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RESUMO

O polihidroxibutirato € um polimero produzido por microrganismos e com grande
potencial para ocupar uma parcela significativa do mercado de termoplasticos devido
as suas propriedades mecanicas. No entanto, seu elevado custo de producéo ainda
€ um fator que diminui sua competitividade diante de polimeros de origem féssil.
Diversas pesquisas estdo sendo realizadas para estudar a aplicagcao de fontes de
carbono e meios de cultura alternativos para diminuir o prego final do PHB. No
contexto de biorrefinarias brasileiras, sédo interessantes os estudos que envolvem a
utilizacdo dos residuos das usinas sucroenergéticas, a vinhaca e o melaco, por ser
uma industria de biomassa com elevada producao nacional. Assim, nesse trabalho
foi realizado a modelagem e a simulagdo de um processo de producédo de PHB
integrado a uma usina de cana de acgucar, com aplicacdo de seus residuos nas
etapas fermentativas. Dois cenarios diferentes para a recuperacdo do polimero
foram estudados, assim como o efeito da aplicacdo da vinhaca e do aumento da
escala de producdo. A andlise econbémica do cenério base do processo resultou em
um custo 15,32 US$/kg de PHB, cerca de 12 vezes o preco de venda do
polipropileno, um polimero fossil e comercial de propriedades mecanicas similares.
Analisando a composicdo do custo de operacdo do processo, conclui-se que 0s
principais gastos estdo associados ao custo dos equipamentos e a baixa quantidade
de bateladas por ano no processo. Um aumento na capacidade anual de producéo e
na quantidade de dias operacdo da planta de PHB, além do uso de um substrato
sem custo associado, resultaram em um cenario com custo unitario de producéo do
polimero de 9,81 US$/kg.

Palavras-chave: polihidroxibutirato, biorrefinaria, analise técnico-econémica.
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1 INTRODUCAO

Atualmente, busca-se encontrar solu¢Bes tecnolégicas que permitam um
crescimento mais sustentavel e com o mesmo padrdo de vida. Por essa razdo,
muitos esforcos estdo sendo feitos para o desenvolvimento de bioprocessos, devido
ao grande potencial de inovacdo e ao menor impacto ambiental geralmente
associado a eles. Em especial, a substituicdo dos plasticos convencionais por
alternativas biodegradaveis produzidas por seres vivos é uma importante medida
para o futuro.

Os polihidroxialcanoatos (PHA) s&o uma classe de biopolimeros dos quais se
destaca o polihidroxibutirato (PHB), descoberto na década de 1920, o primeiro dessa
familia, e o mais bem estudado até hoje. Os PHAs sdo produzidos por diversas
bactérias e servem como fonte de energia e carbono intracelular. Entre os
microrganismos que naturalmente produzem o PHB, encontram-se as espécies
Alcaligenes latus e a Cupriavidus necator. Além delas, também foi reportado a
producédo do biopolimero nas espécies Bacillus e Pseudomonas [1].

Os principais atrativos do PHB é que ele é renovavel, biodegradavel e
biocompativel, e apresenta grande potencial devido as suas propriedades
mecanicas comparaveis as dos termoplasticos de origem fassil [2]. Além disso, entre
os diferentes biopolimeros conhecidos e estudados atualmente, o PHB é um dos
poucos que podem ser produzidos em meios aquosos simples, ao contrario de
outros que precisam de meios secos, altas temperaturas e catalisadores metalicos
[1]. Apesar dos atrativos do material, 0 seu custo de producdo diminui sua
competitividade no mercado e esforgos séo feitos para otimizar esse processo [3].

Sendo um processo que envolve o cultivo de microrganismos, uma das
maneiras de reduzir os custos é a substituicdo da fonte de carbono utilizada. E
possivel, para isso, utilizar o conceito de biorrefinaria. Segundo a Embrapa,
biorrefinarias sé@o instalagcdes que convertem biomassa residual em algum produto,
desde combustivel, até quimicos e materiais [4]. Esses processos apresentam a
vantagem de agregar valor aos rejeitos de industrias de biomassa, além de reduzir o

custo do insumo na producao associada.
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As usinas de processamento de cana de acgUcar, para producédo de etanol e
acucar, estdo entre as maiores industria de biomassa do Brasil. Os residuos da
indUstria sucroenergética sdo a vinhaga, proveniente da producéo de alcool etilico, e
0 melago, residuo da producéo de aclcar cristalino. Assim, devido ao grande volume
dessas solucbes geradas anualmente, as usinas sucroalcooleiras sdo candidatas
interessantes para serem associadas a um bioprocesso segundo o conceito de
biorrefinaria. Ademais, ambos os residuos citados ja foram estudados como fonte de
carbono para producdo de PHB usando a bactéria Cupriavidus necator e o0s
resultados foram positivos [5,9, 14].

Como o custo de producéo do polimero é um dos maiores inibidores da sua
aplicacédo, outras medidas, além do uso de fontes de carbono mais baratas, devem
ser tomadas para otimizar o processo e reduzir o prego final. A modelagem e
simulacdo de processos € uma ferramenta que pode ser usada para atingir esse
objetivo. Essa técnica permite realizar diversos estudos sobre um processo, de
modo a melhor entender onde estdo os principais custos, quais Sdo 0s principais
gargalos e como a planta pode ser otimizada. Entre as principais ferramentas de
modelagem e simulacédo, encontram-se o Aspen Plus, muito utilizado na industria
convencional de quimicos e petréleo, e o SuperPro Designer, que apresenta funcdes
voltadas para a aplicacdo em bioprocessos.

Nesse contexto, o objetivo desse trabalho é realizar a simulagdo e uma
analise técnico-econémica do processo de producdo do PHB em associacdo a uma

biorrefinaria no contexto da industria de biocombustivel brasileira.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nesta secdo serdo explorados os principais topicos do trabalho

separadamente com informagdes encontradas na literatura.

2.1 Polihidroxibutirato (PHB)

O polihidroxibutirato € o principal e mais estudado poliéster natural
pertencente a classe de polihidroxialcanoatos (PHA). Formados por monémeros de
hidroxiacidos unidos por ligacdes éster, esses polimeros sao biodegradaveis,
insoliveis em agua e produzidos a partir de fonte renovavel. Os PHAs séo
produzidos principalmente por bactérias intracelularmente e sintetizados na forma de
granulos, que podem ser acumulados em até 90% da massa seca de alguns
microrganismos [5]. Esses granulos sdo reservas energéticas e de carbono,
produzidas em situacdes de excesso de carbono e limitacdo de algum outro
nutriente essencial para o crescimento, como o nitrogénio [1,5].

Os PHAs tém diversas estruturas monomeéricas ja identificadas, sendo
geralmente composta por uma cadeia principal de carbonos insaturados, com uma
hidroxila de um lado da cadeia e uma carboxila do lado oposto. A unidade
monomeérica de um PHA pode se repetir de 100 a 30.000 vezes e sua estrutura
guimica depende do microrganismo produtor e suas vias metabdlicas. O monémero
do PHB apresenta quatro carbonos, com uma ramificacdo do grupo metil (-CHs) no
terceiro carbono, como apresentado na Figura 1. A massa molecular do polimero
varia de 10* a 10° Da, dependendo das condi¢Ges de cultivo e do microrganismo

produtor [5].

Figura 1 - Estrutura do monémero de PHB

CHs,

n

Fonte: Kariduraganavar, Kittur e Kamble (2014).
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Entre as vantagens do PHB, podem ser citadas as suas propriedades
mecanicas, comparaveis as propriedades do polipropileno e polietileno,
termoplasticos de origem fossil. Sua estrutura majoritariamente cristalina contribui
para as caracteristicas mecanicas interessantes, com valores altos para 0 modulo de
elasticidade e a resisténcia a tracdo [2]. O material também apresenta bom
desempenho como barreira de gases, tornando-o um potencial candidato para
aplicacdo em embalagens de alimentos. Por fim, a biocompatibilidade e
biodegradabilidade sdo suas caracteristicas mais importantes e que permitem sua
aplicacdo como materiais biomédicos [2,5].

Apesar dessas caracteristicas do PHB, ainda h& algumas dificuldades que
impedem sua aplicacdo em larga escala. Devido a sua alta rigidez, o plastico pode
apresentar um comportamento quebradico, o que tem levado a estudos da sua
mistura com outros polimeros para a formacgéo de blendas mais viaveis [2].

Além disso, seu alto custo de producao ainda torna o PHB pouco competitivo
economicamente. Estudos de processos otimizados indicam um custo de US$ 5 por
kg de plastico, um valor trés vezes maior que do polipropileno comercial. Os
principais pontos que contribuem para o preco sédo a produtividade, o rendimento da
conversdo de substrato, custo dos substratos e o dowstream [8]. Portanto, é de
grande interesse estudar maneiras de se reduzir o custo dessas etapas, tornando o

PHB uma alternativa viavel para os polimeros fosseis.

2.2 Microrganismos

Existe um grande numero de organismos procariéticos conhecidos que séo
capazes de produzir polihidroxialcanoatos, sendo que, dependendo do
microrganismo, diferentes fontes de carbono podem ser utilizadas para essa
producdo. Apesar disso, had espécies que possuem limitacbes para producao
industrial como crescimento lento, necessidade de luz no cultivo e acumulo de
pequenas porcentagens de PHB.

Dentre as opc¢bes que naturalmente produzem o biopolimero, a bactéria
Cupriavidus necator, também conhecida por Ralstonia eutropha, é a mais estudada
e utilizada para a producéao industrial de PHB. Isso se deve principalmente ao fato de

gue ela é capaz de acumular reservas do biopolimero que podem chegar a 80% de
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sua massa seca [7]. Além do uso de culturas isoladas, também ja foram estudadas
culturas mistas, sendo essas interessantes por ndo necessitarem de assepsia e
terem alta densidade celular durante o cultivo [1].

J& foram também reportadas na literatura linhagens de bactérias alteradas
geneticamente para producdo de PHB de modo a explorar caracteristicas
interessantes de organismos ja estudados. A bactéria Escherichia coli tém sido o
foco de muitas pesquisas por ser um microrganismo que ja foi extensamente
estudado, com meio de cultura simples e definido, crescimento rapido e processos ja
desenvolvidos e otimizados. Ademais, foram reportados resultados positivos para
formacdo de PHB por meio de linhagens de E. coli alteradas geneticamente,
indicando que esse microrganismo tem potencial para ser uma plataforma de
producdo do biopolimero [1].

A rota de sintese de PHB e uma simplificacdo do metabolismo central da E.

coli sdo apresentados na Figura 2.

