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Resumo

O presente trabalho foi realizado, a partir de um estudo da integracdo energética, utilizando a
metodologia de analise Pinch em um biorrefinaria, visando a producao de etanol de segunda
geragdo, tendo como matéria-prima o bagaco da cana-de-agUcar, subproduto gerado pela
producéo de agUcar e alcool. Para comprovar a eficiéncia da analise Pinch, foi comparado o
cenario, utilizando analise Pinch com outros dois diferentes cenarios, um cenario no qual a
integracdo energética € na presenca de um ciclo com quatro unidades de trocadores de calor e
0 outro cenario sem nenhum tipo de integracdo energética. O objetivo deste estudo € avaliar a
viabilidade da producdo de etanol de segunda geragdo, por meio da integracdo energética,
utilizando a metodologia de analise Pinch. Primeiro foi elaborado um fluxograma de uma
biorrefinaria produtora de E2G, sem integracdo energética e o calculo do balanco de massa. Em
seguida, as correntes foram selecionadas, de acordo com sua necessidade de aquecimento e
resfriamento. As correntes quentes, de saida do filtro prensa, rica em xilose e a de saida do
concentrador, contendo concentrado de glicose precisaram ser resfriadas e as correntes frias,
contendo solucdo acida utilizada para a hidrolise acida e a de saida da primeira centrifuga,
presente no processo, precisaram ser aquecidas. Com as correntes selecionadas, os trocadores
de calor para o cenério de integracdo energética por clico foram posicionados e o balanco de
energia e a area de transferéncia de calor foram calculados. Para a aplicacdo da anélise Pinch,
utilizaram-se as mesmas correntes do cenario anterior. Foi possivel a elaboracdo dos graficos
da curva composta e da grande curva composta, como também as utilidades quentes (vapor) e
frias (4gua) requeridas, juntamente com a nova configuracdo dos trocadores de calor
necessarios ao processo. Logo, foi possivel analisar e comparar as duas metodologias de
integracdo energética. A reducdo no consumo de utilidade quente foi de 24,5 % e de utilidade
fria 44,7 %, quando utilizada a metodologia por ciclo de trocadores de calor e de 62,2 % de
utilidades quentes e 92,8 % com utilidades frias, quando utilizada a analise Pinch. Logo os
resultados obtidos confirmam a viabilidade da integracdo energética e enfatiza que o uso da
andlise Pinch é, nesse caso, o melhor método, pois o processo com a implementacgdo da analise
Pinch reduziu ndo s6 os numeros de trocadores de calor pela metade, quando comparado ao
processo com a presenca do ciclo de trocadores de calor, como também o0s custos com

utilidades, e a reducdo dos impactos ambientais causados pelas grandes industrias deste ramo.

Palavras-chaves: biocombustivel; residuos lignoceluldsicos; simulagdo energética; andlise

Pinch; processo biotecnologico.



Abstract

The present work was carried out in a study of energy integration, using a Pinch
analysis methodology in a production biorefine from the second generation, having as raw
material the steel of sugar production, as an alternative for sugar generation. sugar and alcohol.
To obtain efficiency of the Pinch analysis, compared to the Pinch analysis scenario with two
other different scenarios, a scenario without energy quality of second generation ethanol
production (E2G) is in the presence of a cycle with four heat exchange units and the other
environment without any kind of energy energy. The objective of this study is to evaluate the
feasibility of producing second-generation ethanol through energy integration using a Pinch
analysis methodology. The first step is the elaboration of a flowchart of an ethanol biorefinery
without energy integration, then the mass balance is performed. After the current flow of current
flow like, were selected according to their need for knowledge, such as current flow of filter
current, rich flow and output of the glucose concentration concentrator that need be cooled and
cold streams, the acid solution used for hydrolysis in the stream and the output stream of the
first centrifuge do not present any process that need to be heated. electrical energy environment
through sensors and energy balance, an area of transfer of heat values for calculations. For the
application of the Pinch analysis, use the same currents as in the previous scenario. With the
cold curvature it was possible to elaborate the graphs also of large composting and large
composting as hot utilities (steam) and compounds, cold curve with the configuration of heat
exchangers. energy analysis comparators it is possible to analyze and two electrical energy
methodologies, with the heat cycle and Pinch analysis within a company producing energy and
2 G without energy energy The reduction in consumption of hot utility was 24.46% and of cold
utility 44.74% when using the methodology by cycle of heat exchangers and 62.20% of hot
utilities and 92.80% with cold utilities, when using the Pinch analysis. Therefore, the results
obtained confirm the feasibility of the energy analysis and emphasize that the use of Pinch is
the best method in this case. Therefore, the implementation of the Pinch analysis, with only the
presence of heat cycles, is not an implementation of the numbers of heat exchangers, but also
the costs with the hottest and coldest utilities, and a reduction of the environmental impacts by

the great industries of this branch.

Keywords: biofuel; lignocellulosic residues; energetic simulation; Pinch analysis;

biotechnological process.
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1. INTRODUCAO

O Brasil esta em crescente desenvolvimento econdmico no setor industrial, com isso, a
demanda de matéria-prima vem aumentando expressivamente. Em virtude do crescimento
acelerado, ha uma necessidade de obter produtos de forma mais sustentavel, para minimizar
impactos ambientais. De acordo com a Conferéncia do Clima (COP26), que ocorreu em 2021,
a qual contou com a presenca de 196 paises, o Brasil teve papel fundamental, para evitar efeitos
catastroficos, pois o pais estd em 6° lugar, no ranking de emissédo de gases do efeito estufa,
sendo o quarto maior emissor de gas carbénico no mundo (PASSARINHO, 2021). Apesar de
sua importancia, as metas propostas para o Brasil até o ano de 2021 se mostraram estagnadas,
assim, para suprir seus baixos resultados, o governo brasileiro propds a diminuicdo das
emissdes de gases no efeito estufa em 50% até o ano de 2030 (GENIN; FRASSON, 2021).

Para que o crescimento e o desenvolvimento industrial ocorram, sem comprometer o
meio ambiente, uma forma de garantir que a producdo se torne mais sustentavel é substituindo
a matéria-prima fossil por matéria-prima renovavel, como, por exemplo, o etanol proveniente
da cana-de-agucar que € utilizada para substituir a gasolina derivada do petréleo (OLIVEIRA,
2016). Segundo a Agéncia Nacional de Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (BRASIL,
2021), o etanol é um biocombustivel capaz de substituir combustiveis fosseis em motores que
precisam de combustdo interna, como exemplo, a gasolina. A producdo de etanol se da por meio
de uma biorrefinaria. A biorrefinaria € o0 nome dado ao setor industrial que utiliza biomassa,
matéria organica de origem animal ou vegetal, para gerar biocombustiveis e outros produtos
que geralmente sdo produzidos pelo setor petroquimico (OLIVEIRA, 2016).

O setor sucroalcooleiro no Brasil tem alta relevancia econémica, visto que € 0 maior
produtor de etanol de primeira geracdo do mundo derivado da cana-de-acucar e, a partir da
producdo de acucar e alcool, é obtido o bagaco, subproduto proveniente da cana-de-acucar. O
bagaco é considerado uma biomassa lignocelulosica e é o recurso renovavel mais abundante
existente no nosso planeta. A producéo de etanol de segunda geragéo, utilizando o bagago como
matéria-prima, vem sendo estudada justamente por ser um recurso renovavel, recorrente e
abundante.

Para a obtencdo do etanol de segunda geracdo, é necessario realizar a deestruturagdo
dos principais contituintes quimicos presentes da biomassa, esses sdo a celulose, hemicelulose
e lignina. Para esse processo, faz-se 0 uso de pré-tratamento na biomassa. O pré-tratamento ira

facilitar a conversdo de celulose e hemicelulose em acglcares fermentaveis, aumentando a
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conversdo final de etanol; o pré-tratamento mais comum é com a presenca de &cidos diluidos,
pois, como o &cido € diluido, a corrosdo nos equipamentos ndo minimizadas, diminuindo custos
com manutencdo. Apos o pré-tratamento, a polpa recuperada segue para a hidrolise enzimatica,
a qual é responsavel pela conversdo da celulose em glicose. A solugdo contendo glicose deve
ser concentrada e fermentada, pois é na fermentacéo que a glicose é convertida em etanol. Apos
a fermentacdo, a solucdo contendo etanol é entdo destinada para a destilacéo e, posteriormente,
para distribuicéo.

A producao de etanol de primeira geracdo (E1G) e do etanol de segunda geracédo (E2G),
embora apresentem diferencas em sua producdo, como a matéria-prima, insumos, alguns
equipamentos e rotas tecnologicas, apresetam elementos em comum que podem ser integrados,
em uma mesma planta de producdo. A juncdo dessas duas producdes pode elevar o pais ao setor
de seguranca energética e ajudar a bater seus objetivos de reducdo da emisséo de gases no efeito
estufa (CARPIO, 2019).

Porém, em razdo dos custos com estapas adicionais na producdo do E2G, como a
hidrolise acida e a hidrélise enzimatica, sua producdo ainda ndo é economicamente viavel.
Buscando melhorar a producdo do ponto de vista econdmico e ambiental, um estudo sobre a
integracdo energetica pode ser feito em uma biorrefinaria. Para que ocorra a integragdo
energética, é imprescindivel a combinacdo de correntes quentes e correntes frias em um
processo com a presenca de trocadores de calor (OLIVEIRA, 2014). Para que a integracéo seja
eficiente, fez-se 0 uso da ferramenta de analise Pinch, que conta com a identificacdo e conducéo
das correntes quentes, que precisam ser resfriadas e das correntes frias, que precisam ser
aquecidas, até atingirem uma temperatura adequada da forma mais econdmica possivel. As
correntes, quando combinadas, geram uma rede de troca térmica.

Nesse trabalho, foi utilizada a ferramenta da integracdo energética, por meio de uma
rede de trocadores de calor, e da analise Pinch visando a reducdo das utilidades de consumo em
termos de vapor (corrente quente) e de agua (corrente fria) no processo de producédo de alcool
de segunda geracao a partir de subprodutos lignocelulosicos. Dessa forma, espera-se obter uma
reducdo nos gastos de energia e gua, viabilizando a implementagdo do processo de produgéo

de etanol 2G em uma usina de agucar e &lcool.
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Objetivos

Objetivo Geral

Estudar a viabilidade da integracdo energética de uma biorrefinaria, visando a
producdo de etanol de segunda geracdo, a partir do bagaco da cana-de-acucar, utilizando a

metodologia de anélise Pinch.

Obijetivos Especificos

1. Simulacdo de um processo industrial de producéao de etanol 2G, com e sem 0 uso
de trocadores de calor, por meio de calculos feitos de balangos de massa e balango
de energia;

2. Integracdo do processo de producéo de etanol de segunda geracdo a uma usina de
acucar e alcool, utilizando um ciclo de trocadores de calor;

3. Avaliacdo da eficiéncia energética do processo integrado utilizando a metodologia

de anélise Pinch.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Histdrico da industria sucroalcooleira e producgao de etanol

A producdo da cana-de-agucar, no Brasil, teve inicio no seculo XVI, trazida pelos
portugueses. Foi introduzida, na regido de Sao Paulo, na Capitania de Séo Vicente e, no Estado
de Pernambuco, no Nordeste, com maior predominéncia (RUSSEL-WOOQOD, 1998).

Segundo Michel Junior (2010), o cultivo da cana-de-agucar no pais sofreu dois impactos
negativos. O primeiro ocorreu com a introducdo dessa cultura no Caribe pelos holandeses,
franceses, ingleses e espanhdis, favorecendo o colapso do cultivo da cana no Brasil. Entretanto
n&o foi o suficiente para acabar com a producéo de cana no Brasil. O segundo impacto ocorreu
com a tecnologia francesa de produzir agtcar por meio da beterraba, reduzindo drasticamente
a dependéncia dos europeus de importar a cana-de-agucar.

As primeiras experiéncias, usando alcool como combustivel, ocorreram no inicio de
1920. Alguns anos depois, foram feitas varias misturas de alcool para introduzir no mercado e
ser usado como combustivel, como, por exemplo, a Usina Serra Grande Alagoas (USGA) com
composicao de 75% etanol e 25% éter. Em 1931, o governo oficializou um decreto de n°19.717,
no qual a adicdo de alcool na gasolina se tornava obrigatoria. Outro decreto foi criado
(n°76.593/75), no ano de 1975, em que o governo brasileiro criou o Programa Nacional do
Alcool, conhecido como Proalcool, no qual a adi¢do de etanol anidro na gasolina seria de até
20%, substituindo outros produtos importados (KOHLHEPP, 2010).

Os anos se passaram e, em 2003, ocorreu o lancamento de veiculos com motores Flex,
veiculos que aceitam tanto a gasolina quanto o alcool. A producdo de etanol expandiu e desde
2005 os automoveis do tipo Flex sdo os mais utilizados. A Figura 1 mostra o avanco da

producéo de etanol anidro e hidratado ao longo dos Gltimos dez anos.


https://pt.wikipedia.org/wiki/Alagoas
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Figura 1. Gréfico da evolugdo da producdo nacional de etanol anidro e hidratado — 2012-maio/2022
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Fonte: Brasil (2022).

Como mostra a Figura 1, a producéo de etanol hidratado e anidro aumentou do ano de
2012 ao ano de 2021, tendo maior percentual de aumento o etanol hidratado, com pontos de
quedas nos anos de 2014, 2016 e 2017. Ja o etanol anidro apresentou uma producao constante,
no periodo de 2013 a 2017, tendo uma queda no ano de 2018.

Nos anos de 2018 e 2019, a producdo nacional de etanol hidratado aumentou
expressivamente em relacdo ao ano de 2017, tendo uma pequena queda no ano de 2020 e 2021.
Segundo os dados da ANP (BRASIL, 2020), a producéo de etanol, no ano de 2019, cresceu 6,9
%, atingindo uma marca histérica de 35,3 bilhdes de litros, aumentando as vendas em 16,3 %.
Para 0 ano de 2022, até o més de maio, a producdo de etanol anidro e hidratado segue o padréo
esperado pelos anos anteriores.

Segundo Silva, Silva Junior e Pinto Junior (2010), os principais fatores, para a produgédo
de biocombustiveis provenientes da cana-de-acUcar, sdo pelo seu rendimento energético e a
realidade brasileira, uma vez que o Brasil ocupa a primeira posi¢do na produgédo mundial de
tecnologia desse tipo de cultura.

Nos dias atuais, por causa do aumento no valor final da gasolina, o consumo de etanol
vem sendo uma alternativa para os consumidores. A Figura 2 apresenta um gréafico da evolucao

das vendas de etanol (anidro/hidratado) e gasolina nos ultimos anos.
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Figura 2. Evolucdo das vendas de etanol e gasolina no Brasil 2012-2021
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Fonte: Brasil (2022).

Parte do consumo de etanol, visto na Figura 2, da-se pela sua adi¢éo na gasolina, pois
27 % desse combustivel sdo constituidos de etanol anidro. No ano de 2021 houve uma reducao
no consumo de etanol e aumento do consumo da gasolina, em relagcdo ao ano anterior, sendo
uma queda de 8,3 % (BRASIL, 2022).

2.2. Biorrefinaria

Originado no fim da década de 1990, o conceito de biorrefinaria surgiu por insuficiéncia
de combustiveis fésseis e aumento do uso de biomassa como matéria-prima para produtos
renovaveis (MAITY, 2015). Uma biorrefinaria tem como principal objetivo a diminuicdo do
consumo de matéria-prima fossil e 0 aumento do consumo de matéria-prima renovavel, para a
reducdo de impactos ambientais causados pelo consumo e produgdo do material fossil
(OLIVEIRA, 2016).

A grande vantagem das biorrefinaria, no Brasil, € a abundancia de biomassa proveniente
de residuos agricolas e agroindustriais, como o bagaco da cana-de-agUcar, subproduto gerado
em larga escala pela producéo de aglcar e &lcool. O bagaco pode ser utilizado, para a producéo
de biocombustiveis, como o etanol de segunda geracdo. Quanto maior for o aproveitamento da
biomassa e dos residuos, gerados no processamento, maior é a variedade de produtos formados,
mas, para isso ocorrer, a unidade de processamento tende a ter uma estrutura com um elevado
nivel de complexidade (OLIVEIRA, 2016).
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Neste trabalho, a biomassa utilizada € o bagaco de cana-de-agucar, visando a obtencdo
do etanol de segunda geracédo. Para que haja a conversao da biomassa no produto de interesse,
sé0 necessarias rotas de conversdo. Existem diferentes rotas de conversao em uma biorrefinaria
com o objetivo de obter melhor aproveitamento da biomassa e um alto rendimento. Entre elas,
trés rotas se destacam: a rota quimica, que faz a utilizacdo de produtos quimicos para maior
eficiéncia no processo de hidrdlise, ao transformar a matéria-prima em biocombustiveis; a rota
termoquimica, que ocorre na presenca de altas temperaturas, como incineracdo, pirolise,
gaseificacdo e carbonizacao; e a rota bioldgica, que emprega microrganismos, fungos, enzimas
e bactérias no seu processo para aumentar a conversao da matéria-prima no produto desejado
(ASSIS; MARISUTTI; ROSSI, 2021). Neste trabalho, para a obtencdo do E2G, sdo utilizadas
duas das rotas principais, a rota quimica, presente na hidrolise acida e a rota bioldgica, na etapa

de hidrolise enzimatica.

2.3. Biomassa

O termo biomassa € designado como um grupo de matérias-primas renovaveis e de
produtos capazes de produzir energia, proveniente de matéria organica vegetal.

A biomassa pode ser encontrada, em madeira e residuo de madeira, colheitas agricolas
e seus residuos, residuos sélidos municipais, residuo de processamento de alimento, plantas
aquaticas e algas. Geralmente é constituido por elementos quimicos, tais como carbono,
nitrogénio, hidrogénio e oxigénio, seus constituintes principais sdo a celulose, hemicelulose e
a lignina (GUEDES et al., 2010). E utilizada para se obter bioenergia, aumentando seu valor
agregado, sendo a mais antiga forma de energia renovavel existente no mundo.

Os produtos quimicos obtidos, a partir de residuos, sdo 0s que possuem maior potencial
em agregar valor as cadeias produtivas da biomassa, em funcdo da participacao estratégica da
industria quimica, no fornecimento de insumos e produtos finais a diversos setores da
economia, como: petroquimico, farmacéutico, automotivo, da construcdo civil, agronegdcio,
cosméticos, entre outros (VIEIRA et al., 2014). A Figura 3 mostra as principais fontes de

biomassa encontradas no planeta.
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Figura 3. Esquema ilustrativo das diferentes fontes de biomassa e suas origens

— Vegetais nao Proveniente de vegetais, como folhas e
lenhosos sementes (sacarides, celuldsicos, amilaceos)
Biomassa ——t— Vegetais — Proveniente de madeiras e gramineas
lenhosos
Residuos Proveniente de residuos organicos
— organicos

industriais e vegetais
Fonte: Elaborado pela autora.

2.4. Cana-de-agucar

A cana-de-acUcar € de origem asiatica e pertencente a familia das framinéceas.
Apresenta colmo, ponteiros, folhas secas e verdes (Figura 4). Com cultivo duradouro, varia de
acordo com as condicdes locais, onde a cana pode ter entre 4 e 12 colmos, crescer entre 3 e 5

metros de altura e o conteido de acucar oscilar de 11 a 16 % (AUGSTBURGER et al., 2000).

