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RESUMO

As usinas brasileiras produzem acgucar, etanol e energia, sendo que a fonte de energia
utilizada para gerar esses produtos é fornecida pela propria matéria-prima, o bagaco
da cana. A etapa de cogeragédo na usina utiliza o bagago como combustivel para gerar
o vapor, que é utilizado para produzir energia elétrica e fornecer energia térmica para
o processo de produgao de agucar e etanol. Quanto maior for a eficiéncia térmica do
processo, maior sera o potencial de exportagcado de energia elétrica da usina. Neste
estudo, realizou-se uma analise exergética do processo de transformacdo da cana-
de-agucar nos produtos finais, agucar e etanol hidratado, com o objetivo de identificar
uma metodologia para o calculo da eficiéncia térmica do processo, podendo servir
como base para qualificar o nivel de eficiéncia térmica de usinas do setor
sucroenergético. Para isso, foi elaborada a modelagem integrada de todas as etapas
do processo de producgao, desde a entrada da matéria-prima na usina até a produgao
de acgucar e etanol, calculando-se a energia térmica requerida para essa
transformacao. As simulacdes foram realizadas considerando-se a faixa de variagao
do mix produto (porcentagem de um produto produzido em relagéo ao total de matéria-
prima utilizada) comumente praticada nas usinas brasileiras, isto €, 30 a 70% mix
acgucar. Foram identificadas as principais correntes de calor residuais no processo de
transformacao e calculada a exergia disponibilizada pelo processo para cada condigao
de mix produto simulada. As simulacdes foram baseadas em equacbes de
conservagao de massa e energia aplicadas a todo o sistema, sendo resolvidas
utilizando-se o software Simulador Pentagro. Os resultados obtidos permitiram
verificar que: (i) o mix produto altera significativamente o consumo térmico requerido
pelo processo e a exergia disponibilizada; (ii) para todos os cenarios simulados, as
principais fontes de exergia disponibilizadas pelo processo foram o condensado
vegetal, seguido pelo vapor de etanol, vinhaga, caldo enviado para fermentagao e
vapor gerado no flasheamento do caldo; (iii) a exergia disponivel nos condensados
vegetais aumenta consideravelmente com a elevagdo do mix agucar; (iv) a exergia
disponibilizada pelo processo tem potencial para autossupri-lo em até 43% da carga
térmica necessaria para a transformacado da matéria-prima em seus produtos finais
agucar e alcool; (v) o consumo térmico requerido pelo processo diminui
consideravelmente com o reaproveitamento total da exergia disponibilizada, sendo
que, se o vapor economizado for destinado a geragdo de energia no estagio de
condensacgao dos geradores, pode-se aumentar a exportagdo de energia em até 23%
quando comparado a processos sem reaproveitamento exergético.

Palavras-chave: Anadlise exergética. Exergia. Usinas sucroenergéticas. Cana-de-
agucar, agucar e alcool. Cogeragao. Bioenergia. Eficiéncia térmica.



ABSTRACT

Brazilian power plants produce sugar, ethanol, and energy, given that the energy
source used to generate these products is provided by the raw material itself,
sugarcane bagasse. The cogeneration step in the plant uses bagasse as fuel to
generate steam, which is used to produce electric energy and provide thermal energy
for the process of sugar and ethanol production. The higher the thermal efficiency of
the process, the higher the electric energy exportation potential in the power plant. In
this study, an exergetic analysis of the transformation process from sugarcane to its
final products, sugar and hydrated ethanol, was performed aiming to identify a
methodology to calculate the process’s thermal efficiency, being able to work as a base
to qualify the thermal efficiency level in the sucro-energy sector power plants. In order
to do it, an integrated modeling of all production process steps was developed, from
the feedstock entrance in the power plant until the sugar and ethanol production,
calculating the thermal energy required for this transformation. The simulations were
performed considering the range of product mix (percentage of a produced product in
relation to the total raw material used) usually exercised in Brazilian power plants, that
is, from 30 to 70% sugar mix. The main currents of residual heat in the transformation
process were identified and the exergy made available by the process for each
simulated condition of product was calculated. The simulations were based on mass
and energy conservation equations applied to the whole system, solved through
Simulador Pentagro software. The obtained results allowed to verify that: (i) the product
mix significantly alters the thermal consumption required by the process and the
available exergy; (ii) for all the simulated scenarios, the main exergy sources made
available by the process were the vegetal condensate, followed by ethanol steam,
vinasse, the juice sent to fermentation and the steam generated by the juice’s flash
evaporation; (iii) the exergy available in vegetal condensates considerably increases
with sugar mix elevation; (iv) the exergy made available by the process has potential
to self-supply it up to 43% of the thermal load necessary for the feedstock
transformation into the final products, sugar and alcohol; (v) the thermal consumption
required by the process considerably decreases with the reuse of the total available
energy, given that if the saved steam is destined to energy generation in the
generators’ condensation stage, energy exportation may be increased up to 23% when
compared to processes without exergetic reuse.

Keywords: exergetic analysis, exergy, sucro-energy power plants, sugarcane, sugar
and alcohol, cogeneration, bioenergy, thermal efficiency.
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1 INTRODUGAO

A producgao de acgucar, etanol e energia tem se tornado uma das atividades
mais importantes para a economia nacional, abastecendo o mercado interno e externo
(ENSINAS et al., 2010). Para ocorrer o processo de produgao de agucar e etanol, sdo
necessarias duas formas de energia, térmica e elétrica, geradas no processo de
cogeragao a partir da utilizagdo do bagago da cana como combustivel. O bagaco é
gueimado nas caldeiras para gerar energia térmica e, depois, o vapor produzido nesse
processo é enviado para turbinas onde € parcialmente convertido em energia elétrica.

Em Julho de 2020, havia 386 unidades de produgéo registradas no MAPA
(Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastecimento do Brasil), das quais 31% eram
usinas de produgao de etanol, 58% eram unidades integradas, com produgao de
agucar e etanol, e o restante produtoras de agucar (MAPA, 2020).

A colheita da cana ocorre de fevereiro a dezembro na regido Centro-Sul do pais
e de outubro a fevereiro na regiao Nordeste, com a produgao no setor sucroenergético
ocorrendo sazonalmente junto a época da colheita da cana.

Segundo dados do relatorio de analise de conjuntura dos biocombustiveis de
2018, publicado pela EPE (Empresa de Pesquisa Energética), o total de cana

processada atingiu 609 milhdes de toneladas em 2018, conforme ilustra a Figura 1.

Figura 1 - Historico anual do processamento de cana
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Fonte: EPE (2019).

Em 2018, foi produzido um total de 32,3 bilhdes de litros de etanol, uma

producao 17% superior a de 2017, como pode ser observado na Figura 2.
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Figura 2 - Produgéao brasileira de etanol
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Fonte: EPE (2019).

A producao brasileira de agucar alcangou, em 2018, 28,5 milhdes de toneladas
(25% inferior a de 2017), conforme se pode observar na Figura 3. A reducéo da
producao de acgucar foi causada principalmente pela diminuicdo da exportagcdo da
commodity, ressaltando-se que esse cenario foi influenciado pela manutencdo do
perfil de produgdo mais alcooleiro da safra do centro-sul brasileiro, assim como pelo
elevado estoque final de agucar referente ao balango mundial. Diversos fatores podem
influenciar o mercado mundial de agucar, como estoques globais, mercado de petréleo
e taxa de cambio.

O percentual de ART (Agucares Redutores Totais) na cana-de-agucar
destinado a producao de agucar ou etanol é denominado pelo setor como mix produto
ou mix de produgao. Observa-se na Figura 3 que na safra 2018/2019 predominou o

mix alcooleiro
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Figura 3 — Mix de produgéo entre agucar e etanol hidratado e anidro
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Além das usinas sucroenérgéticas serem autossuficientes energeticamente,
elas também ofertam energia ao Sistema Interligado Nacional (SIN). Segundo dados
do CCEE (2019), houve um aumento da energia gerada a partir de biomassa entre o
periodo de 2011 e 2018, motivado pelo aumento da exportagao de eletricidade, uma
vez que o autoconsumo manteve-se estavel nesse periodo, como se pode observar
na Figura 4. Dentre as 369 usinas de cana-de-agucar em operag¢ao no Brasil em 2018,

200 comercializaram eletricidade, trés usinas a mais que no ano anterior.

Figura 4 — Autoconsumo e energia exportada pelas usinas de biomassa de cana

= 4 -
]
3
2_
1_

2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018

u ExportacBo M Autoconsumo
Fonte: EPE (2019)



17

Segundo dados da EPE (2019), entre janeiro e dezembro de 2018, registrou-
se um aumento de 5% na geragao de energia a partir de biomassa, comparado ao
mesmo periodo de 2017. O bagago de cana continua sendo o combustivel mais
utilizado. Em 2018, as usinas injetaram em média 2,5 GWméd no SIN, como mostra

a Figura 5.

Figura 5 — Participacdo da biomassa de cana na geracgéao elétrica
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O preco comercializado do MWh é estabelecido a partir de contratos ou em
leildo, podendo variar principalmente em fungdo da época do ano, conforme ilustrado

na Figura 6.

