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RESUMO

O poli(3-hidroxibutirato) (P(3HB)) ¢ um biopolimero sintetizado por
bactérias e acumulado intracelularmente como material de reserva
energética. Esse poliéster é biodegradavel e biocompativel e possui
propriedades mecéanicas préximas ao do polipropileno. Entretanto seu
alto custo de producdo em relacdo ao dos polimeros de origem
petroguimica torna esses biopolimeros comercialmente pouco atraentes,
0 que levou ao desenvolvimento de estratégias de cultivo e extracdo do
polimero, assim como a utilizacdo de substratos de baixo custo, visando
tornar o P(3HB) mais competitivo. Desse modo, o principal objetivo
desse trabalho foi realizar um estudo econémico do processo de
produgdo de P(3HB) por Cupriavidus necator, empregando carbonato
de propileno como solvente e métodos mecéanicos de extracdo, e
utilizando melago citrico como substrato. Quatro diferentes rotas de
extracdo foram avaliadas: tratamento térmico da biomassa seguido por
extracdo com  solvente, tratamento utilizando equipamento
ultrasonificacdo e extragdo com solvente, tratamento utilizando alta
pressdo e extragdo com solvente, e somente 0 uso de solvente na
extracdo do biopolimero. Foram efetuadas simulagdes utilizando o
software comercial Aspen Plus de todas as etapas que compdem o
processo para todas as alternativas avaliadas, obteve-se assim, o0s
balancos de massa e energia e possibilitando estimar sobre o
investimento em capital necessario e consumo de matérias-primas e
utilidades, realizando, posteriormente a analise econdémica comparativa
das alternativas. Os resultados indicam vantagem das alternativas que
utilizam o tratamento a alta presséo e térmico da biomassa, apresentando
menores custos de producdo (US$ 7,41 e US$ 7,51 por quilo de
biopolimero, respectivamente) e melhores indicadores econdmicos.
Observou-se que a capacidade de extragdo do método ndo é
determinante na selecdo da melhor alternativa, de modo que deve haver
uma analise conjunta da capacidade de extracdo e desembolsos com
equipamentos e utilidades no tratamento da biomassa. A anélise de
sensibilidade para a melhor alternativa (alta pressdo) mostrou que o
aumento da capacidade de producdo da planta e aumento da
concentracao final de biomassa no biorreator causa significativa reducdo
do preco do produto e no investimento especifico.

Palavras-chave: Poli(3-hidroxibutirato), Cupriavidus necator, analise
econdmica, melago citrico.






ABSTRACT

Poly(3-hydroxybutyrate) (P(3HB)) is a biopolymer synthesized by
bacterias and intracellularly accumulated as energy reserve. This
polyester is biocompatible and biodegradable and has mechanical
properties comparable to polypropylene. However its high production
cost in compare to the petroleum polymers makes these biopolymers
commercially unattractive, which led to the development of strategies of
fermentation and extraction of the polymer as well as the use of low cost
substrates, in order to make P(3HB) more competitive. Thus, the aim of
this study was to conduct an economic assessment of the P(3HB)
production process by Cupriavidus necator, using propylene carbonate
as solvent coupled with mechanical methods of extraction, and using
citric molasses as substrate. Four different extraction routes have been
assessed: heat treatment of the biomass followed by solvent extraction;
treatment using ultrasonication equipment and solvent extraction;
treatment using high pressure followed by solvent extraction; and the
fourth, the use of solvent alone. Simulations were performed using the
commercial software Aspen Plus, all the steps that comprise the process
for all the four alternatives were evaluated, obtaining, mass and energy
balances allowinga the estimation on the capital investment and
consumption of raw materials and utilities, then, performing the
comparative economic analysis of alternatives. The results indicate
advantage of the alternative that make use of high pressure and heat to
treat the biomass, showing lower production costs (US $ 7.41 and US $
7.51 per pound biopolymer, respectively) and better economic
indicators. It was observed that the methods extraction capacity is not
decisive in selecting the best alternative, so that there must be the a
simultaneous analysis of extractability capacity and expenditures in
equipment and utilities in treating the biomass. The sensitivity analysis
for the best alternative (high pressure treatment) showed that the
increase of the plant's production capacity and final biomass
concentration in the bioreactor leads to a significant reduction in the cost
of the product and in the specific investment.

Keywords: Poly(3-hydroxyalkanoate). Cupriavidus necator. Economic
assessment. Citric molasse.
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1 INTRODUCAO

Devido a sua versatilidade e propriedades como durabilidade e
moldabilidade, os plasticos de origem do petréleo sdo amplamente
utilizados e possuem grande importdncia nos mais diversos setores
industriais. Dado que os plasticos sdo muito resistentes a degradacéao
natural do tempo, levando centenas de anos para se decompor, 0
descarte incorreto desses materiais vem desencadeando uma diversidade
de problemas ambientais (URTUVIA et al., 2014). Como exemplo, se
tem a presenga massiva de fragmentos de plasticos nos oceanos, 0s
guais sdo ingeridos pelos organismos marinhos. Estima-se que no ano de
2010 em todo o mundo, 8,7 milhdes de toneladas de plasticos foram
langados nos oceanos (JAMBECK et al.,, 2015). Desse modo, o
desenvolvimento de polimeros biodegraddveis que possuam
propriedades fisico-quimicas similares aos plasticos convencionais tem
sido extensivamente estudado, dada atencdo aos produzidos a partir de
fontes renovéveis e que utilizam tecnologia que ndo agridam o meio
ambiente (SUDESH; IWATA, 2008).

Uma classe importante de biopolimeros biodegradaveis é a dos
poli-hidroxialcanoatos (PHAs), que sdo poliésteres naturalmente
sintetizados por um grande ndmero de microrganismos (ANDRESON e
DAWES 1990). PHAs sdo polimeros ndo toxicos, biocompativeis e
biodegradaveis que podem ser produzidos de fontes renovaveis. S&o
acumulados por bactérias quando o seu crescimento € limitado pela
deplecédo de nutrientes como nitrogénio, fésforo, magnésio ou oxigénio,
mantendo-se excesso de fontes de carbono (RAMSAY, 1994). Dos
microrganismos conhecidos potenciais produtores de PHASs, a espécie
Cupriavidus necator (antigamente conhecida como Ralstonia eutropha)
é¢ uma das que apresenta condicdes mais favoraveis a producdo
industrial. Trata-se de uma bactéria com capacidade de acumular cerca
de 80% de sua massa seca em polimero (RAMSAY,1994).

Destacam-se o poli(3-hidroxibutirato (P(3HB)) e o poli(3-
hidroxibutirato-co-3-hidroxivalerato (P(3HB-c0-3HV) como
representantes da familia dos PHAs (CHEN, 2005). Embora esses
biopolimeros apresentem propriedades mecanicas que possibilitam se
tornar uma boa alternativa aos pléasticos convencionais, é a reducéo do
seu custo de producdo que definira seu sucesso comercial (CHEN,
2005). Diante disso, o emprego de substratos de baixo custo, como a
utilizacdo de residuos, e o desenvolvimento de estratégias eficientes de
cultivo e de extracéo do biopolimero séo amplamente estudados.
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De modo a conhecer quantitativamente os itens que compdem seu
custo de producdo, busca-se simular e avaliar economicamente o
processo de produgdo de P(3HB) empregando carbonato de propileno
como solvente combinado com métodos mecanicos de extracdo e
utilizando como substrato um residuo do processamento de laranja, o
melago citrico.

Analisar a viabilidade econdmica de um projeto significa estimar
e analisar as perspectivas de desempenho financeiro do produto
resultante do empreendimento e, sendo que o principal elemento que
justifica a existéncia de uma empresa é a geracdo de lucro, portanto, 0s
rendimentos dessa empresa devem ser quantificados. Para 0s
investidores, porém, ndo basta que o projeto tenha um resultado
positivo. Para um projeto ser atrativo, € preciso que a quantidade de
lucro gerado, o retorno do projeto, seja melhor do que aquele que a
empresa poderia obter com outros investimentos. Portanto, a esséncia da
avaliacdo econdmico-financeira é medir o retorno do projeto de maneira
comparavel com outros investimentos.

Para realizar a andlise econdmica do processo de producdo de
P(3HB) é essencial um levantamento dos custos e das receitas
adicionais, decorrentes deste processo. Desse modo, deve-se
primeiramente estimar as necessidades de insumos, as condi¢Bes de
operagdo dos equipamentos, assim como dimensionar os equipamentos
necessarios. O nivel de detalhamento dessas estimativas tem influéncia
direta no resultado da analise econdmica posterior. Dessa forma,
procurou-se descrever matematicamente cada uma das etapas que
compdem a producédo do biopolimero.

Buscou-se quantificar as quantidades de matérias-primas e
utilidades empregadas, tanto durante o cultivo do microrganismo quanto
na extracdo e purificacdo do biopolimero.

Além disso, importancia é dada a transferéncia de calor e massa
no interior do biorreator, onde ocorre crescimento celular e acimulo de
P(3HB). Mediante a associagdo dos dados obtidos a respeito do
consumo de oxigénio pelos microrganismos ao longo do cultivo, com as
condigdes de agitacdo do biorreator, € possivel a quantificagdo da
energia elétrica necessaria para a movimentagdo dos impelidores.
Igualmente, estimando o calor gerado por meio do crescimento celular,
dimensiona-se 0 equipamento que realizard a manutengdo da
temperatura no biorreator.

A partir dos dados referentes aos balan¢os de massa e energia ao
longo do processo, é feito o dimensionamento dos equipamentos
necessarios. Em seguida, determina-se, além do custo de aquisi¢do
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destes, o custo referente as matérias-primas e utilidades consumidas.
Ponderando outros fatores, estima-se o investimento total necessario e o
custo de produgéo envolvido na fabricacdo de P(3HB).

1.1 OBJETIVOS DO TRABALHO

Neste estudo buscou-se avaliar economicamente a producdo de
P(3HB) por diferentes rotas de extracdo, utilizando carbonato de
propileno como solvente e melago citrico como fonte de carbono no
cultivo celular e produgéo do P(3HB). Assim, por meio da determinagédo
do investimento em capital necessario e estimativas dos fluxos de caixa
ao longo da vida do projeto, puderam-se determinar indicadores
econdmicos relativos as alternativas de producao.

Os objetivos especificos foram:

e Determinar, do ponto de vista econdémico, a melhor rota de
producédo de P(3HB) entre as alternativas estudadas.

e Realizar balangcos de massa e energia, descrevendo
matematicamente o processo e quantificando os insumos
utilizados.

o Mediante andlises de sensibilidade, estudar a influéncia do
aumento da capacidade de produgdo da planta e
concentracdo de biomassa ao final do cultivo sobre o custo
de producdo do P(3HB) e sobre os indicadores
econdmicos.

e Fazer uso da analise de risco, segundo o método de Monte
Carlo, para determinar a distribuicdo de probabilidade do
custo de producdo do P(3HB) quando ocorrem variagOes
simultaneas nos precos de aquisi¢do de insumos.
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2 REVISAO DA LITERATURA
2.1  POLI-HIDROXIALCANOATOS (PHA)

Os poli-hidroxialcanoatos (PHAS) sdo uma classe de poliésteres
biodegradaveis que sdo naturalmente acumulados intracelularmente em
diversos microrganismos como material de reserva energética. Esses
biopolimeros podem ser produzidos a partir de matérias-primas
renovaveis e sdo acumulados sob condicbes de meio de cultura
desbalanceado, como a limitagdo de nutrientes essenciais a
multiplicagdo celular (N, P, Mg, Fe) ou excesso da fonte de carbono
(RAMSAY, 1994). As fontes de carbono assimiladas séo transformadas
em unidades de hidroxialcanoatos, polimerizadas e armazenadas na
forma de granulos insollveis em agua no citoplasma da célula, podendo
corresponder em até 80% da massa celular seca (ANDERSON E
DAWES, 1990). A capacidade de um microrganismo de realizar a
polimerizacdo é dependente da presenca da enzima PHA sintase
(BASTIOLLI, 2005).

A estrutura dos PHAs é apresentada na Figura 1. Diversos tipos
de PHAs sdo sintetizados por microrganismos, podendo incorporar mais
de 150 diferentes tipos de unidade monomérica a cadeia polimérica
(STEINBUCHEL; VALENTIN, 1995). Esses polimeros sio
classificados de acordo com nlmero de carbonos que comp8em o grupo
funcional R e pelo valor de m.

Figura 1 — Estrutura quimica geral dos poli-hidroxialcanoatos (PHAs), R é um
grupo alquila de comprimento varidvel e m e n sdo nimeros inteiros com m=1,
2, 3 e nvariando de 100 a milhares.

r ‘ﬁ

|
O— CH— (CHy)m— C

n

m=1 R=H Poli(3-hidroxiproprionato) P(3HP)
R=CHj, Poli(3-hidroxibutirato) P(3HB)
R=C,H, Poli(3-hidroxivalerato) P(3HV)
R=C3H; Poli(3-hidroxihexanoato) P(3HX)
m=2 R=H Poli(4-hidroxibutirato) P(4HB)
m=3 R=H Poli(5-hidroxivalerato) P(5HV)

Fonte: CHEN (2005).
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A composicdo monomeérica (m e grupo R) e quantidade de
mondmeros presentes na estrutura do polimero (n) atribuem aos PHAs
diferentes propriedades fisicas (CHEN, 2005).

De acordo com o comprimento das unidades monoméricas, 0s
PHAs sédo classificados em trés grupos: os polimeros constituidos de
unidades monoméricas de 3 a 5 atomos de carbono sdo denominados de
cadeia lateral curta (PHAscL), 0s PHAs constituidos por unidades de
cadeia média (PHAwcL) apresentando de 6 a 14 atomos e os de cadeia
longa com mais de 15 atomos de carbono (PHA 1) (STEINBUCHEL et
al, 1992). Os PHAsc_ possuem caracteristicas proximas as dos
termoplasticos, enquanto os PHAycL aproximam-se aos termorrigidos
(TIM e STEINBUCHEL, 1990).

A aplicacdo mais adequada para o biopolimero depende de suas
propriedades termomecanicas. Dessas propriedades, destacam-se o grau
de cristalinidade, temperatura de transicdo vitrea, massa molecular,
curva de distribuicdo de massa molecular, indice de polidispersao,
indice de fluidez e densidade. Essas propriedades constituem-se
caracteristicas importantes para a adequacdo comercial dos PHAs
(DUARTE et al., 2004).

A massa molecular dos PHAs depende do microrganismo que 0s
sintetiza e das condicOes de crescimento, normalmente se encontra entre
de 1,0.10° a 3,0.10° Da (LEE, 1996).

Dos PHAs, o poli(3-hidroxibutirato) (P(3HB)), seu copolimero
poli(3-hidroxibutirato-co-3-hidroxivalerato (P(3HB-co-3HV)) e alguns
PHAwcL (polihidroxialcanoatos de cadeia média), sendo o representante
tipico desta ultima familia o poli-hidroxihexanoato (PHHXx) sdo os
biopolimeros mais estudados, apresentando, além de
biodegradabilidade, propriedades termoplasticas e mecanicas
semelhantes as do polipropileno (SAITO et al., 1996; CHEN, 2005;
LEE, 1996).

2.1.1 Poli(3-hidroxibutirato) (P(3HB))

O P(3HB) é um homopolimero composto por unidades
monoméricas de quatro atomos de carbono. O acumulo de P(3HB)
ocorrem em duas etapas, primeiramente, procura-se favorecer a
multiplicacdo celular e assegurar que a sintese do biopolimero seja
minima. Em seguida, interrompe-se o crescimento celular (por meio da
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limitacdo de um nutriente essencial) e estimula-se o acimulo do P(3HB)
com excesso da fonte de carbono (CHEN, 2005).

O P(3HB) é biocompativel, possui propriedades fisicas e
mecanicas comparaveis as do polipropileno, como elevada
cristalinidade, resisténcia a radiacdo ultravioleta (UV) e apresenta
excelente impermeabilidade ao oxigénio (HOLMES, 1985). Sua
temperatura de transicdo vitrea varia de -5 °C a + 5 °C e a temperatura
de fusdo entre 160-180 °C, proxima a do polipropileno, de 174-178 °C
(LEE, 1996).

Esse biopolimero pode ser processado como um termoplastico
convencional em muitos processos industriais, incluindo extrusao,
injecdo e termoprensagem. Por extrusdo, o P(3HB) pode ser
transformado em placas rigidas e filmes para embalagens. Pode,
também, ser modificado por extrusdo mediante incorporacdo de aditivos
misciveis (estabilizadores, plastificantes e pigmentos) ou também
através de misturas com outros tipos de plasticos (MANTELATTO,
2011).

2.1.2  Microrganismos produtores

As caracteristicas desejaveis dos microrganismos produtores de
PHA sdo altas velocidades especificas de crescimento e de conversdo de
substrato a produto, assim como alta capacidade de acumulo de PHA,
capacidade de utilizacdo de substratos de baixo custo, alta resisténcia a
pressdo osmotica (possibilidade de operar com substrato concentrado) e
baixo tempo de cultivo (RAMSAY, 1994).

O processo de extracdo e purificacdo de PHAs pode representar
60% do seu custo de producgdo. Dessa forma, cepas que ndo consigam
acumular uma elevada porcentagem de sua massa celular, em base seca,
em biopolimero, ndo sdo comercialmente interessantes. Desse modo,
praticamente todas as bactérias Gram-positivas e outras Gram-negativas
com baixa capacidade de acumulo podem ser descartadas (WANG;
YIN; CHEN, 2014; RAMSAY, 1994).

Os microrganismos utilizados na producdo de PHA séo
classificados em dois grupos de acordo com as condicBes de cultivo
necessarias para sintese do biopolimero. O primeiro grupo é constituido
pelos microrganismos que requerem limitagdo de um nutriente como N,
P Mg, K, O ou S para a producdo de PHAs. Os microrganismos mais
relevantes desse grupo sdo Cupriavidus necator, Protomonas
extroquens, e Pseudomonas oleovorans. O segundo grupo de bactérias
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ndo requer a limitacdo de nutrientes para sintese de biopolimero,
acumulando-o durante a fase de crescimento. Estdo incluidos nesse
gurpo, Alcaligenes latus, Alcaligenes vinelandi recombinante e
Escherichia coli recombinante (LEE, 1996).

2.1.2.1 Cupriavidus necator

O Cupriavidus necator é o microrganismo mais utilizado na
produgdo de PHA (KHANA E SRIVASTAVA, 2005). Sua ampla
utilizacdo se da principalmente por apresentar elevada velocidade de
crescimento e alta capacidade de acUmulo, podendo apresentar um
percentual maior que 80% em relacdo & matéria seca total, além de
produzir um biopolimero de elevada massa molar (entre 800 kDa e
1.200 kDa) (KIM et al., 1994).

Trata-se de uma bactéria procaridtica, gram-negativa e
encontrada, naturalmente, no solo e aguas. As células de C. necator tém
o formato de bastonetes e sua mobilidade é promovida por flagelos
peritricos (BRAUNEGG et al., 1998).

O pH étimo para o crescimento e producao de P(3HB) é em torno
de 6,9, sendo necessario 0 seu controle por meio da adicdo de alcali
(como soda), pois ha inibicdo do crescimento desse microrganismo em
pH 5,4 (TANAKA et al., 1994).

2.1.3  Uso de substratos de baixo custo

Grande parte dos processos industriais para a producdo de PHASs
utiliza aclcares de beterraba agucareira ou cana-de-aclicar como
substratos, 0s quais apresentam elevado preco no mercado e
representam uma parte significativa dos custos de produgdo de PHAs.
Dessa forma, para reduzir os custos de producdo é crucial utilizar
substratos de baixo custo como, por exemplo, residuos e efluentes de
processos industriais (SERAFIM et al., 2008; WANG; WIN; CHEN,
2014).

Além de gerarem potenciais problemas ambientais, os residuos e
efluentes representam perdas de matérias-primas e energia, exigindo
investimentos significativos em tratamentos para ser descartados. Os
residuos e efluentes podem conter diversas substancias que podem ser
convertidas em produtos comerciais ou servirem de matérias-primas
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para processos secundarios a partir do emprego de tecnologia adequada
(LAUFENBER et al. 2003).

Encontra-se na literatura diversos estudos sobre a produgdo de
PHAs a partir de matérias-primas agricolas e seus co-produtos, como
Oleos vegetais, melaco e farinha de carne e 0sso, soro de leite e melaco
citrico (SOLAIMAN et al., 2006; ARAGAO et al., 2009). As fontes
renovaveis de carbono podem apresentar moderada concentracdo de
acucares fermentesciveis, como é o caso do soro do leite, que apresenta
cerca de 40 g.L™ (WONG; LEE, 1998). Desse modo, quando se trabalha
em larga escala, pode haver problemas devido a necessidade de
alimentacdo de grandes volumes de meio. Portanto, quando utilizado
substratos com baixa e moderadas concentracfes da fonte de carbono se
faz necessario o uso de tecnologias adequadas para que a producdo em
larga escala seja realizada com sucesso.

2.1.3.1 Melaco citrico - IndUstria do processamento de laranja

No final da década de 1950, foi instalada a primeira fabrica de
suco concentrado no Brasil. Em 1962, o estado da Florida, nos Estados
Unidos, até entdo os maiores produtores mundiais de laranja e de suco,
foi atingido por uma forte geada, perdendo grande parte de sua
producéo. Assim, a producdo brasileira foi estimulada e em meados da
década de 1960, o pais fez as primeiras exportacdes de suco concentrado
de laranja.

Ap6s uma sequéncia de geadas que voltaram a ocorrer na Flérida
durante a década de 1980, causando novas perdas na producdo
americana de laranja, a indUstria brasileira se consolidou no mercado,
entrando em fase de expansdo e tornando-se 0 maior produtor mundial
de laranja (NEVES et al, 2011).

Desde entdo, a produgdo brasileira praticamente dobrou e os
Estados Unidos se mantiveram como o segundo maior produtor de
laranja que, atualmente, tém menos da metade da producgdo brasileira.
Outros paises que se destacam na producéo de laranja sdo China, india,
México, Egito e Espanha. Atualmente, o Brasil detém mais da metade
da producdo mundial de suco de laranja (NEVES et al, 2011).

Em 2011, estavam em funcionamento no pais, 1.178 maquinas
extratoras de suco, sendo que 1.061 estdo localizadas no estado de S&o
Paulo, 72 estdo no sul e 45 no nordeste. Portanto, o estado de Sdo Paulo
concentra 90% da capacidade de processamento. A Associagdo Nacional
dos Exportadores de Sucos Citricos (CitrusBR), entidade que reline as



34

trés principais indudstrias do setor (Cutrale, Citrosuco e Louis Dreyfus
Commodities), detém 70% das méaquinas extratoras do pais. (NEVES et
al, 2011).

A producgdo de laranja deve atingir 308,8 milhdes de caixas de
40,8 quilos na safra 2014/2015 de acordo com a primeira revisdo da
estimativa feita pela CitrusBR. Com isso, a produgdo na safra
2014/2015 deve superar em 6,5% a da safra 2013/2014, de 289,9
milhdes de caixas (CITRUSBR, 2014).

Estima-se em cerca de 250 milhdes de caixas 0 processamento
total a ser realizado pelas indistrias que compdem a CitrusBR na safra
2014/2015. Além da estimativa de mais 20 milhdes de -caixas
processadas por empresas ndo associadas a CitrusBR, chega-se a uma
expectativa de processamento de laranja no estado de S&o Paulo para a
safra 2014/15 da ordem de 270 milhGes de caixas de 40,8 kg. Portanto,
aproximadamente 87,4% da producdo de laranja de S&o Paulo €
destinada para o processamento industrial (CITRUSBR, 2014).

O melaco citrico é um co-produto do processo de obtengdo do
suco de laranja concentrado e congelado, FCOJ (do termo em inglés
Frozen Concentrated Orange Juice), consiste de uma série de operacdes
unitarias. Apds recepcéo, lavagem, sele¢do e classificacdo, os frutos sdo
enviados para as maquinas de extracdo onde ocorre a separagao do suco
de laranja, da emulsdo que dara origem ao 6leo essencial; do bagaco e
da polpa (YAMANAKA, 2005).

O suco tem seu teor de polpa ajustado, & pasteurizado e
concentrado em evaporadores de mdltiplo efeito tipo TASTE (névoa
turbulenta) até o teor de 65 °Brix, padrdo de qualidade do FCOJ. O suco
concentrado é resfriado até -7 °C e armazenado, pronto para
comercializacdo (YAMANAKA, 2005).

A obtencdo do Oleo essencial ocorre paralelamente ao
processamento de suco. Quando a laranja é processada nas maquinas
extratoras, as bolsas de Oleo da casca se rompem, 0s quais Sd0
removidos por jatos de dgua, formando uma emulsdo. O éleo é separado
por centrifugacdo, onde a dgua separada, chamada de agua amarela, é
enviada para o processo de fabricacdo de racéo.

As cascas de laranja, sementes, polpas e demais residuos sdo
triturados em um moinho e encaminhados para um tanque de reacao
onde ocorre a mistura com cal, visando liberacdo de agua e acerto do
pH. Em seguida, a massa é prensada para remover a umidade presente,
gerando o chamado licor de prensagem (press liquor ou peel juice). Este
passa por uma sequéncia de peneiras para a separacdo dos solidos e ¢é
enviado para um evaporador de multiplos efeitos do tipo W.H.E.
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(evaporador de energia residual), onde é concentrado e da origem ao
melago citrico. O condensado recuperado no W.H.E. é composto de
agua e d-limoneno, o qual é decantado e o d-limoneno é isolado para
comercializagdo (GOODRICH; BRADDOCK, 2004).

A massa prensada é seca até um teor de 8% de umidade e
processada na forma de pellets passando a ser chamar farelo de polpa
citrica, pellets ou CPP (do termo em inglés Citrus Pulp Pellets),
utilizado como racédo para alimentagdo animal. O melaco citrico contém
alta concentracdo de solidos soluveis e é geralmente concentrado e
adicionado ao processo de fabricagdo de CPP visando aumentar sua
concentracdo de acucares (HENDRICKSON; KESTERSON, 1965).
Essa massa prensada pode ser utilizada também para a producdo de
pectina (KESTERSON; BRADDOCK, 1976).

O rendimento de laranjas frescas em melago citrico com 50 °Brix
é de 5,2%. Este possui em torno de 90 g.L™ de aglicares redutores e 20
g.L" de sacarose. Na Tabela 1 é apresentada a composicdo do melaco
citrico.

Um esquema simplificado do processo de producdo de suco de
laranja e seus subprodutos é apresentado na Figura 2.
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Figura 2 - Fluxograma do processo de fabricacéo de suco de laranja e seus
subprodutos com valores de rendimentos tipicos.

Laranjas frescas
(100 kg/h)

44,4% 66.6%
Extratora »  Suco

Residuos citricos
(Casca, polpa, semente)

Moinho d-Limoneno
r' (1,1 kg/h)

Reator vertical Evaporador
l W.H.E.

p Licor de prensa i
rensa > (288 kgh)
Melago citrico 50 °Brix
Residuos sélidos (5.2 kg/h)
prensados l Evaporagdo
(15,4 kg/h)
_ Melago citrico 72 °Brix
h (3,6 kg/h)
Secagem
\—D Farelo de polpa citrica (CPP)

(8.9 kg/h)
Fonte: Adaptado de Goodrich e Braddock (2004).
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Tabela 1 - Caracteriza¢do do melago citrico.

Brix 54,41
Acidez (pH 8,2) (g.100g™) 0,83
Ratio 65,55
Analises com brix corrigido para 11,2 °Brix*
Sélidos soltveis totais (g.L™) 117,1
Glicose (g.L™) 19,7
Frutose (g.L™") 14,8
Sacarose (g.L™) 3,4
Aglcares totais (g.L™) 37,9
Extrato livre red. (g.L™) 79,2
Razdo glicose:frutose 1,33
Oleo (%vv) 0,0069
Polpa (%) 11,0
pH 5,11
Acido citrico (g.L™) 63,0
Acido isocitrico (mg.L™) 0,0
Acido malico (g.L™") 0,0
Prolina (mg.L™) 2.434
Cinzas (mg.L™) 11,6
Potéssio (mg.L™) 1.907
Sédio (mg.L™) 91,0
Fosfato (mg.L™) 510
Ferro (mg.L™) 10
Célcio (mg.L™) 1.710
Hesperidina (mg.L™) 5.912
Pectina total (mg.L™) 299

* Andlise de caracterizacdo realizada em melago com brix corrigido para
11,2°Brix.

2.1.4  Processo de extracdo de PHAs

Como os PHAs sdo acumulados intracelularmente, apds a etapa
de producéo (cultivo celular), o polimero deve ser extraido das células.
O processo de extracdo e recuperagdo deve ser realizado tendo em vista
0s requisitos de qualidade, a intensidade no uso de utilidades, insumos e
matérias-primas bem como seus possiveis impactos ambientais
(MANTELATTO, 2011).
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Ha diferentes estratégias de extracdo de PHAs a partir da
biomassa bacteriana. Ap6s o cultivo, pode ser realizado um tratamento
da biomassa visando aumentar a recuperacdo do polimero por
desestabilizacdo ou rompimento da parede celular. Esse tratamento pode
ser realizado com métodos quimicos, como a utilizacdo de acidos,
detergentes e fluidos supercriticos, bioldgicos (utilizando enzimas),
métodos térmicos ou mecanicos (uso de alta pressdo ou moinho de
bolas, por exemplo) (QUINES, 2015).

Independente da realizacdo da etapa de tratamento, o material
solido (células contendo biopolimero, residuos celulares, biopolimero
em suspensdo) deve ser separado do meio de cultivo. Essa operagdo
geralmente é realizada por centrifugacao.

Em seguida, o biopolimero deve ser recuperado. A recuperacao
pode ser realizada utilizando métodos quimicos, bioldgicos, fisicos ou a
combinagdo desses.

Uma extensa revisdo dos métodos de extracdo de PHAs foi
realizada por Quines (2015). Esse autor destaca as diferentes estratégias
adotadas na extracao e recuperacdo dos biopolimeros.

Dos métodos quimicos, se destaca a técnica de extracdo
utilizando solventes, uma vez que é simples de ser realizada e obtém-se
um produto com elevada pureza e baixa reducdo da massa molar (LEE
et al., 1999). A adicdo do solvente visa solubilizar o polimero, o qual
pode ser separado dos debris celulares por filtragcdo ou centrifugacéo.
Apos a evaporacao do solvente ou precipitagdo do polimero por meio da
adicdo de um contra solvente (substancia incapaz de dissolver o
polimero fazendo que ocorra sua precipitacdo) obtém-se o produto final
(PENG; LO; WU, 2013).

Os solventes mais utilizados na extracdo de PHAs a partir de
bactérias sdo: cloroférmio, acetona, metil-isobutil-cetona, cloreto de
metileno, carbonato de propileno, acetato de etila e alcool isoamilico
(QUINES, 2015).

Embora seja possivel a extracdo de PHAs com solventes a
temperaturas relativamente baixas, obtendo um biopolimero com
elevada pureza (>99%), elevada quantidade de solvente em relagdo a
guantidade de biopolimero é requerida. Por exemplo, para extracdo de
P(3HB) acumulado por C. necator a 30 °C, sdo necessarios cerca de 50
volumes de cloroférmio para 1 volume de material celular e 48 h de
extracdo para obtencdo de um produto com 98% de pureza
(GHATNEKAR et al., 2001). Por se tratar de um solvente altamente
toxico, utilizar grandes quantidades de solvente torna essa técnica,
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praticamente, invidvel do ponto de vista econémico e ambiental
(ANDERSON; DAWES, 1990).

A utilizagdo de solvente a quente na extracdo de P(3HB) de
biomassa favorece o aumento no coeficiente de difusdo na extracéo,
entretanto, pode levar a reducdo da massa molar do biopolimero, uma
vez que se trata de um material termo-sensivel (RAMSAY et al, 1994).