Figura 4. Componentes estruturais da cana-de-agUcar

/ Folhas verdes

Ponteiras

“——» Folhas secas

Fonte: Elaborado pela autora.
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O colmo, por ser rico em sacarose, é a parte utilizada, para a produgdo de agucar e
etanol. A Tabela 1 representa a composicdo bésica da cana-de-agucar.

Tabela 1. Composicdo dos principais componentes da cana-de-agucar

Componente Teor (% massa)
Sélidos sollveis totais 18 - 27
Fibras (base seca) 10-16
Agua 69— 76

Fonte: Corréa (2016).

As principais atribui¢des da cana-de-agUcar é a producdo de agucar para 0 mercado
interno e externo e o etanol para o mercado interno. Uma caracteristica importante é o seu alto
rendimento energético a partir do seu processamento (CORREA, 2016). Também apresenta alta
produtividade de massa verde, facil cultivo e colheita até em época de estiagem.

O Brasil é o maior produtor de cana-de-agicar no mundo, sendo S&o Paulo o estado
predominante com mais de 50% da safra no Brasil. A grande producdo de cana-de-agUcar no
Brasil é em funcédo das suas varias formas de utilidade, desde o material “in natura”, como, por
exemplo, na alimentacdo animal, na matéria-prima, para a producdo de alimentos, como
melado, rapadura, aclcar e também na producdo de energia, com o etanol. Além disso, 0s
residuos gerados, também, apresentam importancia econémica, como na fabricacdo de etanol
de segunda geracdo (SILVA; GOMES; ALSINA, 2007).

2.4.1. Bagaco da cana-de-agucar

O bagaco é um subproduto gerado apds a extracdo do caldo da cana-de-acUcar.
Apresenta aproximadamente de 45-50% de umidade, 43-52% de fibras e 2-6% de sélidos
soliveis. A compreensdo de sua estrutura quimica do bagaco e fundamental para o
desenvolvimento dos processos produtivos (ROSSI, 2012).

Em geral, 1(uma) tonelada de cana-de-acUcar gera 280 kg de bagaco, o qual gerado,
pode ser utilizado para a producdo do etanol de segunda geracdo (ALBARELLI, 2013). A
producéo do etanol de segunda geracao, a partir do bagaco da cana, & uma alternativa viavel,
pois € uma geracéo integrada a producao do etanol de primeira geracdo, eliminando custos com
o0 transporte da biomassa, possibilitando também a utilizacdo de alguns equipamentos de

producdo ja existentes, como mostra a Figura 5.
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Figura 5. llustracdo da geracdo integrada a producdo de etanol de primeira e segunda geracédo

Bagago

Fonte: Elaborado pela autora.

2.4.2. Caracterizacéo do bagaco

A maior fonte de carboidratos naturais do mundo esta presente em biomassas
lignocelulésicas. Pode conter até 75% de carboidratos por via seca (MOSIER et al., 2005). A
composicdo quimica dessa biomassa pode variar, como mostra a Tabela 2, com a composi¢do
da biomassa voltada para o seu potencial de producéo de etanol de segunda geracdo (SANTOS
etal., 2012).

Por apresentar um potencial energético alto, ha interesse na utilizagdo dessa biomassa,
como o bagaco e a palha da cana-de-agUcar, para a producéo de etanol, mais especificamente o
etanol de segunda geracéo (E2G) (CORREA, 2016).

Tabela 2. Composi¢do quimica de biomassas lignocelulésicas com potencial de produgdo de etanol de 22

geracéo
Biomassa Lignocelulésica Celulose (%) Hemicelulose (%) Lignina (%)
Bagaco de cana 32-48 19-24 23-32
Palha de cana 40-44 30-32 22-25

Fonte: Santos et al. (2012), adaptada.

2.4.2.1.Celulose

A celulose esta presente em todas as plantas e é o principal constituinte dos materiais
lignoceluldsicos. E um homopolimero sindiotatico e linear de glicopiranoses (OLIVEIRA,
2014). Apresenta formula molecular minima (CeH100s)n, SUa composi¢do quimica é formada

por anéis de B-D-glicopiranose unidas por liga¢ao B-D (1,4) glicosidicas (RABELO, 2010). A
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quantidade de celulose encontrada nas plantas, geralmente, aumenta de acordo com seu
amadurecimento.

E considerada como a principal fonte de aclicares fermentaveis. Encontra-se o
monossacarideo glicose que sdo hexoses, ou seja, agucares que contém seis atomos de carbonos.
Este tipo de agucar é fermentavel, com maior facilidade industrialmente, séo eles os principais
constituintes do caldo de cana (BORGES; GIGLIOLLI, 2020).

A celulose apresenta um grande impacto comercial, pois sua aplicacao € de longa data
na industria de papel e fibras téxteis sintéticas. Nos dias atuais, esta sendo bastante utilizada nas
areas de biocombustiveis (OLIVEIRA; MIRANDA; GONCALVES, 2014). Uma de suas
caracteristicas mais marcantes é a sua cristalinidade. Suas fibras possuem regides cristalinas,
visto que as cadeias de glicose estdo ligadas em paralelo de forma que as fibras criam uma
maior resisténcia e regifes amorfas, nessa situacdo, o grau de desorganizacdo € menor e a fibra
se torna mais flexivel (VASQUEZ et al., 2007).

As ligacGes das moléculas de celulose nos vegetais sdo do tipo ligacdo de hidrogénio,
como mostra a Figura 6, arranjando-se em fibrilas; sdo encontradas encapsuladas a
hemicelulose e a lignina. Como resultado dessas ligacdes intermoleculares e intramoleculares,
obtém-se um material com maior resisténcia a tensdo e insolGvel, em uma grande quantidade
de solventes, o que justifica sua resisténcia a degradacdo microbiana (OGATA, 2013).

As ligagBes de hidrogénio intramoleculares entre as hidroxilas sdo responsaveis por
dar resisténcia a celulose, e as interac@es intermoleculares sdo as responsaveis pela formacéo
da fibra vegetal. Além disso, é a ligacdo de hidrogénio o principal fator responsavel pelas
propriedades fisico-quimicas da celulose, como a solubilidade, a reatividade e a cristalinidade
(SANTOS et al., 2012).

Figura 6. Representacdo das ligagdes de hidrogénio intermoleculares e intramoleculares da celulose
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Fonte: Moreira (2009).


http://www.metallum.com.br/21cbecimat/CD/PDF/204-041.pdf
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E no processo de hidrélise que ocorre a clivagem da celulose, gerando celobiose e a
glicose, componente de interesse para a producdo do etanol de segunda geracdo. Segundo
Rabelo (2010), o tamanho da particula, sua forma, a polimerizacdo, area superficial,
cristalinidade, entre outros sdo fatores cruciais, para o processo de hidrélise, na qual sdo

submetidas a produgéo do etanol.

2.5. Etanol

A geracdo de energia renovavel, produzida por meio de biomassa, aumentou muito nos
ultimos tempos, pelo fato da necessidade de reducdo da dependéncia energética de combustiveis
fosseis e da diminuicdo de emissdo de gases no efeito estufa (SILVA et al., 2021).

O etanol (C,Hs0H), também denominado de alcool etilico, & conhecido por ser um
combustivel capaz de substituir combustiveis fosseis em motores que necessitam de combustéo.
Possui, em sua composicdo, um alto teor de oxigénio, gerando uma combustdo mais limpa e
um alto desempenho nos motores, mesmo quando misturado com a gasolina (ALMEIDA,
NASCIMENTO, 2021).

No Brasil, o etanol representa um papel importante na economia, pois é usado em
carros de motores do tipo flex e, também, sdo misturados na gasolina para a elevacdo da
octanagem e diminuicdo da emissédo de poluentes (SILVA; GOMES; NASCIMENTO, 2019).

A maior fonte de matéria-prima renovavel, para a producdo de etanol no Brasil, é a
cana-de-acucar. Além da cana-de-acUcar é possivel a obtencdo de etanol, proveniente de outros
cultivos, como milho, beterraba, trigo e mandioca; a produtividade varia por hectare, podendo
ser de seis a oito mil litros (BRASSOLATTI et al., 2016).

Existem dois tipos de etanol, provenientes da cana-de-aglcar. O etanol de primeira
geragdo que é produzido com o caldo fermentdvel extraido da cana e o etanol de segunda
geragdo, que é derivado do bagaco da cana-de-agucar, subproduto gerado da producéo do etanol
de primeira geracdo. Logo, com o aproveitamento do bagaco, para a producdo do etanol de
segunda geracdo, é possivel produzir uma quantidade maior de etanol com a mesma quantidade
de cana-de-acucar, pois serdo utilizados o caldo fermentavel e o bagaco, tornando o etanol de
segunda geracdo uma alternativa para a reducdo dos impactos ambientais gerados pelos
combustiveis fosseis e dos residuos da producao do agucar e alcool.

A producdo de etanol se da pela conversdo microbiologica de componentes da

biomassa por fermentacdo. O processo possui como principais etapas: a conversdo da biomassa
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em acUcares fermentaveis, a fermentacdo do aglcar em etanol e a separacéo e purificacdo do
etanol (SILVA; GOMES; NASCIMENTO, 2019). Essas etapas principais sdo vinculadas a

outras diferentes em relacéo ao etanol de primeira e de segunda geracéo.

2.5.1. Etanol de primeira geragdo

A producao de etanol de primeira geracdo (E1G), a partir da cana-de-agucar por via
fermentativa, € a mais utilizada pelas inddstrias. A primeira etapa, para a producédo do etanol, é
a colheita e a limpeza da cana-de-agUcar, podendo ser realizada a seco ou utilizando agua, em
seguida, é cortada em pedacos menores e enviada para a retirada do caldo agucarado. O caldo
que foi extraido € levado, para o processo de producdo de aclcar e etanol, e a maior parte
bagaco, cerca de 80%, ¢ utilizado no processo de queima, como um sistema de cogeracao de
energia, restando 20% que pode ser destinado a producéo do etanol 2G (ALBARELLI, 2013).

O caldo extraido necessita ser limpo, antes da etapa de fermentag&o, pois as impurezas
podem causar impactos negativos no processo. A composi¢cdo media do caldo de cana-de-

acucar esta disposta da Tabela 3.

Tabela 3. Quadro da composicdo média do caldo de cana-de-aglcar em % massa

Componentes Teor (% de massa)
Agua 71,1
Fibras 10,9
Sacarose 15,5
N&o acucares 2,0
Aclcares 0,5

Fonte: Menezes (2012), adaptada.

Apos a limpeza, o caldo clarificado passa por evaporadores, para atingir a
concentracdo adequada para a etapa de fermentacdo. O vinho obtido na fermentacdo é entéo
encaminhado para a destilagéo, processo no qual ocorre a obtencdo do etanol hidratado. Para a
obtencdo do etanol anidro, € necessario passar por mais uma etapa, a de desidratacdo
(ALBARELLLI, 2013).

O residuo gerado, na producédo do etanol de primeira geracdo, o bagaco da cana-de-
acucar, além de ser utilizado no processo de queima, para aquecer as caldeiras, também pode

ser aproveitado para se produzir o etanol de segunda geragéo.


http://repositorio.unicamp.br/bitstream/REPOSIP/266572/1/Albarelli_JulianaQueiroz_D.pdf
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2.5.2. Etanol de segunda geracéo

Na producdo do etanol de segunda geracéo, a biomassa, que pode ser a palha e/ou
bagaco da cana-de-agucar, é transportada para a industria. Antes de seguir para a etapa de
hidrélise, é necessario passar por um pré-tratamento.

O pré-tratamento € utilizado, para romper a barreira vegetal, que é formada pela
ligacdo da lignina com a hemicelulose, sendo assim, o objetivo € tornar a celulose mais
disponivel para o acesso das enzimas na hidrdlise. Estudos realizados sem o pré-tratamento
apontam que o rendimento na hidrolise € inferior a 20%, com a etapa de pré-tratamento, seu
rendimento pode chegar a 80% (ASSUMPCAO, 2012). O pré-tratamento pode ser quimico,
fisico, bioldgico ou a juncao de dois deles.

O pré-tratamento quimico remove a lignina sem degradar a cadeia celulésica que deve
apresentar propriedades adequadas a sua posterior utilizacdo (RABELO, 2010). O pré-
tratamento quimico pode ocorrer em duas condigdes, utilizando &cido concentrado ou &cido
diluido, sendo o tratamento com &cido sulfurico diluido o mais utilizado, pois apresenta uma
menor degradacdo de acUcares e, com isso, menor formacdo de inibidores, além do acido
sulfarico apresentar um baixo custo (MORO, 2015). O pré-tratamento fisico tem como objetivo
realizar a fragmentacdo do material por acdo mecénica, mantendo sua composi¢ao quimica,
pode ser utilizado em moinhos de bola ou moinhos de facas. Ja no pré-tratamento bioldgico, a
degradacdo da lignina e da hemicelulose ocorre pela presenca de uma enzima ou
microrganismo.

A biomassa pré-tratada entdo passa pela etapa de hidrélise enzimatica, processo mais
utilizada industrialmente. Nessa etapa, enzimas atuam como catalisadores, transformando as
fibras de celulose em acgUcares fermentaveis. Em seguida, na etapa de fermentacéo, os acucares
séo transformados em etanol pela agdo de microrganismos, dando origem ao caldo fermentado.
O caldo fermentavel segue para a destilagdo, na qual ocorre o processo de purificagédo, tornando
0 etanol préprio para distribuicéo e utilizacao.

Em razdo da dificuldade de acesso a celulose, o pré-tratamento torna-se a etapa mais
crucial para o processo, uma vez que apresenta forte impacto, em todas as outras etapas, como,
por exemplo, na hidrolise enzimatica e na fermentacdo, em termos de digestibilidade da
celulose e toxicidade da fermentagdo (SANTOS et al., 2012). A Figura 7 exemplifica o processo

de producéo de etanol de segunda geragdo com suas principais etapas.
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Figura 7. Representacdo das principais etapas de producédo do etanol de segunda geracdo (E2G)
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Fonte: Elaborado pela autora.

Alguns dos beneficios do etanol de segunda geracdo sdo: maximo aproveitamento dos
subprodutos da cana-de-acUcar, possibilidade de utilizacdo de insumos ja disponiveis nas
unidades, aumento da fabricacao de etanol, em até 50% sem ampliar a &rea de cultivo; reducéao
dos poluentes, como dioxido de carbono, metano e 6xido nitroso e a possibilidade de produzir
biocombustivel, mesmo durante a entressafra da cana, gerando impacto positivo na economia

brasileira.

2.6. Balancgo de massa

A primeira etapa da solucdo de um problema em engenharia quimica parte da resolucéo
do balango de massa e energia, podendo ser simples ou complexo. Segundo Lavoisier, a massa
do universo ndo pode ser criada ou destruida.

O balanco de massa pode apresentar maior complexidade, quando ha varios
equipamentos interligados, com sistemas multifasicos, heterogéneos e com reagdes quimicas,
como no caso de uma industria de agUcar e alcool. Sendo assim, € necessario organizar todas
as informagdes em busca da compreensédo do processo de forma clara e objetiva.

Para facilitar a resolucdo do problema, pode-se levar em consideragdo as seguintes
etapas (MAZZUCCO, 2021). Primeiro, deve-se desenhar um diagrama detalhado de todo o
processo; delimitar com uma linha tracejada o volume de controle (VC), area em que se deseja
realizar os calculos; quantificar com valores as correntes conhecidas e seus constituintes;
organizar as equacdes relacionando os constituintes com as correntes; levantar informagoes
complementares e escolher uma base de célculo (BC) para o inicio das resolugdes das equacdes.

O balango de massa pode ser global ou por componente. O balango global é para calcular
as correntes de entrada e saida do processo. Deve-se ressaltar que o balan¢o de massa global
ndo se aplica em processo batelada, pois ndo tem correntes de entrada e saida no processo e o

balango por componente é para o célculo de cada componente presente do processo, podendo
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ser em estado estacionario ou transiente (MAZZUCCO, 2021). A Equacéo 1 expressa a equacao
geral do balango de massa.

Entrada + Geragdo — Saida — Consumo = Actumulo 1

A entrada e saida sdo avaliadas por meio da fronteira delimitada por um volume de
controle (VC). A geracdo, o consumo e o acumulo ocorrem dentro do préprio sistema e

precisam ser contabilizadas para a obtencdo do valor real das correntes.

2.7. Balanco de energia

Em anélises de transformacdes energéticas, aquelas transformacdes que consomem ou
liberam energia, deve-se levar em consideracdo além da quantidade transformada, a
disponibilidade da energia. Uma forma de quantificar essa energia é por meio dos balangos de
energia. Com os resultados, a partir dos balancos de massa e energia, € possivel propor
melhorias para a qualidade do processo produtivo, para a reducdo do impacto ambiental e
reducdo de custos (MIGLIAVACCA, 2017). A Equacdo 2 ¢ utilizada para realizar o célculo

do balango de energia.

AE=Q+W 2

Sendo que AE é a soma da variagdo de energia interna (AU), da energia potencial
(AEp) e da energia cinética (AEc), Q é o calor trocado entre a vizinhanca e o0 sistemae W é 0
trabalho também associado a vizinhanca do processo.

Resultados do balanco de energia com valores superiores a 1 quer dizer que a energia
que foi obtida é maior que a energia gasta no processo, logo o balanco € positivo e a fonte é
viavel. Ja, para valores inferiores a 1, 0 processo gasta mais energia na producao do etanol, por
exemplo, que se pode obter com a sua utilizacdo, tornando o balanco energético negativo. No
caso do etanol, devem-se levar em consideracdo, na realizacdo dos calculos, os gastos para 0
cultivo da planta, transporte e o processo produtivo (OLIVEIRA; SERRA; OLIVEIRA, 2014).
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2.8. Integracéo energética

Desde o século XX, tém sido estudadas maneiras de se realizar a otimizacdo do
processo reduzindo o consumo energético em plantas industriais (BENINCA, 2008). Nos dias
atuais, os processos produtivos, que sdo empregados em empresas modernas, utilizam algum
tipo de energia, como: a energia elétrica, cinética, térmica, gravitacional ou hidrostatica. Porém,
como muitas plantas industriais apresentam um sistema ultrapassado, com equipamentos
antigos, ndo existem muitos estudos direcionados a essas industrias e, muitas vezes, apresentam
perdas de energia ou falta de aproveitamento ao méaximo, em seu processo produtivo, afetando
diretamente nos custos do consumo de energia.

Outro ponto muito discutido, dentro das industrias, atualmente, é a quantidade de
agentes poluidores que sdo emitidos na atmosfera durante seu processo produtivo. Para isso,
pode-se fazer o uso da integracdo energética que, entre todas as técnicas estudadas, é a mais
difundida e relacionada a reducdo da polui¢do, com a reducgdo de custos, reaproveitamento de
fontes energéticas e de recursos naturais (LAZARINI et al., 2016). A integracao energética faz
0 uso da combinacdo de correntes quentes e correntes frias, em um processo que é constituido
por trocadores de calor, tendo como objetivo a reducdo do consumo de utilidades, insumos
necessario para o funcionamento do sistema e dos equipamentos como o vapor, agua e energia
e, por consequéncia, minimizar o custo de operacdo (OLIVEIRA, 2014).

Segundo Amaral (2013), é possivel obter trés formas de integracdo energética entre
duas ou mais unidades de processo. A primeira € a integracdo direta. Essa integracdo faz a
combinacdo de correntes quentes e frias em um sistema Unico, de forma que a corrente quente
ird ceder calor para a corrente fria e vice-versa. Essa primeira forma representa boa parte dos
problemas operacionais, em uma planta industrial e grande parte da reducdo energética, mas
apresenta uma desvantagem, quando se trata da flexibilidade de operagdes das unidades.