Figura 6 — Geracgao térmica a partir da biomassa de cana versus PLD
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O consumo de energia na industria € um fator importante na composi¢ao dos
custos finais dos produtos, exercendo influéncia direta no potencial de geracao de
energia (URSINO, 2019). Por esse motivo, a crise energética no inicio dos anos 70,
que levou ao sensivel aumento dos precos do petréleo na época, fez com que as
industrias quimicas e petroquimicas buscassem intensamente a redu¢do do consumo
energético pela realizagdo de processos fortemente integrados, caracterizados pela
diversidade de reciclos de massa e energia (RAVAGNANI,1994). Atualmente, buscar
a maxima eficiéncia nos processos produtivos € essencial para a competitividade
também no setor sucroenergético.

O processo de cogeragdo no setor sucroenergético tem dois objetivos
principais, quais sejam: gerar o maximo de energia elétrica e fornecer ao processo
industrial a energia térmica necessaria para a transformagdo da cana em seus
produtos finais, agucar e etanol (PELLEGRINI, 2009). Nesse cenario, evidencia-se a
importancia do entendimento sobre o consumo térmico do processo.

No processo de transformacdo da cana em seus produtos finais, agucar e
etanol, utiliza-se energia térmica (vapor de escape) como agente da transformacéo,
sendo este vapor fornecido pelo processo de cogeracéo e retornado, depois de usado,
para a caldeira na forma de agua liquida (vapor condensado). Nesse processo de
producao séo geradas correntes quentes residuais (residuos térmicos) que podem ser
reaproveitadas utilizando-se técnicas de integragcao energética.

A Figura 7 apresenta um fluxograma simplificado do processo de produgao de
acgucar e alcool no qual os residuos térmicos nao sio reaproveitados e, por isso, toda
a energia térmica demandada pelo processo é fornecida pela cogeragéao, utilizando os
geradores de contrapressao, que sdo menos eficientes. Ja na Figura 8, apresenta-se
um fluxograma de processo com reaproveitamento dos residuos térmicos, o qual, por
consequéncia, demanda menos energia térmica da cogeragéao, possibilitando destinar
uma maior parte do vapor gerado pelas caldeiras para o gerador de condensagéo, que

€ mais eficiente, aumentando a exportagao de energia elétrica.
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Figura 7 - Processo de transformacao da cana em seus produtos finais, sem o reaproveitamento dos

residuos térmicos
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 8 - Processo de transformagao da cana em seus produtos finais, com o reaproveitamento dos

residuos térmicos
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Para determinar a eficiéncia energética maxima na transformagao da matéria-
prima em produto final em um processo industrial, € importante quantificar a parte da
energia inserida no processo que pode ser transformada em energia reversivel e util,
também conhecida como exergia.

N&o se encontrou na literatura uma metodologia para o calculo da eficiéncia da
cogeracao que também levasse em conta a eficiéncia térmica do processo, sendo
importante dispor de uma metodologia confiavel que relacione a eficiéncia térmica do

processo de producgéo de agucar e etanol e a eficiéncia de cogeragao.
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2 OBJETIVO

O objetivo principal deste estudo é determinar a quantidade minima de energia

necessaria para converter a cana em seus produtos finais, agucar e etanol, bem como

quantificar a energia cogerada, propondo uma metodologia para o calculo da

eficiéncia exergética do processo e da cogeragao e avaliando o impacto da economia

que pode ser proporcionada pelo reaproveitamento da exergia de determinadas

correntes do processo.

Para alcancar o objetivo principal, os seguintes objetivos especificos séo

propostos:

Por meio de balangos de massa e energia, determinar a energia necessaria
(desconsiderando qualquer tipo de integragdo energética) para a transformagéao
da cana em seus produtos finais, agucar e etanol, sendo esta energia fornecida
por uma fonte externa ao processo (sangria dos turbo-geradores no processo de
cogeracgao);

Por meio de balangos de massa, energia e exergia, determinar a energia rejeitada
no processo de transformacéo da cana em seus produtos finais, agucar e etanal,
A partir das informagdes obtidas nos itens anteriores, determinar a energia minima
necessaria para a transformacao da matéria-prima em produtos, considerando o
maximo aproveitamento da energia rejeitada, para realizar a transformagéao da
cana em seus produtos finais, agucar e etanol;

Com base nos resultados anteriores, calcular a eficiéncia exergética do processo

e da cogeracéo.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 CANA-DE-ACUCAR

Um grande numero de fatores podem influenciar a composi¢do da cana-de-
acgucar, incluindo idade da cana, condicbes de crescimento, condicbes do solo,
utilizacdo de fertilizantes e doengas. Sendo a cana-de-agcucar uma planta, sua
composi¢cdo é uma variavel dependente do clima e das estagdes do ano. Segundo
Rein (2007), o conteudo em base massica de fibra nos colmos da cana varia de 10 a
18%, o de sacarose varia de 8 a 17% e o de sdlidos dissolvidos varia de 10 a 19%,
sendo o percentual restante correspondente a agua, geralmente em torno de 70%.

A composicao média da cana recebida na usina nao depende somente da
composicao dos colmos, mas também de outros fatores, como a variedade da cana,
a quantidade de pontas retiradas, folhas e impurezas carregadas na colheita, a época
do ano, a maturidade da cana e o tempo entre a colheita e o processamento da cana.
Acerca disso, a Tabela 1 apresenta composicdoes médias da cana para diferentes
localidades. A Pol expressa a porcentagem aparente de sacarose contida em uma
solugdo de agucares e indica, em porcentagem de massa da cana, toda a sacarose
aparente contida no caldo. O Brix (simbolo °Bx) é uma escala numérica que mede a
porcentagem em massa de solidos contida em uma solugdo, no caso do setor
sucroenergético, em uma solugao de sacarose. A pureza expressa a porcentagem de
sacarose contida nos solidos soluveis. A fibra da cana representa a maior parte da
matéria insoluvel e a umidade representa a porcentagem de agua na cana
(FERNANDES, 2003; REIN, 2007).

Tabela 1 - Composi¢cées médias da cana processada em usinas de diferentes localidades (em kg/100

kg de cana)
Brasil Austrélia Af"S°:|d° Colémbia Filipinas Mauricio L"(ﬂ'gf)“a
Pol 14 14.6 12.8 13.2 10 12 14
Brix 16.2 16.4 15 15 125 13.8 16
Pureza 86 89 85 88 80 87 85
Umidade 70.5 69.3 70 70 72.5 71.2 71
Fibras 13.3 14.3 15 15 15 15 13

Fonte: REIN (2007)
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3.2 MOAGEM

Durante o processo de moagem, primeiramente a cana € picada e desfibrada
de forma a romper as células do tecido vegetal e facilitar a extragdo do caldo por
esmagamento. Essas operag¢des sdo denominadas pelo setor como preparo da cana,
e a energia fornecida aos equipamentos para realiza-las pode ser elétrica ou térmica.

Para extracdo do caldo, as moendas sao as mais empregadas nas usinas
brasileiras, mas, em algumas unidades produtoras, faz-se o uso de difusores. A
extragdo do caldo € geralmente realizada pela compressao da cana preparada em
rolos de moendas nos quais o caldo € separado das fibras, retendo sempre alguma
quantidade de caldo.

A fim de aumentar a eficiéncia de extracdo e minimizar as perdas, a cana moida
pode ser forgada a passar por seguidos conjuntos de rolos de moendas (ternos). Para
minimizar a perda de sacarose, é feita a embebicdo, que consiste na adicdo de agua
durante a passagem pelos ultimos ternos de moendas. Segundo Elia Neto et al.
(2009), a taxa de embebicdo média utilizada nas moendas é de 25 a 30% da massa
de cana moida, porém a mais comumente utilizada € a taxa de embebic¢ao entre 220
e 250% da massa de fibra da cana. Com a utilizagdo da embebigéo, o caldo que segue
no bagago contém menor quantidade de agucares, representando menor perda no
processo de extracio.

O caldo extraido é enviado para tratamento, enquanto o bagago produzido &
utilizado como combustivel no processo de cogeragdo, gerando vapor para o
processo, para os acionamentos mecanicos (quando esses ndo séo elétricos) e para

a geracgao de energia elétrica.

3.3 TRATAMENTO DO CALDO

O tratamento do caldo é a etapa do processo industrial na qual sdo removidas
as impurezas, visando a melhoria da qualidade do caldo para o posterior
processamento e especificacdo de cor do produto final. As principais etapas do
tratamento do caldo sdo definidas como caleagem, aquecimento, flasheamento,

decantacao e filtragem.
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Apds a moagem, o caldo é aquecido a cerca de 70 °C e submetido ao processo
de calagem no qual sdo adicionados aditivos quimicos (CaO e/ou Ca(OH)2) para
neutralizar o pH, compensar o efeito de diluicao e retardar o processo de degradagao
(inversdo) da sacarose em glicose e frutose, que ocorre na presenga de agua
(hidrolise). Na purificacdo ou clarificagdo do caldo sdo realizadas a adigdo de
polimeros, o aquecimento do caldo a 103 °C e a evaporagao instantanea (flash), para
liberar gases dissolvidos, acelerar a coagulagdo e floculagdo de coldides, a
emulsificacdo de graxas e a separagao de particulas soélidas (HUGOT, 1969). O
processo de flasheamento consiste no decréscimo abrupto de temperatura de um
liquido pressurizado quando colocado em um vaso a pressao atmosférica. Nesse
processo, parte da massa de agua contida no caldo é evaporada, sendo esse vapor,
na maioria das usinas brasileiras, liberado para a atmosfera.

