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RESUMO

O n-butanol de origem verde pode ser produzido via fermentacio ABE (acetona-butanol-etanol)
ou IBE (isopropanol-butanol-etanol) através de bactérias do género Clostridium; no entanto,
ambos os processos enfrentam dificuldades para estabelecer a competitividade de producio.
Destaca-se a inibicdo dos microrganismos pelos produtos como um dos principais obstaculos. De
fato, essa problemdtica € ainda mais critica na fermentagdo IBE, cujo valores de conversdo de
agucares (59%), produtividade de butanol (0,13 g/L-h) e rendimento de butanol (0,17 g/g) sdo
inferiores ao desempenho da rota de fermentacio ABE. A fim de mitigar os efeitos de inibi¢ao das
células causado pelos solventes, o0 método de recuperacdo dos produtos in situ via separagdo a
vacuo foi aplicado sob a configuragdo de “fermentacdo flash”. Além disso, desenvolveu-se um
caso hipotético de modificacdo genética e seus desdobramentos no desempenho das tecnologias de
fermentacdo convencional batelada e “fermentagdo flash” foram verificados. O principal objetivo
foi o desenvolvimento e a avaliagc@o técnico-econdmica da produgdo de n-butanol lignocelulésico
via fermentacdo IBE através de processo com tecnologia avancada. Para tal, os estudos foram
conduzidos através de simulacdes computacionais que permitiram determinar condigdes
operacionais 6timas da “fermentagdo flash” para maxima produtividade de IBE ou minima taxa de
vaporizagdo no tanque flash, além de alimentarem as andlises econdmicas de distintas estratégias
de negdécio. Por fim, observou-se que a tecnologia de “fermentagdo flash” promoveu caldos menos
diluidos em produtos e aumento da produtividade, cuja condi¢do 6tima de minimizagcdo da
quantidade de caldo vaporizado no tanque flash demonstrou ganhos de eficiéncia energética com
aumento de produtividade de ~10 vezes em relagdo a tecnologia batelada (2,0 contra 0,2 g/L-h). O
uso isolado da técnica de “fermentacdo flash” torna a produgdo de butanol via fermentacdo IBE
economicamente vidvel com valor liquido presente superior a 90 milhdes de ddlares, mas a
associacdo dessa técnica com caso hipotético de modificagdo genética conferiu ao processo IBE
maior competitividade, alcangando valor liquido presente de 146 milhdes de ddlares e taxa interna

de retorno superior a 23%.

Palavras-chave: n-Butanol, fermentacdo IBE, separacdo a vacuo, fermentacdo flash, simulacdes

computacionais, analise econdmica, estratégias de negdcios.



ABSTRACT

Biobutanol can be produced naturally through ABE (acetone-butanol-ethanol) or IBE
(isopropanol-butanol-ethanol) fermentation by strain Clostridium; however, both processes face
difficulties in establishing competitiveness for its production. The product inhibition is highlighted
as a major drawback. In fact, this issue is even more critical in IBE fermentation, whose
conversion values of sugars (59%), butanol yield (0.13 g/L-h) and butanol yield (0.17 g/g) are
lower than ABE fermentation. To mitigate the inhibition effects of products on cells, the method of
in situ product recovery by vacuum separation was applied using flash fermentation design. In
addition, a hypothetical case of genetic modification was developed and its developments in the
performance of conventional batch fermentation and "flash fermentation" technologies were
verified. The main objective was the development and technical-economic evaluation of an
advanced technology process to produce n-butanol via IBE fermentation using lignocellulosic
biomass. For this, the studies were conducted through computational simulations that allowed to
determine optimal operating conditions of the "flash fermentation" for maximum productivity of
IBE or minimum rate of vaporization in the flash tank, besides feeding the economic analyzes of
different business strategies. Finally, it was observed that the "flash fermentation" technology
promoted less diluted broths in products and increased productivity, whose optimum condition of
minimizing the amount of vaporized broth in the flash tank demonstrated energy efficiency gains
with a productivity increase of ~ 10 times compared to batch technology (2.0 versus 0.2 g /L-h).
The isolated use of the "flash fermentation" technique makes butanol production via economically
viable IBE fermentation with a net present value of over 90 million dollars, but the association of
this technique with a hypothetical case of genetic modification has given the IBE process greater
competitiveness, reaching net present value of 146 million dollars and internal rate of return of

more than 23%.

Keywords: n-Butanol, IBE fermentation, vacuum separation, flash fermentation, computational simulations,

economic analyzes, business strategies.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Este capitulo tem como principal objetivo a aquisicdo de conhecimento por parte do leitor a
respeito da conjuntura cientifica e social que motivaram os estudos desenvolvidos nesta
dissertacdo. Com uma estrutura subdividida em Contexto, Motivacdo e Objetivos, espera-se

delinear os aspectos que incitaram e consolidaram esta dissertacdo.
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1.1 Contexto

A abundancia e o baixo custo permitiram que os combustiveis fosseis prosperassem
como fonte de energia desde o inicio do século XX. No entanto, a flutuagdo do preco de
mercado destas commodities associado ao seu status de fonte ndo renovavel causam incertezas
nos setores que dependem dessa forma de combustivel (INTERNATIONAL ENERGY
AGENCY, 2014). Além disso, estudos recentes apontam que questdes ambientais, como
aquecimento global e mudancgas climdticas, estdo associadas ao uso de derivados do petréleo
devido a emissdo de gds de efeito estufa (KUMAR; GAYEN, 2011). Esse panorama global
transformou a sustentabilidade em mais do que uma tendéncia, uma necessidade para a
construcdo de uma sociedade prospera. Tal problemadtica, portanto, atrai a atenc¢do de
inimeras pesquisas ao redor do mundo, tendo o setor de transporte como um seguimento
estratégico para alto impacto. Este setor é atualmente responsiavel por 58% do consumo
mundial de combustiveis fésseis (BHARATHIRAJA et al., 2017).

Inimeras opcdes a fim de substituir os combustiveis convencionais t€m sido
apresentadas, como: hibridos elétricos, células combustiveis, gases comprimidos e
biocombustiveis. E, embora todos esses substitutos possam reduzir as emissdes de gases do
efeito estufa, os biocombustiveis destacam-se como alternativa por alcancar esse resultado
através de uma transicdo simples, visto que os mesmos demandam minimas mudancas na
infraestrutura de transporte e na estrutura dos veiculos (INTERNATIONAL ENERGY
AGENCY, 2011; SWANA et al., 2011). As vantagens advindas do uso de biocombustiveis
vao além disso. A expansdo de sua utilizacdo e producdo também promove a seguranca
energética, sustentabilidade, reducio de residuos e desenvolvimento econdémico (FULTON et
al., 2004; INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2011).

Nesta conjectura, Brasil e Estados Unidos foram pioneiros em seus esfor¢os para
introduzirem em seus mercados a producdo de biocombustiveis, potencializada pela
abundancia de matéria-prima. Através de incentivos politicos e avangados trabalhos de
pesquisa, esses paises obtiveram sucesso na implementacido da produgdo em larga escala do
bioetanol e estimularam a¢des semelhantes em outras nagdes (KUMAR; GAYEN, 2011). O
uso de etanol como aditivo foi bem difundido nos mercados nacionais, 0 que pareceu ser o
inicio de um movimento de substituicdo dos combustiveis fésseis. Todavia, a solubilidade e
densidade energética do bioetanol confere baixa competitividade em performance quando

comparado a gasolina (BANKAR et al., 2013). Consequentemente, o setor privado projetou
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sua atencao para as demais formas de biocombustiveis, impulsionados por estimulos sociais e

governamentais (FULTON et al., 2004; PFROMM et al., 2010).

1.2 Motivacao

Na esfera de oportunidades provenientes da produ¢do de biocombustiveis, a
exploracdo do uso de biomassa lignoceluldésica como matéria-prima € promissora. Os
biocombustiveis oriundos dessa forma de biomassa sdo chamados de segunda geracdo
(KIRAN; KUMAR; DESHMUKH, 2014). O biobutanol, também conhecido como n-butanol
de origem verde, tem ganhado destaque nessa categoria por se tratar de um substituto
avancado que pode superar as limitagdes do bioetanol, além de sua possivel utilizagdo como
percussor quimico. Em contraste ao etanol, as propriedades do n-butanol como combustivel
superam em densidade energética, compatibilidade com a gasolina, seguranca na distribuicao
e redugdo dos problemas de igni¢do (BANKAR et al., 2013; MARIANO; EZEJI; QURESH]I,
2015).

Quando ndo por rota petroquimica, a sintese industrial do n-butanol ocorre
convencionalmente através da fermentacdo Acetona-Butanol-Etanol (ABE), usando bactérias
da linhagem Clostridium. No entanto, a viabilidade do processo ABE enfrenta algumas
dificuldades no estado atual de tecnologia. Por exemplo, o limite de toxicidade suportada pelo
microrganismo por parte dos produtos e coprodutos implica na recuperacdo de uma corrente
diluida (~12g/L de butanol), bem como restringe os valores de produtividade e rendimento
alcancados durante fermentacao (MARIANO et al., 2011b). Além disso, essa corrente diluida
contribui negativamente com a recuperacao dos produtos e eficiéncia energética do processo.
Isso se deve a alta producao de residuo liquido, conhecido como vinhaga, que pode alcancar
cerca de 80 litros (de vinhaga) por litro de butanol produzido. Essa baixa concentragdo ainda
pode ser agravada pela geracdo de inibidores na etapa de pré-tratamento da biomassa em um
processo de segunda geracdo (MARIANO; FILHO, 2011; VANE, 2008). Sob a perspectiva de
mercado, a producio ABE em larga escala, cuja concentracdo dos solventes possui uma
propor¢do de cerca de 3:6:0,5 (A:B:E) (MARIANO et al.,, 2011a), € um tanto quanto
desestimulante. Isso se deve principalmente ao fato de que uma producdo de n-butanol na
ordem de bilhdes a fim de atender o mercado de combustiveis levaria a uma superprodugao de

acetona, causando um excesso de oferta deste coproduto (MARIANO et al., 2013a). Ademais,
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a natureza corrosiva da acetona compromete a utilizacdo da mistura ABE diretamente como

combustivel nos motores veiculares (LI et al., 2016).

Em face dessas desvantagens, a fermentacdo Isopropanol-Butanol-Etanol (IBE)
apresenta-se como uma alternativa interessante. A mistura IBE € produzida naturalmente por
algumas linhagens de Clostridium beijerinckii. Vale a pena destacar que a producdo de
isopropanol, em vez de acetona, permite a utilizacdo direta da mistura IBE como
biocombustivel ou aditivos, o que pode resultar na exclusdao do processo de separacdo desses
produtos e, por sua vez, promover ganhos de eficiéncia energética. Todavia, limitagdes

técnicas persistem, apesar da mitigagao dos riscos de mercados advindos da fermentacao IBE.

Para sobrepujar algumas dessas limitacdes produtivas do processo IBE (como: baixa
produtividade, baixo rendimento e efeito inibitdrio), a abordagem de engenharia mutagénica e
metabolica tém sido usadas. No entanto, essas metodologias até o momento alcancam um
sucesso limitado (BANKAR et al., 2015; GERANDO et al., 2016). Outras opcoes de
tecnologia avancada sdo as técnicas de recuperacdo de produtos in situ (ISPR); contudo, elas
ganharam pouco destaque para aplicacdo em fermentacao IBE. Esses métodos ISPR baseiam-
se no uso continuo de processos de recuperacdo com alta seletividade para aliviar o efeito
inibitério, assim como aumentar a concentracao final dos produtos e melhorar a produtividade
e demais indices de desempenho. Consequentemente, a etapa de separacdo exige um consumo
menor de energia. Somado a isso, hd uma reducdo da quantidade de vinhaca que é gerada,
pois trata-se de processos que em geral operam com cargas altas de substrato (MARIANO;
FILHO, 2011). Nesse contexto, GROOT e LUYBEN (1986) desenvolveram o primeiro
trabalho para producdo IBE utilizando adsor¢do como método de remocao de produtos in situ.
Posteriormente, tem-se conhecimento apenas sobre o uso de pervaporagdo e “esgotamento”
(DE VRIJE et al., 2013; MATSUMURA; TAKEHARA; KATAOKA, 1992; PYRGAKIS et
al., 2016). Ainda que haja uma timida aplicacdo das tecnologias ISPR para aprimorar a
fermentacao IBE, esses métodos (“esgotamento”, extracdo liquido-liquido, membrana,
pervaporagdo, adsorcdo e separacdo a vacuo) tém sido amplamente utilizados na produgdo
ABE (KUJAWSKA et al., 2015; OUTRAM et al., 2017). As técnicas de recuperagdo in situ
possuem vantagens e desvantagens referentes ao aumento de escala, demanda energética,
capacidade e seletividade.

Portanto, essa dissertacdo propde o desenvolvimento e avaliagdo técnico-econdmica
de um processo com tecnologia avancada de fermentagdo para producdo de n-butanol

lignoceluldsico via fermentacdo IBE em escala comercial. O estudo foi conduzido através de
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modelagem matemadtica e simulacdo computacional. Com o objetivo de incrementar os
ganhos energéticos por meio de uma dréstica reducao da toxicidade do butanol e alcancar uma
condensagcdo de vapores eficiente, a tecnologia de ‘“fermentacdo flash” e arranjo de
condensagdo seguido de separador bifdsico foram aplicadas neste projeto, respectivamente.
Além disso, o estudo inclui uma comparacao entre os processos de fermentagao (convencional
e flash), bem como a avaliacdo técnico-econdmica do processo IBE sob uma 6tica de
performance através de indicadores econdmicos.

Por fim, este trabalho almejou o desenvolvimento de um processo atual e dindmico
para a fermentacdo IBE associado ao estudo de seu desempenho, viabilidade econdmica e
competitividade de mercado. O processo aqui proposto visa, portanto, contribuir com

crescimento da industria de biocombustivel nacional.

1.3 Objetivos

O uso da remocao continua dos produtos através das tecnologias de recuperagao in situ
promove grandes vantagens a producdo de n-butanol. De fato, a “fermentagdo flash” oferece
melhorias significativas em produtividade, consumo de energia e redu¢do do volume de
vinhaca produzida (MARIANO et al., 2008). Ademais, a combinacdo dessa tecnologia com
uma biomassa lignocelulésica como bagaco de cana-de-agicar pode levar a beneficios
econdmicos. Como resultado, o n-butanol fornecido pela fermentacdo IBE pode ganhar um
perfil competitivo como biocombustivel e/ou quimico. Entretanto, os avancos tecnologicos na
etapa de fermentagdo, incluindo a “fermentacdo flash” aqui proposta, carecem de uma
perspectiva acerca de sua viabilidade quando aplicado para a producdo de n-butanol via
processo IBE.

Em vista dessas prerrogativas, o objetivo principal desta dissertacdo foi desenvolver e
avaliar, de modo técnico e econdmico, a producdo de n-butanol por meio da fermentacido IBE.
Para se atingir tal objetivo, quatro objetivos especificos foram delineados e executados
durante o desenvolvimento desta dissertacao:

I.  Criagdo de caso hipotético onde hd melhoramento genético da linhagem
selvagem. Por conseguinte, o desenvolvimento de modelagem matematica do
metabolismo celular dos dois casos: linhagem modificada e linhagem

selvagem.



Introducdo 25

II. Investigacdo do uso da tecnologia de “fermentacdo flash” para ambos os
metabolismos, verificando o desempenho desse método de recuperacdo na
producdo de n-butanol via fermentacdo IBE, somado a avaliagdo dos
pardmetros operacionais da tecnologia a fim de definir os pontos 6timos para
maxima produtividade e minima vaporizagdo parcial no tanque flash.

III.  Estudo da tecnologia ISPR, avaliando parametros chaves de desempenho
(produtividade, consumo energético e geracdo de vinhaga) e as implicacdes do
esquema proposto para condensacdo de vapores oriundos da “fermentagao
flash”.

IV. Proposta e desenvolvimento de um sistema de separacdo dos produtos,
buscando ganhos energéticos e considerando a existéncia dos azedtropos na
mistura IBE e dgua.

V. Apés a determinacdo das condicdes operacionais do processo IBE proposto
com linhagem selvagem e modificada, avaliacio técnico-econdmica
comparativa da producao de IBE nos distintos cendrios (processo convencional
em batelada e processo de ‘“fermentacao flash”), a fim de observar as
implicacdes competitivas da producdo IBE.

A Figura 1-1 ilustra a organizagdo do estudo proposto:

Figura 1-1. Representacdo esquematica da organizagdo desta pesquisa de mestrado vinculado ao projeto de
auxilio regular da Fundacdo de Amparo a Pesquisa de Sdo Paulo (FAPESP) 2016/08791-5.

> Fermentacio > Separacio i > Condensaciio Recuperaciio > Custos de operacio
IBE vacuo de vapores de produtos e investimento
Modelagem matematica de | Shmilacdo computacional do |Proposta de método eficiente |  Aplicagdo de destilagio Anilise de indicadores de
metabolismo celular da finciomamento da tecnologia | para condensar comente de | extrativa na expectativa de | desempenho econdmico
Clostriduim bejjermckii flash ¢ avaliacdo de vapor proviniente da umidade | obter ganhos em eficiéncia | para os diferentes cendrios
DSM6423 paramétros operacionais flash energética
Bioreator ‘ Técnica ISPR ‘ Corrente de vapor Mistura IBE ‘ Analise econdmica ‘

Fonte: Autor.

Nesse sentido buscou-se responder algumas questdes criticas, como: a rota alternativa
de producdo de n-butanol via fermentacdo IBE é economicamente vidvel? O uso das novas
tecnologias avancadas pode trazer ganhos expressivos de produtividade, eficiéncia energética,

e redugdo de geracdo de vinhaga no processo de fermentagdo IBE? A “fermentagdo flash™ de
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recuperacio in situ de produtos é uma alternativa técnica e economicamente vidvel? E
possivel condensar os vapores de IBE e dgua gerados sob vicuo sem a penalidade da alta
demanda de energia elétrica associadas a compressores, conforme verificado em estudos
anteriores (MARIANO et al., 2011a; PEREIRA et al., 2018)? Quais os pontos de melhoria

necessarios no processo IBE que foram observados?



Capitulo 2

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo tem o intuito de orientar e aprofundar os conhecimentos do leitor acerca das
escolhas executadas neste trabalho. Além disso, a estrutura delineada apresenta informacoes
significativas dentro do contexto no qual este trabalho encontra-se inserido, enfatizando sua
relevdncia. A organizacdo do capitulo permeia os seguintes topicos: Biocombustiveis, n-Butanol,

Pontos de Melhoria do Processo Fermentativo, Perfil de Negécio e Justificativa de Trabalho.
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2.1 Biocombustiveis

O desenvolvimento de combustiveis renovaveis tem alcangado um vasto progresso
devido a oscilagdo do preco do petréleo e implicacao direta que os combustiveis fésseis tem
sob os problemas climédticos atuais (RIEGELHAUPT; CHALICO, 2009). No seguimento de
transporte veicular a nivel mundial, tem-se nos biocombustiveis uma op¢ao promissora de
combustivel ambientalmente mais limpo. De fato, os biocombustiveis sdo descritos como uma
forma renovdvel de energia obtidos através de fontes organicas (plantas, animais e
microrganismos) e, em geral, requerem o minimo de mudancas nos motores dos veiculos ou
na infraestrutura de transportes. Esses biocombustiveis podem ser categorizado com base na
sua fase: solido, liquido e gasoso (BHARATHIRAJA et al.,, 2017). Contudo, as formas
gasosas e liquidas, cuja a classificacdo mais comum é: primeira, segunda e terceira geragao,
sdo as mais indicadas para o uso no setor de transporte (KIRAN; KUMAR; DESHMUKH,
2014). Abaixo tem-se a defini¢do de cada geragao:

e A primeira geracdo de biocombustiveis € conhecida como biocombustivel
convencional e usa, principalmente, plantacdes de alimentos/6leos ou gordura
animal como fonte de substrato. Além disto, esse tipo de combustivel tem
origem na conversdo desses substratos através de técnicas de esterificacdo e
fermentacao (KIRAN; KUMAR; DESHMUKH, 2014).

e A segunda geracdo de biocombustiveis é obtida através do uso de materiais
lignocelulésico e residuos agrarios (BHARATHIRAJA et al, 2017). Em
contraste com a primeira geragdo, que emprega processos convencionais
durante a producdo de seus combustiveis, a segunda geragdo foca em processos
avangados para superar as dificuldades encontradas no substrato utilizado.

e A terceira geracdo de biocombustiveis tem algas e microalgas como fonte de
substrato (BHARATHIRAIJA et al., 2017; KIRAN; KUMAR; DESHMUKH,
2014). De modo similar a segunda geracdo, a terceira geracdo € conhecida
como biocombustivel avangado devido a forma de tecnologia requerida em sua
producdo.

Na Figura 2-1, observa-se o estado tecnolégico de algumas opcdes de
biocombustiveis e a emissdo de gases de efeito estufa dessas energias renovaveis em

comparagdo ao combustiveis fosseis que pretendem substituir.
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Figura 2-1. Comparagdo das emissdes de gases de efeito estufa ao logo do ciclo de vida dos
biocombustiveis com os combustiveis fosseis

Biocombustiveis Avangados Biocombustiveis Convencionais
120 1 X

100 - NEN
80 N N ©
60 R P

40
20

20 -
40
60

}

HVO
FAME-

FAME-
Oleo de Palma

Butanol
Diesel-BtL

Bio-SG
Etanol-
Cana-de-agtcar
Etanol-
Beterraba
Etanol-Trigo
Etanol-Milho
Reprocessado
Biogas

Substituto da Gasolina

Biodiesel-Algas
Etanol-Celulose

% redugdo de emisstes comparadoe com combustivel fossil

[ Substituto do Diesel

R&D/
Piloto Demonstragao Comercial Il Substituto do Gés Natural

Nota: As andlises excluem emissdes de mudancas indiretas no uso do solo. Redugdes de mais de 100% so possives airavés do uso de co-produtos
Fonte: Adaptado de INTERNATIONAL ENERGY AGENCY, 2011.

Nota-se que a matéria-prima e a forma como o processo € conduzido influenciam no
balanco da emissdo de gases de efeito estufa e, geralmente, a performance dos
biocombustiveis avancados sdo superiores aos convencionais. Os biocombustiveis
convencionais ja alcancaram escala comercial, mas essa categoria ndo aparenta ter forca para
competir com a gasolina ou diesel (FULTON et al., 2004). Essa falta de competitividade por
parte da primeira geracdo pode ser justificada pelo impacto a biodiversidade; pela alta
demanda por dgua; pelo alto uso de fertilizantes; e pela competicdo com o setor alimenticio.
Consequentemente, o uso excessivo desses combustiveis de primeira geracdo pode levar a
indesejada disputa com a industria alimenticia para manter a producdo desses combustiveis
renovaveis. Por outro lado, os processos com tecnologias avangadas ganharam destaque nos
ultimos anos, demonstrando 6timos prospectos como a utilizacdo de residuos organicos.

