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RESUMO

GARCIA, L. C. Avaliacdo tecnologica e econémica do processo industrial de
producdo de etanol de permeado de soro de queijo por Kluyveromyces marxianus CCT
7735. 2018. 62f. Monografia (Trabalho de Conclusdo de Curso) — Escola de Engenharia de
Séo Carlos, Universidade de S&o Paulo, Sdo Carlos, 2018.

No Brasil, sdo produzidos cerca de 1,7 bilhdes de quilos de queijo por ano e para cada
quilograma de queijo, sdo gerados 9 quilos de soro de leite. O soro contém cerca de 5% de
lactose, 1% de proteinas e valores de DBO entre 30 e 60 g/L, sendo necessarias opcdes de
tratamento que aproveitem o seu potencial nutricional e energético. A levedura
Kluyveromyces marxianus CCT 7735, isolada de laticinios de Minas Gerais, possui a notavel
habilidade de utilizar a lactose como Unica fonte de carbono e energia em meio hipdxico, a
uma taxa de conversdo de mais de 90% de lactose em etanol. Assim, considerando a
utilizacdo desta levedura para produzir etanol a partir do permeado de soro de leite, este
trabalho procura estimar um valor de rendimento celular a partir de dados da literatura e
avaliar a hipdtese de que o rendimento celular varia com o pH, a temperatura, a concentracao
inicial de células e concentracéo inicial de lactose. Além disso, procura realizar uma analise
econémica de ordem de grandeza de investimentos, custos, receitas e tempo de retorno do
investimento de uma usina que utiliza esta tecnologia, comparando duas alternativas de pré-
tratamento: ultrafiltracdo e evaporagdo e incluindo cenarios diferentes de financiamento e
condicdes de custo do soro. Verificou-se que a levedura cresce de modo associado, com valor
do rendimento celular entre 0,008 e 0,009 g/g. Este resultado foi utilizado para dimensionar
reatores para serem utilizados em uma escala industrial de 1000 toneladas de soro por dia. O
pré-tratamento com ultrafiltracdo e osmose reversa se mostrou técnica e economicamente
viavel e o balanco de massa indicou concentracdo de etanol na saida dos reatores de 6% v/v e
DQO do efluente da destilacdo de 23 g/L, que representa uma eficiéncia de remocéao de 79%
da DQO do permeado. A analise econdmica indica viabilidade se considerar o beneficiamento
e a venda do concentrado proteico, com tempo de retorno de 7,7 anos ou se considerar o
cenario sem juros, com tempo de retorno entre 11 e 12 anos. Para 0s cenarios que incluem
apenas a receita do etanol, os resultados para o tempo de retorno ficaram acima de 30 anos,
indicando baixa viabilidade econémica.

Palavras-chave: Etanol. Soro de leite. Kluyveromyces marxianus. Biotecnologia.



ABSTRACT

SOBRENOME, N. P. Technological and economic evaluation of the industrial
process of ethanol production of cheese whey permeate by Kluyveromyces marxianus
CCT 7735. 2018. 62f. Monografia (Trabalho de Conclusdo de Curso) — Escola de
Engenharia de Séo Carlos, Universidade de S&o Paulo, Sdo Carlos, 2016.

In Brazil, about 1.7 billion kilos of cheese are produced per year and for each kilogram
of cheese, 9 kilos of whey are generated. Whey contains about 5% lactose, 1% protein and
BOD values between 30 and 60 g / L, requiring treatment options that take advantage of their
nutritional and energy potential. The yeast Kluyveromyces marxianus CCT 7735, isolated
from Minas Gerais dairy products, has the remarkable ability to use lactose as the only source
of carbon and energy in anaerobic environment at a conversion rate of more than 90% of
lactose in ethanol. Considering the use of this yeast to produce ethanol from whey permeate,
this work tries to estimate a cellular yield value from literature data and to evaluate the
hypothesis that the cellular yield varies with pH, temperature, initial cell concentration and
initial lactose concentration. In addition, it seeks to conduct an economic analysis of the order
of magnitude of investments, costs, revenues and time of investment return of a plant using
this technology, comparing two pretreatment alternatives: ultrafiltration and evaporation and
including different financing scenarios and cost conditions. It has been found that the yeast
grows in association with the cell yield value between 0.008 and 0.009 g/g. This result was
used to size reactors to be used on an industrial scale of 1000 tons of serum per day.
Pretreatment with ultrafiltration and reverse osmosis has proven to be technically and
economically feasible and the mass balance indicated ethanol concentration at the exit of the
reactors of 6% v/v and COD of the distillation effluent of 23 g/L, representing a removal
efficiency of 79% of the COD of the permeate. The economic analysis indicates feasibility
considering the beneficiation and the sale of protein concentrate, with a return time of 7.7
years or considering the scenario without interest, with a time of return between 11 and 12
years. For scenarios that include only ethanol revenue, the results for the time of return were
over 30 years, indicating low economic viability.

Keywords: Ethanol. Whey. Kluyveromyces marxianus. Biotechnology.
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1. INTRODUCAO

No Brasil, cerca de 11 bilhGes de litros de leite sdo transformados em queijo por ano, o
que corresponde a 46% de toda a producdo fiscalizada de leite do pais em 2015, segunda
dados da Associacdo Brasileira das Industrias de Queijo. Sobre a producgdo informal, que é
estimada em 10 bilhdes de litros de leite por ano, estima-se que 6 bilhdes de litros sdo
destinados para a producéo de queijo (ZOCCAL, 2016).

Sabe-se que 10 quilogramas de leite produzem um quilograma de queijo, resultando
em 9 litros de soro de leite, o que constitui um verdadeiro desafio para as fabricas de queijo,
cujas alternativas de destinacdo sdo a producdo de soro de leite em p6 a um alto custo,
incorporacdo em parte da alimentacdo animal, incorporacdo em bebidas lacteas ou, em Gltimo
caso, adicdo do soro ao efluente da fabrica. O soro de leite contém cerca de 5% de lactose, 1%
proteinas e altos valores de DBO, que podem atingir de 30 g/L até 60 g/L e que faz do soro de
leite uma das principais fontes poluidoras do setor (BRANDAO, 1994).

A alternativa mais econémica ao descarte € a utilizacdo do soro de leite na alimentacao
animal, como previsto na Instru¢cdo Normativa 8/2004 do Ministério da Agricultura, visto que
rebanhos bovinos e ovinos podem alcancar bons niveis de crescimento e producédo leiteira
consumindo soro fresco até 30% do da matéria seca da dieta (DAVID, 2006). No entanto, esta
é uma alternativa vidvel apenas para as fabricas de queijo que estejam proximas de rebanhos,
que ¢ a realidade da maior parte dos pequenos produtores, mas ndo dos grandes laticinios, que
em geral compram o leite de uma rede de produtores e, portanto, estdo suficientemente
distanciadas dos rebanhos de tal modo que o uso do soro para alimentacdo animal é inviavel.

Deste modo, aos grandes laticinios a alternativa de uso do soro é a secagem via
atomizadores, ou spray dryers, para a producdo de soro em p0 para a industria alimenticia
(WESTGAARD, 2001), uma vez que cada secador custa em torno de duzentos mil délares
para uma capacidade evaporativa de 60 a 150 litros de agua por hora (Dry Master, 2017) e
demanda pré-tratamentos para a cristalizacdo da lactose, para evitar que o soro em pé absorva
agua do ambiente, devido ao fato de que a lactose possui dois isbmeros, sendo a beta lactose
altamente higroscopica (PEREIRA et al, 2010). A absorcdo da &gua pelo soro em po cria
dificuldades no armazenamento, conservacao e qualidade do produto.

Avangos na tecnologia de filtragdo por membranas desde o final dos anos 70 tornou
possivel separar as proteinas do soro, que mais recentemente se tornaram ingredientes
populares em diversos alimentos, em especial os suplementos alimentares. No entanto,

produzir as proteinas ndo resolve o problema do permeado, que concentra a maior parte da



lactose e sais minerais. Secar o permeado é uma op¢do, mas a lactose tem usos limitados na
indUstria, devido a palatabilidade e baixa digestibilidade, visto que 70% da populagdo
mundial apresenta algum nivel de intoleréncia a lactose (MICINSKI et al., 2013).

Outros destinos possiveis para o soro de leite estdo indicados na Figura 1, extraida do
Guia Técnico Ambiental de Produtos Lateos da CETESB, com destaque para a fermentacdo
do soro. A primeira inddstria a produzir etanol para combustivel a partir do soro de leite
iniciou as suas operaces em 1985 pela empresa Carbery Milk Products, na Irlanda e desde
entdo algumas plantas adotaram esta estratégia nos Estados Unidos no final dos anos 80,
localizadas em Corona, California e Melrose, Minnesota em que juntas produzem 8 milhdes
de galdes de etanol por ano, na Alemanha com a empresa Miillermilch e Nova Zeléndia, em
2007 (DAMASCENO, 2007). O fato de que duas plantas de producdo de etanol a partir do
soro estejam em operacdo por mais de 20 anos indica que esta tecnologia € aplicavel em
grande escala e pode ser economicamente vidvel dentro do contexto brasileiro (LING, 2008).

Atualmente ja ha diversos estudos que buscam viabilizar uma tecnologia para utilizar
0 soro de leite como matéria-prima para a producdo de etanol no Brasil, via fermentacéo,
contribuindo com uma matriz energética sustentavel. Alguns desses estudos sdo: o de
Floréncio et al (2013), que obtiveram etanol a partir do permeado de soro de queijo “tipo
coalho” hidrolisado, utilizando a Saccharomyces cerevisiae e cujo melhor resultado obtido foi
a taxa de conversdo de 76,14% com a adicdo de 100 g/L de sacarose; Colognesi (2015)
produz etanol em escala piloto, novamente a partir da Saccharomyces cerevisiae, com adi¢ao
de nutrientes e acompanhado da hidrélise do soro; Silveira (2006) e Gabardo (2011) utilizam
diferentes configuragbes de reatores continuos e imobilizados com as leveduras
Saccharomyces cerevisiae e Kluyveromyces marxianus para a producédo de etanol a partir do
soro de queijo.

As leveduras do género Kluyveromyces possuem a notavel habilidade de utilizar a
lactose como Unica fonte de carbono e energia e as Kluyveromyces marxianus sdo
reconhecidas como préprias para o consumo humano, assim como a amplamente utilizada
Sacharomise cerevisiae. Elas possuem um metabolismo respiro-fermentativo e em hipoxia, as
leveduras da espécie Kluyveromyces marxianus vem sendo estudadas devido a altas taxas de
producdo de etanol a partir da fermentacdo da lactose, crescendo tanto em soro in natura
qguanto em permeado de soro, que € o0 soro removido de suas proteinas, sem a necessidade de

adicionar quaisquer nutrientes adicionais.



Figura 1 - Processos possiveis de recuperacao do soro
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Fonte: MAGANHA (2008).

A espécie Kluyveromyces marxianus ja é amplamente estudada, mas apesar do
consenso da comunidade cientifica sobre o grande potencial desta levedura em ser aplicada
em contextos industriais, had poucos estudos que visam otimizar e validar os processos
(DINIZ, 2013). A planta de producédo de etanol da empresa irlandesa Carbery Milk Products
Ltd, por exemplo, trabalha com cepas de Saccharomyces cerevisiae e produz diariamente 214
toneladas de queijo, 9 toneladas de manteiga, 211 toneladas de proteina concentrada de soro e
33,5 toneladas de etanol 95% m/m (GUEDRI, 2016).

As principais etapas para a producdo de etanol de soro sdo o pré-tratamento, a
fermentacgdo e a destilacdo. No pré-tratamento, o soro deve ser esterilizado e concentrado, em
geral por meio de ultrafiltracdo e osmose reversa, cujo retido é basicamente proteina
concentrada. A etapa de fermentagcdo acontece em reatores hipoxicos de batelada em um
tempo entre 12 e 36 horas e na destilacdo o etanol € separado do mosto, para posteriormente

ser concentrado em suas diversas graduagdes e vendido. Os reatores fermentativos sé&o



dimensionados em fungdo da cultura selecionada, que dentre os pardmetros estdo as
constantes cinéticas para as reagfes de interesse e o rendimento celular Yxss, que é uma
constante para o caso de crescimento associado, como costuma ser o das leveduras.

No entanto, levedura de K. marxianus CCT 7735 cultivada em permeado de soro de
leite apresentou grandes variagdes no seu rendimento celular, variando em diferentes
concentragOes de lactose, pH e temperatura, visto que nos estudos ja realizados o rendimento
celular variou de 0,31 até 0,08 g g em aerobiose e 0,08 até 0,035 g g em anaerobiose
(SILVEIRA, 2004) e de 0,24 até 0,07 g mM™* aerobiose e 0,31 até 0,03 g mM™ em hipoxia
(DINIZ, 2009).

Portanto, uma etapa na direcdo de viabilizar a producgéo de etanol a partir de soro de
leite via a promissora cepa de K. Marxianus CCT 7735 é a determinacdo de um valor
confiavel para o rendimento celular, que estabelece a quantidade de levedura que é produzida
no reator a cada batelada e dita a proporcdo do concentrado de leveduras entre o que é
descartado e 0 que volta ao reator na forma de fermento tratado. Além disso, € necessario
estabelecer quais sdo 0s processos adequados de logistica do soro, pré-tratamento,
fermentacdo e destilacdo para que esta tecnologia possa ser implementada ao contexto

brasileiro.



2. OBJETIVOS

O presente trabalho de graduacéo possui dois objetivos principais. O primeiro € avaliar
a hipotese de que a levedura Kluyveromyces marxianus CCT 7735 cresce de maneira ndo
associada. Neste caso, o0 rendimento celular ndo é uma constante e serdo investigados a
influéncia da concentracgdo inicial de lactose e de células, pH e temperatura inicial.