A segunda é descrita como uma integragdo indireta, nesse caso, faz-se 0 uso de um
fluido intermediario como forma de integracéo entre as unidades. Esse fluido pode ser a propria
utilidade ja usada no sistema, como o vapor ou a agua. Embora nessa integragdo ocorra uma
reducdo na influéncia da operacdo de uma unidade sobre a outra, apresenta uma desvantagem,
em relacdo aos custos de investimento alto, quando comparado a integracdo direta. A terceira
forma de integracéo é a energética entre unidades das correntes de processo que as unem. Essas
correntes sdo resfriadas nas unidades nas quais sdo geradas e enviadas para estocagem, até

serem aquecidas para serem utilizadas novamente.
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Diversas séo as técnicas de integracdo energética desenvolvidas nos tltimos anos com
aplicagOes diferentes, mas buscando sempre 0 mesmo objetivo de reduzir 0s custos e 0S
impactos ambientais. Entre todas as técnicas estudadas, uma das mais utilizadas e eficientes é
a que faz o uso da tecnologia de andlise Pinch. Essa técnica tem se mostrado uma ferramenta
poderosa, para alcancar os objetivos propostos, utilizando a primeira e a segunda lei da

termodinamica.

2.8.1. Analise Pinch

A tecnologia Pinch surgiu, na década de 70, como uma solugdo para os problemas de
otimizacdo energética, sua proposta é de fornecer solugcbes simples e praticas, minimizando a
guantidade de energia consumida e fazendo o uso adequado de trocadores de calor. Essas
avaliacOes podem ser feitas, antes mesmo do projeto industrial ser executado, por meio de uma
simulacdo, utilizando dados aproximados que podem ser consultados na literatura. Conhecendo
sua demanda minima de energia, o nimero de trocadores de calor e a area dos trocadores é
possivel realizar a avaliacdo da viabilidade econémica e estimar o potencial de reducao
energética de um novo projeto ou de um processo industrial ja existente (BENINCA, 2008).

Trocador de calor € um equipamento, no qual seu objetivo é realizar a transferéncia de
energia, por meio de calor. Para que a troca seja eficiente, sdo necessarios dois fluidos, em
temperaturas diferentes, nas quais o fluido, com maior temperatura (fluido quente), sera
resfriado e o fluido de menor temperatura (fluido frio) serd aquecido.

Com o passar dos anos, a técnica de analise Pinch foi aperfeicoando sua
implementacdo e adquirindo novas ferramentas complementares, podendo incluir, em seus
calculos, também processos de destilacdo, bombas de calor, turbinas de cogeracéo, entre outros.

O método da andlise Pinch se baseia em identificar e conduzir as correntes quentes
que precisam ser resfriadas e as frias que precisam ser aquecidas até que atinjam a temperatura
desejada de forma econémica. Caso a temperatura desejada ndo tenha sido atingida, adicionam-
se utilidades quente e/ou fria para completar a energia necessaria da temperatura final da
corrente. As combinacodes efetuadas, entre as correntes quentes e frias, geram uma rede de troca
térmica.

Quando se avaliam apenas duas correntes térmicas, a integracdo é mais simples,
aumentando o ndmero de correntes sua complexidade também aumenta. Utiliza-se curva
composta (item 2.8.2), para demonstrar a combinac¢do de todas as correntes do processo em

uma Unica curva para a corrente fria e uma para a corrente quente. Isso é permitido por meio da
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somatdria das capacidades térmicas das correntes envolvidas no processo, em cada nivel de
temperatura, em um diagrama de temperatura versus entalpia. A sobreposi¢cdo da curva
composta (CC) quente sobre a fria, restringida por uma diferenca de temperatura determinada
pelo custo capital, estabelece uma recuperacdo de calor maxima possivel e a quantidade de
consumo de utilidades necessarias nos processos quente e fria. Ja a grande curva composta
(GCC) é a combinacdo de duas curvas compostas quente e fria, gerando uma Unica curva. A
grande vantagem de se utilizar a GCC é a melhor visualizacdo do processo de onde deve-se
trocar calor com utilidades e ele pode cumprir com sua prépria demanda (HIGA, 2004).

Além disso, é necessario realizar uma analise do problema e determinar a minima
diferenca de temperatura (AT,,,). Esse parametro afeta de forma direta o resultado, pois quanto
menor for o AT,,, mais calor serd trocado entre as correntes quentes e frias e maior o
aproveitamento energético, gerando menores custos operacionais; por outro lado, maior terd
que ser a dimensdo dos trocadores de calor, sendo necessario maior investimento inicial
(BENINCA, 2008).

2.8.2. Curva Composta

O primeiro passo, para a elaboracdo de qualquer etapa de integracdo energética, é a
selecdo e o levantamento dos dados das correntes quentes e fria do sistema. Assim, € possivel
construir a curva composta (CC), que é uma representacdo grafica do balanco de energia do
processo analisado; um gréfico gerado de Temperatura versus Entalpia, na qual ha a presenca
de duas curvas, sendo uma quente e uma fria. A curva composta quente (ccgyente), CUrvVa em
vermelho na Figura 8, é a soma de todas as cargas térmicas de resfriamento e a curva composta
fria (ccfn-a), curva em azul, é a soma de todas as cargas térmicas de aquecimento, que estdo

disponiveis em cada intervalo comum de temperatura (SOUZA NETO, 2005).
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Figura 8. llustracdo de um diagrama de Curvas Compostas
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Fonte: Souza Neto (2005).

A Figura 8 representa um exemplo de uma curva composta. A partir da curva
composta, é possivel obter informacgdes, como a localizagdo do ponto Pinch ou ponto de
estrangulamento (PE); o calor do processo que pode ser recuperado e as metas de consumo

minimo de utilidades quentes e/ou frias sinalizadas no grafico como U Qi e UQfrio (SOUZA

NETO, 2005). Por meio da curva composta, também é possivel obter a variacdo de temperatura
minima (AT,,:,,) que é obtida através da minima temperatura que é encontrada no ponto de
estrangulamento.

E no ponto Pinch que o sistema ¢ dividido em duas regides, a regifo acima do ponto
Pinch, em que sdo realizadas as trocas de calor apenas entre as correntes quentes, e a regido
abaixo do ponto Pinch, na qual hd o consumo de utilidades frias e as trocas de calor, devem ser

realizadas para temperaturas que estdo abaixo na temperatura de Pinch (SILVA; SILVA, 2022).
2.8.3. Grande Curva Composta
A grande curva composta (GCC) é outra forma de realizar a representacdo grafica das

correntes quentes e frias de um processo, nesse caso, € construido um grafico de Temperatura

versus Variacao de entalpia, conforme exemplo mostrado na Figura 9.
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Figura 9. Exemplo de ilustracdo de uma Grande Curva Composta
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A curva em vermelho, no diagrama (Figura 9), indica o quanto de energia deve ser
suprida pelos varios niveis de utilidades. Acima do ponto Pinch, sdo as disponibilidades e
abaixo, as necessidades de energia do processo, como uma funcdo da temperatura. A partir da
GCC, é possivel avaliar o nivel de temperatura necessario, para cada trecho do processo,
permitindo assim o uso adequado das utilidades, conforme sua necessidade (SOUZA NETO,
2005). E de importante aplicacdo em industrias, quando se faz o uso de utilidades e de geracéo
de energia, na qual é possivel obter o calor requerido pelas correntes frias e o calor disponivel

pelas correntes quentes.
2.8.4. Tabela problema

Para a realizacdo da analise Pinch, deve-se levar em conta as correntes presentes no
processo. Essas correntes podem ser frias ou quentes e séo caracterizadas por suas temperaturas
finais e iniciais e, também, pela quantidade de energia que carregam pelo processo. A juncao
dessas informacdes determina o que se chama de Tabela do Problema (BENINCA, 2008).

O método da Tabela Problema consiste em dividir o problema que se deseja analisar
em intervalos de temperaturas para um posterior balango energético e é utilizado em problemas
mais complexos.

Segundo Fernandes Junior (2009), o processo de construgdo da Tabela Problema
consiste em realizar a divisdo das curvas, em intervalos de temperatura, para ter certeza de que
todas as correntes estdo dentro do mesmo intervalo, o AT,,;,, deve ser levado em consideracéo.

Para isso, pode-se realizar a adi¢do ou subtracéo do valor de AT,,;,, nas correntes quentes e frias,
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respectivamente, ou seja, se adicionar o valor de AT,,;, nas correntes frias, deve-se subtrair o
mesmo valor nas correntes quentes, com o objetivo das curvas se tocarem no ponto Pinch e que
a troca térmica continue sempre sendo vidvel em um mesmo intervalo. Os intervalos obtidos
sdo dispostos na tabela, com os valores de temperaturas obtidas organizadas, em ordem
decrescente. Em cada uma é realizado um balanco energético, para avaliar se a energia estd em
déficit ou superavit.

Ainda, segundo Fernandes Junior (2009), a etapa posterior é avaliar o valor com maior
déficit de energia, que sera cedida para o sistema pela utilidade quente. Realiza-se, assim, um
novo balanco de energia, considerando a primeira transferéncia de calor, tornando o déficit de
energia igual a zero. O ponto com a maior deficiéncia de energia é o ponto Pinch, que, para ser
obtido, deve-se somar ou subtrair o valor de AT,,;,,, j& que passou por alteracGes com as etapas
anteriores. A Tabela 4 mostra um exemplo da Tabela Problema, com quatro correntes e cinco
intervalos, em que é possivel observar que, nos intervalos 1, 2 e 5, ha presenca de energia
excedente, diferente dos intervalos 3 e 4, 0s quais apresentam uma falta de energia. Para
balancear o sistema, é realizada uma transferéncia dessa energia, em forma de cascata,
transferindo dos niveis mais quentes para os niveis mais frios, porém, mesmo apds a
transferéncia, na maioria dos casos, ndo € possivel satisfazer todo o sistema. Logo o déficit de

energia deve ser satisfeito por um balanco de utilidades quentes.

Tabela 4. Exemplo de uma representacdo da Tabela Problema, com transferéncia de energia inicial e

final
Temperatura AT Utilidades  Utilidades AQ Transferéncia Transferéncia
(°C) 1234 n° (°C) Quentes Frias (kW) de energia de energia final
(kW) (KW) inicial (kW) (KW)
175 1 50 1000 0 1000 960*
125 T 2 20 1200 720 480 1000 1960
105 ) 1800 3480  -1680 1480 2440
75 \ T 4 10 400 1160 -760 -200 760
65 l 5 30 1200 1080 120 -960 0
35 v -840 120

Fonte: Fernandes Janior (2009).
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2.8.5. NuUmero de utilidades

Ao avaliar o custo total de um processo, envolvendo trocadores de calor, é possivel
observar que apresenta uma relacdo envolvendo trés principais fatores, que sdo 0 numero
minimo de trocadores de calor, consumo minimo de utilidades e a area minima de troca térmica.
Porém é possivel satisfazer apenas dois dos trés fatores, sendo assim, a decisdo de escolha deve
ser baseada no custo total de todo o sistema em que se considera o custo de energia e 0 custo
de capital (FERNANDES JUNIOR, 2009).

Logo, para atingir o objetivo de reducéo dos custos de um projeto, € possivel realizar
o célculo ideal para que o processo apresente 0 nimero minimo de unidades de troca térmica.
Esse numero minimo de unidades de troca térmica é calculado pela Equacéo 4, que pode ser

utilizada tanto para a regido acima guanto a regido abaixo do PE (SOUZA NETO, 2005).

Umin = Ncorrentes + Nutilidades -1 4

Uma vez que u,,;, € 0 numero minimo de unidades de troca térmica, N y,rentes € O
namero de correntes de processo as quais precisam ser aquecidas ou resfriadas € Nysijidades O

ndmero de correntes de utilidades.
3. PROCEDIMENTOS DE CALCULO E SIMULACAO

Neste trabalho foi realizado o estudo da integracdo energética de uma usina de agUcar e
alcool. A Figura 10 representa o diagrama das etapas utilizadas, para a elaboracéo do trabalho,
para a criacdo do fluxograma da producdo de etanol de segunda geracdo, e os calculos de
balango de massa e energia foram utilizados os softwares Wondershare EdraWMax e o Excel,
respectivamente, visando a integracdo da producgédo do etanol de segunda geracdo com uma

usina de acgucar e alcool empregando a metodologia Pinch.
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Figura 10. Diagrama com as etapas seguidas na elaboracéo da metodologia empregada no respectivo estudo
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Fonte: Elaborado pela autora.

3.1. Elaboracéo do fluxograma de producéo do etanol de segunda geragao

Inicialmente, foi elaborado um fluxograma com as principais etapas da producéo do
etanol de segunda geracdo, para a realizacdo da analise de quais correntes necessitavam ser
aquecidas e resfriadas.

O fluxograma de producdo do etanol foi criado pelas revisdes na literatura que foram
adequadas ao processo utilizado nesta dissertacdo. O fluxograma elaborado, na Figura 11, foi

realizado com o auxilio do software Wonderhare EdrawMax.



Figura 11. Fluxograma do processo de produgdo do etanol de segunda geracdo sem integragéo energética
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Parte do bagaco da cana-de-acucar, que sai da moenda, gerado na producdo de agucar e
alcool, é destinado para a producgdo de etanol de segunda geracdo. Para a producdo de etanol
com altos niveis de conversdo, é necessario que 0 bagago passe por um processo de pré-
tratamento, para facilitar o acesso a lignina e, por consequéncia, aumentar o rendimento da
formacdo de aclcares formadores de glicose. Antes de entrar no reator de pré-tratamento por
hidrélise cida, ocorre a mistura de dgua com &cido sulfurico (0,5% P/V), formando a solucéo
acida em uma proporcao de 1:10 (m/v). A corrente, contendo solucéo cida, que sai do tanque
de mistura, entra no reator de hidrolise acida (reator 1), juntamente com uma corrente de bagaco
de cana-de-agUcar; a temperatura de operacao da hidrélise acida é de 120°C.

O pré-tratamento utilizado foi o quimico, no qual o bagaco foi tratado na presenca de
uma solucdo com é&cido diluido para a formacdo de acgUcares fermentaveis. Como o &cido é
diluido, os reatores e tubulacdes utilizados ndo sofrem forte corrosdo, diminuindo os custos
com manutencdo, tornando essa tecnoldgica atrativa para o processo de producgdo
(CARVALHO, 2018). A hidrolise &cida, para Muktham et al. (2016), requer temperaturas
baixas de até 160°C e elevadas conversdo. Almeida (2019) cita em seu trabalho que o pré-
tratamento, na presenca de acido diluido, é capaz de converter hemicelulose em xilose com
niveis de conversdo proximos a 100%. Gomes (2019), também, tratou o bagaco de cana com
acido diluido e obteve uma conversdo média de 85,5%. Seus resultados variaram, de acordo
com a composicao do bagaco, o tempo reacional e a concentracéo de H,S0,. Costa et al. (2014)
apresentaram resultados de até 90%, quando tratado o bagaco com acido diluido e Gehlen
(2013) apresentou uma média de conversdo de 89,77%, utilizando a mesma metodologia das
anteriores. Sendo assim, para determinar a conversao do reator 1 de hidrolise acida, foi realizada
uma media dos dados retirados na literatura e obteve uma conversdo de 88,4%. O reator
utilizado é um reator inoxidavel, encamisado, operando em regime descontinuo e o tempo
reacional é de 10 minutos (SARROUH, 2009). E na etapa de pré-tratamento que a hemicelulose
é convertida em xilose.

A corrente de saida pré-tratada deve ser centrifugada, para que a parte sélida (torta),
contendo celulose e lignina, continue no processo; para a etapa de hidrélise enzimatica (reator
2), e a parte liquida, contendo xilose e solucdo acida, seja destinada para a produgéo de outros
produtos, como no caso do adogante natural, xilitol.

A polapa, corrente sélida que segue no processo, entdo, € direcionada para o segundo
reator, que opera de forma batelada a uma temperatura de 50 °C. E no segundo reator que ocorre
a hidrolise enzimatica, na presenca de um complexo enziméatico Cellic CTec 2 da empresa

Novozymes Latin América, por meio de uma solugdo enzimaética de 1:10 (m/v).
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Segundo Brienzo et al. (2017), a hidrélise enzimatica, que passou por um pré-tratamento
com H,SO0,, apresenta valores de conversédo de celulose em glicose de 80-90%. Ramos (2015)
fez o0 uso da enzima Cellic Ctec2 e obteve uma conversdo de 92,5%. Biswas, Uellendahl e
Ahring (2014) também realizaram a hidrdlise enzimética, em seus estudos, 0s quais
apresentaram uma conversao de 95%. Almeida (2019) apresentou uma alta conversao nessa
etapa do processo de 90%. Mendes (2018) seguiu 0 método de Canilha (2002) e obteve bons
resultados com uma converséo de 96%. Os valores de conversao podem variar de estudo para
estudo, de acordo com a composicdo da corrente solida que entra no reator, com o tipo e
quantidade de enzimas adicionados. Para estipular um valor de conversdo, para ser utilizado
neste trabalho, foi realizada uma média dos valores obtidos na literatura, e a conversao
considerada no reator de hidrolise enzimatica entdo foi de 93,4%. A Equacdo 5 expressa a

conversdo da celulose em glicose que ocorre dentro do reator de hidrélise enzimatica.

(CeH1905)p + nH,0 — nCgH;,04 5

Apds a conversao da celulose, a corrente de saida do segundo reator € direcionada para
uma centrifuga para a separacao das fases. Fase sélida composta maior parte por lignina e fase
liquida com a presenca do licor de glicose e outros componentes, em baixa concentracédo, fase
denominada de hidrolisado. Nessa etapa, foi escolhida a utilizacdo da centrifuga, para a melhor
separacdo das fases, visto que serdo utilizados trocadores de calor, no decorrer do trabalho, e a
presenca de sélidos causa incrustacdes e perda na eficiéncia da troca de calor. A fase solida
(subproduto) pode ser utilizada, como combustivel para caldeiras e a fase liquida continua no
processo e sera concentrada antes da etapa de fermentacéo.

Em plantas industriais, o processo mais utilizado, para realizar a concentragéo do caldo,
é 0 método de evaporacdo. Utilizou-se um evaporador a vacuo, de forma a diminuir a demanda
de vapor no processo (CARPIO, 2019). O evaporador funciona a temperatura de 70°C e
apresenta um fator de concentracéo de 3,5 vezes. A temperatura, no evaporador, deve se manter
constante, pois valores de temperaturas superiores a 80°C causam a cristalizacdo do acucar,
atrapalhando na conversdo de etanol, posteriormente. A corrente de dgua condensada, que é
retirada do evaporador, pode ser devolvida ao processo, e a corrente, contendo o hidrolisado
concentrado, seré fermentada.

Antes da fermentacdo, é necessario um tanque equalizador no processo, para que a

corrente de entrada da fermentacdo tenha maior vazdo de produto. A corrente que sai do
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equalizador segue para o fermentador que deve operar a 30°C, temperatura adequada para que
ocorra 0 processo de fermentacdo na presenca da levedura Saccharomyces cerevisiae. Essa
levedura apresenta um bom desempenho, em processos industriais e um tempo de residéncia de
12h (LABORATORIO NACIONAL DE CIENCIA E TECNOLOGIA DO BIOETANOL -
CTBE, 2015), para obter uma conversdo, segundo Miranda (2011), de 90,48% da glicose em
etanol e didxido de carbono (Equacdo 6). Além disso, outros subprodutos sdo gerados, como o
acido acético e o glicerol, a partir da glicose, com conversdéo de 1,19% e 2,67%,
respectivamente. Para os calculos do balanco de massa, deve-se levar em consideracdo a

estequiometria da Equacéo 6.