Recentemente, a estratégia governamental de muitos paises adota formas de incentivos
a producdo e uso desses combustiveis renovaveis; pois eles reconhecem os beneficios nao
comerciais que podem ser alcangados (FULTON et al., 2004; INTERNATIONAL ENERGY
AGENCY; FOOD AND AGRICULTURE ORGANIZATION OF THE UNITED NATIONS,
2017). Esses beneficios incluem:

e Reducdo da vulnerabilidade na seguranca energética: os biocombustiveis

permitem a diminui¢do da dependéncia por importacdo de combustiveis fosseis



Revisdo Bibliogrdfica 30

e proporciona um impacto positivo no preco do petréleo e na volatilidade de
seu mercado devido a diversificacio das fontes de energia.

e Reducdo na emissdo de gases de efeito estufa: o di6xido de carbono (CO2)
originado a partir do uso desses combustiveis limpos pode ser recapturado pela
biomassa renovavel necessdria para suas producoes.

e Melhoria na qualidade do ar: esses biocombustiveis usualmente contribuem
para a diminui¢do na emissdo de particulas téxicas (mondxido de carbono,
di6éxido de enxofre e material particulado) no meio ambiente.

e Mitigacdo da poluicdo ambiental causada por residuos: o uso de residuos
organicos e agrarios, que antes seriam descartados ou queimados, tornam-se
matéria-prima a ser valorizada durante a producao desses combustiveis.

e Desenvolvimento e diversificagdo do portfélio agrario: o uso de materiais
lignoceluldsicos e residuos agrarios reduz a competitividade da producdo dos
biocombustiveis com o setor de alimentos e fibra, bem como aumenta o
portfélio de produtos advindos da agricultura. Dada a producdo dos
combustiveis renovdveis, tem-se a expectativa de novos empregos e
crescimento econdmico com impactos na macroeconomia que podem gerar
ganhos na arrecadacio de impostos.

e Melhoria na qualidade do combustivel: a aditivacao da gasolina atrai a aten¢do
das refinarias e industrias automobilisticas dado o incremento da octanagem
que afeta diretamente na performance do combustivel. Sabe-se que o alto
indice de octano nos biocombustiveis tem encorajado o seu uso como aditivo,
um exemplo disso € a implementagdo bem-sucedida de bioetanol como aditivo
na gasolina em alguns paises.

Apesar dessas vantagens ndo comerciais serem dificeis de quantificar, os custos
operacionais e de investimento para a producdo desses biocombustiveis sdo mesuraveis e
ainda sdo altos quando comparados a producdo de gasolina ou diesel. Contudo, o
desenvolvimento tecnoldgico na linha de produgdo tem sido explorado a fim de trazer mais
competividade para esses combustiveis limpos o que atrai a atencdo do setor privado.

Algumas dessas formas de melhoria do processo estdo discutidas mais adiante neste capitulo.
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2.2 n-Butanol

O bioetanol e biodiesel mostraram-se substitutos promissores dos combustiveis fésseis
e, em razdo disso, apresentaram-se inicialmente como principais focos de desenvolvimento da
industria de biocombustiveis (ABBASZAADEH et al., 2012; AZEVEDO; GALIANA, 2009).
No entanto, os avan¢os na etapa de fermentacdo e nos métodos de separacio t€m contribuido
para a viabilidade econdmica da producdo de biobutanol, combustivel avancado com alto
potencial energético. O n-butanol de origem verde pode ser produzido via fermentacdo ABE
(acetona-butanol-etanol) ou IBE (isopropanol-butanol-etanol) através de bactérias do género
Clostridium, cujas espécies possuem um caminho metabdlico similar entre si. A diferenca
metabolica entre essas fermentacdes reside na existéncia de uma enzima de desidrogenase de
alcool-secundario que permite a producdo de isopropanol, também conhecido como 2-
propanol, a partir da acetona. A reducdo da acetona pode ndo ser completa de acordo com a
espécie e condicdes de operacdo, resultando na presenca desse componente em baixa

concentracio ao longo da producio IBE (GERANDO et al., 2016).

Figura 2-2. Rota genérica de metabolismo microbioldgico durante fermentacdo IBE.
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Fonte: Autor.

A Figura 2-2 ilustra em detalhe as principais etapas de formacdo durante o processo
fermentativo IBE. Durante o processo fermentativo, verifica-se a geracdo de solventes
(acetona, 2-propanol, n-butanol e etanol), dcidos orgéanicos (dcido butirico e dcido acético) e
gases fermentativos (di6xido de carbono e gds hidrogénio). O processo metabdlico desses

microrganismos € bifdsico, composto por fase acidogénica e fase solventogénica. A fase
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acidogénica ocorre ao longo do crescimento exponencial das células e apresenta a sintese dos
dcidos organicos, produtos intermedidrios que serdo precursores para a formacgdo dos
solventes. A partir do momento em que a concentracdo de dcidos se torna consideravelmente
alta (entre 5 a 7 g/LL de acidos orgénicos, em geral), observa-se que o crescimento atinge a
fase estaciondria e inicia-se a fase solventogénica no qual os dcidos sdao assimilados com a
finalidade de sintetizar os solventes e reduzir o efeito 4cido do pH sobre os microrganismos
(ASSOBHEI et al., 1998; ZHANG et al., 2016).

Nao obstante, o desempenho como combustiveis e propriedades dos solventes
oriundos dessas fermentacdes sdo alvos de estudo, assim como o uso direto das misturas dos
produtos (ABE e IBE) (BANKAR et al., 2013; KUJAWSKA et al., 2015; LI et al., 2016;
TRINDADE; SANTOS, 2017). O n-butanol claramente oferece propriedades superiores ao

metanol e etanol, seguido apenas pelo 2-propanol (Tabela 2-1).

Tabela 2-1. Comparagao das propriedades de possiveis substitutos da gasolina.

Propriedades’ Gasolina Bu?a-nol Prolz);mol Etanol Metanol Acetona A:B:E I:B:E
Formula C4-Cpp C;H,OH C;H,0H C,HsOH CH;0H C3HsO (3:6:1) (3:6:1)
Densidade energética (MJ/L) 32 27-29,2 239 19,6 16 22,6 25-26,3  25,4-26,7
Pressio de vapor (kPa) a 20°C 0,70-207 0,53 4,44 7,58 12,80 24,70 11,17 2,62
Teor de oxigénio (% massica) - 21,6 26,6 34,8 50,0 27,6 24,7 24.4
Indice de octano 80-99 87-96 112 100-129 111-134 - 62-72 96
indice de cetano 0-10 25 - 8-54 3 - - -
Calor de vaporizacao (kJ/Kg) 349 582 758 904 1160 518 595 667
Densidade (kg/m®) 720-780 808 786 795 796 791 804,6 803,1
Temperatura de ebuli¢do (°C) 25-215 117,7 82 78,4 64,5 56 - -
Poder calorifico inferior (MJ/kg) 42,7-43.4 33,1 304 26,8 19,9 29,6 31,4 31,7
Ponto de Fulgor (°C) -45a-38 35 12 8 12 -23 -13 19
Higroscopicidade Baixa Baixa Moderada Alta Alta Baixa - -

*Proporg¢ao utilizada no célculo de propriedades ndo encontradas.

"Dados de BANKAR et al., 2013; JIN et al., 2011; LI et al., 2016.
Fonte: Autor.

Dentre os alcoois apresentados, a densidade energética do n-butanol é a que mais se
aproxima da gasolina, superando o etanol. A similaridade das propriedades do butanol com a
gasolina € um indicativo de sua boa compatibilidade com gasolina, podendo ser adicionado a
esse combustivel féssil em uma propor¢do superior as demais alternativas, sem a necessidade
de mudancas na infraestrutura das refinarias. O baixo teor de oxigénio também contribui para
uma aditivacdo maior que 20% sem modificagdo nos motores veiculares (BANKAR et al.,
2013). Somado a isso, sabe-se que o aumento na cadeia de carbonos estd diretamente
relacionado com o aumento do poder calorifico inferior que, por conseguinte, indica a redugdo

do consumo e maior eficicia da quilometragem obtida com o uso do n-butanol, seja como
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aditivo ou combustivel substituto. A volatilidade, em contrapartida, € inversamente
proporcional ao aumento da cadeia carbOnica. Verifica-se que a baixa volatilidade do n-
butanol em relagdo aos demais combustiveis alternativos implica em uma vantagem de
desempenho do combustivel, pois isso reduz as chances de cavita¢do e aprisionamento de
bolhas de ar na regido apical. Por sua vez, o baixo valor de pressdo de vapor do n-butanol
associado a sua tolerancia a contaminacdo com 4gua tornam esse combustivel uma opg¢do
segura para ser usado em altas temperaturas e facilitam seu transporte pelos meios de
distribuicao existentes. Além disso, o n-butanol é menos corrosivo que o etanol ou acetona
(JIN et al., 2011).

Além das propriedades favordveis do n-butanol de origem verde, o potencial do
biobutanol € ressaltado pela conjectura mundial e pela oportunidade de produzi-lo a partir de
biomassas lignoceluldsicas através de processos avangados de fermentagdo. Contudo, ambos
os processos fermentativos para producdo de biobutanol, seja ABE ou IBE, enfrentam
dificuldades em estabelecer competitividade frente aos demais biocombustiveis, apesar dos
beneficios descritos acima. O n-butanol e 2-propanol atuam como inibidores quimicos dos
microrganismos produtores e limitam a concentracao desses produtos no caldo fermentativo,
requerendo uma solu¢do de substrato diluida (GERANDO et al.,, 2016; QURESHI;
MADDOX, 2005). Tal fato contribui para a formac¢ao de uma corrente final diluida em ambas
as formas de fermentacdo (ABE e IBE), como exemplificada na Tabela 2-2 que apresenta

caldo fermentativo de linhagem selvagens.

Tabela 2-2. Caldo fermentativo obtido através de fermentacdo batelada de C. beijerinckii DSM6423 e C.
beijerinckii 8052.

ABE! IBE?
Concentra  Concentrag
CAS# cao ao
Final (g/L)  Final (g/L)
n-Butanol 71-36-3 10,8 6,4
2-Propanol 67-63-0 - 3,8
Etanol 64-15-5 0,8 0,9
Acetona 67-64-1 3,2 0,3
@cido Acético  64-19-7 3,8 0,7
Acido 107-92-
Butirico 6 0.5 0.6
¢ 7732-
Agua 18-5 - -

'QURESHI; BLASCHEK, 2000
*ROCHON et al., 2014

Fonte: Autor.

Conforme discutido no capitulo 1, a viabilidade econdmica da fermentacio ABE

enfrenta desafios: alta inibicdo pelo produto, baixos rendimentos e produtividade, e custos
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elevados de substrato. O efeito direto da inibicao € a baixa eficiéncia energética do processo
como consequéncia da recuperacdo do produto de uma corrente diluida, assim como a alta
geracdo de vinhagca (MARIANO; FILHO, 2011). Além disso, a fermentacio ABE numa
escala industrial sob o ponto de vista de mercado resultaria em uma indesejivel sobre oferta
de acetona (MARIANO et al., 2013a).

A fermentacdo IBE apresenta-se como uma alternativa interessante para a producao de
n-butanol, visto que a mistura IBE pode ser utilizada diretamente como biocombustivel ou
como aditivo na gasolina gragas a auséncia ou reducdo da presenca da acetona, substincia
corrosiva para os motores automobilisticos. Como resultado, um ganho importante na
eficiéncia energética do processo € uma possibilidade em funcdo da ndo necessidade de
separacdo dos dlcoois presentes na mistura IBE. No processo IBE, o coproduto mais
produzido € o isopropanol. Esse dlcool, por si sO, € o segundo mais utilizado na industria
quimica (LEE et al., 2012), podendo ser usado como agente intermedidrio para a sintese de
propileno que é o segundo produto mais importante da industria petroquimica. Ademais, o
isopropanol é uma commodity quimica com valor comercial e propriedades energéticas
superiores a acetona. Entretanto, limitacOes técnicas persistem e comprometem a viabilidade
do processo IBE, apesar da mitigacdo de riscos de mercado atribuida a esta fermentacao.

Assim, a problemdtica do trabalho aborda a demonstracio e consolidagdo de um
processo avangado para producdo de n-butanol via fermentacdo IBE, bem como a observagao
da projecdo econdmica e competitiva desse novo método de produgcdo que pode ter

implicacdes significativas na industria de biocombustivesis.

2.3 Pontos de Melhoria do Processo Fermentativo

Conforme destaque anterior, a competitividade da producdo de n-butanol via
fermentacao € comprometida por diferentes fatores (Tabela 2-3), mas os principais sdo a
baixa produtividade e a alta demanda energética. A produtividade do processo estd
intrinsicamente relacionada com a tolerancia das células a toxicidade proveniente dos
produtos, em especial o n-butanol. Devido a baixa tolerincia, o processo fermentativo
consome uma carga de substrato baixa e gera uma corrente de produtos diluida. Essa baixa

concentracdo de produtos na corrente de saida resulta em uma alta demanda energética

durante o processo de separacdo dos produtos através de trem destilacdo, cuja aplicagcdo
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possui certa complexidade devido a mistura azeotrdopica dgua-alcool (OUTRAM et al., 2017).
De fato, esses problemas sdo ainda mais criticos na fermentacdo IBE, cujos valores de
conversdo de aguicares (59%), produtividade (0,13 g L-1h-1) e rendimento de butanol (0,17
g/g) sdo inferiores ao desempenho da fermentacio ABE (EZEJI; QURESHI; BLASCHEK,

2004; ROCHON; FERRARI; LAREO, 2016).

Tabela 2-3. Dificuldades e possiveis solugdes para a producdo de n-butanol via fermentagao.

Desafios

Solucdes

Alto custo de matéria-prima aumenta os custos
operacionais.

Baixos indices de butanol aumentam os custos de
recuperagdo, reduzem o consumo de substrato e
aumentam o uso de dgua.

Baixo rendimento do butanol aumenta os gastos com

matéria-prima.

Baixa produtividade volumétrica do solvente aumenta
0s custos operacionais e de investimento.

Uso da destilagdo convencional para recuperagdo do
solvente demanda muita energia além de ser caro.

Utilizar matérias-primas mais baratas (e mais
sustentdveis), como restos e residuos agrarios.

Desenvolver microrganismos resistentes e de alto
desempenho e/ou desenvolver métodos para remocao
de produto in situ para mitigar o efeito inibitério.

Desenvolver microrganismos com rendimento
superior de butanol e/ou com razdo butanol/solvente
maior.

Desenvolver processos de fermentagdo continua que
reduzem o tempo e aumentam a produtividade
volumétrica.

Desenvolver métodos de recuperacio e purificacio de
solventes mais eficientes do ponto de vista energético.

Alta utilizacdo de dgua ndo € sustentavel e aumenta o Reciclar d4gua gerada no processo.

custo no tratamento de efluentes.
Fonte: Adaptado de GREEN (2011).

A fim de superar essas questoes, diferentes estratégias vém sendo investigadas, como:
modificacdo genética, imobilizacdo das células e remocdo in situ dos produtos. Essas
estratégias foram e ainda sdo amplamente estudadas para a fermentacdo ABE por causa das
caracteristicas naturais de desempenho de suas espécies produtoras, enquanto a fermentacdo
IBE carece de estudos. Até o momento, os avangos tecnoldgicos com o processo IBE tém se
concentrado principalmente na avaliacdo da fermentabilidade de substratos e imobilizacdo de
células (BANKAR et al.,, 2014; DE VRIE et al., 2013; SURVASE; HEININGEN;
GRANSTROM, 2012; YOUN et al., 2016), enquanto que a exploracio dos método de
aperfeicoamento genético e de recuperagdo de produtos in situ ainda € bastante timida. De
fato, o nimero de artigos cientificos relacionados com fermentacdo ABE € superior aos com
fermentacao IBE como apresentado na Figura 2-3, embora haja a mitigacdo de riscos de
mercado.

Sendo assim, nos itens abaixo s3o detalhados aspectos relativos a apresentacdo e

avaliacdo de algumas das estratégias disponiveis.
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Figura 2-3. Ilustracdo gréafica a respeito do nimero de artigos cientificos publicados contendo
fermentacdo ABE ou BE no titulo, resumo ou palavra-chave no periodo de 1982 a 2017 (dados do

site scopus.com).
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2.3.1 Modificacao da Linhagem

No campo do aperfeicoamento da performance solventogénica da linhagem
Clostridium, a modificacdo genética, seja ela por engenharia mutagénica ou metabdlica, vem
sendo aplicada. A engenharia metabdlica fundamenta-se na supressdo ou insercdo de genes
que, no caso das bactérias fermentativas, tem como finalidade, de modo geral, o aumento do
rendimento de um determinado produto. Estudos que utilizaram tal metodologia reportam que
a etapa de formacao da acetona € necessdria, ao contrario do que a andlise tedrica do caminho
estequiométrico e necessidade celular pareciam indicar; uma vez que a repressdao do caminho
metabodlico responsdvel pela formacado da acetona resulta no acimulo de dcidos organicos e

reducdo da produgdo do butanol (LEE et al., 2012). Consequentemente, uma forma de
diminuir a produgdo indesejada da acetona é a reducdo desse componente a 2-propanol,
quimico com valor comercial superior, o que é feito naturalmente pela linhagem de C.
beijerinckii. Com esse intuito, DUSSEAUX et al. (2013) utilizaram engenharia metabdlica
para inserir o gene codificador de desidrogenase de dlcool-secunddrio, que catalisa a formagao
de isopropanol, combinado com intensificacdo da formagdo de acetona na espécie C.

acetobutylicum, bactéria usada em escala industrial para a producao ABE. Os resultados
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indicaram um aumento expressivo da producdo IBE na fermentacdo batelada e,
principalmente, na concentracdo final de butanol, alcancando o valor de aproximadamente 21
g/L. de IBE (14 g/L de n-butanol e 5 g/L. de 2-propanol) para um consumo de glicose de 63
g/L. O estudo também sugere uma relacdo entre a limitagdo produtiva do 2-propanol e
concentracgdo de acetato.

Apesar das vantagens significativas da engenharia metabdlica, a restricdo oriunda da
inibicdo das células na presenca dos produtos, n-butanol e 2-propanol, persiste e reduzi-la
requer uma abordagem mais complexa. Autores tém repetitivamente destacado a inibicao dos
produtos como um dos principais problemas da producido de n-butanol, tanto via fermentagcdo
ABE quanto IBE (BANKAR et al.,, 2015; DE VRIJE et al.,, 2013; EZEJI; QURESHI;
BLASCHEK, 2004; GERANDO et al, 2016; MARIANO et al., 2008; QURESHI;
MADDOX, 2005). Para obter linhagens com tolerancia superiores, a engenharia mutagénica e
o embaralhamento randdomico do genoma vém sendo implementados. Ao associar ambos 0s
mecanismos para melhorar a tolerancia da C. beijerinckii DSM 6423, GERANDO et al.

(2016) conseguiram um aumento na producdo de 2-propanol e butanol em torno de 23% e

(@

21%, respectivamente. A otimizacdo da producdo IBE através de modificacdo genética
vdlida, mas € limitada pelo rendimento tedrico que pode ser atingido. Consequentemente, a
otimizacdo do processo fermentativo requer o uso de outras técnicas a fim construir uma

biorrefinaria competitiva.

2.3.2 Remociao de Produtos In Situ

A auto inibicdo das células ao produto afeta diretamente seu metabolismo e,
consequentemente, restringe a produtividade e rendimento da fermentacdo. Tendo vista que as
estratégias de engenharia mutagénica e metabodlicas alcangam um sucesso limitado, espera-se
das técnicas de recuperagdo dos produtos in situ (ISPR) resultados promissores para
minimizar os efeitos de toxicidade dos produtos; uma vez que a remocdo dos solventes
presentes no fermentador ocorre assim que os mesmos sdo gerados. Na literatura, estudos da
integracdo simultanea entre fermentacdo e recuperacio de produtos indicaram que o limite de
toxicidade suportado pelos microrganismos ndo € alcangcado, enquanto que o crescimento e
propriedades cataliticas das células nao sao afetados. Os métodos ISPR sdo definidos como
tecnologias de recuperacgao seletiva que podem operar de modo continuo ou intermitente. De
fato, a implementacdo dessas técnicas contribuem na redu¢do da producdo de vinhaga e dos

custos com separacao dos produtos e tratamento de dgua (MAITI et al., 2016; MARIANO;
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EZEJI; QURESHI, 2015). Além disso, valores de produtividade e demais indices de
desempenho apresentam melhores resultados quando comparados ao processo em batelada.
Os beneficios econdmicos e operacionais advindos dessas formas de tecnologia reacendeu o
interesse do mercado nos processos de fermentacdo IBE e ABE.

Essas técnicas de ISPR t€ém contribuido em melhorias no processo fermentativo,
podendo ser implementadas em combinagdo também. No entanto, o uso exclusivo de cada
método foi o enfoque nesta parte da revisdo bibliogrifica no intuito de apresentar pontos
relevantes durante o procedimento de tomada de decisdo, como demanda energética,
eficiéncia de separacdo e andlise econOmica. As tecnologias avaliadas foram: “esgotamento”,
extracdo liquido-liquido, pervaporacdo, extracdo por membrana, adsor¢cdo e separacdo a
vacuo. Todas essas tecnologias foram aplicadas para a fermentacdo ABE, enquanto algumas
delas ainda ndo foram exploradas para a fermentacao IBE. Todavia, as técnicas que carecem
de resultados de suas implementacdes para fermentacio IBE foram comentadas na

prerrogativa de que teriam um funcionamento similar ao obtido no processo ABE.
2.3.2.1 “Esgotamento”

A tecnologia de “esgotamento” € descrita como um simples processo no qual a cultura
microbiana ndo sofre nenhum dano. Essa técnica de separa¢do remove os produtos volateis
através da dissolu¢do em gis que passa através do meio fermentativo. Apds essa etapa, o gés
contendo os produtos € levado ao condensador onde os produtos sdo recuperados para que, em
seguida, eles possam ser separados. Diferentes formas de arranjos foram avaliadas para esse
método, mas o mais usual é o uso de gases anaerdbicos ou o reciclo dos gases fermentativos
como corrente pulverizante (OUDSHOORN; VAN DER WIELEN; STRAATHOF, 2009). A
planta de “esgotamento” ndo requer modificacdes para ser aplicada em um processo de
fermentacdo, como demonstra o esquema da Figura 2-4.

E possivel encontrar na literatura a aplicagdo dessa técnica para fermentagio IBE, cujo
funcionamento € similar ao observado no processo ABE gracgas as propriedades dos quimicos
envolvidos (DE VRIJE et al., 2013; GROOT; LANS; LUYBEN, 1989; LEE et al., 2012;
PYRGAKIS et al., 2016). DE VRIJE e colaboradores (2013) implementaram o método de
recuperagdo com “esgotamento” em modo continuo durante fermentacdo IBE (taxa de
diluicdo 0,06 e 0,12 h'') e conseguiram manter a concentracdo de IB (isopropanol e butanol)
no biorreator inferior a 10 g/L, o que corroborou para um aumento significativo na
produtividade (0,93 g L'h!) e no consumo de substrato (82%) em relacdo a cultura de

controle (0,56 g L''h™! e 53%). Ao dobrar a taxa de dilui¢dio, aparentemente a cultura atinge o
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estado estaciondrio em metade do tempo, porém a recuperacdo dos dlcoois e utilizacdo dos
acucares sdo comprometidas. A técnica apresentou maior seletividade com o aumento da
temperatura o que pode reduzir os custos de sua operagdo; todavia, isso resulta na morte das
células e inducdo a germinacdo dos esporos. A fim de evitar a degeneracdo, sugere-se 0 uso
de choque térmico na cultura, mas uma avaliacdo técnica e econdmica é necessdria para
averiguar a viabilidade dessa forma de operacdo. A integracdo energética durante a aplicacdo
do método de “esgotamento” demonstra-se imprescindivel no intuito de tornar o processo IBE

lucrativo (PYRGAKIS et al., 2016).

