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RESUMO

RAICHER, G. Anélise Econdmica da Producéo de Polimeros Biodegradaveis no
contexto de uma Biorefinaria a partir de cana-de-actcar. 2011. 178 f. Tese
(Doutorado em Biotecnologia) - Instituto de Ciéncias Biomédicas, Universidade de
Séo Paulo, S&o Paulo, 2011.

Estabelecer uma economia mundial de base biotecnolégica s6 se consegue a partir
de uma andlise integrada do que € tecnicamente possivel, bem como
economicamente viavel e socialmente desejavel. O avanco tecnolégico determinante
para esta Biobased Economy sao as biorefinarias: complexos industriais, onde
processos e equipamentos convertem biomassas em combustiveis, energia e
produtos quimicos. As Usinas de Acucar e Alcool brasileiras representam um
exemplo de um embrido de uma biorefinaria bem-sucedida: integram processos de
producdo de alcool, acucar e energia elétrica e abrem novas possibilidades, tais
como a producdo de bioetanol de 22 geracdo e de materiais com maior valor
agregado. Um destes materiais com maior valor agregado s&o 0s
polihidroxialcanoatos. S&o polimeros biodegradaveis, sintetizados por bactérias a
partir de fontes de carbono renovaveis como carboidratos (glicose, xilose, sacarose,
entre outros). A xilose é a segunda fonte de aclcar mais abundante na natureza e é
obtida como subproduto durante o pré-tratamento do bagaco por via acida,
enzimatica e/ou através de steam explosion que € feito com a intencdo de se obter
glicose, posteriormente transformada em etanol de segunda geragdo. A
hemicelulose, contendo alto teor de xilose, é descartada ou subutilizada. A
viabilidade econbmica da producdo de etanol de segunda geracdo a partir de
bagaco pré-tratado ainda € proibitiva devido ao alto custo de pré-tratamento do
bagaco. A producdo de PHAs a partir de xilose, hoje descartada neste processo,
podera viabilizar a geragéo de etanol de segunda geragdo. Este trabalho concentrou-
se na producédo de PHA a partir de xilose no contexto de uma usina padrao de alcool
e acucar, que produz energia através de cogeracéao utilizando residuos agricolas de
cana-de-acucar e etanol de segunda geracao a partir do bagaco. As capacidades de
producdo foram definidas com base nos cenarios de disponibilidade de xilose no
excesso de bagaco (2.000 ton/ano), hidrolisando todo o bagaco de uma usina

(15.000 ton/ano) ou entdo, com xilose ilimitadamente disponivel (35 mil ton/ano). A



andlise de mercado mostrou capacidade de absorcao para 28 milhées de ton/ano de
PHA. O cenario econbémico analisou a receita de P(3HB) para cada capacidade
produtiva com dois niveis de preco liquido: um preco prémio de R$ 9,00 /Kg no inicio
do ciclo de vida do produto e um preco de mercado maduro de R$ 4,50/Kg, baseado
nos produtos equivalentes a base de petroleo. O custo de produto foi obtido com
base no custo de producédo e a depreciacdo do capital investido e variou de US$
1,31 — 7,08/Kg de P(3HB). Analises de sensibilidade baseadas no custo de
equipamentos, na produtividade do processo e na escala de producdo completaram
as visdes de custo. As visOes de resultado oferecem a margem de contribuicéo,
lucratividade liquida da operacédo, bem como o ponto de breakeven. A atratividade
deste investimento foi comentada frente aos indicadores de resultado e desempenho
utilizados pelo mercado, bem como frente a opcdo de cogeracdo de energia.
Recomenda-se redirecionar parte dos esfor¢cos de pesquisa voltados a um aumento
do teor de P(3HB) na célula para a melhoria da produtividade do processo, que € o

fator-chave para que o processo se torne economicamente mais atrativo.

Palavras-chave: PHAs. Polihidroxialcanoatos. Biopolimeros. Biorefinaria. Poli (3-hidroxibutirato).
Sustentabilidade. Viabilidade econdmica.



ABSTRACT

RAICHER, G. Economic Assessment of Biopolymer Production in a Sugarcane-
based Biorefinery context. 2011. 178 p. Ph. D. Thesis (Biotechnology) - Instituto de
Ciéncias Biomédicas, Universidade de Sao Paulo, S&o Paulo, Brasil, 2011.

In order to establish a biobased economy, an integrated analysis of what is
technically viable, economically feasible and socially desirable is mandatory. The
drive to this economy will be the Biorefineries — industrial complexes, where
processes and equipment convert biomass into biofuels, energy and chemicals. The
Brazilian sugar and alcohol mills represent a successful example of a biorefinery
embryo: they integrate production processes of sugar, alcohol and electrical energy
and open new possibilities, such as 2™ generation bioethanol and other high added
value materials. Some high added value materials are the polyhydroxyalkanoates.
These are biodegradable polymers, synthetized by bacteria, using renewable carbon
sources such as glucose, xylose and saccharose, among others. Xylose is the
second most abundant renewable source of carbon in nature and is yielded as a
byproduct during the pretreatment of bagasse, utilizing acid, enzymes and/or utilizing
steam explosion. The intent of pressurizing bagasse followed by explosion causes
the physical separation of cellulose, hemicellulose and lignin, releasing glucose,
which is then converted into 2" generation bioethanol. High content xylose
hemicellulose is discarded or sub utilized. The economical feasibility of 2nd
generation bioethanol from pretreated sugarcane bagasse is still prohibitive due to
the high cost of bagasse pretreatment. PHA’s production from xylose, nowadays
discarded in the traditional process, could make 2nd generation bioethanol feasible.
This thesis concentrates in the production of PHA’s from C5 sugars (pentoses) in the
context of a standard sugar and alcohol plant, which also cogenerates electrical
energy and steam by burning surplus bagasse and agricultural residues (straw,
leaves, etc) and might become an embryo for a 2" generation bioethanol and a
biorefinery. Production capacities were defined based on different scenarios for
xylose availability after pretreating surplus sugarcane bagasse (2 thousand metric
tonsly), or by hydrolysing all of the bagasse in the mill (15 thousand metric tons/y) or

by considering unlimited availability of xylose (35 thousand metric tonsly). A



preliminary market analysis has demonstrated a demand of 28 million tons of PHA.
The economic scenario analyses P(3HB) revenue for each production capacity with
two price levels: a premium price of R$ 9.00/Kg at the very beginning of the product
life cycle and a market price for a mature product of R$ 4.50/Kg, based in the
equivalent substituted product, based on the petrochemical industry. Product cost is
obtained based on the production cost and on the depreciation of the invested
capital, and ranges from US$ 1,31 - 7,08/Kg P(3HB). Sensitivity analyses are
performed based on equipment cost, process productivity and production scale.
Contribution Margin, Net Operational Profit and Breakeven scenarios are presented
to comment upon the attractiveness of the investment compared to overall market
performance and the alternative option for cogeneration. It is recommended to
redirect part of the research efforts to the ones related to high content of P(3HB) in
the cell, in order to improve process productivity, which is the key factor for obtaining

an economically attractive process.

Keywords: PHA’s. Polyhydroxyalkanoates. Biopolymers. Biorefinery. Poly(3-hydroxybutyrate).
Sustainability. Economic feasibility.
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1 INTRODUCAO E JUSTIFICATIVA

A producdo de etanol e sua inser¢cdo na matriz energética brasileira é um
exemplo muito bem sucedido de estabelecimento de tecnologias sustentaveis. As
usinas de agucar e alcool disponiveis no Brasil representam provavelmente o melhor
local para o desenvolvimento de biorefinarias. Uma das grandes vantagens
associadas as usinas brasileiras € o fato de contarem com uma matéria-prima
lignocelulésica disponivel in situ: 0 bagagco de cana. Essa matéria-prima supre as
necessidades energéticas de funcionamento da usina e seu excedente pode ser
utilizado de diferentes maneiras. Atualmente, o excedente de bagaco é queimado
em caldeiras e convertido em vapor de processo, energia elétrica para o
acionamento da moenda e em energia elétrica exportada a partir da usina para a
rede publica (cogeracdo). Grandes esforcos e investimentos tém sido empreendidos
para o desenvolvimento de tecnologias de producéo de alcool de segunda geracdo
utilizando o bagaco. A cogeracdo de energia passa a basear-se no aproveitamento
de parte das folhas, pontas e residuos agricolas do cultivo no campo neste cenario.
Ao tratar o bagaco de cana para obter glicose para produzir etanol de segunda
geracdo, ainda sobram varias matérias primas que poderiam ser aproveitadas para a
fabricacdo de outros produtos com maior valor agregado. As pentoses fazem parte
desta categoria de materiais. Sdo acucares com cinco carbonos na sua cadeia,
como, por exemplo, xilose, manose e arabinose. Diversas estratégias vém sendo
aplicadas para permitir o uso das pentoses, como por exemplo, capacitar a propria
levedura, produtora de etanol a partir de glicose, a utilizar as pentoses, ou ainda,
utilizar a glicose oriunda do bagaco para a producéo de etanol pela levedura (que é
0 que se pode fazer de imediato), liberando as pentoses para a geracdo de outros
materiais. Iniciativas tém sido feitas para o uso da xilose para a producédo de
plasticos biodegradaveis a partir de polimeros biodegradaveis da familia dos
polihidroxialcanoatos (PHA).

Polihidroxialcanoatos (PHA) sédo poliésteres acumulados por diversas
bactérias que apresentam propriedades termoplasticas, podendo substituir polimeros
de origem petroquimica em diferentes aplicagcbes. Uma analise atual estima que
12,5% dos plasticos petroquimicos poderiam ser tecnicamente substituidos por PHA
(SHEN, HAUFE, PATEL, 2010). No Brasil foram desenvolvidas tecnologias para a

producao de poli-3-hidroxibutirato (P(3HB), 0 mais conhecido dos PHA) em processo
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integrado a Usinas de aclcar e alcool utilizando sacarose como principal fonte de
carbono.

Estudos buscando a producéo de P(3HB) a partir de hidrolisado de bagaco de
cana-de-acucar foram realizados por Silva et al. (2004). Diversas linhagens
produtoras de PHA foram avaliadas quanto a capacidade de uso de xilose. A
utilizacdo de xilose e glicose, principais acUcares presentes no hidrolisado, por
linhagens de Burkholderia resultaram em altas concentracdes de biomassa (60 g / L)
e teor de polimero (60%) com valores de produtividade de 0,46 - 0,47 g / L.h
Entretanto, com o uso do hidrolisado, foi observada uma baixa produtividade (0.11
g/ L.h), além de ter sido evidenciada a necessidade de eliminar a influéncia de
componentes, oriundos do processo de hidrdlise, téxicos para a bactéria. Outro
trabalho realizado consistiu nha clonagem e superexpressao de genes envolvidos no
catabolismo de xilose em B. sacchari, entretanto, embora 0s genes fossem
expressos, nenhum ganho no crescimento e producdo de P(3HB) a partir de xilose
foi obtido (LOPES et al., 2009). Posteriormente, trabalho de isolamento de novas
linhagens produtoras de P(3HB) utilizando xilose como fonte de carbono foi
realizado por Lopes e colaboradores (2009a). Entre mais de 3000 isolados
analisados, destacou-se um isolado de Bacillus sp Ma 3.3 que utilizando glicose ou
xilose como fontes de carbono produziu cerca de 65% da massa celular na forma de
P(3HB), fatores de conversdo em torno de 0,25 g/g porém com baixos valores de
produtividades ( 0,10 g / L.h a partir de glicose e 0.06 g / L.h a partir de xilose). Tanto
para células de Burkholderia como de Bacillus, em mistura de acUcares, este
parametro decaia drasticamente devido ao fenbmeno de repressao catabdlica
exercida por um dos acucares sobre 0s genes catabdlicos do outro aclcar presente
no meio. Foram entdo desenvolvidos trabalhos no sentido de se abolir a represséo
catabdlica em B. sacchari (LOPES, 2010, LOPES et al., submitted) e também em
Bacillus sp Ma 3.3. (Lopes et al.,, 2011). Foram obtidos recombinantes com a
repressao catabdlica parcialmente abolida, porém afetados no uso de compostos
nitrogenados. Novos isolamentos, mais recentemente realizados, permitiram obter
uma nova cepa de Burkholderia sp F24, capaz de utilizar diversos dos compostos
normalmente toxicos presentes no hidrolisado (LOPES, 2010, LOPES et al,
submitted). O panorama de disponibilidade de grandes montantes de xilose
decorrentes da viabilizagdo do alcool de segunda geracdo no contexto de uma

biorefinaria e os trabalhos ja realizados utilizando essa fonte de carbono para
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produzir P(3HB) serviram de base para propor o presente trabalho: Andlise
econdmica da producdo de P(3HB) integrada a uma usina de acucar e alcool,

utilizando a xilose do bagaco de cana como matéria-prima.

Neste trabalho, seré realizada andlise econbmica da producédo de P(3HB)
integrada a uma usina de acucar e alcool, utilizando a xilose do bagaco de cana

como matéria-prima.
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2 OBJETIVO DO TRABALHO

O objetivo deste trabalho foi verificar a viabilidade econémica de produzir PHA a
partir de xilose no contexto de uma biorefinaria que utiliza cogeracdo de energia e
produz bioetanol de 22 geracéo, verificando se pode trazer vantagens econdomicas
incrementais.

Buscando esse objetivo, trés diferentes cenarios referentes a disponibilidade de
xilose como matéria-prima foram considerados: a xilose disponivel no excedente de
bagaco de uma usina padrdo; a xilose de todo o bagaco produzido em uma usina
padrdo e a abundéancia de xilose na natureza onde o fator limitante passou a ser a
utilizacdo maxima das instalacdes de separacao e purificacao.

A produtividade do processo também foi avaliada em dois cenarios metabdlicos:
um cenario real e um ambiente favoravel para conhecer os limites do processo,
ambos reproduzidos em escala laboratorial.

A avaliacao in silico do processo produtivo para as varias capacidades produtivas
também foi realizada, resultando no investimento requerido e no custo operacional
para cada cenario.

Por ultimo, foi feita uma analise financeira, baseada em uma analise setorial das
industrias de alcool, acucar e plasticos para definicdo de parametros de resultado e

preco.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Dos alquimistas as biorefinarias

et -3 el

Figura 1 - Os alquimistas, Pieter Breughel de Oude (1525-1569)
(FONTE: AMORIM, 2005)

Desde muito cedo, o ser humano descobriu que podia aproveitar reacées que
ocorriam espontaneamente na natureza para tornar sua vida melhor e mais
agradavel. Os processos fermentativos, embora ndo compreendidos, ja serviam para
conservar alimentos e bebidas nas civilizacdes antigas como retrata a Figura 1.

Somente a partir do século XVII, na época da Renascenca, clarearam-se 0s
caminhos da investigacdo cientifica na Europa ocidental. Com a invengdo do
microscépio. Antonie van Leeuwenhoek comecou a investigar (em 1668) os
processos fermentativos e contribuiu com a ciéncia, revelando ao mundo as
primeiras ilustracdes de leveduras. Logo depois (no ano 1697), o Georg Ernst Stahl
formularia a primeira teoria de fermentacdo, avancando, inclusive, no conceito de
enzimas como catalisadores de reacdes.

Passado mais de um século, em 1815, Gay Lussac apresentaria a reacdo da
fermentacado alcodlica, que em 1908 culminou na elaboracdo da equacéo global da

fermentacao alcoolica por Harden e Young:
CeH1205 — 2C2H5OH + 2CO,
O primeiro artigo publicado a respeito do Bagaco como fonte de energia foi 0

de FREELAND, apresentado nos EUA na reunido anual da American Society of

Mechanical Engineers em Dezembro de 1917 (Figura 2).
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No. 1607
BAGASSE AS A SOURCE OF FUEL

By E. C. FreerLasp,! Batox Rouas, LaA.
Non-Member

The heating value of one pound of average dry Louisiana bagasse is found by
experiment to be 8300 B.t.u., and, despite a high moisture content of about 50 per cent,
* it is therefore a valuable fuel. While in former years not much altention was paid to
the drying of bagasse before burning it, many authorities now claim that a great
saving can be effected by such a procedure. The heating value of this important
Suel to the sugar industry, as influenced by the high moisture conlent, and the bene-
fits of preliminary drying are di. 1 at length, and notes are included on devices
employed by various sugar houses in its use for sleaming purposes.

'J_‘HE use of bagasse, or megasse, as it is sometimes called, as a

source of fuel, dates from the earliest periods of cane-sugar
manufacture. Even before vacuum pans came into use, the sugar
manufacturer was wont to burn the sun-dried, or even the green,
bagasse under the open kettles. When steam was introduced into
the sugar factory as a means of heating the cane juice and syrup,
bagasse came to be burned under the boilers as a result. The first
boilers designed for bagasse burning differed very little from the coal-
burning boilers of that time. As more modern improvements were
introduced into cane-sugar manufacture, the methods of burning
bagasse were also improved upon, so that at the present time very
efficient bagasse-burning installations have been perfected. A few
of these will be described in a subsequent portion of this paper.

2" Some of the questions one might ask, when seeking informa-
tion about this particular fuel, are: Of what value is bagasse as a
fuel? How does it compare with coal or oil? What is its compo-
sition? It may be well to discuss a few of these points.

3 Chemically, bagasse consists mainly of a tough fiber, sugar
or sucrose, glucose and other reducing sugars (by a reducing sugar

! Louisiana State University.

Presented at the Annual Meeting, December 1917, of THE AMERICAN
Sociery or MEcHANICAL ENGINeers. Received Honorable Mention, Student
Prize Contest, 1917.
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Figura 2 — Bagagco como fonte de combustivel
(FONTE: FREELAND, 1917)

No Brasil, uma noticia publicada na Folha da Manha em maio de 1955 (Figura

3) informa sobre o trabalho desenvolvido pelo Professor Walter Borzani de “um

processo mais rapido e mais barato de fermentacao alcodlica”.

RECENTEMENTE INVENTADO POR UM PROFESSOR DA ESCOLA POI.lTE(NI(A>
UM PROCESSO MAIS RAPIDO E MAIS BARATO DE FERMENTACAO ALCOOLICA/

Autor do invento o prof. Valter Borzani, catedratico inferino de Bioquimica'daquela fac_uldade_-— ’
0 processo se caracieriza pela reducdo do fempo e mao de obra — 0 que € fermenfacao confinua

— Mais barato fambem o preco das insfalacoes
missio de burilar valo- | volumosas dornas, é levado aos apa- |dificagdes e progressos ih;uiij

ycaches, a Escola Politecnica |relhos de destilagdo ende se trans- isido introduzidas em paises como
de Séo Paulo, {forma em alcool, E, comcuanto mo- 'a Franga e os Estados Unidos, nio
ok Tl | o~ A

s iversidade
e oo ie ™ _CAlaixg (e eei— -

Figura 3 - Recorte do Jornal Folha da Manha de 18/05/1955
(FONTE: AMORIM, 2005)

Borzani compreendia que o etanol naquela época ndo passava de um simples
subproduto das usinas de agucar, muito desvalorizado. Até o final dos anos '70, a
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destilaria era apenas uma area de ‘despejo’ da usina, que era totalmente voltada a

producdo de agucar.

No entanto, o cenario mundial comecou a se interessar por uma matriz
energética mais diversificada. Alguns ambientalistas ja alertavam para um futuro
esgotamento das reservas de petréleo, mas o maior problema era que as reservas
estavam em maos de poucas nacdes privilegiadas. Por consequéncia, 0os precos do
petréleo e da gasolina eram controlados pelos participantes da OPEP, muito contra a
vontade dos demais paises. O aumento dos precos da matéria prima durante a crise
do petréleo nos anos 70 criou pela primeira vez um interesse econémico no assunto
de exploracdo de fontes alternativas para geracdo de energia, de preferéncia
disponiveis em abundancia e ao alcance de todos. As fontes de carbono
biorenovaveis ficaram em evidéncia.

No Brasil, o primeiro passo significativo no caminho de substituicdo do petroleo
por uma fonte de carbonos biorenovavel foi dado com a implantacdo do Proélcool
(Programa Nacional do Alcool), na década de 70 (ROSILLO-CALLE, 2000). Quando
o Prodlcool comecgou, 0 governo criou diversas acdes e incentivos para tornar o
etanol um combustivel alternativo mais aceitavel do ponto de vista social, econdmico
e ambiental (OLIVEIRA, 2003). O Proéalcool foi descrito como a resposta a primeira
crise do petrdleo, assim como a solucao para o problema de flutuacéo dos precos do
acucar no mercado internacional (MOREIRA e GOLDEMBERG, 1999). Além dos
baixos precos do acucar, excedentes enormes da producédo de cana-de-acucar e da
capacidade de producdo levaram as indlstrias de acUcar e proprietarios dos
canaviais a pressionarem o governo para tentar encontrar alternativas para estes
problemas. O uso do etanol parecia ser muito promissor.

As usinas, antes produtoras essencialmente de acucar, tornaram-se
importantes empreendimentos agroindustriais por agregar as usinas de acucar,
destilarias para a produgcdo de alcool combustivel em grande escala
(GOLDEMBERG et al., 2004). Existia uma meta clara: a substituicdo até 1985 de
45% do consumo de gasolina no Pais.

O Brasil enfrentava um desafio enorme, ou seja, aumentar a producao de
alcool hidratado para veiculos que utilizavam exclusivamente este combustivel e de
alcool anidro para se misturar a gasolina. Outro obstaculo a ser vencido era a

caréncia tecnologica no setor sucroalcooleiro nestas duas linhas de produgéo.
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Entre 1981 e 1986, o Proalcool viveu sua fase aurea, com grandes estimulos
para os veiculos movidos exclusivamente a &lcool hidratado. Dessa forma, o
Prodlcool se tornou 0 maior programa energético do mundo com a utilizacdo de um
combustivel liquido alternativo, renovavel e nao poluente implantado em larga
escala, que possibilitou uma economia de mais de US$ 141 bilhdes de divisas para
o Pais (incluindo a economia com o pagamento de juros) desde sua implantacao
(AMORIM, 2005).

A partir de 1986, apesar do seu desempenho excepcional e de ter alcancado

0s objetivos propostos, o Proalcool deixou de ser prioridade do governo e 0s
estimulos concedidos aos produtores foram retirados. Dois motivos explicam esta
gueda abrupta: a crise econémica enfrentada pelo Brasil naquela época, exigindo o
corte dos investimentos que levou a queda da producédo nacional e a aceleracdo da
inflagdo, que alcangou niveis muito elevados na década de 80.
Ja no inicio da década de 80, motivado pelos efeitos desastrosos da primeira crise
do petréleo, quando o mundo se deparou com o0s primeiro efeitos da falta do
combustivel, o processo de cogeracdo passou a ser utilizado com vantagens em
relagdo aos processos tradicionais no Reino Unido e nos Estados Unidos
(HORLOCK, 1987), principalmente nos processos petroquimicos.

A cogeracao nada mais € do que a utilizacdo do vapor nos processos,
procurando regenerar calor sempre que possivel, utilizando fontes de calor geradas
no proprio processo e exportando energia para a rede publica. Isto ganhou destaque
nas industrias quimicas e petroquimicas brasileiras na década de 80, quando se
implantou um programa de economia de energia pelo CNP (Conselho Nacional do
Petréleo). Hoje o grande impasse politico nas decisdes sobre exportacdo de energia
elétrica excedente gerada nas usinas de acucar e alcool diz respeito a quem cabem
0s custos da construcao das linhas de transmisséo. Na realidade, a exportacao ou
nao da energia elétrica esta interligada a utilizacdo ou ndo do excedente de bagaco
para a geracao de bioprodutos.

Ao longo dos anos 90, o setor sucroalcooleiro passou por grandes
dificuldades, devido aos baixos precos de combustiveis petroquimicos, o que lancou
duvidas sobre a viabilidade econdmica de geracdo de energia a partir de uma fonte
de carbono biorenovavel.

Porém, como ilustram Goldemberg et al. (2004) na curva de aprendizagem do

etanol brasileiro (Figura 4), a experiéncia no pais, a economia de escala e 0s



23

avancos tecnologicos levaram a um aumento de competitividade desta alternativa
tecnoldgica, reduzindo gradativamente a diferenca econdmica entre energia
produzida a partir de fontes de carbono convencionais e biorenovaveis. Como
consequéncia, o etanol brasileiro jA consegue competir com a gasolina quando o
preco do petroleo esta acima de US$ 40,00/barril (MACEDO, 2007).

100 ¢
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Figura 4 - Curva que representa a evolucao tecnoldgica e a experiéncia acumulada na producéo de
etanol no Brasil
(FONTE: GOLDEMBERG, 2004)

Somente na virada do milénio, a agroinddstria canavieira foi novamente
estimulada a investir no plantio por precos globais atraentes do acucar. As safras
seguintes bateram recordes. Para evitar a repeticdo dos acontecimentos nos anos
90, o setor resolveu entdo diminuir a sua dependéncia do preco do acucar, utilizando
o alcool como instrumento regulador de precos, e assim tornando-se menos
vulneravel as oscilagcbes do comércio exterior. A partir de 2000, com o langamento
do alcool anidro na Bolsa de Mercadorias e Futuros de Sao Paulo, o produto

comecou a transformar-se em commodity internacional e comercializado na Bolsa de
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Nova lorque a partir de maio de 2004, por iniciativa da Unido da Industria da Cana-
de-acgucar (UNICA, 2004).

ApOs vencer esta barreira, e atingir uma estabilidade no setor, o interesse se
voltou a producéo de outros produtos com maior valor agregado. Assim, as usinas
de acuUcar e alcool se direcionaram cada vez mais para o caminho que parece ser
sua grande vocacéo: estabelecer-se como biorefinaria.

Assim como uma refinaria tradicional produz varios tipos de combustiveis e
derivados de petroleo, uma biorefinaria pode ser definida como um complexo
industrial que integra processos de conversao de biomassa e equipamentos para a
producdo de combustiveis, energia e produtos quimicos de alto valor agregado,
oriundos da biomassa (DEMIRBAS, 2010; NREL, 2010). Kamm et al. (2006)

compara os principios basicos na figura 5.

Combustiveis e Combustiveise

Energia Energia
«Bioetanol
«Biodiesel, Biogas
«Hidrogénio

Petréleo Biomassa

Utilizagaode
produtos (bio-)
quimicos

*Produtos quimicos de base e quimica fina

y *Biopolimeros e Bioplasticos
Fonte: Kamm, Gruber e Kamm, 2006 «Foco para o PHB neste estudo

Derivados
petroquimicos

Figura 5 - Comparagéo dos principios bésicos da refinaria de petréleo e da biorefinaria
(FONTE: KAMM et al., 2006)

Produzindo uma ampla variedade de produtos, uma biorefinaria podera tirar
vantagens das diferentes componentes e produtos intermediarios da biomassa para
maximizar o valor derivado desta matéria prima. Uma biorefinaria podera, por
exemplo, produzir um ou mais produtos de baixo volume com alto valor agregado e
um combustivel liquido em grande quantidade, enquanto gera eletricidade e vapor
para 0 seu proprio uso e talvez ainda para o mercado (NREL, 2010). O conceito de

uma biorefinaria carrega também consigo a idéia de se ter um complexo industrial
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ambientalmente amigével, energeticamente auto-sustentavel ou sustentado por
matérias-primas renovaveis e disponiveis in situ.

Plataformas baseadas na producédo de etanol de 22 geracdo em outros paises
incluem a utilizacdo da espiga de milho, folhagens, residuos celulésicos de grama
switchgrass, e sdo citados na literatura especializada com profusdo. Hidrolise de
materiais amilaceos, o proprio milho, tubérculos, beterraba sdo opcdes quase
exclusivas de paises de clima temperado do hemisfério norte, mas que nao
alcancam o rendimento obtido com a cana-de-acucar, mesmo para o bioetanol
produzido ainda de forma ineficiente no Brasil. Pelo fato de contar com uma
biomassa muito atrativa no local (o bagaco) e também pelo fato de ndo necessitar
dispender combustiveis fosseis para transportar a biomassa por distancias que
inviabilizariam o processo, o bioetanol brasileiro ainda ndo encontrou um competidor
a altura.

O conceito de biodegradabilidade dos polimeros é também bastante
relevante, objetivando que todo o seu ciclo de vida seja ambientalmente amigavel
from cradle to grave (GERNGROSS, 1999; HEYDE 1998). Caso 0 processo de
obtencdo das matérias-primas envolva a producédo de material biodegradavel, coleta
e finalmente descarte necessite de mais energia ou utilize mais recursos nao
renovaveis do que materiais convencionais, as vantagens da biodegradabilidade nédo
sdo compensadas.

Um dos materiais petroquimicos mais importantes na sociedade atual € o
polimero que, sob diversas formas, tornou-se de uso indispensavel para aplicacédo
em bens duraveis e em embalagens (MARANGONI, 2000). Devido ao fato dos
polimeros apresentarem grande dificuldade de degradacdo e terem um ciclo de
utilizacdo muito curto, a preocupacdo com a disposi¢cao final e reutilizacdo dos
mesmos vem crescendo. Como a maior parte do lixo € depositada em aterros
sanitarios, os polimeros derivados de petréleo representam um problema muito
grave.

O plastico convencional apresenta velocidades de degradacdo extremamente
baixas fato que, pode ocasionar sérios problemas relativos a manutencédo do
equilibrio ambiental. A grande quantidade de lixo plastico que se acumula dia apos
dia, bem como o esgotamento das fontes de combustiveis fosseis, levou a realizar
estudos de gerenciamento e diminui¢cdo do volume de lixo sélido, buscando ainda a

producdo de materiais plasticos biodegradaveis, a partir de fontes renovaveis de
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carbono. Portanto, estes novos materiais devem possuir as propriedades desejaveis
dos plasticos convencionais, serem produzidos a partir de substratos renovaveis e
ainda serem completa e rapidamente biodegradados quando descartados no meio
ambiente (PIEMOLINI, 2004).

Dentro das categorias de polimeros biodegradaveis, o0s poliésteres
bacterianos tém sido alvo de muita atencdo para aplicagbes comerciais. Sao
poliésteres naturais, produzidos por microorganismos selvagens ou geneticamente
modificadas, como materiais de reserva intracelular, e, como polimeros
biodegradaveis, vantajosamente produzidos por fontes renovaveis. Os mais
conhecidos sdo os polihidroxialcanoatos, principalmente o poli (3-hidroxibutirato)
(P(3HB)) e poli(3- hidroxibutirato-co-3-hidroxivalerato) (P (3HB-co-3HV)).

O primeiro relato de observacdo dos polihidroxialcanoatos deu-se no inicio do
século XX. Em 1923 no instituto Pasteur, o microbiologista Maurice Lemoigne obteve
pela primeira vez, com o Bacillus megaterium a caracterizacdo e a determinacdo da
composicdo dos PHAs, no qual o primeiro composto da familia a ser caracterizado
foi o acido 3-hidroxibutirico (P(3HB)). Este biopolimero foi apresentado na época
como uma curiosidade académica e permaneceu sem aplicagao industrial por
décadas. Somente em 1962, foram registradas as primeiras patentes para a sua
producédo, a partir de bioprocessos empregando bactérias, quando se constatou o
interesse pelas suas propriedades termoplasticas. A primeira empresa que produziu
PHA foi a W. R. Grace Co. (HOLMES, 1985). Em 1976, a empresa inglesa Imperial
Chemical Industries (ICI) deu inicio a pesquisas sobre a producdo e aplicacdo do
P(3HB), posteriormente produzindo PHAs comerciais com o nome Biopol®
(Metabolix, Cambridge MA, EUA). No ano de 1996, a Monsanto adquiriu na
Alemanha o processo de producdo do copolimero poli-3-hidroxibutirato-co-3-
hidroxivalerato (P(3HB-co-3HV)), comercializado com o nome Biopol (BYROM, 1990;
GERNGROSS e SLATER, 2000).

Em 1990, foi langcado na Alemanha o primeiro produto obtido a partir do PHA:
uma embalagem de “shampoo” de uma industria de cosméticos (SUDESH; ABE;
DOI, 2000) vendida com um apelo mercadolégico, por ser ecologicamente correta.
Em 1992, a Cooperativa de Produtores de cana-de-acUcar e alcool do estado de
Séo Paulo (COPERSUCAR — SP), estabeleceu um projeto de cooperacao técnica a

fim de desenvolver pesquisas para a producdo de P(3HB) com o Instituto de
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Pesquisas Tecnolégicas do Estado de Sao Paulo S/A (IPT-SP) e o Instituto de
Ciéncias Biomédicas (ICB) da USP. Em 1993, a COPERSUCAR comecou a
construir uma unidade piloto na Usina da Pedra, no municipio de Serrana (SP), para

a producéao de P(3HB) que entrou em funcionamento em 1995.

Como observa Silva et al. (2007), o avango do preco internacional do barril de
petréleo, a instabilidade da situacdo geopolitica das regides detentoras das grandes
reservas mundiais e o consenso mundial de necessidade de desenvolvimento de
tecnologias de baixa emissao de gases de CO, tem apontado para a possibilidade
real de exploracdo e matérias primas como fontes renovaveis de insumo para

biosintese de intermediarios e de produtos quimicos finais.

Prova é a inauguracdo em setembro de 2010 de uma planta de polietileno
verde pela Braskem (Figura 6), localizada no P6lo Petroquimico de Triunfo, a cerca
de 100 km de Porto Alegre (RS). A empresa investiu cerca de R$ 500 milhées nesta
planta, que produz anualmente 200 mil toneladas de polietileno de etanol de cana-
de-acucar. Na balanca sustentavel, para cada tonelada de polietileno verde
produzido sdo capturados e fixados até 2,5 toneladas de CO, da atmosfera. A planta
sera base para a producdo de uma gama variada de grades de polietileno de alta
densidade e polietileno de baixa densidade linear, para atender a crescente

demanda por produtos cada vez mais sustentaveis.

Ao longo deste periodo, diversos acordos para o fornecimento de polietileno
de fonte renovavel foram negociados. Empresas dos mais variados segmentos da
industria e de diversas partes do mundo fecharam contrato para utilizar o PE Verde
em seus produtos. O polietileno € o tipo de plastico mais utilizado no mundo,
especialmente pelas industrias automotivas, de cosmeéticos, de embalagens,
brinquedos, higiene e limpeza, entre outras. Como o polietileno verde da Braskem
possui caracteristicas e propriedades idénticas as do PE de origem fossil, ele possui
a mesma versatilidade em suas aplicagcdes (BRASKEM, 2011).

Vale observar que a matéria prima para a producdo destes polimeros € o
etanol, e que, portanto, o polietileno produzido vai consumir e concorrer com 0

etanol utilizado como combustivel.
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Figura 6 - Unidade de producéo de polietileno verde da Braskem, inaugurado em setembro de 2010.
(FONTE: BRASKEM, 2011)

3.2 Usina padréao

N&o existe no Brasil uma usina idéntica a outra. Para se realizar qualquer
estudo, € preciso que se estabeleca uma referéncia de usina que permita
comparacoes e inferéncias em uma proposicao de uma futura biorefinaria.