Figura 2 - Versao simplificada da rota metabdlica central e da rota de sintese de PHB em E.

coli
G'”;"S“’ NADP~ NADPH
Glucose 6-phosphate 6-Phosphogluconate
Ribose 5-phosphate
Dihydroxyacetone Glvceraldehyde

phosphate € 3-phosphate

Pyruvate

Acetate g——— Acetyl-CoA ——— P Fauty acids
Citrate

\

B-ketothiolase

Acetoacetyl-CoA
Acetoacetyl-CoA NADPI ot
reductase NADP Oxaloacetate
3-hydroxybutyryl-CoA J

PHB synthase

u-ketoglutarate

|

Asn. Asp. lle. Lys. Met. Thr Arg. Gln. Glu. Pro

Poly(3-hydroxybutyrate)

Fonte: Lee et al. (2002).
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A rota de sintese de PHB em microrganismos é bem estabelecida: duas
moléculas de acetil-CoA sdo condensadas pela enzima [-cetotiolase formando
acetoacetil-CoA. Em seguida, a reducdo da molécula para (R)-3-hidroxibutiril-CoA
por uma redutase que depende de NADPH para atuar. Por fim, a enzima de sintase
de PHB atua, transformando o (R)-3-hidroxibutiril-CoA no mondémero do poli-3-
hidroxibutirato e unindo com a cadeia de polimeros ja formado [25].

A sintese de PHB é favorecida quando em meios de cultura ndo balanceados,
com limitagdo de algum nutriente diferente do carbono, como o nitrogénio e/ou o
fésforo. Em condicdo plena de nutricho, o acetil-CoA é direcionado
preferencialmente para o ciclo de Krebs, porém, quando ha carbono em excesso e
uma limitagcao nutricional, o acetil-CoA é direcionado para a biossintese de PHB [26].
Esse mecanismo é importante para o desenvolvimento em escala industrial da
producdo desse polimero, uma vez que as duas etapas, crescimento do

microrganismo e sintese do PHB, devem ser ajustadas para otimizar o processo.

2.3 Fontes de carbono

O custo da matéria prima é um dos principais fatores que afetam o preco final
do PHB, sendo que a fonte de carbono pode representar até 45% dos custos totais
da producédo [9]. Desse modo, muitas pesquisas tém sido voltadas para buscar
meios de cultura e fontes de carbono mais rentaveis que a glicose, uma vez que o
substrato escolhido afeta a velocidade especifica de crescimento do microrganismo
e fatores de produtividade da converséo de substrato em PHB [5].

Diversos trabalhos estudam a aplicacdo de rejeitos de diferentes indastrias
para atuar como fonte de carbono, podendo ser citado o melaco citrico [3], melaco
de cana-de-acUcar e a vinhaca [14], hidrolisado de amido de arroz [10], metano [11]
e CO2[12]. Além disso, também é estudado o uso de microrganismos produtores de
PHB para tratar efluentes como da industria de soro de leite ou esgotos urbanos
[13]. Finalmente, é de grande interesse para o0 contexto brasileiro pesquisar a
aplicacéo de residuos da industria de biocombustiveis como a vinhaga e o bagaco
de cana hidrolisado, que estdo associados a producéo de etanol [5, 9, 14, 20] e 0

glicerol, que esta associado a producado de biodiesel [5].
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No trabalho de Dalsasso et al. (2019) [14], estudou-se o efeito da adicdo de
vinhaca em um meio de cultura com melaco tratado de cana-de-agucar como fonte
de carbono, comparando com um cenario apenas com melago. Os resultados
encontrados indicaram que a vinhacga n&o causou inibicdo na etapa de crescimento
nem na de producdo, sendo que o0s componentes desse substrato foram
consumidos preferencialmente em relacdo a frutose e glicose, ainda na primeira
etapa [14]. Esse comportamento j& foi reportado outras vezes na literatura e
acredita-se que isso se deve a presenca de acidos organicos na vinhaca [5]. Assim,
a adicdo de vinhaca permitiu um crescimento mais rapido, aumentando a taxa de
crescimento maximo da bactéria de 0,19 hl, quando fornecido apenas melaco
tratado como fonte de carbono, para 0,36 h' [14].

Apesar dos bons resultados quanto a aplicacdo da vinhacga, a concentracdo
de PHB obtida apenas com a aplicacao de pulsos de melaco foi relativamente baixa,
com um valor de 11,7 g.L* do produto, em um acimulo de 56%. Na pesquisa de
lenczak et al. (2015) [26] é proposto um método para a obtencdo de culturas com
alta densidade celular e maiores acumulos de PHB na célula. Nesse estudo, foi
utilizado uma técnica de reciclo de células com uma batelada alimentada, para
retirar 25% do meio de cultura e substituir 0 mesmo volume com um meio de cultura
rico em carbono, com concentracfes de glicose e frutose similar a encontradas em
melagos. Como resultado, foi obtido uma concentracdo total de biomassa de 61,6
g.Lt, com um acumulo de 68,8% de PHB na célula [26].

2.4 Biorrefinarias no cenério brasileiro

Biorrefinarias sao instalagbes que convertem biomassa residual em algum
produto de interesse. A implementacdo de biorrefinarias é interessante porque
diminui a producao de rejeitos pela industria, ja que esse se torna insumo de outro
processo, e porque permite revalorizacdo desse rejeito, isto €, é possivel produzir
algo de maior valor agregado a partir do residuo.

Além dessas vantagens, a utilizacdo de uma biorrefinaria traz como
diferencial também a possibilidade de fazer processos integrados para que custos
com logistica e com outros insumos necessarios sejam reduzidos. Entretanto, o

objetivo principal que se tem ao utilizar esse conceito € de tirar proveito de um
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processo robusto e bem estabelecido para dar suporte a um processo incipiente e
promissor [15].

Os produtos Obitos a partir de biorrefinarias mais utilizados séo etanol,
biodiesel, butanol, metano, etileno, entre outros [16]. Como fonte de biomassa é
possivel citar os Oleos vegetais e 0 bagaco de culturas diversas. O Brasil, tendo
como uma de suas principais atividades a agropecuaria - 21,6% do PIB brasileiro em
2017 [17] - € um bom candidato a implementacé@o de biorrefinarias. A industria do
milho, cana-de-acgucar, arroz, mandioca, trigo, coco, citrus e grama geram quase 600
milhdes de toneladas de residuos por ano [18].

Segundo a Agéncia Nacional de Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis
(ANP), o principal biocombustivel produzido e consumido no pais é o etanol. O Brasil
foi pioneiro na utilizacdo do &lcool etilico em larga escala na década de 1970,
durante a crise do petréleo, e mantém-se sendo o segundo maior produtor de etanol
do mundo. No Brasil, o etanol € produzido majoritariamente a partir da fermentacao
de cana-de-acucar e sua producdo em 2018 foi superior a 164 milhdes de barris
[19].

O principal subproduto do processamento da cana-de-acucar para fabricacao
de etanol € a vinhaca, um caldo complexo que tem como principais compostos
organicos glicerol, acido acético, acido latico e etanol. Em média, para cada litro de
alcool etilico, obtém-se entre 10 a 16 litros de vinhaga que é usada principalmente
para fertilizacao do solo do plantio de cana. No entanto, deve-se tomar cuidado com
sua aplicacdo, visto que esse subproduto pode ter consequéncias negativas caso
descartado incorretamente, como contaminacdo de efluentes e eutrofizacdo de rios
[9].

Além da vinhaca, o bagaco de cana € o outro grande residuo do
processamento da cana-de-acUcar para fabricacdo de etanol. Apenas no Brasil na
safra de 2019/2020, foram produzidas 615 milhdes de toneladas de cana de acgucar
que geraram 154 milhdes de toneladas de bagaco [21], resultando em
aproximadamente 1 tonelada de residuo para cada 4 toneladas de cana. Em geral, o
bagaco é queimado para a geragcdo de energia na propria indastria sucroalcooleira,
mas recentemente outras aplicacdes tém sido estudadas. Para isso, € preciso tratar
o bagaco, de forma a se obter agucares fermentaveis, que podem ser utilizados em

diversos bioprocessos [20, 21, 22].
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A cana-de-acucar também é utilizada para a producdo do agucar refinado,
sendo que a porcentagem da plantacdo destinada para esse produto depende
principalmente das flutuagbes do seu preco no mercado internacional. A producao
nacional de agucar é em geral a maior mundialmente, sendo que na temporada de
2018/2019 a producado atingiu 29,13 milhdes de toneladas [27]. Um subproduto
desse processo € o melagco de cana, que € obtido a partir da separacéo dos cristais
de sucrose do caldo concentrado e clarificado de cana. Em geral, o melaco é
utilizado na fermentacdo para producdo de etanol ou é reutilizado no processo do
acucar, o que diminui sua qualidade como substrato. Além do alcool etilico, diversas
outras substancias sao produzidas com a aplicacdo do melagco como acido latico,
acido citrico, proteinas, entre outros [30].

Dada a grande quantidade de residuos de biomassa produzidos no pais e 0s
estudos sobre o0 uso de substratos alternativos para sintese de PHB, ha uma grande
oportunidade de se aplicar o conceito de biorrefinaria para a producdo desse
polimero. Em especial, destacam-se os residuos da industria sucroenergética, a
vinhaca e o melaco, que sao produzidos em largas quantidades e podem ser
aplicados em uma industria integrada as usinas de cana-de-acucar, de modo a

reduzir os gastos com matéria prima, logistica e transporte.

2.5 Simulacao de bioprocessos

A simulagdo de processo é uma ferramenta importante para avaliar os efeitos
técnicos e econdmicos que as escolhas de substrato e microrganismos tém.
Desenvolvido na década de 1950 nas industrias quimica e de petréleo, a simulagéo
de processo se tornou uma ferramenta difundida e muito aplicada no
desenvolvimento e otimizag&o de processos [28].

Um estudo feito por simulagbes tem uma importante etapa de preparo:
primeiramente deve ser feito a modelagem do sistema, utilizando equagbes
matematicas, modelos mecanicistas (baseado em mecanismos fisicos e quimicos) e
modelos empiricos para modelar as operacdes unitarias que irdo compor o0
processo. Apés a modelagem estar completa, a simulacdo pode ser realizada, que
consiste em alimentar o modelo com diferentes dados de entrada para analisar os

efeitos que as varidveis tém no processo e como elas interagem entre sim. Esses
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estudos permitem simular dados de diversos experimentos que seriam caros,
trabalhosos e longos [28].

Como no desenvolvimento de um processo € preciso adquirir 0 maximo de
conhecimento antes de tomadas de decisdes, esses estudos feitos por simulagdes
SA0 essenciais para que 0 processo seja competitivo economicamente e sustentavel.
Como apresentado na Figura 3, o estudo de um novo processo ou produto na area
de pesquisa e desenvolvimento é iterativo e deve ser acompanhado de estudos de
modelagem e simulacéo e de analises de sustentabilidade, como analise de ciclo de
vida e quantificacdo dos impactos ambientais. Uma vez que muitos dos
bioprocessos sendo desenvolvidos atualmente visam substituir um processo ja
estabelecido, essas iteracdes sdo essenciais para garantir competitividade e
melhores desempenhos ambientais [29].