Figura 2-4. Fluxograma da produgédo de biobutanol com "esgotamento".
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Fonte: Adaptado de OUTRAM et al. (2016).

O uso de “esgotamento” tem como formiddvel vantagem o baixo risco de
contaminacdo ou entupimento, cujos resultados de desempenho podem ser ainda mais
expressivos durante associacdo com o uso de engenharia metabdlica (LEE et al., 2012).
Contudo, a tecnologia deve superar alguns obsticulos antes da ampliacdo de escala. Por
exemplo, a producdo excessiva de espuma durante a aplicagdo do gds no meio fermentativo
que afeta negativamente o processo, resultando na utilizacdo de agentes antiespumantes que
sdo de natureza toxica para as células em regra (KUJAWSKA et al., 2015; OUDSHOORN;
VAN DER WIELEN; STRAATHOF, 2009). A técnica também requer biorreatores de grande
volume para ser implementada o que impacta diretamente no capital de investimento (68,4
milhOes de dolares de capital de investimento para uma producdo anual de 49,3 mil ton de
ABE), sendo este um dos maiores entre as tecnologias de recuperacdo in situ. Por fim, um
barreira critica deste método € o gasto energético, possuindo a maior demanda (~300 MIJ/kg

de ABE) comparada as demais tecnologias (OUTRAM et al., 2016).
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2.3.2.2 Extracao Liquido-Liquido

A extracdo liquido-liquido (ELL) é uma técnica comum e amplamente utilizada na
industria. Como o préprio nome sugere, 0 processo caracteriza-se pela extragdo de uma ou
mais substancias dissolvidas em uma mistura liquida através do uso de um solvente. O
principio fisico desse método baseia-se na diferenca de solubilidade relativa no qual um
componente encontra-se em dois componentes imisciveis ou parcialmente misciveis. Em
geral, solventes organicos funcionam como agente extratante na fermentacdo dada a
preferéncia dos produtos pela a fase organica a aquosa (OUTRAM et al., 2017). A Figura 2-5
apresenta um esquema simples do processo.

Vale salientar que para esse método de recuperacdo ser bem-sucedido os atributos do
solvente extratante requerem aten¢do. Para exemplificar, recomenda-se o uso de um extratante
com alto coeficiente de particio (ECKERT; SCHUGERL, 1987), também conhecido como
coeficiente de distribui¢do, como o 1-heptanol (CAS# 111-70-6). Por outro lado, esse solvente
usualmente causa a destruicdo das células durante a remocdo direta, apesar da sua boa
capacidade. Portanto, agentes extratantes nio toxicos sdo indicados, apesar da eficiéncia de
separacdo ser reduzida. Outros aspectos a serem considerados sdo: o custo comercial do
solvente, a estabilidade quimica, as propriedades fisicas, a miscibilidade com 4dgua e a ndo
formacdo de emulsdao (KUJAWSKA et al., 2015).

Figura 2-5. Fluxograma da produgéo de biobutanol com extragdo liquido-liquido.
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Fonte: Adaptado de OUTRAM et al. (2016).

Esse método de recuperacdo in situ foi investigado somente para o caso da
fermentacdo ABE, em que autores afirmaram a possibilidade de obter-se 0 menor consumo
energético dentre as tecnologias ISPR (menos de 4 MJ/kg) através do arranjo de dupla

extragdo (KURKIJARVI; LEHTONEN; LINNEKOSKI, 2014). Por sua vez, EVANS e
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WANG (1988) observaram que a mistura de 30% de 1-decanol (CAS# 112-30-1) (solvente
téxico, porém eficiente) em octadecenol (CAS# 143-28-2) consegue mitigar o efeito inibitorio
do extratante ao crescimento celular e contribui para o aumento na produgao de butanol (de
90mM para 150mM) ao aliviar a toxicidade causada pelo produto, destacando-se no estudo o
incremento na formacgdo de produtos intermedidrios em pH alto. No entanto, ndo se avaliou o
efeito de mais de um ciclo nesse cendrio, fator importante de se avaliar tratando-se dessa
forma de recuperacio.

Apesar da alta seletividade e capacidade desta técnica, baixos rendimentos sao
observados quando comparado as técnicas de evaporacdo. Além disso, sua implementacao
requer geralmente um grande volume de extratante. Devido ao uso direto do extratante no
caldo fermentativo, a geracdo de emulsdo e contaminacdo podem ocorrer, 0 que resulta em
problemas com a separagdo das fases e contaminacao da corrente aquosa. A alta eficiéncia de
separacdo dessa técnica ndo demonstra ser suficiente para tornd-la lucrativa (para uma
producdo anual de 49,3 mil ton de ABE, tem-se: custo de investimento - ~54 milhdes de
dolares e custo de operacdo - ~40 milhdes de ddlares/ano), ainda que a real decisdo sobre a
viabilidade econdmica desse processo esteja comprometida pelo nimero insuficiente de
estudos sobre o sistema de regeneracdo do solvente extratante quando utilizado nessa situacao

em especifico (KUJIAWSKA et al., 2015; OUTRAM et al., 2017).
2.3.2.3 Pervaporacao

A técnica de pervaporacdo € baseada na tecnologia de membrana na qual a membrana
divide a fase gasosa e o caldo fermentativo. A diferenca de potencial quimico € a for¢a motriz
por trds do transporte de massa que ocorre na presenga da membrana. O esquema desse
método (Figura 2-6) faz uso de uma unidade externa para realizar a separa¢do usando uma
combinacdo de evapora¢cdo e membrana permedvel, mas isso também pode ser desempenhado
dentro do biorreator.

Dentre as demais tecnologias de recuperacdo in situ para o processo ABE, esse
método de remocdo foi o mais investigado e, consequentemente, é a tecnologia mais
estabelecida para esse propdsito. A maioria dos estudos tem averiguado a performance da
membrana em detrimento do desempenho da integracio com a fermentacdo. Visto que,
similar ao extratante na extra¢do liquido-liquido, a escolha da membrana é uma decisdo
crucial que afeta a taxa de difusdo e a seletividade de recuperacdo dos produtos, indicadores
responsaveis pela concentragdo dos produtos no permeado (KUJAWSKA et al., 2015;
OUTRAM et al., 2017, QURESHI; MADDOX, 2005; SHARIF ROHANI; MEHANI;
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THIBAULT, 2015). A membrana ideal deve evitar a ocorréncia do entupimento dos poros a
fim de que as células possam aderir no interior e na superficie da membrana. Além disso,
espera-se uma alta estabilidade e seletividade, contribuindo para a transferéncia dos produtos
e retencdo da dgua, precursores solventogénico e nutrientes. Entretanto, maior eficiéncia de
separacao implica em um baixo fluxo de produtos. Como resultado, um equilibrio entre esses
aspectos é recomendado. Membranas de silicone foram por muito tempo uma alternativa com
grande potencial devido a sua facil manipulacdo e baixo custo, porém membranas compostas
recentemente tém-se destacado por alcancar um melhor desempenho de fluxo de produtos e

seletividade.

Figura 2-6. Fluxograma da producéo de biobutanol com pervaporagao.
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Fonte: Adaptado de OUTRAM et al. (2016).
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O uso de pervaporacdo na fermentacdo IBE remete a década de 90, com apenas um
estudo desenvolvido. MATSUMORA e coautores (1992) investigaram a performance dessa
técnica de remogdo in sifu no reator continuo com taxa de dilui¢do de 0.13 h'!, observando um
consumo de ~55% do substrato e concentragdo de IB inferior a 10 g/ no fermentador. A
manutencdo da estabilidade da membrana liquida foi verificada mesmo depois de 370 h de
fermentacdo; entretanto, ao final da fermentacdo as células apresentaram um fendmeno
similar: a degeneracdo em associacdo com o aumento da concentracao de acidos organicos. O
trabalho também evidenciou a reducao do efeito inibitério do butanol e isopropanol com o uso
de pervaporagdo, atingindo uma taxa de producdo de butanol duas vezes maior ao obtido na
fermentacdo sem a remocao dos produtos.

Embora essa técnica de evaporacao ndo seja indicada como a separagdo mais eficiente,
ela pode promover uma melhor recuperacdo de produtos do que os outros métodos sob o
escopo da geracdo de uma corrente mais concentrada. A baixa demanda energética dessa
tecnologia (~125 MJ/kg de ABE tomando uma producgdo de 49,3 mil ton de ABE/ano), por

sua vez, deveria tornd-la uma 6tima op¢do. Contudo, o processo de captura dos produtos por
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condensacdo foi verificado como uma etapa de provével perda de produtos, resultando em um
gasto adicional para eliminar ou minimizar essa perda o que pode ser mais dispendioso do que
os ganhos energéticos oriundos do uso da pervaporacdo. Somado a isso, 0 uso de membranas
impde obstiaculos a operagdo, como por exemplo: o entupimento dos poros que pode ser
minimizado, mas ndo extinguido. Uma ac¢@o para reduzir o envenenamento da membrana € a
remog¢do de macromoléculas antes da pervaporacdo ou limpeza da membrana, o que traz mais

complexidade ao processo (KUJIAWSKA et al., 2015; OUTRAM et al., 2017).
2.3.2.4 Extraciao por Membrana

A extracdo por membrana emergiu de uma variacdo da extragdo liquido-liquido. O
esquema de operacdo desse método combina a tecnologia de membrana com a extragdo
liquido-liquido (Figura 2-7). A membrana € alocada entre o solvente orgdnico e o caldo
fermentativo na unidade de extracdo por membrana, onde os produtos podem ser transferidos
da fase aquosa para o solvente. O principio € similar a pervaporacdo; todavia, o solvente
organico promove uma diferenca de potencial quimico maior que os gases. De fato,
dificuldades advindas da escolha do solvente na extragdo liquido-liquido s@o superadas devido
a separacdo em duas fases oferecida pela membrana (OUTRAM et al., 2017; QURESHI;
MADDOX, 2005). A aplicacdo da membrana age como barreira a minimizar o contato do
solvente extratante com o caldo fermentativo o que, consequentemente, reduz o efeito téxico
sobre as células.

Figura 2-7. Fluxograma da producdo de biobutanol com extracao por membrana.
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N3ao se tem conhecimento da aplicacio dessa técnica para fermentacdo IBE, mas o uso

de extragdo por membrana teve seu desempenho avaliado na produ¢cdo ABE. GROBBEN e
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colaboradores (1993) observaram que a integracdo do método com a fermentacio ABE
resultava em uma performance superior ao processo convencional, atingindo uma
produtividade de ABE igual a 1 g L'h! e rendimento de 0,35 g de ABE/g de substrato.
Somado a isso, uma corrente final ABE concentrada (33 g/L) foi obtida através do consumo
de 92 g/L de substrato. A seletividade da membrana de silicone combinada com octadecenol
como agente extratante mostrou Otima performance para recuperagdo do butanol, mas
insuficiente para acetona (QURESHI; MADDOX; FRIEDL, 1992).

Ao combinar a capacidade do extratante com a propriedade seletiva da membrana, a
extragdo por membrana pode alcangar um 6timo desempenho e evitar os problemas de
toxicidade do extratante. Essa técnica apresenta-se como uma das mais promissoras
tecnologias de recuperacdo in situ (para uma producgdo anual de 49,3 mil ton de ABE, tem-se:
demanda energética - ~100MJ/kg de ABE, custo de investimento - ~54 milhdes de ddlares e
custo de operacdo - ~40 milhdes de dblares/ano) e ndo precisa de mecanismos de dispersao do
solvente organico (OUTRAM et al., 2016). Entretanto, dificuldades persistem, como o baixo
coeficiente de transferéncia de massa e a instabilidade dos modulos de fibra oca. Do ponto de
vista de aumento de escala, as principais desvantagens da extracdo por membrana sdo a perda
de carga e a limitacdo da transferéncia de massa, que trazem dificuldades durante a

recuperacdo (KUJAWSKA et al., 2015).
2.3.2.5 Adsorcao

Adsorcao € conhecida por ser um processo de separacdo no qual a superficie solida
preferencialmente interage com particulas de uma mistura gasosa ou liquida. Materiais
hidrofébicos sdo indicados como adsorventes em processos fermentativos, visto que existe
uma alta concentracdo de dgua no caldo fermentativo. Sabe-se que essa tecnologia requer um
sistema de reciclo do adsorvente, contribuindo para um esquema de distribuicio de
equipamentos complexo (Figura 2-8). Apesar do niimero de equipamentos utilizados, a
demanda energética para a operacdo da adsorcdo € baixa (OUDSHOORN; VAN DER
WIELEN; STRAATHOF, 2009; QURESHI et al., 2005).

Além de ser a técnica mais antiga de ISPR investigada, a adsorcdo foi o primeiro
método de remogdo in situ aplicado na fermentacdo IBE do qual se tem conhecimento.
GROOT e LUYBEN (1986) desenvolveram o primeiro trabalho com essa tecnologia; eles
observaram uma seletividade de separacdo baixa e afirmam que uma capacidade de adsorcao
baixa requer um equipamento de volume superior. Como esperado, a escolha do adsorvente

influi diretamente no processo e a resina polimérica XAD 8 demonstrou a melhor
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performance ao atingir uma corrente final com 8,6 g/L. de butanol e 4,0 g/L de isopropanol,
mesmo depois de seu uso em trés ciclos em batelada. A literatura indica que afinidade do
adsorvente pelo acido butilico pode ser maior que pelo butanol, como no caso de resinas
poliméricas, o que deve ser evitado, pois afeta diretamente a produtividade da fermentagao.
Somado a isso, o envenenamento do adsorvente ¢ uma questdo a ser destacada, mas esse
aspecto ndo foi avaliado profundamente para fermentacao IBE. Esse cendrio contribuiu para o
desenvolvimento de novos materiais a fim de potencializar a capacidade do adsorvente e a
taxa de remocdo dos produtos para o caso da adsorcdo do n-butanol (KUJAWSKA et al.,
2015).

Figura 2-8. Fluxograma da produgéo de biobutanol com adsor¢ao.
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Fonte: Adaptado de OUTRAM et al. (2016).

Ao avaliar o processo de adsor¢do como tecnologia de recuperacio in sifu, a etapa de
dessorcao torna-se importante e a literatura possui conhecimento limitado a respeito disso. A
adsor¢do de componentes organicos e nutrientes, como os presentes no caldo fermentativo,
podem requisitar varios métodos de separacdo para que a dessor¢do possa ser realizada e
aumentar os gastos com a fermentagdo, gerando um impacto negativo sob a perspectiva
econdmica. Somado a isso, o envenenamento do adsorvente causado pela aderéncia das
células prejudica a efici€éncia da recuperacdo e da reciclagem do adsorvente. Portanto, a alta
seletividade e capacidade associadas com a baixa demanda energética (~ 110 MJ/kg de ABE

para planta com producdo anual de 49,3 mil ton de ABE) ainda ndo sdo suficientes para



Revisdo Bibliogrdfica 46

estabelecer essa tecnologia com desempenho industrial competitivo (OUTRAM et al., 2016,

2017).
2.3.2.6 Separacao a Vacuo

Essa técnica foi implementada, primeiramente, na industria de bioetanol devido a
aplicabilidade da separacdo a vicuo para a recuperacdo de substincias mais volateis (PEgcnol:
78°C e PEAgua: 100°C). Esse mesmo argumento poderia ser usado a fim de ignorar a aplicacdo
dessa tecnologia na producdo de butanol (PEguwno: 118°C, esse componente puro é menos
volatil que a dgua); a fase vapor originada com o vacuo seria rica em dgua, visto que o ponto
de ebuli¢do (PE) do n-butanol € maior que o da dgua. Entretanto, a mistura heteroazeotrépica
de butanol-dgua quando sob baixa concentracido de butanol (<70g/L) permite que esse dlcool
evapore a uma temperatura menor do que a definida pelo componente puro. De fato, a
separacdo a vacuo desse azedtropo com baixa concentragdo do dlcool demonstrou que a fase
vapor formada serd predominantemente mais rica em butanol que a fase liquida (BARAL;
SHAH, 2016; NGUYEN et al., 2011; PEREIRA et al., 2017). O uso de vidcuo em processos
fermentativos foi recentemente introduzido para fermentacio ABE. A operacdo do processo €
caracterizada por manter o fermentador em baixa pressdo, no qual os produtos sdao

vaporizados pelo viacuo. Na Figura 2-9, a esquematizacio do processo ¢ demonstrado:

Figura 2-9. Fluxograma da produgéo de biobutanol com separacio a vacuo.
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Essa tecnologia carece de representatividade quanto a sua implementacdo em
fermentacdo IBE, mas os estudos acerca de seu desempenho no processo ABE vém sendo

explorado na ultima década. Dentre os estudos desenvolvidos na drea, tem-se a andlise de
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performance do método para producdo n-butanol via fermentacdo ABE realizada por
MARIANO et al. (2012). Os autores usam separagdo a vicuo de modo intermitente e
observaram que a presenca dos produtos intermedidrios nio afeta a eficiéncia de recuperagao
do butanol. Na verdade, a tecnologia permite que os dcidos orginicos sejam re-assimilados e a
conversdo de solventes seja mais eficiente. A concentragdo do nivel téxico no biorreator foi
reduzida em torno de 60-78% com uma recuperacdo de solventes de 33 g de A:B:E/L (na
razdo de 8:36:1, respectivamente), alcancando valores superiores de produtividade e consumo
de substrato comparados a fermentacdo batelada. Outros trabalhos vao além e demonstram
que a otimizacdo operacional desse método de recuperacdo pode alcancar valores de
produtividade dez vezes maior que a fermentacdo em batelada, reduzindo o consumo de
energia durante a separacdo da corrente final em torno de 50% (MARIANO et al., 2010,
2011a).

O sistema de recuperagdo a vicuo € recomendado geralmente para a fermentacdo
batelada, podendo operar de modo continuo ou intermitente. Nesse tltimo modo de operagdo,
verifica-se a reducdo da demanda energética sem que a eficiéncia da separacdo seja
comprometida. Infelizmente, os estudos sobre a performance dessa tecnologia na fermentacao
ABE nao possuem dados suficientes que suportem uma conclusao incisiva sobre a técnica em
questdo, em especial sobre a forma de condensacdo dos vapores gerados pelo viacuo.
Melhorias durante a captura dos produtos sdo necessdrias, pois essa etapa apresenta uma
perda de produtos significativa. Ademais, a ineficiéncia dessa condensacdo pode diminuir o
rendimento e, consequentemente, impactar ainda mais na avaliacdo econdmica desse método
(OUTRAM et al., 2017).

A fermentagcdo convencional alcodlica € tipicamente um processo inibitério dado a
presenca dos édlcoois produzidos. Tal situacdo desfavorece a fermentagdo batelada, alcancando
baixa produtividade e rendimento (DA SILVA; RODRIGUES; MAUGERI, 1999). Como
forma de superar tais limitagdes, a aplicacdo de processos continuos, apesar de maior
complexidade, oferece vantagens, tais quais: reducdo de tempo de esterilizacdo e de efeito
inibitério (KUMAR; GAYEN, 2011). Dentre arranjos para operacdo da separacdo a vacuo
foram propostos, porém a “fermentagdo flash” ¢ a mais popular, permitindo a fermentacao
continua (DA SILVA; RODRIGUES; MAUGERI, 1999; GRADY et al.,, 2013; SHARIF
ROHANI; MEHANI; THIBAULT, 2015). Ao contrdrio da separacdo a vacuo na qual o
fermentador é submetido a condi¢do de baixa pressao e, portanto, requer um biorreator de alto
volume, na fermentacdo flash a recuperacdo ocorre em uma unidade externa. O caldo

fermentativo ainda na fase liquida vai para um vaso sob vicuo, conhecida como unidade
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flash, enquanto o fermentador permanece sob pressdao atmosférica. O principio de
funcionamento € o mesmo que na esquemaética convencional e os produtos sdo continuamente
evaporados (MARIANO et al.,, 2008; ROFFLER; BLANCH; WILKE, 1987). Como
representado na Figura 2-10, a configuracdo dos equipamentos € similar ao estabelecido para
a separacao a vacuo.

As vantagens oferecidas pela separacdo a vdcuo estdo presentes neste arranjo; por
outro lado, as dificuldades também persistem. Como dito acima, um ponto importante na
avaliagcdo energética é a escolha do sistema de condensacdo dos vapores de produtos retirados
pelo tanque flash. Em estudos anteriores (MARIANO et al., 2011a; PEREIRA et al., 2018), a
condensacdo desses vapores foi efetuada via compressiao, mas essa metodologia requer uma
alta demanda de energia elétrica. Diferentemente, o estudo efetuado por ABDI et al. (2016)
avaliou a performance econdémica do método de “fermentacdo flash™ associada com uma
condensacdo de vapores via resfriamento seguido por separador bifdsico com o objetivo de
reduzir a demanda energética do compressor. Desse modo, os autores conseguiram atingir
lucratividade com a integracdo tecnoldgica da separacdo a véacuo a fermentacio ABE (valor
presente liquido foi de 36,7 milhdes de dolares - producdo de 79,8 mil ton de butanol/ano ao
preco de venda de 2 $USD/kg de butanol), apresentando uma taxa de produtividade de
butanol superior a 30% da taxa nominal. Destacou-se que o uso da tecnologia flash ¢é
vantajoso e competitivo em comparacdo ao método de fermentacdo convencional em

batelada.

Figura 2-10. Fluxograma da producdo de biobutanol com "fermentacao flash".
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Fonte: Adaptado de OUTRAM et al. (2016).

Devido a separacdo da unidade flash e fermentador, verifica-se que os gases
fermentativos nao sdo mais desnecessariamente comprimidos com o arranjo de fermentacao
flash, o que reduz os custos com compressor. Ademais, os gases produzidos pelo vicuo ndao

afetam a fermentagao através da formagao de espuma, como no método de “estagnacao” ou na
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separacdo a vacuo aplicada diretamente no biorreator. A técnica de “fermentagdo flash”,
assim como na separacdo a vacuo, requer um numero reduzido de reatores; todavia, ha
dificuldade em relagdao a condensacdo dos vapores produzidos e manutencdo da temperatura
da unidade flash. Comparada a configuracio da separacdo a védcuo, o gasto com a
implementacdo da “fermentacdo flash” € favorecida pelo uso de biorreatores de volume

regular (OUTRAM et al., 2016; PEREIRA et al., 2018).
2.3.3 Processo de Separacao dos Alcoois

A forma de separacdo da corrente aquosa com dlcoois diluidos torna-se também um
ponto crucial para avaliacdo, visto que a viabilidade econdémica do processo pode ser
comprometida por essa etapa, apesar dos ganhos energéticos obtidos nos niveis anteriores das
etapas de producdo. A separacdo eficiente dos produtos € fundamental para a construgdo de
uma biorrefinaria competitiva e, usualmente, a indistria de biocombustiveis confia na
maturidade da tecnologia de destilacdo. Sob a perspectiva de uma biorrefinaria, as vantagens
oriundas do uso dessa tdo conhecida técnica de separacdo incluem: eficiéncia de recuperagdo
superior a 99% dos dlcoois; fator de concentracdo elevado devido o equilibrio liquido-vapor
favoravel; aumento de escala simples; e simulacdes robustas suportadas por softwares de
processos quimicos. Entretanto, existem aspectos problemdticos a respeito de sua
implementagdo nesse tipo de industria, como: o aumento de complexidade ao trabalhar com
misturas azeotropicas; demanda energética alta quando a alimentagdo possui baixas
concentracdes de dlcoois; e dificil integracdo de calor e massa para escalas menores (VANE,
2008).

