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RESUMO

AVILEZ, Leonardo Antonio Caceres. Avaliacdo do processo de producdo de
1,3-propanodiol a partir de glicerol por rota biotecnoldgica. 2023. Dissertacdo (Mestrado)
— Departamento de Eng. Quimica, Escola Politécnica, Universidade de Sdo Paulo, 2023.

A conversdo do glicerol em 1,3-propanodiol (1,3-PDO) surge como uma alternativa promissora
para a economicidade da cadeia de producéo de biodiesel e reducéo das emissdes de CO». Neste
estudo, o processo biotecnologico de producdo de 1,3-PDO a partir da bactéria
Limosilactobacillus reuteri foi avaliado utilizando técnicas de modelagem e simulagdo de
processo. A bactéria L. reuteri destaca-se como um micro-organismo promissor para esse
processo, pois alem de produzir 1,3-PDO, é capaz de gerar &cido latico, outro produto de
interesse comercial. Inicialmente, foi conduzido um estudo cinético empregando modelos
cinéticos classicos da literatura, ajustando os parametros com dados experimentais obtidos em
um trabalho anterior. Para a cofermentacdo em batelada, a combinacdo do modelo de Monod
com uma equacao hiperbdlica empirica para a taxa de producédo de 1,3-PDO demonstrou ser o
modelo que melhor se ajustou aos dados experimentais. Além disso, foi desenvolvido um
modelo para o processo de cofermentacdo continua, ajustando os parametros com dados
experimentais do processo em estado estacionario. Esse modelo foi capaz de prever as
concentragdes em estado estacionario para taxas de diluicdo variando de 0,25 a 0,9 h'l. Em
seguida, foi proposto um processo conceitual para a producdo de 1,3-PDO a partir da bactéria
L. reuteri, simulando a configuracio proposta no software Aspen Plus®. Os processos de
separacdo propostos neste estudo consistem em um sistema de evaporacdo em maultiplos
estadgios e um sistema de destilacdo a vacuo, os quais foram rigorosamente simulados e
analisados. Os resultados permitiram avaliar o desempenho técnico, econdmico e ambiental do
processo. Observou-se que 0s maiores custos de investimento estdo relacionados ao processo
de separacéo, representando cerca de 74,4 % do investimento total. Na avaliacdo econémica,
constatou-se que, no cenario base, o VPL estimado foi negativo, sugerindo que o processo de
producdo de 1,3-PDO a partir da bactéria L. reuteri ndo é economicamente viavel no contexto
atual. O alto custo do meio de cultura e a baixa concentracdo de 1,3-PDO no meio séo 0s
principais aspectos a serem otimizados para que 0 processo possa ser economicamente viavel.

Palavras-chave: Glicerol, 1,3-propanodiol, Simulacdo, Bioprocessos, Limosilactobacillus

reuteri.



ABSTRACT

AVILEZ, Leonardo Antonio Céceres. Evaluation of the 1,3-propanediol production process
from glycerol by biotechnological route. 2023. Dissertacdo (Mestrado) — Departamento de
Eng. Quimica, Escola Politécnica, Universidade de S&o Paulo, 2023.

The conversion of glycerol into 1,3-propanediol (1,3-PDO) emerges as a promising alternative
for the economic viability of the biodiesel production chain and reducing CO, emissions. This
study evaluated the biotechnological process of 1,3-PDO production from Limosilactobacillus
reuteri was evaluated using process modeling and simulation techniques. The bacterium
L. reuteri stands out as a promising microorganism for this process, as it not only produces
1,3-PDO but also generates lactic acid, another commercially relevant product. Initially, a
kinetic study was conducted using classical kinetic models from the literature, with parameter
adjustment based on experimental data obtained from a previous study. For the batch
cofermentation, combining the Monod model with an empirical hyperbolic equation for the
1,3-PDO production rate proved to be the model that best fit the experimental data.
Additionally, a model was developed for the continuous co-fermentation process, adjusting the
parameters using experimental data obtained in steady state. This model was able to predict
steady state concentrations for dilution rates ranging from 0,25 to 0,9 h™. Subsequently, an
industrial process for 1,3-PDO production from L. reuteri was proposed, and the configuration
was simulated using Aspen Plus® software. The proposed separation processes in this study
comprise a multi-stage evaporation system and a vacuum distillation system, rigorously
simulated and analyzed. The results allowed for the evaluation of the process's technical,
economic, and environmental performance. It was observed that the highest investment costs
were associated to the separation and purification process, accounting for 74,4% of the total
investment. In the economic assessment, the estimated NPV was negative, suggesting that the
production process of 1,3-PDO from L. reuteri is not economically viable in the current
scenario. The high cost of the culture medium and the low concentration of 1,3-PDO in the
medium are the main aspects that need to be optimized to achieve economic viability for the
process.

Keywords: Glycerol, 1,3-propanediol, Simulation, Bioprocesses, Limosilactobacillus reuteri.
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1 INTRODUCAO

Com a crescente preocupacdo mundial com a sustentabilidade, as discussées em torno
das fontes de energia renovavel tém ganhado cada vez mais importancia. Nesse contexto, o
biodiesel tem surgido como uma das alternativas mais promissoras de biocombustiveis
produzidos atualmente, devido ao seu potencial para minimizar as emissdes de gases de efeito
estufa. De fato, o biodiesel é capaz de reduzir substancialmente as emissGes de gases poluentes,
como didxido de enxofre (100%), hidrocarbonetos ndo queimados (68%), e hidrocarbonetos
policiclicos arométicos (80-90%) (AO; ROKHUM, 2022). A produgdo de biodiesel é realizada
por meio de uma reacdo quimica denominada transesterificacéo, na qual &cidos graxos e alcoois
de cadeia curta reagem na presenca de um catalisador, resultando na formacéo de biodiesel e
glicerol como principal subproduto (PASHA et al., 2021).

Desde 2003, o Brasil tem implementado politicas publicas para estimular a producéo de
biodiesel. Em 2005, foi estabelecida por lei a obrigatoriedade de uma mistura gradual do
biodiesel no 6leo diesel convencional. Atualmente, o percentual é de 12%, mas de acordo com
a Resolucdo n° 16 (29/10/2018) do Conselho Nacional de Politica Energética, espera-se um
aumento gradual que pode alcancar até 15% (RODRIGUES, 2021). Esse cenario pode
representar um crescimento substancial na geracéo de glicerol, considerando que a cada 90 m3
de biodiesel produzido, 10 m3 de glicerol sdo gerados (THOMPSON; HE, 2006). Os efeitos do
aumento gradual jA podem ser observados, uma vez que a geracdo de glicerol a partir de
biodiesel aumentou mais de 100% entre 2011 e 2021, como apresentado na Figura 1.
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Figura 1 — Geracéo de glicerol proveniente da producédo de biodiesel no Brasil
Fonte: Elaborado com dados da ANP (2023).
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A utilizacéo direta do glicerol geralmente requer um elevado grau de pureza, visto que
0s principais consumidores envolvem as industrias de cosméticos e de produtos farmacéuticos.
O processo de purificacdo do glicerol oriundo da producéo de biodiesel pode englobar diversas
operacdes, como neutralizacdo, filtracdo ou centrifugacéo e destilacdo a vacuo. Recentemente,
o preco do glicerol de alta pureza teve um aumento consideravel, como resultado da grande
demanda das industrias farmacéutica, de satde e de bens de consumo, devido a pandemia de
COVID-19 (ATTARBACHI; KINGSLEY; SPALLINA, 2023).

Além do processo de purificacdo, existem outras alternativas para valorizar o glicerol
gerado pela industria do biodiesel. Uma opg¢do promissora consiste na sua transformacgéo em
compostos quimicos de maior valor agregado, como por exemplo, epicloridrina, acroleina, gas
de sintese, 1,3-propanodiol (1,3-PDO) dentre outras aplicacdes (VARMA,; LEN, 2019).

A producéo de 1,3-PDO surge como uma opc¢ao atrativa, uma vez que 0 mesmo pode
ser usado como solvente, fluido anticongelante e na fabricacdo de produtos de cuidados
pessoais e de limpeza. Além disso, pode ser utilizado como monémero na sintese de polimeros
como o politereftalato de trimetileno (PTT) e poliuretano (PU), o que representa cerca de 50%
da sua utilizacao atual. Espera-se que o valor de mercado do 1,3-PDO para 0 ano de 2027 atinja
US$1.442,77 milhdes, representando uma taxa de crescimento anual composta (CAGR) de
14,2% em relacdo a 2018 (CHEN et al., 2020; LI1U et al., 2010; RUY et al., 2021).

Além da rota quimica inovadora envolvendo a hidrogenacdo do glicerol, o 1,3-PDO
pode ser produzido por meio de rota biotecnoldgica utilizando micro-organismos capazes de
metabolizar o glicerol. A bactéria Limosilactobacillus reuteri vem sendo notada como um
micro-organismo promissor para realizar essa conversao. Sua natureza ndo patogénica e a
auséncia de requisitos de modificagcdo genética sdo caracteristicas atrativas para sua utilizacdo
em escala industrial (SUPPURAM; RAMAKRISHNAN; SUBRAMANIAN, 2019; VIEIRA et
al., 2015). Além disso, essa bactéria tem capacidade de produzir acido latico, outro produto de
interesse comercial, sendo amplamente utilizado na indUstria alimenticia e na sintese de poli
(&cido latico) (OJO; SMIDT, 2023). Entretanto, existem duas desvantagens na utilizacdo desse
micro-organismo. Primeiro, a bactéria L. reuteri ndo pode utilizar glicerol como fonte de
carbono para o crescimento celular e, segundo 0 meio de cultura é complexo e possui alto custo
(AYAD et al., 2020; MOTA et al., 2018; VIEIRA et al., 2015).

Como uma bacteéria latica, a L. reuteri pode transformar glicose em lactato, acetato,
etanol e CO». Além disso, quando o glicerol é adicionado ao meio de cultura, ele pode ser

utilizado como aceptor de elétrons, gerando 1,3-PDO e 3-hidroxipropionaldeido (3-HPA)
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(TALARICO et al., 1990; VIEIRA et al., 2015). O metabolismo simplificado da L. reuteri em

glicerol e glicose estd demonstrado na Figura 2.
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Figura 2 — Metabolismo da L. reuteri em glicose e glicerol.
Fonte: Adaptado de Talarico et al. (1990) e Vieira (2014).

No entanto, existem poucos estudos na literatura que prospectam a rota biotecnoldgica
em escala industrial. Além disso, esses trabalhos tém se concentrado principalmente em outras
espécies de bactérias, como Clostridium diolis, Escherichia coli e Klebsiella pneumoniae
(ESPINEL-RIOS; RUIZ-ESPINOZA, 2019; OGLETREE, 2004; POSADA et al., 2013).

Portanto, este estudo visa aplicar técnicas de modelagem e simulacdo de processos para
desenvolver o projeto conceitual de uma unidade industrial com tecnologia para converséo de
glicerol em 1,3-PDO utilizando a bacteéria L. reuteri. O estudo também inclui a apresentagdo de
analises de viabilidade técnica, econdmica e ambiental do processo proposto, bem como a
modelagem cinética da cofermentacdo de glicerol e glicose para melhor entendimento dos

aspectos do processo.
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2 OBJETIVOS
2.1 OBJETIVO GERAL

O objetivo principal deste estudo é propor um processo conceitual para conversao de

glicerol em produtos quimicos por rota biotecnoldgica, visando a producéo de 1,3-propanodiol.

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

a. Modelar a cinética de cofermentacgdo de glicerol e glicose pela L. reuteri;

b. Estimar os parametros cinéticos e simular os modelos;

c. Definir uma configuracdo de processo de producdo de 1,3-PDO a partir da bactéria
L. reuteri;

d. Realizar a avaliacdo técnica-econdmica e ambiental do processo proposto.
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3 REVISAO DA LITERATURA

A revisdo da literatura tem como intuito abordar o estado atual da arte e fornecer
subsidios para o desenvolvimento da pesquisa. Este capitulo esta estruturado para levar em

conta dois aspectos principais do estudo:

1) Processos industriais de producgéo de 1,3-propanodiol;

2) Modelagem e simulacédo de bioprocessos.

3.1 PROCESSOS INDUSTRIAIS PARA PRODUCAO DE 1,3-PROPANODIOL

A obtencdo industrial de 1,3-PDO pode ser realizada tanto pela rota quimica quanto
biotecnologica, as quais, por serem processos completamente diferentes, possuem divergéncias
nas condi¢des operacionais, rendimentos, tipos de subprodutos gerados e consumo de energia,

0 que faz com que cada via tenha seus pros e contras.

3.1.1 Rotaquimica

Os processos convencionais para a producdo de 1,3-PDO foram desenvolvidos pelas
empresas Shell e Degussa em 1994 e 1996, respectivamente. As principais desvantagens
associadas aos processos convencionais incluem operacao sob altas pressdes e temperaturas,
utilizacdo de catalisadores onerosos e geracdo de intermediarios toxicos (LIU et al., 2010).
Além disso, as matérias-primas de origem féssil utilizadas nesses processos possuem
disponibilidade limitada e sdo recursos ndo renovaveis, o que levanta preocupacées sobre sua
sustentabilidade a longo prazo.

O processo desenvolvido pela Shell envolve a hidroformilacdo do 6xido de etileno para
produzir o 3-hidroxipropionaldeido (3-HPA), que posteriormente é submetido a hidrogenacéo
para formar o 1,3-propanodiol. Por outro lado, a Degussa desenvolveu uma técnica que
compreende trés etapas: inicialmente, o propileno é oxidado para produzir acroleina, que é
entdo hidratada para gerar o 3-HPA, e finalmente, o 3-HPA resultante € submetido a
hidrogenacéo para produzir o 1,3-propanodiol (KURIAN, 2005; ZHU et al., 2021).

Uma abordagem alternativa para a sintese de 1,3-PDO envolve um novo processo que
utiliza catalisadores metalicos para realizar a hidrogenolise do glicerol, sendo 0s compostos
Ir-Re ou Pt-W particularmente eficazes. O mecanismo desse processo envolve uma série de
reacOes competitivas e consecutivas, que exigem que os catalisadores apresentem alta atividade
e seletividade (WANG; YANG; WANG, 2020). Geralmente, esse processo é realizado em uma
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faixa de temperatura de 119 a 220°C e sob pressoes entre 3 e 8,5 MPa. Os principais produtos
incluem 1,3-PDO, 1,2-PDO, metanol e etilenoglicol (LIU et al., 2020). A Tabela 1 apresenta
diversas investigacdes experimentais obtidas da literatura, juntamente com seus respectivos

valores de converséo de glicerol e seletividade de 1,3-PDO.

Tabela 1 — Dados da literatura sobre catalisadores e condi¢cdes operacionais do processo de
hidrogendlise do glicerol.

Catalisador Condic0es de operacao c@ s® Referéncia

AuPt/ WO 140°C e 1 MPa 81 52 Zhao et al. (2017)
W-AI/SBA-15 160°C e 6 MPa 66 50 Feng et al. (2019)
Pt-AlOx/WO3 180°C e 3 MPa 37 49 Mizugaki et al. (2012)
Ir-ReOy/ SiO> 119°C e 8 MPa 69 47 Liu et al. (2019)
Cu-WOx-TiO; 179°C e 3,5 MPa 13 32 Li et al. (2018)
Pt/WO/Al;03 200°C e 4 MPa 49 28 Dam et al. (2013)

Ir-ReO,/H-ZSM-5 220°C e 8 MPa 15 19  Chanklang et al. (2022)

(a) Conversao de glicerol (%)
(b) Seletividade para 1,3-propanodiol (%)

Zaharia, Bildea e Grigore (2013) realizaram a avaliacdo técnica e econdmica do
processo catalitico utilizando métodos computacionais e experimentais. O catalisador
considerado apresentou seletividade significativa para o 1,2-propanodiol nas investigaces
experimentais realizadas em um reator de fluxo continuo. Apds a obtencdo dos dados
experimentais, 0s pesquisadores desenvolveram e simularam um projeto conceitual do processo
utilizando o software Aspen Plus®. Com base em seus resultados, a rota catalitica inovadora
parece ser economicamente vidvel em escala industrial, com um custo operacional de
aproximadamente US$130 por tonelada de glicerol para uma planta capaz de processar 2761,1

kg/h do reagente.

3.1.2 Rota biotecnoldgica

A rota biotecnoldgica envolve a utilizagdo de micro-organismos para converter um
substrato especifico em 1,3-PDO. Atualmente, diversas empresas adotam essa abordagem, 0s
principais produtores estdo listados na Tabela 2, a qual apresenta informacgdes como capacidade
de producéo, localizacao da planta, bactéria e matéria-prima utilizada.
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Tabela 2 — Produtores industriais de 1,3-PDO de origem biolégica.

Empresa / Localizacio Capacidade® Matéria-prima Bactéria
Dupont Tate & Lyle Bioproducts - USA 66.000 Xarope de milho E. coli
Zhangjiangang Glory Biomaterial - China 20.000 Glicerol K. pneumoniae
Heilongjiang Chenneng Bioengineering - China 2.500 Glicerol K. pneumoniae
Zouping Mingxing Chemical - China 12.000 Glicerol K. pneumoniae

(a) Toneladas por ano de 1,3-PDO
Fonte: Elaborada com dados de Sanford et al. (2016).

Um marco na producdo industrial de 1,3-PDO de origem biolodgica foi estabelecido por
meio de uma joint venture entre a Du Pont e a Tate & Lyle. Em 2006, essas empresas
desenvolveram um processo de produgdo que empregava a bactéria E. coli geneticamente
modificada capaz de consumir glicose derivada de xarope de milho. O processo de separagao
utilizado pela empresa € composto por quatro etapas, sendo elas: micro e ultrafiltracdo, troca
ibnica, evaporacdo e destilacdo (LIBERATO et al., 2022). A fabrica da empresa é localizada
nos Estados Unidos e o investimento total para construgéo foi de cerca de 100 milhdes de euros
(TATE & LYLE, 2005). As demais fabricas produtoras de 1,3-PDO est&o localizadas na China
e utilizam principalmente o glicerol como matéria-prima. E relevante observar que, até o
momento, ndo foram identificadas empresas que empregam bactérias laticas, como a L. reuteri,

para producdo em larga escala de 1,3-PDO.

3.1.2.1 Micro-organismos e condi¢cdes operacionais do processo

Os micro-organismos capazes de converter o glicerol em 1,3-PDO pertencem a classe
das bactérias, sendo a maioria pertencente aos géneros Klebsiella, Citrobacter, Enterobacter,
Clostridia e Lactobacillus (JOLLY et al., 2014). As bactérias Klebsiella pneumoniae e
Clostridium pasteurianum sdo consideradas as produtoras naturais mais promissoras e recebem
maior atencdo nas pesquisas devido ao seu alto rendimento e produtividade, assim como
apresentam boa tolerancia ao substrato (SAXENA et al., 2009).

Os produtos gerados a partir da fermentacéo ou cofermentacéo do glicerol podem variar
dependendo do micro-organismo utilizado. Por exemplo, a espécie C. butyricum gera
principalmente &cido butanoico e acido acético como subprodutos, enquanto C. pasteurianum
produz butanol (KAUR; SRIVASTAVA; CHAND, 2012).

A conversdo biotecnoldgica do glicerol em 1,3-PDO pode ser realizada utilizando

diferentes regimes de operacdo. Existem diversos estudos na literatura, descrevendo esse
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processo operando em batelada, batelada repetida, batelada alimentada e continuo. A Tabela 3
apresenta os rendimentos, produtividades e concentracdes de 1,3-PDO obtidos para diferentes
micro-organismos e regimes de operacdo encontrados na literatura. Nota-se que existem poucos
estudos sobre o processo continuo de producédo de 1,3-PDO bioldgico e, para L. reuteri, por
exemplo, foram encontradas apenas duas investigagdes experimentais com essa finalidade (EL-
ZINEY etal., 1998; VIEIRA et al., 2015).

Ao analisar esses estudos, € possivel observar que a L. reuteri demonstra uma
produtividade significativa em processos continuos, bem como um rendimento favoravel de
1,3-PDO. No entanto, € importante ressaltar que, na maioria dos estudos encontrados, as
concentracdes de glicerol utilizadas séo relativamente baixas (TOBAJAS et al., 2009; VIEIRA
et al., 2015), logo as concentracdes de 1,3-PDO no meio sdo menores, quando comparadas a
outras bactérias como K. pneumoniae e C. butyricum, por exemplo.

E possivel perceber que nos estudos onde concentragdes maiores de 1,3-PDO sdo
obtidas, percebe-se uma reducdo na produtividade. Esse aspecto foi discutido no trabalho de
Jolly et al. (2014), onde o efeito da concentracdo inicial de glicerol no processo de
cofermentacdo pela L. reuteri. Foram realizados diversos experimentos com concentracdes de
glicerol variando de 13,5 a 63,8 g/L. Os resultados obtidos confirmaram que a concentracao de
1,3-PDO aumentou com o0 aumento das concentracfes de glicerol, mas a produtividade e 0
rendimento diminuiram.

Em bioprocessos, parametros operacionais como temperatura, pH, taxa de agitacdo e
concentracdes de substrato sdo fatores criticos que podem impactar significativamente o
crescimento microbiano e a producdo de metabolitos. Ricci et al. (2015) investigaram a
producdo de 1,3-PDO a partir de L. reuteri em um biorreator em escala de laboratério operado
em batelada. O estudo constatou que as condi¢des ideais para potencializar a producéo de 1,3-
PDO foram temperatura de 37°C, pH de 5,5 e taxa de agitacdo de 200 rpm. Os autores também
investigaram a relacéo entre glicose e glicerol na producéo de 1,3-PDO e verificaram que 0s
melhores resultados foram obtidos com uma razdo molar de 0,5 glicose/glicerol. Essa mesma
relagdo foi observada no trabalho de Baeja-Jimenez et al. (2011). Para os testes em frascos, a
melhor condig&o encontrada foi de 100 mM de glicose e 200 mM de glicerol. Relagdo analoga
(2:1) foi observada em biorreatores, porém em concentragdes maiores, sendo 200 mM de
glicose e 400 mM de glicerol.
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Tabela 3 — Dados de rendimentos e produtividades encontrados na literatura.