Figura 3 - Desenvolvimento integrado de um processo

Conceito do processo

|

Literatura
i —l
Desenvolvimento do} [ Mc-.delage.m e Patentes
processo — simulagdo E .
xperiéncia
Melhorias Avaliagéo de N3o . p
sustentabilidade Sustentavel . " arar

l Sustentavel
Aplicacao industrial
Fonte: Adaptado de Heinzle, Biwer e Cooney (2006).
Apesar disso, o uso de simulagcdo na industria de bioprodutos ainda né&o é téo
difundido como nas industrias convencionais como quimicos e petrdleo. Como

muitos bioprocessos séo utilizados na producdo de farmacos, a aplicacdo de

simulac¢des para otimizagao € limitada, uma vez que apds um processo ser aprovado
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pelos 6rgdos regulatérios, qualquer modificacdo devera ser aprovada novamente
[28]. Aléem disso, algumas das caracteristicas basicas de bioprocessos tornam sua
simulacdo e modelagem mais complicada do que processos convencionais. Podem
ser citados, por exemplo, os substratos e meios de cultura complexos, com
composicao variavel ou desconhecida, que impossibilita prever suas propriedades
fisicas e quimicas. Além desses empecilhos, a dependéncia do tempo e néao
linearidade de reacgbes bioldgicas, tornam necessario 0 uso de processos em
bateladas ou batelada alimentada, que sédo diferentes do processo continuo utilizado

na industria convencional [28].

2.6 Analise econbmica

Para que seja feita a analise econémica do processo € importante definir uma
metodologia adequada. Especialmente quando se trata de um bioproduto cujo maior
impedimento é o alto custo de producdo quando comparado ao produto competidor
derivado de petréleo [8].

Os custos de um processo sao divididos em custos de capital (também
chamados de CAPEX) e os custos de operacdo (também chamados de OPEX). Os
custos de capital referem-se ao investimento para construir e iniciar a operagao da
planta, enquanto os custos de operacado referem-se aos custos durante a producao.
Dentro desses dois grandes grupos de custos, ha ainda mais subdivisdes: 0s custos
de capital sdo divididos em custos diretos custos indiretos e 0s custos de operacao
séo divididos em custos de manufatura e custos gerais.

A seguir sdo apresentados o0s custos de cada categoria utilizando as

definicbes de Peters e Timmerhaus (1991) [33]:

e Custos de Capital (Diretos):
o Equipamentos comprados: todos o0s equipamentos listados em um
fluxograma detalhado, pecas sobressalentes ndo instaladas, taxas, seguro
e equipamentos extras necessarios para instalacao;
o Instalagdo dos equipamentos comprados: instalacdo de todos os
equipamentos listados, suportes, isolamento desses equipamentos e

pintura dos mesmos;
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Instrumentacéo e controle: compra, instalacdo, calibracdo e programacéo
computacional de todos os instrumentos e estratégias de controle;
Tubulacéo: tubulacdo de processo dos materiais mais comuns na industria
como ago carbono, aluminio, ferro fundido e outros, valvulas e suportes
para tubulacao;

Equipamento e materiais elétricos: equipamentos elétricos como motores,
cabeamento, painéis, disjuntores, aterramento, luz e trabalho para
instalacao de tudo;

Civil: plataformas, escadas, elevadores, construcbes de acesso,
construcbes auxiliares (escritérios, copa, banheiros, garagem, etc),
servicos das instalagbes (aquecimento, ventilagdo, ar condicionado,
sistema de incéndio, comunicacdo), oficinas para manutencédo e
guindastes;

Melhorias da area: estradas, areas de estacionamento, cercas,
paisagismo, instalagdes recreativas;

InstalacGes de servico: instalacées para utilidades, equipamentos né&o
relacionados a processos (equipamentos médicos e de seguranca, moveis
para escritorios, extintores de incéndio etc.), instalacdes para embalagem,
distribuicdo e armazenamento de produto;

Terreno: custo da propriedade e taxas.

e Custos de Capital (Indiretos):

o

Engenharia e supervisdo: design e engenharia do processo e das
instalagdes, comunicacdo, modelos para escala, consultorias e engenharia
para supervisao e inspecao;

Custos de construcao: construcéo, operacao e manutencao de instalacoes
temporarias, equipamentos extras para construcao, supervisao, controle e
taxas para construcao;

Honorérios dos contratados;

Contingéncia: um valor estimado para compensar eventos imprevisiveis.
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e Custos de operacao (De manufatura):

o Custos Diretos de Producao: materiais brutos, méo-de-obra, superviséo e
controle da operacédo, utilidades, manutencdo e reparos, recursos para
operacao, custos do laboratério e royalties;

o Taxas Fixas: depreciacao, taxas relativas a propriedade, seguro e aluguel;

o Despesas Gerais da Planta: custos médicos, de seguranca e producéo,
despesas extras da folha de pagamento, empacotamento, restaurante,

controle de qualidade, superintendéncia e armazenamento;

e Custos de Operacédo (Despesas Gerais):
o Despesas Administrativas: salarios executivos, custos de engenharia,
juridico, manutencéo do escritério e comunicagao;
o Distribuicdo e marketing: escritorio de vendas, custos dos vendedores,
transporte e propaganda;
o Pesquisa e Desenvolvimento;

o Financiamento.

Para fazer a estimativa total dos investimentos de capital ha diversos
métodos, e a escolha do uso de um deles é definida pelo nivel de detalhamento no
qual o projeto se encontra. Dependendo desse nivel, ttm-se mais ou menos
informacdes disponiveis e assim, € possivel fazer uma estimativa com maior ou
menor margem de erro, respectivamente. Como exemplos pode-se citar o método de
item detalhado, o método do custo da unidade, o método da porcentagem do
equipamento entregue, o método dos fatores de “Lang” para aproximagao do capital
de investimento, o método do fator de poténcia aplicado a razédo de capacidade da
planta, entre outros [33].

Na estimativa dos custos de operacdo, por outro lado, é comum que se
utilizem trés bases de calculo: base diaria, base unidade de produto ou base anual.
Normalmente, a base anual é a melhor porque € possivel amenizar efeitos da
sazonalidade, é considerado o tempo de operacdo da planta e € possivel calcular
com facilidade os custos para uma producdo menor do que a capacidade maxima,

se desejado [33].
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3 METODOLOGIA

3.1 Descricao geral do processo

Nesse projeto, foi estudado o processo de producédo do polimero PHB pela
bactéria Cupriavidus necator, a partir de residuos de industria de biomassa no Brasil.
A escolha desse microrganismo foi baseada na presenca de diversos estudos sobre
seu consumo de substratos alternativos, além dela ja ser estabelecida na industria.
Para o cenario base, estudou-se a aplicacdo da vinhaca, residuo da producdo de
etanol, e do melaco, residuo da producdo de acuUcar cristalino, como fontes de
carbono, devido a grande extensao da producéo de cana de agucar no Brasil. Assim,
considerou-se que a unidade de producdo de PHB seria acoplada a uma usina
sucroenergética no estado de Sao Paulo.

Baseado no trabalho de Boeira (2018) [5], a composi¢ao da vinhaca utilizada
nesse estudo foi assumida como sendo 3,4 g.L! de glicerol, 2,5 g.L? de &cido
acético, 1,5 g.L* de &cido latico e 3 g.L de acido butirico, totalizando 10,4 g.L* de
fonte de carbono orgéanica [5]. Além desses componentes, ha também a presenca de
acucares redutores, mas como este é consumido posteriormente aos &cidos
organicos e ao glicerol, considerou-se que aclUcares eram consumidos com 0S
componentes do melacgo [14].

A composicdo do melaco foi baseada no melaco sintético proposto no
trabalho de Lino, Basso e Sommer (2018), que contém como fontes de carbono a
sucrose (144 g.Lt), a glicose (18 g.L?) e a frutose (18 g.L ) [30]. Como a sucrose
nao € consumida pela bactérica C. necator, assumiu-se um tratamento com enzimas
para converter esse polissacarideo em frutose e glicose, com um rendimento de
75% segundo Dalsasso et al. (2019). Dessa maneira, considerou-se que o melaco
apresenta uma concentracédo total de 144 g.L de agUcares redutores.

Como a cana de acUcar deve ser processada logo apés a colheita, para ndo
perder a qualidade por contamina¢do microbiana, a operacdo das usinas esta sujeita
a paralisacdo devido a problemas na safra ou chuva. Desse modo, a planta de
producdo de PHB acompanharia o funcionamento da usina, operando por 200 dias
ao ano [31]. Além disso, baseado em uma revisdo sobre industrias que produzem o

polimero, assumiu-se um cenario base de 500 toneladas de PHB por ano [32].
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O processo desenvolvido € composto de trés etapas principais: o trem de
inoculacdo, a fermentacdo e a recuperacdo do produto. Na primeira etapa, sao
utilizados semeadores para cultivar o Cupriavidus necator e preparar o indculo que é
enviado para o fermentador principal. Na fase de fermentacéo ocorre o crescimento
da bactéria e, em seguida, o acumulo de PHB na célula, que passa a ocorrer quando
0 meio de cultura estd em condicdo de limitacdo de nitrogénio. Por fim, o caldo
fermentado € enviado para a etapa de recuperacao, onde ocorre a lise e o polimero
€ separado dos detritos celulares e outras impurezas. Estas etapas serdo descritas

com mais detalhes nas proximas secoes.

3.2 Trem deinoculacao

O trem de inoculacdo é composto por dois semeadores para realizar o cultivo
e multiplicagdo do microrganismo. O volume do segundo semeador foi calculado de
modo obter um volume de in6culo que, quando inserido no reator principal, resultaria
em uma concentracdo inicial de biomassa de 0,5 g.L'. De maneira similar, o
primeiro semeador foi estimado com o objetivo de fornecer uma concentracao inicial
de bactéria de 0,5 g.L! para o equipamento seguinte.

Para ambas as fermentacgdes, foi fornecido um meio de cultura composto de
85% de fonte de carbono (vinhaca e melaco) e 15% de meio mineral [5]. Para a
fonte de carbono dos semeadores, considerou-se uma mistura de 18% de melaco e
82% de vinhaca, resultando em 25,9 g.L! e 85 g.L! de matéria organica
provenientes do melaco e vinhaca, respectivamente. O meio mineral utilizado é
descrito por Boeira (2018) [5], com algumas modificacdes para suplementacdo de
nitrogénio, na Tabela 1 é apresentada a composicdo do meio mineral fornecido a

cultura do microrganismo.