Destaca-se que uma planta produtora de butanol pode gastar trés vezes mais em
utilidades do que uma planta de etanol para a mesma escala de producdo (MARIANO;
FILHO, 2011). No caso da producdo de n-butanol, além de desafiadora, a separacdo por
destilacdo nem sempre serd a op¢do mais vidvel dada a baixa concentracdo dos solventes na
corrente a ser refinada e a mistura azeotrépica entre butanol-dgua. A separagcao dos dlcoois da
mistura IBE supera em complexidade a da mistura ABE, um vez que existe a mistura
azeotrdpica entre o isopropanol-dgua e a proximidade entre o ponto de ebulicdo do etanol e
isopropanol (79°C e 83°C, respectivamente) (GRISALES DIAZ; OLIVAR TOST, 2017).
PYRGAKIS et al. (2016) avaliaram economicamente o desempenho do processo de destilacao
para a recupera¢do da mistura IBE presente no vinho de fermentagdo. Nesse estudo, observou-

se que uma integracao energética intensa € necessdria para tornar o processo IBE vidvel.
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Em contraponto, a separacdo por membrana, adsor¢do e extracdo liquido-liquido sdo
conhecidas como tecnologias alternativas para a separagdo desses dlcoois com reducao
significativa da demanda energética, porém com questdes técnicas a serem superadas antes

que se tornem mais usuais em biorrefinaria. Na Tabela 2-4 apresenta-se algumas dessas

tecnologias e seus principais resultados.

Tabela 2-4. Demanda energética e eficiéncia para os diferentes sistemas de separag¢do do vinho.

Demanda Producio de LHYV de Rendimento
Si = Energética (MJ S
Microrganismos istema de Recuperacio de combustivel/  hidrogénio (MJ/  solventes (MJ/ tedrico dos IE
kg de produto) kg ge produtos)  kg-produtos)  produtos (g/g)
C. acetobutylicum Destilacao 12,8 5,0 32,4 0,39 0,59
SolRH (A/B/E de
4/8.4/1)
C. beijerinckii Destilacao 16,7 5,6 32,3 0,39 0,5
P260 (A/B/E de
5.6/ 10/1)
C. beiierinckii Destilagdo 15,2 32 333 0,4 0,51
- beyernekt Destilacdo a vapor 21 3.2 33,3 04 0,37
BA101 (ABE de Gas de arraste 18,9 32 333 0,4 0,42
Adsorc¢do 7,1 32 333 0,4 0,71
6/24.6/1) Pervaporagio 11,9 32 333 0.4 0,59
Extragdo liquido-liquido 7,7 3,2 33,3 0.4 0,69
Evaporag@o a vacuo 21,8 3,2 33,3 0,4 0,35
c Destilacdo efeito duplo 8,0 4,6 32,6 0,39 0,70
' Pervaporacao 9,6 4,7 32,6 0,39 0,66
saccharoperbutyla  Evaporacdo a vicuo 10,8 5,1 32,5 0,39 0,64
cetonicum N1-4
C. acetobutvlic Adsor¢io 36,7 5,0 32,2 0,39 0,01
- ACCTODUIYILEUM — G4q de arraste 23,3 50 322 0,39 0,33
(A/B/E de 3/6/1)  Extragdo liquido-liquido 15,6 5,0 32,2 0,39 0,52
Pervaporacdo 10 5.0 32,2 0,39 0,65
MAVS 32 5,0 32,2 0,39 0,32
Saccl . Destilagdo 52 - 27,0 0,51 0,68
accharomyces Destilagdo efeito duplo 34 - 27,0 0,51 0,73
cerevisiae (Apenas Destilagdo com 2.5 - 27,0 0,51 0,76
compressdo de vapores
etanol)
. Destilagdo azeotrépica 21,8 - 34,0 0,41 0,31
E. coli(Apenas 1y ilacio com 37 - 340 0,41 0.77
isobutanol) Compressao de vapores -
Destilacio efeito duplo 5,7 34,0 0,41 0,72

LHV: Valor Calorifico Inferior; IES: Eficiéncia da Energia Ideal.
Fonte: Adaptado de GRISALES DfAZ; OLIVAR TOST (2017).

Quando a diferenca de volatilidade relativa dos componentes ndo pode ser explorada
pela destilacdo, propde-se o uso de processos modificados de destilacdo, conhecidos por
técnicas nado-convencionais. Sdo elas: destilagdo por variagdo da pressdo, destilacdo

azeotropica e destilacio extrativa (SEADER; HENLEY; ROPER, 2010; ZHAO et al., 2017).
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Na destilag@o por variagdao da pressdo, separa-se a mistura azeotropica por pressao através do
arranjo de duas colunas de destilagcdo em sequéncia sob pressdes diferentes. No entanto, torna-
se economicamente invidvel quando a composi¢ao do azedtropo nao € sensivel a pressao (AN
et al., 2015). Por conseguinte, a destilacdo azeotrdpica trata-se de uma técnica utilizada para
separar tanto azedtropos homogéneos quanto heterogéneos. Essa forma de destilagdo faz uso
de um componente de arraste para formar um novo azedtropo e, posteriormente, este novo
azeo6tropo pode ser removido na coluna ou separado por diferenca de fases. Contudo, nessa
técnica ha o acréscimo de complexibilidade da esquematizacdo e controle do processo ao lidar
com multiplos estados estaciondrios e sensibilidade dos parametros de operagdo, por exemplo;
além disso, possui um maior consumo energético para recuperacdo desse agente de arraste
(GAO et al., 2017). Por fim, a tecnologia de destilacdo extrativa em comparagdo com outras
técnicas € a mais aplicada devido a baixa demanda energética, variadas opg¢des de solventes e
esquema de reciclo simples. Nesse sistema de separacdo, o solvente interage com a mistura
azeotropica alterando a volatilidade relativa dos componentes da mistura e,
consequentemente, efetuando a “quebra” do azeodtropo (AN et al., 2015; ZHAO et al., 2018).
Essas formas alternativas de destilacio possuem um potencial de uso nos processos
fermentativos e vém sendo exploradas (GRISALES DiAZ; OLIVAR TOST, 2017;
MARIANO et al., 2011a; VANE, 2008). Apesar dessa etapa do processo de producdo ter
grande impacto na constru¢do de um processo IBE competitivo, foi verificado que a literatura
carece de estudos a respeito do sistema de separacdo dos dlcoois e formacgdo de correntes de
produtos com alta pureza (> 98%), limitando-se ao estudo de PYRGAKIS e colaboradores
(2016) cujo foco nem era esse sistema e, portanto, faz uso de modelos ideais para simulacao

de colunas de destilacdo.

2.4 Perfil de Negocio

A integracdo da cadeia produtiva torna a biorrefinaria um ecossistema industrial no
qual os produtos intermedidrios e energia produzida corroboram na sua viabilidade
econdmica. Uma biorrefinaria economicamente otimizada estd associada a uma otimizacao
ambiental com a mitiga¢do de residuos e consumo energético, por exemplo (SCHIEB et al.,
2015). A integracdo alcancada nas biorrefinarias atuais encontra-se nos diferentes niveis da

producdo (Tabela 2-5) e tem tornado esse modelo de negdcio mais interessante.
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Tabela 2-5. Niveis da cadeia produtiva e a integracdo alcancada pelas biorrefinaria atuais.

Nivel Recurso integrado ou multifuncional

Matéria-prima O uso de todos os componentes da biomassa.
Processamento de diferentes componentes da matéria-prima de modo paralelo.
Uso otimizado e flexivel da matéria-prima com refinamento primdrio.
Processo Conexao entre o refinamento primdrio e secundario.
Etapas sucessivas para o processo ao longo da cadeia de valor.
Variedade de produtos.

Produtos Producdo simultanea de produtos quimicos, energia e coprodutos para setor alimenticio
e/ou alimenta¢@o animal, quando possivel.

Producio simultanea de diferentes materiais e/ou diferentes formas de energia.
Conexao entre os processos de conversio e refinamento.
Inddstria Incorporagéo dentro da cadeia de valor.

Selecdo considerando a producéo e disponibilidade da biomassa.

Fonte: Adaptado de SCHIEB et al. (2015).

No entanto, a integracdo eficiente de modo isolado nao necessariamente elimina os
riscos oriundos do mercado dinamicamente competitivo, 0 que requer a associacio desse fator

com uma estratégia administrativa bem definida.

Figura 2-11. Graus de diversificagd@o e seus tipos.

Baixos Graus de Diversificacdo

Um dnico negdécio: 95% ou mais da receita vérm de um A
unico negdcio

MNegdcio predominante: Entre 70 e 95% da receita vém A
de um dnico negécio /

Graus de Diversificagdo de Moderado a Alto

Relacionada restrita: Menos de 70% da receita vém do A
negdcio predominante e todos os (S
negacios compartilham elos de produtos, B¢
tecnologicos e de distribuigao

Relacicnada ligada Menos de 70% da receita vém do negocio A
(mistura de relacionada predominante e existern apenas elos S
e nao relacionada): limitados entre os negdécios B— ¢C

Graus Extremamente Altos de Diversificagiao

N&o relacionada: Menos de 70% da receita vém do
negoécio predominante e ndo existem
elos comuns entre os negoécios

Fonte: HITT; IRELAND; HOSKISSON, 2008.

7z

A diversificagdo de produtos € uma forma bésica de abordagem nesse sentido,
podendo promover a redu¢do da variabilidade lucrativa do negécio dados os ganhos oriundos

de diferentes segmentos. Além disso, essa estratégia contribui para a melhoria do desempenho
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geral. A motivacdo por trds dessa variabilidade da producdo pode ser o aumento ou
neutralidade do valor da empresa através do aumento da receita ou reducio do risco gerencial,
respectivamente (HITT; IRELAND; HOSKISSON, 2008). Essa diversidade pode ser
classificada de acordo com o grau de variedade e ligacdo entre os processos produtivos

(Figura 2-11).

2.4.1 Indastria Sucroenergética

A industria de cana de acucar no Brasil, desde o ano de lan¢camento do programa pré
dlcool em 1975, tem como estratégia corporativa a manutencao de seu portfélio variado com
um grau de moderado a alto. Em 2017/2018 o mix da produgdo foi representado por 48% de
acucar e 52% etanol (FIESP, 2017). Dessa forma, as biorrefinarias sucroenergéticas tém

alcancgado sucesso e expandido a cada ano sua producdo e drea de plantio (Figura 2-12).

Figura 2-12. Area Plantada com cana de agticar entre o periodo de 1980 a 2016, dados da UNICA.
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A matéria prima utilizada nessa industria tem um abrangente potencial de uso devido a
sua composi¢do com 15% de acucares, 14% bagaco, 3% de impurezas e 68% dgua (EFE;
STRAATHOF; VAN DER WIELEN, 2005). Os acucares sdo utilizados na producao
alimenticia e no etanol de primeira geragdo, este Ultimo quando economicamente atrativo. O
bagaco de cana de agucar, residuo lignoceluldsico, € usado atualmente para queima e/ou
producdo do etanol de segunda geracdo. Apesar de ser um setor industrial consolidado no

mercado nacional e internacional, encontra-se aberto a melhorias e possibilidade de expandir
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seu portfélio. Portanto, a produgcdo de n-butanol via fermentacdo IBE apresenta a esse
segmento uma oportunidade dada a diversidade de produtos que ainda ndo foi explorada
devidamente.

O biobutanol pode ser usado ndo apenas como combustivel substituto ou aditivo, mas
também como precursor na inddstria quimica de diferentes substincias, como: éteres glicdis,
ésteres acrilicos, etanoatos de butila, aminas de butila e resinas (KUMAR; GAYEN, 2011). O
2-propanol, de forma semelhante, € um precursor quimico, cuja utilizagdo € amplamente
aplicada na inddstria de tintas e cosméticos, por exemplo. Consequentemente, a verificacao do
perfil comercial que traz mais beneficios a biorrefinaria de n-butanol via fermentacdo IBE
(seja a producdo da mistura IBE ou a separacdo dos dlcoois) é de suma importancia para
incrementar a competitividade desse modelo de negdcio em associacdo com a disponibilidade

do bagaco como fonte de matéria-prima no Brasil.

2.5 Justificativa de Trabalho

Os biocombustiveis de segunda geragdo apresentam uma rota de producdo atraente;
pois convertem xilose (C5) e glucose (C6) de fontes lignocelulosicas, cuja origem, em geral,
advém de residuos agrarios com baixo valor agregado. Dentre as variedades de combustiveis
presentes nessa classe, o n-butanol de origem verde demonstra um alto potencial energético.
O método convencional para producdo do biobutanol ocorre via fermentacdo ABE. Contudo,
essa fermentacdo mostra-se ineficiente para uma producido em grande escala no estado atual
da tecnologia, além de promover riscos do ponto de vista de mercado. Alternativamente, tem-
se a producdo de n-butanol via fermentacdo IBE. Os avangos tecnolégicos com o processo
IBE t€m se concentrado principalmente na avaliacio da fermentabilidade de diferentes
substratos lignoceluldsicos e imobilizacdo celular. Entretanto, outras tecnologias na etapa de
fermentacdo carecem na literatura de uma perspectiva que objetive as suas aplicabilidades
para o processo IBE. Em vista disso, esta dissertacdo se propds a avaliar duas técnicas pouco
exploradas: a técnica de remog¢do de produtos in situ (ISPR) e as implicagdes no processo
quando em caso de modificacdo genética do microrganismo (GMO).

O uso de recuperacgao in situ dos produtos permite um desempenho fermentativo mais
expressivo através da mitigacdo do efeito inibitério e, consequentemente, o aumento da

produtividade. Dentre as tecnologias de ISPR, estudos anteriores aplicaram a fermentacdo
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IBE as tecnologias de “esgotamento”, pervaporacao e adsor¢do, avaliando majoritariamente a
performance da fermentacdo quando sob influéncia dessas técnicas. No entanto, os aspectos
desafiantes desses métodos requerem solucdes, como a necessidade de reatores de grande
volume, alto custos de operagdo, baixa eficdcia na recuperacgdo e entupimento de membrana.
Esses problemas ainda ndo foram solucionados para a fermentacdo ABE, cujos estudos estio
mais consolidados. Enquanto isso, a tecnologia de separagcdo a vacuo possui uma eficiéncia de
separacdo alta, menor apenas que o método via extragdo liquido-liquido. No esquema de
“fermentagdo flash” mantém-se, assim como na separagdo a vacuo, um custo de investimento
reduzido devido ao ndmero de equipamentos envolvidos e de reatores necessdrios, mas esse
sistema supera seu predecessor ao operar com biorreatores de volume menor. Somado a isso,
a “fermentacdo flash” permite que o sistema opere de modo continuo. Logo, a escolha de
avaliar a implementacdo desta técnica na fermentacdo IBE, além de cariter inovador,
apresentou-se como um passo direcionado ao desenvolvimento de um processo competitivo.
Todavia, esta tecnologia possui como obstdculo questdes associadas a condensacdo dos
vapores gerados na etapa de evaporacdo dos produtos sob viacuo na unidade flash. Para
superéd-las, ao invés do uso invidvel de compressores que demandam um capital de
investimento e de operacdo alto, este trabalho propde a condensacdo dessa corrente de vapor
através do resfriamento da corrente, seguido por separagdo em tanque bifdsico no intuito de
reduzir o consumo de energia elétrica e demais gastos.

Como dito anteriormente, a analise da associacdo das técnicas avancadas de melhoria
do processo fermentativo € uma das propostas desta dissertacdo. Por conseguinte, a
modificacdo genética do microrganismo em conjunto com a remocao de produtos in situ teve
seu desempenho econdmico avaliado, observando as consequéncias que iSso promove nao
apenas no processo, mas também na viabilidade da técnica de recuperagdo dos produtos in
situ escolhida. Outro ponto importante desse trabalho foi a proposta de um processo de
separacdo dos élcoois, considerando a maturidade da tecnologia de destilacdo e a dificuldades
previstas com os azeltropos existentes no processo IBE. Na etapa de separagdo, esta
dissertacdo buscou correntes de produtos com purezas altas (superior a 98%), preferivelmente,
sob esquematizagdo de tecnologias mais usual.

As avaliacdes econdmicas da fermentagdo IBE sob a 6tica de perfil de negdcio sdo
inexistentes na literatura. Essa forma de andlise, como visto na sec¢io anterior, convém para a
constru¢do de uma estratégia de negdcio competitiva. Portanto, a andlise técnico-econdmica
dos cendrios originados pelas combinacdes de tecnologias, verificando os custos de

investimentos, operacdo e outros indicadores economicos. Por fim, todas escolhas visaram a
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obtencdo de um processo IBE economicamente competitivo com estratégia de mercado

favoravel.



Capitulo 3

MATERIAL E METODOS

Neste capitulo apresenta-se ao leitor os procedimentos e premissas com as quais este trabalho foi
desenvolvido. Para tal, este se subdivide entre: Material, Modelos Cinéticos de Fermentagdo,

Tecnologia de “Fermentagdo Flash”, Simula¢do Computacional e Analise Econémica.
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3.1 Material

O uso de softwares de simulacdo na industria tem se tornado uma ferramenta valiosa
ao permitir o estudo de parametros operacionais ou implementa¢do de novas tecnologias ao
processo com um custo reduzido e bom indice de previsibilidade. Esta dissertacdo faz uso de
modelagem matemadtica e simulacdo computacional de processos para conduzir as distintas
avaliagdes propostas.

Para tal, o material utilizado foi:

e Computador com processador Core i7, 1'TB de hardware e 16GB de memoria
RAM.

e Software SIMBIOBUT® (INPI 08895-4) - simulador de “fermentacio flash”
para processo ABE.

e Software Visual Studio Community® 2015 - plataforma para desenvolvimento
de cédigo em linguagens FORTRAN, C++, JavaScript, entre outras.

e Software AspenPlus® v. 8.6 - simulador computacional de processos quimicos.

e Software Statistica® v.7 - plataforma com conjunto de métodos estatisticos e
andlises estadisticos.

e Software Microsoft Office Excel® 2018.

3.2 Modelos Cinéticos de Fermentacao

Os microrganismos da espécie C. beijerinckii DSM6423 produzem naturalmente a
mistura IBE. Estudos anteriores indicam que essa linhagem apresenta estabilidade durante
fermentacdo continua, caracteristica importante para aplicagdao no processo de “fermentacao
flash” (SURVASE et al., 2011). Além disso, seu comportamento metabdlico possui modelo
cinético descrito na literatura, tornando-a candidata ideal para o desenvolvido dessa
dissertacdo.

Baseado nos parimetros cinéticos e equacdes obtidos por ROCHON e colaborados
(2016), a modelagem matemética do metabolismo foi definida em versao adaptada do modelo

de Monod:
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Equacio 3-1. Taxa de crescimento celular da C. beijerinckii DSM6423.

d_X:['L‘Lx'S.X,FI)_(Kd.X)
dt K +S§

Equacio 3-2. Taxa de consumo do substrato da C. beijerinckii DSM6423.
ds N 1
dS (S s py] L
dt K +S§ Yy

Equacio 3-3. Taxa de formagdo dos produtos da C. beijerinckii DSM6423.

d—Pz 'ULX'S.X.FI R
dt K +S

P/S

No qual P descreve os diferentes produtos (2-propanol (I), butanol (B), etanol (E),
acetona (A), acido acético (AA) e acido butirico (AB)), enquanto que X e S representam,
respectivamente, a concentragdo celular e de substrato, cujas unidade é g/L. Por sua vez, os
coeficientes de rendimento (Yx/s € Yps, em g/g) foram calculados a partir de dados
experimentais (ROCHON et al., 2014). A taxa maxima de crescimento especifico (Hmax, em h’
1, taxa de morte celular (K4, em h™!) e a constante de inibicio do produto (Ks, em g/L) foram
obtidos na literatura (Tabela 3-1).

A funcdo inibitéria (FI) possui modelo proposto na literatura; contudo, este trabalho
definiu-se nova funcdo a fim de obter melhor ajuste para descricio do comportamento
metabdlico da espécie estudada. A estrutura da funco inibitdria seguiu o arranjo proposto por
MULCHANDANI e VOLESKY (1986), variando sua estrutura de acordo com a concentragao

das substancias inibitorias (S1):

Equacao 3-4. Estrutura da func¢fo inibitéria quando as concentragdes de substancias toxicas estdo abaixo
do nivel suportado pelo microrganismo.

FI =a-exp(—b-SI)

Equacio 3-5. Estrutura da funcéo inibitéria quando as concentragdes de substancias téxicas estdo acima do
nivel suportado pelo microrganismo.

FI =—c-SI+d

Como discutido no capitulo anterior, o melhoramento genético pode promover
beneficios na etapa de fermentacdo e, espera-se, ganhos mais expressivos quando associado a
recuperacgao in situ dos produtos. O rendimento da linhagem selvagem escolhida é de 0,28 g
de IBE/g de substrato. Esse valor encontra-se distante do limite tedrico de 0,42 g de ABE/g de
substrato que pode ser alcangado na fermentagdo ABE (MARIANO et al., 2008). A titulo de

estudo, portanto, foi construido um caso hipotético de modificacdo genética do
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microrganismo. Para essa “cepa modificada” foi previsto o alcance de um rendimento de 0,40
g de IBE/g de substrato (aumento de 43% em relacdo a linhagem selvagem), mantendo a
mesma curva de crescimento celular que a C. beijerinckii DSM6423 selvagem (dX/dt).
Consequentemente, os valores de rendimento e fungdo inibitéria foram redefinidos para
representar esse cendrio. Na Tabela 3-1 observa-se o desempenho em batelada do caso

hipotético criado em comparacdo ao da cepa selvagem.

Tabela 3-1. Performance em batelada de linhagem selvagem e linhagem modificada.

C. beijerinckii DSM 6423 - selvagem  C. beijerinckii DSM 6423 - modificada

2-Propanol (g/L) 3,8 6,5
n-Butanol (g/L) 6.4 11,3
Etanol (g/L) 0,9 1,5
Consumo de substrato 59% 79%
Yxis (g/g) 0,140 0.081
Yus (g/g) 0,098 0,135
Yeis (g/g) 0,165 0,234
Yess (g/g) 0,023 0,032
Yass (g/g) 0,008 0,011
Yaars (g/g) 0,018 0,025
Yasss (g/g) 0,015 0,021
Hmax (h') 0,160 0,160
Ka (h?) 0,012 0,012
Ks (g/L) 0,130 0,130
Reference ROCHON; FERRARI; LAREO (2016) -

Fonte: Autor.