O segundo objetivo é avaliar o processo industrial para a producdo de etanol a partir do
permeado de soro, estabelecendo um panorama geral sobre a tecnologia, incluindo uma
andlise de viabilidade econémica e propor opera¢des unitarias que melhor desempenhem a
higienizacéo e a concentracdo do soro que sdo pontos considerados criticos para a viabilidade
econbmica do processo. Assim, esta pesquisa buscara:

e Formular um modelo matematico que descreva o rendimento celular Yys em
funcdo da concentracdo inicial de lactose e de células, pH e temperatura inicial.

e Avaliar a melhor forma de pré-tratamento do soro de leite visando a producéo de
etanol em escala industrial.

e Avaliar a viabilidade econdmica da tecnologia no Brasil, incluindo estimativas de
ordem de grandeza de investimento, custos operacionais e tempo de retorno do

investimento.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. O cenario do alcool no Brasil

O Brasil conta com a matriz energética mais renovavel do mundo industrializado, com
um percentual de 45,3% em 2016, bem acima dos 14,1% de matriz energética renovavel
mundial. Os derivados da cana, bagaco e etanol, correspondem a 17,5% de toda a matriz
energética brasileira, seguido, das renovaveis, da energia hidraulica (12,6%), lenha e carvao
vegetal (8,0%) e outras renovaveis (5,4%) (EMPRESA DE PESQUISA ENERGETICA,
2016). Esse cenario evidencia a atual importancia do etanol para o Brasil, que é o segundo
consumidor e produtor de etanol do mundo, que em 2015 produziu 37 bilhdes de litros
(BRASIL, 2017).

A producéo e consumo do alcool no Brasil cresce desde 1975, como mostra a Figura 2
com o implemento do programa Pro-Alcool, devido & grande intervengdo governamental. A
partir de marco de 2003, o Brasil passa a produzir em série motores flex-fuel, que se
difundiram pelos consumidores, como mostra a Figura 3, de modo que em 2010 mais de 92%
dos veiculos novos no Brasil ja eram vendidos com este tipo de motor, o que possibilita ao
consumidor fazer a escolha do combustivel a partir do preco (KOHLHEPP, 2010).

Cabe ressaltar que para o caso do etanol produzido a partir da cana de agUcar, apesar
de ser considerado uma fonte de energia renovavel, possui varios impactos negativos
associados ao plantio da cana e destinacdo da vinhaca gerada pelas usinas. O tipo de plantio
que ocorre nos latifandios brasileiros em geral ndo respeita os ciclos bioquimicos do solo,
causando a saturacdo de seus nutrientes, a contaminacdo por agrotdxicos e demandando
grandes quantidades de fertilizantes quimicos, que esgotam as reservas de fésforo mineral
disponivel (ALTIERI, 2012). Diferente é o caso do etanol produzido do soro, pois 0 soro é
um subproduto da producdo de queijo que seria produzido independentemente de qualquer
intencdo de aproveita-lo, de modo que todos os impactos provenientes da cadeia de producgéo
do soro devem ser atribuidos a producéo de queijo, ndo de etanol, salvo aqueles provenientes

diretamente da usina.



Figura 2 - Crescimento da producgdo de &lcool no Brasil, de 1973 até o final de 2017
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Figura 3 - Uso de combustivel nos veiculos novos no Brasil entre 2003 e 2007
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3.2. Fermentacdo: o processo principal de uma usina de producao de etanol

A fermentacdo alcoolica ¢ a biotransformacédo de um substrato em etanol, por meio de
micro-organismo. Nas usinas o substrato € carboidrato — glicose, sacarose ou lactose — e 0s
microrganismos em sua maioria sdo leveduras da espécie Saccharomyces cerevisiae, para as
usinas de alcool de cana de agucar. O processo ocorre sob hipoxia em reatores de batelada na
forma de dornas, cujos volumes ndo ultrapassam 300 m3, mas ha plantas que trabalham com
reatores continuos. Dos fatores que afetam a fermentagdo, os principais sdo: presenca de
alcool etilico, tempo de fermentacdo, temperatura, contaminacgdo, pH, concentracéo de agucar,
concentracgéo e tipo de levedura (LIMA e MARCONDES, 2002).

Pelo fato de a fermentacdo ocorrer via cultura pura de leveduras, uma das principais
perdas no processo esta relacionada a contaminacdo por bactérias e leveduras selvagens,
afetando diretamente a producdo de alcool (PASCHOALINI; ALCARDE, 2011). Para
controlar esse problema, é imprescindivel que o pré-tratamento do substrato garanta uma boa
sanitizacdo. Um pré-tratamento bem feito ndo garante a assepsia do substrato, pois toda a
operacdo de manuseio até as dornas de fermentacdo oferece meios para a contaminacéo.
Assim, nas usinas de etanol de cana de acucar, a desinfeccdo é feita com &cido sulfurico e
com diferentes tipos de desinfetantes quimicos, além de antibidticos (LIMA; MARCONDES,
2002).

Vaérios estudos sobre a producdo de etanol via soro de leite utilizaram cepas de
Saccharomyces cerevisiae, por esta ser a levedura mais empregada comercialmente e, por
conseguinte, possuir mais informacgdo e pesquisa a seu respeito. Um desses estudos é o de
Bach et al (2014) que realizou trés ensaios em batelada de fermentagGes de soro de leite
hidrolizado, sendo dois deles com glicose adicionada, para a levedura Saccharomyces
cerevisiae. A conversao de substrato em etanol oscilou entre 39% e 46% e a reducdo da DQO
no final do processo foi de 75%. Floréncio et al (2015) apresenta resultados preliminares
utilizando Saccharomyces cerevisiae cultivada em soro de leite desproteinizado a partir do
método acido-térmico adicionado de sacarose, apresentando uma conversdo de 76,1% de
substrato em etanol.

Um estudo feito em escala piloto foi conduzido por Colognesi (2015), em reatores
batelada, utilizando Saccharomyces fragilis 1Z 275 e permeado de soro como substrato da
fermentacdo, em que a autora indica a possibilidade do uso da levedura S. fragilis em escala
industrial, atingindo uma concentragcdo de etanol de 5,66% v/v. Ela testou a adicdo de

diferentes nutrientes e concluiu que os nutrientes presentes no permeado s&o suficientes para a



fermentacdo da lactose via Saccharomyces fragilis. No entanto, os melhores resultados
ocorreram com a hidrélise prévia do permeado, que é economicamente inviavel, visto que o
custo para hidrolisar 1 L de soro a partir da enzima B-galactosidase era de R$1,25 em 2015.

Silveira (2006) compara o crescimento da levedura recombinante Saccharomyces
cerevisiae BLR 014 com Kluyveromyces marxianus CBS 6556 com lactose como fonte de
carbono em batelada, em biorreator continuo de mistura completa (CSTR) e em biorreator
tubular de fluxo pistonado (PFR) com células imobilizadas. A levedura recombinante foi
construida com a expressdo dos genes que codificam a B-galactosidase (LAC4) e lactose-
permease (LAC12). Em todas as condi¢des, Kluyveromyces marxianus obteve maior consumo
de lactose e maior taxa de conversao de lactose para etanol do que Saccharomyces cerevisiae,
sendo que em batelada a maxima conversao foi de 58% para Kluyveromyces marxianus livres
a 30°C e de 30% para Saccharomyces cerevisiae imobilizadas a 37°C. Nos reatores PFR foi
utilizado o soro de queijo como substrato, as leveduras Kluyveromyces marxianus
consumiram 95% da lactose em 24h, com conversdo de 32% e as leveduras Saccharomyces
cerevisiae consumiram apenas 33% da lactose.

Outro estudo que compara espécies de leveduras € o de Gongalves (2014), que utiliza
uma mistura em diferentes proporcbes de soro de leite com extrato de alfarroba como
substrato para as leveduras Saccharomyces cerevisiae e Kluyveromyces lactis combinadas,
atingindo convers@es de substrato em etanol de até 90%. No entanto, ficou comprovado que a
mistura das leveduras causa perda de viabilidade celular da levedura Kluyveromyces lactis

durante todo o processo fermentativo até a morte celular.

3.3. Sobre a levedura Kluyveromyces marxianus CCT 7735

De todos os trabalhos consultados sobre tecnologia de fermentacdo de soro de leite, 0s
que apresentaram os melhores resultados de consumo e conversdo da lactose foram os que
utilizaram a espécie de levedura Kluyveromyces marxianus, como observado pelos seguintes
estudos que compararam esta espécie com outras: Silveira (2006) em relacdo a
Saccharomyces cerevisiae; Assuncdo, 2014 em relacdo a Saccharomyces cerevisiae e
Saccharomyces boulardii; Diniz (2009) em relacdo a Kluyveromyces lactis em altas
concentracgdes de lactose e Burlani (2014) em relacdo a Kluyveromyces lactis.

Linhagens da espécie Kluyveromyces marxianus tém sido isoladas em ambientes
diversos, 0 que evidencia alta diversidade metabdlica e substancial graus de polimorfismo
intra-especifico e em decorréncia disso, diferentes aplicagbes da biotecnologia tém sido

estudadas neste microrganismo (DINIZ, 2009). Além da producdo de etanol via fermentacao
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do soro de leite, esta levedura tem sido estudada por sua capacidade de producdo de proteinas
heterdlogas, para producdo de enzimas de interesse industrial (FONSECA et al, 2008; DINIZ,
2013); na éarea de biorremediacdo a levedura possui a capacidade de assimilar grande
quantidade de ions de cobre (AKSU e DONMEZ, 2000); sendo reconhecida como segura para
0 consumo humano, ela pode ser utilizada para produzir compostos aromaticos
(ETSCHMANN et al, 2002 apud FONSECA et al, 2008); também ja foi proposto o uso
Kluyveromyces marxianus para a producdo de extratos de levedura e na producdo de
oligonucleotideos usados como realcador de sabor, oligossacarideos usados como prebioticos
e oligopeptideos usados como estimulantes do sistema imunoldgico (BELEM; LEE, 1998).

Silveira (2004) isolou a linhagem de Kluyveromyces marxianus CCT 7735 com a
maxima atividade de B-galactosidase de cinco laticinios da Zona da Mata do Estado de Minas
Gerais e realizou ensaios em batelada em aerobiose, microaerobiose e anaerobiose para
avaliar o crescimento em lactose e a producdo de etanol. Seus resultados estdo expostos na
Tabela 1, para fermentacdo em permeado de soro de queijo em determinados tempos de
fermentacdo e aponta excelentes taxas de conversdo de lactose em etanol, se aproximando da
conversdo tedrica em Vvarios ensaios, incluindo alguns em que o consumo da lactose foi
proximo a 100% para as concentracfes iniciais de lactose entre 46 e 130 g/L. A Tabela 2
exibe os parametros cinéticos de Kluyveromyces marxianus CCT 7735 estimados a partir do
modelo de Andrews (1968), expresso na seguinte equagéo:

.umax

U= ; Equacao (1)

14+ 55/045) X,
Em que: p = taxa especifica de crescimento (tempo?); umax = taxa maxima de
crescimento na auséncia de inibicdo (tempo™); S = concentragio do substrato limitante
(massa/volume); Ks = constante de saturacdo (massa/volume); K; = constante de inibicao

(massa/volume).



Tabela 1 - Resultados de converséo de lactose em etanol e consumo de lactose para ensaios
em batelada da fermentacao de permeado de soro de leite realizados por Silveira, 2004,

Microaerobiose Anaerobiose
So (g/L) {L-=E* (%) {Tempo (h){C. L (%)|Se (&/L){L->E* (%){ Tempo (h) iC. L (%)
11.1 65.8 72,0 98.6 9.3 78.8 12,0 48.9
26,1 75.6 12.0 58.3 22.6 84.2 24.0 88.5
46,0 94.8 72,0 100,0 | 482 96,7 48.0 98.6
69,7 96,1 72.0 1000 | 65,6 98.5 14,0 374
85.8 99.4 72,0 1000 | 874 94.8 14,0 28.7
127.0 98.5 72,0 100,0 | 133,0 96.6 72.0 99.5
176,0 98.5 48.0 66.2 | 171.0 94.8 72.0 91.4
2440 99,2 72,0 43,1 | 237.0 98.5 96.0 50,6

So: concentracdo inical de lactose (g/L)
* Taxa de conversdo de lactose em etanol, com base no maximo teorico
C.L: Consumo de lactose (%)

Tabela 2 - Valores estimados das constantes cinéticas do crescimento de Kluyveromyces
marxianus CCT 7735 em permeado de soro de queijo sob diferentes condicdes de oxigénio.

Nivel de P A A
. Hmax (h7) Ks(gLl') Ki(gLl)
Oxigénio
Aerobiose 0,452 0,682 2629,4
Microaerobiose 0,383 0,841 490,2
Anaerobiose 0,292 1,517 5294

Fonte: SILVEIRA, 2004

Para metabolizar os dissacarideos, como a lactose, é necessario a hidrélise a
mondmeros. A espécie K. marxianus transporta a lactose por meio de uma permeasse
codificada pelo gene LACI12 e apds o transporte a lactose ¢ hidrolisada pela enzima -
galactosidase, induzida por lactose, resultando em glicose e galactose (Figura 4), de modo que
a glicose é metabolizada pela via glicolitica e a galactose é catabolizada pela via de Leloir até
glicose 6-fosfato, que é um composto da via glicolitica. (TEXEIRA, 2005 apud DINIZ, 2009).
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Figura 4 - Representacdo esquematica da hidrolise da lactose em galactose e glucose

através da enzima [3-galactosidase.
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Fonte: GOLCALVES, 2014

O género Kluyveromyces spp também apresenta outras caracteristicas que sao
desejaveis para processos industriais, tais como alta taxas de crescimento, capacidade de
metabolizar diferentes carboidratos, como pentoses, hexoses e dissacarideos, € classificada
como termotolerante por ter a capacidade de se multiplicar em até 48°C (BURLANI, 2014).
Leveduras capazes de fermentar em altas temperaturas podem economizar energia no
resfriamento quando o pré-tratamento do substrato envolva aquecimento, tais como o spray
dryer e a secagem térmica, de tal modo que pode economizar até US$30.000,00 por ano para
uma usina que produz 30.000 m3 de etanol por ano, além de diminuir as chances de
contaminacdo, devido a seletividade da termotolerancia, que também se traduz em reducdo de
custos (ABDEL-BANAT et al, 2010). Além disso, K. marxianus CCT 7735 apresenta uma
boa resisténcia a inibicao por etanol em anaerobiose, como mostra a Figura 5, em que o efeito
de inibicdo se limita a menos de 20% para uma concentracdo de etanol de até 50 g/L
(SILVEIRA, 2004).