CeHy,04 = 2C,H,0 + 2C0, 6

O vinho obtido na fermentacdo é destinado para a etapa de centrifugacdo, para a
recuperacdo da levedura. Parte da levedura volta ao processo, para ser aproveitado, em uma
nova fermentacéo, e a outra parte € destinada para a producao de levedo em outras industrias.
A corrente de saida da centrifuga, contendo o etanol 2G, entdo, é retornada para 0 processo
junto ao etanol de primeira geracdo para serem destilados e distribuidos para venda.

3.2. Avaliacao energética

Ap0s a construcdo do fluxograma, foi realizado o balango de massa, em todas as etapas
do processo, para obter as composicdes e valores das correntes de entrada e saida de cada
equipamento. Apds o balanco de massa, foi possivel realizar o levantamento do posicionamento
ideal e dos dados de temperatura e vazdo de agua necessaria, para o funcionamento dos
trocadores de calor adicionados no sistema para reduzir o consumo de energia e de utilidades.

Também foram realizados os calculos dos trocadores de calor, para obtencéo de sua
area, para o cenario com o ciclo de trocadores de calor e para o cenario com analise Pinch.
Além disso, o balan¢o de energia dos equipamentos, que ainda necessitam de utilidades quente
ou frias, foram calculados. Esses célculos permitiram a obtencdo de uma estimativa da
quantidade de utilidades e de matérias-primas para a producéo do etanol.

A planta-piloto, utilizada para o estudo, apresenta uma capacidade de processar cerca
de 1200 toneladas/ano de bagaco de cana-de-agUcar, aproximadamente, 300 hectares de area

plantada de cana.
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Os célculos, para o balanco de energia, foram baseados na Primeira Lei da
Termodinamica, em que:

d(nU) = d(nQ) + d(nW)
d(nU) = dnQ) — Pd(nV)
d(nQ) = d(nU) + d(nPV)
d(nQ) = d(n(U + PV))
d(nQ) = d(nH)

Em que, d(nH) = nC,dT
Ty
AQ=m | C,dT
T;

Para efeito de simplificacéo dos calculos, considerou-se que o calor especifico (C,) é
constante, logo:

AQ = mC,AT
A taxa de transferéncia de calor (Q) também pode ser calculada pela variacao de entalpia
(AH), como mostra a Equagéo 8.
Q = mAH

A partir da taxa de transferéncia de calor obtida pela Equacdo 7 ou pela Equacéo 8, é

possivel calcular a area de transferéncia de calor (A) dos trocadores de calor pela Equacéo 9.
— 9
Q = UAAT,,

Em que U é o coeficiente global de troca térmica e ATj,,, € a média logaritmica das
diferencas de temperatura (MLDT) que € dada pela Equacao 10.

ATZ - ATl

i (3T%) 0

ATlm =

Para o trocador com corrente contrarias, considera-se AT; e AT,, sendo:
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AT, = qunt a Tfsai 11
AT, = quai B Tfent 12

A Equacdo 10 é usada para o arranjo, no qual o fluxo é paralelo, ou seja, entra pela
mesma extremidade e, para arranjos com fluxo contracorrente, fluxos que entram em
extremidades opostas, € 0 caso dos trocadores de calor utilizados neste trabalho. Caso a
geometria dos trocadores de calor seja mais complexa, como no caso de trocadores de calor
casco e tubo com defletores, ou, quando o fluxo cruzado seja dissipador de calor, com a mesma
temperatura nominal na superficie de transferéncia de calor, em todos os pontos, a Equacdo 10
ainda pode ser utilizada, porém com a necessidade da utilizacdo de um fator de correcédo
(CONNOR, 2019).

3.3. Integracéo energética

Os processos industriais que envolvem a producédo de etanol de primeira e de segunda
geracdo apresentam diferentes tecnologias, em relacdo as matérias-primas utilizadas e as etapas
operacionais, porém muitos elementos em comum fazem com que a integracao entre as duas

produgdes seja vantajosa (CARPIO, 2019), como exemplifica a Figura 12.

Figura 12. Diagrama de uma biorrefinaria referente a producdo de etanol de segunda geracdo integrado ao etanol

de primeira geracdo

/ \ | Extragao ‘T 1 1 ‘T |
( cana ) .I Limpeza » Tratamento ratamento
y, | pe | do caldo ) fisico quimico
1 'i
( Aqua \ Cogeracao sl Vapore Concentragéo
| Agua ) gerag \_ eletricidade / do caldo
1 y
Pré- Hidrolise da p
| tratamento celulose ‘ Fermentagao ‘
Fermentagéo das ‘
pentosas ‘
. "
( Etanol ) 1 Desitratagao % | Destilagao

*As etapas, contornadas com linha vermelha, sdo etapas comuns, em ambas as producdes.
Fonte: Adaptada de Carpio (2019).



47

Ap0s a elaboracdo dos calculos do balango de massa e energia, realizada no fluxograma
(Figura 11), foi possivel realizar a etapa de integracdo energética, a qual visa ao processo
integrar a producdo do etanol de segunda geracdo em uma usina ja existente de agUcar e élcool.

Por esse motivo, foi proposto o uso de um sistema de trocadores de calor dimensionado,
conforme as necessidades de troca de calor entre as correntes das diferentes etapas do processo.
Por outro lado, foi utilizada a ferramenta da anélise Pinch, com o objetivo de comparar e validar
os resultados obtidos, em termos do nimero de trocadores de calor e o uso das correntes de
vapor, agua e energia. O objetivo dessas simulacGes foi alcancar o melhor cenario referente a
economia no gasto energético do processo produtivo.

Para que seja possivel realizar a integracdo energética, em uma planta industrial,
primeiramente, € necessario realizar a selecdo e o levantamento de dados das correntes do
processo. Sendo assim, os dados das correntes do processo foram analisados e selecionadas as
correntes que poderiam fazer parte da integracdo energética, considerando as restricbes do
processo produtivo. Os dados levantados foram de temperatura inicial e final, calor especifico,
vazdo massica e estados fisico, liquido ou gasoso. Esse levantamento foi realizado pelas
pesquisas na literatura.

Apds o levantamento de dados e a selecdo das correntes, foram realizados calculos em
dois cenarios, 0 proposto composto por um ciclo de trocadores de calor e um utilizando a
metodologia de analise Pinch. Para os calculos da andlise Pinch, foi proposto um ATy, cujo
objetivo foi de maximizar o retorno econdmico do processo.

Os dados das correntes com suas propriedades e especificacao foram utilizados, para
os calculos da obtencdo da temperatura Pinch, as quantidades de utilidades quentes e frias
necessarias. Com base nos resultados obtidos, foi possivel criar propostas, para a rede de
trocadores de calor, de forma que atendessem as necessidades de demanda energética minima
de todo o sistema. Por fim, uma comparagao entre o processo produtivo sem integragdo com os
dois cenarios integrados energeticamente foi realizada.

Nesse caso, foram usados os dados do trabalho de outro aluno do nosso grupo de

pesquisa que compartilhou os dados da empresa na qual trabalha.

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Para avaliar o melhor cenario possivel de uma biorrefinaria produtora de E2G, os

resultados foram divididos em trés etapas, balanco de massa e balango de energia do processo
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todo de producdo do etanol de segunda geracdo, sem nenhum tipo de integracdo energética,
avaliacdo da integracdo energética proposta com um ciclo de trocadores de calor, balango de
energia e célculo da area dos quatro trocadores de calor propostos e avaliacdo da integracéo
energética, realizada pela analise Pinch, calculos Pinch do processo e da area dos trocadores de

calor sugeridos pela metodologia.

4.1. Balango de massa e Balanco de energia do processo de producéo do etanol de

segunda geracao
Os célculos do balango de massa e balanco de energia do processo de producéo de etanol
de segunda geracdo sem integracdo energética foram apresentados em tdpicos por

equipamentos.

Tanqgue de mistura

A Figura 13 representa o tanque de mistura, no qual ocorre a mistura da dgua com o
acido sulfurico, formando a solugdo acida (0,5% P/V).

Figura 13. Representa¢do de um tanque de mistura, bagaco de cana-de-aglcar e solucéo acida

A gua 25°C 4
1.86m’/h L

Acido Sulfirico 25°C Solugdio acida

L \ { 3 —> 20
0,0094 m’/h S N/ 27.13°C

Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente 1, mostrada na Figura 13, entra no tanque de mistura contendo agua e a
corrente 2, também de entrada, contém &cido sulfurico. A solucgéo acida, obtida no tanque de
mistura, foi calculada em uma proporcao de 1:10 (m/v), de acordo com a quantidade de bagaco
que entra no reator de hidrolise acida. Para um processo com 208,33kg/h de bagaco, no reator
de hidrdlise &cida, é necessario 1865,6L de 4gua e 9,37L de H,SO,, gerando uma solugdo &cida
total de 1875L (1,87m3/h).

A corrente de saida do tanque de mistura (corrente 3) € uma solugdo de agua com acido
sulfarico (98%), ao misturar a &gua com o acido ocorre um aumento de temperatura. Quando o

acido sulfarico entra em contato com a agua, para produzir a solucdo acida, ocorre uma



49

liberacdo de calor, fazendo com que a temperatura da solucdo aumente. Mendes (2018) realizou
um experimento em laboratorio, utilizando a mesma proporcao de &gua e acido sulfurico que
sdo usados no processo de producdo de etanol de segunda geracéo, e a solucdo final apresentou
uma temperatura de 27,13°C. A Tabela 5 mostra detalhada a composicdo das correntes de

entrada e saida do tanque de mistura.

Tabela 5. Relacdo das composicdes das correntes de entrada e saida do tanque de mistura

Corrente 01 Corrente 02 Corrente 03
Agua (m?/h) 1,86 - -
Ac. Sulfarico (m3/h) - 0,0094 -
Solucdo 4cida (mé/h) - - 1,87

Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente de saida do tanque de mistura (corrente 03) é uma corrente que sera destinada
para ser pré-aquecida por um trocador de calor, no préximo cenério estudado e, também, ird

fazer parte dos célculos da andlise Pinch.

Reator de hidrélise acida

A Figura 14 ilustra o reator de hidrdlise &cida (reator 1), o qual é alimentado com a
solucdo acida (H,S0,- 0,5% P/V) e por uma corrente de entrada, contendo bagaco da cana-de-
acucar com uma vazdo de 208,33 kg/h. O bagaco, presente na corrente A, apresenta uma
composicdo de 25,8% de hemicelulose, 42,8% de celulose, 22,1% de lignina e 9,3% de outros

componentes, essas composicdes foram estipuladas por Sarrouh (2009).

Figura 14. Representacdo da etapa de hidrdlise acida do bagaco de cana-de-aglcar a 120°C

P=1 bar
T=120°C

Bagago 25°C

20833kgh  ——m—{ A —l

Solugdo acida / \
1,87m*/h %)

Hudrohsado + Torta
{7 —» 120°C

Vapor
0,33 m’/h

Vapor
0,33 m*/h

Fonte: Elaborado pela autora.

Para que haja a conversao de hemicelulose em xilose dentro do primeiro reator com
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uma conversao de 88,4%, ¢ necessario que o processo ocorra, conforme descrito no item 3.1,
com uma temperatura de 120°C, na presenca da solu¢do de 4cido diluido. Dessa forma, a
conversao de hemicelulose em xilose ¢ favorecida, reduzindo a quantidade de produtos
secundarios que poderiam atrapalhar o processo de producao do E2G. A corrente 7 ¢ formada
pela xilose produzida no processo de hidrélise com a solugdo acida (parte liquida) e outros
componentes do bagacgo, a polpa (parte solida), essa corrente deve passar pelo processo de
filtracdo, para que a parte liquida seja separada da parte sdlida. A Tabela 6 mostra todos os

valores e composi¢des das correntes de entrada e saida do reator de hidrélise acida.

Tabela 6. Relacdo da composicao das correntes de entrada e saida da etapa de hidrélise &cida

Corrente A Corrente 06 Corrente 07
Hemicelulose (kg/h) 53,75 - 6,23
Celulose (kg/h) 89,17 - 89,17
Lignina (kg/h) 46,04 - 46,04
Outros (kg/h) 19,37 - 19,37
Xilose (kg/h) - - 47,51
Solugdo acida (m3/h) - 1,87 1,87

Fonte: Elaborado pela autora.

Além do balango de massa, é necessario o calculo do balanco de energia, no reator de
hidrélise acida, pois o reator deve atingir uma temperatura de 120°C, temperatura considerada
ideal para que ocorra o0 processo de hidrélise por &cido diluido. Na Figura 14, a corrente em
vermelho representa a quantidade de vapor (m3/h), utilizado para aquecer o equipamento, e a

Tabela 7 apresenta o resultado do balan¢o de energia. Os calculos estdo no Apéndice A.

Tabela 7. Resultado do balango de energia para o aquecimento do reator de hidrolise acida

Componente Temperatura de Taxa de transferéncia de
entrada (°C) calor (kJ/h)
Agua 27 725199,10
Ac. Sulfarico 27 2268,52
Bagaco 25 9104,02
Vapor 120 736571,60

Fonte: Elaborado pela autora.

Filtro prensa
A seguir, ocorre a etapa de filtracdo, como mostra a Figura 17.
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Figura 15. Representacéo da etapa de filtracdo do hidrolisado

Hidrolisado 'd g N
1.59m*h \ "/
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Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente 7, contendo hidrolisado e a torta (polpa), proveniente da etapa de hidrolise
acida, entra no filtro prensa que opera a uma pressao de 8 bar, para que a polpa seja separada
do hidrolisado, essa separacdo ocorre com uma eficiéncia de 85%. O filtro escolhido apresenta
grande eficiéncia, a polpa € retirada com baixo teor de umidade. A polpa entdo continua no
processo, para a producdo de etanol de segunda geracdo, conforme mostra a corrente 11, e 0
hidrolisado, contendo a xilose presente, na corrente 8, é retirado e pode ser utilizado como
matéria-prima em outros produtos. A composicao das correntes de saida do filtro prensa pode

ser visualizada na Tabela 8.

Tabela 8. Relacdo da composicao das correntes de entrada e saida da etapa de filtracao

Corrente 07 Corrente 08 Corrente 11
Hemicelulose (kg/h) 6,23 - 6,23
Celulose (kg/h) 89,17 - 89,17
Lignina (kg/h) 46,04 - 46,04
Outros (kg/h) 19,37 - 19,37
Xilose (kg/h) 47,51 40,39 7,13
Solucéo acida (m?/h) 1,87 1,59 0,28

Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente de saida, contendo o hidrolisado (corrente 8), esta a alta temperatura, logo
é possivel usar o calor proveniente dessa corrente, para aquecer outras, sendo assim, a corrente

8, também, foi selecionada para fazer parte dos outros dois cenarios.

Reator de hidrolise enzimatica

A corrente de sélidos segue para a etapa da hidrdlise enzimatica (reator 2); a Figura 16

representa o segundo reator.
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Figura 16. Representacdo da etapa de hidrélise enzimatica da torta a 50°C

P =1 bar
T=50°C
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Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente 11 que entra no reator de hidrélise enzimatica é proveniente da etapa de
filtracdo, composta de mais de 50% de celulose e € nessa etapa que ocorre a conversdo da
celulose em glicose. A concentracdo de cido, na corrente 11, € muito baixa, ndo ocasionando
problemas na funcionalidade da enzima. A corrente 12, contendo a solugcdo enzimatica, foi
calculada, considerando uma proporc¢éo de 1:10 m/v, é composta de 1,51 m3/h de uma solucéo
enzimatica, sendo 1501,33 litros de &gua e 10,16 kg de enzima; a quantidade de enzima foi
calculada levando em consideracdo 10 FPU/g. A reacdo deve ocorrer em um reator batelada
que opera a temperatura de 50°C, para se obter uma conversdo de 93,4%, conforme item 3.1. A
corrente 13, corrente de saida do reator 2 estd detalhada na Tabela 9, a qual apresenta uma

predominancia, em sua composicédo de glicose.

Tabela 9. Relagdo da composicgao das correntes de entrada e saida da etapa de hidrdlise enzimatica

Corrente 11 Corrente 12 Corrente 13
Hemicelulose (kg/h) 6,23 - 6,23
Celulose (kg/h) 89,17 - 5,88
Lignina (kg/h) 46,04 - 46,04
Outros (kg/h) 19,37 - 19,37
Xilose (kg/h) 7,13 - 7,13
Solucdo acida (m3/h) 0,28 - 0,28
Solucgdo enzimatica (m3/h) - 1,51 1,51
Glicose (kg/h) - - 83,28

Fonte: Elaborado pela autora.

Nessa etapa, € necessario fazer o resfriamento do reator de hidrélise enzimatica, pois
a corrente de entrada no reator é de 120°C e a temperatura de operacdo do reator, contendo
enzima, deve ser de 50°C. Para isso, € necessaria uma vazao de agua de 0,27m?/h, conforme

mostra a Tabela 10.
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Tabela 10. Resultado do balango de energia para o resfriamento do reator de hidrolise acida

Componente Temperatura de Taxa de transferéncia de
entrada (°C) calor (kJ/h)
Agua corrente11 120 -82065,20
Agua corrente12 25 158059,30
Hemicelulose 120 -569,56
Celulose 120 -638,51
Lignina 120 -3545,15
Outros 120 -1717,56
Xilose 120 -932,94
Glicose 120 -3719,30
Vapor 50 64871,02

Fonte: Elaborado pela autora.

Centrifuga 1
A préxima etapa do processo de producdo do E2G € a centrifugacdo da corrente de saida

(corrente 13) do reator de hidrélise enzimatica, conforme ilustrado na Figura 17.

Figura 17. Representagdo da etapa de centrifugacéo do hidrolisado

Torta N
TBa4keh (14
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Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente 13, entdo, é centrifugada para a retirada de todos os solidos presentes. A
centrifuga industrial utilizada faz o uso da forca centripeta e de filtros, para auxiliar na
separacdo das fases, sua eficiéncia de separagéo é de 99% para retirada dos solidos. A corrente
14 (Figura 17), contendo lignina e outros sélidos, é retirada do processo com baixo teor de
umidade e pode ser utilizada como combustivel para caldeiras. Ja a corrente de saida (corrente
15) possui predominancia, na sua composicdo de glicose, produto de interesse para a etapa de
fermentacdo. Todas as composicdes das correntes de entrada e saida da centrifuga estéo

presentes na Tabela 11.
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Tabela 11. Relacdo da composigdo das correntes de entrada e saida da etapa de centrifugacédo

Corrente 13 Corrente 14 Corrente 15
Hemicelulose (kg/h) 6,23 6,23 -
Celulose (kg/h) 5,88 5,88 -
Lignina (kg/h) 46,04 46,04 -
Outros (kg/h) 19,37 19,37 -
Xilose (kg/h) 7,13 0,07 7,06
Solucdo acida (m3/h) 0,28 0,003 0,28
Solugdo enzimatica (m3/h) 1,51 0,02 1,50
Glicose (kg/h) 83,28 0,83 82,45

Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente de saida da centrifuga continua no processo, para ser concentrada e, depois,
fermentada, como na etapa de concentracdo. A temperatura de operacao € maior, essa corrente
foi selecionada para ser incluida nos dois cenarios estudados posteriormente.