De acordo com Goldemberg (2008), atualmente ha 448 unidades de producéo
de bioetanol instaladas no Brasil moendo 425 milhdes de toneladas de cana de
acucar por ano, sendo metade para a producdo de aclUcar e a outra metade para a
producéo de etanol. Do total de unidades de producgéo, 354 estdo localizadas no sul,
sudeste e centro-oeste. Na regido Amazoénica, que ocupa quase 50% do territorio
brasileiro, hd apenas cinco unidades. A imensa maioria das usinas de acucar e
alcool esta localizada no estado de Séo Paulo (cerca de 60% do total de usinas do
pais), norte do Parana, Mato Grosso do Sul e sul de Goias. Aproximadamente
624.991 mil toneladas de cana foram produzidas em 2010/11, utilizando 8.033,6 mil
hectares de terra. A safra de 2010/2011 indica um incremento do volume de
producéo de 8,40%. Do volume total, 46,2% sera destinado a producédo de acgucar.
Os 53,5% restante, destinado a producao de etanol, geram 27.669,55 milhdes de
litros (CONAB, 2011).


http://www.braskem.com.br/plasticoverde/_HOME.html

29

Fluxograma de Processo - Acticar e Alcool.

Figura 7 - Fluxograma da producéo de uma usina tipica de agucar e alcool.
(FONTE: REUNION ENGENHARIA, 2011)

A estrutura de uma usina de aclUcar e alcool compreende a moagem,
tratamento do caldo, concentracdo do caldo, destilaria e as utilidades, constituida de
caldeiras que queimam bagaco com 50% de umidade e suprem parte do vapor para
0S processos e outra parte para os turbo geradores.

Durante os anos 70, na expansao originada pelo Proalcool, muitos usineiros
instalaram caldeiras de 20 bar de pressdo nominal. Durante a década de 90, muitos
destes equipamentos tornaram-se obsoletos. Alguns empresarios identificaram uma
oportunidade de negocio e investiram em caldeiras dotadas de rendimento mais
elevado e que geram vapor de alta pressédo (60 a 90 bar). Tais usinas apresentam
um portfélio mais adequado a integracdo com unidades industriais que produzam

outros produtos além do acucar e alcool.

3.2.1 Usina padrao de acgucar e alcool

Com o objetivo de se estabelecer uma Usina brasileira “média”, Macedo,
Seabra, Silva e Gomez (2008) utilizaram como base de dados, o banco de dados do
CTC (Centro de Tecnologia Canavieira, Piracicaba, SP), que € atualizado

sistematicamente e relne dados de 44 usinas no centro-sul do pais. Informa que
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durante as safras de 2006/2007 e 2007/2008 estas usinas juntas, processaram 100
milhdes ton/ano de cana moida. Desta forma, uma usina média deve moer cerca de
2,3 milhdes ton/ano de cana, que permitiria a producdo de um milh&do de litros de
etanol por dia, ao longo de 180 dias entre Abril e Novembro. A area plantada
necesséria para o suprimento de tal quantidade de cana-de-acucar foi estimada em
30.000 hectares (GOLDEMBERG e GUARDABASSI, 2010).

Tabela 1 — Definicdo usina padréo de alcool e acUcar
Usina padrao de alcool e aglcar

MACEDO (2008)
gtde de usinas considerada 44
gtde da cana moida por hora
gtde da cana moida por ano pelas usians consideradas 100.000.000
gtde de horas de operacdo por dia
gtde de dias de operacdo por ano
usina padrao 1
gtde da cana moida por ano 2.272.727
% da cana para produzir aglcar 50%
% da cana para produzir alcool hidratado e anidro em 50%
destilaria anexa
Acionamento da moenda mecanico
Caldeiras 22 bar
Bagaco utilizado para cogeragao de uso préprio 92%
Excedente de bagaco 8%
Folhas e pontas é utilizada para cogeragao de vapor e energia n.a.
Excedente de bagaco utilizado para cogerar energia n.a.
MWh produzidos além da necessidade da usina n.a.

Excedente de bagaco adicional disponivel por inclusdo de
folhas e pontas
Etanol de segunda geracao

Pré-tratamento do bagaco visa obter celulose n.a.
Hemilcellulose e lignina descartadas para etanol da segunda na
geracdo '

Ha processo permitindo o fracionamento dos liquidos,
separando a xilose

Produgdo de PHB

Producdo de PHB a partir de xilose disponivel, anteriormente
descartada.

(FONTE: MACEDO, SEABRA e SILVA, 2008)
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3.2.2 Usina padrao de &lcool e aglcar com cogeracao para a rede publica

Uma Usina Padrdo pode cogerar vapor de &gua utilizado no processo e
exporta energia elétrica para a rede publica. O vapor proveniente das caldeiras (90%
de eficiéncia térmica) é considerado com 67 kgf /cm? de pressdo, absoluta. A
moenda é acionada eletricamente.

Como matéria prima para cogeracdo, além do tradicional uso do bagaco, a
usina tem a opcéo de utilizar folhas e pontos da cana.

De acordo com Hassuani, Leal e Macedo (2005), necessita-se em média 14
toneladas de palha por hectare para proteger o solo no canavial. De outra forma,
torna-se inviavel a entrada de tratores na época das chuvas. O restante podera ser
utilizado como fonte lignocelulésica tanto para alimentar as caldeiras, como para
uma possivel hidrdlise.

Segundo um depoimento do Andrietta’ (2010), ainda s&0 necessarias
melhorias tecnoldgicas para queima de bagaco, palha e residuos agricolas, pois as
caldeiras atuais foram construidas para queimar apenas bagaco.

No estudo feito por Dias et al. (2010), 50% das folhas, pontas e residuos
agricolas foram utilizados para alimentar as caldeiras. Foram feitas algumas
modificacdes técnicas para aumentar a eficiéncia energética da prépria usina, o que
a possibilita vender a sobra de energia.

Com a finalidade de atingir os requisitos necessarios para o suprimento de
energia, algumas alteracdes precisam ser introduzidas na usina. Caldeiras com a
capacidade de produzir vapor de media pressao precisam ser substituidas por outras
maiores, mais eficientes, capazes de produzir vapor de alta pressdo e
superaquecido: pressédo de 60 bar e temperatura de 450 °C. Turbo geradores de alta
eficiéncia, com multiplos estagios precisam ser instalados para aumentar a producao
de energia elétrica. A demanda por vapor de baixa pressao para 0 aquecimento
precisa ser reduzida até um valor de 350 Kg de vapor por tonelada de cana. Este
valor pode ser alcancado se o consumo de agucar na usina for otimizado através do
uso de regeneracao de calor, aumento do uso de vapor secundario nos aquecedores
de caldo e nos cozedores a vacuo, além do aumento do namero de estagios nos

evaporadores de multiplo efeito que evaporam o caldo. Da mesma forma, o aumento

! Comunicacao pessoal em 05 abr. 2010, com Silvio Andrietta, Diretor da BioContal, Campinas - SP.



da concentragdo alcodlica nos mostos fermentados e a otimizacdo das colunas de

destilagdo poderdo também reduzir a demanda por vapor na destilaria.

Tabela 2 - Comparac¢do da usina padrdo Macedo, Seabra e Silva vs. Dias et al.

Usina padrao de alcool e agticar

MACEDO (2008) DIAS (2010)
gtde de usinas considerada (unidade) 44
gtde da cana moida por hora (ton/hora) 500
gtde da cana moida por ano pelas usinas consideradas (ton/ano) 100.000.000
gtde de horas de operagdo por dia 24
gtde de dias de operagao por ano 180
usina padrdo 1 1
gtde de toneladas de cana moida por ano 2.272.727 2.160.000
% da cana para produzir aglcar 50%
% da cana para produzir dlcool hidratado e anidro em destilaria anexa 50%
Caldeiras 22 bar 90 bar
Bagaco utilizado para cogeragao de uso préprio 92% 0,9386
Excedente de bagaco 8% 0,0614

Folhas e pontas é utilizada para cogeracdo de vapor e energia n.a. 50%
Excedente de bagaco utilizado para cogerar energia n.a. toda
MWh produzidos além da necessidade da usina n.a. comercializado
Excedente de bagago adicional disponivel por inclusdo de folhas e na na.
pontas

Pré-tratamento do bagaco visa obter celulose n.a. n.a.

Hemilcellulose e lignina sdo descartadas quando produzir etanol da

segunda geragdo n-a n-a
Existe processo permitindo o fracionamento dos liquidos, separando

2 xilose n.a. n.a.
Produgdo de PHB a partir de xilose disponivel, anteriormente na. na

descartada.

(FONTE: MACEDO, SEABRA e SILVA, 2008; DIAS et al., 2010)

3.2.3 Etanol de segunda geracao

Um préximo passo para a usina padrao ou entdo, uma alternativa para uma

usina sem interligacdo na rede elétrica comercial, seria a transformacdo do

excedente de bagaco, ou até de todo o bagaco, em algum material diferente,

agregando mais valor.
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Para obter a celulose do bagaco, é necessario algum tipo de pré-tratamento,
seja explosdo a vapor, eventualmente seguida de hidrolise acida ou enzimatica,
tratamento com &acido sulfurico, surfactantes, microondas, tratamento alcalino, AFEX
(expanséo de fibra de amoénia), entre outros. Existem varios métodos pesquisados
(PESSOA JR.; MANCILHA; SATO JR, 1997; FINGUERUT, 2004; RAICHER, 2009) e
o grande desafio ainda € aliar uma boa produtividade a um baixo custo. Foram feitos
varios estudos técnico-econdmicos a respeito e chegou-se a conclusao que o custo
do pré-tratamento de bagaco para fazer alcool de segunda geracdo consumiria uma
grande parcela da receita adicional que podera ser obtido com o etanol. Yang e
Wyman (2007) consideram que o pré-tratamento € a etapa do processo mais cara de
todas, e pode atingir 20% do custo de todo o processo de separacédo da celulose, da

hemicelulose e da lignina.

3.2.4 Biorefinaria: outros produtos com maior valor agregado

Para compor um panorama no qual o pré-tratamento de bagaco seja
economicamente viavel, seria importante achar uma aplicacdo rentavel para as
outras fracdes do bagaco dentro de uma biorefinaria. A producao de P(3HB) a partir

de xilose € um exemplo disto.

Cherubine et al. (2009) propuseram uma classificacdo das biorefinarias,
utiizando uma abordagem baseada em quatro caracteristicas principais:
plataformas, produtos, matéria-prima e processos (Tabela 3).

As plataformas representam o item mais importante na abordagem
classificatéria: elas sdo as intermediarias-chaves entre as matérias-primas e 0s
produtos finais e podem ser utilizadas para fazer a ligacéo entre diferentes conceitos
de biorefinaria. A combinacdo adequada destas quatro categorias representa cada

sistema individual de biorefinaria.
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Tabela 3 - Esquema de classificacdo de biorefinaria

Produtos Processos (selecionados)

A |Pentoses (C5) Il Biodiesel al |[Culturas oleaginosas |1.1 |Combustdo
L1l Bioetanol a2 |Culturas sacarinas 1.2 |Gaseificagéo
B |Hexoses (C6) 1.1 Biometano a3 |Culturas amilaceas 1.3 |Hidrotérmicos e derivados
LIV Si'notcé?ircnc?suswe's a4 %ﬂg‘éﬁulésicos 1.4 |Pirslise
C |Gleos L.V Eletricidade e calor a5 |Grama 1.5 |Supercriticos
a6 |Biomassas marinhas
D |Biogas
1.1 Alimentos 2.1 |Fermentagdo
E Gas de sintese 1.1 Racdes para animais 2.2 |Digestéo anaerdbica
. Residuos .
1.1 Fertilizantes bl lignocelulésicos 2.3 |Converséo aerobica
F |Hidrogénio LIV |Glicerina b2 |Residuos oleogénicos |2.4 |Processos enzimaticos
1.V Biomateriais b3 Residuos organicos e
outros
G . 1LV Produtos_ qL_Jimicos e
Sucos organicos intermediérios
v qum.]eros € resmnas 3.1 |Processos cataliticos
plasticas
Liguidos da I . =
H pirolise 1.VIIl | Biohidrogénio 3.2 |Polpagédo
3.3 |Esterificagéo
J |Lignina 3.4 |Hidrogenagéo
3.5 |Hidrdlise
Electricidade e L
K- calor 3.6 |Metanificacdo

3.7 |Reforma a vapor
3.8 |Eletrolise da agua
3.9 |Gasd'agua

4.1 |Extracado

4.2 |Separacéao de fibras

4.3 |Fracionamento mecéanico
4.4 |Pressurizacao/ Ruptura
4.5 |Pré-tratamento

4.6 |Separagéo

(FONTE: CHERUBINE et al., 2009).

Uma usina padrao tradicional pode ser classificada como uma plataforma Cg
(B), produzindo bioetanol (I-1l) e acucar (ll-1), a partir de cana-de-acUcar (a2),
aplicando processos mecéanicos e bioquimicos variados. Quando se adiciona a
cogeracao, a usina passa a produzir eletricidade e vapor de processo (I-V) a partir
de bagagco de cana (bl) e residuos agricolas, operando uma plataforma de
eletricidade e calor (K).

A producéao de alcool de segunda geracdo ndo adiciona uma nova plataforma
nem nova matéria prima ou produto. Somente adiciona novas operagdes unitarias de
pré-tratamento de explosdo a vapor (4.5), seguido por um tratamento quimico

(hidrolise acida) ou bioquimico (hidrolise enzimatica) e técnicas novas de separacao.
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A implantagédo de uma unidade de P(3HB) a partir de xilose integrar4d uma nova
plataforma de acucares Cs (A) para a producdo de uma categoria de materiais de
polimeros biodegradaveis (lI-VIl) feito de bagaco e residuos agricolas (b1), incluindo
outras operacdes unitérias e destilagdo. O embrido de uma biorefinaria ja estara se
materializando.

Uma questao a ser resolvida é a disponibilidade de energia elétrica durante o
ano inteiro, ja que a usina nao funciona durante o periodo da entressafra. Seabra
(2008) propde um cenério de geracao de energia durante o ano inteiro baseada na
gueima do excedente de bagaco.

Caso se decida pré-tratar todo o bagaco disponivel na usina, uma alternativa
para disponibilidade de energia limpa precisa ser implantada. Poderia se optar pela
queima de lixo, inclusive de lixo doméstico, j& amplamente utilizado em outros
paises. Segundo Gordijn et al. (2003) em um relatério encomendado pelo ministério
do meio ambiente dos Paises Baixos, 74% da energia limpa do pais é oriunda da

biomassa, e a maior parte deste percentual da incineracéo do lixo.

3.3 Biopolimeros

3.3.1 Polihidroxialcanoatos

Polihidroxialcanoatos (PHAs) é uma familia de poliésteres acumulados por
bactérias na forma de granulos intracelulares de reserva de carbono e energia que
podem corresponder até cerca de 80% da massa seca celular (ANDERSON e
DAWES, 1990).

3.3.1.1 Caracteristicas

Os PHAs compartilham diferentes propriedades, de acordo com sua
composicdo monomeérica. Eles sdo substancias lipofilicas, e dentro da célula
encontram-se como inclusdes insoluveis. S&o polimeros termoplasticos ou

elastomeéricos, exibindo um grau de polimerizacdo de até 30.000, confirmado pelas
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altas massas molares. Com o aumento no comprimento da cadeia, ou aumento no
namero de comondmeros em um copolimero, sua elasticidade aumenta.

Duas caracteristicas fisicas sdo frequentemente apontadas nos trabalhos
relacionados com a producao de PHAs: massa molecular e propriedades térmicas. A
massa molecular e a distribuicdo de massas moleculares de um polimero
constituem-se caracteristicas importantes para a sua adequacao comercial (SIM et
al., 1997). No caso do P(3HB), polimeros com peso molecular inferior a 4 x 10°
apresentam suas propriedades mecanicas deterioradas (TAIDI; MANSFIELD,;
ANDERSON, 1995). As propriedades térmicas de um polimero (Tm - Temperatura
de fusdo, Tg - temperatura de transicdo vitrea), além de propriedades como
cristalinidade e tempo de cristalizacdo, definem algumas propriedades mecanicas do
material a temperatura ambiente, sendo também parametros (teis para o
processamento térmico do material (GOMEZ, 2000).
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Figura 8 - Células bacterianas contendo granulos de polimero biodegradavel, da familia dos poli-
hidroxialcanoatos (PHA) no seu interior (fotomicrografia eletrénica).
(FONTE: SILVA et al., 2007)

A estrutura geral dos PHAs é mostrada na figura abaixo:

R = hidrogénio Poli (3-hidroxipropionato)
R = metil Poli (3-hidroxibutirato)

R = etil Poli (3-hidroxivalerato)

R = propil Poli (3-hidroxihexanoato)

R = pentil Poli (3-hidroxioctanoato)

R = nonil Poli (3-hidroxidodecanoato)

Figura 9 - Estrutura Geral dos PHAs.
(FONTE: GOMEZ, 2000)
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De acordo com o comprimento das cadeias carbonicas de suas unidades
monoméricas, os PHAs foram classificados em dois grupos: PHAs constituidos por
unidades de acidos hidroxialcandicos de cadeia curta (PHAscL), ou seja, aqueles que
possuem cadeia carbdnica constituida de 3 a 5 mondmeros, e os PHAs constituidos
por unidades de cadeia média (PHAmcL), apresentando de 6 a 14 mondémeros na
cadeia e os de cadeia longa com mais de 15 monémeros (PHA.c.) (STEINBUCHEL,
1992; STEINBUCHEL e VALENTIN, 1995; JENDROSSEK; SCHIRMER;
SCHLEGEL, 1996) (Figura 9).

Estes biopolimeros apresentam caracteristicas muito interessantes como
propriedades termoplasticas e fisico-quimicas muito similares aos varios plasticos de
origem petroguimica, sdo completamente biodegradaveis e biocompativeis,
produzidos a partir de matérias-primas renovaveis, podendo ser reciclados e
incinerados sem a geracdo de produtos toxicos, o que os torna de grande
aplicabilidade em relacdo aos plasticos petroquimicos e possiveis candidatos a sua
substituicdo (BYROM, 1987; HANGGI, 1995; STEINBUCHEL e FUCHTENBUSCH,
1998).

Os polihidroxialcanoatos sao sintetizados por um grande numero de bactérias
Gram negativas e Gram positivas pertencentes pelo menos a 75 géneros diferentes.
Alguns exemplos destas culturas usadas industrialmente para produzir PHAs
incluem a Ralstonia eutropha, Alcaligenes latus, Azotobacter vinelandii e diversas
espécies de Pseudomonas (KIM et al., 1994), conforme ilustrado na figura 8.

Desde que o P(3HB) foi descoberto, em 1926, ja foram identificados cerca de
130 mondémeros diferentes constituintes de PHAs produzidos por mais de 300 tipos
de bactérias a partir de diferentes fontes de carbono (REHM e STEINBUCHEL,
1999; LEE 1996a; SUDESH; ABE; DOI, 2000).

Uma caracteristica relevante dos polihidroxialcanoatos é que sédo polimeros
biodegradaveis. A Figura 10 ilustra a biodegradacdo de uma régua fabricada com
polihidroxialcanoatos.
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Figura 10 - Duas réguas utilizadas em um teste caseiro de biodegrabilidade durante 6 meses.
(FONTE: PICCOLI, 1991)

A familia de PHAs possui grande variedade de propriedades mecéanicas, do
fortemente cristalino ao eléstico, dependendo da composi¢cdo das unidades
monomericas. A tabela abaixa apresenta uma comparacao das propriedades fisicas
entre diferentes PHAs e o polipropileno.

Tabela 4 - Comparagéo entre as propriedades fisicas e térmicas dos varios PHAs e do polipropileno

| Propriedades ___________P(3HB) P(HB-HV)* _PHO** __Polipropileno |

Ponto de fusdo C 175 145 61 176
Cristanilidade % 80 40 30 70
Tenscao de cisalhamento Mpa 40 32 10 38
Restisténcia a ruptura % 6 - 300 400

* P(HB-HV) é um copolimero contendo monémeros segundo a composi¢do: 20 mol% de C s,
80 mol% de C,.

** PHO é um copolimero contendo monémeros segundo a composi¢do: 4 mol% de C ,,, 86

mol% de Cg e 10 mol% de C 4

(FONTE: POIRIER; NAWRATH; SOMMERVILLE, 1995, dados adaptados de HOLMES,
1988; GAGNON et al., 1992; KING, 1982)

Os PHAs mais comuns séo polimeros semicristalinos. O grau de cristalinidade
depende da composicdo do polimero: sendo 60-80% para o P(3HB) e decrescendo
para 30-40% para o copolimero cujo contetdo em unidades 3HV é de 30% (mol/mol)
(SERAFIM; LEMOS; REIS, 2002). As propriedades mecanicas do P(3HB), incluindo
modulo de Young e tensdo de cisalhamento, sdo similares as do polipropileno (PP).
O P(3HB) possui resisténcia aos raios UV superior ao polipropileno e excelente
impermeabilidade ao oxigénio (HOLMES, 1985).

Os polimeros PHAycL tém menor nivel de cristalinidade e sdo mais elasticos,
tendo aplicacdes potencialmente diferentes dos PHAsc. (MADISON e HUISMAN,
1999).
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Assim, PHAs poderéo se constituir, no futuro, em polimeros feitos sob medida
para diferentes aplicacbes. As propriedades de PHAs permitem a obtenc&o desde

materiais rigidos, como o P(3HB), a materiais flexiveis, como os PHAycL.

3.3.2 Poli-3-hidroxibutiratos (P(3HB)s)

O mais conhecido dentre os polimeros dessa familia € o poli-3-hidroxibutirato
(P(3HB)), que € acumulado por bactérias pertencentes aos mais diferentes géneros
(STEINBUCHEL, 1991). O P(3HB) despertou interesse industrial ja na década de 60,
gquando foram descobertas suas propriedades termoplasticas semelhantes as do
polipropileno (BAPTIST, 1962). Na final da década de 70 e inicio dos anos 80, com a
crise do petréleo, um novo empreendimento foi realizado buscando desenvolver
tecnologia para a producdo desses polimeros como substitutos de plasticos de
origem petroquimica (HOLMES, 1985; BYROM, 1990). No Brasil, processo para
producdo de P(3HB) e P(3HB)-co-3HV utilizando sacarose como principal fonte de
carbono e integrado em usina de acucar e alcool foi desenvolvido (NONATO;
MANTELATTO; ROSSELL, 2001).

Estes biopolimeros sdo geralmente sintetizados como reserva de carbono e
energia, quando o microrganismo detecta no meio alguma condi¢cdo adversa ao seu
crescimento. Estas condicbes podem estar associadas a limitacdo de nutrientes ou
fatores de crescimento como N, P, S, O,, K e Mg e presenca de um excesso de

fonte de carbono.

O acumulo de PHAs nas células, quando cultivadas sob condi¢cdes
controladas, € variavel, podendo representar de 30 a 80% de sua massa seca.
Porém, em condi¢gBes otimizadas de cultivo, ou com uso de engenharia genética,
pode-se atingir acimulos acima de 90% da massa bacteriana (KIM; LEE; CHANG,
1992; MADISON e HUISMAN, 1999).
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3.3.2.1 Descricao

O poli (3-hidroxibutirato) constituido por monémeros de 3-hidroxibutirato, é o
PHA melhor caracterizado e acumulado com maior frequéncia por bactérias
(MADIGAN; MARTINKO; PARKER, 2000). O P(3HB) é produzido através de culturas
bacterianas, com frequente utilizacdo da bactéria Ralstonia eutropha. A biosintese
deste polimero permite um processo ciclico sustentavel através de fontes
renovaveis. O P(3HB) e seus copolimeros sdo poliésteres biodegradaveis sendo
totalmente degradado a CO, e agua por uma enorme quantidade de fungos e

bactérias.

3.3.2.2 Caracteristicas

O P(3HB) é um termoplastico altamente cristalino, duro e quebradico,
lembrando o poliestireno (PS) ou o poli (cloreto de vinila) (PVC) nao-plastificado.
Suas propriedades fisicas sdo freqientemente comparadas as do polipropileno, por
possuir ponto de fusdo, grau de cristalinidade e temperatura de transicdo vitrea
similares. Entretanto, a baixa processabilidade, o elevado grau de cristalinidade e
fragilidade do P(3HB) limitam suas aplicacbes (ZHANG et al., 2000). A utilizagdo do
P(3HB) como um polimero de engenharia também é dificultada pelo fato de
apresentar uma forte tendéncia ao envelhecimento, manifestado pelo aparecimento
de trincas no interior de seus cristais, e possuir uma grande suscetibilidade a

degradacao térmica, o que limita consideravelmente as suas aplicagfes (IMA, 2010).

Vérios estudos importantes tém sido realizados na tentativa de reduzir a
fragilidade desse material. Alguns desses estudos baseiam-se na obtencdo de
copolimeros com unidades de hidroxivalerato, que apresentam menor cristalinidade
e melhores propriedades mecanicas que o P(3HB). Outros estudos baseiam-se na
mistura fisica com diversos outros polimeros biodegradaveis e sintéticos. Como visto
anteriormente o P(3HB) n&o é o unico plastico biodegradavel disponivel no mercado.
Hoje, existem quatro classes diferentes deles, nenhum, no entanto, tdo bom no
guesito biodegradabilidade quanto o P(3HB). Outros exemplos sdo os polilactatos
(PLAS) e os polimeros de amido (PA) (IMA, 2010).
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3.3.2.3 Organismos produtores

A selecdo do microrganismo e do substrato tem grande influéncia nos custos
de producdo dos PHAs (ANDERSON e DAWES, 1990). Mesmo existindo mais de
300 microrganismos diferentes produtores de PHAs, apenas alguns podem ser
utilizados para a producdo em escala industrial. E necessario que as cepas
produtoras tenham uma velocidade especifica de crescimento e producdo de PHA
elevados e que possam utilizar substratos de baixo custo, além de apresentarem
uma porcentagem elevada de PHA em relacdo a massa total seca e um fator de
conversdo de substrato em PHA (RAMSAY et al.,1994). Para que 0 processo seja
economicamente viavel € necessario que a cepa produtora seja capaz de acumular
ao menos 60% de sua massa celular seca em polimero. Este critério elimina da
selecdo todas as bactérias Gram positivas e aquelas que ndo sdo capazes de

acumular porcentagens elevadas de polimero (RAMSAY et al., 1990).

Bactérias produtoras de PHAs possuem dois comportamentos distintos. O
primeiro € em relacdo ao comprimento da cadeia carbénica do monémero inserido.
Assim, R. eutropha e Rhodococcus sp. sdo capazes de inserir em seus polimeros
mondmeros de cadeia curta (3 a 5 e raramente 6 carbonos). Por outro lado,
Pseudomonas aeruginosa e Pseudomonas olevorans sdo capazes de inserir
mondmeros de cadeia média (6 a 12 carbonos). O outro comportamento diz respeito
a capacidade ou ndo de sintetizar polimeros contento monémeros diferentes de
3HB, sem a necessidade de serem supridas com um precursor. Deste modo,
Rhodococcus sp. e P. aeruginosa sdo capazes de sintetizar monémeros diferentes
de 3-HB e inseri-los em seus polimeros, a partir de substratos que ndo estdo
relacionados estruturalmente ao mondémero inserido (GOMEZ e BUENO NETTO,
1997).

As bactérias que apresentam as caracteristicas mais favoraveis para uma
produgéo em escala industrial sdo Azotobacter vinelandii, Alcaligenes latus, algumas
espécies de metilotroficos e alguns microrganismos recombinantes como R.

eutropha recombinante, Escherichia coli recombinante e Klebsiella aerogenes
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recombinante (LEE, 1996b), essencialmente pela grande variedade de substratos

que eles podem utilizar.

Recentemente, a bactéria Gram negativa designada de Burkholderia sacchari
IPT 101 foi isolada do solo de plantacdo de cana de acucar. IPT 101 é capaz de
acumular até 68% da biomassa seca em poli (3-hidroxibutirato) utilizando como a
fonte de carbono exclusivamente a sacarose e até 659 % de biomassa seca poli (3-
hidroxibutirato-co-hidroxivalerato) utilizando como fonte de carbono glicose e acido
de propidnico como substrato de precursor (GOMEZ et al.,1996, 1997; SILVA et al.,
2000).

Lopes et al. (2009a) realizaram trabalho de isolamento de novas linhagens
produtoras de P(3HB) utilizando xilose como fonte de carbono. Foram analisados
mais de 3000 isolados, destacando-se um isolado de Bacillus SP Ma 3.3 que
utilizando glicose ou xilose como fontes de carbono produziu cerca de 65% da
massa celular na forma de P(3HB), fatores de conversdo em torno de 0,25 g/g
porém com baixos valores de produtividades (0,10 g/L.h a partir de glicose e 0.06
g/L.h a partir de xilose). Em mistura de agucares, este parametro decaia
drasticamente devido ao fenbmeno de repressao catabdlica exercida por um dos
acucares sobre os genes catabodlicos do outro acucar presente no meio. Foram
entdo desenvolvidos trabalhos no sentido de se abolir a represséo catabdlica em B.
sacchari (LOPES, 2010; LOPES et al., submitted) e também em BacillusspMa 3.3.
(LOPES et al., 2011).

3.3.2.4 Metabolismo de xilose

D-xilose € um polissacarideo com estrutura composta de cinco carbonos,
sendo o segundo carboidrato mais abundante na natureza (ERLANDSON et al.,
2000; ARISTIDOU e PENTTILA, 2000). O metabolismo de D-xilose foi descrito em
diversos microrganismos (LOKMAN et al.,, 1991; SHAMANNA e SANDERSON,
1979; TAKEDA et al., 1998; LOVINY-ANDERTON et al.,, 1998; ERBEZNIK et al.,
2004; SIZEMORE et al., 1991).
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Bactérias que degradam xilose apresentam dois mecanismos para o
transporte da xilose. A xilose livre pode ser transportada por um sistema
quimiosmotico de simporte de prétons, de baixa afinidade (Xyl E ou Xyl T)
(JEFFRIES, 1985). O outro sistema de transporte é o XylFGH, de alta afinidade
(SONG e PARK, 1998), no qual temos que XyllIF representa uma proteina
periplasmatica que se liga com a xilose com alta afinidade, XylH uma proteina de
transporte do tipo permease e xylG uma ATPase que fornece energia para 0
processo de translocacdo da xilose . Em leveduras, ja foram descritos de transporte
de xilose por difuséo facilitada em Saccharomyces cerevisae (KILIAN e van UDEN,
1988)

Depois que a xilose é transportada para dentro da célula, ocorre sua
conversao a xilulose pela acdo da xilose isomerase (Xyl A), que é entdo fosforilada
pela acdo da xiluloquinase (Xyl B) formando uma xilulose-5-fosfato. Em leveduras e
fungos, o catabolismo de xilose consiste numa oxido reducdo de duas etapas, que
envolve a enzima xilose redutase (XR) responsavel pela converséao de xilose a xilitol,
que pode ser excretado ou oxidado pela xilitol desidrogenase (XDH), formando
também uma xilose-5-fosfato. Entdo, em ambos os casos, a xilose-5-fosfato é
convertida a D-gliceraldeido-3-fosfato pela via das pentoses (ERLANDSON et al.,
2000). Estas reacgOes estdo esquematizadas na figura a seguir.
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Figura 11 - Metabolismo de xilose em bactérias e leveduras
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3.3.3 Producéo de P(3HB) em Biorefinarias

A Copersucar montou em 1995, uma planta piloto de producao de P(3HB) em
uma das suas Usinas cooperadas. Esta planta constitui o sistema de producéo de
P(3HB) da empresa PHB Industrial S/A. Alguns dados da producdo de PHA
encontram-se representados na Tabela 5. (NONATO; MANTELATTO; ROSSELL,
2001).

Tabela 5 - Dados coletados a partir da planta piloto nas dependéncias de uma usina de acgulcar e

alcool com uma producéo planejada para 5 tons/més de P(3HB).

Fermentacé&o

Concentragéo da biomassa 120-150 Kg/m 3 (em base seca)
Conteudo de P(3HB) na biomassa 65—-70%

Produtividade 1.44 Kg P(3HB)/m3 por h
Rendimento do P(3HB) 3.1 Kg sacarose/Kg P(3HB)
Extracéo

Rendimento 95%

Pureza do P(3HB) >98%

Massa molecular do P(3HB) 250.000-400.000

Energia

Consumo de Vapor 39.5 Kg vapor/Kg P(3HB)
Energia elétrica 3.24 KWh/Kg P(3HB)

Composicéo do custo de producéo de P(3HB) (estimado em 10.000 tons/ano)

Matéria prima (acucar) 29%
Outros produtos quimicos 20%
Depreciacéo dos equipamentos 27%
Energia 11%
Outros 13%

(FONTE: NONATO; MANTELATTO; ROSSELL, 2001)

A producdo de P(3HB) integrada a uma usina de acucar e alcool baseia-se
principalmente na capacidade do sistema suprir a energia para 0S processos, a
disponibilidade de matérias primas e a capacidade de processar e utilizar os
efluentes, sem impacto adverso ao meio ambiente.

A figura 12 apresenta um fluxograma geral de uma usina de agucar e alcool.

Nesse fluxograma s&o apresentadas algumas alternativas para integracdo da
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producdo de P(3HB). A alternativa analisada neste trabalho € a utilizacdo da xilose
proveniente do pré-tratamento do bagaco. Essa alternativa permite incorporar a
producdo de etanol de segunda geracédo (etanol produzido a partir da glicose obtida

através da hidrdlise enziméatica da celulose).

Matéria prima
Operagbes

Legenda:
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Figura 12 - Fluxograma apresentando possibilidades de producéo de P(3HB) integrado a uma usina
de agucar e alcool.
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Acido poli 3-hidroxibutirico (P(3HB)) e copolimeros afins podem ser
produzidos de forma vantajosa quando integrados a uma usina de agucar e alcool.
Nestes cenarios favoraveis, a energia necessaria para o processo de producao é
obtida a partir da biomassa. As emissdes de CO, ao ambiente sdo assimiladas
fotosinteticamente pela cultura de cana-de-acUcar e os residuos agricolas sdo
reciclados para o canavial. O polimero pode ser produzido a baixo custo,
considerando a disponibilidade de uma fonte de carbono e de energia a precos
baixos (NONATO, 2001).