Figura 5 - efeito do etanol sobre o crescimento de Kluyveromyces marxianus CCT
7735 em fermentacdes com permeado de soro.
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Diniz (2009) ressalta que o comportamento fermentativo de Kluyveromyces marxianus
CCT 7735 é sensivel a concentracdo de substrato. A Tabela 3 apresenta os resultados de uma
sequéncia de fermentacdes realizadas por Diniz em meio Yeast Nitrogen Base (YNB) com
lactose como fonte de carbono, indicando a auséncia de producdo de etanol em condicdes
aerobias e a alta variabilidade na taxa de converséo de lactose em etanol e da produtividade
volumétrica em funcdo da concentracdo inicial de lactose (DINIZ, 2009). Além disso,
observa-se alta variancia no rendimento celular Yx., que em geral é constante, mas parece ser

inversamente proporcional a concentracao de lactose, tanto em hipoxia quanto em aerobiose.
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Tabela 3 - Pardmetros fermentativos obtidos por Kluyveromyces marxianus CCT 7735 em
fermentacdes realizadas em meio YNB com lactose em 24 horas.

K. marxianus UFV-3 hipoxia K. marxianus UFV-3 aerobiose

So? Yxi® Ye! Y% Yex® Qf So® Yxi°  Yerl Yea%' Yex Qg
0,25 0,31 0,00 0,00 0,00 0,00 0,25 0,24 0,00 0,00 0,00 0,00
0,5 0,21 0,00 0,00 0,00 0,00 0,5 0,19 0,00 0,00 0,00 0,00

1 0,15 1,49 37,23 045 9,68 1 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00
2 0,10 0,85 21,29 038 819 2 0,11 0,00 0,00 0,00 0,00
4 0,06 2,17 54,32 1,68 3439 4 0,17 0,00 0,00 0,00 0,00
64 0,03 3,44 85,92 453 98,22 64 0,07 1,23 30,64 17,84 3,00

@ Concentragéo inicial de lactose em mM

® Rendimento maximo de biomassa por substrato em g mM”

Z Rendimento méaximo de etanol por substrato em mM mM’”’
Consumo de lactose em%

® Rendimento maximo de etanol em relagéo a massa celular mM g

" Produtividade volumétrica maxima mMh™

Fonte: DINIZ, 2009

O estudo de K. marxianus CCT 7735 prossegue com a publicacdo em 2013 da tese de
doutorado de Diniz, a qual tinha como um dos objetivos determinar as condi¢fes 6timas para
o rendimento de lactose em etanol de temperatura, pH, concentracdo de lactose e
concentracdo inicial de massa celular seca. Os intervalos para os quais é se atinge uma taxa de
conversdo superior a 90% sdo: temperatura entre 33,3 °C e 38,5 °C, com étimo em 37°C; pH
entre 4,7 e 5,7; concentracgdo inicial de lactose entre 50 g/L e 108 g/L; concentracdo inicial de
massa celular seca entre 1,21 g/L e 1,67 g/L. Além disso, foi validado uma equacdo para
prever a taxa de conversdo de uma fermentacdo de permeado de soro por Kluyveromyces
marxianus CCT 7735, que estd expressa a seguir:

RF,_g(permeado) = —15,059 + 0,506T + 2,06pH — 0,02 + 1,924C —
0,007T2 — 0,198pH? — 0,655C% Equacio (2)

Em que: RF = taxa de conversdo de lactose em etanol; T = temperatura em °C; L =

concentracgéo inicial de lactose em g/L; C = concentracao inicial de biomassa, em g/L (DINIZ,
2013).



3.4. A importancia do pré-tratamento

Considerando as condi¢des étimas de fermentacdo expressas por Diniz (2013), cabe a
discussdo de quais operacOes unitarias sdo necessarias para viabilizar a fermentacdo com as
caracteristicas desejadas. A Tabela 4 apresenta a composicdo padrdao do soro de leite integral,
expresso por dois autores, de modo que Antunes (2003) diferencia a composi¢do do soro doce
e acido, que dependem do tipo de coagulacdo do queijo, se por enzimas ou acidez, sendo que,
de acordo com a Portaria n°® 52 de 2010 do Ministério da Agricultura, Pecuéria e
Abastecimento, o soro doce é definido como tendo pH superior a 6 e 0 soro acido como tendo
pH inferior a 6 (BRASIL, 2010).

Tabela 4 - Composi¢do padrdo do soro de leite bovino

Concentragdo (massa/volume) (%)

Componente |Smithers et al 1996 Antunes, 2003 Jelen, 2010

Soro integral Soro doce|Soro acido| Soro doce |Soro acido
Lactose 4,90 4,60 4,20 46-5,2 44-46
proteinas 0,70 0,80 0,75 06-1 06-08
Gordura 0,05 0,50 0,04 - -
Cinzas 0,70 0,50 0,80 - -
Minerais - - - 0,25-0,470,43-0,72

Deste modo, verifica-se que o soro &cido naturalmente apresenta um pH dentro da
faixa 6tima descoberta por Diniz (2013), entre 4,7 e 5,7, para a fermentacdo do soro de leite
por K. marxianus CCT 7735. Em relacdo ao soro doce, este se encontra naturalmente acima
da faixa 6tima de pH. No entanto, € inerente ao processo de desinfec¢do a diminuicéo do pH
do “leite de leveduras” com acido sulfurico, que ¢ o centrifugado rico em leveduras que ¢
retornado as dornas de fermentacdo (LIMA; MARCONDES, 2002).

Conforme observado por Diniz (2009), Kluyveromyces marxianus CCT 7735 é
sensivel a concentracdo inicial de lactose e, portanto, esta € uma varidvel importante para a
fermentacdo. A Tabela 4 mostra que a concentracdo de lactose no soro de leite esta entre 42 e
52 g/L, com pouca variabilidade entre os autores, o que evidencia pouca variabilidade na
pratica. Observa-se, portanto, que o soro de leite possui uma concentracdo de lactose inferior
a faixa Otima para a fermentacéo estipulada por Diniz (2013) o que expressa a necessidade de
algum processo de concentracdo do soro de leite no pré-tratamento. Além de cumprir essa
exigéncia, a concentracdo do substrato favorece a cinética de reacdo, de acordo com a
Equacdo 1 e, portanto, diminui o tempo de fermentacdo e também aumenta a concentragéo de
etanol no fim da fermentagcdo, o que favorece a velocidade e rendimento da destilacdo
(SCHETTERT, 2012).
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O soro também apresenta quantidades consideraveis de diversos nutrientes como o
sodio, magnésio, calcio, potassio e fosforo, além de ser rico em vitaminas hidrossollveis
como o acido pantoténico, a tiamina, a riboflavina a piridoxina e o acido ascorbico (PINTO,
2010), o que corrobora a conclusdo de Colognesi (2015) de que o permeado de soro contém
nutrientes suficientes para o crescimento de Saccharomyces fragilis, Saccharomyces
cerevisiae e Kluyveromyces marxianus.

Outro aspecto fundamental sobre o pré-tratamento € a necessidade de desinfeccdo do
soro de leite para minimizar os riscos de contaminacdo das dornas de fermentacéo, visto que
trabalham utilizando uma cultura pura de leveduras, que é uma condicao instavel na natureza.
Em andlises feitas com soro pasteurizado e armazenado, verificou-se baixa estabilidade
microbioldgica devido a presenca de bactérias aerébias meséfilas (DESCONSI, 2014). Caso
ocorra contaminacdo em alguma dorna, o procedimento adequado € reiniciar o processo de
fermentacdo, o que pode gerar um prejuizo de até US$50.000 para uma dorna de 260 m3
(ABDEL-BANAT, 2009).

Sdo vaérias operacdes unitarias que compdem um processo industrial maduro, que
envolve logistica, armazenamento e as operacdes de producdo. No entanto, este trabalho se
limitard a analisar as operaces intrinsecas a tecnologia de fermentacdo do soro de leite para a
producdo de etanol, que sdo aquelas que garantem a sanitizacao e a concentracédo do soro,
mantendo as condigdes ideias de pH e temperatura.



3.5. As opcdes de pré-tratamento

3.5.1. Ultrafiltragdo para promover a assepsia

Os métodos de desinfeccdo de efluentes liquidos sdo tratamentos térmicos, quimicos,
com ultravioleta e filtracdo. De todos esses, 0 mais empregado na industria de laticinios para a
producdo de concentrados de proteinas do soro de leite (WPC) é a ultrafiltracdo, tendo em
vista as principais vantagens desse método em relagdo aos outros que sdo: menor custo, a alta
velocidade, a auséncia de desnaturacao das proteinas, sistema compacto, de rapida instalacédo
e de facil automatizacgéo e a obtencdo de um concentrado de proteinas livre de sais que possui
um alto valor agregado (KOSIKOWSKI, 1979 apud SILVEIRA, 2004; SANCHO, 2014).

A ultrafiltracdo é definida como um sistema de filtracdo sob pressdo que separa duas
solucdes através de uma membrana que atua como barreira seletiva, cuja massa molar de corte
estd entre 1 e 100 kDa (NATURALTEC, 2018). Deste modo, € um método eficaz para a
desinfeccdo e que produz um permeado com o minimo de contetdo bacteriano, visto 0s
resultados de desinfeccdo para as membranas com diametros de corte entre 10 e 100 kDalton
foram de 100% de remocdo das bactérias, tanto para &guas com pouca, média e alta atividade
microbiana (SANCHO, 2014).

O processo de isolamento de proteinas do soro de leite via ultrafiltracdo é considerado
novo, mas ja é amplamente utilizado pela industria em contraposicdo ao método de secagem
térmico, que consome grande quantidade de energia, produz grande quantidade de cinzas e
desnatura as proteinas do soro, degradando as suas grandes propriedades nutricionais e
funcionais (BALDASSO; BARROS; TESSARO, 2011). As industrias nos EUA que ja
produzem etanol a partir de soro de leite incluem a ultrafiltracdo em seu pré-tratamento
(ANTUNES, 2003) e estudos recomendam a ultrafiltracdo no pré-tratamento (SISO, 1996;
LING, 2008; FORTUNATO, 2012).

Alguns detalhes de operacdo de um sistema de ultrafiltracdo sdo relatados por Serpa,
2012, como a formacdo de uma camada gel que alteram significativamente a seletividade da
membrana, que para membranas de cut off de 10 kDa, por exemplo, pode significar a retencéo
da lactose. Outros fatores de resisténcia que podem diminuir o fluxo de permeado sdo a
polarizacdo de concentracdo, bloqueio dos poros e o efeito fouling, resultado de interagOes
fisico-quimicas entre a membrana e os componentes do soro que reduz a permeabilidade da
membrana de maneira irreversivel (FORTUNATO, 2012).
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3.5.2. Concentracdo do soro e outros parametros

Considerando que a ultrafiltracdo processa todo o volume de soro de leite e que, se
bem operada, ndo retém a lactose, temos que a concentracdo de lactose no permeado é
semelhante a concentracdo do soro de leite in natura. Assim, precisa-se de uma segunda
operacdo unitaria para promover a concentra¢do do soro, visto que esta é uma exigéncia para
alcancar rendimentos elevados com a levedura Kluyveromyces marxianus CCT 7735 (DINIZ,
2013). Para realizar esta tarefa, serdo consideradas duas hipOteses: evaporacdo e osmose
reversa.

Dentre os métodos térmicos, o mais comum na industria de laticinio sdo o0s
atomizadores, ou spray dryers. No entanto, como o objetivo é obter uma solugdo concentrada
a partir de uma solucdo diluida, e ndo um produto seco, a alternativa mais econémica € o
emprego de evaporadores, pois demandam menos investimento e consomem menos energia
(JLSSPRAY, 2018). Os evaporadores sdo constituidos por um trocador de calor capaz de
levar a solucdo a fervura e por um dispositivo para separar o vapor do liquido em ebulicdo
(ROGERIO, 2013).

Os evaporadores sdo projetados para otimizar a transferéncia de calor direcionado para
a ebulicdo do fluido — no caso, o permeado de soro. Os sistemas de evaporacdo podem ser
compostos de apenas um evaporador se este fornecer a solucdo na concentracdo desejada ou
serem compostos por evaporadores ligados em série, de modo que a energia do vapor de um
evaporador seja aproveitada pelos evaporadores subsequentes (CAMPESE; PASSINI, 2015).
Além disso, em tese é possivel utilizar a energia dos evaporadores para manter a temperatura
de fermentacdo, que deve estar em torno de 37° C para as condi¢des otimizadas (DINIZ,
2013).

A 0smose reversa, por sua vez, é a opcdo mais pratica dado a existéncia prévia de um
processo de ultrafiltracdo, que é um requerimento para o bom funcionamento de um sistema
de osmose reversa. Um sistema de osmose reversa € caracterizado pelo uso de membranas
semipermeaveis com diametro menor que 0,001 um e capacidade de operar com pressdes
compreendidas entre 1500 kPa a 15000 kPa e tém sido investigados para diversas aplicaces
nas empresas de laticinios (DESCONSI, 2014). A sua utiliza¢do se justifica por eliminar parte
da &gua do permeado, que é extraida com alto grau de pureza, podendo ser reutilizada pela
industria para os fins mais nobres, enquanto que o retido pela membrana é o permeado de soro

concentrado, cujo conteldo permanece inalterado.



3.6. Destilacéo

A destilacdo é a operacdo unitaria mais adequada para extrair o etanol depois de um
processo de fermentacdo. Ela explora a diferenca de composicdo entre uma mistura
liquida que, para o caso de uma usina, se da pela diferenca do ponto de ebulicdo da agua
(100°C a 1 atm) e do alcool (78,4°C a 1 atm). E necessario elevar a temperatura da mistura
até uma temperatura intermediéria entre os pontos de ebulicdo, que esta em funcdo da
concentracdo de etanol do meio. Este processo demanda grande guantidade de energia e,
portanto, incide diretamente no custo do produto final (FORTUNATO, 2012).