Os processos de extracdo de biopolimeros que utilizam solventes
halogenados ndo sdo recomendados, na medida em que seu emprego
exigem instalacbes de elevado investimento além de serem altamente
agressivos ao meio ambiente e a salde humana (ANDERSON e
DAWES, 1990). Um solvente, portanto, para ser candidato a ser
utilizado como extrator do biopolimero de biomassa celular deve
atender, primeiramente, a condicdo de ndo ser agressivo ao meio
ambiente (MANTELATTO, 2011).

O solvente organico carbonato de propileno (4-metil-1,3-
dioxolan-2-ona) é um éster de acido carbonico ciclico, altamente polar,
com baixa toxicidade, ndo genotoxico e é facilmente degradado no meio
ambiente. Possui elevado ponto de ebuli¢do (241,9 °C), o que reduz as
perdas por evaporacdo e pode ser reutilizado, reduzindo os custos de
producdo (EPA, 1998; McCHALICHER; SRIENC; ROUSE, 2009). A
estrutura quimica do carbonato de propileno é apresentada na Figura 3.

Figura 3 - Férmula estrutural do carbonato de propileno.

0
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A extracdo de P(3HB) com carbonato de propileno foi
primeiramente proposta por Lafferty e Heinzle (1979), como alternativa
aos solventes clorados.

Embora haja preocupacdo sobre a presenca de residuos de
solvente no biopolimero, o carbonato de propileno ja foi aprovado para
uso em aplicacdes sensiveis, tais como cosméticos e medicamentos
(McCHALICHER; SRIENC; ROUSE, 2009).



40

2.1.5 Aplicagdes dos PHAs

O P(3HB) apresenta excelentes propriedades para ser utilizado na
drea medica. Estudos tém demonstrado que esses biopolimeros
biocompativeis, biodegradaveis e termoprocessaveis, apresentam, além
de aplicagcBes em implantes, possibilidade de serem utilizados para
fabricacdo de farmacos com liberacdo controlada de drogas ou
hormdnios e fio de sutura (NONATO et al., 2001; BIOCYCLE, 2015;
CHEN; WU, 2005).

Na agroinddstria, PHAs podem ser aplicados em vasos de
plantas, tubetes para reflorestamento, filmes para estufagem e cobertura
e, principalmente em sistema de liberacdo controlada de nutrientes
fertilizantes, herbicidas e inseticidas (MANTELATTO, 2011). O
P(3HB) apresenta, também, grande potencial para ser utilizado em
embalagens para alimentos, uma vez que atua como uma boa barreira a
incidéncia da luz UV (KOLLER, 2014).

Recentemente, artigos téxteis de alta qualidade feitos de P(3HB-
co-3HV) foram fabricados. Se bem sucedido, pode haver um amplo
mercado para os PHAs. Foi reportado, também, PHAs com massa
molecular ultra-alta sendo usado como linhas e redes para pesca com
elevada resisténcia (WANG; YIN; CHEN, 2014).

As possibilidades de aplicacBes para os PHAs estdo diretamente
ligadas as suas propriedades fisicas, as quais dependem da composicédo
monomérica do biopolimero, da sua massa molar, do substrato utilizado
como fonte de carbono, entre outros (PRADELLA, 2006).

A consolidacdo dos PHAs no mercado depende da superacdo de
diversos desafios tecnoldgicos. Entre esses, incluem o alto nivel do
investimento necessario, uso de matérias-primas e energia de fontes
renovaveis e de baixo custo, a aplicacdo de intensa quantidade de
energia requerida para a produgdo e recuperacdo do biopolimero, o
atendimento aos exigentes requisitos de qualidade do produto, a redugédo
do preco final do produto e a utilizagdo de solventes de baixa toxicidade
(NONATO et al., 2001; MANTELATTO, 2011). Além disso, o
petroleo, matéria-prima para plasticos convencionais, ndo ird aumentar
de preco em um horizonte de médio-prazo, devido a recente exploracéo
de gas de xisto. Outro desafio é o desenvolvimento de aplicagdes de alto
valor agregado para o PHA (WANG; YIN; CHEN, 2014).

A maioria dos processos fermentativos de producéo de PHAs é de
operacdo descontinua e demoram varios dias para completar do inéculo
a purificagdo do produto final, além do que, a baixa concentragdo celular
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final obtida leva a altos custos de extracdo e recuperagdo. Um processo
operando em modo continuo e producdo extracelular de PHA seria a
maneira ideal de se produzir, uma vez que o acumulo extracelular ndo
esta limitado ao pequeno volume da célula e a extragcdo do polimero é
facilitada (WANG; YIN; CHEN, 2014).

2.1.6  Producéo comercial de PHAs

A primeira planta piloto para producdo de P(3HB) instalada no
Brasil em 1995, projeto do Centro de Tecnologia Copersucar (CTC) em
parceria com a Usina da Pedra, cooperada da Copersucar. A produgdo
de P(3HB) se dava a partir de aglcar da cana e a planta tinha capacidade
nominal para 10 tano™. Utilizava-se alcool isoamilico (3-metil-1-
butanol) como solvente, o qual é o principal componente do 6leo fusel,
subproduto da produgdo de etanol. A escala de producdo da planta foi
determinada tendo em vista a obtencdo de pardmetros de processo para
futura ampliacdo de escala e, ao mesmo tempo, ter capacidade para o
fornecimento de amostras para desenvolvimento de produtos e estudos
de propriedades termomecénicas. Recentemente foi proposta a
substituicdo do alcool isoamilico por propionato de isoamila, que possui
uma capacidade de solubilizagdo de P(3HB) bastante superior. Os
principais avancos identificados no processo utilizando propionato de
isoamila em relacdo ao alcool isoamilico é a significativa reducdo dos
gastos com utilidades e equipamentos, resultando em um custo de
producéo menor (MANTELATTO, 2011).

Atualmente, os PHAs sdo explorados comercialmente pela
empresa Mitsubishi (producdo de P(3HB) a partir do metanol, com o
nome comercial de Biogreen®) com uma capacidade de produc&o menor
gue 100 tano®. Também, a empresa Metabolix produz o Mirel®
(P(3HB)/HV) em uma planta com capacidade nominal para 50.000
tpya.an0~. A empresa italiana Bio-on produz o biopolimero Minerv®
em uma planta de 10.000 t.ano™ (BABU et al., 2013).

2.2 ESTRATEGIA DE COMPETITIVIDADE

No ambiente coorporativo as organizagcdes buscam desenvolver
estratégias que as tornem mais competitivas. Competitividade, segundo
define Ferraz (1997), “¢ a capacidade de a empresa formular e
implementar estratégias concorréncias, que Ihe permitam ampliar ou
conservar, de forma duradoura, uma posicao sustentavel no mercado”.
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Desse modo, a estratégia de competitividade define como a
empresa deseja competir. Ha basicamente duas maneiras: por baixo
custo (alta producdo) ou por diferenciacdo. No primeiro caso, a énfase é
em processos automatizados e continuos buscando um grande volume
de producdo. No segundo, a énfase &€ no produto ou mercado
diferenciado ou especializado (PORTER, 1992).

A partir desse modelo de estratégia competitiva, Porter (1992)
elaborou, baseando-se em levantamentos estatisticos, o grafico “Curva
U”, visto na Figura 4.

Figura 4 - Gréfico "Curva U" — estratégias competitivas genéricas.

Retorno do
mvestimento

Liderang¢a de custo

»
»>

Diferenciac¢do

Parcela de mercado
Fonte: Adaptado de Porter (1992).

Como pode ser observado na Figura 4, as empresas que estiverem
nas extremidades da “Curva U” normalmente apresentardo boa
rentabilidade e as que se posicionarem na parte central da curva terdo
baixa rentabilidade. Para Porter (1992), as empresas rentaveis sédo as de
grande fatia de mercado, pois conseguem produzir com baixo custo, ou
as de pequena fatia, porque sdo especializadas. As de média fatia, que
provavelmente ndo se definiram estrategicamente, acabam sendo
engolidas pelas grandes ou desaparecem do mercado.

Um fabricante no setor dos polimeros, por exemplo, pode optar
entre as seguintes opg¢des estratégicas competitivas:
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1) Produzir polimeros granulados provenientes do petréleo
(estratégia de lideranca de custos).

2) Produzir componentes de plastico termoformados, sob
encomenda (estratégia de foco de mercado, para mercados
locais).

3) Produzir biopolimeros biodegradaveis (estratégia de
diferenciacdo de produto).

4) Produzir biopolimeros para utilizagio em implantes
médicos (estratégia de diferenciacdo produto/foco de
mercado).

Em sintese, sdo definidas quatro alternativas estratégicas de
competitividade: baixo custo; baixo custo com foco de mercado;
diferenciacdo de produto (por qualidade ou flexibilidade); diferenciagdo
de produto com foco de mercado.

Vale a ressalva, porém, de que a automatizacdo e o conceito de
células de manufatura estdo cada vez mais possibilitando a reducdo de
custos simultaneamente ao aumento da flexibilidade e da qualidade do
produto (CASAROTTO, KOPITTKE, 1996).

Dessa forma, tem-se que a definicdo do mercado é um aspecto
fundamental, que por sua vez depende intimamente das caracteristicas
intrinsecas do produto. Por exemplo, a utilizacdo de PHAs em
especialidades médicas pode representar uma Otima alternativa para
empresas de pequeno a médio porte, pois o alto nivel de tecnologia
envolvido levara a um produto de alto valor agregado, porém associado
a uma demanda bastante limitada.

2.3 PROJETO DE PROCESSOS

O projeto de processos € um estudo conceitual realizado antes de
construir, expandir ou modernizar um processo. E constituido de duas
principais atividades: a elaboragdo do processo e anlise do processo. A
elaboracdo do processo é a selecdo e disposicdo de um conjunto de
operagdes unitarias capaz de produzir o desejado produto a um custo e
qualidade aceitaveis. A analise do processo € a avaliacdo e comparagdo
das diferentes solucdes obtidas na etapa de elaboracdo. Geralmente, a
elaboracdo é seguida pela etapa de andlise, e os resultados das analises
determinam o proximo passo a ser tomado na elaboragcdo do processo
(PETRIDES et al., 2002).
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2.4 ANALISE ECONOMICA

Avaliar um processo economicamente consiste em estimar o
investimento de capital, os custos operacionais envolvidos, o lucro
obtido com a venda dos produtos e os indicadores de atratividade do
investimento, os quais sdo baseados nas previsdes de fluxo de caixa.
Quanto maior a necessidade de precisdo da estimativa do fluxo de caixa,
mais detalhado deve ser o projeto (PETRIDES et al., 2002).

Por meio de um estudo econémico, é possivel aferir a respeito da
viabilidade de projetos tecnicamente corretos. Ou seja, analisando suas
despesas e receitas, tenta-se determinar se o capital deve ser investido
em um determinado projeto e seu retorno (NETO; FIGUEIREDO,
2009).

Para se realizar uma avaliacdo econdmica adequada, é essencial
gue os elementos que compreendem O projeto sejam expressos em
termos monetarios. Obtendo-se, assim, um denominador comum a partir
do qual se faz possivel a determinacdo de diferentes medidas de
avaliacdo financeira e econdmica (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

A determinacdo dos custos produtivos, identificacdo da melhor
escala de producéo e localizacdo de instalacdo da planta acarretam em
impactos financeiros. Sejam esses impactos em termos de capital
necessario para o investimento ou fluxos operacionais (tais como
receitas e despesas), as consideracfes feitas nos estudos iniciais terdo
repercussdes financeiras ao longo de todo o funcionamento do
empreendimento (CASAROTTO; KOPITTKE, 1996).

O objetivo da andlise de investimentos é o racionamento da
utilizacdo dos recursos de capital, ou seja, ao se aplicar o capital em um
determinado projeto, deve-se ter certeza de ser esta a maneira mais
rentavel de utiliza-lo.

2.4.1  Investimento em capital

Para que o empreendimento entre em operacdo, ele deve estar
com sua parte fisica estruturada e 0s equipamentos instalados e prontos
para uso. Para que isso ocorra, deve ser realizado um estudo prévio,
onde se avalia o projeto criado na etapa de elaboracdo do processo e
determinam-se todas as necessidades de obras civis e aquisicdo de
equipamentos para permitir o seu pleno funcionamento. Esses bens, para
serem disponibilizados, devem ser adquiridos através de desembolsos de
recursos classificados como investimentos.
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Investimentos sdo recursos financeiros comprometidos e que
objetivam retorno no futuro ou que se transformam em bens de capital a
serem utilizados no processo produtivo. Neste Gltimo caso, os bens
adquiridos terdo um uso por algum periodo de tempo, até que haja sua
exaustdo (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Além disso, uma vez disponibilizados os bens de capital, ap6s 0s
investimentos realizados, o empreendimento deve dispor de recursos
financeiros para permitir o seu funcionamento operacional. Um estudo
de investimento deve ser feito para descrever e projetar toda essa
dinamica.

Os investimentos podem ser classificados em dois tipos:
investimento em ativos fixos e em capital de giro. O estudo deve
contempla-los de maneira segmentada. Primeiro, porque algumas fontes
de recursos financeiros sdo especificas para determinado tipo de
investimento. Segundo, porque o tratamento dado ao valor residual
(termo usado para definir o valor de um ativo que sofreu depreciacdo, ou
seja, ao final de sua vida util) é diferente para ativos fixos e capital de
giro (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

O investimento em ativos fixos representam os bens de capital
necessarios a atividade operacional do empreendimento, sem 0s quais
este ndo funcionaria adequadamente. Tais ativos podem ser tangiveis ou
intangiveis.

Ativos tangiveis sdo aqueles com forma fisica, que podem ser
tocados e contados. Como exemplo de ativos tangiveis tem-se
equipamentos, maquinas, veiculos e imoOveis. Para cada elemento
identificado a ser incorporado como ativo fixo, devem ser coletadas
informacd@es sobre seus custos de aquisicao e formas de pagamento.

Ja os ativos intangiveis tém como caracteristica principal sua
imaterialidade, pois eles ndo se apresentam na forma de um bem fisico.
Mesmo assim, podem conferir retornos ao seu detentor, tendo, portanto,
valor intrinseco relevante. Exemplos de ativos intangiveis sdo patentes,
capital intelectual e softwares. Para que o empreendimento disponha de
tais ativos, certamente foram necessarios investimentos financeiros em
treinamento, pesquisa e desenvolvimento.

O valor dado pela soma do investimento em capital fixo e capital
de giro é chamado de investimento total em capital.

Estruturado o empreendimento, por intermédio da aquisi¢do de
todos os ativos fixos necessarios aos processos produtivo e
administrativo, é indispensavel dispor de recursos financeiros para
permitir seu funcionamento. Esse capital, chamado de capital de giro,
permite a execucdo das atividades do ciclo operacional do



46

empreendimento, viabilizando seu funcionamento. Portanto, esse capital
pode apresentar-se na forma de caixa, estoques (matérias-primas e
produtos acabados) ou duplicatas a receber (NETO; FIGUEIREDO,
2009).

O estudo de investimento deve mensurar a quantidade de capital
de giro necessario para permitir que o ciclo operacional ocorra sem
interrupcOes. Portanto, para determinar a necessidade de investimento
em capital de giro devem-se analisar os prazos médios das atividades
operacionais, como o tempo de venda do produto e o tempo necessario
para o recebimento das receitas da venda. E comum que industrias
guimicas utilizem de 10 a 20% do capital total investido como capital de
giro. Esse valor pode atingir até 50%, no caso de empreendimentos que
produzem produtos sazonais, devido ao grande estoque que deve ser
mantido por longos periodos (PETERS; TIMMERHAUS; WEST,
2003).

A precisdo da estimativa do valor necessario a ser investido em
capital varia de acordo com o nivel de detalhamento que se tem sobre o
processo. Peters, Timmerhaus e West (2003) avaliaram as estimativas a
respeito do investimento em capital em indlstrias quimicas dando
importancia ao grau de detalhamento dos dados dos principais
componentes constituintes. Esses autores classificaram as estimativas de
investimento de acordo com o intervalo de precisdo, como segue:

e Ordem de magnitude: baseada em dados de custo de
estudos similares. Estimativa com precisao além de £30%.

e Planejamento: tem-se conhecimento dos principais
equipamentos que compdem a planta. Estimativa com
precisdo de até £30%.

o Passivel de orcamento: ha dados suficientes que permitam
a realizacéo de orcamento. Estimativa com preciséo de até
+20%.

o Definitivo: baseado em dados praticamente completos,
porém antes dos desenhos de engenharia e especificacfes
detalhadas. Estimativa com preciséo de até +£10%.

o Detalhado: decorrente de desenhos de engenharia
completos, especificacfes detalhadas e vistorias ao local
de instalacdo. Estimativa com preciséo de até +5%.

Os autores informam que os intervalos de erros podem variar e
citam que, provavelmente, o desembolso real serd maior que o estimado
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em elementos onde ha informagdes incompletas. Em estimativas em que
isso ocorre, a margem positiva do erro € susceptivel a ser maior que a
negativa, por exemplo, +40% e -20%, para uma estimativa do tipo
Planejamento.

As estimativas classificadas como Ordem de magnitude,
Planejamento e Passivel de orgamento, exigem muito menos detalhes
para serem realizadas do que as demais. Entretanto, sdo extremamente
importantes na comparagéo de alternativas dentro de um mesmo projeto
e na identificacdo das areas mais significativas em relagdo ao custo de
um processo complexo. Os resultados de tais analises sdo usados como
plano de pesquisa e desenvolvimento e também para gerar orgamentos
de projeto.

Diversos métodos podem ser empregados na estimativa do capital
a ser investido. Conforme mencionado, a escolha do método a ser
utilizado depende da quantidade de informacGes disponiveis e da
precisdo desejada. Peters, Timmerhaus e West (2003) apresentaram,
entre outros, um método para a determinacéo do investimento em capital
baseado na porcentagem do pre¢o de aquisicdo dos equipamentos. Nessa
metodologia, 0s outros itens que compreendem 0 custo em
investimentos direto sdo determinados a partir do desembolso gerado
pela aquisicdo e entrega dos equipamentos da planta. Os componentes
adicionais do investimento em capital sdo baseados em porcentagens do
custo direto e do investimento em capital fixo.

As porcentagens utilizadas nas estimativas sdo determinadas com
base no tipo de processo projetado, complexidade estrutural da planta,
localizacdo. Os valores médios para indistrias quimicas nos Estados
Unidos sdo apresentados na Tabela 2.
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Tabela 2 - Porcentagens para estimativa do investimento necessario baseado no
preco dos equipamentos.

Porcentagem do custo dos equipamentos

It Fabrica de Fabrica de Fabrica de
em processamento
proces§a.ment0 de sélidos- processament
de solidos fluidos o de fluidos
Custos diretos
Aqmsnga_o dos equipamentos 100 100 100
(entrega inclusa)
Instalagdo dos equipamentos 45 39 47
Instrumentacéo e controle 18 26 36
Tubulagdo (instalado) 16 31 68
Instalacoes elétricas 10 10 11
EdificacOes 25 29 18
Melhoramentos na planta 15 12 10
Servigos e facilidades 40 55 70
Custo direto total 269 302 360
Custos indiretos
Engenharia e supervisao 33 32 33
Despesas de construgao 39 34 41
Despesas judiciais 4 4 4
Despesas com empreiteiros 17 19 22
Contingéncias 35 37 44
Custo indireto total 128 126 144
Investimento em capital fixo 397 428 504
Capital de giro 70 75 89
Investimento capital total 467 503 593

Fonte: PETERS, TIMMERHAUS e WEST (2003).

2.4.2  Custos operacionais

Para ter uma estimativa completa dos custos envolvidos em um
empreendimento, deve-se, além da determinacdo do investimento em
capital, definir os custos para se operar a planta. Esses custos, chamados
de custos operacionais, sdo desembolsos relacionados ao processo
produtivo, decorrem do esforgo de gerenciar 0 empreendimento e de
gerar as receitas necessarias para a sua Vviabilidade (NETO;
FIGUEIREDO, 2009).

Da mesma maneira que na determinacdo do investimento em
capital, é necessario ser acurado na estimativa dos custos operacionais,
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uma vez que, a negligéncia a respeito de algum elemento pode resultar
em erro significativo (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2003).

Os custos operacionais podem ser determinados com base
temporal (diaria ou anual) ou com base em unidade de produto (quilo ou
lote). Entretanto, apresentar esses custos em base anual traz vantagens
como a amenizagdo dos efeitos de variacdo sazonais; facilidade em
determinar os custos operacionais em diferentes capacidades de
producéo da planta e € uma maneira conveniente de considerar despesas
infrequentes, porém relevantes em termos financeiros.

E frequente a classificacdo dos custos operacionais em custos de
produgdo e despesas gerais. Os custos de producdo sdo aqueles que
estdo diretamente relacionados com a fabricagdo do produto ou com os
equipamentos incluidos manufatura. Ja as despesas gerais ocorrem do
término da fabricacdo até a complementacdo da venda (CASAROTTO,
KOPITTKE, 1996).

2.4.2.1 Custos de producédo

Os custos diretos normalmente sdo projetados em funcdo da
guantidade de produto fabricada. Como estdo diretamente associados a
produgdo, seus niveis de desembolso acompanham proporcionalmente o
nivel de producdo (NETO; FIGUEIREDO, 2009). As despesas
relacionadas a esses custos podem ser classificadas em custos diretos,
encargos fixos e overhead da planta (gastos rotineiros ndo diretamente
relacionados a fabricacdo do produto).

Pertencem ao ambito dos custos diretos, despesas com matérias-
primas e utilidades, mé&o de obra direta e supervisdo de mao de obra,
manutencdes e reparos e royalties.

Uma forma de projetar a quantidade de matérias-primas
necessarias para o fabrico dos produtos do empreendimento é por meio
de balangos materiais dos processos. J& 0os desembolsos com sua
aquisicdo podem ser determinados a partir de cotacBes com o0s
fornecedores ou em valores publicados em periédicos, como o Chemical
Marketing Reporter (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2003).

Os custos de aquisicdo das utilidades, tais como, vapor,
eletricidade, agua e gas natural, variam amplamente de acordo com a
guantidade consumida, local da planta e origem. As utilidades podem
ser adquiridas de fontes externas ou produzidas no local. Caso a prépria
planta forneca esses insumos, o custo das instalacdes para sua producgdo
deve ser contabilizado no processo produtivo.
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No caso da utilizacdo de vapor e eletricidade, é importante que
seja considerado um excesso devido a perdas na linha ou contingéncias.

Outro elemento que gera custo direto ao processo produtivo é a
mé&o de obra direta. A mao de obra direta € compreende a remuneragéo
da forca de trabalho utilizada na producdo. Além dos salarios pagos aos
colaboradores que participam do processo produtivo, é essencial
contabilizar os encargos sociais e beneficios (previdéncia, fundo de
garantia, 13° salério, etc.). No caso brasileiro, 0s encargos representam
um valor acima de 60% do total do salario. (NETO; FIGUEIREDO,
2009).

Uma maneira de determinar a quantidade de colaboradores que
compbem a mdo de obra direta é mediante relagdes estabelecidas com
grau de atividade da planta, como apresentado por Peters, Timmerhaus e
West (2003). Esses autores associam a capacidade produtiva da planta e
as operacgdes unitarias envolvidas no processo com a necessidade de
operadores. Vale ressaltar que no estudo citado foi considerado o nivel
de desenvolvimento tecnol6gico da planta. Ou seja, plantas mais
automatizadas e com equipamentos de grande porte necessitam de
menos operadores do que plantas com diversas unidades de pequena
capacidade ou que operam somente em regime de batelada.

Diferentes operadores poderdo trabalhar diretamente no produto,
gue, por sua vez, absorvera o custo relacionado a essa méo de obra.
Dado o custo por hora dos profissionais, é possivel calcular os
desembolsos com esse item dos custos produtivos diretos.

Outra categoria em que os elementos que comp8em o custo de
producdo sdo classificados é chamada de encargos fixos. Os gastos com
encargos fixos estdo presentes no empreendimento mesmo quando o
processo produtivo ndo estd em operacdo. Nessa categoria estdo
incluidos gastos com aluguel, seguro, arrendamento e impostos sobre a
propriedade (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Além dos custos acima mencionados, ha diversas outras despesas
que visam tornar a planta um ambiente funcional. Desse modo, 0s gastos
com as atividades rotineiras da planta sdo classificados como overhead
da planta. Os maquinarios ndo relacionados a producdo, edificacdes
necessarias a servigos gerais e seus custos relacionados fazem parte do
overhead. Esses gastos sdo associados aos custos laborais envolvidos no
processo de producdo e em inddstrias quimicas equivalem a 50 a 70 %
das despesas com mao de obra, supervisdo e manutengdo (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2003).
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2.4.2.2  Despesas gerais

Além dos gastos com manufatura, existem outras despesas que
devem ser consideradas na operacdo de um empreendimento. Como por
exemplo, as despesas administrativas, as quais incluem os salérios dos
executivos e secretarios, assim como equipamentos e materiais de
escritorio, edificagbes com propdsito administrativo, servigos de
engenharia, despesas legais e comunicacBes. As despesas
administrativas apresentam grande variagdo dependendo da planta que
se esta projetando, porém de maneira geral pode-se considerar como 20
a 30% das despesas com mao de obra (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2003).

Outro exemplo de despesas gerais sdo 0s gastos com distribuicdo
e vendas. Esses gastos incluem desembolsos com transporte do produto,
propaganda e a comissdo paga a equipe de vendas. Normalmente, em
indUstrias quimicas, verifica-se elevados gastos quando se trata de um
produto novo no mercado ou que é vendido em pequenas quantidades a
um grande numero de consumidores. J& quando se trata de produtos
vendidos em grandes quantidades, como produtos quimicos a granel,
observa-se baixo custo com distribuicdo e vendas. Enquadram-se,
também, como despesas gerais 0s desembolsos com pesquisa e
desenvolvimento (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

2.4.3  Outras despesas e desembolsos

Além dos custos de producéo e das despesas gerais, que totalizam
0S custos operacionais, ocorrem ainda outras despesas e desembolsos
gue devem ser considerados.

Depreciacdo contébil: Ativos imobilizados como, equipamentos,
edificacbes e veiculos perdem seu valor com o tempo devido ao
desgaste por uso na producdo. Essa perda de valor é contabilizada até
que o ativo perca seu valor de venda.

Ha diversas maneiras de determinar o comportamento da
depreciacdo de um bem ao longo dos anos, entretanto em projetos de
engenharia é comum a consideragdo de depreciacdo linear (PETERS;
TIMMERHAUS; WEST, 2003).

A legislacdo fiscal permite que, para efeito de abatimento no
imposto de renda, possa ser langada a depreciagdo de ativos como
despesa. Porém, ndo ocorre desembolso.
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Despesas financeiras de operagdes de médio e longo prazo: os
juros de financiamentos para ativo imobilizado ou capital de giro
constituem despesas a serem consideradas para efeito de abatimento no
imposto de renda.

Amortizacdo de financiamentos: igualmente aos juros, o
montante principal deve ser amortizado. Porém, amortizacdo é um
desembolso, mas ndo despesa e, portanto, ndo é dedutivel do imposto de
renda.

Outros desembolsos a serem considerados sdo 0s impostos. As
tributagdes aqui citadas sdo referentes ao Brasil. Alguns impostos sdo
calculados sobre o lucro liquido do periodo, caso esse seja positivo. E o
caso do Imposto de Renda (IRPJ) e da Contribuicdo Social sobre o
Lucro Liquido (CSLL).

No setor estadual, h4 o Imposto sobre Circulagdo de Mercadorias
e Servigos (ICMS) que incide sobre a comercializacdo de produtos e
transportes. No a@mbito municipal, tem-se o Imposto Sobre Servigos
(I1SS), que tem efeito sobre o faturamento de servicos de um
empreendimento.

Frequentemente, as despesas relacionadas a impostos sdo bastante
vultosas, e apresentam diferencas substanciais de entidade para
entidade. Uma empresa pode ser enquadrada em diferentes formas de
tributacdo. Na esfera federal, por exemplo, ela pode ser enquadrada no
lucro real, lucro presumido ou Simples Nacional, o que implica em
diferentes formas de céalculo e aliquotas dos impostos.

No estudo de analise econdmica é importante considerar reajustes
nos valores dos desembolsos. Afinal, ndo é verossimil, por exemplo, que
a despesa com aluguel no primeiro ano de funcionamento do
empreendimento seja a mesma no décimo ano. Desse modo, para cada
componente de desembolso fixo ou conjunto de componentes
relativamente similares, procura-se estimar como seus valores serdo
reajustados ao longo da vida Gtil do empreendimento.

A projecdo de inflagdo é um bom indicador desses ajustes. Como
¢ sabido, o dinheiro tem valor diferente em diferentes momentos,
perdendo seu poder de compra com o passar do tempo. Dessa forma, 0s
produtos e servigos adquiridos terdo reajustes que, em muitos casos,
podem ser estimados através das taxas previstas de inflacdo (NETO;
FIGUEIREDO, 2009).

H& diversos indicadores de inflagdo calculados objetivando
determina-la em diferentes setores. Como exemplos desses indicadores,
podem ser citados indice Nacional de Precos ao Consumidor Amplo
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(IPCA), indice Geral de Precos do Mercado (IGP-M) e indice Nacional
de Custo de Construcdo (INCC).

2.4.4  Avaliacdo de projetos

As estimativas de investimento em capital e dos custos
operacionais, assim como as receitas de um projeto, fornecem as
informacOes necessarias para aferir a respeito da atratividade e
lucratividade a partir de um ponto de vista financeiro.

Entende-se que o custo necessario para estruturar e fazer um
empreendimento funcionar deve ser menor do que as receitas geradas
pela comercializacdo do produto no mercado ao longo de sua vida (til.
Dessa forma, o valor de um projeto ndo deve ser baseado apenas nos
ativos incorporados, mas nos fluxos de caixa que podem ser gerados a
partir desses ativos. Quanto mais esses fluxos de caixa superarem 0s
desembolsos incorridos, sejam estes operacionais, de investimentos ou
de financiamentos, maior sera o valor do projeto, pois mais riqueza ele
estara gerando (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

2.4.4.1 Fluxos de caixa

A partir dos estudos das receitas geradas pelas vendas dos
produto no mercado e pelos desembolsos, investimentos em capital e
demais custos, assim como pelas estimativas de execucdo das atividades
operacionais durante a vida atil do empreendimento, projeta-se o fluxo
de caixa operacional (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Para a diagramacdo de um fluxo de caixa simples, subtraem-se
das receitas no periodo analisado os desembolsos totais com producao,
obtendo entéo o lucro bruto. Desse valor, € subtraida a quantia referente
a depreciacdo no periodo, para entdo contemplar o imposto de renda a
ser recolhido. O valor obtido apds a subtracdo relativa ao imposto de
renda é o lucro liquido. No entanto, a depreciacdo ndo representa uma
saida efetiva de caixa. Ela € uma conta contabil que serve para reduzir a
base de calculo do imposto de renda e deve, por isso, ser recomposta ao
lucro liquido, gerando o fluxo de caixa operacional (lucro liquido mais
depreciacéo) (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Como o empreendimento tem uma vida Util definida, ao final
desse periodo devem ser determinados os valores residuais dos
investimentos efetuados em ativos fixos e em capital de giro. Esses
fluxos também compdem os resultados passiveis de avaliacao.
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Sobre o capital de giro investido, ndo ha& valorizagdo ou
depreciacdo. Esse recurso circulou na atividade operacional do
empreendimento e é devolvido ao final das atividades. Como ndo ha
qualquer reajuste nesse valor ao trazer a valor presente, tem-se que o
capital de giro imputa um custo de capital ao empreendimento.