Tabela 1 - Composi¢cdo do meio mineral para cultura de C. necator

Componente Concentracao (mg/L)
KH2PO4 (g/L) 1,0
Citrato de ferro (I1I) amoniacal (g/L) 0,06
CaCl2.2H20 (g/L) 0,01

MgS0Oa4.7H20 (g/L) 0,5
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Acido nitrilotriacético (g/L) 0,190
Ureia (g/L) 2,27

H3BO3 (mg/L) 0,3

CoCl2.6H20 (mg/L) 0,2

ZnS04.7H20 (mg/L) 0,1
MNClz2.4H20 (mg/L) 0,03
Na2Mo04.2H20 (mg/L) 0,03
NiCl2.6H20 (mg/L) 0,02
CuS04.5H20 (mg/L) 0,01

Fonte: adaptado de Boeira (2018).

Para o crescimento da bactéria, foram consideradas duas reacdes
independentes, uma para o consumo dos componentes da vinhacga e outra para 0s
componentes do melaco. Para realizar a estequiometria das reacdes, estimou-se
uma férmula quimica para a vinhaca baseado na composicdo descrita
anteriormente, resultando em CH2,19400,821, enquanto para o melago, utilizou-se
formula quimica da frutose e glicose (CsHi1206). Além disso, para a biomassa da
bactéria Cupriavidus necator usou-se a férmula CHz1,7700,44No,2s.

Na Tabela 2 é apresentada a estequiometria em base massica de ambas as
reacfes de crescimento. A estequiometria foi calculada assumindo valor unitario
para o coeficiente estequiométrico molar da vinhaca e do melaco, e o valor
conversdo de substrato em biomassa foi obtido a partir dos dados nos trabalhos de
Boeira (2018) [5] e Dalsasso et al (2019).

Tabela 2 - Equacdes quimicas utilizadas para descrever o crescimento das células

Equacbes
27,36 CH2,19400,821 + 20,5 O2 + 2,05 NH3 — 11,69 CH1,7700,44No,25
+ 22,87 CO2 + 15,35 H20
180,15 CeH1206 + 86,92 O2 + 13,51 NHz — 77,21 CH1,7700,44No,25
+ 124,43 CO2 + 78,94 H20

Fonte: este trabalho.
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O tempo de reacéo foi estimado utilizando a Equacéo 1.
X=X, e" ()

Em que t é o tempo em horas, X é a concentracdo de biomassa em t (g.L™?),
Xo é a concentracdo de biomassa no tempo inicial e p € a taxa de crescimento em h-
1, Considerou-se uma concentracdo inicial de 0,5 g.L* de biomassa e que a taxa de
crescimento de manteve constante no valor maximo. Para o crescimento em vinhaca
assumiu-se uma taxa de 0,36 h! e para o crescimento em melaco assumiu-se uma
taxa de 0,19 h1 [14].

3.3 Fermentacao

Na fase da fermentacdo, o reator recebe o inoculo produzido no trem de
inoculacdo, que € misturado com um meio de cultura composto pelo mesmo meio
mineral apresentado na Tabela 1, e por uma mistura de vinhaca e melaco na mesma
propor¢cdo que na fase anterior. Para essa etapa, a fonte de carbono inicial era
composta por 40% melaco e 60% vinhaca, resultando em concentragdo de 57,6 g.L*
de aclicares do melaco e 6,24 g.L"* de componentes da vinhaga.

A fermentacdo é dividida em duas partes principais. A primeira € 0
crescimento, quando o meio de cultura ndo apresenta limitagdo nutricional, e a
segunda etapa € a sintese de PHB, quando ha limitacdo de algum nutriente, no caso
desse trabalho o nitrogénio. Assim, o nitrogénio fornecido para o meio de cultura —
na forma de ureia — € o suficiente apenas para a etapa de crescimento. A rea¢do em
base massica utilizada para representar a producdo de PHB é apresentada na
Tabela 3. Para essa reacao, considerou-se apenas o consumo dos acucares do
melaco e o balanceamento da equacéo foi feito assumindo uma conversao de 0,3

g/g de substrato para o polimero, baseando-se no trabalho de lenczak et al. (2015).

Tabela 3 - Equacao quimica utilizada para descrever a sintese de PHB

Equacéo

180,15 CeH1206 + 117,23 O2 — 54,05 C4HsO3+ 172,66 CO2 + 70,68 H20

Fonte: este trabalho.
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Como estratégia para atingir uma maior densidade celular na cultura, adotou-
se 0 método de reciclo de células em batelada alimentada, proposto por lenczak et
al. (2015), como descrito na revisao bibliografica. Durante a sintese do polimero,
considerou-se que 25% do volume do meio seria retirado e substituido pelo mesmo
volume de melaco, aumentando a concentracdo de agucares no meio. Para isso, foi
assumido a aplicacdo de uma membrana com fluxo de 45 L.m2.min! para realizar
uma filtracdo tangencial e reciclar as células de C. necator. Esse processo foi
repetido 5 vezes durante a producao de PHB, resultando em tempo de fermentagao
de 20 horas. Para facilitar a simulacéo, a quantidade de acucar do melaco que seria
adicionado pela alimentacédo ao longo da batelada foi incluida na corrente do meio
de cultura inicial. Com essa estratégia, foi assumido que a concentracao final de
biomassa residual (ou seja, diferente do PHB) seria de 20 g.L' enquanto a

concentracgéo final do polimero seria de 45 g.L™?, resultando em um actimulo de 69%.

3.4 Recuperacao do produto

Apos o fim da etapa de fermentacéo, o meio é coletado em um tanque e pode
ser feito um pré-tratamento ou ndo. Para esse projeto, como é desejavel que o
processo tenha baixo custo para se obter um produto competitivo, escolheu-se nao
fazer o pré-tratamento. Além do préprio custo dessa etapa extra, ha estudos que
demonstram que ela tem maior influéncia nas caracteristicas fisicas do polimero do
que em sua recuperacdo [7], indicando que ndo h& perda significativa da
produtividade do processo sem esta etapa. Do tanque, a suspensado segue a uma
centrifuga, na qual se concentra esse meio para que ele passe em seguida por uma
secagem por pulverizacao.

Tendo passado pelas etapas anteriores, as células sdo levadas a um tanque,
no qual é adicionado o solvente carbonato de propileno. O solvente escolhido se
mostrou eficiente em estudos realizados na extracdo do polimero produzidos por C.
necator e comparado aos hidrocarbonetos clorados normalmente utilizados, o
solvente utilizado € uma boa alternativa também porque possui baixa toxicidade e
alto ponto de ebulicdo, permitindo que seja reutilizado diversas vezes sem precisar

ser purificado [7].
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O tempo de contato e a temperatura escolhida para acdo do solvente foram
de 30 minutos a 130 °C, pois se espera maior recuperacdo do polimero nessas
condicgoes [7].

Apés a solubilizacdo do PHB no solvente, essa suspensao é passada por um
filtro prensa para que sejam retirados os pedacos de célula dela. A solucédo entéao é
transferida para um tanque, no qual é adicionado um nédo-solvente, para que o PHB
seja precipitado. A precipitacdo acontece durante 48h e durante esse tempo a
suspensao e resfriada a temperatura ambiente lentamente. Essa suspenséo é entédo
passada por um filtro de correia, sendo lavada pelo ndo-solvente e assim € obtida a
suspensdo mais concentrada que é entdo seca por pulverizacdo para obter o
produto final, sélido, seco e puro.

Para que seja feita a recuperacéo do solvente e do nao-solvente, a corrente
liquida separada no filtro de correia é levada para uma coluna de destilacdo junto a
corrente gasosa da secagem. Desse modo é possivel reaproveitar elementos
importantes do processo. Como € necessario ter um tanque de estocagem para 0s
dois produtos para sua utilizacdo no processo, € possivel conceber que essas
correntes provenientes da coluna de destilacdo podem ser direcionadas para esses
tanques para seguirem para a proxima batelada, sendo necessario apenas garantir
gue o tanque tenha material suficiente para repor as perdas ocorridas durante o

processo.

3.5 Cenério estudados

O cenério base estudado nesse projeto analisou a aplicacdo de vinhaca e
melaco como fonte de carbono, em um periodo de operacdo de 200 dias por ano e
com uma producao anual de 500 toneladas de PHB. Na sec¢ao de recuperacao do
produto, utilizou-se a acetona para precipitar o polimero do solvente. Em um cenario
alternativo estudado foi usado agua em maior volume para realizar a etapa de
precipitacéo, cujo tempo de operagéo era drasticamente inferior.

Além disso, estudou-se um outro cenario apenas com a aplicacdo do melago, o
que permitiria operar por mais dias ao ano, uma vez que a alta concentracdo de
acucares no produto inibe o crescimento de bactérias contaminantes. Desse modo,

para esse cenario foi considerado que o processo operaria 300 dias por ano. Esse
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cenario foi estudado para verificar o efeito da utilizacdo de vinhaga no processo,
uma vez que a bactéria apresenta taxas de crescimento superiores nesse substrato.
Por fim, no cenéario com a utilizacdo apenas do melaco, foi feito um estudo do efeito
do aumento na escala do processo, aumentando a produgéo anual de 500 para 750
toneladas de PHB. Para todos esses cenarios alternativos citados, a separacao foi

feita utilizando a acetona.

3.6 Analise econbmica

A partir do dimensionamento do processo no SuperPro Designer, foram
utilizadas correlagcdes de custos dadas por Turton et al. (2008) [34] de equipamentos
para estimar o valor de compra deles. Foi assumido que todos os equipamentos
seriam de aco-carbono e os precos foram atualizados utilizando dados de inflacdo
divulgados pelo IBGE [35] e o valor do cambio do dolar de 2001 e 2019 [36]. Para os
equipamentos mais especificos, a estimativa de preco dada pelo software de
simulacéo foi utilizada.

No caso dos equipamentos cuja capacidade excede a maxima dada pelas
correlacdes, foi adotado o preco maximo e esse foi extrapolado para capacidades
maiores de maneira linear. Desse modo, perde-se o chamado ganho de “scale up”,
entretanto, entende-se que ao sair dos limites dados pelas correlacdes, ja ndo se
trata de um equipamento “convencional” e, por conta disso, pode haver um custo
maior desse equipamento. Por conta desse possivel custo extra, extrapolar a
correlacdo poderia levar ao subdimensionamento do pre¢co dos equipamentos. Outro
ponto importante € que, estando fora da faixa de equipamentos convencionais, seria
necessario avaliar quantos equipamentos e qual a capacidade maxima considerada
seria ideal. Entretanto, como essa analise ndo pode ser feita, considerou-se a
extrapolacéo linear uma aproximacao aceitavel.