Em resposta a intensa demanda por energia térmica e elétrica, para a
producdo de P(3HB), a usina de acucar fornece uma fonte de energia primaria,
engquanto simultaneamente permite o gerenciamento dos efluentes de acordo com
as normas ambientais de descarte. Os efluentes remanescentes da producéo de
P(3HB), principalmente o meio de cultura utilizado apds a remoc¢éo da biomassa e as
aguas residuais provenientes do processamento, podem ser lancados sobre os
canaviais da mesma forma que se faz com os efluentes da destilaria. A biomassa
remanescente apds a recuperacao do P(3HB), que é rica em fosfato, nitrogénio,
calcio e micronutrientes, pode ser compostada e aplicada sobre a cultura da cana-
de-acucar (NONATO, 2001). Outro aspecto interessante da integracao da planta de
PHB com uma Usina de acucar e alcool é a disponibilidade de solventes naturais
para a purificacdo do P(3HB), que € um passo critico no processo de producao.
Estes solventes, subprodutos da fermentacdo alcodlica, ajudam a resolver um
problema de producdao dificil: a pureza vs. Impacto ambiental. Uma vez que a idéia
inteira do projeto é produzir uma resina plastica ambientalmente saudavel, o uso de
compostos clorados na etapa de purificagdo, o que resultard em um P(3HB) de alta
qualidade (HAHN, 1994), deve ser evitado. Um processo menos agressivo, que
utiliza enzimas (HOLMES e LIM, 1984 e 1990), demonstraram ser um tanto custoso
ou foram levados a produzir um P(3HB) de baixa qualidade. A utilizacdo de
solventes biodegradaveis produzidos naturalmente poderia superar este problema:
permitiria a producdo de um P(3HB) de alta pureza, e a0 mesmo tempo proteger o
aspecto ambiental do projeto (NONATO, 2001).

Um desenho simplificado do processo foi obtido do site corporativo da PHB
Industrial S.A. (PHB, 2011), que produz o P(3HB) a partir de sacarose.
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Figura 13 - Fluxograma de P(3HB)
(FONTE: PHB, 2011)

3.3.4 Producéo de P(3HB) a partir de xilose

Como dito anteriormente, a xilose € o segundo carboidrato mais abundante na
natureza, sendo superado em quantidade apenas pela glicose presente na celulose.
A principal fonte natural de xilose € o material lignoceluldsico dos tecidos vegetais. A
xilose € o principal componente da hemicelulose que representa de 20 a 35% da
massa seca do material lignoceluldsico, dependendo da espécie de planta, das
condicOes e regido de cultivo (BOTHAST; NICHOLS; DIEN, 1999).

Dada sua representatividade no material lignocelulésico e considerando ainda
gue esta possa ser liberada mais facilmente no processo de pré-tratamento da
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biomassa, xilose desperta grande interesse como matéria-prima para processos
biotecnolégicos microbianos.

A utilizacao de xilose para producédo de P(3HB) foi avaliada pela primeira vez
por Bertrand et al. (1990). Esses autores verificaram que Pseudomonas pseudoflava
ATCC33668 foi capaz de crescer em um hidrolisado hemicelulésico, mas o
crescimento foi inibido completamente em concentragcdes do hidrolisado superiores a
30%. O acumulo de P(3HB) foi observado quando foram supridos o0s principais
carboidratos presentes no hidrolisado (glicose, xilose e arabinose). O teor de P(3HB)
acumulado a partir de xilose atingiu 22% da massa seca celular, com um fator de
conversao da xilose em P(3HB) de 0,17 g/g. A produtividade volumétrica atingiu 0,03
g/L.h utilizando xilose como Uunica fonte de carbono, enquanto em glicose a
produtividade volumétrica foi de 0,08 g/L.h.

Young, Kastner e May (1994) avaliaram a producdo de P(3HB) a partir de
xilose por Pseudomonas cepacia ATCC17759. A partir de xilose foi reportado o
acumulo de P(3HB) correspondendo a 48,8% da massa seca celular, com um fator
de conversao de xilose em P(3HB) de 0,11 g/g e uma produtividade volumétrica de
0,04 g/L.h.

Ramsay (1995) também avaliaram a producéo de P(3HB) a partir de xilose por
P. cepacia ATCC17759. O teor de P(3HB) acumulado a partir de xilose atingiu 45%
da massa seca celular, com um fator de conversao de xilose em P(3HB) de 0,11 g/g
e uma produtividade volumétrica de 0,08 g/L.h.

Lee (1998) avaliou a producdo de P(3HB) a partir de xilose por linhagem
recombinante de Escherichia coli abrigando os genes de biossintese de P(3HB) de
Ralstonia eutropha e suplementadas com pequenas quantidades de diferentes
hidrolisados ricos em nitrogénio. O teor de P(3HB) acumulado a partir de xilose em
cultivo suplementado com hidrolisado de soja atingiu 73,9% da massa seca celular,
com um fator de conversao de xilose em P(3HB) de 0,23 g/g e uma produtividade
volumétrica de 0,07 g/L.h.

Silva et al. (2004) selecionaram bactérias para a producéo de P(3HB) a partir
de hidrolisados hemicelulosicos de bagaco de cana-de-agUcar. Em misturas de
glicose e xilose foram atingidas concentracdes celulares elevadas (~60 g/L) e teores
elevados de acumulo de P(3HB) (~60% da massa seca celular) tanto com
Burkholderia cepacia IPT048 como com Burkholderia sacchari IPT101. Fatores de

conversdo de carboidratos em P(3HB) de 0,19 e 0,22 g/g foram atingidos,
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respectivamente, para B. cepacia IPT048 e B. sacchari IPT101 e, as produtividades
volumétricas atingiram 0,46 e 0,47 g/L.h para B. cepacia IPT048 e B. sacchari
IPT101, respectivamente. Com o uso de hidrolisados de bagaco de cana-de-acUcar,
os fatores de conversdo dos carboidratos em P(3HB) foram significativamente
maiores, atingindo valores de 0,29 e 0,39 g/g para B. cepacia IPT048 e B. sacchari
IPT101, respectivamente. Entretanto, ndo foi possivel atingir densidades celulares
ou produtividades volumétricas elevadas com o uso do hidrolisado, pois este
apresentava baixas concentracdes de carboidratos.

Lopes et al. (2009) realizaram isolamento de bactérias de diferentes ambientes
e avaliaram seu potencial de producédo de P(3HB) a partir de xilose. O isolado que
apresentou melhor desempenho foi uma linhagem de Bacillus sp. MA3.3 que atingiu
cerca de 65% de P(3HB), com um fator de conversdo de 0,25 g/g e uma
produtividade volumétrica de 0,06 g/L.h. Esses valores foram muito semelhantes aos
observados para B. sacchari IPT101 que produziu a partir de xilose P(3HB)
correspondendo a 58% da massa seca celular com um fator de conversédo de 0,26
g/g e uma produtividade volumétrica de 0,07 g/L.h.

Recentemente, Lopes (2010) utilizou hidrolisado hemicelulésico de bagaco de
cana-de-acucar para produzir P(3HB) por Burkholderia sp. F24. Em hidrolisados
progressivamente mais concentrados, foi possivel atingir concentracdes de
biomassa de 25 g/L, contendo cerca de 50% de P(3HB) e com produtividade
volumétrica de 0,28 g/L.h. Utilizando &cido levulinico como co-substrato foi possivel
produzir o co-polimero P(3HB)-co-3HV com a fracdo de unidades 3HV atingindo até
43 mol%.

Os resultados apresentados na literatura indicam assim que os maiores valores
de fator de converséo de xilose em P(3HB) sédo de aproximadamente 0,25 g/g e as

maiores produtividades volumétricas de 0,28 g/L.h.

Consegue-se obter 135 kg de hemicelulose por tonelada de bagago com 50%
de umidade, pré-tratado através de hidrélise enzimatica. Cada tonelada de xilose
necessita de 1,136 kg de hemicelulose para ser produzida, quando pré-tratada com
hidrélise enzimatica (FINGUERUT, 2007).

Quando o bagaco é pré-tratado através de explosdo a vapor sob alta presséao,
17,3% do bagaco, base seca é formado por xilose (RAICHER, 2009).
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3.4 Anélise setorial

3.4.1 Setor Sucroalcooleiro ou de Plasticos Industriais

Na medida em que a usina de agucar e alcool passa a ser vista como um
embrido de uma biorefinaria, é preciso se categorizar adequadamente 0 novo
complexo industrial formado. Ao se considerar a producdo de polimeros como uma
extensdo da usina integrada ao setor sucroalcooleiro, os habitos comerciais do setor
se aplicardo, bem como as suas expectativas de lucro e resultado.

Outra opcédo para o enquadramento das atividades de maior valor agregado
sera avaliar estes empreendimentos baseado no setor equivalente na inddstria
petroquimica. No caso de P(3HB), significara adotar os parametros do setor de
plasticos industriais.

3.4.2 Cenarios de investimento

Em uma entrevista publicada no website da UDOP (UDOP, 2011), Dalla
Vecchia, diretor da Reunion Engenharia, mencionou que a entrada de novos players
no setor da bioenergia tem gerado diferentes interpretacées. Os novos participes se
dividem em pelo menos cinco categorias, conforme a Tabela 6. Especial atencéo
deve ser dada ao potencial de investimento das empresas quimicas e petroquimicas
na fabricacdo de produtos com alto valor agregado com base em fontes de carbono

renovaveis.
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Tabela 6 - Investidores potenciais em uma producédo de P(3HB)

investidor —_Deserigio

Usinas
tradicionais

Nedfitos

Fundos de
Investimento

Tradings

Empresas
Quimicas e
Petroquimicas

As usinas tradicionais, que ja estdo no setor ha muitos anos e que decidem fazer um
investimento novo, um “greenfield”, por exemplo. Tais usineiros conhecem muito bem os
riscos, e quais os resultados de seus investimentos, conhecem o custo dos produtos e das
vendas , e estdo acostumados as ondas do mercado. Estes players incrementam o mercado
de agucar e alcool e somente sofrem perdas normalmente se acontecer um revéz econémico
muito grande, ou algo deste género.

O segundo tipo de player sdo os nedfitos. Estes algumas vezes vdo bem, quando é um grupo
bem estruturado, porém frequentemente tem uma série de duvidas. Geralmente entram
neste negdcio como uma alternativa ao negdcio ja existente. Sdo os investidores que por
exemplo tem uma empresa de Onibus, ou uma grande construtora, e estdao fazendo um
negdcio a mais.

O terceiro tipo sdo os fundos de investimento que vieram com muita sede ao pote, e
trouxeram um grande desbalanceamento no setor econdmico, porque eles vieram muito
capitalizados, captado de fundos externos, prometendo uma rentabilidade que todos do
setor ja sabiam que era irreal. Esse pessoal prejudicou bastante o setor e pode ser
considerado bastante culpado de varias crises ja vividas pelo setor.

O quarto tipo sdo as tradings: as grandes tradings que estdo no mercado, verdade buscam
produtos para comercializar: tratam-se dos vendedores de aglcar / alcool e eventualmente
energia. Na falta de um determinado produto, qual seria o0 melhor mecanismo? Qual seria a
melhor estratégia? Resposta: seria vocé comprar parte da cadeia, e neste caso tais tradings
adquirem a cadeia completa. Adquirem, portanto, a parte agricola, a industrial, e a venda de
todo o leque de produtos onde visam apenas a comissado da venda.

O dltimo grupo é muito importante e muito capitalizado: sdo as grandes companhias
petroquimicas e quimicas, que estdo entrando no setor de agucar e alcool para ficar.
Normalmente tais grupos ja trazem uma nova visdo de projeto. Isso, na verdade vai acabar
dando valor aos nossos produtos, porque tais grupos tém muito mais peso e que tem muito
mais condi¢Ges de colocar preco no produto do que o produtor brasileiro independente.

(FONTE: UDOP (Uni&o dos Produtores de Bioenergia), 2011)

3.5 Viabilidade econbmica

A analise de viabilidade econdbmica deve ser capaz de responder se a

producéo de P(3HB) a partir de xilose é uma alternativa interessante de investimento

para o usineiro ou para outro investidor. A literatura de administracdo de empresas

oferece varias metodologias para responder a esta pergunta, com enfoques

diferentes e um tratamento ainda experimental da contabilizacdo dos beneficios

ecologicos.
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3.5.1 Teorias econdbmicas

3.5.1.1 Economia neoclassica: crescimento ilimitado

7

O crescimento econdmico é um conceito fundamental da economia
industrializada. Os pensamentos neoclassicos tém dominado a literatura sobre
desenvolvimento econdmico. Este modelo foi desenvolvido ha mais de um século,
em um tempo com recursos abundantes, onde os fatores limitantes para o
crescimento econdmico eram capital (financeiro) e mdo de obra. Nos modelos
baseados nesta escola, é feita uma expressdo monetaria de cada um dos fatores de
producao, saindo do pressuposto que qualquer tipo de recurso pode ser substituido
por outro, de maior ou menor valor monetario — sejam estes de natureza humana
(saude, educacao), produzida (fabricas, maquinas), social (instituicdes, redes) e
natural (recursos, meio-ambiente) (3STERGARD; MARKUSSEN; JENSEN, 2010).

3.5.1.2 Economia ecoldgica: crescimento e a degradag¢do ambiental

Os limites de crescimento econbmico apareceram pela primeira vez na
literatura de economia em meados dos anos 70 (MEADOWS et al., 1972;
@STERGARD, 2010). Segundo o estudo, o crescimento da populacdo, da polui¢do e
da escassez de recursos ia limitar o crescimento de produgé&o industrial por capita.

Em 1987, a comissdo Brundtland (BRUNDTLAND, 1987) da Conferéncia das
Nacdes Unidas sobre Meio Ambiente e Desenvolvimento (UNCED) introduziu o
termo “Desenvolvimento sustentavel”’, definido como “desenvolvimento que atende
as necessidades atuais, sem comprometer a capacidade das futuras geracfes de
atenderem as suas nhecessidades”. Sustentabilidade nao significa um foco na
preservacdo do status quo, mas um desenvolvimento de forma responsavel
(HEINZLE; BIWER; COONEY, 2006).

Contrastando com a teoria econdmica neoclassica, surgiu entdo a linha de
pensamento de Economia Ecoldgica. Esta teoria enfatiza a tensdo entre o
crescimento econdmico e a degradacdo ambiental. Apdia-se na nocdo de

“sustentabilidade forte”, em contraste com a “sustentabilidade fraca” neoclassica.
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Proponentes da “sustentabilidade forte” argumentam que o capital natural ndo
€ substituivel, pelo menos em grande parte. Este tipo de capital (natural) exerce
quatro tipos de funcdes: fornece matéria-prima para producao, assimila os residuos
de producdo e consumo; oferece utilidades como o beneficio da beleza de uma
paisagem e, por Ultimo e mais importante, supre um sistema para sustentar as
funcdes basicas vitais para que a vida humana possa existir (DIETZ e NEUMAYER,
2007). Capital natural exercendo uma funcdo nesta ultima categoria é dificiimente
substituivel. Pertence a esta categoria, 0 sistema ecologico global que supre
alimentos, &gua potéavel, ar limpo e um clima estavel.

Para estes aspectos deveriam, portanto, ser estabelecidos regras

internacionais para proibir a degradacéo.

Abordagens de Life Cycle Assessment, “Pegada Ecoldgica” e “Pegada do
Carbono” foram desenvolvidas nesta escola de pensamento (WWF, 2004). Em um
ambiente corporativo, esses conceitos referem-se aos recursos naturais usados por
uma organizagdo para realizar seu processo produtivo de bens, servicos ou
informacdes. A partir da conscientizacdo sobre a pegada ecol6gica de um individuo,
de uma organizacdo, nacdo ou de uma atividade podem ser desenvolvidas uma
série de acles para diminui-la. Como um artificio retérico, o conceito de pegada
ecologica parece transmitir uma noc¢ao de "viver além dos nossos meios" de uma
forma intuitiva. A Worldwide Fund for Nature calcula que excedemos a

capacidade ecolégica do mundo por cerca de 20% (WWF, 2004).

Dada a complexidade de avaliar todos os aspectos da pegada ecoldgica, em
especial, com relacdo as redes relacionadas aos ciclos de vida de insumos e
produtos, a pegada ecologica passou a ser dimensionada considerando 0s seus
aspectos separadamente. Dessa forma surgiu, dentre outras, a Carbon Footprint
(Pegada do Carbono) que tem foco no total de emissdes de carbono associadas a
uma organizacdo, pais ou outra unidade de analise. O impacto econdémico deste
conceito ja pode ser observado no mercado de créditos de carbono e nos sites das
companhias aéreas, oferecendo ao passageiro voar “CO, neutro” através de um
acréscimo financeiro ao valor da sua passagem destinado ao meio-ambiente para

“apagar a sua pegada de carbono”.
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Iniciativas interessantes como a abordagem de backcasting da organizacao
“The Natural Step” (THE NATURAL STEP, 2011) definem metodologias para
aplicacao pratica em empresas. A partir de uma definicdo de cenario do seu futuro
desejavel, acdes séo planejadas para que a prosperidade econdémica - financeira da
empresa e da sociedade aconteca em harmonia com o0s principios de

desenvolvimento sustentavel.

3.5.1.3 Sustentabilidade corporativa e a capacidade de criar valor

A adocgdo dos indices de Sustentabilidade Dow Jones em 1999 demonstra
que uma andlise econémica moderna néo se limita mais a uma avaliagéo financeira
da receita, custo e investimento.

A Sustentabilidade Corporativa tornou-se a abordagem preferida para medir a
capacidade de criacdo de valor para o acionista em longo prazo, por aproveitar as
oportunidades e gerenciar 0s riscos econdmicos, ambientais e sociais inerentes a
desenvolvimento (HEINZLE; BIWER; COONEY, 2006).

A discussao sobre a validade das metodologias ainda € ampla e os métodos
de calculo variados e complexos. Para efeito deste estudo, nos concentramos em
primeiro lugar no método econdmico neoclassico para uma avaliacdo financeira a
moda antiga. Em uma tentativa de dar uma expressdo monetaria ao “beneficio
verde” de biopolimeros, acrescentamos ao seu preco um pequeno valor por néo
degradar o meio-ambiente em uma analogia invertida baseada nas praticas das
companhias aéreas. O software SuperPro oferece um médulo ambiental para

melhorar esta abordagem futuramente.

3.5.2 Indicadores de Resultado e Desempenho

Os indicadores de desempenho baseiam-se em conceitos de custo, preco e
investimento, todos tratados em seguida. Para o trabalho em questdo, serdo
utilizados conceitos de lucratividade, margem de contribuicdo e equilibrio

operacional. Conceitos de Retorno sobre Investimento, Valor econdmico Agregado e
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Taxa de Retorno Interno do Investimento serdao brevemente ilustrados nesta revisao

bibliografica, por serem relevantes em um estagio posterior a este trabalho.

3.5.2.1 Lucratividade

Como mostra o demonstrativo de resultados simplificado abaixo, existem varios
conceitos de lucratividade que servem de base para os indicadores de desempenho.
Na modelagem das escolhas de um usineiro, assumimos que a maximizag¢ao do
lucro € o seu principal objetivo. Mais precisamente: o retorno liquido cumulativo
maximizado, no periodo da atividade da usina. O objetivo do usineiro é
representado na ultima linha de um demonstrativo de resultados: o lucro liquido da

operacao.

Tabela 7 - Demonstrativo de resultados (simplificado)

() Impostos diretos

(-) Custo do produto

Despesas operacionais:

(-) Despesas de vendas

(-) Despesas administrativas
(-) Depreciagdo

Despesas financeiras:
(-) Juros bancarios

Impostos de renda e lucro:
(-) Provisdo de IR
(-) Provisdao CSSL

Vale observar que “lucratividade” € um indicador da Empresa — nunca de um
produto ou outro. A avaliacdo econdmica em termos da lucratividade de integracao
de uma plataforma de aguUcares Cs para a producéo de polimeros biodegradaveis de

bagaco excedente e residuos lignocelulésicos, deve, portanto, ocorrer no contexto
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econdmico de uma biorefinaria a partir de cana-de-acucar. E este contexto que gera
as expectativas do usineiro e que determina a sua vontade de entrar no negoécio de
P(3HB) ou ndo. Pelo escopo deste trabalho, o valor do lucro liquido calculado
poderd ser interpretado como uma contribuicdo positiva ou negativa para a
lucratividade final do empreendimento. Um calculo de percentual de lucratividade

para uma atividade parcial ndo sera pertinente.

Se um determinado lucro pode ser considerado bom ou ruim, depende da
atividade econdmica, do capital empregado, a lucratividade histérica do setor etc.
(ASSEF, 2000). Historicamente, a lucratividade do setor de alcool e aglcar € volatil
(AMORIM, 2005).

3.5.2.2 Margem de contribuicdo

No caso de uma pequena unidade de P(3HB) acoplada a uma usina de acucar
e éalcool, uma analise de lucratividade da unidade em isolamento ndo procede.
Existem outros indicadores mais indicados para avaliar a contribuicdo desta
atividade para uma usina como um todo: a margem de contribuicdo por exemplo.

A margem de contribuicdo subtrai da receita (preco de venda multiplicado
pelo volume vendido), os custos e despesas variaveis. Custos e despesas variaveis
oscilam de acordo com a producdo e/ou faturamento: € o custo do produto,
acrescido de comissfes de vendas, impostos e outras despesas diretamente
relacionadas a operacdo de compra e venda deste produto (ASSEF, 2000).

E um primeiro indicador que identificara se uma unidade de P(3HB) seria capaz
de contribuir para o pagamento ou diluicdo dos custos fixos e resultados finais da

Empresa e assim, melhorar o lucro operacional.

3.5.2.3 Ponto de equilibrio operacional

Define o valor da receita bruta necessaria para amortizar os custos fixos e

variaveis da empresa ou de uma atividade.
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Ponto de Equilibrio Operacional
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Figura 14 - Equilibrio operacional é atingido no ponto de interse¢éo da curva de receita com a curva
do custo total

Pode ser calculado de varias formas. Neste trabalho, simularemos o preco
requerido para que o lucro liqguido da operacdo atinja o patamar zero, para cada
cenario de produtividade do processo produtivo versus o nivel dos custos do

investimento versus a capacidade produtiva da planta.

3.5.2.4 Retorno sobre Investimentos (ROI), Valor Econdmico Agregado (EVA) e

Taxa de Retorno Interno do Investimento (IRR)

A producdo de matérias-primas para a geracdo de bioenergia que atualmente
segue 0 modelo agricola comercial pode vir a empregar o capital de forma
ineficiente, assim como a baixa densidade espacial atribuida aos combustiveis, e a
densidade gravimétrica relativa da matéria prima e a baixa densidade volumétrica de
combustiveis. O exemplo da producdo de etanol no estado do Mato Grosso
demonstra porque o0s conceitos-chave de densidade e de intensidade do capital
investido sdo tdo criticos para o uso eficiente do capital (GOLDSCHMIDT et al.,
2010).

O uso eficiente do capital € um dos pontos centrais na analise contabil-
administrativa. Retornos de investimento podem ser gerados tanto pelo aumento das
margens como pelos ativos. Em outras palavras, o desempenho global da empresa
pode ser melhorado (reduzido) pelo aumento (diminuicdo) da quantidade de margem

de cada uma das vendas ou através do aumento (diminui¢cdo) do fluxo de vendas
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por ativo. Tal conceituacdo é também chamada de ROE (Return on Equity) ou
Retorno sobre Ativos (ROA) e é calculada dividindo-se o Lucro liquido pelo Ativo
Total. Indica o quanto a Empresa foi efetiva em gerar lucro com o capital investido no
negocio (ATKINSON et al., 1997).

A maior critica deste indicador é que ele ndo distingue entre capital préprio e
capital de terceiros, nem reconhece a idade dos ativos. Ou seja: uma usina com um
parque industrial totalmente depreciado oferece resultados melhores que o seu
concorrente mais moderno. Ainda, uma usina com uma grande parcela de capital
proprio, ndo paga despesas financeiras e também parece ser mais eficiente que um
concorrente com 0s mesmos ativos financiados. O indicador que esta gradualmente
substituindo o ROI no mercado é o EVA — Valor Econémico Agregado (Economic
Value Added).

O EVA mede a diferenca entre o lucro operacional e o custo do capital
investido. O acionista tem, em tese, duas op¢des para o seu dinheiro. Uma é coloca-
lo na empresa. A outra, investir no mercado financeiro ou qualquer outro ativo. Se
ele escolher a primeira alternativa, seu dinheiro deve render, no minimo, 0 mesmo
gue as aplicagdes financeiras. Para que isto ocorra, a Empresa deve tornar-se cada
vez mais valiosa. O custo de oportunidade do capital proprio do acionista deve ser
levado em consideracao.

Se a Empresa agregou valor, o EVA sera positivo. E calculado subtraindo do
lucro operacional liquido, o custo do capital investido. O custo do capital investido é
igual a soma do capital de giro, ativo permanente e outros ativos operacionais,
multiplicado pelo seu custo médio ponderado de capital (custo de capital de terceiros
e proprio). O custo de capital de terceiros é facilmente determinado, por meio dos
contratos firmados.

Para determinar o custo de capital proprio, ha necessidade de uma avaliacéo

mais profunda e caso - a - caso.

Para projetos novos, muitas organizagdes utilizam o Internal Rate of Return
(IRR). E a taxa de retorno esperado de um investimento, resultando da soma de
todas receitas geradas por este investimento durante a operagao, valorizadas no
tempo (Net Present Value — calculo do Valor Presente), comparada com o custo do

capital investido na operacéo neste periodo. Em outras palavras: o que o usineiro
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deve ganhar em média por aplicar os seus recursos em uma producédo de P(3HB),
deve ser melhor que o valor ganho nas alternativas que o mercado oferece.

Para que os calculos de ROI, EVA e IRR sejam confiaveis e tragam valor para
a discusséo, sao requeridos cenarios bem-definidos de evolucdo de processo, de
custo e de receita no tempo, bem como o contexto da sua operagédo (ATKINSON et
al., 1997). No estagio atual da discussédo deste projeto de fabricacdo de P(3HB) a
partir de xilose no contexto de uma biorefinaria, um calculo neste nivel de detalhe

ainda é prematuro.

3.5.2.5 Discussao do Resultado: o conceito de BATNA

Como mencionado no paragrafo 3.2.2, no estudo de Dias et al. (2010), o
rendimento obtido com cogeracdo, utilizando o excedente de bagaco e 50% dos
residuos agricolas, foi convertido em uma econémica na producéo por litro de etanol
de US$ 0,048, totalizando uma economia de 8.6 milhdes de USD/ano conforme

demonstra o calculo na Tabela 8.

Na terminologia da Harvard Business School, (FISHER, 1991) para
negociacdo de acordos, este € o BATNA (Best Alternative To Non-negotiated
Agreement, algo como a “Melhor Alternativa Para Acordo Nao Negociado”) do
usineiro: € a sua melhor alternativa se ndo entrar no préximo passo do conceito de
biorefinaria: se nado fizer alcool da segunda geracdo e/ou P(3HB) de xilose ou
qualquer outro produto e queimar o excedente do bagaco e os residuos agricolas da
cana, pode incrementar a sua renda liquida em 8,6 milhdes de dodlares. Como
consequéncia, qualquer empreitada sugerindo outra utilizagdo para o bagaco,

deveria trazer um retorno acima disto para ser considerado interessante.
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Tabela 8 - Rendimento de cogeracéo a partir do bagaco excedente e residuos agricolas,
com utilizacéo de 50% das folhas e pontas para queima.

tde de eletricidade colocad d
154,9/kWh/tonelada de cana Zjbi‘caeee riciaaae colocada na reae (1)

Qtde de etanol produzido por tonelada de

83,3|Litros de etanol por tonelada de cana (2)
cana
500 toneladas de cana moida por hora (3)
180|Dias de operagdo por ano Dias de operagdo da usina por ano (4)
Prego de vendo da eletricidade colocada na
S 67,05 |por 1 MWh (5)
rede
S 0,313 |Custo por litro de etanol antes Custo por litro antes da cogeragdo (6)
S 0,265 |Custo por litro de etanol depois Custo por litro depois da cogeragéo (7)
$ 61.000.000,00 |Investimento para adequagdo da usina Depreciagdo em 10 anos (8)
Eletricidade (MWh) produzida:
= (3)*(4)*24 h/dia 2.160.000|toneladas de cana Total de cana processado anualmente (9)
=(9)%(1) 334,584 MWh total produzido To,ra‘/ de eletricidade colocada na rede (10)
publica
Faturamento / rendimento obtido:
=(10)*(5) $ 22.433.857,20 |faturamento anual de eletricidade (11)
= (6)(5) S 0,048 ganho em custo de prodlfgﬁo por Litro de (12)
Etanol, comparando cenario | com IV
=(2)*(9) 179.928.000 | litros de etanol (13)
=(12)*(13) de redugdo de custo Economica obtida por cogeragdo (14)
=(14)/(11) 38,50% Margem de contribuig¢do

(FONTE: baseado no DIAS et al., 2010)

3.5.3 Produto, Preco e Mercado

A receita que o produtor possa obter da venda de P(3HB) é o resultado da
guantidade do produto vendido no mercado, multiplicado pelo seu preco unitario.
A quantidade do produto que pode ser vendido depende em primeiro lugar do
tamanho do mercado existente para a utilizagdo do P(3HB).

3.5.3.1 Aplicacdes de P(3HB) e tamanho de mercado

Uma vez que a biodegradabilidade tenha sido demonstrada para o caso em
questdo, sua aplicacdo tera de ser cuidadosamente escolhida. E preciso manter o
foco de que uma das propriedades mais interessantes de algumas resinas plasticas
€ precisamente as sua resisténcia as intempéries. Caso se espere que o0 produto
final resista as intempéries (partes externas do veiculo, isolamento elétrico de fios,

tintas para protecdo, pecas para construgcdo civil, citando algumas), a
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biodegradabilidade deve ser evitada. A biodegradabilidade em si & claramente
vantajosa apenas quando implicitamente exigida. Portanto, as resinas convencionais
sao ainda insubstituiveis e diferentes procedimentos para o seu respectivo descarte
sao necessarios (NONATO, 2001).

Para aplicacbes que em que 0s polimeros biodegradaveis apresentem
vantagens certeiras, eles ainda n&o substituiram os polimeros convencionais de
forma significativa. O principal motivo para isto € econémico: plasticos produzidos a
partir de derivados de petréleo ainda podem ser fabricados de forma muito mais
economicamente viavel (BRAUNEGG; LEFEBVRE; GENSER, 1998).

O fato de P(3HB) ser biodegradavel faz dele um polimero preferido para as
aplicacbes em itens descartaveis. Um exemplo deste tipo de materiais
confeccionados de resina termoplastica como embalagens, filmes, utensilios,
talheres etc. foi elaborado por Wool e Sun (2005).

Ha muitas outras aplicacdes de uso Unico ou de curta duragdo tais como
fraldas descartaveis, produtos de higiene feminina, mascaras, luvas cirurgicas e até
computadores e monitores que representam um bom potencial de mercado para

materiais biotecnoldgicos.

11%

B Polietilenodealta
densidade

M Polietileno debaixa

0,
12% densidade

H Polietilenotereftalato

0,
5% B Policloretodevinila

B Polistireno
10%

H Polipropileno

30%

Figura 15 - Uso de plasticos em itens descartaveis no total de 13.655 milhdes de libras
em 1993.
(FONTE: WOOL e SUN, 2005).
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Como também analisa Shen, Haufe e Patel (2010), o mercado emergente
para plasticos de origem biotecnolédgica ainda é pequeno em comparagdo com o de

polimeros e biomateriais tradicionais.

Pelas caracteristicas materiais do P(3HB), por ser uma estrutura de trés
mondmeros apenas, suas aplicagcbes sdo mais restritas. Foram mencionadas
aplicacoes em garrafas plasticas e papéis especiais (ENERGY CENTER OF
WISCONSIN, 2010), bem como a sua utilizagdo como componente junto com outros
PHAs.

Segundo o site da Biocycle (PHB, 2011), a principal aplicagao do P(3HB)
produzido no Brasil esta na producdo de plasticos de uso rapido, como o0s
descartaveis. Além disto, ele também pode ser utilizado para a criacdo de artefatos
médicos de uso humano e veterinario. As suas possibilidades de aplicagdo sdo em
tecnologia de inje¢ao, extruséo, termoformagem e fibras.

A capacidade global dos biopolimeros emergentes era somente de 0.36
milhdes de toneladas em 2007. Porém, notou-se um forte crescimento entre 2003 e
2007 (cerca de 40% por ano). O potencial técnico de substituicdo de polimeros
petroquimicos por polimeros com base biotecnologica € de 90%, demonstrando o
potencial enorme deste tipo de material. Em 2020, a capacidade global de
biopolimeros é estimada alcancar 3,45 milhdes de toneladas métricas. E esperado

que os PHAs figurem entre os maiores tipos de biopolimeros no futuro.

Para se compreender o tamanho do mercado de plasticos oriundos de fontes
bioldgicas tomamos por base o mercado de plasticos tradicionais. Nao ha diferencas
em termos de propriedades fisicas entre os polimeros de origem biol6gica e de
origem petroquimica, pois podem apresentar estruturas quimicas idénticas (SHEN;
WORRELL; PATEL, 2009).

Para se entender até que ponto polimeros de origem biologica podem
substituir os de origem petroquimica, estimou-se o “potencial maximo de substituicdo
técnica”. Dependendo do tipo de polimero, entre 20% e 100% do volume atual
poderd ser substituida por polimeros de origem biologica. Deve-se observar que este

percentual é obtido levando em consideracdo somente as especificacbes técnicas
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dos polimeros de origem biologica. N&o se levou em consideracdo os aspectos de

disponibilidade de recursos ou viabilidade econémica. Além disto, € bom lembrar que

ainda ndo ha comprovacdo que de a producdo em larga escala de todos os

polimeros seria tecnicamente viavel.

Na tabela abaixo € possivel visualizar o potencial de substituicdo dos

polimeros sintéticos por polimeros biodegradaveis.

Tabela 9 - Potencial de substituicdo dos polimeros sintéticos por polimeros biodegradaveis

Materiais PVC | PEHD | PELD | PP PS |PMMA | PA PET PC
Polimeros de S + + + + - - - gL
amido

PLA - + - + + - + + -
PTT - - - + - - ++ ++ -
PET - = = ++ 2 = + ++ +
PHE - + = ++ + - - - -
PHB/MHx + ++ ++ ++ + = = + -

++ substituigéio completa;
+ substituigéo parcial;
n#o substituigéo
PVC. cloreto de polivinila
PE-HD: polietilenc de alta densidade
PE-LD: polietileno de baixa densidade
PET: polibutilenc tereftalato
PP: polipropilenc
PS: poliestireno
PMMA: polimetil metacrilato
PA" poliamida
PET. polietileno tereftalato
PC. policarbonato

(FONTE: CRANK et al., 2004. Adaptado por PRADELLA, 2006)

O PHA pode substituir certas aplicagdes e assim contar por 14% do mercado

relevante ou 12,5% do mercado global de plasticos, com uma producéo anual de

mais de 28 milhdes de toneladas.

Tabela 10 - Potencial maximo de substituicao técnica de plasticos por PHA.