O caldo tratado é bombeado para tanques de decantagao e o precipitado (lodo)
e filtrado em prensas e/ou tambores rotativos a vacuo. No processo de filtragcéo, a
agua aquecida a 80 °C é aspergida nos solidos, para diluir os residuos contidos no
caldo e minimizar as perdas de agucar. O liquido filtrado é retornado a calagem. Os
sélidos retidos no meio filtrante formam a torta de filtragcdo, que é rica em enxofre,
sendo normalmente utilizada na lavoura como fertilizante.

O caldo tratado e purificado recebe o nome de clarificado e passa para as
etapas seguintes do processo, evaporagdo e cozimento ou cristalizagao,

centrifugacao e secagem, conforme ilustrado na Figura 9.
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Figura 9 - Fluxograma simplificado da fabricagao de agucar de cana
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Fonte: Adaptado de Hugot (1969).

3.4 EVAPORACAO

Apos o tratamento, o caldo é concentrado em um sistema de evaporagao no
qual se remove parte da agua até atingir uma concentragdo de solidos soluveis
apropriada para o processo de cozimento, quando destinado a fabricacdo de acucar.
Nesse processo, a agua no caldo € evaporada e arrasta outros componentes
presentes inicialmente no caldo clarificado. Como os agucares n&do sao volateis, eles
se concentram na fase liquida. O produto liquido que sai dos evaporadores € um
xarope com concentragao em torno de 60° Brix, com teor de sacarose préximo a 50%.

O xarope gerado na concentragdo do caldo é comumente enviado para a
fabricacéo de agucar, na qual sofre o processo de cozimento. Dependendo do cenario
analisado e mix produto estratégico, faz-se uso da manobra operacional de enviar

parte deste xarope para compor o caldo destinado a fermentacgao alcodlica.
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3.5 CRISTALIZACAO

O processo de evaporagao tem prosseguimento nas calandras, ou cozedores,
até a saturacao da solucao e a formagao de cristais, o que ocorre em concentragcoes
de sacarose acima de 64% (HUGOT, 1969). A massa resultante, parcialmente
cristalizada, € encaminhada as centrifugas nas quais os cristais sdo lavados e
separados para posterior secagem a quente. A fragao nao cristalizada, ainda contendo
sacarose, pode ser reciclada para os cozedores, evitando-se perdas.

A fracdo massica que sai do processo sem cristalizar € o melago, rico em
glicose e frutose, podendo ser utilizado como fonte de agucares na fermentagao para
producgao de alcool.

3.6 PREPARO DO MOSTO E FERMENTAGAO

Para a preparacdo do mosto de fermentacdo, sao utilizados melaco
(subproduto da fabricagédo de agucar) e caldo misto clarificado, obtido da mistura de
caldo de cana com agua de embebicdo da moagem (Figura 10), sendo tratado e
purificado de maneira semelhante ao caldo utilizado para obteng¢ao de agucar.

O mosto preparado é transferido para um conjunto de dornas no qual a
fermentacdo € realizada pela agdo de leveduras, em cujo metabolismo sao
consumidos os agucares fermentesciveis glicose e frutose, oriundos do mosto e
também da hidrélise da sacarose, produzindo principalmente etanol e diéxido de
carbono. O produto da fermentacédo € chamado de vinho e tem teor alcodlico entre 8%
e 10% °GL, sendo encaminhado para o processo seguinte de destilagao.

3.7 DESTILACAO

A separacao do etanol é feita em colunas de destilacdo, que funcionam com
base na diferenca de volatilidade dos varios componentes da mistura, isto €,
vaporizam-se preferencialmente os componentes mais volateis.

A alimentacédo de vinho € normalmente feita em um ponto intermediario da
coluna (Figura 11), definindo uma sec¢ao de retificagdo acima do ponto de alimentagéo
do vinho e uma sec¢ao de esgotamento, abaixo do ponto de alimentagdo. A mistura
liquida que sai da base da coluna, pobre em etanol, recebe calor ao passar por um
refervedor (ou por injegao direta de vapor), vaporizando parte dela e retornando a
coluna na forma de vapor ascendente. A outra parte é descartada como efluente do
processo (vinhaga), possuindo grande potencial térmico. A quantidade de vinhaga
produzida na destilacdo pode variar de 10 a 18 litros por cada litro de etanol produzido.
O efluente vinhaga é resfriado e transportado por caminhdes ou por canais abertos na
prépria lavoura, sendo utilizado para fertirrigagao.
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Figura 10 - Fluxograma simplificado do processo de fabricagédo de etanol
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Figura 11 - Esquema simplificado das colunas utilizadas na etapa de destilagao para obtengéo de
etanol hidratado
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Fonte: MEIRELLES (2006).
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3.8 COGERACAO

A cogeragao tem por objetivo principal exportar energia elétrica e fornecer
energia térmica para o processo de transformagao da cana nos produtos finais, etanol
e agucar. A Figura 12 ilustra um ciclo de poténcia a vapor usualmente empregado no
setor sucroenergético (URSINO, 2019).

Figura 12 - Ciclo a vapor real aplicado no setor sucroenergético, incluindo um aquecedor regenerativo

de alta pressao
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Fonte: URSINO, 2019.

A configuragao do ciclo de cogeragéo apresentada contém uma turbina com trés
extragdes: a primeira, para fornecer vapor ao aquecedor regenerativo; a segunda,
para disponibilizar vapor ao desaerador e ao processo; e a terceira, dedicada
exclusivamente a produgao de energia, sendo esta, por essa razdo, a mais eficiente.

Ao diminuir o consumo de vapor pelo processo, o vapor economizado pode ser
destinado ao ultimo estagio da turbina (processo de condensagao), produzindo mais
energia e aumentando a eficiéncia do ciclo regenerativo.

Segundo Ursino (2019), a forma mais apropriada de se calcular a eficiéncia do
ciclo de poténcia ¢é utilizando a eficiéncia de Rankine. O ciclo de Rankine ocorre em 4

etapas principais, como ilustra a Figura 13.
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Figura 13 - Representagao do ciclo de Rankine.
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Fonte: Adaptado de SMITH, 2016.

1 — 2: Processo de aquecimento a pressao constante em uma caldeira. Etapa
realizada em trés estagios: aquecimento de agua liquida sub-resfriada até sua
temperatura de saturacdo; vaporizacdo a temperatura e pressdo constantes; e
superaquecimento do vapor até uma temperatura bem acima da temperatura de
saturacao.

2 — 3: Expansao adiabatica do vapor em uma turbina até a pressao do condensador.
3 — 4: Processo a temperatura e pressao constantes em um condensador para
produzir liquido saturado no ponto 4.

4 — 1: Bombeamento adiabatico do liquido saturado até a pressao da caldeira.

Na Figura 14, é apresentada uma ilustragdo do volume de controle para fins de
analise do ciclo de Rankine. A eficiéncia térmica do ciclo é dada pela quantidade de
energia fornecida ao fluido utilizado que é convertida em trabalho liquido (MORAN;
SHAPIRO, 2011).
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Figura 14 - llustragdo do volume de controle de um ciclo de Rankine ideal
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Fonte: URSINO, 2019.

Wi iquiao — POtéNcCia liquida (poténcia gerada na turbina subtraida da poténcia fornecida ao fluido pela
bomba de alimentagéo da caldeira).

0, — fluxo de calor fornecido ao ciclo.

0, — fluxo de calor rejeitado.

Utilizando os principios de conservagdo de massa e energia, define-se a
eficiéncia ou rendimento do ciclo de Rankine pela Equacéao (1):

_ WLl’quido
Mrankine = 0 x 100% (1)

e

3.9 EXERGIA

A exergia, segundo Kotas (1995), é definida como a variavel termodinédmica que
corresponde ao trabalho maximo obtido quando determinada matéria é trazida ao seu
estado morto (estado de equilibrio termodindmico com o meio). A energia é composta
por uma parte disponivel para produzir trabalho util, chamada de exergia, e de outra
parte que nao esta disponivel para produgao de trabalho, chamada de anergia. Para
nao levar ao entendimento de que a exergia so fosse util em casos que envolvessem
diretamente a produg¢ao ou consumo de trabalho, Gaggioli (1980) conceituou a exergia
como “uma propriedade que mede a maxima capacidade que uma substancia/fluxo
possui de causar mudancas; um potencial que existe porque a substancia/fluxo nao
esta em equilibrio estavel com seu ambiente”.