A funcdo inibitdria reflete na acurdcia da modelagem matemdtica que ird prever o
comportamento metabolico durante a etapa fermentativa. Ou seja, o potencial do modelo
matematico desenvolvido depende de uma boa previsibilidade do comportamento metabdlico
do microrganismo quando sob efeito inibitério. Particularmente, a estrutura da fungdo
inibitdria que foi aplicada neste trabalho demonstrou bom desempenho, comprovado através
de validagdo experimental, na previsdo da etapa de fermentacio ABE (MARIANO et al.,
2008; MULCHANDANTI; VOLESKY, 1986). Portanto, esperou-se um resultado semelhante
para a fermentacdo IBE. No caso da fermentacdo IBE, a auto inibi¢cido ocorre devido ao efeito
téxico das concentragdes de n-butanol e 2-propanol (GERANDO et al., 2016) e eles devem
ser considerados durante a definicao de tais funcdes.

Para estabelecer os valores das constantes (a, b, ¢ e d) presentes nas func¢des inibitorias
dos casos estudados (linhagem selvagem e linhagem modificada), os modelos cinéticos

desenvolvidos para a espécie C. beijerinckii DSM6423 foram implementados em linguagem
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FORTRAN em associacdo com o método numérico de resolucdo, Runge-Kutta de quarta
ordem. Isso permitiu a avaliacio dos efeitos das constantes no comportamento da fermentacao
convencional batelada e, posteriormente, a compara¢ao dos pontos experimentais adquiridos
na literatura com os calculados pelo modelo matematico. A estrutura da funcdo inibitdria
desta dissertacdo considera a concentracdo de n-butanol e 2-propanol (BI) como substancias
reguladoras do nivel téxico (substancias inibitérias - SI), cujo o valor maximo suportado pela
C. beijerinckii DSM6423 é de aproximadamente 10 g de BI/L.

Durante o estudo dessas fungdes, o valor de BI, no qual a estrutura para a fungdo
inibitéria € trocada de exponencial para primeira ordem, foi estudado. Desse modo, um
planejamento fatorial 2* com dois niveis foi efetuado com cariter exploratério (Tabela 3-2)
para o caso de linhagem selvagem, no qual o parametro de resposta avaliada foi o erro de
ajuste. O intervalo escolhido para as constantes (a, b, ¢ e BIl) foi definido de modo que
contivesse os valores estabelecidos por estudos anteriores para essa estrutura de funcdo FI
(MARIANO et al., 2008; MULCHANDANI; VOLESKY, 1986) na expectativa de que a
funcdo inibitdria para fermentacdo IBE pudesse ser definida de modo semelhante.Com base
nas influéncias das constantes observadas via planejamento, fez-se manualmente seus ajustes
das varidveis a fim de obter-se fun¢des inibitdrias para ambos os cendrios (linhagem selvagem

e modificada) com erro inferior a 10%.

Tabela 3-2. Planejamento fatorial 2* para funcdo inibitéria de linhagem selvagem.

a b c BI
Nivel (+1) 1 0,05 0,5 7,0
Nivel (-1) 0,8 0,02 0,2 6,5

Fonte: Autor.
A partir das demais varidveis, a constante d foi calculada (Equacao 3-6). Por isso, ela

ndo foi avaliada no planejamento fatorial.

Equacao 3-6. Calculo de constate d da fung@o inibitdria.

a’:a-exp(—b-BI)+c-BI

Com o trabalho de ROCHON; FERRARI e LAREO (2016), foi possivel obter pontos
experimentais da concentracdo celular, de substrato e de butanol durante a fermentacao
batelada da linhagem selvagem de C. beijerinckii DSM6423 por um periodo de 110 horas.
Para o caso da linhagem modificada, esses pontos foram aumentados e reduzidos em 43%,
valor que representa o alcance do rendimento tedrico, para concentracdo de butanol e
substrato, respectivamente; enquanto os pontos referentes a concentracdao celular foram

mantidos, conforme previsto na metodologia. Desse modo, o erro de ajuste (Equacao 3-7) foi
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verificado nas diferentes combinac¢des determinadas pelo planejamento fatorial e pelos testes

manuais (Anexo A).

Equaciao 3-7. Calculo do erro de ajuste da fungdo inibitéria com base em pontos experimentais

2| (X,-Xe,) (S,~Se,) (B,—Be,)
+ +
— Xe® Se’ Be?

max max max

Error =

Onde np € o numero de pontos amostrais. Xen, Sen e Ben correspondem,
respectivamente, as medidas experimentais da concentracao celular, de substrato e de butanol
no tempo da amostra n. Por sua vez, Xn, Sn € Bn s20 as concentragdes calculadas pelo modelo
matematico para o mesmo tempo amostral n. As vaidveis. Xemax, S€max € Bemax referem-se as
concentracoes maximas atingidas dentre os pontos experimentais. Nas Figura 3-1 e Figura
3-2, tem-se a visualizacdo gréfica dos melhores ajustes encontrados. Para o caso da linhagem
selvagem, o erro de ajuste de 8% obtido foi satisfatorio (sendo 3% referente ao ajuste dos
perfis de concentracdo de substrato e butanol, enquanto que 5% refere-se ao perfil de

concentracdo celular).

Figura 3-1. Perfil de concentrac@o celular (losango), de substrato (circulo) e butanol (quadrado) durante
fermentacdo batelada da linhagem selvagem com pontos experimentais (simbolos) e pontos simulados
com a FI satisfatoria (linha).

70 8
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Tempo (h)
Fonte: Autor.

A funcdo inibitoria satisfatdria para o caso da linhagem selvagem foi:

Equacao 3-8. Fungdo inibitéria da linhagem selvagem para BI inferior a 6,7 g/L.

FI =0,970-exp(-0,060- BI)
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Equacio 3-9. Fungio inibitéria da linhagem selvagem para BI igual ou superior a 6,7 g/L.

FI =-0,215-BI +2,089

No caso da cepa modificada, o erro inferior a 10% nao foi alcangado, pois a fungdo
inibitéria demonstrou que o ajuste para descrever satisfatoriamente o perfil de concentragdo
celular ocorria em detrimento dos demais perfis. Por fim, optou-se pela melhor descri¢cao dos
perfis de concentracdo de substrato e butanol (erro de ajuste de 14%) que conduzisse ao
menor erro de ajuste para o perfil de concentracdo celular (erro de ajuste de 25%). Essa
escolha foi fundamentada no fato de que o caso hipotético alcancou o rendimento alvo; além
disso, as concentracdes de equilibrio do substrato e butanol, que sdo importantes para as
simulagdes da “fermentacao flash”, foi determinada com €xito no intervalo de 40 e 110 horas,
como apresentado na Figura 3-2. O comportamento do perfil de crescimento celular se
manteve, apesar da redugdo da taxa de crescimento. Essa observacao também foi outro motivo
para a manutencdo dessas fungdes inibitdrias para o caso hipotético de linhagem modificada
(Equacao 3-10 e Equacao 3-11), uma vez que a literatura reporta tal reducdo na taxas de

crescimento celular por parte de cepas modificadas (YU et al., 2011).

Figura 3-2. Perfil de concentracdo celular (losango), de substrato (circulo) e butanol (quadrado) durante
fermentacdo batelada da linhagem modificada com pontos experimentais (simbolos) e pontos simulados
com a FI satisfatoria (linha).
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Fonte: Autor.

A funcdo inibitdria no caso da linhagem modificada foi:

Equacao 3-10. Funcdo inibitdria da linhagem modificada para BI inferior a 7,5 g/L.

FI =0,970-exp(-0,031-BI )
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Equacio 3-11. Func¢do inibitéria da linhagem modificada para BI igual ou superior a 7,5 g/L.

FI =-0,075-BI +1,331

Ao estabelecer as fungOes inibitdrias em ambos os cendrios, as fermentacdes em
batelada sao descritas e seus comportamentos observados. Quando o efeito inibitério encontra
o nivel mais alto de inibicdo, este torna-se um fator controlador com impacto severo no
crescimento celular. Em torno de 48 horas, os casos alcangam a concentracdo de estado
estaciondrio. Esse intervalo foi uma regido de interesse para esse trabalho; visto que isso
permitiu delimitar o tempo de ciclo de 54 horas para a fermentacdo convencional batelada,
sendo 2 horas para ‘“setup” do fermentador, 48 horas de fermentacdo e 4 horas de
esterilizacdo. As linhagens selvagem e modificada possuem a mesma disponibilidade de
acucares; no entanto, seus consumos sdo diferentes, conforme esperado (~40 g/L e ~50 g/L,
respectivamente). Essas informacdes foram captadas e usadas na simulagdo computacional

dos demais processos.

3.3 Tecnologia de “Fermentaciao Flash”

A metodologia adotada nesta etapa do trabalho permitiu a investigacdo do
desempenho dessa técnica de remogdo in situ dos produtos durante o processo fermentativo da
linhagem selvagem e da linhagem modificada. Somado a isso, a otimizacao dos parametros de
operacdo foi verificada para duas situacdes: maximiza¢ao da produtividade dos dlcoois (IBE)

e minimizacao da corrente de vapor gerada na unidade flash (Fv).

3.3.1 Descricao do Processo

A Figura 3-3 descreve o funcionamento do processo de fermentacdo que ocorre no
reator tanque agitado continuo (CSTR), operando a 1 atm. Nessa esquematizacdo, a vazao de
alimentagdo do sistema (Fo, em m*h) é continua. A unidade flash recebe a corrente de caldo
fermentativo (Fc, em m’/h) e evapora os produtos sob condi¢cdes de vicuo, dando origem 2
corrente de vapor (Fy, em m*/h). Todavia, o tanque flash nos primeiros ciclos encontra-se
inoperante até que o fermentador atinja metade da concentragdo mdaxima dos produtos
inibidores (~3 g/L de butanol e ~2 g/L de isopropanol). Isso resulta na continua recirculagao

do caldo fermentativo ao fermentador. Durante esse periodo, a purga é responsavel pelo
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controle do crescimento celular e manutencio do balango de massa. Quando a recuperacdo a
véicuo é acionada (em ~20 horas ap6s o inicio do processo), a corrente liquida (FL, em m?/h) é
dividida entre reciclo (Fr, em m/h) e purga (Fpu, em m*/h). A corrente de reciclo retorna ao
fermentador, enquanto a purga é enviada para o processo de separacdo dos dlcoois e o

processo de condensagdo de vapores recebe a corrente de vapor.

Figura 3-3. Configuragdo do sistema de "fermentacdo flash" adotado neste trabalho.

Gases de fermentacio

Vapor
Fy, Sy=Xv=0,Py

———— =

|

' |

Alimentacio | F’ I
I

I

I

Fu, S0, Xo=Po=0 |
Caldo fermentativo |j§ p Unidade flash

Fe, Sc. Xc. Pe

I Liquido | F, S, X1, PL

Reciclo Purga
Fr, S1, X1, PL Fru, S, XL, PL

Fonte: Autor.

Onde S;, X; e P; representam, respectivamente, as concentracdes de substrato, células e
produtos em g/L. na corrente i, indice que corresponde a corrente (0 - alimentacdo, C - caldo
fermentativo, V - vapor e L - liquido).

Ao conduzir a avalia¢io da recuperacio na unidade flash em AspenPlus® (Anexo B),
verificou-se que a presenca do isopropanol ndo afeta a seletividade da recuperacdo a viacuo do
butanol. De fato, a seletividade do butanol e do isopropanol durante o estudo permaneceram
relativamente constantes (3,6 e 7, respectivamente). Como no caso da mistura ABE, acetona
(seletividade de ~8) e isopropanol possuem recuperacao mais favoravel que a do butanol.
Assim como na mistura ABE (MARIANO et al., 2010), a mistura IBE possui um curto
intervalo para pressao de operacdo da unidade flash (ponto de bolha e ponto de orvalho sdo
5,8 e 5,6 kPa, para temperatura de 35°C). Esse fendmeno € justificado pela equilibrio liquido-
vapor da mistura butanol-dgua, cuja regido delimitada para a alta diluicdo de butanol no
diagrama P-xy permite apenas um pequeno intervalo de vaporizacdao parcial (MARIANO et

al., 2011a).
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3.3.2 Modelagem Matematica da Tecnologia

Para que fossem conduzidas as investigacdes do uso da tecnologia de “fermentacdo
flash” para ambos os metabolismos (linhagem selvagem e linhagem modificada), foi
necessdria a modelagem matemadtica do processo fermentativo IBE quando sob influéncia da
tecnologia de recuperacio dos produtos in situ. O software SIMBIOBUT® (INPI 08895-4)
prevé em linguagem FORTRAN a “fermentacao flash” do processo ABE com esquema de
funcionamento similar ao proposto neste trabalho (MARIANO et al. 2008). Esse software
encontra-se disponivel em nosso grupo de pesquisa e, portanto, foi reformulado para
representar o processo IBE, utilizando a plataforma disponivel no Microsoft Visual Studio
Community 2015®. Os modelos t¢ém como fundamento as seguintes premissas:

e A fermentacdo ocorre a 35°C e sob o pH 6timo de 6 a fim de assegurar a
performance dos microrganismos.

e Os produtos intermediarios da fase acidogénica sao produzidos.

e Naio existem limitacdes de nitrogénio ou nutrientes, mas existe a limitacao do
substrato (S).

e Os microrganismos desse género mostram capacidade de metabolizar misturas
de glicose e xilose (DE VRIJE et al., 2013). Para efeito de simulagdo, portanto,
assumiu-se que o consumo dos agucares C5 e C6 ocorrem na mesma taxa de
conversao.

e A formagdo dos gases fermentativos ndo foi avaliada, assumindo a saida de
todos esses gases pelo soprador no qual o efeito de arraste dos produtos
causado pelos mesmos ndo € considerado.

Duas simulagdes bases foram geradas, uma para o perfil de linhagem selvagem e outra
para a linhagem modificada. Assumindo reator CSTR com volume constante (Vol, em m?),

obtém-se as equacdes abaixo:

Equacao 3-12. Taxa de crescimento celular considerando dindmica do reator.

d_X:(FO.XO)_i_(FR'XR)_i_(FC'XC)_i_(:umax'S‘X.FIJ_(Kd.X)

dt Vol Vol Vol K +S

s

Equacao 3-13. Taxa de consumo do substrato considerando dindmica do reator.

ﬁz(Fo'So) (FR'SR) (FC'SC)+[#max'S,X,FIJ 1

+ +
dt Vol Vol Vol K +S§

X/
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Equacio 3-14. Taxa de formacao dos produtos considerando dindmica do reator.

d_P:(E)'R))+(FR'PR)+(FC'PC)+ /’lmax'S.X'FI Yx¢
dt Vol Vol Vol K +S

P/S

As equagdes acima foram solucionadas através do método matemdtico de Runge-
Kutta de quarta ordem. Note que Fc relaciona-se diretamente com a corrente de alimentacao
(Fo) através de um fator adimensional de aumento (Fatorr., cujo valor definido deve ser um

numero real e positivo):

Equacao 3-15. Relacdo entre corrente de caldo fermentativo e alimentac@o.

F.= FatorFC -F,

O modelo termodinamico adotado para a modelagem da unidade flash foi o Universal
Quasi-Chemical (UNIQUAQ), considerando um processo de vaporizagdo parcial sob
temperatura e pressao constantes para um sistema multicomponente. O UNIQUAC baseia-se
na soma da contribui¢do combinatoria e residual dos componentes da mistura. Ele permite a
verificacdo de desvios positivos e negativos da idealidade (y; - coeficiente de atividade)
(HEMPTINNE; LEDANOIS, 2012). A implementacdo desse modelo termodindmico requer
parametros de drea e volume molecular das substincias, bem como parametros bindrios de
interacdo. A captacdo desses valores foi efetuada através do Database Manager - Aspen
Properties presente no AspenPlus® com exceciio dos pardmetros bindrios de interacdo entre
butanol (1) - dgua (2), (1-2): 128,5 e (2-1): 506,3 (MARIANO et al., 2011a) que permitem um
melhor ajuste ao comportamento desse sistema na regido de interesse da fase liquida (corrente
diluida em n-butanol). Através da equacdo de Antoine, a pressdo de saturacdo (Psat;) foi

obtida com base nas constantes de cada substancia presente na mistura (Tabela 3-3).

Tabela 3-3. Constantes de Antoine aplicdveis no intervalo de temperatura entre 25°C a 40°C.

Constantes de Antoine”

A B C D E F
Agua 6,59 7,23 0 7,18 4,03:10° 2,00
2-Propanol 8,36 -8,25 0 -9,54 2,00-10 2,00
n-Butanol 1,09 -1,01 0 -1,33 4,38:10¢ 2,00
Etanol 8,65 -7,93 0 -1,02 6,39-10 2,00
Acetona 7,13 -5,95 0 -8,53 7,82:10 2,00
Ac. Acetico 6,13 -6,77 0 -6,73 4,84:10 2,00
Ac. Butirico 1,30 -1,15 0 -1,65 9,34:10°6 2,00

“Database Manager - Aspen Properties

In( Psat,(kPa)) = A{ J+ D-In(T(K))+E-T(K)"

T(K)-C
Fonte: Autor.
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Para os célculos de equilibrio liquido-vapor a baixa pressdo, a mistura foi considerada

nao ideal em fase liquida (SANDLER, 2006):

Equacao 3-16. Equilibrio liquido-vapor a baixa pressdo para misturas ndo ideais.
K.-P=y,- Psat,

No qual K; é definido como a razio entre a fracdo molar no vapor pela fracdo molar no
liquido do componente i. Vale salientar a criagdo de sub-rotinas dentro da modelagem
matematica para que a pressdo do sistema (P, em kPa) fosse estimada através da fragao de
vapor estabelecida pelo usuadrio.

Os modelos matematicos foram construidos de modo que as varidveis de entrada
fossem: a corrente de alimentacdo (Fo), a concentracdo de substrato na alimentagdo (So), 0
fator de aumento da corrente de caldo fermentativo (Fatorg.) e a fracdo de vapor que se deseja
obter na unidade flash (Frac, em um intervalo de 0 a 1). Essas varidveis possuem implicacoes
diretas no processo de fermentacdo e recuperacdo dos produtos, por exemplo: demanda
energética (manutencdo da temperatura da unidade flash em 35°C e utilidade de resfriamento
do sistema de condensagdo de vapores), conversdo de agucares e tamanho de equipamentos.
Além disso, os modelos foram estruturados para avaliagdo de 300 horas de funcionamento do
sistema de “fermentacdo flash” com o objetivo de visualizar o comportamento da etapa
fermentativa até o alcance do estado estaciondrio do sistema, além de averiguar o periodo no
qual a unidade flash encontra-se inoperante. Portanto, tém-se como varidveis de saida: a
pressdo na unidade flash, a conversdo de substrato, a produtividade dos alcoois (Equacao
3-17), rendimento dos dalcoois (Equacao 3-18), e as concentracdes dos componentes

(produtos, células e substrato) no fermentador ao longo do tempo.

Equacio 3-17. Calculo de produtividade dos dlcoois no modelo matematico.
(F,-B, +Fp, -B,)+(F, -1, +F,,-1,)+(F,-E, +F,, -E,)
Vol

IBE

Pro

d(g/L'h):

Equacao 3-18. Célculo de rendimento dos dlcoois no modelo matemdtico.

F,-[IBE],
Y, (%)= 0 Jinal -100
IBE( ) [(SO-FO)—(SL-FPU)J

Em que:

Equacao 3-19. Cilculo da concentragdo dos dlcoois no vinho fermentativo considerando ambas correntes
de saida.

(F,-B,+F, B, )+(F, -1, +Fpy - 1,)+(F, -E, + Fp, - E,)
F

0

[IBE],,,(g/L) =
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Onde B;, I; e E; correspondem a concentragdo do butanol, isopropanol e etanol em g/L

na corrente i, indice que corresponde a corrente (V - vapor e L - liquido).

3.3.3 Otimizacao dos Parametros de Operacao

Uma vez que a modelagem matematica da “fermentagdo flash” foi estabelecida para
os cendrios estudados, verificou-se a otimizacdo das condi¢des de operacdo (varidveis de
entrada) com duas finalidades, maximizacdo da produtividade dos dalcoois (IBE) e
minimizacao da corrente de vapor formada no tanque flash (Fv). Esses pontos de 6timo sdo
justificdveis; pois a maximizacdo da produtividade afeta diretamente no ndmero de
biorreatores e aumenta a viabilidade industrial do processo (PEREIRA et al., 2017), enquanto
que a minimizagcdo da corrente de vapor conduz a diminuicdo de gastos operacionais e de
investimento (MARIANO et al., 2011a), cuja reducdo advém do uso de equipamentos
menores.

As restricdes aplicadas durante as otimizag¢des foram:

e Conversao de substrato superior a 0,99.

e Produtividade minima de alcoois de 2 g de IBE/L-h, visto que valores abaixo
disso inviabilizam a comercializa¢do dos quimicos produzidos devido ao alto
capital de investimento requerido (PEREIRA et al., 2017).

e A concentracdo de IBE na corrente final (Equacao 3-19) deve ser superior a 30
g de IBE/L para assegurar a competitividade da técnica. Com a finalidade de
manter uma base de comparacao, esse valor foi estabelecido em 43 g de IBE/L
no caso da linhagem modificada (aumento de 43%).

e A concentracdo celular no fermentador (Xc) deve ser mantida abaixo de 30 g/L.
para evitar a formagao excessiva de espuma, a qual pode afetar a seletividade
da tecnologia de recuperacao (MARIANO et al., 2010).

Essas restricdes delinearam os parametros de respostas como sendo: o consumo de
substrato (Sconversao), @ corrente de vapor (Fv), a produtividade dos dlcoois (IBEpa) € a
concentracdo de IBE no vinho fermentativo ([IBE]ina).

Para possibilitar os calculos de otimizacdo, modelos estatisticos que relacionem essas
respostas com as varidveis de operacdo sdo necessdrios e eles foram definidos via
planejamento fatorial. O método de delineamento composto central rotacional (DCCR) foi
adotado devido a significancia da curvatura e ao nimero de fatores independentes (Fo, So,

Fatorr. e Frac). De fato, esse tipo de planejamento fatorial permite a determinacdo de modelos
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preditivos de boa qualidade através da estratégia 2* + ponto central + 8 pontos axiais. As
diferentes combinacdes dos fatores foram determinadas e avaliadas no software Statistica®,
utilizando um nivel de significincia de 90% (o = 0,10) durante a selecdo de varidveis no
modelo estatistico (RODRIGUES; IEMMA, 2014).

Com os modelos estatisticos, as otimizagdes foram conduzidas através do método de
solugdo de gradientes reduzidos generalizados ndo linear, disponibilizado no Microsoft Office
Excel Solver® 2018. Os resultados dessas otimiza¢des sdo de grande valia para determinar
qual condicdo de 6timo (maximizacao da produtividade e minimizagao da corrente de vapor)

alimenta a simulagdo computacional do processo de “fermentacgdo flash”.

3.4 Simulacao Computacional das Etapas de Producao

Dentre os softwares disponiveis no mercado, o AspenPlus® encontra-se entre os
melhores simuladores de processos quimicos. Para observar a performance do sistema de
“fermentacdo flash” integrado com as demais etapas produtivas (sistema de condensacio dos
vapores, sistema de absor¢do e sistema de separacdo dos dlcoois), essa ferramenta foi aplicada
com base nos resultados da modelagem matematica (condi¢des de operacdo e concentracdes
em estado estaciondrio). Por fim, foram obtidas simula¢des bases dos quatro cendrios para a
comparacdo da performance da linhagem selvagem e da linhagem modificada sob a
perspectiva dos distintos métodos fermentativos (“fermentacdo flash” e fermentacdo
batelada). Desse modo, diferentes quesitos (demanda energética, equipamentos, utilidades,
producdo de vinhaca) foram avaliados em fun¢do de condi¢des operacionais e de projeto.