Regime Bactéria Y-PDO® Q-PDO® C-PDOY Referéncia
C. diolis 60 1,04 67,8 Kaur, Srivastava e Chand (2012)
Batelada L. reuteri 76 1,3 65,3 Jolly et al. (2014)
Repetida 1« oneumoniae 50 3,30 66 Xue et al. (2010)
L. reuteri 72 412 10,7 Vieira et al. (2015)
S. blattae 49 1,36 13,6 Rodriguez et al. (2017)
K. pneumoniae 60 1,12 13,4 Ma et al. (2009)
K. pneumoniae 46 0,92 58,8 Cheng et al. (2007)
Batelada ¢ pytyricum 57 1,96 19,6 Zhu e Fang (2013)
L. reuteri 66 1,42 9,8 Vieira et al. (2015)
L. reuteri 70 1,08 13 Tobajas et al. (2009)
L. reuteri 64 0,72 19,8 Jolly et al. (2014)
Batelada L. reuteri @ 81 1,29 93,2 Juetal. (2021)
Alimentada C. butyricum 56 1,21 65 Saint-Amans et al. (1994)
K. pneumoniae 60 1,74 62,7 Yang et al. (2018)
L. reuteri - 0,43 2,5 El-Ziney et al. (1998)
Continuo L. reuteri 70 4,92 9,8 Vieira et al. (2015)
K. pneumoniae - 8,8 48,5 Menzel, Zeng e Deckwer (1997)
C. butyricum 49 1,33 46 Papanikolaou et al. (2008)

(@) Rendimento de 1,3-PDO (g 1,3PDO/g Glicerol x 100%)
(b) Produtividade de 1,3-PDO (g/L/h)

(c) Concentracdo de 1,3-PDO (g/L)

(d) Bactéria geneticamente modificada

O efeito do pH no crescimento celular e na formacdo dos metabélitos no processo de
fermentacao de glicose por L. reuteri foi avaliado por El-Ziney (2018). Os experimentos foram
realizados com pH na faixa de 3,7 a 6,7, mantidos com a adi¢do de NaOH ou H3PO4. A pesquisa
concluiu que o pH de 5,5 promoveu a maior taxa especifica de crescimento de células, e o
aumento ou diminuicdo desse valor promoveu a reducdo na taxa de crescimento celular. O
aumento do pH promoveu maior rendimento de etanol e lactato, sendo que maiores rendimentos
para esses metabolitos foram encontrados em pH igual a 6,7, enquanto a formacéo de acetato

foi pouco influenciada pela variacdo do pH.
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Com o avanco dos recursos computacionais, a modelagem matemética tem
desempenhado um papel importante na biotecnologia, sendo utilizada até mesmo para
investigar as melhores condicdes de operacdo para processos fermentativos. Vivek et al. (2017)
empregaram redes neurais artificiais e superficie de resposta para modelar e prever as condi¢oes
6timas de producédo de 1,3-PDO, a partir da cofermentacéo de glicerol e glicose pelo micro-
organismo L. brevis. Os resultados sugeriram que o pH é um fator chave para producéo de 1,3-
PDO e que os &cidos formados na fermentacdo interferem na rota metabolica do produto de
interesse. Os resultados indicaram que as condi¢des Otimas de producdo foram pH inicial de
8,5, 200 rpm, e 37°C.

Além das condicbes operacionais mencionadas anteriormente, os produtos gerados
durante a fermentacdo também exercem influéncia no crescimento e metabolismo do micro-
organismo. O estudo conduzido por Singh, Ainala e Park (2021) teve como objetivo investigar
ainibicdo do &cido l4ctico e acido acético durante a fermentacdo, bem como o efeito da remocéo
in situ desses acidos durante o processo de fermentacéo. Os resultados obtidos revelaram que
concentracgdes iniciais de 29,7 g/L de &cido latico e 4,9 g/L de acido acético podem causar
impactos na atividade celular. Adicionalmente, foi avaliada a adicdo de uma resina aniénica
apos 12 horas de fermentacdo, com o intuito de remover os acidos organicos. Essa abordagem
resultou em um aumento de 20% na conversdo de glicerol e, consequentemente, em uma
producdo 15% maior de 1,3-PDO. Essas descobertas sdo de grande relevancia para a
viabilizacdo da producdo em batelada alimentada, a qual normalmente é limitada pela presenca
de concentracdes mais elevadas de acidos organicos no meio de cultura.

O custo do meio de cultura é um fator chave para viabilizar um processo biotecnoldgico
industrial. A L. reuteri, assim como as demais bactérias do género, necessitam de meios
complexos e caros. No trabalho de Ju et al. (2020), foi estudada a substituicdo do extrato de
carne por licor de milho em culturas de L. reuteri CH53 com objetivo de produzir 1,3-PDO. Os
resultados indicaram que a substitui¢do, na proporcao de 1:3 (extrato de carne: licor de milho),
ndo promoveu efeitos negativos no crescimento da bactéria, assim como, foi observado
aumento na produtividade e rendimento de 1,3-PDO. Essa descoberta é um passo importante
para que 0 processo seja economicamente viavel, uma vez que o preco por quilograma de licor
de milho é substancialmente menor que a fonte de nitrogénio convencionalmente utilizada.

A modificacdo genetica também pode ser uma opgdo para otimizar a producédo de 1,3-
PDO e tornar o processo mais eficiente. No estudo conduzido por Vaidyanathan et al. (2011),
modificacOes genéticas foram realizadas na bactéria L. reuteri visando melhorar a producéo de

1,3-PDO por meio da expressdao de uma enzima alcool desidrogenase presente na bactéria
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Escherichia coli, yghD, conhecida por converter eficientemente o composto precursor 3-
hidroxipropionaldeido (3-HPA) em 1,3-PDO. A cepa geneticamente modificada apresentou
alteracdes significativas nas taxas de formacdo do produto e de outros metabolitos durante a
fermentacdo. Houve um aumento de 34% na produtividade especifica de 1,3-PDO e um
aumento de 13% no rendimento molar em relacdo a cepa nativa. Além disso, observou-se uma
diminuicdo nos niveis do intermediario toxico 3-HPA, com uma produtividade especifica 25%

menor em comparagao com a cepa original.

3.1.2.2 Processo de separacéo

Tendo em vista a atual competitividade do mercado, os estudos sobre purificacdo e
separacdo do 1,3-PDO s&o de grande importancia para que 0 processo seja economicamente
viavel, uma vez gque o custo para separar as impurezas do produto pode representar até 50% do
custo total da producéo (SILVA et al., 2014).

Xiu e Zeng (2008) apresentaram um roteiro, com trés etapas, para 0 processo de
separacdo de 1,3-PDO gerado pela fermentacdo do glicerol. A primeira etapa consiste na
remocao da biomassa gerada no processo de separacdo solido-liquido por centrifugacéo,
filtracdo por membranas ou floculacdo. A segunda etapa tem como objetivo separar o 1,3-PDO
do caldo fermentativo, podendo ser necessaria uma combinacdo de operagdes unitarias que
podem envolver evaporacao, eletrodialise, cristalizacdo, extracdo por solvente, extracao reativa,
troca ibnica, adsorcdo com carvdo ativo e pervaporacdo com membrana zedlita. A terceira e
ultima etapa seria a purificacdo do 1,3-PDO por destilacédo a vacuo e/ou cromatografia liquida.
Na Tabela 4, estdo listados alguns dos processos de trés etapas de separacdo encontrados na

literatura.

Tabela 4 — Exemplos de processos de separagdo com trés etapas encontrados na literatura.

12 Etapa 2% Etapa 32 Etapa Pureza Referéncia
Centrifugacdo Filtracdo a vacuo Destilacdo a vacuo @ 91% Mitrea et al. (2020)
Floculagéo Adsorgao Destilacdo a vacuo 99,2%  Wang et al. (2015)
Ultrafiltracdo Evaporagao Destilacdo a vacuo ® 99,6%  Zhang et al. (2021)

(a) Etapa adicional de troca i6nica ap6s a destilacdo a vacuo
(b) Etapas intermediarias de adsorcao e hidrélise alcalina entre as colunas de destilagdo a vacuo
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Uma estratégia promissora para a purificagdo do 1,3-PDO gerado durante a fermentacéo
€ 0 emprego do processo de extracao reativa, por meio de uma reacdo reversivel entre o 1,3-
PDO e aldeidos, resultando na formacao de compostos hidrofébicos. Essa abordagem permite
a separacdo do 1,3-PDO do meio de fermentacdo, uma vez que os compostos hidrofébicos
formados apresentam baixa solubilidade em agua e podem ser facilmente extraidos utilizando
um solvente. Em um estudo experimental conduzido por Hao, Liu e Liu (2005), investigou-se
0 processo de extracdo reativa utilizando propionaldeido, butiraldeido e isobutiraldeido. A
vantagem de utilizar esses aldeidos reside no fato de eles atuarem tanto como reagentes quanto
como solventes, tornando o processo menos complexo. Os resultados indicaram que o
isobutiraldeido apresentou os melhores desempenhos, alcancando uma taxa de recuperacao de
aproximadamente 87% de 1,3-PDO.

Adams e Seider (2009) avaliaram o processo de extracdo reativa através de técnicas de
simulacdo de processos, utilizando os dados de equilibrio e cinéticos do estudo citado
anteriormente. O processo alternativo, composto por uma coluna de extragdo, uma coluna de
destilacdo binaria e uma coluna de destilacdo reativa, foi simulado rigorosamente através do
software Aspen Plus® e comparado com o processo convencional em perspectivas econdmicas.
Os resultados indicaram que o processo alternativo ndo é competitivo, sendo superado
economicamente pelo processo convencional, o qual é composto apenas por uma destilacdo
simples.

A utilizacdo de liquidos i6nicos para extracdo do 1,3-PDO do meio de cultura vem sendo
explorada recentemente. No estudo de Liu et al. (2017), diversos liquidos i6nicos foram
testados para extracdo de 1,3-PDO e 2,3-butanodiol do meio de cultura. O liquido i6nico
[Pess14][CeSO3] foi considerado como o solvente ideal para essa aplicagcdo, uma vez que
apresentou os melhores coeficientes de particdo, assim como, biocompatibilidade com a
bactéria C. butyricum.

Wischral et al. (2018) estudaram a extracado liquido-liquido através do efeito salting-out
para separar etanol o 1,3-PDO do caldo fermentativo. Dentre os diversos sais e solventes
avaliados, a combinagéo entre K3sPOj4 e etanol apresentou os melhores resultados. A condigédo
Otima de extracdo considerada apresentou um rendimento de recuperagéo de 1,3-PDO de 98%.

Luerruk et al. (2009) avaliaram a separacdo de 1,3-PDO de uma mistura aquosa
contendo glicerol por adsor¢do em resinas polimeéricas. Os ensaios experimentais foram
realizados em frascos conicos com concentragcdes conhecidas da mistura, e apos a adicdo das
resinas, os frascos foram agitados até atingir o equilibrio do sistema. O sistema foi analisado

com trés modelos isotérmicos, sendo que a equacdo de Langmuir-Freundlich apresentou 0s
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melhores resultados para o ajuste de parametros. O estudo concluiu que a adsor¢do em resinas
poliméricas pode ser uma alternativa vidvel para a separagdo de 1,3-PDO, por apresentarem
melhor capacidade de adsorcdo quando comparadas a ze6lita.

A Tabela 5 apresenta uma comparacdo dos problemas enfrentados nos principais
métodos de separacdo de 1,3-PDO bioldgico. A etapa de separacdo é considerada por alguns
autores como a grande barreira para que a producdo de 1,3-PDO por rota biotecnoldgica seja
viavel. A caracteristica hidrofilica e o alto ponto de ebulicdo do 1,3-PDO fazem com o que
processo seja desafiador, aléem de que, na maioria dos casos, 0 meio de cultura é complexo e

composto por diversos componentes.

Tabela 5 — Problemas encontrados nas diferentes tecnologias de separacéo.

Processo de separacao Problemas associados

= Alto consumo de energia;

Evaporacéo/Destilagéo = Necessidade de processo de dessalinizagdo

antes da etapa de evaporacéo.

= Ainda ndo ha um extrator eficiente. O maior
Extracdo liquido-liquido problema é relacionado ao carater hidrofilico
do 1,3-PDO.

= O processo é complexo;

Extracéo reativa = A presenca de tracos de aldeido ndo é

permitida na polimerizacéo de 1,3-PDO a PTT.

Fonte: Adaptado de Xiu e Zeng (2008).

De modo geral, para que um processo de separacdo de 1,3-PDO bioldgico possua éxito,
sua aplicacdo em escala industrial deve ser facil e pratica, sem comprometer o rendimento e a
produtividade do processo (XIU; ZENG, 2008).

3.1.2.3 Analise técnico-econbmica e ambiental

Existem poucos estudos na literatura sobre a avaliagéo técnica-econdmica e ambiental
do processo de producdo de 1,3-PDO via rota biotecnoldgica. A maioria das pesquisas
existentes tem se concentrado em processos que utilizam bactérias convencionais, e ndo foram
encontrados estudos que investigassem especificamente a viabilidade técnico-econdmica da

producéo de 1,3-PDO em escala industrial utilizando uma bactéria latica.
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No estudo de Espinel-Rios e Ruiz-Espinoza (2019), foi projetado e simulado um
processo de producdo de 1,3-PDO a partir de glicerol, utilizando o micro-organismo
Clostridium diolis. Essa bactéria apresenta varias vantagens, como alto rendimento de
fermentacao e uma extensa base de informacdes na literatura, incluindo um modelo cinético ja
desenvolvido. Utilizando o modelo cinético, foi possivel realizar uma andlise de sensibilidade
entre a taxa de diluicdo, a concentracao de substrato e a produtividade de 1,3-PDO, permitindo
determinar valores 6timos usando técnicas de otimizacdo. Além disso, uma analise econdmica
abrangeu diversos cenarios, incluindo custo de glicerol, preco do 1,3-PDO e escala de producéo.
Os resultados demonstraram que o0 processo € viavel em uma ampla gama de combinagdes
desses parametros.

Um esquema tecnoldgico para purificacdo do glicerol subproduto da transesterificacao
do biodiesel e producdo de 1,3-PDO a partir de K. pneumoniae foi proposto por Posada et al.
(2013). O processo de conversdo de 1,3-PDO envolve dois fermentadores em série do tipo
CSTR e a separagdo é feita por processos convencionais como centrifugacdo, decantacéo e
destilacdo. O processo de fermentacdo foi analisado em trés cenarios 6timos, obtidos através de
funcBes de otimizacdo, sendo eles, maior rendimento global de 1,3-PDO (0,599 mol/mol),
maior concentracdo de saida (0,512 mol/L) e maior produtividade global (0,016 (mol/L. h)3).
Vale ressaltar que a produtividade global considerada é obtida através da multiplicacdo das
produtividades do primeiro e do segundo fermentador. A analise econdmica constatou que o
menor custo de producdo ocorre no cenario de maior produtividade global. Além disso,
observou-se que 0 custo com matéria-prima representaria apenas 9,2% do custo total de
producdo, enquanto na maioria dos processos esse valor representa valores proximos de 50%.

Petrides e Gama (2020) realizaram a prospecc¢ado econdmica do processo de produgéo
de 1,3-PDO com a bactéria E. coli, considerando a producdo anual de 23 mil toneladas do
produto. A avaliacdo das etapas de conversdo e separacdo foram realizadas utilizando técnicas
de simulacdo de processos, utilizado o software SuperPro Designer. A etapa de conversao
proposta consiste em um fermentador em regime de batelada alimentada com volume de 919
m3 que é alimentado por trés fermentadores auxiliares em batelada onde ocorrem os in6culos.
As etapas de separacdo analisadas envolvem operagdes de microfiltracdo para separacdo das
células, troca ibnica, evaporacdo e destilacdo. A analise econdmica constatou que seria
necessario um investimento de 55 milhdes de dolares para construcdo da unidade. Os
indicadores econémicos apontaram um tempo de retorno de investimento de 7,5 anos e uma

margem bruta de 6,9 %.
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Molel, Phillips e Smith (2015) desenvolveram um processo para a producéo de 1,3-PDO
a partir de glicerol bruto, empregando a bactéria K. pneumoniae. O estudo utilizou técnicas de
simulacdo de processo para dimensionar os principais equipamentos e realizar os célculos de
balanco de massa e energia. O sistema de fermentacdo proposto consiste em biorreatores
aerdbicos operando em regime de batelada alimentada. A separacdo da biomassa é conduzida
por meio de microfiltracdo, ultrafiltracdo e nanofiltracdo. As operacfes unitarias empregadas
na purificacdo incluem troca ibnica, evaporacdo, destilacdo a vacuo e uma etapa de
hidrogenacdo para a remocao de compostos oxidados. Os resultados obtidos indicaram uma
solida viabilidade econémica, com um Valor Presente Liquido (VPL) aproximado de 47
milhdes de dblares e uma Taxa Interna de Retorno (TIR) de 16,76%.

Para que um processo seja sustentavel, deve-se garantir um bom desempenho técnico,
econbmico e ambiental. Atualmente, existem diversas técnicas para avaliacdo desses
desempenhos por exemplo, no quesito ambiental, a técnica de avaliagdo de ciclo de vida (ACV)
vem se destacando devido a sua capacidade de gerar indicadores. Anex e Ogletree (2006)
aplicaram a técnica de ACV para avaliar o processo de producdo de 1,3-PDO por via
biotecnolodgica. O estudo foi conduzido em uma abordagem do berco a fabrica, considerando
as etapas de cultivo de milho, moagem de milho, conversdo de amido de milho a glicose e
producdo de 1,3-PDO utilizando uma bactéria geneticamente modificada. Os resultados
indicaram que 70% da energia utilizada na producédo de 1,3-PDO é de caréater ndo renovavel,
sendo a maior parte do consumo no processo de separacdo. A previsao dos autores, é de que 0
processo biotecnoldgico utilize menos energia ndo renovavel e possua menor potencial de

mudanca climatica, quando comparado com a rota convencional utilizando 6xido de etileno.

3.2 MODELAGEM E SIMULACAO DE BIOPROCESSOS

De modo geral, a modelagem e simulacdo de bioprocessos segue uma abordagem similar
a aplicada aos processos quimicos convencionais, entretanto algumas adaptacdes sao
necessarias na cinética de formacdo de produto e na estrutura do processo. Este topico tem
como objetivo abordar o estado atual da arte da modelagem termodindmica e cinética, bem

como a simulacéo aplicada ao desenvolvimento de bioprocessos.

3.2.1 Modelagem termodinamica

Geralmente, o primeiro passo de um estudo de simulacdo envolve a modelagem

termodinamica, isto €, definir o modelo que iréa representar o equilibrio de fases do sistema em
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estudo. A definicdo de um modelo termodindmico consistente é fundamental para que a
predicdo do comportamento do sistema seja efetiva e possa representar a realidade. Em
bioprocessos, grande parte das reacdes geram alcoois e acidos carboxilicos, compostos que
conferem ao sistema um forte carater ndo ideal para a mistura, o que geralmente é representado
utilizando modelos de coeficiente de atividade.

Sanz et al. (2001) estudaram um sistema de destilacdo para remover agua do caldo
fermentativo contendo glicerol e 1,3-PDO. A modelagem termodindmica foi realizada
utilizando modelos de coeficientes de atividade, uma vez que foi verificado que a ndo idealidade
da fase vapor tinha pouca influéncia no sistema. Os parametros dos modelos NRTL (RENON,;
PRAUSNITZ, 1968), Wilson (1964) e UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975) foram
determinados a partir da regressao de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor. Através
das comparacgdes dos desvios médios absolutos, verificou-se que o0 modelo NRTL apresentou
os melhores resultados, considerando o pardmetro de ndo-aleatoriedade (o) igual a 0,8.

O estudo realizado por Ferro et al. (2012) teve como objetivo analisar o processo de
separacdo e purificacdo da reuterina, produzido por fermentacdo do glicerol pela bactéria L.
reuteri, por meio de técnicas de simulacdo de processos. No entanto, devido a falta de
informacdes sobre as propriedades especificas da reuterina no software utilizado (Aspen
Plus®), foi necessario utilizar o modelo quantico COSMO-RS (KLAMT, 1995) para estimé-
las. O pacote termodinamico COSMO-SAC (LIN; SANDLER, 2002) foi escolhido para a
simulacdo do processo, o qual envolveu duas colunas de destilacdo em série. Os resultados
obtidos indicaram que as propriedades, como temperaturas de ebulicdo, densidades etc., bem
como o equilibrio liquido-vapor (ELV) previsto para glicerol, 1,3-PDO, &gua e suas misturas,
com base nos métodos COSMO, concordaram razoavelmente bem com os valores
experimentais relatados.

Darkwah et al. (2018) simularam um processo integrado para o modelo de fermentagéo
ABE (acetona, etanol e butanol), empregando o modelo NRTL-HOC, o qual combina o modelo
de coeficiente de atividade NRTL (RENON; PRAUSNITZ, 1968) com a equacéo de estado de
Hayden e O"Connel (1975), no simulador Aspen Plus®, para representar o equilibrio de fases.
A premissa dessa abordagem é de que a referida equacdo de estado possa representar o
comportamento termodinamico dos &cidos carboxilicos na fase vapor, considerando a teoria

quimica de dimerizagéo.
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3.2.2 Modelagem cinética

A modelagem cinética desempenha um papel essencial no projeto e na otimizagéo de
bioprocessos. Os modelos utilizados na descricdo de processos fermentativos podem ser
classificados em quatro grupos: 1) estruturados e segregados, 2) estruturados e ndo segregados,
2) ndo estruturados e segregados, e 4) ndo estruturados e ndo segregados (MULOIWA;
NYENDE-BYAKIKA; DINKA, 2020; VILLADSEN; NIELSEN; LIDEN, 2011).