Portanto, tem-se que a avaliacdo de um projeto é realizada sobre
as expectativas de geracdo de fluxos de caixa. Um projeto pode
apresentar altos niveis de ativos fixos incorporados, porém se esses nao
conseguirem gerar fluxos de caixa positivos, seu uso nao agrega valor e,
dessa forma, ndo é um empreendimento interessante (NETO;
FIGUEIREDO, 2009).

2.4.4.2  Critérios de ganhos econémicos

Existem diversos critérios quantitativos para a avaliacdo de um
projeto. A seguir sdo apresentados os métodos: periodo de payback
simples, indice de lucratividade, valor presente liquido e taxa interna de
retorno.

Cada método avalia economicamente o processo utilizando
grandezas especificas. O periodo de payback prové uma andlise baseada
em horizontes temporais de retorno. O indice de lucratividade permite a
avaliacdo através da verificacdo de um indice calculado sobre os fluxos
de caixa. O método do valor presente liquido apresenta resultados em
termos monetéarios. Por fim, o0 método da taxa interna de retorno permite
a avaliacdo através de taxas percentuais (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Para determinar e compreender os resultados gerados pelos
métodos de avaliagdo de investimentos é necessario primeiro entender o
conceito de Taxa Minima de Atratividade (TMA).

Ao realizar um investimento em um empreendimento se esta
perdendo a oportunidade de obter retornos pela aplicagdo do mesmo
capital em outros projetos. Para uma proposta ser atrativa, ela deve
render no minimo a taxa de juros que equivale aos ganhos das
aplicacdes de pouco risco. Essa taxa de juros é, portanto, a taxa minima
de atratividade (CASAROTTO, KOPITTKE, 1996).

No caso do Brasil, para pessoas fisicas € comum considerar a
TMA igual a rentabilidade da caderneta de poupanca. Ja para empresas,
a definicdo da TMA é mais complexa e depende do risco da operagdo ou
da importancia estratégica das alternativas. De maneira geral, considera-
se a TMA como taxa de remuneracdo minima requerida pelos
fornecedores de capital.
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2.4.4.2.1 Periodo de payback

O periodo de payback equivale ao numero de periodos
necessarios para que o investimento realizado seja recuperado. Para tal,
a quantia acumulada das receitas deve igualar-se ao investimento
realizado. Pequenos valores de payback indicam que o projeto foi mais
rapido em recuperar o investimento, desse modo, o capital estara livre
mais rapidamente para ser investido em outro projetoc (NETO;
FIGUEIREDO, 2009).

H& dois tipos basicos de periodo de payback: o simples e o
descontado. A variante simples indica o tempo necessario a recuperacdo
do investimento, desprezando o valor do dinheiro no tempo. No periodo
de payback descontado, ndo sdo considerados os valores nominais dos
fluxos de caixa, como ocorre no simples, e sim os valores descontados
para o presente, através de uma taxa de juros. A taxa de juros utilizada
deve ser ajustada ao risco. Pode-se, por exemplo, utilizar a taxa minima
de atratividade (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Ao se comparar diferentes projetos utilizando como critério de
selecdo o periodo de payback, o que apresentar menor valor deve ser o
escolhido, pois o investidor terd o capital investido em menos tempo.

O método do periodo de payback apresenta algumas
desvantagens, tal como a desconsideracdo da distribuicdo dos fluxos
dentro do periodo. Ou seja, ndo é evidenciado que é preferivel receber
altas quantias no presente a em alguma data futura, porém dentro do
mesmo periodo analisado.

Outra desvantagem € que esse critério ndo considera os fluxos de
caixa. Desse modo, um projeto pode se apresentar sendo melhor que
outro, resultando em um fluxo de caixa maior, porém em um periodo
além do periodo de payback.

2.4.4.2.2 Indice de lucratividade

O Indice de Lucratividade (IL) mede o retorno por unidade
monetaria investida em termos presentes, indicando quantas unidades
monetérias sdo geradas por unidade desembolsada. Seu calculo se d&
pela divisdo entre o somatério dos valores presentes dos fluxos de caixa
positivos e os negativos (NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Se o IL for maior do que um, o projeto deve ser aceito, pois as
entradas superardo as saidas de caixa em termos atuais. Por outro lado,
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se o IL for menor do que um, o projeto deve ser rejeitado, uma vez que
as entradas de caixa serdo menores do que as saidas de caixa em termos
atuais.

A desvantagem bésica desse método é ndo considerar a escala do
investimento. O indice ndo analisa em termos absolutos os valores do
investimento e seus retornos posteriores. Em situacfes de restrigtes de
capital, essa é uma séria limitacdo.

2.4.4.2.3 Valor presente liquido

O Valor Presente Liquido (VPL) se baseia na conversao de todos
os fluxos financeiros do projeto, tanto positivos como negativos, para o
periodo presente e soma-los. Quando todos os fluxos sdo ajustados a
mesma referéncia no tempo, obtém-se seu valor liquido, que representa
o resultado atual do projeto (NETO; FIGUEIREDO, 2009). O valor
presente liquido é calculado pela Equacéo (1).

t=n FCt
VPL = (1+l)t —Invim- (1)
t=1

Onde:

VPL = Valor presente liquido (%)

t = periodo (anos)

n = tempo total do projeto (anos)

FC, = Fluxo de caixa no periodo t ($.ano™)

i = Taxa de juros (Taxa Minima de Atratividade) (-)
Inv;yi = Investimento inicial

Como critério de decisdo, se o VPL calculado for positivo, o
investimento deve ser aceito. O valor de VPL maior do que zero indica a
riqueza gerada pelo projeto no momento zero, j& considerando o custo
de capital (TMA), ou seja, 0 projeto remunerou a TMA e ainda agregou
a quantia dada pelo VPL ao seu detentor. E uma indicagio de criacdo de
riqueza em termos monetarios.

Se, de outro modo, o VPL for menor que zero, o projeto ndo deve
ser aprovado, pois sua rentabilidade é inferior ao retorno minimo
exigido (TMA). Ou seja, 0 retorno previsto para o projeto ndo foi
suficiente sequer parar remunerar a taxa minima desejada de
remuneracao.
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Segundo Neto e Figueiredo (2001) a importancia desse critério
ser dado no valor presente é que é quando a decisdo é tomada. Ou seja, 0
beneficio calculado da a dimenséo do valor do projeto em termos atuais.

Esse método traz vantagens, como a consideragdo da escala do
investimento e o uso da TMA para descontar adequadamente os fluxos
de caixa antes de fazer a operagdo de soma deles. Porém, sua principal
vantagem € expressar o resultado em termos monetarios, 0 que permite
analisar o quanto é gerado de riqueza, em termos atuais, acima do custo
de capital do empreendimento.

2.4.4.2.4 Taxa interna de retorno

A Taxa Interna de Retorno (TIR) avalia o projeto por meio de
indicagdo percentual, e representa uma taxa de juros que, quando
utilizada em um fluxo de caixa, faz com que os valores das despesas
sejam iguais aos valores dos retornos do investimento, ambos trazidos
ao valor presente. Em outras palavras, a TIR € a taxa de juros que iguala
0 VPL a zero (CASAROTTO, KOPITTKE, 1996).

Ao utilizar a TIR como critério de decisdo para projetos de
investimento, deve-se utilizar outra taxa para fins de comparacéo. A TIR
representa o retorno percentual do projeto, o qual deve ser superior que
uma taxa minima esperada pelos fornecedores de recursos (TMA) de tal
modo a considerarem 0 investimento atrativo. Portanto, se a TIR do
projeto de investimento for superior a TMA, o projeto é considerado
rentavel e deve ser aceito. Caso contrario, 0 projeto deve ser recusado
(NETO; FIGUEIREDO, 2009).

Quando comparado com o VPL, a TIR apresenta a desvantagem
de ndo representar em termos monetarios o retorno do investimento. O
gue torna o VPL o método mais completo e adequado de tomada de
decisdo dentre os mostrados. Ele utiliza todos os fluxos de caixa do
projeto, ndo ignorando os fluxos apds determinada data, e admite o
efeito do tempo sobre o capital, descontando corretamente os fluxos,
além de considerar a escala do investimento. Ou seja, as limitagfes dos
métodos anteriores sdo resolvidas nesse método (NETO;
FIGUEIREDO, 2009).

2.4.4.3 Avaliacdo de projetos concorrentes

Na sec¢do 2.4.4.2 foram apresentados alguns métodos de avalia¢do
de projetos, os quais foram considerados isoladamente, ou seja, nédo
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disputavam recursos com outros projetos. Desse modo, a decisdo era
somente em aprovar ou rejeitar o projeto, baseando-se no resultado de
algum critério especifico, ndo influenciando ou dependendo de outros
projetos.

Entretanto, em casos em que 0s projetos sdo considerados dentro
de um conjunto, onde o capital para realizar o investimento é disputado,
podem ocorrer situagBes nas quais alguns métodos ndo sdo adequados.

Podem ser identificados trés tipos de relacBes entre os projetos
gue estdo sob avaliacdo. H& os chamados projetos independentes, que
ndo apresentam relagdo entre si. Nesses, a decisdo entre esse tipo de
projeto envolve em verificar somente seus beneficios em relacdo aos
seus desembolsos.

Outro tipo sdo os projetos dependentes. Como descreve Neto e
Figueiredo (2009):

“Projetos dependentes sdo aqueles que mantém
alguma relacdo de precedéncia entre si. Se um
projeto B depende de A para ser feito, caso A seja
aceito e executado, B pode ou ndo ser executado.
No entanto, se A ndo for aceito, B ndo podera ser
executado.”

Dos tipos de relagdo entre projetos, o mais frequente sdo 0s
projetos mutuamente excludentes. S&o caracterizados por ndo poderem
ser aceitos simultaneamente, ou seja, se um for aprovado, 0 outro nao
deverd ser executado. Frequentemente, sdo projetos que almejam
atender a mesma necessidade e, caso um seja aceito, o outro deixa de ser
necessario.

Quando se estd avaliando multiplos projetos, a analise deve
ocorrer em duas etapas. Primeiro, 0os projetos devem ser avaliados
isoladamente, utilizando algum método dos apresentados anteriormente
(secdo 2.4.4.2, pag. 54). A seguir os resultados sdo comparados entre 0s
projetos. Deve-se, porém, atentar para algumas situacdes especificas, as
quais requerem diferentes abordagens.

A primeira refere-se a decisdo em condi¢des de restricdo de
capital, situacdo muito comum em muitos empreendimentos, a qual
impde uma restricdo adicional ao processo decisério. Portanto, deve-se
verificar a capacidade dos investidores em financiar o melhor projeto ou
a melhor combinacéo de projetos.

Outra situacdo ocorre quando os projetos em avaliagdo
apresentam diferentes escalas de investimento. Quando se compara
projetos que requerem investimentos de capital substancialmente
diferentes os critérios de ganhos econdmicos podem indicar decisdes
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contrarias. Por exemplo, um projeto A onde 0 investimento inicial é
significativamente superior a um projeto B e apresentam TIR muito
préximas, sendo TIRg > TIRA, a0 se analisar o VPL, certamente o VPL
do projeto A serd maior que o de B. Desde que a TMA de ambos
projetos seja a mesma, deve-se utilizar o VPL com critério decisorio,
pois mais riqueza foi gerada aos investidores.

O (ltimo caso que requer atencdo especial é a existéncia de
projetos com vidas Uteis diferentes. Nessa situa¢do o0s beneficios
gerados ocorrem ao longo de horizontes temporais distintos. A anélise
desses projetos pode ser feita em uma situacéo de repeticdo ou de nédo
repeticdo dos fluxos de caixa, ou seja, se apos o fim da vida util do
projeto ocorre novo investimento, dando continuidade ao projeto.

No caso onde ndo ocorre a continuidade do projeto, eles podem
ser comparados diretamente, mesmo com a diferenca nos periodos dos
projetos. A comparacdo direta € feita usando o VPL para aferir qual
deles é a melhor alternativa.

Por outro lado, quando os projetos ndo sejam encerrados nesse
periodo e mediante novo investimento podem ser repetidos
continuamente, tem-se a situacdo de repeticdo dos fluxos de caixa. Uma
forma de avaliar os projetos com repeticdo é repetir os fluxos de caixa
pelo método do minimo mdltiplo comum até que os horizontes
temporais coincidam, sendo possivel a comparacgao dos valores de VPL.

2.5 AVALIAGCAO DE INCERTEZAS

Conforme apresentado na secdo 2.4, a analise de
empreendimentos se baseia nas estimativas dos fluxos de caixa para se
determinar os indicadores de tomada de decisdo. Esta analise pode ser
realizado, basicamente, por trés modelos. O primeiro, chamado de
modelo deterministico, ocorre quando se tem um conjunto de entradas
conhecido e o resultado é expresso em um Unico conjunto de dados de
saida. JA& o modelo de sensibilidade tem como objetivo medir a
sensibilidade de determinados indicadores a variagdo de uma Unica
variavel fundamental da anélise como, por exemplo, o preco de alguma
matéria-prima ou a capacidade de operacdo da planta (SWEARD;
DOANE, 2012).

No uso de modelos deterministicos a analise pode ficar limitada
tendo em vista que as determinacBGes correspondem somente a um
cenario de entrada. Nas analises de sensibilidade, as previsdes adquirem
certa flexibilidade, porém apenas os efeitos de uma varidavel sdo
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analisados, enquanto que as outras sdo mantidas inalteradas. Entretanto,
em um processo a variagdo simultdnea dos dados de entrada é
inevitavel. Nesse contexto, é apresentado o terceiro modelo de anélise
de investimentos, 0 modelo probabilistico de analise de incertezas, que
tem a finalidade de encontrar uma distribui¢do de resultados que possa
expressar o risco do investimento.

Em uma anélise de incerteza, quando certas varidveis de entrada
sdo dadas como uma amostragem aleatoria, porém pertencentes a um
intervalo de possiveis valores com uma distribuicdo probabilistica
conhecida, o método ¢é designado Método de Monte Carlo (KELLIHER;
MAHONEY, 2000).

Utilizando o método de Monte Carlo pode-se determinar a
probabilidade de um investimento gerar um retorno positivo ou néo,
trazendo importantes informagdes ao processo decisorio.

Como nesse método o processo de calculo é repetido diversas
vezes a fim de se construir uma distribuicdo de resultados da variavel
resposta, recomenda-se que sua aplicacdo seja feita utilizando um
computador (KELLIHER; MAHONEY, 2000).

Para a realizacdo dessa analise, primeiramente identificam-se as
variaveis que serdo geradas de forma aleatoria obedecendo a uma funcéo
densidade de probabilidade. As distribui¢des de probabilidade mais
comuns sdo a normal, a triangular, a uniforme e a exponencial
(SWEARD; DOANE, 2012). Essas sdo apresentadas na Figura 5.
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Figura 5 - Tipos mais comuns de fun¢des densidade de probabilidade. O eixo
vertical de cada imagem representa a frenquéncia. Normal: média (p), desvio
padrao (c); Triangular: valor minimo (a), moda (b), valor maximo (c);
Uniforme: valor minimo (a), valor maximo (b).

Normal Triangular

T T T T 1 l T 1
p-3c p-20p-1lc p pt+lept2e ptle a b ¢

Uniforme Exponencial

A

a b
Fonte: Adaptado de Sweard e Doane (2012).

As distribuicdes de probabilidade representam uma maneira mais
realista de descrever incertezas em variaveis de analise de risco.
Portanto, para a definicdo da funcdo densidade de probabilidade é
importante conhecer o comportamento histérico da variavel.

A distribuicdo normal, ou gaussiana, permite uma variacdo
simétrica em relagdo & média e existe uma probabilidade maior de
estarem mais préximos a ela do que afastados. O modelo uniforme se
caracteriza por possuir valores com probabilidades iguais de serem
escolhidos em um intervalo. Na distribuicdo triangular os valores
também pertencem a um intervalo definido, porém é possivel adotar um
valor mais provavel, ndo necessitando assumir simetria em torno da
média. A distribuicdo exponencial descreve uma variavel que
normalmente tem valor muito proximo de zero, mas pode apresentar
valores bastante elevados em ocasifes raras (SWEARD; DOANE,
2012).

Definida a funcéo probabilidade das variaveis, deve-se gerar um
valor aleatério para estas, respeitando o tipo de distribuicdo atribuido.
Os métodos computacionais para geracdo do valor da variavel aleatéria
utilizam, como partida, nimeros pseudoaleatérios gerados no intervalo
(0,1). Com esse conjunto de valores, executa-se a rotina de célculo do
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processo a ser analisado e armazenam-se 0s valores encontrados.
Quanto mais vezes a rotina de calculo for repetida maior sera a
confiabilidade do resultado.
Segundo Kelliher e Mahoney (2000), os fatores que mais

influenciam na qualidade dos resultados do método de Monte Carlo séo:

o Representatividade do modelo matematico utilizado;

o Caracterizacdo das variaveis de entrada;

e Qualidade do gerador de nimeros pseudoaleatdrios;

o NuUmero de simulagdes realizadas.
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3 MATERIAL E METODOS

A andlise econdmica do processo de produgdo de P(3HB) foi
realizada com base na estimativa do investimento nos principais
equipamentos, matérias-primas e utilidades. Para tal, foi necessaria a
simulacdo do processo por inteiro, desde o preparo dos nutrientes
necessarios para o cultivo celular as etapas que compreendem a extragdo
e recuperacdo do biopolimero. Foi utilizado, tanto o software Aspen
Plus® (Aspentech) quanto planilhas eletronicas do Excel® (Microsoft),
nas determinacGes de balangos de massa e energia, dimensionamento
dos equipamentos e estimativa do investimento em capital necessario.
Realizaram-se analises de sensibilidade e de incertezas para verificar a
influéncia de varidveis do processo (capacidade de producgdo anual,
custo de aquisicdo de certas matérias primas, etc.) sobre custo de
produgdo unitario e sobre indicadores econémicos.

De modo geral, 0 acimulo de P(3HB) no microrganismo se da no
interior de um biorreator agitado e aerado, em seguida este pode passar
por uma etapa de tratamento da biomassa visando ruptura celular a fim
de facilitar a extracdo do polimero. Apds a separacdo do meio de
cultivo, as células contendo P(3HB) sdo enviadas parar o processo de
extracdo e recuperacdo do polimero, o qual é posteriormente purificado,
obtendo o produto final. Este processo é esquematizado na Figura 6.

Figura 6 — Esquema da produgdo de P(3HB).
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3.1 CULTIVO DO MICRORGANISMO

Os dados relativos ao crescimento celular e consumo de matéria-
prima foram baseados nos dados de lenczak et al. (no prelo), obtidos no
cultivo de Cupriavidus necator DSM 545, utilizando substrato com
moderada concentracdo da fonte de carbono e em cultivos experimentais
utilizando melago citrico sintético como substrato (solugdo preparada
contendo as substancias presentes no melagco). Os dados experimentais
sdo apresentados na sec¢do 3.1.1 e os valores considerados na simulagédo
foram obtidos por meio dos ajustes polinomiais desses resultados.

Os cultivos sdo operados em modo descontinuo alimentado
repetido com reciclo externo de células, ou seja, inicia-se o cultivo com
0 tanque em sua capacidade maxima de operacdo contendo os
microrganismos e 0s nutrientes necessarios ao crescimento celular.
Quando a quantidade de nutrientes torna-se baixa o0 meio ¢ filtrado em
um filtro de escoamento tangencial concentrando as células, as quais
retornam ao biorreator, seguido pela adicdo de mais nutrientes até que se
atinja o volume anterior. Foram utilizadas duas solugdes de nutrientes,
uma utilizada durante a fase de crescimento e outra na fase de producéo,
a qual apresentava a mesma composicdo de nutrientes, porém sem a
adicdo da fonte de nitrogénio (ureia). Vale ressaltar que o poli(3-
hidroxibutirato) é um produto de acimulo intracelular e sua producéo,
guando por C. necator, se da principalmente em limitacdo de algum
nutriente essencial, nesse processo realizou-se a deplecdo da fonte de
nitrogénio.

A concentracéo celular inicial foi de 0,5 g.L™, atingindo ao final
do cultivo 61,6 g.L* em biomassa contendo 68,8% de P(3HB) (massa
seca) no seu interior (IENCZAK et al., no prelo).

Os valores que se atingiria em um cultivo tipico e os parametros
relativos ao crescimento celular utilizados na simulacdo séo
apresentados na Tabela 3.
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Tabela 3 - Pardmetros de crescimento celular e acimulo de P(3HB) utilizados

na simulagdo e condi¢des de cultivo utilizando melago citrico como substrato.
Concentragdo inicial de células 05 gL’
Concentragdo inicial de substrato no biorreator

-1
(melago citrico) 60 gl
Temperatura de cultivo 35 °C
pH 7,0
Fatores de conversdo
Substrato em célula (Y ys) 0,40 Qe Gsubstr
Nitrogénio em célula (Y x) 742 Qeel.Onitr
Substrato em produto (Y ps) 0,54 Gprod-Osubstr -
Velocidade especifica de crescimento na fase de 030 ht
crescimento exponencial '
Concentragdo celular final 61,6 g.L*'
Conteldo de biopolimero na célula seca 68,8 %
Tempo total de cultivo 420 h

A representacdo do crescimento celular e acimulo de P(3HB)
utilizado na simulagdo, assim como o perfil dos pardmetros relativos a
cinética do microrganismo, sdo apresentados na secdo 3.1.1.

Os nutrientes necessarios para o desenvolvimento celular durante
0 cultivo e a concentracdo de cada componente no meio de reagdo séo
exibidos na Tabela 4.

Duas solucdes de diferentes concentracGes sdo preparadas e
servirdo de substrato ao microrganismo durante o cultivo. A primeira
solucdo, utilizada para iniciar o cultivo, contém melaco citrico em
quantidade necessaria para deixar o meio com 60 g.L™ de ART, assim
como os demais nutrientes necessarios & multiplicacéo celular. A outra
solucdo tem composicdo similar, porém apresenta diferente
concentracdo de acUcares redutores e sera adicionada no reator em
forma de pulsos ao longo do cultivo. Os pulsos sdo realizados
aproximadamente a cada duas horas a partir da 20? hora de cultivo,
momento em que foi verificado experimentalmente por lenczak et al.
(no prelo) que a concentragdo de nutrientes comeca a se tornar
insuficiente. Com a adicdo dos pulsos de nutrientes busca-se manter a
concentracio de aguicares redutores totais (ART) acima de 30 g.L™.

Ao todo sdo adicionados ao reator sete pulsos de nutrientes com
25% do volume Util do tanque, totalizando em 180% da quantidade de
caldo presente no biorreator. A mesma quantidade de meio alimentado
no tanque é retirada por meio da membrana de reciclo, a qual tem a
fungdo de concentrar as células e retornéd-las ao biorreator. Junto ao
caldo que é retirado na forma de permeado, é removido parte dos
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nutrientes que estdo solubilizados. Em cultivos realizados com C.
necator foi determinado um fluxo médio de permeado de 4,5 L m?2h™
pela membrana de reciclo de células (tipo cross-flow de polissulfona,
diametro interno de poro igual a 0,5 mm). Para a determinacdo da
concentracgdo dos nutrientes do meio de cultura inicial, foi considerado o
volume de vapor condensado oriundo da esterilizagdo do biorreator, o
mesmo ocorrendo com 0s tanques de armazenamento dos meios
utilizados nas alimentagdes efetuadas.

Tabela 4 — Concentracéo das solugBes de nutrientes utilizadas no inicio do
cultivo e ao longo do cultivo.

Composto In|C|c_> do Pulso
cultivo
Melaco citrico 60,0g.L" 90,0g.L"
Acido nitriloacético (NTA) 0,19
MgSO,.7H,0 0,50
Citrato de aménio e ferro 111 0,06
CaCl,.2H,0 0,01
KH,PO, 3
Oligoelementos (mL.L™) 1,00
Solucdo mée de oligoelementos (g.L™)
H;BO; 0,30
CoCl,.6H,0 0,20
ZnS0,.7H,0 0,10
MnCl,.4H,0 0,03
Na,Mo00,.2H,0 0,03
NiCl,.6H,0 0,02
CuS0,.5H,0 0,01
Inicio do 1° Pulso
cultivo
Ureia 86gL" 86glL"

Fonte: lenczak et al. (no prelo)

No melago citrico, além da presenca de glicose e frutose, ha a
existéncia de sacarose, a qual ndo é metabolizada pelo C. necator. Desse
modo, a fim de utilizar todos os acglcares presentes no melaco como
fonte de carbono para o microrganismo, reduzindo significativamente a
guantidade de melagco necessaria para a producdo do biopolimero,
optou-se por realizar a conversdo desse aglcar em glicose e frutose.
Essa conversdo foi realizada por meio da adicdo da enzima invertase.
As especificacBes relativas a conversdo da sacarose presente no melago
citrico sdo apresentadas na Tabela 5.
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Tabela 5 - Par@metros relativos a conversdo de sacarose presente no melago
citrico pela adigdo de invertase e concentracdo de agucares redutores totais.

Melago citrico

Concentragdo de agucares redutores totais (ART) 90 g.L*'
Concentragdo de sacarose 20 glL*!
Invertase

Concentragéo da solugdo 001 glL*
Rendimento de conversdo B %
Concentragdo final de ART no melago citrico 109 glL?

Além dos nutrientes acima mencionados adiciona-se ureia ao
biorreator como fonte de nitrogénio. A quantidade de ureia necessaria
foi determinada visando obter 4 gramas de nitrogénio por litro e foi
adicionada no biorreator antes de se iniciar o cultivo e no primeiro
pulso. Para agir sob o pH do meio de cultivo foram adicionadas solugdes
de NaOH e H,SO,, utilizando quantidade proporcional a que foi
utilizada nos cultivos em que este estudo se baseou.

Idealizou-se 0 processo de assepsia e esterilizacdo dos
biorreatores e equipamentos relacionados e também a programacéo dos
cultivos e operacdo dos demais equipamentos em cada batelada. As
principais utilidades e matérias-primas utilizadas foram contabilizadas
com o proposito da analise econdmica do processo.

3.1.1 Curvas de crescimento

A seguir sdo apresentados os dados referentes ao crescimento
celular e acimulo de P(3HB) obtidos por lenczak et al. (no prelo).

Na Figura 7 é apresentada a evolucdo do crescimento celular e
acumulo de biopolimero no interior da célula. Segundo os autores, 0s
valores sdo apresentados em massa devido a variagdo do volume do
reator em razdo dos pulsos de nutrientes e do sistema de reciclo. Ao
final do cultivo atingiu-se cerca de 234 g de biomassa, ou seja, 61,6
g.L™" considerando o volume do reator de 3,8 L. Dessa quantidade, 73,3
g (19,3 g.L'Y e 161 g (42,2 g.L™") sdo referentes & biomassa residual
(biomassa isenta de P(3HB)) e P(3HB), respectivamente, equivalente a
68,8% de biopolimero acumulado nas células e uma produtividade de
3,89.h (1,0 g.LLhY).
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Figura 7 - Evolucdo do crescimento celular de C. necator e acimulo de PHB em
reator com volume final de 3,8 L. ((X, m): biomassa total; (MP(3HB), A):
massa de biopolimero intracelular; (Xr, —): massa celular residual;).
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Fonte: lenczak et al. (no prelo).

A partir dos dados de crescimento celular residual, pdde-se
determinar a velocidade especifica de crescimento, apresentada na
Figura 8. Os autores desse estudo determinaram uma relagéo
matematica entre a velocidade especifica de crescimento celular residual
e a velocidade especifica de consumo de oxigénio (Qo,), permitindo
assim determinar a demanda de oxigénio durante o cultivo (Qo2Xp).
Desse modo, verificou-se que a velocidade de consumo de oxigénio foi
aumentando até atingir cerca de 550 mgo,.L"2.h™ no final da fase de
crescimento (até 27 h de cultivo, momento que, segundos os autores
ocorre limitagéo da fonte de nitrogénio e se inicia a fase de producéo). A
evolucdo da velocidade de consumo de oxigénio é apresentada na Figura
9. Qo Vvariou entre 40 e 135 mQoy.geel -h™ na fase de crescimento e
inferior a 30 Mgoy.geer .h™ para a fase de producéo.
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Figura 8 - Velocidade especifica de crescimento da biomassa residual (|,,)
durante o cultivo.
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Fonte: Adaptado de lenczak et al. (no prelo).

Verifica-se elevada velocidade especifica de crescimento celular
residual (l) nas quinze primeiras horas de cultivo, alcancando 0,30 h™*
(Figura 8). A partir da 352 h de cultivo, os valores de Ly foram muito
préximos de zero.

Figura 9 - Velocidade de consumo de oxigénio (Qo,X;) ao longo do cultivo
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Fonte: Adaptado de lenczak et al. (no prelo).
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32 MANUTENGCAO DA TEMPERATURA DOS REATORES

A conversdo de substrato em células tem por consequéncia a
producéo de calor, o qual deve ser retirado do sistema a fim de respeitar
as condicOes 6timas de cultivo, ou seja, manter as células vidveis para
crescimento e acumulo de material de reserva. A remog¢do do calor
gerado pode ser efetuada de diferentes maneiras, tal como o uso de
camisas no reator, serpentinas inseridas no meio de cultivo ou, como se
imaginou neste processo, utilizando um trocador de calor a placa anexo
ao biorreator (BAILEY; OLLIS, 1986).

Assumindo que o propdsito dessa troca energética seja manter a
temperatura do meio constante, sendo as conversdes em outras formas
de energia negligenciaveis, tem-se que todo o calor gerado deve ser
retirado pelo sistema de troca térmica. Outras consideracdes para este
sistema sdo que o meio de cultivo se encontra bem agitado e
aproximadamente a mesma temperatura, assim como ndo ha troca
energética por mudanga de fase (evaporagdo e condensagao).

Outra consideragdo importante € que a geracdo de calor
proveniente da conversdo de energia cinética provinda do sistema de
agitacdo do reator é desprezivel. Desse modo, busca-se determinar
somente a quantidade de calor gerado pelos microrganismos ao longo do
tempo. Assim, tem-se que o calor acumulado no meio é igual ao calor
gerado pelo crescimento celular (equagéo (2)).

QCTGSC (2)

Qacum

Onde:

Qacum = Velocidade de acimulo de calor no meio (kW);

Qcresc = Velocidade de geragdo de calor no crescimento das
células (kw).

A velocidade de geragdo de calor é dependente da velocidade de
crescimento celular, concentracdo residual de células e do chamado fator
de rendimento energético, Y,, o qual foi definido por BAILEY e OLLIS
(1986) e é dependente da espécie de microrganismo, assim como do
substrato utilizado, como mostra a equagéo (3).

v - YX/S
" (aH, - vx, an,) )
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Onde:

Y é o fator de rendimento energético (gee.kJ™);

Y s € o fator de conversdo de substrato em célula (gceL.gsubstr_'l);

AH; é calor gerado por grama de substrato completamente
oxidado (kJ.gsust. ). No caso da glicose esse valor é 15,58 kJ.Geunstr ;

AH; é chamado de calor de combustdo do material celular e
representa a energia armazenada como biossintese durante a geracéo de
células (kJ.geer ™).

Na auséncia de valores experimentais, o calor de combustdo do
material celular pode ser estimado a partir da composicdo média da
célula (BAILEY e OLLIS, 1986). Para tal, faz-se o balango
estequiométrico da oxidacdo de um mol de biomassa, nesse caso, de C.
necator, representado pela formula geral CHy7;0045No 25, €Xpresso na
Equagcdo (4) abaixo.