Segundo Oliveira (2013), apesar de a analise exergética ser vista como uma
ferramenta atual para a analise de sistemas termodindmicos, os primeiros
fundamentos foram langados no final do século XIX. A Tabela 2 apresenta a evolugao

do termo exergia até chegar a conceituagao introduzida por Rant em 1956.



Tabela 2 - Evolugao do termo exergia

Ano Autor Designac¢ao

1824 Carnot Poder motriz do fogo

1872 Thomson (Kelvin) Motivacao

1873 Gibbs Energia disponivel do corpo e meio
1881 Gouy Energia utilizavel

1898 Stodola Energia técnica gratuita

1925 Debaufre Energia acessivel

1935 Bonsjakovic Capacidade técnica de trabalho
1944 Thring Energia virtuosa

1953 Schmidt Maximo trabalho técnico

1955 Gibert Energia ndo degradada

1956 Rant Exergia
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Fonte: OLIVEIRA, 2013.

3.9.1 Conceitos preliminares

E importante definir alguns conceitos preliminares sobre vizinhanca, ambiente
e estado morto para fins de aplicagdo da analise exergética proposta. A vizinhanga
pode ser definida como tudo aquilo que esta fora do volume de controle analisado ou
fora das fronteiras do sistema. O ambiente é a regido que esta além da vizinhanga e
cujas propriedades podem ser consideradas constantes e nao afetadas pelo processo.
O estado morto € aquele no qual a presséo e a temperatura séo iguais as do ambiente,
a velocidade e a elevacdo do sistema sio nulas em relacédo ao nivel de referéncia do
ambiente. As propriedades do estado morto sdo apresentadas com o subscrito O:
Py, Ty, hy, Uy, So, by-

A exergia especifica total de um fluxo de matéria b;,;,; € uma variavel de estado
termodinamico que, para fins de analise de processos de conversdo de matéria e

energia, pode ser representada por quatro componentes, conforme a Equacéo (2):
btotar = bf + b+ bpot + bq (2)

O primeiro termo da Equacéo (2) é a exergia fisica, seguida da exergia cinética,
potencial e quimica. A energia cinética e potencial de um fluxo sdo formas de energia
ordenada, portanto, sédo totalmente conversiveis em trabalho. Quando essas energias
sdo avaliadas em relagao aos dados do meio de referéncia, elas sao iguais a exergia
cinética by e a exergia potencial b,,. (PALMA, 2007).
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O maximo trabalho reversivel que pode ser extraido de um sistema em um
determinado estado termodinédmico ocorrera quando a matéria desse sistema estiver
em equilibrio com o meio (estado morto ou estado de referéncia).

Assumindo que a exergia especifica cinética, potencial e quimica s&o nulas no
estado de referéncia, a exergia fisica especifica bs, na entrada (e) e na saida (s) do

volume de controle s&o calculadas, respectivamente, pelas Equacdes (3) e (4):

bfe = (he —ho) — Ty .(Se — So) (3)
bfs = (hs — hy) — Ty . (S5 — So) 4)
sendo h; e s; (i=e, s), a entalpia e a entropia especifica, respectivamente e T,, a
temperatura de referéncia.

A analise exergética permite uma melhor caracterizagédo das trocas energéticas
e irreversibilidades que ocorrem nos processos, permitindo uma melhor avaliacdo da
eficiéncia térmica dos sistemas analisados.

3.10 SIMULADORES DE PROCESSOS

Simuladores de processos podem ser caracterizados como programas
computacionais designados a usuarios e a industria para a resolugao de problemas
complexos envolvidos no projeto de equipamentos e processos de Engenharia
Quimica, Bioquimica e Petroquimica, proporcionando economia de tempo e
investimento. Esses simuladores possuem uma biblioteca de bancos de dados
termodinamicos e de equipamentos, cuja funcdo principal € executar o controle,
acompanhamento e dimensionamento das informagdées dos calculos de um
fluxograma de processo elaborado pelos usuarios (TOWLER; SINNOTT, 2007).

Os simuladores de processos podem ser classificados em dois tipos basicos:
os modulares sequenciais ou os orientados a equacdes com execucao simultanea.
Os orientados a equagdes consistem no agrupamento de todas as equagdes em um
unico conjunto. Um exemplo deste tipo de simulador € o EMSO (Environment for
Modelling, Simulation and Optimisation), o qual € um simulador de processo orientado
a equagbes com uma interface grafica para modelar processos dindmicos ou de
estado estacionario (SOARES; SECCHI, 2003).

Os modulares sequenciais sao os mais utilizados em Engenharia de Processos,
consistindo o funcionamento destes na separacido das equacdes em blocos, que sao

representativos de uma operacao unitaria, os quais sdo chamados de médulos. Cada
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modulo possui um cédigo computacional préprio, podendo este modulo ser utilizado
em conjunto com outros modulos, ou ser executado separadamente. Quando junto a
outros modulos, a execugao é feita numa sequéncia pré-estabelecida, dai o nome
modular sequencial. Encontram-se disponiveis varios simuladores modulares
sequenciais no mercado, com destaque para o Hysys® e o Aspen Plus®, da Aspen
Tecnhnology, os quais sdo amplamente empregados na industria petroquimica.
Entretanto, para o desenvolvimento deste estudo, optou-se pelo Simulador
Pentagro®, da Pentagro Solugdes Tecnolbgicas por ele ser customizado para o setor
sucroenergético, tendo nele incorporadas e configuradas todas as operagbes e
componentes necessarios a modelagem e a simulag&o dos processos envolvidos na

producao de energia, agucar e etanol de primeira/segunda geragao.

3.10.1 Simulador Pentagro®

O Simulador Pentagro® é um software para modelagem, simulagdo e
otimizagdo de processos sucroenergéticos desenvolvido pela Pentagro Solugdes
Tecnoldgicas, empresa brasileira sediada em Sao Carlos — SP.

Para a representacao do processo baseada em modelos, o Simulador Pentagro
utiliza o método modular sequencial, no qual cada operagao unitaria € um bloco, e
suas entradas e restricbes sdo configuraveis. Este simulador utiliza um método
matematico especifico para resolugdo de cada bloco. A seguir, outras informagdes

sobre o software sdo fornecidas:

e Algoritmo baseado na teoria dos grafos (GUNDERSEN; HERTZBERG, 1983)
para a solucao das correntes de abertura;

e Equacbes da IAPWS-IS97 (International Association for the Properties of Water
and Steam) para o calculo das propriedades termodindmicas do vapor e da
agua;

e Modelo UNIQUAC (UNIiversal QUAsiChemical) para o calculo do ELV
(Equilibrio Liquido-Vapor);

e Formulagdes VTPR (Volume Translated Peng Robinson) (SCHMID;
GMEHLING, 2012) e gfR (UNIQUAC) para o calculo das propriedades
volumétricas da fase liquida.
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Por utilizar o método modular sequencial, a representacao do fluxo do processo
€ agil e a leitura é de facil entendimento. O sentido do fluxo de materiais € indicado
pelas setas das correntes que interligam as operagdes unitarias. As configuragdes das
correntes de entrada do fluxo e as operagdes unitarias sao configuradas com um duplo
clique do mouse sobre elas.

A Figura 15 apresenta um modelo elaborado no Simulador Pentagro para o

aquecimento do caldo utilizando vapor como fluido quente.

Figura 15 - Modelo de aquecimento do caldo elaborado no Simulador Pentagro

Vapor consumido Vapor consumido
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O Simulador Pentagro possui uma biblioteca de equipamentos referentes as
operagodes unitarias padrao (aquecedores, misturadores, divisores, bombas, reatores,
etc.) para representar os diferentes processos envolvidos na planta. A simulagao da
planta é realizada especificando-se as configuragbes das operagdes unitarias, as
condi¢cdes de operagao das correntes do processo, assim como os fluxos de calor e
trabalho. O programa contém também uma base de dados de propriedades fisicas de
um grande numero de componentes puros e misturas. Internamente no programa
existem rotinas matematicas (algoritmos de convergéncia) para resolver as equagoes
de balan¢o de massa e energia. A Figura 16 mostra a paleta de operagdes unitarias
do Simulador Pentagro. No Anexo 1, estdo descritas as operag¢des unitarias e

correntes utilizadas nas simulagdes realizadas.
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Figura 16 - Paleta de operagdes unitarias do Simulador Pentagro

Misturadores /Divisores Separadores Reatores Sélidos
Trocadaresde calor Tangues  Alteraclode press3o Manipuladorss  Usudrio

BDD ey L

EDA EBC

Fonte: Adaptado do manual do Simulador Pentagro, release 4.0.

No Simulador Pentagro, o usuario pode definir as correntes e componentes que
serdo utilizados, sendo a fase do componente calculada em fungcao da temperatura e
pressao da corrente. O Simulador também calcula e publica a entalpia da corrente,
como também fornece as informacbdes necessarias para o calculo da entropia
(Temperatura (K), Cp (KJ/(Kg.K)).

