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RESUMO

RODRIGUES, F.A. Avaliagdo da tecnologia de hidrélise dcida de bagaco de cana.
Campinas: Faculdade de Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas, 2007,

138p.Tese (Mestrado).

Uma das preocupacdes do mundo atual é com o suprimento de energia nas proximas
décadas, uma vez que a principal fonte de energia utilizada hoje € o petréleo, e por se tratar
de combustivel féssil ndo € renovavel. Em particular, o fornecimento de combustivel
liquido para veiculos automotores é de fundamental importancia. A hidrolise dcida de
materiais lignoceluldsicos, e a subseqiiente fermentacao do hidrolisado para obter etanol,
tem sido considerada uma alternativa importante para produzir etanol em larga escala. O
objetivo desse estudo foi avaliar a tecnologia de hidrélise dcida do bagago de cana para
produzir glicose e furfural simultaneamente. O modelo cinético do reator considera a
celulose como glicose potencial e particulas pequenas (< 0,5 mm), assim as reacdes podem
ser consideradas irreversiveis de primeira ordem pseudo-homogéneas e se minimiza os
efeitos difusivos. Os efeitos fluidodindmicos no reator foram estudados. Com os melhores
rendimentos do reator foi conduzida a simulagdo no UNISim™ do “Process Flow Diagram
(PFD)” desenvolvido. A avaliacdo econdOmica teve por objetivo estudar a viabilidade
econdmica do processo. Em relacdo ao reator pode-se dizer que o modelo proposto prevé
que a altas temperaturas (T = 240 °C), curtos tempos espaciais (30 s) e baixas
concentracdes de dcido sulftrico ( 0,5 % peso) obtém-se as maiores rendimento tanto de
glicose quanto de furfural. Em relacdo a fluidodinamica, as velocidades terminais das
particulas tipo fibra e p6 s@o muito pequenas, assim a suspensdo nao pode ser alimentada
no topo do reator. A varidvel considerada na simulacdo no UNISim™ do diagrama de fluxo
de processo desenvolvido foi a fracdo massica de solidos e a vazdo madssica da suspensao
de bagaco de cana. A simulacdo no UNISim™ conduziu a avaliacdo econdmica das fracoes
madssicas de sélidos de 15% e 25%. Quanto a andlise econOmica, o processo produz
aproximadamente 2,042 milhdes de kg de etanol e 1,47 milhdes de kg de furfural
anualmente. O investimento de capital fixo estimado foi de US$ 1,388 milhdes e de
equipamento foi de US$ 295 mil. Isso gera um lucro bruto médio anual de US$ 0,414

milhdes e tem um fluxo de caixa operacional anual de US$ 0,174 mil.
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ABSTRACT

RODRIGUES, F.A. Evaluation sugarcane bagasse acid hydrolysis technology. Campinas:
Faculdade de Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas, 2007, 138p.Tese
(Mestrado).

One of the current concerns in the world is the energy supply for next decades, since the
main energy source used nowadays is oil, a not renewable and increasingly expensive fossil
fuel. Acid hydrolysis of cellulosic materials, with a subsequent fermentation of the
hydrolyzed to obtain ethanol, has been considered an important alternative to produce
ethanol on large scale to achieve the aims related to the production of carburetant alcohol
from sugar cane.

The objective of this study was to evaluate the technology of acid hydrolysis from
sugarcane bagasse to produce simultaneously glucose and furfural. The model considers
fluid dynamics, the cellulose as potential glucose and small particles (< 0.5 mm), so the
reactions can be considered pseudo-homogeneous irreversible first-order. The Process Flow
Diagram was developed with the best yields of the reactor. The economic analysis the
economic feasibility of the process was evaluated.

An isothermal plug flow reactor was used to study the continuous acid hydrolysis of pre-
treated sugarcane bagasse. The model developed can predict glucose and furfural best
yields of 75% and 50%, respectively, at 240 °C, 0.5 % wt and 30 s of residence time.
According to the fluid dynamic, the terminal velocity of fibre-type and pith-type particles
are very small, thus the suspension cannot be fed at the top of the reactor. Moreover, the
risk of deposition of particles in the reactor is prevented.

The variables analyzed for the simulation in UNISim™ are solids weight fraction and
suspension flow rate. The simulation in UNISim™ leaded to economic analysis of solids
weight fraction of 15% and 25%.

According to economic analysis, the optimal operational plant uses 48 (13332 kg/h) tons of
sugarcane bagasse daily. It produces about 2.042 million kg of ethanol and 1.47 million kg
of furfural annually. The fixed capital investment in plant and equipment is estimated at
US$ 1.388 million and US$ 0.295 million, respectively. It generates annual gross profit of
USS$ 0.417 million and has operating profits of US$ 0.174 million.



Keywords: reaction kinetics, sugarcane bagasse, acid hydrolysis, straight transport reactor,

fluid dynamics, simulation, economic analysis.
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Nomenclatura

C — concentracdo de glicose potencial, g/L.

Cp° = custo de compra do equipamento as condigdes padrdes, US$
Cp = custo de compra do equipamento corrigido pelos fatores materiais e de condi¢des,
US$

Cp, = custo de compra do equipamento corrigido com a inflagdo, US$
Co, Ci1, Hyo, Hao, C4 — condigdes iniciais para as equacdes 3.2, 3.3, 3.4, 3.5, 3.7
D, = didmetro da particula, m

V — volume do reator, L

v,— vazdao volumétrica, L/min

k; — constante da taxa, min’!

E; — energia de ativacgdo, cal/mol

R — constante universal dos gases, R = 1,987 cal mol!' K!

T — temperatura, K

G — concentragdo de glicose, g/

H, — concentra¢do de hemicelulose 1, g/LL

H, —concentragao de hemicelulose 2, g/LL

H — concentragao de hemicelulose total, g/L

O — concentragdo de oligdbmero, g/L

X — concentragao de xilose, g/L

F -concentracdo de furfural, g/

Mgp = massa de glicose potencial, g

my; = massa de hemicelulose 1 e 2 (i =1, 2)

VTguspensio = volume total da suspensdo, L

un = velocidade minima de fluidizac¢do, m/s

v = velocidade terminal da particula, m/s

V.. = velocidade terminal da particula isolada, m/s

d, = abertura da peneira, mm



Letra Gregas

T - tempo espacial (tau), min

pL = densidade do fluido, kg/m’

pp = densidade da particula, kg/m’

po = densidade aparente, kg/m’

Uetr = Viscosidade efetiva

W, = viscosidade do meio dispergente

0 = fracdo em volume das esferas

Omax = maxima fracdo volumétrica de material
€ = porosidade do leito

€, = porosidade do bagaco

XX



XXil

Capitulo 1

A evolugdo é muito clara: ou vocé
se adapta ou vocé morre.



Capitulo 1: Introdugdo




Capitulo 1: Introdugdo 3

1- Introducao
1.1-  Aspectos gerais

Uma das preocupagdes do mundo atual € com o suprimento de energia nas proximas
décadas, uma vez que a principal fonte de energia utilizada hoje € o petréleo, e por se tratar
de combustivel féssil nao é renovavel. O petrdleo ainda representa 40% da energia utilizada
no mundo, e até 2020 o consumo saltard dos atuais 85 milhdes de barris/dia para 110
milhdes de barris/dia, ou seja, 31 bilhdes de barris/ano para 40 bilhdes de barris/ano. E
ainda, o recente retorno aos aumentos no preco do petrdleo, as perspectivas de esgotamento
das reservas, os riscos geopoliticos decorrentes da dependéncia do petréleo de paises
politicamente instdveis e os compromissos mais sélidos com a questdo ambiental desde a
assinatura do Protocolo de Quioto fizeram renascer a atencdo nas fontes alternativas de
energia (BASTOS, 2007).

Existem diversas fontes de energia que, embora ndo possam substituir o petréleo em
sua totalidade, pelo menos podem contribuir para diminuir o seu consumo. Entre elas, uma
de particular interesse € o uso do etanol como combustivel para veiculos automotores.

Como combustivel, as caracteristicas do etanol quanto a emissdes derivam de:
possuir baixa toxicidade, comparado com o diesel e gasolina; ter 34,7% de oxigénio,
exigindo menor relagdo ar/combustivel, gerando emissdes menores; ndo ter enxofre; ter
menor reatividade fotoquimica que os HC no diesel e gasolina, reduzindo as emissdes de
precursores de “smog” fotoquimico; como molécula tnica, com baixo teor de carbono,
quase nao forma particulados; ser biodegraddvel. Finalmente, como elevador de octanagem,
substitui aditivos como o metil terc-butil éter (MTBE), etil terc-butil éter (ETBE), chumbo,
e outros com emissoes indesejaveis (MACEDO et al., 2005).

O Brasil € um dos maiores produtores mundiais de bioetanol. Na safra de 2005/2006
foram produzidos 26,055 milhdes de toneladas de agucar, 15,913 bilhdes de litros de etanol
e 386,58 milhdes de toneladas de cana de acgucar, consequentemente 104,38 milhdes de
toneladas de bagaco (considerando que 1 tonelada de cana de acucar rende 270 kg de

bagaco, 50 % umidade) (Revista Exame, 2006). Estima-se que o excedente anual de bagaco
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varie de 5 a 12 milhdes de toneladas e de palha de 54,12 milhdes de toneladas
(considerando que cada tonelada de cana colhida sobram 140 kg de palha (base seca)). O
desperdicio de material celuldsico corresponde a dois ter¢os da drea plantada de cana (o
bagaco e a palha hoje s@o usados na geracdo de energia, queimados ou deixados no campo)
e, atualmente, apenas um terco da biomassa contida na planta € aproveitada para producao
de etanol ou agucar (BASTOS, 2007).

Nos dltimos anos vem se observando no mundo um grande interesse pela utilizacdo
de residuos agricolas na obten¢cdo de combustiveis renovaveis, tais como o bioetanol. No
Brasil, apesar da grande producdo deste combustivel a partir da sacarose de cana de agucar,
a producdo de alcool de fontes alternativas de substrato pode ser interessante,
principalmente se associada a industria ja existente. A utilizacdo do bagaco de cana de
acicar como fonte alternativa de carboidratos para a producdo de etanol vem sendo
estudada por varios pesquisadores (NEUREITER et al., 2002; BANERJEE & PANDEY,
2002; KARR et al., 1998).

A cana de agucar é uma das mais ricas fontes de carboidrato na natureza. De uma
tonelada de cana de agucar, obtém-se 150 kg de acucares fermentesciveis e 140 kg de

bagaco seco contendo:

a) kg de celulose (43%)
b) kg de xilanas (25%)
c¢) kg de lignina (23%)

além de 4 kg de 4cido acético (3% em grupos acetilicos nas heteroxilanas), 6 kg de extratos
incluindo sacarose (4%) e 3 kg de cinzas (2%). E importante observar que esse balanco de
material ndo leva em conta o consumo de energia, que nas usinas € suprido com a queima
do préprio bagagco. Para um processo completamente auto-sustentivel, sem o uso de
combustiveis fdsseis, € preciso descontar a quantidade de bagago de cana consumida para
gerar energia para esse processo.

Considerando que a quantidade de agucares fermentesciveis encontrada no bagaco
pode ser recuperada, por exemplo, com 90% de eficiéncia apds 2 etapas de tratamento
acido, o rendimento tedrico de acucares fermentesciveis na cana de agicar em sua

totalidade (caldo e bagaco) pode chegar a 227 kg/ton, com o bagaco contribuindo com um
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aumento de 50% no etanol produzido. Assim, se promove o aumento da produgdo sem
promover a expansdo de drea plantada, de forma a evitar a competicio com as areas
produtoras de alimentos ou entrar em areas protegidas como florestas.

O bagaco € usado para gerar energia porque tem pouco rendimento econdomico, ja
que a venda de energia constitui mais uma fonte de renda para os usineiros e hoje
representa 8% do faturamento das usinas de acucar. Quando se transformar em matéria-
prima do etanol, as usinas terdo um bom motivo para investir em sua otimizagao energética,
fazendo da palha o combustivel da caldeira (OLIVERIO, 2004).

O grande desafio para a utilizagdo da palha para produzir energia, no entanto, estd
no custo de recolhé-la nas lavouras, transporti-la para a indudstria e manused-la, e nas
técnicas e tipos de mdquinas disponiveis para estes fins.

Trabalhos realizados no Brasil, que buscam tecnologia e desenvolvimento, para a
colheita/ transporte da palha, incluindo a avaliagdo de sua disponibilidade real, tém
concluido que é possivel recuperar 40% a 50% da palha, com custos de 0.6 - 1.0 US$/GJ
dependendo do processo. A legislagdo que restringe gradualmente a queima pré-colheita
deverd atuar positivamente para que este residuo seja incorporado ao sistema de geragao de
energia nos proximos anos (aproximadamente 20% da cana estd sendo colhida de forma
mecanizada, na maior parte dispensando as queimadas, no estado de Sao Paulo essa
percentagem sobe para 25%). Por outro lado, tecnologias comerciais podem levar,
comprovadamente a redu¢cdo de consumos na drea de processos da usina resultando em
excedentes de bagaco de até 45% (MACEDO et al, 2005). O poder calorifero do bagago
com 50% de umidade é de 1800 Kcal/kg e o da palha com 30% de umidade ¢ de 2200
kcal/kg.

As iniciativas nacionais contemplam o desenvolvimento de novas tecnologias de
etanol com base na biomassa lignoceluldsica proveniente de residuos da producao de etanol
da cana-de-agucar e a instalacdo de biorrefinarias, mas dentro de um enfoque e de uma
estratégia propria decorrente da especificidade da cana em termos de custos e balango

energético positivo (BASTOS, 2007).
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1.2- Hidrdlise dos materiais lignoceluldsicos

Materiais lignoceluldsicos tais como os produtos agricolas e florestais e seus
residuos s@o fontes renovaveis de energia.
A composi¢do da biomassa vegetal é varidvel de acordo com a espécie, mas em

média apresenta os seguintes valores:

Tabela 1.1: Principais componentes da biomassa.

Principais componentes Madeira Residuos agricolas
( % massa em base seca)

Celulose 40-45 40

Hemicelulose 15-30 15-26

Lignina 20-35 22-30

cinzas até 1 % 1-8

A celulose € um polimero linear de alto peso molecular formada de unidades D-
glicose unidas por ligacoes 3 1-4 e podem aparecer como material altamente cristalino. Em
sua estrutura duas unidades de glicose adjacente sdo ligadas pela eliminacdo de 1 molécula
de H,O entre seus grupos hidroxilicos no carbono 1 e carbono 4 (CANETTIRE, 2004). O
grau de polimerizacdo depende da espécie vegetal (varia de 2000 a 15000). Para a celulose
extraida da madeira o valor é 10000.

As hemiceluloses diferem da celulose por apresentarem vdrias unidades de
diferentes acticares (pentoses, hexoses, dcidos hexurdnicos e deoxi-hexoses) que formam
polimeros de cadeia mais curta e ramificada. A estrutura ramificada da hemicelulose
diminui as energias de ligacdes e também a cristalinidade tornando-a mais facilmente
hidrolisada que a celulose (CANETTIRE, 2004). O grau de polimerizacdo para a
hemicelulose € igual a 200 unidades de agucar ao contrario de 7000-15000 moléculas de
glicose por polimero como visto na celulose.

A lignina € um polimero que possui uma estrutura polifendlica complexa, formado

principalmente de unidade de fenilpropano oxigenado, que no processo de hidrdlise
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permanece inalterada; assim a lignina € um residuo sélido que pode ser separado dos
actucares. O peso molecular da lignina nativa é 20000 g/gmol.

A tradicional matéria prima para a obtencdo de agucares fermentesciveis via
hidrdlise 4cida tem sido a madeira, mas devido as propriedades fisicas e ébvias vantagens
do ponto de vista econdmico, os residuos agricolas tém mostrado ser a matéria prima mais
favordvel para a industria de sacarificacdo, especialmente no cendrio brasileiro. Sem divida
alguma, o etanol € o mais importante produto final obtido pela fermentacdo do hidrolisado,
porém outros produtos também podem ser obtidos.

Para obter os agucares da celulose, principalmente a glicose, e da hemicelulose,
principalmente a xilose, € preciso um pré-tratamento do material que remova a lignina, e
entdo uma hidrélise, quebrando as ligacdes nos polimeros e liberando os mondmeros
(glicose, xilose, etc).

H4 indmeras opg¢des de processo, todas elas com um pré-tratamento do material.
Pré-tratamentos (remog¢do da lignina e separacdo da hemicelulose, em alguns casos) sdo
fisicos (picadores, moagem), fisico-quimicos (auto-hidrélise: descompressdo com vapor,
com amodnia ou com CO,), quimicos (com o0zdnio, dcidos diluidos ou concentrados,
alcalino) ou com solventes (para dissolver a lignina, como no processo Dedini-Copersucar)
(MACEDO et al., 2005).

No processo de explosdo a vapor sdo provocadas modificagdes acentuadas na
estrutura dos materiais lignoceluldsicos devido principalmente a rapida evaporacdo da dgua
intracelular e do cisalhamento provocado pelo deslocamento do material do reator para o
ciclone. Este processo pode causar degradacdo dos acgucares formados originando
compostos téxicos ao metabolismo microbiano, como furfural, hidroximetilfurfural e
compostos fendlicos (CANETTIERE, 2004).

A hidrdlise alcalina proporciona baixos rendimentos na liberagdo de acticares e gera
um maior volume de efluentes quando comparada com outros processos de hidrélise
(CANETTIRE, 2004).

A hidrélise pode ser feita com catdlise dcida ou enzimética; em alguns processos a
hidrdlise (sacarificacdo) e a fermentacdo sdo feitas simultaneamente (Simultaneous
Scarification Fermentation) (MACEDO et al., 2005).

A hidrdlise 4cida € eficiente, a quantidade de acticares fermentesciveis encontrada

no bagago pode ser recuperada com 90% de eficiéncia apds 2 etapas de tratamento 4cida e
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barata. No entanto, ela pode gerar produtos que inibem a fermentacao e os acgticares podem
ser degradados, devido ao tempo de hidrélise.

A hidrélise enzimética de materiais lignoceluldsicos é um processo muito estudado
por apresentar especificidade da reacdo, auséncia de reacdes secunddrias (que levariam a
perda de rendimento), auséncia de formagdo de produtos secunddrios (inibidores da
fermentagdo alcodlica) e reacdo em condi¢des suaves que nao requerem altas pressoes e
temperaturas ou ambientes corrosivos para os equipamentos (BASTOS, 2007). A
cristalinidade da celulose, a protecdo da lignina e as configuracdes espaciais do complexo
celulose-hemicelulose-lignina tornam este tipo de hidrélise um processo lento e pouco
econOmico. A estrutura capilar das fibras de celulose e a presenca de metais diminuem a
eficiéncia da hidrélise enzimatica (CANETTIERE, 2004).

E bem conhecido que a celulose tem duas fracdes: regido amorfa- facilmente
hidrolisdvel e outra micro cristalina —muito resistente ao ataque. Por isso nos processos
classicos com &cidos, a hidrélise requer dois estdgios com dcido diluido (~2%), e por outro
lado, o processo que usa enzima requer um pré-tratamento para extrair a hemicelulose e
lignina, sem o qual a enzima ndo tem acesso ao centro ativo da celulose e ndo pode agir.

Uma avaliagdo, feita em 2001, com quantificacdo das expectativas futuras, indica
que os processos com catdlise dcida apresentam hoje melhor resultado — em termos de
custos finais — mas os enzimadticos parecem ter maior potencial de reducdo de custos, nos
proximos anos (NIEVES, 2001).

Estrategicamente, parece pertinente desenvolver um processo eficiente de hidrolise
acida da celulose e hemicelulose do bagaco de cana (ainda que com limitacOes de
rendimento) como alternativa tecnoldgica de respaldo (“back-up”) no sentido de prevenir
incertezas associadas ao desenvolvimento de processos enzimdticos competitivos, bem
como quanto garantir fornecimento (“supply assurance”) das enzimas a precos adequados

(INOVACAO UNICAMP, 2007).
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1.3- Objetivo

O objetivo dessa dissertacdo é a avaliacdo da tecnologia de hidrélise dcida para a

producdo de glicose e furfural simultaneamente. Este estudo foi realizado através das

seguintes etapas:

1)

2)
3)
4)

5)
6)

7)

8)

Andlise de mercado e de tecnologias de hidrélise 4cida para a producgao de glicose e
furfural. Informacdes de empresas que fabricam o produto no Brasil e no mundo, as
quantidades produzidas, preco de mercado e tecnologia utilizada,

Busca de propriedades toxicoldgicas das substancias envolvidas na rota quimica,
Modelagem da fluidodinamica do reator liquido — sélidos particulados,

Pesquisa da cinética das reagdes envolvidas no processo em andlise e das condi¢des
da reacao,

Modelagem do reator de hidrélise 4cida de bagaco de cana,

Estudo do sistema de separacao para correntes saindo do sistema,

Simulacdo do processo de hidrdlise dcida a partir do diagrama de fluxo de processo
desenvolvido,

Andlise econdmica do processo.