Concentrador

A corrente centrifugada entdo é concentrada, para aumentar a vazdo de glicose no

fermentador, assim, a fermentacdo ocorre da forma desejada e seu rendimento é atingido.

Figura 18. Representacéo da etapa de concentracdo do hidrolisado

Condensado
1268 m7h

t
)

Hld]u]h ado ( (.nmeulmdn
1,77m7h _( ]7) 0,507 m’/h
Vapor — —o—3p Vapor
0,064 m*/h 0,064 m*/h

T=70°C

Fonte: Elaborado pela autora.

O evaporador de simples efeito opera a vacuo a uma temperatura de 70°C e apresenta
um fator de concentracdo de 3,5 vezes. A corrente 19 é a corrente concentrada que segue para
as outras etapas do processo € a corrente 18 é composta apenas de condensado, como mostra a

Tabela 10, que pode ser utilizada para aquecer outras etapas do processo.
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Tabela 12. Relacdo da composicdo das correntes de entrada e saida da etapa de concentracéo

Corrente 17 Corrente 18 Corrente 19
Xilose (kg/h) 7,06 - 7,06
Solucdo total (m3/h) 1,77 - 0,51
Glicose (kg/h) 82,45 - 82,45
Vapor condensado (m3/h) - 1,268 -
Concentracdo Glicose (mé/h 46,45 - 162,59

Fonte: Elaborado pela autora.

O concentrador também precisa de uma corrente externa para realizar seu aquecimento.
Logo, de acordo com seu balanco de energia, € necessaria uma quantidade de 0,064m3/h de

vapor, para realizar seu aquecimento, de 50°C para 70°C, conforme mostra a Tabela 13.

Tabela 13. Resultado do balango de energia para o aquecimento do concentrador

Componente Temperatura de Taxa de transferéncia de calor
entrada (°C) (kd/h)
Agua 50 148219,80
Xilose 50 264,04
Glicose 50 1052,06
Vapor 70 149535,90

Fonte: Elaborado pela autora.

Como a temperatura da etapa de concentracdo € maior que a da etapa de fermentacao,

essa corrente também ira fazer parte da integracéo energética nos proximos cenarios.

Equalizador
Todo o hidrolisado gerado na etapa anterior é destinado para o tanque equalizador. A

Figura 19 representa a etapa de equalizacéo.

Figura 19. Representa¢do da etapa de equalizacéo do hidrolisado

N

Hidrolisado TN TN Hidrolisado
0.51 m*h _'\_30 /«'_’ _'\2 1/'_’ 6,08 m*h

Fonte: Elaborado pela autora.
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O objetivo do tanque equalizador é de obter uma vazéo maior de produto na etapa de
fermentacgdo. Foi considerada uma vazdo de meio dia de operacdo (12 horas), pois é o tempo de
reacdo da fermentacgdo, assim, a cada 12 horas é possivel utilizar o produto que estava sendo
acumulado no tanque de equalizacdo. Considerou-se que, nessa etapa, ndo houve perda de
temperatura no processo durante as 12 horas (SOUZA, 2015). A Tabela 14 mostra a corrente

de entrada e a corrente de saida, ap6s 12 horas da solugéo no tanque.

Tabela 14. Relagdo da composigdo das correntes de entrada e saida da etapa de equalizacéo do hidrolisado

Corrente 20 Corrente 21
Xilose 7,06 kg/h 84,67 kg
Solugéo total 0,51 m3/h 6,09 m3
Glicose 82,45 kg/h 989,37 kg
Concentracdo Glicose 162,59 kg/m3 162,59 kg/m3

Fonte: Elaborado pela autora.

Fermentador
Apos a equalizacdo do hidrolisado, é possivel realizar a etapa de fermentagdo (Figura
20).
Figura 20. Representagdo da etapa de fermentacdo do hidrolisado celulésico

Microorgansmo
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Glicose TN Y -
98937 kg :_l/ I — — \2_4 — 44759 kg Etanol
Agua — N \;;u;l
0,43m’/h 0,43m°/h
—
T=30°C

Fonte: Elaborado pela autora.

O objetivo da etapa de fermentacdo € converter a glicose em etanol, produto de
interesse do processo produtivo estudado. Os dados obtidos, na Tabela 15, foram considerando
um tempo reacional de 12 horas e a temperatura de operagéo de 30°C.

A corrente 22 é a corrente de entrada de levedura, contém 1,6g de levedura/L e a
corrente 23 ¢ a corrente de saida do dioxido de carbono formado na fermentacdo. A corrente

24, corrente principal de saida do fermentador, contém o componente de interesse, o etanol,
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além de subprodutos, a levedura e uma quantidade de xilose e glicose que nao foram reagidos,
ao longo do processo, essa corrente de saida do fermentador é centrifugada, para a recuperagéo
da levedura. Os célculos foram realizados, considerando a propor¢do estequiométrica da reagdo

de conversdo de glicose em etanol, 1 mol de glicose produz 2 mols de etanol.

Tabela 15. Relagdo da composicdo das correntes de entrada e saida da etapa de fermentacéo

Corrente 21 Corrente 22 Corrente 24

Xilose (kg) 84,67 - 84,67
Solucdo total (m3) 6,09 - 6,09

Glicose (kg) 989,37 - 521,25

Etanol (kg) - - 447,59
Acido acético (kg) - - 5,89
Acido succinico (kg) - - 1,43
Glicerol (kg) - - 13,21

Alcool isso-amilico (kg) - - 0,0015
Levedura (kg) - 9,74 9,88

Fonte: Elaborado pela autora.

O ultimo equipamento que necessita de balanco de energia é o fermentador. A
temperatura da corrente que entra no fermentador é 70°C, porém sua temperatura de operagéo
é 30°C, sendo assim, é requerida uma vazdo de agua para resfriamento de 0,43m3/h (Tabela 16).

Tabela 16. Resultado do balanco de energia para o resfriamento do fermentador

Componente Temperatura de Taxa de transferéncia de
entrada (°C) calor (kJ/h)
Agua 70 -1019953,20
Xilose 70 -6333,32
Glicose 70 -25248,72
Vapor 30 -1051535,20

Fonte: Elaborado pela autora.

Centrifuga 2
A corrente que sai do fermentador é centrifugada. A Figura 21 ilustra a Gltima etapa,

antes do processo de destilagéo, para purificagéo do etanol.
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Figura 21. Representagdo de uma etapa de centrifugagéo da levedura
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Fonte: Elaborado pela autora.

A corrente que entra na centrifuga (Figura 21) contém a levedura, que é retirada e sai
pela corrente 26, além da levedura. Sai uma pequena quantidade dos outros componentes, pois
ocorre uma perda no processo de 1%, ja que a conversao da centrifuga industrial é de 99%. A
corrente 25 contém o fermentado, composto predominantemente por etanol.

O etanol de segunda geracdo, formado nesse processo, ird se juntar ao etanol da
producdo do de primeira geracdo, para serem destilados e distribuidos para consumo. A Tabela

17 mostra a composicdo de cada corrente da centrifuga.

Tabela 17. Composigao das correntes de entrada e saida da etapa de centrifugacgao

Corrente 24 Corrente 25 Corrente 26
Xilose (kg) 84,67 83,82 0,85
Solugo total (m3) 6,09 6,03 0,06
Glicose (kg) 521,25 516,04 5,21
Etanol (kg) 447,59 443,12 4,48
Acido acético (kg) 5,89 5,83 0,06
Acido succinico (kg) 1,43 1,42 0,01
Glicerol (kg) 13,21 13,08 0,13

Alcool isso-amilico (kg) 0,0015 0,0015 0,00002

Levedura (kg) 9,88 - 9,88

Fonte: Elaborado pela autora.

Com uma vazao de entrada de bagaco de cana de 208,33 kg/h é produzido, ap6s 12
horas, um total de 443,12 kg de etanol.

4.2. Integracao energética

Plantas industriais apresentam um alto consumo de energia. Esse consumo aumenta

principalmente, quando tratamos de plantas mais antigas, plantas que apresentam pouca ou
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nenhuma integracdo energética. Sendo assim, este trabalho propde duas alternativas, para a
melhoria da producdo de etanol, na qual um € o cenario com a presenca de um ciclo de
trocadores de calor e o outro baseado no método de anélise Pinch.

Apbs o balanco de massa de todo o processo de producéo do E2G, é possivel levantar
as correntes que podem passar pelo processo de integracdo e, entdo, realizar a integracédo
energeética e avaliar o melhor cenério, ou seja, o cenério que apresenta a melhor reducgéo de

utilidades (vapor, 4gua e energia).

4.2.1. Avaliacdo da integracao energética proposta com o uso de rede de trocador

de calor

Na elaboragdo do fluxograma e dos célculos, foram realizadas vérias configuragdes,
para o posicionamento dos trocadores de calor, até chegar a configuracdo atual ideal, conforme
mostra o fluxograma ilustrado na Figura 23.

Os célculos tiveram inicio, no trocador de calor 4, no qual foi estipulada uma vazéo de
entrada de agua de 0,596 m3/h para a corrente fria, vazao essa que percorrera todos os trocadores
de calor, e uma temperatura de entrada de 50,30°C, também para a corrente fria do trocador de
calor 4. Esses valores foram calculados com o objetivo de que todos os calculos coincidissem,
para que os quatro trocadores formassem um ciclo, do trocador 01 — 02 — 03 — 04, conforme

Figura 22.

Figura 22. Esquema representativo do clico formado pelos trocadores de calor

Fonte: Elaborado pela autora.
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Todas as temperaturas que tiveram que ser estipuladas foram pensadas de forma que
ocorresse a maior troca térmica possivel entre os fluidos, respeitando as especificacfes das
equacdes usadas para o célculo da area. Os célculos realizados, para os trocadores de calor,

estdo presentes no Apéndice B.
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Figura 23. Fluxograma da producéo de etanol de segunda geracéo com trocadores de calor
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Fonte: Elaborado pela autora.
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Trocador de calor 1

A Figura 24 representa o trocador de calor 1 que é utilizado, para a etapa de pré-
aquecimento da solucdo &cida, que sai do tanque de mistura e sera destinada para o reator de

hidrélise acida.

Figura 24. Representacdo da etapa de aquecimento da solucdo acida utilizando o trocador de calor 1

Tosai 29.31°C

Agua 0,592 ni/h
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lr-[cun‘, 66.95°C

Agua 0,592 m’h

Fonte: Elaborado pela autora.

O objetivo do uso trocador de calor 1 é realizar um pré-aquecimento da solucdo acida
antes de entrar no primeiro reator de hidrolise. Dessa forma, ird diminuir a quantidade de
utilidade quente (vapor) externa, para aquecer esse reator e, por consequéncia, reduzir os seus
custos. A temperatura do fluido frio de saida foi determinada de forma que atingisse o maior
valor possivel, respeitando a equacdo da diferenca de temperatura média logaritmica (AT;,,,)

em que o0 AT, = qunt — Tfsai e AT, = qunt — Tfsai' Os termos citados precisam apresentar

um valor positivo, ou seja, ambos devem dar positivos no seu resultado. Caso apresentem sinais
opostos, o valor que se deseja calcular o logaritmo da equacao ATy, sera negativo, e o logaritmo
de uma funcéo negativa € inexistente e, caso ambos apresentem sinal negativo, o resultado no
logaritmo sera positivo, porém o resultado do AT}, seria um ndmero negativo e, por
consequéncia, sua area também sera negativa, logo ndo seria possivel realizar a troca de calor
com eficiéncia e, também, realizar o calculo de sua area para os dois casos citados. Essa analise
de ATy, deve ser realizada, em todos os quatro trocadores de calor, presentes no processo, para
que ocorra 0 aquecimento ou resfriamento da corrente desejada da forma mais eficiente
possivel.

Apobs a avaliacdo das correntes de entrada e saida, estipulou-se que a temperatura

adequada da corrente 6, corrente de saida do fluido frio é de 39,13°C. A corrente 3, corrente de
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entrada do fluido frio, apresenta uma temperatura de 27,13°C, ja a corrente 4, entrada do fluido
quente, é proveniente da corrente de saida do trocador de calor 4, e a temperatura da corrente 5
foi calculada, de acordo com a Equacdo 7. A Tabela 18 mostra os valores obtidos das

configurac@es do trocador de calor 1.

Tabela 18. Dados obtidos da etapa de aquecimento utilizando o trocador de calor 1

Dados
66,95

Fluido quente (°C)

dentra

T, 29,31°C
sat

Fluido frio (°C) Ty, . 27,13°C

entr
Tr 39,13°C
sat
Taxa de transferéncia de calor (%) 93998,18

Area de troca térmica (m?) 3,45

Fonte: Elaborado pela autora.

Para os calculos, deve-se aplicar a primeira lei da termodinamica, a qual diz que a taxa
de transferéncia de calor do fluido quente € igual a taxa de transferéncia de calor do fluido frio
e deve ser levado em consideragéo a segunda lei da termodinamica, na qual tem-se que a taxa
de transferéncia de calor (q) deve ser um nimero positivo, com sua direcdo do fluido quente
para o fluido frio (CENGEL, 2012). Além disso, a taxa de calor depende da magnitude do
gradiente de temperatura, ou seja, € essa diferenca de temperatura que faz com que haja
transferéncia de calor de um corpo mais quente, para um corpo mais frio. No trocador de calor
1, a taxa de transferéncia de calor total, quantidade de calor necessario para aquecer o fluido
frio de 27,13°C para 39,13°C é de 93998,18 kJ/h, com um coeficiente global de troca térmica
(U) de 750 W/mz2.K. Para a obtengdo do coeficiente global de troca térmica, foi realizada uma
média dos extremos valores, considerando o fluido quente como o vapor de agua e o fluido frio
como um fluido organico (MACIEL et al., 2021). A quantidade de vapor estipulada, para
realizar o aquecimento dessa solucéo, € de 0,592m?3/h e a area de troca térmica obtida foi de
3,45m2. Os célculos foram realizados considerando um trocador casco e tubo do tipo
contracorrente.

A agua que entra, para aquecer a corrente fria no primeiro trocador de calor, segue
para ajudar a resfriar a corrente quente do segundo trocador de calor; essa dgua ndo necessita

de tratamento e a solucdo, que é pré-aquecida, entra no reator de hidrdlise acida.
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Trocador de calor 2

A Figura 25 ilustra as temperaturas de entrada e saida do trocador de calor 2.

Figura 25. Representacdo da etapa de resfriamento do hidrolisado utilizando o trocador de calor 2

Trentra 29.31°C

Agm 0,592 m3/h
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Tgenra 120°C —— 8 —-| '7: 10— T, 94°C
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T 99,41°C

:‘\guu 0,592 m3/h

Fonte: Elaborado pela autora.

O trocador de calor 2 é utilizado, para aproveitar o calor proveniente da corrente 8,
corrente que sai do filtro prensa. A corrente, contendo xilose e solugdo acida, que sai da etapa
de filtracdo, apresenta alta temperatura (120°C), logo, para aproveitar o calor dessa corrente, foi
adicionado um trocador de calor, na saida do filtro, assim, o calor é utilizado e a corrente de
xilose + solucédo acida que seréa descartada do processo e destinada para a producao de outros
produtos é também pré-resfriada.

A corrente que sai do reator em que ocorre a hidrolise acida entra no trocador de calor
2 a120°C e a temperatura de saida do fluido quente foi estipulada, respeitando a relacdo descrita
no trocador de calor 1 de AT; e AT,, assim, a considerada foi de 94°C.

A Tabela 19 apresenta os valores obtidos, para a configuracdo do trocador de calor 2,
nesse caso, o coeficiente global de troca téermica é de 550 W/m2.K, considerando uma media
dos valores extremos entre os fluidos presentes no trocador de calor (MACIEL et al., 2021). A
taxa de transferéncia de calor necessaria, para que ocorra o resfriamento do fluido de 120°C
para 94°C, foi de 1963,76 kJ/h e a vazao de &gua utilizada, para resfriar o fluido quente, € a
mesma vazdo de agua utilizada no trocador 1. Com esses valores, foi possivel calcular a area

de troca térmica requerida de 2,30mz2.
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Tabela 19. Dados obtidos da etapa de resfriamento utilizando o trocador de calor 2

Dados
Fluido quente (°C) Taonira 120
Tq, ;9400
Fluido frio (°C) Ty, 2931
Ty 99,41
Taxa de transferéncia de calor (%) 1963,76
Area de troca térmica (m?) 2,30

Fonte: Elaborado pela autora.

A &gua utilizada no trocador de calor 2, para o resfriamento do fluido, sai a 99,41°C e
ird ser utilizada para ajudar na etapa de aquecimento do trocador de calor 03. A corrente pré-

resfriada € direcionada para a producgéo de subprodutos.

Trocador de calor 3

O trocador de calor 3 é representado pela Figura 26. Trocador utilizado para aquecer a
corrente 15, corrente que ird para a etapa de concentracdo. A corrente 15, corrente fria, entra no
trocador de calor, apds a etapa de hidrélise enziméatica a uma temperatura de 50°C e deve ser
aquecida, respeitando as restri¢coes das equacdes utilizadas; a temperatura de saida do fluido foi
considerada sendo de 66,38°C. A corrente quente com vapor de agua (corrente 9) entra no
trocador de calor 3 com uma temperatura de 99,41°C, temperatura de saida da corrente fria que
sai do trocador 2 e seréd aproveitada para aquecer a corrente 15. Por meio de célculos realizados,
obteve-se uma temperatura da corrente de saida do fluido quente de 50,30°C, corrente essa

destinada ao quarto trocador de calor para ajudar no pré-resfriamento.

Figura 26. Representacgdo da etapa de aquecimento do hidrolisado utilizando o trocador de calor 3
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Fonte: Elaborado pela autora.
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A Tabela 20 mostra todos os valores obtidos para a configuracdo do trocador de calor

3.
Tabela 20. Dados obtidos da etapa de aquecimento utilizando o trocador de calor 03
Dados
Fluido quente (°C) quntm99,41
quai50,30
Fluido frio (°C) F ontra 50,0
Tfsai66‘38
Taxa de transferéncia de calor (%) 861,64
Area de troca térmica (m?) 6,21

Fonte: Elaborado pela autora.

O trocador de calor 3 tem como objetivo realizar o pré-aquecimento da corrente 15
que sera designada para o concentrador, onde acontece a concentracdo do hidrolisado a 70°C.
Nessa etapa, a corrente fria sai a uma temperatura de 66,38°C, temperatura estipulada
respeitando as relagdes da equacdo de ATy,,. O fluido quente entra a 99,41°C e sai a 50,3°C, a
corrente 16 que contém o fluido quente de saida segue para ajudar no resfriamento do trocador
de calor 4. A taxa de transferéncia de calor calculada é de 861,4 kJ/h, o coeficiente global de
troca térmica é o mesmo utilizado no trocador de calor 1, de 750 W/m2.K (MACIEL et al.,
2021), a area obtida foi de 6,21m?2. Nesse caso, a area de transferéncia de calor precisa ser maior,
pois é necessario que o fluido quente permaneca mais tempo em contato com o fluido frio, para

que ocorra a troca térmica aquecendo o fluido frio.

Trocador de calor 4

A Figura 27 representa o esquema do trocador de calor 4, com suas temperaturas de

entrada e saida e sua vazao de agua necessaria, para o resfriamento da corrente de interesse.
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Figura 27. Representacdo da etapa de resfriamento do concentrado utilizando o trocador de calor 4
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Fonte: Elaborado pela autora.

