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RESUMO

Seguindo uma tendéncia mundial de reestruturacao do setor de celulose, no Brasil empresas
produtoras de celulose de eucalipto estdo interessadas na expansdo dos seus negdcios com a
producdo integrada de novos produtos de origem renovavel em substituicao aqueles derivados do
petroleo. Entre estes produtos destacam-se os biocombustiveis e quimicos como o butanol. Apesar
das fabricas modernas de celulose terem excedente de energia, o alto consumo de vapor e excessiva
geragdo de vinhaga de bioprocessos como a fermentagdo podem reduzir consideravelmente a
atratividade do projeto, seja pelo investimento necessario para a adequagdo energética ou pela
limitagdo do novo processo a uma escala ndo competitiva. Além disso, atengdo também deve ser
dada a flexibilidade do processo e sua importancia crucial para a criacdo de um negdcio robusto
frente a oscilagdes intrinsecas de mercado. Dessa maneira, integracdo de processos, eficiéncia

energética e flexibilidade de processo sdo os problemas alvos desse projeto.

Nesse contexto, o objetivo do projeto foi o desenvolvimento de um bioprocesso para a
producao flexivel de butanol/etanol integrado a uma usina Kraft de celulose. O principal desafio
cientifico consistiu no desenvolvimento de uma tecnologia de fermentagado intensificada e flexivel.
E ndo menos importante foi a avaliagdo de estratégias de integragdo entre o bioprocesso € a usina
de celulose bem como o método de obtengado dos agucares, de modo que ambos os negdcios fossem

beneficiados economicamente € ambientalmente.

Assim, a partir de uma abordagem multidisciplinar, foram utilizadas ferramentas da
engenharia de sistemas de processos (simulagdes computacionais em associacdo com analise
técnico-econdmica) para (i) o projeto do bioprocesso flexivel e (ii)) o desenvolvimento da
tecnologia de fermentacdo avangada com recuperacao integrada dos produtos e compativel com as

fermentacdes do etanol e do butanol, denominada aqui “fermentacao flash flexivel”.

A depender da tecnologia de pré-tratamento adotada, a analise técnico-econdmica
demonstrou que o valor presente liquido de uma planta flexivel aumenta em 20-28% em
comparacao a uma planta dedicada a produgdo de etanol. Apesar do cendrio mais atrativo ser o de
explosdo a vapor (VPL = 184 MMUSD; TIR = 29%), a tecnologia organosolv prové maior
flexibilidade para a planta.

Palavras-chave: Biorrefinaria, Processos flexiveis, Fermentagao flash.



ABSTRACT

Following the current global evolution of the pulp industry, Brazilian eucalyptus pulp
producers are interested in expanding their product portfolio and penetrate emerging markets of
the bio-economy. Among an array of products, there is a special interest in biofuels and chemicals
such butanol. Although modern pulp mills are energy exporters, high steam consumption and
excessive stillage (vinasse) production can considerably decrease the attractiveness of projects with
bioprocesses such as fermentation. The major issues are the investment needed to meet the new
energy demands and limitation of the new process to a non-competitive production scale. Besides,
attention must also be given to process flexibility and its key importance to business robustness in
face of intrinsic market oscillations. In this manner, process integration, energy efficiency, and

process flexibility are the issues to be tackled in this project.

In this context, the aim of this project was the development of a bioprocess for the flexible
production of butanol/ethanol integrated to a Kraft pulp mill. The main scientific challenge
consisted in developing a fermentation technology which is at the same time intensified and
flexible. Not least important was the assessment of integration strategies between the bioprocess

and a Kraft pulp mill so that both businesses benefit economically and environmentally.

Thus, based on a multidisciplinary approach, process systems engineering tools (computer
simulation and techno-economic analysis) served the development of (i) a flexible bioprocess and
(i1) the advanced fermentation technology - dubbed here as “flexible flash fermentation”- with

integrated product recovery suitable for both ethanol and butanol fermentation.

Depending on the pre-treatment technology adopted, the technical-economic analysis
showed that the net present value of a flexible plant increases by 20-28% compared to an ethanol
dedicated plant. Although the most attractive scenario is the steam explosion (VPL = 184 MMUSD;

IRR = 29%), organosolv technology provides greater flexibility for the plant.

Keywords: Biorefinery, Flexible process, Flash fermentation.
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1 INTRODUCAO

1.1 Contextualizacio e justificativa

O avango em pesquisas em diferentes rotas tecnologicas no contexto de biorrefinarias esta
sendo muito vantajoso para o surgimento de novos mercados para as grandes fabricantes de
celulose nacionais e internacionais. Por exemplo, estd em construgdo a primeira planta de extragao
de lignina na América do Sul da Suzano Papel e Celulose e uma planta para producao de bio-6leo
da Fibria Celulose (O PAPEL, 2016). De acordo com dados da OECD, o mercado que engloba a

bioeconomia ja movimenta cerca de €2 trilhdes e gera 22 milhdes de empregos.

Além do 6leo combustivel renovavel e do processo de extracao da lignina, sdo diversas as
opgdes produto-processo possiveis de serem integradas as usinas Kraft de celulose. Entre estas ha
aquelas baseadas na plataforma de extragdo de aclcares de material lignoceluldsico, por
tratamentos fisico-quimicos e enzimaticos e subsequente fermentacdo dos agucares. Nessa
plataforma destacam-se biocombustiveis avancados como o butanol que, atualmente com um
mercado de aproximadamente 3 milhdes de toneladas no segmento de quimicos, e com projecao
de U$9.9 bilhdes para 2020 (MARKETS AND MARKETS, 2017). Também se tem mais
tradicionalmente o etanol, que por ser uma commodity, j& apresenta um mercado bem consolidado

e em expansao, apesar de oferecer menores margens de lucro em comparagao ao butanol.

A combinacdo de processos de extracdo de actcares com a fabrica Kraft tem um grande
potencial em aumentar a receita com produtos de biorrefinaria, além da possibilidade de diminuir
o custo de producao da celulose. Os componentes da biomassa utilizados para producao de energia,
hemicelulose e lignina, poderiam trazer maior retorno econdomico como subprodutos, ja que uma
integracdo na cadeia de suprimentos ¢ na cadeia energética entre os processos poderiam trazer
muitos beneficios. Dessa forma, poderia minimizar o custo com novos equipamentos de cogeragao
de energia compartilhando utilidades entre os processos do que realizar novos investimentos para

suprir energia em um projeto greenfield.

As plantas Kraft possuem um forte potencial para a integragdo de processos de
biorrefinarias em suas dependéncias. Em sua maioria elas sdo energeticamente autossuficientes
com a queima de componentes do cavaco de madeira e residuos, com pouco uso de combustiveis
fosseis para suplemento da matriz energética. Entretanto, os bioprocessos fermentativos

convencionais de agucares sdo caracterizados por um consumo intensivo de vapor. O vinho



Introdugdo 21

fermentado oriundo dos fermentadores ¢ muito diluido em 4gua, o que leva a um grande consumo
de utilidades na etapa de destilagdo. Produtos oriundos da fermentagdo, como o etanol e o butanol
sd0 toxicos aos microorganismos produtores (leveduras, bactérias) restringindo a concentragdo de
produtos a valores baixos como cerca de 15 g/L para a fermentacao do butanol e cerca de 100 g/L
para o caso do etanol. Essa concentragao pode ser ainda reduzida caso haja geracdo de inibidores

na etapa de pré-tratamento e condicionamento da biomassa (VANE, 2008).

A alta geracdo de residuos liquidos, denominados de vinhaca, podem chegar em valores
muito altos, por conta da baixa concentragdo de produtos, chegando a cerca de 80 litros de vinhaga
por litro de butanol produzido (MARIANO; MACIEL 2012). Portanto, mesmo uma fabrica
moderna de celulose pode ter problemas ao se implementar um processo de biorrefinaria pelo alto
consumo de vapor e pela geracao excessiva de vinhaga, tendo como consequéncia um investimento
para adequar as demandas energéticas ou por limitar o novo processo a uma escala nado competitiva.
Uma solugdo tecnoldgica € a intensificacao do processo, integrando a recuperacao dos produtos ao
fermentador e com isso eliminando o efeito inibitorio do produto e permitindo a fermentagao de
caldos mais concentrados em agucares (VANE, 2008). Portanto, o desenvolvimento de
bioprocessos intensificados com alta eficiéncia energética pode ser considerado um dos pontos
chaves para a viabilizacdo técnico-econdmica da producdo de quimicos como o butanol e o

biocombustivel etanol em usinas anexas as fabricas de celulose.

Da mesma maneira que aspectos energéticos com consequéncias econdmicas € ambientais
atuam como justificativas e impulsionam o desenvolvimento de novas tecnologias para
bioprocessos, a flexibilidade de processo tem suma importancia para a elaboracdo de um negocio
robusto frente as oscilacdes intrinsecas de mercado (MANSOORNEJAD; CHAMBOST;
STUART, 2010). Flexibilidade aqui diz respeito a capacidade de produzir mais de um produto em
regime de operagdo alternada ou em paralelo. No caso das biorrefinarias florestais, ¢ de suma
importancia que o modelo de negdcio de uma Unica commodity ndo interfira no negocio da
biorrefinaria para que dessa forma os riscos de mercado sejam minimizados. Tomando como
exemplo, tendo como cendrio o mercado nacional, a biorrefinaria florestal poderia intensificar a
producdo de etanol durante o periodo de entressafra da cana-de-agucar de quatro meses no ano
quando a oferta de etanol diminui, ¢ aumentar a producao de outro produto, como o butanol, durante

o periodo de safra da cana. Segundo dados fornecidos pelo MINISTERIO DA AGRICULTURA
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(2017), em 2016 o Brasil importou 835 milhdes de litros de etanol, cerca de 85% a mais do que em

2014. Desse total, 367 milhdes ocorreram na entressafra entre dezembro e abril.

De modo geral, seguindo o modelo tradicional de refinarias de petréleo, a ideia principal ¢
associar a produ¢do de quimicos (n-butanol e o coproduto da fermentacdo acetona) com um
combustivel (etanol). Nesse modelo, enquanto os quimicos aumentariam as margens de
rentabilidade econdmica, a produgdo de etanol em maiores volumes asseguraria uma escala de
producdo maior com efeitos econdmicos positivos em ganho de escala da planta (principalmente a
area de pré-tratamento que usualmente ¢ mais intensiva em capital). A incorporagdo da tecnologia
flash flexivel pode contribuir fornecendo um consumo menor de energia, possibilitando o projeto
de uma planta em escala maior, aliado a possibilidade de integragdo energética com a fabrica de
celulose. Além disso, a flexibilidade do processo possibilitaria planejar a producao de acordo com

oscila¢des de mercado, considerando especialmente a entressafra da cana.

Dentro do contexto apresentado anteriormente e com uma abordagem sistémica, o objetivo
desse projeto foi o desenvolvimento de um bioprocesso para a produgao flexivel de butanol/etanol
integrado a uma usina Kraft de celulose. E ndo menos importante foi a determinagdo/avaliagao de
estratégias de integracdo entre o novo processo € a usina de celulose bem como a fonte e 0 método
de obtencao dos acticares, de modo que ambos os negocios fossem beneficiados economicamente

e ambientalmente.
1.2 Objetivos
1.2.1 Objetivo Geral

O objetivo geral deste trabalho foi desenvolver e avaliar técnico-economicamente um

processo flexivel e intensificado para produ¢do de butanol/etanol.
1.2.2  Objetivos Especificos

a) Validagdo de balancos de massa e energia da fabrica Kraft de celulose caso de estudo

(planta de parceiro industrial).

b) Proposicao de diferentes cenarios de integracao (fontes de acticares, tecnologias de pré-
tratamento, tecnologias tradicional e intensificada de fermentacdo, valorizagdo de coprodutos,

unidade de separacao/purificagdo) e simulagdo dos cenarios em Aspen Plus® V.8.7.
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¢) Inclusdo de novas sub-rotinas de calculos (linguagem Fortran) que possibilitem o

programa simular tanto a fermentacdo do butanol como a do etanol no sistema flash.

d) Determinacao via simulacao (SIMBIOBUT) de condicdes 6timas de projeto e operacao
que possibilitem a flexibilizagdo da tecnologia flash com maxima eficiéncia econOmica e

ambiental.
e) Calculo da taxa de retorno do investimento (TIR) para os diferentes cenarios.

f) Através das simulagdes (Aspen) e andlise técnico-econdmica estabelecer metas de

consumo de energia que serdo utilizadas como guia no desenvolvimento da tecnologia flash.
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2 REVISAO DA LITERATURA

2.1 Industria de celulose e papel

A industria de celulose e papel € composta pelas fabricas de polpa de celulose, de papel e
de cartdes. As fabricas de celulose produzem a polpa a partir de madeira e outros materiais como
residuos de papel, enquanto as industrias de papel e cartdes operam utilizando a polpa de celulose
e outras fibras como matéria-prima. Elas podem existir de forma separada ou integrada. As
fabricas integradas sdo geralmente maiores e tem maior lucro do que as ndo integradas (BAJPAI,

2016).

Os maiores produtores de celulose sdo os Estados Unidos, China, Canadd, Brasil, Suécia,
Finlandia, Japao, Russia, Indonésia e Chile. Estes, sdo responsaveis por aproximadamente 81% de
toda a produ¢do mundial de celulose (Global Paper & Pulp Mills Market Research Report, 2015).
O Brasil foi o quarto maior produtor de celulose em 2013, produzindo mais de 15 milhdes de
toneladas, e nono maior na produ¢ao mundial de papel com 10,5 milhdes de toneladas. As
producdes de papel e celulose aumentaram 5,4 e 7,1%, respectivamente, no ano de 2013. (The

Brazil Business, 2014).

Algumas fabricas integradas realizam diferentes operagdes como polpacdo quimica,
branqueamento da polpa e producdo de papel. Geralmente as fabricas de celulose manufaturam a
polpa sem producao de papel ou cartdo. A polpa € preparada através da separacao das fibras de
celulose dos outros componentes da madeira usando processos quimicos, semi-quimicos ou fisicos.
As fabricas de celulose produzem "celulose de mercado", que ¢ a celulose que ¢ vendida no
mercado para a producdo de papel em instalacdes separadas. As fabricas de papel e cartdo
geralmente sdo, em sua maioria, integradas a uma fabrica de celulose e poucas adquirem celulose
para produ¢do. Algumas fabricas ainda utilizam o papel para a confec¢ao de outros produtos finais

como caixas e sacolas (BAJPAI, 2016).

Segundo MARIANO (2015), as fabricas brasileiras de celulose tem grande potencial para
o estabelecimento de biorrefinarias no futuro. Seguindo essa tendéncia, algumas empresas, além
de investirem em maior capacidade e produtividade florestal e maior eficiéncia energética nas
fabricas, também estdo investindo na expansado de seus portfolios com novas tecnologias e também
para agregar valor em subprodutos ou residuos. Para tal, um bom planejamento ¢ necessario tanto

para novos projetos como retrofit, para que o design da planta consiga atender as demandas e
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proporcionar lucro. Além disso, o novo produto precisa competir com a cogeracao de energia —
pratica consolidada na industria de celulose. Além do lucro de um produto de biorrefinaria ser
maior do que venda de energia elétrica, fatores como incertezas do mercado e desenvolvimento de
tecnologias devem ser levados em consideracdo no projeto. Integrar os dois pode ser uma
alternativa para se tornar o processo viavel, utilizando energia e utilidades da planta Kraft para
suprir o processo integrado. Outra estratégia pode ser utilizar subprodutos ou residuos da fabrica
de celulose e gerar produtos de maior valor agregado. Ja existem empresas como a Stora Enso que
desenvolveram um negocio bem estruturado com a lignina Kraft sem que houvesse interferéncia
econdmica. Portanto, baseado nas diretrizes abordadas, as fabricas de celulose no futuro podem

aumentar o portfolio e se desenvolver de maneira lucrativa e sustentavel.
2.2 Processo Kraft

Madeira ¢ a matéria-prima mais comum utilizada para a producao da polpa de celulose. Ela
entra na fabrica usualmente ja na forma de cavaco ou se vier em toras, ¢ processada a cavaco no
patio. Os troncos sdo descascados, depois cortados no tamanho apropriado e picados, reduzindo o

seu tamanho ao cavaco.

A préxima etapa ¢ a da polpag@o onde sdo retiradas a celulose e a hemicelulose que sdo os
produtos desejados. O restante da composi¢do ¢ formado por lignina, alguns extrativos e cinzas,
portanto, o objetivo final dessa etapa ¢ a de separar as fibras de celulose e hemicelulose da lignina
que as entrelaca na estrutura da madeira. As polpas com longas fibras e menor quantidade de lignina
sao consideradas as melhores para a producao de papéis mais resistentes mecanicamente e também
resistentes ao envelhecimento. Existem quatro diferentes processos para a extracao da celulose.

Suas caracteristicas sdo apresentadas na Tabela 2-1.
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Tabela 2-1: Caracteristicas do tipo de polpacdo. Adaptado de BAJPAI (2016).

Conversao (Massa de
Processo de polpacio polpa/Massa de fibra
original)

Propriedades da

polpa Produtos tipicos

Pequena, fraca,
Alta (85-95%) e lignina ndo instavel, fibras opacas,

Mecéanico ¢ removida boa qualidade de Revistas, livros, jornais
impressao
Kraft: sacolas,
Baixa (45-50% para a embalagens, cartdo kraft,
Quimico polpa, 70% para papéis Longa, forte, estavel jornais. Sulfito: papel
marrons) fino, tissue, papel
glassine, jornais, revistas
. . s Propriedades Cartdo ondulgdo,
Semi-quimico Intermediario (55-85%) . A embalagem de alimentos,
intermediarias . . .
jornais, revistas
Depende da fonte de Mistura das
residuo. Até 95% para caracteristicas das .
Reciclado residuos de embalagens e fibras; propriedades Jornais, papel sulfite,
& » Proprice tissue, embalagens
menos de 60% para dependem do tipo de ’
residuos de papel higiénico residuo

As industrias brasileiras como as demais do mundo, em sua maioria, operam com 0O
processo quimico por conta da maior qualidade das fibras resultantes. Consiste no cozimento da
matéria-prima usando solu¢des aquosas quimicas com altas condigdes de temperatura e pressao
para extracao da fibra. A conversao de extragao ¢ baixa, variando entre 40 a 55%, mas a qualidade
¢ superior em relacdo a polpa de outros processos. O processo Kraft ¢ o processo mais utilizado
industrialmente no mundo para a produgdo de fibras virgens (BAJPAI, 2016). Nesse processo os
cavacos de madeira sdo primeiramente pré-tratados com vapor para “amolecer” a estrutura e retirar
o ar preso dela. Posteriormente, o material ¢ misturado no digestor com uma solucdo alcalina,
chamada de licor branco, que contém geralmente hidréxido de sddio e sulfito de sddio. Nesse
equipamento a mistura ¢ aquecida a uma temperatura de 160 a 170°C por cerca de 2 horas para que

dissolva a maioria dos componentes que ndo sejam fibras dos cavacos. Depois do tempo de



Revisédo da Literatura 27

operacdo, a mistura ¢ descarregada sob pressdo em tanques, onde os cavacos amolecidos sdao

desintegrados em fibras.