A etapa de simulacdo do reator de hidrélise acida fez uso de dados disponiveis de

patentes e trabalhos da literatura, tendo por objetivo determinar as condi¢cdes mais

adequadas para a producdo de glicose e furfural simultaneamente. A co-producdo de

glicose (etanol) e furfural apresenta ser lucrativa, ou seja, a producao de furfural ajuda a

planta de etanol a tornar viavel economicamente (KAYLEN et al., 2000)

A pesquisa de patentes foi feita no endereco http://inventors.ca/ipsearch.htm e

também nos sites principais: “U.S. Patents Full-Text & Drawings” U.S. ou “U.S. Patents,

incl. Drawings” (IBM) e “World Intelectual Property Organization” (WIPO). A andlise

econOmica tem por objetivo estudar a viabilidade de implantagc@o do processo.
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Esse trabalho € dividido em capitulos. O capitulo 1 apresenta aspectos gerais da
hidrdlise 4cida e enzimatica . O capitulo 2 apresenta uma revisdo bibliogréfica dos itens 1,
2,3¢e 4.

O capitulo 3 apresenta os resultados da fluidodinamica e a modelagem do reator de
hidrélise 4cida.

O capitulo 4 apresenta o balango de massa e energia do processo de hidrélise dcida
do bagaco de cana baseado nos resultados da modelagem do reator.

O capitulo 5 apresenta a viabilidade econdmica de implantacdo e operagdo do
processo de hidrdlise dcida, além do resumo das utilidades e matérias-prima do processo.

No capitulo 6 sdo apresentadas as consideracdes finais.
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Capitulo 2

Se quisermos ser uma borboleta temos
que ficar dentro do casulo.
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2- Revisao bibliografica

A seguir serdo apresentadas as referéncias bibliograficas mais relevantes para a
concepcdo e realizacdo deste trabalho, além de uma revisdo dos processos de hidrdlise
acida, das rotas quimicas para a producdo furfural, dos aspectos econdmicos e de
toxicologia, higiene industrial e fatores de seguranca, da cinética da reacdo de hidrdlise

acida, dos aspectos fluidodinamicos e da modelagem matemaética de reatores.

2.1- Processos para hidrolise acida

HON et al. (1991) apresenta uma revisdo dos processos de hidrdlise dcida a qual é

apresentada a seguir.

2.1.1- Processos com acido concentrado

A aplicacdo do processo com &cido sulfirico concentrado foi extensivamente
estudado antes e depois da 2* guerra mundial, e aplicagdes praticas foram feitas nos Estados
Unidos, Itdlia e Japdo. Um processo chamado Peoria foi desenvolvido por “Northern
Regional Research Laboratory” em Illinois, e outro processo chamado de “Jordany-Reon”
foi desenvovido em Bozen, Itdlia. Um processo diferente também foi desenvolvido no
Japdo com a ajuda do governo em 1948 e foi chamado de Hokkaido. Uma planta industrial
usando este processo foi construida em Asahikawa, Hokkaido em 1963 com uma
capacidade de 100 toneladas de madeira seca por dia. Entretanto a planta foi forcada a parar
a operagdo apos um ano, devido principalmente a circunstdncias econdOmicas.
Esse processo basicamente consiste de trés etapas: a) pré-hidrélise com vapor
superaquecido a 185 °C e 2h, b) pré-hidrolisado foi misturado com 80% é&cido sulfirico e
mantido de 60 a 65 °C por 3 a 5 min, c) apGs a hidrélise a mistura diluida com dgua e
residuo insoluvel foi filtrada.

As razdes bdsicas pelas quais a planta em Asahikawa parou apds um ano foram: 1) a
sacarificacdo da madeira foi economicamente vidvel somente em uma situacdo de

emergéncia tal como a guerra, 2) conversdes insuficientes e ndo-homogéneas da fracdo de
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hemicelulose a furfural no estigio de pré-hidrélise foi outro sério problema, 3) severa
corrosdo das partes metdlicas da planta. Enfim, a hidrélise com &4cido concentrado de

biomassa € limitada pela corrosao e custo alto de recuperagdo de dcido.

2.1.2- Processos com acido diluido

O primeiro processo pratico, “The Scholler-Tornesch”, foi desenvolvido na
Alemanha em 1930. Foi modificado nos Estados Unidos como processo “Madison” e
“Tennesse Valley Authority (TVA)”, e foi introduzido na Suica, Alemanha e Japao.
Entretanto, apds a segunda guerra mundial, o processo foi usado somente na ex- Unido
Soviética e em alguns paises socialistas.

A hidrdlise 4cida diluida € interessante, pois a corrosdo das partes metdlicas durante
o processo deve ser menor que na hidrélise dcida concentrada, é adequada para a operagao
em larga escala. Entretanto, esse processo também tem vérios problemas. No processo de

acido diluido nao € possivel esperar o inchamento da regido cristalina da celulose.

2.1.2.1- Processo percolaciao

O processo de percolagdo € aquele em que a solucdo 4cida € continuamente ou
intermitentemente substituida com a solugdo dcida fresca, assim a degradacdo de acucares
no hidrolizado pode ser diminuida. O processo “Scholler-Tornesch, Madison” e “TVA”
todos basicamente dependem da percolacdo. No caso do processo “Scholler-Tornesch”, a
madeira foi tratada com 0,8 % a 1,2% de acido sulftrico por 10 a 14 h, com isso a solucao
resultante continha 4% de agucar. As condi¢des reacionais foram melhoradas no caso do
processo “Madison”. A temperatura do tratamento foi aumentada de 160 a 165 °C. Assim, a
concentracdo de actcar foi aumentada para 5-15%. Entretanto, processo de percolacdo tem
grandes problemas como longo periodo de tratamento e baixa concentracdo de agicar. O

processo de percolagdo ndo € apropriado para materiais fibrosos de baixa densidade.

2.1.2.2- Processo Continuo
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A “American Can Company” trabalhou na hidrdlise 4cida de material
ligninoceluldsico usando um “plug-flow reactor (PFR)”. As condi¢Oes reacionais foram:
temperatura de 205 °C, tempo de residéncia de 4,5 min, concentragdo de dcido sulftrico 1,5
%, tamanho da particula de 1 a 2 mm. Rendimento de glicose e furfural do valor teérico
foram de 40 % e 35%, respectivamente.

O processo “New York University” utiliza papel e serragem. O processo consiste de
duas extrusoras idénticas que operam continuamente com tempo de residéncia de 10 a 60 s.
O rendimento de glicose foi de 50-60%.

O instituto de tecnologia da Gedrgia (GIT) desenvolveu um novo processo de
sacarificacdo da madeira com dois estigios de tratamento com explosdo a vapor, um pré-
tratamento e o estdgio da hidrélise, usando um “plug-flow reactor (PFR)” a alta pressdo. As
condic¢des reacionais foram: concentragio de 4cido sulftrico, 1%; pressao, 20,4 atm; tempo
de residéncia, 5 min. Mais informacdes podem ser encontradas em HON ez al. (1991).

O “Tennessee Valley Authority (TVA)” operou uma planta piloto de hidrélise dcida
diluida. A unidade demonstrou viabilidade técnica e boa performace (BIOMASS
CONVERSIONS TEAM, 1996). A tabela 2.1 mostra parametros operacionais para esse
processo (KAYLEN, 2000).

Tabela 2.1: Dados do processo “TVA” (KAYLEN, 2000).

Co-produto lignina celulose Hemicelulose
Etanol (gals.) 200 (Ib/ton)’ 2000 (Ib/ton) '
cecgl (0,6) ' cehx (0,85)"
mxe (0,514) ' mxe (0,514) '
cege (0,95) cexe (0,6)"
drr (0,98)/6,65 drr (0,98)/6,65
(Ib/gal.) (Ib/gal)
Furfural (ton) cehx (0,85)"
mxf (0,9) '
fre (0,995)"
fewt (0,9261])

1cecgl: eficiéncia de conversdo (EC) de celulose a glicose; cege, cege: EC de glicose a CO,, etanol; cehx: EC

de hemicelulose a xilose; cexc, cexe: EC de xilose a CO,, etanol; drr: taxa de recuperacio na destilagdo; fewt:
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concentragdo em peso de furfural; fre: eficiéncia de recuperacdo de furfural; mxf: fragdo maxima do teérico

de xilose a furfural

Iniciaram a operacdo em 2004 quatro plantas experimentais (EUA: 10 — 20 milhdes
de galdes/ano), com tecnologias diferentes (duas com 4cido diluido, dois estdgios; uma com
acido concentrado; uma com catélise enzimatica). As matérias-primas foram o bagaco de
cana, lixo urbano, residuos agricolas e residuos da inddstria de madeira.

No Brasil, a tecnologia em desenvolvimento € o processo DHR (Dedini Hidrolise
Ré4pida, um desenvolvimento conjunto da Dedini e Copersucar); este processo é uma
variante dos processos que utilizam solvente organico. Atualmente, obtém-se cerca de 100
litros de etanol por tonelada de bagaco hidrolisado, esperando-se atingir uma produtividade
80% superior com o aperfeicoamento da tecnologia. No estagio atual, ndo se recupera para
etanol os acucares derivados de hemicelulose; mas as andlises técnico-econOmicas sao

animadoras, quando este processo € utilizado nas usinas em associagdo com o sistema

convencional existente (OLIVERIO, 2004).
2.2- Rotas quimicas para a producao de furfural e aspectos econdomicos

O furfural é um liquido amarelo claro, com um odor caracteristico intenso, obtido
através da transformacao de diferentes tipos de residuos agricolas. As suas duas principais
aplicacdes sdo como solvente seletivo no refino de petréleo para a producdo de 6leos
lubrificantes € como matéria-prima para transformar em alcool furfurilico, que € utilizado
na produgdo de resina sintética para moldes de fundi¢c@o. Ainda € utilizado na producdo de
inseticidas, germicidas, fungicidas, corantes, na industrializacdo de resinas sintéticas, de
fibras artificiais, de plasticos e na industria farmacéutica.

Furfural € exclusivamente produzido a partir de material lignocelulésico por
desidratacdo com dcido sulftrico ou cloridrico das pentoses (principalmente a xilose) que
estd presente em quantidades significativas na hemicelulose.

H H*
CsH;)Os —  CsH40,+3 H,O — produtos degradados (A)
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A tecnologia industrial para a produgdo de furfural tem reatores batelada e continuos
onde a fracdo da hemicelulose de material lignocelulésico € convertida em
monossacarideos (pentoses) por hidrolise dcida. A matéria-prima € enviada a um digestor e
misturada com uma solu¢do aquosa de dcidos inorganicos. O sistema € mantido a
temperatura desejada pela injecdo de vapor para o digestor. Do reator a mistura reacional
passa por um flash para minimizar a perda de furfural através de reacdes secunddrias de
degradacao e condensac¢do, depois € recuperado em uma série de colunas de destilacdo.

Quase todas as plantas industriais de furfural utilizam o processo batelada. Elas
operam com rendimento inferior a 50%, necessitam de grande quantidade de vapor e geram
bastante efluente. A Westpro (modificou a tecnologia chinesa de furfural Huaxia) utiliza o
processo continuo. Esse processo utiliza reatores de leito fixo, processo de separagcdo
continuo, que fornece elevados rendimentos de furfural, incluindo subprodutos a baixo
custo de producao (WIN, 2005). Um resumo das principais diferengas entre as tecnologias
para a producdo de furfural é mostrada na tabela 2.2 a seguir. Os dados sdo um
direcionamento e deveria ser tratado com precaugdo. Huaxia € a mais confidvel porque eles
estdo atualmente em producdo. Vedernikov fez um custo detalhado. Supra Yield e
Universidade de Melbourne & Hermescec estdo em estigio de conceito (BUSINESS et al.,

2006).

Tabela 2.2: Comparagao das tecnologias de producao de furfural (BUSINESS et al., 2006).

Variavel Tecnologia Supra Yield Tecnologia Universidad
Huaxia Vedermikov e de
Melbourne
&

Hermescec

Estagio de comercializado  laboratério Piloto & no minimo laboratério

desenvolvimento comercial

Capacidade 4500 5900 6900 6500

(toneladas/ano de
produto total)
Utilizagao da 100 100 100 100
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capacidade assumida

Materiais usados 10000
(tonelada de massa

seca)

Indice de massa seca 22

de pentosanas

Recuperagdo total de 45

produto (% massa seca

biomassa)
Produto principal Furfural
Rendimento de 35

furfural (% do tedrico)

Producao de furfural 770

(toneladas)

Poténcia 400

(KWh/tonelada de

furfural)

Acido sulfirico 0,55

(tonelada/tonelada

furfural)

Emissoes -

Investimento capital 405

($/tonelada de venda

de produto)

Co-produtos Alcool metilico,
acetona, Aacido
acético, acido

levinico

10000

22

59

Furfural

+50

1100

150

10000

22

69

Furfural

+75

1650

650

0,22

850

Acido

etanol

acético,

10000

22

65%

Fenol

234

Furfural,

celulose

Continuagdo da Tabela 2.2

A producio atual de furfural no mundo é de 250000 t/ano, a um prego estdvel de

$1000/t. A capacidade operacional global € estimada ser de aproximadamente de 225000
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toneladas métricas por ano. Os principais produtores, o consumo e o preco de furfural no

mundo sdo mostrados nas tabelas 2.3, 2.4 e 2.5, respectivamente (WIN, 2005).

Tabela 2.3: Producao de furfural no mundo (WIN, 2005).

Pais Matéria-prima Producao (t/ano)
China Sabugo de milho 200000
Tailandia Sabugo de milho 8500
Republica Dominicana Bagaco 32000
Africa do Sul Bagaco 20000
Espanha Sabugo de milho 6000
Outros (India & América do Sul) Sabugo de milho/bagaco <15000
Russia (usado internamente) sabugo de milho -
Total >280000

Tabela 2.4: Consumo de furfural no mundo (WIN, 2005).

Pais/continente Furfural (t/ano)

Europa 12000
Estados Unidos 8000
Meio-Oeste 7000
Japao 6000
Taiwan 5000
América do Sul 5000
China 5000
Australia 550
Africa do Sul 1450
Outros 50000

total 100000
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Tabela 2.5: Preco de furfural no mundo entre 1995-2002 (WIN, 2005).

Ano Faixa preco ($/t) Comentéarios
1995 675-1250 Seca na China
1996 840-1845 Seca na China
1997 860-1225 Seca na China
1998 830-990

1999 690-865

2000 630-705

2001 >650

2002 500-1100

A China é a maior produtora e exportadora deste produto e tem metade da
capacidade global. A Republica Dominicana também tem destaque na produ¢do. Hoje o
Brasil importa este produto, pois a Agroquimica Rafard S.A. pertencente ao grupo Rhodia
que produzia o furfural a partir do bagago da cana-de-acticar foi fechada em 1990. O maior
mercado para uso de furfural era para a produgdo de édlcool furfurilico. Mas, agora € para o
refino de 6leo lubrificante. A China € a tnica regido onde a producgido de furfural é esperada
crescer a um taxa média anual de 5% nos préximos cinco anos. O consumo de furfural nos

Estados Unidos espera-se estabilizar a uma taxa média anual de 2% nos préoximos cinco

anos (WIN, 2005).

2.3- Toxicologia, Fatores de Seguranca e Higiene Industrial

Quando ingerido ou inalado, o furfural pode causar dor abdominal, diarréia, dor de
cabeca, vomito, dor de garganta, inconsciéncia devido a perda da respiracao. O contato com
furfural irrita a pele, as vias respiratdrias e pode fazer com que os pulmdes encham-se com
o liquido.

Exposicdo cronica na pele pode levar a alergia. Se exposto na pele e nos olhos deve
lavar imediatamente com grande quantidade de dgua. Estudos toxicoldgicos indicam que
furfural conduziu a tumores, mutacdes, estragos no figado e rins em animais. Acima de 60
°C pode ser formada mistura explosiva vapor/ar. O “Threshold limit value” (TLV) para o

furfural é de 2 ppm. Mais informagdes sobre propriedades toxicoldgicas e seguranca, das
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substancias envolvidas na hidrdlise 4cida, podem ser encontradas no “International
Chemical Safety Cards” (ICSC) ou no “Material Safety Data Sheet” (MSDS) disponiveis
nos “websites”
http://www.ilo.org/public/english/protection/safework/cis/products/icsc/dtasht/index.htm e
http://www.siri.org/msds, respectivamente. Os dados de flamabilidade e propriedades

fisicas sdo listados na tabela a seguir.

Tabela 2.6: Propriedades fisicas e limites de flamabilidade do furfural

Propriedades fisicas dados de furfural

Ponto de ebulicéo, °C 162

Ponto de fuséo, °C -36,5
Densidade relativa (4gua=1) : 1,16
Solubilidade em dgua, g/100ml a 20 °C: 8.3

Pressdo de vapor, kPa a 20 °C 0,144

Ponto flash, °C 60 (recipiente fechado)
Temperatura de auto-ignicéo, °C 315
Limites de explosividade, vol% em ar 2,1-19,3

Densidade vapor relativa (ar = 1) 3,31

2.4- Cinética da reacao de hidrolise acida

2.4.1- Modelos para hidroélise acida de celulose

O estudo inicial da hidrdlise de celulose foi feito por SAEMAN (1945) que
descreveu a hidrélise 4cida da celulose como duas reagdes consecutivas pseudo-
homogéneas de primeira ordem se a celulose se expressa como glicose potencial e o
tamanho das particulas € suficientemente pequeno ( < 0,5 mm) para que possa desprezar a
resisténcia a difusdo do 4cido até o interior da particula e a difusdo dos actcares formados
até o exterior. As constantes cinéticas sao func¢des da temperatura e da concentracdo de
acido. As concentragdes sdo em massa do componente por unidade de volume de

suspensao.
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Celulose L> Glicose L> produtos degradados

k, = k,,C"a exp(-E, / RT) (2.1)
k, = k,,C"a exp(-E, / RT) (2.2)

onde C, € a concentracdo de dcido sulfirico na solu¢@o aquosa, em % peso, kjo € kop sdo os
fatores pré-exponenciais, E; e E, sdo as energias de ativacdo € m e n sdo parametros
ajustaveis.

TORRES et al. (1985) apresentam as faixas experimentais das varidveis e os valores dos

parametros os quais estdo nas Tabelas 2.1 e 2.2, segundo os resultados obtidos por vérios autores.

Tabela 2.7: Condi¢des dos experimentos (TORRES et al., 1985).

Pesquisador Tipode  Temperatura, °C  H,SOy, % peso Matéria-prima
reator
SAEMAN (1945) Autoclave 170-190 0,4-1,6 Glicose
McKBBBINS Autoclave 180-260 0,12-3,8 Glicose
(1962)
FAGAN (1971) Autoclave 0,2-1 Papel
THOMPSON PFR 180-240 0,5-2 Solka Floc'
(1979)
GUHA (1981)  Autoclave 180-220 0,5-1,5 Pino
CHURCH (1981) PFR 200-225 1-3 Palha
GRETHLEIN PFR 190-240 0,5-2,5 Chopo
(1982) (madeira
espanhola)
FRANZIDIS T PFR 180-240 0,6-3,8 Gicose
(1983)
FRANZIDIS IT  Autoclave 180-225 0,5-4 Glicose
(1983)

1 polpa de madeira purificada de Brown Paper Co.
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Tabela 2.8: Valores dos parametros (TORRES et al., 1985).