Os sistemas de destilacdo possuem trés etapas, em que a primeira é a destilacdo do
caldo da fermentacdo, a segunda é realizada em uma coluna de retificacdo que
proporciona uma série de destilacbes simples e condensacGes, de modo que a cada
condensacéo, o liquido é cada vez mais ricos nas substancias mais volateis. A etapa de
retificacdo nas usinas produz o etanol hidratado, que apresenta um teor de agua de 5% em
volume. A producdo do etanol anidro, que € isento de &gua, € feita na terceira etapa em
que ocorre o fracionamento de misturas azeotropicas (BABTISTA, 2017). No Brasil, o
etanol hidratado é utilizado em veiculos equipados com motores movidos exclusivamente
a etanol ou flex fuel e o etanol anidro pode ser misturado a gasolina, de modo que a
gasolina vendida no Brasil contém cerca de 20% de etanol anidro (UNICA, 2010).
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4. METODOLOGIA

4.1. Proposicao do modelo para o rendimento celular
Os dados para a proposicdo do modelo foram extraidos do trabalho de Diniz (2013),
com alguns dados fornecidos pelo proprio pesquisador e, portanto, ndo foram produzidos por
este trabalho. Eles foram obtidos atraves de ensaios de batelada e planejados utilizando um
modelo de Delineamento Composto Central Rotacionado (DCCR), cujo proposito foi otimizar
o rendimento da producdo de etanol da levedura Kluyveromyces marxianus CCT 7735 em
funcdo do pH, da temperatura, da concentracédo inicial de lactose e da concentragéo inicial de

células.

4.1.1. Condicgbes dos ensaios de fermentacao

As cepas foram isoladas de uma fabrica de laticinios de Minas Gerais e mantidas
conservadas a uma temperatura de -80°C em um meio contendo 50% de glicerol e foram
ativadas em meio YNB acrescido de lactose a 37°C ap6s 24 horas. (DINIZ, 2013)

O substrato foi preparado a partir de permeado de soro de queijo em pé reconstituido
com &gua destilada e esterilizado por filtracdo com didmetro dos poros de 22 pum. As
fermentagdes ocorreram em tubos de 50 mL com 30 mL de headspace preenchido com géas
nitrogénio (99,9% v/v), selados com silicone para prevenir entrada de oxigénio. Os tubos
ficaram em banho-maria por 144 horas e a cada 24 horas foram retiradas amostras para

determinar o consumo de substrato, crescimento celular e producéo de etanol. (DINIZ, 2013)

4.1.2. Parametros e métodos de analise

As variaveis independentes (fatores) monitoradas foram o pH, que variou de 4,5 a 6,5
e medido no inicio e no fim da fermentacdo; a temperatura que variou de 30°C a 45°C; a
concentracéo inicial de lactose que variou de 50 a 250 g/L; e a concentracgdo inicial de massa
celular seca, que variou de 1 g/L a 2 g/L e foi medida a cada amostra via densidade optica,
sob absorbancia de 600 nm, de modo que cada unidade de absorbancia a 600 nm é equivalente
a 0,507 g/L de massa celular seca de Kluyveromyces marxianus CCT 7735. A concentragdo
de lactose foi medida a cada amostra via cromatografia liquida de alta performance (HPLC).
(DINIZ, 2013)

A variavel dependente analisada foi o rendimento celular, definido pela razéo entre a
producdo celular e o substrato consumido, em um determinado intervalo de tempo, que no

caso foi medido a cada dia.



4.1.3. Design experimental e validagédo do modelo

Os experimentos foram planejados sob planejamento fatorial do tipo Delineamento
Composto Central Rotacionado (DCCR) 2% + 2k + 5, em que k é o nimero de fatores, que é
igual a quatro, totalizando 29 experimentos, com ponto central realizado em quintuplicata.
(DINIZ, 2013). O planejamento fatorial permite observar o efeito de todos os fatores e suas
combinagfes em uma determinada variavel de resposta, ao passo que minimiza o nimero de
pontos experimentais e assim, o erro humano associado. (CALADO; MONTGOMERY,
2003)

A escolha do planejamento deve estar em funcdo do objetivo da pesquisa, como
ressaltam Neto, Scarminio e Bruns (2010). Assim, como 0 objetivo é estimar um modelo
quadratico para o rendimento celular em um espaco amostral especifico que corresponde ao
rendimento 6timo de producdo de etanol, descoberto por Diniz (2013), o DCCR € um
planejamento apropriado, conforme indicam Wang e Wan (2008, p. 240-241), que realizaram
uma revisao sobre os métodos de design experimental empregados para estudar a producédo de
hidrogénio via fermentacdo. O modelo empirico utilizado para determinar o rendimento

celular foi baseado em Montgomery (2017), expresso na equacao 3.

4 4 3 4
Yx/s = Bo +Zﬁiixi + Zﬁiixzi + Z Z BiiXiX; (Equagio 3)
-1 im1

i=3 j=i+1

Onde Bo é constante; Xi sdo os fatores em suas respectivas unidades, que sdo pH,
temperatura (°C), concentracdo inicial de lactose (g/L) e concentracdo inicial de massa celular
seca (g/L); Bii sdo os coeficientes obtidos via regressdo quadratica, relacionado aos termos
lineares e quadraticos; Bij SA0 0s coeficientes das interagdes dos fatores.

A partir da avaliacdo dos efeitos dos fatores, concluiu-se que o rendimento ndo era
dependente dos mesmos. Assim, foi utilizado outro método para estimar o valor de Yxss
enguanto constante. Para tanto, foi utilizado a ferramenta Nonlinear Estimation do software
Statistica 10, que estima parametros de uma dada expressdo minimizando os quadrados dos
residuos pelo método MQ de Levenberg-Marquardt (Levenberg, 1944).
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A expressdo que foi considerada para a aplicacdo deste método foi a propria defini¢do
de rendimento celular, dado pela razdo da producdo de massa celular pelo consumo de
substrato, de acordo com a equacao 4, em que S é a concentracdo de lactose em g/L, inicial e
final, X é a concentracdo de células em g/L, inicial e final e Yx/s € 0 pardmetro a ser estimado
pelo método MQ.

dX

— = —Yx=>X; = —Yx(So — S;) + X, (Equagio 4)
as 3 5

Os seguintes critérios estatisticos foram avaliados:

Coeficiente de correlagdo (R?): Este coeficiente é frequentemente empregado na
estatistica para empresar adequacdo do modelo. Ele expressa a percentagem da variancia
explicada pela regressdo, de tal modo que quanto mais proximo de 1, mais adequado € o
modelo. (NETO; SCARMINIO; BRUNS, 2010)

Coeficiente de correlagéo ajustado (RZgj): O uso deste parametro corrige o fato de que
0 R2 sempre aumenta com o acréscimo de varidveis, de tal modo que se R? e R2y; diferem
muito entre si, € um indicativo de que o modelo inclui mais varidveis do que o0 necessario.
(MONTGOMERY, 2017)

Anélise dos residuos via histograma e grafico: para se certificar que ndo ha erros
sistematicos, os residuos devem apresentar distribuicdo aleatdria e simétrica em relacdo aos
sinais. (NETO; SCARMINIO; BRUNS, 2010, p. 119-120)

Coeficientes avaliados de acordo com o teste P, admitindo um intervalo de confianca
de 95%, de modo que para p < 0,05 admite-se a hipétese de que ha relagdo entre a resposta e 0
respectivo fator.

Lack of fit: este componente consiste na soma dos quadrados dos fatores que foram
excluidos do modelo. Se for significativo (p<0,05), indica que provavelmente ha fatores ou

interacOes que precisam ser incluidas no modelo. (MONTGOMERY, 2017)



4.2. Avaliagdo econdmica do processo industrial

Com o objetivo de verificar a viabilidade econdmica da tecnologia, este estudo
utilizara a metodologia proposta por Peters e Timmerhaus (1991) em seu livro sobre o
planejamento de plantas industriais para engenheiros quimicos. Serdo alvo de estimativa o
investimento de capital fixo, que inclui a compra e instalagdo dos equipamentos e custos de
construcdo; as despesas com matéria-prima, energia, dgua, salarios, taxas e outras despesas; e
o faturamento potencial proveniente da producdo e comercializacdo de etanol.

Importante ressaltar que as estimativas de investimento de capital em fase de
planejamento variam de acordo com o nivel de informacdo disponivel e o estdgio de
desenvolvimento do projeto. Este estudo se encontra em uma fase de pré-planejamento,
partindo apenas de um fluxograma basico e de uma escala de producéo definida e, portanto,
pretende realizar uma estimativa de estudo, baseada no conhecimento dos custos dos
equipamentos iniciais e que possui uma precisdo estimada de mais ou menos 30%. A Figura 6

apresenta uma estimativa de precisdo para diferentes niveis da informacéo.

Figura 6 - Precisdo para diferentes niveis de estimativa de custos
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4.2.1. Definicdo da escala e do fluxograma de processos

Para definir a escala do estudo, procurou-se exemplos de empresas que produzem ou
utilizem grandes quantidades de soro, cuja escala pudesse viabilizar a tecnologia. Assim,
tomou-se como referéncia a empresa Sooro, que foi a primeira empresa brasileira a fabricar
WPC e que hoje possui uma capacidade instalada de producdo de 1500 toneladas por més de
solidos de soro de leite em pd, o que equivale a um consumo diéria de quase 3000 toneladas
de soro de leite por dia (SOORO, 2016). No entanto, considerando que a planta ndo funciona
o0 tempo todo na capacidade maxima e para facilitar a comparacdo com trabalhos ja
realizados, sera adotado uma escala de 1000 ton/dia de soro de leite acido, que foi a mesma
utilizada por Fortunato, 2012 em seu trabalho que também realiza uma anélise econémica
desta tecnologia.

O processo industrial de conversdo de lactose em etanol é dividido em trés etapas
principais, que sdo o pré-tratamento, a fermentacéo e a destilagdo. Este estudo comparou dois
cenarios para o pré-tratamento, que séo:

e Cenario 1: Concentracdo e esterilizacdo do soro via evaporadores.
e Cenério 2: Esterilizacdo do soro via ultrafiltracdo e concentracdo via sistema
de osmose reversa.

A Figura 7 mostra o fluxograma de processos que serve de base para o estudo. Em
cada processo, foram identificados os principais equipamentos e maquinas necessarios que
serviram de base para a estimativa do investimento e das despesas.

Figura 7 - Fluxograma de processos, com as principais entradas e saidas.
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A metodologia de analise consistird em estimar o investimento necesséario para a

planta da usina, as despesas e a receita proveniente da venda do etanol e do WPC no cenario

2, resultando em um determinado tempo de retorno do capital investido. A seguintes

consideracOes foram feitas:

Uso diério de 1000 toneladas de soro &cido, com custo admitido igual a zero.
Ano de andlise para os dados econémicos: 2018.

Fermentacdo em batelada, realizada a partir de levedura Kluyveromyces
marxianus CCT 7735, sob anaerobiose e condi¢des otimizadas definidas por
Diniz, 2013, que sdo: pH 5,0; temperatura de 37 graus Celsius; Concentracdo
inicial de lactose de 100 g/L; Concentracdo inicial de células de 1,68 g/L.
Como a levedura ndo é comercializada, seu custo € dificil de estimar. Como ha
expressiva producdo de biomassa na fermentacdo, considera-se que este ndo é
um custo significativo e sera considerado zero.

Modelo cinético de Andrews, 1968.

Caracteristicas iniciais do soro de acordo com a Tabela 4, sendo de 44 g/L de
lactose e 0,7 g/L de proteinas no soro bruto.

Alcool anidro destilado contendo 95% de etanol e 5% de &gua, em volume.

Além disso, uma grande simplificacdo foi feita ao considerar a usina funcionando 24h

por dia, em trés turnos de 8 horas, apesar da fermentacdo ocorrer em batelada. No entanto, foi

proposto um agendamento hipotético que permite essa simplificacdo, de modo que em cada

turno um reator é preenchido e outro é esvaziado com uma vazao constante.
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4.2.2. Metodologia de estimativa do investimento de capital

Um design industrial aceitvel deve ser capaz de gerar lucro, que essencialmente é
igual a toda receita menos todas os custos, que sdo fixos ou despesas. O investimento de
capital necessario para qualquer processo industrial consiste em um capital fixo direto para a
aquisicdo de maquinas e construcdo de estruturas, um capital fixo indireto com os custos de
projeto, engenharia e administracdo e um “capital de trabalho” que deve estar disponivel para
pagar salarios, manter o estoque de matéria-prima e insumos em dia e estar preparado para
lidar com outras despesas que demandem pagamento imediato (PETERS; TIMMERHAUS,
1991).

A metodologia utilizada para estimar os investimentos necessarios para a implantacao
de uma usina de producdo de alcool é frequentemente usada para obter estimativas de ordem
de magnitude e reconhece que o custo de uma planta de inddstria quimica pode ser obtido
multiplicando o custo do equipamento béasico por um determinado fator, que varia
dependendo do tipo de processo utilizado, vide Tabela 5, que apresenta aproximacoes
grosseiras destes fatores (PETER; TIMEERHAUS, 1991).

Tabela 5 - Fatores para estimativas de investimento para cada item de uma planta de
processamento quimico, baseada no custo do equipamento entregue.

Percentagem do custo de maquinario € equipamentos para uma planta que processa:
| Sélido |Sélido-Fluido| Fluido
Custos diretos
Maquinario de processo e equipamentos entregue 100 100 100
Instalagdo de maquinario € equipamentos 45 39 47
Instrumentos de controle 9 13 18
Encanamento (instalado) 16 31 66
Parte elétrica (instalada) 10 10 11
Construcdes (incluindo os servigos) 25 29 18
Infraestrutura de servicos (instalada) 40 55 70
Infraestrutura de acesso 13 10 10
Terreno (se necessario adquirir) 6 6 6
Custos indiretos
Engenharia e supervisao 33 32 33
Despesas de construcdo 39 34 41
Seguro e despesas contratuais 51 54 63
Capital de trabalho (estimado 15% do investimento) 68 74 86
Investimento total 455 487 569

Fonte: PETERS e TIMMERHAUS, 1991
A base deste método, portanto, € elencar todos os equipamentos a serem utilizados nos
processos, incluindo as bombas e compressores, fazer um orgamento do preco de cada um

deles no mercado e incluir todos os custos de transporte, taxas, impostos e outros servigos



relacionados a entrega dos equipamentos. Este custo serd a base para estimar 0s outros
elementos da construgdo de uma usina.