A etapa seguinte ¢ para remog¢ao de impurezas da polpa e para reciclo dos residuos do licor
por processos de lavagem. A polpa ¢ submetida a varias etapas de processamento nas industrias
como filtragdo, secagem, desfibramento, podendo variar de acordo com o processo quimico
utilizado. A polpa também ¢ lavada em lavadores para separar as fibras do licor negro (mistura da
solucdo alcalina com compostos ndo-fibrosos). Essa lavagem ¢ crucial para tornar o processo
economicamente viavel, por conta da recuperagao da solugao alcalina da etapa anterior € minimizar

0 gasto com quimicos em uma possivel etapa adicional de branqueamento.

A etapa de recuperacdo do licor branco ¢ de suma importancia no processo Kraft, devido
ao alto custo dos produtos quimicos. A taxa de recuperagdo chega a atingir 98%, o que resulta
significativamente na reducdo de gastos. Outra vantagem ¢ a producdo de vapor e eletricidade
oriundos da combustdo dos residuos da madeira contidos no licor negro. Essa etapa se divide em
quatro sub-etapas: concentragdo do licor negro; combustdo do licor negro concentrado;
caustificacdo do licor verde (residuo inorganico da combustdo do licor negro, solubilizado em

agua) e caustificacdo da lama de cal.

A concentracdo do licor negro consiste na evaporagao da dgua contida no licor, deixando o
teor de so6lidos em cerca de 50%. A maioria das plantas industriais utilizam evaporadores de
multiplo efeito, sendo o vapor utilizado nas etapas subsequentes. No primeiro efeito ¢ utilizado
vapor de processo proveniente de etapa de cogeragdo. Usualmente sdo utilizados evaporadores com
sete efeitos, os quais sdo adequados para esse segmento de industria. O vapor ainda pode ser

utilizado como condensado ou 4gua quente em outras etapas do processo Kraft.

O licor negro concentrado nos evaporadores ¢ entdo levado a uma caldeira de recuperagdo
para produzir vapor para o processo € também eletricidade através de um conjunto de turbina e
gerador. Os compostos organicos presentes no licor sdo queimados enquanto os compostos
inorganicos sao fundidos e retirados no fundo para posterior etapa de caustificacdo. A Figura 2-1

ilustra através de um diagrama de blocos o fluxograma do processo Kraft.
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Figura 2-1: Fluxograma do processo Kraft.
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O fundido ¢ entdo misturado com licor branco fraco para formar um intermedidrio
denominado de licor verde, que ¢ formado basicamente por carbonato de sodio e sulfito de sodio.
Em paralelo, hidroxido de célcio ¢ produzido em um forno de cal a partir da reacdo de oxido de
calcio com agua. Esse hidroxido de célcio ¢ misturado com o licor verde em uma sequéncia de
tanques sob agitacdo constante e temperatura controlada para completar a recuperacdo dos
compostos presentes no licor branco. O produto caustificado ¢ passado em um clarificador para

remover a lama de cal (compostos precipitados de célcio), que € lavada para remover tracos de
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sodio. A lama oriunda do clarificador ¢ entdo secada e levada ao forno de cal para produzir cal
novamente. O filtrado ¢ usado para dissolver o fundido da caldeira de recuperagdo. O licor branco

do clarificador ¢ entdo reciclado para os digestores para a area de polpagdo novamente.

2.3 Processos flexiveis

A flexibilidade de processo pode ser interpretada como a caracteristica de um processo em
operar em regime paralelo ou alternado, para a produgdo de diferentes produtos com uma mesma
matéria-prima. No contexto de quimicos de origem renovavel, Gunukula et al. (2016), utiliza o
termo de tecnologia de plataforma para definir processos flexiveis. Para ser flexivel, o processo
deve: 1) ter possibilidade de sintese de multiplos quimicos, 2) os investimentos tecnoldgicos feitos
na sintese de cada produto quimico sdo pelo menos parcialmente utilizados em pesquisa e
desenvolvimento de outros ou mais quimicos, 3) a produgdo de cada quimico no processo use ao
menos 60% dos mesmos equipamentos da planta assim como os outros produtos, ou seja, a planta
tem possibilidade de produzir varios produtos com pequenas modificagdes nos equipamentos
existentes, 4) os produtos dessa tecnologia de plataforma podem ser vendidos em diferentes

segmentos de mercado.

Mansoornejad et al. (2010) afirmam em seu estudo que o portfélio de produtos e as etapas
de processamento de uma empresa devem ser definidos para que ela seja flexivel o suficiente para
estabilizar as margens de lucro, considerando a volatilidade no mercado. Outro aspecto importante
¢ a variacdo das taxas de produgdo que deve ser determinada para cada processo, de forma que a
operacao suporte a flexibilidade designada. Além disso, a cadeia de suprimentos deve ser
estabelecida para que os requisitos de mercado sejam atendidos dentro do alcance das taxas de

produgdo.

Pesquisas académicas utilizando softwares de simulagdo de processos com posterior
validacdo em escala de bancada ou piloto se tornam essenciais para designs de processos em escalas
industriais. Por exemplo, Chen et al. (2018) desenvolveram um processo integrando destilacao a
vacuo com cloragdo atmosférica para a produgao flexivel de tetracloroetano e pentacloroetano a
partir do 1,2-dicloroetano reagindo com cloro. Foi constatado que ¢ possivel alterar a razdo de
producdo destes produtos entre os extremos variando dois parametros de operacao: quantidade de

cloro nos reatores e carga térmica no refervedor da coluna de destilagdo. O modelo de processo foi



Revisédo da Literatura 30

validado posteriormente em um experimento piloto o que tornou o estudo de modelagem benéfico

para escalonamento industrial.

Gunukula et al. (2016) afirmam em seu estudo que investimentos em tecnologias que
almejam um unico produto de origem renovavel estao sujeitos a riscos significantes de tecnologia
e mercado. Tecnologias que podem converter uma biomassa em uma gama de quimicos renovaveis
podem reduzir significativamente esses riscos. Foi analisado técnico-economicamente um caso de
producdo de alcoois graxos alternando a producao de um tnico produto para dois. O resultado foi
que houve uma reducao do risco de investimento de 23% e aumento na rentabilidade de 55% do
caso com dois produtos em relagdo ao de produgdo de um tnico produto. Portanto, investimentos
em tecnologias flexiveis que podem produzir uma variedade de produtos geram menos riscos €

maior retorno.

A utilizagdo de matéria-prima renovavel para a produgdo de quimicos ¢ uma boa alternativa
para se lidar com a futura escassez de produtos oriundos de fonte fossil. Para se tornar isso possivel
muitos estudos vém sendo feitos, como por exemplo o butanol, que atualmente ¢ produzido pela
industria petroquimica, vem sendo estudado ha anos para ser viabilizado por rotas bioquimicas,
como proposto por (MARIANO et al., 2008). Entretanto existem varios riscos associados a essas
novas tecnologias como volatilidade no preco da matéria-prima, demanda dos quimicos e

competi¢do com produtos de origem nao-renovavel.

Em se tratando de biocombustiveis, o Brasil ¢ um dos maiores produtores mundiais de
etanol do mundo. As fabricas mais modernas da industria sucroalcooleira sdo de certa forma
flexiveis — podem produzir agucar ou alcool a partir da cana-de-agucar. Entretanto, possui um
periodo de entressafra dessa matéria-prima entre novembro e marco. Nessa época, as usinas de
etanol nas maiores regides produtoras ficam paradas e ¢ quando o preco do biocombustivel atinge
seu pico. Por exemplo em 2015, houve uma diferenca de cerca de 60% entre os prego mais alto e

o mais baixo de etanol, como pode ser visto na Figura 2-2.
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Figura 2-2: Preco historico do etanol (Abril/2015 até Abril/2017). Dados de CEPEA.
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Yun et al. (2009) propdem um modelo de biorrefinaria flexivel para a produgao de etanol e
bioquimicos (acido latico, acido itaconico e acido citrico). O processo elaborado no trabalho possui
uma linha Unica de pré-tratamento da biomassa com posterior hidrélise para sacarificagao, sendo
que os acucares produzidos sdo alimentados em fermentadores. Nessa etapa ocorre a flexibilidade
do processo, em que pode ocorrer a producdo de etanol ou dos bioquimicos, a depender do tipo de
levedura ou enzimas utilizadas no processo. A escolha do cendrio foi realizada de acordo com a
simulacao computacional de cenarios baseados nos precos da série historica das commodities para
maximizar o lucro. Entretanto nesse caso, as unidades de separagao e purificacdo sdo separadas e
operam em paralelo devido a diferenga de caracteristica dos produtos, uma vez que etanol ¢ vendido

como liquidos e os bioquimicos como s6lidos de alta pureza.

Particularmente em usinas de etanol flexiveis, produtos de fermentagdo ndo recuperaveis
por destilacao requerem unidades de separacdo em paralelo. Por exemplo, a producado flexivel de
etanol e acidos organicos (acido latico, itaconico e acido citrico) proposta por Yun et al. (2009)
precisa de uma unidade de destilacdo e uma de cristalizagao em paralelo. Curiosamente, uma planta
de etanol flexivel com uma unidade de separacdo Uinica ainda ndo foi relatada. Para tal caso, a
producdo de butanol certamente seria uma escolha promissora. Este alcool de quatro carbonos ¢

recuperavel por destilagdo e atende aos critérios importantes de reducdo do risco de vender para
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mercados que ndo sao de biocombustiveis. O mercado global de butanol de aproximadamente 4
milhdes de toneladas por ano supre a producdo de acrilato de butila, acetato de butila e éteres de

glicol.

2.4 Biocombustiveis

Segundo a Agéncia Nacional de Petréleo - ANP (2017), biocombustiveis sdo produzidos a
partir de biomassa renovavel e podem substituir, parcialmente ou totalmente, os combustiveis de
fonte fossil em motores de combustdo interna ou em outro tipo de geragao de energia. O Brasil foi
pioneiro mundial nesse segmento com o etanol da industria sucroalcooleira e hoje cerca de 45% da

energia e 18% dos combustiveis consumidos no Brasil sdo de origem renovavel.

Os biocombustiveis possuem classificacdo, sendo eles primarios ou secundarios. Os
primarios sdo caracterizados por serem produzidos diretamente de lenha, plantas, residuos
florestais ou de plantagdo e biogas. Os biocombustiveis secundarios sdo diretamente gerados por
plantas ou microrganismos e podem ser subdivididos em trés geragdes (RODIONOVA et al.,

2017). A Tabela 2-2 ilustra a classificagdo dos biocombustiveis..

Tabela 2-2: Classificacdo dos biocombustiveis. Adaptado de RODIONOVA (2017).

Biocombustiveis
Secundarios
Primarios Terceira
Primeira Geragdo Segunda Geragao ~
¢ gu ¢ Geragao
Etanol ou butanol produzido
Lenha, cavaco de or tecnologias
) Etanol ou butanol por tec g C
madeira, pellets, ~ convencionais, mas baseado Biodiesel,
. pela fermentagao de ,
residuo florestal, K em oleo e plantas com alto etanol e
, palha ou agucar. , . .
residuo de o teor de aglicar como hidrogénio de
.~ 1 Biodiesel pela . .
plantagdo, biogas, . - Jatropha e Miscanthus. microalgas e
, . transesterificagdo de . . >
residuo de origem Sleo Etanol, butanol, e syndiesel = microrganismos.
animal. ' produzidos a partir de

material lignocelulésico.

Existem diversas matérias-primas para a producao de biocombustiveis. No Brasil, a cana-
de-agtcar ¢ utilizada em sua maior parte para a producdo de etanol e o seu residuo, o bagaco,
contribui para a geracao de energia elétrica das usinas. A produgdo de etanol ¢ geralmente feita em
trés etapas: obten¢do de agucares fermentaveis, fermentagao dos agucares em etanol e posterior

separagao e purificagdo do etanol. A diferenga entre o bioetanol de primeira, segunda e terceira
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geragdo estd nas etapas anteriores a fermentagdao. Cana-de-agucar e beterraba precisam somente de
moagem para a extragdo dos agucares. No caso da palha de graos, ¢ necessaria uma etapa adicional
de cozimento e hidrélise enzimatica para a producao de monossacarideos fermentaveis. Ja para o
material lignoceluldsico € preciso utilizar tecnologias mais complexas de pré-tratamento, em
adi¢do a hidrolise enzimatica, para poder separar os polissacarideos presentes. Os materiais
lignocelulésicos sao subprodutos de atividades de agricultura e residuos industriais € demonstram
grande potencial para producdo de biocombustiveis, sendo considerada a principal matéria-prima

para a produc¢do de etanol no futuro (MUSSATTO et al., 2010).

O eucalipto também vem sendo estudado como uma nova alternativa para produgdo de
biocombustiveis. Em 2012, a Airbus se juntou com a Virgin Australia para pesquisar o uso de
eucalipto para producdo de combustivel de aviacdo. Em 2011, a Hawaii BioEnergy LLC firmou
um contrato para suprir a Companhia Elétrica Hawaiana com 10 milhdes de galdes de biodiesel
anuais feitos a partir de eucalipto (Biofuels Digest, 2017). Em 2014, mais de 80 pesquisadores de
30 institui¢cdes de pesquisas conseguiram identificar e sequenciar o genoma do Eucalyptus grandis.
Isso pode no futuro ajudar a adaptar as arvores de eucalipto para producdo de energia sustentavel

em regides em que atualmente ela nao consegue crescer (MYBURG et al., 2014).

As etapas para a produgdo de etanol a partir de material lignoceluldsico sdo: pré-tratamento
para separar a lignina da celulose e hemicelulose, para deixa-las acessiveis as etapas posteriores.
Geralmente envolvem trabalhos mecanicos para reduzir o tamanho das particulas e um tratamento
quimico (4cido diluido, explosdo a vapor, Organosolv, entre outros); hidrolise enzimatica ou acida
para transformar polissacarideos em monossacarideos; fermentacdo de pentoses e hexoses em
biocombustivel através de microrganismos; separagio e purificagio do etanol (SANCHEZ;

CARDONA, 2008).

2.5 Tecnologias de pré-tratamento

O pré-tratamento ¢ uma das etapas importantes para a elaboragdo de um projeto bem-
sucedido em escala comercial para a produgdo de biocombustiveis através de material
lignocelulésico. A escolha do pré-tratamento adequado a biomassa tem influéncia nas etapas
seguintes e também nas anteriores para condicionamento da matéria-prima. A intensificagdo de

processos pode diminuir o nimero de operacdes e custo operacional de cada unidade de operagao,
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levando ao desenvolvimento de processos sustentaveis para produg¢do de biocombustiveis

(BHUTTO et al., 2017).

Essa etapa tem grande influéncia nas etapas seguintes por conta da geracdo de inibidores
da fermentagdo, rendimento de hidrélise enzimatica, carga de enzimas, entre outros (WYMAN et
al., 2005). Os objetivos do pré-tratamento para reducdo de custos operacionais sao de: reduzir a
recalcitrancia dos materiais lignocelulosicos para a etapa seguinte de hidrélise enzimatica; evitar a
degradagdo da celulose e hemicelulose; minimizar a formacdo de inibidores para a hidrolise

enzimatica e fermentagdo; e recuperar a lignina (BRODEUR et al., 2011).

Existem diversas tecnologias de pré-tratamento com mecanismos de atuacao diferentes. Os
tratamentos biologicos sdo usados para despolimerizar lignina e hemicelulose em material
lignocelulésico através de microrganismos como, por exemplo, fungos marrons e brancos.
Aspectos como o tipo de microrganismo, temperatura de incubagdo, pH, tempo de incubagdo,
concentracao de inoculo, umidade e taxa de aeracdo tém influéncia no desempenho. Essa
tecnologia requer um longo periodo de incubacdo para uma deslignificagdo efetiva o que acarreta
em equipamentos maiores o que pode limitar a producdo em escala industrial. Além disso a taxa
de hidrolise obtida ¢ inferior a encontrada em outras tecnologias (SINDHU; BINOD; PANDEY,
2016).

Outro tipo de pré-tratamento ¢ o fisico, que inclui operagdes mecanicas, pré-tratamento
ultrassonico e diferentes tipos de irradiacdo. Esse tipo de tecnologia aumenta a distribuicdo de
particulas e sua densidade, facilita a atividade enzimatica, melhora as propriedades
fluidodinamicas, aumenta a porosidade e gera area de superficie ideal sem a producao de toxinas
(BARAKAT etal., 2014). A fragmentacao mecanica quebra a estrutura do material lignoceluldsico
em particulas menores e reduz a cristalinidade do material. Existem diversos tipos de moinhos
industriais como o de facas, de martelo, de pinos, de bolas, coloidal, vibratério, centrifugo, de
atrito. Geralmente os moinhos de martelo s@o mais utilizados na industria por conta da praticidade

e do prego, mas a depender das caracteristicas da biomassa outros moinhos devem ser utilizados

(BITRA et al., 2009).

As tecnologias com irradiagdo se baseiam em radiagdo gama, irradiacdo por feixe de
elétrons e radiacdo por micro-ondas. A radiagdo gama gera radicais que iniciam uma degradagdo

secundaria do material através de reagdes quimicas como cisdo da cadeia e cross-linking (KHAN;
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AHMAD; KRONFLI, 2006). A irradiagdo por feixe de elétrons reduz a cristalinidade e
consequentemente o peso molecular e aumenta a area de superficie do material lignoceluldsico
(SUNDAR et al., 2014). A radiacao por microondas gera calor e consequentemente colisdes por
causa da vibracdo das moléculas polares e o do movimento dos ions acelerando a degradagdo do
material (SRIDAR, 1998). O pré-tratamento com energia ultrassonica causa um efeito mecanico-
acustico que altera a estrutura da superficie da biomassa e um efeito sonoquimico que produz

radicais quimicos que atacam a estrutura lignocelulosica (LUO; FANG; SMITH, 2014).

Os pré-tratamentos mais utilizados atualmente, por apresentarem menores custos € maiores
eficiéncias, sdo os de explosdo a vapor, tratamento hidrotérmico e tratamentos acidos concentrados
e diluidos (HARMSEN et al., 2010). Estas tecnologias sdo do tipo fisico-quimico (explosao a
vapor), onde hd uma combinacdo entre etapas quimicas e fisicas e do tipo quimico (tratamento
hidrotérmico e tratamentos acidos). Outro processo interessante para biomassas florestais ¢ o
Organosolv, pois ha uma alta recuperacao da lignina da biomassa. A desvantagem desses tipos de
pré-tratamentos € a produgdo de substancias que podem prejudicar as etapas sucessoras do processo

e também a necessidade de recuperagao de solventes, como etanol.

Existem estudos de pré-tratamento utilizando o eucalipto como biomassa. Martin-
Sampedro et al. (2012) aponta que ¢é possivel atingir a conversao de 27,1% da celulose em glicose,
antes da hidrdlise enzimatica utilizando uma combinagdo de pré-tratamento de explosdo a vapor
com uma enzima laccase para detoxificar o meio. Yu et al., (2010), conseguiu alcancar conversao
de 100% da xilana em produtos, com cerca de 87,5% de recuperagdao em xilose, utilizando
tratamento hidrotérmico com dois ciclos. Romani et al. (2016) em seu estudo utilizando
Organosolv como pré-tratamento, alcancou valores de 99% de celulose retida na fragdo soélida,
solubilizacdo de 65% da lignina, com caracteristicas similares com a lignina comercial, o que o

torna interessante devido a alta composi¢ao de lignina no eucalipto.