CH, 7104 45No 25 + 1,202 0, = 1 €O, + 0,125 N, + 0,855 H,0 (4)

Como o calor de combustdo por elétron transferido em uma
ligacdo do tipo metano é 109,00 kJ por elétron equivalente, e uma
molécula de O, apresenta quatro destes elétrons, tem-se que 436,00 kJ
por mol de O,. Portanto, o calor de combustdo para C. necator é dado
pela equacédo (5), onde 0s termos entre parénteses no denominador sdo
as massas atbmicas dos elementos que compdem a representacdo
quimica do microrganismo.

kJ
total ™ 1(12) + 1,71(1) + 0,45(16) + 0,25(14) g

Considerando uma fracdo de 10% da massa seca da célula como
cinzas, tem-se o calor de combust&o por grama de célula seca:

kj

Ycélula

AH, = 23,10 % (0,90) = 20,79

(6)

Substituindo o valor encontrado para o calor de combustéo para a
biomassa na equagdo (3) obtém-se o fator de rendimento energético.
Assim, determina-se a velocidade de geracdo de calor pelo crescimento
celular como mostra a equacao (7).



72

1
chesc = V‘reatorXrl‘l7 (7)
A

Onde:

Qcresc € a velocidade de geracdo de calor pelo crescimento celular
(kJ/h);

Veator € 0 Volume util do reator (L);

X, é igual a concentracéo residual de células (g.L™);

1 é a velocidade de crescimento celular (residual) (h™)

Portanto, a partir da determinacdo da velocidade de geracdo de
calor pelo crescimento celular é possivel dimensionar o sistema de troca
térmica responsavel pela manutencéo da temperatura do biorreator.

3.3 CARACTERISTICAS DO BIORREATOR ONDE OCORRE A
PRODUCAO DE P(3HB)

A capacidade volumétrica do reator utilizado no cultivo celular é
dependente da quantidade de biopolimero que se visa produzir. Porém
foram utilizadas certas relacbes de proporcionalidade entre o0s
componentes do biorreator para o dimensionamento do tanque e
determinacgdo dos pardmetros relacionados, essas sdo apresentadas na
Tabela 6. Ainda na Tabela 6 sdo apresentadas as relagdes das dimensdes
dos reatores utilizados por Rushton et al (1950) e Bader (1986), autores
que realizaram estudos sobre agitacdo e mistura em reatores. O esquema
das dimensdes utilizadas é exibido na Figura 10. Para promover a
aeracdo do meio, imaginou-se um dispersor do tipo anel, posicionado
equidistante do fundo do tanque e da turbina inferior com furos
direcionados para baixo, evitando assim entupimento dos orificios.

A base e o topo do reator apresentam geometria toroesférica, a
gual permite uma boa distribuicdo da pressdo na superficie dessas
regibes e segue a normativa DIN 28011. A agitacdo se d& por quatro
turbinas do tipo Rushton, dispostas equidistantes uma das outras, sendo
a turbina inferior posicionada préxima ao fundo do reator, evitando a
precipitacdo de sélidos. Cada turbina é composta por seis péas planas,
para aumentar a eficiéncia da agitacdo. O fermentador é equipado com
quatro chicanas, com espessura igual a 10% do diametro do tanque
(WB/DT =0,1).

Conforme mencionado anteriormente, para prover o resfriamento
adequado um trocador de calor a placas foi imaginado. A relacdo entre a
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altura de liquido sem aeracdo (H.) e o diametro do tanque (Dt) é de
H./Dt = 2,22, bem distinta da relacdo proposta por Rushton et al (1950)
(H/Dt = 1), o qual é baseado na analise de sistemas com apenas uma
turbina.

Figura 10 - Esquema proporcional e dimensdes do reator utilizado na simulag&o.
(a) Vista Frontal, (b) Vista superior.

(a) R

»
~

[ |

i
C

v

\7 \/
HDT*»‘

Tabela 6 - Relagéo das dimens@es do reator e comparagdo com as dimensdes de
outros trabalhos envolvento agitagdo e mistura.

Presente Rushton et Bader

trabalho al. (1950) (1986)

Dl - - -

Dy 3D 3D 3,33D;
H, 1,80D, o 1,78D,
H, 2,22D; Dy 2,07D1
H' 2,55D; Horx 2,33D;
C 0,90D; D; 0,66D;
L, 0,25D, 0,25D, 0,25D;
W, 0,20D; 0,20D; 0,20D;

W, 0,10D+ 0,10D+ 0,10D+
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* Foram utilizados reatores de diversas capacidades nos trabalhos de Rushton et
al. (1950).

** Uso de somente um impelidor.

*** Reatores ndo aerados.

3.4 FORNECIMENTO DE OXIGENIO E POTENCIA
REQUERIDA PARA O SISTEMA DE AGITACAO

Em bioprocessos aerébios, tendo em vista a baixa concentracao
de saturacdo de oxigénio em meios liquidos, oxigénio deve ser
continuamente introduzido ao sistema, uma vez que sua falta leva a
morte celular, resultando na inviabilidade do processo. Desse modo,
decidiu-se dar atencdo a transferéncia de oxigénio no interior do
biorreator.

Sabe-se que em biorreatores de escala industrial havera a
formacdo de perfis de oxigénio dissolvido na fase liquida, tanto em
meios Vviscosos, como o0s de baixa viscosidade (OOSTERHUIS;
KOSSEN, 1983).

A fim de se tentar prever esse perfil de dissolu¢do do oxigénio em
reatores multi-turbinas, encontra-se na literatura estudos onde se
imaginou a divisdo do reator em diversos estagios, em que cada estagio
contém uma turbina. Esta abordagem permite a analise do sistema como
reatores separados, porém interconectados, 0 que possibilita a
determinagdo dos parametros relativos a operacdo em cada estagio, ao
invés de determinar um valor global para todo o reator, 0 que leva a uma
avaliacdo mais precisa dos fenbmenos que estdo ocorrendo.

Esta abordagem matematica foi proposta nos trabalhos de
Manfredini et al. (1983), Oosterhuis e Kossen (1983) e Bader (1987).
Com excecdo de Oosterhuis e Kossem (1983), os autores assumiram que
h& homogeneidade em cada estagio, hipdtese valida para meios de baixa
a média viscosidade.

Embora seja previsto esse gradiente nas condigdes de
transferéncia de oxigénio em biorreatores de grande capacidade, optou-
se por considerar 0 meio presente no interior do biorreator homogeéneo,
tanto para a concentracdo de oxigénio dissolvido, quanto concentracGes
de células e substrato, uma vez que a consideracdo desses perfis ndo
traria vantagens consideraveis na avaliagdo econdmica do processo.

Para a manutencdo das condi¢cdes adequadas em termos de
transferéncia de oxigénio no interior do reator, optou-se por variar a
velocidade de rotagdo dos impelidores.
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Dessa forma, devem-se conhecer a priori as condicGes
relacionadas a concentracdo de oxigénio dissolvido no meio para entdo
determinar a velocidade de rotacdo adequada dos impelidores. Para tal,
assumiu-se que essa concentracdo € mantida constante a 30% da
concentracdo de saturacdo e que o reator seria alimentado com ar
atmosférico contendo 20,9% de oxigénio.

Mediante a velocidade de consumo de oxigénio pelos
microrganismos ao longo do cultivo (Qo2X;), obtém-se os valores para o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio necessario para
suprir essa demanda. Pode-se assim, encontrar o perfil da velocidade de
rotacdo dos impelidores correspondente ao k_a determinado. Os célculos
necessarios para essa determinagdo, assim como o0s resultados
encontrados, sdo apresentados no Apéndice A.

Outra condi¢do de operacéo que pode ser facilmente alterada é a
vazdo de aeracdo. Ao aumentar a vazao de aeragdo, hd o aumento da
incorporacédo de ar na forma de bolhas no meio de cultura, o que eleva o
gas hold-up e reduz a poténcia transferida. Entretanto, neste trabalho o
valor do gas hold-up foi estimado baseado no trabalho de Bader (1986),
dessa forma o sistema ndo considera as variagdes nas condi¢des de
agitacdo e aeracao.

Vale mencionar, no entanto, que existe alternativa para se obter
maiores concentragdes de oxigénio dissolvido no meio, ou seja,
promover o enriquecimento do ar que alimenta o biorreator com
oxigénio, a fim de se aumentar a pressdo parcial de oxigénio, obtendo
maior transferéncia de oxigénio para a fase liquida. Atualmente essa
opcdo é utilizada em biorreatores de porte industrial, porém, por
acarretar elevados custos ndo foi contemplada neste estudo.

3.5 METODO DE EXTRAGAO E PURIFICAGCAO DE POLI(3-
HIDROXIBUTIRATO)

Conforme apresentado na secdo 2.1.4, ha diferentes métodos de
extracdo e recuperacdo de P(3HB), os quais diferem entre si pela técnica
de extracdo utilizada e apresentam diferentes capacidades de
recuperacdo do biopolimero, assim como diferentes niveis de pureza do
produto obtido.

No presente estudo, buscou-se avaliar as alternativas de extragdo
e recuperagdo apresentadas no trabalho de Quines (2015). O estudo
citado tem como um de seus objetivos avaliar a capacidade de
recuperacdo e purificacdo de P(3HB), obtido a partir de C. necator com
0 emprego de carbonato de propileno (utilizado como solvente)
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combinado com diferentes métodos mecanicos, 0s quais visam romper a
parede celular e facilitar o acesso do solvente ao biopolimero.

Quines (2015) apresenta uma rota de extracdo e purificagdo do
biopolimero, propondo uma etapa de tratamento do caldo cultivado,
como primeira opera¢do unitaria do processo, a qual tem o propoésito de
facilitar a extragdo por meio do rompimento da parede celular,
favorecendo a acdo do solvente. As alternativas apresentadas foram: uso
de alta pressdo em um homogeneizador; uso de ondas mecénicas usando
um equipamento de ultrassonificacdo; elevacdo da temperatura e uma
rota sem tratamento da biomassa. Foram determinadas as melhores
condigdes de operagdo dos equipamentos utilizados nos tratamentos
mencionados, assim como a avaliacdo de diferentes razdes das
concentracGes de P(3HB):solvente, além de estudos sobre a recuperacao
e reaproveitamento do solvente utilizado na extracdo. As condicOes de
operagdo dos tratamentos e resultados de extracdo sdo apresentados na
Tabela 7.

Tabela 7- CondicOes dos tratamentos apresentados por QUINES (2015).

Tratamento Condigdes CapaC|da~d e de
recuperacao (%)
Sem tratamento - 81,7+0,78
Térmico 95 °C por 45 minutos 92,1
Alta pressdo 900 bar 97,8 £ 0,05
3ciclos de 59 sa 200 W
Ultrassom e 20 kHz 92,2

Os biopolimeros obtidos pelos diferentes tratamentos diferem
entre si pela massa molar, indice de polidispersdo (referente a
homogeneidade da distribuicdo do tamanho das particulas), pureza e
guantidade recuperada. Tais grandezas tém influéncia direta nas
propriedades mecanicas, térmicas e fisicas do polimero e, portanto, em
sua aplicacdo (VASCONCELOS apud QUINES, 2015).

Procurou-se, no presente estudo, simular uma planta de grande
capacidade de producdo de P(3HB) a partir de C. necator baseando-se
no processo de extracdo, recuperacdo e purificacdo apresentado por
QUINES (2015), o qual é descrito sucintamente a seguir:

1. Submete-se o caldo cultivado (células com polimero
acumulado e meio de cultura) pelas alternativas de
tratamento citadas anteriormente.
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2. O caldo tratado é centrifugado para que ocorra a separacgao
do meio de cultivo das células e, em seguida, é lavado com
agua destilada.

3. Ocorre a secagem das células em estufa a 65 °C por 24
horas.

4. Mistura-se as células com o solvente carbonato de
propileno a temperatura de 150 °C sob agitagdo visando a
solubilizacdo do P(3HB). Tempo de contato de 5 minutos
para a alternativa de tratamento a alta pressdo e 45 minutos
para as demais.

5. Filtracdo a quente (100 °C) da mistura para separacdo dos
residuos celulares do carbonato de propileno com o
biopolimero solubilizado.

6. Precipitagdo do P(3HB) com &gua a temperatura ambiente
e sob agitacéo constante por 30 minutos.

7. Filtracdo a temperatura ambiente para separar o material
polimérico da mistura agua-solvente.

8. Secagem do biopolimero 65 °C por 24 horas.

Algumas etapas foram alteradas para corresponder a realidade da
producgdo industrial. Entretanto os valores de rendimento e separacdo
nas etapas citadas foram mantidos sem alteracdo, uma vez que nao era
possivel a obtencdo experimental desses valores nos equipamentos
simulados no presente estudo.

A retirada da etapa de lavagem ap6s a centrifugacdo do caldo
fermentado foi uma das modificacGes realizadas, em relacéo ao trabalho
gue este estudo se baseou. O objetivo da lavagem é a retirada de
substancias remanescentes do cultivo celular, entretanto, presume-se que
ndo ocorra redugdo significativa do teor de pureza do produto, uma vez
gue, posteriormente, é realizada a solubilizacdo seguida de filtracdo do
biopolimero (etapas 4 e 5).

Outra modificacdo realizada foi a alteracdo das condi¢bes de
secagem, tanto as da secagem ap6s a centrifugacdo quanto as da
secagem final (itens trés e oito). Dada a longa duracdo da etapa de
secagem (24 horas), as condi¢des ensaiadas em laboratdrio sdo inviaveis
de serem praticadas em escala industrial, podendo levar ao
comprometimento da capacidade produtiva e aumento exacerbado da
area necesséria da planta. Assim sendo, imaginou-se aplicar condigdes
mais intensas de secagem. Essa operagdo seria realizada de forma
continua a temperatura de 140 °C. A temperatura atingida pela massa
celular é menor que a temperatura de degradacdo do polimero, ndo
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havendo reducdo de massa molar do biopolimero (GRASSIE;
MURRAY; HOLMES,1984).

Quines (2015) realizou a operacao unitaria de precipitacdo (item
seis) com agua destilada a temperatura ambiente. Na simulacdo
ensaiada, a agua utilizada nesta etapa foi parcialmente reciclada e
retornou para ser reutilizada no processo. O mesmo ocorre com 0
solvente carbonato de propileno, utilizado na extragdo do P(3HB), o
qual € separado da agua e retorna ao processo. No presente trabalho, foi
projetado um sistema de separa¢do da mistura dgua-solvente utilizando
destilacdo. Em estudos, verificou-se que o carbonato de propileno néo
perde sua eficiéncia de extragdo, mesmo depois de passar onze vezes
pelo processo de recuperacdo (QUINES, 2015). Imaginou-se reutilizar o
solvente por cinquenta ciclos de recuperacéo, essencialmente devido ao
seu alto custo de aquisigdo. Ja a agua é completamente renovada apés
vinte ciclos.

3.5.1 Meétodos de tratamentos avaliados

As alternativas de tratamento a serem comparadas no presente
trabalho sdo as apresentadas por Quines (2015) e esquematizadas na
Figura 11. As condi¢Bes de tratamento e capacidade de extracdo das
alternativas analisadas sdo as determinadas por Quines (2015) e exibidas
na Tabela 7 (pag. 76).

Figura 11 - Alternativas de tratamento da biomassa a serem avaliadas.

Tratamento da biomassa

TERMICO
- R(i‘:lkl-!,NDT(;DO ULTRASSOM CONCENTRACAO,
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P(3HB) em seu ~ (, 0)

interior) E PURIFICACAO

ALTA PRESSAO
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36 DESCRICAO DO PROCESSO DE PRODUGAO DE P(3HB)
UTILIZANDO CARBONATO DE PROPILENO COMO
SOLVENTE

A Figura 12 representa a série de operacbes que compreendem a
producdo do biopolimero para todas as alternativas avaliadas.

Figura 12 - Diagrama de blocos do processo de producéo de P(3HB) utilizando
carbonato de propileno como solvente e tratamento da biomassa.
MELACO
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O processo se inicia com o tratamento quimico do melago citrico
proveniente da indudstria de processamento de laranjas. Esse tratamento
é composto pelo aquecimento do melago em trocador de calor e seguido
pela adicdo da enzima invertase para a conversao da sacarose presente
no melaco em glicose e frutose, forma de aclcar metabolizado pelo
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microrganismo. Ap6s a conversdo dos agucares 0 melago deve passar
por uma operacdo de separacdo com a finalidade de remover os s6lidos
insolUveis presentes.

Nos ensaios microbioldgicos de producdo de P(HB) a partir de
melago citrico realizados em laboratério o procedimento de remocéo dos
s6lidos insoliveis foi realizado utilizando filtro de escoamento
tangencial com tamanho de poro de 0,2 pm. Devido ao baixo fluxo de
permeado obtido e aos elevados custos de aquisicdo da membrana
optou-se por realizar essa operacao de clarificacdo em um flotador por
meio do emprego de &cido fosforico. Ensaios de crescimento celular e
extracdo e purificacdo do biopolimero utilizando o melago tratado por
esse método de remocdo de solidos insolUveis ndo foram realizados,
entretanto considerou-se que o processo € suficiente para a remocao dos
sOlidos em suspensdo, ndo afetando o crescimento microbioldgico e a
pureza do polimero obtido.

Em seguida, o melaco citrico tratado € misturado com a solucédo
dos demais nutrientes necessarios para o cultivo e sdo esterilizados
utilizando injecdo direta de vapor (5 bar), seguido por um rapido
resfriamento para entdo seguir para o tanque de armazenamento.

Além das solucdes de nutrientes, preparam-se também solugdes
de ureia, que sera utilizada como fonte de nitrogénio, e solucdes de
hidréxido de sodio e acido sulfarico, para a manutencdo do pH durante o
cultivo. A esterilizagdo dessas solucdes sdo realizadas utilizando
membrana de microfiltracdo com tamanho de poro de 0,2 um, a um
fluxo médio determinado experimentalmente de 54 m®m“h®. Os
nutrientes utilizados no preparo das solugBes, assim como as
concentracBes a serem atingidas no interior do biorreator s&o
apresentadas na Tabela 4 (pag. 66).

Os tanques de armazenamento de nutrientes, linhas, valvulas e
trocadores de calor posteriores ao tratamento térmico sdo esterilizados
com a injecdo direta de vapor.

Adota-se 0 seguinte procedimento para a esterilizagdo dos
biorreatores: a) Adicdo de agua. b) Injecdo de vapor no tanque. c) Purga
do ar. d) Fechamento da valvula de saida. €) Aumento da temperatura e
manutencdo a temperatura constante por determinado tempo. f)
Realizacdo da manobra inversa.

A producdo da biomassa para inoculagdo no biorreator principal
se da inicialmente em um biorreator de escala laboratorial com
capacidade de 20 L. Ap6s o cultivo atingir a concentragdo de 20 g.L™,
todo o contetdo é transferido para o pré-fermentador. Em seguida, a



81

biomassa desenvolvida no pré-fermentador é transferida para o
biorreator principal.

O dimensionamento da capacidade do pré-fermentador foi
baseado na premissa de se ter uma concentragdo celular inicial de 0,5
g.L™" no biorreator principal. J& a determinacdo da capacidade do
biorreator principal foi baseada na producdo anual de P(3HB) desejada,
tratamento utilizado e nas concentra¢Bes de biomassa e P(3HB) obtidas
no cultivo, como é apresentado da equacdo (8) a (11). Dessa forma, o
volume do in6culo e a concentragdo celular inicial do pré-fermentador
variam em funcdo do tamanho do biorreator principal.

Os valores relativos ao indculo no conjunto biorreatores
utilizados no processo sdo apresentados na Tabela 8 e a titulo de
ilustracdo séo relativos a uma producdo anual de 2.000 toneladas de
PHB, utilizando tratamento a alta pressdo, a qual se fazem necessarios
dois biorreatores e pré-fermentadores.

Tabela 8 - Tamanho do indculo e concentracgéo de células nos biorreatores
utilizados no cultivo.

Biorreator laboratorio (V. atil) 20 L
Concentragdo final de biomassa 20 glL!
Pré-fermentador Bl(_)rre_ator
principal
Tamanho do indculo (%v/v) 052 % 25 %
Concentragdo celular inicial 010 glL* 05 gl
Volume (til 384 m’ 1537 m’
Concentragdo final de biomassa 20 glL*
X Vs ViapXs
174 —_B ° 8 X, — lab 9
e =%, ® e = ©)
V v
ipre = % 100 (10) iy = % 100 (11)
pre B
Onde:

Vpre = Volume (til do pré-fermentador (m®)
Xig = Concentragao celular inicial do blorreator principal (g.L™)
Vg = Volume (til do biorreator prmC|paI (m?)
Xfp,e = Concentracéo celular final do pré-fermentador (g.L" )
Xipre = Concentragdo celular inicial do preé- fermentador (L™
Vi = Volume (til do biorreator de laboratério (m*)
Xsap = Concentracdo celular final do biorreator de laboratério

(@.L™")
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ipre = Volume de in6culo no pré-fermentador (%)
iz = Volume de indculo no biorreator principal (%)

Tanto o pré-fermentador, quanto o biorreator principal séo
esterilizados com a injecdo direta de vapor a 1,2 bar.

Definiu-se uma batelada como sendo o tempo para que ocorra 0
cultivo adicionado do tempo de carga, descarga e limpeza, estimado em
20% do tempo de cultivo do microrganismo. Como o cultivo utilizado
na simulacéo dura 42 horas, uma batelada tem a duracéo de 50,4 horas.
Desse modo, operando 24 horas por dia, 330 dias por ano, é possivel a
realizacdo anual de 157 bateladas por biorreator. H& dois biorreatores
operando simultaneamente fora de sincronia (se um biorreator entra em
operacdo no tempo zero, a operacdo do outro se inicia no tempo
50,4+2).

Findo o cultivo no biorreator principal o caldo é enviado para um
tanque pulméo agitado, a partir do qual se tem apenas equipamentos de
operacdo continua. Do tanque pulmdo, o caldo passa pelo o
equipamento onde ocorrera o tratamento da biomassa (trocador de calor
a placas, homogeneizador, equipamento de ultrassonificacdo, ou a
omissdo dessa etapa, dependendo da alternativa que estd sendo
avaliada), e entdo segue para a operagdo de concentragdo em uma
centrifuga de discos. O sobrenadante € enviado para a estacdo de
tratamento e 0 concentrado contendo 0S microrganismos com o0
biopolimero em seu interior é seco em um equipamento do tipo spray-
dryer.

A etapa de extracdo se da com a mistura da massa de células
secas com o solvente carbonato de propileno a alta temperatura em um
tanque agitado na proporgdo de 105 gp(gHB).Lsoh,eme'l. Passado o tempo
necessario para que ocorra a solubilizacdo do P(3HB) presente no
interior das células a mistura ainda quente é filtrada em um filtro tipo
pré-capa, onde ocorrera a separacdo do solvente contendo o biopolimero
solubilizado dos residuos celulares. A corrente contendo os residuos
celulares apresenta uma quantidade de carbonato de propileno que,
guando operando uma planta de grande capacidade pode representar um
grande revés, uma vez que 0 custo de aquisicdo do carbonato de
propileno é elevado. A vista disso, optou-se por realizar uma etapa de
lavagem e filtracdo desses residuos para recuperar parte do solvente. Em
seguida os residuos celulares séo enviados para a sec¢do de disposicéo
de residuos solidos.

A partir de analises em laboratdrio, observou-se que a corrente de
residuos celulares que deixa a etapa de filtracdo apresenta 86% de



83

umidade em base seca. Diferentemente do processo em laboratério,
onde foi utilizado filtro qualitativo no procedimento se separagdo dos
residuos celulares, neste estudo se imaginou utilizar um equipamento de
grande capacidade de processamento e no qual é necessaria a utilizagdo
de auxiliar de filtracdo. Eventualmente a umidade final da corrente de
residuos celulares divergira dos dados obtidos em laboratério, entretanto
optou-se por se manter fiel aos resultados dos ensaios durante toda a
simulacdo.

Nessa altura, tem-se uma mistura homogénea de solvente e
P(3HB). A separacdo de fases se da em um reator agitado onde, por
meio da adicdo de 4gua a temperatura ambiente e tempo de permanéncia
de 30 minutos, ocorre a precipitacdo do P(3HB). A quantidade de &gua
adicionada obedece a relagdo de 4 Lygya. Leotvente - (QUINES, 2015).

Parte-se entdo para a separacdo do biopolimero precipitado da
mistura de carbonato de propileno e agua. Essa mistura € passada por
um filtro prensa e na saida deste obtém-se uma massa de PHB Umido, o
qual é enviado para outro equipamento de secagem. Do processo de
secagem é obtido granulos de biopolimero, que ap6s seu resfriamento,
estdo prontos para ser armazenados e comercializados.

O solvente carbonato de propileno e a agua passam por um
processo de separacdo utilizando evaporadores de multiplo efeitos e uma
coluna de destilacdo fracionada e voltam parcialmente ao processo.

As correntes de agua utilizadas na precipitacdo do biopolimero
solubilizado e no processo de filtracdo em filtro prensa sdo provenientes
da secdo de recuperacdo de agua e solvente. Essas correntes apresentam
uma pequena fracdo de carbonato de propileno em sua composicdo
(0,015 em fracdo massica). Nos experimentos realizados por Quines
(2015) foi utilizado agua destilada nas etapas mencionadas, porém no
presente estudo a quantidade de solvente existente nas correntes que
retornam da secdo de recuperacdo é pequena e, portanto, supde-se ndo
interferir significativamente nas operagdes unitérias de solubilizacdo e
filtracdo.

Os resultados das operacBes unitarias de separacdo e mistura
utilizados na simulagdo s@o correspondentes aos ensaios de extragao e
purificacdo realizados por Quines (2015). Considerou-se que o Unico
local onde houve perda de biopolimero é na secdo de extracdo com
solvente.

Os resultados dos balangos de massa e energia obtidos a partir da
simulacdo do processo sdo apresentados e descritos no Apéndice B (pag.
157).
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3.7 MODELAGEM E SIMULAGCAO DO PROCESSO DE
PRODUCAO

3.7.1  Modelagem do processo e balangos de massa e energia

Para a modelagem do cultivo foram utilizados os dados de
crescimento e producdo obtidos experimentalmente utilizando substrato
com moderada concentracdo da fonte de carbono (IENCZAK et al., no
prelo). Para as demais operacBes unitarias, foram elaborados
fluxogramas representativos e reproduzidos no simulador Aspen Plus®
versdo 7.2.1 (Aspentech). O estudo nesse sorftware compreendeu as
operagdes unitarias envolvidas no tratamento e esterilizacdo do melaco
citrico e demais nutrientes necessarios para a producdo de P(3HB) e as
operagdes de concentracdo, extracdo, recuperacdo e purificacdo do
biopolimero abordando as alternativas de tratamento baseadas em
Quines (2015). Para todos os casos avaliados foram gerados balangos de
massa e energia. O célculo de area de troca térmica dos trocadores de
calor e condensadores, refervedores e colunas de destilacdo foram
realizados pelo Aspen. Por meio desse simulador e de planilhas
eletronicas  utilizando o software Excel® (Microsoft), foram
determinadas as quantidades de utilidades e matérias-primas envolvidas
em cada caso.

As simulagbes foram efetuadas considerando o processo como
continuo, exceto o cultivo celular. O consumo de matérias-primas e
utilidades, assim como a producdo de P(3HB), foi determinado
considerando uma operacdo continua da planta, 24 horas por dia, 330
dias por ano.

3.7.2  Dados de entrada no software Aspen Plus

O simulador Aspen realiza célculos de balancos de massa e
energia, equilibrio liquido-vapor, além de diversas outras determinacdes
usuais das indistrias quimicas. O software apresenta um banco de dados
amplo, contendo uma série de informacdes fisico-quimicas de diversas
substancias. Os componentes que ndo fazem parte do banco de dados do
Aspen podem ser adicionados a simulagdo pelo usuario por meio da
atribuicdo de suas propriedades, rotinas de calculos ou por sua férmula
quimica. As informacfes requisitadas na introdugdo de uma nova
substancia no programa dependerdo da rotina de calculo que o usuério
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deseja realizar, porém sdo fundamentais as propriedades como
densidade e entalpia (PUTSCHE, WOOLEY, 1996).

Na andlise do equilibrio liquido-vapor da mistura do solvente
organico carbonato de propileno e &gua, utilizou-se a rotina NRTL (Non
Random Two Liquid).

Pode-se dar entrada em componentes utilizando trés classes
distintas: convencionais, ndo convencionais e sélidos. Na Tabela 9 séo
apresentadas as definicbes dos componentes utilizados na simulacdo
com Aspen.

q
Tabela 9 - Defini¢cdo dos componentes no simulador Aspen Plus.

Componente Identificagdo Tipo Nome
Agua WATER Convencional WATER
. . PROPYLENE-
Carbonato de propileno PROP Convencional CARBONATE
Residuo celular BIOM Sélido -
Poli(3-hidroxibutirato) PHB Néo i
- PHB Convencional
Nitrogénio NITRO-01 Convencional NITROGEN
Oxigénio OXYGEN-01 Convencional OXYGEN

A seguir sdo apresentadas as propriedades dos compostos
incluidos na base de dados do simulador.

3.7.2.1  Componente “PHB” (Poli(3-hidroxibutirato))

E o biopolimero que deve ser extraido do interior da célula. O
modelo utilizado para representar esse componente foi 0 GENANAL
(General Constituent Analysis), empregado para componentes ndo
convencionais, os quais podem se apresentar na forma de mistura (a
composicdo percentual em massa de cada componente deve ser
conhecida). Soélidos ndo convencionais sdo materiais caracterizados em
termos de fatores empiricos e nunca participam de equilibrio quimico ou
de fases. Para dar entrada nesse tipo de componente o simulador
necessita, no minimo, das propriedades a seguir. Foram considerados 0s
dados fornecidos para P(3HB) apresentados por Mantelatto (2011).

o Capacidade calorifica (modelo para dar entrada do dado no
simulador: ENTHGEN): 0,46 ki.kg*.K™

o Densidade (modelo para dar entrada do dado no simulador:
DNSTYGEN): 1.210 kg.m™
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e Composicdo em massa dos componentes da mistura:
considerado sendo constituido somente de P(3HB),
portanto ELEM1=100%.

3.7.2.2 Componente “BIOM” (residuo celular)

Considerou-se a ceélula como sendo constituida de P(3HB) (PHB)
e residuos celulares (BIOM). Assim como o componente PHB, o0s
residuos celulares permanecem solidos ao longo de todo o processo. Os
valores utilizados para dar entrada no simulador sdo apresentados na
Tabela 10.

Tabela 10 - Dados de entrada para biomassa (BIOM) utilizados no simulador
Aspen Plus.

Propriedade Valor Unidade
Férmula geral para C. necator CHy7100.45No 25 -
Massa molar 245 g.mol*
Entalpia de formagéo* 9,71.10"° kJ.kmol™
Capacidade calorifica* 3591 kJ.kmol™ K™
Volume especifico* 1,59.10%  m°®kmol™*

* Dados de massa celular obtidos em PUTSCHE e WOOLEY (1996).

3.7.3  Dimensionamento dos equipamentos para avaliacdo
econémica

O dimensionamento dos equipamentos foi realizado baseando-se
na vazdo massica e energética, exigéncias do processo e recomendacoes
dos fabricantes. Para tal, utilizou-se tanto o simulador Aspen quanto as
planilhas eletrénicas. Todos os equipamentos foram dimensionados para
operar em sua capacidade maxima. N&o serd analisado o layout da
instalagdo, portanto as bombas foram selecionadas a partir da vazéo
necessaria.

O equipamento utilizado no tratamento da biomassa por
ultrassonificacdo foi o UIP10000 (Hielscher Ultrasonics, Alemanha),
com poténcia de 10 kW e frequéncia ajustavel. Segundo o fabricante,
esse equipamento tem capacidade de operacdo de 2,0 m®h* quando
utilizado para extracao celular. Esse equipamento pode ser adquirido em
modulos, onde cada um possui a capacidade acima mencionada.

No tratamento a alta pressdo optou-se pelo homogeneizador GEA
Niro Soavi, modelo NS5180, com vazdo de operacdo de 6,5 m*h™ na
presséo de 900 bar.
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O equipamento utilizado no tratamento térmico foi um trocador
de calor a placas. A area de troca térmica necessaria foi determinada
utilizando o simulador Aspen Plus.