(em 1.000t.)
PHA - % de substituicio 20% 20% 10% 10% 20% 10% 10% 10%
Volume mercado tradicional 37.100 30.700 44.900 35.280 16.105 15.498 12.285 7.455

Potencial maximo de

subsituigao técnica por PHA 7.420 6.140 4.490 3.528 3221 1.550 1.229 746

(FONTE: baseado em: SHEN; HAUFE; PATEL, 2010)

5%
1.400 200.723

0 14,15%
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Tabela 11 - Potencial maximo de substituicdo técnica de fibras por PHA.
(Em 1.000 t de potencial mdximo de substituigdo técnica por PHA)

PEBD PEAD Total
R$/Kg 4,72 4,00 6,00
Volume de substitui¢do 7.420 6.140 3.090 16.650
% Volume 44,56% 36,88%

(FONTE: baseado no SHEN; HAUFE; PATEL, 2010)

Os maiores mercados em termos de volume sdo polietieno de baixa
densidade e de alta densidade, tipicamente usado para filmes e polimeros
extrudados (PEBD), e filme e componentes injetados, soprados ou moldados
(PEAD).

Segundo a pesquisa de Shen; Haufe; Patel (2010) com executivos da
industria, o mercado deve crescer 19% por ano entre 2007 — 2020, segundo a
estimativa da industria de polimeros de origem biolégica, em linha com a sua
projecdo de capacidades produtivas. Relata que ndo ha uma uniformidade nestas
projecbes, comparando varias categorias de polimeros de origem biolégica. Para
PHA, um crescimento médio é esperado — menor que para 0s biopolimeros a base
de amido e maior que PLA.

A capacidade estimada em 2013 e 2020 de producdo de PHA é de 0,44
milhdes de toneladas, baseada nas projecdes das companhias.

Para PHA, as expectativas das companhias sdo altas e uma primeira planta
em escala industrial estd sendo construida (50 mil toneladas / ano). O tempo de
esforco requerido para superar os desafios técnicos, preco de mercado e
propriedades de materiais devera determinar fortemente o crescimento do mercado

para PHA. Por ser uma primeira planta comercial, ha ainda muitas incertezas.

Baseado nos dados apresentados pode-se afirmar que havera mercado

potencial para absorver uma grande quantidade adicional de P(3HB).

3.5.3.2 Formacéao de preco
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Ha vérias possibilidades estratégicas para fixar os precos de mercado, cada
um com um objetivo distinto. Pode-se almejar chegar a lideranca de mercado
rapidamente, o que significa tentar obter vantagens através do volume de venda a
precos mais modestos.

Pode-se também objetivar maximizacdo dos lucros, buscando maximizar as
margens de contribuicdo em curto prazo. Esta estratégia costuma ser adotada por
setores como farmacéutica e quimica fina, que investem milhées em novos produtos
e necessitam de garantias que, apos as descobertas, terdo um prazo delimitado para
recuperar 0s enormes investimentos. Assim, estes mercados sSao sujeitos a
patentes, que, de algum modo, perpetuam durante longo tempo suas margens em
patamares elevados, tipicos da maximizacao de lucros.

A estratégia de lideranca pela qualidade aposta na compra do produto pelo
consumidor por motivos outros que o seu preco. O termo qualidade € utilizado neste
contexto para uma variedade ampla de caracteristicas de produto.

Tabela 12 - Resumo das estratégias para posicionamento de prego

Sobrevivéncia Baixissimas ou Pregos baixos  Fazer caixa Permitir a Criar pregos de referéncia
negativas para manter a continuidade dos  mutio baixos e assim

operagdo da negdcios, no curto inviabilizar o negdcio no
empresa prazo médio prazo

Maximizagdo dos lucros Elevadissimos Estratégio de  Oportunidade  Elevadas margens Pode criar uma imagem de
curto prazo ou para altos lucros pregos exorbitantes, em
para produtos produtos de ciclo de vida
de curto ciclo mais duradouro
de vida

Lideranga de participagdo de Baixas Pregos baixos  Ganhar mercado Boa estratégiaem N&o fideliza clientela e

mercado para conquista e lucros no mercados muito pode "sumir", caso sofra
de mercado no longo prazo suscetiveis a pregcos concorréncia de produtos
médio e longo mais baratos. Pode gerar
prazos "guerra de pregos"

Lideranga na qualidade Elevadas Pregos mais Margens Fidelizagdo muito O risco de ndo ter valor
altos para elevadas maior que nas percebido na proporgdo do
realgar a estratégias prego praticado
qualidade anteriores
premium

(FONTE: ASSEF, 2002)

Kotler (1999) descreve varios meétodos para fixacdo de preco:
o a partir da concorréncia: basta acompanhar os precos praticados pelos seus

concorrentes diretos.
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o a partir do custo: o custo varidvel e uma proporcdo dos custos fixos atribuidos ao
produto formam a base do preco.
o a partir do valor percebido pelo consumidor: na decisdo de compra de um

produto, diversos atributos séo considerados pelo consumidor.

3.5.3.3 Ciclo de vida do produto

Uma abordagem alternativa dentro do posicionamento estratégico “maximizagéo
dos lucros” pelas organizagdes € baseada nas caracteristicas de ciclo de vida do
produto e a maximizacdo das receitas em cada fase. Levitt (1990) considera que a
histéria de vida dos produtos mais bem sucedidos, tem certos estagios que Sao
reconheciveis. Eles ocorrem na seguinte ordem, como mostra a figura 20:

e Estagio 1: Desenvolvimento do mercado. E quando um novo produto é trazido
ao mercado pela primeira vez, e ainda nao ha demanda. O produto nao foi
testado tecnicamente. As vendas s&o baixas e se arrastam lentamente;

e Estagio 2: Crescimento do mercado. HA um crescimento da demanda e o
mercado se expande;

e Estagio 3: A maturidade do mercado. A demanda nivela-se e cresce devido a
reposicéo e formacao de novas familias;

e Estagio 4: Declinio do mercado. O produto comeca a perder o apelo e as

vendas caem.
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Ciclo de vida do produto

Estagio3:
Maturidade

Estagio 4: —

Estagio 2: Declinio

Crescimento

Volume de Vendas

Estagio 1:
| Desenvolvimento
de mercado

Tempo

Figura 16 - Ciclo de vida do produto
(FONTE: LEVITT, 1990)

Porter (1991) utiliza uma terminologia similar para este conceito e reconhece o0s
estagios de Introducdo, Crescimento, Maturidade e Declinio. Recomenda ainda que
a empresa opte por definir somente uma linha estratégica competitiva: liderar por
eficiéncia operacional e baixo custo; concorrer por diferenciacdo levando o
consumidor a desejar o produto por este plus ou entdo focar em um determinado

segmento de clientes, linha de produtos ou mercado geografico.

Segundo Kotler (1994), o produto tem ciclo de vida quando os produtos tém vida
limitada, as vendas do produto passam por estagios distintos e cada um coloca
desafios diferentes, os lucros do produto crescem e diminuem ao longo dos
diferentes estagios do ciclo de vida do produto e os produtos requerem estratégias
diferentes de marketing, financas, producdo, compras e de pessoal nos diferentes

estagios de seu ciclo de vida.

3.5.3.4 Precificar o “apelo verde”

A pergunta-chave para precificagcdo a partir do valor percebido pelo consumidor
ou entdo em maximizar os lucros nos estagios iniciais do ciclo de vida do produto

estara em quantificar os beneficios do “apelo verde”.
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A histéria da introducéo de produtos de origem biol6gica no mercado mostra que
somente poucos clientes estdo dispostos a pagar um alto “prémio verde”. Para
adocdo em larga escala, os produtos novos devem se competitivos com 0s seus
alternativos existentes (BACHMANN e RIESE, 2006).

As companhias aéreas tém adotado uma abordagem para quantificar o custo
para neutralizar o efeito estufa causado por uma viagem de avidao (KONINKLIJKE
LUCHTVAART MAATSCHAPPIJ (KLM), 2011), cujo raciocinio foi emprestado para
atribuir um preco aos beneficios de substituicdo de plasticos de origem petroquimica
por P(3HB).

Com base na alocacdo de uma quantidade de combustivel gasta por um
“‘passageiro padrao” em determinada “rota padrdao” até o seu destino de viagem,
calcula-se a quantidade emitida de CO,. Determinou-se o preco de neutralizar um
quilograma de CO, com base na quantidade de &rvores que se precisa plantar para

absorver esta emissao.

Gerngross e Slater (2000) compararam a emissdo de CO, de duas formas de
producdo de PHA a partir de matéria biodegradavel (a planta produz PHA por
intermédio de uma bactéria a partir de acuUcares), com a producdo de alguns
plasticos de origem petroquimica.

Estes autores observaram que um plastico produzido por uma planta é
“verde” de duas maneiras: é fabricado a partir de um recurso renovavel e apos o
descarte, serd biodegradavel. A validade destes argumentos € considerada
discutivel, principalmente por que a biodegradabilidade possui custos ocultos: libera
diéxido de carbono e metano, contribuindo assim para o efeito estufa e, ainda,
porque ha necessidade de grandes quantidades de combustiveis fosseis para extrair
e purificar o polimero das plantas, atingindo valores superiores a demanda de
combustivel fossil para suprir necessidades energéticas e de materiais para a
producédo de quantidades equivalentes de polietileno (Figura 17).

E conclui: “A conclusdo do nosso trabalho é inevitavel: o beneficio para o
meio-ambiente de crescer plasticos em plantas é ocultado por um aumento
injustificaAvel de demanda de energia e emissdes de gases. A resposta é energia

renovavel — onde qualquer esquema para produzir plasticos deveria ir um passo
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além da questéo de efeito estufa: deveria ser uma maneira de reverter a emissao de

gases para a atmosfera”.

/
Demanda de combustivel para producao e energia

Plasticos derivados de plantas requerem mais energia para producao — aumentando a emissao de
gases relacionados com o efeito estufa pelo uso do combustivel féssil — maior que nos plasticos

tradicionais. f :
PLASTICOS ORIGINADOS EM PLANTAS p p ‘
Demanda COMBUSTIVEL FOSSI
Espigas de milho Plastico extraido Solventes destilados (em megajoules por quilo de plastico)
cultivadas, colhidas e da espiga e separados
transportadas até a fabrica utilizang) solventes do plastico Energia Matérias primas
e A o % \ - :
‘ = ‘ = /,.\""'] == \r‘; -
PHA 920
(cultivado na espiga de milho)
Milho ou outras plantas Plantas processadas Agucares fermentados até Lise das membranas das células bacterianas,
cultivadas, colhidas, e para gergr aglcar plasticos no interior das bactérias Polimeros separados, concentrados e

transportadas até a fabrica P secos
] <>
o, ] " f i :; Py
= " ‘-0 = ) 1 = o, =
e R - 81
PHA

(por fermentagao bacteriana)

Milho ou outras plantas Plantas processadas Acucar fermentado Moléculas de acido
cultivadas, colhidas, e para gerar agucar até acido lactico lactico convertidas em

transportadas até a fabrica plasticos
w
\
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Figura 17 - Demanda de combustivel para producéo de energia de processo.
(FONTE: Adaptado de GERNGROSS e SLATER, 2000).

3.5.4 Aspectos de custo

Grande parte dos custos de um produto € definida antes mesmo da sua
elaboracao fisica, pois foram determinados pelo processo produtivo adotado, além
das futuras estratégias de comercializacéo e distribuicdo. E de suma importancia
que este sistema de custo tem capacidade de fazer o produto sobreviver em varios

estagios do ciclo de vida de um produto (ASSEF, 2002).
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3.5.4.1 Componentes de custo

O custo de producdo do P(3HB) a partir de glicose é fortemente dependente
do preco do agucar, que corresponde a quase 29% do custo final (sem se considerar
0s impostos). Os custos de depreciacdo seguem de perto em termos do custo da
formulacdo, com a energia térmica e elétrica representando outros 11%. O custo
total de producdo do P(3HB) foi estimado em US$2,65/Kg P(3HB) (LEE e CHOI,
1998) e uma planta de 100.000-tons por ano, utilizando-se a sacarose como

substrato e combustiveis fosseis.

Custode operacao plantade P3HB
(3.000 toneladas/ano)

9,76%

4,57%
28,41%

® M3o-de-obra
M Overhead

B Matéria prima
B Utilidades

M Efluentes
9,15% 9
39,50% H Depreciagao

8,61%

Custode operacao plantade P3HB
(100.000toneladas/ano)

4,17%
2,02%

0,
25,93% B M3o-de-obra

M Overhead
B Matéria prima
B Utilidades
11,11% 47,93% M Efluentes

M Depreciagao

8,84%

Figura 18 - Segmentacdo do custo de operacdo de uma planta de P(3HB)
(FONTE: CHOI e LEE, 1997)
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Outras estimativas preliminares (BERTRAND, 1992) para uma unidade
autdbnoma que utiliza glicose como substrato e combustivel fossil, apresentaram um
custo de US$ 5,85 por Kg P(3HB) para uma planta com a capacidade de 30.000
toneladas/ano.

Kim e Lenz (2000) também observaram que o custo com substrato contribui
significativamente para o custo total do processo, podendo atingir até 40% do custo
total. Para reduzir os custos com substrato, varias cepas recombinantes, capazes de
utilizar fontes de carbono baratas, e o0 emprego de estratégias de cultivo eficientes
vém sendo utilizadas (LEE et al., 1999). Como fontes de nutrientes de baixo custo ja
utilizadas tem-se melacos de cana e beterraba, soro de leite, Oleos vegetais,
hidrolisados de amido e caseina (LIU; LI; RIDGWAY, 1998), xarope de tamaras
(OMAR; RAYES; EQAAB, 2001), xilose (RAMSAY, 1995), entre varios outros.

Para superar estes problemas econdmicos, € necessario reduzir os custos de
producdo do polimero ou aumentar o seu valor intrinseco. A producdo de
especialidades com alto valor agregado para o mercado, por exemplo, polimeros
biodegradaveis e biocompativeis para uso médico, podem apresentar uma possivel
solucdo para empreendimentos pequenos. Além disso, uma legislacdo ambiental
que tornasse obrigatorio o uso de certa quantidade de polimeros biodegradaveis
contribuiria para o sucesso do produto. O mesmo se aplica aos impostos extras que
recaem sobre embalagens que utilizam materiais convencionais ndo biodegradaveis.
Entretanto, o desenvolvimento de um plastico biodegradavel para o mercado de
commodities poderia ser viavel apenas se houvesse uma reducdo drastica dos
custos de producdo (NONATO, 2001). Diversas abordagens foram tentadas ou
sugeridas com este objetivo em mente, tais como misturar o polimero com materiais
de custo mais baixo (inorganicos tais como cloreto ou carbonato de célcio, fibras
naturais e derivados de celulose, amido e algumas resinas convencionais),
otimizacdo da sintese, incluindo aspectos da engenharia de fermentacéo
(ACKERMANN e BABEL, 1998; GROTHE; MOO-YOUNG; CHISTI, 1999; LEE e
CHOI, 1998; NAYLOR e WOOD, 1999), uso de matérias primas mais baratas (KIM,
2000), selecdo e melhoramento genético de cepas bacterianas (SILVA e GOMEZ,
1998; RENNER; SCHELLAUF; BRAUNEGG, 1998; INSTITUTO DE CIENCIAS
BIOMEDICAS 1998a, b), producéo de plantas trangénicas (JOHN e KELLER, 1996;
POIRIER; NAWRATH; SOMMERVILLE, 1995), e etapas de otimizacdo da
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recuperagdo e purificagdo (BUENO NETTO et al., 1993; DERENZO et al., 1993;
HAHN et al., 1994; HOLMES e LIM, 1984 e 1990). Com estas consideragfes em
mente, o modelo proposto aqui podera levar os polimeros biodegradaveis da

condicdo de uma mera curiosidade, a um auténtico mercado de commodities.

Em estudo recente, foi apontado o potencial técnico de PHA substituirem
12,5% dos plasticos petroquimicos, representando um volume mundial da ordem de
28 milhdes de toneladas com base no consumo global de plasticos em 2007 (SHEN;
HAUFE; PATEL, 2010). Entretanto, um dos fatores limitantes para que PHA atinjam
essa condicdo é o elevado custo de producdo (CHOI e LEE, 1999). Analises
econbmicas do processo de producdo sdo fundamentais para avaliar a viabilidade
atual da producédo, bem como o desempenho de processo que necessita ser atingido
para viabilizar a producdo comercial. Por outro lado, a andlise de vias metabdlicas
(TRINH; WLASCHIN; SRIENC, 2009) representa uma importante ferramenta para
avaliar o potencial de melhoramento genético das linhagens bacterianas ou ainda
dos bioprocessos.

Diversas avaliacbes econdmicas foram realizadas em relacdo a producao de
P(3HB) em bactéria recombinantes ou nao (LEE e CHOI, 1998; LEE, 1997; CHOI e
LEE, 1997; CHOI e LEE, 1999). Aspectos econdmicos da producdo de P(3HB)-co-
3HV (CHOI e LEE, 2000) e de PHAsyc. (HAZENBERG e WITHOLT, 1997; KONING

et al., 1997) também tém sido avaliados.

Trés fatores foram identificados como os mais importantes componentes do
custo de producao de PHA: (i) retorno do capital investido na planta de producéo; (ii)
substratos utilizados para producdo, em especial a fonte de carbono e (iii) separacao
e purificacdo do produto. A produtividade do processo tera forte influéncia sobre o
item (i), o fator de conversdo do substrato em produto sobre o item (ii) e as
operacdes unitarias escolhidas, ou seja, a estratégia de separacdo e purificacéo,
sobre o item (iii)) (KONING et al., 1997).

A fonte de carbono é responsavel por 30 a 50% dos custos de producao de
P(3HB) (CHOI e LEE, 2000). Assim, 0 processo de producao desses polimeros deve
ser baseado em linhagens bacterianas altamente eficientes na conversédo da fonte
de carbono no produto. Além disso, o custo dessa fonte de carbono deve ser o

menor possivel. Por esse motivo, diferentes trabalhos tém avaliado o uso de
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diferentes tipos de residuos agroindustriais como estratégia para a reducdo dos
custos de producédo desses polimeros (HASSUANI; LEAL; MACEDO, 2005).

Apesar de ser feito com base em outra matéria prima, ha evidéncias que
tamanho € importante (CHOI, 2007) para amortizar o investimento. A figura 19
demostra o efeito da escala de producdo no preco final do P(3HB), utilizando na
primeira figura a A. eutrophus e na segunda E. coli recombinante com o método de
recuperacédo a base de surfactante hipoclorito.

A B B &-

Custo de producdo (USS/Kg PHB)
Custo de produgdio (USS/Kg PHB)

y

1 T T f_' 1 T T 7
0 5 1015 20 25 30 1000 0 b 10 15 20 25 30 1000

Escala de Fermentacéo (mil ton fano) Escala de Fermentag&o (mil ton fano)

Figura 19 - Efeito de escala de producéo no custo final de producéo de P(3HB), do lado esquerdo
com

A. eutrophus e do lado direito com E.coli recombinante
(FONTE: CHOI, 1997)

3.5.4.2 Custos diretos e indiretos

E atil distinguir entre custos diretos e custos indiretos. Custos diretos s&o
custos correlacionados diretamente ao produto, n&o necessitando rateios.
Compreendem gastos com matérias-primas e com o salario do pessoal de producéo,
por exemplo.

Custos indiretos sdo custos nao plenamente identificados com o produto.
Exemplos s@o o aluguel da fabrica, o salario do porteiro e a conta de agua do
complexo industrial. Estes custos indiretos precisam de alguma forma ser

computados no custo final do produto e ha varios métodos para fazer isto.
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3.5.4.3 Custeio por absorcao ou por atividade

O método de custeio do custo determina como os custos devem ser levados
ao objeto final, no nosso caso o produto de P(3HB).

O método tradicional € o custeio por absorcdo: algum critério (como
percentual do faturamento) determina a alocacdo dos custos indiretos aos produtos
finais. Para determinar a lucratividade de cada produto, este critério distorce a
realidade e pode levar a decisbes erradas em termos de volumes a serem
produzidos.

Como os custos indiretos com o0 passar dos anos se tornaram muito

significativos no total geral das industrias, havia necessidade de melhor controla-los.

Na década de 90, Cooper e Kaplan (1988) publicaram um novo modelo de
custeio, baseado em atividades. Trata-se do método ABC (Activity Based Costing).
Diferente do método de absorcdo, neste método a ldgica € voltada para o custeio
das atividades que geraram 0s custos e despesas e para 0S motivos principais de
suas geracOes (os chamados direcionadores de custos de atividades). Segundo os
autores, a obtencdo de dados mais precisos deve se concentrar nos itens mais
custosos, aqueles cujo consumo varia muito por produto ou classe de produtos e sao
alocados através de uma chave Unica, pois a complexidade do sistema ABC quando
comparado com o sistema tradicional de absorcdo, justifica a sua utilizacao

detalhada com parcimonia.

3.5.4.4 Influéncia do Cambio

No ambito internacional, a taxa de cambio impacta consideravelmente na
competitividade. Como mostra a figura a seguir, o cambio para 1 USD tem flutuado
no ultimo ano de R$ 1,82 em maio de 2010 até o ponto mais baixo de R$ 1,57 no
més de margo de 2011 — uma diferenca de 13,7%, com uma tendéncia de declinio
constante. O comportamento do US$ versus EURO mostra a mesma tendéncia,
porém com uma flutuacdo de 17,8% no periodo. O Real versus EURO apresenta

uma tendéncia mais estavel, com flutuacdo de 9,6% no mesmo periodo.
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Figura 20 - Flutuag&o do cambio de Real versus Euro e USD no Ultimo ano.
(FONTE: VEXTRA, 2011.)

3.5.4.5 Opcdes de financiamento e custos financeiros

Para investimentos em ativo imobilizado, o Banco Nacional de
Desenvolvimento Social (BNDES, 2011) oferece uma Taxa de Juros de Longo Prazo
- TILP. Esta taxa foi instituida pela Medida Provisoria n® 684, de 31.10.94, publicada
no Diario Oficial da Unido em 03.11.94, sendo definida como o custo basico dos
financiamentos concedidos pelo BNDES. Posteriores alteracdes ocorreram atraves
da Medida Proviséria n® 1.790, de 29.12.98 e da Medida Provisoria n° 1.921, de
30.09.99, convertida na Lei n® 10.183, de 12.02.2001.

A Taxa de Juros de Longo Prazo - TJLP tem periodo de vigéncia de um
trimestre-calendario e é calculada a partir dos seguintes parametros:
| - meta de inflagdo calculada pro rata para os doze meses seguintes ao primeiro
més de vigéncia da taxa, inclusive, baseada nas metas anuais fixadas pelo

Conselho Monetario Nacional; e Il - prémio de risco.
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A TJILP é fixada pelo Conselho Monetario Nacional e divulgada até o ultimo
dia util do trimestre imediatamente anterior ao de sua vigéncia. Atualmente, esta em
6% ao ano + 0,38% de IOF (Imposto sobre Operacfes Financeiras). Para efeito de

calculo, ficamos com 6% ao ano.

Para financiar fluxo de caixa, um empréstimo bancario possa ser requerido.
Encontramos juros de 1,5% ao més + 0,38% de IOF, conforme a taxa média dos
bancos em vigor para empresas de grande porte. Significa uma taxa de 20% a base
anual. (BANCO CENTRAL, 2011)

3.5.4.6 Aspectos tributarios

Ha impostos diretos e indiretos, cobrados por municipio, estado ou
Federacdo. O sistema brasileiro estd entre os mais complexos do mundo e a sua
tributagédo entre as mais elevadas. Conforme estudo divulgado, denominado "Paying
Taxes 2011", elaborado pela Pricewaterhouse Coopers, o Brasil ocupa a 1522

posicdo entre 183 paises pesquisados quanto a complexidade do sistema tributéario.

Country rankings by ease of paying taxes

E=ES (selecta couty °J
Braszil
Rankings are out of 183 economies surveyed
Ease of paying
e 152
Number of
payments

Time to comply ™
ranking
Total tax rate
(TIR) ranking

Figura 21 - Posi¢éo brasileira no estudo Paying Taxes 2011
(FONTE: PWC, 2011)

Na analise dessa complexidade foram considerados a carga fiscal, a
quantidade de excecdes e 0 tempo gasto na execucdo de obrigacdes acessorias.
Segundo esse estudo, o Brasil continua sendo o campeao mundial no dispéndio de

tempo para cumprimento das obrigacdes tributarias.
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Os impostos diretos incidem diretamente sobre o preco de venda. Podem ser

calculados “por dentro” ou “por fora”. Os impostos indiretos incidem sobre o lucro da

empresa sao calculados por fora.

Os impostos diretos relevantes para uma producéo de P(3HB) séo:
ICMS (Imposto sobre a Circulacdo de Mercadorias e Servicos de Transporte,
Telecomunicacdes e Energia Elétrica)) é o principal tributo estadual. E um
imposto ndo-cumulativo, 0 que significa a possibilidade de aproveitamento dos
créditos gerados em cada etapa da comercializacdo. Ha varios fatos geradores.
A sua aliquota depende do local de producdo e de comercializacdo e o calculo
deve ser feito “por dentro”. E fundamental observar que a legislacio é complexa
e esta constantemente em atualizacdo. A isencdo de ICMS dos produtos
resultantes da industrializacdo de cana-de-acucar em S&o Paulo foi revogada em
dezembro de 2009. (SAO PAULO, 2011).
IPI (Imposto sobre Produtos Industrializados) € um imposto federal. As aliquotas
sao diferentes por produto e aplicadas sobre o preco total de venda (imposto
externo). E importante se atentar para a relacdo de produtos isentos do imposto,
nas relacbes emitidas pela Receita Federal. Calculamos com IPI de 5%, por
analogia com os plasticos de origem petroquimica. (BRASIL, Ministério da
Fazenda, 2011).
COFINS (Contribuicéo para o financiamento da Seguridade Social), com base na
receita bruta, exceto sobre as parcelas de IPI, calculado “por dentro” com
aliquota de 7,6% no caso de enquadramento no regime de Lucro Real (veja a
definicdo a seguir no IRPJ).
PIS (Programa de Integracdo Social). No caso de opcdo pelo Lucro Real, a
aliquota do PIS é de 1,65%.

No caso de alguns impostos, podem ser feitas deducdes da base de célculo da

Receita sobre alguns pagamentos feitos a outras pessoas juridicas e diretamente

ligados a producado dos servigos produtos, de tal forma que a aliquota efetiva passa

a ser inferior. Essas deducdes ou recuperagdes do chamado PIS ndo cumulativo e

COFINS nao cumulativa acabam representando um percentual igual ou menor a

1,65% ou 7,6%, dependendo dos custos de cada empresa. Apos apurado o valor a
recolher do PIS/PASEP e COFINS no LUCRO REAL, os percentuais de 1,65% e

7,6% aplicados sobre as Notas Fiscais de ENTRADA de insumos e materiais para
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revenda (e de despesas de energia elétrica para industrias), podem ser descontados
dos valores a pagar.

Além de tributacdo sobre venda, ha também tributacdo de lucro, através dos
chamados impostos indiretos federais. Destacamos:

e |IRPJ (Imposto de Renda Pessoa Juridica). Ha trés regimes possiveis. Pelo
tamanho da operacéo, a usina se enquadra no regime de Lucro Real (por ter um
faturamento acima de R$ 48 milh&es por ano). O célculo de IRPJ é de 15% sobre
os primeiros R$ 20.000,00 de lucro por més e de 25% sobre o restante.

e CSSL (Contribuicdo Social sobre o Lucro). E de 9% sobre o lucro liquido para
empresas no regime de Lucro Real.

Lucro € um indice de resultado, cujas variagcdes sao elucidadas no caput

seguinte.

3.6 A escolhados softwares de apoio

3.6.1 Metatool

Para simular o modelo metabdlico, foi utilizado o programa Metatool
(PFEIFFER et al., 1999), que pode ser encontrado e baixado sem custo da internet
(FRIEDRICH-SCHILLER-UNIVERSITAT JENA, 2011). Utilizaremos a versdo 5.0,
que foi remodelado por Von Kamp e Schuster (2006), incorporando a versao original
as mais recentes abordagens de calculo de modos elementares em redes de

reacdes bioquimicas.

Com o objetivo de se identificar a estrutura de uma rede metabdlica que liga o
fendtipo celular a seu respectivo genétipo, tornou-se Util realizar a analise dos fluxos
metabdlicos. Esta andlise permite decompor uma rede complicada composta de
reagles interligadas em uma estrutura de caminhos metabdlicos organizados de
forma singular.

Desde o estabelecimento do conceito de analise de modos elementares em
1994 (SCHUSTER e HILGETAG, 1994), houve um esforco para se tornar 0s

algoritmos mais eficientes. Uma das estratégias utilizadas foi a reducéo do tamanho
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da matriz estequiométrica utilizada no calculo dos modos elementares. Ao se
detectar espacos nulos na matriz estequiométrica, que corresponde a producéo ou o
consumo de metabdlitos ndo balanceados que nao proviam de fontes ou destinos
identificados, estas foram automaticamente removidas da rede uma vez que seus
fluxos combinados era sempre nulo. (REDER, 1988; SCHUYSTER e SCHUSTER,
1991).

A tabela 13 mostra os diferentes softwares utilizados na analise de modos

elementares e suas plataformas, quando aplicavel.

Tabela 13 - Mencao de diferentes softwares utilizados na andlise de modos elementares.

METATOOL Pfeiffer et al. 1999

COPASI 2000

GEPASI 2001

FluxAnalyser | Klamt 2003 ambiente Matlab
ExPAs Bell e Palsson 2005 |ambiente Matlab
SNA Wagner 2004

SNA Urbanczik e Wagner 2005/ Mathematica
METATOOL Von Kamp e Schuster 2006|C e Matlab
CellAnalyzer |Klmat et al. 2007

3.6.2 SuperPro Designer™

Seguindo o exemplo do Heinzle, os autores Biwer e Cooney (2006), Choi e
Lee (1997), Martinez, Gossweiler e Varela (2009), Klein-Marcuschamer et al. (2010)
e Dias et al. (2010) utilizaram o software SuperPro Designer™ para o desenho de
processo, 0s balancos de massa e energia e a avaliacdo econémica. O software foi
desenvolvido por Demetri Petrides como objeto de tese de Doutorado e esta sendo
comercializado através da sua companhia, Intelligen Inc., Scotch Plains, Nova
Jersey, EUA.

Um software de simulagdo de processo € composto de uma série de
algoritmos, capazes de modelar matematicamente o desempenho das operacdes
unitarias de um processo produtivo. Pode descrever varios fendmenos bioldgicos,
quimicos e fisicos e obter informacfes de bancos de dados com propriedades de
materiais e equipamentos (EVANS e FIELD, 1988).
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Gorczynski (1978) define um software de simulagdo como “um programa que
possibilita ao usuario a simulagdo de comportamento de uma planta quimica”,
deixando claro qual o berco deste tipo de programa. Para poder aplicar este tipo de
software de simulacdo de processo em ambientes biotecnolégicos, houve
necessidades de superar diversos desafios (SHANKLIN e colaboradores, 2001):

e Em primeiro lugar, operacdes unitarias Unicas precisam ser adicionadas ao
software, tais como fermentadores, homogeneizadores, centrifugas, filtros e
colunas de cromatografia. Estas operagcdes nem sempre sdo bem
caracterizadas e trabalham mais com fendbmenos fisicos e biol6gicos do que
com principios de equilibrio de fases.

e Processos biol6gicos envolvem matérias primas e produtos finais menos
conhecidos e padronizados como células e proteinas para quais as
propriedades fisicas ou até as estruturas ainda ndo sdo conhecidas. Ainda, ha
substratos de composic¢ao variada como farinha de soja ou fermento que sao
adicionados ao processo.

e Em terceiro lugar, a industria farmacéutica utiliza de forma integrada
processos em batelada e processos semicontinuos. A intercalacdo destes
dois tipos é dificil de similar corretamente.

e Por dltimo, a limpeza e esterilizacdo de equipamentos e produtos finais sdo
pré-requisitos para homologar os produtos finais. O software de simulacao
precisa integrar os materiais e equipamentos e a escala para operacoes

“clean-in-place” (CIP) and sterilize-in-place (SIP).

Como comenta o Shanklin e colabroadores (2001) no mesmo artigo, ha
informacdo limitada disponivel a respeito da comparacdo entre os softwares
disponiveis. Quem publicou mais sobre o assunto foram na sua grande maioria, as
empresas de softwares comercializados no mercado ou entdo, académicos que

desenvolveram seu proprio software, aberto ao publico (“Open Source’).

O mercado comercializa varios programas de simulagdo de processo, mas
somente alguns destes sao apropriados para processos biotecnoldgicos. Um numero
ainda menor combina a capacidade de simulacdo com sequenciamento de

processos paralelos dentro do mesmo processo. Gosling (2005) compara alguns
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softwares comerciais capazes de simular de fluxos de processo em bateladas para

eventos discretos.

Tabela 14 - Softwares comerciais para simulacéo de processo e as suas aplicacées.

Balanco de Massa Vv Vv

Balango de Massa e Energia Vv \') \')

Batelada - evento discreto Vv Vv \')

Processo continuo Vv \') \')
Processo dinamico \) \)

(FONTE: GOSLING, 2005)

O ExtendSim é comercializado pela Imagine That Inc. (EXTENDSIM, 2011). O
software oferece um ambiente de simulagéo para processos em batelada. Dos trés,
é a versdo mais basica em termos de possibilidades, por um custo compativel. E

muito usado em ambientes académicos e em menor proporcao por empresas.

A Aspen Technology (Advanced System for Process Engineering) oferece
simuladores de processo desde 1981, com um sistema acoplado de avaliacéo
econdbmica, desenvolvido inicialmente no MIT (Massachusetts Institute of
Technology) por L. Evan (Aspentech, 2011). O pacote ASPEN Plus para processos
guimicos criou um simulador dedicado para bioprocessos, que foi depois substituido
pelo Batch Plus, um ambiente de simulacdo baseado em processos em batelada. O
Gltimo lancamento da Aspen Technology, AspenONE®, inclui as ferramentas para
gerenciamento da cadeia de suprimentos e para seguenciamento avancado. A
Aspen comprou um simulador concorrente, a HYSYS, ferramenta lider de mercado
para projecao, otimizacdo e gestado de instalacdes de producéo de petréleo e gas e
refinarias de petréleo — também integrada no AspenONE®.

A utilizagédo deste software requer um alto investimento financeiro, além de um
conhecimento de programas de simulagcdo mais apurado. A combinagcéo dos dois
elementos cria uma barreira consideravel para uma ampla ado¢do em usinas de

alcool e acucar.

A Biopharm Services oferece um software denominado BioSolve (BIOPHARM, 2011)
uma ferramenta baseada em Microsoft Office Excel, que pode ser utilizada para

simulacdo de custos e de processo. O programa foi projetado para processos
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biofarmacéuticos. O banco de dados, portanto, tem uma limitacdo de uso para
processos da industria de alcool e acucar e necessitaria de uma customizagéo

ampla.

Aspen Plus e outras ferramentas semelhantes foram projetadas visando os
processos do tipo petroguimico. Como resultado, tais programas exigem uma
guantidade enorme de dados antes mesmo de iniciar os calculos. Trata-se de um
desafio para as industrias que processam materiais complexos, tais como a
conversdo de biomassa, uma vez que ndo existem propriedades fisicas confiaveis
ou tais propriedades ndo podem ser calculadas e/ou mensuradas para tais materiais.