2.5.1 Acido Diluido

E uma tecnologia muito eficiente para materiais lignocelulésicos. Geralmente sio utilizados
acido cloridrico ou acido sulfurico. Pode ser operado a temperaturas altas, acima de 160°C com um
teor de solidos baixo (5-10%) em processos descontinuos, e com processo continuo ou a
temperaturas mais baixas, abaixo de 160°C com um teor de sélidos relativamente mais alto (10-

40%) e em batelada, com concentragdes de acido variando entre 0,5 a 2% (EFE; STRAATHOF;
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VAN DER WIELEN, 2005). A Figura 2-3 apresenta uma variagao do processo de pré-tratamento

com acido diluido.

Figura 2-3: Fluxograma de pré-tratamento continuo com dacido diluido. Adaptado de NREL
(2011).
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inibidores de microrganismos fermentativos. HMF ¢ formado a partir da desidratagdo das
moléculas de hexoses e o furfural a partir da desidratagio das moléculas de pentoses. Acido acético
também ¢ formado a partir da degradacdao dos grupamentos acetil encontrados na hemicelulose. A
formacao desses inibidores ¢ proporcional ao aumento de temperatura e concentragdo acida
(ROMERO et al., 2007). Também podem ser gerados produtos inibidores da degradacao da lignina
como por exemplo compostos aromaticos, poliaromaticos, fenolicos e aldeidicos (MUSSATTO;

ROBERTO, 2004).
2.5.2 Explosao a vapor

E considerado o melhor pré-tratamento com custo-eficiéncia devido ao baixo consumo de
energia e baixo tempo de residéncia. Tem baixo impacto ambiental e necessita de um investimento
relativamente menor em comparacdo as outras tecnologias para recuperacdo de acUcares

(BHUTTO et al., 2017).

Consiste na exposicdo da biomassa, em um reator, a uma alta pressdao seguida
descompressao explosiva subita. Primeiramente a biomassa ¢ rapidamente aquecida por um vapor
saturado de alta pressdo no intervalo de temperatura de 160-260°C, a pressdes de 5-50 atm, durante
intervalos de tempo curtos chegando até cerca de 10 minutos. Em seguida ocorre uma

despressurizagdo subita que leva a expansdo do vapor causando uma explosdo. Nessa etapa, a
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estrutura da biomassa ¢ quebrada, separando as fibras e fragmentando as particulas em pedagos
ainda menores (AGBOR et al., 2011). Pode ser catalisado ou ndo. A adigdo em pequena quantidade
de 4cido sulfurico, gas carbonico ou 6xido de enxofre aumenta a conversdo na etapa de hidrdlise
enzimatica, diminui a formagdo de produtos inibitérios ¢ leva a uma maior remogdo de
hemicelulose (EFE; STRAATHOF; VAN DER WIELEN, 2005). A Figura 2-4 demonstra uma

varia¢ao do processo deste pré-tratamento para biomassa florestal.

As varidveis de processo que influenciam essa tecnologia sdo o tempo de residéncia,
umidade, tamanho das particulas, temperatura e o fator de severidade. Este ultimo foi definido por
Overend e Chornet (1987), e consiste na temperatura, tempo de residéncia e pH, se baseando em
uma equacao cinética de primeira ordem que obedece a Lei de Arrhenius. O intervalo de trabalho
do fator de severidade oscila entre 3,6 e 3,9 onde ndo ha degradacdo da celulose. A equagdo 1

demonstra o calculo do fator de severidade.

(T-Tr)
Rg = tr 1475 (1)

Em que:
tr : tempo de residéncia, min
T : temperatura, °C

Tr : temperatura de referéncia onde ndo ocorre solubilizacao (100°C),°C
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Figura 2-4: Fluxograma do pré-tratamento de explosao a vapor. Adaptado de EFE et al, (2015).

Tanque de armazenamento de cavaco

Vapar

Digestor

» Alimentador
de cavaco

Vaso de pré-
pressurizagdo

Solugdo acida

Respirador

L

Tanque de caoleta

Produtos solidos e
liquidos 44—

2.5.3 Organosolv

Esse tipo de pré-tratamento consiste na mistura de dgua com um solvente organico em
proporg¢des variadas, adicionados ao material lignoceluldsico. Geralmente os solventes utilizados
sda0 uma mistura de 4gua com metanol, etanol, acetona ou glicéis, na razao de 1:1. Também podem
ser utilizados acido férmico e acético na concentragao de 30% (v/v) como mistura. A mistura ¢
aquecida para dissolver a lignina e uma parte da hemicelulose, deixando a celulose intacta, sendo
depois recuperada numa etapa de destilagdo e reutilizada. A vazdo de saida ¢ dividida em trés
partes: lignina seca com alta pureza, uma solucdo aquosa diluida de hemicelulose e uma fragao de
celulose com impurezas (PAN et al., 2006). A Figura 2-5 representa uma das variagdes do processo

organosolv.



Reviséo da Literatura 39

Figura 2-5: Fluxograma de um pré-tratamento organosolv. Adaptado de ALRIOLS et al., (2010).
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Pode se utilizar acidos organicos como catalisadores, como por exemplo acido oxalico,
AAS e acido salicilico, mas a temperaturas acima de 185°C ndo se torna necessario. A adigao de
catalisadores aumenta a conversdo de xilose, aumentando também a deslignificagdo do material

lignocelulosico (EFE; STRAATHOF; VAN DER WIELEN, 2005).

Usualmente sdo escolhidos solventes com menor ponto de ebuli¢cdo para serem recuperados
em uma etapa posterior de destilagdo para tornar o processo viavel economicamente. Mas por conta
disso, a pressao dentro do reator deve ser alta devido ao baixo ponto de ebuli¢do. Apesar de nao
serem os mais eficientes, sdo empregados geralmente etanol e metanol devido aos seus baixos
custos (ZHAO et al., 2012). Além disso o solvente ¢ um inibidor para etapas posteriores, como a
fermentacio, ¢ deve ser removido. Alcoois com maior ponto de ebuli¢io permitem operacio a
pressdo atmosférica, mas a etapa de destilagdo requer um gasto energético muito alto. O processo
com acido férmico e acético pode ser conduzido a pressdes baixas com adi¢do de 4dcidos minerais,

entretanto pode causar corrosao e acetilagdo da celulose (BHUTTO et al., 2017).

Os fatores que influenciam o pré-tratamento sdo principalmente a escolha do solvente, que
acarreta na escolha dos parametros operacionais do reator ¢ da coluna de destilagdo, e no teor de
solidos. Este ultimo esté ligado principalmente a dimensao dos equipamentos utilizados, pois pode

reduzir a quantidade de solvente utilizado, diminuindo o custo envolvido (BHUTTO et al., 2017).



Revisédo da Literatura 40

2.6 Hidrolise enzimatica

Essa etapa também conhecida por sacarificagdo enzimatica, consiste na conversdo da
celulose em glicose através de enzimas celulase. A preparagao das enzimas ¢ através da mistura de
um coquetel enzimatico que tém como fung¢do solubilizar as fibras de celulose em celobiose,

oligomeros de glicose e por fim em mondmeros de glicose (NREL, 2011).

A celulase ¢ um coquetel de enzimas, sendo geralmente composta por endoglucanase,
exoglucanase e B-glucosidase (celobiose), necessarias para reduzir a estrutura da celulose em seus
constituintes oligoméricos ¢ monoméricos (WHEALS et al., 1999) Existem estudos que utilizam
enzimas suplementares para despolimerizar a hemicelulose que ndo foi solubilizada no pré-

tratamento, como proposto por Lau et al. (2010).

Modenbach e Nokes (2013) sugerem que esse procedimento conduzido a um teor de solidos
alto pode deixar os processos economicamente vidveis. Para ser considerado teor de sélidos alto, ¢
necessario que a razao solidos/liquido seja pequena ao ponto de que pouca ou nenhuma agua esteja
presente no s/urry ou, de que o teor de solidos seja maior ou igual 15%. Esta variavel também pode
impactar aumentando a concentracdo de agucares finais, se ela estiver com teor de sélidos mais
alto. Dessa forma, o volume dos equipamentos fica menor e o gasto energético em uma possivel

separagao de produtos fica menor, por conta de a concentragdo estar mais alta.

Um parametro operacional que tem muita influéncia nesta etapa ¢ a viscosidade. Ela esta
atrelada a distribuicdo e tamanho de particulas, flexibilidade das fibras e propriedades fisico-
quimicas do substrato (KNUTSEN; LIBERATORE, 2009). O valor de retengdo de agua afeta
diretamente a viscosidade aparente e também a reologia da mistura, ainda mais por ser um material
fibroso. Stickel et al. (2009), relataram em seus estudos que palha de milho na etapa de hidrolise
enzimatica com teor de solidos em torno de 10% tem aspecto fluido. Agora quando ¢ tratado com
acido diluido com um teor de solidos de 20% ja tem um aspecto pastoso e espesso, de forma que
pode ser modelado e sua forma fica constante mesmo apos a cessao da forga. Quando o teor de
solidos passa de 30%, as particulas nao sao lubrificadas suficientemente, causando um atrito maior
entre as particulas e entre particulas e agua. Dessa forma a mistura tem aspecto granular e

inviabilizaria o processo.

Existem estudos de hidrdlise enzimdtica com eucalipto, variando geralmente o pré-

tratamento que antecede esta etapa. Sun et al. (2013) conseguiram recuperar no maximo cerca de
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80% dos acucares redutores totais de eucalipto utilizando pré-tratamento com liquido i6nico.
Martin-Sampedro et al. (2014) analisaram a hidrdlise enzimatica de eucalipto apds pré-tratamento
de explosdo a vapor. Apesar da explosdo a vapor contribuir de maneira mais significativa na
remocao da hemicelulose, ela produz mais inibidores que atrapalharam a hidrolise enzimatica. Eles
alcancaram valores maximos de 55% de recuperagao de xilose para explosdo a vapor ¢ 73,4%
usando pré-tratamento a vapor, atestando que ¢ necessaria uma etapa intermediaria de
detoxificagdo. Em outro estudo, Martin-Sampedro et al. (2012), avaliaram que a hidrolise
enzimatica do eucalipto ¢ mais eficiente para conversdo da fragdo liquida proveniente do pré-
tratamento a explosdo a vapor do que hidrélise 4acida, chegando a recuperagao méaxima de 82,7%.
Romani et al. (2011) avaliaram um sistema integrado de auto hidrolise acompanhado da tecnologia
Organosolv para o Eucalyptus globulus e alcangou valores de recuperacao de 82,8% de glucanas e

recuperacao de lignina Klason de 65,6%.

2.7 Processos fermentativos do etanol

Existem diversas formas de fermentagdo para a produg¢do do etanol, que podem ser
classificadas basicamente como continuas e descontinuas. Também existem processos nos quais

ha reuso do indculo. Todavia, o processo mais comum ¢ o de Melle-Boinot.

2.7.1 Processo Melle-Boinot

E o processo mais utilizado nas usinas brasileiras. Apés o término da fermentacio em
batelada alimentada, o vinho, produto de fermentagdo do mosto, ¢ enviado a um tanque chamado
de tanque-pulmao. Este alimenta a unidade de separag@o (geralmente uma centrifuga) onde ocorre
a separagdo de duas fases. A primeira fase chamada de vinho delevurado é armazenado em um
tanque que depois ¢ enviada para a destilaria. A segunda fragdo, conhecida por leite de levedura, ¢
uma suspensdo altamente concentrada de células. Essa fracdo ¢ enviada para um tanque de
tratamento denominado cuba, onde sdo adicionados dgua e solucdo de acido sulfurico para que o
pH alcance um intervalo entre 2,2 e 3 sob agitacdo constante. Depois de um periodo de 1 a 3 horas

em descanso, as células podem ser reutilizadas em uma nova fermentagao.

As vantagens desse tipo de fermentacdo sdo menor perda de células, menor tempo de
fermentac¢ao, menor consumo de nutrientes, menor volume de vinhaga e gastos com acido sulfurico.

O vinho produzido apresenta maiores concentragdes de etanol e ndo ha necessidade de renovar o
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meio de células no fermentador, exceto em casos de contaminagdes. Apresenta niveis maiores de

eficiéncia e produtividade em etanol, podendo se utilizar mostos mais concentrados.

2.8 Producao de etanol a partir de eucalipto

Durante as ultimas décadas, estudos para a produgdo de etanol utilizando o eucalipto como
matéria prima foram realizados, tanto experimentais como avalia¢des técnico-econdmicas de

Processos.

Romani et al. (2016) em seu estudo conseguiram alcangar concentracdo maxima de 94 g/L
de etanol com 77% de conversao celulose em glicose utilizando pré-tratamento de Organosolv a
partir de Eucalyptus globulus, com etapa de sacarificagdo e fermentagado intensificada. Foi utilizada
cepa industrial de Saccharomyces cerevisiae no estudo alcangando o maior valor de concentragao

de etanol oriundo de material lignocelulésico até o presente estudo.

Em um estudo de avaliagdo técnico-econdmica, GNANSOUNOU; DAURIAT (2011), o
eucalipto apresentou resultados relativamente melhores em comparacdo a palha e graminea
(Panicum virgatum). Além de ser a biomassa mais barata no estudo acarretando em custos
operacionais mais baixos, teve uma conversdo alta de biomassa em combustivel. Entretanto

apresentou baixa producao elétrica, tendo que adquirir eletricidade de fonte externa.

2.9 Fermentacio ABE

A produgdo de butanol em escala industrial se d4 em sua grande maioria nas industrias
petroquimicas, desde a década de 1950. Entretanto ha estudos utilizando bioprocessos, como por
exemplo a fermentagdo ABE que pode ser conduzida por regime de operagdo batelada ou continuo.
O modo batelada foi muito utilizado no passado por ser facil de operar e ter menor risco de
contaminagdo, apesar da baixa produtividade. E utilizado a rota metabélica dos microrganismos
Clostridia, como por exemplo Clostridia beijerinckii, onde ha muitos estudos que apresentam
toxicidade reduzida do butanol para o microrganismo, maior consumo de substrato e melhoria na

performance (EZEJI; QURESHI; BLASCHEK, 2007).

As fermentacdes em batelada geralmente produzem butanol com concentragdo variando
entre 12 a 20 g/L de produtos (butanol, etanol e acetona), com tempo de fermentagdo variando
entre 2 a 6 dias com baixa conversao de acucares (LEE et al., 2008). Entretanto ha estudos em

processos continuos com retirada de produtos in situ onde constatou-se concentracdes de butanol
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variando entre 30 a 37 g/L com consumo de energia consideravelmente inferior a um processo

batelada para separagdo de produtos (MARIANO et al., 2011a).

As maiores preocupagoes a respeito da fermentagdo ABE sdo a disponibilidade de substrato
mais barato, alcancar maiores densidades celulares, toxicidade dos produtos de fermentacdo e

recuperacao deles (SUKUMARAN et al., 2011).

2.9.1 Producio de butanol a partir de eucalipto

Assim como para o etanol, estudos vém sendo realizados para producdo de outros
combustiveis, como o butanol, utilizando-se eucalipto como biomassa. Zheng et al. (2015) afirmam
que o eucalipto possui muitas vantagens como matéria-prima para a fermentacdo ABE em relacao
a outras. Encontrou valores de 13,1 g/L de ABE, tendo o hidrolisado 25% de teor de sélidos e com
concentracao inicial de glicose de 45 g/L, sem a adicao de nutrientes no fermentador. Chegaram a
conclusdo que o eucalipto € uma fonte renovavel e eficiente de matéria-prima para a fermentagao

ABE.

Apesar de nao ter utilizado eucalipto como matéria-prima, Abdi et al. (2016) realizaram
uma avaliagdo econdmica da fermentacdo ABE comparando um processo com tecnologia a vacuo
de recuperagdo in situ e outro sem. Para uma mesma producao de butanol de 227,5 toneladas por
dia, avaliando a partir do fermentador em diante, com uma taxa de desconto de 10%, a fermentagao
com tecnologia de recuperagao de produto in situ alcangou VPL de cerca de USSMM 100 enquanto
a fermentagdo sem esse tipo de tecnologia ficou com cerca de -US$MM 50. Dessa forma concluiu-
se que a fermentacao ABE pode vir a ser vidvel, em escala industrial, utilizando-se concentragdes

mais altas de acticar no fermentador e com tecnologias de intensificacdo do processo.

2.10 Tecnologias de recuperacio in situ

O objetivo dessa tecnologia ¢ a remogdo de determinado produto do meio assim que ¢
formado. Tem aplicacdo eficiente em meios fermentativos, pois usualmente o produto ¢ toxico para
o microrganismo. Isso pode levar consequéncias positivas como maior produtividade e redugado de

gastos com tratamento de 4gua (ROFFLER; BLANCH; WILKE, 1984).

Muitos estudos nessa darea vem sendo desenvolvidos desde a década passada e,
particularmente desde 2012, houve um aumento consideravel no numero de reviews na area de

recuperacao de produtos in situ para a fermentacio ABE (OUTRAM et al., 2017). A produtividade
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dessa fermentacdo pode ser aumentada significativamente com aplicacdo de técnicas de
recuperagdo in situ. Existem poucas informagdes sobre o requerimento de energia e avaliagdes

econdmicas dessas tecnologias para a fermentacdo ABE (OUTRAM et al., 2016).

2.10.1 Arraste de gas

E uma técnica de separagido que consiste na remogio dos solventes através da dissolugio
em um gas que passa pelo meio fermentativo. Para o caso ABE, ha o reciclo de gases oriundos da
fermentacdo, hidrogénio e didxido de carbono, ou com atmosfera inerte de nitrogénio passando
pelo fermentador e levando até um condensador onde ha remocdo dos produtos (QURESHI;

MADDOX; FRIEDL, 1992). A Figura 2-6 demonstra o fluxograma do processo.

Segundo Ezeji et al. (2003), a concentragdo de produtos na corrente de gas ¢ muito diluida
chegando a valores de cerca de 1,7 mg/L. Dessa forma € necessario um gasto energético alto para
condensar os produtos da corrente gasosa. Além disso € necessario um compressor para suprir o

fluxo gasoso e esse tipo de operacao possui custo operacional elevado em escala industrial.

De acordo com Ezeji et al. (2004), ¢ dificil recuperar os produtos em sua totalidade em
temperaturas de 1 a 2°C devido as baixas pressoes de vapor dos componentes. Esse fator associado
as baixas concentracdes de produto na corrente gasosa, gera um gasto energético alto para essa
tecnologia. Além disso, o gasto energético na etapa de destilagdo se demonstra mais alto do que a

encontrada em um processo em batelada para a fermentacdo ABE (OUTRAM et al., 2016).

Figura 2-6: Fluxograma do processo de arraste de gas. Adaptado de OUTRAM et al. (2016).