3.7.4 Capacidade de producao

Imaginou-se que a planta de producédo de P(3HB) seria construida
anexa as instalagdes da unidade processadora de laranja da empresa
Citrosuco na cidade de Matdo (SP). Estima-se que essa unidade tenha
capacidade nominal de processamento de 55 milhdes de caixas de
laranja de 40,8 kg por ano. Dessa quantidade processada & gerado
116.205 toneladas de melago citrico (rendimento laranja:melago de
52% em massa), que € suficiente para uma producdo de
aproximadamente 2.000 toneladas de P(3HB) por ano. Dessa forma, o
processo produtivo foi projetado para utilizar todo o melago citrico
dessa unidade.

3.8 ESTUDO DE VIABILIDADE ECONOMICA

No sentido de realizar comparagbes entre as alternativas
estudadas foram efetuados levantamentos dos investimentos necessarios
para construir as instalacdes e dar inicio a producdo, assim como a
determinagdo dos custos diretos e indiretos envolvidos no fabrico e
gastos com utilidades, materiais, insumos e mao de obra envolvidos no
processo de producdo do P(3HB).

Para a selecdo da alternativa mais vidvel do ponto de vista
econdmico e financeiro, geraram-se os fluxos de caixa e foram avaliados
os critérios: Valor Presente Liquido, Taxa Interna de Retorno e Periodo
de Payback.

A metodologia escolhida para a determinagdo do investimento
necessario e custo de producdo foi baseada em PETERS,
TIMMERHAUS e WEST (2003), onde os componentes do calculo do
investimento em capital sdo fungdes do custo de compra dos
equipamentos.
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3.8.1  Aspectos de custo

3.8.1.1 Custeio do processo produtivo

O custo de producdo é constituido dos custos com matérias-
primas, utilidades, méo de obra de operacédo e supervisdo, manutencéo e
reparos e custos com laboratério. Estdo inclusos no custo total de
fabricacdo os gastos com seguro, taxas com a propriedade e gastos
indiretos, como administragdo, distribuicdo e vendas e pesquisa e
desenvolvimento.

O investimento em capital foi obtido a partir da cotagdo dos
principais equipamentos da planta, os demais componentes de custo de
produgdo incluem edificacBes, instalacbes elétricas, tubulagdes,
instrumentacgdo e controle e como parte dos investimentos chamados de
indiretos, foram considerados 0s gastos com engenharia e supervisdo,
despesas de construcdo e empreiteiros, despesas judiciais, gastos de
contingéncias e foi considerado o capital de giro. Foi considerado que os
equipamentos e bens dos ativos imobilizados sdo depreciados
linearmente no periodo de dez anos, ou seja, perdem seu valor devido ao
uso e desgaste, acao da natureza e obsolescéncia normal.

3.8.1.2  Custeio da matéria-prima, insumos e utilidades

O custo de aquisicdo das matérias-primas € proveniente de
fornecedores e do pre¢o unitario pago na importagdo (média dos Ultimos
vinte e quatro meses) (BRASIL, 2014). Os valores utilizados séo
exibidos na Tabela 11 abaixo e estdo corrigidos pelo indice IGP-M para
agosto de 2014.
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Tabela 11 - Custo de aquisi¢do das principais matérias-primas utilizadas no
processo. Valores em agosto de 2014.

Matéria-prima Valor
(US$/kg)
Carbonato de propileno 1,46
Ureia 0,34
NaOH 0,56
H,SO, 0,02
KH,PO, 0,99
Hs;PO, 0,96
Acido nitriloacético (NTA) 2,55
MgS0,.7H,0 0,74
Citrato de amonio e ferro Il 5,03
CaCl,.2H,0 2,14
Oligoelementos
H;BO3 0,72
CoCl,.6H,0 19,12
ZnS0,.7H,0 2,13
MnCl,.4H,0 277,47
Na,Mo0,.2H,0 18,84
NiCl,.6H,0 4,64
CuS0,.5H,0 31,44
Auxiliar de filtragdo (Celite) 3,17
Invertase 48,83

Por se tratar de um residuo e seu possivel reaproveitamento se dar
dentro da propria industria de processamento de laranjas, considerou-se
0 custo de aquisicdo do melago citrico como nulo. No caso da planta de
processamento de laranja ndo utilizar esse subproduto e seu destino ser
tratamento e descarte, poder-se-ia ter atribuido um custo “negativo” ao
melago, ou seja, considerar a ndo realizacdo do tratamento quimico
necessario ao descarte. Uma maneira de estimar esse valor seria a
determinagdo do custo de tratamento de residuos por DQO (demanda
quimica de oxigénio) de melago (US$/DQOmeiaco), desse modo,
conhecendo a carga organica especifica do melago (DQO/KGmelaco) Seria
possivel determinar seu custo. Vale ressaltar que esse “custo negativo”
ndo é apresentado na forma de receita, mas sim em quanto se estaria
poupando na ndo realizacdo do inevitavel tratamento de residuo.
Entretanto, por caréncia de dados relativos ao investimento em capital
para a realizacdo do tratamento do melaco para descarte ou do
reaproveitamento deste na producdo de outros subprodutos, optou-se por
conferir um custo nulo ao melaco.
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Os valores considerados para 0s insumos sdo apresentados na
Tabela 12 e sdo referentes ao més de agosto de 2014.

Tabela 12 - Custo dos principais insumos utilizados no processo

Insumo Valor Fonte

Energia elétrica 88,74 US$.MW '.h™* ANEEL (2014)
< S 3 PETERS, TIMMERHAUS
Agua para industria 1,67 US$.m e WEST (2003)
< . -3 PETERS, TIMMERHAUS
Agua de resfriamento 0,41 US$.m e WEST (2003)
Tratamento e disposi¢éo 0.98 US$.m™ PETERS, TIMMERHAUS
de efluentes liquidos ’ ' e WEST (2003)
Eliminagéo de residuos 1 PETERS, TIMMERHAUS
s6lidos 23,21 US$t e WEST (2003)
Vapor** EIA (2013)
Pressao (bar) (US$.t1)

1,2 5,03

2,5 5,10

5 5,16

10 5,22

30 5,27

* Média para industria de 2003 a 2014.
** Proveniente de caldeira a carvao.

Como se imagina que a planta serd construida associada a uma
unidade de processamento onde ja hd a producdo de vapor, ndo é
necessario considerar o valor da caldeira, somente o custo de produgéo
do vapor.

3.8.1.3  Custeio de equipamentos

O valor de compra dos equipamentos foi cotado no mercado,
obtido a partir de dados de MANTELATTO (2011) e estimado a partir
da metodologia apresentada por PETERS, TIMMERHAUS e WEST
(2003). Todos os valores foram atualizados pelo indice IGP-M.

Para determinar o custo para diferentes capacidades de um
mesmo equipamento utilizou-se a relagdo mostrada na Equacgdo (12),
onde o fator de escala, “a” vale 0,6.

capacidadez>a (12)

custo, = custo, (—
capacidade,
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Onde:

Custo, = Estimativa do valor de compra do novo equipamento.

Custo; = Valor de compra cotado do equipamento conhecido.

Capacidade, = Capacidade de operacdo (massa, comprimento,
area, volume, vazdo, etc.) do equipamento a ser estimado.

Capacidade; = Capacidade do equipamento conhecido

a = Fator de escala

A equacdo (12) ndo é utilizada na determinacdo do custo de
aquisicdo dos equipamentos utilizados no tratamento térmico e a alta
pressdo. Nesses, foi considerado o valor de compra total do
equipamento, ou seja, se a vazao da corrente a ser tratada € maior do que
a capacidade suportada por um equipamento, outro do mesmo modelo é
adquirido.

3.8.1.4 Custeio de mao de obra

O valor de médo de obra considerada foi o valor médio para
operadores especializados incluindo encargos para o Brasil segundo o
relatério da Engineering News-Record (2007) e atualizado pelo indice
IGP-M, ou seja, 7,94 US$.h".operador”. A quantidade de operadores
por turno foi determinada a partir da metodologia de PETERS,
TIMMERHAUS e WEST (2003), a qual considera o tamanho da planta,
tecnologia empregada e ramo da indUstria quimica.

3.8.2  Preco final do produto

Sabe-se que o custo de fabricacdo de um produto tende a ser
menor com 0 aumento da capacidade de producédo, conceito conhecido
como economia de escala (BANNOCK et al., 1977). Como se esta
avaliando a producédo de P(3HB) em uma escala relativamente pequena,
0 custo de producéo se torna elevado, dessa forma o preco de venda do
produto aumenta para a producao se tornar viavel.

Um dos objetivos deste trabalho é a comparacdo econdémica das
alternativas de tratamento da biomassa na producéo de P(3HB). Desse
modo, o0 preco de venda do produto para todas as alternativas foi
definido como o preco necessario para que a alternativa menos atraente
economicamente tenha o Valor Presente Liquido (VPL) igual a zero, ou
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seja, 0 preco que tornaria o fluxo de caixa acumulado e convertido para
a data presente igual a zero.

3.8.3 Impostos, taxas de cambio e indices de corre¢do monetaria

No estudo realizado considerou-se uma taxa fixa de imposto de
30%. Os itens que foram cotados em diferente moeda tiveram seu valor
convertido para délar utilizando a cotacdo da data em que o preco foi
gerado. Todos os valores obtidos foram atualizados para 0 més de
agosto de 2014 utilizando o indice IGP-M.

3.8.4  Avaliacdo de diferentes cenarios

Como mencionado na se¢do 3.5 (pag. 75), no presente trabalho
buscou-se determinar a melhor rota de extracdo entre as alternativas
propostas por Quines (2015).

O processo foi simulado para produzir a mesma quantidade de
P(3HB) independente da alternativa avaliada. A partir da interpretagédo
dos resultados dos indicadores econdmicos, selecionou-se a alternativa
de tratamento que se mostrou mais atraente do ponto de vista
econdmico. Em seguida, para essa alternativa foram realizadas as
seguintes analises de sensibilidade:

e Variagdo do custo de producdo do P(3HB) e indicadores
econémicos em funcéo da escala de producdo.

e Variacdo do custo de producdo do P(3HB) e indicadores
econdmicos em fungdo da concentracdo celular final do
cultivo.

Tanto nas analises para a definicdo da melhor alternativa quanto
nas de sensibilidade, foi considerado uma taxa minima de atratividade
(TMA) de 12% ao ano, tempo de vida do projeto de 20 anos, imposto de
renda de 30%.

3.8.5 Avaliagdo de incertezas

Dado que no mercado os pregos dos insumos nao sdo fixos, a
variacdo de somente uma variavel pode representar uma simplificacdo
excessiva. Desse modo, foi realizada a analise de Monte Carlo para a
alternativa eleita como a melhor, onde o precgo de aquisi¢do do solvente
carbonato de propileno, energia elétrica e o custo de aquisicdo da
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membrana de reciclo de células foram variados. Ao total 10.000
cenarios diferentes foram avaliados.

As simulacbes foram realizadas no software @RISK (Palisade
Corporation).
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

A seguir sdo apresentados os resultados obtidos na simulagéo do
processo e andlise econdmica da producdo de P(3HB) por C. necator
utilizando carbonato de propileno como solvente.

Com o propésito de ilustrar as determinacdes realizadas neste
trabalho, os resultados dos balangos de massa e energia mostrados
anteriormente a anélise econdémica sdo referentes a producéo de P(3HB)
utilizando o tratamento a alta pressdo, em uma planta com capacidade
anual de 2.000 toneladas de biopolimero. Para tal producdo optou-se
pela utilizagdo de dois biorreatores de 153,7 m® de volume (til. Essa
alternativa, como a subsequente avaliacdo demonstra, € a mais viavel
em termos econdmicos.

41 CRESCIMENTO CELULAR E PARAMETROS
RELACIONADOS

4.1.1 Cultivo do microrganismo e acumulo de P(3HB)

Ao final do cultivo, o caldo fermentado é enviado para o tanque
pulmao onde é armazenado e enviado para o tratamento da biomassa e
segue para a secdo de extracdo e purificacdo. A quantidade de caldo
produzido depende da capacidade de producdo da planta, dessa maneira,
para uma producdo anual de 2.000 toneladas de PHB, utilizando
tratamento a alta pressdo, sdo necessarios dois biorreatores de 153,7 m®
de volume atil. O caldo fermentado foi considerado como sendo
constituido de biomassa, P(3HB) e agua. A quantidade de cada
componente no caldo é apresentada na Tabela 13.

Tabela 13 - Composicao do caldo fermentado de um biorreator de 153,7 m®.

Componente Valor
Agua 144.205,01 kg
P(3HB) 6.512,71 kg
Biomassa residual 2.953,44 kg

Total de caldo fermentado 153.671,15 kg
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4.1.2 Matérias-primas

A sequir sdo apresentadas as matérias-primas utilizadas para a
realizagdo do cultivo em um biorreator de 153,7 m®.

Tabela 14 — Matérias-primas consumidas no upstream do processo - Produgdo
de 2.000 toneladas por ano de P(3HB), utilizando tratamento a alta presséo.

Matéria-prima Valor Matéria-prima Valor

Citrato de
Melago citrico (bruto) 352,46 m® | amonioe ferro 2559 kg
1l

Agua de processo 102,21 m® | CaCl,.2H,0 426 kg
Vapor (5 bar) 6,21 t Invertase 3,07 kg
Ureia 2.665,36 kg | H3BO; 0,13 kg
NaOH 1.233,60 kg | CoCl,.6H,0 0,09 kg
H,SO, 408,15 kg | ZnSO,.7H,0 0,04 kg
KH,PO, 127931 kg | MnCl,.4H,0 001 kg
HsPO, 14098 kg | Na;M00O,2H,0 001 kg
(A,\T'T‘f)”'“"o“é“co 81,02 kg | NiCl,.6H,0 0,01 kg
MgSO0,.7H,0 21322 kg

4.1.3 Manutengédo da temperatura dos reatores

Com a finalidade de manter os biorreatores operando na
temperatura 6tima para a multiplicagdo do C. necator, 35 °C, calor deve
ser retirado do sistema ao longo do cultivo, uma vez que a atividade
metabdlica leva ao aumento da temperatura do meio. Conforme
mencionado na se¢do 3.2 (pag. 70), na auséncia de dados experimentais
os valores de geracdo de calor podem ser determinados a partir da
estrutura quimica média do microrganismo e do substrato que esta sendo
consumido.

Tomando o calor de combustio da glicose como 15,57 kJ.g™,
obtém-se a partir da Equacdo (3) (pag. 70) o fator de rendimento
energético, Y,, como sendo 9,6.10° gcé|u|as.kcal'1. Substituindo esses
valores na Equacdo (7) chega-se ao calor gerado pelo crescimento
celular. A partir dessas determinacdes e utilizando a curva da velocidade
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crescimento celular ao longo do processo, Figura 8 (pag. 69)
apresentada anteriormente, pode-se estimar o desprendimento de energia
por meio do crescimento celular durante todo o cultivo. Esses resultados
sd0 expressos na Figura 13, e sdo validos para um biorreator com 153,7
m? de capacidade (til.

Figura 13 - Calor gerado pelo crescimento celular durante o cultivo de C.
necator em biorreator de 137,5 m®
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Observa-se uma regido de elevada geragdo de calor que
compreende da 15% a 30% h de cultivo. O dimensionamento do trocador
de calor que realizard a manutencdo da temperatura do meio foi feito
para que este seja capaz de retirar a maxima energia produzida pelo
conjunto de células.

4.1.4 Fornecimento de oxigénio e poténcia requerida para o
sistema de agitagao

Na Figura 14, observa-se o comportamento da necessidade de
frequéncia de agitacdo ao longo do cultivo. Verifica-se que, nos
periodos em que a velocidade de consumo de oxigénio (Figura 9) é
maior, se faz necessario que a velocidade de agitacdo dos impelidores
aumente a fim de suprir essa demanda, atingindo 55,1 rotacdes por
minuto.
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Optou-se por trabalhar com a velocidade de rotagdo dos
impelidores maior que a necesséria, pelo fato do modelo utilizado para
determinar as necessidades de aeracdo e agitacdo ndo contemplar fatores
que podem ser de grande importancia no sistema, como reducdo da
concentracdo de oxigénio dissolvido, tornando-a menor que o valor
definido, ou haver aumento consideravel da viscosidade do meio, 0 que
resultaria na reducgdo da transferéncia de oxigénio. Na determinacdo dos
gastos em eletricidade com agitacdo, sdo adicionados aos valores de
poténcia encontrados 15% relativo as perdas no motor.

Figura 14 - Velocidade minima de rotacdo dos impelidores (N») para que a
concentracdo de oxigénio na fase liquida seja suficiente para suprir a demanda
celular durante o cultivo e velocidade real de rotagdo (N ea).
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4.2 CUSTOS DO PROCESSO
4.2.1 Equipamentos

Na analise do investimento, foi considerada a capacidade maxima
de processamento da planta de producdo de P(3HB). Os principais
equipamentos foram cotados no exterior, e seus valores sdo dados em
délares. A partir dos resultados dos balangos de massa e energia do
processo produtivo, foram determinadas as capacidades dos
equipamentos. Isto posto, a seguir sdo apresentadas as necessidades de
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investimento em equipamentos, os quais sdo classificados de acordo
com sua utilizagdo no processo.

Na Tabela 15 sdo apresentados o0s investimentos com o0s
principais equipamentos para o preparo e esterilizacdo das solucdes de
nutrientes necessarias para o cultivo celular, valido para a alternativa de
tratamento a alta pressdo e capacidade anual de producdo de 2.000
toneladas de P(3HB).

Na Tabela 16 séo apresentados investimentos com os principais
equipamentos necessarios a se¢do de cultivo. Os investimentos em
equipamentos referentes ao tratamento da biomassa, concentracdo e
secagem, extragdo e purificacdo de P(3HB) séo apresentados na Tabela
17.

. Os investimentos necessarios com 0s principais equipamentos
da se¢do de recuperagdo do solvente sdo apresentados na Tabela 18.
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Tabela 15 - Investimento com os principais equipamentos necessarios para o
preparo e esterilizagdo dos nutrientes — Capacidade de producdo de 2.000
ton.ano™, utilizando tratamento a alta pressao.

Equipamento Identificador Especificacio E/Sé%;
Flotador FLOTADOR 155 m’h™ 63.890,76
Esterilizagdo melaco e nutrientes
Bomba de melaco bruto MELBRUTO 155 mih? 11.179,18
Bomba &gua de aquecimento VAPOR 0,7 miht 252967
melago
Aquecedor mel. Bruto TC-1 851 m? 6.339,60
Bomba de melaco clarificado MELCLAR 1351 mih! 10.283,04
Bomba de nutrientes NUTRIENT 0,37 m’h?  1.741,89
Bomba de agua - 240 mih!  3.643,96
Aquecedor mel. Clarificado TC-2 4160 m? 16.422,87
Bomba de mosto para MELEST 17,76 m’h' 12.116,25
armazenamento
Tanque pulmao de mosto - 1864 m° 62.040,91
(inicio)
Bomba de alim. de melago 5 846 meh' 1941243
(inicio)
Tanque agitado estocagem - 3174 m’ 85.369,17
melaco (pulso)
Bomba de alim. de melaco 5 338 mlh! 931324
(pulso)
Esterilizagdo Ureia/NaOH
Filtro de fluxo tang. (0,22 pm) 024 m? 320,00
Bomba de circulagdo do filtro - 132 miht 6.162,32
tangencial
Tanque pulmao de Uréia - 6,6 m 9.246,58
Tanque pulmdo de NaOH - 154 m® 15.374,26
Tanque pulméo de H,SO, = 05 m 2.448,31
Bomba dosadora de uréia - 26 mlh! 2064513
Bomba dosadora de NaOH = 1,8 mlh! 16.187,88
Bomba dosadora de acido - 01 mdh? 211953
sulfarico

SUBTOTAL 376.786,97
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Tabela 16 - Caracteristicas e investimento com os principais equipamentos
necessarios para o cultivo celular — Capacidade de produgao de 2.000 ton.ano™,
utilizando tratamento a alta presséo.

Equipamentos Especificagdo valor (US)
Unitério Total

Biorreatores 2 unid.

Biorreator principal (vol. total) 1921 m® 927.535,32 1.855.070,64
Pré-fermentador (vol. total) 480 m’ 71.501,61 143.003,22
Membrana de reciclo de células  271,6 m? 1.548.475,64 3.096.951,27
Compressor de ar 9.461 mih' 201.183,03  201.183,03
Resfriamento reator principal

Trocador de calor a placas 129,4 m? 32.444,53 64.889,06
Bomba de indculo 48 miht 2.469,35 4.938,70
Bomba de reciclo de células 1222 mih'  23.262,75 46.525,50
Bomba de resfr. do caldo 153,7 mih' 2502742 50.054,84

Bomba de agua de resfriamento 39,3 miht 11.036,26 22.072,53

Reuso da agua

Torre de resfriamento 39,33 miht 6.263,91 6.263,91

Bomba de 4gua (make-up) 0,11 mih? 4.738,51 4.738,51
SUBTOTAL 5.495.691,21
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Tabela 17 — Caracteristicas e investimento com os principais equipamentos constituintes das se¢des de tratamento da biomassa,
concentracdo e secagem, extracdo e purificacdo de P(3HB)

Equipamentos Identificador Especificacio Pot. (kW)  Material  Valor (US$)
Tratamento da biomassa
Tanque pulméo agitado 1845 m’ 63,3 61.645,55
Bomba de caldo ferm. - TCP - 610 m’h* AlSI316 6.380,83
Homogeneizador = 6,1 m’h? 168,9 - 454.327,20
SUBTOTAL 522.353,58
Concentragdo e secagem
Centrifuga de discos CENTRIF 61 m’h* 8,94 226.031,58
Spray dryer SECADOR 320  Kguzo:h 247.154,83
Radiador de ar ARFRIO 19.131 kg.h' 50.611,10
Armazenamento biomassa seca 22 m 17.203,09
SUBTOTAL 541.000,60
Extracdo, recuperacao e purificagédo
Tanque arm. Solvente - 1594 m’ AISI1304 132.322,89
Bomba de solvente (entre tanques) - 09 m’h? AISI316 2.930,65
Tanque arm. Solvente (make-up) - 09 m AISI1304 5.856,56
Bomba de solvente (make-up) - 0,005 m’h* AISI316 -
Resfriamento solvente recuperado TC-1 0,343 m’ AISI316 922,67
Tanque agitado extragdo EXTRACAO 030 m’ 0,25 AISI316 6.471,37
Bomba do efluente do reator de extr. CELSOLV1 284 miht 0,29 AISI316L 5.162,71
Bomba de alimentagéo de aux. de filtragio - 0,03 mih* AISI316 419,05
Filtro pré-capa (Schenk)* FILTRAQ 20,71 m? 21,8 - 1.918.800,94
Bomba de 4gua lavagem - Beltpress H20-R3 2,62 mh'! AISI316 5.634,40
Filtro Beltpress (residuos celulares) FILT-BP 36,5 m? 81,7 - 200.063,68
Bomba agua/slv para resfriamento H20-R5 26 m’h! AISI316 5.634,40
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Bomba de agua- precipitacéo H20-RESF 108 m>h* AlSI316 13.176,12
Tanque agitado precipitacéo PRECIPIT 581 m’ 4,98 AISI316 36.467,69
Bomba de PHB precipitado+agua/slv PSOLVH20 1251 mih? AISI316L 12.567,33
Filtro Belt press FILTRAF 173 m’ 38,8 - 127.916,21
Turbo dryer SECADOR2 - 7,94 - 130.221,38
Radiador de ar ARFRIO2 13.229 kg.h! - 40.562,02
Coletor de p6 - - - 18.814,10
Reuso da agua

Torre de resfriamento H20-R6 105 m’ 0,54 - 2.595,59
Bomba de agua (make-up) MKUP-H20 0,83 m’h? AlSI316 2.827,81

SUBTOTAL 2.669.367,56

* Quatro unidades. US$ 479.700,23 por unidade com 20,71 m? de 4rea de filtracéo.
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Tabela 18 - Investimento com os principais equipamentos constituintes da se¢éo
de recuperacdo do solvente
Equipamento Identificador ~ Especificacdo  Valor (US$)

Bomba &gua/slv para recuperagdo AGUASOLV 13,0 m>hT 1472321
Evaporador maltiplo efeito a

vacuo

Primeiro efeito EV-1 66,4 m? 290.185,87
Segundo efeito EV-2 854 m’ 332.483,83
Terceiro efeito EV-3 758 m? 311.619,55
Quarto efeito EV-4 41,7 m? 225.713,82
Quinto efeito EV-5 771 m? 314.636,82
Bomba fase leve cond. EV-1 EV-1-L.2 1,3 3.743,68
Bomba fase leve cond. EV-2 EV-2-L2 1,4 miht 3.945,67
Bomba fase leve cond. EV-3 EV-3-L2 1,6 mh' 4.144,06
Bomba fase leve cond. EV-4 EV-4-L2 1,8 mh' 4.43293
Bomba fase leve cond. EV-5 EV-5-L2 1,8 mh' 4.557,80
Bomba de vacuo - 68,2 m'.h' 12.851,53
Coluna destilagdo COLUNA 101.481,74
Reboiler - 1459 m? 219.749,17
Bomba fase leve condensada COL-L2 25 miht 5.531,56
Bomba de solvente recuperado COL-P1 25 miht 5.489,31
Condensador agua/slv recuperado TC-2 153 m? 9.027,64
Bomba saida condensador B-H20 105 mih? 12.944,45

SUBTOTAL 1.877.262,65

Na secdo de preparo e esterilizagdo dos nutrientes, 0s
desembolsos mais expressivos sdo com a aquisicao do flotador e tanque
de armazenamento de mosto, totalizando 56% do investimento com
equipamentos nessa Secao.

Em relagdo ao cultivo do microrganismo, tem-se que, devido ao
elevado volume de meio de cultura a ser filtrado pela membrana de
reciclo de células e baixo fluxo de permeado, foi necessario uma area de
membrana de 271,6 m?, resultando em um custo vultoso e ultrapassa o
valor de aquisi¢do dos biorreatores.

Na Tabela 19, encontra-se o investimento total necesséario com
0s equipamentos para a producdo de P(3HB), dado pela soma dos
investimentos em cada se¢do do processo. Conforme pode ser
observado, a alternativa de tratamento a alta pressdo apresenta um
investimento em equipamentos de US$ 11.482.462,57, dos quais 48%
sdo destinados aos equipamentos utilizados no cultivo do
microrganismo.
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Tabela 19 - Investimento total com os equipamentos constituintes da planta
classificados por se¢do do processamento.

~ Fragdo do

Secéo Valor (US$) total
Preparo dos nutrientes 376.786,97 3%
Cultivo celular 5.495.691,21 48%
Tratamento da biomassa 522.353,58 5%
Concentragdo e secagem 541.000,60 5%
Extragdo, recuperacdo e purificacdo  2.669.367,56 23%
Recuperacéo do solvente 1.877.262,65 16%
TOTAL 11.482.462,57

Mantelatto (2011) apresenta o valor de US$ 3.082.472,10 (US$
3.637.610,53 em valores atuais) para o investimento em equipamentos
apenas no downstream (etapas que seguem a partir do fim do cultivo
celular) da producdo de P(3HB) a partir de C. necator utilizando
propionato de isoamila como solvente, em uma planta com producéo de
2.034 toneladas anuais. O valor encontrado para o downstream é de US$
5.609.984,39, consideravelmente maior que o valor encontrado por
Mantelatto (2011). Tal diferenga se deve principalmente pela etapa de
recuperacdo do solvente, a qual requer US$ 1.877.262,65 em
equipamentos, enquanto que no estudo citado o valor encontrado é US$
180.900,62 (US$ 213.479,95 na data atual).

4.2.2 Matérias-primas e utilidades

Na Tabela 20 sdo apresentadas as matérias-primas consumidas na
producdo de P(3HB) utilizando o tratamento a alta pressdo em
homogeneizador. A soma dos custos de todas as matérias-primas
consumidas no periodo de um ano equivale a US$ 1.955.655,53. Os
itens mais significativos foram o solvente carbonato de propileno,
fosfato monopotassico (KH,PO,;) e ureia, que totalizam,
aproximadamente US$ 1.300.000. Vale ressaltar que, devido ao fato da
planta de produgdo de P(3HB) ser projetada na area anexa a unidade de
processamento de laranjas, ndo ha desembolso com a aquisicdo do
melago citrico.
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Tabela 20 - Investimento com matérias-primas na producéo de P(3HB)
utilizando o tratamento a alta pressdo em uma planta com producédo de 2.000
toneladas por ano.

Matéria-prima Quantiqlade Unitério Valor B
(ano™) (US$) (US$ ano™)
Agua 42.88824 m® 1,67 71.680,52
Vapor (5 bar) 1.948,45 t 5,16 10.054,02
Melago citrico (bruto) ~ 110.671,42 m® 0,00 0,00
Ureia 836,92 t 0,34 282.128,18
Carbonato de propileno 43741 t 1,46 638.615,74
NaOH 387,35 t 0,56 218.579,29
H,SO, 128,16 t 0,02 2.240,64
KH,PO, 401,70 t 0,99 396.889,65
Hs;PO, 4427 t 0,96 42.434,82
Auxiliar de filtragdo 2731 t 3,17 86.502,59
'(A,\]C'TdAO)”'t”"’aCé“CO 2544 t 2,55 64.875,21
MgS0,.7H,0 66,95 t 0,74 49.583,31
g‘:{gtﬁ Ide amonio e 8,03 t 5,03 40.376,08
CaCl,.2H,0 134 t 2,14 2.861,85
Invertase 0,96 t 48,83 47.019,32
Oligoelementos
H;BO; 40,17 kg 0,72 28,88
CoCl,.6H,0 26,78 kg 19,12 512,01
ZnS0,.7H,0 13,39 kg 2,13 28,57
MnCl,.4H,0 4,02 kg 277,47 1.114,62
Na,Mo00,.2H,0 4,02 kg 18,84 75,70
NiCl,.6H,0 2,68 kg 4,64 12,44
CuS0,4.5H,0 1,34 kg 31,44 42,09
TOTAL 1.955.655,53

Na Tabela 21 é apresentado o custo anual com o tratamento e
eliminacéo de residuos.
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Tabela 21 - Custo anual com tratamento e eliminacdo de residuos.

. Unitario Valor

Quantidade (US$)*  (US$ ano™)

Agua residual 42.783,47 m*anot 0,98 42.108,74

Eliminagdo de residuos g ga3 95 tang? 2321 130.780,01
s6lidos

TOTAL 172.888,75

*Peters, Timmerhaus e West (2003).

As despesas com utilidades sdo apresentadas na

Tabela 22. Dessas, destaca-se 0 desembolso com energia elétrica.
Para melhor se compreender os gastos com eletricidade, a distribuigdo
entre as principais fontes de consumo é exibida na Figura 15.

Tabela 22 - Custo anual de insumos consumidos na produgdo P(3HB) pela
alternativa a alta presséo

Utilidade Q”(gwc')i?de U(’Ufg)m (u §/$a£1ro-1)
Vapor (1,2 bar) 5.565,40 t 5,03 27.993,96
Vapor (2,5 bar) 3.285,57 t 5,10 33.512,80
Vapor (10 bar) 20.992,95 t 5,22 109.583,19
Vapor (35 bar) 16.097,47 t 5,27 84.833,67
Agua de resfriamento  31.547,84 m’ 0,41 12.835,00
Eletricidade 5.918,68 MW.h* 88,74 525.225,54

TOTAL  793.984,17
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Figura 15 - Discriminacdo do consumo de eletricidade na producéo de P(3HB).

m Aeracdo (compressor de ar) - 13%
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Tanto os biorreatores onde ocorre o cultivo quanto os tanques de
armazenamento de nutrientes sdo continuamente agitados a fim de evitar
precipitacdo, como consequéncia hd um elevado consumo de energia.
Outro elemento que apresenta alto consumo de eletricidade é o
homogeneizador responsavel pelo tratamento da biomassa. A poténcia
nominal desse equipamento é de 180 kW, e devido ao uso ser continuo,
ha a utilizacdo de uma expressiva quantidade de energia elétrica. Uma
maneira de reduzir o consumo seria realizar a concentragdo do caldo
fermentado antes deste passar pelo homogeneizador, porém a eficiéncia
no rompimento celular utilizando caldo concentrado deve ser avaliada.