Pesquisador Kio, min'  m Ei, koo, min' n E,, Kcal/kgmol
Kcal/kgmol

SAEMAN (1945) 1,73x10" 1,34 42900  2,38x10" 1,02 32870

McKBBBINS 1,83x10'* 0,86 32506
(1962)

FAGAN (1971) 2,80x10%* 1,78 45100 4,90x10"* 0,56 32800

THOMPSON  1,22x10" 1,16 42500 3,79x10" 0,69 32700
(1979)

GUHA (1981)  5.80x10" 1,28 39430 1,80x10'* 0,88 32110

CHURCH (1981) 4,40x10" 1,00 42900 2,80x10 1,80 30000

GRETHLEIN  6,12x10" 0,99 35150 3,96x10° 0,57 21000
(1982)

FRANZIDIS I 3,84x10* 0,57 20988
(1983)

FRANZIDIS II 2,55x10"% 0,90 30656
(1983)

LEE et al. (2004) trazem um modelo cinético para a degradacdo da glicose. Uma
série de experimentos foi conduzida a 180-230 °C e pH=1,5-2,2 usando ampola de vidro.
A equacdo de Arrhenius e as regras de catdlise dcido-base podem ser aplicadas a

decomposicao da glicose:

_ EGlu
K% = Koo+ K, X(H' K, x(HO™ )Ix exp[ /’;:T J (2.3)

k"™ ¢ a constante da taxa de primeira ordem para a degradacio da glicose, E°™ é a

onde
energia de ativacdo, T € a temperatura da reacdo, e R € a constante de gés ideal. Pela regras
de catélise 4cido-base, o fator pré-exponencial consiste de trés partes: fator dcido (Kpyy),
fator basico (Kyo ) e fator solvente (kipo), respectivamente.

A equagdo obtida apds o ajuste foi:
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(2.4)

KO = (213210 +2,148x 10" x 107" )x exp(—_ 139 OOOJ

RT

Esse modelo pode precisamente predizer as constantes das taxas de primeira ordem
sob condi¢des dcidas, especialmente em faixas de concentragdes de 4dcido extremamente
baixas (pH =1,5-2,2). Além disso, a taxa de decomposicao de glicose varia muito pouco
com o pH na faixa de pH de 2,2 - 7,0, onde as taxas de decomposi¢ao sdo quase idénticas.
O modelo de SAEMAN (1945), entretanto, superestima as constantes das taxas porque
ignora o termo do solvente na decomposi¢do cinética. Quando a concentracdo de 4cido €
aumentada, a tendéncia das linhas dos modelos cinéticos € se unir no final. Isto significa
que o termo solvente é menos importante que o termo acido e pode dessa forma ser
ignorado a faixas de concentracdes de dcido altas, o que o modelo de SAEMAN (1945)
assume.

LEE et al. (2004) também trazem um esquema simplificado do modelo cinético

para a decomposi¢ao da glicose envolvendo reacdes reversiveis mostrado na Figura 2.1.

Glicose »  Componentes
Reversiveis
kGlu Re
k
Produtos
decompostos

Figura 2.1: Modelo cinético simplificado para a decomposi¢ao da glicose.

Ele foi desenvolvido baseado nas seguintes suposi¢des: Primeiro, todas as reagdes
reversiveis sdo combinadas em uma reacdo com somente uma constante de equilibrio, Ke.
Segundo dessa forma a reacdo reversivel € muito rdpida, o equilibrio é alcangado
instantaneamente. Terceiro, os componentes reversiveis sdo também sujeitos a degradacdo
ao mesmo nivel de taxa que glicose. Conseqiientemente, a reacdo reversivel nao afeta a
reacdo de primeira ordem de decomposicdo da glicose uma vez que o equilibrio é
alcancado. Quarto, ambas as constante da taxa kg, € constante de equilibrio sdo fun¢des do

pH e temperatura. Em condi¢Oes 4cidas, elas sdo governadas pela equacdo de Arrhenius e
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regras gerais de catdlise dcida. Conseqiientemente, a cinética da reacdo € expressa pelas

seguintes equacdes, omitindo o termo para o ion hidroxila (HO") sob condicdes 4cidas:

Gl _ -Glu
k u:[KH0+KH+(H+)}><exp (2.4)
: RT
ko :[Keﬁ 4K, (Ht )}Xexp[#j (2.5)

Onde K. € a constante de equilibrio.

O perfil de glicose € expresso pela equagdo abaixo:

Glu _ exp(—-K Glu Xt)

(2.6)
Glu,, (1+K,)
O modelo obtido apds o ajuste dos parametros foi:
KO =[2,132x10" + 2,148x 10" x (H* )|x exp(%j (2.7)
k, =[1,2531-35,37x (H"* )]exp(%) (2.8)

Este modelo inclui reacdes reversiveis, que prediz o comportamento de
decomposicdo de glicose melhor que o modelo cinético de pseudo-homogéneo de primeira
ordem, especialmente quando ambos pH e temperatura sao altos. Os parametros cinéticos

determinados nesse trabalho nao podem ser aplicados a altas faixas de pH.
2.4.2- Modelos para hidroélise acida da hemicelulose
WYMAN (2000) mostra uma revisdo dos modelos bésicos para hidrélise dcida da

celulose e hemicelulose. Quase todos os modelos na literatura usam uma das trés

abordagens bdsicas chamadas de modelos A, B e C para descrever a hidrélise da
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hemicelulose. Em todos os modelos, a taxa de reagdo tem sido assumida como reacdo de

primeira ordem com respeito aos reagentes em cada passo da reacdo.

2.4.2.1- Modelo A

O modelo mais simples para descrever a hidrdlise da hemicelulose é baseado em
duas reacdes em série de primeira ordem proposto por SAEMAN (1945) para hidrdlise da
celulose. As reacOes sdo supostas seguir uma dependéncia de primeira ordem na

concentracdo com a equacdo de Arrhenius para k;.

Hemicelulose—— Xilose—*2— Pr odutos degradados

ki = A;iC" acido exp| — (2.9)
RT

SAEMAN (1959) determinou as taxas de consumo de xilose e de desaparecimento
de furfural a 160-280 °C e 0,8-0,00625 N de 4cido sulfdrico em reator batelada. A
concentracdo inicial de xilose variou de 200 a 3,125 g/I. Esses fendmenos, o do consumo de

xilose e o de desaparecimento de furfural foram observados em experimentos separados.
Xilose—"— Furfural —*2— produtos degradados
As equagdes obtidas para k; e k, foram:

k1=6290yx CH+ exp(— 35,70[473}#D (2.10)
ko=80,1070yF Cy + exp(— 23,48(%)] (2.11)
Onde 0 € a densidade relativa da dgua a 30 °C, Cys, € a concentragéo de dcido sulftirico,

Normal (N), yx e Yr sdo constantes determinadas graficamente e T € a temperatura da

reagdo, K.
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2.4.2.2- Modelo B

KOBAYASHI e SAKAI (1955) introduziram um modelo que inclui dois tipos de
hemicelulose, uma hidrélise rdpida e outra lenta, cada uma com suas proprias constantes
cinéticas. Esta modificacao foi baseada no fato de que a taxa de reacdo de hidrélise diminui
significantemente apds 70% de conversdo. Dessa forma modelagem da cinética da

hemicelulose foi baseada neste esquema de reagao:

Hemicelulose
K¢ Produtos

hidrélise rapid
p a\ 2 DegradadOS
xilose —*
Hemicelulose /

Hidrélise lenta
kg

2.4.2.3- Modelo C

Enquanto o modelo B assume que os oligdbmeros quebram os mondmeros muito
mais rapido que eles sdo formados, acredita-se que pouca precisdo foi perdida por omissao
deste passo, uma terceira variagdo do modelo bésico € a inclusdo de um intermedidrio

oligomérico. O mecanismo da reacdo € apresentado como segue:

Hemicelulose ks . ko
rdpida ! Produtos

\‘ Oligdbmeros —— xilose— >  Degradados
Hemicelulose /
lenta
kg

LEE et al. (1996) investigaram a cinética da hidrélise dcida da hemicelulose em
uma mistura de espiga de milho e palha de milho. O modelo cinético reconhece a presenca
de oligobmeros de xilose soliveis, mondmero xilose e a decomposicdo da xilose. Os
parAmetros cinéticos foram determinados a 120-150 °C e concentragio 0,44-1,9 % peso de

dcido sulfurico. Esses pardmetros sdo mostrados na tabela 2.9.
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Tabela 2.9: Energia de Ativacdo para cada reacdo LEE et al. (1996).

k; Ai,min" (%peso/peso)™ n;
1 1,998x10" 1,0
2 1,237x10" 1,0
3 1,046x10" 1,2
4 8,990x10"! 1,0

LAVARACK (2002) obteve o modelo cinético para a hidrdlise &4cida de
hemicelulose a partir do bagaco de cana para os modelos A, B e D. Os resultados sdo
mostrados na Tabela 2.10. Os experimentos foram conduzidos nas seguintes faixas:
temperatura (80-200 °C), razdo de massa sélido a liquido (1:5-1:20), tipo de matéria-prima
(bagaco ou bagacilho), concentracdo de acido (0,25-8 % peso), tipo de dcido (sulftrico ou

cloridrico) e tempo de reacao (10-2000 min).

Tabela 2.10: Resultados do modelo cinético para a xilose (LAVARACK, 2002).

Modelo A Modelo B Modelo D

Matéria-prima  Bagaco  Bagacilho  Bagaco  Bagacilho  Bagaco  Bagacilho

Ay s 21,6x10°  30,3x10° - : 3 -

E,, kJ/mol 82,8 105,9 - - - -
Aps” - - 97,6x10°  1346,0x10° 28,5x10° 46370x10°
E;, kJ/mol - - 88,1 98,6 83,8 107,2
A, s’ - - 1,46x10°  11,9x10°  28,5x10° 46370x10°
E,, kJ/mol - - 73,5 76,5 83,8 107,2
Ay, s 2,66x10"  2,66x10'*  0,294x10'* 0,353x10'* 4,72x10°  4,72x10°
E,, kJ/mol 118,9 117,6 111,2 113,8 140,5 140,5
As, s - - - - 87,0x10"  70,6x10"
Es, kJ/mol - - - - 115,0 113,0
n 0,82 0,97 0,79 0,27 0,81 0,97
Coeficiente 0,88 0,96 0,88 0,83 0,88 0,96

correlacdo, R
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2.4.2.4- Modelo D

Hemicelulose k¢ K2

rapida \ .
) xilose Furfural
Hemicelulose /

Hidrdlise lenta

ks k3 produtos
degradados

* % *

VASQUEZ et al. (2002) estudaram a hidrélise 4cida do bagaco de cana. Os
tamanhos das particulas eram menores que 0,5 mm. A hidrdélise foi feita usando 2, 4 e 6 %
dcido sulftrico e a 100, 122 e 128 °C. O modelo cinético utilizado para predizer as

concentracoes de glicose, furfural, xilose e acido acético foi o de SAEMAN (1945).

. k . k
Polimero L— Monomero 2— sub — produtos

k; = exp(30,7) C*"** exp(-13080/T) (2.12)

VASQUEZ et al. (2002) comparam o valor obtido para a energia de ativagdo (E, =
109 KJ/mol) com outros da literatura para outros materiais lignocelulésicos. Usando
modelos de duas fragdes, o valor de E, = 127 KJ/mol para madeira (MALONEY,
CHAPMAN, & BAKER, 1985) e 120 KJ/mol (KIM, YUM, & PARK, 2000) e 96,3 KJ/mol
(KIM & LEE, 1987) para varias madeiras foram encontrados. Para residuos agricolas, os
valores de 80,3 e 92,3 KJ/mol foram encontrados (EKEN-SARACOGLU et al., 1998). O
valor de E, obtido nesse trabalho também € semelhante aos relatados com outros modelos
cinéticos. Por exemplo, E, foi 65,4 KJ/mol (VEERARAGHAVAN, CHAMBER, MYLES,
& LEE, 1982) e 172 KJ/mol (BHANDARI, McDONALD, & BAKHSHI, 1984) usando
outros modelos cinéticos. Essas diferencas na ordem de grandeza podem ser atribuidas a
variagdo da estrutura e composi¢do quimica do material lignocelulésico empregado, que
pode agir neutralizando a acdo do dcido ou dificultando a acessibilidade do 4cido a
hemicelulose.

Os valores de ko variam grandemente entre as matérias primas. RANGANATHAN,
McDONALD, e BAKHSHI (1985) sugerem que estas diferencas podem ser devidas a

estrutura e composi¢ao do material, que pode neutralizar o dcido.
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NEUREITER et al. (2002), estudando a hidrélise dcida diluida do bagaco de cana,

encontraram como parametros significativos a concentragdo de dcido, temperatura e tempo.

2.4.3- Aspectos heterogéneos

A cinética global de hidrélise acida foi descrita primeiro por SAEMAN (1945) como
duas reagcOes consecutivas de primeira ordem pseudo-homogéneas. A equagdo cinética de
primeira ordem geralmente aplica as reacdes em fase homogénea. Dessa forma, reacdo de
primeira ordem € justificivel para hidrdlise de oligossacarideos que sdo soldveis no
hidrolisado médio. Este modelo cinético cldssico para hidrdlise da celulose ¢
freqiientemente referido como pseudo-homogéneo. Segundo LEVENSPIEL (1988) as
reacoes ndo cataliticas de solidos/solucdo devem ser classificadas como reacdes
heterogéneas. O substrato estd na fase sélida e o catalisador estd na fase liquida. O
mecanismo de reagdo de hidrélise inclui (CARRASCO, 1991; FENGEL & WEGENER,
1984; HARRIS, 1952):

1) difusdo de proétons através da matriz lignocelulésica imida

2) protonagdo do oxigénio de uma ligacdo éter heterociclico entre os mononeros de acucar

3) quebra da ligacao do éter

4) geracdo de um carbocétion como intermedidrio

5) solvatacdo do carbocation com dgua

6) regeneracdo do préton com co-geracdo do mondmero de actcar, oligdmero ou polimero
dependendo da posicao da ligacao do éter

7) difusdo dos produtos da reacdo na fase liquida se € permitido pela forma e tamanho
deles

8) reinicio do passo 2

PETTERSON (2003) apresenta um modelo simples para a hidrélise heterogénea da
celulose. Este modelo serve como um direcionamento para exploracdo adicional do
processo.

Devido a dificuldade de encontrar um mecanismo severo para reagdes de hidrodlise, €

usual usar modelos simplificados para determinar a cinética de hidrélise de materiais
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lignocelulésicos (VASQUEZ, 2002). Nesse caso, para simplificar os célculos de estudo
cinéticos, considera-se que a reacdo de hidrélise para a biomassa se aplica as leis que regem
uma reacdo pseudo-homogénea, irreversivel e de primeira ordem. Estudos experimentais
realizados com essa reagdo confirmaram o seu perfeito ajuste a essas consideracdes

(SAEMAN, 1945).

2.5- Aspectos fluidodinamicos
2.5.1- Caracterizacao do bagaco de cana

A caracterizacdo de tamanho e forma das particulas de bagaco é um trabalho
delicado, na medida em que os resultados finais dependerdo estreitamente da metodologia
adotada. O tamanho das particulas depende do tipo de moenda e do tipo de cana moida; e
tem-se uma grande variedade de tamanhos e geometrias de particulas cobrindo uma ampla
faixa (NEBRA, 1985).

O material € fibroso, de baixa densidade e alto indice de umidade. E dificil
caracterizar propriedades das particulas de bagaco de uma maneira usual, isto é, pela
densidade da particula, tamanho, etc (RASUL, 1999).

De um modo geral, o bagaco consiste de fibras, medula e cortica, nas propor¢des
madssicas de aproximadamente de 60-65%, 18-20% e 10-12%, respectivamente. As fibras
possuem uma grande razdo comprimento/didmetro (cerca de 70). As medulas sdo de forma
e tamanho irregulares com razao didmetro/comprimento por volta de 5. As corticas tém
elevada razao/comprimento e consiste de particulas retangulares. A Tabela 2.11 fornece a
composi¢do quimica tipica do bagagco de cana-de-agicar proveniente de vdrias regides
geograficas (MACHADO, 2000).

PONCE (1983) determinou a densidade e propriedades geométricas do bagaco seco.
O paralelepipedo foi escolhido como modelo geométrico para caracterizar as particulas de
bagaco retidas por uma peneira de abertura 0,841 mm. As propriedades foram: largura,
comprimento, espessura, volume, superficie especifica relativa ao volume, superficie da
face maior, didmetro equivalente, fator de forma. A amostra foi dividida em duas partes:
sub-fracdo A, constituida principalmente de fibras e sub-fracdo B, constituidas de medula.
A densidade (g/cm3) para a sub-fracdo A e sub-fracio B foi de 0,211 e 0,0933,

respectivamente. PONCE (1983) compara seus resultados com outros da literatura. Por
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exemplo, a densidade (g/cm’) de 0,2320 e 0,1464 foram obtidas por BOIZAN (1980 ) para
uma peneira de abertura de 1,595 mm usando duas variantes do método de Ergun.
BLANCO & RAMIREZ (1980), usando o método picnométrico, encontraram o valor

médio de 1,53 g/cm’ para o bagaco saturado, parcialmente picado.

Tabela 2.11: Composi¢do quimica aproximada do bagaco integral, fracdo fibra e medula
para diferentes regides geograficas em percentagem (calculado sobre o bagaco seco) (

MACHADO, 2000).

Origem Tipo Celulose Lignina Polioses Cinzas
EUA Integral 58,4 21,3 29,4 2.9
(Louisiana)
Fibra 61,4 20,7 30,0 2,0
Medula 54,6 21,3 29,9 4,6
Integral 56,8 22,3 31,8 2,3
Filipinas Fibra 62,9 21,8 31,2 1,2
Medula 55,4 22,5 33,2 2,6
Integral 50,9 18,1 29,6 39
Porto Rico Fibra 59,9 19,8 31,6 1,2
Medula 53,9 18,8 31,9 3,2
Africa do Sul Integral 45,3 22,1 24,1 1,6
Integral - 27,6-28.,4 19,4-21,6 1,3-2,0
Havai Fibra - 25,8-27,3 20,0-22,0 0,6-0,8
Medula - 27,6-28,8 19,3-21,5 1,8-2,4
Integral 46,6 20,7 25,2 2,6
Cuba Fibra 47,0 19,5 25,1 1,4
Medula 41,2 21,7 26,0 5.5
Brasil Integral 49,1 20,3 27,8 1,6
(Sao Paulo)
Fibra 51,1 20,8 26,7 0,8

Medula 47,5 20,2 28,5 3,0
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NEBRA (1985) utilizou as equagdes 2.13, 2.14 e 2.15 para representar o tamanho da
particula de bagaco tipo fibra e medula, respectivamente e apresenta a andlise
granulométrica do bagaco de cana, assim como sua densidade, determinada

experimentalmente. Os resultados sdo mostrados nas Tabelas 2.12, 2.13 e 2.14.

a‘ +b?
Dy =" (2.13)
4Ap
D,, = (2.14)
Ps
A =al (2.15)

Onde as dimensdes a, b e | sdo mostradas nas Figuras 2.2 e 2.3.

7 2

Figura 2.2: Caracteristica dimensional das particulas de bagaco cana tipo fibra (NEBRA,
1985).
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Figura 2.3: Caracteristica dimensional das particulas de bagaco tipo medula (NEBRA,
1985).
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RASUL (1999) descreve técnicas para determinar algumas propriedades fisicas e
geométricas do bagaco. As propriedades do material médias foram obtidas baseadas na
propor¢io de peso dos constituintes do bagaco. As densidades de 1470 kg/m® + 30 kg/m’ e
492 + 15 kg/m’ foram obtidos para o esqueleto do bagaco e para bagaco, respectivamente.

Também determinou a porosidade do bagago de 66%.

Tabela 2.12: Anédlise Granulométrica e tipos de particulas em cada peneira de uma amostra
de bagaco proveniente de uma moenda 37’ X 48’ equipada com dois picadores e

desfibrador Copersucar (NEBRA, 1985).

Malha Peso em % Peso fibras  Peso p6 (g) % fibras % p6  Abertura

Tyler cada peneira (2) peneira
(€9) (mm)
8 6,69 18,7 6,23 0,14 98,0 2,0 2,38
14 5,42 15,1 4,83 0,59 89,0 11,0 1,19
28 9,92 27,7 2,07 0,67 76,0 24,0 0,59
48 10,03 28,0 0,1784 0,2635 40,4 59,6 0,297
65 2,02 5,6 0,210
100 1,00 2,8 0,149
F 0,71 2,0

2

Tabela 2.13: Valores da esfericidade de forma para cada peneira, para particulas tipo “p&d’

(NEBRA, 1985).

Malha xi (po) dp (mm) Dp (mm) oi
8 Desprezivel
14 1,84 1,68 2,71 0,38
28 6,80 0,84 1,90 0,20
48 15,38 0,42 0,84 0,25
65 2,65 0,25 0,451 0,31
100 2,15 0,18 0,356 0,26

28,82
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Tabela 2.14: Caracterizacdo dimensional do bagaco de cana (NEBRA, 1985).