A Figura 17 ilustra a configuragdo de uma corrente de mistura etanol — agua,
destacando o calculo do titulo para cada componente e corrente (titulo € aqui definido

como sendo a porcentagem de massa de vapor numa mistura liquido-vapor).
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Figura 17 - Calculo do titulo da mistura e titulo dos componentes de uma corrente no Simulador
Pentagro
= Corrente >
Valores da Corrente
Vazdo Massica: ,100|7|—
Temperatura: [30.022725  |*C

Cp: [2844334  [kakak [v] aRT: [0 [tonn [+ ] ART:[0 % v
Titulo: (0.8 o1 [+ Pou o % =] VazdoVol:[500.853894 |mih ||

Press3o: |1 Entalpia: |6422.?84?‘69 EkJ,'kg [+] Poténca: 178410688 |Mw |
Componentes
Agua v | (®) Adicionar () Modificar

T

Adicionar Compaonents
MNome Fracdo Massica [0,1] Cp (kfkg.K) Densidade (kgfm?) Entalpia (k1/kg) Outras Informactes
Agua 0.500000 2.740923 312.295110 1921.7951045 Titulo=0.676771;
Etanal 0, 500000 3.108775 57074635 10923.7734335 Titulo=0,523229;
Ok Cancelar

Fonte: Adaptado do manual do Simulador Pentagro, release 4.0.
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4 METODOLOGIA

Com o objetivo de tornar mais clara a metodologia proposta, na Figura 18 é

apresentado um esquema das etapas desenvolvidas neste estudo.

Figura 18 - Esquema da metodologia utilizada neste estudo

Metodologia +
Inicio

Realizar balango exergético no Simulador
Pentagro

Criagdo do modelo de simulagéo no bp = (h—hg) — To.(s — q)
Simulador Pentagro para representar o
processo de produgéo de aglcar e etanol de
1° geragéo.

Calcular a carga térmica minima exigida pelo
processo (Consumo minimo necessario).

Parametrizagdo do modelo de simulagéo no
Simulador Pentagro

Calcular a Eficiéncia Térmica do Processo

PP, . Consumo minimo necessério
Eficiéncia Térmica do Processo = ————————— x 100 %
Consumo real

Calcular a carga térmica maxima exigida
pelo processo (Consumo necessario).

l Calcular a Eficiéncia da Cogeragéo

Ef.Rankine Real

Eficiéncia da Cogeragio = (Ef Rmk”‘“dm!) x 100 %

Definir as fontes de exergia no modelo de
simulacéo.

Fim

Fonte: Elaborado pelo autor.

Simulagdes representativas do processo sucroenergético em diferentes
condigdes de mix agucar/etanol foram realizadas utilizando-se o software Simulador
Pentagro. A modelagem do processo considerou todas as etapas e parametros
operacionais envolvidos na producgao do agucar VHP (Very High Polarizated — Agucar
bruto) e etanol hidratado. As simulagdes foram realizadas considerando a faixa de 30
a 70% mix agucar. Essas condigdes foram adotadas visando permitir que os
resultados obtidos no estudo possam ser generalizados para qualquer unidade

sucroenergética produtora de agucar e etanol.
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41 MODELAGEM DO PROCESSO

Para o desenvolvimento do estudo, foi realizada a modelagem e a simulagao
do processo de transformagao da cana (matéria-prima) em agucar e etanol (produtos

finais) utilizando o software Simulador Pentagro®.

4.2 CONFIGURACAO DO MODELO DE SIMULAGCAO

Utilizando como ferramenta o Simulador Pentagro, foram simulados cenarios
variando-se o mix agucar entre 30% e 70% e nao considerando nenhuma integragao
energética no processo, ou seja, todo combustivel utilizado no processo foi ofertado
pela cogeragdo, com o objetivo de analisar qual o consumo térmico necessario na
transformacao da matéria-prima em seus produtos finais.

Para que os resultados representassem a realidade da maioria das unidades
produtoras, os parametros descritos na Tabela 3 foram adotados.

Tabela 3 - Parametros adotados nas simulagdes

AREA DESCRIGAO

Extracao Cana processada: 500 toneladas por hora;
Fibra da cana: 13.30%;
POL da cana: 14.00%;
Preparo e Moenda eletrificada;
Embebicéo 250%Fibra.

;';"alziame“to do Tratamento do caldo misto;
aldo . .
Aquecimento do caldo com vapor de escape até 70°C antes da caleagem,;

Aquecimento do caldo com vapor de escape até 103°C antes do
flasheamento;

Vapor utilizado: vapor de escape a 2.5 bar(a).

Evaporacao Evaporagao com 5 efeitos;
Sem sangria de vapor vegetal;

Xarope em 60°Brix;
Vapor utilizado: vapor de escape a 2.5 bar(a).
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Fabrica de agucar

Fabrica com Massa A e B;
Recuperacao da fabrica em 75%;
Vapor utilizado: vapor de escape a 2.5 bar(a).

Fermentagao

Fermentagao Batelada;
Recuperagao do etanol no CO2;
Brix do mosto em 23 °Brix.

Destilagao

Producgao de Etanol Hidratado;

Vapor utilizado: 2.5 bar(a) (vapor de escape).

Caldeira

Rendimento ao PCI: 88%;

Temperatura do vapor: 500 °C;

Pressao do vapor: 65 bar;

Temperatura da agua de alimentacao da caldeira: 120 °C;
Temperatura do condensado recuperado: 100 °C;
Temperatura da agua de reposigéo: 25 °C.

Gerador

Condig¢des do vapor cedido ao processo: 2.5 bar(a), saturado, corrigido
com utilizagao de dessuperaquecedor;

Pressao do vapor no escape (condensacgao): 0.10 bar(a);
Rendimento isentropico: 82%;
Rendimento no gerador-redutor: 95%.

Processo

Perdas de agua por purgas na caldeira: 2.5% do fluxo de entrada na
caldeira;

Perda do vapor fornecido ao processo: 2.5% do vapor fornecido;

Perda do condensado de vapor escape: 5% do total de vapor consumido
pelo processo;

Consumo elétrico da planta: 33 kW.h por tonelada de cana processada.

Fonte: Elaborado pelo autor

Nas Figuras 19 a 24 estdo apresentados os modelos para uma planta tipica de

acgucar e etanol elaborados no Simulador Pentagro. Os modelos estao distribuidos em

cinco (6) areas: extracdo, tratamento do caldo, evaporagdo, fabrica de acgucar,

fermentacao/destilaria e geracdo de vapor e energia. Nessa modelagem foram

necessarias mais de 25 operagdes unitarias para representar o processo de

transformacao da cana em seus produtos finais, acucar VHP e etanol hidratado.



41

Foram realizadas cerca de 120 simulagdes, cada uma com tempo médio de
processamento computacional de 30 segundos, conduzidas com auxilio de uma
ferramenta de analise multiobjetivo, utilizando o Solver que tem como base o método
de Newton-Rhapson. O computador utilizado foi um notebook Dell, Cor i5 com 8GB

de memoiria.
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Figura 19 - Modelo do processo de extragdo do caldo
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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Figura 20 - Modelo do processo de tratamento do caldo
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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Figura 21 - Modelo do processo de evaporagao do caldo
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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Figura 22 - Modelo do processo de cozimento do caldo
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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Figura 23 - Modelo do processo de fermentagao e destilagdo
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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Figura 24 - Modelo do processo de produgdo de vapor e energia
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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4 2.1 Calculo da Eficiéncia Térmica do Processo

Para alcangar o objetivo proposto, foi preciso calcular o consumo de vapor
necessario para transformar a matéria-prima em seus produtos finais. Sabe-se que a
variagao do mix produto, isto €, a variagdo do quanto de matéria-prima € destinado
para a produgédo de agucar e o quanto para etanol, altera o consumo de vapor pelo
processo. Para considerar esse efeito inerente da condi¢gdo operacional e estratégia
de mercado, foram realizadas simulagdes para o mix agucar variando entre 30 e 70%
(faixa de mix comumente praticada pelas unidades produtoras), em intervalos de 5%.
A cada simulagao obteve-se o valor do consumo de vapor de escape necessario para
a transformacao da cana em acucar e etanol.

Para melhor visualizagao dos resultados, utilizou-se o Diagrama de Sankey,
conforme ilustrado na Figura 25. O Diagrama de Sankey € uma representacgao visual
de um fluxo e possui um sentido de leitura para gerar senso de interpretagao. O fluxo
envolve transferéncias de alguma propriedade fisica de uma etapa para outra. Essas
transferéncias sao representadas por setas ou linhas cujas espessuras sao

proporcionais a quantidade de energia que esta sendo transferida.

Figura 25 - Diagrama de Sankey para representagdo esquematica do fluxo de energia da cogeragao e
do consumo pelo processo

Energia elétrica

Perdas
E Residuos térmicos

Caldeira Vapor para processo

Processo

Condensado
Vapor para
desaerador

Vapor condensado

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Apb6s modelar, simular e obter o valor da energia térmica necessaria para a
producdo de acgucar e etanol, o segundo passo foi calcular, para esses mesmos
cenarios simulados, a exergia disponibilizada/gerada pelo processo. Para isso, usou-

se a definicdo de exergia dada pela Equacéo (5):

b=(h—hy)— Ty.(s— Sp) (5)

sendo h e s a entalpia e a entropia especifica, respectivamente e T,, a temperatura de
referéncia.