O trocador de calor 4 é utilizado, para pré-resfriar a corrente, que ira entrar no
fermentador, a corrente 19, entdo, € resfriada até 51°C, temperatura estipulada, seguindo 0s
mesmos critérios dos trocadores anteriores da equacéo de ATy,. A corrente 16, corrente que sai
do trocador de calor 3, absorve o calor liberado pelo resfriamento da corrente 19 e atinge uma
temperatura de 66,95°C, logo a corrente 4 ira alimentar o trocador de calor 1, formando, assim,
um ciclo entre os quatro trocadores de calor. A vazdo de dgua de 0,592m?3/h seré aproveitada,
em todo o processo, diminuindo gastos com uma nova vazdo de utilidades (dgua ou vapor) nas

etapas. A Tabela 21 apresenta os dados referentes ao trocador de calor 4.

Tabela 21. Dados obtidos da etapa de resfriamento utilizando o trocador de calor 4

Dados
Fluido quente (°C) qumm70,00
quai51,00
Fluido frio (°C) Tfentm 50,30
Tfsai66’95
Taxa de transferéncia de calor (%) 41583,70
Area de troca térmica (m?) 13,15

Fonte: Elaborado pela autora.

Para que ocorra o resfriamento do concentrado de 70°C para 51°, foi utilizada a mesma
vazdo de agua dos trocadores anteriores, e uma taxa de transferéncia de calor calculada de
41583,70 kJ/h, o coeficiente global de troca térmica foi 0 mesmao utilizado no trocador de calor
2, de 550 W/m2.K (MACIEL et al., 2021) e, com isso, a area obtida foi de 13,15m2. Nesse caso,
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a area apresentou um tamanho maior, quando comparada com as areas dos trocadores de calor
anteriores, pois a temperatura de entrada do fluido frio € muito proxima a temperatura que o
fluido quente deve sair, sendo necessario maior contado do fluido frio com o fluido quente,
justificando o uso de uma maior area de troca térmica.

Os trocadores de calor foram utilizados, para ajudar no aquecimento e no resfriamento
das correntes selecionadas, porém s o seu uso ndo foi suficiente para suprir a demanda
energeética necessaria nos equipamentos. Sendo assim, foram realizados os célculos de balanco
de energia para os dois reatores, o concentrador e o fermentador, com o intuito de obter os
valores necessarios da taxa de transferéncia de calor proveniente de fonte externa ao processo,

esses resultados estdo mostrados na Tabela 22.

Tabela 22. Resultado do balanco de energia nos equipamentos que ainda precisam aquecer/resfriar

Reator hidrdlise Reator hidrdlise Concentrador (kW) Fermentador (kW)
acida (kW) enzimatica (kW)
641,58 64,87 27,07 552,06

Fonte: Elaborado pela autora.

4.2.2. Avaliacdo da integracdo energética com o uso da Analise Pinch

Anteriormente, foram realizados calculos, considerando uma mesma biorrefinaria
produtora de etanol de segunda geracdo, em diferentes cenarios. Um no qual todo o
aquecimento ou resfriamento do sistema parte de fontes externas, sem a presenca de trocadores
de calor, como indica o fluxograma da Figura 11, e outro em que ha a presenca de trocadores
de calor, em formato ciclico, para aproveitamento da energia nas correntes que precisam serem
aquecidas ou resfriadas.

Agora, sera estudado a mesma planta produtora de etanol de segunda geragdo com a
aplicacdo da metodologia Pinch, com o objetivo de demonstrar o quédo eficiente é essa
metodologia, para a reducdo do consumo de vapor, dgua e energia e, por consequéncia, dos
custos de producéo.

Na Tabela 23 estdo apresentadas informacges das correntes quentes e frias selecionadas
para a analise Pinch, suas temperaturas iniciais e finais, mc, e AQ. As correntes selecionadas
foram as mesmas estudadas no cenario anterior com a presenca do ciclo de trocadores de calor,
correntes quentes que precisam ser resfriadas: 08 — corrente de saida do filtro prensa,

composicdo predominante por xilose e 19 — corrente concentrada, saida do concentrador;
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correntes frias que precisam ser aquecidas: 3 — corrente contendo solugdo acida que sai do

tanque de mistura e 15 — corrente de saida da primeira centrifuga, rica em glicose.

Tabela 23. Dados das correntes de integragdo energética

Corrente T;(°C) T;(°C) 1tinc,(kJ/h.K)  AQ (KJ/h)

Quente 8 120 50 6700,69 -469048,00
19 70 30 2185,07 -87402,60

Fria 3 27 120 7820,13 726255,20
15 50 70 7494,89 -299796,00

T; = temperatura inicial e Tt = temperatura final.

Fonte: Elaborado pela autora.

A partir dos dados da Tabela 23, foi construido o diagrama de temperaturas do processo,
0 AT,,;, adotado, para construir o diagrama de temperatura (primeira parte da Tabela 24), que
foi de 10°C. A variacdo minima de temperatura foi estipulada, de acordo com o menor valor
que apresentou utilidades quente e fria requerida no topo e no final da coluna de cascata
acumulada. As setas que aparecem em azul, no diagrama de temperatura, indicam um aumento
ou decréscimo da temperatura daquela corrente, cada corrente carrega consigo o seu rc, para
a realizacdo dos calculos que estdo explicitos no Apéndice C.

Além do diagrama de temperaturas, a Tabela 24 também mostra os valores de cascata,
cascata acumulada, na qual é possivel obter a necessidade minima de utilidade quente
necessaria, para aquecer as correntes frias, de 335,38 kW e a quantidade minima de utilidade
fria utilizada, para resfriar as correntes quentes de 15,58 kW, e o ponto Pinch, determinado pelo
valor onde ndo h& variacdo de entalpia, considerando um sistema adiabatico (AH=0),
apresentado na tabela, com temperatura de 37,13°C, para as correntes quentes e 27,13°C, para
as correntes frias.



Tabela 24. Tabela problema, cascata e cascata acumulada
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Tquente  Corrente Corrente Corrente Corrente Ttrio (r'ncpAT)q (thc,AT) ; (r‘ncpAT)q — (1, AT) ; Cascata Cascata Acumulada

(°C) 8 19 3 15 (°c) (kW) (kW) (kW) (kW) (kW)

335,38

130 A 120 0 78,2 -/8,2 -/8,2 257,18

120 110

110 100 268 312,8 -44.8 -123 212,38

100 90

90 80

80 Ar 70 67 152,7 -85,7 -208,7 126,68

70 60 888 152,7 63,9 =277,6 62,78

60 50 888 78,2 10,6 =762 77,58

50 40 28,06 100,64 -72,58 -335,38 0 — Ponto Pinch

40 30 Acima do Pinch
37,13 27,13 15,58 0 15,58 -319,8 15,58 Abaix;;; Pinch

30 20 0

20 10

Sendo os subindices: q = quente e f = frio.

Fonte: Elaborado pela autora.
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Os dados da temperatura inicial e final de cada corrente, juntamente com a variagdo da
taxa da transferéncia de calor AQ (Tabela 23), foram utilizados para a obtencéo da variacéo de
entalpia. Com a entalpia e a temperatura, foi possivel a elaboracdo dos graficos da Curva

Composta (Figura 28) e da Grande Curva Composta (Figura 29).

Figura 28. Representacdo da Curva Composta (CC) com os resultados obtidos pela analise Pinch
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20 Utilidade fria

0 100.000 200.000 300.000 400.000 500.000 600.000 700.000 800.000 900.000
Entalpia (kW)
Fria Quente

Fonte: Elaborado pela autora.

A Curva Composta mostrada pela Figura 28 ¢é a representacdo gréafica de entalpia e
temperatura da curva composta quente em vermelho, com a curva composta fria em azul. E no
ponto de maior aproximacdo dessas curvas que é obtido o AT,,n, ponto de menor diferenca
possivel de temperatura entre duas correntes, em um trocador de calor, uma de entrada e outra
de saida (TURTON et al., 2018). A distancia entre as curvas quente e fria, no inicio das curvas,
apresenta a quantidade de utilidade fria externa requerida no processo produtivo analisado que
é 15,58 kW, e a distancia entre as curvas no final mostra a quantidade de utilidade quente

necessaria externa ao processo de 335,38 kW.
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Figura 29. Representacdo da Grande Curva Composta (GCC) com os resultados obtidos pela analise Pinch
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Fonte: Elaborado pela autora.

A Grande Curva Composta, também, é representada por um diagrama de temperatura
versus entalpia, que é obtida pela combinacdo das duas curvas representadas no diagrama de
Curva Composta, formando uma Unica curva, a qual representa a regido de aquecimento e
resfriamento (SILVA; SILVA, 2022). Os valores de utilidades frias e quentes sdo 0s mesmos
obtidos na curva anterior, sendo a utilidade fria encontrada no inicio da curva e a utilidade
guente no final, conforme destacado na Figura 29. O ponto Pinch é determinando pela parte da
curva que toca o eixo y (temperatura) de 37,13°C.

O ponto Pinch é encontrado, quando a curva toca o eixo Y, ou seja, quando a variacao
de entalpia é igual a zero, na grande curva composta €, na curva composta, é encontrado no seu
ponto de maior aproximacao entre as curvas quente e fria. Nesse caso, qualquer troca de calor
que ocorre entre as correntes do processo passando por ele, ira gerar um consumo a mais com
utilidades frias e quentes, ndo respeitando o consumo minimo de utilidades pretendido. E no
ponto Pinch que o processo é dividido em duas regides; acima do ponto Pinch, em que ha
apenas trocas de calor entre as correntes quentes e abaixo do Pinch, com o consumo de
utilidades frias, na qual sua temperatura deve ser abaixo da temperatura de Pinch. E importante
que a troca de calor seja feita dentro da sua prépria regido, ou seja, ndo trocar calor entre a
regido localizada acima do Pinch com a regido abaixo do Pinch, para que o consumo minimo
de utilidades requeridas seja respeitado (SILVA; SILVA, 2022).
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Com base nos resultados calculados presentes no Apéndice C e nas curvas obtidas por

meio dos calculos realizados, foi possivel realizar uma proposta de rede de trocadores de calor.

Uma vez que o design em torno do Pinch tenha sido feito de modo a satisfazer o critério de

minima utilidade, o projeto continua visando ao minimo custo de capital. Logo o namero

minimo de unidades de troca térmica nesse processo é calculado pela Equacéo 4:

Umin =

(Ncorrentes + Nutilidades - 1)acima + (Ncorrentes + Nutilidades - 1)abaix0

Unn =G +1—-D+(1+1-1)

Umin = 5

Sendo que as 5 unidades de troca térmica sdo compostas por 2 trocadores de calor, 2

aquecedores, nesse caso, serdo correntes de vapor, provenientes do meio externo e 1 resfriador,

corrente de agua externa, para resfriar o processo, conforme mostrado nas redes de trocadores

de calor ilustradas pela Figura 30.

Figura 30. Esquema ilustrativo da rede de trocadores de calor proposto pelo método de analise Pinch

T quente Corrente Corrente Corrente Corrente Thia
°C 8 19 3 15 °C
130 Q=257,28 kW 120
120 120ec “% 27,132C 110
110 509c® " 87,100 100
100 90
90 Q=77,33 kw 80
80 70
70 702C o > g 50ec 60
60 37,13°C 59,62°C50
50 v 40
40 30
LA 2T
30 20 .
20 Q=15,58 kW 10 Pinch

Fonte: Elaborado pela autora.

Por meio da rede de trocadores de calor, foi possivel analisar que o primeiro trocador de

calor, sinalizado como T1 na Figura 30, troca calor entre a corrente de saida do filtro prensa

(corrente 8) com o equipamento de hidrolise acida, para aquecer a corrente 3, contendo a

solugé@o com acido diluido, porém, como o calor ndo é suficiente para aquecer a solucao contida

no reator de hidrdlise acida até a temperatura desejada de 120°C, é necessaria uma quantidade

de utilidade quente (vapor) externa de 257,28 kW. O segundo trocador de calor (T2) troca calor
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entre a corrente que sai do concentrador, rica em glicose (corrente 19) com a corrente que entra
no concentrador (corrente 15).

Como na corrente 19 precisa diminuir ainda mais sua temperatura até atingir 30°C,
utiliza-se uma utilidade fria (dgua) externa de 15,58 kW, e a corrente 15 precisa de uma
utilidade quente (vapor) externa de 77,33 kW para atingir a temperatura de 70°C. Logo a
demanda energética minima do processo com integracdo, por meio da analise Pinch, é de
335,38 kW para 0 Qquente © 15,58 kW para 0 Qfrio.

Os trocadores de calor adicionados no novo fluxograma apresentam seus dados
especificados da Tabela 25, com sua temperatura inicial e final, a variacdo da taxa de

transferéncia de calor e a area de troca térmica.

Tabela 25. Especificagbes dos trocadores de calor utilizados apds a andlise Pinch

Trocador de calor  Corrente Te (°C) Ts(°C) AQ(kJ/s.m2.K) Area(m?)

1 Quente 120 50 469.10° 8,23
Fria 25 87

2 Quente 70 25 71,65.10° 3,22
Fria 37 59

Te= Temperatura de entrada e Ts = Temperatura de saida

Fonte: Elaborado pela autora.

A area requerida para que haja troca térmica € de 8,23m2 para o trocador de calor 1 e
3,22m?2 para o trocador de calor 2. No processo integrado energeticamente por analise Pinch,
foram necessarios dois trocadores de calor a menos que no cenario com o ciclo de trocadores
de calor, j& indicando um ponto positivo em sua utilizagéo.

A partir desse resultado, foi possivel criar um novo fluxograma, com a presenca de dois
trocadores de calor (1 e 2). A Figura 31 mostra como ficou o fluxograma com a integracéo

energética por meio da metodologia Pinch.



Figura 31. Fluxograma de producéo de etanol de segunda geracéo com integracao energética por meio da analise Pinch
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Fonte: Elaborado pela autora.
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Um dos grandes beneficios da analise Pinch é que essa ferramenta pode ser
implementada, mesmo em uma planta industrial ja existente, conforme mostrado no fluxograma
da Figura 31, que foi adaptado da Figura 11, permitindo uma melhoria na reducéo dos custos
de producéo e contribuindo para processos mais eficientes e menos poluentes. Outro beneficio
que podemos destacar € que, além da reducdo do consumo de utilidades no processo produtivo,
apos a integracdo energeética, a corrente de saida do filtro prensa foi resfriada, adequando a sua
temperatura para a corrente ser destinada para a producéo de subprodutos.

Para avaliar o melhor cenario, tem-se a Tabela 26, com objetivo de comparacdo do
processo produtivo, sem integracdo energética, com integracdo pelo ciclo de trocadores de
calor, e com integracdo energética utilizando analise Pinch. Os valores de Qquente € Qfrio,
representam a quantidade de energia externa ao processo utilizada para aquecer e resfriar 0s

equipamentos conforme necessidade do processo produtivo.

Tabela 26. Comparacéo dos cenarios propostos sem e com integracdo energética para a producdo do

E2G
Qquente (kW) erio (kW)
Sem integragao 885,12 1116,41
Ciclo de trocadores de calor 668,65 616,93
Andlise Pinch 334,61 80,45

Fonte: Elaborado pela autora.

Para comparacdo do Qfio da analise Pinch com os demais cenérios, foi adicionado o
valor de 64,87kW, referente ao resfriamento do reator de hidrdlise enzimética, no valor de
15,58kW, encontrado nos célculos de Pinch, o valor adicionado é o mesmo em todos 0s
cenarios. Assim, temos a quantidade total de utilidades frias necessaria no processo todo. Outro
ponto que vale ressaltar sdo 0s dois cenarios com a presenca da integracdo energeética que foram
aplicados, em um processo de producdo de etanol de segunda geragdo, na qual nédo houve
nenhum tipo de aproveitamento de utilidade interna, tanto o vapor para aquecimento, quanto a
agua para resfriamento foram totalmente provenientes de meio externo.

Analisando a Tabela 26, primeiro iremos comparar 0 cenario sem integracdo com o
cenario integrado energeticamente, por meio dos ciclos de trocadores de calor, nesse caso, a
presenca do ciclo de trocadores de calor reduziu em 24,46% o consumo com utilidades quentes
e, em 44,74%, o consumo com utilidades frias. JA comparando o cenario sem integragédo
energética em relacdo ao com integracdo energética, utilizando analise Pinch, tivemos uma

reducdo de 62,20% e 92,80% em relagdo a utilidades quentes e frias, respectivamente. E, por
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fim, também € possivel comparar os dois cenarios, nos quais ha integracéo energeética. A analise
Pinch, em relacdo ao ciclo de trocadores de calor, apresentou uma reducao de utilidade quente
em 49,96% e utilidade friaem 86,96%.

Outros autores também realizaram o estudo da viabilidade da integracdo energética
utilizando andlise Pinch, em diferentes cenarios dentro de uma biorrefinaria, para a producao
de etanol, apresentando resultados promissores para sua implementacao.

Oliveira (2014) avaliou, em seu trabalho, a integracdo energética de uma biorrefinaria
produtora de etanol de primeira e de segunda geracdo, a partir da cana-de-agucar, utilizando
analise Pinch. Foi realizada uma simulacdo com o software EMSO, a qual foi constituida por
trés cenarios. Para a etapa de pré-tratamento, fez-se o uso do hidrotérmico, acido diluido e
exploséo a vapor. Esses trés cenarios foram avaliados com e sem fermentacdo das pentoses e,
posteriormente, sem e com andlise Pinch. Para 0s processos integrados energeticamente por
analise Pinch, houve uma reducdo de 50% no consumo de energia quando comparado ao
processo sem integracdo. Assim, foi possivel obter, além da vantagem econdmica, pela reducao
de utilidades quentes e frias, melhor gestdo da energia, juntamente com a reducdo da emissao
de gases poluidores.

Ja os autores Batista e Oliveira (2020) realizaram um experimento sobre a integracao
energética em uma biorrefinaria tendo como matéria-prima base a cana-de-actcar. O objetivo
principal foi a redugdo do consumo de utilidades quentes (vapor), gerando maior
disponibilidade de bagaco, para a producdo do etanol de segunda geracéo, para isso, aplicou a
integracdo energética por analise Pinch em dois cenarios, sem nenhum tipo de integracdo
energética e com integracdo de projeto. No primeiro cenario sem nenhum tipo de integracédo
energeética, obteve-se uma economia de aproximadamente 69%, em utilidades quentes e 80%
em utilidades frias, no outro cenario, com integracdo de projeto, a reducdo no consumo de
utilidades quentes foi de 43% e de utilidades frias de 57%.

Outros autores também aplicaram a integracdo energética pela metodologia de analise
Pinch em diferentes processos industriais, como Nogueira (2015), que realizou a integracao
energética, em uma unidade de hidrocraqueamento catalitico. Para a integracdo, utilizou-se a
metodologia de andlise Pinch, que foi selecionada pela sua facilidade de implementacdo, em
processos produtivos ja existentes, tendo como objetivo principal a reducéo de custos com o
consumo de utilidades quentes e frias, visto que a unidade de hidrocragueamento consome altos
niveis de energia dentro de uma refinaria. Entre as se¢des de reacdo e fracionamento, foram

implementadas redes de trocadores de calor com e sem integracdo energética. Os resultados
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mostraram que a reducdo com o consumo de utilidades anual foi na faixa de 2,9 milhdes de
dolares, comprovando a eficiéncia da utilizacdo da anélise Pinch.