Malhas Tipos % Dp(mm) po (Kg/m3)
8 Fibras 20,95 3,21 210
P6 0 -
14 Fibras 14,91 1,34 340
P6 1,84 1,68
28 Fibras 21,55 0,49 600
P6 6,80 0,84
48 Fibras 13,67 0,29 600
P6 20,18 0,37

2.5.2- Fluidodinamica do reator

O estado de movimento das particulas pode ser dividido em trés regimes basicos de
operacdo: leito fixo, leito expandido e regime de transporte. O regime de escoamento em
leito fixo existe quando a forca de arraste induzida sobre as particulas, pelo fluxo da
mistura gas-liquido, ¢ menor que o peso efetivo destas no sistema. Quando, por um
aumento na velocidade de géds e/ou liquido, a forca de arraste se iguala ao peso efetivo das
particulas, o leito estd no estado de minima fluidizagcdo, o que marca o inicio do
escoamento em leito expandido (ABREU, 1995).

Continuando-se o aumento na velocidade de gis e/ou liquido para acima da
velocidade de minima fluidizacdo (uyy), o leito continuard em regime expandido até que a
velocidade de gds ou liquido dependendo de quem seja a fase continua se iguale a
velocidade terminal da particula (v;); a uma velocidade acima desta tem-se o regime de
transporte (ABREU, 1995).

Uma vez que se esse trabalho trata de um escoamento tubular de um sistema liquido
contendo s6lidos em suspensdo, faz-se necessdrio conhecer as condi¢cdes em que essas
particulas serdo ou ndo arrastadas pela corrente liquida ascendente, evitando a
sedimentacdo e entupimento do reator (ABREU, 1995).

Na falta de correlacdes especificas para descrever a fluidodinamica da particula ndo-
isométrica, utilizam-se os resultados relativos a particula isométrica, caracterizando a forma

da particula ndo-isométrica através da esfericidade (MASSARANI, 2001).



Capitulo 2- Revisao Bibliografica 36

2 _4PF(PS —PF )gDp3

cp Re® = (2.15)
3 2
1.2 o\-12s2] 112
Re=|| K1cDRe” | | cp Re” (2.16)
24 Ko

K1=0,843l0g(¢/ 0,065)
Ko =531-4,88¢
D,v
Re = M (2.17)
y7,
Para corrigir o efeito da concentracdo de particulas, a velocidade terminal foi

calculada novamente utilizando as equacdes 2.18 a 2.20 proposta em MASSARANI (2001).

3,94
Reo, <022t = 08¢ 0565<¢e<08 (2.18)
Voo 48-3809<¢e<1
1< Res, < 500, "t _ ! ,05<e<095 (2.19)
Voo 14+ AReo,
A=228:"996 p-035-033¢
Reoy > 2x10°, 1 = 0,095 exp( 2,29¢ ),0,5 < € < 0,95, (2.20)
Voo
1.82 0.94
0.729d -
nf = P LOL(pp 22 (2.21)

PLHEL

2.6- Modelagem matematica

Pode-se definir um modelo como uma estrutura que tenta descrever de forma
aproximada a realidade, baseada em um conjunto de observac¢des experimentais. Nenhum
modelo é capaz de descrever a realidade completamente porque todo dado experimental €
corrompido por erros de medida e porque nem todas as varidveis podem ser controladas

e/ou medidas precisamente durantes os testes experimentais.



Capitulo 2- Revisao Bibliografica 37

O modelo de um processo deve ser o mais simples possivel, porém, preciso o
suficiente para prever seu comportamento frente a mudangas nas varidveis operacionais e
propriedades do sistema e permitir a obten¢do de parametros para ampliacdo ou redugdo de
escala de unidades. Para isso o modelo matemético deve representar bem os fendmenos
fisicos e quimicos mais relevantes (CARBONELL, 1996).

A modelagem de um reator envolve a avaliacao de varios fendmenos, ilustrados na
Figura 2.4. Condi¢des operacionais, geometria e dimensdes do reator e propriedades fisico-
quimicas de reagentes e produtos sdo varidveis de entrada do modelo, que podem ser
controladas e manipuladas. Da ag¢do combinada de todas essas varidveis resulta a
fluidodinamica do leito, for¢a de interacdo entre as fases e coeficientes de transferéncia de
massa e calor. As taxas de reagdo, equilibrio termodindmico, solubilidade e calores de
reacdo sdo especificos para cada sistema reacional considerado, para os quais 0s mesmos
devem ser obtidos. A comparagdo entre resultados do modelo e dados experimentais deve
ser uma constante durante o desenvolvimento da modelagem, onde o modelo fornece
subsidios para a otimizacdo do nimero de experimentos e condi¢des operacionais dos
mesmos e os dados experimentais fornecem os parametros necessdrios na modelagem

(CARBONELL, 1996).
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Cinética

~ Termodinamica
Taxas de reacao

[ Dados Experimentais ]

Modelo
Cinético

MODELO MATEMATICO DO REATOR

Equacoes de balanco

Condicoes de contorno

Modelo Fluidodinamico Condicoes operacionais
Propriedades fisicas

Teoria de Turbuléncia .
Geometria do reator

A

Fenomenos de transporte:
Forca de interacao entre as fases
Volume ocupado por cada fase
Transferéncia de calor e massa

Figura 2.4: Fenomenos envolvidos na modelagem de reatores (CARBONELL, 1996).
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Capitulo 3

“Se vi mais longe que os outros é porque
estava sobre os ombros de gigantes”

Issac Newton
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3- Fluidodindmica e modelagem da cinética no reator de hidrolise acida

3.1- Fluidodinamica

Para o célculo da velocidade terminal da particula tipo fibra e pd e da velocidade
minima de fluidizac¢do € necessario o seguinte conjunto de varidveis:
- dimensdes de cada particula

- densidade e viscosidade da dgua

Para as dimensodes foram utilizados os dados de NEBRA (1985). A densidade da
particula foi determinada segundo a equag¢do 3.1 que considera o efeito da tensdo
superficial na densidade do bagaco. A densidade do esqueleto e porosidade do bagaco
usados foram o de RASUL (1999). A densidade e viscosidade da dgua foram determinadas
a partir da temperatura. Com base nestes dados, calculou-se a velocidade terminal
utilizando as equagdes 2.15 a 2.20 e a velocidade minima de fluidizagdo a partir da equagao

2.21. Os resultados sdo apresentados nas Tabelas 3.1 a 3.6.

Mesqueleto T Mdagua + Mar

P particula = Vo
particula
Mesqueleto Mdaeua ar
v Vesqueleto + Vigua + Var
_ Vesqueleto dgua ar B
P particula = =

Vparticula

Vesqueleto Vigua Var
= Pesqueleto| o, | T Pdgua| o, — | TPar|,— |7
Vparticula Vparticula Vparticula

= Pesqueleto€esqueleto T Pdagua€dgua T Par€ar

. Pbagaco = Pesqueleto( 1= Eesqueleto )+ Pagua€dgua + Par€ar (3.1)

Onde: porosidade = &, = €4oua + €ar
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Tabela 3.1: Velocidade terminal (m/s) para a particula tipo fibra a temperatura de 513,15 K

Porosidade 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
0,00321 0,03929 0,049407 0,062121 0,078107 0,098207
0,00134 0,01419 0,027313 0,041271 0,053047 0,061727
0,00049 0,00261 0,005350 0,009820 0,016620 0,026434
0,00029 0,001825 0,003744 0,006873 0,011631 0,018499

Tabela 3.2: Velocidade terminal (m/s) para a particula tipo p6 a temperatura de 513,15 K

orosidade 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9
eito
D, (cm)

0,00271 0,011916 0,022455 0,033361 0,042387 0,048974
0,0019 0,008026 0,015637 0,023873 0,030903 0,036117
0,00084 0,004456 0,009232 0,014853 0,019950 0,023850
0,000451 0,002796 0,006072 0,010183 0,014096 0,017171
0,000356 0,002149 0,004768 0,008152 0,011447 0,014069
0,00168 0,008371 0,016366 0,025061 0,032508 0,038041

0,00084 0,004284 0,008892 0,014326 0,019262 0,023044

Tabela 3.3: Velocidade minima de fluidizacdo (m/s) para a particula de bagaco tipo fibra e
p6 a temperatura de 513,15 K.

Fibra medula
D, (m) Velocidade minima D, (m) Velocidade minima
de fluidizagdo (m/s) de fluidizagdo (m/s)
0,00321 - 0,00271 -
0,00134 0,01147 0,0019 0,015555
0,00049 0,00424 0,00084 0,007418
0,00029 0,001815 0,000451 0,004054
0,000356 0,002636

0,00168 0,01332
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Pelos resultados a velocidade terminal da particula aumenta com o D, assim como
a velocidade de minima fluidizacdo, como esperado. Em relacdo a influéncia da

concentracdo de particulas, a velocidade terminal aumenta com a concentracdo de solidos.
3.2- Modelagem e simula¢ao da cinética no reator de hidroélise acida

A malha reacional utilizada para obter as equacdes de balanco de massa é mostrada

a seguir:

a) Hidrélise da Celulose

(C¢H1005)n  + n H,O - n C¢H 1,06 —2> subprodutos
Celulose (s6lido) glicose (liquida) (liquida)
b) Hidrélise da Hemicelulose

3

) _ Oligdmero > X(xilose)
Hemicelulose 1 > Xilose soldvel

4
Hemicelulose 2 / 6 7
Produtos

F(Furfural) ™ * degradados

O modelo proposto inicialmente para determinar os perfis de concentracdo de cada
componente individual é representado pelas equacdes 3.2-3.8, com as condigdes iniciais
segundo LEE (1996) e VASQUEZ (2002) at=0, C =43.2,G =0, H, = 15.21, H, = 8.19,
0=0,X=0,F=0.

Ao modelo do reator sao aplicadas as seguintes consideracdes: cinética pseudo-
homogénea de primeira ordem, concentragdes em base mdssica (massa/volume suspensao),
considera celulose como glicose potencial a qual serd gerada a partir celulose, reator PFR

isotérmico.

1) Balancgo para a malha (a):
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1.1) Balango para a Celulose

= dC dc
VW: rq =E= r1 ==k1C  Co(7=0)=mGp /VTsuspensao
onde:t=V /v,

_E1
k1 =kipC™ —
1=k10C"a exp(——~)

1.2) Balango para a Glicose

fl—Gz(k1C—k2G) Ci(t=0)=0
T

_E2
onde : ko =konC" ;4 exp(—=
2 =ko0C " q exp( RT )

2) Balanco para a malha (b):
2.1) Balango para a Hemicelulose 1:

dH 1

7:_k3H1 H](T=0)=mH1/VTsuspensdo

. _E.
onde: ki =k,;A™ exp| —L | i=345,6
i ol P( RT J

2.2) Balango para a Hemicelulose 2:

dH
d—fz:_k4H2 H2(T=0)=mH2/VTsuspensdo

2.3) Balango para o Oligdmero:

9O _ (kH, +k,H,—k,0) O(z=0)=0
T

2.4) Balanco para a Xilose:

X (k,0-KkX) X(z=0)=0
dr

(3.2)

(3.3)

(3.4)

(3.5)

(3.6)

(3.7)
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2.5) Balancgo para o Furfural:

dF

EzkeX—/gF—bXF F(t=0)=0

(3.8)

A solucdo analitica para as equacgdes 3.2-3.7 é representada pelas equacdes 3.9-3.14.

A equagdo 3.8 foi resolvida numericamente pelo método de Runge-Kutta-Fehlberg de 4°-5°

®
ordem no software Maple

. A introducdo do termo (bXF) na equacdo 3.8 foi proposta por

SAEMAN (1959) para obter resultados mais confidveis.

(—k,7)

C=C,e (3.9)
kt
G=Cqel*T) k17 Co (3.10)
k1 +ko
Hi=Hqg el K7 (3.11)
Ho=Hop e *7) (3.12)
_H _ H _ _
H10k3 kT _ k), Hookq k7 _ k7 (3.13)
k5 k3 ks —kg
_ H10k3ks kT _ kT Hppk4ks ok _ kT
(ks —k3 )N ke —k3) (ks —kq )k —kq)
ks [ Hioks  H20k4 | k7 _ k7 (3.14)
k6 ks\kg5—k3 kg5—kyg

Os parametros cinéticos usados nas simulacdes foram o de SAEMAN (1959),

THOMPSON (1979) e LEE (1996).
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As varidveis analisadas pela simulagdo sdo a temperatura e concentragdo de acido
sulfurico, visto que sdo as principais varidveis que atuam na eficiéncia da hidrolise acida.
Os valores utilizados para a temperatura nas simulagdes foram: 180 — 240 °C e
concentracdo de 4cido 0,5 — 2,0 % peso. Os valores escolhidos para as varidveis
consideradas foram tomados de modo a cobrir as faixas de trabalho normalmente utilizadas
na literatura, fornecendo conversdes satisfatorias com o minimo de reagdes em série, como

a decomposicao da glicose e furfural.

3.2.1- Verificacao da possibilidade de degradacao da glicose

Foi feito um estudo da possibilidade de degradagdo da glicose pura na entrada do
reator, devido a hipétese de a suspensao apresentar acidez natural. Foi utilizada a constante
cinética proposta por LEE (1999) para fazer a simulagdo. As varidveis utilizadas na
simulag¢do foram a temperatura e pH. A faixa de temperatura usada foi de 180 — 240 °C e

pH de 3-7.

3.3- Analise dos resultados

As Figuras 3.1 a 3.7 apresentam os perfis de concentracdo de celulose no reator de
hidrélise. No caso da variagdo da concentragdao de acido sulfiirico observou-se que quanto
maior a concentra¢do, mais rapida é a hidrélise da celulose, ou seja, menor o tempo
espacial no reator. Faz todo sentido, pois 0 aumento da concentragdo causa um aumento na
taxa de hidrdlise da celulose. No caso da variagdo da temperatura observou-se que quanto
maior a temperatura, maior € o consumo de celulose, ou seja, aumento de conversao e
menor o tempo espacial no reator. Faz todo sentido, pois o aumento da temperatura causa

um aumento na taxa de decomposicao da celulose.
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Figura 3. 1: Perfis de concentracio de celulose a T = 180 °C e a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.2: Perfis de concentragdo de celulose a T = 190 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulftrico.
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Figura 3.3: Perfis de concentragdo de celulose a T = 200 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulfurico.
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Figura 3.4: Perfis de concentragdo de celulose a T =210 °C e a vdrias concentragdes de
dcido sulfrico.



Capitulo 3- Fluidodinamica e modelagem matemdtica

50 —

peso
peso
peso
peso

concentragao de celulose (g/l)

tau (min)

Figura 3.5: Perfis de concentragdo de celulose a T = 220 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulftrico.
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Figura 3.6: Perfis de concentragdo de celulose a T = 230 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulfurico.
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Figura 3.7: Perfis de concentragdo de celulose a T = 240 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulftrico.

As Figuras 3.8 a 3.14 apresentam os perfis de concentracao de glicose no reator de
hidrdlise. No caso da variacdo da concentragdo de dcido sulfiirico observou-se que quanto
maior a concentragdo, maior € a concentracdo de glicose € menor o tempo espacial no
reator. A partir da concentracdo médxima a glicose sofre decomposicao, evidenciando que
ela ¢ um intermedidrio de uma reacdo em série. Faz todo sentido, pois o aumento da
concentracdo de dcido causa um aumento na taxa de formacdo da glicose e decomposigao.
No caso da variagdo da temperatura observou-se que quanto maior a temperatura, maior € a
concentracdo de glicose, ou seja, aumento de concentragdo € menor o tempo espacial no
reator. A partir da concentracdo maxima a glicose sofre decomposi¢do. Faz todo sentido,
pois 0 aumento da temperatura causa um aumento na taxa de formacdo e decomposi¢ao de

glicose.
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Figura 3.8: Perfis de concentragdo de glicose a T = 180 °C e a vérias concentragoes de
dcido sulftrico.
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Figura 3.9: Perfis de concentragdo de glicose a T = 190 °C e a vérias concentragoes de
dcido sulftrico.
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Figura 3.10: Perfis de concentragdo de glicose a T = 200 °C e a vérias concentra¢oes de
dcido sulftrico.

22

20

18

16

14

12

10

concentragao de glicose (g/1)

% peso
% peso
peso
% peso

N = 2o
o vlowm
o

o~

0

T T T T T T
5 10 15 20 25
tau (min)

Figura 3.11: Perfis de concentragdo de glicose a T =210 °C e a vérias concentra¢oes de
dcido sulftrico.
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Figura 3.12: Perfis de concentracdo de glicose a T = 220 °C e a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.13: Perfis de concentragdo de glicose a T = 230 °C e a vérias concentra¢oes de
dcido sulfurico.
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Figura 3.14: Perfis de concentragdo de glicose a T = 240 °C e a vdrias concentragdes de

acido sulfurico.

As Figuras 3.15 a 3.21 apresentam os perfis de concentra¢do de xilose no reator de
hidrdlise. No caso da variacdo da concentragdo de dcido sulfiirico observou-se que quanto
maior a concentragdo, maior € a concentragdo de xilose e menor o tempo espacial no reator.
A partir da concentracdo mdaxima atingida pela xilose, ela sofre decomposi¢do. Faz todo
sentido, pois o aumento da concentragdo causa um aumento na taxa de formacgdo e
decomposicdo da xilose. No caso da variagdo da temperatura observou-se que quanto maior
a temperatura, maior € a concentracio de xilose, ou seja, aumento de concentracdo e menor
o tempo espacial no reator. A partir da concentracdo maxima a sofre decomposicao. Faz
todo sentido, pois 0 aumento da temperatura causa um aumento na taxa de formacdo e
decomposicao de

xilose.
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Figura 3.15: Perfis de concentracdo de xilose a T = 180 °C e a vdrias concentra¢des de

acido sulfurico.
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Figura 3.16: Perfis de concentracdo de xilose a T = 190 °C e a vdrias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.17: Perfis de concentracdo de xilose a T = 200 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulfurico.
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Figura 3.18: Perfis de concentracdo de xilose a T = 210 °C e a vdrias concentragdes de
dcido sulfurico.

56



Capitulo 3- Fluidodinamica e modelagem matemdtica

16 —

14

12

10 —

concentracgao de xilose (g/l)

0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
tau (min)

Figura 3.19: Perfis de concentracdo de xilose a T = 220 °C e a vdrias concentragdes de
dcido sulfurico.

14
12

10 —

N

concentragao de xilose (g/l)

2,5

tau (min)

Figura 3.20: Perfis de concentracdo de xilose a T = 230 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulfurico.
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Figura 3.21: Perfis de concentracdo de xilose a T = 240 °C e a vdrias concentragdes de
acido sulfurico.

As Figuras 3.22 a 3.28 apresentam os perfis de concentracio de furfural no reator de
hidrdlise. No caso da variagdo da concentragdo de dcido sulfiirico observou-se que quanto
maior a concentracdo, maior é a concentracdo de furfural e menor o tempo espacial no
reator. Faz todo sentido, pois o aumento da concentragdo causa um aumento na taxa de
formacdo de furfural. No caso da variacdo da temperatura observou-se que quanto maior a
temperatura, maior € a concentracdo de furfural, ou seja, aumento de concentragdo e menor
o tempo espacial no reator. A partir da concentracdo méxima ele sofre decomposicio. Faz
todo sentido, pois 0 aumento da temperatura causa um aumento na taxa de formacio e

decomposicao de furfural.
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Figura 3.22: Perfis de concentrac¢@o de furfural a T = 180 °C a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.23: Perfis de concentragdo de furfural a T = 190 °C a vérias concentra¢oes de
dcido sulftrico.



Capitulo 3- Fluidodinamica e modelagem matemdtica 60

Figm

o 10 20 30 4D &0 BD
taufrmin)

05 % peso HZS0M
10 % peso HZS04
15 % peso HZS04
20 % peso HZS04

Figura 3.24: Perfis de concentracdo de furfural a T = 200 °C a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.25: Perfis de concentrac¢@o de furfural a T = 210 °C a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.26: Perfis de concentragdo de furfural a T = 220 °C a vérias concentra¢oes de
dcido sulftrico.
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Figura 3.27: Perfis de concentrac¢do de furfural a T = 230 °C a vérias concentra¢des de
acido sulfurico.
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Figura 3.28: Perfis de concentragio de furfural a T = 240 °C a vérias concentra¢des de
acido sulftrico.