O software inclui um custo de “equipamentos nao-listados” que abrange
fermentadores seed e outros equipamentos secundarios que nao sado considerados
explicitamente na simulagéo [37]. Nesse projeto, como foi modelado a secéo de
preparo do inéculo e esses equipamentos secundarios sdo apenas bombas e
tanques de estocagem, foi decidido que esse valor seria estimado como 10% do

custo total dos equipamentos ao invés de 20% como sugere o software.
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Uma vez estimado o custo total dos equipamentos, foi utilizado o método da
porcentagem do equipamento entregue para estimativa dos custos de capital, diretos
e indiretos. Nesse método, os custos de capital sdo estimados como parcelas dos

custos de compra dos equipamentos, como apresentado na Tabela 4 a seguir.

Tabela 4 - Fatores de porcentagem do custo do equipamento comprado para estimativa de
custo de capital em plantas sélido-fluido

Porcentagem do custo de compra de
Item equipamentos para uma planta de

processamento sélido-fluido

Equipamentos comprados 100%
Instalacdo dos equipamentos comprados 39%
Instrumentacéo e controle 13%
Tubulacao 31%
Equipamento e materiais elétricos 10%
Civil 29%

Melhorias da area 10%
Instalacdes de servico 55%
Terreno 6%

Custos diretos totais 293%
Engenharia e supervisao 32%
Custos para construcéo 34%
Honorarios dos contratados 18%
Contingéncia 36%

Custos indiretos totais 120%

Capital de investimento total 413%

Fonte: Adaptado de Peters e Timmerhaus (1991).

No caso desse projeto, uma simplificacdo valida € considerar o custo do
terreno como zero, ja que a planta de PHB pode ser considerada como uma unidade
dentro de uma usina de cana de acucar e, portanto, o terreno ja existe e ndo sera

comprado.
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Ja para os custos operacionais, foram utilizados custos de mercado para os

materiais brutos. Os dados e referéncias sdo apresentados na Tabela 5.

Tabela 5 - Resumo dos custos de materiais brutos

Item Preco (US$/kg) Ref.
KH2POs4 1,63 39
Citrato de ferro (lII)
amoniacal 800 38
CaCl2.2H20 0,25 39
MgS04.7H20 0,30 39
Acido nitrilotriacético 1,10 38
Ureia 0,27 39
H3BO3 0,23 39
CoCl2.6H20 3,58 39
ZnS04.7H20 0,79 39
MnCl2.4H20 0,28 39
Na:MoQO4.2H20 12,39 39
NiCl2.6H20 4,56 39
CuS04.5H20 12,36 39
Agua 1,6E-04 40
Carbonato de propileno 1,40 38
Acetona 0,52 39
Melaco 0,25 Este trabalho

Fonte: este trabalho

Como a vinhaca € um residuo da producédo de etanol e foi considerado um
cenario em que a fabrica esté integrada a uma usina sucroenergética, considerou-se
que esse substrato ndo tem custo. O melaco, apesar de ser um residuo da producgéo
de acucar cristalino, possui diversas aplicagbes como substrato, inclusive na
fermentacao para a producao de alcool etilico. Por essa razéo, o custo do melaco foi
calculado baseado no preco de venda meédio do etanol 2019 [44] e na conversao de

melaco em &lcool reportada por Lino, Basso e Sommer (2018) [30]. Desse modo, 0
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custo do substrato contempla um custo de oportunidade de deixar de direcionar o
melaco para a producédo de etanol e usar na producao de PHB.

Para os custos de utilidades, foram utilizados como base os valores de agua
de resfriamento, vapor, eletricidade, agua resfriada, tratamento de rejeitos liquidos,
de [28] atualizados para US$ (2019). Com os custos brutos unitarios e o consumo de
cada um deles feito pelo dimensionamento do processo, é possivel obter os custos
de materiais brutos e de utilidades por meio do software.

J& para o custo de mdao-de-obra, o valor de [41] foi atualizado para US$
(2019) e, com a estimativa das horas trabalhadas anualmente feita pelo simulador, é
possivel calcular os custos da folha de pagamento, incluindo encargos. Além
desses, h& ainda outros custos operacionais a serem considerados. A estimativa
deles foi feita baseando-se em porcentagens usuais para industrias quimicas de

custos ja estimados, segundo as porcentagens apresentadas na Tabela 6.

Tabela 6 - Fatores e suas bases para estimativa dos custos de operacao

Custo Fator Base
Supervisédo da operacao 15% M&ao-de-obra da operagao
Manutengéao e reparos 6% Capital de investimento total
Suprimentos para operacao 15% Manutencéao e reparos
Laboratério 15% Mao-de-obra da operacao
Patentes e royalties 0% Custo do produto
Depreciacao de equipamentos  10% Custo dos equipamentos comprados
Depreciacao de prédios 3% Investimento civil
Taxas locais 2% Capital de investimento total
Seguro 1% Capital de investimento total
Aluguel 0% Valor do terreno e prédios
Plant-Overhead 60%  Ma&o-de-obra da operagéo + Supervisdo da

operacéo + Manutencao e reparos

Administrativo 15%  Mao-de-obra da operacdo + Supervisdo da
operacdo + Manutencao e reparos
Distribuicéo e venda 5% Custo do produto
Pesquisa e desenvolvimento 5% Custo do produto

Fonte: Adaptado de Mantelatto (2011) e Peters e Timmerhaus (1991).
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Para alguns desses custos, ha um valor de fator usual e, nesses casos, esse
foi o escolhido. Entretanto, para a maioria desses custos, hd uma faixa de valores
que € usual, nesse caso foi entdo escolhido como referéncia para escolha desses
valores um estudo feito para uma planta de producéao de PHB [42].

Neste projeto, tratando-se de uma unidade dentro de uma usina de cana de
acucar, admitiu-se que 0s custos operacionais de laboratorio de controle de
qualidade e de pesquisa e desenvolvimento podem ser retirados, pois essas
atividades devem ser englobadas pela biorrefinaria.



4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Analise do processo
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Nas Figuras 4, 5 e 6 sdo apresentadas as trés secdes do processo de

producdo do PHB: o trem de inoculagdo; a fermentacao principal; e a recuperacao

do produto, respectivamente.

Figura 4 -Diagrama do trem de inoculacdo do processo de produc¢éo do biopolimero PHB
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Figura 5 - Diagrama da fermentacgé&o principal do processo de producédo do biopolimero PHB
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Figura 6 - Diagrama da recuperac¢ao do produto no processo de produc¢éo do biopolimero
PHB
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Na etapa do preparo do in6culo, foram utilizados dois semeadores, um com
volume de 0,26 m® e outro com volume de 7,1 m3. Para cada semeador, foi
considerado que haveria um tanque de mistura para preparar o meio de cultura,
misturando o meio mineral com a vinhagca e melago, na proporcdo descrita
anteriormente. Para garantir que nao haveria contaminag&o no processo, foi incluida

uma esterilizacdo a calor para o meio de cultura e um filtro para o ar sendo
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borbulhado no semeador. A partir da Equacao 1 e assumindo consumo total da fonte
de carbono fornecida aos reatores, calculou-se um tempo de fermentacdo de 12
horas para cada semeador.

O in6culo preparado atingiu uma concentragdo de 12,5 g.L ! de biomassa,
fornecendo aproximadamente 80 kg de célula por batelada para a fermentacao
principal. Para essa etapa, calculou-se um fermentador com volume de 175,21 m3
além de um tanque agitado de 167,12 m® para o preparo do meio de cultura. Assim
como na secdo anterior, foi considerado o uso de uma esterilizacdo para o liquido
sendo enviado ao reator e um filtro para o ar sendo borbulhado, para garantir a
esterilizacdo do processo. O tempo da reacdo de crescimento foi estimado em 15
horas e, somando ao tempo da sintese do PHB, o tempo total de fermentacéo foi de
35 horas. Nesse estagio, cerca de 75 m? de vinhaca e 270 m? de melaco (incluindo o
reciclo) foram consumidos.

Apos a etapa de fermentacdo, o caldo de fermentado foi enviado para um
tanque de estocagem para comecar a etapa de separacdo do produto. Inicialmente,
0 caldo passa por uma centrifugagdo (com vazédo total de aproximadamente 440
L/min) e por secagem por pulverizacdo (com volume de 13,8 m?3), para retirar o meio
de cultura e aumentar a concentracdo da biomassa. Em seguida, foi feita a mistura
de 106 m® do solvente carbonato de propileno em um tanque de agitacdo e
aqueceu-se a mistura para extrair o polimero da célula e dissolvé-lo. A solucéo foi
enviada para dois filtros prensa (75 m?) para separar os detritos da célula da solucéo
com o polimero dissolvido. Em um decantador foi adicionado a acetona para 52,6 m?
de acetona para resfriar e precipitar o polimero. Apés 48 horas de precipitacdo, o
material foi levado por um filtro de correia, onde foi lavado por uma corrente com
acetona com vazao de 1,9 L/min por metro de correia. Finalmente, o polimero é
novamente seco por pulverizacdo, em um equipamento de 9 m3, obtendo um
material final com 99% de pureza de PHB. A corrente gasosa da secagem e a
corrente liquida da filtracdo s&o enviadas para uma coluna de destilagdo, onde é
feito a separacdo da acetona e do carbonato de propileno para serem reutilizados. O
processo tem uma duracdao total de 138 horas, com um periodo de ciclo de 60 horas,
0 que resulta em 78 bateladas ao ano. Em cada batelada, sdo produzidas
aproximadamente 6,4 toneladas de PHB, totalizando uma producdo anual de 500
toneladas do polimero.
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4.2 Analise econbmica

Os dados de investimentos de capital e de custos de produgdo anual do

cenario base sédo apresentados sinteticamente na Tabela 7.

Tabela 7 - Resumo dos dados econdmicos da produgéo de PHB no cenario base

Capital de Investimento Total 34,32 MM US$
Custo de Operacao Total 7,66 MM US$/ano

Producéo anual 500 ton/ano

Custo da unidade de producao 15,32 US$/kg

Fonte: este trabalho.

O valor calculado de mercado para o polipropileno é de US$ 1,28/kg [39],
portanto, o custo estimado neste projeto é aproximadamente 12 vezes maior no
cenario base. Nas proximas secdes serdo analisados todos os cenérios simulados e
qguais sdo os principais fatores que afetam o custo do polimero, visando entender
guais sdo 0s maiores gargalos e quais sdo 0s pontos mais importantes para reducao

desse custo.