Mendes (2018), também, aplicou a integracdo energética, por meio da anélise Pinch, em
seus estudos, porém foi, em um processo produtivo de xilitol, produto derivado do bagaco da
cana-de-acgucar. A analise Pinch foi aplicada, apés a integracdo da planta de xilitol a uma planta
de acucar e lcool. Em seus resultados, obteve uma temperatura Pinch de 50°C e um consumo
de utilidade quente minimo de 95921 kJ e de utilidade fria de 491802 kJ, gerando uma reducao
de 53% nos gastos com a agua utilizada para trocar calor. Além disso, uma andlise econémica
feita mostra que a planta produtora de xilitol passou a apresentar um lucro anual de R$
766.014,00.

Com os cenarios propostos e os resultados obtidos é possivel afirmar que a anélise
Pinch apresentou melhores resultados, pois sua economia de Qquente € Qfrio fOI maior e, por
consequéncia, a reducdo nos custos de producdo e nos impactos ambientais, quando comparado
aos outros cenarios analisados. Essa economia pode ser explicada pelo fato dos trocadores de
calor na andlise Pinch serem utilizados como resfriadores, ou seja, com o objetivo de resfriar
as correntes do processo, precisando apenas de utilidade externa fria. Ao resfriar a corrente do
processo desejada, a corrente externa fria ao processo que entrou no trocador de calor é aquecida
e essa mesma corrente volta para aquecer o equipamento anterior ao trocador, formando um
ciclo entre o trocador e o equipamento, fazendo com que todo o calor daquele equipamento seja
reaproveitado por ele mesmo.

Outro aspecto positivo, para a utilizacdo da metodologia Pinch, em comparagdo ao
ciclo de trocadores de calor, € que o custo total com o projeto inicial nesse caso é menor, pois
redes de trocadores de calor apresentam um custo elevado e, com a anélise Pinch, foi possivel
reduzir pela metade o uso de trocadores de calor. Logo, com todos os resultados obtidos, é
plausivel afirmar que, com o uso da metodologia Pinch, o beneficio é tanto econdmico quanto

ambiental ao processo.

5. CONCLUSAO

A utilizacdo do bagaco de cana-de-agucar, para a producdo de etanol de segunda
geracdo, € uma alternativa viavel, para a destinacdo do bagaco, que néo é todo utilizado dentro

de uma usina sucroalcooleira, pois agrega valor a esse residuo, que corresponde a 20-30% do
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subproduto gerado da producéo de acucar e alcool. A outra parte (70-80%) € utilizada para a
producdo de energia dentro da propria industria.

Considerando uma planta industrial j& existente, obteve-se uma producao de 280,33kg/h
de bagaco da cana de agucar que gera um total de 447,59 kg de etanol, apds 12 horas de
operacdo. Como os custos de producdo do etanol de segunda geracdo sdo mais elevados,
quando comparado ao etanol de primeira geracdo, a metodologia de integracdo energética tanto
por ciclo de trocadores de calor quanto por analise Pinch se mostraram promissoras, pois sao
técnicas de simples implementacdo com grande reducdo no consumo energético.

Ao comparar as duas técnicas de integracao energética com a planta produtora de etanol
2G sem nenhum tipo de integracdo, foi 0 método de analise Pinch que apresentou a maior
economia de acordo com os resultados obtidos. Pois, sua redu¢do no consumo de utilidades foi
superior, reduzindo cerca de 37,74 % para utilidades quentes e 47,96% de utilidades frias
guando comparado com a reducdo no consumo ao se utilizar a metodologia por ciclo de
trocadores de calor. Essa economia é devida a reducdo no nimero de trocadores de calor bem
como no rearranjo das correntes quentes e frias. Pois os trocadores de calor indicados pela
andlise Pinch, foram posicionados de forma adequada com o intuito de aproveitamento da troca
de calor em sistema de reciclo e ciclos fechados.

Sendo assim, é possivel concluir que a utilizacdo da ferramenta da andlise Pinch de
integracdo energética foi eficiente na reducdo do consumo das utilidades de agua e vapor no
processo de producdo de etanol 2G, considerando a sua integragdo a uma usina de acucar e

alcool.

6. SUGESTAO PARA TRABALHOS FUTUROS

» Auvaliar a integracdo energética, utilizando a metodologia de analise Pinch, em plantas
produtoras de bioprodutos, alem do etanol de segunda geracao.
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APENDICE

Apéndice A — Calculos do balanco de massa e balanco de energia do processo de producao

de etanol de sequnda geracdo sem inteqgracao energética

Balanco de massa

Para os calculos de balango de massa e energia € necessario determinar 0s
componentes solidos e os liquidos, a Tabela Al lista cada um deles.

Tabela Al. — Fases dos componentes utilizados nos calculos de balango de massa e energia.

Componentes da fase liquida Componentes da fase sélida
Agua Lignina
Acido Sulfdrico Hemicelulose
Xilose Celulose
Glicose Outros (cinzas e extrativos)
Etanol Levedura
Ac. Acético
Ac. Succinico
Glicerol

Alcool isso-amilico

Didxido de carbono

Fonte: Proprio autor.

Célculos da etapa de filtracdo

Na filtracdo, todo o sélido é retido e sai na corrente 6, a corrente 5 € composta por
xilose e por solucdo acida. A vazao da xilose é:

< kg
Vazaoy,se = 47,51 7 0,85

< kg
Vazaoypse = 40,397

E a vazdo da solugdo &cida é:

m3
Vazaog, 40 = 1,877 * (0,85



88

m3
Vazéosol_éc = 1,597

O restante da xilose e da solucdo acida, seguem para a corrente de solidos e estdo

calculadas abaixo:

. kg kg
Vazaoy,ipse = 47,51 — — 40,39 —
h h
- kg
Vazaoyipse = 7,137
m3 m3
Vazéosol.éc = 1,877 - 1,597

m3
Vazaog,; s = 0,287

Calculos da etapa de centrifugagéo 1

Para calcular a concentracdo de glicose existentes na corrente de saida da centrifuga 1,

é necessario dividir a vazado de glicose pela vazdo de hidrolisado.

82,45 kTg s
Colicose = m3 =46,45kg/m

1’77T

Célculo da concentracéo de glicose no concentrador

Para determinar a quantidade de concentrado da solucdo total, deve-se dividir a vazéo

da solucéo total pelo fator de concentragéo:

3
1,77mT 3

~ m
Vazaoconcentrado = 35 = 0;5077

E para determinar a concentracdo de glicose, deve realizar a diviséo da vazdo de

glicose pela vazdo de concentrado:

82,45 kTg kg
Concentracaoconcentrado = —3= 162,S9F
0,507 —

h
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O condensado, quantidade evaporada, ¢ dado pela quantidade que entrou do

concentrador menos a quantidade que sai do mesmo:

VaZéOCondensado = SOlU(}éO tOtalinicial - VaZéOConcentrado

3 3 3

N m m m
VazaoCOndensado = 1,777 - 0,5077 = 1,2637

Célculo da etapa de fermentagéo

A equacdo da reacdo mostrada abaixo, é a equacdo que ocorre dentro do fermentador

para a conversao da glicose em etanol:
C¢H,,05 = 2C,HsOH + 2C0,

A Tabela A2, apresenta os dados de massa molecular que sdo utilizados nos calculos.

Tabela A2. — Massa molecular dos componentes presentes na fermentacéo

Componente Massa molecular (g/mol)
Glicose (C4H41204) 180,156
Etanol (C,H;OH) 46,07
Gas Carbdnico (€0,) 44,01

Fonte: Préprio autor.

Para uma conversao de 90,48 % temos glicose reagida e glicose ndo reagida dentro do
fermentador.

Glicose reagida:

989,37 kg x 0,9048 * 0,5 = 447,59 kg

Além da conversdo da glicose em etanol, 2,07% € convertida em subprodutos, logo:
Glicose néo reagida:

989,37 kg — 447,59 kg — 20,53 = 521,25 kg

A quantidade de glicose que ira reagir para formar etanol é de 447,59 kg. O namero

de mols de glicose reagido é:
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1 mol 0,180156 kg
X 447,59kg
x = 2484,45 mols de glicose

A cada 1 mol de glicose reagido, sdo formados 2 mols de etanol e 2 mols de gas
carbonico:
mols de etanol = 2484,45 mols de glicose * 2

mols de etanol = 4968,92 mols de etanol

mols de gas carbonico = 2484,45 mols de glicose * 2

mols de gas carbonico = 4968,92 mols de gas carbbnico

Logo a quantidade de etanol formado é:
1 mol 0,04607 kg
4968,92mol __ «x
x = 228,92 kg

E a quantidade de €0, formado como subproduto é:

1 mol 0,04401 kg
4968,92 mol x
x = 218,69 kg

Calculo da centrifuga 2

Considerando uma eficiéncia de 99% de separacdo na centrifuga industrial 2, temos

que:

Em relacéo a solugéo total:
6,09 m3 % 0,99 = 6,02m>

Em relacéo ao etanol:
44759 kg * 0,99 = 443,12 kg
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Para calcular a concentracdo de etanol existentes na corrente 25 de saida da centrifuga
02, deve-se dividir a corrente de etanol formado pela corrente de solugéo total:

_ 44312kg —— kg
etanol — 6,0927713 - 4 m3

Balanco de energia

Para os calculos de balanco de energia dentro dos equipamentos de hidrolise,
concentracdo e fermentagdo, foram usadas equacBes para o célculo da taxa de calor trocado,
com o intuito de encontra a vazao de agua requerida para aquecer ou resfriar as correntes de
acordo com sua demanda.

q = mCpAT
q = —qq = 4y
q = mAH

Balanco de energia para o reator de hidrélise acida.

Agua (Tonerq = 300,28 K e Tsy; = 393,15 K):

= 1865 kg 4,187 K (393,15 K — 300,28 K) = 725199,1 i
. = — % * — — -
igua h 77 kg.K ' ' " h

Acido sulfarico (T,peq = 300,28 K K e Ty,; = 393,15 K):

kg KJj kj
G50, = 17,202 * 1,42 K (393,15 K — 300,28 K) = 2268,521 —

Bagaco de cana-de-acucar (Topirq = 298,15 K e Tyy; = 393,15 K), Cp = 0,46 kJ/kg.K
(SHRIVASTAV; HUSSAIN, 2013):

kg k] k]
Gbagago = 208,33==% 0,41 K (393,15K —298,15K) = 811445

A taxa de transferéncia calor total é:

dr = Qagua + qH,50, T Dbagago
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k] k] k] k]
qr = 72519915+ 2268,52 - + 811445 = = 735582,1 -~

Para encontrar a vazao de agua necessaria, precisamos da taxa de transferéncia de calor

total e da variacdo de entalpia:

kj . kj
735582,1—=m*2202,6 —
h kg

kg

o 969

m = 333,96 A

Os mesmos calculos feitos no reator 1 foram realizados para o reator 2, o condensador

e o fermentador.

Balanco de energia para o reator de hidrolise enzimatica.

Para o célculo do balanco de energia no reator 2, foram considerado os seguintes

dados:
Tabela A3. — Dados para os calculos do balanco de energia no reator 02
m (kg/h) Cp (kJ/kg.K) Referéncias Cp
Agua (corrente 11) 280,00 4,187 (ZANOTTI et al., 2016)
Agua (corrente 12) 1510,00 4,187 (ZANOTTI et al., 2016)
Hemicelulose 6,23 1,305 (Ql et al., 2020)
Celulose 5,88 1,550 (GUEDES, 2015)
Lignina 46,04 1,100 (ZANOTTI et al., 2016)
Cinzas 19,37 1,266 (GUEDES, 2015)
Xilose 7,13 1,87 (SILVA et al., 2013)
Glicose 83,28 0,638 (THERMODINAMIC..., 2022)

Fonte: Préprio autor.

Agua da corrente 11 (Toperq = 393,15 K e Tyg; = 323,15 K)

kg kJ kJ
Gaguars = 280+ 4,187 K (323,15 K — 393,15 K) = —82065,2—

Agua da corrente 12 (Toperg = 298,15 K e Tyg; = 323,15 K)
Né&o foi possivel determinar o calor especifico para a enzima, como a propor¢éo dela
em relacdo a 4gua é muito pequena, para efeitos de calculos do balanco de energia a enzima foi

desconsiderada.
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kg kj kj
Qiguatz = 15107 * 4,187 To K (323,15 K — 298,15K) = 158059,307

Hemicelulose (Tepnirq = 393,15 K e Ty, = 323,15 K)

kg kJ kj
Qhemicelulose = 6,237 * 1,305 To K % (323,15 K — 393,15 K) = —569,567

Celulose (Tontrq = 393,15 K e Ty, = 323,15 K)

kg kJ k]
Geetutose = 5,88~ % 1,55 o (323,15 K —39315K) = —638,51—

Lignina (Tonerq = 393,15 K e Ty = 323,15 K)

kg kj kj
Quigning = 46,047 * 1,10 7o K % (323,15 K — 393,15 K) = —3545,157

Outros (Teperq = 393,15 K e Ty = 323,15 K)

A maior parte do componente “outros” presente do bagago ¢ composta por cinzas, logo
segundo Guedes (2015), o calor especifico pode ser calculado pela Equacdo 13, para uma
temperatura de 120°C (393,15 K):

CPeringas = 1,0926 + 1,8896 * 1073T — 3,6817  1076T2
13
Logo,

kj
CPcinzas = 1266](‘97

E a taxa de transferéncia de calor é:

kg kJ kJ
Geinzas = 19,372 » 1'27kg.K * (323,15K —393,15K) = ~1717,56—

Xilose (Tonera = 393,15 K e Tsq; = 323,15 K)

kg kJ kJ
Gxitose = 7,13 ==+ 1,87 Y (323,15 K — 393,15 K) = —932,94—

Glicose (Tonerq = 393,15 K e Tsy; = 323,15 K)
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kg kj kj
Qglicose = 83,28T * 0,638 To K « (323,15 K — 393,15 K) = —3719,37

A taxa de transferéncia de calor total é:

q= qéguall + Qégualz + Qnemicelulose + Acaluiose + QIignina + Acinzas + Qxilose + qglicose

kK
q = 64871,02

Com a quantidade de calor transferido total, é possivel encontrar a vazao de dgua

necessaria para que esse aquecimento ocorra, a variacao de entalpia da &gua a 50°C € AH =

2382,7:—; (BORGNAKKE; SONNTAG, 2013).

k] kJ
64871,02— = m * 2382,7 —
h kg
kg
n=2726—
m h
Balanco de energia para o concentrador.
Agua (Topsrq = 323,15 K e Tyy; = 343,15 K)
1770 kg 4,187 K (343,15 K — 323,15 K) = 148219,8 i
P = — Xk £ —_ = e —
Qagua h ’ kg.K ’ ’ " h
Xilose (Topntrq = 323,15 K e Tgy; = 343,15 K)
kg k] k]
Qxitose = 7,06 == % 1,87 o (343,15 K — 323,15 K) = 264,04

Glicose (Tenira = 323,15 K e Ty, = 343,15 K)

K (343,15 K — 323,15K) = 1052,06 i
* _ = —_
kg K ’ ’ O

kg
Qgiicose = 82;457 *x (0,638

Logo, a taxa de transferéncia de calor total €:

df = Qagua t 9xitose + Aglicose

kJ k] kJ kj
qr = 148219,87 + 264,047 + 1052,067 = 149535,917
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Para encontrar a vazdo de agua necessaria, considerou-se a variacdo de entalpia
(AH) da &gua a 70°C de 2333,8 kJ/kg (BORGNAKKE & SONNTAG, 2013):

kl . kJ
149535,91 — = m * 2333,8—
h kg

kg

n=6407—

m = 64,0 h

Balanco de energia para o fermentador.

Agua (Topsrq = 343,15 K e Tyy; = 303,15 K)

6090 kg 4,187 i (303,15 K — 343,15 K) 1019953,20 K
, — —_— % * J— - J——
agua h 7 kg.K ’ ’ " h

Xilose (Tonirg = 343,15 K € Ty = 303,15 K)

kg kj kj
Urilose = 84,67T * 1,87 to K % (303,15 K — 343,15 K) = —6333,3167

Glicose (Tonerq = 343,15 K e Ty = 303,15 K)

kg kj kj
Qglicose = 989,37 — % 0,638 (303,15 K — 343,15 K) = —25248,72 —

h kg.K h
A taxa de transferéncia de calor total € dada pela soma das taxas de todos 0s
componentes presentes na mistura:
qq = Qégua + Gxitose T CIglicose
kJ kJ kJ k]
qq = —1019953,20 " + —6333,32 m + —25248,72 A —1051535,27

Logo, a vazdo de agua necessaria para resfriar a corrente composta por uma mistura

de agua, xilose e celulose, é:

kj . kg
_ (—1051535,,2 7) = i 2430,50 -

k
m= 432,64%



96

Apéndice B — Calculos da area dos quatro trocadores de calor propostos e balanco de

energia

Trocador de calor 1.

Para os calculos do balanco de energia do trocador de calor 1, os dados de calor
especifico, vazao e densidade estdo disposto na Tabela B1.

Tabela B1. — Dados para os célculos do trocador de calor 1

Agua Ac. Sulfurico (H,50,)

Cp (k/kg.K) 4,187 (ZANOTTI et al., 2016) 1,42 (QUIMPUR, 2017)
Vazdo (md/h) 1,865 0,0094
p (kg/m?) 1000 1830

Fonte: Proprio autor.

Foi necessério realizar algumas consideracdes para a elaboracdo dos célculos, essas
considerac@es sdo validas para os calculos dos quatro trocadores de calor:

1

2

3- Nao ha presenca de incrustagdes nas paredes dos tubos;

Toda energia que o fluido quente perder, o fluido frio ira receber;

As perdas pelas tubulagbes por vazamento, devem ser desconsideradas;

4- Nao héa troca de calor com o meio externo.

A corrente que necessita de aquecimento que passa no trocador de calor contracorrente
1, é composta por agua e &cido sulfdrico, a Equacdo 7 deve ser calculada para os dois
componentes presentes na corrente.

A solucgdo &cida entra no trocador de calor a uma temperatura de 27,13°C (300,28K) e

sai a uma temperatura de 39,13°C (312,28K). Calculos para a taxa de transferéncia de calor do

fluido frio:
qy = myCpAT
Agua:
m3 kg kJ kJ
qfégua = 1,8657 * 1000$ * 4,187 kg.K * (312,28 K — 300,28K) = 93705,067

Acido Sulfarico:
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m3 kg kJ kJ
= 0,0094— % 1830 — * 1,42 * (312,28 K — 300,28 K) = 293,12 —
h m3 kg.K h

U u,s0,

Logo, a quantidade de calor necessaria para aquecer a corrente fria é de:
qf - qfégua + qu2504

k] k] k]
qr = 93705,06—+ 293,12~ = 93998,18

Pela consideracdo 1, sabemos que g = —qg4, temosa T,

dentra

=66,95°C (340,1K) que
¢ a temperatura que sai do quarto trocador de calor e entra no primeiro trocador e por
consideracao temos que a vazdo de agua é de 596,51 kg/h. Com esses dados é possivel encontra
a temperatura da corrente de saida do fluido quente.

q=—qq =145
qq = mgaCpAT
4q = qup(TCIsai - Tflentra)
k] kg k]
~93998,18 " = 596,517+ 4187 (T, —3401K)

Ty. . =302,46 K ou 29,31 °C
sat

A temperatura quente de saida do primeiro trocador de calor, segue para entrar no
segundo trocador de calor.

eT

Com os dados de Ty q

sai’ da taxa de transferéncia de calor q e

T, T,
ntra’ fsai’ “9entra

com o coeficiente global de troca térmica de 750 W/mz2.K da literatura (MACIEL et al., 2021),

podemos calcular a area de troca térmica do trocador de calor 01, utilizando a Equagéo 09.