Os casos simulados geraram dados que alimentaram a andlise econdmica. Nas figuras
abaixo, tém-se as estruturas das simulacOes desenvolvidas, nas quais cada sistema que as
compdem encontra-se descrito nos itens desta se¢do. Vale salientar que a pureza das correntes
de produto, acetona, butanol e mistura IBE, foram respectivamente 99%, 99% e 98% em

massa (sendo na mistura: 77% de isopropanol, 18% etanol e 3% butanol).



Material e Métodos 71

Figura 3-4. Esquema de simula¢des computacionais de cendrios com tecnologia “fermentagao flash”.
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Mistura IBE

Vinhaca Agua Residual
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Fonte: Autor.

Figura 3-5. Esquema de simula¢des computacionais de cendrios fermentagdo convencional batelada.
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Fonte: Autor.

3.4.1 Gases Fermentativos

A modelagem matemaética da tecnologia de “fermentacao flash” nao prevé a formacao
dos gases fermentativos (CO> e H»). Todavia, esses gases encontram-se diluidos no caldo

fermentativo causando implicagdes nos demais sistemas, como indicado nas Figura 3-4 e
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Figura 3-5. Além disso, os gases fermentativos que saem no suspiro do biorreator arrastam
consigo um pouco dos produtos durante a etapa de fermentacdio (HUMBIRD et al., 2011).
Tendo como premissa que o microrganismo possui a mesma taxa de conversao para a
glicose e xilose, as simulacdes em AspenPlus® tiveram seus estudos desenvolvidos utilizando
a glicose como representante dessas formas de substrato. O modelo do reator estequiométrico
presente no simulador foi utilizado a fim de estimar a produ¢dao de CO2 e Ho (MARIANO et

al., 2011a), levando em consideragdo as reacdes abaixo:

Equacio 3-20. Reacdo de formagio do isopropanol.

C,H,0, + H,0 — C;H,O(Isopropanol ) +3CO, +3H,

Equacio 3-21. Reacdo de formacdo do butanol.

C,H,,0, — C,H,,0(Butanol)+2CO, + H,0

Equacio 3-22. Reacdo de formacdo do etanol.

C,H,,0, — 2C,H 0 (Etanol ) +2CO,

Equacio 3-23. Reacdo de formagao do dcido acético.

C,H,,0, +2H,0 — 2C,H 0, ( Ac. Acético) +2C0, +4H,

Equacao 3-24. Reacdo de formagdo do acido butirico.

C,H,,0, — C,H,0, (Ac. Butirico)+2C0, +2H,

As fragcdes de conversdo da glicose alimentadas no reator estequiométrico foram
estabelecidas de modo que a produgdo dos quimicos reproduzisse as concentracdes em estado

estaciondrio obtidas na modelagem matematica.
3.4.2 Sistema Flash

O sistema flash busca representar o funcionamento da unidade flash quando em estado
estaciondrio (Figura 3-6), no qual os dados de entrada e de opera¢do advém da modelagem
matemadtica. A simulacdo computacional desta etapa determinou a demanda energética
exigida pelo tanque flash para que a temperatura de 35°C fosse mantida. O bombeamento tem
a fun¢do de restabelecer a perda de carga para que a corrente de reciclo volte ao fermentador

sob as condi¢des apropriadas.
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Figura 3-6. Representagdo de sistema flash aplicado na simulagcdo computacional.

F1 1atm —

Unidade Flash

Fonte: Autor.

3.4.3 Sistema de Condensacao dos Vapores

A condensac¢do dos vapores tem sido um gargalo da tecnologia flash, com alto custo
de operacdo. No entanto, buscou-se supera-lo através da adaptacdo do sistema aplicado por
ABDI et al. (2016) para o processo ABE (Figura 3-7). Nesse sistema de condensacgdo, a
corrente de vapor (Fv) € resfriada com utilidade a 10°C, resultando em uma corrente bifasica.
Ap0s o equipamento de separacdo bifasica, a pressdo de latm € alcancada via compressdo e
via bomba. Depois disso, o vapor a latm € resfriado com utilidade a 25°C com o objetivo de
aumentar ainda mais a eficiéncia de condensacao dos vapores.

Figura 3-7. Representagéo de sistema de condensacéo de vapores aplicado na simulagdo computacional.
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, ; ——Liquido-1 latm——
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Fonte: Autor.
3.4.4 Sistema de Absorc¢ao

O sistema de absorcdo permite a recuperacdo dos produtos presentes na corrente de
gases fermentativos, vapor residual e gases residuais. Com o objetivo de reduzir os residuos
liquidos, a vinhaca foi utilizada como liquido absorvente, representado pela corrente “Agua”
na Figura 3-8, e sua carga foi estimada de modo que a perda de produtos pela corrente de

topo fosse mitigada. O nimero de estagios da coluna foi fixado em 10 com alimentacdo nos
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estdgios 1 e 10, operando a pressdao atmosférica em todos os cendrios simulados (MARIANO

etal., 2011a).

Figura 3-8. Representagio de sistema de absorc¢do aplicado na simulagdo computacional.
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Gases Fermentativos Gases Residuais
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Vapor Residual

Fonte: Autor.
3.4.5 Sistema de Separacao dos Alcoois

O sistema de separacdo dos alcoois € formado por seis colunas. O vinho fermentativo
¢ aquecido antes de ser enviado a primeira coluna de destilacdo, conhecida como coluna de
esgotamento. Essa coluna desempenha uma func¢do importante nesse sistema, sendo
responsavel pela separacdo entre corrente rica em produtos (no topo) e vinhaca (no fundo) em
todos os cendrios (Figura 3-9 e Figura 3-10).

No entanto, as problemadticas advindas com a formagao de misturas azeotrépicas entre
os dlcoois e dgua persistem na corrente de topo. Para superd-las, a técnica de destilacdo
extrativa foi aplicada, tendo como solvente o etileno glicol (CAS# 107-21-1). Uma vez que se
visa a implementacdo desse processo na industria sucroenergética, a escolha desse solvente
permite a mitigagdo dos riscos de mau manuseio sob a premissa de que o etileno glicol é
utilizado na produgdo de etanol. Na coluna de destilacdo extrativa tem-se como produto de
topo uma corrente rica em isopropanol-etanol-acetona e como corrente de fundo butanol-
agua-etileno glicol. Apds a recuperacdo do solvente, a corrente de butanol-agua € enviada a
um sistema de separacdo que possibilita ganhos energéticos, como demonstrado na literatura
(ABDI et al., 2016; MARIANO et al., 2011a). A corrente de isopropanol-etanol-acetona é
enviada para destilacdo por variacdo da pressdo que opera a 0,7 atm. As correntes de saida

dessa coluna sofrem incremento na pressao até que alcancem 1 atm.



75

Figura 3-9. Representacdo de sistema de separagdo dos dlcoois aplicado na simulagdo dos casos com

Material e Métodos
tecnologia flash.
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Figura 3-10. Representacdo de sistema de separacdo dos dlcoois aplicado na simulagdo dos casos de

fermentagdo batelada.
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No caso da corrente rica em acetona, ela ainda sofre resfriamento para que uma
corrente liquida de acetona seja formada. Os gases residuais t€ém como principais
componentes os gases fermentativos que se encontravam diluidos no vinho fermentativo e
trazem um carater de impureza a corrente. Destaca-se que a corrente isopropanol-etanol nao
foi separada uma vez que acarretaria na elevacdo do grau de complexidade do sistema. Uma
forma de separd-los seria via coluna de destilac@o sob a pressdo 0,05 atm (PYRGAKIS et al.,
2016); contudo, isso resultaria no aumento dos custos de investimento e nos riscos de
operagao.

A fermentacdo convencional batelada possui uma corrente de alimentacdo bastante
diluida em acgucares (40 e 50 g de substrato/L); consequentemente, a vazao dessa alimentagcao
precisa ser superior quando comparada a vazdo de alimenta¢do do processo ‘“‘fermentacao
flash” para atingir a mesma base de producdo de butanol. Sendo assim, a quantidade de gases
fermentativos solubilizados no vinho é maior. Para evitar que esses gases afetassem o sistema
de separacdo dos dlcoois, foi adicionado um separador bifdsico antes da coluna de destilacao
extrativa. Desse modo, parte desses gases pode ser removido. E, essa corrente de gases
residuais foi enviada ao sistema de absorcd@o para recuperacao de produtos presentes nela.

As especificacdes das colunas foram as mesmas em todos os cendrios para que uma
base de comparacdao fosse mantida, aplicando o modelo de destilacdo mais robusto do
simulador (RadFrac). Essas especificagdes sdo baseadas em dados da literatura ou em dados
gerados em modelo aproximado de destilagdo (DSTWU) no simulador, cujo a volatilidade
relativa € considerada constante.

e (Coluna destilacdo (entrada: vinho fermentativo): 33 estidgios com alimentacdo
no estdgio 7 (dados a partir de DSTWU), funcionando a latm; 99,90% em
massa de etanol € recuperado e a presenca de 3170 kg/h de dgua na corrente de
topo, cujo valor é definido para a minima perda de dlcoois (IBE) no vinho.

e Coluna de destilacdo extrativa (entrada: etileno glicol e IBE+4gua): 40 estdgios
com alimentag@o de solvente no estagio 3 e corrente a ser tratada no estagio 25
(ZHAO et al., 2017), funcionando a latm; 30 toneladas de solvente para “start-
up”, 0,05% em massa de solvente é perdido de solvente e 0,8% em massa de 2-
propanol na corrente de fundo.

e Coluna de recuperagdo (entrada: B+dgua+etileno glicol): 19 estagios com
alimentacdo no estdgio 7 (dados a partir de DSTWU), funcionando a latm;
99,99% em massa de solvente é recuperado e presenca em massa de 4,3% da

dgua que entra na coluna sai pela corrente de fundo.
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e Coluna de destilagdo por variacdo da pressao (entrada: IEA): 30 estdgios com
alimentagd@o no estdgio 15 (MARIANO et al., 2011a), funcionando a 0,7atm;
99,90% em massa de acetona € recuperada na saida de topo e 99,99% em
massa de etanol é recuperado na saida de fundo.

e Coluna de destilagdo (entrada: rico em B): 10 estdgios com alimenta¢do no
estagio 1 (MARIANO et al., 2011a), funcionando a latm; vazdo de destilado
ajustado para geracdo de uma corrente de fundo com 0,1% madssica de dgua.

e Coluna de destilacdo (entrada: rico em dgua): 10 estdgios com alimentagcdo no
estdgio 1 (MARIANO et al., 2011a), funcionando a latm; vazao de destilado

ajustado para geracdao de um corrente de fundo sem a presenca de butanol.

3.5 Analise Economica

Por fim, o trabalho conduziu a avaliacdo econdmica com a andlise dos custos
operacionais (OPEX) e de investimentos (CAPEX) para os diferentes cendrios, considerando
as combinacdes de avancos tecnoldgicos e estratégias de negdcio (Figura 3-11). Os cendrios
previram a avaliacdo de biorrefinarias constituidas por: pré-tratamento (explosdo a vapor e
hidrdlise), sistema de fermentagdo (com condensagdo de vapores, quando necessario), sistema
de absorcdo e sistema de separacio dos dlcoois.

O bagaco de cana de agucar foi submetido ao pré-tratamento de explosdo a vapor
devido ao seu cardater de alta eficiéncia energética e baixo capital de investimento
(HAGHIGHI MOOD et al., 2013). A carga de sdlidos na etapa de explosdo a vapor e hidrolise
foram, respectivamente, de 30% e 12%, valores alcangdveis no estado atual dessas tecnologias
e que reduzem a quantidade de dgua adicionada a corrente hidrolisada. Com base no relatério
de EFE; STRAATHOF e VAN DER WIELEN (2005), assumiu-se na etapa de pré-tratamento
uma perda de 0,5% de agucares no filtro, uma razao de 0,02 g de enzima/g de celulose e
ajustou-se os consumos de utilidades de acordo com o consumo de base seca de bagaco

(Anexo E).
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Figura 3-11. Os diferentes cendrios avaliados com suas respectivas caracteristicas tecnoldgicas e de

mercado.
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Fonte: Autor.

As simulagdes dos processos alimentaram os célculos de CAPEX e OPEX dos demais
sistemas que compdem as etapas de producdo. Por conseguinte, as avaliacdes econdmicas
foram desenvolvidas em planilhas de Microsoft Excel® 2018. A estimativa por analogia,
conhecida como fop-down, foi aplicada durante a estimativa de custos de investimento através
da regra dos seis décimos (Equacao 3-25), baseando-se em dados de plantas e equipamentos
encontrados na literatura (Anexo E). A atualizacdo da estimativa de custos para o ano de
implementagdo do projeto (2017) foi conduzida com base no “Chemical Engineering Plant

Cost Index” (CEPCI) apresentado na Tabela 3-4.

Tabela 3-4. Valores de CEPCI no periodo de 2005 a 2017.

Ano ‘05 ‘06 ‘07 ‘08 09 ‘10 ‘11 ‘12 ‘13 ‘14 ‘15 ‘16 ‘17
CEPCI* 468,2  499,6 499,6 5754 521,9 550,8 585,7 584,6 567,3 576,1 556,8 541,7 567,5
*VAZZOLER, 2017.

Fonte: Autor.

O custo total de investimento (CTI) considerou um fator de Lang de 3, no qual 5% do
CTI foi acrescido para capital de giro. Dentre os investimentos operacionais, os gastos de
mao-de-obra e manutencido foram considerados com valores anuais de 1% e 2% do CTI,
respectivamente (PEREIRA et al., 2018).

Por questdes de seguranca e controle do processo, estabeleceu-se um volume vazio de
20% nos biorreatores. Cada um dos fermentadores no caso de “fermentacdo flash” possui um
tanque flash, cujo volume € 10% do volume total do biorreator. O tempo de operacdo anual da
biorrefinaria foi fixado em 174 dias (4176 horas) o que caracteriza o periodo de colheita,
objetivando uma producdo anual de 30000 toneladas de butanol em todos os cendrios. Os

perfis de venda tiveram os seguintes indicadores econdmicos avaliados: receita (R), valor
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liquido presente (VPL) (Equacdo 3-26), taxa interna de retorno (TIR) e tempo de retorno de
investimento (PBT). Com base no fluxo de caixa anual (FC;), os cdlculos foram
desenvolvidos para um tempo de projeto de 25 anos, assumindo um modelo de depreciagdao
linear com o custo médio ponderado de capital de 8% ao ano e taxa de juros (faxa) de 34% ao

ano.

Equaciao 3-25. Célculo da regra dos seis décimos.

Capacidade da Planta Nova j%

CMStONova = CMStOCUIlhecida ' . .
Capacidade da Planta Conhecida

Equacio 3-26. Calculo de valor liquido atual do investimento estudado.

25
VPL = [ZL]—CTI

= (1+taxa)'
Destaca-se que os precos dos produtos foram estabelecidos em valores médios do
periodo de 2007 a 2017 (Anexo C). A andlise econdmica ndo inclui a infraestrutura que
forneceria as utilidades; portanto, assumiu-se que as utilidades se encontram disponiveis a

determinados custos:

Tabela 3-5. Custos de utilidades.

$USD/1000kg  $USD/GJ

Eletricidade ($USD/kW-h) 0,060 16,800
Vapor a média pressio (13 bar e 205°C) 28,31 1,011*
Vapor a baixa pressao (5,3 bar e 160°C) 27,70 0,989"

Agua a 25°C ($USD/m’) 0,001 0,350

Agua a 10°C 0,185 4,430
Solucdo acida (H2S04) 108,002 -
Cal hidratado (Ca(OH)2) 93,002 -
Agua de lavagem ($USD/m?) 0,0482 -
Etileno glicol 836,002 -
Enzima 4900,00° -
Bagaco (base seca) 44,001 -

“Calculados com dados de entalpia

IGUBICZA et al. (2016)

2Anexo C

SPEREIRA et al. (2018)

Dados de TURTON et al. (2009).
Fonte: Autor.



Capitulo 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

O leitor ird encontrar neste capitulo os resultados obtidos durante o desenvolvimento do trabalho
e aplicagdo da metodologia estabelecida. Além disso, buscou-se discutir aqui as implicacdes

desses resultados em relacdo ao desempenho do processo IBE para os diferentes cendrios.
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4.1 Otimizacao das Condicoes Operacionais

Os efeitos da “fermentagdo flash” na conversao de substrato e na produtividade dos
dlcoois foram investigados. Os processos de recuperagdo in sifu t€m como caracteristica o
processamento de correntes de alimentacdo mais concentradas em substrato. Essa avaliagdo
foi efetuada através da simulagdo com aumento gradual da concentracdo de substrato na

corrente de alimentacdo (So) de 60 até 200 g/L. (Figura 4-1).

Figura 4-1. Efeito da concentragdo de substrato na corrente de alimenta¢do no desempenho da tecnologia
flash, verificando conversdo de agucares, rendimento e produtividade dos dlcoois para condicdes de
operacio fixada (Fo = 20 m?/h; Fatorg. = 5; Frac = 10% e Vol = 500m?®) - linhagem selvagem (A) e
linhagem modificada (B).
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Fonte: Autor.

Nota-se que uma concentracao de substrato de 60 g de acticares/L no meio de cultura é
comum durante fermentacdo batelada em laboratério (BANKAR et al., 2014; DE VRIJE et
al., 2013; SURVASE et al., 2011). Em contrapartida, a tecnologia de “fermentagdo flash”
demonstra a capacidade de converter correntes mais concentradas o que promove um aumento
da produtividade (MARIANO et al., 2010), como observa-se em ambos os cendrios. Com
base nesses resultados, o range de concentracdo de substrato na alimentagdo aplicado durante
o planejamento fatorial foi de 90 a 140 g/L, valores superiores ao aplicado em fermentacao
batelada. Primeiramente, buscou-se estabelecer modelos estatisticos que permitissem a
previsdo do comportamento da “fermentacdo flash” IBE para os dois pontos de otimizagdo
(maximizagdo da produtividade e minimizacdo da corrente de vapor), mas isso ndo foi
possivel sem que houvesse perda da precisdo relativa a predi¢cdo. Além disso, essa tentativa
trouxe uma melhor orientagdo para desenvolver a metodologia aplicada. Cada cendrio possui

duas regides de planejamento fatorial (Tabela 4-1 e Tabela 4-2).
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Tabela 4-1. Codigo de niveis e valores aplicados em DCCR da linhagem selvagem.

Para minimizacio da corrente de vapor

So (g/L) Fo (m*h) Fatorr. Frac (%)
Nivel (-2) 90,00 30 4,0 3,00
Nivel (-1) 97,50 35 4,5 4,00
Central (0) 105,00 40 5,0 5,00
Nivel (+1) 112,50 45 5.5 6,00
Nivel (+2) 120,00 50 6,0 7,00
Para a maximizacao da produtividade de IBE

So (g/L) Fo (m3/h) Fatorr. Frac (%)
Nivel (-2) 105,00 30 4,0 5,00
Nivel (-1) 113,75 35 4,5 6,25
Central (0) 122,50 40 5,0 7,50
Nivel (+1) 131,25 45 5.5 8,75
Nivel (+2) 140,00 50 6,0 10,00

Fonte: Autor.

Na literatura verificou-se que a taxa de dilui¢do influencia o consumo de substrato e a

produtividade dos dlcoois (SURVASE et al.,, 2011). De fato, o estudo observou que a

produtividade aumenta, mas a conversdo de actcares diminui quando a taxa de diluicdao

aumenta de 0,05 para 0,09 h! no reator continuo. Em vista disso, o volume de reator foi

fixado em 500m?

estabelecida.

Tabela 4-2. Codigo de niveis e valores aplicados em DCCR da linhagem modificada.

Para minimizacio da corrente de vapor

So (g/L) Fo (m%/h) Fatorr. Frac (%)
Nivel (-2) 90,00 30 4,0 1,00
Nivel (-1) 97,50 35 4.5 2,50
Central (0) 105,00 40 5,0 4,00
Nivel (+1) 112,50 45 5.5 5,50
Nivel (+2) 120,00 50 6,0 7,00
Para a maximizacao da produtividade de IBE

So (g/L) Fo (m*/h) Fatorr. Frac (%)
Nivel (-2) 105,00 30 4,0 5,00
Nivel (-1) 116,25 35 4,5 6,25
Central (0) 127,50 40 5,0 7,50
Nivel (+1) 138,75 45 5.5 8,75
Nivel (+2) 150,00 50 6,0 10,00

Fonte: Autor.

durante as simulacdes e a regido de avaliacdo da varidvel Fo foi
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Para o caso com linhagem modificada, a regido de fracdo de vapor (Frac) e
concentracdo de substrato na alimentacao (So) foram modificadas, uma vez que a modificacdo
genética desse microrganismo possibilita esse desempenho. Cada DCCR resultou em 25
combinacdes das varidveis, cujos resultados (Anexo D) foram computados e analisados no

Statistica®. Os modelos para linhagem selvagem foram:

Tabela 4-3. Modelos estatisticos (~R? ajustado: 0,99) para parAmetros de resposta no caso da linhagem

selvagem.
Para minimizacao da corrente de vapor
1,9898+0,0116-S,+0,1933- F, —0,0074 - F, - F, +0,1696 - Fator,,
IBE, . = +0,1528- Frac—0,0121- Frac- Frac+0,0147-S, - Fator,,

+0,0145-S, - Frac+0,0250- F, - Fator,, +0,0245- F, - Frac
+0,0086 - Fator,, - Frac

(0,7848—0,0682- 5, +0,0034-5, - S, —0,0282- F, +0,0820- Fator,,
Comersdo | 10,0659 - Frac —0,0038 - Frac - Frac +0,0082 - F ator,, - Frac

24,8660+0,1523-S,—-0,6797 - F, +2,1159 - Fator,, +1,9034 - Frac
=|-0,1522- Frac- Frac—0,0880-S, - F, +0,1948-S,, - Fator,,
+0,1917-S, - Frac +0,0962 - Fator,, - Frac

[IBE]

Final

14

_(9,7792+1,2280- F, +0,9770- Fator,, +1,9773- Frac+0,1218- F - Fator,,
40,2467 - F, - Frac+0,1988- Fator,, - Frac

Para a maximizacdo da produtividade de IBE
2,3369+0,0120-S,+0,2378- F, —0,0071- F, - F;, +0,2203- Fator,,
IBE. - +0,1432- Frac—0,0089 - Frac- Frac+0,0160- S, - Fator,,
frod +0,0154-S, - Frac +0,0322- F, - Fator,, +0,0256 - F, - Frac
+0,0083- Fator,, - Frac

~(0,7504-0,0811-S, +0,0044-S, - S, —0,0274- F, +0,1013 Fator,,
Comesio ™| 10,0040 Fator,, - Fator,, +0,0537 - Frac +0,0118 - Fator,_ - Frac

29,2078 +0,1573-S,-0,6689 - F, +2,7485- Fator,,, +1,7814 - Frac
=| -0,1125- Frac- Frac +0,2099-S, - Fator,, +0,2020-S, - Frac
+0,1063- F, - Frac +0,0923- Fator,, - Frac

[IBE]

Final

Vv

14,7309 +1,8473- F, +1,4712 - Fator,, +2,4812 - Frac +0,1834 - F, - Fator,,
+0,3093- F, - Frac+0,2491- Fator,, - Frac

Fonte: Autor.