4.2.1 Composicdo do custo no cenério base

Na Figura 7 é apresentado um gréfico com o impacto de cada custo de
operacédo no preco final do PHB. Como € possivel observar, os custos referentes as
instalacdes representam o maior percentual na composicdo do valor da operacao
anual. Esses custos englobam manutencéo, suprimentos de operacao, depreciacéo
das construcbes e maquinario e outros gastos gerais na fabrica (chamado de
overhead). O célculo desses valores é feito baseado no investimento inicial em
equipamentos, como ja explicado na Secdo 3.6. O investimento foi estimado
segundo correlacdes de custo da literatura [33] e modelo de custo do SuperPro, que
sdo dimensionadas para o mercado norte americano. E possivel aplicar alguns
fatores de conversdo para o mercado nacional, mas devido a grande variacdo da

cotagdo do ddlar dos ultimos anos, optou-se por manter os valores estimados.
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Figura 7 - Composicao dos custos do polimero no cenério base
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Fonte: este trabalho.

Observando o grafico da Figura 7, nota-se que o custo com o0 segundo maior
impacto no valor final do polimero produzido foi o gasto com matéria-prima e
consumiveis, seguido da mao de obra e da distribuicdo e transporte. O tratamento
de efluentes liquidos e solidos e os gastos com utilidades representam as duas
menores parcelas do valor final do PHB. Na Figura 8 é apresentado uma andlise
mais profunda da influéncia de cada insumo no gasto com matéria-prima e

consumiveis.

Figura 8 - Composicao do gasto anual com matéria-prima e consumiveis
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Fonte: este trabalho.
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Apesar de o solvente carbonato de propileno ser o produto mais caro utilizado
em grandes quantidades no processo, a reciclagem da substancia faz com que ela
tenha um impacto reduzido nos gastos com matéria-prima e consumiveis. O reciclo
também faz com que a acetona, também utilizada em grandes volumes na planta,
tenha um impacto tdo pequeno no gasto anual. Por outro lado, o melaco, que é um
substrato mais barato que outros utilizados nas industrias, representa uma parcela
de aproximadamente dois tergos desse custo. Considerando uma situagdo na qual o
melaco utilizado fosse apenas o excedente da producéo e, portanto, nao tivesse um
custo de oportunidade associado a ele, o valor do preco final do PHB seria de 14,07
US$/kg, uma redugédo de 1,25 dolares por kg do polimero.

Na Figura 9 é apresentado uma analise da distribuicdo de cada custo nas trés

secOes da planta de producéo.

Figura 9 - Distribuicdo dos custos de operacao nas trés secdes do processo
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Fonte: este trabalho

E possivel observar que quanto a matéria-prima e consumiveis, 0 maior custo
se da na fermentacdo, isso apenas porque ha a reciclagem do solvente e da acetona
na sec¢do de recuperacdo do produto. Ja quanto aos custos referentes as
instalacdes, percebe-se que o downstream sozinho € responsavel por mais de

metade deles. Isso € devido ao fato de que ha mais equipamentos nessa etapa do
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processo e, portanto, h4 maiores custos de manutencédo, depreciacdo, overhead da
planta e suprimentos para operacao.

Os custos de utilidades concentram-se na secdo de fermentagdo e isso
provavelmente € consequéncia a esterilizagdo necesséaria para entrada no
fermentador e a compressdo do ar para oxigenar o biorreator. O tratamento de
efluentes ocorre nas etapas de recuperacdo e de fermentacdo, com a segunda
etapa sendo mais significativa devido ao processo de reciclo das células no
fermentador, o que resulta em um grande volume de rejeito liquido a ser tratado.

Por altimo, sendo os custos referentes as instalacées os mais significativos no
custo do produto, é esperado que o custo total por segmento siga a tendéncia do
referente as instalacdes. Dessa maneira, a recuperacdo do produto representa
46,5% do preco do PHB, enquanto a fermentacéo é responsavel por 44,5% do gasto
anual de producéo. A secao do preparo do inoculo representa a menor parcela do

custo total (9%), mas nao deixa de ser um valor significativo no valor final.

4.2.2 Substituicdo do nédo-solvente

Outro cenério simulado foi o de utilizar 4gua no lugar da acetona para
precipitar o polimero depois de separado dos detritos celulares. Com a utilizacdo da
agua ha um custo bem mais baixo para o ndo-solvente e um tempo de precipitacdo
menor (uma reducao de 48 horas para apenas 30 minutos apdés a adicdo da agua), o
que permite realizar mais bateladas no ano. Isso, a principio, diminuiria o volume
dos equipamentos e diminuiria entdo o custo dos equipamentos. Entretanto, o
volume de &gua que deve ser adicionado € de 4L de agua para cada litro de
solvente, fazendo com que o tanque para precipitacdo e a coluna de destilacdo para
recuperacédo do solvente sejam maiores. Na Tabela 8 é apresentado um resumo dos

resultados obtidos nesse cenario.
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Tabela 8 - Resumo dos dados econdmicos e de producao do cendrio com agua

Numero de Ciclos 113 bateladas/ano
Capital de Investimento Total 36,9 MM US$
Custo de Operacao Total 10,47 MM US$/ano
Producédo Anual 500,4 ton/ano
Produgéo por Ciclo 4,43 ton/batelada
Custo da Unidade de Producao 20,93 US$/kg

Fonte: este trabalho.

Como pode ser observado, para se atingir a mesma capacidade que o cenario
base de 500 toneladas por ano de PHB, a producédo em cada batelada foi muito
menor, aproximadamente 2 toneladas a menos. Isso é possivel pois 0 nimero de
bateladas € aproximadamente 45% maior, devido a uma reducdo significativa na
duracdo da etapa de precipitacdo. Apesar da maioria dos equipamentos terem
volumes e capacidades menores, com excecdo dos dois citados anteriormente, o
Capital de Investimento Total ainda € maior do que o estimado no cenario base. Isso
porque a coluna de destilacdo, que é um equipamento complexo e custoso, custa
mais que o dobro da coluna estimada no cenario base. A razdo para a variacao
significativa no custo de aquisicdo € a grande diferenca no volume de néo-solvente
aplicado a etapa de precipitacdo: no cenario com acetona foram adicionados 52,6
m3, enquanto para a agua foi estimado um volume de 323 m?.

Na Figura 10 é apresentada a composicdo dos custos do produto nesse

cenario, do mesmo modo que foi feito para o cenario base.
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Figura 10 - Composicao dos custos do produto para o cendrio com agua como ndo-solvente
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Fonte: este trabalho.

Apesar do aumento no investimento inicial em equipamentos e,
consequentemente, um maior gasto referente as instalacfes, esse custo representa
uma parcela menor do que no cenario anterior. 1SS0 acontece pois o custo com
matérias-primas e consumiveis é mais significativo nesse cenario, uma vez que a
separacao do solvente da agua é menos eficiente do que da acetona, resultando em
um gasto maior adquirindo carbonato de propileno. Sendo o solvente um dos
insumos mais caros do processo, O custo dos consumiveis aumenta
consideravelmente, sendo cerca de 3,4 vezes maior do que o cenario base. Na

Figura 11 € apresentado a composicdo do gasto anual com matéria-prima e

consumivel para cada insumo.
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Figura 11 - Composic¢ao do gasto anual com matéria-prima e consumiveis
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Fonte: este trabalho.

Como pode ser observar, o carbonato de propileno é responsavel por
aproximadamente 90% do custo, representando uma parcela muito maior nesse
caso do que no cenario base, no qual participava com uma parcela de 29,3% (Figura
8). Além desse aumento no gasto com matéria-prima e consumiveis, também é
possivel perceber diferencas na distribuicdo dos custos de manufatura nas secoes

da planta, a partir do gréafico apresentado na Figura 12.

Figura 12 - Composicao dos custos de operagdo por se¢do no cenario com agua
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Fonte: este trabalho.
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Assim como no cenario base, os custos com utilidades estdo concentrados na
etapa de fermentacdo e os custos de méao-de-obra e de tratamento de efluentes
estdo distribuidos de maneira similar. As diferencas mais marcantes encontram-se
nas distribuicbes dos custos de matérias-primas e consumiveis, dos custos
referentes as instalacbes e dos custos totais de operacdo. Como citado
anteriormente, a separacdo e recuperacado do solvente ndo é tdo eficiente e, por
isso, ha um consumo maior desse insumo, fazendo com que a parcela de
recuperacdo do produto passe de cerca de 30% (Figura 9) dos custos de matérias-
primas para quase 80%. Nos custos referentes as instalacbes, novamente a
separacdo e recuperacdo do solvente € o fator critico e representa uma parcela
ainda maior do que no cenario base, atingindo mais de 60% desse gasto anual. Isso
ocorre pois 0s equipamentos da fase de fermentacdo e trem de inoculagdo sao

menores, mas ha um aumento consideravel em equipamentos do dowstream.

4.2.3 Substituicdo da fonte de carbono

Além dos cenarios ja citados, foi feito um cenario no qual se utilizaria apenas
melaco como fonte de carbono para a fermentagéo e para o trem de inoculagéo.
Inicialmente, foi assumido que a operagédo anual seria de 200 dias, assim como no
caso com uso da vinhaca e a acetona foi escolhida para a etapa de separacao.
Nesse modelo, o tempo de fermentacdo para o crescimento da bactéria € maior pois
a taxa de crescimento do microrganismo em melago € inferior do que em vinhaca.
Utilizando a Equacéo 1 descrita anteriormente, calculou-se um tempo de 18 horas
para a fermentacdo no trem de inoculacéo e um tempo de 21 horas para 0 processo
no fermentador principal. Esses novos tempos de fermentacdo resultam em um
aumento total de 18 horas no processo de producédo do polimero.

Apesar do aumento da duracdo nas duas primeiras etapas do processo, O
namero de bateladas anuais se manteve igual ao cenario com o0 uso da vinhaga,
com 78 bateladas por ano. Isso acontece pois 0 tempo necessario para poder
comegar um novo ciclo € o mesmo nos dois cenarios. Assim, como o0 humero de
bateladas anuais € 0 mesmo, cada processo manteve a producdo de
aproximadamente 6,4 toneladas por batelada e, consequentemente, a capacidade

dos equipamentos foi mantida. Desse modo, a Unica diferenca significativa entre os
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estudos foi o consumo de melacgo, que é superior quando somente este substrato é
utilizado. Essa diferenca resulta em um aumento no preco final do polimero, que
passa de 15,32 US$/kg para 15,54 US$/kg.

Entretanto, ha uma vantagem na utilizacdo apenas do melago, pois permite
gue a operacdo ocorra independentemente da sazonalidade da cultura de cana-de-
acucar. Isso porque o melaco pode ser armazenado para ser utilizado durante o
periodo em que a usina ndo estiver em operacédo [43]. A partir disso, foi modelado e
simulado um cenario em que a opera¢do da planta de PHB seria de 300 dias ao ano,
com uma capacidade anual de 500 toneladas do polimero. Como o uso da acetona
mostrou-se ser mais viavel economicamente, ela foi escolhida para a etapa de
precipitacdo. Na Tabela 9 é apresentado um resumo dos resultados de custos e de

producédo dessa simulacéo.