O SuperPro tem sua origem nos Bioprocessos, o que elimina o problema
mencionado acima, no Aspen Plus. O uso de modelos empiricos ou de modelos
construidos através de atalhos (“short-cuts”) para a maioria das operacdes unitarias

permite aos usuarios modelarem rapidamente e avaliarem tais processos.

O SuperPro Designer™ da Intelligen combina a definicAo de processo,
capacidade de célculo e seqlienciamento em um programa a um preco acessivel
para pequenas e médias industrias. Oferece, ainda, um banco de dados padréo ou a
opcao de customizacdo de um banco de dados para registrar equipamentos e
utilidades nas quantidades disponiveis. O software foi projetado para atender as
demandas especificas de simulacdo de operacfes unitarias e processos
biotecnoldgicos. E facil de operar por pessoas n&do-especializadas e traz uma
variedade ampla de relatérios econémicos o0 que elimina a necessidade de exportar
dados para outra ferramenta com o objetivo de realizarem-se os célculos de analise
de custos.

A Intelligen combina SuperPro com um programa de sequenciamento
SchedulePro, que foi projetado para atender as unidades com processos multiplos,

multipropésitos ou em batelada.

O programa possibilita a construcdo de um fluxograma que contenha
operacdes unitarias e reatores bioquimicos comuns na industria do acucar e alcool,
na fabricagdo de biopolimeros e também opera¢gdes muito comuns na industria de
especialidades quimicas e farmacéuticas. Permite definir componentes puros e

misturas (“stock mixtures”), que se aproximam suficientemente bem de sdlidos e



83

liguidos de composicdo complexa (bagaco, hemicelulose, celulose e lignina, entre
outros), assim como condi¢cdes de vapor a ser utilizado. A base de dados ja
incorpora indices econémicos frequentemente utilizados para calculos de ampliacéao
de escala, analise econdmica, possibilita a eliminacdo de gargalos na producéo,
além de produzir sequenciamento de operacdes, o que em si, ja representa uma

otimizacao inicial do processo de producéo.



84

4 MATERIAS E METODOS

O capitulo de materiais e métodos foi organizado seguindo um raciocinio
modular e sequencial para a obtencdo dos dados. Em primeiro lugar, foi definida a
usina padréo para obter dados de bagaco e excesso de bagaco disponivel. Depois,
através da utilizacdo do Metatool e os experimentos praticos, dados foram obtidos
para definicdo da rota metabolica, do teor de P(3HB) por unidade de xilose e da
produtividade do processo.

Através da obtencdo dos dados do teor de P(3HB) e da disponibilidade de
bagaco na usina padrao foi possivel a elaboragdo dos cenérios para simulacao. Os
cenarios e os dados de produtividade do processo foram colocados no SuperPro
Designer™ para o projeto do processo da unidade produtiva e o dimensionamento
dos equipamentos. O SuperPro Designer™ forneceu uma base de dados para a
parte dos custos da andlise econbmica, calculados nos diversos cendrios em
planilhas. Pesquisou-se qual a possivel receita e quais os indicadores financeiros
para responder a pergunta se a producdo de P(3HB) a partir de xilose poderia

agregar valor no contexto de uma biorefinaria.

4.1 Cenéarios metabdlicos

4.1.1 Metatool

Para se estimar o valor da eficiéncia maxima teorica de conversédo da xilose
em P(3HB), um modelo metabdlico foi proposto no qual foram consideradas vias do
metabolismo central de carboidratos, biossintese de biomassa celular e de formacéo
de P(3HB). Para simular o modelo, o programa Metatool foi utilizado. O programa
analisa e constréi vias metabdlicas a partir de dados bioquimicos e/ou seqiiéncias
gendbmicas. A metodologia adotada para o desenvolvimento desse programa é
baseada no conceito de modos elementares de fluxos. A obtencdo desses modos
elementares de fluxos permite testar se conjuntos de enzimas formam uma via
metabdlica consistente, principalmente compreendendo o direcionamento das
reacOes, a irreversibilidade. A partir da analise de um conjunto de vias metabdlicas,

0 programa gera regides admissiveis de distribuicAo de fluxo em estado
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estacionario, fornecendo as possiveis vias metabdlicas juntamente com o0s

respectivos fluxos das enzimas responsaveis pelas reacgoes.

4.1.2 Método de Ensaio

A conducédo de um ensaio com alto teor inicial de células foi realizado atraves
de um método modificado a partir do ensaio descrito por Takahashi (1998): 100 g de
bagaco foi tratado com uma solucdo de acido sulfarico a 1% (massa), a uma
temperatura de pelo menos 120 °C a 1 atm por 40 min. O pH foi ajustado a 10 com
Ca(OH), na temperatura ambiente, e em seguida neutralizado com H,;SO4. O
precipitado de gesso foi removido através de filtragdo com papel filtro Whatman n°1.
O meio foi filtrado através de um filtro de membrana pré-esterilizado de 0,2 Apm
antes da inoculacdo. O hidrolisado foi concentrado reduzindo-se o seu volume inicial
cinco vezes antes da calcificacdo através de evaporacdo no baldo rotativo a 70 °C.
O cultivo foi realizado em biorreator B. Braum BIOSTAT B com volume util de 4,5
litros. Foi realizado cultivo em batelada alimentada. Inicialmente, as células foram
cultivadas em hidrolisado n&o concentrado, suplementado com diferentes sais
minerais de forma a constituir um meio de cultura balanceado para a multiplicacéo
celular. Nas etapas seguintes foi alimentado o hidrolisado concentrado 5 vezes. As
condicdes de cultivo foram controladas a 30 °C, pH 7,0 e oxigénio dissolvido acima
de 30% da saturacao.

4.2 Capacidade de producéo

Foi definida uma usina padrdo para este estudo. Nesta usina padréo, foi
definida a quantidade de xilose disponivel utilizando-se trés métodos de pré-
tratamento. Assim, trés cenarios de capacidade de producdo foram determinados,
conforme exemplificado na metodologia de calculo abaixo para um teor de xilose de

17,3% e a utilizagdo do excesso de baga¢o de uma Unica usina padrao.
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Tabela 15 - Metodologia de calculo da capacidade produtiva da planta de P(3HB), com bagaco pré-
tratado com explosdo a vapor sob alta presséo, utilizacdo das folhas e pontas para
gueima e producéo de alcool segunda geracao.

Dados Linha
usina padrdo 1 1
toneladas de cana por hora 500, 2
horas por ano 4320, 3
teor de umidade do bagaco 50% 4
teor de sélidos no bagaco 50%| 5
teor de xilose (base seca com explosdo a vapor de alta pressao) 173% 6
kg bagaco excedente / tonelada de cana utilizando queima de residuos agriculos 45, 7
de folha e pontas é utilizada para co-geragdo de vapor e energia 50%
do bagago é pré-tratado com explosdo a vapor para obter glicose 100%| 9
xilose seria descartada e foi separada do caldo 100%, 10
Taxa de conversao: 4kg xilose para produzir 1 kg de PHB 26% 11
Taxa de recuperagdo no processo downstream 90% 12
Cdlculos
=(2)*%(3) toneladas de cana por ano 2.160.000| 13
=(7)*(13) toneladas de excedente de bagago na usina padrdo 97.200 14
= (5)*(6)*(14) toneladas de xilose por ano, base seca 8.408| 15
=(11)*(15) toneladas de PHB produzido na fermentacdo 2.186| 16
=(12)*(16)

4.3 Modelagem e simulacdo do processo de producgéo

O software SuperPro Designer™, versdo 8.0 licenca completa, foi utilizado
para construcdo do fluxograma do processo biotecnologico de transformacdo de
xilose e outras matérias primas em P(3HB) como produto final para construcao dos

balancos de massa e energia para cada um dos cenarios.

O software é baseado no conceito de operacfes unitarias. Uma operacdo
unitaria € definida como um conjunto de a¢des que acontecem dentro de um
equipamento. Esta diferenciacdo entre operacdes unitarias e acdes € importante
para processos em batelada ou semi-continuos. Para processos continuos, a
operacao unitaria se resume a uma Unica acdo. No processo em batelada, uma
operacdo unitaria € composta de acdes como carregar, aquecer, reagir, resfriar,
descarregar. A linha de corte entre as operacfes unitarias, indicando o término de
uma operagao unitéria e o inicio da proxima, foi definida pelo usuario. Determinou-se
levando dois fatores em consideracdo: o término de um estagio de processo (por
exemplo: fermentacdo) ou entdo, a transferéncia integral do conteddo de um
equipamento para outro.

Apbs a definicdo das operagdes unitarias do processo e as agdes pertinentes

para cada equipamento, os fluxos operacionais foram adicionados. O programa
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distingue trés tipos de fluxos, que conectam as operac¢des unitarias, formando um
processo produtivo: fluxos de entrada (matéria prima), de saida (produto) e fluxos

intermediarios.

Tabela 16 - Dados de simulacao de processo

1,0 xilose = 0,26 biomassa + 0,48 CO, + 0,26 PHB

min max

Xt Total de biomassa 35 37,5 40 g/L
% PHB contido no biomassa 50%

t Tempo de permanéncia no reator para fermentar 72 horas

Pps Recuperagdo do downstream 90%

Y pss real Teor de PHB / xilose 0,26 g/g
Dias de trabalho por ano 330
Densidade do mosto no reator de fermentagdo 1,18
Capacidade de produgédo - cendrio 1 2.000 toneladas/ano
Capacidade de produgdo - cendrio 2 15.000 toneladas/ano
Capacidade de produgédo - cendrio 3 35.000 toneladas/ano
Produtividade 0,36 gl/h
Quantidade de xilose requerida para produgdo de 2.000 8.547,01 toneladas/ano
Numero de bateladas 110 bateladas
Quantidade de xilose requerida para produgdo de 1 batelada 77,70 toneladas/batelada
Volume do xilose 65,98 m3/batelada
Volume de PHB no final do processo de fermentagdo 17,5 18,75 20 g/L
Substrato 67,31 72,12 76,92 g/L de xilose
Agua 932,69 927,88 923,08 g/L de 4gua

0,07 0,07 0,08 tonelada/m3 de xilose

Volume por batelada 1.154,40 1.077,44 1.010,10 ma/ batelada
Volume por 110 bateladas 126.984,13 118.518,52 111.111,11 ma/ 110 bateladas

O processo de fabricacdo do P(3HB) foi baseado em Nonato et al. (2001),
adaptado para xilose como matéria prima. O numero de fermentadores em cada
cenario € determinado pela quantidade de xilose a ser processada neste cenario e a
taxa de conversdo. O tamanho méximo de cada fermentador é de 450 m?®
determinado pela aeracdo da mistura. Os fermentadores sdo fechados, aerados, de
aco inox SS316 e operam em batelada pelo tempo determinado pela produtividade
do processo.

A secdo de Fermentacdo termina com a transferéncia do liquido para o

tanque.

O processo de extracdo e purificagdo do biopolimero foi baseado em Choi e
Lee (1997), pelo método de digestdo por surfactante hipoclorado. As células
presentes no caldo fermentado foram separadas por um processo de centrifugacgéo.
Uma solucéo surfactante (1%, p/v) foi adicionada a biomassa e misturada por 1 hora
a 25 "C no tanque de residéncia. Posteriormente, a digestao hipoclorada ocorreu da
maneira flow-through. Os granulos de P(3HB) foram separados da biomassa por
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centrifugacédo, lavados com agua e secados no spray dryer. O numero de reatores

foi calculado baseado nos parametros de processo.

As simulacdes no SuperPro Design foram realizadas a partir de dois
diferentes cenarios. O primeiro foi baseado nos resultados de Lopes, 2010 e o
segundo a partir das projecbes realizadas nesse trabalho para velocidades
especificas de formacdo de biomassa maiores. A Tabela 17 mostra os valores

empregados para os calculos das vazdes das correntes.

Tabela 17 - Cenérios de produtividade

(g/Lh) (h) (a/L) (a/L) (%) (9/9)

1 - Real (baseado em 0,28 72 20 20 50 0,26

LOPES, 2010)
2 - Otimizado 1,11 63 30 70 70 0,3

Diante desses valores, foram considerados 330 dias no ano, totalizando 7920
horas anuais. Para o primeiro cenario obteve-se 110 bateladas anuais, enquanto
gue para o segundo cenario, 125. As reacdes estequiomeétricas consideradas no

reator foram:

Xilose = 0,26 Biomassa + 0,26 P(3HB) + 0,48 CO,

Equacgéo 1 — Primeiro cenério

Xilose = 0,11 Biomassa + 0,30 P(3HB) + 0,59 CO,
Equacgéo 2 — Segundo cenério

4.4 Analise setorial e benchmarking

A Fiesp e a Serasa disponibilizam em parceria indicadores econdmico-
financeiros, que permitem aos industriais avaliarem a gestdo econémico-financeira
de suas empresas quanto a rentabilidade, nivel de atividade, estrutura de capitais,

capacidade de pagamento de dividas e gestdo do capital de giro-—
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comparativamente as empresas do mesmo setor e porte, em S&o Paulo e no Brasil
(FIESP, 2011).

A classificacdo se baseia em enquadramento no CNAE. A sigla CNAE significa
Classificacdo Nacional de Atividades EconOmicas, tabela desenvolvida sob a
coordenacao do IBGE, de forma compativel com a International Standard Industrial
Classification — ISIC, terceira revisdo aprovada pela Comissdo de Estatistica das
Nacdes Unidas em 1989 e recomendada como instrumento de harmonizacdo das
informagdes econdmicas em ambito internacional. E um instrumento padrdo de
classificacdo para identificacdo das unidades produtivas do Brasil, sob o enfoque
das atividades econémicas existentes (MATO GROSSO (SEFAZ), 2011).

Foram observados os seguintes enquadramentos:
- A fabricacao de alcool etilico, anidro e hidratado por processamento da cana-de-
acucar na secao C (Industrias de transformacéo), subclasse 1931-4/00 (Fabricacéo
de Alcool) no Grupo de Fabricacdo de biocombustiveis.
- A producéo de bagaco de cana-de-acglcar e outros desperdicios da industria de
acucar bem como a fabricacéo de derivados e subprodutos da fabricacdo de acucar
entra na subclasse 1071-6/00 no Grupo de Fabricacéo e Refino de Acucar.
- A fabricacdo de polietilenos, polipropilenos, copolimero de etileno e acetato de
vinila (EVA), policloreto de vinila (PVC), poliamidas, poliestireno, resinas celulésicas,
resinas vinilicas, resinas de petrdleo, etc. é classificado como fabricacdo de resinas
termoplasticas no 2031-2 dentro do grupo de Fabricacdo de Resinas e Elastdmeros.
- A geracdo de energia elétrica de origem hidraulica, térmica (carvao, gas, diesel,
combustiveis renovaveis, etc.), nuclear, edlica, solar, etc. se enquadra no item 3511-
5/01 de Geracédo de Energia elétrica.
- Por fim, a subclasse 3530-1/00 representa as atividades de producéao,
armazenagem e distribuicdo de vapor e agua quente para aquecimento, energia
motriz e outros fins; a producédo e a distribuicdo de ar condicionado e a producao e

distribuicdo de agua gelada para fins de resfriamento (CNAE, 2011).
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45 Viabilidade econbmica

4.5.1 Definicao dos cenérios de preco

Por observar que o produto se encontra em um estagio inicial de ciclo de vida, foi
elaborado um primeiro cendrio de preco, chamado “preco prémio”. E uma média de

precos hoje cobrados pelos produtores de biopolimeros.

Por ndo ser possivel saber por quanto tempo o produto estard no ciclo de vida
inicial, foi elaborado um segundo cenario para o estagio de maturidade de produto,
novamente baseado no método de precificacdo a partir da concorréncia. Este
cenario chamou-se de “Preco Mercado Maduro”. O valor de cada produto-substituto,
a base de petroleo, foi obtido da revista Plastico Moderno (2011). Para obter o preco
meédio ponderado de P(3HB), baseado nestes valores, calculou-se a participacédo do
mercado de cada produto-substituto no mercado de P(3HB), utilizando o tamanho do
mercado para cada produto, multiplicado pela taxa de substituicdo do P(3HB). Ainda,

foi calculado um acréscimo neste preco por ser um produto com crédito de carbono.

4.5.2 Aspectos de custo

O custo total do produto foi obtido considerando-se o investimento em capital,
depreciado uniformemente em dez anos e o custo de producao.

Para chegar ao custo total anual de comercializacdo de P(3HB), foram
adicionados o0s custos com a estrutura organizacional comercial, administrativa e

financeira, custos de publicidade e propaganda, bem como os juros e impostos.

4.5.2.1 Custeio do processo produtivo

O custo de producéo foi composto dos custos de matérias-primas, mao de
obra operacional e supervisao, utilidades, manutencéo, suprimentos e operacao e de
laboratorio. As estimativas desses valores foram baseadas nos parametros:

concentracdo do produto, produtividade e rendimento. A concentragdo do produto é
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definida como massa de produto por volume de mosto fermentado, a produtividade
como massa de produto dividida por volume de mosto fermentado por unidade de
tempo necessario para essa producao e o rendimento (Ypugirc) COMO sendo a massa

de produto pela massa da fonte de carbono.

Essa metodologia possibilita a estimativa do custo total de produgcdo e permite a
comparacao deste parametro para diferentes cenarios. Sua escolha foi devido a
possibilidade de sua utilizacdo, mesmo com pouca disponibilidade de dados de
processo.

O custo total de cada produto foi obtido considerando-se o investimento em
capital, depreciado uniformemente em dez anos, e o custo de producdo. Os
parametros utilizados no calculo de cada um dos componentes do custo de

producgéo foram baseados em Peters, Timmerhaus e West (2003).

Foram realizadas simula¢cdes de custo de producédo utilizando parametros de
processo atuais e experimentais e outros obtidos pelo emprego do software
Metatool. Os dados experimentais foram obtidos por Lopes (2010).

A precisdo da estimativa depende da extensio da definicdo do processo. E
comum em processos biotecnoldgicos uma aproximacdo do custo de producéo

através da estimativa do capital final e dos custos de manufatura.



Tabela 18 - Metodologia usada para estimar o custo de

produto, por Kg de P(3HB)
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Custo do produto

Dias de operagdo

dias/ano

Defini¢éo usina padréo

Rendimento Downstream

% PHB na saida do fermentador

Defini¢éo usina padréo

Investimento na planta (FCI) usD 44.897.275,50 |(FONTE: SuperPRO)

Etapas do Processo: operagdes unitdrias 8|(FONTE: SuperPRO)

Custo mao-de-obra operacional USD/hora 27|(Calculado)

Depreciagdo instalagdes anos 10|Exigéncia legal

Homens-hora por gtde etapas por dia 26|(FONTE: PETERS, 2003 p. 265)

Custo Xilose USD/kg 0,029 Custo da cana

Custo Agua UsD/litro 0,001

Custo Surfactante USD/kg 1,5 | [
Custo Hipoclorito USD/kg 0,1 [ [
Xilose - Fermentagdo (Yp/s) 0,3|(FONTE: Metatool)

Xilose - Produgdo indculo (Yx/s) 0,5

Xilose -Fermentagdo kg/ano 55.555.000 |(FONTE: SuperPRO)

Xilose - Produgdo indculo kg/ano 444.440 |(FONTE: SuperPRO)

Agua - Fermentagio litros/ano 193.142.768 |(FONTE: SuperPRO)

Agua - Produgio inéculo litros/ano 1.690.000 |(FONTE: SuperPRO)

Surfactante kg/ano 12.500 [ [
Hipoclorito kg/ano 1.250 [ [
Supervisdo operacional %/méo-de-obra operacional 15%|(FONTE: PETERS, 2003)

Utilidades

% custo operacional sem depr.

15%

(FONTE: PETERS, 2003)

Tratamento de residos e efluentes

% custo operacional sem depr.

15%

(FONTE: baseado no CHOI, 1997)

Laboratério %/méo-de-obra operacional 15%|(FONTE: PETERS, 2003)
Manutengdo e reparos % do Investimento na planta 10%|(FONTE: JBEI, 2011)

Operagdo de estoque

% manutengdo e reparos

15%

(FONTE: PETERS, 2003)

Pesquisa e Desenvolvimento

% custo operacional sem depr.

3%

(FONTE: PETERS, 2003)

Custos Administrativos

%/méo-de-obra operacional

15%

(FONTE: PETERS, 2003)

% mdo-de-obra+manutengdo+

Overhead . (FONTE: PETERS, 2003)
supervisGo 20%

Royalties % custo operacional sem depr. 4%|(FONTE: PETERS, 2003)
Impostos prediais % do Investimento na planta 2%|(FONTE: PETERS, 2003)
Seguros % do Investimento na planta 1% |(FONTE: PETERS, 2003)
Cdlculos: Cdlculos sem depreciagdo
Tempo de Operagdo horas/ano 7.920
Capacidade da planta kg/ano 15.000.000
Capacidade da planta kg/dia 45454,54545
Méo-de-obra hh/etapa*dias ops*etapas, em horas 68640
Custo xilose USD/ano 1.623.983,76
Custo agua USD/ano 194.832,77
Custo surfactante USD/ano 18.750,00
Custo hipoclorito USD/ano 125,00
Custo m3o-de-obra USD/ano 1.853.280,00
Custo supervisdo USD/ano 277.992,00
Custo manutengdo e reparos USD/ano 4.489.727,55
Custo operagdo estoque Usb/ano 673.459,13
Custo laboratério USD/ano 277.992,00
Custo utilidades UsD/ano 2.942.700,00 2.942.722,86 | 14,999883% 15%
Custo tratamento residuos USD/ano 2.942.700,00 2.942.722,86 | 14,999883% 15%
Royalties UsD/ano 785.000,00 784.726,10 | 4,001396% 4%
Custo administrativo USD/ano 277.992,00
Overhead USD/ano 1.324.199,91
P&D USD/ano 588.500,00 588.544,57 | 2,999773% 3%
Impostos USD/ano 897.945,51
Seguro USD/ano 448.972,76

Custo sem depreciagéo |USD/ano 19.618.152,39
Custo por kg PHB USD/kg 1,31
Depreciagdo USD/ano 4.489.727,55

Custo com depreciagdo |USD/ano 24.107.879,94
Custo por kg PHB com depreciagdo USD/kg 1,61

4.5.2.2 Custeio da matéria-prima

Atualmente, a xilose contida no excesso de bagaco é descartada na usina

padrdo sem cogeracao. Neste caso, é razoavel assumir-se um custo zero para a

xilose.
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No caso de co-geracdo, porém, o excedente de bagaco tera algum valor
econdmico. Seguindo o exemplo de Dias et al. (2010) para bagaco de cana-de-
acucar, o custo para a xilose foi definido igual ao custo de cana-de-agcucar em USD

29,00 por tonelada.

Tabela 19 - Custo da cana

Preco médio Safra 2010/2011

Preco por tonelada ATR RS 40,22
indice cana esteira 1,219
Preco por tonelada | RS 49,03

Cambio RS 1,68

(FONTE: UDOP, 2011)

4.5.2.3 Custeio de equipamentos

Os custos padrao colocados no SuperPro sao baseados na especificacdo de
equipamentos para a industria farmacéutica e foram adequadas para uma unidade
P(3HB). Por indicacdo da INTELLIGEN foram utilizados os dados obtidos pela
Universidade de Berkely na sua parceria com o Joint Bioenergy Institute (JBEI, 2011)
para dimensionar o custo dos equipamentos na sua simulacdo em SuperPro para
uma planta de alcool de segunda geracdo. Onde nao foi possivel obter outra
referéncia, o custo padrédo no SuperPRO foi utilizado.

Para escalonar os custos de equipamentos a partir de uma base de preco
para certa capacidade, aplicou-se a metodologia tradicional utilizado por Peters,
Timmerhaus e West (2003), aplicando uma poténcia sobre a relagdo entre as
capacidades conhecidas e futuras. Para capacidades mais de 10 vezes maior ou

menor, procurou-se outras referéncias como base.

Para custos defasados historicamente, o indice Marshal and Swift para
custeio de equipamentos € publicado mensalmente na revista Chemical Engineering

e foi aplicado para trazer o montante historico ao valor atual.


http://www.jbei.org/
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Segue, como exemplo, a lista dos equipamentos dimensionados e 0 seu

custeio unitario para uma planta de 2.000 toneladas/ano:

Tabela 20 - Exemplo de custo unitario de equipamentos para uma planta de P(3HB) com capacidade

de 2.000 toneladas/ano

Referéncia

FR 101 Fermentador
V101 Tanque

DS 101 Centrifuga de discos
V102 Tanque de mistura

DS 102 Centrifuga de discos
V103 Tanque de mistura

DS 103 Centrifuga de discos

SDR101 Secadora Spray Dryer

3 3
emm” ouemm’/h

349,62
170,23

3,65
59,62
0,87
19,24
0,27
0,02

SS316
SS316
SS304
SS304
SS304
SS304
SS304
SS316

usb
811.109,00
100.584,00
136.817,00
88.302,00
64.000,00
45.000,00
28.385,00
103.000,00

4.5.2.4 Custeio de mao de obra

Os parametros adotados foram baseados na remuneracdo de cargos

equivalentes na industria quimica, para os cargos dedicados a operacao de P(3HB),

conforme estipulado em cada cenério apresentado na tabela abaixo.

Tabela 21 - Despesas com folha de pagamento, incluindo salarios, encargos e beneficios

Cargo hora/més

Estrutura de operacdes

Operador de expedigdo 220

Operador de campo 180

Operador de painel 180
Custo médio ponderado operador

Coord. Produgdo 220

Estrutura comercial
Chefe de Produto 220
Analista Comercial 220

Estrutura administrativa
Analista Faturamento 220
Analista Cobrancga e Tesouraria 220

RS

60.000
110.000
135.000

285.000
290.000
115.000

405.000

60.000
115.000

usb

37.267
68.323
83.851

177.019

180.124

71.429

251.553

37.267
71.429

RS

23
51
63
44
108

110
44

23
44

usb

14
32
39

67

68
27

14
27
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4.5.2.5 Despesas com publicidade e propaganda

Além das despesas com a estrutura organizacional, assumimos uma despesa
comercial com material e atividades de publicidade e propaganda em 3% da receita

liquida.

4.5.2.6 Impostos diretos

A maioria dos impostos diretos é calculada por dentro, com excecao do IPI.
No caso de producédo de P(3HB), ndo ha incidéncia de ISS (Imposto sobre Servicos).
Para ICMS assumimos que a producédo e a venda ocorrem dentro do Estado de Séo

Paulo, com aliquota consequente de 18%.

As aliquotas de PIS e COFINS dependem do regime tributario da Empresa
para IRPJ — Imposto de Renda Pessoa Juridica. Ha trés regimes possiveis. Pelo
tamanho da operacgéo, a usina se enquadra no regime de Lucro Real (por ter um
faturamento acima de R$ 48 milh&es por ano).

A COFINS foi calculada com base na receita bruta, exceto sobre as parcelas
de IPI, calculado “por dentro” com aliquota de 7,6% por causa do enquadramento no
regime de Lucro Real.

No caso do PIS, a opcéo pelo Lucro Real resultou em uma aliquota de 1,65%.

Sabemos que podem ser feitas deducdes da base de calculo da Receita
sobre alguns pagamentos feitos a outras pessoas juridicas, quando estes
pagamentos sao diretamente ligados a producdo dos produtos. ApOs apurado o
valor a recolher do PIS/PASEP e COFINS no regime de Lucro Real, os percentuais
de 1,65% e 7,6% aplicados sobre as Notas Fiscais de ENTRADA de insumos e
materiais para revenda (e de despesas de energia elétrica para industrias), podem
ser descontados dos valores a pagar.

Para efeito desta simulacdo, esta possibilidade n&o foi levada em

consideracao.



96

A tabela a seguir demonstra que € cobrado R$ 46,90 de impostos para cada
R$ 100,00 de valor de produto no caso de venda de P(3HB), produzido e
comercializado dentro do Estado de Sao Paulo, desconsiderando eventuais

recuperacgodes tributérias.

Tabela 22 - Resumo da carga tributaria para o comprador de P(3HB), considerando o preco com

Imposto
Preco de venda SEM impostos RS 100,00
Prego de venda COM impostos, antes do IPI RS 141,90

Impostos diretos, calculados "por dentro":

ISS 0,00%| RS -

ICMS 18,00%| RS 25,54
PIS 1,65%| RS 2,34
COFINS 7,60%| RS 10,78
Subtotal RS 38,67

Impostos indiretos, calculados "por dentro":

IRPJ presumido (15% da base: 8% da receita bruta) 1,20%| RS 1,70
CSSL presumido (9% da base: 12% da receita bruta) 1,08%| RS 1,53
Subtotal RS 3,24

RS 41,90

Impostos diretos, calculados "por fora":
5,00% 5,00

IPI RS
Pre¢o de venda com IPI _— RS 146,90

(FONTE: ASSEF, 2000)

4.5.2.7 Impostos indiretos

Ha incidéncia de dois impostos:

e Imposto de Renda Pessoa Juridica

Pelo tamanho da operacgao, a usina se enquadra no regime de Lucro Real (por
ter um faturamento acima de R$ 48 milhGes por ano). O célculo de IRPJ é de 15%
sobre os primeiros R$ 20.000,00 de lucro por més e 25% sobre o restante. Pelo
lucro gerado pela producdo de PHB ter que ser acrescentado ao lucro do
empreendimento, optamos por uma aliquota linear de 25%.

e CSSL - Contribuicado Social sobre o Lucro

E de 9% sobre o lucro liquido para empresas no regime de Lucro Real.
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4.5.2.8 Capital de giro

Durante o periodo de construgcdo, 15% do total do investimento em ativo
imobilizado deve ser reservado para capital de giro (PETERS; TIMMERHAUS;
WEST, 2003).

Na fase de producédo e comercializacdo de P(3HB), o financiamento do capital
de giro para o setor de resinas no estado de Sao Paulo € de aproximadamente 44
dias (FIESP, 2011).

45.2.9 Taxas de cambio utilizadas

Para manter um padréo unico onde possivel, todos os custos e referéncias

encontradas na literatura foram atualizados utilizando as taxas de cambio a seguir.

Tabela 23 - Taxas de cambio utilizadas

EURO 1,0000 = BRL 2,2800
usbD 1,0000 = BRL 0,5952
BRL 1,0000 = EURO 0,4386
BRL 1,0000 = usD 1,6800
usD 1,0000 = EURO 0,7200

EURO 1,0000 = usD 1,3889

(FONTE: VEXTRA, 2011)

4.5.3 Investimento e depreciacao

O célculo de investimento em ativo imobilizado (Fixed-Capital Investment -
FCI) foi baseado no método elaborado por Peters, Timmerhaus e West (2003). Por
se tratar de um estudo inicial baseado no conhecimento dos maiores equipamentos
do processo, a margem de erro € de aprox. 30%.

O custo total de investimento foi estimado a partir dos custos de

equipamentos entregues na planta, multiplicado com fator 4,2 correspondendo aos
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custos médios para investimos entre um e cem milhdes de ddlares em plantas

quimicas de processamento solido-liquido, como mostra a tabela a seguir.

Tabela 24 - Fator multiplicador para estimar investimento em ativo imobilizado (FCI) a partir do
custo de equipamentos.

% equipamento entregue

Equipamento 15% - 40% 24%| S 100,00 100%
Custo equipamento
Transporte (percentual do equipamento) 10%
Impostos
Instalagdo equipamento 6% - 14% 9%| S 37,50 39%
Instrumentacdo e controle (instalado) 2% - 12% 6% $ 25,00 26%
Tubulag3o (instalado) 4% -17% 7% $ 29,17 31%
Sistemas elétricas (instalado) 2% - 10% 3% $ 12,50 10%
Edificagdes industriais e de apoio 2% - 18% 6% $ 25,00 29%
Infraestrutura de acesso e de distribuigdo 2% - 5% 3%| S 12,50 12%
Utilidades, tratamento de efluentes 8% -30% 13%| S 54,17 55%
Terreno e preparagdo do solo 1% -2% 0%| S - 0%
$ 295,83 302%
Engenharia e Supervisdo 4% - 20% 8%| S 33,33 32%
Legal e contratual 1% - 3% 1% S 4,17 4%
Remuneragdo, beneficios e condi¢Ses de trabalho 4% -17% 8% S 33,33 34%
Honorarios do empreiteiro 2% - 6% 4% S 16,67 19%
Contingéncia 5% - 15% 8% S 33,33 37%
100% $ 120,83 126%
$ 416,67 428%

Fator de célculo utilizado para total FCl baseado em custo de equipamentos:

(FONTE: PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2003)

A depreciacdo de bens do ativo imobilizado corresponde a diminuicdo do
valor dos elementos ali classificaveis, resultante do desgaste pelo uso, acdo da
natureza ou obsolescéncia normal. A taxa contabil de depreciacdo para instalacfes
€ de 10% ao ano. Edificacdes podem ser depreciadas em 25 anos, a uma taxa de
4% ao ano. Computadores e veiculos deverdo ser depreciados a uma taxa de 20%

ao ano. Para efeito de célculo, uma depreciacao linear de 10% foi adotada.

Foi elaborada uma andlise de sensibilidade de custo de produto relativo ao

preco de equipamento, bem como a escala de producao.
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4.5.4 Cenarios de resultado e desempenho

Como primeira indicacdo de desempenho, a margem de contribuicdo para
cada cenatrio foi calculada. O lucro liquido da operacéo foi usado como indicador de

lucratividade.

Para melhor visualizagcédo da evolucdo, ambas serdo apresentadas em tabela,
classificando do pior (produtividade menor, custo investimento mais alto, capacidade
produtiva baixa, ao menor preco) ao melhor cenéario (alta produtividade, baixo

investimento, produzindo muito e vendendo caro).

Figura 22 — Apresentacao dos resultados por cenarios de produtividade, investimento, capacidade
produtiva e preco de venda.

Pre¢o de mercado O prego aumenta Prego prémio
FCl Cap. Produgdo
2.000 Cap. $
15.000 = planta $
35.00u  aumenta 3
0O investi- 2.000  Cap. $
produtividade 0,28 mento 1s0nn planta $
dimunui 35.000 aumenta s 4 $
2000 Cap. s $
A mcace Planta $ s
produti- 35.000 $ $
vidade
melhora 2.000 Cap. I:
15.000  planta s -
35.00u aumenta S -
0 investi- 2,000 Cap. $
produtividade 1,11 mento 1s0nn’  planta $
dimunui 35.000 aumenta $
2000 Cap- $
sacgad _planta 5
35.000 $

Uma analise do ponto de equilibrio operacional foi elaborada para todos os
cenarios, zerando o lucro operacional com base no custo e volumes de venda pré-

calculados, através de manipulagéo do preco de venda.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Estimativa da eficiéncia maximatedérica de producéo de P(3HB) a partir de

xilose

A literatura aponta trés fatores como 0s mais importantes componentes do
custo de producao de PHA: (i) retorno do capital investido na planta de produgéo; (ii)
substratos utilizados para produgéo, em especial a fonte de carbono e (iii) separacao
e purificacdo do produto. A produtividade do processo tera forte influéncia sobre o
item (i), o fator de conversdo do substrato em produto sobre o item (i) e as
operacdes unitarias escolhidas, ou seja, a estratégia de separacdo e purificacao,
sobre o item (iii). O teor de polimero acumulado pela célula influenciara os trés
principais componentes do custo de producdo (KONING et al., 1997).