A escolha do modelo depende do nivel de complexidade desejada e dos objetivos do
estudo. Modelos estruturados, dada sua complexidade, permitem descrigdes detalhadas das
células, considerando variacGes nos componentes intracelulares. Por outro lado, os modelos
ndo estruturados simplificam a representacdo das células, utilizando apenas uma variavel, como
a massa celular ou o namero de células, por exemplo. Enquanto os modelos ndo segregados
consideram a populacdo de células como homogénea, os modelos segregados assumem as
células como discretas, com distribuicdo de tamanho, idade e propriedades celulares, por
exemplo (SCHMIDELL et al., 2001).

Nesta revisdo bibliogréfica, o enfoque foi dado aos modelos néo estruturados e nédo
segregados uma vez que oferecem uma abordagem mais abrangente e menos restritiva para a
modelagem cinética, o que esta alinhado com o escopo deste trabalho. Na literatura, é possivel
encontrar diversos modelos desta classe para prever a o crescimento do micro-organismo,
formacdo de metabdlitos e 0 consumo de substratos. Na Tabela 6, estdo alguns dos modelos
consolidados encontrados na literatura e suas respectivas hipoteses.

Existem diversas equacdes cinéticas para representar a formacdo dos produtos, tais
como o0 modelo proposto por Luedeking e Piret (1959) que € amplamente utilizado na pesquisa
e serviu como base para o desenvolvimento de equagdes mais complexas. Nesse modelo,
inicialmente descrito para a fermentacéo lactica, é estabelecida uma relacdo matematica entre
a taxa de formacéo do produto e a taxa de crescimento do micro-organismo.

A modelagem cinética, envolvendo a bactéria L. reuteri, foi apresentada pela primeira
vez na literatura para um processo de cofermentacdo de glicose e glicerol em regime continuo.
No estudo Rasch et al. (2002), foi desenvolvido um modelo ndo estruturado para descrever
tanto o comportamento oscilatério quanto o estado estacionario em um quimiostato para a
producdo de reuterina e 1,3-PDO para taxas de diluicdo de 0,05 a 0,17 h. Os resultados
indicaram gque o0 modelo foi capaz de prever tanto o comportamento oscilatorio quanto o estado

estacionario em um quimiostato alterando as variaveis de entrada. Em regime de batelada, o
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modelo foi capaz de fornecer uma descricdo satisfatdria das concentragdes de glicose e glicerol,

mas ndo conseguiu predizer as concentragdes de biomassa e reuterina.

Tabela 6 — Modelos cinéticos ndo estruturados encontrados na literatura.

Modelo® Hipotese Autor

C

= s Monod (1949)
uX Umax KS + Cs

Crescimento em um

c" o
= B dnico substrato Moser (1958)
K + Cq .
limitante
Cs Contois (1959
= — s ntoi
Hx = Hmax K.C, + Cq ontois ( )
C" Crescimento em um
Mx = Mmax— -~ 2 .
K, +C, + Cs” Gnico substrato Andrews (1968)

limitante e inibidor

C" Crescimento em um

anico substrato Wu et al. (1988)

limitante e inibidor

x = Mmax K, + Cq

m .e(-Kp.Cp) Aiba, Shoda e Nagatani (1968)

Crescimento limitado

C C,\" _
My = Hpay —— [ 1 — =2 pela formagéo de Levenspiel (1980)
Ks+Cs\ Cp
produtos inibidores

_ ¢ K
x = Hmax e VCOK, + G,

Vi Hoppe e Hansford (1982)

(@) Onde, py, € a taxa especifica de crescimento do micro-organismo (h), C; é a concentragdo do
substrato limitante, C, € a concentracdo da biomassa e C,, € a concentragdo do produto inibidor.

Tobajas et al. (2007) desenvolveram um modelo ndo estruturado capaz de prever as duas
etapas da fermentacdo com células em repouso utilizando a bactéria L. reuteri. No processo
descrito, as células sdo inicialmente cultivadas em um meio contendo glicose e, em seguida, a
producdo de reuterina ocorre com a adicdo de glicerol. A primeira etapa foi modelada
empregado o0 modelo de Monod com algumas adaptacdes, e foi possivel encontrar a condi¢ao

Otima para a producéo de células a 40°C e pH de 5,5. Para a segunda etapa, foi desenvolvido
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um modelo cinético simples, com quatro varidveis e cinco pardmetros. A taxa de decaimento
da biomassa foi descrita por uma equacao cinética de primeira ordem. A taxa de consumo de
glicerol foi calculada com base na concentracao de biomassa. As taxas de producéo de reuterina
e 1,3-PDO foram descritas por equagdes que levam em consideracdo as concentracdes de
biomassa e glicerol. Os resultados indicaram que o modelo apresentou bom ajuste em relacéo
aos dados experimentais.

O processo de fermentacdo em duas etapas também foi abordado no estudo de Chen et
al. (2011) , onde os parametros cinéticos foram avaliados em diferentes condi¢des operacionais
que influenciam a producdo de reuterina. Isso permitiu determinar a condigdo 6tima para a
producdo desse metabdlito. Os resultados indicaram que a condicdo ideal ocorre a 37°C, pH
6,2, com uma concentracdo inicial de glicerol de 18,4 g/L e uma concentracdo de células em
repouso de 25,3 g/L. Foi observada uma pequena discrepancia entre 0 modelo proposto e 0s
dados experimentais, possivelmente devido a ndo consideracdo de efeitos inibitorios e possiveis
erros experimentais de medicao.

A modelagem cinética da producdo de 1,3-PDO em batelada a partir da cofermentacao
de glicerol e glicose pela L. reuteri também ja foi realizada anteriormente. No estudo de Tobajas
et al. (2009), foram utilizados modelos cinéticos ndo estruturados para descrever a taxa de
consumo dos substratos e a taxa de formacdo de biomassa e metabdlitos. A estimacdo dos
parametros do modelo foi realizada através de uma regressdo linear de multipla resposta,
utilizando o algoritmo de Marquardt combinado com o método de integracdo de Runge-Kutta.
Os resultados indicaram que o modelo apresentou bom ajuste aos dados experimentais, assim
como consisténcia fisica e estatistica. No modelo proposto, a taxa de crescimento do micro-
organismo foi descrita pela Equagdo 1, a qual considerou os efeitos inibitérios da reuterina. No
estudo, também foram avaliados os efeitos da razdo de glicerol e glicose no meio de cultura, a
concentracdo de glicose foi fixada em 20g/L e a concentracdo de glicerol foi variada de 9,2 até
36,8 g/L. Os resultados indicaram que a concentracdo de glicerol residual aumentou
consideravelmente quando a concentragéo inicial de glicerol utilizada foi superior a 32,2 g/L.

dC, C, Cs

x g, xbs 1
dt ~ "'k, +Cy 1)

Rodriguez et al. (2017) desenvolveram um modelo cinético ndo estruturado para a
producdo de 1,3-PDO utilizando a Shimwellia blattae. A cinética de formagdo de micro-

organismos foi representada pela equacdo logistica e a formacéo do produto por uma funcao
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hiperbodlica empirica. A avaliacdo do modelo foi realizada pela andlise dos residuos e da
aplicacdo do teste F de Fisher, os quais indicaram que ele foi capaz de descrever de forma
satisfatoria o processo.

A avaliacdo do modelo cinético é geralmente realizada pela comparacdo das predi¢fes
com dados experimentais e da anélise estatistica dos parametros. Os resultados podem ser
utilizados para comparar diferentes modelos e contribuir para escolha do mais adequado.
Manheim, Detwiler e Jiang (2019) aplicaram modelos cinéticos nao estruturados para predi¢do
da biodegradacao de microcistina, e propuseram um roteiro para avaliacdo e comparacdo dos
modelos. Foi possivel definir os modelos mais confidveis e consistentes pela aplicacdo de testes

estatisticos e de uma anélise de sensibilidade global.
3.2.3 Simulagéo de bioprocessos e simuladores comerciais

A simulagdo de processos € tradicionalmente utilizada nas industrias de petréleo e
quimica, sendo assim, os modelos presentes nos simuladores convencionais sao voltados para
operacdes convencionais destas industrias. Entretanto, com o0 avanco dos processos
biotecnologicos, novos simuladores foram desenvolvidos, como o SuperPro Designer e 0
Aspen Batch Plus, sendo possivel dizer que atualmente a utilizacdo de simuladores comerciais
em bioprocessos é uma realidade nos centros de pesquisas e empresas modernas de
biotecnologia. O possivel impasse desse tipo de simulacdo ¢ a dificuldade de se encontrar dados
e parametros para as substancias ndo convencionais.

E possivel encontrar na literatura diversos trabalhos cujo objetivo é avaliar um
bioprocesso em escala industrial utilizando técnicas de simulacdo de processos. Pefia-Jurado et
al. (2019) simularam, no Aspen Plus® V 8.8, o processo de producio de poli-3-hidroxibutirato,
considerando o Bacillus subtilis. Os resultados indicaram que 0 processo era economicamente
viavel em um regime de processamento extremamente alto para plantas comerciais (1000 ton/h
de substrato). Também foi constatado que a configuragdo desenvolvida apresentava rendimento
inferior a outros processos da literatura.

Conde-Béaez et al. (2019) realizaram a avaliagdo econémica da producdo de 2-
feniletanol a partir da proteina do soro do leite (“whey protein”), considerando o micro-
organismo Kluyveromices marxianus, por simulagdo no software Aspen Plus®. Foi possivel
determinar o consumo de energia e as composic¢des das correntes para a avaliacdo econdmica e
0 bioprocesso demonstrou ser uma alternativa viavel em relagdo as rotas convencionais.

O software SuperPro Designer também pode ser uma opg¢do, uma vez que possui

aplicacdes especificas para bioprocessos. Anaya e Lopez-Arenas (2018) simularam uma
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biorrefinaria para producdo de acido latico, a partir de melago de cana de acUcar, utilizando L.
casei ssp. Rhamnosus. Pela resolugdo dos balangos de massa e energia, foi possivel comparar
os valores de produtividade e conversdo obtidos na modelagem do reator, bem como
dimensionar os equipamentos, fornecendo, assim, as informacdes necessarias para a avaliacao
técnico-econdmica e ambiental do modelo de produgao proposto.

Existem poucos trabalhos onde é feita a simulacdo rigorosa, considerando a cinética e a
hidrodinamica do processo. Entretanto essa abordagem pode fornecer informacoes valiosas e
permitir uma analise mais completa do fenémeno. Lorenzo-Llanes et al. (2020) desenvolveram
um modelo no Aspen Plus® para simular rigorosamente o processo de digestdo anaerébica da
vinhaca. A cinética e o modelo de dispersao axial foram implementados através de sub-rotinas
em Fortran, obtendo étimos resultados na comparacao com dados experimentais. Os resultados
da simulacdo indicaram que a reducdo do didmetro dos granulos de biomassa de 4 mm para 1
mm, pela manipulacdo da velocidade do escoamento, promovia um aumento de 16% na

converséo de biogas.

3.3 CONSIDERACOES SOBRE A REVISAO BIBLIOGRAFICA

A L. reuteri apresenta vantagens em relacdo a outras bactérias, destacando-se pela alta
produtividade de 1,3-PDO e por gerar uma maior quantidade de &cido latico. Contudo, em
grande parte dos estudos, a concentracdo de 1,3-PDO no meio € inferior quando comparada
a outras espécies bacterianas. Um aumento na concentracéo de glicerol no meio resulta em
uma reducdo na produtividade de 1,3-PDO.

¢ A modelagem cinética da cofermentacdo de glicose e glicerol pela L. reuteri em regime de
batelada ja foi realizada anteriormente. No entanto, o estudo anterior abordou apenas a razéo
entre as concentracdes iniciais de glicerol e glicose como variavel operacional. A cinética
do processo continuo foi pouco estudada, ndo sendo encontrado na literatura um modelo
cinético abrangente, com parametros ajustados em uma ampla faixa de taxas de diluicéo;

e Com 0s avancos nos recursos computacionais, modelagem e simulacéo de processos tém se
tornado cada vez mais presentes na sintese processos. E notavel que a metodologia aplicada
na sintese de processos quimicos pode ser facilmente adaptada para a analise de processos
biotecnologicos;

e A rota biotecnologica de producdo de 1,3-PDO ja esta consolidada, e diversas empresas

conduzem o processo em escala industrial. Destaca-se a empresa Dupont Tate & Lyle

Bioproducts, pioneira neste ramo, a qual desenvolveu um processo de producao que emprega
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a bactéria E. coli geneticamente modificada, capaz de consumir glicose derivada de xarope
de milho como substrato para produgéo de 1,3-PDO;

e Embora existam estudos sobre a prospeccdo técnica-econémica da rota biotecnologica de
producdo de 1,3-PDO, ndo foi encontrada nenhuma avaliacdo especifica sobre a producéo

desse composto em escala industrial por uma bactéria latica.
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4 METODOS

A Figura 3 apresenta a estrutura geral do trabalho. Inicialmente, foi realizada a
modelagem cinética do processo de cofermentacdo de glicerol e glicose pela L. reuteri, visando
obter informacGes acerca das condicGes de fermentacdo. Posteriormente, uma proposta de
processo conceitual foi desenvolvida e simulada utilizando o software Aspen Plus®, cujos
resultados forneceram os dados necessarios para a analise de viabilidade técnica, econémica e

ambiental do processo em estudo.

Dados experimentais

A 4

Modelagem Cinética 4\ MATLARB

!

Determinagdo das condicOes Simulagéo do processo @
« . s
de operacdo do biorreator l

Configuracéo do processo conceitual

Estudo de viabilidade técnica,
econdmica e ambiental

Figura 3 — Estruturacéo do trabalho.

4.1 MODELAGEM CINETICA

Este capitulo aborda a modelagem cinética do processo de cofermentacao de glicose e
glicerol pela bactéria L. reuteri. Os dados utilizados foram obtidos em experimentos conduzidos
anteriormente por Vieira (2014) em um biorreator de trés litros (Labfors 4, Infors HT, Suiga)
com controle de pH, agitacdo, temperatura e oxigénio dissolvido. O controle do pH foi realizado
através da adigdo automatica de KOH (3 M) ou H3zPO4 (3 M). O processo foi conduzido em
anaerobiose, utilizando um fluxo continuo de nitrogénio (0,75 L.min™).

Neste capitulo, séo avaliados modelos cinéticos para o cultivo em batelada, com o

objetivo de descrever as variagfes das concentragdes dos componentes do sistema ao longo do
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tempo de fermentagdo. Além disso, foi formulado um modelo para a operacgao continua, com o
proposito de prever as concentracfes em estado estacionario em funcdo da taxa de diluicao.

4.1.1 Descrigédo dos experimentos

Para estimacdo dos parametros dos modelos, foram utilizados os dados obtidos nos
experimentos descritos na Tabela 7.

Tabela 7 — Descricdo dos experimentos realizados por Vieira (2014).

Operagéo Experimento Meiode Cultura  pH  Temperatura D (h?)

Bl 55 37°C -
MRS acrescido de

Batelada B2 ) 6,2 37°C -
15 g.L 1 de glicerol

B3 55 30°C -

24 g.L 1 de glicerol

C1 e22,6g.L"de 55 37°C 0,25

glicose
Continuo C2 55 37°C 0,50
(Quimiostato) c3 MRS acrescidode > 3r°c 0,65
— ca 15 g.L™ de glicerol 55 37°C 075
- c5 55 37°C 0,90

Para ambos os regimes de operacdo, foi utilizado o meio de cultura MRS, o qual é
composto por peptona (10 g/L), extrato de carne (10 g/L), extrato de levedura (4g/L), fosfato
de potassio dibasico (2 g/L), hidrogenocitrato diamémico (2 g/L), acetato de sédio (5 g/L),
sulfato de magnésio (0,2 g/L), sulfato de manganés (0,05 g/L) e glicose (20g/L).

Os dados experimentais utilizados nos ajustes dos modelos consistem nas concentragdes
(em g/L) dos metabolitos (1,3-PDO, lactato, acetato e etanol), substratos (glicerol e glicose) e
da biomassa celular.

No caso dos modelos em batelada, os dados utilizados para o ajuste foram coletados
durante o processo de cofermentacdo, considerando os intervalos de tempo especificos para
cada experimento: 0-8 horas para os experimentos B1 e B2, e 0-12 horas para o experimento

B3. Para 0 modelo de cofermentacdo continua, foram utilizados dados em estado estacionario.
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Para garantir a obtencéo do estado estacionario, foi estabelecido um critério de estabilidade, no
qual o coeficiente de variacdo das amostras, obtido a partir de pelo menos trés coletas em um

intervalo de 1 hora, ndo poderia ser superior a 10%.

4.1.2 Modelagem da cofermentacdo em batelada

Considerando que os experimentos foram realizados em regime de batelada e que n&o
houve variacdo no volume do reator, as equacdes de balanco de massa podem ser expressas

pelas Equacdes 2-8.

o 2)
% =Ty 3
% _— (4)
T g ®)
TAL - e ©)
T e ™
dCdL:C - ©)

Onde, r, representa a taxa de producdo volumetrica da biomassa; rs € rg indicam as

taxas de consumo volumétrico de glicose e glicerol, respectivamente; rpqo, ace Eta € Lac
representam as taxas de produgdo volumeétrica de 1,3-PDO, acetato, etanol e lactato,
respectivamente. O primeiro passo na modelagem cinética de um sistema biolégico é definir a
equacéo da taxa de crescimento do micro-organismo. De acordo com a lei de Malthus, ela pode

ser expressa pela Equacdo 9, onde o parametro cinético de morte celular foi desconsiderado.

(9)

Iy = Py - Gy
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Foram avaliados trés modelos para a taxa especifica de crescimento, sendo eles, o
modelo de Monod (1949), o modelo logistico proposto por Verhulst (1838) e uma simplificacdo
do modelo Monod previamente relatada na literatura por Tobajas et al. (2007, 2009). Essa
classe de modelos considera apenas a limitacdo pelo substrato, ndo levando em conta a inibicao
do produto. E comum na literatura modelar a taxa de consumo do substrato limitante usando o
conceito de coeficiente de rendimento de biomassa em fungdo do substrato (Equagédo 10).

Portanto, a taxa de consumo de glicose pode ser expressa de acordo com a Equacdo 11.

YX/S = — (10)

Irg = _T/SIHX.CX (11)

A modelagem da taxa volumétrica de formacao dos produtos associados ao crescimento
do micro-organismo (acetato, etanol e lactato) foi realizada utilizando a abordagem proposta
anteriormente por Tobajas et al. (2009), na qual foi utilizada a equacéo de Luedeking e Piret
(1959), desconsiderando o fator ndo associado ao crescimento. As expressdes matematicas para

as taxas de formacdo de acetato, lactato e etanol séo representadas pelas Equacdes 12-14.

dC

Ipce = aA.d—tX (12)
dC

Ipac = Ay, . th (13)
dC

IEta = O‘E-d_tX (14)

A taxa volumétrica de formacdo de 1,3-PDO foi modelada com duas abordagens, sendo
a primeira baseada em uma equacao empirica hiperbdlica (Equacédo 15), previamente utilizada
por Rodriguez et al. (2017) para descrever a produgdo de 1,3-PDO a partir de glicerol por
Shimwellia blattae. A taxa volumétrica de consumo de glicerol para essa abordagem é dada
pela Equacéo 16, onde Y, pq, € um coeficiente que correlaciona a taxa de consumo do substrato

com a taxa de formacdo de 1,3-PDO.

Cg.Cx-Kpgo

=-£ 15
K'pgo + Cg (15)

I'pdo
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1  dCpqo

g = — . 16
g Yg/pao  dt (16)

A outra abordagem foi baseada nas equacOes cinéticas apresentadas em estudos
anteriores que empregaram a bactéria L. reuteri, tanto para a cofermentacéo de glicerol e glicose
realizado por Tobajas et al. (2009) quanto para o processo de fermentacdo em duas etapas
conduzido por Tobajas et al. (2007). Algumas simplificagdes foram necessérias, uma vez que
ndo foi possivel quantificar a concentracdo da reuterina no estudo experimental do qual os
dados foram obtidos. Nessa abordagem, as expressdes de taxa para o glicerol e 0 1,3-PDO séo
dadas pelas Equacdes 17 e 18.

I'pdo = Cg . CX . KP (17)

rg = _Cg'CX'kG (18)

Sendo assim, foi testada uma combinacdo dos modelos apresentados. A Tabela 8 mostra
0 conjunto de equac6es diferenciais ordinarias para os trés modelos avaliados neste trabalho.
As principais diferencas entre 0os modelos sdo a taxa de crescimento especifico e a taxa de
formagéo de 1,3-PDO. Nas trés abordagens, foi utilizada a equacdo de Luedeking e Piret para

a taxa de formacdo dos produtos associados ao crescimento.

Tabela 8 — Conjunto de equacdes diferenciais ordinarias para cada modelo avaliado.