As Figuras 3.29 a 3.35 apresentam os perfis de concentragdo de hemicelulose total
no reator de hidrélise. No caso da variagdo da concentracdo de acido sulfirico observou-se
que quanto maior a concentragdo, mais rapida a hemicelulose total é consumida. Faz todo
sentido, pois o aumento da concentracdo causa um aumento na taxa de decomposi¢cao da
hemicelulose. No caso da variacdo da temperatura observou-se que quanto maior a
temperatura, maior € o consumo de hemicelulose total, ou seja, aumento de conversdo e
menor o tempo espacial no reator. Faz todo sentido, pois o aumento da temperatura causa

um aumento na taxa de decomposi¢cao da hemicelulose total.
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Figura 3.29: Perfis de concentracdes de Hemicelulose total a T = 180 °C.
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Figura 3.30: Perfis de concentragdes de Hemicelulose total a T = 190 °C.
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Figura 3.31: Perfis de concentra¢des de Hemicelulose total a T = 200 °C.
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Figura 3.32: Perfis de concentragdes de Hemicelulose total a T =210 °C.
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Figura 3.33: Perfis de concentragdes de Hemicelulose total a T =220 °C.
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Figura 3.34: Perfis de concentragdes de Hemicelulose total a T =230 °C.
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Figura 3.35: Perfis de concentracdes de Hemicelulose total a T = 240 °C.

As Figuras 3.36 a 3.42 apresentam os perfis de degradacdo de glicose. No caso da
variacdo da concentracdo de dcido sulfirico observou-se uma pequena degradacdo da
glicose. No caso da variacdo da temperatura observou-se que quanto maior a temperatura,
maior € a degradacdo da glicose. Faz todo sentido, pois o aumento da temperatura causa um
aumento na taxa de degradacdo da glicose. Portanto, a glicose sofre degradagdao
dependendo do pH e da temperatura. A fim de evitar a decomposi¢do pode ser feita uma

neutralizacdo da suspensao.
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Figura 3.36: Perfis de concentracdo de glicose a T = 180 °C.
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Figura 3.37: Perfis de concentracdo de glicose a T = 190 °C.



Capitulo 3- Fluidodinamica e modelagem matemdtica

Glg/n

D g 10 15 20

tau rmidd

ajgajyayajyal
IITITTT
I
(AR Ry [n it

Figura 3.38: Perfis de concentragéo de glicose a T =200 °C.
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Figura 3.39: Perfis de concentracdo de glicose a T =210 °C.
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Figura 3.40: Perfis de concentracéo de glicose a T = 220 °C.
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Figura 3.41: Perfis de concentracéo de glicose a T = 230 °C.
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Figura 3.42: Perfis de concentracéo de glicose a T = 240 °C.

3.4. Conclusao

Em relagcdo aos resultados apresentados no presente trabalho pode-se dizer que o
modelo proposto prevé que a altas temperaturas (T = 240 °C), curtos tempos espaciais (30
s) e baixas concentragdes de dcido sulfirico ( 0,5 % peso) obtém-se os maiores rendimento
tanto de glicose quanto de furfural. Em relacao a fluidodinamica, as velocidades terminais
das particulas tipo fibra e pé sdo muito pequenas, assim a suspensao nao pode ser
alimentada no topo do reator. THOMPSON & GRENTHLEIN (1979) utilizaram reator
tubular e encontraram para a hidrélise da celulose rendimento de 50-55% para tempos
espaciais muito pequenos (10 a 15 s) com 1 % peso de acido sulfirico e temperatura na
faixa de 230 a 240 °C . LEE (2000) utilizou “countercurrent shrinking-bed reactor” e
conclui que a hidrélise da hemicelulose a 190-210 °C, com 0,08 % peso de écido sulfirico e
velocidade linear de liquido de 3,0 cm/min tem um rendimento de 96-99% e concentragdao
de agucar de 1,7-8,1 g/100ml. Para a hidrélise da celulose a 230-250 °C, com 0,08 % peso
de acido sulftrico e 2,0-3,0 cm/min de velocidade linear de liquido tem rendimento de 64-

91% e concentragdes de acucar de 1,8-10,8 g/100ml. Altas temperaturas e pressoes,
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pequenos tempos espaciais parecem guiar a dificuldades de operacao (CHURCH e
WOOLDRIDGE, 1981).

O método mais promissor para conseguir um alto rendimento de furfural, que tem
sido testado em escala piloto, € usar um reator tubular continuo operado a altas
temperaturas (230-250 °C) e pequenos tempos espaciais (5-60s). Concentragdes de acido

para este sistema podem ser na faixa de 0,3 a 2,0 % (peso/peso) (MONTANE et al., 2002).
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Capitulo 4

“As pessoas solitdrias constroem
paredes ao invés de pontes”

Issac Newton
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4.1- Fluxograma do reator de hidrolise

A Figura 4.1 apresenta o fluxograma simplificado da planta de hidrdlise acida do
bagaco de cana (GEREZ et al., 1985). Basicamente a unidade consiste de uma bomba (1),
aquecedor (2), reator (3), separador (4). As condi¢des de entrada de bagaco e dgua sdo 25
°C e 1 atm. Um aquecedor (2) é empregado para aquecer a matéria prima a temperatura do
reator. O reator opera a 240 °C, 0,5% peso de 4cido sulftirico e por um curto periodo de
tempo (30 s). Celulose e pentose sdo convertidas em glicose e furfural, respectivamente. O
hidrolisado passa por uma coluna de destilagdo (4) que retira furfural e d4gua no topo e os
outros produtos na base da coluna. A celulose ndo reagida e lignina em (6) podem ser
queimadas para gerar eletricidade ou vendidas como subproduto. A andlise da modelagem
matematica do reator de hidrélise mostrou que a temperatura de 240 °C e a concentragio de
acido sulfturico de 0,5 % peso, obtém-se elevados rendimentos de glicose e furfural. A
seguir, apresenta-se a simulacdo da planta de hidrélise dcida do bagaco de cana no

simulador de processos comercial UNISim™ .

E
Furfural e
£ dgua
D

A > 4

3
. — subprodutos
Acido 98% ‘. 6 »{ SUOP

— sulftrico F
C
A . B
> - >

Figura 4.1: Fluxograma simplificado do reator de hidrélise (GEREZ et al., 1985).
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4.2- O simulador UNISim™ : uma visdo geral

‘ . TM . . . T C

O “UNISim — Design Suite R350” oferece simula¢do dindmica e estaciondria,
projeto, monitoramento da performance, otimizac¢do, e planejamento de negdcios para
plantas de processos. Auxilia os engenheiros a avaliarem o impacto de decisdes na

operacdo da planta, permitindo-os detectar problemas potenciais e propor solucoes.

As propriedades intelectuais do UNISim™ sdo baseadas no HYSYS®. O
UNISim™ Design é uma poderosa ferramenta para ajudar os engenheiros a criar projetos

de processos 6timos baseados nos objetivos econdmicos.

4.2.1- Etapas basicas para a constru¢io de uma simulacao no UNISim™

Para iniciar a simulacdo da planta de hidrélise 4cida é necessdria a escolha de um
pacote termodindmico. Neste trabalho foi usada a modelagem termodinadmica baseada nos
parametros de UNIQUAC (UNlIversal QUASI-Chemical), pois esse modelo oferece uma
boa precisao na representacdo do equilibrio liquido-vapor (ELV), equilibrio liquido-liquido
(ELL) e equilibrio-liquido-liquido-vapor (ELLV) e pode ser aplicado a uma larga faixa de
misturas contendo 4dgua, dlcool, nitrilas, aminas, ésteres, cetonas, aldeidos, hidrocarbonetos
halogenados e hidrocarbonetos. Os componentes &dgua e furfural formam mistura
azeotrdpica e equilibrio liquido-liquido. A etapa imediatamente apds a selecdo do pacote
termodindmico é a escolha das substancias envolvidas na rota quimica escolhida. Nesse
caso, para o estudo da unidade de hidrélise dcida do bagaco de cana, devem-se selecionar
as substancias: furfural, 4gua e dcido sulfdrico. A glicose e xilose foram adicionadas como
componentes hipotéticos com as suas respectivas densidades e pesos moleculares. Os
produtos de decomposi¢cdo da glicose e furfural chamados de D; e D,, respectivamente
também foram adicionados como componentes hipotéticos, mas com seus respectivos
pontos de ebulicio e pesos moleculares. A celulose, hemicelulose e lignina foram
adicionadas como sélido. A Tabela 4.1 a seguir mostra os dados fornecidos aos

componentes hipotéticos.
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Tabela 4.1: Propriedades fisicas dos componentes hipotéticos.

Componentes Densidade (kg/m’) Peso Molecular Temperatura de
hipotéticos ebulicdo (°C)
Celulose 1270 3240
Hemicelulose 1250 2640
Glicose 1540 180,16
Xilose 1525 150,13
D, 100 65
D, 120 300
lignina

A proxima etapa € a adicdo das operacdes unitdrias e das correntes (de matéria e
energia). E bom nomear no UNISim™ os objetos criados (operagdes unitdrias, pacotes
termodindmicos etc) para que possam ser referenciados. No UNISim™ tem a opcdo
“solver active” e “holding active”, quando o usudrio tem que explicitar quando o
simulador deve ficar no modo “automdtico” ou “parado”, respectivamente. A seguir
apresenta-se o procedimento de inser¢do do estudo da planta de hidrélise dcida de bagago

de cana seguindo os menus do UNISim™.

4.2.2- Insercao da planta de hidrélise acida de bagaco de cana no simulador de

processos UNISim™

Para escolher o pacote termodindmico clica-se em “Fluid Pkgs” e depois em
“Add...” e em seguida UNIQUAC. Na mesma janela em “Components” adicionam-se os
componentes. No mesmo menu onde escolhe o pacote termodindmico clicou-se em
“Reactions”. Em seguida na op¢ao “Add Comps...” adicionam-se os componentes
escolhidos. Para fornecer a primeira reacdo, pressionou-se em “Add Rxn...” e em seguida
em “Conversion”. Na opcao “Stoichiometry” digitou-se o componente, peso molecular e
coeficiente estequiométrico que corresponde exatamente a reacao:

(CeH100s5)n  + n H,O - n CsH206 (1)
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Na opc¢ao “Basis” digitou-se a conversao da rea¢do de 90%. Para os parametros C; e
C, digitou-se 0. Apds essa etapa € preciso adicionar o pacote termodindmico a “Assoc.
Fluid Pkgs...”. Para isso pressiona-se “Add to FP...”. Fornece-se a segunda reacdo
selecionando “Add Reaction” e em seguida “Conversion”. Na opcdo “Stoichiometry”

fornece-se os dados descritos anteriormente e na opcao “Basis” digita-se a conversio de

25%.

C6H1206 4 D] (2)

As reacdes a seguir foram inseridas seguindo os mesmos procedimentos descritos

anteriormente e sao mostradas a seguir.

(C5Hgo4)m + m HZO — m C5H1()O5 (3)
C5H1005 - C5H402 + 3 HZO (4)
CsH40, - D, &)

O préximo passo foi clicar em “Enter Simulation Environment...”” para entrar no
ambiente de simulacao.

Em seguida adicionou-se a bomba. Para tanto, pressiona-se Fj; ou no menu das
operacdes unitdrias (se ndo aparecer esse menu basta pressionar Fs) escolhe-se o icone
referente a operacdo unitaria. O préximo passo foi acrescentar as correntes de massa de
entrada e saida da bomba assim como a corrente de energia. Para isso, clica-se duas vezes
no icone da bomba. Assim, surge uma janela e em “Design” na opcao “Connections”
nomeou-se a corrente de entrada, de saida, de energia e a bomba em “Inlet”, “Outlet”,
“Energy” e “Name” de “17, “2”, “E1” e “P-100”, respectivamente. Em seguida, ainda em
“Design” na opcao ‘“Parameters”, foi dado em “Delta P” a queda de pressdo requerida
pela bomba de 4000 KPa. Apods isso, em “Worksheet” foi fornecida a corrente de massa

“1” os seguintes parametros:
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e Temperatura: 25 °C
e Pressao: 101 KPa
e Vazido massica: varidvel

e  Composi¢do mdssica: varidvel.

Isso € suficiente para o simulador calcular a carga da bomba. As Tabelas 4.2, 4.3,
4.4, 4.5 e 4.6 mostra os resultados fornecidos pelo simulador apds as etapas acima.

O passo seguinte € adi¢cdo de um aquecedor. Para tanto, seleciona-se novamente no
menu das operacdes unitdrias e escolhe-se o icone referente ao elemento “Heater”.
Clicando-se duas vezes sobre o icone do aquecedor aparece uma janela dos parametros da
operacao unitdria. Assim, em “Design” na op¢ao “Connections’ conectou-se a corrente de
saida da bomba (2) com a entrada do aquecedor, para isso nomeou-se de “2” em “Inlet”.
Ainda em “Connections” nomeou-se o aquecedor, a corrente de saida e de energia em
“Name”, “Outlet” e “Energy” de “E-100", “3” e “E2”, respectivamente. Apds isso, em
“Worksheet” foi fornecida a corrente de massa “3” a temperatura de 240 °C. Isso é
suficiente para o simulador calcular a carga térmica do aquecedor. As tabelas 4.2, 4.3, 4.4,
4.5 e 4.6 mostram os resultados fornecidos pelo simulador apds as etapas acima.

Dando continuidade a constru¢do do caso que implementa a simulagdo da
tecnologia de hidrdlise 4cida do bagaco de cana deve-se selecionar o reator. No caso
investigado, para efeito de simplificacdo acrescentou um simples reator de conversao. Para
isso, seleciona-se novamente no menu das operagdes unitdrias e escolhe-se o icone
referente ao elemento “Conversion Reactor”. Clicando-se duas vezes sobre o icone do
reator de conversdao aparece uma janela dos parametros da operagdo unitdria. Assim, em
“Design” na op¢ao “Connections” conectou-se a corrente de saida do aquecedor (3) com a
entrada do reator, para isso nomeou-se de “3” em “Inlet” . Ainda em “Connections”
nomeou-se o reator, a corrente de saida e de energia em “Name”, “Outlet” e “Energy” de
“CRV-1007, “4” e “E4”, respectivamente. Para adicionar as reagdes ao reator de conversao,
pressiona-se “Reactions” e para anexar as reacoes clica-se em “Reaction Set”” e depois em
“Reaction” clica-se nas cinco reagdes uma de cada vez. Nesse estudo de caso, definiu-se
que as conversdes das reacoes (1), (2), (3), (4) e (5) foram respectivamente, 90, 25, 99, 80 e

1%. Esses dados foram baseados nas simula¢des do reator de hidrélise. Feito tudo isso, o
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simulador calcula a composi¢do de saida, bem como a quantia de energia que deve ser
adicionada ao sistema reacional.

Em seguida foi adicionada uma coluna de destilagdo. Para isso, seleciona-se
novamente no menu das operagdes unitdrias e escolhe-se o icone referente ao elemento
“Distillation Column”. Clicando-se duas vezes sobre o icone da coluna aparece uma janela
dos parametros da operagdo unitdria. O primeiro passo foi nomear as correntes de massa e
energia da coluna. Para tanto, em “Design” na op¢ao “Connections”’, nomeou-se a coluna,
a corrente de destilado, a corrente de fundo, a corrente de energia do condensador, a
corrente de energia do refervedor, de “T-100", “7”, “6”, “EC1”, “EC2”, respectivamente.
Na mesma op¢ao foi fornecido o nimero de pratos igual a 5 em “num of stages”, a pressao
do condensador e refervedor igual a 101, 15 KPa em “P cond” e “P reb”, respectivamente.
A coluna ainda ndo esta pronta para resolver. Para isso, em “Design” na opcido “Specs”
escolheu-se como varidveis da coluna a razdo de refluxo e a carga térmica do refervedor em
“Add”. A carga térmica do refervedor foi fixada igual a zero kJ/h para aproveitar a energia
da corrente procedente do reator e a razdo de refluxo igual a 0,1. Para fixar os parametros
dessas duas varidveis, clica-se na op¢ao “View”. Até esse ponto a coluna estd pronta para
resolver, mas ainda € preciso clicar em “Run”. Os resultados sdo mostrados nas tabelas 4.2,

43,44,45¢4.6.

4.2.3- Simulacio da planta de hidroélise acida de bagaco de cana

A variavel considerada na simulacdo da planta de hidrolise acida foi a fracdo
madssica de s6lidos e a vazao méssica da suspensdo de bagaco de cana. Assim, variou-se a
fracdo massica de sélidos de 5, 10, 15, 20 e 25% e a vazao de 200, 1000, 2000 e 4000 kg/h.
As tabelas 4.2, 4.3, 4.4, 4.5 e 4.6 a seguir mostram o0s gastos energético na bomba,
aquecedor, reator e condensador, assim como a producao de furfural, glicose e a quantidade

de furfural recuperado na coluna de destilagdo para cada fracdo madssica de sélidos e vazao.
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Pelos resultados obtidos, observa-se com o aumento da vazio os gastos energéticos
aumentam na bomba, aquecedor, reator e condensador para cada fragcdo maéssica de sélidos
e seguem uma tendéncia linear. Além disso, observa-se que quanto mais concentrada € a
suspensdo, ou seja, quanto maior a quantidade de bagaco, maior € a produgdo de glicose e
furfural. A coluna de destilacao proposta consegue separar 65% do furfural. Existem varias
propostas para modificar o processo afim de aumentar o rendimento de furfural
(MONTANE et al., 2002). A corrente proveniente do reator é enviada a um extrator
liquido-liquido para separar furfural da 4gua com um solvente organico, € a mistura de
solvente e furfural foi separada em uma coluna de destilacdo (ROY MOULIK e
KHANDELWAL, 1989). Furfural também foi extraido de solu¢do aquosa por diéxido de
carbono supercritico (GAMSE et al., 1997). A carga térmica do refervedor € igual a zero,
para aproveitar a energia proveniente do reator de hidrdlise. A produtividade de furfural é
de 142,6 kg para cada 1000 kg de bagaco seco e de glicose € de 322,5 kg para cada 1000 kg
de bagaco seco. O rendimento de furfural para matérias-primas tipicas, expressas em kg de
furfural por tonelada de biomassa seca é de 220 para milho, 170 para bagaco, 165 para
sabugo de milho, 120 para palha de arroz, e entre 150-170 para madeira (MONTANE et al.,
2002).

No processo “Tennessee Valley Authority (TVA)” (BIOMASS CONVERSIONS
TEAM, 1996) a conversao de glicose foi de 60%. Para esse trabalho a conversdo foi de
75%. O processo de hidrdlise dcida com édcido sulftrico diluido em reatores contra-corrente
possibilita a obtencdo de rendimentos glicosidicos da ordem de 80-85%.

Em termos praticos, a operacdao de alimentagdo do bagaco ao reator constitui um
problema em termos da limitacdo da carga de sélidos, devido a sua baixa densidade e grau
de compactacdo. Além disso, o bagaco tem a caracteristica tamponante devido a presenca
de impurezas (cinzas, silica), que significa um aumento no consumo de acido sulftrico. Foi
feito um estudo para saber qual a maxima fracdo madssica de s6lidos na alimenta¢do ao
reator. Pois, o simulador calcula a poténcia da bomba para todas as fragdes mdssicas. No
entanto, esses valores sdo ficticios. Para isso, a variavel estudada foi a viscosidade. Esse

estudo € apresentado no subitem 4.2.3.1.
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4.2.3.1- Viscosidade de suspensoes

EINSTEIN (1906) foi a primeira grande contribuicdo para a teoria de viscosidade de
suspensoes de esferas. As hipéteses simplificadoras para seu modelo sdo suspensdes de
esferas rigidas e diluida tal que o movimento de uma esfera ndo influencia o escoamento do

fluido nas vizinhancas de qualquer outra esfera. A equagcao de EINSTEIN (1906) é:

Beff 142, 4.1)
Ho 2

As equacdes de MOONEY (1951) e GRAHAM (1981) também sdo aplicadas para
suspensoes de esferas.
KRIEGER e DOUGHERTY (1959) estudaram a viscosidade para suspensdes

concentradas de particulas ndo-esféricas. A equacdo é:

-A9,,
Heff :(1—Lj (4.2)

Ho Pmax

Os parametros A e (msx a serem usados nessa ultima equagcdo sdo mostradas na

tabela 4.7 para suspensdes de fibra de vidro (BIRD et al., 2004).

Tabela 4.7: Constantes adimensionais para uso na equacao (BIRD et al., 2004).

Sistema A Omax

Fibra de vidro (razao axial 7) 3,8 0,374

Fibra de vidro (razao axial 5,03 0,26
14)

Fibra de vidro (razdo axial 6,0 0,233

21)
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O parametro O3, da equacdo 4.2 tem um importante significado fisico, pois indica a
maxima fracdo volumétrica de sélidos na suspensdo que tende a viscosidade para um valor
infinito. A razdo axial para a particula tipo medula do bagago de cana € igual a 5, bem
proximo do valor da razdo axial para a fibra de vidro igual a 7.

Diante da falta de dados na literatura e de acordo com a Tabela 4.7, fixou-se a
condi¢do operacional para a planta, de 1000 kg de bagaco seco e variou-se a vazdo da
suspensdo. Os resultados sdo apresentados na Tabela 4.8 a seguir.