Reciclo de gasesdafermentacio

Gases da
fermentacdo Separador

Gas/Liguida

Alimentagdo

ABE parz
destilacdo

Vinho fermentado

Condensador  Compressor Purga



Revisao da Literatura 45

2.10.2 Pervaporacio

Essa técnica consiste na utilizacdo de uma membrana porosa entre o vinho fermentado e
uma fase gasosa. Existem muitos estudos focados em aumentar a performance de retirada e selecao
dos produtos com tecnologia de remog¢do de produto in situ do que na integracdo de um processo
fermentativo ABE para maior rendimento (LIU; WEI; JIN, 2014). O maior desafio ¢ encontrar
qual a membrana ideal para selecionar os produtos oriundos da fermentacdo, enquanto ficam
retidos o acido butirico e acético, a d4gua e os nutrientes. Também se faz necessario que a membrana
ndo seja muito incrustante para que, eventualmente, as células ndo bloqueiem os poros. Essa
escolha afeta a seletividade e as taxas de difusdao que, consequentemente, contribuirda para
concentracao final do permeado (OUTRAM et al., 2017). A Figura 2-7 apresenta o processo de
integracdo da pervaporagdo com a fermentagdo ABE. Dessa forma, melhorias no fluxo poderiam
ocasionar em melhorias na aplica¢do de vacuo, o que vém sendo relatado em pesquisas como a de
Wu et al. (2012). Por se tratar de uma tecnologia recente em comparagdo com as demais, mais

estudos sdo necessarios.

Figura 2-7: Fluxograma do processo de pervaporagdo. Adaptado de OUTRAM et al. (2016).
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Das técnicas evaporativas, a pervaporacao ¢ a que apresenta menor gasto energético na
etapa de destilagdo. Isso se da pela seletividade das membranas que reduzem a quantidade de agua
que vai para a etapa de separagdo. Menos energia vai ser utilizada para evaporagdo e condensagao

e menos agua vai ser retirada do vinho fermentado (OUTRAM et al., 2016).

2.10.3 Extracio Liquido-liquido

A extragdo liquido-liquido consiste na separacao de um componente através da diferenga

de solubilidade deste em dois solventes imisciveis. Geralmente, em casos industriais, o solvente é
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um liquido organico e o outro componente € a 4gua. Aplicado ao caso da fermentacao, os produtos
da fermentacdo vao se transferir preferencialmente da fase aquosa para a fase organica (OUTRAM
et al., 2017). A Figura 2-8 mostra um fluxograma de extracdo liquido-liquido integrado a uma

fermentacao ABE.

Existem muitos estudos com solventes utilizados para a extragdo, mas o mais utilizado ¢ o
alcool oleilico. Roffler et al. (1984) estudaram a performance em bateladas e batelada alimentada
e concluiram que o alcool oleilico aumenta tanto a produtividade como a conversao de substrato
comparado a uma fermentacao ndo integrada. A separacao do alcool oleilico ¢ menos intensiva do
que a separacgdo da agua, apesar da baixa concentragdo, por conta da ndo formagdo de azedtropos

com a agua.

Figura 2-8: Fluxograma do processo de extracao liquido-liquido. Adaptado de OUTRAM et al.
(2016).
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Outram et al. (2017) afirmam em seu estudo que de todas as técnicas de recuperagdo in situ
de produtos, a extrag¢do liquido-liquido ¢ a que tem maior gasto energético por conta do grande
volume de extrator usado para remover os componentes ABE do vinho fermentado. Por conta de
entrar em contato com o vinho fermentado, o extrator precisa ser esterilizado e isso também ¢
contabilizado na demanda energética, assim como a separa¢ao dos componentes. Todavia, o gasto
na destilagdo € o menor de todas as técnicas por conta do solvente ser ndo polar, tendo pouca
afinidade com a 4gua. Portanto as concentracdes do ABE na entrada da destilacao sdo mais altas,

0 que acarreta em menor consumo energético.
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2.10.4 Perstracao

E baseado na mesma técnica da pervaporagio, entretanto o vinho fermentado e o solvente
organico sao separados por uma membrana, onde o ABE ¢ transferido através da membrana para a
fase organica. O liquido no permeado prové a for¢a motriz ao invés do gas ou vacuo (OUTRAM
etal., 2016). A técnica principal que vem sido estudada ¢ extragdo dos produtos com alcool oleilico
através de uma membrana de silicone. Estudos como o de Qureshi e Maddox (2005), demonstraram
que em uma fermentacdo em batelada a perstragdo pode aumentar o consumo de substrato em
694%, a produtividade em 163% e a conversdo em 33%. A Figura 2-9 exemplifica um processo

de perstracdo integrado a uma fermentagdao ABE.

Por ser um processo muito parecido com a pervaporacdo, a demanda energética tanto na
parte da tecnologia em si, quanto na destilagdo ¢ parecida. Entretanto, por ter uma membrana
separando o vinho fermentado da fase do extrator, € necessario menor volume na etapa de extracao.
Além disso, menos energia € necessaria para recuperar o extratante e nenhuma energia € necessaria

para dispersdo e coalescéncia das duas fases (OUTRAM et al., 2017).

Figura 2-9: Fluxograma do processo de perstracdao. Adaptado de OUTRAM et al. (2016).
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2.10.5 Adsorcao

Foi a primeira técnica estuda para recuperacao in situ de produtos para a fermentacao ABE.
Consiste na separagdo de componentes através da superficie ou na retengdo nos poros de um

adsorvente. Varios adsorventes ja foram testados para recuperagdo do butanol, como por exemplo
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carvao ativo, silicatos, zedlitas e resinas poliméricas. Contudo, foram poucos os estudos que
pesquisaram a adsor¢do integrada a uma fermentagdo (OUTRAM et al., 2017). Apesar de promover
uma melhora na produtividade e na conversdao do substrato, essa tecnologia funciona como
batelada, pois € necessario que o adsorvente alcance a sua capacidade maxima, para assim, dar
inicio ao processo de dessor¢do como demonstrado por Yang et al. (1994). A Figura 2-10

demonstra um esquema de adsor¢ao integrado a uma fermentacdo ABE.

Figura 2-10: Fluxograma do processo de adsor¢do. Adaptado de OUTRAM et al. (2016).
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Essa técnica possui gastos energéticos intermediarios dentre os processos descritos, mas
tem potencial para estudos futuros por conta da seletividade dos componentes ABE. A grande
desvantagem ¢ que tanto a regenera¢ao do adsorvente como a recuperagao do produto precisam de
vapor. Por conta disso, sempre uma parcela de vapor de dgua ¢ arrastado para a corrente que

alimenta a destilagdo, aumentando o gasto energético (OUTRAM et al., 2016).

2.10.6 Fermentacao a vacuo

Consiste na aplicagdo de vacuo dentro do fermentador para que os produtos da fermentagao

evaporem na temperatura de fermentagdo. Foi desenvolvida a principio para a fermentagdo de
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etanol, mas se mostrou mais promissora para a fermentacio ABE. Existem dois tipos de
fermentacdo a vacuo: a ciclica e a constante, sendo que a primeira vem sendo investigada em
trabalhos mais recentes (OUTRAM et al., 2017). Ap6s o fermentador ha um compressor onde ha
pressurizacao até a pressdo ambiente e um condensador para retirar o calor proveniente do aumento

de pressdo. A Figura 2-11 mostra um fluxograma de fermentagdo a vacuo.

Mariano et al. (2011b), demonstraram em seus estudos que ¢ possivel recuperar ABE do
vinho fermentado sem causar efeitos prejudiciais ao microrganismo. Aplicando véacuo foi possivel
chegar em concentragdes de 1 g/L no fermentador, conseguindo aumentar a produtividade. Em
aplicacdes de vacuo constante, ¢ possivel alcangar taxas de remogao de butanol 10 vezes maior do
que o encontrado em estudos com arraste de gas (MARIANO et al., 2012). Também foi estudado
a energia requerida para um processo integrado de fermentacao a vacuo com etapa de destilacao,
alternando o tipo de fermentacdo entre ciclica e constante. Foi observada uma redugdo de 11,2
MJ/kg butanol para vacuo constante e 15 MJ/kg butanol para vacuo intermitente (MARIANO et
al., 2011a). Apesar disso, ndo ha uma captura eficiente do ABE do fermentador, havendo perda de
produto e, além disso, ha evaporacdo dos acidos intermediarios do processo fermentativo,

diminuindo a conversdo de substrato em produto.

Figura 2-11: Fluxograma do processo de fermentagdo a vacuo. Adaptado de OUTRAM et al.
(2016).
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2.10.7 Fermentac¢ao Flash

Técnica muito parecida com a fermentagdo a vacuo, porém o fermentador opera a pressao
ambiente e hd a adicdo de um vaso flash operando a pressdo a vacuo logo apds o fermentador.
Dessa forma ¢ possivel recircular o vinho fermentado de volta ao fermentador para aumentar a

produtividade e trabalhar com concentragdo de acucar inicial mais alta. Com essa tecnologia, foi
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possivel obter valores de 11,7 g/L.h de produtividade, 33,5% de conversao de agticar em butanol e
95,6% de consumo de substrato. (MARIANO et al., 2008). As desvantagens do processo sdo as
mesmas encontradas na fermentagdo a vacuo. A Figura 2-12 demonstra o fluxograma de processo

da fermentagao flash.

Figura 2-12: Fluxograma do processo de fermentagao flash. Adaptado de OUTRAM et al.
(2016).
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3 METODOLOGIA

3.1 Balanc¢o de massa e energia da planta Kraft

Nessa dissertagao de mestrado, foi possivel estabelecer a disponibilidade de utilidades que
uma planta Kraft poderia fornecer para a implementacao de uma biorrefinaria em anexo, baseado
em dados de uma planta ja existente. Para isso, foi fornecido o balanco de massa e de energia de
uma de suas fabricas com capacidade de producdo de 1,2 milhdes de toneladas de celulose seca.
Foram identificadas as correntes de vapor de média e baixa pressao e corrente elétrica em excesso.
Foi estabelecido que ndo havera desvio de cavaco de madeira do processo Kraft, mas na verdade
fornecimento de cavaco de madeira adicional para o processo. Nao havera necessidade de compra

de equipamentos para descascamento e picagem adicionais.

Adicionalmente foi definido também as condigdes operacionais do processo de
biorrefinaria. Foram estabelecidos valores de tempo de operagdo anual da planta, eficiéncia
industrial, umidade e composicdo do cavaco de madeira e vazao de biomassa que alimentara o

Processo.

3.2 Modelagem do sistema e balanco de massa e energia
3.2.1 Balanco de massa e energia do sistema de pré-tratamento

Para este trabalho foram estabelecidos trés cenarios de pré-tratamento, sendo eles: acido
diluido, explosdo a vapor e Organosolv. O intuito dessa andlise ¢ encontrar a tecnologia que
apresenta maior custo-beneficio em conjunto com as etapas seguintes do processo da biorrefinaria.
O balango de massa e energia do pré-tratamento do acido diluido foi baseado no relatério de
NREL, (2011), a de explosdo de vapor foi baseada no trabalho de EFE et al. (2005) e a do
Organosolv na pesquisa de Nitzsche et al. (2016). Nenhuma etapa de condicionamento da biomassa
foi utilizada, levando em consideragao a pré-disponibilidade do cavaco de madeira pronto para uso.

Todo o balango de massa e energia foi feito utilizando-se o Microsoft Excel® 2010.
3.2.2 Balanco de massa e energia do sistema de hidrdlise enzimatica

Essa etapa foi padronizada para os trés tipos de pré-tratamento. Foram utilizados os mesmos
equipamentos e parametros operacionais descritos em NREL (2011), com exce¢do da conversao

de celulose em glicose. A conversdo foi reduzida a 75% nas simulagdes por conta da presenga de
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inibidores da hidrolise enzimatica como o HMF e o furfural e a grande quantidade de lignina
presente na composicao. Todos os balangos foram executados utilizando-se o Microsoft Excel®
2010. A Tabela 3-1 apresenta os parametros operacionais da hidrdlise enzimdtica adotados nas

simulag¢des.

Tabela 3-1: Parametros operacionais da hidrolise enzimatica.

Explosao a

Acido Diluido vapor Organosolv

Conversao de celulose em C6 (%) 75 75 75
Conversao de hemicelulose em C5 (%) 0 0 26,4
Teor de solidos (%) 20 20 20
Temperatura (°C) 50 50 50
Conversao de hemicelulose em furfural (%) 0 0 0
Conversiao de celulose em HMF (%) 0 0 0
Conversao de celulose em celubiose (%) 1,2 1,2 1,2
Conversao de celulose para oligom. de

glicose (%) 4 4 4

3.2.3 Modelagem da fermentacio
3.2.3.1 Fermentac¢ao do etanol

A modelagem utilizada para a fermentagdo do etanol ¢ a mesma descrita por COSTA et al.
(2001), onde ¢ utilizado um processo continuo de fermentagao flash. A nomenclatura utilizada nas
equagoes encontra-se na lista de simbolos e siglas.

Para o balango de massa e energia utilizou-se equagdes com base no volume de controle do
fermentador, centrifuga e vaso flash. As seguintes equagdes representam as taxas cinéticas de
crescimento celular (2), morte celular (3), produgao de etanol (4) e consumo de substrato (5).

S X, \™" P \"
= . . (—Ki'Ss) . (1 — t ) . (1 — ) 2
x = Kmax Ks+S e X, P (2)

Ty = (Kdt . e(de'P)) X, (3)
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Ty =Y ' 1 + My - Xy, 4

x
n=co+my X,

Yy

)

Os parametros cinéticos e constantes utilizados foram os mesmos encontrados na

dissertacao de ATALA (2000). Eles sao apresentados na Tabela 3-2 em fun¢do da temperatura.

Tabela 3-2: Parametros cinéticos e constantes em fungdo da temperatura em °C.

Parametro Expressao matematica ou valor

pmax
Xmax
Pmax
Yx
Ypx
Ks

Ki

Kdt

p
AH
Cp
pm
Y

1,57-exp(-41,47/T) - 1,29-10* exp(-431,4/T)
-0,328-T> + 18,48 T - 191,06
-0,442-T> +26,41-T - 279,75
2,704-exp(-0,1225-T)
0,256-exp(0,1086-T)

4,1

1,39-10" exp(0,1004-T)

0,1

0,2

1

1,5

7,42:107-T2 - 0,465-T + 7,69
4-10"-exp(41497/(1,987-(T+273,15)))
390

51,76

1

1000

0,78

As equagdes abaixo descrevem as equagdes diferenciais ordinarias em relagdo a

concentracao de células vidveis (6), concentragdao de células mortas (7), concentracao de substrato

(8), concentragao de etanol (9) e variagdo da temperatura (10).

dXV FR 'XTV FC 'XV FD 'XbV FLS 'XlV
=V = rx—rd - - 6
ac T T Vol Vol Vol ©)
dX Fp - X F.-X Fp-Xb Fi - Xl

D — d + R D _c D + D D _ LS D (7)

dt Vol Vol Vol Vol
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FR.SR_FC.S FD.S_FLS.S F()'S()_ T‘X'S
dSs ( Vol Vol T Vol Vol T Vol ~ ™St )
oy = X (8)
z (-5
P

FR.PR_F'C.P FD.P_FLS.PL_FV.PV T‘X'P_ _
ars _ ( Vol Vol © Vol Vol Vol TP, a }/)) )
- (1-% 0-)
D

AH -rs
Pm " Cp

ar (FR +Fy + Fip

dt Vol ).(TF_TO)-F

(10)

Para a separagdo no vaso flash, utilizou-se a Equagdo (11) para o célculo do equilibrio
liquido-vapor presente na mistura etanol-agua. Adotou-se o modelo termodindmico NRTL (Non-
random two-liquid) para encontrar o valor de yi e a equacdo de Antoine para encontrar as

respectivas pressoes de vapor.

Vi P
K. =2=y. .- 11
eq x; Yi D (11)

Todas as equagdes da fermentacdo foram resolvidas utilizando sub-rotinas de calculo de
integracdo Runge-Kutta de quarta ordem, em linguagem Fortran pelo Microsoft Visual Studio
2015®. Para encontrar as condigdes operacionais Otimas do processo foi elaborado um
planejamento experimental composto central rotacional utilizando-se o software Statistica 7®. As
variaveis independentes selecionadas foram a vazao de alimentagao (F0), a concentracao de agticar
inicial (S0) e o percentual da vazao de saida do fermentador que alimenta a centrifuga. As varidveis
dependentes selecionadas foram produtividade, concentragcdo final de etanol, conversiao do
substrato, concentragdo de biomassa e concentracao de etanol no vapor. Foram elaborados graficos
de curva de nivel para as varidveis independentes e diagramas de Pareto para estabelecer os niveis

de operagdo da fermentagao.
3.2.3.2 Fermentac¢ao ABE

A modelagem para a fermentagdo ABE foi baseada no trabalho de Mariano et al., (2008).
O fluxograma do processo ¢ idéntico ao do etanol por se tratar de um processo flexivel para a
produgdo alternada dos dois produtos. Entretanto, nao ha necessidade de tratamento de células para

o caso ABE, portanto, ha o by-pass direto para o vaso flash.
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Os parametros cinéticos utilizados no trabalho foram retirados do trabalho de Mariano et
al. (2008). A Tabela 3-3 apresenta a nomenclatura adicional utilizada para o modelo fermentativo
ABE enquanto a Tabela 3-4 mostra os valores dos parametros cinéticos utilizados no modelo. A
identificagdo das correntes utilizada ¢ a mesma do fluxograma da fermentacdo do etanol. A

temperatura foi considerada constante ao longo da operacao.

Tabela 3-3: Nomenclatura adicional para fermentagdo ABE.

Kn Parametros cinéticos do modelo

KAA Parametro cinético referente ao Acido acético

KBA Parametro cinético referente ao Acido butirico

v Taxa de crescimento celular (h™")

BBA Concentracdo total de butanol e acido butirico no fermentador (g/L)
BA Concentracdo de acido butirico no fermentador (g/L)

AA Concentragdo de acido acético no fermentador (g/L)

pi Taxa de producdo (h™)

P; Concentracdo de produto no fermentador (g/L)

PivL Concentracdo de produto no reciclo para o fermentador (g/L)
f(I) Funcdo inibitoria

As equagdes utilizadas para o balango de massa e energia foram baseadas utilizando-se
como volume de controle somente o fermentador. As seguintes equagdes representam as taxas
cinéticas de crescimento celular (12), fungdo inibitoria (13), consumo de substrato (14), produgao
de acido butirico (15), produgdo de acido acético (16), produgdo de butanol (17), producao de
acetona (18) e produgao de etanol (19).

X = a5 (DX (12)

f(I) = exp(—0,01-BBA),se BBA < 8,0 g/L

f()=-0,153-BBA+ 2,16,se 8,0 < BBA < 139 g/L (13)

rs=—ks rx-X—ky X —ky- . A X —ky- . - X (14)

S+Ks BA+ Kp, S+Ks AA+ Ky,

rba =ks (ks rx-X+ky X)—kg- b4 - X (15)
S+ Ks BA+ Kg,

raa = kg (ks rx-X +ky-X)—ko- R X (16)
S+Ks AA+ Ky,

rh=1ky (ks rx-X+ky X)+kyy b (17)

S+Ks BA+Kg,
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44 x 18
S+Ks AA+K,, (18)

T‘€=k11'(k3'TX'X+k4'X) (19)

ra=klo'(k3'rx'X+k4'X)+k15'

As equagOes abaixo descrevem as equagdes diferenciais ordinarias em relacdo a

concentracdo de células (20), concentragdo de substrato (21), concentragdo de produto (22).

dX FgrX FEi-X
dt ~ Vol Vol
dS Fy-Sy, Fir-S, FE,-S
dt ~ Vol + Vol Vol
ﬁ:FLR'Pi—L_FA'Pi
dt Vol Vol

Tabela 3-4: Parametros cinéticos da fermentacdo ABE.