Balano de Modelo A Modelo B Modelo C
massa
dc C C
dtx —r, = Cy- My max '<Ks : Cs) Cy- Py max - (1 - Xm’;x) Cy. Cs . Ky
dCq Cx- Mxmax ( Cs ) Cx- Mx,max (1 Cx ) Cx.Cs.ky
—_— = —r. = . . - T
dt S Yx/s Ks + Cs Yx/s Xmax Yx/s
ng 1 Cg Cx Kpdo 1 Cg Cx Kpdo
T = (= (= Cg-Cx-Kg
dt & Yg/Pdo K Pdo T Cg Yg/Pdo K Pdo T Cg
dCPdo Cg Cx Kpdo Cg Cx Kpdo
= rpy, = & X Pdo _B xhdo. Cg.Cx - Kp
dt ° K'pgo + Cg K'pgo + Cg
dc C C
dAtce = Tpce = xA- CX - Ux max- (KSTSC.S) A- CX' Ux max- (1 - szx) A Cx . CS kx
dc C C
dI;aC = TpLae = ay. Cx . Uy max- (KS—:CS) ay,. Cx. Uy max- (1 - szx) ap.Cy . Cg . ky
dC C C
d]ita =g = - Cy - My max (KSTSCS) ag - Cy - My max- (1 - szx) ag. Cy . Cg . Ky
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Como hipoteses e limitacbes dos modelos avaliados, pode-se estabelecer:

1. O processo ocorre em anaerobiose, ou seja, ndo ha consumo de oxigénio, sendo a
glicose o Unico substrato limitante do crescimento da bactéria;

2. O intermediario 3-HPA nao foi incluido no modelo cinético, uma vez que néo foi
possivel quantifica-lo no estudo experimental. No trabalho de Tobajas et al. (2009)
as concentragdes da reuterina se mostraram relativamente baixas quando
comparadas as dos demais componentes durante a cofermentacdo de glicerol e
glicose pela bacteéria L. reuterti;

3. Os modelos avaliados ndo levaram em consideracdo os efeitos inibitorios potenciais
decorrentes da formacéo de produtos. Essa escolha foi baseada no fato de que as
concentracdes dos acidos organicos gerados, normalmente considerados fortes
inibidores, sdo relativamente baixas no processo conduzido batelada. Além disso,

as concentracgdes dos substratos utilizados foram relativamente baixas.

4.1.3 Modelagem da cofermentacéo continua

O modelo proposto para a cofermentacdo continua considerou um fermentador
homogéneo, sem retencdo de células e sem mudancas de volume durante o processo de
fermentacdo. Dessa forma, as expressOes de balangco de massa podem ser escritas de acordo
com as Equacdes 19-23, onde D ¢ a taxa de diluicdo (h™?), o que também pode ser entendido
como o inverso do tempo de residéncia (h). Os compostos acetato e etanol ndo foram
considerados no modelo devido a variacdo praticamente insignificante de suas concentragdes

com a mudanga na taxa de dilui¢do, além de ndo serem os produtos de interesse no processo de

cofermentagéo.
dC
dt" =r,—D.C, (19)
dC
d—ts = —rs + D.(Cgo — Cs) (20)
dC
g8 _
= = Te+D.(Co—Cy) (21)
dCPdo

dt = Ipgo — D-Cpgo (22)
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dcLac
dt

= I'Lac — D.Cpac (23)

A taxa volumétrica de crescimento da biomassa no modelo proposto para o quimiostato
é descrita pela Equacéo 24, a qual incorpora a cinética de Monod e considera a constante de
morte celular (kq). Em relacéo a glicose, assim como nos modelos propostos para 0 processo
em batelada, a taxa de consumo foi modelada utilizando o conceito de coeficiente de
rendimento de biomassa em relagdo ao substrato, conforme expresso na Equacgdo 11. Ao
substituir as equacgOes de taxa mencionadas nas equagfes 19 e 20, e considerando estado
estacionario, € possivel realizar manipulacGes algébricas para expressar essas equacdes em

termos das concentracdes de biomassa e glicose, chegando as Equacbes 25 e 26.

C
ry = Cx. ( Ux max - (ﬁ) - kd) (24)
s s
Cso K
Cy = Yy/s.D. —
* K/ <D +Kkq Hx,max — D— kd) (25)

K¢.D
Ux max — D— kd

Cs = (26)

A taxa de formacéo dos produtos (lactato e 1,3-PDO) foi modelada utilizando a equacao
de Luedeking e Piret. O parametro nao relacionado ao crescimento () foi desconsiderado para
o lactato, uma vez que sua producdo € diretamente relacionada ao crescimento do micro-
organismo. Dessa forma, as concentracBes em estado estacionario para lactato e 1,3-PDO

podem ser expressas pelas Equaces 27 e 28.

1
CLac = CX' (ocL + B) (27)
Pdo = Ux-| Qpdo + D ( )

A taxa volumeétrica de consumo de glicerol considerada para o modelo é descrita na
Equagdo 29 , onde Yg/pq, € UM coeficiente que correlaciona a taxa de consumo do substrato
com a taxa de formacdo de 1,3-PDO. Desta forma, a concentracdo de glicerol no estado

estacionario é descrita na Equacéo 30.
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I's = Yg/pdo - Pdo (29)
a.ry + B.C4

Cg = - 30

g g0 D. Yg/Pdo (30)

4.1.4 Regressao dos parametros e anélise dos modelos

Os parametros das equagOes diferenciais ordinarias foram estimados utilizando
regressao nao linear de multipla resposta acoplada com um método de integracdo numeérica, por
meio de uma rotina desenvolvida no software Matlab® (MathWorks, EUA). A integragdo foi
realizada com a funcdo "ode45", a qual utiliza 0 método de Runge-Kutta de 42 e 5% ordem. A
regressdo ndo linear foi realizada empregando o solver “lgscurvefit” e o algoritmo de
Levenberg-Marquardt.

A funcdo objetivo utilizada foi a minimizacdo da soma dos desvios quadraticos entre
cada dado experimental "i" e a resposta do modelo, para cada componente "j" do sistema, assim
como descrito na Equacdo 31. O ajuste dos parametros das equacdes algébricas do modelo do
quimiostato foi realizado utilizando o mesmo algoritmo e funcéo objetivo, entretanto por serem

equac0es algébricas, obviamente ndo foi necessario utilizar a rotina de integracdo numeérica.

k n
. 2
mmZ Z (yj (exp) Y (i,calc)) (31)
71

Nos modelos A e B, os parametros associados ao crescimento do micro-organismo,
COMO iy max: Ks € Yy/s NO caso do modelo A, foram inicialmente estimados por meio de
regressdo ndo linear utilizando dados de biomassa e glicose. Em seguida, os parametros
restantes foram estimados, mantendo os parametros mencionados anteriormente fixos. No
modelo proposto para cofermentacdo continua, adotou-se a mesma abordagem, inicialmente
estimando-se 0s parametros iy max, Ks, Yy/s € kg, € posteriormente estimando-se os demais
parametros com base nos valores ja estimados. Essa abordagem foi adotada com o objetivo de
obter estimativas mais precisas e confiaveis dos parametros do modelo.

A avaliagdo inicial consiste em verificar a relevancia fisica dos modelos,
especificamente sua capacidade de representar as curvas caracteristicas do crescimento
microbiano, consumo de substrato e formacdo de metabdlitos. Para realizar essa anélise, 0s
modelos em batelada foram simulados em intervalos de tempo especificos e comparados aos

pontos de dados experimentais. Além disso, o modelo de quimiostato foi avaliado por meio da
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simulacdo das concentracdes de seus componentes em estado estacionario em diferentes taxas
de diluigéo.

Com o intuito de analisar os residuos, foram calculados o coeficiente de determinacéo
(R?) (Equacdo 32) e o erro quadratico médio (RMSE) (Equacdo 33). Essas métricas
proporcionam uma avaliagdo quantitativa da qualidade de ajuste dos modelos em relacdo aos
dados experimentais.

Zinzl(Yi,exp - Yi,calc)2

R?=1- — (32)
Z?=1(Yi,exp - Yi,exp)
Ui 1(Yi exp — Yi calc)2 (33)
_ i=1\Vi, )
RMSE = N_M

Apds o ajuste dos modelos, uma analise estatistica foi realizada calculando os intervalos
de confianca dos parametros e aplicando o teste F de Fisher. Para determinar a significancia
estatistica da regressdo, o valor calculado de F (Fcac) (Equacdo 34) foi comparado ao valor
critico de F (Fap) com um nivel de significancia de 95%. Se o valor de Fcac for maior que o
valor de Fub, entdo a regressdo é considerada estatisticamente significativa. N representa o
namero total de dados experimentais, enquanto M representa 0 nimero de parametros no
modelo.

Fcalc - >
N ((Yi.eXp ~ Vicalc) > (34)

i=1 N—M

4.2 SIMULACAO DO PROCESSO

Este topico aborda a etapa de desenvolvimento e simulacdo do processo, em que foi
utilizado o software comercial Aspen Plus® V.12 (AspenTech, USA), onde as simulagdes foram

realizadas em estado estacionario. A estruturacdo deste tdpico consta das seguintes etapas:

1. Desenvolvimento do processo e metodologia utilizada;
2. Configuragdes iniciais da simulagdo: definicdo dos componentes e modelo
termodinamico;

3. Simulagéo do processo de cofermentacgéo;
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4. SimulagOes dos processos de separacéo e purificacao.
4.2.1 Desenvolvimento do processo e metodologia

A metodologia adotada para o desenvolvimento do processo foi baseada na
decomposic¢do hierarquica proposta por Douglas (1988). A decomposi¢do hierarquica consiste
na subdivisdo do processo global em etapas menores e mais gerenciaveis, permitindo uma
analise detalhada de cada uma delas. Esta metodologia € comumente aplicada no
desenvolvimento de processos quimicos, porém dada a sua grande eficacia vem sendo adaptada
para sintese de biorrefinarias e bioprocessos (TEY et al., 2021).

Neste estudo, o projeto do processo tem inicio pelo biorreator e segue para as etapas de
separacao e reciclo. Posteriormente, € realizado o calculo das utilidades para avaliar a demanda
energética do processo. E importante ressaltar que, na abordagem utilizada, o objetivo foi
encontrar condicOes favoraveis para cada etapa de forma individualizada. Embora uma anélise
mais abrangente, tratando 0 processo como uma superestrutura ou hiperestrutura, pudesse
identificar sinergias entre as etapas e potenciais oportunidades de otimizacédo global, tal analise
ndo estd contemplada no escopo deste trabalho. Conforme ilustrado na Figura 4, o processo
proposto pode ser dividido em trés etapas principais: cofermentagdo, separa¢do priméria e

purificagao.

Glicerol e Glicose

A 4

Cofermentacdo

\ 4

Separacdo primaria

\ 4

Purificacio

! l

1,3-PDO Acido Latico

Figura 4 — Descricéo simplificada do processo.
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Foi admitido, como base de célculo, o processamento de 1000 kg de glicerol por hora e
disponibilidade de ambos os substratos (glicerol e glicose) ja purificados. Segundo Guerra,
Cavalcante e Young (2023), a geracdo média de glicerol por planta de biodiesel no estado de
Sdo Paulo é de aproximadamente 1200 kg/h. Assim, a base de célculo selecionada parece ser
apropriada, dado que representa uma quantidade substancial e compativel com o cenario
brasileiro.

Os produtos do processo sdo 0 1,3-PDO e o acido latico, a serem obtidos em purezas >
99%. Segundo a patente US 2005/0069997 da empresa Du Pont, o 1,3-PDO gerado por rota
bioldgica deve conter no méaximo 400 ppm de contaminantes organicos (ADKESSON et al.,
2005), sendo esse o critério considerado neste trabalho. Os demais subprodutos gerados no
processo nao sdo purificados; assim, uma parte é destinada ao tratamento de residuos, enquanto

outra é reciclada.

4.2.2 Definicdo dos componentes e do modelo termodinamico

O primeiro passo envolve a definicdo dos compostos presentes na simulacdo. A base de
dados do simulador contém as propriedades fisico-quimicas dos principais componentes, com
excecdo da biomassa celular e do composto 3-hidroxipropionaldeido (3-HPA). A Tabela 9
apresenta os componentes definidos na simulacdo. A biomassa foi definida como soélido,
utilizando as propriedades descritas na Tabela 10.

Tabela 9 — Compostos considerados na simulag&o.

Nome Tipo Formula Quimica
Glicose Convencional CsH1206
Glicerol Convencional CsHsgOs

Agua Convencional H.0
1,3-PDO Convencional CsHgO2

Acido Acético Convencional CoH40,
Acido Lético Convencional C3HeO3
Dioxido de carbono Convencional CO2

Etanol Convencional C2HeO

3-HPA Convencional C3HeO2
Biomassa Sélido CsH;0.N®

(a) Férmula estrutural com base nos trabalhos de Vieira (2014) e Chen (2003)
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Tabela 10 — Propriedades termodinamicas da biomassa.

Propriedade @ Valor

Capacidade calorifica do solido (J/kmol. K) 38409
Entalpia de formacao (MJ/kmol) -97,1338
VVolume molar do solido (m3/kmol) 0,01549

(a) Valores obtidos do estudo de Wooley e Putsche (1996)

As propriedades termodinamicas do 3-HPA foram determinadas utilizando métodos
preditivos. Para estimar a pressdo critica, temperatura critica, fator de compressibilidade e fator
acéntrico, utilizou-se o método de contribuicdo de grupo de Joback (SANDLER, 2006).

J& para estimar os pardmetros da equacdo de pressdo de vapor de Antoine, utilizou-se o
método de Li-Ma, que também é um método de contribuicdo de grupo, sendo efetivo para
compostos polares e ndo polares (LI et al., 1994). A fim de verificar a razoabilidade das
estimativas realizadas, o0 método de Joback foi aplicado para prever propriedades ja conhecidas
de moléculas similares (como o 1,3-PDO e o Acido Latico) em relacdo ao 3-HPA. Os erros
obtidos indicaram variacOes relativas de 3% a 14%, demonstrando que as estimativas sao
razoaveis e confidveis. As propriedades preditas pelo método de Joback estdo apresentados no
Apéndice A.

O sistema em estudo é composto principalmente por compostos polares e opera em
pressdes baixas (<10 bar). No entanto, nota-se a presenca de acidos carboxilicos na fase vapor.
Para representar adequadamente o comportamento de fases do sistema, optou-se por utilizar a
abordagem gama-phi, fazendo-se uso do pacote termodindmico NRTL-HOC, o qual
compreende a equacao de estado de Hayden e O'Connell (1975) e o modelo de coeficiente de
atividade NRTL (“Non Random Two Liquids”) (RENON; PRAUSNITZ, 1968). Essa
abordagem se baseia na premissa de que a referida equacdo de estado pode representar o
comportamento termodindmico dos acidos carboxilicos na fase vapor, levando em consideracao
a teoria quimica de dimerizacdo.

O modelo NRTL é amplamente utilizado para representacdo de sistemas polares, em
baixas pressoes e parcialmente imisciveis, apresentando resultados satisfatorios na predi¢éo do
equilibrio do sistema binario dgua e glicerol no trabalho de Zaoui-Djelloul-Daouadji et al.
(2016) e para o sistema ternario agua, glicerol e 1,3-PDO no estudo de Sanz et al. (2001), os
quais podem ser considerados 0s principais componentes do processo e necessariamente devem

ser bem representados.
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A fim de validar o modelo, foram coletados na literatura dados experimentais de ELV
dos principais componentes do processo, e em seguida, realizou-se uma comparagao entre esses
dados e as predi¢cdes do modelo. Os resultados da validacdo do modelo termodindmico sao
apresentados no Apéndice B. Adicionalmente, procedeu-se a comparagdo entre 0 modelo
NRTL-HOC e o modelo UNIF-HOC, o qual faz uso do modelo de coeficiente de atividade
UNIQUAC (Universal Quasechemical). Foi verificado que as estimativas obtidas foram
semelhantes, entretanto, 0 modelo NRTL-HOC apresentou um desempenho superior na
predicdo do ELV para o sistema composto por glicose e dgua.

Vale ressaltar que o simulador contém uma grande base de dados, entretanto para o
sistema em estudo nem todos os parametros de interacfes binarias estdo disponiveis, sendo
necessario estimar os parametros faltantes, utilizando o modelo preditivo UNIFAC. Para o
sistema agua e acido latico, os parametros binarios do modelo NRTL foram obtidos do trabalho
de Sanz et al. (2003).

4.2.3 Simulacdo do processo de cofermentacgado

O regime de fermentacdo continuo foi adotado para o processo, uma vez que a
produtividade mostrou ser 3,5 vezes maior que os cultivos em batelada (VIERA et al., 2015).
Além disso, nesse regime de fermentacdo, é realizada a remocdo continua de metabolitos
secundarios, o que contribui para a reducdo dos efeitos de inibicdo no crescimento dos micro-
organismos. Outra vantagem € um maior controle sobre as condi¢des de cultivo, permitindo
ajustes precisos de nutrientes, pH e temperatura ao longo do processo (POEKER et al., 2019).

A simulacdo do processo de cofermentacdo no ambiente de simulagéo foi realizada
através do modelo estequiométrico “RSTOIC” existente no simulador. Esse modelo é utilizado
para simular um reator/biorreator quando a estequiometria e a conversdo de cada reagdo
qguimica/bioquimica sdo conhecidas. Além disso, 0 modelo € capaz de simular reacbes
simultaneas ou sequenciais e calcular o calor das reagdes (Aspen Tech, USA).

Propostas de estequiometria para as rea¢6es bioquimicas do metabolismo de L. reuteri
em glicerol e glicose foram feitas anteriormente por Vieira (2014). Com base no critério de
produtividade de 1,3-PDO (g/L.h) e conversao dos substratos, foi considerado que o biorreator
opera sob D = 0,5 hl. Maiores detalhes sobre essa escolha sdo apresentados nos resultados da
modelagem cinética (Capitulo 5). Para essa condi¢do de operacdo, as reacdes bioquimicas

podem ser representadas pelas Equagdes 35 a 37.
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CeH1,06 + OFC - 0,28C,H,0, N + 1,22C;H¢05 + 0,55C,H,0, + 0,27C,H¢0 + 0,94C0,  (35)

C3HgO3 » C3H(0, + H,0 (36)

C3HgO, + 2 NADH - C3Hg0, + 2 NAD™) (37)

A Equacéo 35 refere-se a reacdo da via oxidativa do metabolismo, na qual a glicose é
consumida, gerando biomassa, &cido latico, acido acético, etanol e CO,. O composto
denominado "OFC" refere-se a outras fontes de carbono consumidas pela bactéria, além da
glicose, provenientes do meio de cultura (peptona, extrato de carne e levedura). No simulador,
esse componente foi definido com uma férmula empirica com base nas propriedades da glicose,
permitindo que a rea¢do ocorresse.

As Equactes 36 e 37 dizem respeito as rea¢Bes da via redutiva, em que o glicerol €
transformado em 1,3-PDO e 3-HPA, regenerando NADH em NAD®. Com base no estudo
experimental mencionado anteriormente, verificou-se que 85% do glicerol é transformado em
1,3-PDO, sendo o restante provavelmente convertido em 3-HPA. No ambiente de simulacéo,
as coenzimas foram definidas com propriedades de componentes convencionais e adicionadas
apenas para que as reacdes pudessem ocorrer. Na Tabela 11, encontram-se as conversoes para
cada reacdo, temperatura e pressdo empregas na simulacdo do reator estequiométrico
(RSTOIC).

Tabela 11 — Especificacbes do modelo estequiométrico (RSTOIC).

Especificacbes (Modelo RSTOIC) Dados de Vieira (2014)
Converséo - Glicose 94,1 %
Conversdo - Glicerol 92,8 %

Temperatura 37°C
Presséo 1 atm

4.2.3.1 Separacdo da biomassa

Apos a etapa de cofermentacdo, a corrente efluente do biorreator é encaminhada para
uma centrifuga, onde ocorre a remoc¢do da biomassa sélida. No ambiente de simulacdo esta
operacdo foi representada utilizando o modelo "SSplit", sendo possivel simular uma separacao

simplificada dos componentes sdlidos e convencionais.
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O modelo "SSplit" no Aspen Plus® permite estimar a separagdo dos componentes da
corrente, mas ndo leva em consideragdo detalhes hidrodinamicos complexos. Essa
simplificacéo é adequada para situacdes em que uma analise mais rigorosa ndo é necessaria ou
ndo estdo disponiveis os dados necessarios, como resisténcia especifica da torta, resisténcia do
meio, porosidade da torta e didmetro/esfericidade da particula. No contexto do modelo "SSplit",
foi considerado que a corrente de sélidos possui umidade de 50% em massa (LEVETT et al.,
2016).

4.2.4 Simulagdes dos processos de separacao e purificacao

Nesta secdo, sdo descritos os métodos utilizados na simulacdo dos processos de
separagdo primaria e purificacéo.

4.2.4.1 Separacdo primaria

Apos a etapa de centrifugacdo, o caldo clarificado é encaminhado para o sistema de
separacgdo priméria, o qual é composto por uma unidade de evaporadores de multiplos efeitos.
A escolha desse tipo de operacdo esta relacionada a grande quantidade de agua presente na
corrente de saida do reator, o que inviabilizaria um processo de destilacédo inicial, por exemplo.
Além disso, é uma operagdo bem consolidada e aplicada em diversos processos industriais.

A operagdo de evaporadores de multiplo efeito consiste em utilizar o calor latente de
condensacédo do estagio anterior para aquecer o estagio subsequente. Esse processo ocorre em
estagios consecutivos, nos quais cada estagio € composto por um evaporador e um condensador.
O liguido que entra no primeiro estagio é aquecido por vapor externo e evapora parcialmente,
liberando vapor, o qual é direcionado para o proximo estagio, onde condensa, liberando calor
latente que € utilizado para aquecer o liquido que entra no segundo estagio em pressao reduzida.
Dessa forma, o processo € repetido nos estagios subsequentes até que se obtenha a concentracao
dos produtos desejada na saida liquida do altimo evaporador.

A implementagdo no ambiente de simula¢do e o dimensionamento dos evaporadores
foram realizados com base na metodologia proposta por Luyben (2018, 2021). No entanto, a
analise econémica foi feita utilizando o método de Turton (2018). O procedimento utilizado na
simulacdo e avaliacdo do sistema de evaporacao pode ser descrito como segue:

1. O numero possivel de estagios é definido;



55

A temperatura do Ultimo estagio e fixada em 60°C, considerando um sistema de
refrigeracdo que utiliza &gua de resfriamento. A temperatura dos demais
evaporadores também sdo definidas, mas apenas com uma estimativa inicial.