Pela Tabela 4.8, observa-se que com o aumento da vazdo de suspensdo os gastos
energéticos aumentam na bomba, aquecedor, reator e condensador. Alem disso, a producdo
de furfural e glicose permanece constante, pois a quantidade de bagaco foi fixada em 1000
kg de bagaco seco. As tabelas 4.9 e 4.10 mostram o balanco de massa e energia da planta
de hidrélise acida do bagago de cana para as condigdes de 15 (6666 kg/h) e 25% (4000
kg/h) de solidos na suspensdo. A Figura 4.1 mostra o “Process Flow Diagram” (PFD) do
processo de hidrélise. No capitulo 5, foi estudada a viabilidade econdmica dessas duas

ultimas concentragdes de s6lidos mencionadas.
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Figura 4.2: Diagrama de fluxo de processo de hidrélise dcida do bagaco de cana.
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Tabela 4.9: Balango de massa e energia para a fracdo massica de soélidos de 15%.
Fracao 1 2 3 H,SOy4 5 6 7

massica 98%

Furfural 0 0 0 0 0,02130 0,05491
Agua 0,85 0,85 0,85 0,02 0,8465 0,8127 0,9459
Acido 0 0 0 0,98 0

sulfdrico

Celulose 0,0645  0,0645  0,0645 0 0,006419 0,008598 0

Hemicelulose 0,0375  0,0375  0,0375 0 0,000373 00,0005 0
Glicose 0 0 0 0 0,04814  0,06448 0
Xilose 0 0 0 0 0,008396 0,01124 0
D1 0 0 0 0 0 0 0
D2 0 0 0 0 0,01626  0,02178 0
Lignina 0,048 0,048 0,048 0 0,04777  0,06340 0
Temperatura, 25 25,45 240 240 240 99,82 98,93
oC
Pressao, kPa 101 4001 3701 4001 3500 101 101
Vazio 6666 6666 6666 33,33 6690 5001 1698
massica, kg/h
Entalpia, -13440  -13440  -12510 -7975 -12367 -12670  -14770

KI/kg
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Tabela 4.10: Balango de massa e energia para a fracdo madssica de sélidos de 25%.

Fracao 1 2 3 H,SOy4 5 6 7

massica 98%

Furfural 0 0 0 0 0,03538 0,01745 0,08769
Agua 0,75 0,75 0,75 0,02 0,7450  0,08934  0,9121
Acido 0 0 0 0,98 0,008098  0,0081 0

sulfdrico

Celulose 0,1075  0,1075  0,1075 0 0,01066  0,01432 0

Hemicelulose 0,0625  0,0625  0,0625 0 0,00062  0,000833 0
Glicose 0 0 0 0 0,07996  0,1074 0
Xilose 0 0 0 0 0,01395 0,01874 0
D1 0 0 0 0 0 0 0
D2 0 0 0 0 0,02701  0,03629 0
Lignina 0,08 0,08 0,08 0 0,07934 0,10 0
Temperatura, 25 25,51 240 240 240 99,76 98,54
oC
Pressao, kPa 101 4001 3701 3501 3501 101 101
Vazdo 4000 4000 4000 20 4020 2989 1031

massica, kg/h
Entalpia, -11860  -11860  -10940 -7975 -10797 -10790 -14320
kJ/kg
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4.2.4- Informacoes sumarias dos equipamentos utilizados na simulacao

A seguir apresenta-se uma descricdo bdsica dos equipamentos utilizados na

simulacdo da planta de hidrdlise 4cida do bagago de cana.

e Bomba, P-100: A bomba com 9,21 kW de capacidade pode aumentar a
pressdo da suspensao de bagago de cana de 1 atm para 40 atm com uma
vazdo de 8000 kg/h. O material de constru¢do da bomba é de aco
carbono.

¢ Aquecedor, E-100: O aquecedor com 1711,11 kW de capacidade pode
aumentar a temperatura da suspensio de bagacgo de cana de 25 a 240 °C
com uma vazao de 8000 kg/h. O material de constru¢ao do aquecedor é
aco carbono.

e Reator, CRV-100: O reator € montado na posicdo vertical para
prevenir a sedimentacdo das particulas. Nesse estudo conduziu-se a
simulacio com um reator de conversdo, onde especificou-se a
conversao para cada reacdo. Além disso, especificou-se a temperatura
de saida do reator. O simulador forneceu Q = -378 kW. O material de
constru¢do do reator € de aco inoxiddvel.

¢ Coluna de destilacao, T-100: A T-100 utiliza uma razao de refluxo de
0,1. Ela contém 5 pratos, todos com 100 % de eficiéncia. A carga
térmica do condensador barométrico calculada pelo UNISIM™ foi de
Qc = 1122,22 kW. A carga térmica do refervedor foi fixada igual a
zero para aproveitar a energia da corrente procedente do reator. Foi
utilizado um condensador total. O material de constru¢do da coluna,
dos pratos e reboiler sdo de aco inoxidavel, e do condensador é de aco

carbono.
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Capitulo 5

“Melhor do que saber alguma coisa é
saber onde encontrd-la”
Samuel Johnson



Capitulo 5- Andlise econdmica

94



Capitulo 5- Andlise econdmica 95

5- Avaliacido economica

5.1- Aspectos gerais

A estimativa de custos na andlise e sintese de processos é uma atividade
imprescindivel. Isto porque a decis@o final acerca de qual alternativa de projeto escolher,
apos satisfeitas as restricdes técnicas, ambientais, logisticas, etc, serd sempre tomada
através de uma andlise econdmica (TURTON et al., 1998).

Existem varios tipos de estimativa, dependendo da finalidade da mesma e do nivel

de atualizacdo do projeto (TURTON et al, 1998).

1. Estimativa da ordem de grandeza: baseada no conhecimento de custos similares de
uma planta ja existente. Os custos dos equipamentos sdo realizados usando fatores de
escala e correcdo com a inflacio. Normalmente requer o diagrama de blocos do
processo — precisdo: ¥40%; esforgo: 1

2. Estudo de estimativa: baseada no conhecimento dos principais equipamentos,
incluindo bombas, compressores, turbinas, colunas, vasos, aquecedores, trocadores de
calor. Cada equipamento € dimensionado de modo preliminar e o custo determinado.
Requer PFD do processo e os custos sao tomados a partir de graficos ou correlacdes —
precisdao: £25%; esforco: 2 a 4 (a maioria dos projetos individuais realizados por
estudantes estd nesta categoria)

3. Estimativa preliminar: os equipamentos sdo dimensionados com mais precisao;
baseada em dados suficientes para fazer um orcamento: layout, tubulagdes,
instrumentacdo, utilidades e eletricidade. Necessita do PFD, diagramas de elevacdo, etc.
—precisdo: £12%; esfor¢o: 3 a 10

4. Estimativa definitiva: baseada em quase todos os dados finais: especificacdo de todos
os equipamentos, utilidades, instrumentacdo, eletricidade e facilidades. Requer PFD
final, desenhos dos vasos, diagramas de elevacdo, balanco de massa e energia, e “Piping
& Instrumentation Diagram” (P&ID) preliminar; faltam apenas detalhes — precisdo:

16%; esforco: 5 a 20.
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5. Estimativa detalhada: engenharia completa do processo e todas as facilidades e
utilidades. Orcamento de todos os fornecedores dos equipamentos mais dispendiosos.
No fim desta etapa deve ser iniciada a constru¢do. Requer o PFD e P&ID finais, e todos

os demais diagramas — precisdo: +3%; esforco: 10 a 100

A andlise econdmica € uma ferramenta fundamental para o estudo da viabilidade de
constru¢cdo da planta de hidrdlise 4dcida. Além do custo total da implantacdo e operacdo da
planta, € necessdrio conhecer e estabelecer o fluxo de caixa (receitas - custos) ao longo da
vida util.

Assim, anélise econdmica nesse trabalho estd na categoria tipo 2 e serd baseada na
planilha em EXCEL® proposta por PETERS et al. (2003). O procedimento adotado para

fazer a andlise econdmica € descrito a seguir:

i. Estimar o custo de compra de cada equipamento do processo.
ii. Na planilha “Capital Inv” entrar com o custo total de compra dos equipamentos
do processo para calcular o investimento de capital fixo e capital de giro.
iii. Na planilha “Material & Labor” entrar com o preco de produtos e matérias-prima
com suas respectivas vazdes além da mao-de-obra requerida.
iv. Na planilha “Utilities” entrar com as quantidades de utilidades anuais necessdrias
com as unidades apropriadas.
v. A planilha “Anual TOTAL PRODUCT COST” calcula o custo total anual do
produto.
vi. A planilha “Evaluation” estabelece o fluxo de caixa e calcula as medidas de
rentabilidade comum, tais como, tempo de pagamento, retorno do investimento e

retorno liquido.

As secdes 5.2, 5.3,5.4,5.5,5.6 e 5.7 a seguir descrevem a determinac@o do custo de
compra de todos os equipamentos requeridos, a producdo de furfural e glicose (etanol), a
quantidade de utilidades requeridas pela planta, o custo anual total do produto e o fluxo de

caixa, respectivamente.
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5.2- Estimacao de custos

O procedimento geral de estimativa de custos de equipamentos é usar dados
histéricos para desenvolver correlacdes e aplicar fatores de corre¢do tais como fator
material (Fy), fator de condi¢des (Fp) e fator de inflagdo (Fj). O custo de compra de um
equipamento, as condi¢des ambientes e usando ago carbono como material de construgao,

pode ser obtido pela seguinte equagao:

log Cp® =Kq+Koplogl A)+Kg(log( A)Z (5.1)

onde A € a capacidade ou parametro de tamanho do equipamento. Os dados para K, K; e

K3 sao dados em TURTON et al. (2003) para cada tipo de equipamento.
5.2.1- Fator de material e condicoes

O fator de material serd responsavel pela correcdo do custo do equipamento em
funcdo do material (ex. aco inoxidavel). J4 o fator de condicdes corrige o custo do
equipamento para valores mais severos de temperatura e pressdo. Assim, conhecendo o
custo de um equipamento numa determinada condicdo operacional e de um determinado
material, pode-se calcular o custo do equipamento nas condi¢des dadas utilizando os fatores
de material e condi¢des correspondentes. TURTON et al.(2003) fornece tais fatores nos
Apéndices A.2 e A.3. Logo, o custo do equipamento é:

Cp=Cp°FpFy (5.2)
5.2.2- Fator de inflacao

O fator de inflacdo permite converter os dados histéricos de custo de capital para o
tempo no qual o equipamento estd sendo adquirido. Tais indices s@o especificos para a
industria e sdo encontrados em graficos ou tabelas.

Os indices mais comuns sdo “Marshall and Swift all-industry and process-industry
equipment index”, “Engineering News-Record construction index”, “Nelson-Farrar

refinery construction index”, “Chemical Engineering plant cost index” (CEPCI). Alguns
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sao usados para estimar custos de equipamentos, outros aplicados especificamente a mao-
de-obra, constru¢do, materiais € outros campos.

Os indices “Marshall and Swift equipment cost index” e “Chemical Engineering
plant cost index” sdao recomendados para estimativa de custo equipamentos de processo e
investimento de planta quimica. Esses dois indices fornecem resultados similares (PETERS
et al., 2003).

O indice CEPCI é composto pelos componentes e pesos mostrados na Tabela 5.1,
onde se vé que os itens (a) e (c) possuem maior peso. Percebe-se também que devido ao
fato de ser contabilizado custo de mao-de-obra e engenharia e estes variarem de modo
diferente de pais para pais, os indices de inflagdo calculados para os Estados Unidos devem
ser usados com certa precaugdo em outros lugares, sendo que fornecem apenas uma
estimativa mais ou menos precisa do custo dos equipamentos atualizados no tempo
(TURTON, 2003). O periédico Chemical Engineering fornece o CEPCI mensalmente, além

dos indicadores econdmicos mencionados nesse trabalho.

Tabela 5.1: Componentes do indice de inflacio CEPCI (TURTON, 2003).

Componentes do indice Peso do componente, %

Equipamentos, maquinaria e suportes

(a) equipamentos fabricados 37
(b) maquindrio de processo 14
(c) tubulagdes, valvulas e conexdes 20
(d) instrumentos e controle de processos 7
(e) bombas e compressores 7
(f) equipamentos e materiais elétricos 5
(g) suporte de estrutura, isolamento e pintura 10
100 61% do total
Mao-de-obra de construcdo e instalacdo 22
Construcdes, materiais € mao-de-obra 7
Engenharia e supervisdo 10

Total 100
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A tabela 5.2 mostra valores para o Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI)

de 1996 a 2006. Esse indice sera usado nesse trabalho.

Tabela 5.2: Valores para “Chemical Engineering Plant Index” de 1996 a 2006. (1957-
59=100)

Ano Chemical Engineering Cost Index
1996 381,7
1999 390,6
2000 394,1
2001 394.3
2002 395,6
2003 402,0
2004 4442
2005 468,2
2006 499,6

Assim, conhecendo o custo de um equipamento num ano (cujo indice de inflacao
também seja conhecido), pode-se atualizar ao custo no tempo futuro utilizando o indice de

inflacdo correspondente. Logo, o custo do equipamento no ano cujo indice de inflagdo € I,:

Cp2=Cp (/) (5.3)

Onde I; € o indice de inflacdo cujo custo do equipamento seja Cp.
5.2.3- Custos dos equipamentos

O célculo dos custos de compra da bomba, do aquecedor, do reator, da coluna de
destila¢do, do condensador e do refervedor para as fragdes massicas de sélidos de 15 e 25%
foram estimados como descrito a seguir.

A estimativa do custo da bomba foi a partir da equagdo 5.1, em seguida foram

calculados o fator de pressao (Fp) e o fator de inflagdo (Fy). O fator material é igual a 1, pois
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o material de constru¢cao da bomba € de aco carbono. O custo é mostrado nas Tabelas 5.3 e
5.4. Assim, o custo da bomba é:
CpBomba = Cp°® X Fp L/ (5.4)

A estimativa do custo do aquecedor foi a partir do “website”
http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html. Esse site provém de correlagcoes
de custo para todos os gréficos de custo presente no texto de PETERS e al. (2003). Todos
os custos estimados no site mencionado estdo baseados no CEPCI de janeiro de 2002 (I; =
390,4), entdo ele foi mudado para o ano de 2006 cujo valor € igual a 499,6 (1,). Assim, o
custo é mostrado nas Tabelas 5.3 e 5.4.

A estimativa do custo do reator foi a partir da Figura 13.15 em PETERS er al.
(2003). O volume do reator foi calculado a partir da equagdo 5.5. Assim, o custo do reator
para a fracio mdssica de 25% com um volume de 0,033 m’ foi de US$14661. Para estimar
o custo do reator para a fracio mdssica de 25% com um volume de 0,0522 m’ usou a
seguinte equagdo 5.5.

VR =T XV, (5.5)

Onde Vi = volume do reator (m3 ), T = tempo espacial (30 s) e v, = vazdo de
alimentacdo do reator (m’/s). Onde o expoente n para reatores, segundo a Tabela 6.4 em
PETERS et al., (2003).

Assim, o custo do reator €é mostrado nas Tabelas 53 e 5.4.

n 0,54
Custo reactor (15%) _ {fator A} [l_gj _ 14661(0,0522j (499’6j (5.6)

custo reator (25%) fator B 14 0,033 3904
= US$24034

A estimativa do custo do condensador foi a partir da Figura 14.31 em PETERS er al.
(2003). Assim, o custo do condensador para a fracdo massica de 15% com uma vazao de
4dgua de 0,0159 m’/s foi de US$6398. Para estimar o custo do condensador para a fragdo
madssica de 15% com uma vazdo de dgua de 0,029 m’/s usou a equagio 5.6.

O custo do aquecedor € mostrado na Tabela 5.3 ¢ 5.4.

A estimativa do custo da coluna de destilagdo e refervedor também foi feita a partir
do “website”  http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html, com as
informacdes requeridas mostrada na tabela 5.3 e 5.4. Assim, os custos dos equipamentos

sdo mostrados na tabela 5.3 e 5.4 a seguir.
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Tabela 5.3: Especificacdes e custo dos equipamentos para concentracdo de sélidos de 15%.

Numero Tipo de Especificacao Material de Custo equipamento em
Equipamento  equipamento  equipamento construgao USS$, CEPCI = 499,6
P-101 Bomba poténcia: 9,21 Aco carbono 33105
reciproca kW
H-101 Aquecedor  Carga térmica:  Aco carbono 182585
1711,11 kW
R-101 Reator Volume: 0,0522 Aco inoxidéavel 24034
o’
C-101 Coluna de Altura=4m  Aco inoxiddvel 39109
destilagdo Diametro =
1,5m
V-101 Condensador  vazdo dgua = Aco carbono 8334
0,029 m’/s
V-102 Reboiler Diametro=  Aco inoxidéavel 7711
1,193
Comprimento =
1,789
Total 294878




Capitulo 5- Andlise econdmica 102

Tabela 5.4: Especificacdes e custo dos equipamentos para concentracdo de sélidos de 25%.

Numero Tipo de Especificacao Material de Custo equipamento em
Equipamento  equipamento  equipamento construgdo USS$, CEPCI = 499,6
P-101 Bomba poténcia:5,38 Aco carbono 25015
reciproca kW
H-101 Aquecedor  Carga térmica:  Aco carbono 128718
1022 kW
R-101 Reator Volume: 0,0311 Aco inoxidavel 18763
o’
C-101 Coluna de Altura=4m  Aco inoxidédvel 39109
destilacdo Diametro =
1,5m
V-101 Condensador  vazdo dgua = Aco carbono 6398
0,0159 m’/s
V-102 Refervedor Diametro = Aco inoxidavel 7711
1,193
Comprimento =
1,789
Total 225714

5.3- Capital fixo investido e capital de giro

O capital necessdrio para fornecer as instalacdes da planta e fabrica (4rea fabril) é
chamado de capital fixo investido (FCI), enquanto que o capital necessdrio para a operagao
da planta é denominado capital de giro (WC). A soma do capital fixo investido e capital de
giro é conhecido como investimento de capital total (TCI). O capital fixo pode ser
subdivido em capital fixo investido de manufatura, também conhecido como custo direto e
capital fixo investido de ndo-manufatura, também conhecido como custo indireto. A tabela

5.5 apresenta as percentagens tipicas para estimar o capital fixo investido baseado no custo
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de compra total dos equipamentos obtido no item 5.2 para a fracdo méssica de s6lidos igual

a 15% (6666 kg/h).

Tabela 5.5: Percentagens tipicas para estimar o capital fixo investido baseado no custo de

compra total dos equipamentos para fracdo méassica de s6lidos de 15%.

Fragao do equipamento entregue

Planta Planta Planta % escolhida  Valor
processamento processamento processamento B) calculado
sélido (A) solido-fluido fluido (C) , milhoes
B) US$
Custos diretos
Equipamento 0,295
comprado
Equipamento 0,10 0,10 0,10 0,10 0,0295
entregue
Instalacdo 0,45 0,39 0,47 0,39 0,1265
equipamentos
Instrumentagao 0,18 0,26 0,36 0,26 0,0843
e controle
Tubulacio 0,16 0,31 0,68 0,31 0,1006
(instalada)
Instalacdes 0,10 0,10 0,11 0,10 0,0324
elétricas
Construcdo 0,25 0,29 0,18 0,29 0,0941
civil
Patio e 0,15 0,12 0,10 0,12 0,0389
jardinagem
Instalagdes dos 0,40 0,55 0,70 0,55 0,1784
Servicos
Totais custos diretos 0,98

Custos



Capitulo 5- Andlise econdmica 104

indiretos
Engenharia e 0,33 0,32 0,33 0,32 0,104
supervisao
Despesas de 0,39 0,34 0,41 0,34 0,110
construcao
Pagamentos 0,04 0,04 0,04 0,04 0,013
com
empreiteiras
Taxa contrato 0,17 0,19 0,22 0,19 0,062
Contigéncias 0,35 0,37 0,44 0,37 0,120
Totais custos indiretos 0,409
Capital fixo investido 1,388
Capital giro 0,70 0,75 0,89 0,75 0,243
Investimento capital total 1,632

Continuagdo da Tabela 5.5

Assim, o investimento de capital fixo e capital de giro, baseado no custo total de
compra dos equipamentos foi de US$ 1,388 milhdes e US$ 0,295 milhdes, respectivamente
para a concentragdo de s6lidos na entrada de 15%.

A tabela 5.6 apresenta as percentagens tipicas para estimar o capital fixo investido
baseado no custo de compra total dos equipamentos obtido no item 5.2 para a fracdo

madssica de sélidos igual a 25% (4000 kg/h).