A comparacdo entre os diferentes tratamentos de recuperacdo do
polimero estudados neste trabalho quanto ao investimento necessario em
equipamentos e em utilidades em cada alternativa é apresentado na
Figura 16. Observa-se que a alternativa que apresenta maior gasto com
utilidades é a que emprega alta pressdo no tratamento da biomassa. Ja as
alternativas de tratamento Ultrassom e Térmico exibiram gastos com
utilidades similares, em torno de 23 mil dolares. Entretanto, os tipos de
utilidades consumidas sejam diferentes, uma vez que a fonte de energia
para a realizagdo do tratamento térmico & proveniente de vapor e o
equipamento de ultrassonificacdo utiliza energia elétrica. No tratamento
térmico, sdo gastos 2.400 kg de vapor por tonelada de P(3HB)
produzido, ja no tratamento a alta presséo e no que utiliza ultrassom s&o
consumidos 688,1 kW.h e 127,9 kW.h por tonelada de P(3HB),
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respectivamente. No que diz respeito ao investimento em equipamento,
a alternativa que utiliza ultrassom apresentou o maior valor, seguida
pela alternativa de tratamento a alta pressdo. Para a realizacdo do
tratamento térmico em uma planta com capacidade de produgdo de
2.000 toneladas por ano é necessario um trocador de calor a placas com
271 m? de 4rea de troca térmica.

Evidentemente, ndo ocorrem investimentos ou gastos na se¢do de
tratamento quando a alternativa de produgdo sem tratamento da
biomassa é avaliada.

Figura 16- Investimento em equipamentos (barra vertical) e desembolsos com
utilidades (0) na segdo de tratamento da biomassa das alternativas de
tratamentos avaliadas. Dados para uma producédo anual de 2.000 toneladas de
P(3HB).
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E possivel obter um entendimento mais abrangente a respeito do
consumo de matérias-primas e utilidades quando estas sdo dadas em
fungdo da quantidade de produto fabricado. Na Tabela 23 séo
apresentadas as quantidades das principais matérias-primas e utilidades
necessarias na fabricacdo de uma tonelada de P(3HB).
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Tabela 23 - Consumo das principais matérias-primas e utilidades por tonelada
de P(3HB) produzido na alternativa de tratamento a alta pressao.

Principais matérias-primas Quar_]ltidade
(9.t pearp)

Melaco citrico (bruto)” 55.335,7
Agua (utilizagio no processo) 16.046,2
Ureia 4185
Carbonato de propileno 218,7
KH,PO, 200,9
NaOH 193,7
H,SO, 64,1
MgSO0,.7H,0 33,5
H,PO, 221
Auxiliar de filtragéo 13,7
Acido nitriloacético (NTA) 12,7
Citrato de aménio e ferro Il 4,0
Invertase 0,5
Principais Insumos
Eletricidade 10,7 GJ.t*
Vapor (base 10 bar, saturado) 253 typort’
Agua de resfriamento 15,77 mit*

* Dado em L.t papg).

Observa-se elevado consumo de melago citrico com cerca de 55
m? por tonelada de P(3HB) produzido. Dado que a soma dos volumes
dos pulsos de nutrientes ao longo do cultivo totaliza 180% do volume do
biorreator e, de acordo com o ja reportado, a adicdo de nutrientes visa
manter o meio com concentracdo de ART acima de 30 g.L™. Tem-se
gue considerdvel quantidade de agucares é perdida na forma de
permeado pela membrana de reciclo de células.

Conforme mencionado, ha elevado consumo de eletricidade na
alternativa que utiliza o tratamento a alta pressdo. O consumo especifico
dessa utilidade é de 10,7 GJ.t™. Posada et al.(2010) relatam o consumo
de 4,98 GJ.t* de energia elétrica na producéo de P(3HB) utilizando alta
pressdo (700 bar a 110 °C) e dodecil sulfato de sédio como solvente e
glicerol como fonte de carbono.
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A quantidade de vapor utilizada no presente estudo foi de 25,3
tvapo,.tp(gHB)'l. Enquanto que Mantelatto (2011) calculou o consumo de
43,88 toneladas de vapor (base 10 bar) por tonelada de P(3HB)
produzido, considerando somente o downstream do processo.

Na Tabela 24, as estimativas de investimento sdo agrupadas de
acordo com sua distribuicdo no processo, onde upstream é referente as
etapas que compreendem do preparo dos nutrientes ao fim do cultivo do
microrganismo e downstream sdo todas as etapas posteriores ao cultivo.

Tabela 24 - Distrubuicéo relativa dos investimentos em equipamentos, matérias-
primas e utilidades em upstream e downstream.

Upstream Downstream

Equipamentos (US$) 51% 49%
Matérias-primas (US$/ano) 62% 38%
Utilidades (US$/ano) 22% 78%

Observa-se que o investimento em matérias-primas € maior no
upstream do processo, enquanto que os gastos com utilidades sdo muito
mais significativos no downstream. Considerando o downstream, séo
despendidas elevadas quantidades de vapor no aquecimento do ar de
secagem, aquecimento da mistura binaria carbonato de propileno-agua
na secédo de recuperacdo do solvente e ha também, elevado consumo de
energia elétrica na operacdo dos equipamentos de extracdo e
recuperacgao de P(3HB).

A comparagdo da estimativa de investimento em equipamentos,
custo anual de matéria-prima e utilidades entre as alternativas de
tratamento é apresentado na Tabela 25.

Verifica-se que a alternativa que ndo apresenta tratamento da
biomassa é a que mais consome recursos. Tal fato se deve ao baixo
rendimento de extragdo obtido nesse tratamento necessitando assim, de
maiores quantidades de caldo fermentado e equipamentos de maiores
dimensBes para produzir a mesma quantidade de biopolimero que as
demais alternativas.
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Tabela 25 - Tabela comparativa dos investimentos em equipamentos e custos
anuais de matérias-primas e utilidades.

Alta pressdo  Ultrassom  Térmico trati?nn;nto
Equipamentos 1,00 1,06 1,01 1,09
Matérias-primas 1,00 1,07 1,08 1,25
Utilidades 1,00 0,99 0,97 1,05

4.2.3  Investimento em capital e custo de producéo

O investimento total em capital foi determinado pela metodologia
de Peters, Timmerhaus e West (2003) e é apresentado na Tabela 26.
Como pode ser observado, € necessario um investimento de US$ 70,48
milhGes para uma planta com capacidade de 2.000 toneladas de P(3HB)
por ano, ou seja, US$ 35.240/t de P(3HB) produzido.
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Tabela 26 - Investimentos em capital fixo por se¢do e capital de giro que
compdem o investimento total para a alternativa que utiliza alta pressdo e planta
com capacidade anual de 2.000 toneladas de P(3HB).

Valor

Fragao  pjiinges Us$)

Investimento direto

Aquisicdo dos equipamentos 11,48
ggagsr%%rrt:, fracdo do preco 0.1 115
Subtotal: 12,63

Instalacdo dos equipamentos 0,47 5,94
Instrumentacéo e controle 0,36 4,55
Tubulacéo (instalado) 0,68 8,59
Instalaces elétricas 0,11 1,39
EdificacOes 0,18 2,27
Melhoramentos na planta 0,1 1,26
Servicos e facilidades 0,7 8,84
Investimento direto: 45,47

Engenharia e supervisdo 0,33 4,17
Despesas de construgédo 0,41 5,18
Despesas judiciais 0,04 0,51
Despesas com empreiteiros 0,22 2,78
Contingéncias 0,44 5,56
Investimento indireto: 18,19

Investimento em capital fixo: 63,66

Capital de giro 0,15 6,82
Investimento total: 70,48

* As determinaces seguintes na tabela foram feitas com base no valor de 12,62
milhdes de doblares.

A partir das informagBes de investimento em capital, custo de
matéria-prima, utilidade e mao de obra (Tabela 27) foi possivel
determinar o custo de produ¢do do P(3HB) para cada alternativa
avaliada.
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Tabela 27 - Custo anual de méo de obra em uma planta com capacidade anual
de 2.000 toneladas em todas as alternativas avaliada.

Operadores por turno* 7
Turnos por dia 3
Remuneragdo (com encargos) (US$.h™) 7,94
Custo de mao de obra (US$.ano™) 486.894,35

* Determinado a partir da metodologia de Peters, Timmerhaus e West (2003).

A estimativa do custo de producdo apresentando cada item que
compbe seu o célculo é exibida na Tabela 28. Na Figura 17 séo
comparados os precos de producdo para cada método de tratamento
avaliado.
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Tabela 28 - Custo de produc&o considerando a alternativa a alta pressdo e uma
planta com capacidade de 2.000 toneladas de P(3HB) por ano.

(10°)
Base US$.ano™
Matérias-primas 1,96
Utilidades 0,94
Méo d(i obra de 0,49
operagéo
Supervisdo de 15 45 custo com MO, 0,49 0,07
mao de obra
Manutencaoe 4 56 4 capital fixo 63,66 3,82
reparos
Suprlmento§ 0,15 da manutencéo e reparos 3,82 0,57
para operacéo
Custos com 0,15 do custo com MdoO. 0,49 0,07
laboratorio
Limpeza 0,01 do custo de prod. total 14,82 0,15
Custos diretos: 8,07
Taxas I
(propriedade) 0,02 do capital fixo 63,66 1,27
Financiamento 0 do capital fixo 63,66 0,00
Seguro 0,01 do capital fixo 63,66 0,64
Arrendamentos 0 do capital fixo 63,66 0,00
Depreciagdo Calculado separadamente
Encargos fixos: 1,91
Overhead da
0,6 daMdO./superv./manut. 4,38 2,63
planta
Custo de producéo: 12,61
Administracdo 0,2 da MdO./superv./manut. 4,38 0,88
Distribuicao e 0,05 do custo de prod. total 14,82 0,74
vendas
PSS € 0,04 do custo de prod. total 14,82 0,59
desenvolvimento
Despesas gerais 2,21
Custo total de fabricacdo (sem depreciagéo) 14,82
Custo do produto 741

(US$/kg):

*MdO é referente a méo de obra.
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Figura 17 - Custo de produgdo do P(3HB) em uma planta com capacidade anual
de 2.000 toneladas para todas as alternativas estudadas.
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Como se pode observar, a alternativa que trata a biomassa em
homogeneizador sob alta pressdo teve o menor custo de producdo. O
P(3HB) produzido utilizando o método de tratamento térmico
apresentou custo de producdo muito préximo ao do que foi tratado a alta
pressdo, US$ 7,51 e US$ 7,41 por quilo, respectivamente. Vale ressaltar
0 apresentado na Figura 16 (pag. 109), onde se verifica que o custo dos
equipamentos necessarios para o tratamento a alta pressao é 4,50 vezes
0 custo do utilizado no tratamento térmico da biomassa. Ainda na
mesma figura, nota-se que o gasto com utilidades do método a alta
pressdo € 4,92 vezes 0 necessario para tratar utilizando o método
térmico. Tais valores levam a compreender a importancia que a
eficiéncia de recuperacdo do método utilizado tem no resultado final,
uma vez que o tratamento térmico e a alta pressdo apresentam 92,2% e
97,8% de recuperacdo polimérica, respectivamente.

O método de extracdo de P(3HB) que ndo utiliza tratamento da
biomassa apresenta um custo de producéo elevado, US$ 8,17 por quilo.
Ainda que essa alternativa ndo necessite de dispéndio de capital com
tratamento da biomassa, a recuperagdo do polimero é baixa (81,7%),
exigindo equipamentos de maior capacidade e uma quantidade maior de
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matéria-prima para se produzir a mesma quantidade de polimero que
outros métodos.

Por se tratar de uma planta de baixa capacidade de producgéo, 0s
valores encontrados ndo sdo referéncia para o mercado. Entretanto,
sabe-se que o preco de venda do polimero de P(3HB) Mirel na forma de
pellets é de US$ 4,96/kg (Metabolix, planta com capacidade de 50 mil
toneladas por ano) (DIGREGORIO, 2009). Para comparacdo, o prego do
polipropileno é de US$ 1,87/kg (agosto de 2014).

4.3 DESEMPENHO FINANCEIRO

A fim de determinar os indicadores de desempenho econdémico
deve-se primeiro, montar o fluxo de caixa do empreendimento. Para tal,
se faz necessério quantificar a entrada de capital. Conforme
mencionado, o preco de venda definido para o P(3HB) esta acima do
valor de mercado, tendo significado apenas comparativo. Na Tabela 29
sdo apresentados os valores relativos a montagem do fluxo de caixa.

Tabela 29 — Valores relativos as receitas anuais com vendas, taxa minima de
atratividade e imposto de renda para todas as alternativas avaliadas.

Preco de venda 14,63 US$/kg
Producéo 2.000t. ano™
Receitas anuais US$ 29,25 milhdes
Taxa minima de atratividade (TMA) 12,0% a.a.
Imposto de renda 30%

Considerou-se uma TMA de 12,0% ao ano e imposto de renda de
30%. Néo foi ponderado o efeito da inflagdo no estudo e nem o custo de
aquisicdo do terreno para construcdo da planta. O primeiro ano do
projeto (ano zero) é apenas para construgdo, nao havendo producéo de
P(3HB), ja no ano seguinte a planta opera com 80% da capacidade total,
imaginando que nesse periodo seriam realizados 0s ajustes e pequenas
modificacdes no processo. O fluxo de caixa operacional é apresentado
na Tabela 30 e Tabela 31.
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Tabela 30 - Fluxo de caixa do processo de producéo de P(3HB) na alternativa com o uso de alta pressdo e capacidade de producéo
de 2.000 toneladas por ano do ano zero (construcdo) ao 10° ano de operagéo.

Ano 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Aquisicdo da terra 0
Capital fixo -63,7
Capital de giro -6,8
Capital total -70,5
Capacidade de op. 0% 80% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100%
Receita bruta de vendas 234 293 293 293 293 293 293 293 293 293
- Custo total de produgéo -13,2 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -14.8
= Lucro bruto 102 144 144 144 144 144 144 144 144 144
- Depreciagdo 64 64 64 64 64 64 64 -64 -64 -64
= Lucro antes do IR 3,8 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1 8,1
- IR/CS 11 2,4 2,4 2,4 2,4 2,4 2,4 2,4 2,4 2,4
= Lucro liquido 2,7 5,6 5,6 5,6 5,6 5,6 5,6 5,6 5,6 5,6
Fluxo de caixa simples -705 9,0 120 120 120 120 120 12,0 12,0 12,0 120

Saldo -705 -61,4 -494 -374 -254 -134 -14 106 22,7 347 467
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Tabela 31 - Fluxo de caixa do processo de producéo de P(3HB) na alternativa com o uso de alta pressdo e capacidade de producédo

de 2.000 toneladas por ano do 11° ao final da vida do projeto.

Ano 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20
Capacidade de op. 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100% 100%
Receita bruta de vendas 29,3 293 293 293 293 293 293 293 293 293
- Custo total de producéo -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148 -148
= Lucro bruto 144 144 144 144 144 144 144 144 144 144
- Depreciagdo
= Lucro antes do IR 144 144 144 144 144 144 144 144 144 144
- IR/CS 4,3 4,3 43 43 4,3 4,3 4,3 4,3 4,3 4,3
= Lucro liquido 01 101 101 1021 101 101 101 101 101 101
Fluxo de caixa simples 01 101 101 1021 101 101 101 101 101 102
Saldo 56,8 669 770 871 972 1073 1174 1275 137,6 1477
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A partir dos dados obtidos no fluxo de caixa é possivel a
determinacdo dos indicadores econémicos. Os valores encontrados para
0s critérios analisados séo exibidos na Tabela 32.

Tabela 32 - Resultado dos indicadores econdmicos avaliados - Producéo anual
de 2.000 toneladas utilizando o método a alta pressao de tratamento da
biomassa.

Indicadores econémicos
Valor presente liquido (VPL) 13,12 Milhdes de US$

Taxa interna de retorno (%) 14,94%
Periodo Payback 6,1 anos
indice de lucratividade 1,19

Do indice de lucratividade, verifica-se que para cada US$ 1,00
investido foi gerado US$ 1,19. O valor encontrado para o tempo
necessario para recuperar o capital investido, periodo de payback, é de
6,1 anos, considerado um tempo curto, tendo em vista elevado
investimento em capital realizado.

Observa-se que o valor presente liquido é positivo, indicando que
0 empreendimento gerou riqueza. Além disso, a TIR obtida é maior que
a taxa minima de atratividade determinada (12%), portanto o que a
planta proporcionou em termos monetarios supera o que as fontes de
capital requerem para disponibilizar recursos a esta. A partir da
avaliacdo desses dois fatores, conclui-se que o projeto deve ser
aprovado, ou seja, € uma alternativa viavel dentro das consideracfes
realizadas.

4.3.1 Escolha do melhor projeto

Para poder selecionar o melhor projeto entre as alternativas
avaliadas, devem-se comparar os indicadores econémicos de cada uma.
Desse modo, a analise realizada na se¢éo 4.3 é executada para as demais
alternativas. O resultado encontrado é apresentado na Tabela 33.
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Tabela 33 — Necessidade de capital e resultados econdmicos para todas as
alternativas avaliadas — Producéo anual de 2.000 toneladas de P(3HB).

Alta Sem
pressdo trat.
Capital total investido (106 USs$) 74,70 70,90 70,48 76,72

Valor Presente Liquido (10° US$) 5,59 11,78 13,12 0,00

Ultrassom Térmico

Taxa interna de retorno (%) 13,20 14,63 1494 12,00
Periodo de payback (anos) 6,7 6,2 6,1 72
indice de lucratividade 1,07 1,17 1,19 1,00

Como pode ser observado, a alternativa de tratamento que utiliza
alta pressdo apresentou os melhores resultados em todos os indicadores
econdmicos. Entretanto, o projeto que faz uso do tratamento térmico da
biomassa apresentou resultados muito préximos aos da alternativa eleita
como a melhor. Dado o valor presente liquido dos projetos como critério
de sele¢do, a alternativa de tratamento a alta pressdo deve ser escolhida,
pois gerou mais riqueza.

As alternativas de tratamento Ultrassom e Térmico apresentam
capacidade de extracdo muito similares, 92,2% e 92,1%,
respectivamente. Entretanto, a diferenca no investimento total em
capital e no custo de producdo (Figura 17, pag. 116), fazem essas
alternativas apresentarem discrepancias significativas nos indicadores
econdmicos.

O projeto que ndo faz uso do tratamento da biomassa apresentou
0s piores resultados entre as alternativas examinadas. Dessa forma, o
preco de venda do P(3HB) no mercado foi calculado de modo que o
valor presente liquido dessa alternativa fosse igual a zero. Como
consequéncia, observa-se que o valor obtido para a taxa interna de
retorno é igual ao definido para a taxa minima de atratividade,
mostrando que o empreendimento pagou os rendimentos esperados
pelos detentores de capital, porém ndo gerou nenhuma riqueza a esses
(VPL igual a zero).

Na Figura 18 é apresentada a influéncia da taxa minima de
atratividade sobre o VPL. Por se tratar de projetos muito similares, as
curvas tracadas na Figura 18 apresentam o mesmo comportamento e,
portanto, a escolha da melhor alternativa (maior VPL) ndo depende da
TMA aplicada.
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Figura 18 - Valor presente liquido em funcdo (VVPL) da taxa minima de
atratividade (TMA) para todas as alternativas de tratamento avaliadas —
Producdo anual de 2.000 toneladas por ano.
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A taxa minima de atratividade que torna o VPL igual a zero é
numericamente igual a taxa interna de retorno. Desse modo, pode-se
considerar o aumento da TMA pelos fornecedores de capital até o valor
da taxa interna de retorno, a partir do qual o projeto passa a ser recusado
(VPL negativo).

4.4  ANALISE DA CAPACIDADE DE PRODUCAO

Como a fonte de carbono utilizada no cultivo celular é
proveniente do processamento de laranja pela indlstria, a
disponibilidade desse substrato e, portanto, a capacidade de opera¢do da
planta de producdo de P(3HB) esta atrelada a quantidade de laranja
processada. Conforme mencionado, o dimensionamento da planta
apresentada foi feito para atender a producdo de melaco da unidade de
Matdo da empresa Citrosuco. Estima-se que a quantidade de melago
citrico produzida por essa unidade de processamento seja equivalente a
19,32% da quantidade de melaco gerada no estado de Sdo Paulo,
conforme exposto na Tabela 34.
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Tabela 34 - Quantidade de melago citrico consumido na produgdo de 2.000 t de
P(3HB) utilizando o tratamento a alta pressdo em relagéo a quantidade de
melaco gerado na indstria de processamento de laranjas no estado de Séo
Paulo.

Producdo de melago citrico no estado de Séo Paulo* 572.832 t.ano™
Melago consumido na produgéo de 2.000 t de P(3HB)  110.671 t.ano™
Parcela utilizada 19,3%

* Estimativa para safra 2014/2015. Fonte: Citrusbr.

Assim, se for imaginado uma expansdo da capacidade de
producdo de P(3HB), deve-se considerar a quantidade de melago citrico
disponivel. Supondo que a nova capacidade de producdo da planta
consuma 100% do melago citrico gerado no estado de S&o Paulo seria
possivel produzir 10.352 toneladas de P(3HB) por ano.

45  ANALISE DE SENSIBILIDADE DA MELHOR
ALTERNATIVA

Na Figura 19 é apresentada a analise de sensibilidade avaliando a
influéncia do aumento de escala sobre o custo de producéo do P(3HB)
utilizando o método de tratamento a alta pressdo. Conforme pode ser
observado, na capacidade de 10.000 toneladas por ano o custo de
producdo unitario é de aproximadamente US$ 4,72, havendo ainda
tendéncia de redugdo com o aumento da escala. Portanto, para uma
unidade industrial produtora de P(3HB) ser implantada, recomenda-se
que esta tenha capacidade de producédo de, pelo menos, 10.000 toneladas
por ano. Entretanto, como a disponibilidade de melago citrico é limitada
e além do mais, deve haver a aquisi¢do e transporte do melaco de outras
unidades processadoras de laranjas do estado de S&o Paulo, o custo de
producdo do polimero sofrerd um aumento significativo em relagéo ao
calculado.
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Figura 19 - Variagdo do custo de producéo em funcéo da capacidade da planta -
alternativa de tratamento a alta pressao.
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Poder-se-ia avaliar o efeito da variacdo da producéo anual de
P(3HB) nos indicadores econdmicos, como por exemplo, a taxa interna
de retorno e periodo de payback, entretanto o preco de venda do
polimero foi definido com propdsito comparativo, ndo correspondendo
ao preco de mercado. Dessa forma, o resultado dessa analise ndo traria
grandes contribui¢cbes ao estudo. Por outro lado, a avaliacdo do
investimento relativo, ou seja, quanto foi investido em capital por quilo
de P(3HB) produzido, pode ser realizada sem a necessidade de
estabelecer o preco de venda. Essa analise é apresentada na Figura 20.
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Figura 20 - Variacdo do investimento em capital por quilo polimero produzido
em funcdo da capacidade de produgéo anual da planta.
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Verifica-se que o investimento necessario por tonelada de
P(3HB) produzido em uma planta com capacidade de 2.000 t por ano é
em torno de US$ 30 mil, quando a capacidade de produc¢do da planta é
de 10.000 t esse valor € reduzido para pouco mais de US$ 20.000/tp(3tg)-

Por se tratar de um produto intracelular, a quantidade de P(3HB)
produzida em um cultivo é dependente da concentracdo final de células.
Desse modo, é apresentada na Figura 21 a variacdo do custo de
produgdo do biopolimero com o aumento da concentragdo celular. Essa
avaliacdo é referente a producdo de 2.000 toneladas de P(3HB) por ano,
utilizando o método de tratamento a alta presséo.
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Figura 21 - Custo de producédo de P(3HB) em funcéo da concentracéo celular no
final do cultivo
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Observa-se, 0 aumento da concentragdo celular leva & redugéo
dos custos de produgdo. Como se objetiva produzir a mesma quantidade
de polimero por ano, 0 aumento da concentracdo celular leva a reducéo
da capacidade, principalmente, dos equipamentos relacionados ao
cultivo, como pode ser verificado na Tabela 35.

Tabela 35 - Relagéo da concentragdo celular contendo 68,8% de biopolimero
acumulado ao final do cultivo com o volume Util do biorreator necessario para a
producéo de 2.000 toneladas por ano na alternativa de tratamento a alta pressao.

Concentragdo celular (g.L™") 61,6 100,0 140,0
Volume util do biorreator (ms)* 153,7 94,7 67,6
* Duas unidades.

Apo6s o cultivo e armazenamento em tanque pulmao, a primeira
etapa do downstream € o tratamento da biomassa com homogeneizador.
Em relacdo ao caldo fermentado do cultivo padrdo (concentragéo celular
de 61,6 g.L™"), a vazdo dos caldos contendo elevada concentracdo celular
€ menor, porém esses apresentam igual quantidade em massa de P(3HB)
e residuo celular (pois se pretende produzir a mesma quantidade de
polimero). Apds o tratamento a alta pressdo o caldo passa por uma
centrifuga, resultando em uma corrente de caldo concentrado de mesma
vazdo e composicdo, independente da concentragdo celular obtida no
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biorreator. Dessa forma, a capacidade dos equipamentos posteriores a
etapa de centrifugacdo segue inalterada em relacdo ao cultivo padréo e,
portanto, seus custos de aquisicdo. O investimento em equipamentos
como funcdo da concentracéo celular é apresentado na Figura 22.

Figura 22 - Investimento em equipamentos no upstream e downstream em
funcgdo da concentragdo celular. Planta com capacidade de produgéo de 2.000
t.ano™ de P(3HB).
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Verifica-se na Figura 23, o efeito da concentracdo de células nos
indicadores econdmicos VPL e TIR. Ambos os indicadores apresentam
uma variagdo positiva com o aumento da concentracdo celular. O valor
presente liquido se torna 2,79 vezes maior na concentragdo de 140 g.L™
em relagdo ao cultivo padrdo. J& a TIR, que vale em torno de 13% no
cultivo (iom 61,6 g.L" de células, equivale & 21,6% no processo com
140 g.L™.
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Figura 23 - Influéncia do aumento da concentracdo celular sobre Valor Presente
Liquido e na Taxa Interna de Retorno
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46 ANALISE DE INCERTEZAS

Devido aos tratamentos Térmico e Alta Pressdo terem
apresentados resultados muito préximos, realizou-se a analise de
incertezas para os dois casos. A distribuicdo e o intervalo de valores
utilizados na simula¢do de Monte Carlo para ambos os tratamentos s&o
apresentados na Tabela 36. Utilizando os valores pertencentes ao
intervalo apresentado foram avaliados 10.000 cenérios distintos para
uma producéo de P(3HB) de 2.000 toneladas por ano. O preco de venda,
a taxa minima de atratividade e a aliquota de imposto de renda
permanecem inalterados em relacdo as andlises anteriores (Tabela 29,
pag. 117).

Tabela 36 - Funcéo de distribuicéo e intervalo de valores das variaveis
utilizadas na analise de incertezas.

Distribuicdo  Minimo Ma,'s Méximo  Unidade
provavel
. . 79,87 128,67 uUss$.
Eletricidade Triangular (-10%) 88,74 (+45%) MW™h?
Carbonato de Uniforme 1,24 - 1,68  US$.kg™
propileno
Membranade  jormar - 570000 - US$.m?

reciclo
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* Desvio padrao ¢ = 6,6%.

Na Figura 24 s&o apresentados os resultados obtidos na simulagdo
na forma de histogramas para o tratamento a alta pressao.

Figura 24 - Histograma de probabilidade e porcentagem acumulada do custo de
producdo de P(3HB) utilizando o tratamento a alta presséo resultante da
simulagdo de Monte Carlo.
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Verifica-se que a maior parte dos valores obtidos nas simulagdes
se concentra entre US$ 7,00 e US$ 8,00 e, quando comparado com o
custo de producdo calculado pela analise deterministica (US$ 7,41 -
Figura 17, pag. 116) tem-se que em 55,0% dos 10.000 casos avaliados
foram encontrados valores superiores.

Os resultados da aplicacdo do método de Monte Carlo para o
processo de producdo de P(3HB) pelo tratamento térmico sdo exibidos
na Figura 25.
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Figura 25 - Histograma de probabilidade e porcentagem acumulada do custo de
producéo de P(3HB) utilizando o tratamento térmico resultante da simulacéo de
Monte Carlo.
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Assim como na alternativa a alta pressdo, a maioria dos
resultados obtidos para o processo com tratamento térmico compreende
o intervalo US$ 7 — 8, entretanto, como pode ser observado na Tabela
37, a média do custo de produgdo é superior a determinada para o
tratamento a alta pressao.

Tabela 37 - Valores minimos, maximo, médios e desvios padréo obtidos na
simulacdo de Monte Carlo para o tratamento térmico e a alta pressdo.
Alta pressdo  Térmico

Minimo 6,41 6,48
Maximo 8,49 8,70
Média 7,44 7,57
Desvio padrdo 0,28 0,30

Uma vez que a aleatoriedade (dos precos das matérias-primas e
equipamentos) entre os métodos Alta pressdo e Térmico ¢€
essencialmente a mesma, dado que foram utilizados os mesmos
intervalos e distribuigdes para as varidveis apresentadas na Tabela 36
em ambos os métodos, foram contadas as frequéncias em que a
alternativa Alta pressdo apresentou custo de producdo mais baixo que a
Térmico, totalizando uma média de 6.204 em 10.000 casos. O valor
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encontrado é a média de dez contagens, visto que a ordem que oS
valores de custo se apresentam influi no resultado. Portanto, o custo de
producdo de P(3HB) no processo que trata a biomassa por alta pressao €
mais barato que a alternativa que utiliza tratamento térmico com 62,0%
de certeza.

A seguir, na Figura 26, sdo apresentados os histogramas de
densidade de probabilidade referente ao valor presente liquido para os
tratamentos a alta pressao e térmico.

Figura 26 — Distribuigdes de densidade de probabilidade para o valor presente
liquido dos tratamentos Alta pressao e Térmico decorrente da simulagdo de
Monte Carlo.
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Verifica-se que o VPL foi positivo em 98,1% das simula¢fes
realizadas para o processo que utiliza tratamento a alta pressao e 95,2%
para o tratamento térmico, indicando que o empreendimento foi capaz
de gerar riqueza aos fornecedores de capital na maior parte dos casos
avaliados.