A infraestrutura de servico consiste nas instalacfes de apoio aos processos como
resfriadores, sistemas de tratamento de agua e efluentes, sistemas de seguranca e protecao a
incéndios; nas instalagdes de apoio administrativo, como restaurantes e cafeteria, unidade de
primeiros socorros, armarios, laboratdrios, etc. A infraestrutura de acesso consiste no
gradeamento, construcao de estradas, vias de acesso estacionamentos e areas recreativas.

Dos custos indiretos, as despesas de construcdo incluem as estruturas temporarias
como andaimes, escritorios, armazéns e estradas; o aluguel de equipamentos como guindastes;
seguranca, atendimento médico, analises de terreno, etc. O seguro e despesas contratuais
também inclui uma parcela de capital para compensar eventos imprevisiveis, como enchentes,
variacdo de precos, erros de projeto, etc (PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

4.2.2.1. Sobre os custos dos equipamentos

Para calcular o preco dos principais equipamentos necessarios em sitio, algumas
estratégias foram utilizadas. Todos os custos foram encontrados em délar ou em euro e,
portanto, admitiu-se que eles seriam importados, com a exce¢do dos reatores cuja melhor
opcéo foi de um fornecedor brasileiro, com prego em reais ja acrescido de imposto. Assim 0
preco FOB (Free on Board) de cada um deles foi acrescido de um valor para o frete e seguro,
gue ndo costuma ultrapassar em 1% do valor da mercadoria e acrescido dos impostos de
importacdo brasileiros, que sdo o Imposto de Importacdo (1), os Impostos de Produto
Industrializado (IPI), o Programa de Integracdo Social (PIS) e a Contribuicdo para Fins
Sociais (CONFINS) que séo federais e o Imposto sobre Circulagcdo de Mercadorias e Servicos
(ICMS), que ¢é estadual.

As aliquotas dos impostos foram majoradas para simplificar a analise. Assim, para
pessoas juridicas, a aliquota do Il varia de 0 a 35% do valor FOB mais frete e seguro, do IPI,
segundo Giraldelli (2018), costuma variar entre 0 e 20%, do PIS é de 2,1%, do CONFINS é
de 9,65% e do ICMS para o Estado de S&o Paulo é de 18% (SAO PAULO, 2017). Além
disso, a cotacdo do euro em outubro de 2018 era de 1 euro (€) para 1,15 USD e de 1 USD
para 3,77BRL.

Os equipamentos do pré-tratamento foram selecionados de catalogos de fabricantes
chineses, cujas capacidades méaximas atendiam as demandas da escala definida. As bombas
foram escolhidas do catalogo da Grundfos ® de 2018. A centrifuga para separagdo das

leveduras e os equipamentos da destilagdo foram extraidos do trabalho de Fortunato, 2012,
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visto que a escala de trabalho é a mesma. Os dados econdmicos e as condi¢des de operagdo de
Fortunato foram extraidos do simulador SuperPro Designer ® e sdo de 2012. Assim, para
atualizar os precgos para 0 ano base de 2018, foi considerado uma inflagdo média anual de 4%
ao ano.

O custo dos reatores foi estimado via uma técnica de escala empirica denominada a
regra do fator de seis décimos, que estabelece uma relacdo de custo entre equipamentos
semelhantes, mas de capacidades diferentes, dada pela equacdo 5, em que o coeficiente n
costuma ser 0,6, mas varia com diferentes tipos de equipamentos. Para tanques e reatores, 0
valor deste coeficiente é 0,57 (PETERS; TIMMERHAUS, 1991).

CapacidadeA

CustoA = CustoB * ( )" Equagido 5

Capacidade B

4.2.3. Sobre as despesas e o faturamento

O custo total de um produto pode ser dividido em custo de producdo e custo
administrativo. Os custos de produgdo incluem os custos diretos como matéria-prima em sitio,
salarios dos operadores e supervisores, a manutencdo dos equipamentos, agua, energia e
outros insumos; 0s custos fixos que se mantém praticamente constantes em relacdo a
producdo, como a depreciacdo, juros, impostos e aluguéis; e os custos relacionados as
atividades de suporte a producdo, como servicos hospitalares, de alimentacdo, seguranca,
gastos laboratoriais, pagamento de encargos trabalhistas, férias e pensdes e outros (PETERS;
TIMMERHAUS, 1991).

O custo da principal matéria-prima desta tecnologia admitido foi zero, considerando o
estudo de Lencastre (2012) em que realizou um mapeamento da producao de soro de leite no
estado do Rio de Janeiro e verificou que os laticinios do estado doam o soro de queijo. No
entanto, como a escala adotada é grande se julgou necessario admitir que pelo menos uma
parte do soro processado seria doado de laticinios distantes, de até 100 km de distancia.
Assim, o custo da matéria-prima se resumiu ao custo de transporte dela até a usina.

Foi realizado um balango de massa para todo o processo, levando em consideragédo o
equacionamento cinético da reagdo de fermentagdo segundo modelo de Andrews (1968). O
balango de massa junto com a lista de equipamentos forneceu as principais informagdes sobre
0 custo total do produto e, principalmente, sobre as receitas, que se resumem a venda do
etanol para as distribuidoras de combustivel e a receita potencial da venda de WPC para a
industria alimenticia e das leveduras secas para a alimentagdo animal.

Dos custos de produgéo, foram estimados o custo com energia a partir da poténcia dos

equipamentos listados, com acido sulfurico através do balanco de massa e dos juros levando



em consideragdo uma taxa anual na faixa de 6% de 10% ao ano aplicada a todo o capital
inicial, que é uma adocéo relativamente superestimada comparando a taxa basica de juros
brasileira que se encontra em 6,5% ao ano (MARTELLO, 2018).

Os outros custos, incluindo os custos administrativos, foram estimados de acordo com
a média dos custos para a industria de etanol de cana-de-agUcar, devido as semelhangas de

processo.

4.2.4. Comparacdo com trabalhos realizados

Com os resultados para o investimento de capital, dos custos e das receitas, foi
possivel estimar o tempo de retorno do investimento e comparar com o trabalho de Fortunato
(2012) que elaborou diversos layouts de plantas de producdo de bioetanol empregando as
leveduras Saccharomyces cerevisiae e Kluyveromyces marxianus, em processo em batelada
com recuperacdo de células e processo continuo, através do simulador Superpro Designer ® e
realizou uma andlise preliminar de custo, semelhante a estimativa de ordem de grandeza que

este trabalho se propde a realizar.

5. RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1. Proposicéo do modelo para o rendimento celular

O apéndice 1 contém os dados que séo resultado do DCCR para estimar um modelo
quadratico para o rendimento celular, que incluem todos os resultados para 48h de
fermentacdo. De acordo com a equacdo 3, sdo muitos parametros que devem ser estimados e
nem todos eles sdo significativos, sendo parte da investigagdo descobrir quais 0s sao,
incluindo e excluindo coeficientes da estimativa. Assim, foram produzidos muitos modelos
extremamente insatisfatorios.

Dentre todos, foi selecionado o melhor modelo, cuja tabela ANOVA esté expressa na
Tabela 6. Para a microbiologia, costuma-se considerar modelos representativos aqueles cujo
coeficiente de correlacdo R2 é proximo a 80%. No entanto, o melhor modelo apresentou
R2=56% e ajustado igual a 41,3%, e os Unicos parametros que se mostraram significativos a
95% foram a temperatura e a constante, embora o modelo que considerava apenas a
temperatura se mostrou ainda menos representativo.

O apéndice 1 também mostra outros resultados estatisticos em relacdo ao modelo,
incluindo o grafico de valores observados e previstos, e todos indicam que o modelo é
insatisfatério, tendo em vista que a analise de outros parametros citados, como Lack of it e

histograma dos residuos ndo séo suficientes para viabilizar o modelo. Diante deste cenério,
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ficou concluido que a hipdtese inicial que justificou este estudo é falsa, ou seja: O rendimento
celular de Kluyveromyces marxianus CCT 7735 em soro de leite ndo € funcdo de temperatura,

pH, concentracdo inicial de substrato ou concentracao inicial de células.

Tabela 6 - Tabela ANOVA sobre o melhor modelo quadratico obtido via DCC

ANOVA; Var. Yus; 4 factors; 1 Block; 29 runs
Rz =55,997%| R?Zud=41,329% MS pure error = 0,0000167
Fatores SS df |MS F p
Temperatura | 0,000171 1 0,000171¢ 10,26109: 0,032798
[lactose] 0,000009| 1i 0,000009; 0,541506 0,50263
[lactose]? 0,000007{ 1{ 0,000007; 0,390572; 0,565881
[Xo] 0,000027! 1} 0,000027; 1,592618! 0,275523
pH*[Xo] 0,000054 1{ 0,000054; 3,227924; 0,146811
Temper.*[lac] | 0,000037. 1| 0,000037} 2,239009| 0,208904
Temper.*[Xo] | 0,000045 1{ 0,000045; 2,687046; 0,17651
Lack of Fit 0,000208; 17 0,000012; 0,732647; 0,712594
Pure Error 0,000067; 4! 0,000017
Total SS 0,000624; 28

Fonte: Elaboracdo propria a partir dos dados de Diniz, 2013.

A partir deste ponto, foi mais sensato admitir que a levedura cresce de modo
associado, como € comum as leveduras e que, portanto, o rendimento celular € uma constante.
Para tal, utilizou-se a defini¢do de rendimento celular como expressdo para aplicar o método
MQ para estimar o valor de Yxs. Para cada 24h, havia um conjunto de dados sobre as
concentracgdes iniciais e finais de lactose e massa celular. Levando em consideracdo que 0s
periodos em que ocorrem a maior produtividade volumétrica de etanol esta entre 48h e 72h,
com maior nimero de pontos em 48h (DINIZ, 2013), admite-se que este seria um tempo
razoavel para operacdes industriais. Sendo assim, os dados até 48 e 72h foram considerados

para a regressdo deste modelo via MQ, eliminados os outliers e os resultados estdo expressos

na Tabela 7.
Tabela 7 - Resultados para o rendimento celular obtido via MQ
Yx/s R? p (95%) |Lim. inferior (95%) Lim. superior (95%)
Até 48h | 0,00931 | 80,41% <0,00000 0,00847 0,01014
Até 72h | 0,00792 | 66,10% <0,00000 0,00731 0,00853

Fonte: Elaboracéo propria a partir dos dados de Diniz, 2013.
Nota-se que o valor do rendimento celular diminui com o aumento do tempo de
fermentacdo e isso se explica porque o rendimento celular tal como definido, engloba a
sintese e a morte celular, de modo que para o crescimento associado de leveduras o

rendimento da sintese é constante e a morte celular aumenta com o tempo de fermentacéo,



diminuindo o nimero de células ativas. Isso também fez com que o ajuste do coeficiente para
o tempo de até 72 h fosse inferior.

Os trabalhos realizados de Silveira, 2004 e Diniz, 2009 relataram o rendimento celular
méaximo da levedura entre 0,03 e 0,06, mas nenhum apresentou valores recomendados para o
dimensionamento. Assim, considerando que o consumo de lactose para rendimento de mais
de 90% de converséo em etanol ficou entre 49% e 95% para 48 horas de fermentagéo e 78% e
98% para 72 horas de fermentacdo, tém-se que o tempo ideal para os processos industriais
estd entre esses dois valores e, portanto, o rendimento celular recomendado para o

dimensionamento dos reatores esta entre 0,008 e 0,009. A Figura8 e a
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Figura 9 mostram informaces sobre a adequacdo do modelo, indicando variagdo dos
residuos com distribuicdo aleatéria em mais ou menos 0,3 g/L de células secas.

Figura 8 - Valores observados e previstos de Y xs, obtido via MQ
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Fonte: Elaboracao propria a partir dos dados de Diniz, 2013.



Figura 9 - InformagBes sobre os residuos da regressio de Yxs via MQ. A esquerda
estd o grafico dos residuos em funcdo dos valores previstos, cuja distribuicdo deve ser

aleatoria. A direita esta o histograma dos residuos.
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Fonte: Elaboracédo propria a partir dos dados de Diniz, 2013.

5.2. Avaliacédo do processo industrial
5.2.1. Célculo do tempo de fermentacédo
A fermentacdo € o processo principal da usina e, por isso, o primeiro passo foi
dimensionar os reatores em funcdo da escala de producdo estipulada, a partir do modelo
cinético proposto por Andrews (1968), com inibicdo por substrato. A equacéo diferencial 6 é
citada por Andrews (1968) e vale para reatores de batelada em volume, presséo e temperatura

constantes e admitindo que ndo ha fase lag, morte celular e respiracdo endégena.

a5 Lo fm X Equacio 6

= — — % *

a7 Y 1+£+i quacao
S TK;

Esta é uma equacdo diferencial de primeira ordem, em que as constantes sdo a
concentracdo de substrato (S), o tempo (T) em horas e o resultado é uma func¢éo do tipo T(S),
obtida a partir de um problema de valor inicial em que para a concentragdo inicial, o tempo é

zero. O resultado esta expresso na equacdo 7. Todo o memorial de calculo esta no Apéndice 3.

s
T =T, +—|[ -1 1X +_SO+% *1H(AS*Y+1)+@_§
N T M A T O

Equacéo 7
As constantes cinéticas foram calculadas por Silveira (2004), conforme Tabela 2. O
rendimento celular para dimensionamento foi calculado na primeira parte deste trabalho e as

condicBes para que se ocorra a eficiéncia de 90% da conversdo de lactose em etanol foram
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fornecidas por Diniz, 2013. A Tabela 8 apresenta um resumo de todas as consideracgdes
utilizadas para a aplicacdo da equacédo 7 e a Figura 10 apresenta o resultado dos célculos, que
relaciona o consumo de lactose, a producéo de etanol e a producéo de biomassa em funcéo do
tempo.

Tabela 8 - Constantes e consideragdes utilizadas para o dimensionamento dos reatores e no
restante do trabalho.