Calculou-se a exergia disponivel nas principais correntes quentes geradas pelo
processo de transformacgao, sendo elas:

e Corrente de vapor condensado gerado pelo processo;

e Corrente de vapor gerado no flasheamento do caldo tratado;

e Corrente de caldo quente enviado para fermentacao;

e Corrente de vinhacga gerada no processo de produgao de etanol;

e Corrente de vapor de etanol do topo da coluna B.

Uma vez conhecendo-se a carga térmica necessaria, na forma de consumo de
vapor necessario, para a producédo de agucar/etanol e também a exergia total que
pode ser recuperada, foi possivel determinar qual o consumo minimo necessario em

cada cenario simulado, utilizando-se a Equacgao (6):

Consumo minimo necessario = (Consumo necessario — Exergia recuperada) (6)

Tendo o consumo minimo necessario do processo, € possivel determinar a
eficiéncia térmica do processo, utilizando a Equacgéo (7), na qual o consumo real em
kg/t (t=tonelada de cana processada) € aquele realizado pela unidade produtora.

Consumo minimo necessario (7)

Eficiéncia Térmica do Processo = x 100 %
Consumo real

Esse consumo especifico do processo é tipicamente verificado em usinas
sucroenergéticas. Para representar de forma abrangente plantas industriais com
diferentes consumos de energia térmica, foram considerados consumos de vapor de
380, 400, 420, 440, 460 e 480 kg por tonelada de cana processada.
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4.2.2 Calculo da Eficiéncia da Cogeracao

De acordo com URSINO (2019), sistemas de cogeragdao com estagios de
condensagao com maior demanda de carga térmica pelo processo apresentam menor
eficiéncia de Rankine, ou seja, quanto menor for o consumo de vapor pelo processo,
maior sera a eficiéncia do sistema.

Atualmente, a forma mais representativa de se calcular a eficiéncia da
cogeragao é pela eficiéncia de Rankine. No entanto, como o consumo térmico do
processo pode afetar diretamente a eficiéncia do ciclo de cogeragdo, somente o
calculo da eficiéncia de Rankine pode n&o representar essa interagdo com o processo.

A alternativa proposta neste estudo para o calculo da eficiéncia da cogeragao
€ comparar a eficiéncia de Rankine real com a ideal, conforme a Equacéo (8), na qual
a eficiéncia de Rankine ideal € aquela calculada para um determinado sistema cuja

carga térmica exigida pelo processo € a menor possivel.

Ef.Rankine Real
Ef.Rankine Ideal

Eficiéncia da Cogeragao = ( ) x 100 % (8)

As Figuras 26 e 27 ilustram os ciclos de cogeragdo em sistemas com alto e
baixo consumo de carga térmica pelo processo, sendo que a Figura 26 refere-se a um
sistema com alta demanda térmica pelo processo e, por consequéncia, menor
eficiéncia e menor quantidade de energia gerada. Na Figura 27, o sistema apresenta
maior eficiéncia e geragcdo de energia devido a menor carga térmica exigida pelo
processo.
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Figura 26 - Diagrama de Sankey do fluxo de energia da cogeragéo para sistemas com alto consumo
de carga térmica pelo processo

Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 27 - Diagrama de Sankey do fluxo de energia da cogeragao para sistemas com baixo consumo
de carga térmica pelo processo

Fonte: Elaborado pelo autor.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Para obtencao dos resultados deste estudo, foram realizadas simulacdes na
faixa de mix agucar entre 30 e 70%, buscando abranger todas as combinagdes de mix
comumente praticadas nas plantas industriais.

Observa-se na Figura 28 que o mix produto tem grande influéncia sobre o
consumo de vapor pelo processo. De acordo com os resultados, quanto maior o mix
para a producao de agucar, maior € a demanda de vapor pelo processo.

Em uma usina, quando o objetivo estratégico é priorizar a produgédo de
acgucar, sao feitas manobras operacionais na planta para enviar um maior volume de
caldo para o processo de evaporagao e sequencialmente para a fabrica de acucar.
Este ultimo processo necessita de uma maior concentragcao do caldo pela evaporacao
da agua contida na mistura, consumindo uma maior quantidade de carga térmica para
executar esta concentracao.

A Figura 28 mostra que, a partir de um determinado mix (= 55%), o consumo
de vapor cresce exponencialmente devido ao grande volume de caldo enviado para
producdo de acucar. Por consequéncia, o caldo enviado para o processo de
fermentacdo é composto, em sua maior parte, por mel final (composto residual do
processo de fabricagdo de agucar), o qual possui um teor de Brix elevado, sendo
necessaria a sua diluigdo com agua até um teor operacional para a fermentacdo. Essa
diluicdo, por sua vez, acarreta um maior consumo de vapor na destilaria, uma vez que
a agua contida na mistura precisara ser evaporada nas colunas de destilagdo e

retificagéo.
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Figura 28 - Consumo especifico de vapor necessario para a transformagéo da cana em agucar e etanol
em funcdo do mix agucar

CONSUMO NECESSARIO DO PROCESSO (Kg/T)
585,00 583,26

575,00
567,42/

565,00
555,00 551,79~

545,00

536,49

535,00
530,53

CONSUMO DO PROCESSO (Kg/T)

524,00 _
525,00 !

518,31
515,00 512,32

506,03 _—
505,00
30 35 40 a5 50 55 60 65 70
MiX ACUCAR (%)

Fonte: Elaborado pelo autor.

Mix agucar: Porcentagem da matéria-prima destinada a producao de agucar.

Na Tabela 4 estdo apresentados os valores, em kg/t, do consumo necessario
de vapor por area de processo, como também as perdas de vapor consideradas na
simulagdo. Analisando-se esses dados, observa-se que as areas da evaporagao,
fabrica e destilaria tém seus consumos de vapor sensivelmente alterados em fungao
do mix agucar empregado no processo, sendo que, para as duas primeiras areas,
ocorre um aumento do consumo de vapor com o0 aumento do mix agucar enquanto
que, para a terceira, ocorre uma diminuicdo do vapor consumido, corroborando o que

foi discutido anteriormente sobre a Figura 28.



Tabela 4 - Consumo especifico de vapor em cada area do processo
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Consumo necessario de vapor pelo processo (kg/t)

MIX Cozedores Evaporagao Destilaria Desaerador Aquecedor Perdas Total

30 65,33 115,11 156,77 8,08 148,40 12,34 506,03
35 76,77 118,83 147,64 8,18 148,40 12,50 512,32
40 87,85 122,68 138,46 8,27 148,40 12,64 518,31
45 99,27 126,04 129,15 8,37 148,40 12,78 524,01
50 110,74 130,15 119,83 8,47 148,40 12,94 530,53
55 122,37 133,88 110,21 8,56 148,40 13,08 536,49
60 134,00 146,37 100,76 8,81 148,40 13,44 551,78
65 145,65 159,31 91,17 9,06 148,40 13,84 567,42
70 157,74 172,42 81,18 9,31 148,40 14,22 583,26

Fonte: Elaborado pelo autor.

Para cada mix simulado, calculou-se a exergia disponivel nas principais fontes

quentes do processo e os resultados estdo apresentados na Tabela 5. Observa-se

uma forte influéncia do mix agucar sobre a exergia disponibilizada por cada fonte

quente do processo, com excecao daquela disponibilizada pelo vapor de flash, devido

a exergia dessa fonte ndo sofrer alteragdo com o mix, pois a manobra operacional que

define o mix no modelo de simulagao esta apds o tambor flash do tratamento do caldo,

conforme mostra a Figura 29.

Tabela 5 - Exergia disponivel nas principais fontes quentes do processo

Exergia calculada (MW)

Mix (%) Caldo para

Vinhaga Vapor Flash Etanol Condensados etanol Total
30 16,29 3,19 35,75 75,79 13,93 144,95
35 15,35 3,19 33,30 81,08 13,22 146,14
40 14,40 3,19 30,91 86,17 12,50 147,17
45 13,44 3,19 28,45 91,52 11,77 148,37
50 12,48 3,19 25,98 96,81 11,04 149,50
55 11,49 3,19 23,48 102,11 10,29 150,56
60 10,52 3,19 20,97 111,92 7,82 154,42
65 9,54 3,19 18,46 121,55 5,35 158,09
70 8,52 3,19 15,85 131,66 2,79 162,01

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Figura 29 - Tratamento do caldo com indicagdo do ponto de manipulagéo do mix agucar

AREA 2 - TRATAMENTO DO CALDO
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Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.

Nas Figuras 30 e 31 estdo apresentados os diagramas de Sankey das
principais fontes de exergia disponiveis no processo para mix agucar de 30% e 70%,

respectivamente.
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Figura 30 - Diagrama de Sankey especificando os fluxos de exergia disponiveis no processo para mix
acucar de 30%

Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 31 - Diagrama de Sankey especificando os fluxos de exergia disponiveis no processo para mix
agUcar de 70%

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Observa-se que, quanto maior for o mix agucar, maior € a concentragao de
exergia nos condensados gerados pelo processo. Fica claro também que os
condensados sao, em todos os cenarios simulados, a principal fonte de exergia
disponivel.