Mesmo ap6s a anélise de incertezas, as alternativas de tratamento
se mostraram bastante semelhantes, com uma ligeira vantagem do
cenario Alta pressdo em relacdo ao Térmico. Dessa forma, como
varia¢fes no preco de matérias-primas e equipamentos no mercado sdo
frequentes, conclui-se que a producdo de P(3HB) tratando a biomassa,
tanto por alta pressdo quanto pela elevacdo da temperatura, sao atraentes
do ponto de vista econémico dentro das consideracdes realizadas.
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5 RECOMENDAGOES

Alguns pontos a serem estudados e aprimoramentos Nno processo
sdo sugeridos:

e Devido ao volume de meio a ser permeado pela membrana
de reciclo de células, uma elevada éarea de filtro se faz
necessaria, resultando em grandes investimentos. Portanto,
um estudo direcionado a reduzir o volume dos pulsos de
nutrientes, a fim de reduzir a area de filtro de reciclo traria
grandes beneficios em termos econdmicos ao processo.

e Ha elevado consumo de melago citrico durante o cultivo,
como se trata de um residuo ndo ha aumento dos gastos,
porém limita a possibilidade de expansdo da planta. Poder-
se-ia realizar estudos visando reduzir o consumo de melaco,
como por exemplo, por meio da adicdo de outro substrato
guando a concentracdo de ART no meio for menor do que a
utilizada no estudo em que esse trabalho se baseou (30 g.L™,
lenczak et al, no prelo).

e Os equipamentos utilizados no tratamento da biomassa
utilizando ultrassom e alta pressdo apresentam elevado custo
de aquisi¢do. Portanto, sugere-se efetuar a centrifugacéo do
caldo fermentado como etapa anterior ao tratamento da
biomassa, reduzindo assim o volume a ser tratado e,
portanto, permitindo a utilizacdo de equipamentos de menor
capacidade e menor custo.

e Quines (2015) apresenta estudos de extracdo utilizando
solvente recuperado em até 11 vezes. Para reduzir a
guantidade de solvente utilizada, no presente estudo,
imaginou-se descartar o solvente somente ap6s 50 vezes. A
fim de corresponder aos resultados de extracdo obtidos por
Quines (2015), propde-se que a quantidade de ciclos de
utilizacdo de solvente seja reduzida.

e No presente estudo, houve a reutilizagio da agua no
processo. Entretanto, estudos de precipitagdo com &gua
recuperada ndo foram realizados. Como mencionado, a agua
reutilizada é composta em massa por 1,5% de carbonato de
propileno. Dessa forma estudos de precipitacdo utilizando
agua com essa composicao Sa0 necessarios.
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Dados os altos custos de produgdo e, portanto, de venda do
P(3HB) quando comparado os custos dos polimeros de origem
petrogquimica, sua concretizacdo no mercado é dificultada. Desse modo,
se houvessem politicas governamentais de incentivos fiscais ou
legislacbes a respeito da incorporacdo do P(3HB) em polimeros de
origem petroguimica na forma de blendas, poderia haver uma dilui¢do
significativa no prego do biopolimero. Outra maneira de se incentivar o
uso dos plasticos biodegradaveis € por meio da taxacdo dos polimeros
derivados do petroleo, isto é, poderia se estimar e considerar o custo do
descarte de plasticos do petréleo em seu preco de compra. No caso de
produtos de alto valor agregado que utilizem grandes quantidades de
plastico em sua composicdo, poderiam ser impostas politicas de
responsabilidades pelo poés-uso do produto ao fabricante, como o
recolhimento e reciclagem do polimero. Além disso, a planta de
producgdo de P(3HB) poderia adotar uma estratégia de diferencia¢do do
produto com foco em algum mercado especifico, fabricando produtos
especializados, agregando valor ao polimero. Por ser biocompativel,
poder-se-ia fabricar o P(3HB) para fins médicos, como implantes e
enxertos, aumentando assim seu pre¢o de venda.
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6 CONCLUSAO

A partir dos resultados obtidos das simulagBes efetuadas no
software Aspen Plus e, de acordo com as andlises realizadas para o
processo de producdo de P(3HB), foi possivel concluir que:

Por meio dos balancos de massa e energia realizados, foi
possivel identificar as possibilidades de troca regenerativa
de utilidades e energia, assim como reconhecer os gargalos e
limitacGes presentes no processo. Tendo como exemplo a
identificaco da perda de solvente incorporado aos residuos
celulares, onde foi proposta uma etapa de lavagem e
filtracdo para sua recuperacdo. Além disso, identificaram-se
oportunidades de reutilizagdo da &gua no processo,
reduzindo significativamente o consumo dessa matéria-
prima. O uso deste software também permitiu a realizacao
de um pré-dimensionamento dos equipamentos de troca de
calor e coluna de destilacdo, importantes para a realizagéo
da andlise econdmica.

Na realizac@o do escalonamento de processos, modificacfes
em relacdo ao proposto em escala de laboratério sdo
necessarias para adequar o processo a realidade industrial.
Pode-se citar a alteragdo das condi¢cGes de secagem da
biomassa e a proposicdo de um método de tratamento do
melago citrico alternativo a utilizacdo de membranas de
microfiltracdo.

Foi possivel, através das simulacbes e das andlises,
comparar as alternativas de tratamento em termos
econdmicos. Em relagdo ao custo de producgdo, o processo
gue utiliza o tratamento da biomassa a alta pressdo
apresentou a quantia de US$ 7,41 por quilo de P(3HB)
produzido. Para as alternativas foram determinados os
custos de US$ 7,51, US$ 7,79, US$ 8,17, utilizando o
tratamento  Térmico, Ultrassom e Sem tratamento,
respectivamente.

Baixos desembolsos em equipamentos e utilidades com o
tratamento da biomassa ndo garantem por si S6 um baixo
custo de produgdo, como por exemplo, a rota de processo
gue ndo utiliza tratamento, que obteve o custo de producédo
mais elevado entre as alternativas. Assim como que apenas
uma elevada capacidade de recuperacdo do método pode néo
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ser determinante na definicdo do melhor tratamento, dado
gue o tratamento a alta pressdo (97,8% de recuperagdo)
apresentou custo de producdo muito préximo ao tratamento
térmico (92,1% de recuperacdo). Portanto, nos processos
avaliados, os desembolsos com o tratamento e a capacidade
de recuperacdo do método foram simultaneamente
importantes na defini¢do do custo de producéo do P(3HB).
A capacidade de recuperacdo polimérica do método
empregado tem impacto direto no tamanho dos
equipamentos e consumo de matérias-primas. Para a
alternativa que ndo utiliza tratamento da biomassa e
apresenta 81,7% de recuperacdo, foi necessario um
investimento em matéria-prima 1,25 vezes o da alternativa
de tratamento a alta pressdo (97,8% de recuperacdo). O
investimento em equipamentos foi 1,09 vezes maior na
alternativa sem tratamento quando comparada com o método
a alta pressdo.

Anadlise de sensibilidade apresentada na Figura 20 demonstra
a influéncia do aumento da capacidade de produgdo sobre
investimento relativo. O valor encontrado para a capacidade
de produgéo de 2.000 t.ano™ foi de US$ 35.240.tpans) ™ jé
em uma planta com capacidade de 10.000 tano® o
investimento relativo é de US$ 20.677.tp(3HB)'1, evidenciando
a vantagem de se operar com maiores capacidades de
producéo.

A concentracdo celular atingida no cultivo é de grande
importancia no custo final de producdo do P(3HB). Uma
elevada concentragdo celular requer equipamentos de cultivo
de menor capacidade para a producdo da mesma quantidade
de polimero. Na anélise de sensibilidade realizada,
verificou-se que um cultivo que atinja 61,6 g.L™ de células
necessita de dois biorreatores de 153,7 m®, enguanto que
com a concentracio de biomassa de 140 g.L*, dois
biorreatores com capacidade Util de 66,7 m? sdo suficientes
para a producdo na mesma quantidade de P(3HB). Nesse
caso, a economia no investimento em capital fixo gerada foi
de 20%.

Os indicadores econdmicos Taxa Interna de Retorno, Valor
Presente Liquido e periodo de payback apresentaram
resultados similares para as alternativas Alta pressdo e
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Térmico, sendo as formas de recuperar o produto final
apontadas como as mais adequadas no sentido econémico.
Mediante analises de incertezas pelo método de Monte
Carlo, verificou-se que o tratamento a alta presséo tem uma
pequena vantagem sobre o tratamento térmico, apresentando
VPL positivo em 98,1% dos cenarios analisados, contra
95,2%. Além disso, o custo de producgdo de P(3HB) é menor
utilizando-se a alternativa a alta pressdo do que quando se
utiliza tratamento térmico em 62,0% das ocorréncias.

Por meio da analise de sensibilidade foi constatada a
influéncia do aumento de escala sobre custo de producao,
entretanto a quantidade de melago citrico disponivel na
indGstria ndo permite um preco de P(3HB) competitivo.
Utilizando quase todo melaco gerado no estado de Séo Paulo
0 custo de producdo no P(3HB) foi de US$ 4,72 por quilo
(capacidade de producdo de 10.000 t). Entretanto, vale
ressaltar que neste processo € utilizada elevada quantidade
de melaco citrico por tonelada de P(3HB) produzido.

Dadas as modificagdes realizadas em relacdo ao trabalho de
Quines (2015), mais estudos sdo necessarios para poder
aferir quantitativamente a respeito da qualidade e
caracteristicas do produto obtido.

Uma vez que os custos de producdo foram determinados
para uma planta com pequena capacidade de producéo, esses
valores podem ndo representar uma boa referéncia ao
mercado.
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APENDICE A - FORNECIMENTO DE OXIGENIO E
POTENCIA TRANSFERIDA

Os parametros e varidveis sdo dados nas unidades do sistema
internacional, porém algumas grandezas serdo indicadas nas unidades
qgue sdo usualmente encontradas na literatura. As pressGes dadas ou
calculadas séo as pressdes absolutas.

Para ter conhecimento numérico das necessidades de aeracdo e
fornecimento de poténcia no presente estudo, € preciso inicialmente
conhecer a pressdo no interior do biorreator.

A pressdo no fundo do reator é dada pelo peso da coluna de meio
de cultura mais a pressao no topo do reator, ou seja:

Pfundo = Ptopo + Preio (13)

Onde:

Ptundo = Presséo no fundo do reator (atm)

Ptopo = Presséo no topo do reator (head space) (atm)

Pmeioc = Pressdo hidrostatica causada pela coluna de meio de
cultura (liquido + ar) (atm)

A fim de se manter a assepsia, além de aumentar a eficiéncia da
transferéncia de oxigénio, imaginou-se trabalhar com uma sobre-pressao
no topo de 0,40 atm, ou seja, uma presséo no topo de Pigpe= 1,40 atm.

Na parte superior do biorreator ha disponivel um espaco para a
expansdo causada pelo ar no meio liquido (gas hold-up). Assume-se,
gue a distribuicdo deste gas no meio seja uniforme. O volume de hold-
up deve ser compativel com a aeracdo imposta de 0,50 v.v.m. (vazédo
especifica de aeragdo) e a definicdo de seu valor foi baseada no trabalho
de Bader (1986) que, da mesma maneira, determinou um valor para a
expansdo do liquido no reator. Entretanto, sabe-se que o hold-up é
funclo da agitagdo e aeracdo aplicada. Assim, para se ter dados mais
precisos sobre o sistema, deve-se relacionar essas grandezas ao gas
hold-up.

A pressdo hidrostatica exercida pela coluna de caldo sob aeracéo
é dada por:

(Vliq + Vexp)pmeiog
Prieio = D2 (14)
4T 1,013.10°
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Onde:

Pmeio = Pressdo hidrostatica causada pela coluna de meio de
cultura (liquido + ar) (atm)

Viiq = Volume total de liquido (m®)

Vexp = Volume disponivel para a expanséo do liquido causada
pel?? incorporacdo de ar (considerado como 15% do volume de liquido)
(m°)

pmeio = Densidade aparente do meio (liquido + ar) (1.043,6 kg/m®)

g = Aceleracdo da gravidade (m/s?)

D+ = Didmetro do tanque (m)

A densidade aparente do meio foi determinada a partir da
equacdo (15).

_ (mliq + mar) 15
Pmeio (qu + V;xp) ( )

Onde:

mji; = Massa de liquido contida no volume V;, (considerando a
densidade do liquido como 1.200 kg/m®) (kg).

m, = Massa de ar contida no volume Ve, (estimada utilizando a
lei geral dos gases) (kg).

Assim, é possivel calcular a pressdo média no biorreator sob
aeracdo, P, ou seja:

Ptopo + Pfundo (16)
2

?:

Utilizando a equacdo (13), e considerando um tanque com
volume total de liquido de 153,7 m®, diametro de 4,50 m e densidade do
liquido como sendo 1200 kg.m™, encontra-se para a presséo exercida
pelo liquido 1,29 atm e para a pressao no fundo do tanque, Psyngo, O Valor
2,69 atm. Desta forma, a pressao média no biorreator € 2,05 atm.
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Al Transmissdo de poténcia ao liquido pelo sistema de
agitacdo

Pretende-se através da agitacdo, movimentar o liquido para tornar
0 meio tdo homogéneo quanto possivel. Pode-se quantificar esse
movimento através do conceito de transferéncia de poténcia. A
capacidade de um impelidor de transmitir poténcia ao liquido é funcédo
de diversos fatores, tais como, o tipo e didametro do impelidor utilizado,
frequéncia de agitacdo, geometria do reator e das caracteristicas
reolégicas do meio.

Para efetuar o calculo da poténcia transmitida, imagina-se o
liquido estando a temperatura de 35°C, de forma que a densidade seria
de 1200 kg/m® e considerando a viscosidade como 0,01 kg/m.s (AIBA et
al., 1973).

Em seus trabalhos, Rushton et al. (1950) empregaram a analise
dimensional para determinar a influéncia de possiveis variaveis sobre a
poténcia transmitida, além de determinacfes da poténcia transmitida
para diversos impelidores e em diferentes geometrias para sistemas ndo
aerados. Na Figura 27 tém-se os resultados dos autores mencionados na
utilizacdo de turbinas de disco e pas planas (flat-blade) e tipo hélice
(marine propeller) em reatores com geometria padrdo. Os dados obtidos
sdo a correlacdo do adimensional NUumero de Poténcia (Np) com o
adimensional Nimero de Reynolds (Nge). Para tanques com chicanas
para a quebra do vortice, podendo-se escrever:

Np = f(Nge) (17
com:

_ NDizpliq (18) N, Py

=—— 19
W N3D?piiq (19)

Re

Onde:

Np = Numero de Poténcia (adimensional)

Nge = NUmero de Reynolds (adimensional)

Po = Poténcia transmitida (W)

piig = Densidade do liquido (kg.m™)

N = Velocidade de rotacéo do impelidor (s™)
D; = Didametro do impelidor (m)

W, = Viscosidade do liquido (= 0,01 kg.m™.s™)
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Figura 27 - Numero de poténcia como fungo do nimero de Reynolds para
turbinas tipo hélice (marine propeller) e pas planas de 6 pas (flat six-blade).
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Fonte: Rushton et al. (1950).

A partir da figura acima se pode definir trés regides distintas,
guando Re<10, tem-se regido laminar, a partir desse valor, observa-se
um estado de transicdo e para valores de Re>10" se tem regime
turbulento, no qual o N tem valor constante independente do Nrge.

Rearranjando a equagdo (19), pode-se escrever que a poténcia
transmitida é:

Py = N,N3D;*p (20)

Dado a consideracdo que os impelidores operam com velocidade
minima de rotacdo de 50 rpm, pode-se obter a partir da equacédo (18), o
NUmero de Reynolds, Nge, 0 qual vale aproximadamente 1,93.10°
indicando que o regime é turbulento, o que, segundo os dados de
Rushton et al. (1950) (Figura 27), leva a determinacdo de Np = 6,2.

Substituindo os valores relativos ao reator sob anélise na equagéo
(20), tem-se que a poténcia transmitida vale:

P, = NpN3D;%p = 6,2 x 0,833 * 1,39 x 1200 = 88,9 kW (21)

Desta forma, a poténcia total dissipada pelos quatro impelidores
seria de 88,9 kW.

Segundo resultados de Hudcova et al. (1989), um distanciamento
minimo entre turbinas (Hi/D;) = 1,8 permite que o fluxo gerado por uma
turbina ndo influencie no desempenho das demais, promovendo o
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maximo de poténcia transmitida. Desse modo, imaginou-se que o
biorreator utilizado segue essa relacdo proposta, portanto sem aeragdo as
turbinas estariam transferindo a mesma poténcia.

Em sistemas onde ha o uso de aeracdo (borbulhamento de ar) o
calculo da poténcia transmitida deve ser corrigido. A presenca de bolhas
de ar no liquido levara a reducdo da densidade aparente do liquido,
provocando uma reducdo na poténcia transmitida em relagdo a poténcia
transferida ao liquido néo aerado.

A fim de calcular a poténcia dissipada por cada turbina, quando
submetidas a aeracdo, calcula-se o NUmero de Aeracdo (Np),
introduzido por Ohyama e Endoh (1955) e dado pela equacéo (22).

Q

N, = —
47 ND?

(22)

Onde:

Q = Vazdo de aeragdo (nas condicbes de pressdo e temperatura
presentes no reator) (m>.s™)

N = Velocidade de rotagdo do impelidor (s™)

D; = Didmetro do impelidor (m)

A vazdo de ar responsavel pela aeracdo do meio vale 0,5 v.v.m,
neste caso, 4.610 m>.h™ (CNTP), corrigindo para a pressio média no
biorreator e temperatura de 35 °C, encontra-se 2.541,96 m>h™.
Determinou-se para 0 Numero de Aeragdo (equagdo (22), pag. 151) o
valor de 0,32. O valor encontrado é coerente com os dados obtidos por
Hudcova et al. (1989). Esse autor relaciona os valores de N, com a razdo
P4/P (poténcia no sistema aerado e poténcia no sistema néo aerado),
desse modo, pdde-se obter a poténcia desprendida em um sistema sob
aeracdo. Na Figura 10 do mencionado artigo, observa-se Py /P ¢é
praticamente constante a partir de valores de No=0,12. Desta forma, a
relagéo P/P4 para os impelidores € de aproximadamente 0,7.

Assim, a poténcia transferida para meio aerado em um briorreator
de 153,7 m* com os impelidores operando a 50 rpm é:

kw HP
P, =889%0,7 = 622kW - 0,40 — = 0,54— (23)
m m

O valor encontrado se situa abaixo da faixa de valores descrita
por AIBA et al. (1973), ou seja, de 0,7 a 2,2 kW/m®. Dessa forma,
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entende-se que o liquido no interior do reator encontra-se sob agitacdo
moderada.

A.2 Coeficiente volumétrico de transferéncia de
oxigénio

A velocidade de transferéncia de oxigénio da fase gasosa para a
fase liquida é altamente influenciada pela vazdo de aeracdo e pela
agitacdo empregada. Além disso, a medida que se efetua essa
transferéncia de massa ocorre, simultaneamente, o consumo do oxigénio
dissolvido pelos microrganismos. Portanto, o balango de oxigénio no
meio liquido pode ser equacionado, como mostra a equacéo (24).

dc

P kpa(C*% = C) — Qo2 Xy (24)
Onde:
C = Concentracdo de oxigénio dissolvido no meio liquido
(Mgoz. L)

k.a = Coeficiente volumétrico de transferéncia de massa (h™)

C™' = Concentracao de saturacdo do oxigénio dissolvido no meio
liquido (Mgo.L™)

Qo2X; = Velocidade de consumo de oxigénio pela biomassa
residual (mgoz.L™.h™)

A determinacdo do k a em um fermentador é essencial, a fim de
se verificar se a aeracdo esta sendo eficiente e quantificar a influéncia
das demais grandezas sobre o processo. Para melhor descrever o
processo de transferéncia de massa, buscam-se desenvolver relagdes
semi-empiricas, ou seja, os valores de certos pardmetros devem ser
obtidos experimentalmente, pois sdo fortemente dependentes da
geometria do sistema, tipo de impelidor utilizado, assim como da
poténcia transferida ao meio.

Uma relacdo para a determinacdo do valor do k.a em meios
agitados e aerados foi proposta por Richards (1961) (equacgdo (25)):

P 0,4
ka=c <V—g) (Vg)*5NO5 (25)

liq
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Os valores de V, sdo dados pela equagéo (26).

Q0
k=D (26)
4

Onde:

¢ = Constante de proporcionalidade (adimensional)
Py = Poténcia transferida ao meio aerado (kW)

Viiq = Volume de liquido (m®)

V; = Velocidade superficial do gas (m.s™)

N = Velocidade de rotagéo dos agitadores (s™)

Q = Vazéo de aeracdo (m>.s™)

D+ = Didmetro do reator (m)

Desse modo, substituindo-se os valores encontrados na segdo
anterior na equacdo (25) determina-se o valor de kia. O valor do
coeficiente ¢ é dependente da composi¢do e viscosidade do meio, assim
como das unidades utilizadas e, neste caso, vale 284,07 (RICHARDS,
1961).

Nas equacdes (25) e (26) o valor de k a é dado na unidade do
sistema internacional (s™), porém é mais comum encontrar em h™ |
portanto o valor encontrado sera convertido para a medida usual, esse
resultado é apresentado na Tabela 38.

Tabela 38 - Valores obtidos para velocidade superficial do gas e para o
coeficiente volumétrico de transferéncia de oxigénio (k, a).
Velocidade superficial k.a
(102 m.s™) (h™)
4,40 38,1

Vale ressaltar que o valor obtido para k, a é referente a velocidade
de rotagdo minima estipulada para os impelidores. Assim sendo, o valor
da velocidade de rotacdo dos impelidores varia ao longo do cultivo para
corresponder as necessidades de respiragdo do microrganismo.

O reator € alimentado com ar atmosférico contendo 20,9% de
oxigénio. Dado a baixa solubilidade do oxigénio em agua, utiliza-se a lei
de Henry para calcular a concentracdo de saturacdo do oxigénio, como é
mostrado na equacdo abaixo.
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— XpoP, + P, ‘
P02 — 02 fundo2 02 saida (27)

€9t = He Py, (28)

Onde:

P,, = Presséo parcial média de oxigénio (atm)

Xo2 = Fracdo molar de oxigénio na fase gasosa

Psundo = Pressdo no fundo do reator (atm)

Possaida = Pressdo parcial de oxigénio na saida do reator
(equivalente a sobre-pressao exercida, 0,4) (atm)

He = Constante de Henry (33,4 mgo,.L™.atm™, a 35°C)

C™ = Concentragdo de saturacdo de oxigénio no meio liquido
(mg.L™)

O oxigénio sera consumido no interior do reator, dessa forma, o
ar que chega aos estagios superiores do biorreator contém menor fracéo
de oxigénio do que o que é inserido na parte inferior. Portanto, utiliza-se
a pressdo parcial meédia de oxigénio para a determinacdo da
concentracao de saturagdo para o oxigénio dissolvido.

O valor da concentragdo de saturagdo para o oxigénio foi
determinado como sendo 16,08 mg.L™" e ressaltando a consideragdo de
gue a concentracdo de oxigénio dissolvido no meio é 30% do valor de
saturacdo em condigBes ambientais de temperatura e pressdo, tem-se o
valor de 2,09 mg.L ™ para essa grandeza.

Ao considerar a concentragdo de oxigénio dissolvido no meio
como constante, a equacdo (24) se torna:

Qo2Xy = kpa(C** - C) (29)

Dado que para o oxigénio ser consumido deve haver a
transferéncia desse da fase gasosa para a fase liquida. Assim, a partir
dos valores experimentais do consumo de oxigénio pelos
microrganismos (QoX) é possivel, por meio da equacdo (29),
determinar o k a minimo para que as necessidades dos microrganismos
em termos de respiragdo sejam supridas e portanto, a velocidade minima
de rotacdo dos impelidores. Os valores encontrados sdo apresentados na
Tabela 39.
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Imaginou-se fixar a velocidade de rotagdo em 50 rpm durante 0s
periodos de menor exigéncia de transferéncia de oxigénio e, mediante
um controlador, aumentar a velocidade de rotacdo quando necessario.

Na Tabela 40 encontram-se os valores médios e maximos
encontrados para a poténcia transferida ao meio pelo sistema de agitacdo
na unidade do sistema internacional e medida usual. Esses valores seréo
utilizados na quantificacdo do uso de energia elétrica necessaria para
operar a planta.

Tabela 39 - Resultados para k a minimo, velocidade de rotagdo minima e real
(Nmin- € Nyear, respectivamente) e poténcia transferida pelos impelidores em um
biorreator de 137,5 m®,

Tempo Qo2X k.a min. Nimin Nieal Pot. transf.
(h) (mgo,.L.h ™) () (rpm) (rpm) (kw)
0,0 194,21 13,9 27,6 50,0 54,1
2,0 201,93 14,4 28,3 50,0 54,1
4.0 201,93 14,4 28,3 50,0 54,1
6,0 61,34 4.4 14,0 50,0 54,1
8,0 83,00 59 16,8 50,0 54,1
10,0 198,78 14,2 28,0 50,0 54,1
12,0 284,45 20,3 34,6 50,0 54,1
14,9 358,91 25,7 39,7 50,0 54,1
15,0 393,94 28,2 41,9 50,0 54,1
16,0 403,81 28,9 42,5 50,0 54,1
18,0 429,92 30,7 44,1 50,0 54,1
20,0 459,01 32,8 45,8 50,0 54,1
22,0 483,00 34,5 47,2 50,0 54,1
24,0 503,31 36,0 48,4 50,0 54,1
26,0 520,94 37,3 49,4 50,0 54,1
27,0 532,89 38,1 50,0 50,0 54,2
30,0 547,33 39,1 50,8 50,8 56,8
32,0 564,07 40,3 51,7 51,7 59,9
34,0 576,69 41,2 52,4 52,4 62,3
36,0 589,00 42,1 53,1 53,1 64,7
38,0 601,35 43,0 53,7 53,7 67,1

Tabela 40 - Valor médio e m&ximo da poténcia transferida ao meio pelos
impelidores.

kw  kw.m? HP HP.m™
Média 56,0 0,36 75,22 0,49
Maximo 67,1 0,44 90,09 0,59
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APENDICE B - RESULTADOS DE BALANGOS DE MASSA
E ENERGIA OBTIDOS VISANDO O DIMENSIONAMENTO
DOS EQUIPAMENTOS E QUANTIFICAGAO DO USO DE
MATERIAS-PRIMAS E UTILIDADES.

B.1 - PROCESSO DE PREPARO E ESTERILIZAGCAO DO
SUBSTRATO, NUTRIENTES E EQUIPAMENTOS

Conforme comentado na secdo 3.6, o melaco antes de ser
utilizado como substrato deve ter os sélidos insollveis presentes em sua
composicdo retirados e sofrer a adigdo da enzima invertase. Na Figura
28 esta representado o fluxograma do processo de flotacdo do melaco
citrico e esterilizagdo de todos nutrientes necessarios para 0
desenvolvimento celular e acimulo de P(3HB). Ambas as solucfes de
nutrientes sdo esterilizadas no mesmo conjunto de equipamentos.

Figura 28 - Fluxograma do processo de flotagdo do melago citrico e
esterilizacdo do substrato utilzado no crescimento celular.
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Inicialmente deve-se ajustar a temperatura do melago citrico
bruto (MELBRUTQ) em 68 °C, temperatura em que ocorrera a etapa de
clarificacdo. A 4gua que foi utilizada no aquecimento do melago
(H20RESFR) ¢é resfriada e retorna parcialmente ao processo. Na
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operacdo de flotacdo (FLOTADOR) ocorre a injecdo de ar e adi¢do de
acido fosférico (ndo representadas no fluxograma), porém a quantidade
necessaria, 0s equipamentos e matérias-primas utilizados foram
contabilizado na analise econémica.

A capacidade do equipamento foi determinada a partir da
guantidade de melago citrico que sera utilizada. Adotaram-se as
recomendacbes do fabricante, apresentadas na Tabela 41, scbre a
guantidade de matéria-prima e condi¢cdes de operacdo necessarias para
atingir as especificacdes desejadas.

Tabela 41 - Recomendaces do fabricante para operagdo de um flotador.
Concentragdo de &cido fosforico 250 g.(t M.S. de melaco)™

(HsPO,)

Agente decolorante 10  g.(t M.S. de melago) *
Vazdo de ar 0,03 m®dear.m®de melaco
Temperatura de operacéo 68 °C

Reducdo de volume na clarificacdo 125 %

Os solidos insollveis retirados do melaco no flotador séo
representados pela corrente MFLOTADO, a qual é encaminhada para a
secdo de tratamento de residuos. O melago clarificado (MELCLAR) é
misturado com a solucdo de nutrientes (NUTRIENT) previamente
preparada e que estava armazenada em tanques de pequena capacidade.
A mistura contendo melagco e nutrientes (MELNUTR1) € aquecida
através da passagem em trocador de calor (TC-2). A corrente aquecida
recebe a injecdo direta de vapor a pressdo de 5 bar (VAP5BAR) e é
esterilizada no interior da tubulacdo, em seguida é resfriada (TC-2),
transferindo calor para a mistura de nutrientes a ser esterilizada, e esta
pronta para ser armazenada e utilizada no cultivo celular (MEIOEST).

O tempo de uso dos equipamentos de esterilizagéo foi dividido da
seguinte maneira:

e O volume total a ser utilizado por reator em uma batelada e
gue, portanto, deve ser esterilizado é dado pela soma das
duas solucdes, ou seja, 399,2 m®, nos quais:

o 308,4m3- Melaco citrico clarificado
o 67,98m°—Agua
o 22,80 m*— Demais nutrientes

e Considerando 5 horas para limpeza e manutencdo dos
equipamentos de esterilizacdo e tanque de armazenamento,
tem-se 22,7 horas para tratar o volume de meio necessario
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para cada um dos dois biorreatores, portanto uma vazao de
17,58 m*h™,

Na Tabela 42 s&o exibidas as quantidades de nutrientes, melago e
utilidades utilizadas por um biorreator de 153,7 m® (relativo a uma
producédo anual de 2.000 toneladas de P(3HB) utilizando o tratamento a
alta pressdo) durante uma batelada nas etapas de preparo e esterilizacdo
do substrato.

Tabela 42 - Quantidade de matérias-primas e utilidades utilizadas nos
equipamentos de flotacdo e esterilizagdo por reator por batelada.
Tanque 1 Tanque 2

Unidade Iniciar cultivo Pulsos
Melaco citrico clarificado m’ 86,4 2220
Nutrientes (exceto ureia) m? 8,4 28,0
Agua m® 54,4 -
Vapor (5 bar) kg 2.320 3.885
TOTAL m® 149,2 253,91
Vapor (2,5 bar) - utilidade kg 5.860 8.979
Acido fosforico kg 39,47 101,51

Assim, partindo do volume das solucfes de nutrientes necessério,
determina-se a area do filtro de reciclo de células, apresentado na Tabela
43.

Tabela 43 — Caracteristicas e condi¢Bes de operagdo do sistema de reciclo de
células.

Tempo de op./batelada 22 h

Volume de permeado 2689 m°batelada™
Fluxo médio 0,045 m’m?h?
Vaz#o de permeado 122 m’ht
Vaz#o de reciclo 1222 m’ht

Area de filtro 2716 m?

Na Tabela 44 séo apresentados os resultados de fluxo de massa e
energia para as operacgdes unitarias de flotacdo e esterilizacdo discutidas
relativos ao chamado Tanque 1 (nutrientes para iniciar o cultivo).
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Tabela 44 - Resultados dos fluxos de massa e energia das etapas de flotagdo do
melago citrico e esterilizagdo do mosto para utilizagdo no inicio do cultivo.
Temperatura Pressdo Fracéo de Vazdo massica

(°C) (bar) vapor (-) (kg.h™
MELBRUTO 28,0 1,01 0,0 11.600,00
MELBRT-2 68,0 1,01 0,0 11.600,00
VAPOR 1275 2,50 1,0 690,83
H20RESFR 38,0 2,50 0,0 690,83
MELCLAR 68,0 1,01 0,0 10.150,00
MFLOTADO 68,0 1,01 0,0 1.450,00
NUTRIENT 28,0 1,01 0,0 7.410,00
MELNUTR1 48,8 1,01 0,0 17.560,00
MELNUTR2 100,2 1,01 0,025 17.560,00
VAP5BAR 151,9 5,00 1,0 273,58
MELNUTR3 120,0 3,00 0,0 153.600,00
MEIOEST 58,8 3,00 0,0 17.833,58

A esterilizacdo dos biorreatores é realizada utilizando vapor a 1,2
bar. Determinou-se 0 tempo necessario para se atingir a temperatura de
esterilizacdo utilizando o método da capacitancia global e a massa do
reator foi considerada sendo a area superficial multiplicada pela
espessura média. A mesma metodologia foi utilizada na determinacéo
do consumo de vapor para a esterilizagdo dos tanques de
armazenamento dos nutrientes.