A fonte de carbono € responsavel por 30 a 50% dos custos de producao de
P(3HB) (CHOI e LEE, 2000). Assim, o processo de producao desses polimeros deve
ser baseado em linhagens bacterianas altamente eficientes na conversao da fonte
de carbono no produto. Além disso, o custo dessa fonte de carbono deve ser o
menor possivel. Por esse motivo, diferentes trabalhos tém avaliado o uso de
diferentes tipos de residuos agro-industriais como estratégia para a reducdo dos
custos de producédo desses polimeros (HASSUANI; LEAL; MACEDO, 2005).

Uma vez que este trabalho tem por objetivo avaliar a producédo de PHA a
partir de xilose no contexto de uma biorefinaria, mais precisamente integrado em
uma usina de acuUcar e alcool, foi realizado trabalho para estimar o valor de eficiéncia

maxima tedrica de producao de P(3HB) a partir de xilose.

Para se estimar o valor da eficiéncia maxima tedrica de converséo da xilose
em P(3HB) foi construida uma rede metabdlica na qual foram consideradas vias do
metabolismo central de carboidratos, biossintese de biomassa celular e de P(3HB),
ocorrendo simultaneamente. A Figura 21 apresenta a rede metabdlica construida.
Foi considerado um acumulo de P(3HB) correspondendo a 80% da massa seca
celular. A composicdo da biomassa residual (biomassa total menos o P(3HB)
acumulado) foi semelhante aquela apresentada para células de Escherichia coli
(NEIDHARDT; INGRAHAM; SCHAECHTER, 1990).
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Utilizando o programa Metatool (PFEIFFER et al., 1999) foram definidos os
modos elementares de funcionamento do metabolismo, ou seja, 0 conjunto minimo
de enzimas que podem dar suporte a operacdo em estado estacionario do
metabolismo celular representando estados fisioldgicos celulares independentes
(TRINH; WLASCHIN; SRIENC, 2009). No anexo | é apresentado o arquivo de
entrada para o programa Metatool. Foram obtidos 12 modos elementares de
funcionamento do metabolismo que atendiam as restricbes impostas, ou seja,
considerando a irreversibilidade de algumas reacdes, bem como o ndo acumulo de
intermediarios metabdlicos (formacdo e consumo a velocidades iguais). Os dois
primeiros modos elementares obtidos representavam ciclos fateis compostos pelas
reacoes EMP10-AD1-AD2 e GLN3-EMP3 gque levavam a desfosforilagdo de ATP e
foram descartados. O terceiro modo elementar de funcionamento do metabolismo
representava a oxidacao total da xilose a CO, e 4gua, sem a formacgdo de biomassa
celular ou acumulo de P(3HB). Neste modo elementar, sdo utilizadas a via das
pentoses, EMP, ciclos de Krebs e do glioxilato, descarboxilacdo do oxaloacetato
formando fosfoenolpiruvato e oxidacdo de coenzimas FADH e NADH com a reducéo
do oxigénio em cadeia de transporte de elétrons. Os outros 9 modos elementares
correspondem a formacdo de biomassa celular e P(3HB), este Ultimo
correspondendo a 80% da biomassa seca total.

A Tabela 25 apresenta os resultados globais relacionados aos modos
elementares 4 a 12 obtidos. Nessa Tabela, sdo ainda apresentados valores de
YGP(3HB)/xi| (fator de conversao global de xilose em P(3HB)) calculados a partir desses
dados. Os valores de YGP(3HB)/xi| obtidos variaram entre 0,25 e 0,40 g/g. A Figura 24
apresenta os resultados de YGP(3HB)/xi| obtidos para cada um dos modos elementares.
Nesta figura, € possivel observar trés modos elementares que atingem YGP(3HB)/)(i| de
aproximadamente 0,25 g/g e que nos outros 6 se atingem valores entre 0,35-0,40
g/g. Uma questao importante é se essa diferenca mais expressiva nos valores de
YGP(3HB)/xi| observada entre os dois grupos de modos elementares pode ser

relacionada a utilizacéo de vias especificas.
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Tabela 25 - Resultados globais relacionados a cada um dos modos elementares de funcionamento
do metabolismo de bhiossintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo Xilose ~ Xr P3HB CO; 0, ATP  YCpaumi
Elementar (mol) (9) (mol) (mol) (mol) (mol) (9/9)

5 104846,0 1x10° 46511 295631 271220,0 1,67x10“ 0,25
4 103126,0 1x10° 46511 287033 262622,0 1,62x10% 0,26
8 96977,0 1x10° 46511 256286 231875,0 1,31x10Y 0,28
10 75316,1  1x10° 46511 147982 123570,5 7,15x10° 0,35
9 74076,9  1x10° 46511 141840 1174295 6,78x10° 0,36
7 73017,5 1x10° 46511 136489 1120775 6,83x10° 0,37
6 71297,9  1x10° 46511 127891 1034795 6,30x10° 0,37
12 68898,1 1x10° 46511 115892 914805 5,22x10° 0,39
11 67305,9 1x10° 46511 107930 835195 4,74x10° 0,40
0.45
0.40
0.35

030

=

2 025

X

o

I 0.20

Q
0.15
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Figura 24 — Fatores de conversao globais obtidos para cada um dos modos elementares do
metabolismo de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.

Desta forma, cada um dos modos elementares foi analisado para identificar
as modificacdes no metabolismo necessarias para se aumentar a eficiéncia de
conversdo de xilose em P(3HB) dos valores apontados por alguns dos modos
elementares (0,25 g/g) para se atingir os valores maximos teoricos. A Tabela 26 e
figuras do Anexo | apresentam as distribui¢cdes de fluxos correspondentes a cada um

dos modos elementares.

Como pode ser observado na Tabela 26, os valores maiores ou menores de
YCp@reyxi NA0 podem ser associados diretamente a utilizagéo preferencial das vias
ED ou EMP, uma vez que as duas sao utilizadas tanto com baixos como com altos

valores de YCppgyxi.
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Pode também ser facilmente verificado que os maiores valores de Y ®paugyxi
sdo obtidos com aumento no fluxo da reacdo VP5. Um aumento de fluxo nessa
reacao significa que a frutose-6-fosfato, resultante da metabolizacdo da xilose na via
das pentoses, € convertida a glicose-6-fosfato que é metabolizada na via das
pentoses. Esse pode ser um mecanismo de aumentar a disponibilizacdo de NADPH
necessario para biossintese de P(3HB). Esse resultado sugere que uma melhora no
desempenho de producdo de P(3HB) a partir de xilose poderia ser obtida com um
aumento no fluxo da via das pentoses. Deve-se, entretanto, notar que nos modos
elementares 11 e 12 obtém-se maiores Y ®pugyxi , embora, os fluxos em VP5 sejam
menores que os valores observados nos modos elementares 6 e 7. Analisando-se
mais cuidadosamente esses quatro modos elementares verifica-se que um aumento
na eficiéncia de conversdo de xilose em P(3HB) depende de uma distribuicdo
adequada da glicose-6-fosfato nas vias ED ou EMP e das pentoses. No caso da via
EMP ser a utilizada pela bactéria, é preciso a metabolizacdo de uma quantidade
maior de glicose-6-fosfato na via das pentoses, quando comparado a bactérias que
utilizam a via ED. Esse resultado era esperado, uma vez que a via ED também leva
a reducdo de NADP™, enquanto a via EMP apenas NAD". Esses resultados indicam
uma modificacdo genética imediata para melhorar o desempenho da producdo de
P(3HB) a partir de xilose: é preciso aumentar o fluxo na via das pentoses. Uma vez
efetivada essa modificacdo um ajuste fino implicard em adequar a distribuicdo de
fluxos entre as vias das pentoses e ED ou EMP, que pode, eventualmente, ser
atingido com a modificacao inicial. Lopes (2010) prop0s a super-expressao do gene
talA (transaldolase) como mecanismo de aumentar o fluxo na via das pentoses e

melhorar o desempenho na producédo de P(3HB) a partir de xilose.
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Tabela 26 - Distribuicao de fluxos em cada um dos modos elementares de producéo de P(3HB) a
partir da xilose

Modos
elementares XIL1 XIL2 XIL3 EMP2 ED1 ED2 EMP3
5 1,50 1,50 1,50 0,00 0,00 0,00 0,99
4 1,50 1,50 1,50 0,00 0,00 0,00 0,99
8 1,50 1,50 1,50 -0,99 0,98 0,98 0,00
10 1,50 1,50 1,50 -0,99 0,98 0,98 0,00
9 1,50 1,50 1,50 -0,99 0,98 0,98 0,00
7 1,59 1,59 1,59 -0,70 0,00 0,00 0,81
6 1,60 1,60 1,60 -0,72 0,00 0,00 0,80
12 1,59 1,59 1,59 -1,22 0,95 0,95 0,00
11 1,60 1,60 1,60 -1,23 0,95 0,95 0,00
Modos
elementares EMP5 EMP6 EMP7 EMP8 EMP9 EMP10 CPD
5 0,99 2,47 2,47 2,45 2,45 2,44 2,40
4 0,99 2,47 2,47 2,45 2,45 2,44 2,36
8 0,00 1,47 1,47 1,45 1,45 2,22 3,17
10 0,00 1,47 1,47 1,44 1,44 1,43 2,36
9 0,00 1,47 1,47 1,44 1,44 1,43 2,30
7 0,81 2,37 2,37 2,33 2,33 2,32 2,26
6 0,80 2,36 2,36 2,33 2,33 2,32 2,19
12 0,00 1,56 1,56 1,52 1,52 1,51 2,40
11 0,00 1,56 1,56 1,52 1,52 1,51 2,32
Modos
elementares VP5 VP6 VP7 VP8 VP9 VP10 CK1
5 0,00 0,51 -0,51 0,50 0,50 0,49 0,97
4 0,00 0,51 -0,51 0,50 0,50 0,49 0,94
8 0,00 0,51 -0,51 0,50 0,50 0,49 0,84
10 0,00 0,52 -0,52 0,50 0,50 0,49 0,37
9 0,00 0,52 -0,52 0,50 0,50 0,49 0,33
7 0,69 0,78 -0,08 0,76 0,76 0,75 0,09
6 0,71 0,79 -0,07 0,77 0,77 0,76 0,02
12 0,26 0,63 -0,37 0,61 0,61 0,61 0,09
11 0,28 0,64 -0,36 0,62 0,62 0,61 0,03
Modos
elementares CK3 CK4 CK5 CK6 CK7 CK8 CGLX1
5 0,93 0,91 0,91 0,95 0,95 1,00 0,04
4 0,94 0,93 0,93 0,93 0,93 0,93 0,00
8 0,02 0,00 0,00 0,83 0,83 1,65 0,83
10 0,31 0,29 0,29 0,35 0,35 0,40 0,06
9 0,33 0,31 0,31 0,31 0,31 0,31 0,00
7 0,02 0,00 0,00 0,06 0,06 0,13 0,06
6 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
12 0,02 0,00 0,00 0,07 0,07 0,13 0,07
11 0,03 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Modos

elementares AD1 AD2 P3HB Biomassa BIOTOT OXFAD OXNAD
000 000 0,67 1,43x10° 1,43x10° 0,95 6,83
0,04 0,00 068 1,46x10° 1,46x10° 0,93 6,73
0,00 0,78 0,72 1,55x10° 1,55x10° 0,83 6,35
0,00 000 0,93 2,00x10° 2,00x10° 0,35 4,59
0,06 000 094 2,03x10° 2,03x10° 0,31 4,46
0,00 0,00 1,02 2,18x10° 2,18x10° 0,06 4,83
0,06 000 1,04 2,24x10° 2,24x10° 0,00 4,64
0,00 0,00 1,08 2,31x10° 2,31x10° 0,07 4,17
0,07 000 1,10 2,37x10° 2,37x10° 0,00 3,96

e =
PElo~v~oBorom
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Um outro aspecto relevante a ser considerado é que nos modos elementares
que representam um aumento da eficiéncia de conversédo de xilose em P(3HB),
observa-se uma reducéo expressiva dos fluxos no ciclo de Krebs (TCA), que resulta
em uma reducdo expressiva na disponibilidade de ATP para a manutencao celular
(Tabela 26). Caso esse valor nao seja suficiente para a manutencéo celular durante
0 processo de biossintese de P(3HB) a partir de xilose, parte desse carboidrato
devera ser oxidado no ciclo de Krebs para atender as necessidades de energia de
manutencao, o que resultara em reducédo na eficiéncia de conversdo de xilose em
P(3HB).

A andlise de modos elementares acima considera que o crescimento celular e
o0 acumulo de P(3HB) ocorrem simultaneamente. Além disso, restringe a analise
para o acumulo de P(3HB) correspondendo a 80% da massa seca celular. O
crescimento e acumulo de P(3HB) simultdneos representariam 0 processo
desenvolvido de forma continua, que ndo € o mais praticado para a producao de
P(3HB). A batelada alimentada € a forma mais utilizada para producéo de P(3HB) e
determina a divisdo do processo em duas fases: uma de crescimento celular, na qual
P(3HB) ndo € produzido ou é formado em pequenas quantidades e uma de
producdo de P(3HB), na qual se observa exclusivamente (ou quase) a formacao de
P(3HB). Assim, foram construidas duas novas redes metabdlicas, considerando,

respectivamente, o crescimento celular e o acimulo de P(3HB).

Excluindo os modos elementares que representam apenas ciclos futeis e
aguele que representa a oxidacdo completa da fonte de carbono, foram obtidos 15
modos elementares diferentes que representam o crescimento celular. O modo
elementar que representa a maior eficiéncia de conversdo de xilose em biomassa
celular (residual, ou seja, sem polimero) esta representado na Figura 23 e
corresponde a um valor de Yyxyx; de 0,64 g/g. Nesse modo elementar, pouco mais de
1/3 da frutose-6-fosfato gerada na via das pentoses é metabolizada na via ED e
pouco menos de 2/3 retorna para a via das pentoses. Trés outros modos
elementares permitem atingir valores de Yy,xi maiores que 0,60 g/g. Dois deles séo
essencialmente semelhantes ao relatado acima, ou seja, se observa uma
distribuicdo de fluxos de aproximadamente 1/3 e 2/3, respectivamente, nas vias ED e

das pentoses.
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Figura 25 - Distribuigcdo de fluxos metabdlicos em modo elementar representando o crescimento

celular com Yy, de 0,64 g/g.
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Figura 26 — Distribuicdo de fluxos metabdlicos em modo elementar representando o crescimento

celular com Yy,x; de 0,62 g/g.
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O quarto modo elementar (Figura 26) corresponde a um valor de Yyxyxi de
0,62 g/g. Nesse modo elementar, a frutose-6-fosfato gerada na via das pentoses é
metabolizada na via EMP e na via das pentoses, correspondendo, respectivamente,

a pouco mais de 1/4 e 3/4, respectivamente.

Para a producdo de P(3HB), foram obtidos apenas trés modos elementares
gue representam uma formacéo de quantidades expressivas de P(3HB). No modo
elementar que representou o maior valor de Ypaueyxi (0,44 g/g), observa-se uma
distribuicdo de fluxo da frutose-6-fosfato gerada na via das pentoses de cerca de
60% na via EMP e cerca de 40% na via das pentoses. Este modo elementar esta
representado na Figura 27.

O modo elementar que representou o segundo maior valor de Y pgueyxi (0,38
g/g) esta representado na Figura 28. Nesse modo elementar, observa-se que toda a
frutose-6-fosfato gerada pelo metabolismo da xilose na via das pentoses e
metabolizada na via ED.

As vias ED e EMP representam duas alternativas para o catabolismo de
glicose ou outros carboidratos. Algumas bactérias sdo capazes de realizar apenas
uma dessas vias. Mesmo que genes para realizacdo dessas duas vias metabdlicas
estejam presentes, cada uma delas é utilizada em situacbes especificas. Desta
forma, a andlise das combinacdes de modos elementares de crescimento celular e
producdo de P(3HB) foi realizada considerando especificamente a operagcdo das
vias EMP ou ED.

Foram calculados os valores de fatores de conversédo globais de xilose em
P(3HB) (YGp(gHB)/x“) considerando os valores Yxgxi € Ypareyxi definidos a partir dos
diferentes modos elementares e a equacédo 1 (GOMEZ et al., 1996). A Tabela 27 e a
Figura 29 apresentam os valores de YSp@eugyxi para diferentes teores de P(3HB)
acumulados. Como se observa valores maiores de YSp@ngyxi S0 observados

guando a via EMP é considerada ao invés da via ED.

G % PHB

Y pagna =
1 1 100
% PHB - +
’ ( Y b3 Yl ) Yard

Equacédo 3 — Equacdo de converséo global de xilose em P(3HB) (YGP(3HB),X”).
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Tabela 27 - Valores de YGp(3HB)/Xi| (g/g) para diferentes teores de P(3HB) acumulado, considerando os
desempenhos de crescimento celular e produgéo de P(3HB) em diferentes modos
elementares.

valores de YCpang/xil (0/

PHB (%MSC) EMP/VP' ED/VP” ED(/%/Igs) ED/VP’
10 0,06 0,06 0,06 0,06
15 0,09 0,09 0,08 0,09
20 0,11 0,11 0,11 0,11
25 0,14 0,14 0,13 0,14
30 0,17 0,16 0,16 0,16
35 0,19 0,18 0,18 0,18
40 0,21 0,20 0,20 0,20
45 0,24 0,22 0,22 0,22
50 0,26 0,24 0,24 0,24
55 0,28 0,26 0,25 0,26
60 0,30 0,27 0,27 0,27
65 0,32 0,29 0,29 0,29
70 0,34 0,30 0,30 0,30
75 0,36 0,32 0,32 0,32
80 0,37 0,33 0,33 0,33

1. Yxuxi = 0,62 g/g € Ypgupyxi = 0,44 9/g 2. Yxuxi = 0,64 g/g € Ypansyxi = 0,38 9/g.
3. Yxuxi = 0,61 9/g € Yp@anpyxi = 0,38 g/g 4. Yxyxi = 0,63 g/g € Ypgupyxi = 0,38 9/g.
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Figura 29 — Valores de YGp(gHB)/X” (g/g) para diferentes teores de P(3HB) acumulado, considerando os
desempenhos de crescimento celular e producédo de P(3HB) em diferentes modos
elementares. 1. Yxyxi = 0,62 g/g € Ypgugyxi = 0,44 9/9 2. Yxuxi = 0,64 9/g € Yp@reyxi = 0,38
g/g 3. YXr/XiI =0,61 g/g e YP(3HB)/XiI =0,38 g/g 4, YXr/XiI =0,63 g/g e YP(BHB)/XiI =0,38 g/g
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E interessante notar que em nenhuma das situacées analisadas considerando
em separado o crescimento celular e acimulo de P(3HB) foi possivel atingir o valor
maximo de YSp@pgyxi alcancado com o modo elementar que considerava o
crescimento e producédo de P(3HB) simultaneos (0,40 g/g). Esse resultado indica que
0 crescimento e acumulo de P(3HB) simultdneos podem proporcionar uma
distribuicdo de fluxos que permite uma maior eficiéncia na conversao da xilose em
P(3HB) e sugerem que vale a pena analisar situacfes de producdo como estas, ou

seja, em que a producado de P(3HB) ocorre simultaneamente a multiplicacéo celular.

5.2 Producédo de P(3HB) a partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de

canade acucar

Embora diferentes trabalhos tém se preocupado em analisar a utilizacao de
pentoses para producdo de PHA, poucos tem analisado a utilizacdo de hidrolisados
hemiceluldésico. Silva et al. (2004) analisaram a utilizagdo de um hidrolisado
lignocelulésico obtido a partir de bagaco de cana de aglucar com o método DHR
(Dedini Hidrélise Rapida). Foi necessario submeter o hidrolisado a diferentes passos
de destoxificacdo para torna-lo adequado para o crescimento e producédo de P(3HB)
por bactérias. A baixa concentracdo de carboidratos presentes no hidrolisado
permitiu atingir uma concentracdo de biomassa seca total de 4,4 g/L tanto com
Burkholderia sacchari IPT101, como com Burkholderia cepacia IPT048. O teor de
P(3HB) atingiu cerca de 60% e 50%, correspondendo a produtividades volumétricas
de 0,11 e 0,09 g/L.h, respectivamente para B. sacchari IPT101 e B. cepacia IPT048.
Com o uso desse hidrolisado foi observado o fenébmeno de repressao catabdlica, isto

€, na presenca de glicose a xilose foi consumida lentamente.

Lopes (2010) avaliou o uso de um hidrolisado hemicelulésico (isto €, contendo
essencialmente xilose em sua composi¢cdo) de bagaco de cana-de-acUcar para a
producdo de P(3HB). O hidrolisado foi concentrado trés vezes, atingindo cerca de 55
g/L de xilose, e utilizado para produgcédo de P(3HB) por Burkholderia sp. F24. A
Figura 28 apresenta o perfil cinético de formacdo de biomassa seca total, residual e
de P(3HB). Atingiu-se uma biomassa seca total de 25,8 g/L, contendo cerca de 44%

de P(3HB), em um tempo de cultivo de 40 horas, correspondendo, portanto, a uma
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7

produtividade volumétrica de 0,29 g/L.h. Esse € o maior valor reportado para
producédo de P(3HB) a partir de hidrolisados hemicelulésicos e mesmo para cultivos
utilizando xilose. O fator de converséo global de xilose em P(3HB) foi de 0,21 g/g.
Considerando que o acumulo de P(3HB) correspondeu a 44% da biomassa seca
total, que bactérias do género Burkholderia utilizam a via ED para o metabolismo de
carboidratos e os dados apresentados na Tabela 27, podemos concluir que a

bactéria converte xilose em P(3HB) com a maxima eficiéncia metabolica possivel.
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Figura 30 — Perfil cinético de crescimento celular e acumulo de P(3HB) pela bactéria Burkholderia sp.
F24 a partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-agucar (LOPES, 2010).

Neste trabalho, foi realizada uma tentativa de obter um cultivo com densidade
celular maior que aquele realizado por Lopes (2010). Desta forma, um hidrolisado
hemiceluldsico foi preparado segundo o0 mesmo procedimento de Lopes (2010) e
concentrado cinco vezes. Esperava-se dessa forma obter um hidrolisado contendo
cerca de 90 g/L de xilose. Entretanto, apds cerca de dois meses de estocagem em
geladeira observou-se um precipitado intenso no hidrolisado e a analise posterior do
hidrolisado revelou a presenca de apenas cerca de 50 g/L de xilose. Ainda com
esses problemas, o hidrolisado foi utilizado em experimento de producéao de P(3HB)
pela bactéria Burkholderia sp. F24. No inicio do cultivo foi utilizado um hidrolisado
nao concentrado e o hidrolisado concentrado foi alimentado ao longo do cultivo. Os

resultados desse experimento estdo apresentados na Figura 31. Foi atingida uma
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concentragdo de biomassa seca total de 10,5 g/L, contendo cerca de 30% de

P(3HB), correspondendo, portanto, a uma produtividade volumétrica de 0,13 g/L.h.

Assim, ndo foi possivel neste experimento atingir valores de densidades
celulares e, consequentemente, produtividades maiores que aqueles atingidos por
Lopes (2010). Entretanto, como se verifica na Tabela 28, os dados ainda sao
interessantes, pois demonstram, que em um cultivo de batelada alimentada, no qual
o hidrolisado foi alimentado gradativamente, foi possivel obter valores de
velocidades especificas de crescimento e producao de P(3HB) maiores que aqueles
obtidos por Lopes (2010).
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Figura 31 — Perfil cinético de crescimento celular e acumulo de P(3HB) pela bactéria Burkholderia sp.
F24 a partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-acUcar.
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Tabela 28 - Comparacdo de parametros obtidos por LOPES (2010) e neste trabalho (RAICHER,
2011) na produgao de P(3HB) a partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-
de-acutcar por Burkholderia sp. F24.

LOPES, Trabalho
Parametros 2010 experimental
Xt (g/L) 25,8 10,5
Xr (g/L) 14,4 7.3
PHB (g/L) 11,4 3,2
PHB (%MSC) 44,0 30,5
xeman () 0,12 0,17
Or(eney (MY/g.h) 24,9 28,4
Ye@reyxi (9/9) 0,21 ND
Tempo (h) 40,0 24,7
Peens) (9/L.h) 0,29 0,13

5.3 Projec0Oes para producédo P(3HB) a partir de hidrolisado hemicelulésico de

bagaco de cana de agucar

Os dados experimentais obtidos até 0 momento com a producédo de P(3HB) a
partir de hidrolisado hemicelulésico de bagaco de cana-de-acUcar demonstram a
necessidade de um trabalho sistematico e intensivo tanto para obtencdo dos

hidrolisados como para o estabelecimento do processo de producéo.

Uma vez que este trabalho tem por objetivo avaliar economicamente a
pertinéncia de se incorporar um processo de producdo de P(3HB) a partir de
hidrolisados hemicelulésicos em uma usina de acUcar e alcool, foram realizadas
algumas projecdes de melhoras em parametros do processo para se avaliar seu
impacto no processo de producdo. Para essa projecdes admitiu-se que 0 processo
consistira em duas fases: (i) uma fase de multiplicacdo celular que ocorre a uma
velocidade especifica de crescimento (ux) maxima e constante até se atingir a
concentracdo de biomassa residual final do processo e; (ii) uma fase de acumulo de

P(3HB) que ocorre com uma velocidade especifica de formagéo de P(3HB) (Qp(Hs))-

O primeiro impacto avaliado foi o aumento no teor de P(3HB) acumulado
(Tabela 29). Foram avaliados o aumento do teor de P(3HB) acumulado para valores
correspondendo a 50, 60 ou 70% da biomassa seca total. Os demais parametros
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considerados foram aqueles obtidos nos experimentos de Lopes (2010) e neste
trabalho (RAICHER, 2011), ou seja, foi estimado o aumento no tempo de cultivo para
aumentar o teor de P(3HB) acumulado. Considerando-se os valores de velocidades
especificas de crescimento celular e de producdo de P(3HB) de Lopes (2010),
atingir-se-ia uma produtividade volumétrica de até 0,33 g/L.h com o aumento do teor
de P(3HB) para 70%. Considerando os parametros estimados neste trabalho, o valor
de produtividade volumétrica poderia atingir até 0,19 g/L.h. Nos experimentos
realizados com Burkholderia sp. F24, Lopes (2010) atingiu teores de P(3HB)
correspondendo a mais que 60% da biomassa seca total, mas n&o atingiu valores da
ordem de 70%. Assim, sera necessario avaliar o potencial dessa bactéria acumular
teores elevados de P(3HB), ou entdo outra linhagem bacteriana podera ser

selecionada para se atingir melhoras no processo.

Tabela 29 - Proje¢Oes para melhoras no processo de produgéo de P(3HB) a partir de hidrolisado
hemiceluldsico. Avaliacdo do impacto do aumento no teor de P(3HB) acumulado

LOPES, Trabalho Impacto do aumento do teor de P(3HB) acumulado
Parametros 2010 experimental 50% 60% 70%

Xt (g/L) 25,8 10,5 28,8 14,6 36,0 18,3 48,0 24,3
Xr (g/L) 14,4 7,3 14,4 7,3 14,4 7,3 14,4 7,3
PHB (g/L) 11,4 3,2 14,4 7,3 21,6 11,0 33,6 17,0
PHB (%MSC) 44,0 30,5 50,0 50,0 60,0 60,0 70,0 70,0
txrmax (N 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17
Op(ane (MQ/g.h) 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4
Ye@neyxi (9/0) 0,21 ND 0,23 0,23 0,27 0,27 0,3 0,3
Tempo (h) 40,0 24,7 48,4 445 68,4 62,1 101,9 91,4
Ppne) (9/L.h) 0,29 0,13 0,30 0,16 0,32 0,18 0,33 0,19

Outro impacto avaliado foi 0 aumento na biomassa residual. Esse objetivo
pode ser atingido balanceando-se os nutrientes presentes no hidrolisado de tal
forma a constituir um meio de cultura que permita atingir densidades celulares
maiores. Foi avaliado o impacto do aumento da concentracdo de biomassa residual
para valores da ordem de 20, 25 ou 30 g/L. Novamente, foram considerados 0s
parametros de velocidades especificas de crescimento e producdo de P(3HB)
obtidos por Lopes (2010) ou ainda neste trabalho (RAICHER, 2011). Os resultados
dessas projecOes estdo apresentados na Tabela 30. Foram analisadas trés
situacdes de forma independente, ou seja, acimulo de P(3HB) correspondendo a

50, 60 ou 70% da biomassa seca total. Com o aumento da densidade celular para
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valores da ordem de 30 g/L seria possivel atingir produtividades volumétricas da
ordem de 0,55-0,65 g/L.h.

A Tabela 31 apresenta projecdes considerando um aumento nas velocidades
especificas de crescimento e acumulo de P(3HB). Duas estratégias podem
proporcionar aumento nessas velocidades: (i) a utlizagdo de hidrolisados que
apresentem um carater menos toxico, embora deva ser avaliado com precisdo o
guanto o hidrolisado hemicelulésico utilizado neste trabalho tem de fato apresentado
alguma toxicidade, (ii) através de trabalhos de engenharia evolutiva para selecionar
bactérias que utilizam mais eficientemente a xilose e apresentem, portanto,
velocidades especificas maiores de conversdo dessa fonte de carbono em células
ou P(3HB).
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Tabela 30 -Projec8es para melhoras no processo de producdo de P(3HB) a partir de hidrolisado

hemicelulésico. Avaliagdo do impacto do aumento da densidade celular

LOPES, Trab. Impacto do aumento da densidade celular (50% PHB)
Parametros 2010 exp. Xr 20 g/L Xr 25 g/L Xr 30 g/L
Xt (g/L) 25,8 10,5 40,0 40,0 50,0 50,0 60,0 60,0
Xr (g/L) 14,4 7,3 20,0 20,0 25,0 25,0 30,0 30,0
PHB (g/L) 11,4 3,2 20,0 20,0 25,0 25,0 30,0 30,0
PHB (%MSC) 44,0 30,5 50,0 50,0 50,0 50,0 50,0 50,0
Hxrmax (h'l) 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17
Qe(aHe) (MY/g.h) 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4
Ye@neyxi (9/0) 0,21 ND 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23
Tempo (h) 40,0 24,7 60,0 60,2 66,5 62,6 71,1 64,5
Ppne) (9/L.h) 0,29 0,13 0,33 0,33 0,38 0,40 0,42 0,47
LOPES, Trab. Impacto do aumento da densidade celular (60% PHB)
Parametros 2010 Exp. Xr 20 g/L Xr 25 gL Xr 30 g/L
Xt (g/L) 25,8 10,5 50,0 50,0 62,5 62,5 75,0 75,0
Xr (g/L) 14,4 7,3 20,0 20,0 25,0 25,0 30,0 30,0
PHB (g/L) 11,4 3,2 30,0 30,0 37,5 37,5 45,0 45,0
PHB (%MSC) 44,0 30,5 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0
txrmax (N7 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17
Op(ne) (Ma/g.h) 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4
Yp@nsyxi (9/9) 0,21 ND 0,27 0,27 0,27 0,27 0,27 0,27
Tempo (h) 40,0 24,7 80,1 77,8 86,6 80,3 91,2 82,1
Ppne) (9/L.h) 0,29 0,13 0,37 0,39 0,43 0,47 0,49 0,55
LOPES, Trab. Impacto do aumento da densidade celular (70% PHB)
Parametros 2010 exp. Xr 20 g/L Xr 25 g/L Xr 30 g/L
Xt (g/L) 25,8 10,5 66,7 66,7 83,3 83,3 100,0 100,0
Xr (g/L) 14,4 7,3 20,0 20,0 25,0 25,0 30,0 30,0
PHB (g/L) 11,4 3,2 46,7 46,7 58,3 58,3 70,0 70,0
PHB (%MSC) 44,0 30,5 70,0 70,0 70,0 70,0 70,0 70,0
bxrmax (N7 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17 0,12 0,17
Op(ane) (Ma/g.h) 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4 24,9 28,4
Ye@neyxi (9/0) 0,21 ND 0,30 0,30 0,30 0,30 0,30 0,30
Tempo (h) 40,0 24,7 113,6 107,2 120,1 109,6 124.,6 1114
Ppne) (9/L.h) 0,29 0,13 0,41 0,44 0,49 0,53 0,56 0,63

Atingindo-se concentragfes de biomassa residual da ordem de 30 g/L e

teores de P(3HB) de 60-70%, caso as velocidades especificas de crescimento



120

celular e de acumulo de P(3HB) alcancarem valores de 0,25 h™ e 50 mg/g.h,

respectivamente, produtividades volumétricas da ordem de 1,0-1,1 g/L.h poderiam

ser atingidas (Tabela 31).

A seguir sera apresentado um dimensionamento do processo de producédo de

P(3HB) considerando parametros reais e projetos e em seguida sera realizada uma

andlise econdmica desses processos. Os resultados da andlise econdmica deverao

ser norteadores do trabalho tecnolégico a ser desenvolvido.

Tabela 31 - Proje¢Bes para melhoras no processo de producéo de P(3HB) a partir de hidrolisado
hemicelulésico. Avaliagcao do impacto do aumento das velocidades especificas de
crescimento celular e de producéo de P(3HB)

Lopes, Trabalho Impacto do aumento das velocidades especificas
Parametros 2010 experimental 50% 60% 70%
Xt (g/L) 25,8 10,5 40,0 60,0 50,0 75,0 66,7 100,0
Xr (g/L) 14,4 7,3 20,0 30,0 20,0 30,0 20,0 30,0
PHB (g/L) 11,4 3,2 20,0 30,0 30,0 45,0 46,7 70,0
PHB (%MSC) 44,0 30,5 50,0 50,0 60,0 60,0 70,0 70,0
txrmax (N 0,12 0,17 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25 0,25
Op(ane) (MO/g.h) 24,9 28,4 50,0 50,0 50,0 50,0 50,0 50,0
Yp@neyxi (9/9) 0,21 ND 0,23 0,23 0,27 0,27 0,30 0,30
Tempo (h) 40,0 24,7 34,8 36,4 44,8 46,4 61,4 63,0
Ppne) (9/L.h) 0,29 0,13 0,58 0,83 0,67 0,97 0,76 1,11

5.4 Capacidade de Producéao

5.4.1 Definicdo da usina padrao

A definicAo de uma usina padrdo de alcool e aglUcar no presente estudo

considera, portanto, as seguintes hipoteses:

e Capacidade de Moagem: 500 toneladas de cana por hora, 2,16 milhdes de

toneladas por safra (com a duracéo de 180 dias);

e 50% da producéo de caldo priméario sao dirigidas a producdo de acucar e 50%

para a producéo de etanol (hidratado e anidro);

e A usina padrdo considerada produzira alcool hidratado e anidro em uma destilaria

anexa,

e Havera cogeragao para uso proprio da usina, através de queima de bagaco e de

restos agricolas.
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e Os equipamentos utilizados corresponderdo em média, a maioria dos
equipamentos utilizados nas usinas (caldeiras e turbo — geradores de pressao
nominal de 90 ou 60 Kgf/lcm?). Os turbo geradores s&o acionados
eletricamente, consumindo a prépria energia elétrica gerada pela passagem
do vapor a alta presséao.

e O valor do excedente médio de bagaco em cada usina é de 10,9% dos colmos
moidos e uma umidade do bagaco de 50%, sendo 47% de fibras.