Uma vez determinada a exergia recuperavel, tornou-se possivel, entdo, o
calculo do consumo de energia minimo demandado pelo processo, utilizando-se a
Equacao (6) apresentada na se¢gao Metodologia.

A Figura 32 mostra os valores do consumo de energia minimo necessario,
expresso na unidade comumente utilizada no setor sucroenergético (kg/t), em fungéo
do mix agucar simulado. Comportamento analogo ao apresentado e discutido para a
Figura 28 pode ser observado, ressaltando-se apenas que os valores de consumo sao
menores que os observados naquele caso em funcido de neste se descontar o valor

da exergia recuperada.

Figura 32 - Consumo especifico minimo de energia requerido pelo processo para cada mix agucar
simulado e considerando reaproveitamento da exergia

~VAPOR NECESSARIO (Kg/TC)

335,98
335,00 2
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325,00

316,84

315,00
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305,00 303,74
299,39
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CONSUMO DO PROCESSO (Kg/TC)

200 291,78

287,68 _—

285,00
30,00 35,00 40,00 45,00 50,00 55,00 60,00 65,00 70,00

MIX ACUCAR (%)

Fonte: Elaborado pelo autor.



58

Na Tabela 6, estdo apresentados os valores de eficiéncia térmica do processo
(%) para cada mix produto simulado, calculados pela raz&o entre o consumo minimo
do processo (kg/t) e o consumo real (kg/t) comumente praticado nas unidades
produtoras. Valores representativos de 380, 400, 420, 440, 460 e 480 kg de vapor por

tonelada de cana processada (kg/t) foram adotados para o consumo real.

Tabela 6 - Eficiéncia térmica do processo (%) para cada mix e condigdo de consumo pelo processo

Consumo real (kg/t)

Mix (%) Consumo minimo (Kg/t) 380 400 420 440 460 480
30 287,68 68% 61% 54% 47% 40% 33%
35 291,78 70% 63% 56% 49% 42% 35%
40 295,78 72% 65% 58% 51% 44% 38%
45 299,39 73% 66% 60% 53% 46% 40%
50 303,74 75% 68% 62% 55% 49% 42%
55 307,69 76% 70% 63% 57% 50% 44%
60 316,84 80% 74% 67% 61% 55% 49%
65 326,44 84% 77% 71% 65% 59% 53%
70 335,98 87% 81% 75% 69% 63% 57%

Fonte: Elaborado pelo autor.

Conforme se pode observar na Tabela 6, o consumo real de vapor pelo
processo diminui consideravelmente com o reaproveitamento da exergia
disponibilizada pela transformac&o da matéria-prima nos produtos finais (consumo
minimo), o que se traduz em uma maior eficiéncia térmica do processo, que aumenta
com o incremento do mix agucar. A partir desses resultados, € possivel analisar o
impacto dessa economia de vapor na eficiéncia do ciclo de cogeragéo pela destinagao
desta energia residual para exportacdo, utilizando o estagio de condensagdo dos
geradores.

As Figuras 33 e 34 ilustram a distribuicdo em porcentagem do vapor total

produzido pelos geradores para o cenario de 30% mix agucar.
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Figura 33 — Distribuicdo em porcentagem do vapor total produzido pelos geradores de contrapresséo e
condensagao para o cenario de mix agucar de 30% sem reaproveitamento de exergia

Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 34 - Distribuigdo em porcentagem do vapor total produzido pelos geradores de contrapresséo e
condensagao para o cenario de mix agucar de 30% com reaproveitamento de exergia

Fonte: Elaborado pelo autor.
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Na Tabela 7 estao apresentados os valores calculados da eficiéncia de Rankine
para processos sem e com reaproveitamento de exergia das correntes consideradas.
Para esses calculos, levou-se em conta o consumo total do bagago produzido,
calculando-se a eficiéncia de Rankine para cada mix produto simulado em dois
cenarios: (i) sem e (ii) com reaproveitamento da exergia gerada pelo processo,
destinando o vapor residual para o estagio de condensagéo do gerador.

Analisando-se os dados da Tabela 7, fica evidente o0 aumento da eficiéncia de
Rankine (%) quando se faz uso da exergia dos rejeitos térmicos gerados pelo

processo.

Tabela 7 - Eficiéncia de Rankine (%) para processos sem e com reaproveitamento de exergia

Eficiéncia de Rankine (%) Eficiéncia de Rankine (%)

Mix a;gﬂcar sem reaproveitamento da com reaproveitamento da
(%) exergia disponivel. exergia disponivel.
30 22,58 26,68
35 22,47 26,60
40 22,37 26,53
45 22,26 26,46
50 22,15 26,38
55 22,04 26,31
60 21,77 26,13
65 21,49 25,96
70 21,21 25,78

Fonte: Elaborado pelo autor.

Em projetos desenvolvidos pela empresa Pentagro Solugdes Tecnoldgicas em
mais de 40 usinas sucroenergéticas, a eficiéncia de Rankine para as condig¢des reais
da usina variaram entre 10 e 24%. Esses valores, quando comparados aos valores de
eficiéncia de Rankine obtidos neste estudo, fornecem, por meio da equacédo 7
apresentada na secao Metodologia, os valores da eficiéncia da cogeragdo, como

ilustra a Tabela 8.



Tabela 8 - Eficiéncia da Cogeragéo

Eficiéncia de Rankine (%)
Eficiéncia de Rankine (%) °Pservado em usinas
com reaproveitamento da 10 14 18 24
exergia disponivel
Eficiéncia da Cogeracdo (%)
26,68 37% 52% 67% 90%
26,60 38% 53% 68% 90%
26,53 38% 53% 68% 90%
26,46 38% 53% 68% 91%
26,38 38% 53% 68% 91%
26,31 38% 53% 68% 91%
26,13 38% 54% 69% 92%
25,96 39% 54% 69% 92%
25,78 39% 54% 70% 93%

Fonte: Elaborado pelo autor.

A Tabela 9 apresenta o reflexo desse aumento de eficiéncia na exportacao de
energia especifica por tonelada de cana processada (kW.h/t). Conforme os dados
apresentados nesta tabela, observa-se que a exportagao de energia pode ser até 23%

maior quando ha reaproveitamento total da exergia disponibilizada pelo processo.
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Tabela 9 - Exportagéo de energia em sistemas sem e com reaproveitamento de exergia disponibilizada

pelo processo

Exportacdo (kW.h/t) Sem

Exportagdo (kW.h/t) Com

Aumento da

Mix e;gﬂcar reaprqveitamento da reaproyeita.\ment.o _d.e toda Exportagio de
(%) exergia gerada pelo exergia disponibilizada energia (%)
processo pelo processo
30 82,08 101,96 19%
35 81,54 101,62 20%
40 81,02 101,26 20%
45 80,46 100,90 20%
50 79,96 100,56 20%
55 79,32 100,20 21%
60 78,02 99,38 21%
65 76.68 98,56 22%
70 75,22 97,72 23%

Fonte: Elaborado pelo autor.
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5.1 POTENCIAL DE APLICAGAO

Para o estabelecimento da metodologia, aqui sugerida, de calculo e
referenciamento da eficiéncia térmica do processo, foi considerado o
reaproveitamento total da exergia disponibilizada pelo processo, o que é aceitavel
para tal objetivo. Entretanto, & necessaria uma analise de integragcédo energética que
leve em conta a viabilidade econdmica e o estado da arte das tecnologias disponiveis
para evidenciar o quanto deste reaproveitamento exegético é viavel.

Com o objetivo de exemplificar como a exergia pode ser reaproveitada na
pratica no setor sucroenergético, € apresentado na Figura 35 um exemplo de
integrag@o energética utilizando os rejeitos térmicos vinhaca e condensado de vapor
vegetal para aquecimento do caldo gerado no processo de extragdao da cana, sendo
o ER_201 um trocador que utiliza como fluido quente a vinhaga gerada no processo
de destilagcdo e o ER_202, um trocador que utiliza como fluido quente o condensado
de vapor vegetal.

Figura 35 - Integracéo energética utilizando os fluidos quentes gerados pelo processo

5 _Vinhaca 5_Condensado
T=5269°C T=7256°C

-l
i . > >
Caldo aguecido 1 Caldo aguecido 2
T=5313°C 1/ ES S W =724.843 ton/h
ER_20¢2 d
| - p=686584mh
T =6503°C

Caldo Frio

W =724943 ton/h
0=675597m*/h
T=2807°C

Vinhaca Condensado
0 =525047 m*/h 0=414934 m%n
T=8494"°C T=9200°C

Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.

Para realizar o mesmo aquecimento com vapor de escape fornecido pelo
processo de cogeragdo, em um aquecedor (EH_201), seriam necessarias 45,91 t/h
de vapor, como ilustra a Figura 36.