Constantes cinéticas |Condig¢des 1niciais |Outras consideragoes

im = 0,292 1/h So=100 g/L. Eficiéncia producdo etanol = 3.6 mole/mols *
Ks=1,512g/L Xo=1,68 g/L Massa molar lactose = 342.3 g/mol
Ki=529.4 g/LL pH=54 Massa molar etanol = 46,07 g/mol

Y = 0,008 gX/gS Temp = 37 oC Densidade etanol = 789 kg/m®
* Resultado de se admitir RF = 0.9 (Equacio 2), dentro das condicdes ideais definidas por Diniz, 2013

Figura 10 - Consumo de substrato, producéo de etanol e producao de biomassa por
Kluyveromyces marxianus CCT 7735 em regime de batelada e sob anaerobiose
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Fonte: Elaboracédo prépria

Assim, foi possivel definir um tempo de fermentacdo adequado para aproveitar o
méaximo de lactose, visto que toda a lactose que ndo foi consumida durante a fermentacéo
resultard em DQO no efluente da usina e devera ser tratado de outra forma. E importante
ressaltar que as informacOes contidas na Figura 10 estdo de acordo com o0s resultados
experimentais nos trabalhos de Silveira (2004), Diniz (2009) e Diniz (2013), embora tenha
sido elaborada a partir de dados tedricos, o que corrobora com a qualidade do modelo.

Aqui se verifica a hipdtese inicial de que o tempo adequado para a fermentacéo esté

entre 48 e 72 horas. Verifica-se que em 48 horas a eficiéncia de consumo de lactose esta em



80% e em 64 horas a eficiéncia é de 97%. Deste modo, foi definido como tempo de detencéo
o valor de 64 horas, que é um valor alto dentro da préatica industrial de até 12 horas, mas que
para este caso fornece a melhor eficiéncia.

Nota-se que o modelo é sensivel para a concentracdo inicial de células e por isso foi
definida como maior valor do intervalo de rendimento 6timo, de 1,26 até 1,68 g/L. Caso a
concentracdo inicial de células fosse de 1,26 g/L, por exemplo, o tempo de fermentacédo
necessario para se atingir o mesmo consumo de lactose seria de 100 horas.

Nas usinas de etanol via cana-de-agucar, as dornas de fermentacdo utilizam uma
proporcédo de 28% de fermento tratado nos reatores, cuja concentracéo tipica de levedura é de
35%, 0 que resulta em uma concentracdo de leveduras inicial de aproximadamente 1%, ou 9,8
o/L (RIBEIRO, 2011, p.74). Para esta concentracdo tipica, 0 tempo para se atingir 0 mesmo
consumo de lactose seria de 8,52 horas. O intervalo de condicdes definidos pela equacdo 2
esta entre 1 e 2 g/L de massa celular seca inicial e, portanto, ndo é possivel garantir que fora
deste intervalo a conversédo de lactose em etanol serd superior a 90%. Assim, por mais que um
tempo de fermentacdo curto represente reducao da quantidade de dornas de fermentacdo e por
consequéncia do investimento e do custo, sera considerado o tempo de fermentacdo de 64

horas, que garante a alta converséo da lactose.

5.2.2. Definicdo dos equipamentos.

Na prética, a defini¢do dos equipamentos foi realizada ao mesmo tempo que o balanco
de massa, com um resultado alimentando o outro. Partindo da escala definida de 1000
toneladas de soro por dia e considerando uma usina que funciona 24 horas por dia sem
interrupcdes, tém-se uma vazdo constante de 41,7 m3h de soro integral. Além disso, a
concentracdo de lactose do permeado ou do soro concentrado deve ser igual a 100 g/L para
atender as condicBes impostas para a fermentacdo. Com estes valores foi possivel determinar
a ordem de grandeza dos equipamentos do pré-tratamento e a vazdo de alimentagdo dos
reatores, de aproximadamente 18 ms3/h.

Com esta vazao e considerando o tempo de enchimento de cada reator igual a 8 horas
para facilitar o agendamento, temos que o volume util de cada reator seria de 144 m3. Deste
modo, para que a usina se mantenha em funcionamento durante toda as 64h de fermentacdo,
tém-se um total de 8 reatores com um volume estimado de 180 m3 cada um, considerando
uma margem de seguranca prépria de reatores industriais. A Figura 11 exibe o agendamento
dos reatores, em que a cada turno ha pelo menos um reator enchendo e consumindo a vazéo e

outro esvaziando e liberando a vazao.
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Figura 11 - Agendamento (scheduling) dos reatores em batelada, por turno de 8h

Reator 1 3 4 5 6 7 8
______________________________________________ E S W M M M M
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M E ............................. M M M
M . B S M M
96_104h M M E ........ S ............ M ..............................................
104-112h M M M E S M
Entrada de permeado
M Manter a fermentacdo
Saida do vinho

Fonte: elaboracgéo propria

A ultrafiltracdo do cenario 1 possui diametro de corte entre 500 Da e 100kDa e garante
a remocao de bactérias e virus. As operacdes de limpeza da membrana geram um concentrado
de proteinas e gordura denominado WPC, que possui grande valor agregado quando seco. A
temperatura dos evaporadores encontrados nao ultrapassa 90 °C e o tempo de residéncia entre
30 segundos e um minuto, ndo sendo eficaz para garantir a assepsia do soro concentrado.

A etapa de separacdo das leveduras consiste na centrifugacdo do vinho ap6s a
fermentacdo e adicdo de &cido sulfurico para garantir a assepsia das leveduras que retornam
aos reatores. Neste caso a vazdo € a mesma que entra e sai dos reatores. O porte da centrifuga,
bem como o dos equipamentos de destilacdo, foram definidos de acordo com os equipamentos
elencados no trabalho de Fortunato (2012) que também faz uma avaliacdo econdmica desta
tecnologia, comparando a Kluyveromyces marxianus com a Saccharomise cerevisiae em
processos continuos e em bateladas.

A Tabela 9 consta todos os equipamentos considerados como essenciais para a

tecnologia, com suas condigdes operacionais e as fontes de informacéo de cada um.



Tabela 9 - Equipamentos com condic¢des operacionais e fonte indicada

Processo Equipamento N® |Cond. operacionais|  Fonte/observagdes
. Modelo 50-200;
Bomb 1 1 té 100 m?
omba axia até m’/h Grundfos
. Modelo HIUF-200T:
: , .
Ultrafiltragdo 1 até 100 m*/h Foshan Hongjun Ltd.
pretmento | Bomba axial 1 até 50 m*h Modelo 40-160;
) Grundfos
Modelo RO12000:
Osmose reversa 3 12 m*h cada Zhengjiagang City AK
Machinery
Pré-tratamento 2 |Evaporador 1 até 50 m*'h Mode]o.TK-ﬂlﬂ-’-l:
Taikang
Baseado no modelo
Reatores & 180 m? REOD205: 70m?*; JEMP
Equipamentos industriais
Fermentacdo gy de ar 8 3.2 m/s Fortunato, 2012
. Modelo 32-125;
Bomb 1 1 te 30 m*/1
omba axia até 30 m¥h Grundfos
Centrifuga 1 até 36,4 m*/h Fortunato, 2012
Separagdo das |Tanque de mistura | 1 50m? Baseado no mcldelo LTD;
Shenzhen Litengda
leveduras
. Modelo 32-125;
Bomb 1 1 té 30m?*/1
omba axia até 1 Grundfos
Refervedor 1 533w’ Fortunato, 2012
Refervedor 1 0.18 m* Fortunato, 2012
Destilagio  |Condensador 1 1.4 m* Fortunato, 2012
Destilador 1 19 estagios Fortunato, 2012
Destilador 1 31 estagios Fortunato, 2012

Fonte: Elaboracdo propria utilizando catalogos de fabricantes e o trabalho de Fortunato, 2012
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5.2.3. Balanco de massa e energia

O balanco de massa foi realizado de acordo com a eficiéncia dos equipamentos,
considerando as condicdes de fermentacdo estipuladas. Na entrada dos reatores a vazdo de
enchimento é de 18 m3/h com uma concentracdo de 100g/ de lactose. Apds as 64 horas de
fermentagdo, 97% da lactose é consumida e 90% da lactose consumida é convertida em
etanol, gerando um vinho fermentado com 6% v/v de etanol ou 47 g/L de etanol. Além disso,
no fim do periodo de 64 horas sdo produzidas 892 kg de leveduras em excesso.

Na centrifugacédo, as leveduras que retornam aos reatores sao misturadas com acido
sulfarico para garantir a assepsia do fermento, visto que a resisténcia das leveduras ao pH
muito &cido é maior que a dos outros microrganismos. Bereche (2011) estima que em média
se utiliza 5 kg de acido sulfurico para cada metro cubico de etanol produzido em uma usina de
etanol de cana-de-acgUcar e, portanto, este foi o valor estimado, resultando em um consumo
diério de 130 kg de &cido sulfurico.

Ha& duas etapas principais de destilacdo necessarias para se produzir o etanol anidro. A
primeira destilacdo ocorre em 19 ciclos e produz um etanol de 85% v/v de concentracdo e a
segunda destilacdo ocorre em 31 ciclos e produz o etanol anidro 95% v/v. O rendimento de
cada destilacdo, definido pelo etanol que sai dividido pelo etanol que entra é de 84,6% e
95,5%, respectivamente (FORTUNATO, 2012). Deste modo, ao todo sdo produzidos 23
m?3/dia de etanol.

Este valor € muito préximo da estimativa feita por Fortunato, 2012, cujo cenario mais
viavel economicamente foi o de processo continuo com Kluyveromyces marxianus, mas 0
cenario que mais produziu etanol foi o cenario em batelada com Kluyveromyces marxianus,
com um total de 21 toneladas de etanol produzidas por dia, com a mesma escala de 1000
toneladas de soro por dia, apesar de as concentracdes iniciais de lactose no soro estimadas por
cada um dos trabalhos ter sido diferente, de 44 g/L neste trabalho e 50g/L por Fortunato,
2012.

O balangco energético foi realizado segundo a poténcia estimada para cada
equipamento principal considerado, funcionando 24 por dia. A maioria dos equipamentos
encontrados em catalogos ndo possuia informacfes precisas sobre a poténcia unitaria dos
equipamentos, entdo algumas informacdes foram buscadas na literatura.

Todas as bombas possuiam a informacao da poténcia unitaria por vazdo no catalogo. A
poténcia do aparelho de ultrafiltracdo foi estimada segundo estudo de Carvalho (2016) que
estimou uma poténcia média para estes equipamentos de 0,31kW/m3 de &gua filtrada. A

poténcia dos equipamentos de osmose reversa foi estimada segundo o fabricante em um valor



unitario de 3,73kW por m3 de agua deionizada produzida. A poténcia do evaporador foi
estimada segundo valores tipicos de capacidade térmica, com U = 2,5 kW.m2.K™?, admitindo
tubos de duas polegadas e velocidade de passagem de 1,2 m/s.

A poténcia dos reatores foi considerada para manter a temperatura do fermentado em
37 °C ao longo das 64 horas e foi baseado em valores tipicos de aquecedores de piscinas, de
22 KW para aquecer um volume de 180 m3. A poténcia dos refervedores e dos condensadores
foram estimados segundo valores tipicos apontados por Ferreira (2014), com U = 0,85
kW/(m?K) e area de contato estimada por Fortunato, 2012. A tabela 10 lista a poténcia total
estimada para cada equipamento.

A Tabela 11 e a Tabela 12 exibem o balanco de massa e energia em diferentes escalas
temporéarias para comparacdo. A Tabela 11 apresenta o balanco completo por hora e por um
periodo de 64 horas, que reflete a capacidade maxima dos 8 reatores instalados. A Tabela 12

apresenta o balango global e diério resumido.

Tabela 10 - Lista de equipamentos com a poténcia estimada para o balanco de energia

Processo Equipamento N° |Poténcia estimada (kW)
Bomba axial 1 15.0
Pré-tratamento 1 Ultrafiltragao ! 12,0
Bomba axial 1 6.0
Osmose reversa 3 83.3
Pré-tratamento 2 |Evaporador | 168.0
Reatores 8 176.0
Fermentacdo |Filtro de ar 8 -
Bomba axial 1 3.0
Separacdo das Centrifuga . 1 11,0
leveduras Tanque de mistura | 1 -
Bomba axial 1 3.0
Refervedor 1 250.5
Refervedor 1 8.5
Destilagdo  |Condensador 1 259.0
Destilador 1 -
Destilador 1 -

Fonte: Elaboracao propria
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Tabela 11 - Balango de massa e energia completo

: : : Horaria (/h) Em 64h
Equipamento Indicador Unidade Entradal Saida | Entrada | Saida
Energia kWh 279 0.0 1787 0
Ultrafiltracdo {Soro in natura |m? 41.7 | 40.8 2667 2613
Cenario 1 |Lactose kg 1833,3 [1796,7| 117333 | 114987
WPC kg 0,0 29.2 0 1867
Osmose Energia kWh 84.8 0.0 5425 0
Permeado m? 40.8 18.0 2613 1150
Ci;?;i | [Lactose ke 1796.7 |1796.7| 114987 | 114987
Agua deionizada |m? 0.0 229 0 1463
Evaporador - Energia kWh 1680 | 0.0 10752 0
Cendrio 2 Soro in natura |m3 41,7 18.0 2667 1150
Lactose kg 1833,3[1796,7| 117333 | 114987
Energia kWh 1540 | 0.0 9856 0
Permeado m3 - - 1150 1150
Reatores Lactose kg - - 114987 | 3450
Etanol 100% kg - - 0 54042
Levedura kg - - 1932 2824
DQO kg - - 128995 | 116482
, Energia kWh 14,0 0.0 896 0
Centrifuga [ * qura ke 441 | 139 | 2824 | 892
Tanquede 14 -1 Sulfrico ke 54 | 54 | 342 | 34
mistura
Retervedores |Energia kWh 259.0 | 0.0 16574 0
Condensador |Energia kWh 259.0 | 0.0 16574 0
Destilador 19
estagios  |Etanol 100% kg 844.4 | 714.4 | 54042 | 45720
Destilador 31 Etanol 100% kg 7144 | 682.2 | 45720 | 43662
estigios Efluente m3 18.0 17,0 1150 1089
DQO efluente  |kg 1820,0 | 398.4 | 116482 | 25499
Etanol 95% v/v |m? - 0.96 - 61.3
Totais Energia cenariol| MWh 0.80| - 51.11 -
Energia cenario2) MWh 0.85] - 54.65
Concentracdo DQO (g/L) = 23.42

Fonte: Elaboracéo propria




Tabela 12 - Balango global de massa e energia, por dia

Entrada Saida
Indicador Valor Indicador Valor
Soro integral 1000 ton/dia  |Etanol hidratado 95% 23 m*/dia
Acido Sulfiirico 130 kg/dia Levedura 334 kg/dia
Energia cenériol 19,2 MWh/dia |Efluente 408 m?*/dia
Energia cenario2 20,4 MWh/dia |WPC _cenériol 701 kg/dia
Agua deionizada cenariol |550 m*/dia

Fonte: Elaboracéao propria

5.2.4. Investimento de capital

De acordo com a metodologia exposta por Peters e Timmerhaus (1991), o
investimento de capital pode ser estimado de acordo com o custo total dos principais
equipamentos que compde o procedimento industrial. Deste modo, a Tabela 13 exibe o0s
custos totais para cada equipamento listado, sendo que o preco FOB unitario foi adquirido da
respectiva fonte de informacdo de cada equipamento, como descrito na secdo anterior. O
preco total corresponde ao custo de todos os equipamentos, incluido frete, seguro, impostos e

taxa de cambio entre o real e o délar comercial em outubro de 2018.