Tabela 32 - Definicdo usina padréo
Usina padrdo de alcool e aglicar
MACEDO (2008) DIAS (2010) Autores variados USINA PADRAO

gtde de usinas considerada (unidade) 44 n.a.
gtde da cana moida por hora (ton/hora) 500 n.a. 500
qtde da cana moida por ano pelas usinas consideradas (ton/ano) 100.000.000 n.a.
gtde de horas de operagdo por dia 24 n.a. 24
gtde de dias de operagdo por ano 180 n.a. 180
n.a.
usina padrdo 1 1 n.a. 1
gtde de toneladas de cana moida por ano 2.272.727 2.160.000 n.a. 2.160.000
% da cana para produzir agucar 50% n.a. 50%
% da cana para produzir dlcool hidratado e anidro em destilaria anexa 50% n.a. 50%
Caldeiras 22 bar 90 bar n.a. 90 bar
Bagaco utilizado para cogeragdo de uso préprio 92% 0,9386 n.a. 89,10%
Excedente de bagaco 8% 0,0614 n.a. 10,90%
Cogeracao
Folhas e pontas é utilizada para cogeragdo de vapor e energia n.a. 50% n.a. 50%
Excedente de bagaco utilizado para cogerar energia n.a. toda n.a. n.a.
MWh produzidos além da necessidade da usina n.a. comercializado n.a. n.a.
Excedente de b dicional di ivel inclusdo de folh
xcedente de bagago adicional disponivel por inclusdo de folhas e na na na 1,98%
pontas
Etanol de segunda geragao
Pré-tratamento do bagago visa obter celulose n.a. n.a. 100,00% 100%
HemiIceIIquse~e lignina sdo descartadas quando produzir etanol da na na 100,00% 100%
segunda geragdo
Existe processo permitindo o fracionamento dos liquidos, separando
step P 4 P n.a. n.a. 100,00%
a xilose 100%
Produgdo de PHB
Producdo de PHB a partir de xilose disponivel, anteriormente .
n.a n.a n.a Objeto desta tese
descartada.

5.4.2 Quantidade e composicdo do bagaco

Cortez, Lora e Gobémez (2008) confirmam no seu estudo de caso da
caracterizacdo da biomassa que a quantidade de bagaco obtido nas usinas é de
aproximadamente 24% - 30% do peso inicial da cana-de-acucar.
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Considerou-se o teor de bagaco na cana de 27%, seguindo um balangco de

massa feito por Dalla Vecchia? (figura 32).

1

2

3

4

Seja:
C a quantidade de colmos de cana-de-agUcar alimentados na Moenda;

B a quantidade de bagago obtida ha moagem;
E a quantidade de agua de Embebicao e,

CM, a quantidade de caldo misto gerado.

De acordo com Dalla Vecchia, 2009, o balanco material global de fibras pode

ser representado na Figura a seguir:

umidadey

C (Colmos de cana-de-agucar (ton) B (bagago com 50% de

>

E (Agua de Embebic&o) CM (Caldo Misto)

v

Moenda

Ou seja:
(C) (TFibraCana )+ (E)(TFbra AE ) = (B) (TFibra Bagagn )+ (CM) (Tribra Caldo Mists )

Portanto: ® =27%
= 0
()

Isto &, o teor de bagaco nos colmos de cana alimentados a Moenda é de 27%.

Figura 32 — Balango de material

O bagaco € composto por aproximadamente 50% de celulose, 30% de

hemicelulose e o restante de lignina, conforme mostra Guimaraes et al. (2009) nas

tabelas a seguir:

Tabela 33 - Composi¢édo quimica do bagaco de cana.

Composigdo do bagacgo

Celulose % massa 32 55
Hemicelulose % massa 27 32
Lignina Klason % massa 19 25

(FONTE: GUIMARAES et al., 2009)

Z Comunicacéo pessoal com Eng® Tércio Dalla Vecchia, Diretor e Proprietario da Reunion
Engenharia S/C Ltda em: 08 abr. 2009.



Tabela 34 - Composi¢cao quimica do bagaco de cana, encontrada por Guimaraes et al. (2009) em

% massa.

Composigdo do bagaco

Umidade 9.21
Cinzas 2.75
Holocelulose 71.39
Celulose 54.87
Hemicelulose 16.52
Lignina Klason 23.33

(FONTE: GUIMARAES et al., 2009)

+0.01
+0.19
+0.60
+0.53
+0.56
+0.02
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A celulose € a fracdo mais indicada para producdo de etanol de segunda

geracdo. As outras fracbes poderiam teoricamente ser separadas e utilizadas para

outras aplicagcdes no conceito de biorefinaria.

5.4.3 Excedente de bagaco

Segundo CONAB, o excedente de bagaco chega em média a 10,9% do

volume total gerado, niumero crescendo a todo ano com o aumento da eficiéncia

energética da usina. Utilizando residuos agricolas para a caldeira, também libera um

volume adicional de bagaco para ser processado de outra forma sem que haja

necessidade de suplementacdo de outras formas de energia na usina. Desta forma,

assumimos que ha um volume de 45 kg de bagaco excedente disponivel para cada

mil toneladas de cana processada.
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Tabela 35 - Demonstrativo de calculo para o excedente de bagaco disponivel para extracdo de
xilose na usina padrao no cenario de cogeracéo de pontas e folhas.

Dados DIAS (2010)
usina padrdo 1
toneladas de cana por hora 500
horas por ano 4320
teor de umidade do bagago 50%
teor de sélidos no bagaco 50%
teor de bagaco / tonelada de cana 27%
% de folha e pontas é utilizada para co-geracdo de vapor e energia 50%
excedente de bagaco em kg / tonelada de cana DIAS 16,6
excedente de bagaco em kg / tonelada de cana CONAB 10,9%
geracdo de energia, queimando surplus bagago + boiler 90 bar (kWh/tonelada de cana) 68,2
geracgdo de energia, queimando surplus bagago + boiler 90 bar (kWh/tonelada de cana) + 737
acionamento eletrica da moenda !
geracdo de energia, queimando surplus bagago + boiler 90 bar (kWh/tonelada de cana) + 1549
acionamento eletrica da moenda + queima de 50% de pontas e folhas !
Cdlculos

toneladas de cana por ano 2.160.000
toneladas de bagaco na usina padrio 583.200
excedente de bagaco utilizado por DIAS 6,15%
kWh gerado com caldeira de 90 bar/ kg de bagaco 4,11
Delta kWh / tonelada de cana, adicionando acionamento eletrica e queima de residuos 86,70
Kg de bagaco requerido para gerar 86,70 kWh 21,10
excedente de bagaco em kg / tonelada de cana, no melhor cendrio DIAS 37,70
excedente de bagaco em kg / tonelada de cana, no melhor cendrio DIAS com excendente CONAB 50,53

(FONTE: baseado no DIAS et al., 2010)

5.4.4 Disponibilidade de xilose e capacidade da planta

Para a elaboracdo dos cenarios do tamanho ideal de producdo de PHB,
definiu-se primeiramente a quantidade de xilose disponivel em uma usina padréo,
com base em alguns dados encontrados na literatura de taxa de conversao de PHB
a base de xilose e gquantidade de xilose contido no bagaco explodido. Segundo
Pessoa Jr.; Mancilha e Sato (1997), o bagaco contém aproximadamente 25,2% de
xilose, do qual 74% de fato podem ser disponibilizados como matéria prima,
resultando em 18,65% de teor de xilose. Raicher (2009) encontrou um parametro
similar de 17,3% de xilose. Finguerut (2007) definiu uma quantidade maior de xilose

obtido por via de hidrolise enzimatica.
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O primeiro cenario sera baseado na conversdo de toda a xilose disponivel no
excedente de bagaco em uma usina padrédo, utilizando 50% de folhas e pontas para

cogeracao.

Como indica Choi e Lee (1997), hd um tamanho minimo de uma unidade de
producdo de PHB para conseguir diluir o custo fixo. No caso da produgcao de PHB
com base em varias fontes de carbono encontrou um tamanho minimo de 15.000 mil
toneladas por ano. Verificamos como se comporta uma producdo de PHB com base
em xilose nesta quantidade, que corresponde a utilizagdo de toda a xilose disponivel
no bagaco de uma usina padrdo recebendo pré-tratamento de hidrolise além da
explosdo a vapor. Considerando que a usina deve trazer de fora da usina alguma
matéria para alimentar as caldeiras neste cenario, supomos que um incremento do
pré-tratamento para disponibilizar maiores quantidades de celulose e hemicelulose
podera ser realista para este cenario.

Como a xilose é um material abundante, podemos também seguir a proposta
de Carolan, Joshi e Dale, (2007) cujo artigo fala em centros regionais de pré-
processamento de biomassa para transportar até uma producdo centralizada
somente aquilo que sera utilizado no processo e nédo limitar a unidade produtiva pela
xilose disponivel no bagaco de uma usina padrdo somente. A Braskem com o0 seu
polietileno verde definiu que uma unidade deve ser muito grande para ser rentavel.
Esta fabrica tem uma capacidade produtiva de 200.000 toneladas. Para o ultimo
cenario, fizemos uma otimizacdo de utilizacdo da capacidade fabril instalada,
objetivando um custo fixo minimo por tonelada produzida, limitada pela plena
utilizacdo da secdo downstream e assim chegando a uma capacidade produtiva de

35 mil toneladas/ano.

Uma analise de sensibilidade mostrou com qual taxa de conversao a planta
atingiria a sua capacidade de producdo maxima para cada cendrio. A capacidade
produtiva de 2.000 ton/ano foi definida, baseada no teor de xilose de 17,3% e uma
taxa de conversdo de 26%. E o cenario com o menor custo de pré-tratamento do
bagaco. Por se tratar do excedente de bagago de uma Unica usina, optamos por um

cenario mais conservador em termos de investimento inicial.
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Para o cenério de 15.000 toneladas, uma usina devera pré-tratar todo o seu
bagaco. Saimos do pressuposto que este cendrio somente teria alguma
possibilidade na hipotese de geracdo de etanol de segunda geracdo. Neste cenario
aumenta a probabilidade do usineiro optar por um pré-tratamento mais avancado
para obter uma quantidade maior de celulose. Desta forma, mantendo a taxa de
conversdo em 26%, uma unidade de 15.000 toneladas podera ser alimentada de
xilose.

A demonstracdo de célculo a seguir para ambos 0s cenarios € composto por
um célculo da capacidade da planta, seguida por uma analise de sensibilidade
quanto a taxa de conversao de xilose para PHB. Os valores destacadas com a cor
laranja sdo obtidos por uma produtividade de 26%. Os demais valores na tabela de
sensibilidade sdo obtidos ao substituir no primeiro célculo, o percentual de 26% pelo

percentual da taxa que deseja calcular.
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Tabela 36 - Analise de sensibilidade para capacidade de planta de PHB de 2.000 toneladas / ano.

RAICHER PESSOA JR.
Dados (2009) (1997) FINGUERUT (2007)
usina padrao 1 1 1
toneladas de cana por hora 500 500 500
horas por ano 4320 4320 4320
teor de umidade do bagaco 50% 50% 50%
teor de sélidos no bagago 50% 50%
teor de xilose (base seca com explosdo a vapor de alta pressdo) 17,3% 18,6%
kg hemicelulose por tonelada de bagago com 50% de umidade 135
kg bagaco excedente / tonelada de cana utilizando queima de residuos agriculos 45 45 45
de folha e pontas é utilizada para co-geragdo de vapor e energia 50% 50% 50%
bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor para obter celulose 100%
bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor e hidrolise acida para obter celulose 100%
bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor e hidrolise enzimatica para obter 100%
celulose
necessidade de kg hemiculose para produzir um quilo de xilose, quando 1136
pretratado com hidrélise enzimatica ’
xilose seria descartada e foi separada do caldo 100% 100% 100%
Taxa de conversdo: 4kg xilose para produzir 1 kg de PHB 26% 26% 26%
Taxa de recuperagdo no processo downstream 90% 90% 90%
Cenario 1: bagaco excedente de uma usina padrao
toneladas de cana por ano 2.160.000 2.160.000 2.160.000
toneladas de excedente de bagago na usina padrio 97.200 97.200 97.200
toneladas de hemicelulose na usina padrdo 13.122
toneladas de xilose por ano, base seca 8.408 9.040 11.551
toneladas de PHB produzido na fermentagdo 2.186 2.350 3.003
Capacidade da planta de PHB (toneladas/ano) 1.967 2.115 2.703
RAICHER PESSOA JR.
Sensibilidade: taxa de conversao,  (2009) (1997) FINGUERUT (2007)

18% 1.362 1.464 1.871

20% 1.627

22%

24%

26%

28%

30% .

32% 2.421 2.603 3.327

34% 2.573 2.766 3.535

Capacidade produtiva de 2.000 toneladas, com 5% de margem
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Tabela 37 - Analise de sensibilidade para capacidade de planta de PHB de 15.000 toneladas / ano.

Dados

usina padrao

toneladas de cana por hora

horas por ano

teor de umidade do bagaco

teor de sélidos no bagago

teor de xilose (base seca com explosdo a vapor de alta pressdo)
kg hemicelulose por tonelada de bagago com 50% de umidade
teor de bagago / tonelada de cana

de folha e pontas é utilizada para co-geragdo de vapor e energia
bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor para obter celulose

bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor e hidrolise 4cida para obter celulose

bagaco é pré-tratado com explosdo a vapor e hidrolise enzimatica para obter
celulose

necessidade de kg hemiculose para produzir um quilo de xilose, quando
pretratado com hidrélise enzimatica

xilose seria descartada e foi separada do caldo

Taxa de conversdo: 4kg xilose para produzir 1 kg de PHB

Taxa de recuperagdo no processo downstream

toneladas de cana por ano

toneladas de de bagaco na usina padrdo
toneladas de hemicelulose na usina padrdo
toneladas de xilose por ano, base seca
toneladas de PHB produzido na fermentagdo

Sensibilidade: taxa de conversao
18%
20%
22%
24%
26%
28%
30%
32%
34%

Capacidade produtiva de 15.000 toneladas, com 5% de margem

RAICHER PESSOA JR.

i) e FINGUERUT (2007)

1 1 1
500 500 500
4320 4320 4320
50% 50% 50%
50% 50%
17,3% 18,6%
135
27% 27% 27%
50% 50% 50%
100%
100%
100%
1,136
100% 100% 100%
26% 26% 26%
90% 90% 90%
2.160.000 2.160.000 2.160.000
583.200 583.200 583.200
78.732
50.447 54.238 69.306
13.116 14.102 18.020
RAICHER PESSOA JR.

i e FINGUERUT (2007)
8.172 8.786 11.228
9.080 9.763 12.475
9.980 10.739 13.723

10.897 11.715
11.805 12.692
12.713

18.713
19.960
21.208

13

5.5 Modelagem e simulacdo do processo de producéo

O processo produtivo de P(3HB) consiste de duas sec¢des principais, com oito

operacodes unitarias no total (Figura 33). A preparacao de indculo (seed fermentation)

foi simulada aparte e consiste em 0,89% de biomassa suspensa em agua,

alimentando o processo de P(3HB) na entrada S-104 do fluxograma abaixo. O

7

processo é alimentado por uma matéria prima composta de 91,15% de &agua e

8,85% de xilose, a temperatura ambiente. O tempo de permanéncia no reator é de

72 horas, resultando em uma produtividade de 0,28 g/L.h.
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ApGs a inoculagdo do biorreator (FR-101), a producdo de biomassa residual e
de PHB ocorrem segundo a equacao estequiométrica anteriormente mostrada. Apos
a producdo, o mosto resultante é coletado num tanque de estocagem (V-101).
Desse tanque, as células sdo separadas através de centrifugacdo (DS-101) e
coletada num tanque de espera (V-102). Nesse tanque, 1% w/v de surfactante é
adicionado a biomassa e misturado a 25 °C durante 1 hora de tempo médio de
residéncia. Esse tratamento é seguido de uma digestdo com hipoclorito de maneira
continua (MX-101). O P(3HB) € entdo separado da solucdo aquosa contendo
materiais diferentes de P(3HB) por centrifugagao (DS-102). Os granulos de P(3HB)
séo lavados com agua (V-103 e DS-103) e finalmente secados no spray-dryer (SDR-
101).

S-106
5-105 $-107
S-104 @
P-2 /V-101 P-3/DS-101 p4/v-102 5108
Fermentation Storage Centrifugation Blending / Storage P-5/MX-101
Mixing
Surfactante S-109@— 110
S-118mp——+
n S112
S-111
s-11
P-6/ DS-102
P-9/ SDR-101 ) P8/ DS-103 P-7/V-103
S-119 Centrifugation
Spray Drying Centrifugation Blending / Storage S-113

8-116

Figura 33 — Fluxograma do processo de producao, separacgao e purificacdo de P(3HB) a partir de
Xilose feito em SuperPRO.

5.6 Anélise setorial e benchmarking

5.6.1 Indices



130

Ao observar os indicadores econdémicos publicados dos primeiros trés setores
mencionados (veja tabela 38) as similaridades entre os setores de fabricagdo de
Alcool e de Aclcar chamam atencdo, bem como a disparidade com o setor de
fabricacéo de resinas e elastdbmeros:

e A estrutura de capitais mostra qual a estratégia utilizada pela
empresa para captacédo de recursos e alguns de seus direcionamentos. Em uma
visdo isolada desse grupo, de modo geral, quanto maior, pior. E nitido o elevado
grau de endividamento do setor de agucar e alcool (“AA”) frente ao mercado geral
e ao mercado de resinas e elastbmeros (“RE”). A alavancagem dos recursos
préprios do setor AA € alta. Por outro lado, o nivel de obsolescéncia do
imobilizado é baixo, o que indica um parque industrial moderno. O setor RE
possui um parque industrial mais obsoleto, principalmente no Estado de Sé&o
Paulo, o que sinaliza a necessidade de investimentos no futuro proximo se quiser
manter a capacidade produtiva.

e A capacidade de pagamento de dividas do setor RE € muito maior
gue no AA. Em uma viséo isolada desse grupo e indices, de modo geral, quanto
maior, melhor a liquidez. A liquidez imediata é um indice derivado da liquidez
corrente e mostra a capacidade de pagamento de dividas no curto prazo,
considerando a hipotese de que todo o Passivo Circulante da empresa vencer no
primeiro dia 0til seguinte a data de encerramento do balanco. Este indice é
tipicamente mais baixo na industria que nas empresas de servico, 0 que puxa a
média geral para cima, ja que os investimentos em capital e estoque costumam
ser muito baixos neste setor de servicos. Caso houver um declinio no preco ou
safras ruins nos préximos anos, a liquidez pode se tornar uma preocupacao do
setor AA.

o Nos aspectos do capital de giro da empresa através do ciclo
financeiro é facil observar que ha uma grande disparidade nos prazos de
recebimento, pagamento e estoqgue quando comparado os setores AA e RE.

e A gestdo de caixa das duas atividades, por consequéncia, deve ser
feita de forma distinta. Os indices de Ebitda — “Earning Before Interests, Taxes,
Depreciation and Amortization”, tem como principal finalidade mostrar se a
empresa teve lucro com o desenvolvimento de sua atividade antes de serem
consideradas as despesas financeiras, impostos, depreciacées e amortizacdes.

Mostra a capacidade da empresa em gerar resultados comparativamente a
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Receita Liquida de Vendas. Quanto maior o Ebitda, melhor seré sua capacidade
de pagar o custo dos recursos onerosos.

e Os indices de rentabilidade refletem as taxas de retornos obtidas pela
empresa sob diversos aspectos. De modo geral, quanto maior, melhor. O Giro do
Ativo mostra quanto cada R$ 1,00 de ativos produziu de receita. Esse indice, em
complemento com o indice “Margem Liquida” (obtido quando é dividido o
resultado liquido do exercicio pelo resultado liquido das vendas), permite analisar
a caracteristica do resultado da empresa (margem X giro). A evolugdo nominal
das vendas mostra a variacdo nominal da Receita Liquida ocorrida de um ano
para outro. O ano de referéncia dos dados na tabela 38 (2009) foi um ano muito
acima da média de mercado para ambos os setores em termos de crescimento
da receita, mas corroeu as margens no setor RE. No AA, as margens foram altas.
Vale lembrar que neste ano ocorreu a retomada econémica apdés a crise mundial
e que uma série histérica deve dar maiores informacdes sobre as informacdes

em uma linha de tempo.



132

Tabela 38 - Indicadores setoriais de competitividade
Data do(s) balangos: 31.12.2009

ESTRUTURA DE CAPITAIS SP BRASIL SP BRASIL SP BRASIL  PEQUENA  MEDIA  GRANDE
NIVEL DE ENDIVIDAMENTO 137% 153% 490%  387% 232%  253% 146%  158% 125%
ENDIVIDAMENTO DE CURTO PRAZO 36% 42% 48% 46% 40% 39% 50% 58% 47%
ENDIVIDAMENTO ONEROSO/ENDIVIDAMENTO 79% 74% 72% 66% 64% 49% 34% 37% 43%
ENDIVIDAMENTO ONEROSO/PL 109% 114% 355%  259% 150% 126% 50% 59% 54%
ENDIVIDAMENTO ONEROSO CP/AC 28% 42% 127% 104% 98% 61% 18% 25% 29%
NIVEL DE DESCONTO DUPLICATAS 0% 0% 1% 0% 2% 0% 4% 3% 1%
IMOBILIZACAO DO PL 118% 152% 335% 271% 220% 217% 101% 104% 122%
OBSOLESCENCIA DO IMOBILIZADO 47% 30% 20% 21% 16% 20% 29% 31% 33%
CAPACIDADE DE PAGTO DE DIVIDAS

LIQUIDEZ GERAL 0,86 0,65 0,52 0,55 0,48 0,53 0,98 0,96 0,81
LIQUIDEZ CORRENTE 1,89 1,16 0,6 0,66 0,56 0,69 1,62 1,37 1,11
LIQUIDEZ SECA 1,55 0,9 0,45 0,49 0,41 0,5 1,18 0,98 0,85
LIQUIDEZ IMEDIATA 0,87 0,35 0,09 0,09 0,09 0,08 0,21 0,18 0,21
ATIVIDADE(PRAZOS MEDIOS)

PRAZO MEDIO RECEBIMENTO DE VENDAS 31 36 17 18 18 18 50 53 43
PRAZO MEDIO RENOVACAO ESTOQUES 39 39 11927 3268 847 554 74 68 58
PRAZO MEDIO PGTO COMPRAS 56 68 9788 3432 1612 1059 78 75 114
CICLO FINANCEIRO(ATIVIDADE) 14 7 2156 145 747 485 46 46 13
RENTABILIDADE

RENTABILIDADE PATRIMONIAL 12% 11% 58% 34% 32% 24% 18% 10% 14%
RENTABILIDADE DO ATIVO 5% 4% 9% 7% 9% 6% 7% 4% 6%
GIRO DO ATIVO(VEZES) 0,94 08 0,47 0,46 0,32 0,39 1,02 1,14 0,65
MARGEM LIQUIDA 5% 5% 20% 15% 29% 17% 7% 3% 10%
EVOLUCAO NOMINAL VENDAS 17% 18% 39% 32% 36% 26% 2% 4% 4%
GESTAO DO CAPITAL DE GIRO

GIR/FATURAMENTO LIQUIDO 4% 4% 20% 17% 13% 9% 3% 3% 9%
MARGEM EBITDA 7% 6% 15% 15% 2% 6% 11% 6% 13%
COBERTURA DE DIVIDAS (EM MESES) 125 163 146 140 1257 357 69 104 80
DESPESA FINANCEIRA / EBITDA 114% 123% 295% 255% 1468% 336% 46% 87% 65%
DIVIDA BANCARIA EM DIAS FATURAMENTO 53 68 250 215 191 120 36 44 51
PRAZO MEDIO DE RECEBIMENTOS 81 93 110 113 113 117 134 130 104
PRAZO MEDIO DE PAGAMENTOS 37 53 55 70 115 127 62 64 74
CICLO FINANCEIRO (CAPITAL DE GIRO) 44 39 54 42 1 9 72 66 29

(FONTE: baseado nos dados da FIESP, 2011)

5.6.2 Possiveis investidores

E preciso atentar-se também para o tamanho da operacdo de uma usina e as
opcBes que o usineiro tem para aumentar o lucro. Pela alavancagem atual, um
investimento adicional em novas tecnologias ou instalagdes talvez ndo tenha a sua
preferéncia imediata. Pode-se priorizar o investimento na eficiéncia da usina, em
melhoramento genético da planta para obter melhor rendimento ou na eficiéncia das
utilidades para sobrar mais energia para colocar na rede elétrica. Posteriormente,
sim, um investimento em outro processo produtivo para obter alcool de segunda
geracao parece viavel. Neste caso, a xilose podera ser obtida da sobra de processo,

a um custo incremental desprezivel.

Outro fator a ser considerado baseado nos indicadores acima, € que o mercado

de resinas se comporta diferente comparado com a usina: sédo outros clientes, outros
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prazos, fluxo de caixa diferente etc. Em resumo: o modelo de negdcios para uma
gestdo de resultado efetiva é diferente. Como consequiéncia, deve se considerar
uma operacgao over the fence (do outro lado da cerca): integrada a usina fisicamente
em termos de matéria prima e utilidades, mas separada em termos de gestdo — e
com lucratividade da empresa mais parecida com uma empresa do setor de resinas
do que com uma usina.

Ainda, o setor de resinas com a sua necessidade de renovacdo do parque
industrial, podera ser um parceiro ideal para investir junto com a usina e depois

assumir a gestao da unidade de PHB.

5.7 Preco e receita

Para calcular o preco médio tedrico, o volume obtido no calculo do potencial
maximo de substituicdo técnica para cada produto foi multiplicado por seu preco de
mercado. Foi verificado se o tamanho potencial do mercado justifica esta abordagem
e analisou-se a receita para os diferentes cendrios de capacidade produtiva

5.7.1 Preco prémio para o inicio de ciclo de vida

No caso de biopolimeros em geral, trata-se de um produto ainda no inicio do
seu ciclo de vida. De acordo com Brondi (2011)® da PHB Industrial S/A, atualmente a
PHB Industrial ndo esta comercializando o Biocycle, em funcédo da sua escala de
producdo restrita, uma vez que opera em uma planta piloto. No entanto,
disponibilizou duas referéncias dos precos que vém sendo praticados/informados por
outros produtores de biopolimeros. A Ecoflex da BASF € um polimero biodegradavel
com propriedades similares ao polietileno de baixa densidade e é comercializado a
EUR 4,00/kg, sem impostos. Aplicando o cambio de R$ 2,28, chega-se a um preco
de mercado de R$ 9,12 / kg ou de R$ 13,40/kg com impostos.

3 Comunicacg&o pessoal com Eng® Eduardo Brondi, da PHB Industrial S/A em 20 abr. 2011.
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A Telles (Metabolix) comercializa o PHA a USD 5,00 - 6,25/kg. Com o cambio
de R$ 1,68, chega-se a um preco de mercado de R$ 8,40 — 10,50/kg ou R$ 12,93 —
15,42/kg, com impostos.

Reitera-se que as propriedades do PHB ndo sdo apropriadas para as
aplicacbes que demandam um PHA mais flexivel, portanto seria razoavel adotar-se
um prego prémio na faixa inicial dos produtos encontrados no mercado. Com base
nos trés precos obtidos da concorréncia (BASF, Telles), foi estipulado R$ 9,00/kg

cOmo um preco prémio, sem impostos, para a comercializacao de PHB.

5.7.2 Prec¢o no mercado maduro

Uma planta industrial com uma vida util de mais de vinte anos, ndo pode ter o
seu célculo de viabilidade baseado no preco cobrado por um produto no inicio do
seu ciclo de vida. E primordial obter-se uma referéncia de preco na maturidade do
produto. O mercado maduro de referéncia escolhido foi o mercado de polimeros a

base de petréleo.

O preco médio encontrado no mercado tradicional € de R$ 4,39 por Kg de
plastico. Este é o preco a vista, sem os impostos IPI, ICMS, PIS e COFINS.

Tabela 39 - Preco médio de mercado, aplicando as proporcionalidades do Shen, Haufe e Patel
(2010)

PEBD PEAD PP PVC 0os PET PUR ABS PMMA ACR Total
R$/Kg 4,72 4,00 4,60 3,60 4,37 6,00 = 8,70 = 6,01
Volume de substituigdo 7.420 6.140 4.490 3.528 3.221 3.090 1.229 746 70 120  30.053
% Volume 24,69% 20,43% 14,94% 11,74% 10,72% 10,28% 4,09% 2,48% 0,23% 0,40% 100,00%
1,17 0,82 0,69 0,42 0,47 0,62 - 0,22 - 0,02

Pradella (2006) defende que a aplicacdo de PHB se concentra na area de
Polipropileno (PP), com um pre¢o de R$ 4,60 / Kg e, em menor intensidade, nos
mercados de Polietileno de alta densidade (PEAD): R$ 4,00 / Kg e Poliestireno (PS):
R$ 4,37 / Kg. Portanto, um preco médio para o PHB em torno de R$ 4,40 / Kg estaria

em linha com o mercado tradicional.

Para a discussdo do acréscimo ao preco pelo apelo verde do produto,

verificou-se o mercado de aviacdo comercial. Neste raciocinio, o preco médio
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encontrado no mercado tradicional podera ser acrescido de R$ 0,10/ Kg para o

efeito de crédito de carbono, conforme o resultado dos seguintes calculos:

Tabela 40 - Calculo do acréscimo de preco pelo “apelo verde” a partir de percepgéo do
consumidor na industria de aviagao.

3,7854 Litros por Galdo (US liquido) Fonte 1

142,2 Megajoules / galdo de querosene de aviagdo Fonte 2
RS 0,0182 Prego para neutralizar 1 Kg de CO, Calculado tabela 41
2,494797027 quilos de CO,/litro de querosene de aviagdo Calculado tabela 42
80,07 megajoules por quilo de plastico Calculado tabela 43

Calculos

3,7854 litros de querosene de aviagdo, divido por 142,2 megajoules
37,56538279 megajoules/litro de querosene

37,56538279 megajoules por litro de querosene, divido por 2,49479703 quilos de CO, por litro de querosene
15,0574906 megajoules por quilo de CO,

15,0574906 megajoules por quilo de CO,, divido por RS 0,0182 prego para neutralizar 1 Kg de CO,
RS 0,00120836 prego para neutralizar 1 megajoules de CO,
80,07 megajoules por quilo de plastico RS 0,0012 preco para neutralizar 1 megajoules de CO2

RS 0,0968 preco para neutralizar o efeito CO, de 1 Kg de
plastico de origem petroquimica

Arredondado: [ 0,10

Fonte 1 : Lindeburg, M.: Engineering unit conversions
Fonte 2 : Site Convertunits, acesso em 07/04/2011.
http://www.convertunits.com/from/gallon+%5BU.S. %5D+of+kerosene+type+jet+fuel/to/megajoule

Tabela 41 - Prec¢o para neutralizar emisséao de carbono (com base em preco adicional de v0)
Cémbio: 2,28 (Reais/Euro)

Origem Destino Quilometros  Combustivel Kg de CO, Kg/litro  Prego CO, Prego CO, Prego/Kg CO,
(ida e volta)  (litros) (por viagem) (em Euro) (em Reais) (em Reais)
Amsterd3 S&o Paulo 20.146 598 1.494 2,4983 €10,76 RS 24,53 RS  0,0164
Amsterdd Madrid 3.300 132 328 2,4848 €2,78 RS 6,34 RS 0,0193
Amsterdd Nova lorque 12.182 410 1.024 2,4976 €7,38 RS 16,83 RS 0,0164
Amsterda Singapura 21.982 626 1.564 2,4984 €13,30 RS 30,32 R$ 0,0194
Amsterda Moskow 4.866 194 484 2,4948 €4,12 RS 9,39 RS 0,0194
Prego de neutralizagdo de um Kg de CO2: RS 0,0182

(FONTE: KONINKLIJKE LUCHTVAART MAATSCHAPPIJ KLM, 2011)

Tabela 42 - Quantidade de CO, por litro de combustivel

Origem Destino Quilometros Combustivel Kg de CO, Kg/litro
(ida e volta)  (litros) (por viagem)

Amsterda Sao Paulo 20.146 598 1.494 2,4983

Amsterda Madrid 3.300 132 328 2,4848

Amsterda Nova lorque 12.182 410 1.024 2,4976

Amsterdd Singapura 21.982 626 1.564 2,4984

Amsterda Moskow 4.866 194 484 2,4948

Kg de CO2 por litro de combustivel: 2,494797

(FONTE: KONINKLIJKE LUCHTVAART MAATSCHAPPIJ KLM, 2011)
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Tabela 43 - Fator Demanda de Energia féssil e Matéria prima

Demanda de Energia féssil e Matéria prima

(megajoules / quilo de pldstico) Em propor¢éo
Plasticos de origem bioldgico
PHA (através de fermentagdo bacterial) 81 0 81
PHA de xilose com co-geragdo na usina padrao 0 0 0
Plasticos de origem petrolifero:
PE 29 52 81 81,44% 65,9676
PET 37 39 76 18,56% 14,1045

(megajoules / quilo de pldstico)

(FONTE: Adaptado de GERNGROSS e SLATER, 2000)

Desta forma, foi adotado um preco de R$ 4,50 por quilograma de PHB para
comercializacdo no estagio de ciclo de vida do produto em um mercado mais

maduro.

5.7.3 Preco bruto

Os precos brutos sao obtidos aplicando a carga tributaria direta. Um preco de
R$ 4,50 sem impostos equivale-se a um pre¢o de R$ 6,41 quando incluimos os
impostos, conforme mostra o calculo na tabela a seguir. Da mesma forma, R$ 9,00

liquido € equivalente a R$ 12,82 bruto.

Tabela 44 - Preco sem e com impostos diretos
Preco Kg PHB

Prego de venda SEM impostos RS 4,50
Prego de venda COM impostos, antes do IPI RS 6,19
ISS 0,00% RS -

ICMS 18,00% RS 1,11
PIS 1,65% RS 0,10
COFINS 7,60% RS 0,47
Subtotal RS 1,69
IPI 5,00% RS 0,23

Subtotal RS 1,91
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5.7.4 Volume produzido

Os cenarios elaborados séo de 2 mil toneladas/ano, de 15 mil toneladas/ano e
de 35 mil toneladas/ano, conforme demonstrado no paragrafo 5.1, com base nos
cenarios de disponibilidade de matéria prima e uma conversao de 0,26 g/g. Para
uma conversao de 0,30 g/g, as mesmas instalacdes conseguem produzir aprox. 10 -

15% mais produto, conforme mostrado no item 5.4.4.