Por seguranga, imaginou-se um acréscimo de 30% sobre a
quantidade de vapor calculada. Na Tabela 45 encontram-se os resultados
dos célculos realizados para a esterilizacdo de um tanque de 192,1 m®
(153,7 m* de volume dtil).
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Tabela 45 - Consumo de vapor na esterilizagéo dos biorreatores.
Biorreator principal

Volume do reator 1921 m°
Didmetro do tanque 450 m
Area troca térmica 12897 m’
Temperatura de assepsia (Tassep.) 100 °C
Coeficiente de troca térmica (U) 850 W.m?Z°C*
Aquecimento da massa do reator

Tempo de aquecimento 0,28 h
(Método da capacitancia global)

Energia necessaria para atingir T ey, 2229 MJ
Consumo de vapor 994 kg
Vapor para preencher o reator 136 kg
Consumo de vapor total (reator principal) 1.130 kg
Determinacdo analoga para o pré-fermentador

Pré fermentador (4,80 m’de volume total) 28 kg

kg de vapor por batelada por conjunto de

TOTAL: 1.506 biorreator e pré-fermentador.

B.2 - PROCESSO DE CONCENTRAGAO, EXTRACAO,
PURIFICACAO E SECAGEM DO P(3HB)

Nesta se¢do sdo abordadas as etapas que compdem o processo de
extracdo, purificacdo e secagem do P(3HB) simulado no software
Aspen. Na Figura 29, é apresentado o fluxograma do processo e, nas
paginas seguintes sdo detalhadas e discutidas as operagfes unitarias
envolvidas.

Os resultados de fluxo de massa e energia apresentados séo
referentes ao processo de fabricacdo de P(3-HB) utilizando o tratamento
com homogeneizador com alta pressao e sdo relativos a producdo anual
de 2.000 toneladas de biopolimero.

A etapa de tratamento da biomassa néo é apresentada na forma de
bloco no fluxograma da Figura 29, porém precede a primeira etapa do
fluxograma (CENTRIF). Da mesma maneira ndo sdo exibidos os blocos
alusivos as bombas. Na simulagdo considerou-se que os tratamentos ndo
produzem alteragdo na composicdo da biomassa contendo o biopolimero
e nem em sua vazdo massica. Ja as perdas relativas a capacidade de
extracdo da alternativa de tratamento sdo consideradas na etapa de
filtracéo a quente (FILTRAQ).
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Figura 29 - Fluxograma do downstream do processo de producéo de P(3HB) (etapa de tratamento e bombas foram omitidas).
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Conforme mencionado, a seguir as operagdes unitarias mostradas
no fluxograma (Figura 29) sdo isoladas e detalhadas. Assim sendo, na
Figura 30 é apresentado o fluxograma das etapas de centrifugacdo e
secagem. O caldo cultivado que sofreu tratamento (CALDOFER) passa
por uma centrifuga (CENTRIF) com a finalidade de concentrar a
solucdo contendo células com biopolimero em seu interior. A fase
sobrenadante, corrente denominada SOBREN, € enviada para a esta¢do
de tratamento de efluentes enquanto que o caldo concentrado
(CALDOCON) é submetido a um fluxo de ar quente (ARQUENTE) a
140 °C no interior do secador (SECADOR), resultando em um fluxo de
ar tmido (ARUMIDO) e uma corrente de células secas. Considerou-se
gue ndo ha perdas de células e polimero no efluente liquido da
centrifuga e nem perdas por arraste no ar de secagem. As demais
condi¢Bes operacionais consideradas sdo apresentadas na Tabela 46 e os
resultados obtidos, na Tabela 47 e Tabela 49.

Figura 30 - Fluxograma da operagdo de concentracéo e secagem do caldo
cultivado.
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Tabela 46 - Condic6es de umidade das correntes efluentes das etapas de
centrifugacdo e secagem que permanecem no processo.
Centrifuga  Secador
Teor de umidade do efluente (base seca) 84% 0,9%
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Tabela 47- Fluxo de massa da concentra¢éo do caldo cultivado.
Parémetro ou

Componente Unidade Correntes
CALDOFER CALDOCON SOBREN
Temperatura °C 35,0 35,0 35,0
Presséo bar 1,01 1,01 1,01
Frac&o de vapor - 0,0 0,0 0,0
Vaz#o méssica kg.h™ 6.098,04 691,18 5.406,87
WATER 5.722,41 315,54 5.406,87
BIOM 117,20 117,20
PHB 258,44 258,44

A composicao do ar de secagem utilizado na etapa de secagem é
apresentada na Tabela 48. O contelido de agua da corrente de ar imido
foi determinado a partir dos dados psicrométricos nas condicOes
ensaiadas. Ar com a mesma composicao é utilizado na secagem final do
polimero (SECAGEM2).

Tabela 48 - Composicdo em fracdo méssica do ar de secagem.

Componente Ar seco Ar Umido
Agua 0,019 0,035
Nitrogénio 0,753 0,740
Oxigénio 0,228 0,225

Tabela 49 - Fluxo de massa da etapa de secagem do caldo concentrado.
Parametro ou

Componente Unidade Correntes
ARQUENTE ARUMIDO CALDOCON CELSEC
Temperatura °C 140,0 98,7 35,0 98,7
Pressao bar 1,01 1,01 1,01 1,01
Fracdo de vapor - 1,0 1,0 0,0 0,0
Vazao massica kg.h'l 19.130,51  19.442,67 691,18 379,02
WATER 363,48 675,64 315,54 3,38
NITRO-01 14.401,45  14.401,45 0,00 0,00
OXYGE-01 4.365,58 4.365,58 0,00 0,00
BIOM 0,00 0,00 117,20 117,20
PHB 0,00 0,00 258,44 258,44

As operagdes unitarias subsequentes a secagem Sd0
esquematizadas na Figura 31. A massa de célula e biopolimero
(CELSEC) sédo enviados para a se¢ao de extracdo onde, em um tanque
agitado e encamisado (representado pelos blocos EXTRACAO e



165

CAMISARE) é misturada com parte do solvente (SOLV) carbonato de
propileno a alta temperatura proveniente da secdo de reciclagem de
solvente e &gua. E no tanque de extracio onde ocorre a extracdo do
biopolimero das células e solubilizagdo no solvente. A partir dos dados
experimentais de Quines (2015) o dimensionamento do reator de
extracdo foi feito para que este apresentasse um tempo de retencéo de 5
minutos no tratamento utilizando alta pressdo e 45 minutos nos demais,
tempos onde se obteve melhores resultados de extragdo. Além disso,
essa operacao deve ocorrer a 150 °C. A quantidade de solvente utilizada
foi seguindo as recomendacGes de Quines (2015), ou seja, 105
gcé|u|as.Lso.veme'l. Os resultados de fluxo de massa dessa etapa sdo
apresentados na Tabela 52.

Figura 31 - Fluxograma do processo de extracao e filtragcdo a quente.
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A corrente efluente do tanque de extracdo (CELSOLV), que
contém solvente, P(3HB) e residuos celulares, ¢ submetida a uma
filtracdo em filtro tipo pré-capa (FILTRAQ) com a finalidade de
remover os residuos celulares, os quais sdo lavados e enviados para a
secdo de eliminacdo de residuos solidos na corrente RCEL-0. Para o
funcionamento adequado do filtro deve-se adicionar previamente o
agente de filtragdo (terra diatomacea), feito por intermédio da corrente
de solvente SOLV2. Nao foi considerado o agente de filtragdo como um
componente da simulagdo no software Aspen, porém a quantidade
necessaria e seu custo sdo contabilizados na andlise econémica. A &rea
de filtracdo e a dosagem de auxiliar de filtracdo foram determinadas
utilizando os pardmetros apresentados na Tabela 50, os valores
encontrados sdo exibidos na Tabela 51.
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Tabela 50 - Parametros operacionais do filtro de pratos tipo pré-capa..

Carga de lodo por m* de filtro (base seca) 16,8 kg.m™*
Dosagem de pré-capa (terra diatomacea) 1,0 kg.m?
Concentragdo da suspensdo de auxiliar de 01 kg.L%y
filtracdo ,

C_arga de lodo e auxiliar de filtracdo por m* de 178 kgm?
filtro (base seca)

Altura da torta final nas bandejas (mé&xima) 55 mm
Densidade da torta na bandeja (base imida) 1380 kg.m*

Fonte: MANTELATTO, 2011

Tabela 51 - Dados operacionais do filtro de pratos tipo pré-capa na producdo de
2.000 toneladas por ano de P(3HB) utilizando o tratamento a alta presséo.

Carga de lodo (biomassa + PHB ndo extraido) 1229  kg.h™

Tempo de operagéo 6 h
Unidades 4

Avrea de filtragéo 20,71 m’
Quantidade de auxiliar de filtracdo 3,45 kg.h™

Para fins de simulacdo, considerou-se que as perdas de
biopolimero relativas a deficiéncia na extracdo (vinculados ao valor de
recuperacdo de cada tratamento) sdo consideradas apenas na etapa de
filtracdo, ou seja, ndo ocorre perda de material polimérico em nenhuma
outra operacdo do processo.

Tabela 52 - Fluxo de massa do processo de extracdo — Processo que utiliza o
tratamento da biomassa a alta presséo.

Parametro ou

Componente Unidade Correntes
CELSEC SOLV CELSOLV1 CELSOLV
Temperatura °C 98,7 160 150 156,3
Pressdo bar 1,01 1,01 1,01 1,01
Vazao maéssica kg.h'l 379,02 2.461,33 2.840,35 2.840,35
WATER 3,38 2,44 5,83 5,83
PROP 0,00 2.458,89  2.458,89 2.458,89
BIOM 117,20 0,00 117,20 117,20

PHB 258,44 0,00 258,44 258,44
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Tabela 53 - Fluxo de massa do processo de filtragem a quente — Processo que
utiliza o tratamento da biomassa a alta pressédo.
Par&metro ou

c Unidade Correntes
omponente
CELSOLV SOLV2 PHBSOLY RCEL-0
Temperatura °C 150 160 150,3 150,3
Presséo bar 1,01 1,01 1,01 1,01
Vazdo massica kg.h' 2.840,35 69,04  2.680,82 228,57
WATER 5,83 0,07 5,89 0,00
PROP 2.458,89 68,97 242217 105,68
BIOM 117,20 0,00 0,00 117,20
PHB 258,44 0,00 252,75 5,69

A partir de dados experimentais, obteve-se que a umidade em
base seca da corrente RCEL-0 é de 86%. Devido a diminuta quantidade
de &gua nas correntes de entrada na etapa de filtracdo (FILTRAQ),
considerou-se que a umidade da corrente efluente de residuos celulares é
composta somente por carbonato de propileno (PROP).

Como observado na Tabela 53, perde-se uma quantidade
consideravel de solvente na corrente de residuos celulares (RCEL-0).
Em uma planta de grande capacidade essa perda representa um grande
revés, uma vez que o custo de aquisicdo do carbonato de propileno é
elevado. A vista disso, optou-se por realizar uma etapa de lavagem e
filtracdo desses residuos para recuperar parte do solvente. Essa operacéo
é esquematizada na Figura 33.

A outra corrente que deixa o filtro prensa, PHBSOLYV, é enviada
para o reator agitado (PRECIPIT) onde, com adicdo de &gua a
temperatura ambiente (H20-P1), ocorre a separacdo do PHB do
solvente mediante precipitacdo. O fluxograma dessa operacdo €
apresentado na Fi%ura 32. A quantidade de &gua utilizada foi na relacéo
de 4 Ligua-Lsovente ~, € O reator foi dimensionado para que houvesse um
tempo de retencdo de 30 minutos, conforme estudos de Quines (2015).

Deve-se, entdo, isolar o biopolimero da solucdo aquosa. Essa
operagdo se da em um filtro prensa (FILTRAF) e ocorre a adigdo de
agua (H20-P2) a fim de facilitar a separacdo. A corrente de PHB que
deixa o filtro (PHBUMIDO) contém 86% de umidade em base seca e,
conforme mencionado anteriormente, considerou-se que ndo ha perdas
de PHB nessa etapa. O efluente liquido, mistura de 4gua com solvente
(AGUASOLYV) ¢é enviado para a secdo de recuperacdo de solvente e o
polimero é seco em um secador (SECADOR?2) utilizando ar quente a
150 °C. O polimero final obtido apresenta 0,9% de umidade em base
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seca. Os resultados encontrados nessas operagGes sdo exibidos na
Tabela 54, Tabela 55 e Tabela 56.

Figura 32 - Fluxograma das etapas de precipitacéo, filtracéo a frio e secagem
final na producéo de P(3HB).
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Tabela 54 - Fluxo de massa do processo de extragdo — Processo que utiliza o
tratamento da biomassa a alta pressao.

Parametro ou

Componente Unidade Correntes
PHBSOLY H20-P1 PSOLVH20

Temperatura °C 150,30 28,00 40,30

Pressdo bar 1,01 1,01 1,01

Fracdo de vapor - 0,00 0,00 0,00
Vazao massica kg.h'l 2.680,82 9.816,00 12.496,83
WATER 5,89 9.682,80 9.688,70
PROP 242217 133,20 2.555,37

PHB 252,75 0,00 252,75




169

Tabela 55 - Fluxo de massa do processo de filtragdo a frio em filtro prensa —
Processo que utiliza o tratamento da biomassa a alta presséo.

Parametro ou

Unidade Correntes
Componente
PSOLVH20 H20-P2 AGUASOLV PHBUMIDO

Temperatura °C 40,30 28,00 39,30 39,30

Pressdo bar 1,01 1,01 1,01 1,01
Vazao massica kg.h'1 12.496,83 983,08 13.009,79 470,12
WATER 9.688,70 968,28 10.439,61 217,37

PROP 2.555,37 14,80 2.570,18 0,00

PHB 252,75 0,00 0,00 252,75
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Tabela 56 - Fluxo de massa da secagem de PHB — Processo que utiliza o tratamento da biomassa a alta presséo.
Parametro ou

Unidade Correntes
Componente
ARFRIO2  ARQUENT2 PHBUMIDOPHBSECO ARUMIDO2
Temperatura °C 25,00 150,00 39,30 109,2 109,20
Presséo bar 1,05 1,01 1,01 1,01 1,01
Fracdo de vapor - 1,00 1,00 0,00 1,00 1,00
Vazdo massica kg.h? 13.228,67 13.228,67 470,12 254,27 13.444,52
WATER 251,35 251,35 217,37 1,51 467,20
PROP 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
NITRO-01 9.958,54 9.958,54 0,00 0,00 9.958,54
OXYGE-01 3.018,78 3.018,78 0,00 0,00 3.018,78

PHB 0,00 0,00 252,75 252,75 0,00
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As correntes de agua utilizadas na precipitacdo do biopolimero
solubilizado e no processo de filtracdo em filtro prensa (H20-P1 e H20-
P2) sdo provenientes da se¢do de recuperacao de agua e solvente. Como
pode ser visto na Tabela 54 e na Tabela 55, essas correntes apresentam
uma pequena fracdo de carbonato de propileno (PROP) em sua
composicdo. Nos experimentos realizados por Quines (2015) foi
utilizado agua destilada nas etapas mencionadas, porém no presente
estudo a quantidade de solvente existente nas correntes que retornam da
secdo de recuperacdo é pequena e, portanto, supde-se nao interferir
significativamente nas operacdes unitarias de solubilizag&o e filtragio.

Conforme dito anteriormente, a corrente de residuos celulares
(RCEL-0) que deixa a operacdo de filtracdo a quente (FILTRAQ), deve
ser lavada para recuperar parte do solvente. O fluxograma dessa etapa €
apresentado na Figura 33.

Figura 33 - Fluxograma do processo de lavagem das células para recuperagdo
do solvente.

Os residuos celulares sdo misturados com agua proveniente do
sistema de reciclo de solvente e agua (H20-R3) em um tanque agitado
(M-H20-C) e em seguida ocorre a separacéo solido-liquido em um filtro
prensa (FILT-BP). Essa operacdo tem o propdsito de recuperar o
solvente presente como umidade nas células, portanto a quantidade de
agua utilizada ¢ muito além da necessaria para solubilizar todo o
solvente presente nos residuos celulares. Os resultados de fluxo de
massa dessas operacdes sdo apresentados na Tabela 57.
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Tabela 57 - Fluxo de massa do processo de lavagem das células — Processo que utiliza o tratamento da biomassa a alta pressdo.
Parametro ou

Unidade Correntes
Componente
RCEL-0 H20-R3 H20-S-RC H20-R5  RCEL-1

Temperatura °C 150,3 60,1 63,0 63,0 63,0

Pressdo bar 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01

Fracdo de vapor - 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazdo méssica kg.h™ 228,57 2.624,29 2.852,86 2.624,29 228,57
WATER 0,00 2.609,27 2.609,27 2.508,27 101,01

PROP 105,68 15,02 120,70 116,02 4,67
BIOM 117,20 0,00 117,20 0,00 117,20

PHB 5,69 0,00 5,69 0,00 5,69
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Observa-se reducdo significativa na vazdo de carbonato de
propileno na corrente de residuos celulares apés lavagem e filtracdo.
Inicialmente a corrente RCEL-0 apresentava 105,68 kg.h™ de solvente e
ap6s a lavagem apenas 4,67 kg.h™* (RCEL-1).

A corrente de dgua mais solvente (H20-R5) que deixa o filtro
(FILT-BP) é misturada novamente com a corrente de agua (H20-R2)
proveniente do sistema de reciclo de solvente e dgua e procede para a
torre de resfriamento para ser resfriada até a aproximadamente
temperatura ambiente (28 °C). O fluxograma dessa etapa de
resfriamento ¢ apresentado na Figura 34.

Figura 34 - Fluxograma da etapa de resfriamento da corrente de &gua reciclada.
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Considerou-se uma perda de dgua de 5% na passagem pela torre
de resfriamento. A agua retirada do processo nos processos de secagem
e na forma de umidade do biopolimero pronto é reposta logo apds a
passagem pela torre de resfriamento (MKUP-H20). Sup6s-se que os
equipamentos sdo ideais e ndo ha outras perdas além das mencionadas.
N&do foram feitos ensaios de extracdo utilizando agua reaproveitada,
desse modo, considerou-se que ndo houve prejuizos significativos a
qualidade do processo de extracdo e purificagdo de PHB. Imaginou-se
também a troca de toda agua do sistema apds 20 ciclos de recuperacéo.
Os dados de fluxo de massa da torre de resfriamento sdo apresentados
na Tabela 58.



Tabela 58 - Fluxo de massa do processo de resfriamento da corrente de &gua reciclada — Processo que utiliza o tratamento da

biomassa a alta pressao.
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Parametro ou

Unidade Correntes

Componente
H20-R6 TR-1 TR-2 H20-PERD MKUP-H20  H20-RESF

Temperatura °C 60,8 28,0 28,0 28,0 25,0 27,8
Pressdo bar 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Fracdo de vapor - 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazao massica kg.h'l 10.497,16  10.497,16  9.980,35 516,80 831,80 10.812,15
WATER 10.336,09 10.336,09  9.819,28 516,80 831,80 10.651,08
PROP 161,07 161,07 161,07 0,00 0,00 161,07
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B.3 - PROCESSO DE RECUPERAGAO DE CARBONATO DE
PROPILENO

Na Figura 36 é apresentado o fluxograma do processo de
separacdo do sistema binario agua-carbonato de propileno. A mistura de
carbonato de propileno e dgua a ser separada é a corrente identificada
como AGUASOLYV, proveniente da etapa de filtracdo a frio. Essa
corrente é separada utilizando um sistema de evaporadores de multiplo
efeito a pressdo reduzida e uma coluna de destilagdo fracionada
operando a pressao atmosférica. O beneficio surtido do uso de mais de
um efeito vem do uso da fase leve que deixa um efeito como fonte de
energia para evaporagdo no proximo efeito, resultando na reducdo da
guantidade de vapor utilizada. J& operando os evaporadores com presséo
reduzida, diminui-se a temperatura de ebulicdo da mistura, facilitando
assim a separagdo dos componentes, como pode ser visto na Figura 35.
S&o utilizados cinco evaporadores trabalhando em diferentes presses,
0s quais sdo identificados de acordo com o nimero do efeito, de EV-1 a
EV-5. As pressbes de operacdo desses equipamentos sdo apresentadas
na Tabela 59.

Figura 35 - Diagrama de equilibrio liquido-vapor (Txy) para o sistema
carbonato de propileno-agua nas pressdes 0,2 bar e 1,01 bar. Eixo das abscissas
referente a fragdo massica do carbonato de propileno (CP)

250 Ty - 1,01 bar
[ Tx - 1,01 bar
200 - —-=—Ty-02bar
%) L
e
2 150 -
S _ -
= _--
5 - -
= 100 _ —=
2
/
50 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 ]
0 0,2 0,4 0,6 038 1

Fracdo méssica de liquido/vapor, CP (-)
Fonte: Banco de dados do Aspen Plus.
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A respeito das correntes que deixam os evaporadores tem-se que
as correntes leves, denominadas “EV-#-L1”, onde o simbolo #
representa 0 numero do efeito, sdo ricas em &gua, enquanto que as
pesadas, sdo ricas em carbonato de propileno e sdo chamadas de “EV-#-
P1” onde, novamente, o simbolo # ¢ relativo ao efeito do evaporador. A
fase leve que deixa um efeito é inserida na calandra do préximo efeito,
transferindo calor & fase pesada do efeito anterior, o qual agora esta
submetido a uma pressdo menor. Desse modo, ocorre a evaporagdo
principalmente de &gua, concentrando a solu¢cdo no interior do
evaporador em carbonato de propileno. A evolugdo da fracdo massica de
solvente na corrente pesada ao longo das operagGes de separacdo é
apresentada na Figura 39.

Tabela 59- Presséo de operagdo dos evaporadores de multiplo efeito e da coluna
de destilagdo.

Efeito Pressdo de operacgao (bar)
1° (EV-1) 1,01
2° (EV-2) 0,80
3°(EV-3) 0,60
4° (EV-4) 0,31
50 (EV-5) 0,20

Coluna 1,01




Figura 36 - Fluxograma do processo de separacéo agua-solvente em evaporadores de multiplos efeitos e coluna de destilag&o.
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Devido as limitagBes relacionadas as ferramentas especificas do
software Aspen, cada evaporador foi representado por diversos blocos.
Na Figura 37 os blocos que compdem um Unico efeito estdo delimitados
pela linha tracejada. Como exemplo é utilizado o segundo efeito dos
evaporadores responsaveis pela separacdo da mistura.

Figura 37 - Representacdo esquematica de um efeito evaporativo utilizando as
ferramentas disponiveis no Aspen.

AGUASOLV(IN)

Na Figura 37, a vélvula (EV-2-VLV) designa a mudanca de
pressdo no interior do evaporador. Os blocos EV-2-CL1 e EV-2-CL2
representam a calandra do evaporador, enquanto que a corrente EV-Q-2
equivale & troca de energia térmica. E no bloco EV-2 onde se da a
separacao de fases, resultando na corrente EV-2-L1, rica em agua, € na
corrente, EV-2-P1, rica em solvente. A corrente que deixa a calandra
desse efeito (EV-1-L2) é misturada com as que deixam as calandras dos
demais efeitos e apds serem resfriadas, retornam ao processo de
extracdo e purificacdo de P(3HB). A corrente rica em solvente passa
através dos demais efeitos e segue para a coluna de destilacdo
(COLUNA). Séao apresentados na Tabela 60 os resultados de fluxos de
massa das correntes pesadas que deixam os evaporadores (EV-#-P1) e
condi¢des de operacédo dos evaporadores de multiplo efeito.
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Tabela 60 - Condicdes de operagdo dos evaporadores, composi¢do da mistura e
vazdo méssica das correntes pesadas (EV-#-P1) que deixam os evaporadores.

Efeito 1° 20 3° 40 50
},%”;perat“ra 101 95 87,5 72,3 63,6
Pressdo
(bar) 1,01 0,80 0,60 0,31 0,20
Fragdo massica (-)

WATER 0,780 0,750 0,705 0,630 0,497

PROP 0,220 0,250 0,295 0,370 0,503

Vazdo massica (kg.h™)
WATER  9.115,08 7.669,62 6.101,53 4.347,55 2.513,28
PROP  2.567,02 2.563,25 2.558,66 2.553,03 2.544,30
TOTAL 11.682,09 10.232,88 8.660,19 6.900,57 5.057,58

Na Figura 38 é apresentado o fluxograma da operagdo de
destilaco em coluna fracionada visando a separacdo da mistura
solvente-agua. A corrente a ter seus componentes separados (EV-5-P3)
é alimentada no sétimo prato da coluna. A mistura é aquecida em um
revervedor do tipo Kettle com vapor a 35 bar. Utiliza-se vapor a elevada
pressdo para que a separacdo dos componentes seja satisfatoria.
Verifica-se no diagrama de equilibrio liquido-vapor para a mistura agua-
carbonato de propileno (Figura 35) que para atingir elevada pureza de
solvente (fracdo massica de agua tendendo a zero) deve-se elevar a
temperatura do sistema proxima a temperatura de ebulicdo do carbonato
de propileno (241,7 °C). A fase leve (LEV-VAP) deixa a coluna pelo
topo (prato 1) a 105,8 °C na forma de vapor e passa pelo condensador
(COND). O calor latente de condensacédo da fase leve da coluna (LEV-
VAP) é transferido por meio da calandra do primeiro efeito do conjunto
de evaporadores para a corrente AGUASOLV. Na Figura 36 essa
transferéncia de calor é representada pela corrente COL-Q. Parte da
corrente condensada retorna a coluna na forma de corrente de refluxo
(REFLUX) e o restante se junta as demais correntes ricas em agua que
compbem a fase leve dos evaporadores e, apds resfriamento, retornam
ao processo.
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Figura 38 - Fluxograma do processo de destilagdo para separagdo do solvente da
agua.

COLUMA

Os resultados de fluxo de massa e energia das correntes que compreendem a
etapa destilagdo fracionada sdo apresentados na Tabela 61.



Tabela 61 - Fluxo de massa e energia das correntes que compdem a coluna de destilacdo (COLUNA) para separacéo do da
mistura dgua-solvente (entrada: EV-5-P3, saida;: COL-P1 e COL-L2).

Parametro ou

Unidade Correntes
Componente

EV-5-P3  LEV-VAP REFLUX COL-L2 COL-P1

Temperatura °C 110,6 105,8 100,1 100,1 2342

Pressdo bar 1,01 1,01 1,01 1,013 1,01
Fracdo de vapor - 0,528 1,000 0,000 0,000 <0,001
Vaz&o massica kg.h* 5.057,58 2.575,50 30,55 254495 251263

WATER 2.513,28 2.540,91 30,14 2.510,77 2,51
PROP 2.544,30 34,59 0,41 34,18 2.510,12

Fracdo méssica -
WATER 0,50 0,99 0,99 0,99 0,001

PROP 0,50 0,01 0,01 0,01 0,999
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Na Figura 39 é retratado o desenvolvimento da composicdo da
mistura agua-solvente em termos de fracdo massica de solvente ao longo
do processo de separacdo dessa mistura. E observado que a mistura
entra no sistema contendo em torno de 20% em massa de carbonato de
propileno (solvente) e ao passar pelos evaporadores (EV-1 a EV-5) tem
sua composicdo alterada para aproximadamente 50% em massa de
solvente. Apds a passagem pela coluna de destilacdo essa composicao €
de 99,9% em solvente.

Figura 39- Evolucéo da fracdo méssica de carbonato de propileno (solvente) na
corrente pesada (EV-#-P1) ao longo do processo de separagdo da mistura agua-
solvente.
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A seguir, na Tabela 62 e Tabela 63, sdo apresentados os
resultados de balango de massa e energia, assim como 0s principais
pardmetros do refervedor e condensador utilizados na coluna de
destilacéo.
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Tabela 62- Balango de massa e energia e principais parametros do refervedor da
coluna de destilac&o.

Parametro Unidade Valor
Temperatura °C 234,21
Taxa de transmisséo de calor kw 739,48
Taxa de fundo (Bottoms rate) kg.h™ 2.512,63
Taxa de vaporizacdo (Boilup rate) kg.h™ 3.479,69
Razdo de recirculagéo (Boilup ratio) - 1,38
Area m? 146,0
Vaz&o de vapor saturado (35 bar) kg.h™ 2.034,36
Eficiéncia na transferéncia de energia % 75

Tabela 63 - Balango de massa e energia e principais parametros do condensador
da coluna de destilagdo

Parametro Unidade Valor
Temperatura °C 106,63
Taxa de transmissao de calor kW -1.612,97
Taxa de destilagdo (Distillate rate) kg.h™ 2.575,50
Taxa de refluxo (Reflux rate) kg.h™ 41,54
Razdo de refluxo - 0,016

Apobs deixar a coluna de destilacdo, tanto a corrente rica em
solvente quanto a rica em agua se encontram a elevadas temperaturas e
devem ser resfriadas para retornarem ao processo de extracdo e
purificacdo de P(3HB). Na Figura 40 tem-se a representacdo
esquematica das etapas de resfriamento das correntes que deixam o
processo de separacdo da mistura agua-solvente. Os atributos das
correntes retratadas no fluxograma mencionado séo dados na Tabela 64.
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Figura 40 - Fluxograma do processo geral de reciclo de &gua e solvente.
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A adicdo da quantidade de solvente que equivale a perdida ao
longo do processo de extragdo e purificacdo do P(3HB) (MKUP-SOL) é
feita antes do resfriamento da corrente de solvente reciclado
(SOLVREC), poupando agua que seria utilizada no resfriamento
(RESF-1-1). Como pode ser observado na Tabela 64, a corrente rica em
agua (H20OREC) se encontra a elevada temperatura e pressao reduzida,
estando parcialmente na forma de vapor. Desse modo, apds passar por
um trocador de calor (TC-2) onde se da a condensacéo dos vapores, essa
corrente passa por uma bomba visando o aumento da pressdo até
condigdes atmosféricas.

O processo de separacdo de solvente da agua apresenta
desempenho satisfatorio, obtendo uma corrente com 99,9% em massa de
solvente e outra contendo 99,4% de agua. Conforme mencionado
anteriormente, consideraram-se 0s equipamentos e sistemas como ideias
no sentido que ndo ocorrem perdas devidas a evaporacdo ou
condensacgdo. Assim, o Unico local onde ocorre perda de solvente é na
corrente contendo  os  residuos  celulares (RCEL-1 -
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Figura 29) onde o solvente deixa o0 sistema como umidade da
massa celular. Tomando essas consideracdes, foi possivel uma
recuperacdo global de solvente de 99,82 %. Quines (2015) obteve 80%
de recuperagdo do solvente e segundo esse autor “(...) dos 20% de
carbonato de propileno ndo recuperado, 5 % é referente a perda de
solvente na evaporacgdo da agua, 11% proveniente de perdas nas etapas
de filtracdo e 4% de perdas por aderéncia do solvente nos residuos
celulares™.



Tabela 64 - Fluxo de massa da unidade de recuperacdo de solvente e 4gua e correntes de make-up.
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Parametro ou

Unidade Correntes
Componente
AGUASOLVY  SOLVREC H20REC MKUP-SOL  MKUP-H20
Temperatura °C 39,3 234,2 60,1 25,0 25,0
Pressdo bar 1,01 1,01 0,20 1,01 1,01
Fracdo de vapor - 0 < 0,001 0,042 0 0
Vazdo méssica kg.h* 13.009,79 2.512,63 10.497,16 17,74 831,80
WATER 10.439,61 2,51 10.437,10 0,00 831,80
PROP 2.570,18 2.510,12 60,06 17,74 0,00
Fracdo méssica -
WATER 0,802 1000 PPM 0,994 0,000 1,000
PROP 0,198 0,999 0,006 1,000 0,000
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