Tabela 5.6: Percentagens tipicas para estimar o capital fixo investido baseado no custo de

compra total dos equipamentos para a fracdo massica de s6lidos de 25%.

Fragdo do equipamento entregue

Planta Planta Planta % escolhida  Valor
processamento processamento processamento B) calculado
sélido (A) solido-fluido fluido (C) , milhoes
B) US$

Custos diretos
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Equipamento 0,225
comprado
Equipamento 0,10 0,10 0,10 0,10 0,0225
entregue
Instalacdo 0,45 0,39 0,47 0,39 0,0965
equipamentos
Instrumentagao 0,18 0,26 0,36 0,26 0,0644
e controle
Tubulacio 0,16 0,31 0,68 0,31 0,0767
(instalada)
Instalacdes 0,10 0,10 0,11 0,10 0,0248
elétricas
Construcdo 0,25 0,29 0,18 0,29 0,0718
civil
Pétio e 0,15 0,12 0,10 0,12 0,0297
jardinagem
Instalagdes dos 0,40 0,55 0,70 0,55 0,1361
Servigos
Totais custos diretos 0,747
Custos
indiretos
Engenharia e 0,33 0,32 0,33 0,32 0,049
supervisao
Despesas de 0,39 0,34 0,41 0,34 0,084
construcao
Pagamentos 0,04 0,04 0,04 0,04 0,010
com
empreiteiras
Taxa contrato 0,17 0,19 0,22 0,19 0,047
Contigéncias 0,35 0,37 0,44 0,37 0,092
Totais custos indiretos 0,312
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Capital fixo investido 1,059
Capital giro 0,70 0,75 0,89 0,75 0,186
Investimento capital total 1,245

Continuagdo da Tabela 5.6

Assim, o investimento de capital fixo e capital de giro, baseado no custo total de
compra dos equipamentos foi de US$ 1,059 milhdes e US$ 0,186 milhdes, respectivamente

para a concentracao de solidos na entrada de 25%.

5.4- Matérias-prima e mao-de-obra

As matérias-prima utilizadas no processo de hidrélise dcida foram bagaco de cana e
acido sulfirico (98%).

O primeiro esta disponivel em grandes quantidades, sem custos de transporte e ja é
preparado pelo processo de moagem. O bagaco in natura passa por um processo de pré-
tratamento que consiste na moagem para se obter particulas de didmetros < 0,5 mm,
facilitando tanto o bombeamento quanto os efeitos difusivos.

O segundo com um preco de US$0,048/kg ¢ uma quantidade requerida de 0,264
x10° kg/ano sai a 0,0104 x10° US$/ano. J4 a mio-de-obra necessaria para a operagdo da
planta de hidrdlise é de 3 operarios (padrdo para processos continuos) com 33 US$/hora.
Assim, o custo com mao-de-obra é de US$/ano 0,885 milhdes. A Tabela 5.7 mostra os

custos de matéria-prima e precos para a fracdo massica de sélidos de 15%.

Tabela 5.7: Preco e quantidades anuais de matérias-prima, produtos e co-produtos para a

concentracao de sélidos de 15%.

Material Classificacdo  Preco, Quantidade anual, Valor anual, milhoes
US$/kg milhdes kg/ano US$/ano
Furfural Co-produto 1,2 0,735 0,88
Glicose (etanol) Produto 1,23 1,021 1,26
Acido sulfdrico Matéria-prima 0,048 0,264 0,0127

(98%)
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Para a fracdo maéssica de sélidos de 25% a quantidade requerida de dcido sulfirico
foi de 0,198 x10° kg/ano e a US$0,048/kg sai a 0,095x10° US$/ano. J4 a mio-de-obra
necessdaria para a operacdo da planta de hidrdlise € de 3 operdrios (padrao para processos
continuos) com 33 US$/hora. Assim, o custo com mio-de-obra é de US$/ano 0,885
milhdes. A Tabela 5.8 mostra os custos de matéria-prima e precos para a fracdo méssica de

sélidos de 15%.

Tabela 5.8: Preco e quantidades anuais anualmente de matérias-prima, produtos e co-

produtos para a concentracao de sélidos de 25%.

Material Classificagdo  Preco, Quantidade anual, Valor anual, milhdes
US$/kg milhdes kg/ano US$/ano
Furfural Co-produto 1,0 0,735 0,74
Glicose (etanol) Produto 1,23 1,021 1,26
Acido sulfdrico Matéria-prima 0,048 0,198 0,095
(98%)

5.5- Utilidades

As utilidades da planta de hidrdlise dcida foram dgua de resfriamento e dgua de
processo. O vapor necessdrio para o aquecedor e reator é proveniente da queima do bagaco.
A Tabela 5.9 para a concentracdo de sélidos de 15% fornece um resumo das utilidades

usadas.

Tabela 5.9: Utilidades da planta de hidrélise dcida para a concentragdo de sélidos de 15%.

Utilidade Custo, US$/m’ Quantidade anual Custo anual utilidade,
requerida, milhGes milhdes US$/ano
m’/ano
Agua de resfriamento 0,17 0,833 0,1416

Agua de processo 0.17 0,0449 0,00763
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Para o calculo da dgua de resfriamento, utilizou-se a equagdo 5.7, a seguir.

Q=mCpAT (5.7)

Para Q =1222,22 kW, Cp = 4,18 J/g °C e AT de 10 °C ( considerando que a dgua
estd disponivel a 20 °C e sai a 30 °C), calculou-se a quantidade de dgua de resfriamento. A
quantidade de bagaco necessario para satisfazer a demanda de vapor foi estimada a partir
do calor calorifico do bagago (1800 kcal/kg) e da carga térmica do aquecedor (Q = 1711, 11
kW) e reator (Q = 337,8 kW). Assim, a quantidade de bagaco utilizado no aquecedor e
reator foi de 6,48 milhdes de kg/por ano e 1,28 milhdes de kg/ano, respectivamente. A
quantidade de bagaco (seco) utilizado na hidrdlise é de 15,84 milhdes de kg/ano. Se a
lignina formada no processo de hidrélise for usada para satisfazer a demanda de vapor,
entdo a energia fornecida pela lignina seria de 6,06 milhdes de kJ/h, considerando o poder
calorifico da lignina 3,5 vezes maior que do bagaco e a quantidade produzida de 230 kg/h.
Assim, a lignina conseguiria satisfazer a demanda de energia da planta em 82%, pois a
quantidade de energia gasta no aquecedor e reator seria de 7,38 milhdes de kJ/h.

A Tabela 5.10 para a concentracdo de solidos de 25% fornece um resumo das

utilidades usadas.

Tabela 5.10: Utilidades da planta de hidrdlise dcida para a concentracio de sélidos de 25%.

Utilidade Custo, US$/m’ Quantidade anual Custo anual utilidade,
requerida, milhdes milhdes US$/ano
m’/ano
Agua de resfriamento 0,17 0,453 0,154
Agua de processo 0.17 0,0238 0,00808

Para o célculo da 4gua de resfriamento, utilizou-se a equacao 5.6.

Para Q = 663,89 kW, Cp = 4,18 J/g °C e AT de 10 °C ( considerando que a dgua estd
disponivel a 20 °C e sai a 30 °C), calculou-se a quantidade de dgua de resfriamento. A
quantidade de bagago necessario para satisfazer a demanda de vapor foi estimada a partir

do calor calorifico do bagaco (1800 kcal/kg) e da carga térmica do aquecedor (Q = 1022
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kW) e reator (Q = 202,7 kW). Assim, a quantidade de bagaco utilizado no aquecedor e
reator foi de 3,87 milhdes de kg/por ano e 0,78 milhdes de kg/ano, respectivamente. A
quantidade de bagaco (seco) utilizado na hidrdlise é de 15,84 milhdes de kg/ano. Se a
lignina formada no processo de hidrélise for usada para satisfazer a demanda de vapor,
entdo a energia fornecida pela lignina seria de 6,06 milhdes de kJ/h, considerando o poder
calorifico da lignina 3,5 vezes maior que do bagaco e a quantidade produzida de 230 kg/h.
Assim, a lignina conseguiria satisfazer a demanda de energia da planta, pois a quantidade

de energia gasta no aquecedor e reator seria de 4,41 milhdes de kJ/h.

5.6- Custo anual total do produto

A Tabela 5.11, para a fracdo madssica de s6lidos de 15%, mostra os dados requeridos
para calcular o custo total do produto (CTP), como o investimento de capital fixo, calculado
no item 5.3, quantidades anuais de utilidades, matéria-prima e mao-de-obra, calculados nos
itens, 5.4 e 5.5, respectivamente. Os itens restantes sdao fornecidos com os valores
especificados.

Assim, o custo do produto total foi determinado a partir da Tabela 5.11 a seguir,
segundo a equagao:

(AT)+(A2)+(A3)+(A4)+(A5)+(A6)+(A7)+(A8)+
+(A10)+(A11)+(A12)+(A13)+(A14)+( A15)+( A18)

1-B8-B9—-B19- B20
ANUAL(CTP )=US $/ ano 2,762 milhoes

ANUAL(CTP ) =

Considerando que a conversdo de glicose a etanol seja de 0,4 g de etanol/g de
glicose, a quantidade de etanol produzido a partir da concentragdo de sélidos de 15% ¢
igual a 1,022 milhdes de kg/ano. A producdo de furfural para essa concentragao é de 0,735
milhdes de kg/ano (65% recuperado). Assim, o preco de furfural é de US$/kg 3,75 e de
etanol é US$/kg 2,75.

Tabela 5.11: Determinacao do custo anual total do produto para a concentragdo de sélidos

de 15%.

Item (A) Fator Base (C) Custo base, Custo,
(B) milhdes US$/ano milhdes
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(D) US$/ano
(E)
1. Matéria-prima 0,013
2. Mao-de-obra (M) 0,885
3. Supervisao 0,15 de (2) 0.885 0,133
4. Utilidades 0,299
5. Manutengdo e reparos 0,06 de FCI 0,086
(MR) 1,407
6. Fornecedores 0,15 de (5) 0.084 0,013
7. Laboratério 0,15 de (2) 0.885 0,133
8. Royalties 0,01 de c, 3,090 0,028
9. Catalisadores e solventes 0 0
Custos variaveis 1,588
10. Taxas (propriedades) 0,02 de FCI 1.407 0,029
11. Financiamento (juros) 0 de FCI 1.407 0
12.seguro 0,01 de FCI 1,407 0,014
13. Aluguel 0 1,407 0
14. Depreciacao Calculado separadamente
Custos fixos 0,043
15. despesas gerais 0,6 1,102 0,661
planta,geral
16. despesas gerais planta 0,661
17. Custo manufatura 2,292
18. Administracao 0,2 de (2), (5) 1102 0,221
19. Distribui¢do & vendas 0,05 de ¢, 3.090 0,138
20. Pesquisa & 0,04 de c, 0,110
desenvolvimento 3,090
Despesas gerais 0,469
Custo total anual do produto sem depreciacdo = c, = 2,762

Continuacdo da Tabela 5.11
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A Tabela 5.12, para a fracdo madssica de s6lidos de 25%, mostra os dados requeridos

para calcular o custo total do produto (CTP), como o investimento de capital fixo, calculado

no item 5.3, quantidades anuais de utilidades, matéria-prima e mao-de-obra, calculados nos

itens, 5.4 e 5.5, respectivamente. Os itens restantes sdo fornecidos com os valores

especificados.

Tabela 5.12: Determinacao do custo anual total do produto para a concentragdo de sélidos

de 25%.
Item (A) Fator Base (C) Custo base, Custo,
(B) milhdes US$/ano milhdes
(D) US$/ano
(E)
1. Matéria-prima 0,010
2. Méo-de-obra (M) 0,885
3. Supervisdo 0,15 de (2) 0.885 0,133
4. Utilidades 0,162
5. Manutengdo e reparos 0,06 de FCI 0,065
(MR) 1,407

6. Fornecedores 0,15 de (5) 0,084 0,010
7. Laboratério 0,15 de (2) 0.885 0,133
8. Royalties 0,01 de ¢, 3,090 0,026

9. Catalisadores e solventes 0 0
Custos variaveis 1,422
10. Taxas(propriedades) 0,02 de FCI 1,407 0,022

11. Financiamento (juros) 0 de FCI 1,407 0
12. seguro 0,01 de FCI 1,407 0,011

13. Aluguel 0 1.407 0

14. Depreciacao Calculado separadamente
Custos fixos 0,033
15. despesas gerais planta, 0,6 1,102 0,650
geral

16. despesas gerais 0,650
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17. Custo manufatura 2,105
18. Administragao 0,2 de (2), (5) 1102 0,217
19. Distribui¢do & vendas 0,05 de ¢, 3,090 0,128
0,04 de c, 0,102
20. Pesquisa &

desenvolvimento 3,090
Despesas gerais 0,446
Custo total anual do produto sem depreciagdo = c, = 2,551

Continuagdo da Tabela 5.12

Considerando que a conversdo de glicose a etanol seja de 0,4 g de etanol/g de
glicose, a quantidade de etanol produzido a partir da concentragdo de sélidos de 25% ¢€
igual a 1,022 milhdes de kg/ ano. A produgao de furfural para essa concentracao € de 0,735
milhdes de kg/ano (65% recuperado). Assim, o preco de furfural é de US$/kg 3,47 e de
etanol é US$/kg 2,50.

5.7- Estudo da viabilidade economica

O estudo para andlise da viabilidade econdmica consiste na montagem de um fluxo
de caixa considerando os recursos necessarios para a implantacdo e operagdo da planta de
hidrdlise (despesas) e os recursos disponiveis para o pagamento destes custos (receitas).

O fluxo de caixa para as fracdes massicas de sélidos de 15 e 25% ¢ apresentado nos
subitens a seguir. Percebe-se que o fluxo de caixa nos instantes (anos) -2, -1 e 0

corresponde ao investimento inicial, e, por ser uma saida, possui valor negativo.

5.7.1- Descric¢iao dos termos usados na analise econémica

Para estabelecer o fluxo de caixa (receitas — custos), o investimento de capital total
fixo, custos operacionais varidveis e fixos foram determinados nos itens 5.3, 5.4, 5.5,
respectivamente. Algumas considera¢des foram tomadas, por necessidade de simplificar a

analise econOmica.
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A taxa de imposto de renda, vida util da planta, duracdo de construcdo e “start-up”
entre outros parametros sdo mostrados na Tabela 5.13. Para essa analise esses parametros
foram baseados em PETERS ez al. (2003). Com os dados disponiveis, foi possivel elaborar
um cronograma financeiro anual, das despesas e receitas da planta de hidrélise dcida do

bagaco de cana, por todo o periodo de implantacao e operagao.

Tabela 5.13: Parametros econdmicos utilizados na analise econdmica.

Taxa inflagdao TPC, fracdo/ano 0,02
Taxa de imposto de renda 0,35
Taxa de desconto anual-composta, 0,15
fragdo/ano
Vida util 10 anos
Tempo de construcao 3 anos
Taxa de inflacdo da construgao 0,02

5.7.1.1- Anualizac¢ao do capital fixo investido

Com base no capital fixo investido calculado no item 5.3, calculou-se o custo anual
necessdrio, referente as despesas com a implantacdo. Assim, 15% do investimento fixo €
gasto no ano que comega a estimativa (fim do ano -2), 35% no segundo ano (fim do ano -
1), e 50% no terceiro ano (fim do ano 0). As quantidades sao inflacionadas no comeco de
todos os anos depois da estimativa, pela taxa de inflagao da constru¢do. Supde-se que todo
o capital de giro esta gastado no tempo 0. Os cdlculos sdo mostrados abaixo. Desta forma, o
calculo do custo anualizado, referente as despesas com a implanta¢do no 1° periodo para a

fracdo massica de sélidos de 15% é:

Capital fixo investido para a fragdo massica de 15% = -US$1,35 milhoes
15% do investimento € gasto no ano (-3)
Taxa de inflacdo da construgao: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -1,35 X 0,15><(1+0,02)0: -US$ 0,21 milhdes

Dessa forma, para o 2° periodo:
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Capital fixo investido para a fragdo massica de 15% = -US$1,35 milhdes
35% do investimento € gasto no ano (-2)
Taxa de inflacdo da construgao: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -1,35 X 0,35><(1+0,02)1: -US$ 0,49 milhdes

Dessa forma, para o 3° periodo:

Capital fixo investido para a fragdo massica de 15% = -US$1,35 milhdes
50% do investimento € gasto no ano (-1)
Taxa de inflacdo da construgdo: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -1,35 X O,50><(1+0,O2)2= -US$ 0,71 milhoes

Para a fragdo madssica de 25% o cdlculo € feito de modo andlogo. Desta forma, o
calculo do custo anualizado, referente as despesas com a implanta¢do no 1° periodo para a

fracdo massica de sélidos de 25% é:

Capital fixo investido para a fragdo massica de 25% = -US$1,059 milhdes
15% do investimento € gasto no ano (-3)
Taxa de inflacdo da construgao: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -1,059x 0,15%( 1+0,O2)0= -US$ 0,16 milhoes
Dessa forma, para o 2° periodo:

Capital fixo investido para a fracdo massica de 25% = -US$1,059 milhoes

35% do investimento € gasto no ano (-2)

Taxa de inflacdo da construgdo: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -1,059x 0,35%( 1+0,O2)1= -US$ 0,38 milhoes

Dessa forma, para o 3° periodo:

Capital fixo investido para a fragdo massica de 25% = -US$1,059 milhdes
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50% do investimento € gasto no ano (-1)
Taxa de inflacdo da construgdo: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 =-1,059 x O,50><(1+O,02)2= -USS$ 0,55 milhoes

Os resultados sd@o mostrados nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fracdes madssicas de

solidos de 15 e 25%, respectivamente.

5.7.1.2- Custo do “Start-up”

O cdlculo do custo do “start-up” foi estimado como 10% da soma dos custos
anualizados no item 5.7.1.1. Assim, para a fracio mdssica de s6lidos de 15% o custo do

“start-up”, que € feito no primeiro ano (ano 1) é:

Custo “start-up” = 0,1 x(-0,21-0,49-0,71) = -US$ 0,14 milhoes

Para a fragdo massica de sélidos de 25% o custo do “start-up” é:

Custo “start-up” = 0,1x (-0,16-0,38-0,55) = -US$ 0,11 milhdes

O custo do “start-up” € nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fragdes massicas de solidos

de 15 e 25%, respectivamente.

5.7.1.3- Taxa de operaciao (fracao da capacidade)

Nesse trabalho, considerou-se que a planta de hidrélise dcida de bagaco de cana
opera com 50% da capacidade no primeiro ano (ano 1), 90% da capacidade no segundo ano
(ano 2), e a partir do terceiro ano (ano 3) até o décimo ano (ano 10) ela opera com sua
capacidade total. As fracdes de capacidade sdo mostradas nas tabelas 5.14 e 5.15 para as

fracdes massicas de sélidos de 15 e 25%, respectivamente.
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5.7.1.4- Receitas (venda dos produtos)

Os recursos disponiveis para o pagamento dos custos, sdo provenientes das vendas
de furfural e glicose (etanol). As receitas com a venda de furfural e glicose (etanol) sao de
USS$ 2,19 milhGes para fragdo madssica de sélidos de 15%. As quantidades ndo sao
inflacionadas. Desta forma, o célculo das receitas, referente as vendas de furfural e glicose

(etanol) no 1° ano para a fracao mdssica de s6lidos de 15% é:

Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 2,19 milhdes
Fracdo da capacidade = 0,5

Ano =1

Receitas = 2,19x0,5x(1+0,02)"** = US$1,07 milhdes

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2):

Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 2,19 milhdes
Fragao da capacidade = 0,9

Ano =2

Receitas = 2,19x0,5%(1+0,02)*** = US$1,93 milhdes

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3):

Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 2,19 milhdes
Fracgdo da capacidade = 1

Ano =3

Receitas = 2,19x1x(1+0,02)’** = US$2,14 milhdes

Dessa forma, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o
calculo € andlogo ao feito para o terceiro ano.
Para a fragdo mdssica de sélidos as receitas com a venda de furfural e glicose

(etanol) sdo de US$ 1,992 milhdes. As quantidades nao sdo inflacionadas. Desta forma, o
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calculo das receitas, referente as vendas de furfural e glicose (etanol) no 1° ano para a

fracdo massica de s6lidos de 25% é:

Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 1,992 milhdes
Fragao da capacidade = 0,5

Ano =1

Receitas = 1,992x0,5x(1+0,02)'** = US$1,0 milhdes

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2):

Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 1,992 milhdes
Fracdo da capacidade = 0,9

Ano =2

Receitas = 1,992x0,5x(1+0,02)*** = US$1,79 milhdes

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3):
Vendas de furfural e glicose (etanol) = US$ 1,992 milhoes
Fracgdo da capacidade = 1

Ano=3

Receitas = 1,992x1x(1+0,02)*"* = US$1,99 milhdes

Dessa forma, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o

calculo é andlogo ao feito para o terceiro ano. Os resultados sdo mostrados nas tabelas

5.14e 5.15 para as fragdes méssicas de sélidos de 15 e 25%, respectivamente.