5.7.5 Volume de mercado

O mercado global hipotético, utilizando o potencial maximo de substituicdo
técnica e o volume de mercado para cada produto, é de 28.4 milhdes de toneladas

equivalente a 14,15% do mercado relevante em 2007.

Tabela 45 - Potencial méximo de substituicao técnica de plasticos por PHA.
(em 1.000 t.)
PHA - % de substituigio 20% 20% 10% 10% 20% 10% 10% 10% 5%
Volume mercado tradicional 37.100 30.700 44.900 35.280 16.105 15.498 12.285 7.455 1.400 200.723

Potencial maximo de 7.420 6.140 4.490 3.528 3.221 1.550 1.229 746 70
substituicdo técnica por PHA

(FONTE: Adaptado de SHEN; HAUFE; PATEL, 2010)

14,15%

Segundo Pradella (2006), a aplicacdo de PHB € mais viavel como substituto
de PP, e em menor escala, de PS e PEAD. Porém, como co-polimero, as aplicacdes
se ampliam para PEBD, PEAD e PET. Ainda assim, o mercado € de aprox. 15
milhdes de toneladas.

5.7.6 Receita

Pelos dados obtidos na literatura, entendemos ser possivel comercializar o
volume total produzido, sem restricdo. Consideramos o volume total de cada cenario.
Para calcular a receita potencial obtida pela producdo de PHB, multiplica-se o
volume produzido pelo seu preco médio, saindo do pressuposto que existe
comprador potencial para adquirir a quantidade produzida. Como mostra a tabela a

seguir, a receita bruta para uma producdo de 15 mil toneladas por ano é de R$
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médio prazo, esta receita poderd vir a cair pela metade em um mercado mais

maduro. O mesmo raciocinio se aplica, linearmente, para todas as capacidades de

producao.

A receita liquida correspondente para 15.000 toneladas a R$ 4,50 € de R$
67.000.000,00/ano. Adicionando os impostos diretos de ISS, ICMS, PIS e COFINS,
chega-se a uma receita bruta de R$ 96.150.000,00, conforme mostrada na tabela

46. O mesmo raciocinio foi aplicado aos demais volumes de producéo para obter-se

os valores de receita bruta anual mostrados no inicio deste capitulo.

Tabela 46 - Carga tributaria para comercializacéo de 15.000 toneladas de PHB

Prego de venda SEM impostos

Prego de venda COM impostos, antes do IPI

ISS

ICMS
PIS
COFINS
Subtotal

IPI
Subtotal

(FONTE: Adaptado de ASSEF, 2000)

Tabela 47 - Receita liquida e bruta anual

Receita liquida

(toneladas / ano)
2.000
15.000
35.000
Receita bruta
(toneladas / ano)
2.000
15.000
35.000

RS
RS
RS

RS
RS
RS

Preco Kg PHB

Receita PHB anual

RS 4,50 72,75% RS  67.500.000,00
RS 6,19 96,49% R$ 92.783.505,15
0,00% RS - RS -
18,00% R$ 1,11 RS  16.701.030,93
1,65% RS 0,10 RS  1.530.927,84
7,60% RS 0,47 RS  7.051.546,39
RS 1,69 R$ 25.283.505,15
5,00% RS 0,23 RS  3.375.000,00
RS 1,91 RS  28.658.505,15
(RS/kg) (RS/kg)
RS 9,00 RS 4,50
18.000.000,00 | RS 9.000.000,00
135.000.000,00 | RS 67.500.000,00
315.000.000,00 | RS 157.500.000,00
(RS/kg) (RS/kg)
RS 12,82 RS 6,41
25.640.000,00 | RS 12.820.000,00
192.300.000,00 | RS 96.150.000,00
448.700.000,00 | RS 224.350.000,00
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5.8 Custo

5.8.1 Custo operacional anual e precgo por Kg/P(3HB)

O custo operacional para uma planta de PHB varia em fungéo do tamanho da
unidade e da produtividade do seu processo produtivo. Para o cenério de utilizagdo
de xilose disponivel no excesso de bagaco o custo varia de US$ 6,40/Kg a
US$3,99/Kg e ira decrescendo até chegar a US$ 1,36 para um cenario sem limitacao

de disponibilidade de matéria prima, conforme mostra a tabela 48.

Tabela 48 - Custo operacional anual e preco por Kg/P(3HB)
toneladas por ano | E L T .

produtividade 0,28 1,11 0,28 1,11 1,11

M3o-de-obra S 2.710.828,07 | $ 2.517.718,26 | $  4.553.286,14 | $ 3.082.723,13 3.898.219,62
Overhead S 1.429.831,83 | $ 1.066.352,09 | S  4.922.942,59 | § 2.190.691,91 3.819.520,57
Matéria prima S 362.235,38 | S 262.891,91 | $ 1.837.691,53 | $ 1.837.691,53 4.244.431,89
Utilidades S 1.617.600,00 | $ 1.087.900,00 | $ 6.800.000,00 | § 2.942.700,00 5.651.500,00
Efluentes $ 1.617.600,00 | $ 1.087.900,00 | $ 6.800.000,00 | $ 2.942.700,00 5.651.500,00
Investimento & relacionados S 5.055.482,39 | $ 1.952.965,38 | S 34.690.006,19 | S 11.111.373,37 24.337.652,90

$ 12.793.577,66 | $ 7.975.727,63 | $ 59.603.926,45 | $ 24.107.879,94 | $ 47.602.824,98
Custo por kg PHB com deprecia¢do S 6,40 S 3,99 | $ 397|$ 161|$ 1,36

Observando as varias categorias de custo, melhor visualizadas nos gréaficos
da Figura 34, os custos relacionados ao investimento (depreciacdo, manutencéo e
reparos, seguros) saltam aos olhos como sendo o componente mais importante e

estes custos merecem, portanto, uma analise mais profunda.

O custo da matéria-prima — no nosso caso principalmente agua e xilose, e
surfactante e hipoclorito em menor propor¢cdo — é baixo, quando comparado com
Choi (1997) e outros. E importante frisar que o custo da xilose foi assumido como
sendo igual ao custo da cana, por se tratar de um residuo do processo de producao

de etanol de segunda geracdo dentro da nossa premissa da usina padrao.

Um estudo mais amplo da biorefinaria, detalhando inclusive uma estacao de
pré-tratamento do bagaco e de separacdo da xilose das outras fracdes, deve permitir

uma apuracédo deste custo da xilose para revisdo da hipétese assumida.
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Figura 34 — Distribui¢c&o do custo de operacéo da planta

5.8.2 Distribuicdo do custo dos equipamentos

Conforme descrito no fluxograma do processo (figura 33), o processo
produtivo € composto de oito operac¢des unitarias principais envolvendo quatro tipos
de equipamento: fermentadores, tanques de mistura e de residéncia, centrifugas de
disco e uma secadora spray-dryer. Dependendo do tamanho da operacdo, estes

equipamentos mudam de especificacdo em termos de volume e vazdo. Em todas as
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situacdes, porém, o custo do(s) fermentadores se mostra decisivo, chegando perto
de 70% dos equipamentos especificados na medida em que a capacidade produtiva

aumente, conforme mostra a Figura 35.

Custos de equipamentos, por tipo
Producio de 2.000 t/ano, produtividade de 1,11 g/Lh

7%

M Fermentadores
B Tanques
1 Centrifugas de disco

0,
59% M Secadora Spray Dryer

Custos de equipamentos, Custos de equipamentos,
por tipo por tipo
15.000 t/ano, 1,11 g/Lh 35.000t/ano, 1,11 g/Lh
1% 1%

13% 13%

17% 17%

69% 69%

Figura 35 — Distribuicao dos custos de equipamentos, por tipo.*

5.8.3 Efeito do custo do fermentador

O fermentador foi encontrado em varios tamanhos e o seu custo, portanto, foi
escalonado em funcédo da variacdo do volume, conforme a pratica na engenharia
(tabela 49).

* Observacdo: os percentuais para 15.000 e 35.000 toneladas se mostraram iguais nas figuras
apresentadas, apesar da configuracao e dos valores serem diferentes (7 fermentadores de 3.72 m?
contra 15 fermentadores de 394m?, por exemplo).
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Tabela 49 - Exemplo de escalonamento do custo do fermentador a partir de US$ 893.000,00

. . o Fator de
SuperPRO Tipo Volume Material Unit Price .
corregdo de
Referéncia 0,55 emm3 UsD escala
FR 101 Fermentador 175,13 SS316 554,989 0,621488523
FR 101 Fermentador 348,31 SS316 810.061 0,907122795
FR 101 Fermentador 349,13 SS316 811.109 0,908296738
FR 101 Fermentador 372,32 SS316 840.311 0,940998244
FR 101 Fermentador 385,66 SS316 856.740 0,959394756
FR 101 Fermentador 393,80 SS316 866.638 0,970479695
FR 101 Fermentador 396,36 SS316 869.732 0,973944507
FR 101 Fermentador 402,83 SS316 877.512 0,982656668
FR 101 Fermentador 406,00 SS316 881.304 0,98690223
FR 101 Fermentador 415,85 SS316 893.000 1

A variagdo de custo do fermentador encontrado na JBEI para conversao do
material lignocelulésico em etanol de segunda geracéo, no SuperPRO para atividade
farmaceuticos e obtido através de uma cotacdo no mercado brasileiro, levou a trés
cenarios de custo para o fermentador.

O preco por Kg de produto (sem impostos), como mostra a Tabela 50, varia
de US$ 12,44 no cenario de baixa produtividade, baixo volume e com o fermentador
do preco superior, para US$ 1,03 para uma producéo de 35.000 toneladas/ano com

produtividade maior e o fermentador mais barato.

Tabela 50 - Efeito do custo do fermentador no custo de P(3HB)/Kg

415m’

S 475.000,00 S 521 $ 2,77 $ 3,63 $ 1,26 | $ 1,03
S 893.000,00 | $ 6,40 | S 397 S 399 $ 1,61 $ 1,36
S 3.013.608,00 | $ 12,44 | $ 10,08 | $ 582 $ 338 $ 3,04

Pode-se observar que o aumento da produtividade do processo em
isolamento é responsavel por uma diminuicdo do custo por Kg entre 55% (15.000
toneladas, US$ 475.000,00) e 66% (15.000 toneladas, US$ 475.000,00), como

pode-se observar na Figura 36.
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Figura 36 — Influéncia do custo do fermentador no custo final do produto

5.8.4 Efeito de escala de produc¢éo no custo final de producédo de P(3HB)
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Seguindo o modelo de Choi e Lee (1997) foi feito uma andlise para encontrar

um patamar minimo de capacidade produtivo para minimizar o custo por Kg de

P(3HB). A Tabela 51 e a Figura 27 mostram que uma producao a partir de 15.000

toneladas por ano se mostra eficiente neste aspecto.

Tabela 51 - Valores de custo de produto por Kg de P(3HB), no cenario com o fermentador

de USD 893.000,00 e produtividade de 1,11 g/L.h

(em mil toneladas/ano) (em USD/Kg)
1.000
2.000
6.000
7.000

10.000
15.000
20.000
25.000
30.000
35.000

7,08
3,99
2,22
2,01
1,81
1,61
1,51
1,38
1,31
1,36
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Efeito da escala de produc¢do no custo por Kg/P3HB

8,00

7,00 [

6,00 [—
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-]

IS -

X 5,00 Custo com

3 § 4,00 — depreciagdo

2% (USD/Kg PHB)
L

3 ~

2,00 —

1,00

0 5.000 10.000 15.000 20.000 25.000 30.000 35.000 40.000

Capacidade produtivada unidade
produtividade 1,11 g/Lh

Figura 37 - Efeito de escala de produc¢éo no custo final de produgdo de P(3HB) no cenario com o
fermentador de USD 893.000,00 e produtividade de 1,11 g/L.h

5.8.5 Estrutura organizacional e custos com publicidade e propaganda

Além do custo de produto, outros custos deverdo ser acrescentados
dependendo das hip6teses com relacdo a estrutura organizacional e administrativo
dedicada, requerida para comercializar o PHB.

Em todos os cenarios, assumiu-se que a atividade de producdo de P(3HB)
fard parte de uma Empresa maior — seja ela uma usina padréo, seja uma empresa
guimica — o que significa que é razoavel custear somente a estrutura adicional
dedicada a este produto.

O cenario minimalista é assumir que a estrutura existente dentro de uma
usina podera absorver o trabalho adicional. Para uma pequena producao de 2.000
toneladas dentro da mesma entidade legal, assumiu-se que esta hipotese é valida
para a parte administrativa. Porém, pelo comportamento de mercado ser muito
diferente que o mercado de alcool e agucar, havera necessidade de dedicar um
assistente comercial em tempo parcial.

Para uma producdo de 15.000 toneladas em uma estrutura “over the fence”,
assumiu-se que, além da necessidade de contratar um especialista na area de

vendas de polimeros e um assistente comercial, devera ser montado uma pequena
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estrutura administrativa - financeira para o recebimento fisico/fiscal no local e para o
faturamento. Os demais servigos podem ser absorvidos dentro da estrutura existente
da Empresa.

Para uma producdo de 35.000 ton/ano, podera haver necessidade de uma
estrutura maior. Foram adicionadas uma pessoa na area de crédito e cobranca e
uma pessoa na assisténcia comercial.

Para os cenarios intermediarios, uma estrutura compativel foi adotada.

Para a comercializacao do biopolimero também havera um custo. Foi
destinado em todos os cenarios, 3% da receita liquida para despesas comerciais
relacionadas ao material de propaganda e comercializacdo. Desta forma, os custos
administrativos e comerciais forma calculados para cada cenario, conforme o

exemplo na tabela 52.

Tabela 52 - Exemplo de calculo dos custos comerciais e administrativos, para uma capacidade de
producéo de 15.000 toneladas/ano, por cenario de preco
Capacidade de produgao: 15.000 ton/ano

Prémio

Maduro
(em toneladas/ ano)
Estrutura comercial

Chefe de Produto RS 290.000,00
Analista Comercial RS 115.000,00
Custo (RS/ano) | RS 405.000,00
Custo (USD/ano) | S 241.071,43
Estrutura administrativa
Analista Faturamento RS 60.000,00
Analista Cobranga e Tesouraria RS 57.500,00
Custo (RS/ano) | RS 117.500,00
Custo (USD/ano) | S 69.940,48
Custo total (RS/ano) | R$ 522.500,00
Custo (USD/ano) | S 311.011,90
Publicidade e propaganda
3% da receita liquida
Cendrio prémio| $ 2.410.714,29 | $ 1.205.357,14
Custos comerciais Prémio Maduro
Custos comerciais| $ 2.651.785,71| $ 1.446.428,57

Custos administrativos| $ 69.940,48 | $ 69.940,48
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5.9 Desempenho e Resultado

5.9.1 Margem de Contribuig&o

A margem de contribuicdo mostra a capacidade de o produto absorver parte
do custo fixo da Empresa. Os valores mostrados em vermelho (tabela 53) indicam
uma margem de contribuicdo negativa, o que significa que neste cenario o custo do
produto somente ja é maior que o preco. Como era de se esperar, 0s valores em
vermelho se concentram nos cenarios com produtividade baixa e investimento alto,

no preco idéntico ao mercado petroquimico.
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Tabela 53 — Margem de contribui¢édo

Prego de mercado Precgo prémio
produtividade 0,28 produtividade 0,28
Cap. produgdo = Prego c/impostos |Custo s/depr. MC Cap. produgdo = Prego c/impostos | Custo s/depr. MC
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 382)$ 12,04 | -68,27% 2.000 $ 7,63 $ 12,04 | -36,62%
15.000 S 382|$ 9,71 | -60,67% 15.000 S 763|$ 9,71 | -21,44%
Cap. produgdo  Preco c/impostos Custo s/depr. Cap. produgdo Prego c/impostos Custo s/depr.
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 382)$ 7,67 | -50,17% 2.000 $ 7,63 $ 7,67| -0,46%
15.000 S 382 S 5,29 | -27,85% 15.000 S 7,63 S 529 | 44,11%
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 382 6,80 | -43,85% 2.000 $ 7,63 $ 6,80 | 12,15%
15.000 S 382|$ 4,42 | -13,65% 15.000 S 7,63|$ 4,42 | 72,48%
produtividade 1,11 produtividade 1,11
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 382)$ 7,22 | -47,12% 2.000 $ 7,63 $ 7,22| 561%
15.000 S 382|$ 4,86 | -21,43% 15.000 S 7,63|$ 4,86 | 56,93%
35.000 $ 382 S 4,56 | -16,28% 35.000 $ 7,63 S 4,56 | 67,21%
Cap. produgdo  Prego c/impostos Custo s/depr. MC Cap. produgdo  Prego c/impostos Custo s/depr. MC
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 382 5,90 | -35,26% 2.000 $ 7,63 $ 590 29,32%
15.000 S 382|$ 3,58 6,65% 15.000 S 7,63|$ 3,58 | 113,03%
35.000 $ 382 S 3,35 | 14,02% 35.000 $ 7,63 S 3,35 | 127,74%
Cap. produgdo  Prego c/impostos Custo s/depr. Cap. produgdo  Prego c/impostos Custo s/depr.
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ 3,82 564 -32,26%  2.000 $ 7,63 $ 564 3530%
15.000 $ 3,82 ¢ 3,33 | 14,74% 15.000 $ 7,63 $ 3,33 | 129,18%
35.000 S 382|$ 3,11 | 22,78% 35.000 S 7,63 3,11 | 145,24%
produtividade 1,11 produtividade 1,11
Cap. produgdo  Preco c/impostos Custo s/depr. MC Cap. produgdo Prego c/impostos Custo s/depr. MC
USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB USD/Kg PHB
1.000 $ 3,82 % 8,83 | -56,72% 1.000 $ 7,63 8,83 | -13,55%
2.000 S 382|$ 5,90 | -35,26% 2.000 S 7,63|$ 590 | 29,32%
6.000 $ 382 S 4,16 | -8,20% 6.000 $ 7,63 S 4,16 | 83,36%
7.000 $ 382/ % 3,98 | -3,94% 7.000 $ 7,63|$ 3,98 | 91,87%
10.000 S 382|$ 3,78 1,14% 10.000 S 7,63|$ 3,78 | 102,01%
15.000 $ 382 S 3,58 6,65% 15.000 S 7,63 S 3,58 | 113,03%
20.000 S 382 S 3,49 9,46% 20.000 S 7,63 S 3,49 | 118,63%
25.000 S 382|$ 3,36 | 13,78% 25.000 S 7,63|$ 3,36 | 127,26%
30.000 $ 382 S 3,30 | 15,91% 30.000 $ 7,63 S 3,30 | 131,52%
35.000 S 382 S 3,35 14,02% 35.000 S 7,63 S 3,35 | 127,74%

5.9.2 Lucratividade

Para as situacdes em que a margem de contribuicdo indica a possibilidade
absorver parte do custo fixo, foi simulado um lucro operacional, levando em
consideracdo 0s impostos, 0s juros, as despesas comerciais e administrativas

dedicadas a esta atividade. Nesta situacdo, mesmo com a produtividade maior, &

possivel observar na tabela a seguir, que a capacidade de producdo da planta é
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determinante para obter um lucro operacional. A producdo de 2.000 toneladas/ano
se mostra deficitario na grande maioria dos cenarios e torna-se viavel somente em
cenarios com uma produtividade de 1,11 g/L.h e um cenario de preco prémio.

Para responder a pergunta a que valor o P(3HB) deve ser vendido para a
operacdo deixar de ser deficitaria, foi feita a andlise do equilibrio operacional, da

qual trata o proximo capitulo.



Tabela 54 — Lucro liquido operacional

Preco de mercado

Preco prémio

produtividade 0,28 produtividade 0,28
Cap. produgdo | Prego s/impostos
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $ -
15.000 $ - 15.000 s -
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $ -
15.000 | $ - 15.000 | $  6.305.911,23
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $  -1.245.168,12
15.000 | $ - 15.000 | $ 19.529.196,09
produtividade 1,11 produtividade 1,11
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $  -2.966.032,21
15.000 S - 15.000 | $ 12.868.628,19
35000 | - 35000 |$ 38.531.354,10
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $  1.116.394,96
15.000 | $  7.509.868,07 15.000 | $ 32.321.492,82
35.000 |$ 23.627.507,57 35.000 |$ 81.521.298,66
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
2.000 $ - 2.000 $  1.644.839,39
15.000 | $ 11.343.950,69 15.000 | $ 36.155.575,45
35000 |$ 32.100.222,01 35000 | $ 89.994.013,11
produtividade 1,11 produtividade 1,11
USD/Kg PHB USD/Kg PHB
1.000 $  -6.068.452,49 1.000 $  -2.935.671,58
2.000 $  -4.151.177,42 2.000 $  1.116.394,96
6.000 $ 497.991,49 6.000 $  10.422.641,39
7.000 $ 161237546 7.000 $  13.191.133,68
10000 | $  3.625.738,89 10.000 | $  20.166.822,06
15000 | $  7.509.868,07 15.000 | $  32321.492,82
20000 | $ 11.355.087,00 20000 | $  44.437.253,34
25.000 |$ 16.482.226,18 25000 |$ 57.834.934,10
30.000 |$ 21.120.420,57 30.000 |$ 70.743.670,08
35.000 |$ 23.627.507,57 35.000 |$ 81.521.298,66
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5.9.3 Equilibrio Operacional

O ponto de equilibrio operacional é o ponto de encontro da curva da receita e
da curva de despesa total, tanto os custos de produto, como os custos fixos e
alocados. E o ponto onde a operacdo nem da prejuizo, nem lucro. Tabela 55 mostra
alguns dos valores encontrados, que deram origem ao grafico da figura 38. Consiga-
se observar que a curva encontrada mostra forma similar ao grafico da escala de

producao na figura anterior com o custo por Kg de produto.

Tabela 55 — Preco sem impostos para o equilibrio operacional para produtividade 1,11 g/L.h
Prego acima do qual a
Capacidade producdo | Empresa auferira lucro

operacional

(em toneladas) (em USD/Kg)
1.000 S 7,78
2.000 S 4,49
6.000 S 2,64
7.000 S 2,41
10.000 S 2,21
15.000 S 1,99
20.000 S 1,89
25.000 S 1,74
30.000 S 1,67
35.000 S 1,72

Ponto de equilibrio operacional

(lucro operacional zerado)

$9,00
$8,00
$7,00 -+
$6,00 —
$5,00 +—

Pregoacima do qual
a Empresa auferira
$4,00 +— lucro operacional

$3,00
$200 +———— = —
$1,00

0 5000 10.000 15000 20.000 25.000 30.000 35.000 40.000

Prego de equilibrio

(em USD/Kg P3HB, sem impostos diretos)

Capacidade da unidade fabril para produtividade 1,1
(em toneladas/ano)

Figura 38 — Ponto de equilibrio operacional
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Como nas outras analises, uma sensibilidade para niveis de investimento e
produtividade foi elaborada para o preco de equilibrio — mostrado na tabela e na
figura a sequir.

Novamente pode-se observar que o aumento da produtividade do processo

em isolamento € o fator mais significativo.

Tabela 56 — Analise de sensibilidade do preco sem impostos para o equilibrio operacional, para
produtividades e investimentos diferentes
2.000a 0,28 g/Lh 15.000a 0,28 g/Lh 2.000a1,11g/Lh 15.000a1,11 g/Lh 35.000a 1,11 g/Lh
475.000,00 5 $ 1,34
893.000,00 $ 1,72
3.013.608,00 8 $ 3,64

Ponto de equilibrio operacional, por cenario de

investimento
(lucro operacional zerado)

$16,00 1
$14,00 %
51000 7
$8,00 1
$6,00 -
$4,00 -
_}

$2,00 )
g

B $475.000,00
B $893.000,00
I $3.013.608,00

Preco de equilibrio
(em USD/Kg P3HB, sem impostos diretos)

2.000a

15.000a
0288/th ogeth 29903 150004

1,11g/Lh 35.000a

1,11g/Lh
4 1,11g/Lh

Capacidade da unidade fabril
(emtoneladas/ano)

Figura 39 — Ponto de equilibrio operacional ao alterar o valor do FCI conforme cenérios de
investimento



152

6 CONCLUSOES

Neste trabalho, foram analisados diferentes cenarios de producédo de P(3HB)
a partir de xilose. Variou-se a produtividade (de 0,28 g/L.h e 1,11 g/L.h), o preco
liquido (de R$ 4,50/Kg e de R$ 9,00/Kg), o custo do fermentador (trés cenérios entre
US$ 475.000 e US$ 3.013.608) e a capacidade produtiva da planta (dez cenérios de
1.000 a 35.000 mil toneladas/ano).

A definicdo da quantidade de xilose disponivel na usina padrdo levou a
privilegiar trés cenérios de capacidade produtiva: 2.000 ton/ano no caso de utilizagédo
da xilose disponivel no excedente de bagaco; 15.000 ton/ano, caso a usina opte por
destinar todo o seu bagaco para produzir etanol de segunda geracdo e 35.000
ton/ano se a usina optar por processar xilose de outras fontes, uma vez que ha

abundancia de xilose na natureza.

Como principais conclusdes do trabalho podem ser destacadas:

1. Uma producéo de P(3HB) utilizando a xilose como matéria prima, no contexto de
uma biorefinaria é capaz de agregar valor econémico a partir de certa capacidade
produtiva. Nas condicBes de um cenario médio de investimento (fermentador de
415 m*® no valor de US$ 893.000,00), da produtividade ser de 1,11 g/L.h e
assumindo-se um preco no nivel prémio (R$ 9.00/Kg), uma producéo de 2.000
ton/ano é lucrativa. Se o preco cobrado for similar ao mercado de polimeros
produzidos a base de petrédleo, necessita-se de uma capacidade produtiva
minima de 6.000 ton/ano.

2. O custo do P(3HB) é altamente dependente do investimento, e mais
precisamente, do valor investido nos fermentadores. A demanda por capacidade
de fermentacédo é determinada pela produtividade do processo. Um aumento de
produtividade de 0,28 para 1,11 g/L.h significa uma redugédo de custo de
producdo em aproximadamente 60%.

3. Como a produtividade de 1,11 g PHB/L.h a partir de xilose € uma projecéo para
microrganismos com maiores velocidades especificas de crescimento e é
bastante superior a produtividade atual, de 0,28 g/L.h, deve-se investir na
aplicacdo de metodologias que permitam a sele¢cdo de microrganismos com

essas velocidades, como a engenharia evolutiva em reatores continuos e a
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busca por linhagens mais eficientes no consumo da xilose, como principal fonte
de carbono.

Diferente do caso de uma producéo de biopolimero a partir de glicose, o custo da
matéria prima passou a ter menor importancia. Saiu-se do pressuposto que a
xilose é um subproduto do bagaco pré-tratado para obter glicose para o processo
de etanol de segunda geracdo. O custo de obtencao de xilose (pré-tratamento,
separacao das fracdes) deve ser verificado para confirmacdo do custo assumido
de US$ 29 por tonelada.

No caso de uma producdo de 2.000 toneladas/ano, utilizando-se somente a
xilose obtida do excedente de bagaco, a contribuicdo do P(3HB) no lucro liquido
da operacdo no cenario de preco prémio € de aproximadamente US$ 1.2
milhdes/ano. Deve-se lembrar que a cogeracdo de todo o bagaco excedente
(DIAS et al., 2010) rendeu US$ 8.6 milhGes/ano ao usineiro. Significa que as
outras operacdes, tais como a producao de etanol de segunda geracdo com base
na celulose contida no bagaco e/ou a queima da lignina obtida devem ser
capazes de gerar um resultado superior a US$ 7.4 milhdes em base anual para
gue um uso mais nobre do bagaco possa ser considerado atrativo.

No caso de um desenvolvimento para o conceito de biorefinaria, similar ao
processo petroquimico onde o petréleo é passado por um processo de quebra
das suas moléculas mais pesadas para obter frac6es adicionais de produtos com
maior valor agregado, havera necessidade de investigar alternativas para a
geracdo de energia de maneira sustentdvel na wusina, para melhor
aproveitamento do bagaco. Estas alternativas podem ter o carater de substituicao
(utilizando materiais menos nobres como lixo doméstico para geracao de calor e
vapor), como de eficiéncia energética.

. A atividade de producdo e comercializacdo de P(3HB) possui caracteristicas
diferentes do setor de agucar e alcool. Uma parceria com uma empresa do ramo
de resinas ou de especialidades quimicas é recomendada para agregar praticas
compativeis de gestdo a atividade. Pela necessidade de renovacdo do seu
parque industrial e o nivel de endividamento menor, as empresas deste setor se

mostram investidores de maior potencial.
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ANEXO A - Metatool

Entrada para o programa Metatool — Rede metabdlica reconstruida.

# Biossintese de PHB a partir de xilose considerando também a Dbiossintese de
biomassa. Considera acumulo de 80% de PHB

# e as vias EMP, ED, PPP, CK, Glioxilato, anaplerdticas e respiragdo aerdbia de
coenzimas

#

#

#

-ENZREV

EMP2 EMP5 EMP6 EMP7 EMP8 EMPY9 VP6 VP7 VP8 VP9 VP10

—-ENZIRREV
XIL1 XIL2 XIL3 ED1 ED2 EMP3 EMP4 EMP10 CPD VPl VP5 CK1l CK2 CK3 CK4 CK5 CK6 CK7 CKS8
CGLX1 CGLX2 GLN3 AD1 AD2 P(3HB) BIOMASSA BIOTOT OXFAD OXNAD

-METINT

XIL XLL G6P KDPG2 NADP NADPH PG6 PIR G3P BPGl3 PG3 PG2 PEP AcCoA Rbl5P Rb5P X5P S7P
E4P F6P F16P DHP F16P OAA Cit KG2 IsoCit SucCoA Suc Fum Mal GLX FAD FADH2 NAD NADH
CoASH HB XR

-METEXT
XILext ADP ATP CO2 XT O

-CAT

XIL1 : XILext + ATP = XIL + ADP

XIL2 : XIL = XLL

XIL3 : XLL + ATP = X5P + ADP

EMP2 : G6P = F6P

ED1 : PG6 = KDPG2

ED2 : KDPG2 = PIR + G3P

EMP3 : F6P + ATP = F16P + ADP

EMP4 : F16P = G3P + DHP

EMP5 : DHP = G3P

EMP6 : G3P + NAD = BPG13 + NADH

EMP7 : BPGl3 + ADP = PG3 + ATP

EMP8 : PG3 = PG2

EMP9 : PG2 = PEP

EMP10 : PEP + ADP = PIR + ATP

CPD : PIR + NAD + CoASH = AcCoA + NADH + CO2
VPl : G6P + NADP = PG6 + NADPH

VP5 : PG6 + NADP = NADPH + Rb1l5P + CO2
VP6 : Rbl5P = Rb5SP
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VP7 : Rbl5P = X5P

VP8 : Rb5P + X5P = S7P + G3P

VP9 : G3P + S7P = E4P + F6P

VP10 : X5P + E4P = F6P + G3P

CK1l : OAA + AcCoA = Cit + CoASH

CK2 : Cit = IsoCit

CK3 : IsoCit + NADP = KG2 + NADPH + CO2

CK4 : KG2 + NAD + CoASH = SucCoA + NADH + CO2

CK5 : SucCoA + ADP = Suc + ATP + CoASH

CK6 : Suc + FAD = Fum + FADH2

CK7 : Fum = Mal

CK8 : Mal + NAD = OAA + NADH

CGLX1 : IsoCit = GLX + Suc

CGLX2 : GLX + AcCoA = Mal + CoASH

GLN3 : Fl6P = F6P

ADl1 : PIR + CO2 + ATP = OAA + ADP

AD2 : OAA + ATP = PEP + ADP + CO2

P(3HB) : 2 AcCoA + 1 NADPH = HB + 2 CoASH + 1 NADP
BIOMASSA : 205 GoP + 71 FoP + 897 Rb5P + 361 E4P + 129 G3P + 1496 PG3 + 519 PEP +
2833 PIR + 3748 AcCoA + 1079 KG2 + 1787 OAA + 3547 NAD + 18225 NADPH + 18485 ATP =
1 XR + 18485 ADP + 3547 NADH + 18225 NADP + 3748 CoASH
BIOTOT : 46511 HB + 1 XR = 1 XT

OXFAD : FADH2 + 2 ADP + O = FAD + 2 ATP

OXNAD : NADH + 3 ADP + O = NAD + 3 ATP
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Figura A.40 - Distribuicdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo elementar 5.
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Figura A.41 - Distribuicdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.

Modo elementar 4.
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Figura A.42 - Distribuigdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo elementar 8.



173

Gliex
ATP
NADPH  NADP E NADP  NADPH i
) — k Xilext ATP
PG6 4& 098 G6P 0,00 'ZVPGG 150
NADP
[05%] (000 ] ADP
NADPH XIL
(7 rep C02
ATP RbISP
150
[000]
] 052 ADP ATP
b X5P 50 XLL
050
G3P S7P

050 049

BPG13 *-0,50
ADP 049
ATP (600 ]
PG3 049

IE@ a4 F16P
S5 [0.00]
Pi
i FeP[_)
co3
Kop PEPQ [000]
ADP
0.90 143
AR ATP
< PIR  NAD
CoASH
ATP =
o, NaDH  NADPH NADP
Co3

cit
NADH <:| OfA,

037
040 GLX m IsoCit NADP
NAD 031
NADPH
Mal e o,
NAD
CoASH
2 029
NADH
Rt SucCoA CO3
035
Suc <« 029 ADP

ATP
e FAD coASH

Figura A.43 - Distribuicao de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo elementar 10.
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Figura A.44 - Distribuicdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo elementar 9.
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Figura A.45 - Distribuicdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.

Modo elementar 7.
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Figura A.46 - Distribuigdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.
Modo elementar 6.



Gliex

ATP
NADPH NADP NADP
ADP

PG6 095 GBP

DHP <—{ 000 —> G3P «—— 051 |— NAD

NADH
BPG13
156
ATP
(—Jpes
[oss] 152
PG2
152
coy
ADP PEP[::>
ADP
0,00
151
ATP —~ ATP
PIR NAD
CoASH
240
ATP
co3 NADH

NADH

NAD

0,07

Suc

ATP
. FAD coAsH

NADPH

0.26 PG6
26

RbI5P

Rb5P

3P

G

NADP
NADPH
el

177

Xilext ATP

159

ADP
XIL

159

X5P L@z XLL

S7P

NADPH NADP

{108 |
=

IsoCit

SucCoAi

ADP

3HB

1
E}D xT
XR

NADP
{ NADPH

CoASH

NADH
co,

Figura A.47 - Distribuigdo de fluxos na rede metabdlica de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.

Modo elementar 12.
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Figura A.48 - Distribuigdo de fluxos na rede metabdlic
Modo elementar 11

a de biosintese de P(3HB) a partir de xilose.