+rx (20)

+7rs (21)

+ 7p; (22)

Parametro Valor Unidade
pmax 0,35 h'

k1 0,35 mmol/(g-h)
k2 0,59 mmol/(g-h)
k3 89 mmol/g

k4 0,45 mmol/(g-h)
k5 0,11 -

k6 0,5 mmol/(g-h)
k7 0,39 -

k8 0,19 -

k9 0,9 mmol/(g-h)
k10 0,22 -

k11 0,059 -

k14 2 mmol/(g-h)
k15 2,2 mmol/(g-h)
Ks 21,14 mmol/L
KAA 10,1 mmol/L
KBA 15,9 mmol/L

Para a separagdo no vaso flash, utilizou-se a equagdo (11) para o calculo do equilibrio
liquido-vapor presente na mistura dgua, butanol, acetona, etanol, acido acético e acido butirico.
Adotou-se 0 modelo termodinamico UNIQUAC para encontrar o valor de yi e a equacao de Antoine

para encontrar as respectivas pressdes de vapor.

Assim como na fermentacao do etanol, todas as equacdes da fermentacao foram resolvidas

utilizando sub-rotinas de calculo de integragdo Runge-Kutta de quarta ordem, em linguagem
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Fortran pelo Microsoft Visual Studio® 2015. Para encontrar as condigdes operacionais 6timas do
processo foi elaborado um planejamento experimental composto central rotacional utilizando-se o
software Statistica® 7. As variaveis independentes selecionadas foram a vazao de alimentagao (FO0)
e a concentracdo de acucar inicial (S0). As variaveis dependentes selecionadas foram
produtividade, concentragao final de butanol, conversao do substrato, concentragcdo de biomassa e
concentracdo de butanol no vapor. Foram elaborados graficos de curva de nivel para as variaveis

independentes e diagramas de Pareto para estabelecer os niveis de operacao da fermentagao.

3.2.3.3 Modelagem dos fermentadores

Baseado na vazao de agucares oriundos da etapa de hidrolise enzimatica, foram modelados
fermentadores que atendessem a fermentagdo flexivel de etanol/butanol. A fermentagdo de etanol
suporta apenas acgucares C5, enquanto a fermentacdo ABE consegue trabalhar tanto com pentoses
como hexoses. Dessa forma os fermentadores para a produgao flexivel devem suportar a produgao
maxima que ¢ a do caso do butanol. Foram elaborados trés modelos de fermentadores para suportar

as correntes de pré-tratamento dos cenarios de explosao a vapor, acido diluido e organosolv.

Duas tecnologias foram consideradas para as unidades de fermentacdo: fermentadores em
batelada convencional e fermentadores continuos com recuperagdo de produto in-situ. O objetivo
foi criar cendrios com regimes de operacdo flexiveis e dedicados para posterior avaliagdo técnico-

econdmica.
3.2.4 Calculo dos evaporadores de multiplo efeito

Apo6s determinada a concentragdo de agucares na vazao de alimentacao dos fermentadores
em cada caso, foi modelado os evaporadores de multiplos efeitos, equipamento que sucede a
hidrolise enzimatica e antecede a fermentagdo. Os calculos foram feitos utilizando um simulador
online de evaporadores de multiplos efeito especifico para concentrar agucares, elaborado pelo
Sugar Engineers (www.sugartech.co.za), visando obter um melhor design técnico-econdomico para

o processo da biorrefinaria.

3.2.5 Modelagem do sistema de recuperacio de produto in situ

A tecnologia escolhida para recuperagdo de produto in situ foi a fermentacao flash. Nesse

caso hd a implementacdo de dois compressores e dois condensadores na vazao de topo do vaso
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flash. Este modelo foi baseado no trabalho apresentado por MARIANO et al. (2011a), onde hd uma

integracdo energética entre essa etapa e a etapa seguinte de destilagao.

Neste caso foi feita simulagdo utilizando-se o simulador Aspen Plus 8.7® com os valores de
concentracao de produto encontrados nas simulacdes em Fortran. Foi calculado o consumo de

energia elétrica e agua de resfriamento para os equipamentos envolvidos.

3.2.6 Modelagem do sistema de destilacao

O sistema de destilacdo também ¢ baseado no trabalho de MARIANO et al. (2011a), onde
ha quatro etapas. A primeira etapa consiste na coluna de vinho, onde a corrente ABE/etanol
condensada em conjunto com o vinho, passam por uma coluna de destilagdo para a retirada da agua
até¢ o limiar de concentragdo entre o azedtropo formado pela mistura. A dgua sai na corrente de

fundo, enquanto a mistura mais concentrada sai pelo topo.

A segunda etapa ¢ a coluna de acetona, onde a corrente de topo proveniente da primeira
etapa passa por uma coluna de destilagdo, onde o produto de topo € acetona concentrada. Esta
corrente passa por uma coluna de absor¢ao onde ha retirada dos gases da fermentacao restantes e a
acetona ¢ retirada com concentragdo em cerca de 99,5%, em massa. A corrente de fundo ¢ formada

pelo restante dos componentes com trago de acetona.

A terceira etapa € a coluna de etanol, onde a corrente proveniente do fundo da coluna de
acetona passa primeiramente por uma coluna de destilagdo. Quase todo o etanol ¢ recuperado na
corrente de topo, mas com concentragao variando entre 84-90%, em massa. A corrente de topo ¢
entdo enviada a um conjunto de peneiras moleculares onde ¢ obtido o etanol anidro. Se ndo houver
fermentacdo ABE, a corrente proveniente da coluna de vinho, passa diretamente para essa etapa,

onde ¢ concluido o processo de destilagao.

A quarta etapa ¢ a coluna de butanol, que consiste em um arranjo de duas colunas de
destilagdo e um decantador. A corrente de fundo da coluna de etanol adentra um decantador, junto
com as correntes de topo das duas colunas, onde ¢ separada em uma fase organica e uma fase
aquosa. A fase aquosa passa para uma coluna de destilagdo onde o produto de topo ¢ recirculado
para o decantador e o produto de fundo ¢ dgua. A fase organica passa por outra coluna onde o
produto de topo também ¢ recirculado para o decantador, enquanto que o produto de fundo € o

butanol com concentracdo variando entre 99 e 99,5%, em massa. Foi realizado calculos de
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integracdo energética entre o condensador apds a coluna de vinho e o refervedor da coluna de

destilagao.

3.3 Analise da oscilacdo do preco historico dos produtos

Foi analisado o prego historico do etanol (anidro), acetona (99,5% de pureza em massa) e
butanol (como quimico), em um periodo de 10 anos, mensalmente, entre 2007 e 2017, para
realizacdo da analise técnico-economica. A fonte de dados para o etanol anidro foi a CEPEA e para
o butanol e a acetona foram a base de dados Alice Web do Ministério do Comércio. O objetivo
dessa andlise ¢ verificar se ha correlagdo de precos dos produtos, para que desta forma, estes

possam variar segundo uma mesma propor¢ao.

3.4 Analise técnico-econdomica

Foi feita uma analise técnico-econdmica dos cenarios propostos variando o tipo de pré-
tratamento utilizado. O objetivo dessa analise ¢ encontrar qual o melhor cenario para viabilizar a
implantag¢do do bioprocesso proposto. O modelo utilizado foi desenvolvido em Microsoft Excel®
conectado com a planilha do balango de massa e energia. Para a produgdo flexivel, o periodo
minimo considerado em cada regime de operacao para a producao flexivel de butanol ou etanol ¢
de um quartil. Dessa forma, em um ano de operagdo, a planta flexivel pode alternar a campanha
até quatro vezes, ou at¢ 100 vezes para um periodo de producao de 25 anos. A regra para escolha
do regime de operagdo compara o excedente operacional bruto (vendas menos custos operacionais)

em cada quartil durante o tempo de projeto da planta.

Especificamente, em uma andlise de fluxo de caixa trimestral, a simulagdo de Monte Carlo
aleatoriamente extrai, em cada trimestre, os provaveis pregos de venda de acetona, butanol e etanol.
As curvas de probabilidade de precos sdo consideradas normais e os valores mais provaveis sao as
médias dos pregos; os pregos sao extraidos dentro de um desvio padrao distante das médias. Entao
para cada trimestre, o modelo econdmico escolhe o regime operacional que oferece melhores
ganhos brutos. A repeti¢ao do sorteio dos pregos (10.000 iteragdes) na simulagdo de Monte Carlo
(desenvolvida em Excel) gerou distribui¢des normais dos critérios de rentabilidade, sendo o Valor
Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR). Como os dados histéricos mostram que
os pregos do butanol se correlacionam apenas com os pregos da acetona, as variagdes dos seus

pregos usam os mesmos numeros aleatorios gerados pelo Excel. Essa regra de geragao de nimeros
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aleatorios garante que ambos os precos tém padrdes de oscilagdo semelhantes ao longo da vida do

projeto.

No caso dos cenarios nao flexiveis, a rentabilidade também foi avaliada em uma simulagdo
de Monte Carlo com variagdo do preco em cada trimestre de um ano; no entanto, o regime
operacional ndo muda. Custo da mudanca de regime ¢ assumido insignificante porque depende
apenas na mudanga do microrganismo de fermentagao e ¢ limitado a um méaximo de quatro vezes

€m um ano.

Para a andlise de CAPEX, foram utilizadas varias fontes para determinadas etapas do
processo. Para as etapas de pré-tratamento foram utilizados dados do NREL (2011), de Efe et al.
(2005) e de Nitzsche et al. (2016) para o caso do acido diluido, da explosdo a vapor e do organosolv,
respectivamente. Para a etapa da hidrélise enzimatica, como o processo foi padronizada para o caso
descrito em NREL (2011), para todos os cenarios foram utilizados os valores deste relatorio. Para
o caso da fermentacao, foram estimados custos dos equipamentos utilizando como fonte os dados
provenientes de Matche (2017). Para os equipamentos provenientes da recuperagdo in situ da
fermentacao flash foram utilizados dados de Baral e Shah (2016). Para a parte de destilacao foram
feitas estimativas utilizando dados de Matche (2017). Os dados da hidrolise enzimatica e da

fermentacao foram baseados em valores no cenario norte-americano.

Para a analise de OPEX foi utilizado como base de dados principalmente o relatorio do
NREL (2011) para os insumos operacionais. O pre¢o do etanol foi baseado em uma média de
valores deste ano usando dados da CEPEA e o mesmo foi feito para o butanol e a acetona,
utilizando como fonte de dados a base Alice do Ministério do Comércio. Especificamente para a
lignina foi feita uma estimativa baseado na variagdo do prego da lignina comercial ao longo dos

ultimos anos.

3.5 Analise do consumo energético

Foi analisado o consumo energético integrado de todas as etapas do processo para comparar
o consumo energético do bioprocesso apresentado neste trabalho com as fermentagdes ABE e de
etanol convencionais, que ocorrem em plantas dedicadas. Sera analisado também se hd necessidade
de geracdo de utilidades a mais do que o fornecido da usina kraft em anexo, que foi previamente

calculado.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Balanc¢o de massa e energia do processo kraft

Foi efetuado o balango de massa e energia para uma planta kraft de celulose com capacidade
anual de producao de 1,2 milhdes de toneladas de celulose, baseado em dados fornecidos pelo
parceiro industrial. Foi atestado que a planta ¢ autossuficiente em termos energéticos e tem
capacidade de integrar um processo de biorrefinaria. Na Figura 4-1 esta representado o balango de

massa e energia de uma planta Kraft antes da integragdo com a biorrefinaria.

Figura 4-1: Balango de massa e energia da planta Kraft.

Polpa de celulose Biomassa CALDEIRA DE
3531 adt/d 48 bdmt/h BIOMASSA
147 adt/h

Licor negro

EVAPORADORES
/ CALDEIRA DE

TURBINA DE
CONTRAPRESSAQ

TUREINA DE

Vapor BP

RECUPERACAD |70 1/" Vapor AP CONDENSAGAO
85 bar
Vapor MP 13 bar
159 t/h 121 MW
Vapor BP 5,3 bar Energia para rede elétrica
558 t/h Eletricidade 19,4 MW
116,1 MW 14,5 MW

=

6786 bdmt/d
283 bdmt/h
Cavaco de madeira
Foi considerada a instalacdo de uma caldeira auxiliar para suprir falta de vapor e/ou energia
do processo, nos casos de acido diluido e explosdo a vapor, para processar a lignina e residuos da

hidrolise.

Foi estabelecido que a planta de biorrefinaria ird operar por 8496 horas ao ano. A vazao de
cavaco de madeira considerada foi de 1000 toneladas seca por dia, com umidade de 45%. A
composi¢cdo quimica do cavaco utilizada para o processo considerada estd na Tabela 4-1 e foi
baseada na composi¢do fornecida pelo parceiro industrial. A Figura 4-2 mostra o fluxograma do

trabalho proposto com a integracdo da biorrefinaria com a usina kraft de celulose.
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Figura 4-2: Fluxograma da integracdo da usina kraft com biorrefinaria flexivel.

Cavaco de madeira Polpa
Eletricidade
Fibras e lignina | 1Vapor/eletricidade | Vinhaga
|
¥
¥ Etanol
Pré':_a: a‘nl.!em.l:”“ %%E%S Eveporsdor de iﬁ%g Fermentagio [——* Destilagdo /d:’
6 C L./
|.ro,|?e SRS miultiplo efeito Sy ¥ : ‘\.-"e
enzimatica \,

Butanaol
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Tabela 4-1: Composicao do cavaco de madeira utilizado para balango de massa.

Componente %
Celulose 45,5
Hemicelulose 20,3
Extrativos 4,2
Cinzas 0,3
Lignina 29,7
Total 100

4.2 Balanc¢o de massa do pré-tratamento

Foi feito balango de massa e energia para trés cendrios: acido diluido, explosdo a vapor e
organosolv. Como a andlise dessa etapa foi baseada em trés trabalhos diferentes, trés dados

operacionais foram usados para realizar os balangos e sdo apresentados na Tabela 4-2.

Tabela 4-2: Dados operacionais dos pré-tratamentos.

Acido Diluido Explosdo a vapor Organosolv

Conversao de celulose em C6 (%) 9,9 5 0
Conversao de hemicelulose em C5 (%) 90 90 39,2
Teor de solidos (%) 30 30 30
Temperatura (°C) 130 100 190
Conversao de hemicelulose em furfural 5 6 3,3

Conversao de celulose em HMF (%) 0,3 5 0

Solubiliza¢io da lignina (%) 5 0 0




Resultados e Discusséao 63

A Tnica alteragdo dos fluxogramas presentes nos trabalhos mencionados, foi a adi¢do de
um filtro ao final do equipamento de detoxificacdo para poder recuperar a fracao liquida que ¢ rica

em xilose.

Foi considerado que hd uma vazdo de retirada de produtos apds o pré-tratamento,
correspondendo a fragdo liquida. Esta corrente foi denominada de corrente “C5”, pois grande parte
da xilose obtida no pré-tratamento esta presente nessa corrente. Foi considerado que hé perda de
1% da fracao liquida apds o pré-tratamento e esta € misturada na corrente solida e segue adiante
no processo. Na Tabela 4-3 esta apresentada a composi¢do da corrente C5 nos trés cenarios que

alimenta a etapa do evaporador de multiplo efeito para aumentar a concentracao de agucares.

Tabela 4-3: Composicao da corrente CS5.

Explosao a

Acido Diluido Organosolv
vapor

Agua (kg/h) 83257 78289 218379
Glicose (kg/h) 2075 1048 0
Oligomeros de glicose (kg/h) 57 0 0
Xilose (kg/h) 8607 8607 3771
Oligomeros de xilose (kg/h) 202 0 0
Furfural (kg/h) 209 97 206
HMF (kg/h) 31 191 0
Compostos orgéanicos soluveis (kg/h) 1645 757 1255
Solidos inorgénicos soluveis (kg/h) 1464 123 3049
Lignina (kg/h) 0 0 822
Etanol (kg/h) 0 0 758
Acido sulfiirico (kg/h) 0 0 392
Vazao total (kg/h) 97547 89112 228632
Concentracao de glicose (g/L) 21,27 11,76 0
Concentracao de xilose (g/L) 88,24 96,59 16,49

Por conta do cenario com Organosolv apresentar uma concentragdo muito baixa de ATR,
foi considerado a implementacao de um processo de biodigestdo somente para esse caso. Na Tabela

4-4 estao apresentados os parametros utilizados e a energia gerada por esta etapa.
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Tabela 4-4: Parametros da biodigestao e energia gerada.

Vazio de xilose 3771 kg/h
Conversao de ATR 0,35 Nm?*kg
Biogas PCI 21,30 MJ/Nm?*
Producio em Nm?® 1319,89 Nm3/h
Eficiéncia de remo¢cao DQO 70%
Produc¢io em Nm? 923,92 Nm*h
Densidade energética 19679,53 MJ/h
Densidade energética 5,47 MW

4.3 Balanco de massa da hidrolise enzimatica

Foi considerado que apds a hidrolise enzimatica ha um filtro que separa a fragdo liquida da
solida. Os dados operacionais da etapa de hidrélise enzimatica se encontram na Tabela 4-5. Para
o Organosolv, foi considerada uma conversao maior da hemicelulose em virtude da adicdo de
enzima especifica para digestdo desta no coquetel enzimatico como descrito por (MICHELS,
2009). Essa consideragao foi feita em virtude do proprio processo em que ha baixa conversao de

hemicelulose na etapa de pré-tratamento, de forma a otimizar o processo.

Tabela 4-5: Dados operacionais da hidrolise enzimatica.

A‘ci(’lo Explosao a Organosolv
Diluido vapor
Conversiao de celulose em C6 (%) 75 75 75
Conversao de hemicelulose em C5 (%) 0 0 26,4
Teor de solidos (%) 20 20 20
Temperatura (°C) 50 50 50
Conversao de hemicelulose em furfural (%) 0
Conversiao de celulose em HMF (%)
Conversao de celulose em celubiose (%) 1,2 1,2 1,2
Conversao de celulose em oligdm. de glicose (%) 4 4 4

Foi considerado novamente a perda de 1% da fracdo liquida na parte solida. A fragao liquida
¢ denominada de “corrente c6” e segue adiante no processo. A fragcdo solida, por ser inferior a
fragdo liquida, ¢ enviada para a cogeragdo da fabrica kraft onde ¢ queimada e gerado energia. Por
apresentar uma composicdo muito variada, o respectivo PCI ndo foi considerado e
consequentemente nao foi contabilizado o ganho energético oriundo da fracao solida. Na Tabela

4-12 esté representado a composicao da corrente C6 nos trés cenarios.
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Em especial para o cenario do processo com organosolv, hd uma corrente intermediaria de
recuperagdo de lignina, a qual foi considerada para venda. A lignina final tem 5% de umidade e

possui vazdo de 7785 kg/hr.