Para a linhagem modificada:
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Tabela 4-4. Modelos estatisticos (~R? ajustado: 0,99) para parAmetros de resposta no caso da linhagem
modificada.

Para minimizacio da corrente de vapor

2,6870+0,0261-S,+0,1888- F, —0,0211- F, - F, +0,2128 - Fator,,
=| +0,4430- Frac—0,0675- Frac- Frac+0,0332-S, - Fator,, +0,0354-S, - Frac
+0,0400- F, - Fator,, +0,0673- F, - Frac +0,0297 - Fator,, - Frac

IBE

Prod

(0,7654-0,0575-§,-0,0498- F, +0,0703- Fator, +0,1332- Frac
Comerio | _0,0160- Frac - Frac +0,0071-S, - Fator,, +0,0140- Fator,, - Frac

33,5462+0,3440-S,-1,7614 - F, +2,6444 - Fator,_+5,5231- Frac
=| —0,8425- Frac- Frac—0,2218-S, - F, +0,4405 - S, - Fator,,
+0,4701-S, - Frac+0,3351- Fator,, - Frac

[1BE]

Final

14

7,7131+0,9792- F, +0,7715- Fator,, +2,9330- Frac+0,0110- Frac - Frac
40, 0952 F, - Fator,, +0,3665- F, - Frac+0,2956 - Fator,, - Frac

Para a maximizacio da produtividade de IBE

3,6225+0,0763-S,-0,0309-S,-S,+0,3063- F, —0,0222- F, - F,
BE - +0,3039- Fator,, —0,0347 - Fator,, - Fator,, +0,2314- Frac
frod | —0,0256- Frac- Frac+0,0778-S, - Fator,, +0,0659-S, - Frac
+0,0652- F, - Fator,,, +0,0521- F, - Frac—0,0262- Fator,, - Frac

B 0,8156-0,0824-S,—-0,0482- F, +0,0955 - Fator,, +0,0710- Frac
Comenio | 10,0174- S, - Fator,, +0,0121-S, - Frac +0,0090- F, - Fator,,

45,2052+0,9737-S,-0,3800-S, - S, —1,7237 - F, +3,7706 - Fator,,
[IBE] _ —0,4273- Fator,, - Fator,, +2,8674- Frac—0,3133- Frac- Frac
Final 1 +1,0030- S, - Fator,, +0,8367-S, - Frac +0,3491- F, - Fator,,
+0,3174- F, - Frac —0,3609 - Fator,, - Frac

14,5953-0,0088- S, +1,8394 - F, +1,4602 - Fator,, +2,4693- Frac
F, = -0,0090-S, - Fator,, +0,1796 - F, - Fator,,. +0,3062- F, - Frac
+0,2530- Fator,, - Frac

Fonte: Autor.

A maioria dos parametros de respostas demonstra-se influenciado por todas as
varidveis avaliadas em diferentes magnitudes, como pode-se observar através dos coeficientes
nos modelos estatisticos acima. Destaca-se que essas equacdes devem receber os fatores em
sua forma codificada. Ou seja, calculam-se os pardmetros de resposta através dos valores
codificados das varidveis (So, Fo, Frac e Fatorr.) que variam entre -2,0 e 2,0. Além disso, os

modelos estatisticos referentes a conversao de substrato preveem valores superiores a 1,0. Isso
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ocorre, uma vez que ndo € possivel definir um valor de maximo para esse parametro no
software; consequentemente, os valores superiores devem ser interpretados como 0,99 + 0,01.

Os modelos quadraticos revelam que as varidveis So, Fo, Frac e Fatorg. influenciam a
conversao de substrato; enquanto a corrente de vapor, produtividade e concentracdo final dos
alcoois sofrem um efeito mais significativo por parte Fo, Frac e Fatorg.. De fato, os resultados
indicam que o aumento de IBEpyq € diretamente proporcional ao aumento dos valores de
Fatorr. € Fo. Essas duas varidveis correspondem a quantidade de material processado no
tanque flash e no reator continuo, respectivamente; todavia, aumenté-los indiscriminadamente
a fim de maximizar a produtividade negligencia a restricao estabelecida para a conversao de
substrato, resultando em valores inferiores a 0,99. A acdo oposta sob essas mesmas varidveis
resulta na minimizac¢do da corrente de vapor, mas os valores de restricao para produtividade e
concentracdo final dos dlcoois sdo comprometidas.

As curvas de nivel sdo uma ferramenta util para investigar as condi¢des Otimas
operacionais de modo preliminar. Apesar do efeito causado pelas demais varidveis, verificou-
se em ambas as linhagens que a restricdo da concentracdo de dlcoois no vinho fermentativo
requer um valor minimo So de ~107 g/L para ser respeitada. Isso foi constatado através do
rendimento dos microrganismos. Consequentemente, as curvas de niveis apresentadas abaixo

priorizaram a observacao das concentragdes de substrato acima desse valor.

Figura 4-2. Curvas de nivel para conversido de substrato e produtividade dos alcoois em fungdo de So e
Frac para linhagem selvagem (A) e linhagem modificada (B) com demais varidveis fixadas (Fo = 50 m*h
e Fatorg. = 6), cujas regido de 6timo encontra-se delimitada.

A) 10% B) 10%
( ) SComHSiD ( ) g SConva(sﬁo
<10 <10
C1<09 B <09
9% [ <08 9% [C1<08
B <07 B <07
. B <06 B <06
8% IBE 8%
o Prod & [BEProd
= 3.8 ] e
B~ —-36 [ oy
7% - % % 2
— 45
— 32
azical 3 - 4
6% 6%
5% 59, S
105 110 115 120 125 130 135 140 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150
S (g/L) So (g/L)

Fonte: Autor.

Para a maximizacao da produtividade dos dlcoois com altas correntes de alimentacdo e
caldo fermentativo (Figura 4-2), observa-se que a fracdo de vapor escolhida para o tanque

flash relaciona-se intrinsicamente com a concentra¢do de substrato para assim construir uma
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condicdo maxima sem desrespeitar as restricoes. Desse modo, tem-se indicativo de que seu
maximo de IBEpwa estaria em um Frac de 10% com So entre 130 e 135 para a linhagem
selvagem. No caso da linhagem modificada, os mdximos So e Frac apresentam-se como as

condic¢des de operacdo 6tima para maior valor de produtividade dos dlcoois.

Figura 4-3. Curvas de nivel para concentragdo de dlcoois no vinho fermentativo e corrente de vapor do
tanque flash em fun¢@o de Fy e Frac para linhagem selvagem (A) e linhagem modificada (B) com demais
varidveis fixadas (So = 110 g/L e Fatorg. = 6), cujas regido de 6timo encontra-se delimitada.

(A) % [BE]Fmﬂl (B) %

-
. <32 6%
<28
—
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- 14

— 10
6 3%
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Frac
Frac

4%

2%

1%
30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50

F, (m*/h) F, (m¥/h)

3%

Fonte: Autor.

Enquanto isso, a minimizag¢do da corrente de vapor conduz a valores menores dos
demais parametros de respostas; consequentemente, as restricdes de minima produtividade e
concentracdo dos dlcoois sdo limitantes dessa condi¢do 6tima. Embora a concentragdo de
substrato ndo tenha influéncia na corrente de vapor, baixos valores demonstram-se favoraveis
para a manutencdo de uma conversao de substrato superior a 0,99 uma vez que a recuperagcao
de produtos é menor no caso de minimo Fy. Portanto, esperou-se que a So 6timo da
minimizacdo do vapor estaria proxima do minimo requerido para que a restricio da
concentracdo de dlcoois no vinho fermentativo seja respeitada. Em ambos os casos (Figura
4-3), nota-se que a reducgdo de Fy favorece a minimizacao da corrente de vapor; visto que essa
varidvel encontra-se relacionada diretamente a carga de corrente de caldo fermentativo
enviada a unidade flash.

As curvas de nivel permitem aferir indicativos; todavia, carecem de assertividade o
que evidencia a necessidade do algoritmo de otimizacdo para determinar a melhor
combinacdo que alcancard os 6timos desejados. Para tal, o algoritmo de solucdo de gradientes
reduzidos generalizados (GRG) ndo linear foi aplicado. Além das restrigdes estabelecidas na

metodologia, definiu-se na ferramenta de otimizag@o os valores codificados das varidveis e

tolerancia de convergéncia de 1-10™. As condi¢des 6timas encontradas foram alimentadas aos
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modelos matematicos da “fermentacdo flash” da linhagem selvagem e da modificada para

validacao.

Tabela 4-5. Condigdes operacionais e varidveis de resposta para maximizagdo da produtividade dos
dlcoois e minimizag@o da corrente de vapor para “fermentagdo flash” dos cenarios, linhagem selvagem e
linhagem modificada, comparadas as fermentagdes convencionais batelada.

Batelada Minimizacio da corrente Maximizacao da
de vapor produtividade dos alcoois
L. L. L. L. L. L.
Selvagem®  Modificada Selvagem Modificada Selvagem Modificada
So (g/L) 60,7 60,7 106,0 108,2 133,0 149,0
Fo (m*/h) - - 33,5 30,0 50,0 50,0
Fatorr. - - 6 6 6 6
Frac (%) - - 5,15 4,10 10,00 10,00
IBErroa (g/L-h) 0,23 0,40 2,02 2,58 3,79 5,93
Sconversion (%) 59,00 79,00 99,07 99,01 99,10 99,13
[IBE]rinai (g/L) 11,10 19,30 30,22 43,01 37,88 59,34
Fv (m*/h) - - 10,12 7,09 29,55 29,30

*ROCHON et al. (2014)

Fonte: Autor.

A tecnologia de “fermentacdo flash™ apresenta um efeito positivo sob a fermentagdo
IBE. Em comparacdo direta com a fermentagdo convencional batelada, observa-se que a
produtividade dos dlcoois pode aumentar em até 20 vezes com a tecnologia flash (Tabela
4-5). Além disso, a concentracdo de dlcoois na corrente de vinho torna-se maior o que
contribui para uma diminui¢cdo na demanda energética requerida na etapa de separacdo dos
alcoois (MARIANO et al., 2011a). De fato, nas condi¢des operacionais dos pontos de 6timo
tem-se um desempenho superior na etapa fermentativa por parte da tecnologia flash até
mesmo quando comparado a outros métodos de recuperagdo in situ aplicados a fermentagao
IBE, como pervaporagio (producdo de 3,27 kg BI/m? gel-h e consumo de substrato 55%) e
“esgotamento” (produtividade 0,93 g L'h™! e consumo de substrato 82%) (DE VRIJE et al.,
2013; MATSUMURA; TAKEHARA; KATAOKA, 1992). No entanto, a performance do
processo ABE com “fermentacdo flash” (Clostridium acetobutylicum com rendimento de
solventes de 0,33) alcanca resultados superiores aos obtidos para o processo de “fermentacao
flash™ IBE, tendo produtividade dos solventes igual a 11,7 g L'h™!', conversdo de substrato de
96% e concentragdo de solventes no vinho de 49,9 g/LL para uma fracdo de vaporizado de

~15% (MARIANO et al., 2008). Esse desempenho da “fermentacdo flash” ABE pode ser
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melhorado sob condi¢des de operagdo otimizadas (MARIANO et al., 2010). Ao estabelecer o
alcance do rendimento tedrico pela linhagem modificada, observa-se que essa diferenca entre
o processo ABE e IBE reduz, incentivando a utilizagdo de modificagdo genética do
microrganismo (GMO) a fim de trazer mais competitividade na producido de butanol via
fermentagdo IBE.

Destaca-se que as distingdes entre os processos de “fermentacdo flash” ABE e IBE
nao se encontram apenas em quesitos de desempenho, mas em suas condi¢des de operacao e
projeto. A “fermentagdo flash” ABE comparada anteriormente ocorre sob a temperatura de
37°C, resultando em uma pressao de ponto de bolha e ponto de orvalho de 6,60 e 6,35 kPa,
respectivamente (MARIANO et al., 2010). Esse intervalo de operacdo da pressdao na unidade
flash é maior do que o obtido para “fermentacao flash™ IBE (5,80 e 5,6 kPa, respectivamente),
cuja etapa fermentativa ocorre a 35°C. Por operar sob uma pressdo inferior, a “fermentagao
flash” IBE exigird ligeiramente mais esforco do compressor responsavel pela manutencido do
vacuo no tanque flash. Na literatura também se verifica que o processo ABE consegue operar
sob taxa de diluicdo superior a 0,1 h™' (MARIANO et al., 2010), cuja consequéncia em
associacao com a alta produtividade € o uso de cargas maiores de alimentacdo em reatores de
volume menor com um nimero menor de reatores exigidos pelo processo. Contudo, a
“fermentagdo flash” ABE processa correntes de alimentagdo mais concentradas em substrato
(110 — 160 g/L) (MARIANO et al., 2010), gerando a necessidade de processos de hidrélises
com cargas alta de s6lidos (20%) e/ou o uso de evaporadores de multiplo efeito (PEREIRA et
al., 2018). Essa situacdo implica na necessidade do desenvolvimento da tecnologia de
hidrélise e aumento nos custos de operacdo e implementacdo devido aos evaporadores. Por
sua vez, a “fermentagdo flash” IBE opera com correntes de alimentagdo menos concentradas
em substrato o que pode inferir na viabilidade, considerando o estado atual da tecnologia de
hidrdlise; entretanto, viabilidade sem competitividade econdmica ndo torna a fermentagdo

IBE atrativa e, assim sendo, a avaliacdo econdmica do processo € importante.

4.2 Analise Energética

As duas condi¢des de 6timo estudadas, maximizac¢do da produtividade e minimizagao
da corrente de vapor formada no tanque flash, podem acarretar implicacdes positivas ao

processo IBE. Como discutido no capitulo anterior, a maximizac¢ao da produtividade promove
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maior viabilidade da produgdo industrial e comercializacdo dos quimicos (PEREIRA et al.,
2017), além da reducdo do nimero de reatores e da demanda energética requerida na etapa de
separacdo dos dlcoois; enquanto que a minimizagao da corrente de vapor permite a reducao de
gastos operacionais e de investimento (MARIANO et al., 2011a).

Contudo, observa-se através das condi¢des de operagdo que, apesar da alta
concentracdo dos dlcoois no vinho fermentativo, a méxima produtividade traz algumas
dificuldades de implementagao. Uma delas € o uso de uma corrente de alimentacdo mais
concentrada em substrato (133 e 149 g de acticares/L) que necessita de tecnologias avangadas
de hidrélise e/ou o uso de evaporadores de multiplo-efeito. Somado a isso, tem-se nesse
cendrio a vaporizagcdo no tanque flash de cerca de 58% da carga de alimentacdo (Fo) o que
causaria a intensificacdo do uso de utilidades no sistema de condensagcdo de vapores. Por
outro lado, esse valor cai para menos de 30% com concentragdes de substrato menores (106 e
108,2 g de actcares/L) nos casos de minima corrente de vapor. Esses casos possuem uma
produtividade dos dlcoois acima do requerido a um processo industrial minimamente vidvel
(PEREIRA et al., 2017) e, além disso, um vinho fermentativo com até 3 vezes a concentracao
de alcoois obtida na fermentacdo convencional batelada. Consequentemente, os cendrios de
minimizacdo da corrente de vapor (com linhagem selvagem e linhagem modificada)
apresentam-se mais alinhados com os objetivos dessa dissertacdo; visto que eles permitem o
desenvolvimento de um processo IBE avancado de acordo com o estado de tecnologia atual e
podem contribuir positivamente na competitividade da “fermentagdo flash” via reducdo da
demanda energética do sistema de condensacdo de vapores, principal gargalo da tecnologia.
Portanto, construiram-se duas simulagdes das etapas de producdo que correspondessem aos
processos de “fermentagdo flash” com minimizacdo da corrente de vapor para linhagem
selvagem e para linhagem modificada, cujas abreviaturas adotadas foram respectivamente
FV_min e FV_min GMO. Para fins de comparacao, os cendrios de fermentagdo convencional
batelada também tiveram as demais etapas de producdo simuladas, linhagem selvagem
(Batelada) e linhagem modificada (Batelada GMO).

Com base nessas simulacOes, foi possivel averiguar a demanda energética de cada
sistema que compde a producdo IBE (sistema flash, sistema de condensacdo de vapores,
sistema de absorcdo e sistema de separacdo dos dlcoois). Os casos estudados tiveram como
alvo a produtividade anual de 30 mil toneladas de butanol, considerando 174 dias como tempo
de operacdo anual, o que gera uma produgdo total de alcoois de 52 mil toneladas por ano para

o caso de linhagem selvagem e 51,41 mil toneladas por ano para o caso de linhagem
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modificada. Essa variacdo da producdo deve-se aos distintos rendimentos dos dlcoois por
parte dos microrganismos.

A Tabela 4-6 ilustra o desempenho de cada caso estudado para a produgdo anual de
30 mil toneladas de butanol (Anexo E). Nota-se que os casos de “fermentagdo flash” possuem
consumos energéticos maiores que os casos de fermentacdo convencional batelada. Nos casos
de fermentacdo convencional batelada, as correntes de vinho fermentativo encontram-se mais
diluidas em produtos (Batelada: 11,1 g de IBE/L; Batelada GMO: 19,3 g de IBE/L). Por
conseguinte, os condensadores e evaporadores de suas colunas de esgotamento consomem
utilidades com mais intensidade do que os casos de “fermentagdo flash” (FV_min: 30,2 g de
IBE/L; FV_min GMO:43 g de IBE/L) para manter as especificacdes estabelecidas. De fato,
estudos anteriores preveem a correlacdo entre a concentracdo final de solventes € o consumo

de energia (BANKAR et al., 2013).

Tabela 4-6. Demanda energética de cada sistema da produgdo para planta com capacidade produtiva de
30000 ton de butanol/ano.

Batelada “Fermentacao flash”
(GJ/ton de IBE) (GJ/ton de IBE)
L. Selvagem L. Modificada | L. Selvagem L. Modificada
Sistema Flash - - 23,4 12,9
Sistema de Condensacio de Vapores - - 24,2 13,5
Sistema de Absorc¢ao - - - -
Sistema de Separacio dos Alcoois 52,9 35,1 26,1 215
Total 52,9 35,1 73,7 47,9

Fonte: Autor.

Vale salientar que o uso da técnica de destilacdo extrativa na etapa de separagdo
demonstrou bom desempenho frente a separacdo mistura IBE+4dgua, sem grandes penalidades
energéticas (Anexo E), cujo maior contribuicio ao consumo se deve ao vapor de média
pressao utilizado na coluna de recuperacdo do solvente (~30 GJ/h em todos os cendrios). A
coluna de destilagdo do vinho tem maior impacto sob a demanda energética do sistema que
compoe a purificacdo. Apesar de eficaz, o sistema de separacdo dos dlcoois IBE requer ganho
de eficiéncia energética para adquirir competitividade, por exemplo, em relagdo ao trem de
destilacdo aplicado a vinho fermentativo em caso ABE (13 GJ/ton de produtos) (GRISALES
DIAZ; OLIVAR TOST, 2017). De fato, integracio energética e/ou avaliacio de sistemas de
separacdo alternativos podem ser uma abordagem a fim de aumentar essa eficiéncia. No

entanto, esse nao era o viés desse trabalho.
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Apesar dos gastos de utilidades no sistema de separacdo dos dlcoois do caso
fermentacdo batelada quase dobrar, isso € insuficiente para tornd-lo mais dispendioso que o
caso de “fermentagao flash”. Este resultado era previsto, uma vez que ha o acréscimo de dois
sistemas ao processo de produgdo (sistema flash e sistema de condensagdo de vapores). No
entanto, almejava-se uma desigualdade de desempenho menor ou nula através do sistema de
condensacdo de vapores adotado e da minimizacao da corrente de vapor.

O consumo de energia da “fermentacdo flash” tem como fonte a unidade flash,
responsavel pela remog¢ao dos produtos e conservacao do baixo nivel de toxicidade, que deve
manter a temperatura fermentativa de 35°C embora esteja em condi¢do de vacuo. Para tal,
utiliza-se vapor a baixa pressao (5,3 bar e 160°C). Esse gasto energético representa cerca de
99% do total requerido pelo sistema Flash e pode aumentar proporcionalmente com a vazao
da corrente de caldo fermentativo que alimenta a unidade. Esse fato também suporta a escolha
de ndo prosseguir com os cendrios de médxima produtividade.

O caso de “fermentacdo flash” com linhagem modificada é beneficiada por uma fragdo
de vaporizado menor, cuja diferenca de 1,05%, em comparacdo a linhagem selvagem, resulta
na diminui¢do do consumo de utilidades em quase a metade quando comparamos 0s sistemas
Flash. De fato, o mesmo efeito é verificado na condensacdo de vapores, cuja dgua de
resfriamento (a 10°C) ¢ a utilidade com maior fator de impacto (representando 99% da
demanda energética nessa etapa). Como desejado, o consumo de energia elétrica na etapa de
condensagdo dos vapores foi drasticamente reduzido com o sistema utilizado (FV_min: 0,08
GJ/ton de IBE; FV_min GMO: 0,06 GJ/ton de IBE) em comparagdo ao sistema de
compressores avaliado por PEREIRA et al. (2018) (3,3 GJ/ ton de ABE). Todavia, a demanda
energética exigida pelo sistema de condensac¢do aplicado € alta (FV_min: 24,1 GJ/ton de IBE;
FV_min GMO: 13,4 GlJ/ton de IBE). Ainda que o custo do agente refrigerante escolhido
(dgua a 10°C: 4,43 $USD/GJ) seja 3 vezes menor do que o custo de eletricidade (energia
elétrica: 16,80 $USD/GJ), o sistema de condensa¢do de vapores pode prejudicar a viabilidade
econdmica do processo devido ao alto fluxo em massa da dgua de resfriamento. De fato, o
calor latente do agente refrigerante escolhido apresenta-se como baixo em vista da troca
térmica exigida pela corrente de vapor (Fv) que foi condensada até 15°C. No estudo de ABDI
et al. (2016), no qual aplica-se estrutura semelhante ao sistema de condenacdo dos vapores
estudado, foi verificado a condensagdo até¢ 5°C de uma corrente de vapor 6 vezes maior que a
obtida nos casos estudados (FV_min e FV_min GMO); no entanto, o consumo anual de

agente refrigerante € de 380,7 toneladas. Os autores ndo especificam o tipo de fluido
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refrigerante utilizado, mas pode se inferir que este possui um calor latente bem maior do que a
agua de resfriamento a 10°C, favorecendo um fluxo em massa baixo.