N&o hd um modelo especifico para evaporadores de maltiplos efeitos no Aspen
Plus. Os vasos dos evaporadores sdo simulados utilizando o modelo “Flash2” ¢ os
trocadores de calor utilizando o modelo “Heater”. Um exemplo da configuragéo do
fluxograma de processo desenvolvida no Aspen Plus® esta ilustrado na Figura 5.
A vazdo de vapor é variada utilizando a ferramenta “Desing Spec-Vary” com
objetivo de encontrar a vazao que promova uma fragdo massica de agua na corrente
liquida do ultimo evaporador de 50%. Optou-se por ndo concentrar ainda mais nesta
etapa pois solugdes concentradas de acido latico (>30%) tendem a favorecer o
processo de oligomerizacédo deste acido (VU et al., 2005).

Na prética, os evaporadores devem ser dimensionados com &reas de troca térmica
idénticas, sendo este o critério de projeto adotado. Para atender a essa exigéncia,
emprega-se uma rotina de programacao quadratica no simulador, a fim de ajustar
as temperaturas dos evaporadores de modo a minimizar a discrepancia entre as
areas. A area de transferéncia de calor, a qual é o parametro de capacidade utilizado
na determinacao do custo de aquisicdo do evaporador, é calculada de acordo com a
Equacdo 38. O coeficiente global de transferéncia de calor foi estabelecido em 1,2
kW m? K? conforme utilizado no estudo de Luyben (2021) para o
dimensionamento de evaporadores em sistemas contendo solucdes diluidas de
1,3-PDO.

Qn

b =0T o1 (38)

6. Os custos de capital (CAPEX) e os custos operacionais (OPEX) sdo calculados,
permitindo o célculo do custo total anualizado (TAC). Por fim, o nimero de
estagios foi variado de 2 a 7, com intuito de encontrar a configuracdo que
promova 0 menor TAC. O custo total anualizado (TAC) é calculado através da
Equacédo 39, levando em consideracdo o tempo de operacdo da planta (n) de 15
anos e a taxa de atratividade (i) de 10% (TOWLER; SINNOTT, 2022).

TAC US$ = @+ CAPEX + OPEX 39
ano/ (1+i)r—-1" (39)
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Vale ressaltar que o custo de aquisicdo nos evaporadores (CAPEX) e o custo
operacional (OPEX) foram calculados utilizando a metodologia proposta por Turton (2018), a

qual é descrita detalhadamente na secdo 4.3 e no Apéndice D .

Figura 5 — Fluxograma da simulag&o do sistema de evaporag&o.

4.2.4.2 Purificacdo

Apos a etapa de evaporacdo, o caldo concentrado é encaminhado para um sistema de
destilacdo a vacuo, onde ocorre a purificacdo do 1,3-PDO e do &cido latico. A necessidade de
aplicar vacuo surge devido a estreita proximidade entre os pontos de ebuli¢do do 1,3-PDO e do
acido latico. Em condicbes de pressdo atmosférica, a separacdo por destilacdo torna-se
impraticavel, uma vez que a mistura exibe um coeficiente de volatilidade muito préximo a 1.

Essa proximidade nos pontos de ebulicdo implica que, em pressdo atmosférica, ambos
0s componentes teriam taxas de evaporacdo muito semelhantes, tornando a separacao eficaz
praticamente impossivel. Portanto, recorre-se a aplicacdo do vacuo para reduzir a pressdo e,
assim, aumentar a diferenca nas taxas de evaporacao, possibilitando a separacéo eficiente dos
componentes desejados. Esse principio é amplamente aceito em sistemas quimicos, onde a
reducdo da pressédo geralmente resulta em um aumento na volatilidade relativa (LUYBEN,
2009).

Adicionalmente, a destilacdo em pressdo reduzida permite operar a coluna em
temperaturas mais baixas. A presenca do glicerol no sistema requer que a temperatura das
colunas de destilacao seja mantida abaixo de 160°C, para evitar a ocorréncia de degradagéo ou
polimerizacdo desse composto (ARDI; AROUA; HASHIM, 2015).
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E relevante mencionar outros métodos, como a destilagdo reativa do acido latico com
metanol e a extracéo reativa do 1,3-PDO com aldeidos. No entanto, essas alternativas requerem
reagentes adicionais e um maior nimero de equipamentos em comparacao com a destilacdo a
vacuo. Além disso, o controle dessas operacdes pode ser mais complexo, principalmente por
envolver reacdes quimicas exotérmicas.

O sistema proposto é composto por duas colunas de destilagdo a vacuo em série, e um
esquema simplificado do processo é apresentado na Figura 6. A primeira coluna tem como
objetivo separar a dgua residual e pequenas quantidades de acido acético e 3-HPA, que nao

foram removidas na etapa anterior.

Agua residual

1,3-PDO
Caldo o _
concentrado Acido Latico
Coluna 1 Coluna 2

Glicerol e Glicose

~ .

Figura 6 — Fluxograma simplificado do sistema de purificacéo.

A segunda coluna recebe a mistura composta por 1,3-PDO, acido latico e substratos ndo
convertidos. Neste equipamento, 0 1,3-PDO é obtido no topo da coluna, o acido latico é extraido
por uma retirada lateral e os substratos no fundo da coluna. A utilizacdo de colunas com
retiradas laterais, embora mais comumente associada a industria petrolifera, é vantajosa neste
contexto devido a sua capacidade de otimizar o consumo de energia e reduzir os investimentos
de capital necessarios para 0 processo.

A simulacdo das colunas de destilacéo foi realizada utilizando modelos simplificados e
rigorosos, disponiveis no simulador Aspen Plus®. Inicialmente, empregou-se o modelo
simplificado denominado "DSTWU", o qual utiliza a relacdo de Fenske-Underwood-Gilliland
(FUG). Esse modelo permite obter uma estimativa do nimero minimo de pratos teoricos, razao

de refluxo minima e posicdo do prato de alimentacdo, além de fornecer uma estimativa sobre
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as temperaturas no refervedor e condensador. Posteriormente, a simulagéo rigorosa foi feita
com o modelo rigoroso “RadFrac”, baseado no equilibrio. Neste modelo, as equacdes de
balanco de massa e de energia sdo resolvidas em cada estagio da coluna, considerando as
relacdes de equilibrio termodinamico.

O procedimento adotado para simular e especificar as colunas de destilagdo na
abordagem rigorosa consiste em varias etapas. Primeiro, determina-se o nimero de pratos da
coluna e a posicdo do prato de alimentagdo, utilizando a estimativa do método de FUG. Em
seguida, a razdo de refluxo e a carga térmica do refervedor sdo determinadas atraves de analises
de sensibilidade, para que se obtenha a pureza desejada em cada coluna. Por fim, é realizado
um ajuste cuidadoso do prato de alimentacdo para que sua composi¢éo seja 0 mais semelhante

possivel & composicdo da corrente de alimentacgéo, a fim de evitar perturbagdes no sistema.

4.3 AVALIACAO ECONOMICA

Para realizar a precificacdo dos equipamentos e a avaliacdo econdmica do projeto,
utilizou-se a planilha CAPCOST v. 2017, o qual adota 0 método de avaliagdo econdmica de
processos quimicos proposto por Turton et al. (2018). Nesta ferramenta é possivel estimar tanto
os custos de capital (CAPEX) quanto os custos operacionais (OPEX), além de elaborar o fluxo

de caixa do projeto.
4.3.1 Precificacdo dos equipamentos

A estimativa do custo de aquisi¢ao dos equipamentos (ch,i) é realizada utilizando uma

correlacdo empirica (Equacdo 40) que incorpora constantes especificas (K, K,e K3) para cada
tipo de equipamento. Nessa formula, o parametro de capacidade do equipamento (A) é levado
em consideracdo. Esse parametro varia de acordo com o tipo de equipamento, podendo
representar, por exemplo, a area de troca térmica para trocadores de calor ou o volume para

fermentadores.
C103M,i = exp(K; + K log19(A) + K3[log19(A)]?) (40)

Esse custo é ajustado por dois fatores para levar em conta a pressdo e 0s materiais de
construcdo dos equipamentos. Detalhes sobre a metodologia utilizada pode ser encontrada no

Apéndice D. Alem disso vale ressaltar, que todos os custos foram atualizados pelo indice
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CEPCI (Chemical Engineering Plant Index) do ano de 2022. A Tabela 12 apresenta uma lista
dos equipamentos utilizados no processo proposto e os respectivos parametros de capacidade.

A centrifuga, em excecdo, foi precificada utilizando a relacdo proposta por Seider et al.
(2017), conforme apresentado no Apéndice D. Esta abordagem foi necessaria devido a
simplificacdo da simulacdo para este equipamento, no qual o Unico pardmetro de capacidade

conhecido € a taxa de processamento de solidos.

Tabela 12 — Equipamentos e parametros de capacidade.

Equipamento Parametro de capacidade (A)
Bomba Poténcia (KWh)
Trocador de calor Avrea de troca térmica (m2)

Fermentador Volume (m3)
Centrifuga Vazdo de sélidos (ton/h)
Evaporador Area de troca térmica (m2)

Vaso vertical/horizontal Diametro e Altura (m)
Coluna de destilagdo Diametro e Altura (m)

O dimensionamento dos equipamentos foi realizado utilizando o Aspen Process
Economic Analyzer (APEA), com excecdo do sistema de evaporadores, para 0S quais 0
procedimento de calculo foi descrito anteriormente, e do biorreator. O célculo do volume do
biorreator foi realizado com base na taxa de diluicdo determinada na modelagem cinética,
considerando um volume de trabalho de 0,8 (HALL, 2018). A relacdo entre volume do

fermentador e a taxa de diluicdo é dada pela Equacéo 41.

(5)

0,8

(41)

VF =

Onde Vg € o volume do fermentador (m3); F, é a vazdo volumétrica de alimentacdo do
fermentador (m3/h); e D é a taxa de diluicio (h™). O volume do fermentador de indculo foi

considerado como 10% do volume do fermentador principal.
4.3.2 Célculo do CAPEX e OPEX

O custo de capital (CAPEX) € calculado de acordo com a Equagdo 42, onde Cgy; € 0

custo do modulo do equipamento, ja incluindo os fatores de correcdo de pressdo e de material.
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O custo de capital foi corrigido por um fator de internacionaliza¢do, uma vez que a metodologia
utilizada foi proposta considerando a construcao da planta nos Estados Unidos. Assumindo que
a instalacdo da planta serd& no Brasil, o valor do CAPEX foi multiplicado por 1,14
(SUMIKAWA; MEDEIROS DE LIMA, 2021; TOWLER; SINNOTT, 2022). O custo de
aquisicdo da terra onde a planta sera construida foi considerado como 5% do investimento total
em equipamentos (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002).

n n
CAPEX = 1,18 Z Cgmi+ 0,5 Z Clmi (42)

i=1 i=1

A despesa operacional (OPEX) é calculada através da Equacao 43, onde, Cqy, € 0 custo
de mao de obra; Cyt € 0 custo das utilidades; Cgy € 0 custo das matérias-primas; e Cyyt € 0
custo de tratamento de residuos. Vale ressaltar que na Equacdo 43 estdo incluidos os demais
custos operacionais (patentes, manutencdo, laboratdrio, administracéo etc.), porém em funcéo
destes quatro custos principais, como descrito no Apéndice D. Para o célculo do OPEX foi

considerado que a planta ira operar 8000 h por ano.
OPEX = 0,28.CAPEX + 2,73.Cop + 1,23. (Cyr + Cwr + Crym) (43)

As informacg6es sobre o consumo das utilidades foram obtidas a partir dos resultados
das simulacdes, enquanto os custos associados as utilidades foram obtidos a partir dos calculos
utilizando a planilha CAPCOST v. 2017, considerando os custos atuais da energia elétrica e
do gas natural iguais a 2,36 US$/GJ) e 14,22 US$/GJ, respectivamente (ANNE, 2022;
TRADING ECONOMICS, 2023). Na Tabela 13, estdo listadas as utilidades consideradas e seus

respectivos custos por unidade de energia.

Tabela 13 — Informaces sobre as utilidades do processo.

Utilidade Temperatura (°C)  Pressdo (barg) Custo (US$/GJ)
Vapor de baixa presséo 160 5 3,27
Vapor de média pressdo 184 10 3,60
Agua de resfriamento 30 1 0,31
Agua gelada 15 1 3,65

Eletricidade - - 14,22
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Na Tabela 14, estdo disponiveis 0s pre¢cos comerciais utilizados para calcular o custo
com matérias-primas (Cgrym). A quantidade requerida de outras fontes de carbono foi calculada
utilizando a relacdo estequiométrica apresentada anteriormente na Equacéo 35. Segundo Vieira
(2014), essas fontes adicionais de carbono sdo provenientes do extrato de levedura, peptona e
do extrato de carne. A vazao massica dos compostos foi calculada com base na propor¢éo do
meio de cultura utilizado no estudo experimental, o qual consistiu em 10:8:4 g/L de peptona,
extrato de carne e extrato de levedura. Dado o alto custo do extrato de carne (100 US$/kg), o
mesmo foi substituido por licor de milho em uma proporcdo de 3:1 (DE LA TORRE; LADERO;
SANTOS, 2018). A comprovacdo da eficacia desta substituicao foi relatada anteriormente no
estudo de Ju et al. (2020).

Tabela 14 — Valores de mercado considerados para as matérias-primas.

Composto Preco (US$/kg) Referéncia
Glicose 0,70 Cardoso et al. (2020)
Glicerol 0,60 Raman, Tan e Buthiyappan (2019)
Peptona 6,10 Cardoso et al. (2020)
Extrato de levedura 1,70 De La Torre, Ladero e Santos (2018)
Licor de milho 0,20 De La Torre, Ladero e Santos (2018)

O custo dos sais presentes no meio de cultura foi excluido da anélise, visto que eles
representam uma fracdo menor da composi¢do do meio de cultura, aproximadamente 30% em
termos de massa. Além disso, € plausivel a hipdtese de que boa parte desses sais seriam
recuperados e reutilizados no biorreator dentro de um contexto industrial.

O custo de mao de obra foi calculado considerando um salario mensal para os
operadores de R$ 6.734,00 (US$ 1.353,11) (GLASSDOOR, 2023) . O numero de operadores
por turno foi estimado utilizando a Equacdo 44, onde Ngp € 0 niUmero de operadores por turno;
P é numero de equipamentos onde ha processamento de solidos; e Nyp € 0 nimero total de

equipamentos da unidade.

Nop = (6,29 + 31,7 P2 + 0,23 Nyp)%® (44)

Para a avaliacdo dos custos relacionados ao tratamento de residuos, foram estabelecidas
as seguintes taxas: US$ 1,5 por tonelada para o tratamento da &gua residual e US$ 50 por
tonelada para o tratamento de residuos solidos (TOWLER; SINNOTT, 2022). Os residuos
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solidos em questdo consistem, principalmente, da biomassa originada durante o processo de

cofermentagéo.

4.3.3 Fluxo de caixa

Uma vez que os custos de capital e operacionais sdo estabelecidos, é possivel calcular
o fluxo de caixa do projeto (Equacéo 45), levando em consideracgéo as receitas de vendas dos
produtos (RP). Para esse célculo, considerou-se uma taxa de imposto anual de 34% (t;) e uma
taxa minima de atratividade de 10% (i). A depreciacdo dos equipamentos (DE) foi considerada

como linear, no horizonte de 10 anos. Foi considerado que planta ird operar por 15 anos.

t=n
Fluxo de Caixa = Z(RP — OPEX),. (1 — tg) + DE. t; (45)
t=0

Para o célculo das receitas de vendas, foi considerada a venda tanto do 1,3-PDO quanto
do acido latico, o qual é outro produto com valor de mercado consideravel e com demanda
crescente no mercado. Os valores de referéncia adotados neste contexto foram de 1,5 US$/kg
para o &cido latico e de 1,65 US$/kg para o 1,3-PDO, conforme pesquisa de mercado realizada
no estudo de Liang et al. (2023).

4.4 ANALISE TECNICA, ECONOMICA E AMBIENTAL

Nesta etapa, foram empregadas meétricas comumente utilizadas em estudos de
viabilidade de processos, a fim de avaliar 0s quesitos técnicos, econdmicos e ambientais do
projeto conceitual do processo proposto. Adicionalmente, a rota proposta foi comparada com o
processo proposto por Molel, Phillips e Smith (2015), o qual emprega a bactéria K. pneumoniae
para conversdo de glicerol em 1,3-PDO.

4.4.1 Meétricas técnicas

Nesta avaliagdo, foram contabilizados os consumos de substratos e nutrientes por
quilograma de 1,3-PDO, assim como foram aplicadas duas meétricas técnicas propostas

anteriormente por Aradjo et al. (2015). As métricas adotadas sdo as seguintes:

1. Intensidade de energia térmica (IET) — Equacdo 46: Representa a relacdo entre a

quantidade de energia téermica (E) utilizada e a quantidade de produtos produzidos.
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Essa métrica avalia a eficiéncia no uso de energia térmica, onde um valor menor

indica uma maior eficiéncia energética.

E
[ET = —L

46
Mprog, ( )
2. Intensidade de energia elétrica (IEE) — Equacdo 47: Representa a relacéo entre a
quantidade de energia elétrica (Eg) utilizada e a quantidade de produtos produzidos.
Essa métrica mede a eficiéncia no uso de energia elétrica, onde um valor menor

indica uma maior eficiéncia energética.

E
IEE = —=

47
Mproq. (47)

4.4.2 Métricas ambientais

A analise ambiental do processo foi realizada de forma simplificada, aplicando duas
métricas: a Intensidade de carbono (ICA) e a Intensidade de agua (1A) (ARAUJO et al., 2015).
A intensidade de carbono (ICA) (Eg. 48) é definida como a relacdo entre as emissdes diretas e

indiretas de dioxido de carbono (CO:) geradas durante 0 processo (mco,) € a massa de produto

resultante. Essa métrica fornece uma medida quantitativa do impacto ambiental em termos de
emissdes de CO2 em relacdo a producéo efetiva.

Mco,

ICA = (48)

Mprod,

Vale ressaltar que foram contabilizadas tanto as emissdes diretas de CO. quanto as
indiretas. As emissdes diretas estdo relacionadas a geracdo de CO, no processo de
cofermentacdo. As emissdes indiretas incluem aquelas relacionadas a geracdo de dioxido de
carbono na producéo de utilidades, como a combustdo de gas natural para a geracao de vapor,
por exemplo. Para contabilizar essas emissdes, foram utilizados os fatores apresentados na
Tabela 15.

Tabela 15 — Fatores de emissdes CO, na geracdo de vapor e eletricidade.

Utilidade (kg CO,/GJ) Referéncia

Vapor 57,4 Caudle et al. (2023)
Eletricidade 11,83 MCTI (2022)
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A intensidade de agua (1A) (Equacdo 49) consiste na quantidade de agua utilizada no

processo (mygy,) € @ massa de produto resultante. Essa métrica permite avaliar a eficiéncia do

uso de recursos hidricos e quantificar o impacto ambiental associado ao consumo de agua.

m/
A = —28ud (49)
Mproq.

4.4.3 Métricas econdmicas

A partir do fluxo de caixa, é possivel calcular o valor presente liquido (VPL) um
indicador econémico relevante. Se o valor do VPL for positivo, indica que o projeto é
economicamente viavel. O calculo é feito de acordo com a Equacéo 50, onde i é a taxa minima

de atratividade; t € o nimero de periodos (em anos); e I, € o investimento inicial.

Fluxo de Caixa
VPL = Z ape (50)

4.4.3.1 Andlise de sensibilidade

Foram conduzidas andlises de sensibilidade, com variacbes nos precos tanto das
matérias-primas quanto dos produtos, visando avaliar seu impacto sobre o VPL estimado e, por
conseguinte, sobre a viabilidade do processo. Adicionalmente, examinou-se a influéncia dos
investimentos de capital (CAPEX) e dos gastos operacionais (OPEX) no VPL, procedendo a

alteracdes nos custos estimados na ordem de = 20%.



65

5 RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 MODELAGEM DA COFERMENTACAO EM BATELADA

Neste topico, sdo apresentados os resultados obtidos na modelagem cinética do processo
de cofermentacdo em regime de batelada. Os resultados abrangem as simulagdes dos trés

modelos avaliados, além das analises das regressdes realizadas.

5.1.1 Modelo A

O Modelo A incorpora a equacdo de Monod (1949) para descrever o crescimento do
micro-organismo em relacdo a concentracdo de substrato, uma equacdo hiperbolica empirica
para representar a taxa de producdo de 1,3-PDO (RODRIGUEZ et al.,2017), e a equacéo de
Luedeking e Piret (1959) para descrever a taxa de formacdo dos demais metabdlitos. As

simulacgdes desse modelo para as trés condi¢des de operacdo estdo ilustradas nas Figuras 7 e 8.
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Figura 7 — Simulacdo do Modelo A para os experimentos Bl e B2.
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Figura 8 — Simulacdo do Modelo A para o experimento B3.

A analise das simulagdes utilizando o Modelo A revelou um bom ajuste aos dados
experimentais, gerando curvas caracteristicas do crescimento do micro-organismo, consumo de
substrato e producdo de metabdlitos. No entanto, é possivel notar desvios nas predi¢fes de
biomassa para 0 experimento B3, demonstrando que a reducdo da temperatura promoveu
alteracdes na cinética de crescimento da bactéria, o que impactou no ajuste pela equacao de
Monod.

5.1.2 Modelo B

O Modelo B é composto pela equacdo logistica para descrever o crescimento do micro-
organismo, uma equacdo hiperbdlica empirica para representar a taxa de producéo de 1,3-PDO
(RODRIGUEZ et al.,2017), e a equacdo de Luedeking e Piret (1949) para descrever a taxa
formacdo dos demais metabdlitos. As simula¢es do Modelo B para os trés experimentos estao
representadas na Figuras 9. Vale ressaltar que, para esse modelo, a estimacdo inicial dos
parametros impactou significativamente o ajuste aos dados experimentais.