Figura 36 - Aquecimento de um fluido utilizando vapor
Yapor

W= 45914 ton/h

e B =250 har
’EJ’; t “}].L.;‘_

Caldo Friaflink) '\ i e
W= 724943 ton/h Caldo aquecido 3
0=679597mM%h e EH_201 W =724943 tan/h
T=c8.077C 0 = BE6.584 m/h

T=6503°C

\apor condensado

Fonte: Elaborado pelo autor no Simulador Pentagro.
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5.1.1 Potencial econdmico

Segundo dados da EPE (2019), em 2018, as usinas injetaram mensalmente,
em média, 2,5 GW méd no SIN (Sistema Interligado Nacional), o que equivale a
1.800.000 MW.h, considerando em média, 720 horas mensais. Baseando-se nos
resultados obtidos neste estudo, € possivel obter um aumento da exportagdo de
energia em até 23% com o reaproveitamento da exergia. Neste cenario, o Brasil
passaria a exportar 2.214.000 MW.h e considerando um preco médio de venda do
MW de R$ 150,00, o incremento na receita seria de aproximadamente 62 milhdes de
reais por més, o que durante o ano geraria uma receita extra de 744 milhdes de reais.

Estimando o potencial de ganho econémico para uma unidade produtiva com
capacidade de moagem de 5 milhdes de toneladas de cana numa safra com mix de
producao de 50% de agucar, este seria de 15,45 milhdes ao longo de uma safra caso
se considerasse um pregco médio de venda do MW de R$ 150,00.
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6 CONCLUSAO

Baseado nos resultados obtidos neste estudo, as seguintes conclusdes podem

ser feitas:

O mix produto altera significativamente o consumo de vapor pelo processo devido
as diferentes etapas produtivas e parametros operacionais especificos para cada
cenario. Por consequéncia, a exergia disponibilizada pelo processo também
apresenta dependéncia do mix produto, principalmente a grandeza da exergia
disponivel em cada corrente quente analisada;

As principais fontes exergéticas disponibilizadas pelo processo, para todos os
cenarios simulados, foram: o condensado de vapor vegetal, o vapor de etanol, a
vinhaga, o caldo quente enviado para fermentagdo e o vapor gerado no
flasheamento. Observou-se que a exergia nos condensados aumenta
consideravelmente com a elevagao do mix agucar;

A exergia disponivel no processo pode representar até 43% da carga térmica
necessaria para a transformag¢ao da matéria-prima em seus produtos finais. No
entanto, deve ser realizado um estudo de viabilidade do reaproveitamento desse
potencial térmico;

Para os consumos reais de energia pelo processo considerados neste estudo, a
eficiéncia térmica do processo variou entre 33 e 87%, sendo esta também
dependente do mix produto;

Comparando os dados obtidos no trabalho com as eficiéncias de Rankine
observadas em usinas brasileiras, a eficiéncia da cogeragao pode variar entre 37
e 93%, a depender do mix produto, do nivel de integracdo energética e das
configuragdes do processo;

O consumo térmico requerido para a transformagao da cana em acgucar e etanol
diminui consideravelmente com o reaproveitamento total da exergia
disponibilizada. Esse vapor economizado, se destinado a geragcédo de energia no
estagio de condensacéo dos geradores, pode aumentar a exportagdo de energia
em até 23%, comparado a processos sem reaproveitamento exergético.

A metodologia sugerida mostrou-se adequada para o calculo da eficiéncia da
cogeragao, revelando que existe um grande potencial econdbmico quando se
reaproveita a exergia gerada pelo processo de transformacgé&o da cana em seus
produtos finais. A viabilidade técnica e econdémica do reaproveitamento da exergia
disponibilizada pelo processo deve ser estudada utilizando os conceitos de
integracao energética, tema que podera ser abordado em estudos futuros.
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ANEXO A - Operagoes unitarias e correntes utilizadas na simulagao.

Operagao
Simulador Cod. Hint Descrigao Simbolo
Pentagro
Misturadores/Divisores
E n
. . E N
Misturador M Misturador Mistura duas ou mais A~
correntes. =
E2]_ /
Divide uma corrente em J
) o duas, baseado em uma B 3
Divisor 1-2 D | Divisor simples oy ~ s
fracéo ou vazao i
i m/s2
configurada. ! |
o1
. Divide uma corrente em = !
. . Divisor com B
Divisor 1-2i DI ; ~ duas, baseado em |
informagéo ) ~ |
corrente de informacgao. 52
=P
Separadores

Aparelho de destilagao
Coluna de "A" do qual se obtém
Coluna A TA destilagéo A como produtos: vinhaca,

alcool de segunda e
flegma.




Sy I1L'l_s?
| |. i 8
N 53:;
Aparelho de destilagao
Coluna de|"B" do qual se obtém E2 =
Coluna B i destilagédo B como produtos: etanol, —p ™
Oleo fusel e flegmaca.
52
12
Coluna de absorgao para
Coluna de|recuperar etanol do
Torre de CO2|  TE absorgéo (CO2) diéxido de  carbono
formado na fermentacéo.
[
(5§
b 4
n ]ﬁ:)
EL
=
Evaporador, S
equipamento usado para ) e,
Evaporador EV | Evaporador concentragao de caldo ou k .
vinhaga por meio de i © i
evaporagao. i il
(i i 2,
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Flash

VF

Flash

Separador de
componentes tipo flash
com modelo ideal (utiliza
o modelo UNIQUAC para
a mistura agua-etanol).

Decantador

DE

Decantador

Separador de
componentes por
decantacéo.

Cozedor

VP

Cozedor

Cozedores a vacuo para
cozimento do xarope e
inicio da formacdo dos
cristais de agucar.

Reatores

Caleagem

RP

Reator de
caleagem

Reator de clarificagdo do
caldo pela adicdo de
hidréxido de calcio.

Fermentagao
Batelada

RBB

Reator bioquimico
batelada

Reator
batelada.

bioquimico

69



Inversor

RI

Reator inverséo da
sacarose

Modelo de reator para
célculo da inversdo da
sacarose a partir da
informagao da diminuigao
da pureza.

Solidos

Preparo

SH

Preparo

Operagdao que pode
representar diversos
equipamentos que
manipulam solidos,
como: desfibradores,
picadores, esteiras etc.

Moenda

RC

Moenda

Moenda (moinho de
rolos) para extragdo do
caldo da cana-de-agucar.

Centr.
(Agucar)

SCF

Centrifuga de
agucar

Separagao solido-liquido
(agucar-mel) por
centrifugacéo.

Filtro

Filtro

Separagao solido-liquido
por filtracao. Pode
representar filtro rotativo
ou filtro prensa.

Cristalizador

Cristalizador

Cristalizador para
receber a massa cozida
dos cozedores a vacuo e
fazer a cura dessas
massas,
complementando a
formacao dos cristais.

70



71

Trocadores de Calor

Aquecedor

EH

Aquecedor

Aquecedor para
aquecimento de uma
corrente fria por meio da
troca de calor com uma
corrente de vapor.

EH 1

Regenerador

ER

Trocador de calor

Trocador de calor duplo
tubo contracorrente para
realizar a troca térmica
entre duas quaisquer
correntes de
processo/utilidade.

Condensador

EC

Condensador

Condensador para
condensagdo de uma
corrente de vapor pela
troca térmica com uma
corrente de agua.

EC 1

Dessuper

EDS

Dessuperaqueced
or

Dessuperaquecedor de
contato direto. Trocador
de calor de contato direto
para desaquecimento de
uma corrente de vapor.

Desaerador

EDA

Desaerador

Desaerador. Trocador de
calor de contato direto
para aquecimento da
agua de make-up
utilizada para alimentar
caldeiras e de retorno de
condensado, e para
remover gases nao
condensaveis.

EOA 1

Caldeira

Caldeira

Equipamento para
combustdo de biomassa
e geracgao de vapor.
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Tanques

51
. Diluigdo do caldo | Tanque para diluicdo do
Ajuste Caldo | JTK com um aditivo caldo com um aditivo.
m
Alteracao de pressao
Turbina c Turbina Turblna~ na qu_al ocorre
expanséo do fluido.
: B g
Bomba P | Bomba Bombeamento de fluidos. o W
T
Processo de )
Valvula V | Vélvula estrangulamento EL: " }55
isoentalpico. g T
Manipuladores
Calcula a demanda de
Demanda DE Demanda de | energia total a partir de
Energia energia um consumo especifico

configurado (kW.h/t)

Correntes

Corrente de
Materiais

Utilizada para
representar o fluxo de
materiais do processo,
podendo ser inserida nas
entradas (E) e saidas (S)
das operacgdes unitarias.

Corrente de
Informacgao

Utilizada para alimentar
as operagoes unitarias ()
com informagdes vindas
de outro volume de
controle




Corrente de
Demanda

Representa o fluxo que é
calculado pela operagao
unitaria, podendo ser
inserida nas conexdes de
demanda (D) das
operagoes.

Corrente de
Energia

Representa o fluxo de
energia das operagodes
unitarias (D).
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