Tabela 13 - Lista de equipamentos com o preco Free on Board indicado em délar
comercial e o preco total incluindo frete, seguro e impostos, em reais, aplicado a taxa de
cambio de outubro de 2018 de 1USD para 3,77BRL

Processo Equipamento N° |Preco FOB (US$/un)Prego Total (R$)
Bomba axial 1 11.627.,65 89.506,64
Pré-tratamento 1 Ultrafiltragéo 1 238.000,00 1.832.062.48
Bomba axial 1 7.690.05 59.196.,02
Osmose reversa 3 20.000,00 461.864.,49
Pré-tratamento 2 |Evaporador 1 100.000,00 769.774.15
Reatores 8 440.788.07 13.294.168.11
Fermentacdo |Filtro de ar 8 56.860.91 3.501.604.46
Bomba axial 1 3.415,50 26.291.64
Separacdo das Centrifuga . 1 409.948.18 3.155.675.11
leveduras Tanque de mistura | 1 39.397.92 303.274,98
Bomba axial 1 3.415.50 26.291.64
Refervedor 1 3.904.,77 30.057.94
Refervedor 1 1.112.22 8.561,55
Destilagdo  |Condensador 1 1.488.02 11.454,36
Destilador 1 44,203,92 340.270.35
Destilador 1 50.710,19 390.353.94
Total Cenario 1 23.530.633,70
Total Cenario 2 21.857.778,22

Fonte: Elaboracao propria
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Tabela 14 - Valor de investimento de capital para uma usina de producdo de etanol que
processa 1000 ton/dia de soro, utilizando o pré-tratamento 1

Custos diretos - Cenario 1 11po de. planta: Pluldc_]
% mil R$ mil US$
Maquinario de processo e equipamentos entregue 100 23.530.63 | 6.241.55
Instalagdo de maquinario e equipamentos 47 11.059,40 | 2.933.53
Instrumentos de controle 18 4.235.51 1.123.48
Encanamento (instalado) 66 15.530.22 | 4.119.42
Parte elétrica (instalada) 11 258837 | 686,57
Construgdes (incluindo os servigos) 18 423551 | 1.123.48
Infraestrutura de servigos (instalada) 70 16.471.44 4.369,08
Infraestrutura de acesso 10 2.353.06 624,15
Terreno (se necessario adquirir) 6 1411,.84 @ 37449
Custos indiretos - Cenario 1
Engenharia e supervisdo 33 7.765,11 | 2.059.71
Despesas de construcao 41 9.647.56 2.559.03
Seguro e despesas contratuais 63 14.82430 | 3.932.17
Capital de trabalho (estimado 15% do investimento) 86 20.236,34 | 5.367.73
Investimento total - Cenario 1 569 133.889,31 35.514.40

Fonte: Elaboracéo prdpria

Tabela 15 - Valor de investimento de capital para uma usina de producdo de etanol que
processa 1000 ton/dia de soro, utilizando o pré-tratamento 2

Custos diretos - Cenario 2 11po de. planta; Flmdc-l

% mil R$ mil US$

Maquinario de processo e equipamentos entregue 100 | 21.857.78 5.797.,82
Instalacdo de maquinario e equipamentos 47 | 10.273.16 2.724,98
Instrumentos de controle 18 i 3.934.40 1.043.61
Encanamento (instalado) 66 14.426.13 3.826.56

Parte elétrica (instalada) 11§ 240436 637.76
Construcgdes (incluindo os servigos) 18 | 3.934.40 1.043,61
Infraestrutura de servigos (instalada) 70 | 15.300,44 4.058.,47

Infraestrutura de acesso 10 2.185.,78 579.78

Terreno (se necessario adquirir) 6 1.311.47 347,87

Custos indiretos - Cenario 2

Engenharia e supervisdo 33 1 721307 1.913,28
Despesas de construgao 41 8.961,69 2.377,11
Seguro e despesas contratuais 63 i 13.770,40 3.652.63
Capital de trabalho (estimado 15% do investimento) 86 | 18.797.69 4.986,12
Investimento total - Cenario 2 569 | 124.370,76 @ 32.989,59

Fonte: Elaboracéo propria



A Tabela 14 e a Tabela 15 apresentam uma estimativa do investimento de capital
necessario para se instalar uma usina com as caracteristicas descritas neste trabalho a partir do
zero, categorizado por setor. Ela foi elaborada a partir do valor total dos equipamentos

expresso na Tabela 13 para cada cenério, aplicado as proporc¢des propostas na Tabela 5.

5.2.5. Custos e receitas

O custo com o transporte foi estimado utilizando precos de frete tabelados pela ANTT,
uma capacidade do caminhdo baseado no caminhdo tanque Volvo ® Edc 360, com carreta
Randon ® de capacidade de 30 m3 e uma faixa de distancia dos fornecedores de soro até a
usina entre 20 e 100 km. Os precos tabelados pela ANTT estdo divididos em tabelas que
variam conforme o tipo de carga e a quantidade total de quildmetros percorridos. Quanto ao
tipo de carga, que é liquida, se majorou considerando a categoria mais cara, cargas gerais,
dentro de uma faixa minima entre 0 e 100 km rodados, resultando em um valor de R$2,10 por
eixo e por quildometro rodado (BRASIL, 2018).

Deste modo, ficou estipulado um valor minimo e maximo de custo de transporte, que
dependerd do qudo bem localizada a usina estd. O mesmo foi feito para os juros, que se
mostrou um valor expressivo e cuja taxa depende do poder de negociacdo do investidor. E
importante considerar os juros como um custo sempre que ndo ha garantia de que o capital do
investidor sera suficiente para cobrir todo o investimento. Nesse caso, é necessario considerar
a compensacao pelo uso antecipado do capital como um custo fixo. Este trabalho considerou
uma taxa anual de juros entre 3% a 6%, que é baixa em rela¢do ao praticado no mercado. A
Tabela 16 lista todos os custos considerados por este trabalho, com as faixas para cada
cenario.

O custo com energia foi estimado a partir da poténcia de cada equipamento levantado,
funcionando 24h por dia, sob a tarifa média paga pelo setor industrial no estado de Sdo Paulo
que foi de 421,25 R$/MWh, segundo o relatério gerencial da ANEEL de junho de 2018. A
Figura 12 exibe a média do valor das tarifas para este més em funcdo do setor. O custo com
acido sulfarico ndo se mostrou significativo, mas foi estimado a partir de informagdes de
custo fornecidas por Fortunato, 2012.

Os outros custos foram retirados do relatério produzido pela empresa IDEA,
disponivel na plataforma online Nova Cana, com dados de 2005. Ele fornece informacdes
sobre o custo unitario de cada item por metro cubico produzido de etanol, incluindo custos
com salérios e encargos, manutencao, a depreciacao, 6leos lubrificantes, servigcos de terceiros

e outros. Todos os custos foram corrigidos com uma inflagéo de 4% ao ano.
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Figura 12 — Tarifa média pela energia elétrica no Brasil por setor, dados de junho de 2018.
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Fonte: ANEEL, 2018

Tabela 16 — Estimativa de custos totais para cada cenario

Custos setorizados Cenario 1 Cenaério 2
Indicador RS$/dia R$/dia
Soro de leite (min) 1.428.00 1.428.00
Soro de leite (max) 7.140,00 7.140,00
Custos de produgao
Energia 10.634,71 11.299,38
Salarios e encargos 1.219.95 1.219,95
Depreciagoes 1.590,54 1.590,54
Acido Sulftirico 94,58 94,58
Oleos lubrificantes 131,59 131,59
Materiais de manutengao 864.33 864.33
Servicos de terceiros 373,27 373,27
Juros minimo 3% a.a 11.157.44 10.364,23
Juros maximo 6% a.a 22.314.88 20.728.46
Outros 991.31 991.31
Custos administrativos
Salarios e encargos 675,96 675,96
Servigos de terceiros 276,98 276.98
Assisténcia social 386.70 386.70
Outros 2.024.05 2.024.05
Total minimo 31.849.42 31.720,87
Total maximo 48.718,86 47.797,10

Fonte: Elaboracdo prépria




A receita vem, basicamente, da venda do etanol para as distribuidoras de combustivel.
A USP, através da ESALQ e do CEPEA, acompanha semanalmente o pre¢o do etanol ao
produtor e 0 preco do comegco de outubro de 2018 para o etanol hidratado 95% para
combustivel era de R$1,79 por litro (CEPEA, 2018). Deste modo, a receita diaria proveniente
da venda de etanol seria de R$41.227,78, como mostra a Tabela 17.

Além disso, h& outros subprodutos que merecem destaque, como o concentrado
proteico WPC que é resultado do retido nas membranas de ultrafiltracdo e que possui um alto
valor agregado. O valor unitario do WPC, no entanto, varia conforme a sua qualidade
enquanto produto final, principalmente em funcdo do teor de proteinas e como este trabalho
ndo avaliou cenarios para a qualidade deste produto e nem estimou 0s custos relacionados ao
seu beneficiamento, que se resume basicamente a concentracdo e secagem via spray dryer,
ndo foi seguro estabelecer um valor fixo para seu preco, mas sim uma faixa de valores
subestimado entre 11,00USD e 20,00 USD por quilograma, que gera uma receita diéria entre
21 mil e 38 mil reais. O trabalho de Fortunato (2012) por exemplo, adotou o valor de
75,00USD.

As receitas provenientes da venda de levedura seca também foram estimados e se
mostraram nao significativas, devido ao baixo valor de rendimento celular. Assim como no
caso do WPC, esta estimativa ndo contempla os dados de custo até o produto final e, portanto,
também foi considerada uma receita potencial.

Tabela 17- Estimativa das receitas totais, valida para ambos 0s cenarios

indicador : F_Qeceita (R$i/d_ia)
Minimo Maximo
Etanol 41.227,78
WPC (Cenério 1) * 19.417,70| 38.835,40
Levedura * 300,60

* Receitas potenciais. Fonte: Elaboragao propria

5.2.6. Viabilidade econdmica

O tempo de retorno do investimento é definido como o tempo em que um
empreendimento é capaz de gerar um lucro igual ao investimento do empreendimento. Para
estes calculos serdo consideradas as curvas de custo minimo e as receitas de cada cenario.
Para o cenario, ha também a possibilidade de uma receita substancial adicional advinda da
venda de WPC. No entanto, como ndo estdo contabilizados todos os custos para a produgéo
do produto final, estas receitas séo analisadas de forma separada e definidas como “receitas

potenciais”.
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Figura 13 — Curvas de custos e receitas acumuladas para o Cenario 1, incluindo apenas
a receita do etanol
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Figura 14 - Curvas de custos e receitas potenciais acumuladas para o Cenario 1, incluindo as
receitas de WPC, calculadas de modo simplificado
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A Figura 13 mostras as curvas para 0 cenario 1 que em relagdo aos custos minimos
apresentou um tempo de retorno igual de aproximadamente 40 anos e em relacdo aos custos
maximos o empreendimento esta fadado a causar prejuizo, visto que 0s custos sdo maiores
que as receitas. Considera-se que um tempo de retorno adequado para a industria quimica é de
10 anos ou no maximo 15 e, portanto, este resultado aponta para a nao viabilidade econémica
da tecnologia considerando apenas a producgéo de etanol.

No entanto, se for considerado a receita potencial proveniente do WPC, o resultado ¢é
muito diferente, como mostra a Figura 14. Os tempos de retorno para este cenario variam
entre 7,7 e 31,2 anos, o0 que ja indica a importancia de avaliar a produ¢éo de etanol acoplada a
producdo de WPC, visto que as duas fontes de receitas podem ser igualmente significantes.
No entanto, para que este resultado se confirme é necessaria uma avaliacdo detalhada do
processo de beneficiamento e desidratacdo das proteinas, com os custos associados.

O cenério 2, com o pré-tratamento feito exclusivamente com evaporador, esta
contemplado pela Figura 15 e mostra um tempo de retorno igual a 36 anos para o cenario de
custo minimo e prejuizo para o cenario de custo maximo. Além disso, ja na fase de pesquisa
dos equipamentos, ficou claro que a faixa de temperatura e a faixa de tempo de permanéncia
que estes equipamentos trabalham ndo é suficiente para promover a assepsia do concentrado
e, portanto, este ndo € um cendrio viavel tecnicamente e tampouco economicamente.

Figura 15 - Curvas de custos e receitas totais acumuladas para o Cenario 2, incluindo apenas a
receita do etanol
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Neste ponto da analise, como os resultados para as condi¢fes simplificadas nédo se
mostraram satisfatorios, decidiu-se levar em consideragdo a inflagdo ao longo do tempo e a
perspectiva de amortizacdo do empréstimo, visto que 0s juros sdo parte expressiva dos custos,
ainda considerando o caso em que 100% do capital inicial € financiado. A taxa de juros é
calculada no inicio do empréstimo e ndo varia ao longo do tempo, enquanto que todos 0s
outros custos estdo sujeitos a inflacdo e, para 0 caso em que a receita € maior que 0s custos, a
inflacdo pesa a favor do investidor.