De modo geral, as simula¢Ges do Modelo B indicaram que as regressdes também foram
satisfatorias. Entretanto, analisando os valores numeéricos das concentracfes simuladas,
percebe-se que apos o consumo total de glicose, 0 modelo prediz concentragdes negativas o que
coloca em prova o sentido fisico do modelo, ou seja, a sua capacidade de representar um
fendmeno real. O modelo logistico ndo leva em consideracdo a concentracdo do substrato
limitante para o célculo da de taxa de crescimento especifica. Essa simplificacdo pode gerar

problemas a medida que a concentragdo do substrato se aproxima do seu limite durante as fases
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finais da fermentacdo, momento em que 0 modelo pode erroneamente prever crescimento

exponencial, mesmo com a disponibilidade de recursos diminuindo.
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Figura 9 — Simulagéo do Modelo B para os experimentos B1, B2 e B3.
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5.1.3 Modelo C

O Modelo C foi baseado nas equagdes cinéticas apresentadas em estudos anteriores que
empregaram a bactéria L. reuteri, tanto para a cofermentacgéo de glicerol e glicose realizado por
Tobajas et al. (2009) quanto para o processo de fermentacdo em duas etapas conduzido por
Tobajas et al. (2007). Algumas simplificacdes foram necessarias, uma vez que nao foi possivel
quantificar a concentragéo da reuterina no estudo experimental do qual os dados foram obtidos.
Os resultados da simulagdo do Modelo C sdo apresentados nas Figuras 10 e 11. Assim como

foi observado no Modelo B, a estimacao dos parametros iniciais impactou substancialmente os

resultados.
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Figura 10 — Simulacdo do Modelo C para os experimentos B1 e B2.
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Com base nas simulacgdes, € possivel concluir que o Modelo C, mesmo possuindo 2

parametros a menos que os modelos A e B, conseguiu ajustar-se relativamente bem aos dados.

Demonstrando que uma versdo simplificada da equacéo de Monod, juntamente com a equagéo

de Luedeking-Piret, pode ser usada para modelar o crescimento de L. reuteri e a producdo de

seus metabdlitos, mesmo durante um processo de cofermentacao. Esses resultados confirmam

a abordagem proposta por Tobajas et al. (2009) .

5.1.4 Andlise dos residuos

A Tabela 16 apresenta os valores do coeficiente de determinacéo (R?) e da raiz do desvio

médio quadratico (RMSE) para todas as regressdes.

Tabela 16 — Analise dos residuos e Teste F de Fisher para os modelos avaliados.

Experimento Modelo R2 RMSE Fealc. Frab.
A 0,9964 0,3704 5994,62 1,98

Bl B 0,9959 0,3938 5282,99 1,98

C 0,9937 0,4842 5888,28 2,10

A 0,9971 0,3166 8506,40 1,98

B2 B 0,9963 0,3544 6792,89 1,98

C 0,9929 0,4881 6020,27 2,10

A 0,9988 0,2166 5282,99 2,01

B3 B 0,9981 0,2655 6792,89 2,01

C 0,9969 0,3392 7934,66 2,13
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Os trés modelos exibiram valores elevados de coeficiente de determinacdo (R? > 0,99)
e baixos valores de raiz do desvio médio quadratico (RMSE < 0,5), comprovando que 0s
modelos se ajustaram relativamente bem aos dados experimentais. E possivel constatar que
todas as regressdes se mostraram estatisticamente significantes de acordo com o Teste F de
Fisher (Fcac. > Fran.). Na andlise residual, o Modelo A demonstrou um resultado ligeiramente

melhor em comparagdo com as outras duas outras abordagens.

5.1.5 Parametros e intervalos de confianga

A Tabela 17 apresenta os valores da taxa maxima de crescimento especifico (Umsx)
obtidos por meio dos modelos Monod e Logistico para os trés experimentos. Os resultados
obtidos sdo consistentes com os valores estimados no estudo em que os dados experimentais
foram coletados. Vale ressaltar que no estudo mencionado, 0 pardmetro psx foi estimado

através de regressao linear utilizando o software GraphPad Prism 5.

Tabela 17 — Comparacdo da velocidade maxima de crescimento especifico para as diferentes

condigdes.
h—l
Referéncia My max (h™)
B1 B2 B3
Vieira et al. (2014) 0,99 0.86 0,48

Este trabalho utilizando o modelo de Monod 0,90 +0,17 0,89+0,17 0,52+0,22
Este trabalho utilizando 0 modelo Logistico 1,21 +0,28 0,89+0,11 0,61+0,22

Além disso, os valores estimados neste trabalho estdo de acordo com outros estudos
encontrados na literatura. No estudo de El-Ziney et al. (1998) foi estimado o valor de 0,72 h'
para processo de cofermentacdo de glicose e glicerol pela L. reuteri 12002 a 37°C e pH 5,5. Em
outro trabalho, Nguyen et al. (2021) estimaram o valor de 0,99 h™! para o crescimento de L.
reuteri DSM 17938 em meio MRS contendo glicose a 37°C e pH 6,0.

Conforme esperado, a diminuigdo da temperatura de 37 para 30°C resultou em uma
reducdo na taxa maxima de crescimento especifico. Essa diminuicdo pode ser atribuida a
reducdo da atividade metabolica das células, uma vez que a diminui¢do da temperatura retarda
0s processos celulares. Por outro lado, a variacdo do pH de 5,5 para 6,2 ndo teve um efeito
significativo no crescimento da bactéria. Esses resultados estdo de acordo com o estudo
conduzido por Tobajas et al. (2007), no qual foi investigado o processo de fermentacdo de

glicerol e glicose em duas etapas utilizando a bactéria L. reuteri. Nos experimentos realizados
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com meio MRS e glicose, observou-se uma reducdo de 60% na constante cinética de taxa de
crescimento do micro-organismo (g/L.h) ao diminuir a temperatura de 37 para 31°C, enquanto
a variacdo do pH de 5 para 6,5 ndo teve um impacto significativo no crescimento da bactéria.
Os parametros estimados e seus respectivos intervalos de confianga (IC) séo
apresentados na Tabela 18. A equacdo de Monod, presente no Modelo A, é geralmente
reconhecida por apresentar grandes intervalos de confianga na estimacéo de parametros (LIU;
ZACHARA, 2001). Neste trabalho, a constante de meia saturagdo (K,) desmontou largas faixas

de confianca, provavelmente devido a sua alta correlagdo linear com py max € Yy/s.

Tabela 18 — Pardmetros cinéticos estimados e seus respectivos intervalos de confianga (IC).

Bl B2 B3
Modelo Parametro
Valor IC Valor IC Valor IC
K 3,155  +1,588 4,861  £1,984 4,433 14,429
Hx max 0,900 0,166 0,894  £0,165 0,517 0,217
Yx/s 0,149 0,011 0,142  +0,008 0,129  £0,020
A Yy/g 0,674  £0,035 0,583  £0,036 0,714  £0,025
Kppo 2,872  +0,501 1,233  +0,158 0,204  +0,373
ay, 5278  +0,188 5560  +0,195 6,273  +0,164
oy 1,300 0,167 1,020 0,172 1,810 0,145
ag 0,763  +0,166 0,906  £0,172 0,672  £0,144
K'ppo 2,496  +1,987 0,830  £0,787 3,561  +1,841
X max 2,962  +0,197 2,857  +0,158 2,217 +0,257
My max 1,206  +0,276 0,886  +0,108 0,611 0,221
Yy/s 0,148  +0,004 0,137  £0,004 0,114 0,003
Yx/g 0,675  +0,039 0,595  £0,042 0,729 0,031
B Kppo 2,411  +0,639 1,661  +0,361 2,926  +0,724
ay, 5165 +0,178 5778  £0,204 7,061 0,208
ap 1,233  +0,176 1,057  +0,199 2,032 0,201
ag 0,827  +0,132 0,936  £0,199 0,755 10,201
K'ppo 2,819 +2,561 3,084  £2,098 4,678  £2,926
Ky 0,087  +0,008 0,079  £0,008 0,043  +0,003
Yy/s 0,163  +0,024 0,162  +0,028 0,138  +0,023
Ye/s 2,820 0,517 4,921 +1,477 3,435 0,657
C a 4,958  +0,677 5070  +0,292 1,744 40,360
oy 1,229 0,274 0,928  +0,282 0,648 10,245
ag 0,710  +0,231 0,825  +0,906 6,048  +1,011

Kp 0,248  +0,045 0,144  +0,029 0,217  +0,041
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O parémetro K'ppg, 0 qual faz parte da equacdo hiperbdlica de taxa de consumo de
glicerol utilizada nos Modelos A e B, também apresentou largas grandes intervalos de
confianca, mesmo reparametrizando a equagdo. Entretanto, os intervalos de confian¢a ndo
englobam o numero zero, o que descarta a hipotese nula e permite constatar que o parametro é
estatisticamente significante para os modelos.

Ainda ndo ha na literatura um modelo que relacione a maxima taxa especifica de
crescimento da L. reuteri com a temperatura da fermentacdo. No entanto, essa questdo pode ser
abordada em estudos futuros, nos quais novos dados cinéticos sejam coletados em diferentes
faixas de temperatura. De acordo com Viladsen, Nielsen e Liden (2011), o pardmetro py max
pode ser relacionado com a temperatura (T) de acordo com a Equagdo 51, onde E, € a energia
de ativacéo do processo de crescimento, R € a constante universal dos gases e A é uma constante

do modelo.

E

Mx max = Aexp <_ R_:?) (52)

5.2 MODELAGEM CINETICA DA COFERMENTACAO CONTINUA

Neste topico, sdo apresentados os resultados obtidos na modelagem cinética do processo
de cofermentacdo em regime continuo. Esta secdo engloba a simula¢do do modelo, bem como

a analise dos residuos e dos parametros obtidos.

5.2.1 Simulagdo

Para validar a consisténcia fisica do modelo, foram realizadas simula¢Ges das
concentracfes em estado estacionario dos componentes do sistema variando a taxa de diluicdo
de 0,4 a 1 h'' e mantendo as concentragdes de alimentagdo em 15 g/L para glicerol e 20 g/L
para glicose, correspondendo a faixa com maior disponibilidade de dados experimentais. Os
resultados das simulacgdes das concentracdes de biomassa e glicose podem ser observados na
Figura 12, enquanto as concentracdes de glicerol, 1,3-PDO e lactato estdo representadas na
Figura 13.

Os resultados indicam que as respostas do modelo geraram curvas caracteristicas de um
quimiostato, consistentes com observacdes experimentais nessas condi¢cdes. O modelo prevé
uma taxa maxima de diluicdo (Dmax) de 1,1 h, para evitar a lavagem (“washout”), e uma taxa

de diluicdo 6tima de 0,83 h'* para maximizar a produtividade da biomassa.
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Figura 12 — Simulacéo das concentragdes de biomassa e glicose em estado estacionario para taxas de

diluicdo de 0,4 a 1 (h?) e concentracéo de alimentagéo de glicose de 20g/L. As linhas continuas
representam as predi¢cdes do modelo, enquanto os simbolos (o, o) representam os dados

experimentais.
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Figura 13 — Simulacdo das concentracdes de lactato, 1,3-PDO e glicerol em estado estacionario para
taxas de diluicdo de 0,4 a 1 (h?) e concentracOes de alimentagéo de glicose e glicerol de 20 e 15 g/L,
respectivamente. As linhas continuas representam as predi¢des do modelo, enquanto os simbolos (9,

o, A) representam os dados experimentais.

Na Figura 13, é possivel perceber que as repostas do modelo para o lactato apresentaram

um certo desvio em relacdo aos dados experimentais. Uma possivel explicacdo para essa

diferenca seria que, no experimento C2 (D=0,5 h't), a bactéria consumiu quantidades menores
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de outras fontes de carbono além da glicose, em compara¢do com 0s demais experimentos.
Consequentemente, essa reducdo no uso de fontes alternativas de carbono resultou em um
rendimento menor de lactato por unidade de glicose consumida em relacdo aos outros
experimentos, e 0 modelo ndo foi capaz de predizer essa alteracdo no metabolismo. Vale a pena
destacar que mudancas metabdlicas semelhantes, influenciadas pela taxa de dilui¢do, foram
observadas em outras cepas bacterianas. Por exemplo, no estudo de Zeng (1996) onde foi
analisado o cultivo continuo de C. butyricum DSM 5431, a taxa de diluicdo afetou a proporcao

de producéo de acetato e butirato.

5.2.2 Andlise dos residuos

A Figura 14 apresenta a comparacao entre os dados experimentais e as respostas do
modelo por meio de um grafico de paridade. Os resultados demonstram um ajuste satisfatorio
aos dados experimentais para taxas de diluicio variando de 0,2 a 0,9 h', assim como para
concentracdes de alimentacdo de glicerol e glicose entre 15 e 24 g/L e 20 e 22,6 g/L,
respectivamente. O coeficiente global de determinacédo (R?) calculado foi de 0,97.
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Figura 14 — Gréfico de paridade para 0 modelo proposto para o quimiostato (variaveis normalizadas).

Na Tabela 19 sdo apresentados os valores do RMSE e SSR (soma dos desvios
guadraticos) para cada componente do modelo. Os resultados evidenciam que 0s ajustes mais
precisos foram observados para a biomassa, 1,3-PDO e glicose. Embora o modelo tenha

apresentado um ajuste satisfatério para os dados experimentais nas condi¢cdes mencionadas, é
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essencial destacar que existem algumas lacunas na modelagem que merecem atengdo em

trabalhos futuros.

Tabela 19 — Analise residual para 0 modelo proposto para o quimiostato.

Componente do modelo SSR® RMSE
Biomassa 0,0203 0,0346
Glicose 0,9422 0,2354

Glicerol 2,8982 0,4129

Lactato 10,7244 0,7943
1,3-PDO 0,4733 0,1669

(a) Soma dos desvios quadraticos: (Yexp — Yealc.)?

E importante ressaltar que 0 modelo de Monod ¢ frequentemente utilizado para modelar
0 consumo de um Unico substrato limitante. No entanto, sua aplicabilidade se restringe em
processos de cofermentagdo, nos quais um substrato limitante e um cosubstrato que age como
aceptor de elétrons estdo presentes. Nessas situacdes, 0 mecanismo de consumo de substratos
torna-se mais complexo e inter-relacionado. No entanto, ndo foi encontrado na literatura
nenhum modelo de crescimento especifico ou de consumo de substratos que considere um
processo de cofermentacédo sob essas condigdes, onde ambos os tipos de substratos, limitante e

ndo limitante, estdo presentes.

5.2.3 Parametros e intervalos de confianca

Os parametros cinéticos estimados para 0 modelo proposto para o quimiostato sdo
apresentados na Tabela 20. Os parametros i max € Ks estdo em concordancia com os valores
obtidos para o cultivo em batelada, considerando os intervalos de confianca.

Assim como foi verificado nas regressdes anteriores, em batelada, a constante de meia-
saturacdo (K) apresentou largos intervalos de confianca. Ao comparar 0s parametros cinéticos
associados aos metabdlitos, torna-se evidente que a producdo de lactato estd mais
correlacionada com o crescimento do micro-organismo do que a producdo do 1,3-PDO. Isso
era esperado, uma vez que o glicerol ndo pode ser usado como Unica fonte de carbono para o
crescimento da L. reuteri (TOBAJAS et al., 2009).
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Tabela 20 — Parametros estimados para 0 modelo da cofermentagdo continua.

Modelo para cofermentacéo continua

Parametro
Valor IC

K 2,631 +1,968

Hyx max 1,327 10,270
Yy/s 0,195 0,025

kq 0,073 10,043
Yg/PDO 4,064 3,114
ay, 2,279 10,413
Appo 1,560 10,920
Brpo 0,730 10,378

5.3 SIMULACAO DO PROCESSO

Neste topico, sdo apresentados os resultados da simulacdo do processo. Inicialmente,
sdo fornecidos os resultados das anélises individuais de cada etapa do processo. Em seguida, é

exibido o fluxograma completo, destacando a integracéo de todas as etapas.

5.3.1 Biorreator

O dimensionamento do reator foi realizado analisando o efeito da taxa de diluicdo na
concentracdo e na produtividade de 1,3-PDO . A Figura 15 ilustra a simulacdo dessas variaveis

em taxas de diluicdo de 0,25 a 0,9 h, utilizando o modelo proposto para cofermentagdo

continua.
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Figura 15 — Efeito da taxa de diluigdo na produtividade e concentracdo de 1,3-PDO. Os simbolos (o,
A) representam os dados experimentais e as linhas continuas as respostas do modelo.



77

Observa-se que 0 aumento da taxa de diluicdo de 0,25 para 0,5 h™! resultou em um
incremento de cerca de 32% na produtividade. No entanto, taxas de dilui¢do superiores a 0,5
h! ndo tiveram um impacto significativo na produtividade de 1,3 PDO. Esses resultados esto
de acordo com o que foi observado no estudo de Vieira (2014). Além disso, nota-se que 0
aumento da taxa de diluicdo acarreta uma reducgédo na concentra¢do de 1,3-PDO no meio. Isso
ocorre porque um aumento na taxa de diluicdo implica em menores tempos de residéncia e,
consequentemente, em uma menor conversdo de glicerol. Portanto, a taxa de diluicdo a ser

adotada para o dimensionamento do reator é de 0,5 h™.

5.3.2 Evaporacao

A influéncia do nimero de estagios de evaporacdo nos parametros do processo esta
apresentada na Tabela 21. Observa-se que a rotina de programacédo implementada no simulador
obteve sucesso em todos os casos simulados, resultando em estagios com areas de troca térmica
equivalentes. Independentemente da configuragdo, a &rea de troca térmica individual

permanece praticamente constante, o que estd de acordo com o estudo de Luyben (2018).

Tabela 21 — Efeito do nimero de estagios de evaporadores nos parametros do processo.

NuUmero de estagios 2 3 4 5 6 7

Variaveis de processo
Vazdo de Vapor (kg/h) 33990,12 23754,84 18675,32 15531,00 13521,32 12099,93
Consumo de energia (GJ/h) 73,87 51,63 40,59 33,75 29,39 26,30

Area por estagio (m?) 417,0 418,6 4195 420,0 420,3 420,5
Area do condensador (m2) 1495,0 1016,8 765,2 644,3 551,8 486,6
T1 (°C) 99,00 111,45 117,60 121,40 123,81 125,52

T, (°C) 60,00 87,06 100,37 108,39 113,62 117,32

T3 (°C) - 60,00 81,01 93,65 102,00 107,92

T4 (°C) - - 60,00 77,40 89,06 97,38

Ts (°C) - - - 60,00 74,97 85,76

T6 (°C) - - - - 60,00 73,23

T:(°C) - - - - - 60,00

1,3-PDO evaporado (kg/h) 52,33 41,23 35,98 32,87 30,82 29,43

Com o aumento do numero de estdgios, percebe-se uma diminui¢do da vazdo de
1,3-PDO evaporado juntamente com a &gua, entretanto uma redugdo mais significativa é

observada ao passar de 2 para 3 estagios. A evaporacéo do 1,3-PDO nesta etapa ndo é adequada
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uma vez que nem toda a dgua evaporada seré reciclada, devendo uma parte ser encaminhada
para um sistema de tratamento de efluentes. A Figura 16 ilustra o impacto do nimero de
estagios de evaporacgdo nas despesas de capital (CAPEX) e operacionais (OPEX), enquanto a

Figura 17 mostra a relacdo entre o TAC e 0 numero de estagios de evaporagao.
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Figura 16 — Efeito do nimero de estagios de evaporacdo no CAPEX e OPEX.
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Figura 17 — Efeito do nimero de estagios de evaporacao no custo total anualizado.

Ao analisar a Figura 16, é possivel perceber que o CAPEX aumenta linearmente com
0 numero de estagios, enquanto o OPEX apresenta uma reducdo significativa ao passar de 2
para 3 estagios e, posteriormente, diminui em um ritmo mais gradual com estagios adicionais
Conforme ilustrado na Figura 17, identifica-se que a condicéo otima , caracterizada pelo menor

TAC, é obtida com o sistema que utiliza trés evaporadores.



79

5.3.3 Destilacao

A primeira coluna de destilacéo recebe o caldo concentrado do sistema de evaporagéo,
tendo como objetivo a separacdo da agua residual. A Tabela 22 apresenta as especificacdes e

0s principais resultados obtidos na simulacéo da coluna, utilizando o modelo RadFrac.

Tabela 22 — EspecificacGes e resultados da simulacéo da coluna 1.

Especificacfes da Coluna 1

Estagios tedricos 6
Estagio de alimentagdo 2
Razao de refluxo 0,014
Pressdo de operacéo (bar) 0,1

Resultados da simulagéo

Carga térmica do refervedor (MJ/hr) 4500,71
Temperatura da corrente de topo (°C) 45,86
Temperatura da corrente de fundo (°C) 153,83

(*) Sendo que o primeiro estagio é composto pelo condensador e o Gltimo pelo refervedor.

A Figura 18 exibe o perfil de composi¢fes massicas da fase liquida da coluna 1 ao longo
dos estagios, demonstrando que seis estagios tedricos sdo suficientes para separar totalmente a
agua residual. Para esta coluna, a pressdo de operacdo foi fixada em 0,1 bar para garantir que a

temperatura esteja em conformidade com as restri¢des estabelecidas
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Figura 18 — Perfil de composicdes da fase liquida para a coluna 1.