5.7.1.5- Custo total anual do produto (depreciacao nao incluida)

O custo total anual do produto para a fragdo madssica de s6lidos de 15% foi de US$

2,756 milhdes. As quantidades sdo inflacionadas no comeco de todos os anos, pela taxa de
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inflacdo do produto (TPC) que € igual 0,02. Desta forma, o cdlculo do custo do produto

total anual no 1° ano para a fracdo massica de solidos de 15% é:

Custo total anual do produto = US$ 2,756 milhdes

Custos varidveis = US$ 1,586 milhdes

Fracdo da capacidade = 0,5

Ano =1

Taxa de inflacdo do produto = 0,02

Custo total anual do produto = 1,586 x (1-0,5) - 2,756 X (1+0,02)1+2 =- US$ 2,09 milhdes

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)

Custo total anual do produto = US$ 2,756 milhdes

Custos varidveis = US$ 1,586 milhdes

Fracdo da capacidade = 0,9

Ano =2

Taxa de inflacdo do produto = 0,02

Custo total anual do produto = 1,586 x (1-0,9) - 2,756 x (1+0,02)*** =- US$ 2,81 milhdes

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)

Custo total anual do produto = US$ 2,756 milhoes

Custos varidveis = US$ 1,586 milhdes

Fragao da capacidade = 1

Ano =3

Taxa de inflacdo do produto = 0,02

Custo total anual do produto = 1,586 x (1-1) - 2,756 x (1+0,02)3 2 —_US$ 3,05 milhoes

Logo, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o cdlculo é
andlogo ao feito para o terceiro ano. Os resultados sdo mostrados nas tabelas 5.14 e 5.15.
O custo total anual do produto para a fragdo madssica de sélidos de 25% foi de US$

2,551 milhdes. As quantidades sdo inflacionadas no comeco de todos os anos, pela taxa de
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inflacdo do produto (TPC) que € igual 0,02. Desta forma, o cdlculo do custo do produto

total anual no 1° ano para a fracdo massica de solidos de 25% é:

Custo total anual do produto = US$ 2,551 milhdes

Custos varidveis = US$ 1,442 milhdes

Fracdo da capacidade = 0,5

Ano =1

Taxa de inflacdo do produto = 0,02

Custo total anual do produto = 1,422 x (1-0,5) - 2,551 X (1+0,02)1+2 =- US$ 1,95 milhdes

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)

Custo total anual do produto = US$ 2,551 milhdes

Custos varidveis = US$ 1,422 milhdes

Fracdo da capacidade = 0,9

Ano =2

Taxa de inflacdo do produto = 0,02

Custo total anual do produto = 1,422 x (1-0,9) - 2,551 x (1+0,02)*** =- US$ 2,61 milhdes

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)

Custo total anual do produto = US$ 2,551 milhoes
Custos varidveis = US$ 1,422 milhdes
Fragao da capacidade = 1
Ano =3
Taxa de inflacdo do produto = 0,02
Custo total anual do produto = 1,422 x (1-1) - 2,551 x (1+0,02)**> =- US$ 2,82 milhdes
Os resultados sdo mostrados nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fracoes madssicas de

solidos de 15 e 25%, respectivamente.
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5.7.1.6- Depreciacao anual

O método de depreciagdo usado foi o “Modified Accelerated Cost Recovery System
(MARCS)”. PETERS et al. (2003) descreve o método MARCS. O fator de depreciagao (f)
€ mostrado nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fracdes madssicas de sélidos de 15 e 25%,

respectivamente.

5.7.1.7- Lucro bruto anual

O lucro bruto anual para a fracdo massica de sélidos de 15% no 1° ano é:
Vendas anuais = US$ 1,07 milhdes
Custo total do produto total = US$ 2,09
Custo do “start-up” (s6 no ano 1) = US$ 0,14
Depreciacgdo anual = US$ 0,28
Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — custo “start-up” — depreciagdo anual

Lucro bruto anual = 1,07 — 2,09 -0,14 - 0,28 = -US$1,44

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)

Vendas anuais = US$ 1,93 milhdes

Custo total do produto total = US$ 2,81

Depreciagdo anual = US$ 0,45

Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacdo anual

Lucro bruto anual = 1,93 — 2,81 — 0,45 = -US$1,34

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)

Vendas anuais = US$ 2,14 milhdes

Custo total do produto total = US$ 3,05

Depreciagdo anual = US$ 0,27

Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacdo anual

Lucro bruto anual = 2,14 — 3,05 - 0,27 = -US$1,18
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Logo, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o calculo é

andlogo ao feito para o terceiro ano.

O lucro bruto anual para a fra¢cdo massica de sélidos de 25% no 1° ano é:

Vendas anuais = US$ 0,98 milhdes

Custo total do produto total = US$ 1,91

Custo do “start-up” (s6 no ano 1) = US$ 0,11

Depreciacdo anual = US$ 0,20

Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — custo “start-up” — depreciagdo anual

Lucro bruto anual = 0,98 — 1,91 - 0,11 — 0,20 = -US$1,26

Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)

Vendas anuais = US$ 1,72 milhdes

Custo total do produto total = US$ 2,51

Depreciagdo anual = US$ 0,34

Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacdo anual

Lucro bruto anual = 1,72 - 2,51 — 0,34 = -US$1,12

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)

Vendas anuais = US$ 1,88 milhdes

Custo total do produto total = US$ 2,65

Depreciacdo anual = US$ 0,20

Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacdo anual

Lucro bruto anual = 1,88 — 2,65 — 0,20 = -US$0,98

Logo, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o calculo é
andlogo ao feito para o terceiro ano. Os resultados sdo mostrados nas tabelas 5.14 e 5.15

para as fragdes madssicas de sélidos de 15 e 25%, respectivamente.
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5.7.1.8- Lucro liquido anual

O lucro liquido anual para a fracdo méssica de 15% no primeiro ano (ano 1) é:

Lucro bruto anual = -US$ 1,44
Imposto de renda = 0,35

Como o lucro bruto anual € negativo, entdo nao € possivel incidir o imposto de renda.

Dessa forma, do segundo ano (ano 2) ao décimo ano (ano 10) observa-se que o
lucro bruto anual é negativo. O mesmo observa-se para a fracdo méssica de sélidos de 25%.
Os resultados sdo apresentados nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fragdes massicas de s6lidos

de 15 e 25%, respectivamente.

Tabela 5.14: Fluxo de caixa para a fracdo mdssica de s6lidos de 15% e vazao de 6666 kg/h.

linha

ano 3 2 A o] 1| 2 3 4 s 6 7 8 9 10| soma
1. terra, 105§ 0,000 0,00 0,00 ________ 0,00; 0,00
2. mvestimento capital fizo, 10633 -0210 -0,500 -0%y2r f -1,426
3. Capital de giro, 10°§ -0,25 0,25) 0,00
5 Tovestimento capital total, 10°% 021 0,50, -097 " 168
6 investimento amal, 1055 0000 0,000 0000 000 000 000 000 000 000 000 000
7. Start-up cost, 10°8 -0,14
8. taxa operactonal fracfo capac. 0,500 0% 1008 1,00 1.00: 1.00¢ 1,000 1,000 1.00! 1,00
9. vendas anuais, 10° 108 194 2150 215 2,15 215 215 2,15 215 2,15 2025
10. custo total amval produte, 107§ 2,092,820 -305 -3,11.-3,170 3240 -3,30-337 -343 -3,50; -31,08
11. fator depreciag do anval, lano 0,20:0,3200 0,122 0,115i0,115; 0,058
12, depreciagio a.rual,lUEJ’a.no 0,28 046 027 0,16 0,16 008 143
13. Tucro bruto amual, 105§ 144134 117 -112-118 -116 -115 -121] 128 -135 -12.40
14. Tacro liquido amal, 105§ 144/ -134 -117 -1,12-1,18 -1,16] -1,15-1,21  -1,28 -1,35 -12,40
15. flusto caiva operacianal anal, 105§ -1,15/-0,88 -090 -0,96 -1,02| -1,08 -1,15-1,21 -1,28 -1,35 -10,97
16. fluzo de caixa total amual, 105§ 0,00 021 -0,50 -0,97-1,15 -0,88 -0,90 -0,96 -1,02 -1,08 -1,15-1,21 -1,28 -135 -12,65
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Tabela 5.15: Fluxo de caixa para a fracdo méssica de 25% e vazao de 4000 kg/h.

e 3] 2] -1 o0 1 2 3 4 5 5 E 5T qo| e some
1. terra, 10°% 0,000 0,000 0,00 0,00
2. investimento capital fixo, 10°% -0,16; -0,38: -0,55 I -1,088
3. capital de giro, 10° 0,19 0,00
5 investimento capital total, 10° | _0,16-0,381-0,74 -1,28
6 investimento amual, 10°% 000 0,00 0000 000 0,000 000 000 000 000 000 0,00
7. custo start-up, 10°% -0,11
8. taza operacional fracdo capacid. 0500 050 1000 1000 1,000 1,00 1,000 1,00 1,000 1.00
9. vendas amuads, 10° 1000 179 199 199 199 199 199 189 199 199 1873
10. custo total produto anual,10°3 1,950 2,610 2,820 287,293 299 305 311 317324 2873
11 fator depreciacicanual, 1fano 0,200 0,320 0,192:0,115i0,115; 0,058
12. depreciacio amm 16%/ano 0,220 0,325 0,21 0,132 0,13 0,06 1,09
13 lucro bruto amual, 105§ 128 -116 -103 -101 -106 -106 -1.06 -112 -118 -124 -11,20
14 lucro liquido anal, 10% 128 -1,16) -1,03 -1.01 -1,06 -1,06 -106 -112 -1,18-124 -11,20
15, fluzo de caina operacional anual 10°§ 1,07 -0,81 -0,82 -0,88-094 -100 -106 -112 -118-124 -10,12
16. fluzo de caixa anual total, 10%§ | 0,00 -0,16 -0,38 -074 -1,07 -0,81 -0,82 -088 -094 -100 -1,06 -1,12 -1,18-1,24 -11.40

5.7.1.9- Fluxo de caixa operacional anual

O fluxo de caixa operacional anual é obtido somando-se o lucro liquido anual com a
depreciagdo. Como ambos t€m valor negativo, o fluxo de caixa operacional anual também
serd negativo, tanto para a fracdo madssica de sélidos de 15% quanto para 25%. Os
resultados foram mostrados nas tabelas 5.14 e 5.15 para as fracdes mdssicas de sélidos de
15 e 25%, respectivamente. Para as condi¢des operacionais estabelecidas nas Tabelas 4.8 e
4.9, para as fragdes mdssicas de sdlidos de 15 e 25%, respectivamente, a planta de hidrdlise
acida do bagaco de cana ndo € vidvel economicamente.

No entanto, se dobrarmos a vazdo de alimentacdo de bagaco, as utilidades, a
quantidade de acido sulftrico, furfural e glicose (etanol) sdo recalculados. Assim, a andlise
econOmica € feita novamente para as fracoes massicas de sélidos de 15 e 25%, nomeadas

de caso 1 e caso 2, respectivamente.
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5.7.2- Estudo da viabilidade economica — casos 1 e 2

Como a vazao de alimentacdo de bagaco de cana dobra, as quantidades de acido
sulfurico, dgua de resfriamento e processo, de furfural e glicose (etanol) também dobram
para as fracOes madssicas de solidos de 15 e 25%. No entanto, o custo total dos

equipamentos ndo dobra, segundo a equagdo a seguir.

Custo planta (dobrada) | fator A " 6

custo planta fator B

custo planta (dobrada) = custo planta X 1,5

O valor de n para vérios equipamentos é em torno de 0,6, o que é conhecido como
regra seis décimos. Ou seja, o custo total dos equipamentos aumenta por um fator de 1,5.

Assim, o capital fixo investido, o custo do “start-up”, a taxa de operagdo anual e os
fatores de deprecia¢do nao mudam. As receitas, custo total anual do produto, o lucro bruto
anual, o lucro liquido anual e o fluxo de caixa operacional sdo recalculados seguindo os
mesmos procedimentos dos itens 5.7.1.4, 5.7.1.5, 5.7.1.7, 5.7.1.8 e 5.7.1.9,
respectivamente. Logo, os resultados do fluxo de caixa para os casos 1 e 2, sdo

apresentados nas tabelas 5.16 e 5.17, respectivamente.

Tabela 5.16: Fluxo de caixa para a fracado méssica de 15% e vazdo de 13332 kg/h

0,
= custo planta (dobrada) = custo planta [2 ] (5.7)

) linha

ano -3 -2 -1 0 1 2 3 4 5 3 7 3 9 10} soma
1. terra, 10°5 0,000 0,00 000 : 0,00
2. mvestimento capital fxo, ‘106'36 -0,21: -0,50:0 072 i -1,426
3. Capital de giro, 1058 , 0,25 0,00
3. Investimento capital total, 106$ —0,21% -0,50: -097 -1,68
6. investimento anual, 10°8 0000 0,000 000 000 000 000 000 000 000 000 000
7. Start-up cost, 10°8 -0,14
8 toxa operacionalfraciio capac. 0,50 0,900 1,00 1,000 1,00 1,000 1,00 1,00 1,00 1,00
9. vendas anuais, 106"43 2,061 389 4320 432 4321 47320 4732 4320 432 432 4063
10. custo total anual produto,105$ -2,291-3160 =343 350 -357 3640 -371-379 23861 -3940 -34 89
11. fator depreciac Ao anual, 1fans 020003208 0,192 0,115i0,115; 0,058
12. depreciagio anual, 106‘33’3110 0228 0460 027 0,16 0168 008 1,43
13. lucro brute anual, 106".6 -0,55) 0,280 062 066 059 060 061 053 046 0,38' 4,17
14, ucro Hgqudo anual, 10°%% -0,55 0,18 0,40' 0,43_' 0,38 0,39 040 035 030 025 251
15, fluzo camwa operacianal anual,l[]ﬁfﬁ -0.27) 064 068 0,59 055 047 040 035 030 025 3.5
16. fluxo de caixa total anual, 106"6 0,00 -021 -0,50 -0,97-027 064 068 059 055 047 040 035 030 025 226
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Tabela 5.17: Fluxo de caixa para a fracao madssica de s6lidos de 25% e vazao de 8000 kg/h.

an0 3] 2] -] o 1 2 3 4 5 5§ 7 8 CINET] S
1. terra, 109§ 0,000 0,00 0,00 000 000
2. investimento capital fizo, 10613 -016-038-05 | | | 0 | ] f -1,088
3. capital de giro, 105§ -0,19 0,00
5. investimento capital total, 10° | 0,161 -0,38! 0,74 -1,28
§ investimento anual, 10° 0000 0000 0000 000 000 000 000 000 000 000 0,00
7. custo start-up, 10% -0,11
8. taxa operacional fragio capacid. 0,500 090 1,000 1,00: 1,00 1,00 1,008 1,00 1,00: 1,00
9 vendas anuais, 10°% 199 359 398 398 398 398 393 398 398 398 3745
10. custo total produto anual, 1053 2,06 -279 -3,03 -3,09-315 321 -328 -334] -341-348 -30.84
11. fator depreciaciianual, 1fano 0,200 0,320 0,192:0,1150,115; 0058
12, depreciagfio anui, 10633;":3110 0,228 035 0,218 0,13 0,137 006 1,09
13, tucro bruto anual, 105 040 044 075 077 071 071 071 064 058 051 542
14, tucro ieuido anual, 10°§ 040 029 049 050 046 046 046 042 0737 033 338
e e Bl 0,18 064 070 063 059 052 046 042 037 033 447
16. fuxo de caixa anual total, 1055 0,000 0,16 0,38 -074-0,18 0,64 070 0,63 059 052 046 042 037 033 319

Assim, para verificar a viabilidade econdmica da planta de hidrélise 4cida do

bagaco de cana para os casos 1 e 2, as seguintes medidas de rentabilidade foram calculadas:

a) retorno do investimento (%/ano)

b) periodo de pagamento (anos)

¢) retorno liquido (milhdes USS$)

O retorno do investimento, o periodo de pagamento e retorno liquido sdo medidas

comumente usadas como uma avaliagdo rdpida da rentabilidade. Essas medidas nao

consideram o valor do dinheiro no tempo.

As equacdes para o cdlculo do retorno do investimento, periodo de pagamento e

retorno liquido sdo representadas pelas equagdes 5.7, 5.8 € 5.9, respectivamente.
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lucro liquido anual

retorno do investimento = (5.8)

(vida iitil da planta) X (investimento capital total)

(capital fixo investido)X (vida itil da planta)

periodo de pagamento = (5.9)

fluxo de caixa operacional

lucro liquido anual

retorno liquido = — (investimento capital total)X (taxa de desconto anual)(5.10)

vida iitil da planta

Os resultados obtidos a partir das tabelas 5.16 e 5.17 para os casos 1 e 2,

respectivamente, sao apresentados na Tabela 5.18 a seguir.

Tabela 5.18: Medidas de rentabilidade para os casos 1 e 2.

Medidas rentabilidade Fracdo maéssica 15%
Retorno do investimento, %, ano 15,3
Periodo de pagamento, anos 3,6
Retorno liquido, milhdes 0

Pelas medidas de rentabilidade mostradas na Tabela 5.18, a planta de hidrélise dcida
de bagaco de cana para a fracdo mdssica de sélidos de 15%, que € um valor conservador, é
vidvel economicamente, pois o padrao dessas medidas, ou seja, 0 minimo estabelecido pelo
mercado financeiro € de 15% para o retorno de investimento, 3,6 anos para o periodo de
pagamento e 0 para o retorno liquido (PETERS et al., 2003). O mesmo € observado para a

fracdo massica de 25%.
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Capitulo 6

“Nada é para sempre”.
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6- Conclusao

O processo de hidrélise com dcido diluido (0,5 % peso), temperatura de 240 °C e
tempo espacial de 30 s em reator de leito ascendente possibilita a obtencao de rendimento
glicosidico da ordem de 75% e de furfural, um co-produto, da ordem de 50%. Assim, a
producdo de etanol tendo o furfural como co-produto € rentdvel. Apesar dos riscos
operacionais de se trabalhar com altas temperaturas e pressdes, pode-se considerar o
processo de hidrdlise da celulose com dcido diluido em leito ascendente como uma
alternativa potencialmente interessante a producdo de etanol a partir do bagago de cana.

Quanto a andlise econOmica, procurou-se buscar uma forma de efetuar a
compreensdo do projeto da planta de hidrdlise dcida de bagaco de cana de uma forma
global, buscando interagir aspectos técnicos e econdmicos.

A aplicagdo pratica demonstrada nos subitens 5.7.1.1, 5.7.1.2, 5.7.1.3, 5.7.1.4,
5.7.1.5,5.7.1.6, 5.7.1.7, 5.7.1.8 e 5.7.1.9, ilustram formas préticas e rdpidas para estimar
custos, aplicando recursos da matemadtica financeira para aproximé-los dos valores reais,
necessarios. Assim, a condicao operacional da planta de hidrélise dcida de bagaco de cana
ap6s a avaliacdo econdmica foi de 48 toneladas de bagaco (13332 kg/h) diariamente. O
processo produz aproximadamente 2,042 milhdes de kg de etanol e 1,47 milhdes de kg de
furfural anualmente. O investimento de capital fixo estimado foi de US$ 1,388 milhdes e de
equipamento foi de US$ 0,295 milhdes. Isso gera um lucro bruto médio anual de USS$
0,417 milhdes e tem um fluxo de caixa operacional anual de US$ 0,174 milhdes. Essa
andlise sugere que a viabilidade econdmica de produzir etanol e furfural a partir de bagaco

de cana pode ser interessante para os investidores.
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6.1- Sugestoes para trabalhos futuros

Os seguintes topicos s@o sugeridos para um préximo trabalho:

¢ Integracdo energética para as correntes do processo. Identificagdo de correntes
quentes e frias. Projeto da rede de trocadores de calor associada ao projeto.
Andlise de Ponto Pinch.

¢ Investigacdo de alternativas para o sistema de separacao (lignina, etc).

® Investigacdo da cinética heterogénea.

¢ Investigacdo de outro tipo de dcido (HCI, H3POy, etc)
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