O cenario 2 ja foi descartado e as analises incidem sobre o cenario 1. Como envolvem
taxas de juros compostos, a andalise foi feita més a més para aumentar a precisao,
considerando taxa mensais equivalentes as taxas anuais. Neste caso, considerando 0s custos
méaximos o0 empreendimento continua a fornecer uma receita liquida negativa, mas para o caso
de custos minimos o tempo de retorno de investimento foi menor, como mostra a Figura 16. O
lucro liquido é a receita descontada dos custos, dos juros e das parcelas de amortizacao e,
portanto, é o que sobra ao investidor, de modos que o encontro desta curva com o valor atual
da divida corresponde ao ponto em que o lucro é o mesmo que o valor investido e, portanto,
corresponde ao tempo de retorno que € de aproximadamente 22 anos para a proporcao de
amortizagdo de 50% e de 20 anos para a proporcao de 90% de amortizacéo.

A comparacéo da curva do lucro liquido com a curva do investimento inicial corrigido
com a inflacdo de 4,5% fornece uma nocdo de custo de oportunidade, comparando o retorno
do empreendimento com a hipGtese de se deixar o investimento inicial parado em uma
poupanga, por exemplo.

Além disso, uma ultima hipotese foi avaliada, que é a mais otimista e corresponde ao
cenario em que o investidor é capaz arcar com todos os custos fixos e operacionais. Nesse
caso, nao ha empréstimo e, portanto, os juros nao configuram um custo fixo, embora ainda
haja prejuizo em custos de oportunidade, dificeis de serem mensurados. A Figura 17 exibe
estes resultados que apontam um tempo de retorno do investimento entre 11,7 e 12,5 anos,

sem considerar as receitas potenciais.



Figura 16 - Curvas de lucro liquido e valor da divida para diferentes proporgdes de
amortizacgdes aplicadas a receita liquida, para o cenario 1, incluindo apenas a receita do etanol
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Figura 17 - Curvas de custos e receitas totais acumuladas para o Cenario 1 sem juros,
incluindo apenas a receita do etanol
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Fonte: Elaboracédo prépria
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5.2.7. Considerac0es finais e recomendacdes para estudos futuros

O modelo cinético se mostrou muito satisfatério, com valores de tempo e eficiéncia
que estdo de acordo com os resultados experimentais. No entanto, ele ndo leva em
consideracdo a inibicdo do crescimento devido a concentragdo de etanol, que o estudo de
Silveira (2004) mostrou que é significativo, reduzindo a velocidade de crescimento para até
80% em anaerobiose, para concentracdes de etanol que aparecem nos momentos finais de
fermentacdo. Assim, uma recomendacdo para estudos futuros seria o estabelecimento das
constantes de inibi¢do por etanol em outro modelo cinético.

O balanco de massa foi capaz de estimar a quantidade de DQO de entrada e saida,
considerando a demanda por oxigénio no permeado é devida exclusivamente da lactose e no
efluente é devido ao remanescente de lactose e etanol. Assim, a concentracdo de DQO do
permeado concentrado € de 112 g/L e no efluente do destilador € de 23 g/L, o que representa
uma eficiéncia de remocéo de 79%. Assim 0 processo de producdo de etanol a partir do soro
de leite pode ser considerado um sistema de tratamento de efluente da industria de laticinios,
excede o estipulado pela resolucdo 430 de marco de 2011 da CONAMA de 60% de remocao
de DBO.

No entanto, o valor de DQO de 23 g/L a uma vazdo de 17 m3h pode ser muito
agressivo para grande parte dos corpos hidricos brasileiros e, por isso, deve-se avaliar a
necessidade de instalacdo de algum sistema de tratamento deste efluente em funcdo das
caracteristicas do corpo receptor.

Fortunato (2012) avalia sistemas utilizando Kluyveromyces marxianus e obtém tempos
de retorno de 135 anos para o processo em batelada e de 4,22 anos para 0 processo continuo.
Esta diferenca se da principalmente devido ao alto custo estimado para 0S processos em
batelada, principalmente devido aos precos dos reatores. Assim, 0s principais equipamentos
foram estimados de forma independente neste trabalho, a fim de fornecer uma segunda
opinido sobre os custos do processo em batelada.

Os resultados econdmicos apresentaram previsdes de custo, receita e tempo de retorno
para diversos cenarios de financiamento e de distancia da matéria-prima. Para a situagdo mais
otimista o tempo de retorno foi de 12 anos, embora ainda incluindo elementos de majoracéo,
como ignorar a venda dos subprodutos. Algumas situacfes, no entanto, apresentaram prejuizo
certo. Assim, fica claro que a viabilidade econdmica desta tecnologia esta diretamente
atrelada a posicdo geografica da usina a fim de minimizar os custos com transporte e da

capacidade do investidor, a fim de minimizar os custos financeiros, que sdo muito



significativos. Assim, como os resultados de tempo de retorno ndo foram atrativos, é
recomendavel que futuros estudos considerem um processo de fermentagdo continua como
principal opcao.

O potencial de producdo de WPC merece um destaque, pois dependendo das
condigdes de beneficiamento e comercializacdo, as receitas provenientes deste produto podem
ultrapassar as receitas provenientes da producdo de etanol. Assim, é imprescindivel que as
proximas analises econdmicas desta tecnologia envolvam o beneficiamento deste produto,
estimando investimento, custos e receita, para se ter um panorama mais completo do potencial
de aproveitamento de soro.

Uma grande oportunidade para tornar esta tecnologia vidvel economicamente é a
avaliacdo da eficiéncia de conversdo de lactose em etanol para uma concentracdo celular
inicial de 10 g/L, em que o modelo cinético aponta para um tempo de fermentacdo de 8 horas,
0 que poderia reduzir o custo com os reatores em até 8 vezes, caso a eficiéncia de conversao
de lactose em etanol se mantenha. O preco dos reatores corresponde a 56% do investimento
total de maquinario e, portanto, tal reducdo poderia resultar em um investimento
aproximadamente 50% menor, consequentemente custos com juros menores e tempos de

retorno mais atrativos.
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6. CONCLUSAO

Durante a avaliacdo detalhada dos dados experimentais fornecidos por Diniz, 2013,
verificou-se que a hipotese inicial que sustentava o primeiro objetivo deste trabalho era falsa,
ou seja, o crescimento celular de Kluyveromyces marxianus CCT 7735 ndo depende
significativamente de temperatura, pH e concentracGes inicias de célula e substrato. No
entanto, como o interesse por esta informagdo se justifica pela necessidade de maior preciséo
do equacionamento cinético, os dados foram utilizados para sugerir um valor de
dimensionamento para o rendimento celular, obtido através de regressédo linear via minimos
quadrados. O resultado se mostrou estatisticamente aceitavel, com R2 acima de 80 e forneceu
um valor de Y entre 0,008 e 0,0009.

O julgamento dos cenarios de pré-tratamento foi concluido durante a fase de pesquisa
dos equipamentos, visto que ndo foi encontrado modelos de evaporadores que trabalhavam a
altas temperaturas e um tempo de residéncia suficiente longos para garantir a desinfeccdo do
soro e, portanto, ele ndo apresenta viabilidade técnica. No entanto, a analise do cenario 2 se
manteve a titulo de comparacdo da ultrafiltracdo e osmose reversa com uma técnica intuitiva
de secagem. Os indicadores dos equipamentos de cenario 1, por sua vez, se mostram eficazes
para a remocdao de bactéria e virus do permeado de soro.

Os resultados da andlise econémica indicam que, para 0 modelo e premissas propostos
por este trabalho, a tecnologia ndo pode ser considerada vidavel economicamente. Dentre o
intervalo analisado, com juros variando de 0 a 6% e custos de transporte do soro variando
entre mil e sete mil reais por dia, em grande parte 0 empreendimento causaria prejuizo. Nos

cenarios mais otimistas, o tempo de retorno variou entre 11 e 40 anos.
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8. APENDICE

APENDICE 1A — Dados de entrada para o Delineamento Composto Central para um tempo

de fermentacdo de 48h.

[X seco]

pH T (oC) | [lactose] (g/L) Y_X/S
55 37,50 150 1,52 0,0075
55 37,50 150 1,01 0,0129
45 37,50 150 1,52 0,0104
55 37,50 250 1,52 0,0076
55 45,00 150 1,52 0,0077
55 37,50 150 1,52 0,0088
55 37,50 150 1,52 0,0070
55 37,50 150 1,52 0,0068
6,5 37,50 150 1,52 0,0162
5,5 37,50 150 2,03 0,0102
55 30,00 150 1,52 0,0169
55 37,50 50 1,52 0,0143
55 37,50 150 1,52 0,0067
6,0 41,25 100 1,27 0,0103
5,0 33,75 100 1,77 0,0146
5,0 41,25 200 1,27 0,0068
6,0 33,75 100 1,27 0,0231
5,0 41,25 200 1,77 0,0056
5,0 33,75 200 1,27 0,0086
5,0 41,25 100 1,77 0,0063
5,0 33,75 100 1,27 0,0148
5,0 33,75 200 1,77 0,0089
6,0 41,25 200 1,77 0,0126
6,0 33,75 200 1,27 0,0178
6,0 33,75 200 1,77 0,0049
6,0 33,75 100 1,77 0,0031
6,0 41,25 200 1,27 0,0047
6,0 41,25 100 1,77 0,0033
5,0 41,25 100 1,27 0,0014

*A concentracdo de lactose e de massa celular seca estdo em g/L



APENDICE 1B — Resumo estatistico do melhor modelo quadratico encontrado em

DCC, para um tempo de fermentacgdo de 48h.

Resultados sobre os coeficientes de regressdo estimados. Em vermelho estdo os

coeficientes significativos.

Effect and Coefficient Estimates; Var. Yxs; 4 factors; 1 Block; 29 runs

2 = 55,997% R2aq = 41,329% MS pure error = 0,0000167

-95% Cnf | +95% Cnf -95% Cnf | +95% Cnf
Fatores Effect |Std. Error t(4) p Limit Limit Coefficient Limit Limit
Constante 0,009637: 0,000991: 9,72464! 0,000626! 0,006885; 0,012388| 0,009637; 0,006885; 0,012388
Temperatura | -0,005343; 0,001668; -3,20329; 0,032798; -0,009975; -0,000712| -0,002672{-0,004987; -0,000356
[lactose] -0,001227; 0,001668; -0,73587; 0,502630; -0,005859; 0,003404| -0,000614;-0,002929; 0,001702
[lactose]? 0,000963; 0,001541; 0,62496; 0,565881; -0,003314; 0,005240| 0,000481;-0,001657; 0,002620
[Xo] -0,002105! 0,001668! -1,26199! 0,275523 -0,006736{ 0,002526| -0,001053;-0,003368; 0,001263
pH*[Xo] -0,003670: 0,002043; -1,79664: 0,146811: -0,009343; 0,002002| -0,001835{-0,004671; 0,001001
Temper.*[lac] | 0,003057; 0,002043; 1,49633: 0,208904; -0,002615; 0,008729| 0,001528{-0,001308; 0,004365
Temper.*[Xo] 0,003349{ 0,002043; 1,63922; 0,176510{ -0,002323; 0,009021| 0,001674:-0,001162; 0,004510

Gréfico dos valores observados em funcdo dos valores previstos. Pontos tendendo a

uma reta de inclinacgdo igual a 45 graus indica um modelo adequado.

Observed vs. Predicted Values
4 factors, 1 Blocks. 29 Runs; MS Pure Error=,0000167
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APENDICE 2 —Resultados sobre os residuos da aplicacdo do método MQ, incluindo

Observed Values

No of obs

38
36
34
32
3.0
28
26
24
22
20
18
16
14
1.2

os dados até 72 horas de fermentacao

Observed versus Predicted Values

12

1

14

16

22 24 26 28 30 32

Predicted Values

1.8 20

Frequency Distribution:

34

-0,2 -0.1 0.0 0.1

Residual Values

0.2 03 0.4

05



APENDICE 3 — Memorial de calculo do dimensionamento dos reatores.

t S K, S
s 1| i o faenn [[USRY
dt Y 1+&+i B UmX
S Kl tO 50

Admitindo (I1) e substituindo em (1), ttm-se:
X=-YS, -9+ X, D

s[ 14543

t —
f dt = f S Ki w~|ds I
to So |Hm (_5 + 5o — 70)

A integral em (111) pode ser expressa pela soma das integrais A, B, C que sao:

s " In <,um (—S + S — )%)) ]

So

+ 1) +C, (IV.a)
0

S
s K, lnS—ln(um (—s+so—%)>

S
So Mm (_5 + S0 — %) Hm (50 - )%)
So

1 [l (S) 1 (AS*Y 1)] c av.p)
n|l—)—In + + .
X X B
Um (—S+SO—7°> So 0

S

s
c f S/K; B I
- Xoo K.
$o Mm (=5 +Sp — 70) iktm

—S— (So — Xo/V) In (um (—S + S, — %))l

So

(—So + %) AS Y AS
- Ko *ln( X, +1)—m+CC (IV.c)

Em que Ca, Cg, Cc sdo as constantes de integracdo. Deste modo, desenvolvendo a

equacdo (I1) e unindo as constantes de integracdo em uma Unica constante C, temos a seguinte

familia de funcdes:

X S
_ 1 1 —So + AS Y () as
T=To+ — —1—(50_%)+ X *ln( - +1>+—(50—g%)_?1 C
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Tomando como condi¢ao inicial t=to e t(S=So)=0, temos:

X So
1 1 —So+ 3 0+Y () o
e [ R *ln( “)“L—X_E +C
0 . X0 .
I\ (=) o ()
X
1 1 —So+ In(1)
0=—1/|| -1- + «In(1) + Y +C -C=0
HUm (S _&) K; S, —%0
0 Y 0 Y
Assim:
{tztoet(5=50)=0
C=0
O resultado é, portanto, a seguinte funcéo:
X S
=Ty +—|[ -1 L ) I (AS*Y+1>+ () _as V)
= 0 _— —1 — * |n RS
p _Xo K; _Xo) K;
" (S0-7) l ’ (So-3)