80

A segunda coluna tem como objetivo purificar o acido latico e o 1,3-PDO. A grande
dificuldade desta separacdo é relacionada a proximidade dos pontos de ebulicdo entre os
compostos 1,3-PDO e acido latico. Antes da simulacao da coluna foi analisado o diagrama de
ELV entre os componentes, com objetivo de encontrar a pressdo adequada para a separacao. A
Figura 19 ilustra os diagramas de equilibrio liquido-vapor para o sistema binario 1,3-PDO e

acido latico em pressdes de 1 e 0,01 bar, respectivamente
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Figura 19 — Diagramas TXY para o sistema binario 1,3-PDO e acido latico em pressdes de 1 bar (A) e
0,01 bar (B).

A Tabela 23 apresenta as especificacdes e os principais resultados obtidos na simulacao
da coluna 2. O consumo de energia nessa coluna € cerca de trés vezes maior que da coluna 1,

devido a uma maior razdo de refluxo necessaria para atingir a separacdo desejada.

Tabela 23 — EspecificacOes e resultados da simulacgdo da coluna 2.

Especificagdes da Coluna 2

Estagios tedricos 35
Estagio de alimentacéo 18
Estagio da retirada lateral 30
Razdo de refluxo 26
Pressdo de operagéo (bar) 0,01

Resultados da simulagdo

Carga térmica do refervedor (MJ/hr) 14062,30

Pureza do &cido latico % (base massica) 99,1
Pureza do 1,3-PDO % (base massica) 99,9




81

A Figura 20 exibe o perfil de composi¢des massicas da fase liquida da coluna 2 ao longo
dos estagios. Foram necessarios 35 estagios tedricos, alguns dos quais menos eficientes, para
alcancar a pureza estabelecida. A Figura 21 apresenta o efeito da razdo de refluxo (RR) da
coluna 2 sobre a pureza do acido latico e do 1,3-PDO. A pureza de 99% (RR=26) foi
estabelecida para o &cido latico, sendo que os contaminantes deste produto séo glicerol e glicose
obtidos no fundo da coluna.
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Figura 20 — Perfil de composices da fase liquida para a coluna 2.
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Figura 21 — Efeito da raz&o de refluxo na pureza do 1,3-PDO e do &cido latico.

Pela analise da Figura 21, é possivel perceber que o impacto da variacdo da razdo de

refluxo diminui a medida que a pureza do &cido latico aumenta. A busca por pequenos
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incrementos na pureza, além do patamar de 99%, requer um significativo aumento na razéo de
refluxo. No entanto, tal aumento ndo ¢é justificavel, dada a consequente eleva¢do no consumo
de energia e a necessidade de uma coluna de maior didmetro. Em relacdo ao 1,3-PDO, a pureza
obtida foi de 99,9% e os contaminantes organicos presentes no produto representam 242 ppm,
0 que esta de acordo com o que foi estabelecido anteriormente.

Vale ressaltar que estes resultados foram obtidos na anélise das colunas sem considerar
os reciclos. Portanto, na fase subsequente, que compreende a integracdo de todas as etapas,
pode ser necessario realizar ajustes nas especificagdes, como nas razdes de refluxo, a fim de

alcangar as purezas estabelecidas.

5.3.4 Fluxograma simplificado e descri¢cdo do processo

O fluxograma simplificado da etapa de cofermentacdo esta ilustrado na Figura 22.
Inicialmente, os nutrientes e substratos (Correntes 1 e 2) sdo submetidos a um processo de
esterilizacdo no tanque T-100, onde sdo aquecidos a uma temperatura de 121°C durante 30
minutos, a fim de garantir a eliminacdo de micro-organismos indesejados. Vale ressaltar que
estas condicdes sdo estimativas, com base no trabalho de Dunn et al. (2015). Posteriormente, a
mistura resultante é direcionada para o biorreator (F-100), porém antes passa por um trocador

de calor (TC-100) para que a temperatura atinja 37°C, a mesma do processo de cofermentagéo.
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Figura 22 — Fluxograma da simulacdo da unidade de cofermentacéo.

A separagdo da biomassa € realizada por meio de uma centrifuga (C-100), a qual remove

todos 0s compostos sélidos com uma umidade de 50%. A mistura de produtos e substratos ndo
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convertidos (Corrente 11) é entdo aquecida a 85°C e encaminhada para um vaso flash (V-100)
de modo a eliminar o COz residual que nédo foi eliminado no sistema de ventilagdo atmosférica
do biorreator (Corrente 7). Isso € necessario para que ndo haja impacto na condensacao do vapor
na etapa seguinte.

A solucdo aquecida (Corrente 15) é entdo encaminhada para as etapas de separacdo
priméria e purificacdo. Os fluxogramas simplificados destas etapas estdo ilustrados na Figura
23.
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Figura 23 — Fluxogramas das simulac¢@es das unidades de separacdo priméria e purificacao.
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O sistema de separacdo primaria é composto por trés estagios de evaporagdo, onde
ocorre a separagdo da agua, reduzindo sua fracdo massica de 96,7% para 50%. A pressdo de
operacdo no primeiro evaporador (E-200) é de 1,48 bar, no segundo (E-201) é de 0,61 bar e no
ultimo evaporador (E-202) é de 0,16 bar. Vale ressaltar que nesta etapa, o liquido que entra no
primeiro estagio é aquecido por vapor externo e evapora parcialmente, liberando vapor, o qual
é direcionado para o préximo estagio, onde condensa, liberando calor latente que € utilizado
para aquecer o liquido que entra no segundo estagio em pressdo reduzida. Dessa forma, o
processo € repetido nos estagios subsequentes. No fluxograma apresentado na Figura 23, as
linhas vermelhas pontilhadas representam o calor latente que é trocado na condensagédo do
vapor.

De forma a promover economia de agua na diluicdo dos substratos, optou-se por reciclar
cerca de 75% da agua evaporada no processo evaporagdo, a qual é direcionada de volta ao
biorreator, conforme representado na Figura 22 (Corrente 32). A fracdo residual é encaminhada
para um sistema de tratamento de efluentes, conforme delineado na Figura 22 (Corrente 33).
Este descarte € necessario, uma vez que, além da &gua, nota-se a evaporacdo de outros
componentes, como o etanol, acido acético e 3-HPA. O acumulo desses componentes no
biorreator poderia resultar em efeitos inibitorios no crescimento dos micro-organismos, o que,
por sua vez, teria impactos adversos na producéo de 1,3-PDO.

Nesse contexto, é pertinente observar as concentracdes destes compostos na corrente de
alimentacédo do reator: acido acético (6,41 g/L), acido latico (0,18 g/L), etanol (3,58 g/L) e 3-
HPA (1,28 g/L). Convem ressaltar que a purificacdo desses produtos, com excecdo do acido
latico, ndo foi objeto de investigacdo neste estudo. No entanto, merece destaque a
potencialidade da obtencdo de acetato de sddio através da reacdo do &cido acético gerado no
processo com hidréxido de sodio, o que poderia contribuir para a viabilidade econdmica do
processo. Entretanto, cumpre notar que novas analises seriam necessarias, visto que o acetato
de sodio, assim como a maioria dos acetatos, € solivel em agua, 0 que poderia requerer a
implementacédo de fases adicionais de evaporacao.

O 3-HPA é outro produto com grande valor agregado, entretanto existem poucas
informacdes sobre o mercado atual desse produto, o qual é comumente utilizado como agente
antibacteriano.

A solucdo concentrada produzida pelo processo de evaporacdo é direcionada para a
primeira coluna de destilacdo (D-300), na qual a &gua residual e pequenas quantidades de &cido
acetico e 3-HPA sdo separadas da mistura pelo topo. Esta corrente é enviada para o sistema de

tratamento de efluentes como agua residual. E importante ressaltar que a coluna D-300 opera
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sob condicdes de pressdo reduzida, especificamente a 0,1 bar, com o intuito de evitar que a
temperatura exceda 160°C, prevenindo, assim, a degradacéo e a polimerizagao do glicerol.

Na etapa subsequente, o produto de fundo da coluna D-300, que inclui os substratos
ndo convertidos, o 1,3-PDO e o &cido latico, é direcionado para a coluna D-301. 1,3-PDO é
obtido como produto de alta pureza na fracdo superior, atingindo uma pureza de 99,9%
(Corrente 46). O acido latico é separado como produto secundario na fracdo lateral com uma
pureza de 99% (Corrente 45).

O produto de fundo da coluna D-301 é composto pela mistura de glicerol e glicose que
n&o foram convertidos no processo de cofermentagéo, os quais séo reciclados para o biorreator
(Figura 23 — Corrente 48).

As informacdes de temperaturas, pressoes e vazdes massicas das principais correntes do
processo sdo apresentadas na Tabela 24. As especificacGes dos equipamentos e seus respectivos

consumos de energia estédo descritos no Apéndice C.

Tabela 24 — Informag6es das principais correntes do processo.
Corrente 1 2 6 8 16 37 42 45 46

Temperatura (°C) 25 25 37 37 85 60 40 113 102
Pressédo (bar) 1 1 3 1 3 1 3 1 1
Vazao (kg/h) 19823 519 68371 68141 67553 3713 17903 905,2 7155

Agua 17633 - 64677 64852 64585 1859 17540 - -
Glicose 1258 - 1333 79 78 78 - 3,4 -
Glicerol 932 - 1000 72 72 72 - 3,3 -
1,3-PDO - - 32 762 759 716 11 0,7 715,1

Acido Acético - - 446 676 673 79 227 - 0,4
Acido Latico - - 12 916 912 904 2 8978 -
Etanol - - 249 335 332 - 83 - -
CO; - - 12 77 16 - 4 - -
Biomassa - - - 246 - - - - -

OFC - 500 500 - - - - - -
3-HPA - - 89 125 125 6 36 - -
NADH® - 19 19 - - - - - -

(a) Adicionado na simulacdo apenas para que a reacdo ocorra
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5.4 AVALIACAO TECNICA-ECONOMICA E AMBIENTAL

Neste capitulo, sdo apresentados os resultados do estudo de viabilidade técnica,
econdmica e ambiental do processo proposto. No quesito técnico, a rota proposta foi comparada
com o estudo de Molel, Phillips e Smith (2015), onde o processo de producéo de 1,3-PDO por

rota biotecnoldgica foi avaliado.

5.4.1 Descricdo simplificada do processo utilizado na comparacéo

O processo proposto por Molel, Phillips e Smith (2015), utiliza tanto o glicerol bruto
guanto a glicose para a producdo de 1,3-PDO, entretanto a relacdo glicerol e glicose é
substancialmente menor em relacdo a rota analisada neste trabalho.

O processo de fermentacdo € composto por um sistema de biorreatores aerdbicos,
operando em regime de batelada alimentada. A separacdo da biomassa é realizada por micro,
ultra e nanofiltracdo. As operac6es unitarias utilizadas na purificacdo consistem em etapas de
troca idnica, evaporacéo, destilacdo a vacuo e, por fim, uma etapa de hidrogenac&o. E relevante
destacar que os pesquisadores conduziram o projeto utilizando técnicas de simulagdo de
processo usando o software Aspen Plus® V.8. As demais informagdes do processo utilizada

para comparacao sao apresentadas na Tabela 25.

Tabela 25 — Dados do processo utilizado na comparacéo.

Dados do processo Molel, Phillips e Smith (2015) Rota proposta
Bactéria K. pneumoniae L. reuteri
Produtos de interesse 1,3-PDO 13-PDOe acido
latico
Produtividade de 1,3-PDO (g.L.h?) 1,1 4.8
Concentracéo de 1,3-PDO (g.L?) 70 9
Pureza de 1,3-PDO (% massica) 99,95 99,95
Operacdo do biorreator Batelada alimentada Continuo

5.4.2 Meétricas técnicas

A Figura 24 apresenta uma comparagdo entre as métricas técnicas do processo proposto
e as do realizado por Molel, Phillips e Smith (2015). Nota-se que o0 consumo de energia térmica

por quilograma de 1,3-PDO (IET) no processo proposto € aproximadamente cinco vezes maior
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que a rota considerada para comparacao. Essa diferenca pode ser atribuida a maior capacidade
da K. pneumoniae em tolerar meios de cultura mais concentrados, o que, por sua vez, pode
reduzir a quantidade de energia necessaria para a evaporacdo da agua. Cerca de 49,5% da
energia térmica utilizada na rota proposta € proviente da etapa de evaporagdo da agua.

Por outro lado, existem estudos promissores que vislumbram melhorias no processo de
producdo de 1,3-PDO por meio de modificacbes genéticas na bactéria L. reuteri. Por exemplo,
no estudo de Ju et al. (2021), a bactéria L. reuteri foi geneticamente modificada para aumentar
sua resisténcia aos acidos organicos inibidores, permitindo a realizacdo de um processo em
regime de batelada alimentada com concentracdes mais elevadas de glicose e glicerol como
fontes de alimentacdo. Apesar da concentracgéo final de 1,3-PDO alcancada pelos pesquisadores
ter sido de 90 g/L, a produtividade atingida foi de apenas 1,1 g/L.h, representando uma reducéo

de aproximadamente 77% em relacdo ao processo continuo.
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Figura 24 — Comparacdo das métricas técnicas.

Em ambos o0s processos, observa-se que o consumo de energia térmica (IET) é superior
ao de energia elétrica (IEE) por kilograma de 1,3- PDO. No entanto, nota-se que a rota proposta
apresenta um menor consumo de energia elétrica por quilograma de 1,3-PDO em relacdo ao
processo utilizado na comparagdo. Essa diferenca pode ser justificada pelo fato do processo
comparativo empregar o regime de fermentacdo aerobica, o qual demanda energia elétrica para
a compressao do oxigénio.

A Figura 25 mostra uma comparagdo do consumo de matérias-primas por quilograma
de 1,3-PDO produzido nos dois processos em analise. A analise revela que o consumo de
glicose e meio de cultura no processo proposto supera o do processo comparativo. Isto ocorre

pois a L. reuteri ndo pode usar o glicerol como Unica fonte de carbono, o que justifica um maior
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consumo de outros substratos e nutrientes. Esse cendrio representa uma desvantagem
significativa, dado que tais matérias-primas costumam ser mais caras do que o glicerol.

Além disso, vale ressaltar que uma quantidade significativa da glicose utilizada no
processo proposto é convertida em &cido acético e etanol. Esses subprodutos podem ser mais
desafiadores de separar e purificar, introduzindo uma complexidade adicional e aumentando 0s
custos operacionais do processo. No entanto, é importante notar que o consumo de glicerol por
quilograma de 1,3-PDO produzido é menor no processo proposto, 0 que sugere um maior
rendimento na conversao de glicerol em 1,3-PDO.

Para aprimorar o desempenho do processo, algumas sugestfes de melhoria podem ser
consideradas. E fundamental explorar a otimizacdo do meio de cultura, buscando fontes
alternativas para substituir os compostos de maior valor agregado, como a peptona e o extrato
de levedura, por exemplo. Além disso, é pertinente a investigacdo de novas condi¢cbes de
processo que permitam a operagcdo com concentragfes mais elevadas de substratos. Uma opcéo
com grande potencial é a utilizacdo de um biorreator continuo com membrana, pois oferece a
capacidade de remover de forma eficaz os acidos organicos inibidores do sistema. 1sso ndo
apenas permitiria operar com substratos mais concentrados, mas também reduziria
potencialmente 0s custos associados ao tratamento desses &cidos.

Uma sugestéo adicional para melhorar o processo consiste em investigar a purificagdo
do acido acético e do etanol. Buscar métodos eficientes de separacdo permitiria que, além do
1,3-PDO e 4cido latico, esses compostos fossem purificados e valorizados como produtos finais

do processo.
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Figura 25 — Comparacéo das utilizagdes de matérias-primas por quilograma de 1,3-PDO

produzido.
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5.4.3 Meétricas econbmicas

A Figura 26 apresenta a receita anual com a venda de produtos e as despesas anuais com
a compra de substratos e meio de cultura. Por essa andlise, é possivel constatar que a despesa
anual com matéria-prima (24,72 MUS$/ano) supera a receita de vendas com produtos (20,31
MUS$/ano), o que ja indica que o empreendimento ndo € viavel em termos econdmicos.

Os componentes do meio de cultura possuem alto valor agregado, o que faz com que
este custo supere até mesmo o custo total com os substratos. Entretanto, mesmo esperando
resultados negativos, os demais topicos da anélise econdmica sdo importantes para identificar

possiveis gargalos e possibilidades de melhoria no processo.
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Figura 26 — Receita anual com venda de produtos e despesas anuais com substratos e meio de cultura.

Na Figura 27, é possivel visualizar a distribuicdo dos custos com a aquisicdo de
equipamentos para as diferentes secbes do processo. Observa-se que 0S custos com 0s
equipamentos destinados as etapas de separacdo e purificacdo sdo superiores em relacdo aos
equipamentos de conversdo totalizando 74,4% do custo total. Essa disparidade era esperada,
dada a alta produtividade do processo avaliado, o que implica em fermentadores menores. Além
disso, é importante considerar que o processo envolve uma grande quantidade de agua e
separacOes de componentes com pontos de ebulicdo proximos, o que leva a equipamentos
maiores para as etapas de separacdo e purificagéo.

Os evaporadores representam a maior parcela do investimento em equipamentos, sendo
responsaveis por cerca de 41,5 % do custo total. As bombas representam apenas 1,05 % do
custo total, sendo a classe de equipamentos menos representativa no custo total. O custo total
para aquisicdo e instalacdo dos equipamentos foi estimado em 21,7 milhGes de ddlares. A
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estimativa do CAPEX para a unidade é de aproximadamente 35,3 milhdes de dolares, sendo
que 34,2 milhGes correspondem ao custo da construgdo da fabrica, j& incluindo a aquisicao e

instalacdo dos equipamentos. O valor de aquisicdo da terra foi estimado em 1,1 milhdes de

dolares.

= Cofermentacdo = Fermentadores = Bombas
= Separacgdo Priméria Trocadores de Calor = Evaporadores
= Purificacdo = Colunas de destilagdo = Outros

$5.156.254 4.62%

$4.696.700
1,05%
21,91%
$8.513.800

Figura 27 — Distribuicdo do custo de investimento em equipamentos por se¢do do processo (A) e por
classe de equipamento (B).
A Figura 28 ilustra a distribuicdo das despesas operacionais (OPEX). A despesa com
matérias-primas destaca-se como o principal custo, representando aproximadamente 58% do
total das despesas operacionais. Essa observacdo enfatiza a relevancia de conduzir novas

pesquisas com o objetivo de otimizar o meio de cultura.

= Mao de obra = Utilidades
= Matérias-primas Tratamento de residuos
= Outros custos

$470.873 $3.190.000

$13.496.326

$411.908
$24.718.272

Figura 28 — Distribuicdo das despesas operacionais.
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O fluxo de caixa do cenario base é apresentado na Figura 28. O VPL estimado foi de -
119,8 milhdes de doblares, o0 que indica que o processo ndo é economicamente viavel sob as

condicdes estabelecidas neste estudo, o qual buscou ser condizente com o estudo experimental

de Vieira (2014).
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Figura 29 — Fluxo de caixa e valor presente liquido para o cenario base.

5.4.3.1 Andlise de Sensibilidade

As Figuras 30 e 31 ilustram como as flutuacdes nos pre¢os de venda dos produtos e nos
custos das matérias-primas impactam o Valor Presente Liquido (VPL). Para alcancar um VPL
neutro (VPL=0), o preco minimo de venda do 1,3-PDO € estimado em 6,70 US$/kg

representando um valor aproximadamente quatro vezes superior ao atual valor de mercado.
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Figura 30 — Influéncia do preco dos produtos no VPL. (A) 1,3-PDO e (B) Acido lético.



92

(A) (B)
0,1 0,7 1,3 1,9 25 0,1 0,7 1,3 1,9 2,5
0 | L L O 1 1 1
-50 - -50 A
—~ @
& n
%100 - 2 -100 A
s 2
_
1 -150 1 o -150
< >
-200 A -200 ~
-250 -250
Preco da glicose (USD/kg) Preco do glicerol (USD/kg)

Figura 31 — Influéncia do custo das matérias-primas no VPL. (A) Glicose e (B) Glicerol.

A Figura 32 apresenta a andlise da variacdo de £ 20% nos valores estimados para o
CAPEX e OPEX e seu efeito sobre o VPL. As inclinacGes das curvas observadas sugerem que
as variagdes no OPEX exercem uma influéncia mais acentuada na viabilidade econémica.

Entretanto, a viabilidade econémica néo é alcangada mesmo reduzindo 20% deste custo.
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Figura 32 — Influéncia da variagdo de + 20% no CAPEX e OPEX sobre 0 VVPL.

A Figura 33 exibe a influéncia da reducao do custo com substratos e nutrientes no prego
minimo de venda do 1,3-PDO. Nota-se que a redugdo deste custo apresenta forte impacto no
preco minimo de venda. Entretanto, mesmo em uma reducédo substancial de 60%, 0 preco
minimo de venda (US$ 3,47) ainda é superior ao preco de mercado atual (US$ 1,65). O que
indica que além da otimizacdo dos custos com matérias-primas, existem outros pontos que

precisam ser aprimorados para que 0 processo seja economicamente viavel.
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1,3-PDO (US$/kg)
(e} = N w SN (2] (o)) ~ oo

0% 20% 40% 60%
Reducao do custo com matérias-primas (%)

Figura 33 — Influéncia da reducdo do custo com substratos e nutrientes no pre¢co minimo de venda do
1,3-PDO.