Tabela 4-6: Composicao da corrente C6.

Acido Diluido  Explosio a vapor Organosolv

Agua (kg/h) 118604 111879 100816
Glicose (kg/h) 14079 14157 15720
Oligomeros de glicose (kg/h) 676 679 755
Celubiose (kg/h) 214 215 239
Xilose (kg/h) 43 76 725
Oligomeros de xilose (kg/h) 1 0 0
Furfural (kg/h) 1 1 0
HMF (kg/h) 0 2 0
Compostos orgénicos soluveis (kg/h) 23 8 16
Vazio total (kg/h) 133641 127017 118271
Concentracio de glicose (g/L) 105,4 111,5 132,9
Concentracao de xilose (g/L) 0,3 0,6 6.1

4.4 Modelagem da fermentacio

Para ambos os casos o fluxograma da etapa de fermentacdo estabelecido foi baseado no
trabalho de COSTA et al. (2001). A Figura 4-3 representa o fluxograma para ambos casos
fermentativos. Foi estabelecido um desvio de corrente, regulado por uma valvula, apos
fermentador. Caso a fermentagdo seja ABE, a corrente de saida do fermentador passara pelo desvio
e ird para o vaso flash, caso contrario ela segue para a centrifuga. As Tabelas 4-7 e 4-8 apresentam

nomenclatura das variaveis de processo usadas na modelagem.
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Figura 4-3: Fluxograma do esquema de fermentag¢ao utilizado no trabalho.

FLR,XB,5L,PL
P PV
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—t FPS5,P
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Tratamento de c2lulas

Tabela 4-7: Variaveis de processo da fermentagao.

FO
SO
FA
X
S

P
FC
FB
FD
XC
FP
FT
FW
FR
XR
SR
PR
FE
XD
FF

Vazao de alimentagdo (m?h)

Concentragdo de agucar inicial (g/L)

Vazao de saida do fermentador (m3/h)
Concentragdo de células no fermentador (g/L)
Concentragdo de agticar no fermentador (g/L)
Concentragdo de produto no fermentador (g/L)
Vazao de alimentacdo da centrifuga (m3/h)

Vazao do desvio para o vaso flash (m3/h)

Vazio do leite de levedura (m3/h)

Concentragdo de células no leite de levedura (g/L)
Vazao de purga (m*/h)

Vazio de alimentacdo do tanque de tratamento de células (m3/h)
Vazio de acido sulftrico diluido (m3/h)

Vazio de reciclo de células (m3/h)

Concentragdo de células no reciclo de células (g/L)
Concentragdo de agucar no reciclo de células (g/L)
Concentragdo de produto no reciclo de células (g/L)
Vazao do vinho delevurado (m?/s)

Concentragdo de células do vinho delevurado (g/L)
Vazao de alimentagdo do vaso flash (m?/s)
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Tabela 4-8: Continuagdo das varidveis do processo de fermentagao.

XB Concentragdo de células na alimentac¢do do vaso flash (g/L)
FV Vazio de vapor do vaso flash (m?/s)
PV Concentragdo de produto na fase gasosa (g/L)
FLS Vazio liquida de alimentacdo da etapa de destilagdo (m?/s)
SL Concentracdo do substrato no reciclo do vinho fermentado (g/L)
PL Concentragdo de produto na fase liquida (g/L)
FLR Vazao de reciclo do vinho fermentado (m?/s)
4.4.1 Fermentacio do etanol

Foram feitas as seguintes consideragdes para a fermentacao do etanol:

A concentracdo de saida das células apos a centrifuga foi fixada em 99% da concentracdo
de entrada;

Foi estabelecido um fator operacional da centrifuga denominado nesse trabalho de “fator
centrifuga”, de modo que ele limita a quantidade de fluxo que alimenta a centrifuga, tendo
um desvio para o vaso flash, regulado por uma valvula. Este parametro foi considerado para
diminuir o tamanho e quantidade de centrifugas, de forma otimizada, de modo a nao
prejudicar a fermentagao;

Foi fixado que a vazdo liquida proveniente da centrifuga que alimenta o vaso flash
corresponde a 88% da vazdo de entrada da centrifuga. Os outros 12% alimentam a sub-
etapa de tratamento das células;

Foi fixado que a vazdo de alimentagdo do vaso flash ¢ igual a cinco vezes a vazao de
alimentacdo;

O volume de reacdo foi fixado em 500 m?;

O vaso flash ¢ ligado apds a concentracdo de etanol alcangar o valor de 25 g/L no
fermentador. Até esse intervalo de tempo, toda a corrente de alimentagdo do flash ¢
recirculada para o fermentador;

Foi considerado que somente hexoses sdo fermentadas a etanol;

Foi considerado que a fragao de vaporizado que segue para os compressores equivale a 10%
da corrente de entrada do flash, variando a pressao de operagao no vaso flash;

A concentragdo de células ndo deve ultrapassar o valor de 30 g/L, para que ndo ocorra a

formagdo de espuma no fermentador.
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Depois de formulado o codigo em Fortran, ele foi testado e validado encontrando valores
proximos dos valores propostos no estudo de COSTA et al. (2001), de acordo com as condigdes
consideradas no trabalho da pesquisadora. Foi feito um planejamento de experimentos usando o
software Statistica 7® para avaliar as condigdes operacionais otimas. Segundo a formula para
calcular o nivel inferior e superior do planejamento (2n/4), onde “n” ¢ igual ao n° de variaveis
dependentes, temos que o nivel maximo/inferior ¢ igual a +£1,6818. A Tabela 4-9 apresenta os

intervalos utilizados no estudo. Foram feitas 15 simulagdes, sendo uma delas utilizando o ponto

central.

Tabela 4-9: Niveis utilizados no planejamento do etanol.

Nivel | FO(m¥h) SO (g/L) Ceﬁ;‘rti"fflga
1,68 100,00 300,00 1,00
1,00 89,87 279,73 0,90
0,00 75,00 250,00 0,75
-1,00 60,13 22027 0,60
11,68 50,00 200,00 0,50

Os valores encontrados de todas simulagdes assim como a matriz de planejamento sdo
apresentados na Tabela 4-10. Depois de todas as simulagdes, os dados de produtividade,
concentrac¢do final de etanol, conversdao de aglcares, concentracdo de células ¢ concentragdao de
etanol no vapor foram coletados. Foram analisadas curvas de nivel pelo sofiware Statistica 7® para
encontrar as variaveis independentes que levassem a niveis altos de conversdo e produtividade.
Também foi gerado um diagrama de pareto para analisar quais das varidveis e suas combinagdes
tem maior influéncia na fermentacdo, levando em consideracdo somente as variaveis que foram
consideradas significativas perante o modelo gerado pelo software. Os diagramas de Pareto sdao
apresentados na Figura 4-4, enquanto que as curvas de nivel sdo apresentadas nas Figuras 4-5 a 4-

7.
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Tabela 4-10: Resultados do planejamento de experimentos para a fermentagao do etanol.

Variaveis independentes

Variaveis dependentes

Gtgio| F0 S0 b rodutvianae SR comerto e G

g/L) Centrifuga (g/L.h) (@L) (%) (@/L) vapor (g/L)
1 60,1 2203 0,6 11,7 97,2 99,2 14,8 184,5
2 60,1 2203 0,9 11,7 97,2 99,1 15,4 181,7
3 60,1 2797 0,6 14,7 122,9 98,8 17,6 2324
4 60,1 279,7 0,9 14,7 122,8 98,7 18,7 2257
5 89,9 2203 0,6 17,2 95,8 98,2 15 181,7
6 89,9 2203 0,9 17,2 95,7 98,1 15,6 177,2
7 89,9 2797 0,6 21,5 119,3 96,3 17,3 225,7
8 89,9 2797 0,9 21,5 119,5 96,4 18,6 219,5
9 50 250 0,75 11,1 110,7 99,3 16,3 207,3
10 100 250 0,75 214 106,8 96,5 16,4 198,9
11 75 200 0,75 13,2 87,8 98,9 14,1 165,6
12 75 300 0,75 19,4 129,5 97,3 18,7 240,8
13 75 250 0,5 16,4 109,2 98,5 16,3 207,3
14 75 250 1 16,4 109,2 98,3 18,1 198,9
15 75 250 0,75 16,4 109,1 98,4 16,6 204,5
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Figura 4-4: Diagramas de Pareto para a produtividade, concentragdo final de etanol e
conversdo — Fermentacdo etanol.

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: Produtividade
3 factors, 1 Blocks, 15 Runs; MS Residual=,0004087
DV: Produtividade

1Lby2L |35,48258
FO(Q) }5,298
(3)Fator C(L) 2,738338
S0(Q) -2,41418
p=,05

Standardized Effect Estimate (Absolute Value)

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: Conversao
3 factors, 1 Blocks, 15 Runs; MS Residual=,0147792
DV: Conversdo

(1FO(L) -19,6692

(2)s0(L) 11,8753

1Lby2L 549948

FO(Q) 2,64324

p=,05
Standardized Effect Estimate (Absolute Value)

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: [EtOH]final
3 factors, 1 Blocks, 15 Runs; MS Residual=,0207187
DV: [EtOH]final

(2)s0(L) —322,8271
(1)FO(L) | 26,6451
1Lby2L 7,2828
(3)Fator C(L) 3,043349
S0(Q) -2,26742
p=,05

Standardized Effect Estimate (Absolute Value)
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Figura 4-5: Curvas de nivel para produtividade — Fermentagao etanol.
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Figura 4-6: Curvas de nivel para a conversdo — Fermentagao etanol.
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Figura 4-7: Curvas de nivel para a concentragao final de etanol - Fermentacao Etanol.
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Baseado nos resultados apresentados, percebe-se que a vazdo inicial de agucar e a
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concentracdao na alimentagdo de actcar t€ém maior influéncia em todas as variaveis dependentes
analisadas. Isso pode ser evidenciado na produtividade e na conversdo de agucares devido ao
aspecto curvo do grafico, o que esta de acordo com os diagramas de Pareto elaborados, tendo como

significantes termos quadraticos.

Foi constatado que a vazdo de vapor FV estava muito alta, o que levaria a consumos
elevados de energia para a operacao dos compressores. Tendo em vista o problema energético que
poderia acarretar, a fracdo vaporizada no tanque flash foi diminuida de 10% para 7%, para o caso
do etanol. Por conta disso novas simula¢des foram feitas para ajustar o valor de FV e assim foram
definidos os parametros operacionais para a fermentagdo do etanol utilizados neste trabalho,
apresentado na Tabela4-11. A conversao para essa etapa foi estabelecida em 97%, pois os melhores
valores de conversao estdo para valores muito baixos de FO, o que ndo deixaria o bioprocesso
planejado em uma escala competitiva. Além disso as fermentagdes em batelada do etanol chegam
em torno desse valor de conversdo. Apesar de o gasto energético ser elevado para concentrar a
vazao de alimentagdo do fermentador a 280 g/L, este valor levaria a uma produtividade de etanol

elevada.

Tabela 4-11: Parametros operacionais ideais de fermentacao do etanol.

Concentracgao de aciicar na alimentacio (g/L) 280,0
Vazio da alimentacido no fermentador (m3/h) 70,0
Vazio da alimentacao no vaso flash (m?*h) 350,0
Pressao no vaso flash (kPa) 5,6

Vazao da fase vapor (m3/h) 24,5
Concentracio final de etanol (g/L) 120,5
Concentracao final de células (g/L) 16,0
Concentracio final de glicose (g/L) 9,6

Produtividade (g/L.h) 16,9
Conversao (%) 97,0

44.2 Fermentacao ABE
Foram feitas as seguintes consideragdes para a fermentacio ABE:

e Foi fixado que a vazado de alimentacao do flash ¢é igual a seis vezes a vazdo de alimentagao;
e A vazdo de purga, nesse caso, ¢ equivalente a corrente FLS do fluxograma mostrado na
Figura 4-3;

e O volume de reacdo foi fixado em 500 m?;
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e O vaso flash ¢ ligado assim que a concentracao de butanol no fermentador alcance o valor
de 6 g/L. Até esse intervalo de tempo toda a vazdo de alimentacdo do vaso flash ¢
recirculada para o fermentador;

e Foi considerado que tanto pentoses e hexoses sao fermentadas;

e Baseado nos resultados encontrados na fermentagao do etanol, a fragdo do vaporizado do
vaso flash foi estabelecida em 6%;

e A concentragdo de células ndo deve ultrapassar 30 g/L para evitar a formacao de espuma

no fermentador.

Foram feitas as simulagdes usando o software SIMBIOBUT. Foi feito um planejamento de
experimentos usando o software Statistica 7% para avaliar as condi¢des operacionais Otimas.
Segundo a formula para calcular o nivel inferior e superior do planejamento (2n/4), onde “n” ¢é
igual ao n° de varidveis dependentes, temos que o nivel maximo/inferior ¢ igual a +1,4142. A
Tabela 4-12 apresenta os intervalos utilizados no estudo. Foram feitas 9 simula¢des, sendo uma

delas utilizando o ponto central.

Tabela 4-12: Niveis utilizados no planejamento ABE.

Nivel | FO(m*h) S0 (g/L)
1,41 80,0 160,0
1,00 74,1 151,2
0,00 60,0 130,0
-1,00 459 108,8
1,41 40,0 100,0

Os valores encontrados de todas simulagdes sdo apresentados na Tabela 4-13. Depois de
todas as simulagdes, os dados de produtividade, concentragdo final de butanol, conversao de
acucares, concentragdo de células e concentragdo de butanol no vapor foram colhidos. Foram
analisadas curvas de nivel pelo software Statistica 7 para encontrar as varidveis independentes
que levassem a niveis altos de conversdo e produtividade. Também foi gerado um diagrama de
Pareto para analisar quais das variaveis e suas combinag¢des tem maior influéncia na fermentacao,
levando em consideragdo somente as variaveis que foram consideradas significativas perante o
modelo gerado pelo software. Os diagramas de Pareto na Figura 4-8 e as curvas de nivel sdo

apresentadas na Figura 4-9.
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Tabela 4-13: Resultado do planejamento de experimentos para a fermentacdo ABE.

Variaveis independentes Variaveis dependentes
Simulagio | FO(m¥h) SO (/L) P“"(i“ﬁVidade %?12??:::32;) Conversdo  Concentragdo g: Il;fli:::lq:g
g/L.h) (/L) (%) de células (g/L) vapor (g/L)
1 459 108,8 1,8 19,7 98,7 8,8 51,8
2 459 151,2 2,8 30,9 94,5 11,2 81,7
3 74,1 108,8 2,9 19,5 97,3 8,9 51,5
4 74,1 151,2 4,1 279 86,3 11,2 72,1
5 40 130 2 25 98,2 10,1 66,4
6 80 130 3,8 24 93,7 10,2 63,7
7 60 100 2,1 17,7 98.3 82 46,6
8 60 160 3,7 30,7 86,3 11,5 79.5
9 60 130 3 24,7 96,5 10,3 65,3

Figura 4-8: Diagramas de Pareto da produtividade, concentragdo final de butanol
“[But]final” e conversao — Fermentagao ABE.

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: Produtividade
2 factors, 1 Blocks, 9 Runs; MS Residual=,0016552

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: [Butjfinal
2 factors, 1 Blocks, 9 Runs; MS Residual=,1511164

Standardized Effect Estimate (Absolute Value)

DV: Produtividade DV: [Butfinal
(1)Fo(L) -43,26081 @)s0(L) -34,43574
@)s0(L) -38,76961 (1)Fo(L) -4,28562
1Lby2L 2519425 1Lby2L -3,71974
p=05 p=05

Standardized Effect Estimate (Absolute Value)

Pareto Chart of Standardized Effects; Variable: Conversao
2 factors, 1 Blocks, 9 Runs; MS Residual=,481977
DV: Conversdo

- -
(1)FO(L) -8,11424

S0(Q) 6,12082
1Lby2L _4,9471

p=,05

Standardized Effect Estimate (Absolute Value)
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Figura 4-9: Curvas de nivel para a produtividade, concentragdo final de butanol “[But]final”
e conversdo. Fermentacao ABE.
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Baseado nos resultados apresentados nas Figuras 4-8 e 4-9, a concentragdo inicial de agticar
na alimentacdo tem maior influéncia do que vazdo de alimentagdo na maioria das variaveis
analisadas. As curvas de nivel para a produtividade e a conversao de aglicares apresentam aspectos
similares aos encontrados para a fermentacao do etanol. Os valores dos parametros operacionais

da fermentacdo ABE utilizados neste trabalho sdo apresentados na Tabela 4-14.

Tabela 4-14: Parametros operacionais ideais da fermentacdo ABE.

Acido diluido e Explosio

A vapor Organosolv
Concentragio de acticar na alimentacio (g/L) 150,0 139,4
Vazio da alimentac¢io no fermentador (m?/h) 45,0 45,0
Vazio da alimentacio no vaso flash (m*/h) 270,0 270,0
Pressdo no vaso flash (kPa) 6,5 6,5
Vazao da fase vapor (m*h) 16,2 16,2
Concentracio final de butanol (g/L) 30,7 27,6
Concentragio final de etanol (g/L) 2,0 1,9
Concentragio final de acetona (g/L) 18,5 16,0
Concentragio final de 4c. butirico (g/L) 4,4 4,8
Concentracio final de 4c. acético (g/L) 4,6 5,1
Concentracio final de células (g/L) 11,2 10,7
Concentragio final de glicose (g/L) 7,5 4,2
Produtividade (g/L.h) 2,8 2,5
Conversao (%) 95,0 97,0

De maneira semelhante ao trabalho de MARIANO et al. (2008), constatou-se que os valores
ideais para esse tipo de fermentacdo, sao de vazodes baixas de alimentagdo e valores intermediarios
tendendo a baixo de concentracdo de agucar na alimentagdo. A conversdo para essa etapa foi
estabelecida em 95%, pois dificilmente € possivel atingir um valor mais alto sem prejudicar ou a
produtividade do processo ou a escala de operagao dele. Entretanto para o caso do Organosolv, por
conta da corrente C6 ja apresentar um valor alto de 139,4 g/l de ATR, conclui-se que ndao tem
custo-beneficio concentrar a mistura a 150 g/L, mitigando assim o gasto energético. Portanto,
foram utilizados outros parametros operacionais para o cendrio com Organosolv, diminuindo a

produtividade e concentracado finais de produtos, entretanto aumentando a conversao de acgucares.
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4.5 Calculo dos parametros operacionais dos evaporadores de multiplo efeito

Baseado nos valores ideais encontrados no estudo das fermentagdes, foi estabelecido dois
trens de evaporadores: um para a corrente C5 e outro para a corrente C6. A Figura 4-10 apresenta

o esquema dos trens de evaporadores propostos para a operagao da biorrefinaria.

Tendo-se em mente que para a fermentacdo ABE, tanto C5 como C6 podem ser utilizados
como substratos, foi estabelecido o uso de linhas de evaporadores diferentes. Para a linha C6
existem dois evaporadores de dois efeitos ligados em série, enquanto que na linha C5 existe
somente um evaporador de quatro efeitos. Na linha C6, o primeiro evaporador concentra o caldo
até a concentracao ideal para o caso ABE e existe um desvio apos ele caso ele seja direcionado
para esta fermentacdo. Caso a campanha seja de etanol, ele continua na linha e passa por um outro
evaporador de dois efeitos que concentra o caldo até a concentragdo ideal da fermentacao de etanol.
Na linha C5 o evaporador de quatro efeitos concentra o vinho fermentado até a concentragao ideal
para o caso ABE, ja que pentoses ndo vao ser fermentadas com a levedura utilizada na fermentacao

do etanol.