ATZ - ATl
ATlm == —ATZ
In(37%)

ATZZT

4sai

—Tr =30246K —300,28K =2,18K
ent

AT, =T, = 340,10 K — 312,28 K = 27,82 K

—T
ent fsai
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218K — 27.82K
ATy = 718K
In (27,82 K

=10,07K

Logo, a area a transferéncia de calor do trocador 1 é:

93998,18 K 750 —] 3600 > —1 il Ax10,07 K
— = * — % — x A %
" h s.m?. K h 1000 J '
A = 3,45m?

Os mesmos calculos feitos no trocador de calor 1 foram realizados para o trocado de

calor 2, 3 e 4.

Trocador de calor 2.

A Tabela B2 apresenta os valores utilizado para os célculos do segundo trocador de

calor.
Tabela B2. — Dados para os célculos do trocador de calor 02
Agua Ac. Sulfurico Xilose
Cp (kJ/kg.K) 4,18 (ZANOTTl etal., 2016) 1,42 (QUIMPUR, 2017) 1,87 (SILVA et al., 2013)
Vazio (kg3/h) 1,58.10° 14,62 40,39

Fonte: Proprio autor.

A solucédo que entra no trocador de calor 2 a uma temperatura de 120°C (393,28K) e
sai a uma temperatura de 94°C (367,15K) é composta por agua, acido sulfurico e xilose.
Caélculos da taxa de transferéncia de calor do fluido quente:

qq = MCpAT

Agua:

~ kg kJ ~ kJ
Q3guq = 158525+ 4,187 K (367,15 K —393,15K) = ~172573,00—

Acido Sulfrico:

14,62 kg 1,42 K (367,15 K — 393,15 K) 539,83 i
= —_— %k * — —_ —_
Qap,50, " h 7 Tkg.K ' ’ '

Xilose:
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B kg k] _ kJ
91050 = 40395 * 1,87 K (367,15 K — 393,15 K) = —1963,76—

Taxa de transferéncia de calor total, é:

qq - qqégua + quZSO4 + qqxilose

k] k] k] k]
qq = =172573—-+ 539,83~ + —1963,76 -~ = —175077,00—-

Logo a temperatura de saida do fluido frio do trocador de calor 02 (Tfsal,), é:

q= —qq = a5
qf = mf Cp(Tfsai o Tfentra)
k] kg kJ
_ (—175077,00 F) = 596,51+ 4187 — (77, — 302,46 K)

T; . =372,56 K ou99,41°C
sat

A corrente com temperatura de 372,56 K que sai do trocador de calor 2, entra no

trocador de calor 3.

A é&rea do trocador 02 foi calculada baixo,
q = UAAT,,,

AT, — AT,

In (2—%)

ATlm =

AT, =T, = 367,15 K — 302,46 = 64,69

—T
sai fent

AT, =T, = 393,15 K — 372,56 K = 20,59

ent B Tfsai
_ 64,69 K — 20,59 K

=38,52K

Logo, a area a transferéncia de calor do trocador 2 é:

175077,00 K 550 J 3600 > —1 K Ax*3852K
—_— = * — % — x A *
" h s.m2.K h 1000 J ’
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A =2,30m?

Trocador de calor 03.

A Tabela B3 representa os dados utilizados para o célculo do trocador de calor 3.

Tabela B3. — Dados para os calculos do trocador de calor 3

Agua Glicose Xilose
Cp (kilkg.K) 4,18 (ZANOTTl etal., 2016) 0,638 (THERMODYNAMIC..., 2022) 1,87 (SILVA et al., 2013)
Vazéo (kg/h) 1,77.108 82,45 7,06

Fonte: Proprio autor.

A quantidade de &cido sulfarico presente na corrente 15 que passa no trocador de calor
3 e da corrente 19 que passa no trocador de calor 4, sdo muito baixas e podem ser considerada
despreziveis para os calculos do balango de energia.

O fluido que necessita de aquecimento (fluido frio) é composto com agua, xilose e
glicose, com uma temperatura de saida de 66,38°C (339,53 K) e uma temperatura de entrada de
50°C (323,15 K). Calculos da taxa de transferéncia de calor do fluido frio:

qr = mCpAT
Agua:
kg kj kj
_ 39 _ — -
qfégua =1,77.10 A * 4,187 kg.K * (339,53 — 323,15 K) = 121392 A
Xilose:
706kg 0,281 i - mol (339,53 K — 323,15 K) 216,25
= —_— % * * —_ =
Uitose = 777 1“7 ol K " 0,15013 kg ’ ’ ’
Glicose:
kg kj kj
quu'cose = 82,457 *x (0,638 kg.K * (339,53 — 323,15 K) = 861,647

A taxa de transferéncia de calor do fluido frio total, é:

k]
ar = qfégua + U xitose + qulicose - 122469'907
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Entdo a temperatura de saida do fluido quente do trocador de calor 3 (quai), é:

q=—4q = qf
qq = myCpAT

qq = Th.q Cp(TQSai - TQentra)

k] kg kj
~122469,90 - = 596,51~ » 4,187kg7 % (

To... = 323,52 K ou (50,37°C)

Ty, — 372:56K)

E a area do trocador de calor 3 é calculada como:
q = UAAT,,

ATZ - ATl

In (ﬁ—%)

ATlm ==

ATZ = qua_

L

— Tf = 323,53 K — 323,15 =0,38K
ent
AT, =T, —T .= 372,56 K—339,53 K =33,03K
Qent fsai
0,38K — 33,03 K

| (0,38](
N\3303K

ATlm =

=730K

Logo, a area a transferéncia de calor do trocador 1 é:

122469,9 il 750 J 3600 > il Ax730K
_— = * —_ —_— k
" h s.m?2. K h 1000 J ’
A=621m?

Trocador de calor 4.

Na Tabela B4 estdo dispostos os dados para os calculos do trocador de calor 4.

Tabela B4. — Dados para os calculos do trocador de calor 4

Agua Glicose Xilose
Cp (ki/kg.K) 4,18 0,638 1,87
Vazio (kg/h) 0,507.10° 82,45 7,06

Fonte: Préprio autor.
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A corrente de fluido frio que entra do trocador de calor 4, é composta por agua, Xxilose

e glicose. A taxa de transferéncia de calor de cada um desses componentes estd calculada

abaixo:
qq = myCpAT
Agua:
kg kJ k]
_ 3_Y9 _ - — —_
qqégua = 0,507.10 A * 4'187—kg.1{ (324,15 K — 343,15K) 40333,4 N
Xilose:
kg kJ k]
94 1050 = 7,067 * 1,87 kg.K x (324,15 K — 343,15K) == —250,8427
Glicose:
_ kg kJ _ k]
qqglicose = 82,457 x 0,638 kg K *x (324,15 K — 343,15K) = —999,4597

A taxa de transferéncia de calor total é:

qq = qqégua + 9ayi10se + qqglicose

k] kJ k] k]
qq = —403334—-+ —250,842-+ —999,459 - = —41583,7

Portanto, a temperatura de saida do fluido frio do trocador de calor 04 (Tfsm_), é:
q=—49 =Yy
qf = mf Cp(Tfsai - Tfentra)

41583,7 K 596,51 kg 4,187 K
— —_ = — %
" PR T kg K

T, = 340,10 K ou 66,95°C

« (77, — 323,45K)

Com todas as temperaturas obtidas € possivel calcular a area do trocador de calor 4:
ATZ - ATl

ATy, = 1n(2—%)
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AT, =T,

-T
Asai fent

AT, = 324,15K —323,45K =0,70K

AT, =T, — T .= 343,15K — 340,10 =3,05 K
Qent fsai
0,70 K — 3,05K
ATy, = 070K =1,60K
In (3,05 K

Assim, a area a transferéncia de calor do trocador 1 é:

415837 — 5501 3600° M ax160 K
_— * —_ —_— % *
7 S m2K 11000 J '
A=1315m?

Calculos do balanco de energia

Balanco de energia para o reator de hidrolise acida

Considerando o aumento de temperatura causado pelo trocador de calor 1.
Agua (Tontrq = 312,28 K e Tyy; = 393,15 K):

1865 kg 4,187 K (393,15 K — 312,28 K) = 631494,02 il
4 = —_ % * _ = B —
Qagua h ’ kg.K ’ ’ """ h

Acido sulfarico (Toperq = 312,28 K e Tsg; = 393,15 K):

kg KJ kj
Gis0, = 17,202+ 1,42 K (393,15 K — 312,28 K) = 1975,40

Bagaco de cana-de-acucar (Tentrq = 298,15K e Ty = 393,15K), Cp = 0,46 kJ/kg.K
(SHRIVASTAV; HUSSAIN, 2013):
kg KJ kj

Gbagaso = 208,33~=% 0,41 K (298,15 K — 393,15 K) = 811445~

A quantidade total de calor necessério para aquecer a solucdo cida e o bagaco é:

dq = Qagua + qH,s0, + Qpagago

k] k] k] k]
qq = 631494,02—-+ 197540~ + 8114,45 - = 641583,87 —
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Com a quantidade de calor total, é possivel encontrar a vazao de agua necessaria para

que esse aguecimento ocorra, a variacdo de entalpia da agua a 120°C € AH = 2202,603:—;

(BORGNAKKE & SONNTAG, 2013).

qq = MAH
kl . kj
641583,87 — = 11 * 2202,603 —
h kg

kg

h=291,28—-=

m h

Balanco de energia para o reator hidrolise enzimatica

Considerando o aumento de temperatura causado pelo trocador de calor 2.

Nesse caso, 0 trocador de calor 2 ndo causa nenhuma influéncia, j& que ele €
posicionado na saida do filtro prensa, corrente contendo apenas solucdo liquida, pois se ele
fosse colocado antes de entrar no reator 2, a corrente que iria passar para ser pré-resfriada é de
solidos, podendo causar entupimento. Logo € o0 mesmo resultado calculado para o balanco de

energia no reator 2 do Apéndice A.
Balanco de energia para o concentrador

Considerando o aumento de temperatura causado pelo trocador de calor 3.
Agua (Topsrq = 339,53 K e Tyy; = 343,15 K)

1770 kg 4,187 K (343,15 K — 339,53 K) = 26827,78 )
4 = —_— X * _ = B —
Qigua A ) kg.K ’ ’ "7 h

Xilose (Tonira = 339,53 K € Tsg; = 343,15 K)

kg kJ kJ
Gritose = 7,06+ 1,87 K" (343,15 K — 339,53 K) = 47,79

Glicose (Tenira = 339,53 K e Ty, = 343,15 K)

kg kj kj
Qglicose = 82,45T * 0,638 to K « (343,15 K — 339,53 K) = 190,42 —

Logo, a taxa de transferéncia de calor total é:
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4f = Qagua t 9xitose T Aglicose

k] k] k] k]
qr = 26827,78- 447,791~ + 190,421~ = 27066,00 —-

Sendo assim, a vazdo de &gua necessaria, com uma variacdo de entalpia
(AH) da &gua a 70°C de 2333,8 ki/kg (BORGNAKKE & SONNTAG, 2013) é de:

kI . kj
27066,00 — = m = 2333,8 —
h kg

kg

h=11,60—

m h

Balanco de energia para o fermentador

Considerando o aumento de temperatura causado pelo trocador de calor 4.

Agua (Topsrq = 324,15 K e Tyy; = 303,15 K)

6090 kg 4,187 il (303,15 K — 324,15 K) 535475,43 il
s = —_— % k _ = — B —
Qagua h ’ kg.K ’ ’ """ h

Xilose (Toprra = 324,15 K € Tsg; = 303,15 K)

kg kJ kJ
Gxitose = 84,67 ==+ 1,87 Y (303,15 K — 324,15 K) = —3324,99

Glicose (Toprrq = 324,15 K e Tey; = 303,15 K)

kg kJ k]
Ggiicose = 989,37+ 0,638 K (303,15 K — 324,15 K) = ~13255,58

A taxa total de transferéncia de calor é dada pela soma da taxa de transferéncia da
agua, da xilose e da glicose:

qq = Qégua + Gxitose T CIglicose

k] k] k] kj
qq = —535475,43 - + —3324,99 -~ + —13255,58 -~ = —552056,0

A vazdo de agua necessaria, considerando uma variacao de entalpia de 2430,50 kJ/kg,

para a agua a uma temperatura de 30°C.
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kj . kg
_ (—552056,0 —) — 11 % 2430,50 2
h h

. kg

m = 227,147

Apéndice C — Calculos da integracao energética utilizando analise Pinch

Selecdo das correntes, levantamento dos dados, calculo do mC, e da AQ

Apbs a selecdo das quatro correntes, € necessario realizar os calculos da taxa de
transferéncia de calor das correntes quentes e frias do processo.
Correntes quentes:

e Corrente 8 — Hidrolisado (agua, solucdo acida e xilose)

T.= 120°C
T,= 50°C
Calculo do mC,:
mC, = 1580 kfg * 4,18% + 14,42 kfg * 1,42 IQ;{—]K + 40,39 kfg * 1,87%
mC, = 6700 69£
p " h.K

Caélculo da taxa de transferéncia de calor AQ:

k k
/ * (323,15 - 393,15)K = —469048,3—]

AO =
Q 6700'69h.K A

e Corrente 19 — Concentrado (agua, glicose e xilose)

T.= 70°C
T,= 30°C
Calculo do mC,:
mC, = 507 kTg * 4,18% + 82,45 kTg * 0,638% + 7,06%9 * 1,87%
mC, = 2185 06i
p " h.K

Célculo da taxa de transferéncia de calor AQ:

k] kj

AQ = 2185,06 TR * (303,15 — 343,15)K = —87402,47
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Correntes frias:

e Corrente 3 — Solucéo &cida (&4gua, solucdo acida)

T,=  27,13°C
T= 120°C
Calculo do mC,:
mC, = 1865 kTg * 4,18% + 17,202% 1 42k§—1K
mC, = 7820, 13£
h.K

Caélculo da taxa de transferéncia de calor AQ:

k] kj

AQ = 7820,13 W * (393,15 — 300,28)K = 76255,477
e Corrente 15 — Hidrolisado (&4gua, solucéo &cida e xilose)
T,= 50°C
T,=  70°C
Calculo do mCy:
kg kj kg k] kg kj
=1 —*x 4,18 —— 2,45— —_— —x* 1,87 ——
mc, 770h* 8kgK+8 Sh*0638kg1(+706h 87kgK
C, = 7453,19 K
m hK

Caélculo da taxa de transferéncia de calor AQ:

K 303,15 — 343,15)K = 149063,80 K
E3 _ = ——
h.K (303, 15) " h

AQ = 7453,19

Em seguida, atribuiu um valor de 10°C para o AT,,;,; construiu o diagrama de intervalo

de temperatura; listou as correntes com suas temperaturas iniciais e finais, capacidade calorifica

e vazao massica; construiu os intervalos entre as correntes quentes e frias. Com esses resultados

é possivel determinar os valores de cascata e cascata acumulada (Tabela 24) e por fim, encontrar

o valor do Pinch.

A partir da Tabela 24 apresentada nos resultados e discussao, podemos realizar os

calculos de energia. O valor encontrado de 0 (zero) na cascata acumulada € o ponto Pinch, logo

para encontrar a quantidade de trocadores de calor necessario no sistema, deve-se levar em

considerac0es as regras listadas abaixo, para acima e abaixo do ponto Pinch.
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Regras acima do Pinch:

1. Iniciar no intervalo mais proximo do Pinch;
2. Combinar correntes onde (mc,), < (mc,)y;

e Ver a quantidade de energias liberadas e fornecidas para cada intervalo de
temperatura.
3. Caso a corrente seja afastada do Pinch;
e Respeitar 0 ATyn;
e O numero de trocadores acima do Pinch deve ser respeitado;
e Caso exista multiplas utilidades, deve-se escolher a que possui menor entalpia.

Regras abaixo do Pinch:

1. Iniciar no intervalo mais proximo do Pinch;
2. Combinar correntes onde (mc,), = (mc,)y;

e Ver as quantidades de energia liberadas e fornecidas para cada intervalo de
temperatura.

Acima do Pinch
Q = mc, AT

Corrente 8 — quente

kW
Q = 67—+ (323,15 — 393,15)K = —469 kW

Corrente 19 — quente

kW
Q =218~ * (310,28 — 343,15)K = ~71,65 kW

Corrente 3 — fria

kw
Q=782 P (393,15 — 300,28)K = 726,24 kW

Corrente 15 — fria

kw
Q = 745——* (343,15 — 323,15)K = 149 kW

A corrente quente 8 ira transferir 469,00 kW para a corrente 3 fria e a corrente 19
quente transfere 71,65 kW para a corrente fria 15.

Transferéncia de calor acima do Pinch
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Célculo da taxa de transferéncia de calor necessario para atingir a temperatura desejada,
além do calor cedido pelas correntes 8 e 19 para aquecer as correntes 3 e 15.
Corrente 3:
469 = 7,82 * (T, — 27,13)
Ty = 87,10°C

Para atingir a temperatura desejada de 120°C, é necessario o uso de utilidade externa de:
Q =7,82 (120 — 87,10)K = 257,28 kW

Corrente 15:
71,65 = 7,45(T; — 50)
Tr = 59,62°C

Para atingir a temperatura de 70°C, é necessario a adi¢do de utilidade externa de:
Q =745+ (70 —59,62)K =77,33 kW

Abaixo do Pinch
Jé& abaixo do Pinch, pelas regras estipuladas, ndo € possivel realizar troca de calor, ou
seja, ndo ha presenca de trocadores de calor. Assim, € necessario 0 uso de utilidade externa.
Corrente 19 — quente:
Q = 2,18 % (310,28 — 303,15)K = 15,58 kW

Sendo assim, a quantidade de utilidade quente extra, ou seja, derivada de uma fonte
externa, € de 335 kW e de utilidade fria é de 15,58 kW.

Calculo da area dos trocadores de calor utilizados apds metodologia Pinch

Trocador de calor 1.
Para o calculo da area do primeiro trocador de calor, considerou-se que o coeficiente
global de troca térmica é U = 550 J/s.m2.K e a taxa de transferéncia de calor é Q= 469.10° J/h.

Temperatura da corrente quente Temperatura da corrente fria
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T,=120°C T,=25°C
T, = 50°C T,=87,10°C
Q = UAAT,,
Onde,
AT}, = 25K — 329K ;53?91( = 28,77 K
(3750 %)
Logo,
469.1052 = 50—+ 36005 « 4+ 2877 K
h s.m2. K h ’
A = 823m?

Trocador de calor 2.
Jé& para o calculo da &rea do segundo trocador de calor, considerou-se que o coeficiente
global de troca térmica é U = 550 J/s.m2.K e a taxa de transferéncia de calor ¢ Q= 71,65.10° J/h.

Temperatura da corrente quente Temperatura da corrente fria
T,=70°C T,=25°C
T, = 37,13°C T,=59,62°C
Q = UAATy,
Onde,
12,13K — 10,38K
ATy, = S = 1123K
In (10,38 K)
Logo,

J J S
1,65.100 - = —xA*11,23 K
71,65.10° - = 550 — 53— * 3600 -« A+ 11,23

A = 3,22m?