5.4.4 Meétricas ambientais

A Figura 34 apresenta os valores das emissdes diretas e indiretas de CO> para a rota a
proposta e para o processo referéncia. As emissdes diretas sdo referentes a etapa de fermentacéo
e as emissOes indiretas referentes a geracdo das utilidades. As emissdes diretas do processo
comparativo ndo foram apresentadas no estudo de Molel, Phillips e Smith (2015), entretanto
foi possivel calcula-las com base nas reagGes quimicas apresentadas e com os dados do balanco

de massa dos fermentadores principais.
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Figura 34 — Comparacdo das emissdes diretas e indiretas de didxido de carbono.
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Em relacdo as emissdes diretas, a rota proposta apresenta uma menor emisséo de CO>
por quilograma de 1,3-PDO produzido. Contudo, ao analisar as emissdes indiretas, foi
verificado que a rota proposta emite cerca de 4,6 vezes mais CO2 em relacdo ao processo
comparativo. Observa-se que a etapa de separacdo primaria é responsavel por 49,4 % das
emissdes indiretas de CO», devido a grande demanda de vapor. Em termos ambientais, essa
etapa requer maior atencdo e podem ser avaliadas alternativas para reduzir as emissdes, como
a substituicdo dos evaporadores por processos alternativos, como por exemplo, extracao
liquido-liquido.

Essa analise evidencia a importancia de conduzir novos estudos com o objetivo de
realizar a cofermentacdo com substratos mais concentrados. A presenca significativa de agua
no sistema ndo apenas afeta a viabilidade econdmica, mas também tem implicacGes diretas na
viabilidade ambiental. Portanto, é relavante explorar alternativas para otimizar essa etapa, tanto
do ponto de vista econdmico quanto do ambiental.

A Figura 35 apresenta os valores da IA para a rota proposta e para 0 processo
comparativo. Esse indicador foi calculado considerando apenas a quantidade de agua externa
utilizada na etapa de fermentacao. Os resultados indicam que 0 processo proposto neste trabalho
apresenta uma maior utilizacdo de agua por quilograma de 1,3-PDO produzido, representando

cerca 1,9 vezes a mais que 0 processo comparativo.
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Figura 35 — Comparacéo da intensidade de agua (1A).
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6 CONCLUSAO

A fase inicial deste estudo compreendeu a modelagem cinética do processo de
cofermentacdo de glicerol e glicose pela L. reuteri em culturas de batelada e continuas. Em
relacdo a cofermentacdo em batelada, foram avaliados trés modelos ndo estruturados para
descrever a cinética da cofermentacdo de glicose e glicerol pela L. reuteri. A estimativa dos
parametros foi realizada utilizando dados experimentais de um estudo anterior, por meio de
uma rotina de programac&o construida no ambiente Matlab®.

A analise revelou que os trés modelos avaliados apresentaram resultados satisfatorios,
apresentado boa concordancia com os dados experimentais (R2>0,99), assim como 0s
pardmetros estimados mostraram-se consistentes com estudos anteriores reportados na
literatura. Foi observado que modelos com maior complexidade matematica apresentaram um
desempenho ligeiramente melhor. Os melhores ajustes foram obtidos no Modelo A, que
engloba a cinética Monod e uma equacdo hiperbdlica empirica para taxa de formacdo de
1,3-PDO.

Foi proposto um modelo simples para representar a cofermentacéo em regime continuo.
Os resultados demonstraram uma precisdo satisfatoria na predicdo das concentracbes de
biomassa, glicose, lactato e 1,3-PDO no estado estacionario. Os resultados do modelo proposto
para 0 quimiostato, permitiram simular a produtividade e a concentracdo do 1,3-PDO em
diferentes taxas de diluicdo de modo a identificar uma boa condi¢do operacional para o
dimensionamento do biorreator a ser considerado na etapa seguinte do estudo. Analisando essas
variaveis, a taxa de diluicdo adotada para o dimensionamento do reator foi de 0,5 h.

Na segunda etapa do estudo, foi proposto um processo conceitual de producdo de
1,3-PDO a partir da bactéria L. reuteri. No entanto, a producéo de 1,3-PDO através da bactéria
L. reuteri ainda enfrenta desafios que precisam ser superados para competir com as rotas
biotecnoldgicas ja estabelecidas, as quais normalmente empregam as bactérias K. pneumoniae
e E. coli. A rota analisada apresenta vantagens, como alta produtividade de 1,3-PDO e geracao
de acido latico. No entanto, existem desvantagens que afetam consideravelmente a
economicidade e a sustentabilidade do processo.

A desvantagem associada a presenca significativa de agua no sistema reacional ¢ um
desafio comum enfrentado por muitos bioprocessos. No contexto especifico do processo
analisado, a diluicdo substancial dos substratos é notavel, resultando em concentra¢cdes mais
baixas de 1,3-PDO no meio reacional. Esta condicéo eleva os custos de separacao, sendo que a

fase correspondente constitui a maior parcela dos investimentos em equipamentos,
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representando aproximadamente 74,4% do custo total de investimento fixo. Na anélise técnica,
foi identificado que o processo proposto consome cerca de cinco vezes mais energia térmica
por unidade de 1,3-PDO produzida, em comparacao com o processo de referéncia que emprega
a bactéria K. pneumoniae.

Outra desvantagem técnica do processo esté relacionada a separacdo entre 1,3-PDO e
acido latico, os quais possuem pontos de ebulicdo com diferenca de aproximadamente 2°C. A
destilacdo a vacuo com retirada lateral, proposta neste trabalho, foi identificada como uma
opcao tecnicamente possivel, entretanto novas tecnologias podem ser analisadas para reduzir o
consumo de energia e 0 investimento em equipamentos.

Em relacéo aos aspectos ambientais, foi constatado um desempenho inferior em relagao
ao processo comparativo. A grande demanda de vapor para evaporacdo da agua impactou
consideravelmente as emissdes indiretas de CO.. Ao analisar as emissdes indiretas, foi
verificado que a rota proposta emite cerca de 4,6 vezes mais CO2 em relagdo ao processo
comparativo.

Os resultados da andlise econémica do processo indicam que, no cenario atual, o
processo ndo é economicamente viavel. O VPL estimado para o cenario base foi de -119,8
milhdes de ddlares. Sob essas condic¢des, para alcangar um VPL neutro, o preco minimo de
venda do 1,3-PDO deve ser de 6,70 US$/kg, o que representa um valor aproximadamente quatro
vezes maior do que o valor atual de mercado.

A necessidade da utilizacdo de nutrientes complexos e de alto custo exerce um impacto
significativo nos custos do meio de cultura. No cenario base, observou-se que o custo anual
com nutrientes e substratos (24,72 MUS$/ano) superou a receita anual obtida com a venda de
produtos (20,31 MUS$/ano).

A otimizacdo econémica do meio de cultura é o ponto de partida crucial para atingir a
rentabilidade desejada no processo. Explorar fontes alternativas que possam substituir
compostos de alto custo, como a peptona e o extrato de levedura, pode ser uma estratégia
promissora em estudos subsequentes. Além disso, € pertinente a investigacdo de novas
condigbes de processo que permitam a operagdo com concentragdes mais elevadas de
substratos. Uma opc¢do com grande potencial é a utilizagdo de um biorreator continuo com
membrana, pois oferece a capacidade de remover de forma eficaz os acidos organicos inibidores
do sistema. Isso ndo apenas permitiria operar com substratos mais concentrados, mas tambem

reduziria potencialmente 0s custos associados ao tratamento desses acidos.
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SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
Experimental:

e Otimizar o meio de cultura do processo de producéo de 1,3-PDO pela bacteéria L. reuteri,
buscando fontes alternativas para substituir os compostos de maior valor agregado,

como a peptona e o extrato do de levedura, por exemplo.
Computacional/teorica:

e Simular e avaliar o processo de producdo de 1,3-PDO pela bactéria L. reuteri
considerando outros métodos de separacdo, como por exemplo, extracdo/destilacdo
reativa, extracdo através de liquidos idnicos e extracdo pelo efeito salting-out;

e Simular e avaliar o processo de producéo de 1,3-PDO pela bactéria L. reuteri em outros
regimes de operacdo, como batelada repetida e batelada alimentada;

e Simular e avaliar o processo de producdo de 3-HPA pela bactéria L. reuteri

considerando um processo de fermentagdo em duas etapas.
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APENDICE A — Método de Joback

Na sec¢éo, sdo apresentados os resultados das propriedades termodindmicas do composto
3-HPA obtidos pelo método de Joback. Para avaliar a acuracia dessas estimativas, 0 método foi
aplicado em moléculas similares (1,3-PDO e Acido Lético) em relacdo ao 3-HPA. Os erros,

variando de 3% a 14%, confirmam a razoabilidade e confiabilidade das estimativas.

Tabela A.1 — PredicGes das propriedades termodinamicas do 3-HPA utilizando o método de Joback.

Propriedade Meétodo de Joback

T.(K) 579,05

Ty (K) 408,88
P.(KPa) 5569,17

V. (cm3.mol™1) 239,50
AH¢ (KJ. mol~1) -343,06
AG¢ (KJ.mol™1) 261,96

Tabela A.2 — PredicOes das propriedades termodinamicas do 1,3-PDO utilizando o método de Joback.

Propriedade Método de Joback  Experimental® Erro Relativo
Te(K) 658,84 718,20 8,3%
Ty, (K) 452,40 487,37 7,2%
P.(KPa) 5721,86 6550,00 12,6%
V. (cm3. mol™) 241,50 239,00 1,0%
AH¢ (K]. mol™1) -409,71 -408,00 0,4%
AGs (kJ.mol™1) -299,26 -295,80 1,2%

(a) — Banco de dados do Aspen Plus V.12 (AspenTech,USA).

Tabela A.3 — Predicdes das propriedades termodinamicas do &cido latico utilizando o método de

Joback.
Propriedade Meétodo de Joback Experimental® Erro Relativo

T.(K) 673,52 675,00 0,2%

Ty (K) 505,29 490,00 3,1%
P.(KPa) 5765,39 5960,00 3,3%

V. (cm3.mol™1) 240,50 251,00 4,2%
AH¢ (K]. mol™1) -613,03 -599,60 2,2%
AGs (kJ.mol™1) -508,79 -496,00 2,6%

(a) — Banco de dados do Aspen Plus V.12 (AspenTech,USA).
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APENDICE B - Validagio do modelo termodinamico

Neste topico, sdo apresentados os resultados da validagdo do modelo termodinamico
adotado na simulacdo do processo. A validagéo foi realizada por meio da comparacao entre 0s
resultados simulados, obtidos no préprio simulador, e os dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor, preferencialmente adquiridos na base do NIST. Os resultados destas
comparacgOes estdo expressos nas Figuras B.1-B.7.

Enfatiza-se que a validac&o foi realizada com foco em sistemas binarios, mantendo a
agua constante em todos os casos. Essa escolha se deve a predomindncia da agua como
componente mais abundante no processo simulado.

390
o 0,94 bar — Maximo, Meireles e Batista (2010)
384 A 0 0,80 bar — Maximo, Meireles e Batista (2010)
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Figura B.1 — Diagrama TX para o0 sistema binario agua e glicose. As linhas continuas representam os
modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) ¢ os simbolos (o, 0) representam os dados
experimentais.
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Figura B.2 — Diagrama TX para o0 sistema binario agua e glicerol. As linhas continuas representam os
modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) ¢ os simbolos (o, 0) representam os dados
experimentais.

o 1,01 bar — Fonseca, Almeida e Fachada (2007)
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Figura B.3 — Diagrama TX para o sistema binario 4gua e dioxido de carbono. As linhas continuas
representam os modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) e os simbolos (0, 0) representam os
dados experimentais.
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0 1,01 bar — Mun e Lee (1999)
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Figura B.4 — Diagrama TXY para o sistema binario dgua e 1,3-PDO. As linhas continuas representam
0s modelos NRTL-HOC (==) e UNIQ-HOC (==) ¢ os simbolos (o, o) representam os dados
experimentais.
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Figura B.5 — Diagrama TXY para o sistema binario agua e &cido acético. As linhas continuas
representam os modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) e os simbolos (o, 0) representam os
dados experimentais.
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Figura B.6 — Diagrama TXY para o sistema binario agua e 4cido latico. As linhas continuas
representam os modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) ¢ os simbolos (o, 0) representam os
dados experimentais.

o 1,01 bar — Otsuki e Williams (1953)
o 0,51 bar — Beebe et al. (1942)
== NRTL-HOC == UNIQ-HOC
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Figura B.7 — Diagrama TXY para o sistema binario agua e etanol. As linhas continuas representam os
modelos NRTL-HOC (=) e UNIQ-HOC (==) e os simbolos (0) representam os dados experimentais.
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APENDICE C - Especificacdes dos equipamentos

Nesta sec¢do, séo apresentados os resultados detalhados das especificacfes e custos dos

equipamentos do processo, assim como 0s consumos de utilidades por equipamento.

Tabela C.1 — Especificacdes e custos dos equipamentos.

Custo de Custo do
Equipamento TAG Especificacdo® aquisicao equipamento
US$ instalado US$
Cofermentacéo — Sec¢éo 100
Fermentador principal F-100 V=174 m3 863.000 3.450.000
Fermentador de in6culo F-101 V=174 m3 119.000 478.000
Bomba P-100 P =6,2 kW 6.940 22.500
Bomba P-101 P =5,8kw 6.800 22.000
Bomba P-102 P=6,0 kW 6.870 22.300
Centrifuga C-100 - 160.815 326.454
Tanque de esterilizagdo T-100 V =10,2 m3 90.000 360.000
Trocador de calor TC-100 A =293,8 m? 76.800 253.000
Trocador de calor TC-101 A =30,2 m? 35.300 116.000
Vaso de processo V-100 D=17meH=52m 26.000 106.000
Separacdo primaria — Se¢do 200
Evaporador E-200 A =419,2 m? 875.000 2.540.000
Evaporador E-201 A=4192m? 875.000 2.540.000
Evaporador E-202 A=4192m? 875.000 2.540.000
Trocador de calor TC-200 A=1011,6 m? 206.000 678.000
Trocador de calor TC-201 A =64,7m?2 42.100 139.000
Bomba P-200 P =3,5kW 5.980 19.400
Bomba P-201 P=3,3 kW 5.910 19.100
Bomba P-202 P=10kw 5.040 16.300
Bomba P-203 P=5,8kwW 6.800 22.000
Purificacdo — Secéo 300
Coluna de destilagdo D-300 D=21meH=64m 57.300 182.000
Refervedor — (D300) TC-300 A =2192 m? 149.000 1.460.000
Condensador — (D300) TC-301 A =561,6 m? 110.000 361.000
Vaso horizontal — (D300) | V-300 D=09meH=12m 6.700 20.200
Coluna de destilacdo D-301 D=37meH=209m 687.000 1.570.000
Refervedor — (D301) TC-302 A=127,7m? 131.000 859.000
Condensador — (D301) TC-303 A =98,9 m? 48.300 159.000
Vaso horizontal — (D301) | V-301 D=11meH=34m 12.200 36.600
Bomba P-300 P=1,0 kW 5.040 16.300
Bomba P-301 P=1,0 kW 5.040 16.300
Bomba P-302 P=10kw 5.040 16.300

(a) Onde D é o didmetro , H é a altura, A é a area de troca térmica ,V é o volume e P é a poténcia.
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Tabela C.2 — Consumos de utilidades por equipamento.

Equipamento TAG Utilidade Consumo (MJ/h)
Cofermentacéo — Sec¢éo 100

Fermentador principal F-100 Agua gelada 2.190,68
Bomba centrifuga P-100 Eletricidade 22,22
Bomba centrifuga P-101 Eletricidade 20,91
Bomba centrifuga P-102 Eletricidade 21,47

Tanque de esterilizacdo T-100 Vapor de baixa pressdo 8.049,15

Trocador de calor TC-100 Agua de resfriamento 16.923,76

Trocador de calor TC-101 Vapor de baixa pressdo 13.078,19

Separacao primaria — Secdo 200

Evaporador E-200 Vapor de baixa pressdo 52.210,39

Trocador de calor TC-200 Agua de resfriamento 51.929,02

Trocador de calor TC-201 Agua de resfriamento 3.109,95
Bomba centrifuga P-200 Eletricidade 12,54
Bomba centrifuga P-201 Eletricidade 11,79
Bomba centrifuga P-202 Eletricidade 3,60
Bomba centrifuga P-203 Eletricidade 20,80

Purificacdo — Secao 300

Refervedor — (D300) TC-300 Vapor de média pressdo 15.672,91

Condensador — (D300) TC-301 Agua de resfriamento 15.263,78

Refervedor — (D301) TC-302 Vapor de média presséo 16.567,29

Condensador — (D301) TC-303 Agua de resfriamento 16.778,98
Bomba centrifuga P-300 Eletricidade 3,60
Bomba centrifuga P-301 Eletricidade 3,60
Bomba centrifuga P-302 Eletricidade 3,60
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APENDICE D — Metodologia da avaliagdo econdmica

Neste topico sdo apresentados alguns conceitos importantes relacionados & metodologia
de avaliacdo econdmica de processos proposta por Turton et al. (2018), a qual foi adotada neste
trabalho.

Calculo da despesa operacional (OPEX)

A estimativa da despesa operacional é feita através de cinco custos principais, 0s quais
devem ser previamente conhecidos. Sendo eles, os custos com matérias-primas, tratamento de
residuos, utilidades, mao de obra operacional e a despesa de capital. A Tabela D.1 explicita

relacdo dos demais custos em funcao desses elementos principais.

Tabela D.1 — Composicao da despesa operacional e fatores multiplicativos.

Custo Fator multiplicativo
Custos diretos

Matérias-primas (Crm) -
Tratamento de residuos (Cyyt) —
Utilidades (Cyr) —

Mao de obra operacional (Cqy,) -

Supervisdo e escritorio 0,18 . CoL,
Manutencao e reparo 0,06 . CAPEX
Suprimentos de operacao 0,009 . CAPEX
Laboratério 0,15. CoL,
Patentes e royalties 0,03 . OPEX
Custos fixos
Depreciacéao 0,1. CAPEX
Imposto local e seguro 0,032 . CAPEX
Despesas gerais 0,708 . OPEX + 0,036 . CAPEX
Despesas gerais
Administrativo 0,177 . Cor, +0,009 . CAPEX
Venda e distribuicéo 0,11 . OPEX
Pesquisa e desenvolvimento 0,05 . OPEX

A Equacdo D.1, que engloba a soma dos custos diretos, custos fixos e despesas gerais,
apresenta a expressdo geral para calcular o OPEX, levando em consideracdo a depreciacdo dos

equipamentos.
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Calculo das despesas de capital (CAPEX)

O custo de aquisicdo dos equipamentos é determinado pela Equacéo D.2, na qual K;,
K, e K5 representam constantes empiricas especificas para cada tipo de equipamento, enquanto

“A” denota o parametro de capacidade do equipamento.
Cwm;i = exp(Ky + K; log;o(A) + K3[log;(A)]%) (D.2)

A Tabela D.2 apresenta os valores das constantes para cada tipo de equipamento,
juntamente com seus respectivos parametros de capacidade. E importante ressaltar que o preco
de aquisicdo deve ser ajustado pelo indice CECPI do ano corrente, uma vez que as constantes

foram obtidas com base no ano de 2001.

Tabela D.2 — Constantes empiricas da formula de precificacdo dos equipamentos.

Equipamento K4 K, K3 A
Bomba 3,3892 0,0536 0,1538 Poténcia
Trocador de calor 4,3247 -0,303 0,1634 Area de troca térmica
Refervedor tipo Kettle 4,4646 -0,5277 0,3955 Area de troca térmica
Fermentador 4,1052 0,5320 -0,0005 Volume
Evaporador 4,642 0,3698 0,0025 Area de troca térmica
Vaso vertical 3,4974 0,4485 0,1074 Diametro e altura
Vaso horizontal 3,5565 0,3776 0,0905 Diametro e altura
Recheio de coluna de destilacéo 2,4493 0,9744 0,0055 Volume

O custo do mddulo do equipamento (Cgy;), 0 qual inclui os fatores de material e
pressdo, € calculado pelas equacdes D.3, D.4 e D.5. Onde, B e B2 sdo constantes para cada tipo
de equipamento, F, € o fator de pressdo e F,, € o fator do material. O fator de pressdo é calculado
pela equacdo D.5, onde C;, C, e C5 sdo constantes empiricas para cada tipo de equipamento e
P ¢é a pressédo de operacdo do equipamento. O fator do material é obtido por tabelas e graficos,
disponiveis no material de Turton et al. (2018).

Cemi = CRwm; Fam (D.3)

FBM = Bl + Bsz Fm (D.4)
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Fp = exp(Cy + C; logyo(P) + C3[logy(P)]*) (D.5)

Para colunas de destilacdo, o custo total do modulo do equipamento é composto pela
soma dos custos da coluna e dos pratos ou recheio. No caso dos pratos e recheios, o custo do
maodulo é calculado pelas Equagdes D.6, D.7 e D.8, onde N é o nimero de estagios da coluna.

O valor do Fgy depende do material do recheio, no caso de cerdmica, o valor é de 4,14.

CBM,Recheio = C]%M,i N Fgm Fq (D6)
Fq = exp(Cy + C; log;o(P) + C3[log;o(P)]*) (Para N = 20) (D.7)
Fq =1 (ParaN < 20) (D.8)

A centrifuga, em excecdo, foi precificada utilizando a Equacdo D.9, a qual foi
apresentada anteriormente por Seider et al. (2017). Essa abordagem foi necessaria devido a
simplificacdo da simulacdo para este equipamento, no qual o Unico parametro de capacidade
conhecido é a taxa de processamento de solidos. Na Equagdo D.9, Cgy cen, € 0 custo do modulo
da centrifuga, enquanto A é o parametro de capacidade em tonelada de sélidos por hora. O Fgy

para centrifuga foi considerado como sendo igual a 2, segundo a recomendacao do autor.
CBM,Cen. =170100. A0’3 . FBM (Dg)

Vale ressaltar que o custo do mddulo do equipamento, ndo considera contingéncias ou
custo com empresas contratadas ou/e empreiteiras. No caso em que a construcdo da planta sera
feita do zero, deve-se adotar o custo “Grass roots”, o qual ¢ calculado pela Equacdo D.10.
Sendo este, 0 CAPEX da unidade .

Cgr = CAPEX = 0,50 Z Coum; + 1,18 Z Comi (D.10)
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