Figura 4-10: Esquema operacional das linhas de evaporadores.
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Para os evaporadores, utilizou-se o vapor de baixa pressao disponivel do processo kraft em
anexo a 5,3 bar. Foi considerado que o vapor na saida do ultimo efeito deve sair com pressao

absoluta de 0,166 bar. Baseado nisso foram calculadas as areas dos efeitos, o fluxo massico do
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caldo em cada efeito, o brix na saida de cada efeito, a temperatura do caldo em cada efeito e o
consumo especifico de vapor para aumentar um g/L de solucdo. Nas Tabelas 4-15 e 4-16 estdo

descritas as configuragdes dos evaporadores para cada cenario.

Tabela 4-15: Dados operacionais dos evaporadores de multiplo efeito para as correntes C5 de
explosdo a vapor ¢ acido diluido, e para corrente C6 de explosdo a vapor.

Corrente CS5 - Explosio a vapor

Vazao (ton/h) Brix (%) Area (m?)
Caldo na entrada do 1° efeito 89,11 10,83 -
Caldo na saida do 1° efeito 87,64 11,01 85
Caldo na saida do 2° efeito 84,04 11,48 12
Caldo na saida do 3° efeito 77,5 12,45 26
Caldo na saida do 4° efeito 64,34 15,00 43
Consumo de vapor (ton/h) 8,98
Consumo especifico (ton.L/g.h) 0,22

Corrente C6 - Explosio a vapor

Vazao (ton/h) Brix (%) Area (m?)
Caldo na entrada do 1° efeito 127,89 11,13 -
Caldo na saida do 1° efeito 112,78 12,62 227
Caldo na saida do 2° efeito 94,92 15,00 165
Caldo na saida do 3° efeito 75,63 18,82 419
Caldo na saida do 4° efeito 50,84 28,00 236
Consumo de vapor (ton/h) 36,26
Consumo especifico (ton.L/g.h) 0,21

Corrente C5 - Acido diluido

Vazao (ton/h) Brix (%) Area (m?)
Caldo na entrada do 1° efeito 97,55 10,95 -
Caldo na saida do 1° efeito 96,16 11,11 39
Caldo na saida do 2° efeito 92,43 11,56 12
Caldo na saida do 3° efeito 85,47 12,50 28
Caldo na saida do 4° efeito 71,21 15,00 46
Consumo de vapor (ton/h) 4,04

Consumo especifico (ton.L/g.h) 0,10
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Tabela 4-16: Dados operacionais dos evaporadores de multiplo efeito para as correntes C6 de
acido diluido e organosolv.

Corrente C6 - Acido diluido

Vazao (ton/h) Brix (%) Area (m?)
Caldo na entrada do 1° efeito 133,64 10,57 -
Caldo na saida do 1° efeito 115,15 12,27 453
Caldo na saida do 2° efeito 94,19 15,00 206
Caldo na saida do 3° efeito 75,05 18,82 181
Caldo na saida do 4° efeito 50,45 28,00 234
Consumo de vapor (ton/h) 42,7
Consumo especifico (ton.L/g.h) 0,24

Corrente C6 - Organosolv

Vazao (ton/h) Brix (%) Area (m?)
Caldo na entrada do 1° efeito 118,27 13,9 -
Caldo na saida do 1° efeito 108,26 15,19 453
Caldo na saida do 2° efeito 95,8 17,16 206
Caldo na saida do 3° efeito 80,3 20,47 181
Caldo na saida do 4° efeito 58,71 28,00 234
Consumo de vapor (ton/h) 31,04
Consumo especifico (ton.L/g.h) 0,22

4.6 Modelagem dos fermentadores

Foi feita a andlise de risco para o preco dos produtos ao longo do ano para verificar como
a planta poderia operar de maneira flexivel de modo a maximizar o retorno. Verificou-se que para
maximizar o lucro a planta teria que operar 100% em um dos negocios. Variar a fragdo de agticar
que iria para cada processo teria um risco maior associado, portanto a flexibilidade do processo se
encontra em variar a campanha em cada trimestre, de acordo com a oscilagao do prego dos produtos
de cada fermentagao. Sendo assim, decidiu-se criar duas campanhas: “Butanol maximo”, caso onde
ambas as pentoses ¢ hexoses seriam direcionadas para a fermentagdo ABE; ¢ “Etanol maximo”,

onde a pentose seria direcionada para a fermentagdo ABE e a hexose para a fermentagao etandlica.

Dessa maneira foram modelados os reatores para cada cenario. Estabeleceu-se o uso de dois
reatores para cada cenario, um para a fermentagdo das pentoses e outro para as hexoses. Para o
cenario do Organosolv foi considerado somente a instalagdo de um, pois a corrente C5 ¢
direcionada para biodigestdo. Foi considerado que o reator deve possuir 30% a mais de volume do

que o volume reacional por fator de seguranca. O material para ambos os fermentadores € a¢o inox.
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O volume de cada reator precisa necessariamente atender o caso maximo que por conta do volume,

¢ o0 caso do “Butanol maximo”.

Também foi calculado a densidade da mistura utilizando o Aspen Plus® 7, para encontrar
a vazdo volumétrica da corrente de alimentag¢do da etapa de fermentagdo, para cada campanha, e
calculou-se o volume dos reatores. De acordo com o consumo especifico de vapor calculado na
etapa anterior dos evaporadores, foi possivel calcular o consumo de vapor para as campanhas
“Butanol maximo” e “Etanol méximo”, para cada cenario. A Tabela 4-17 apresenta os valores dos

parametros.

Tabela 4-17: Parametros operacionais das campanhas "Butanol maximo" e "Etanol maximo".

Acido diluido Explosao a vapor Organosolv

Consumo de vapor But. max. (ton/h) 14,9 17,3 0
Consumo de vapor Et. max. (ton/h) 46,74 45,24 31,04
Vazao volumétrica But. max. (m3h) 93,57 92,59 113,47
Vazao volumétrica Et. max. (m3/h) 49,09 49,97 56,33
Volume dos fermentadores (m?) 1300 x 2 1230x 2 1800 x 1

A Figura 4-11 apresenta os esquemas de pré-tratamento combinados com hidrolise
enzimatica que alimenta os fermentadores com recuperacdo de produto in situ. Também ¢
apresentado as concentragdes de aglicar em cada corrente, bem como o volume dos reatores

calculado para atender as vazdes de agucares.
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Figura 4-11: Opgoes de tecnologias de pré-tratamento conectadas a fermentadores com
recuperacao de produto in situ.
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4.7 Modelagem do Sistema de recuperac¢io de produto in situ

Foi utilizado o sistema de recuperacdo proposto por MARIANO et al. (2011a), onde ¢

acoplado dois compressores e dois condensadores apds o vaso flash para pressurizar e condensar a
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fase vapor, com integragdo energética com o refervedor da coluna de acetona e o refervedor da

coluna de vinho. A Figura 4-12 ilustra o sistema proposto nesse estudo.

Figura 4-12: Esquema de recuperacao de produto in situ do processo.
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Foi calculado o gasto energético dos compressores e area dos condensadores para cada

cenario, operando nas duas campanhas, de forma que existem duas linhas de recuperagao in situ,

uma para cada fermentador. O volume do vaso flash também foi calculado sendo equivalente a

10% do volume reacional do fermentador. Os dados estdo apresentados na Tabela 4-18.

Tabela 4-18: Parametros operacionais da recuperacao in situ dos produtos.

"Etanol maximo" Acido diluido Explosao a vapor Organosolv
Consumo compressor 1 (MW) 1,66 1,67 1,94
Consumo compressor 2 (MW) 0,33 0,33 0,39
Area trocador de calor 1 (m?) 539,4 541,2 630
Area trocador de calor 2 (m?) 81,6 81,8 95,3
Volume vaso flash (m?) 50,97 50,6 57,49

"Butanol maximo" Acido diluido Explosao a vapor Organosolv
Consumo compressor 1 (MW) 5,63 5,42 4,03
Consumo compressor 2 (MW) 1,13 1,08 0,81
Area trocador de calor 1 (m?) 1824,6 1757,1 1304,9
Area trocador de calor 2 (m?) 275,9 265,7 197,4
Volume vaso flash (m?) 260,76 246,58 180,11
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Para a campanha ABE, o consumo energético, em termos de poténcia, com o recompressor
chega a ser trés vezes maior do que para a campanha de producgdo de etanol. Ja para o cenario
utilizando como tecnologia de pré-tratamento organosolv, esse consumo chega a ser duas vezes
maior. Essa diferenca de consumo acontece devido ao volume menor de produtos gerado para o

cendrio organosolv em comparacao as outras tecnologias de pré-tratamento.

4.8 Modelagem do sistema de destilacao

O sistema de destilagdo foi baseado no trabalho de MARIANO et al. (2011a). Existe
também uma integracao energética entre o condensador apds a coluna de vinhaga e o refervedor da
coluna de etanol. Também foi considerado o uso de uma peneira molecular para concentrar o etanol
hidratado proveniente do topo da coluna de etanol em etanol anidro. Uma vez que o processo
apresenta uma flexibilidade de operag@o no fermentador, foi considerado a instalagao de um desvio
apos a coluna do vinho, para o caso do Organosolv. Caso a campanha seja de “Etanol maximo”, s
ha necessidade de que a corrente passe pela coluna de etanol, passando por um by-pass. Ja para a
campanha “Butanol maximo”, a corrente proveniente da coluna de vinho passar por todos os
equipamentos. A Figura 4-13 ilustra o fluxograma do sistema de destilagdo utilizado no trabalho e

a Tabela 4-19 apresenta o consumo energético das colunas para cada cenario e cada campanha.
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Figura 4-13: Fluxograma do sistema de destilacao.
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Tabela 4-19: Consumo energético em megawatts (MW) da etapa de destilagao.
"Etanol maximo" Acido diluido Explosao a vapor  Organosolv
Consumo refervedor coluna de vinho 9,76 9,35 6,04
Consumo refervedor coluna de acetona 2,1 1,84 -
Consumo refervedor coluna de etanol 10,8 10,96 12,38
Consumo refervedor coluna de agua 1,1 1,08 -
Consumo refervedor coluna de butanol 0,77 0,69 -
Integracao energética condensador -7,26 -6,99 -7,31
Integracio energética compressor -2,1 -1,84 -0,39
Somatorio 15,17 15,09 10,72
"Butanol maximo" Acido diluido Explosao a vapor  Organosolv
Consumo refervedor coluna de vinho 9,72 8,98 6,99
Consumo refervedor coluna de acetona 3,28 3,1 0,9
Consumo refervedor coluna de etanol 3,92 3,49 1,93
Consumo refervedor coluna de agua 1,13 1,04 2,43
Consumo refervedor coluna de butanol 1,43 1,4 1,07
Integracao energética condensador -6,4 -5,86 -4,73
Integracio energética compressor -3,28 -3,1 -1,93
Somatorio 12,28 11,42 8,96
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Com base nos resultados das simulacdes, pode-se inferir que os cendrios que utilizam acido
diluido e explosdo a vapor na etapa de pré-tratamento possuem consumos energéticos similares,
em termos de poténcia, para vazdes parecidas. Os cenarios com tecnologia organosolv, por conta
das circunstancias descritas nas etapas que antecedem a separagao de produtos, s6 produzem etanol
na campanha “Etanol maximo”. Assim sendo, ndo existem gastos energéticos na coluna de acetona
e butanol, durante essa campanha. Além disso, por apresentar menor vazao de produtos na etapa

de destilacdo, naturalmente o consumo de utilidades ¢ menor como evidenciado na Tabela 4-19.

4.9 Analise da oscilacdo do preco historico dos produtos

Foi analisado o prego dos insumos (cana-de-agucar e petréleo) e dos possiveis produtos do
presente projeto (butanol, acetona, etanol), bem como da gasolina, principal produto do petroleo,
tracando uma correlacdo dos precos de 2007 até 2017. A Figura 4-14 apresenta a analise da

oscilag@o do preco historico dos produtos.

Pode-se inferir que o preco do etanol ¢ influenciado de maneira proporcional pelo preco da
cana-de-acucar e parcialmente pelo petréleo. O butanol e a acetona tém influéncia do prego do
petréleo em seus precos de venda. Por outro lado, o preco da cana-de-agucar ndo demonstra ter
nenhuma influéncia pelo prego do petroleo. Historicamente, o butanol, como quimico, possui um
preco maior do que o do etanol, no periodo de tempo analisado. Apesar disso a conversdo de
acticares em ABE ¢ bem inferior ao do etanol, apresentando valores de 0,2 g/g de butanol por
acucar, 0,1 g/g de acetona por agucar e 0,03 g/g de etanol por acucar. Ja pela fermentacao etanolica,

o etanol apresenta conversao de 0,5 g/g de etanol por actcar.
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Figura 4-14: Variagao do prego historico dos insumos e produtos.

250 180
= Etanol — Butanol
——Acetona ~— Gasolina (BR} 140
Cana-de-aglcar — Petroleo
200 o =i
120 £ 8
o
[} = =
= =
EE 150 - 100 2 3
m g Q:
EL‘J g0 3 W
2o P2
[=
E E 1.00 4 G ® =}
ot B g
=2 u.g —
40 5
050 B
20
0.00 ' ' ) ' 4]
107 1108 102 110 1111 112 1113 1114 115 1116 17

Ano

4.10 Formulacao dos cenarios

Para a criacdo dos cenarios foram considerados os processos fermentativos convencionais e
os processos flexiveis, para cada tecnologia de pré-tratamento. Processos bateladas foram
considerados para os cendrios convencionais. Os flexiveis foram elaborados de forma que a
operagdo em cada quartil (trés meses) € alternada para o processo que for mais rentavel, utilizando
simulagdo Monte Carlo para variagdo dos precos provaveis de acordo com a variacao histérica do
preco dos produtos (acetona, etanol e butanol) dentro do intervalo de janeiro de 2007 a janeiro de
2017. As Tabelas 4-20 e 4-21 apresentam a descricdo dos cendrios avaliados para os pré-

tratamentos abordados no trabalho.

Para os cendrios que utilizam organosolv como pré-tratamento, foi necessario quantidades e
volumes diferentes de reatores, a depender do cenario, por conta do rendimento da conversao de

acucares dessa tecnologia ser diferente dos outros tipos de pré-tratamento.
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Tabela 4-20: Cenarios propostos — Parte 1.

Cenario

Descri¢do

ABE -

Conv.

ABE -

Flash

EtOH —
Conv.

EtOH -

Flash

Planta dedicada a fermentacio ABE (fermentac¢io convencional)
Mistura de agucares C5 e C6" convertidos em ABE (12 fermentadores batelada de 1000
m?)°

Concentragdo de acucar (g/L): 60

Produtividade de butanol (g/L-h): 0,5

Conversao de agucares: 95%(C6) e 80% (C5)
Rendimento ABE (g/g de agtcar convertido): 0,1 Acetona; 0,2
Butanol; 0,035 Etanol

Planta dedicada a fermentacio ABE (fermentacio flash)
Mistura de agticares C5 e C6" convertidos em ABE (2 fermentadores continuos de 1300
m?3)°

Concentracdo de agticar (g/L)%: 150

Produtividade de butanol (g/L-h)*: 2,8

Conversao de agticares: 95%(C6) e 80% (C5)
Rendimento ABE (g/g de agticar convertido): 0,1 Acetona; 0,2
Butanol; 0,035 Etanol

Planta dedicada a fermentacio de etanol (fermentacio convencional)
Agucares C6 convertidos em etanol (6 fermentadores batelada de 1000 m3)*

Concentracdo de agucar (g/L): 120
Produtividade de etanol (g/L-h): 1,5
Conversao de agucares: 95%
Rendimento Etanol (g/g de agticar convertido): 0,5
Acucares C5° convertidos em ABE (5 fermentadores batelada de 1000 m?)
Concentracgdo de acucar (g/L): 60
Produtividade de butanol (g/L-h): 0,5

Conversao de agucares: 80%
Rendimento ABE (g/g de agucar convertido): 0,1 Acetona; 0,2
Butanol; 0,035 Etanol

Planta dedicada a fermentacio de etanol (fermentacio flash)
Acucares C6 convertidos em etanol (1 fermentador continuo de 1300 m?)°
Concentracdo de agucar (g/L): 280

Produtividade de etanol (g/L-h): 16,9

Conversao de agucares: 95%

Rendimento Etanol (g/g de agticar convertido): 0,5
Acucares C5° convertidos em ABE (1 fermentador continuo de 1300 m?)

Concentracdo de agucar (g/L): 150

Produtividade de butanol (g/L-h)%: 2,8

Conversao de agucares: 80%
Rendimento ABE (g/g de agucar convertido): 0,1 Acetona; 0,2
Butanol; 0,035 Etanol
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Tabela 4-21: Cenarios propostos — Parte 2.

Flex - Planta flexivel (fermentacio convencional)
Conv. Unidades de fermentagdo: 12 fermentadores batelada® de 1000 m?
Regime de operagdo ABE: acticares C6 ¢ C5® convertidos em ABE

Regime de operagdo Etanol: C6 para produgdo de etanol e C5 para produgdo ABE?

Flex - Planta flexivel (fermentacgao flash)
Flash Unidades de fermentagdo: 2 fermentadores continuos® de 1300 m?
Regime de operacdo ABE: agtlicares C6 e C5* convertidos em ABE

Regime de operagdo Etanol: C6 para produgdo de etanol e C5 para produgdo ABE?

40rganosolv: agucares C5 convertidos em biogas (biodigestao anaerdbica).

®Organosolv: 9 fermentadores batelada de 1000 m®.

°Organosolv: 1 fermentador continuo de 1800 m>.

d0rganosolv: 138 g/L.
¢Organosolv: 2.5 g/L.

fOrganosolv: 7 fermentadores batelada de 1000 m>.

4.11 Analise técnico-econdomica

Para o estudo da rentabilidade dos cenarios, foi realizada uma analise técnico-economica.

Para tal foram definidos os principais pardmetros econdmicos para os cendrios. As Tabelas 4-22 e

4-23 apresentam tais informacdes. Para melhor entendimento, u significa média aritmética e o

significa desvio padrao da média histérica de precos.

Tabela 4-22: Parametros da analise técnico-econdmica — Parte 1.

Analise de fluxo de caixa

Capacidade da planta
Tempo de construgio
Periodo de producao
Fator de operagao
Escalonamento de produgao
Financiamento do projeto
Imposto de renda
Modelo de depreciagio
Taxa de desconto

Valor residual

Capital de giro

Variagdo cambial

1000 toneladas de cavaco de eucalipto seco por dia
1 ano

25 anos

8496 horas por ano

100% da capacidade nominal no primeiro ano
100% capital proprio

34%

Linear

8%

Nenhum

5% do investimento total

R$ 3,50 = 1,00 USD
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Tabela 4-23: Parametros da analise técnico-econdmica — Parte 2.