Tabela 9 - Resumo dos resultados de custos e operacdo para cenario com melago como
fonte unica de carbono

Numero de Ciclos 119 bateladas/ano
Capital de Investimento Total 25,99 MM US$

Custo de Operacao Total 6,90 MM US$/ano
Producédo Anual 500,2 ton/ano

Produgéo por Ciclo 4,2 ton/batelada
Custo da Unidade de Producao 13,81 US$/kg

Fonte: este trabalho.

Percebe-se que a quantidade de bateladas nesse caso € maior e isso se da
por conta do periodo de operacdo anual que passou de 200 para 300 dias do
cenario base para este. Esse aumento no nimero de ciclos reduz a producdo por
batelada e, portanto, os equipamentos necessarios sao menores, diminuindo o custo
de capital. Diferente do cenario com agua para realizar a precipitagdo, como a
recuperacdo do solvente é feita de maneira eficiente, o custo operacional &€ também
reduzido. Com essas reducdes, o custo final do quilo do polimero foi reduzido em
1,5 ddélares quando comparado ao cenario base (de 15,32 US$/kg para 13,81
US$/kg). Na Figura 13 é apresentada a composicao dos custos para esse cenario.
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Figura 13 - Composicao dos custos de operacdo para cendrio com melago como Unica fonte
de carbono
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Fonte: este trabalho.

Percebe-se que a distribuicdo dos custos nesse cendrio € mais equilibrada,
tendo diminuido a participacdo dos custos referentes as instalacdes. Como esses
gastos estdo diretamente ligados ao investimento para a compra dos equipamentos,
gue € inferior neste caso quando comparado ao cenario base, a participacdo de
praticamente todos os outros custos no valor final € maior.

Ainda assim, segundo Peters e Timmerhaus (1991) [33] os custos de
utiidades e de méao-de-obra, usualmente compde de 10 a 20% do custo de
operacdo, cada um e no cenario analisado, os dois tém participacdo menor. Isso
indica que os custos referentes as instalacdes, e, portanto, os custos dos
equipamentos, ainda estdo acima dos que seriam considerados usuais para esse

processo.

4.2.4 Efeito do aumento da escala de producgéo

Para estudar o efeito que o aumento de escala tem no pre¢o do produto, foi
escolhido o cenario com a utilizacdo apenas do melago por 300 dias no ano, uma
vez que esse caso resultou no menor custo de producao por unidade de PHB. Além
de uma producdo anual de 500 toneladas de polimero, foram modeladas plantas
para uma capacidade de 750 e 1000 toneladas por ano. Na Figura 14 é apresentado

uma comparacao entre o custo de producao por unidade de cada cenario.



46

Figura 14 - Variacdo do custo do polimero com a capacidade de producao
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Fonte: este trabalho.

Como observado na Figura 14, um aumento na producdo anual resulta em
uma diminuicado significativa no custo unitario de producao do polimero. Na indastria,
em geral, aumentar a capacidade dos processos € acompanhado de um fator de
aumento de escala (do inglés, scale up), o que resulta em um aumento com
propor¢do menor no custo do equipamento. Uma vez que a parcela mais
significativa dos gastos anuais de operacdo € referente a instalacdo e aos
equipamentos, o custo unitario de producdo tem um incremento menor que 0O
aumento da capacidade.

Pode ser notado que a reduc¢do do custo € maior no aumento da capacidade
de 500 toneladas anuais para 750 toneladas do que desse valor para 1000
toneladas por ano de polimero. Isso acontece pois alguns dos equipamentos
necessarios tem capacidades superiores a aqueles usualmente encontrados na
industria e listados na literatura [34]. Por essa razdo, considerou-se que esses
equipamentos nao teriam ganhos de aumento de escala, o que reduziu o impacto da
variagcdo da producédo anual para capacidades muito grandes. Portanto, pode-se
concluir que trabalhar com maiores valores de concentracdo de polimero no
fermentador principal possibilitaria uma reducdo nos volumes desse equipamento e
de outros da etapa de separacdo. Com isso, seria possivel trabalhar nas faixas
usuais de capacidade da industria e intensificar o ganho associado ao aumento de

producéao.
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Na hipotese de que o melaco utilizado para a producéo de PHB € o excedente
de uma usina sucroenergética e ndo sera utilizado para a producdo de etanol, pode
ser considerado que esse insumo ndo tem um custo associado. Nesse cenario, 0
custo unitario de produgéo é de 12,53 US$/kg, 10,20 US$/kg e 9,81 US$/kg para as
capacidades anuais de 500, 750 e 1000 toneladas, respectivamente. Como a
conversdo de melago para o polimero é a mesma em todos os cenarios, ha sempre
a mesma propor¢do do substrato para o produto e, portanto, em todos os casos €
economizado 1,28 US$/kg no custo de producdo. E valido ressaltar que para ser
possivel considerar que 0 melaco ndo possui custo, seria necessario um excedente
de producdo de aproximadamente 2400, 3700 e 4900 toneladas do substrato
anualmente em cada cenario. Em geral, sdo produzidos de 40 a 60 kg de melaco
para cada tonelada de cana processada [45], e h& usinas com processamento anual
de 4,5 milhdes de toneladas de cana por ano [46], resultando em 180 a 270 mil de
toneladas de melaco por ano. Desse modo, pode-se concluir que a hipotese de o
melaco ndo possui um custo associado € valida para usinas de grandes

capacidades de moagem.
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5 CONCLUSOES

Apesar dos desafios encontrados na producao de bioprodutos para substituir
produtos de origem fésseis, é possivel identificar neste trabalho pontos importantes
para o desenvolvimento dos estudos acerca da fabricacdo de PHB em escala
industrial.

Primeiramente, tratando do cenério base, é possivel concluir que os custos
dos equipamentos sdo 0s mais significativos, que levam os custos referentes as
instalacdes a representarem 71,5% do custo do produto. Por conta disso, para que
haja queda nos custos, seria necessario reavaliar as operac¢des unitarias utilizadas,
principalmente na secao de recuperacao do produto. Essa etapa engloba 50% dos
custos de referentes as instalacdes, uma vez que possui mais etapas e mais
equipamentos. Desse modo, outras operacdes unitarias podem ser testadas para se
alcancar resultados melhores a custos iguais ou menores.

Um ponto favoravel desse cenario é a separacao e reciclagem eficiente do
solvente e da acetona. Isso faz com que o0s custos com matérias-primas e
consumiveis seja menos significativo para composicdo do custo de operacédo anual
do produto. E interessante ressaltar que ao considerar o melaco sem custo de
oportunidade, esse cenario se torna mais interessante, tendo o custo do produto
reduzido de US$ 15,32 a US$ 14,07 por quilo de polimero.

Jéa o cenario utilizando a agua como ndo-solvente tem como principal atrativo
o tempo curto de precipitacdo, de apenas 30 minutos, possibilitando diminuir o
tempo de batelada (quase 60% menor do que no cenario base). Com o tempo menor
de batelada é possivel diminuir o volume dos equipamentos, aumentando o nimero
de bateladas, mantendo a producao anual de 500 toneladas de polimero, ou utilizar
equipamentos de capacidade similar ao do cenario base para obter uma producao
anual maior. Entretanto, apesar desse atrativo, a reciclagem do solvente com baixa
eficiéncia faz com que os custos de matérias-primas e consumiveis seja mais alto,
37% maior que do cenario base, fazendo com que esse cenario ndo seja 0 mais
barato quando comparado aos outros analisados neste estudo. Além disso, 0s
custos de capital ndo sdo menores do que no cenario base e isso se da
principalmente porque a coluna de destilacdo, que € um equipamento complexo e

custoso, tem que ter um volume muito maior do que o estimado no cenario base.
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Essa capacidade € muito maior porque é preciso adicionar muito mais agua do que
acetona (cerca de 7,4 vezes mais, em massa) para que ocorra a precipitacdo do
polimero. Esses fatores fazem com que o custo do produto seja de 20,93 US$/kg.

Tratando-se do uso apenas do melaco, foi utilizada a acetona como né&o-
solvente nesse cenario porque, de acordo com as analises feitas neste trabalho, é o
meétodo de recuperacdo mais promissor. A utilizacdo da vinhaga em associacédo ao
melago faz com que o tempo de fermentagao diminua em 18 horas e faz com que se
tenha uma fonte de carbono que ndo tem custo, pois é um rejeito da producédo de
etanol. Entretanto, diferentemente do esperado, esses fatores ndo se mostraram
criticos para diminuicdo do custo do produto, que acabou sendo calculado como
US$ 15,54 por quilo de polimero. Isso aconteceu porque o numero de bateladas
possiveis € igual ao cenario base pois o tempo de ciclo se manteve o mesmo.

Desse modo, 0 cenario com uso apenas de melaco se mostra interessante
porque pode ser estendida a producéo para os periodos fora da sazonalidade da
producdo de cana-de-agucar, permitindo assim uma diminuicdo significativa do
custo, chegando a um custo de 13,81 US$/kg, cerca de 89% do custo calculado
anteriormente. Isso acontece principalmente por conta da diminuicdo das
capacidades dos equipamentos utilizados.

Em vista disso, ao fazer um aumento da producdo desse cenario, ha ainda o
ganho de “scale up”, sendo possivel alcancar os custos de US$ 11,48 e US$ 11,09
por quilo de PHB para capacidades de producdo de 750 e 1000 toneladas ao ano,
respectivamente, levando esse cenario a ser 0 mais promissor por enquanto. Ainda
€ importante ressaltar que a metodologia utilizada para estimativa do preco dos
equipamentos interferiu nos calculos com ganho de “scale up”, podendo ainda para
0s maiores volumes simulados, ter custos superestimados.

Considerando uma usina de grande capacidade e, portanto, que € possivel
utilizar o melaco sem custo associado, obtém-se como custo de produto 12,53
US$/kg, 10,20 US$/kg e 9,81 USS$/kg, para producdes anuais de 500, 750 e 1000
toneladas de polimero, respectivamente. Nesse contexto, a alternativa de se utilizar
apenas o melaco como fonte de carbono se torna ainda mais atrativa. Por fim,
conclui-se que a utilizagdo da vinhaga nesse contexto ndo € justificada e, portanto, a
utilizacdo do melaco sozinho € uma opcdo mais atrativa, especialmente em se

tratando de usinas de grandes capacidades.
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5.1 Trabalhos futuros

Com a vasta opcbes de operacfes unitarias, matérias-primas, equipamentos
e modo de operacdo que podem ser aplicados a um bioprocesso, ha diversas
possibilidades de estudos futuros a serem aprofundados sobre a producdo de PHB.
O uso da agua para realizar a precipitacdo do polimero tem vantagens quanto ao
tempo da operacao. Para otimizar uma planta que aplique esse nao-solvente, pode
ser estudado maneiras mais eficientes de separacdo do solvente da agua, além da
utilizacao de equipamentos mais simples e, portanto, mais baratos nessa etapa.