Parametros da analise de Monte

Carlo

Prego da acetona
Preco do butanol
Preco do etanol

Distribui¢do normal (p: 0,9 USD/kg; o: 0,24 USD/kg)
Distribui¢do normal (p: 1,2 USD/kg; o: 0,30 USD/kg)
Distribui¢do normal (p: 0,7 USD/kg; o: 0,16 USD/kg)

Custos operacionais fixos

Maio-de-obra
Manutengdo

1% do investimento de capital
2% do investimento de capital

Custos operacionais variaveis

Preco do eucalipto

Prego da enzima

Preco da eletricidade
Vapor

Tratamento de agua
Corrente make-up de etanol
Agua

Quimicos de pré-tratamento

Prego da lignina

66 USD/bdmt

4,90 USD/kg (TAO et al., 2014)

58,22 USD/Mwh

Varia de acordo com a produgdo de eletricidade

0,20 USD/m?

0,70 USD/kg

0,05 USD/m?

Acido Diluido (NREL, 2011)

Explosdo a vapor (EFE; STRAATHOF; VAN DER WIELEN,
2005)

Organosolv (NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT, 2016)

660 USD/ton (NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT,
2016)

Capital de investimento

Pré-tratamento acido diluido
Pré-tratamento explosdo a vapor
Pré-tratamento organosolv
Hidroélise enzimatica
Evaporadores

Fermentadores

Vaso flash e compressores
Destilagao

Biodigestao anaerobica
Expansdo do patio de madeira
Planta de tratamento de agua
Caldeira

Turbina

Armazenamento de producio

NREL, 2011
EFE; STRAATHOF; VAN DER WIELEN, 2005
NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT, 2016
NREL, 2011

NREL, 2010

MATCHE

BARAL; SHAH, 2016

ABDIl et al., 2016

NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT, 2016
NITZSCHE; BUDZINSKI; GRONGROFT, 2016
NREL, 2010

NREL, 2011

EKBOM et al., 2003

TAO et al., 2014

O precgo do eucalipto escolhido foi baseado na média do custo deste no Brasil em 2016. O
preco da eletricidade foi baseado na média dos valores historicos de leildo de energia renovavel no

Brasil entre 2003 e 2013. Para estimar os valores de custo de equipamentos, o fator de
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escalonamento utilizado foi de 0,6; o fator de Lang utilizado para cobrir os custos de instalagcdo e
comissionamento dos equipamentos foi de 3.0; e o custo dos equipamentos foi estimado fazendo

corre¢ao do preco com indice CEPCIL.

Para o calculo das colunas de destilagdao, somente o custo da coluna de vinho varia de acordo
com a quantidade de vinhaga gerada — esta ¢ retirada do fundo da coluna de vinho. As caldeiras
existentes previamente na usina kraft operam em capacidade méxima e ¢ necessario a adicao de
uma a mais para processar a lignina, nos cendrios que possuem tecnologias de acido diluido e
explosao a vapor, e residuos da hidrélise. Em paralelo as turbinas j4 existentes também operam em

capacidade méxima.

A Tabela 4-24 apresenta os valores de produgao e receita anual média das plantas flexiveis

e dedicadas a producao ABE e etanol operada no periodo de 2007 a 2017.

Tabela 4-24: Dados de produgao e receita para os cenarios.

Planta dedicada Planta dedicada Planta
etanol butanol flexivel

ACIDO DILUIDO
Acetona (ton/ano) 7440 18704 13917
Butanol (ton/ano) 14880 37409 27834
Etanol (ton/ano) 58783 6547 28747
Total (ton/ano) 81102 62660 70498
Regime de operacao de butanol 0% 100% 58%
Média anual de receita (MMUSD/ano) 66,0 66.4 70,1
EXPLOSAO A VAPOR
Acetona (ton/ano) 6620 17969 13146
Butanol (ton/ano) 13240 35937 26921
Etanol (ton/ano) 58804 6289 28608
Total (ton/ano) 78664 60195 68044
Regime de operacdo de butanol 0% 100% 58%
Média anual de receita (MMUSD/ano) 63,3 63,7 67,5
ORGANOSOLV
Acetona (ton/ano) 0 13032 8145
Butanol (ton/ano) 0 26064 16290
Etanol (ton/ano) 62723 4561 23372
Total (ton/ano) 62723 43656 50806
Regime de operacdo de butanol 0% 100% 62%
Média anual de receita (MMUSD/ano) 45,1 47,2 50,8

E possivel constatar a partir da Tabela 4-24 que ha ganho na receita de uma planta flexivel

em comparag¢dao com uma dedicada a produgdao de commodities, independente da tecnologia de pré-
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tratamento, dentre os anos de 2007 a 2017. A planta flexivel nesse periodo apresenta receita anual
superior entre 6 a 13% em comparagdo as plantas dedicadas, sob um regime de operacdo ABE

durante 58% do tempo, para as tecnologias de acido diluido e explosdo a vapor.

Os cenarios organosolv nao chegam a tais valores de receita, pois este s6 envia agucares C6
para as unidades de fermentacao, sendo necessario alternar o regime de operacao em 100% entre
ABE ¢ etanol. Neste caso ele nao passa pelas conversdes baixas de pentoses que € necessaria nos
cenarios que contemplas os outros pré-tratamentos, apesar de periodos de condigdes adversas no
mercado. Todavia, por conta desta particularidade, essa tecnologia intensifica a vantagem

econdmica de uma planta flexivel sobre uma planta de etanol (cerca de 13%).
4.12 Efeito do pré-tratamento na rentabilidade

A simulagao Monte Carlo proporcionou resultados para métricas econdmicas para futuros
investimentos. Para os cenarios com tecnologia de fermentagdo convencional, para uma operagao
de 25 anos, a planta flexivel operaria 50% do tempo para fermentacdo ABE utilizando-se pré-
tratamento de acido diluido e explosdo a vapor e 60% para organosolv. A diferenca se da devido a
conversao de pentoses em butanol para os cenarios de acido diluido e explosao a vapor. Em acordo
com a analise técnico-econdmica, a tecnologia organosolv intensifica o ganho econdmico de uma
planta flexivel em comparacao a uma planta dedicada a etanol. Isso pode ser evidenciado na Figura
4-15, uma vez que o VPL aumenta em 40 MMUSD, enquanto no caso do acido diluido e explosao
a vapor, o ganho ¢ de 28 e 30 MMUSD, respectivamente. Mesmo assim, o cenario com explosao
a vapor ¢ o mais competitivo devido ao seu baixo custo de capital operacional, totalizando um VPL

de 184 MMUSD e uma TIR de 28,7%.

Apesar da tecnologia organosolv ser capaz de processar somente hexoses e ser totalmente
flexivel, o seu custo de capital ¢ maior e mesmo vendendo lignina ao pre¢o de 660 UDS/ton, a TIR
de 19,9% da planta flexivel ndo ¢ atrativa. Para que esta tecnologia alcance valor de TIR semelhante
as outras duas, o preco minimo de venda da lignina deve ser de 975 USD/ton, aumentando o VPL
dessa forma para 321 MMUSD e isso representaria 60% da sua receita e, se o prego de venda da
lignina cair para 100 USD/ton, o VPL despenca para -65 MMUSD. No entanto, a tecnologia
organosolv ¢ a opcao que melhor se alinha com a preferéncia geral das empresas de celulose por

biomateriais, lignina e nanocelulose. Ao invés vez de um investimento de curto prazo, o caso
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organosolv melhor se adapta a uma estratégia de investimento de médio prazo inicialmente focado

no desenvolvimento de mercado para a lignina de eucalipto.

A vantagem econdmica da operagdo flexivel depende do valor da receita dos produtos
escolhidos para acionar a mudanca de regime. A andlise econdmica pressupde que qualquer ganho
em um quartil levaria a planta para mudar de um regime operacional para outro. Sob esta suposicao,
sempre que as condi¢cdes de mercado simuladas favorecessem o butanol e acetona, a usina flexivel
passou do etanol para regime de butanol, e os ganhos brutos aumentaram em média de 2,5 (acido
diluido e explosdo a vapor) e 3,2 (organosolv) milhdes de ddlares por quartil. Cerca de 95% dos
casos estavam dentro de = 0,60 MMUSD em torno de os valores médios. No entanto, elevando a
regra de alternancia do regime, o nimero de trimestres sob regime de butanol diminui rapidamente.
Por exemplo, no caso organosolv, definindo ganhos minimos de 2, 4 ¢ 6 MMUSD/trimestre para
justificar a mudanga para o regime de butanol, a fragdo de tempo sob este regime diminuiu de 60%
para 28%; 12%; e 3,5%, respectivamente. Consequentemente, o desempenho economico da planta
flexivel diminuiu e aproximou-se da planta dedicada. Esta analise também mostra que os ganhos
econdmicos tendem a encolher se por qualquer motivo (por exemplo, restricio imposta por
contratos de compra, baixa demanda) a planta ndo sincroniza seu plano operacional em cada quartil

de acordo com os precos de mercado.
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Figura 4-15: Valor Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR) dos cenérios de
biorrefinaria obtidos em simula¢ao Monte Carlo.
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4.13 Efeito da tecnologia de fermentac¢ido na rentabilidade

Inesperadamente, a tecnologia de fermentagdo flash ndo agregou valor ao substituir a
fermentacdo convencional para uma planta flexivel, como mostra a Figura 4-15. H4 um
contrabalango entre custos operacionais e investimento de capital. Por exemplo, a fermentagao
flash diminui o custo de capital da unidade de destilacdo em 30%. Em relagdo a preco total da
planta, o ganho diminui em 6-9% como evidenciado na Figura 4-16. Entretanto, os custos
operacionais aumentam de 4 a 15% dependendo do regime de operacdo e tecnologia de pré-
tratamento, como mostra a Figura 4-17. Apesar do baixo custo da destilagdo, o custo total de
operagdo aumenta devido a necessidade de evaporar as correntes de aglicar € a energia necessaria
para os compressores da fermentagdo flash. Esse aspecto € evidente no regime de operagao com

etanol, uma vez que a fermentagdo opera com alta concentracao de agtcar (280 g/L contra 150 g/L
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no regime de butanol). Dessa forma, enquanto no regime de operagdo butanol o consumo de
eletricidade aumenta em 30%, no regime de operagdo etanol o requerimento de eletricidade ¢
dobrado nos cendrios com acido diluido e explosdo a vapor, consequentemente a planta perde
créditos de eletricidade. Para os cenarios organosolv, o impacto ¢ mais sutil pois essa tecnologia ja
tem alto consumo de eletricidade. Outro fator importante ¢ que a corrente de acucar na saida do
pré-tratamento ja ¢ bem concentrada, ndo sendo necessdria a evaporacdo para o regime butanol,

sendo necessario dessa forma somente uma unidade de fermentagao continua para este caso.

Para contornar os problemas com eficiéncia energética, sdo necessarios investimentos na
tecnologia de fermentacao flash. Apesar disso, mesmo diminuindo o consumo excessivo de energia
nos compressores, o VPL da planta flexivel ainda estaria menor do que uma planta com
fermentadores batelada. Isso mostra a importancia do custo de evaporagdo, especialmente em
plantas que convertem o excesso de vapor em eletricidade. Por exemplo, ganhos atrativos podem
ser obtidos através de uma combinagao de 25 % de reducdo no custo de evaporagdo e 75% de
energia necessaria para a fermentagdo flash. O VPL de uma planta flexivel com fermentagao flash
seria de 9% (acido diluido), 10% (explosdo a vapor) e 4% (organosolv) superior a uma planta
flexivel com fermentadores batelada. Para tamanha redug¢do no custo de evaporagdo, as
concentracdes de agticar C6 e C5, para os cendrios com tecnologia acido diluido e explosdo a vapor,
deveriam aumentar em 150 e 120 g/L, respectivamente. No caso organosolv, o pré-tratamento
deveria entregar a corrente C6 com 200 g/L. Sendo assim, a tecnologia de fermentacao flash requer
uma etapa de hidrolise enzimatica com alto teor de s6lidos (maior que 20%) e rendimento de 75%.
Essa meta também se aplica a outras tecnologias de fermentagdao TRIS, uma vez que reducao na

geracdo de vinhaga so € possivel através do uso de correntes mais concentradas em agucar.
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Figura 4-16: CAPEX de uma planta flexivel variando tipo de fermentacao e pré-tratamento.
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Figura 4-17: OPEX de uma planta flexivel variando tipo de fermentacao e pré-tratamento. Valores

negativos sdo créditos de eletricidade.
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A Tabela 4-31 apresenta os consumos de vapor e eletricidade para os cendrios apresentados,
bem como a eficiéncia energética em cada caso, sendo esta tltima apresentada em GJ-combustivel/
ton ABE. O combustivel equivalente (GJ-combustivel de biomassa, 20 GJ/ton biomassa) corrige a

energia térmica para a eficiéncia da caldeira (82%), e a energia elétrica para eficiéncia elétrica de
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combustivel para entrega (21%). Baseado nessas premissas, 1 GJ de energia térmica (vapor)

equivale a 1,22 GJ-combustivel e 1 GJ de eletricidade equivale a 4,76 GJ-combustivel.

Tabela 4-25: Consumo de vapor e eletricidade e eficiéncia energética de uma planta flexivel
de acordo com o regime de operacdo, tecnologia de fermentacdo e tecnologia de pré-
tratamento.

Butanol convencional Butanol flash Etanol convencional Etanol flash
_ Eficiéncia _ Eficiéncia _ Eficiéncia _ Eficiéncia
Vapor Energia £ Vapor Energia R Vapor Energia Fa Vapor Energia Bl
energética energetica energetica energetica
G)/ton ABE GJ-combustivel G)/ton ABE GJ-combustivel GJ/ton ABE GJ-combustivel GJ/ton ABE GJ-combustivel
fton ABE Jton ABE [ton ABE [ton ABE
AcIDO DILViDO
Pré-tratamento + Hidrélise 53 2,0 16,0 5,3 2,0 16,0 41 L5 12,3 41 1,5 12,3
Evapora;;ﬁo o o o 55 i) 6,7 o 0 o 13,4 i) 16,3
Fermentagﬁo il o o o 3,3 15,5 o 0 o o 18 8,7
Destilagio 15,3 0 18,6 5,9 0 7.2 8,3 0 10,2 53 0 71
Total 20,6 2,0 34,6 16,7 53 45,5 12:43 5155 22,5 233 33 .4
EXPLOSAO A VAPOR
Pré-tratamento + Hidrélise 84 1,00 14,8 g4 1,00 14,8 64 0,7 11,3 6,4 0,7 11,3
Evaporacdo 0 0 0 6,7 0 81 0 0 0 13,3 0 16,3
Fermentacio 0 0 0 0 3,3 15,6 0 0 0 o 18 8,5
Destilagdo 15,2 0 18,6 58 0 7,00 81 0 9,8 6,00 0 7.3
Total 23,6 1,0 334 20,9 4.3 45,5 14,5 0,7 21,1 25,7 2,5 43.4
ORGANOSOLY
Pré-tratamento + Hidrélise 14,9 56 44,9 149 56 44,9 104 3,9 31,2 104 3,9 31,2
Evaporagio ] o o o 0 o o 0 0 11,5 0 14,0
Fermentagﬁu il o o o 4,5 215 o 0 o o 11 3.3
Destilagio 15,3 0 18,6 6,2 0 7.6 53 0 6,4 54 0 6,6
Total 30,2 5,6 63,5 21,1 10,1 74,00 15,7 39 37,6 27,3 500 57,1

De acordo com os dados obtidos na Tabela 4-25, € possivel constatar que existe um aumento
de consumo de utilidades quando se alterna a tecnologia de fermentacdo de batelada para flash.
Apesar da tecnologia mitigar o consumo de vapor na etapa de destilagdo, o consumo de vapor e
energia na etapa de evaporacdo e fermentacao ¢ muito alto. Dessa forma, a eficiéncia energética
para os cendrios com tecnologia flash, independentemente da campanha se torna maior em relagao

ao cendrio com tecnologia convencional.
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5 CONCLUSAO E TRABALHOS FUTUROS

5.1 Conclusao

A partir dos objetivos propostos, com base nos valores fornecidos pelo parceiro industrial,
os balancos de massa e energia foram validados. Uma planta Kraft possui excedente de energia

elétrica e vapor que podem ser utilizados em uma biorrefinaria em anexo.

Foram propostos diferentes cendrios baseados em trés tipos de pré-tratamento, bem como
utilizando fermentacao convencional ou flash. Também foi comparado cenarios utilizando plantas

dedicadas e flexiveis para comparagdo, totalizando 18 cenarios.

Novas sub-rotinas de calculo foram desenvolvidas no software SIMBIOBUT e, dessa
forma, foram determinadas condigdes Otimas de projeto com auxilio de calculos estatisticos para

maximizar os parametros operacionais dos cenarios propostos.

Plantas flexiveis sdo mais rentaveis que plantas dedicadas a producdo de etanol ou butanol
e cria mais oportunidade para empresas de celulose a entrar no mercado brasileiro de etanol
evitando competi¢do direta com a industria sucroalcooleira. Rentabilidade e riscos de investimento
dependem muito da tecnologia de pré-tratamento. O pré-tratamento de explosdo a vapor ¢ o mais
competitivo, contudo a tecnologia organosolv traz mais vantagens se a empresa tem uma estratégia

de biorrefinaria voltada a biomateriais.

A etapa de hidrélise enzimatica com teor de solidos acima de 20% ¢ de suma importancia
para justificar investimentos altos em tecnologias de fermentagcdo avancadas com recuperacao in
situ de produtos, independente da tecnologia de pré-tratamento adotada. Além disso, rendimentos
maiores que 75% nessa etapa de sacarificagdo podem alavancar o lucro biorrefinarias com

tecnologias fermentativas.

As metas de consumo de energia ndo foram alcancadas, a fermentacao flash possui gastos
energéticos superiores a fermentacdo convencional. Portanto, investimentos no desenvolvimento
na tecnologia de fermentacdo flash podem minimizar o problema com eficiéncia energética.
Complementando, o custo de evaporagdo poderia ser diminuido, caso as hidrdlises fornecessem
concentragdes de agucares mais elevadas para os fermentadores, reduzindo dessa maneira também

a geracdo de vinhaca na planta flexivel.
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5.2 Trabalhos futuros

Como possiveis trabalhos futuros, pode-se apontar:

Utilizar metodologia Pinch para integracao energética tendo como enfoque todas as etapas
do processo e ndo so6 a etapa de destilacdo para mitigar o consumo total de utilidades;
Modelagem do sistema de evaporadores de multiplo efeito, analisando influéncia da
quantidade de efeitos, area de troca térmica e andlise do coeficiente global de transferéncia
de calor nos efeitos do trocador;

Avaliagdo de outras tecnologias de pré-tratamento fisico-quimico como por exemplo
tratamento hidrotérmico, bem como outras tipos pré-tratamento fisico ndo abordados no
trabalho para fins de reducdo de consumo de utilidades;

Desenvolvimento do bioprocesso utilizando sofiware de modelagem computacional de
processos em todas as etapas, como por exemplo o Aspen Plus®. Para tal se faz necessario,
implementacao das sub-rotinas da fermentacdo flash na base de dados. Por se tratar de
uma etapa que possui regime transiente até atingir o estado estacionario, sdo necessarias

inimeras interagdes no software.
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