Outro possivel estudo a ser realizado € a aplicacdo de uma etapa de
recuperagdo do polimero em regime continuo, no lugar do regime de batelada
escolhido para este trabalho. Esse cenario possibilitaria um maior aproveitamento do
tempo de operacdo da planta e diminuiria 0 nUmero de equipamentos com periodos
inoperantes. Para esse estudo, seria preciso realizar uma adequacédo da etapa de
fermentacdo e trem de inoculagdo, possivelmente utilizando mais do que um
fermentador principal.

Apesar de o0s resultados desse trabalho ndo apresentarem muitas
justificativas para o uso da vinhaca para a producdo de PHB, ainda é necessario
estudar melhor sua aplicacdo. Um possivel tema para um estudo futuro é analisar o
efeito de aplicar a vinhagca com melaco pelos dias do ano em que ha o
processamento da cana de acucar e utilizar apenas o melaco quando a vinhacga nao
estiver disponivel.

Por fim, um importante aspecto de um novo processo que deve ser
considerado € o seu impacto ambiental. Em especial para a producdo do PHB, que é
considerado um polimero mais ambientalmente correto, deve ser garantido que o
processo seja sustentavel. Desse modo, em trabalhos futuros, a analise do ciclo de
vida da producdo do polimero deve ser realizadas em conjunto com o
desenvolvimento do projeto e com as simulacdes para melhor entender o seu

impacto ambiental.
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A equacdo retirada de Turton et al [34] que foi utilizada para o calculo dos

precos do equipamento tem a férmula geral indicada a seguir:

log(C) = Ky + K, log A + K5 (log A)?

Em que C é o custo de aquisicdo, A é a variavel de capacidade do

equipamento e K;, K, e K; fatores estimados para cada tipo de equipamento. Os

valores utilizados nesse projeto sdo apresentados na Tabela 10 a seguir:

Tabela 10 - Fatores utilizados para célculo do custo dos equipamentos

Tipo de equipamento K; K, K3 Amin Amax
Compressor Centrifugo 2,2891 11,3604 -0,1027 450 kw 3000 kW
Tanque de mistura 3,4974 0,4485 0,1074 0,3ms3 520 m3
Misturador 3,8511 0,7009 -0,0003 5 kw 150 kW
Fermentador 4,1052 0,5302 -0,0005 0,1 m3 35 m?3
Fermentador semeador 3,7957 0,4593 0,060 0,07m3 1,00 m3
Tanque de armazenamento vertical 3,4974 0,4485 0,1074 0,3m3 520 m3
Tanque horizontal (Decantador) 3,5565 0,3776  0,0905 0,1m3 628m3
Tanque encamisado 4,1052 0,5320 -0,0005 0,1m3 35m3
Coluna de destilacéo (casca) 3,4974 0,4485 0,1074 0,3ms3 520m3
Coluna de destilagéo (pratos) 3,3322 10,4838 0,3434 0,7m?2 10,5 m?
Filtro prensa 4,2756 0,3520 0,0714 0,5m? 80 m?

Fonte: Turton (2008).
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Nesse apéndice sdo apresentados os dados adicionais gerados na simulacao

da producdo de PHB. S&o apresentadas as tabelas com os custos e capacidades

dos equipamentos no cenario base e no cenario com agua como nao-solvente,

Tabelas 11 e 12, respectivamente. Também sao apresentadas as tabelas com os

custos de capital e de operacdo em mais detalhes para esses dois cenarios nas

Tabelas 13 e 14. Por ultimo, sdo apresentados os diagramas de Gantt do cenario

base na Figura 15 e do cenério de uso da agua como nao-solvente na Figura 16.

Tabela 11 - Lista de equipamentos e suas caracteristicas para o cenario base

Nome Descricéo Medida Caracteristica Qtd. Custo (US%)
AF-101 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m¥/h)  1801,2 1 10000
AF-102 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3h) 10560,5 1 35000
AF-103 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 72,9 1 6000
AF-104 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h)  427,8 1 6000
AF-105 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 15,9 1 6000
AF-106 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m?/h) 2,7 1 6000
BF-101 Filtro de correia Largura da correia (m) 3,9 1 264000
DS-101 Centrifuga Disk-Stack Taxa de transferéncia (m?h) 26,3 1 256000
FR-101 Fermentador Volume do Vaso (m3) 175,2 1 795000
FR-102 Fermentador semeador Volume do Vaso (m3) 7,1 1 68000
FR-103 Fermentador semeador Volume do Vaso (m3) 0,3 1 6000
G-101 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 901,3 1 487000
G-102 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 36,5 1 27000
G-103 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 1,4 1 1000
M-101 Membrana para reciclo Area da membrana (m?2) 247,8 1 105526
PFF-101 Filtro Prensa Area do Filtro (m2) 75,1 2 580000

SDR-101  Secador por pulverizacéo Volume (m3) 13,8 1 170000
SDR-102  Secador por pulverizagdo Volume (m3) 9,1 1 157000
ST-102 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 37,6 1 648000
ST-104 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 15 1 240000
ST-105 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 1,0 1 210000

V-102 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 167,1 1 289000

V-103 Tanque vertical Volume do Vaso (m3) 175,1 1 208000

V-104  Tanque agitado encamisado Volume do Vaso (m3) 139,3 1 632000

V-105 Decantador Volume do Vaso (m3) 180,7 1 140000

V-106 Coluna de Destilagéo Volume do Vaso (m3) 179,3 1 710000

V-108 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 6,8 1 26000

V-110 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 0,3 1 4000

Fonte: este trabalho.
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Tabela 12 - Lista de equipamentos e suas caracteristicas para cenario com agua como nao-

solvente
Nome Descricédo Medida Caracteristica Qtd. Custo (US$)
AF-101 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 1376,7 1 9000
AF-102 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 8071,8 1 27000
AF-103 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 53,8 1 6000
AF-104 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h)  315,4 1 6000
AF-105 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 11,7 1 6000
AF-106 Filtro de Ar Taxa de transferéncia (m3/h) 2,0 1 6000
BF-101 Filtro de correia Largura da correia (m) 3,0 1 249000
DS-101 Centrifuga Disk-Stack Taxa de transferéncia (m3/h) 20,1 1 222000
FR-101 Fermentador Volume do Vaso (m3) 133,9 1 607000
FR-102 Fermentador semeador Volume do Vaso (m3) 52 1 58000
FR-103 Fermentador semeador Volume do Vaso (m3) 0,2 1 6000
G-101 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 688,9 1 396000
G-102 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 26,9 1 20000
G-103 Compressor Centrifugo Poténcia (kW) 1 1 370
M-101 Membrana Area (m?) 189,4 1 80658
PFF-101 Filtro Prensa Area do Filtro (m?) 57,0 2 490000
SDR-101  Secador por pulverizagao Volume (m3) 10,6 1 162000
SDR-102  Secador por pulverizagao Volume (m3) 6,3 1 147000
ST-102 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 28,8 1 596000
ST-104 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 11 1 218000
ST-105 Esterilizador a calor Taxa de transferéncia (m3/h) 1,0 1 210000
V-102 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 127,9 1 231000
V-103 Tanque vertical Volume do Vaso (m3) 133,8 1 163000
V-104  Tanque agitado encamisado Volume do Vaso (m3) 106,0 1 481000
V-105 Decantador Volume do Vaso (m3) 451,8 1 297000
V-106 Coluna de Destilagcdo Volume do Vaso (m3) 478,7 1 1835000
V-108 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 50 1 21000
V-110 Tanque agitado Volume do Vaso (m3) 0,2 1 4000

Fonte: este trabalho.
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Tabela 13 - Custos de capital e de operagéo separados por categorias para o cendrio base

Capital de Investimento Custo de Operagao
Custos Diretos 103 US$ Custo de manufatura
Compra de Equipamentos Custos Diretos da Producéo 103 US$/ano
Equipamentos Listados 6092,5 | Matérias-primas e consumiveis 899,0
Equipamentos Nao Listados 676,9 Mao-de-obra 159,2
Instalacao 2640,1 Supervisao da operacédo 23,9
Instrumentacao 880,0 Tratamento de rejeitos 44,6
Tubulacao 2098,5 Utilidades 334,0
Materiais e instalacdo elétrica  676,9 Manutencao e reparos 2059,3
Civil 1963,1 Suprimentos para operacdo 308,9
Melhoria da area 676,9 Taxas fixas 103 US$/ano
Servigos de utilidades 3723,2 | Depreciagéo de equipamentos 676,9
Total Custos Diretos 26197,9 Depreciagéo de construgcdes 58,9
Custos Indiretos 103 US$ Taxas locais 686,4
Engenharia e Supervisao 2166,2 Seguro 343,2
Construgéo 2301,6 Plant-Overhead 1345,4
Honorarios Contratados 1218,5 Despesas Gerais 103 US$/ano
Contingéncia 2437,0 Administrativo 336,4
Total Custos Indiretos 8123,4 Distribuicdo e Venda 382,9
Capital de Investimento Total 34321,2 Custo de Produgéo Total 7659,0

Fonte: este trabalho.

Tabela 14- Custos de capital e de operacdo separados por categoria para cenario com agua
como nao-solvente

Capital de Investimento Custo de Operacao
Custos Diretos 10% US$ Custo de manufatura
Compra de Equipamentos 7281,1 Custos Diretos da Producao 103 US$/ano
Equipamentos Listados 6553,0 | Matérias-primas e consumiveis 3080,1
Equipamentos Néo Listados 728,1 Mé&o-de-obra 175,3
Instalacao 2839,6 Supervisdo da operacédo 26,3
Instrumentagao 946,5 Tratamento de rejeitos 49,4
Tubulacéo 2257,2 Utilidades 370,0
Materiais e instalacdo elétrica  728,1 Manutencao e reparos 22149
Civil 21115 Suprimentos para operagao 332,2
Melhoria da &area 728,1 Taxas fixas 108 US$/ano
Servicos de utilidades 4004,6 | Depreciacédo de equipamentos 728,1
Total Custos Diretos 28178,0 Depreciacéo de construcdes 63,3
Custos Indiretos 103 US$ Taxas locais 738,3
Engenharia e Supervisao 2330,0 Seguro 369,2
Construcéo 2475,6 Plant-Overhead 1449,9
Honorarios Contratados 1310,6 Despesas Gerais 108 US$/ano
Contingéncia 2621,2 Administrativo 362,5
Total Custos Indiretos 8737,4 Distribuicdo e Venda 524,2
Capital de Investimento Total 36915,4 Custo do Produto 10483,7

Fonte: este trabalho.



Figura 15 - Diagrama de Gantt para cendrio com agua como ndo-solvente
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Figura 16 - Diagrama de Gantt para cenario base
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