Por fim, verifica-se através da andlise energética que o sistema de condensacdo de
vapores sugerido nesse trabalho ndo trouxe ao processo de “fermentacdo flash™ a eficiéncia
energética desejada a despeito das medidas tomadas (minimiza¢do da corrente de vapor e
reducdo do uso de compressores). O sistema de compressores definido em PEREIRA et al.
(2018) encontra-se integrado com tanque flash para manutencdo da temperatura (Figura 4-4),
reduzindo o impacto desse sistema na demanda energética. No melhor cendrio dentre os casos
de “fermentacdo flash” IBE estudados (FV_min GMO: 48 GJ/ton de IBE), o consumo de
energia total (sistema de “fermentacdo flash” + sistema de condensagao dos vapores + sistema
de destilagdo) ainda ¢ 2,5 vezes maior que o consumido na “fermentacao flash” ABE com
compressores (15,8 GJ/ton de ABE). Entretanto, € necessario avaliacdo econdmica no intuito
de consolidar uma opinido a respeito do sistema de condensacdo de vapores e do processo

IBE como um todo.

Figura 4-4. Representacdo de sistema de condensacao de vapores aplicado por PEREIRA et al. (2018).
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Fonte: Adaptado de PEREIRA et al. (2018).

4.3 Avaliacao Economica

Os processos simulados acima (FV_min, FV_min GMO, Batelada e Batelada GMO)
alimentaram as andlises econdmicas. Como descrito no capitulo anterior, o tempo de projeto
foi fixado em 25 anos no qual as biorrefinarias operam anualmente por 174 dias (4176 horas).

Nessas avaliagdes, as plantas construidas possuem capacidade produtiva de 30 mil toneladas
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de butanol por ano. Em todos os cendrios avaliados foram consideradas as etapas de
producdo: pré-tratamento (explosdo a vapor e hidrélise), sistema de fermentacdo (com
condensacdo de vapores, quando necessario), sistema de absorcdo e sistema de separacao dos
alcoois. Destaca-se que a infraestrutura que proveria as utilidades ndo se encontra inclusa nas
biorrefinarias IBE e, portanto, assumiu-se que a disponibilidade dessas utilidades exigiria um
custo.Para que a producdo de butanol fosse a mesma nos cendrios construidos, era sabido que
a quantidade de agucares consumidos dependia do rendimento do microrganismo. Como
resultado, a quantidade de acticares consumido é semelhante para os cendrios que possuem a
mesma linhagem. A quantidade de acticares requerido pela a linhagem selvagem € maior do
que pela linhagem modificada (Figura 4-5), como esperado, devido a diferenca metabdlica.
Essa mesma diferenca acarreta a ligeira variacdo na producio de alcoois das plantas devido
“facilidade” com a qual a linhagem modificada alcanca a capacidade produtiva desejada de 30
mil toneladas de butanol por ano.

Nas condig¢des da etapa de explosdo a vapor e hidrélise estabelecidas na metodologia,
a corrente de hidrolisado tem concentracdo de acgucares de 108,2 g de C5 e C6/L e
temperatura de 57°C. Com o objetivo de ajustar essa corrente as condicdes requeridas de
alimentacdo de cada cendrio, foi necessario a adi¢do de um trocador de calor (utilidade: dgua
a 25°C) para alcance da temperatura de 35°C. Somado a isso, acrescentou-se também na etapa
de pré-tratamento a diluicao da corrente de hidrolisado com dgua de lavagem, uma vez que as
correntes de alimentacdo (FV_min: 106 g de C5 e C6/L; Batelada: 40 g de C5 e C6/L;
Batelada GMO: 50 g de C5 e C6/L) sdo baixas. Essas adi¢cdes foram consideradas durante os
calculos de CAPEX e OPEX em cada caso analisado.

Na etapa de fermentacio, o volume maximo do fermentador foi de 3785m? (ou seja, 1
milhdo de galdes), onde o volume ttil maximo (80% do volume total) era de 3028m?. O
nimero e volume util dos reatores para os casos de “fermentacao flash” foram determinados
com base na vazdo da corrente de alimentacdo e na definicio de um volume util que
mantivesse a taxa de dilui¢do estabelecida nas otimizacdes. Enquanto isso, o volume ttil dos
reatores para os casos de fermentacdo convencional batelada foi definido com base nas 54
horas de ciclo de fermentacdo (2 horas para “sefup” de fermentador, 48 horas de fermentagao
e 4 horas de esterilizacdo). Por fim, as devidas conversdes foram feitas para determinar o
volume total dos reatores (mais detalhes encontram-se disponiveis no anexo E).

Na Figura 4-5 ¢ possivel avaliar o impacto da tecnologia de “fermentacdo flash” na
etapa fermentativa. Com um ndmero de reatores ~6 vezes inferior ao necessirio na

fermentagdo convencional, os fermentadores para os casos de “fermentacao flash” possuem
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também volumes menores. Essa caracteristica “compacta” € desejdvel a estrutura de
biorrefinaria moderna. Visto que se espera a integracdo da biorrefinaria IBE a uma
biorrefinaria sucroenergética, a disponibilidade de espaco no sitio pode estar incluso dentro da
tomada de decisdo do projeto. Conforme informado por Jaime Finguerut (comunicag¢do
pessoal)!, uma planta de etanol que consome 1 milhdo de ton de cana-de acticar por ano
utiliza cinco fermentadores de 500 m’, possuindo 7 L de dorna/LL de etanol. Se esse volume de
reator fosse aplicado aos casos IBE avaliados, o nimero de reatores nas fermentacodes
convencionais aumentariam em ~7 vezes, enquanto que os cenarios de “fermentacao flash”
teriam um incremento de ~5 vezes. Desse modo, destaca-se ainda mais o ganho oriundo da
tecnologia de recuperacao in situ. Por conseguinte, a reducdo na razdo do volume de dorna
por volume de produtos € uma caracteristica do uso de alimentacdes fermentativas com alta
concentracdo de substrato. Esse parametro permite inferir a eficiéncia com a qual a
fermentacdo ocorre no volume disponibilizado no fermentado. Sob essa perspectiva, tem-se
que a tecnologia de “fermentagdo flash” corrobora na melhoria do desempenho fermentativo
quando comparado ao desempenho da fermentacdo convencional batelada. De fato, essa razao
entre o volume de dorna e de produtos (16 L de dorna/LL de IBE) aproxima-se do desempenho
da industria de etanol (7 L de dorna/L de etanol) quando hd a associagc@o entre a técnica de
remocgao in situ € o caso hipotético de linhagem modificada.

Os casos de fermentacdo convencional batelada exigem uma maior diluicdo da
corrente de hidrolisado e, consequentemente, possuem uma maior demanda da utilidade com
esse proposito. Essa caracteristica também contribui para que os cendrios com tecnologia
batelada tenham uma produgdo de residuo liquido maior em comparagdo a tecnologia flash,
apesar do uso de parte dessa vinhaca no sistema de absorcdo. Sabe-se que uma alta producdo
de vinhaca aumenta os custos de operacdo e investimento da biorrefinaria, visto que o
processamento desse residuo requer a compra de equipamentos e uso de utilidades. Nas
biorrefinarias de etanol do Brasil, aplica-se parte dessa vinhaga na drea de plantacdo da cana-
de-aguicar para fertirrigacdo no intuito de reduzir gastos e pegada ecolégica (MARIANO;
FILHO, 2011). Este trabalho ndo prevé tais gastos com tratamento e ganhos com a
reutilizacdo da vinhaca. No entanto, pode-se inferir que a drea plantada para alimentar uma
biorrefinaria do porte estudado (Linhagem selvagem: 2,14 milhdes de ton de cana-de-
acucar/ano; Linhagem modificada: 1,51 milhdes de ton de cana-de-agicar/ano) limita a
reutilizacdo desse residuo liquido. e, portanto, cendrios com sua redu¢do conferem mais

competitividade ao processo IBE.

!Correspondencia eletronica do engenheiro bioquimico Jaime Finguerut, do Instituto de Tecnologia

Canavieira, Piracicaba (SP) enviada a Ercilia Regina Silva Dantas, bolsista FAPESP, em 2/7/2018.
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Figura 4-5. Comparacdo entre as etapas de pré-tratamento e fermentacdo dos cendrios com seus

respectivos dados de dorna, volume de reatores e corrente de dgua utilizada na dilui¢do - planta com

capacidade produtiva de 30 mil de butanol por ano.
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negocios fossem, posteriormente, conduzidas. Além disso, no intuito de ampliar os pontos de
discuss@o e perspectiva em torno do potencial do processo IBE, testes de sensibilidade

econdmica também foram efetuados em pontos considerados estratégicos.

4.3.1 Capital de Investimento

Na etapa de pré-tratamento, os custos dos equipamentos envolvidos nos processos de
explosdo a vapor e de hidrélise estavam descritos no relatério de EFE; STRAATHOF e VAN
DER WIELEN (2005), totalizando 20,13 $MMUSD no ano de 2005. Esse valor foi corrigido
para 32,76 $SMMUSD considerando a variacdo na carga de sélidos da hidrélise encontrada
nessa referéncia (20%) e a estipulada nessa dissertacdo (12%), cujo maior consequéncia € o
aumento no nimero de tanques na unidade de hidrélise. Com base na necessidade das plantas
em base seca de bagaco (linhagem selvagem: 71,7 ton de bagaco (base seca)/h; linhagem
modificada: 50,6 ton de bagaco (base seca)/h), a regra dos seis décimos foi aplicada e,
posteriormente, esse valor foi atualizado para o ano de implementacdo do projeto (2017). Os
custos de investimento das demais etapas de producdo (fermentacdo, sistema de absorcdo e
separacdo dos dlcoois) foram estimados e atualizados por equipamento (Anexo E).

Com base nos resultados demonstrados na Figura 4-6, observa-se que a carga de
bagaco alimentado ao processo estd intrinsicamente relacionada ao CAPEX da etapa de pré-
tratamento (PEREIRA et al., 2018). Consequentemente, os cendrios com a mesma demanda
possuem custo de investimento semelhantes para essa etapa. No entanto, as demais etapas
demonstram desigualdades significantes, quando comparados cendrios com a mesma
linhagem. Como visto anteriormente, o nimero de fermentadores nas instalacdes dos casos de
fermentacdo convencional batelada é grande e os volumes deles também o que resulta em um
custo de investimento superior ao requerido via tecnologia de “fermentagao flash” ainda que o
CAPEX do sistema de condensacdo fosse adicionado a etapa fermentativa. Parte dessa
desigualdade vem da contribui¢do dos agitadores necessarios ao fermentadores do processo
batelada. Nesse sentido, a “fermentagao flash” ¢ beneficiada, uma vez que o reciclo, atuando
em modo continuo, contribui para circulagdo dentro do reator, eliminando a necessidade de
agitadores na etapa fermentativa.

Por sua vez, o custo de investimento cai pela metade na etapa de separagdo dos dlcoois
nos casos com tecnologia flash. Isso ocorre devido a vazao da corrente de vinho fermentativo
e diluicdo dos produtos nessa corrente. Os processos IBE com tecnologia batelada possuem

maiores vazdes das correntes de vinho fermentativo o que requer o aumento dos didmetros
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das colunas de esgotamento. Essas correntes de vinho fermentativo com maiores vazdes
também t€m concentracoes dos produtos mais diluidas, exigindo do condensador e
evaporador da coluna de esgotamento uma area de troca maior para manter as especificagdes
desejadas. Ainda assim, os custos de investimentos para implementacdo do sistema de

separacao proposto demonstram valores competitivos.

Figura 4-6. Grafico dos custos de investimento de cada etapa da produg@o para os diversos cendrios

avaliados.
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Fonte: Autor.

O custo total de investimento das biorrefinarias IBE considera a compra e instalacao
dos equipamentos, bem como o capital de giro. Para determinar o valor do CTI, um fator de
Lang 3 e capital de giro de 5% foram aplicados. Na Tabela 4-7, observa-se que os cendrios
avaliados demandam alto investimento. As condic¢des oferecidas pelos casos de “fermentagao
flash” IBE possibilitam um custo total de investimento competitivos em compara¢io ao
obtido para “fermentagdo flash” ABE (~85 milhdes de ddlares) (PEREIRA et al., 2018). Isso
se deve ao aumento na concentracdo de substrato e produtividade o que gera um vinho
fermentativo mais concentrado em produtos em relagdo aos casos de fermentagdo batelada,

contribuindo para a diminui¢do do tamanho e do nimero de equipamentos.

Tabela 4-7. Custo total de investimento para os cendrios estudados.

CTI

($SMMUSD)
FV_min 119,1
Batelada 179,2
FV_min GMO 98,0
Batelada GMO 128,6

Fonte: Autor.
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4.3.2 Capital de Operacao

As simulacdes bases desenvolvidas para os quatro cendrios definiram os consumos das
utilidades na etapa de fermentacdo, absor¢do e separacdo dos dlcoois. Enquanto isso, as
demandas por utilidades dos sistemas de pré-tratamento foram determinadas com base no
consumo de bagaco (em base seca) dos casos (anexo E).

Na Figura 4-7, verifica-se o OPEX de cada utilidade, além de gastos com mao-de-
obra e manuten¢do. Como esperado, os custos com enzima e bagaco possuem maior impacto
no OPEX. A melhoria genética do microrganismo (GMO) traz mais competitividade nesse
sentido ao reduzir o consumo dessas utilidades dado seu rendimento dos alcoois. Entretanto,
essas utilidades nao demonstram qualquer influéncia da tecnologia quando comparamos a
mesma linhagem. As desigualdades de desempenho que apresentam maior impacto no custo
de operacdo sdo: dgua a 10°C, vapor a baixa pressdo, mao-de-obra e manutencdo. Os custos de
mao-de-obra e manutencdo estdo relacionados ao tamanho da biorrefinaria. Uma biorrefinaria
com maior nimero de equipamentos requer o envolvimento de mais funciondrios e implica
em maiores gastos com manuten¢do; por isso, a “fermentagcdo flash” tem um desempenho
melhor durante as avaliacdes desses pontos. Por outro lado, as diferengas nos consumos de
agua a 10°C e vapor a baixa pressdo estdo relacionadas ao uso do sistema de condensagdo e
sistema de “fermentacdo flash”, respectivamente, e resultam em desvantagem para os casos
que envolvem esses sistemas.

Nos casos de fermentag¢do convencional batelada, o vapor de baixa pressao € utilizado
pelos evaporadores no sistema de separacdo dos dlcoois. De fato, esse gasto supre cerca de
metade da demanda energética do processo batelada que € alta. Os processos com tecnologia
flash gastam menos dessa utilidade no sistema de separacdo; no entanto, a consomem em
maior quantidade (67,9%) durante a manutencdo da temperatura na unidade flash. Essa
necessidade do tanque flash € responsdvel por esse valor alto no OPEX do vapor a baixa
pressdo para os casos de “fermenta¢do flash”. Embora essa diferenca exista, o fator de
impacto dela ndo é tdo grande quanto o da utilidade de agua a 10°C. Essa utilidade ¢
consumida pelo sistema de condensagdo de vapores, sendo a maior responsavel pela variacao
do custo total de operacdo da fermentacdo convencional batelada e da “fermentacdo flash”
(Tabela 4-8). Ao contabilizar essa diferenca nos 25 anos de projeto, verifica-se que a reducao
no custo total de investimento advinda com a implementag¢do da tecnologia flash perde em
competitividade devido a esse custo total de operacdo, demonstrando a necessidade da

melhoria do sistema de condensagdo utilizado ou desenvolvimento de tecnologias alternativas.
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Figura 4-7. Grafico dos custos operacionais por ano de cada utilidade nos cendrios avaliados.
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Fonte: Autor.

Como levantado na secdo de andlise energética, a substituicio do conjunto de
compressores por condensagdo da corrente de vapor requereu uma demanda energética maior
e, apesar do menor valor de custo da dgua a 10°C, o fluxo em massa do agente refrigerante foi
maior também. Verifica-se que para a linhagem selvagem o custo operacional da
“fermentagdo flash” IBE com condensagdo dos vapores assemelha-se ao obtido na
fermentacdo flash ABE com compressores (35,4 $MMUSD/ano) (PEREIRA et al., 2018);
entretanto, a linhagem modificada, cujo o rendimento dos dlcoois (0,40 g de IBE/g de
substrato) € mais equipardvel ao obtido pelos microrganismos fermentadores de ABE,
demonstra um custo total de operagdo menor.

ABDI e colaboradores (2016) aplicaram a “fermentacao flash” ABE um sistema de
condensacdo dos vapores, cuja estrutura € semelhante a avaliada nessa dissertacdo, e

obtiveram um OPEX anual do agente refrigerante de 4,99 $MMUSD para uma planta com

capacidade produtiva de 76,44 mil ton de butanol/ano. O consumo anual desse agente
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refrigerante (380,7 toneladas) € baixo comparado aos alcangados nos cendrios IBE estudados.
Portanto, ainda que seu custo (13,11 $USD/1000kg) seja maior do que o considerado na dgua
a 10°C (0,185 $USD/1000kg), o gasto anual do agente refrigerante aplicado ao sistema ABE
equipara-se ao custo anual de operacao com agua a 10°C observado na “fermentacao flash”
IBE da linhagem selvagem, sendo sua capacidade produtiva de 30 mil ton de butanol/ano.
Baseado nessas observagdes, acredita-se que a possivel utilizagdo de um agente refrigerante
mais avancado possa trazer mais competitividade ao sistema de condensacdo de vapores em

ambos os casos de “fermentacao flash”.

Tabela 4-8. Custo total de operacdo por ano dos cendrios estudados.

OPEX total
($MMUSD/ano)
FV_min 36,9
Batelada 33,1
FV_min GMO 25,5
Batelada GMO 23,3

Fonte: Autor.

4.3.3 Analise de Perfis de Negocio

As trés estratégias de negdcios foram avaliadas com base nos diferentes cendrios
criados através das combinagdes entre tecnologia de fermentagdo e linhagem (Tabela 4-9). A
venda dos produtos como quimicos tem como premissa avancos tecnoldgicos no sistema de
separacdo do isopropanol-etanol sem que haja penalidade no CAPEX e OPEX verificado. Por
conseguinte, esses custos sao constantes em todos os cendrios. Além disso, todos os calculos
foram aplicados para tempos de projetos iguais (25 anos), nos quais assumiram-se modelos de
depreciagdo linear com o custo médio ponderado de capital (WACC) de 8% ao ano e taxa de
juros de 34% ao ano.

Destaca-se que dentro das escolhas dessa dissertacao (nos sistemas flash, condensacao
dos vapores e separacio dos dlcoois), foi possivel obter perfis econdmicos com VPL positivo
por parte do processo IBE sem integracdo energética, cujo recurso pode trazer mais
competitividade através da reducdo da demanda energética, como observado no trabalho de
PYRGAKIS et al. (2016). Os cendrios com tecnologia flash, por sua vez, possuem indicadores
econdmicos com melhores prospectos do que os casos com tecnologia batelada para todos os
perfis de negdcios. Todavia, a ndo atratividade do preco do combustivel (0,70 $USD/kg,
preco de venda estipulado com base no etanol anidro combustivel) em relagdo aos precos dos

quimicos (butanol: 1,17 $USD/kg; isopropanol: 1,10 $USD/kg; etanol: 0,70 $USD/kg) torna o
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perfil de negécio da venda como quimicos com melhor desempenho econdmico em todas as

combinacdes tecnoldgicas.

Tabela 4-9. Indicadores econdmicos das estratégias de negécios considerando os distintos cendrios
tecnoldgicos com producao de 30 mil toneladas de butanol/ano.

Venda dos quimicos (Acetona e Butanol) e combustivel (mistura IBE)

Receita VPL TIR Spread PBT
($MMUSD/ano) ($MMUSD) (anos)
FV_min 54,8 24,63 10,34% 2,34% 16
Batelada 54,8 -0,08 8,00% 0,00% > 25
FV_min GMO 54,2 118,31 20,48% 12,48% 6
Batelada GMO 542 107,63 16,86% 8,86% 8
Venda do quimico (Acetona) e combustivel (mistura IBE)
FV_min 51,4 0,80 8,08% 0,08% 25
Batelada 51,4 -23,73 6,41% -1,59% > 25
FV_min GMO 50,9 94,51 18,12% 10,12% 7
Batelada GMO 50,9 84,03 15,02% 7,02% 9
Venda dos quimicos (Acetona, Butanol, Isopropanol e Etanol)
FV_min 58,9 53,16 12,90% 4,90% 12
Batelada 58,9 28,63 9,82% 1,82% 17
FV_min GMO 58,2 146,08 23,21% 15,21% 5
Batelada GMO 58,2 135,60 18,99% 10,99% 7

Fonte: Autor.

A andlise do spread, também conhecido como retorno de investimento residual, € a
diferenca entre o TIR e WACC e, quando positivo, representa um negocio que esta agregando
valor. Dentre os casos do perfil de venda dos quimicos, os retornos de investimento residuais
das tecnologias flash sdo superiores aos de fermentacdo convencional batelada. Esse resultado
se deve ao menor CAPEX oferecido pela tecnologia de remocgao in situ que ao ser associado
ao caso hipotético de modificacdo genética apresenta indicadores ainda mais competitivos,
como o alcance de uma TIR de 23% com um tempo de retorno de 5 anos. Sob essas
perspectivas, pode-se afirmar que o processo de producdo do butanol via fermentacdo IBE
desenvolvido nesse trabalho tem competitividade em relacao ao perfil econdmico verificado
em outras biorrefinarias, como a de producido de biogds (TIR: 11%) ou de butanol via
fermentacdo ABE (TIR: 15 a 24%) (MARIANO et al., 2013b; PEREIRA et al., 2018).

Portanto, a producdo de butanol via fermentacdo IBE é economicamente vidvel na
esquematizacdo de ““fermentacdo flash” proposta por essa dissertacdo. No entanto, a
associagdo das técnicas de melhoria da fermentacdo, “fermentag¢do flash” e modificagao
genética hipotética, permitem que o processo ganhe mais competitividade econdmica em

relac@o a outros investimentos do mesmo género.
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4.3.4 Analise de Sensibilidade dos Cenarios

Testes de sensibilidade permitiram a avaliacdo de questdes que podem afetar a
competitividade econdmica do negdcio, verificando os impactos das mudangas sugeridas
dentro do cendrio analisado.

Primeiramente, avaliou-se a influéncia do preco de venda do combustivel IBE a fim de
obter um VPL do perfil de venda dos quimicos (acetona e butanol) e combustivel (mistura
IBE) semelhante ao obtido no perfil de quimicos (Tabela 4-9). Essa verificacdo suporta-se na
flutuacdo de preco do etanol anidro combustivel apresentado durante o periodo de 2007 a
2017, cujo minimo foi de 0,021 $USD/MJ e o maximo foi de 0,044 $USD/MJ. Nota-se na
Figura 4-8 que a venda do combustivel IBE por 0,035 $USD/MJ possibilita que o perfil de
negocio com quimicos (acetona e butanol) e combustivel (mistura IBE) se equipare ao perfil
de venda dos quimicos da Tabela 4-9, assim como o aumento do preco favorece TIRs e VPLs
maiores. Essa ultima observacdo confere um perfil de flexibilidade a biorrefinaria IBE,
podendo variar seu mercado de venda (quimicos ou quimicos e combustivel) de acordo com a

perspectiva econdmica mais favoravel.

Figura 4-8. Teste de sensibilidade do VPL e TIR do perfil da venda de quimicos (acetona e butanol) e
combustivel (mistura IBE) em relagdo ao preco do combustivel IBE.
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Fonte: Autor.

Na avaliagdo dos custos de operagdo, a utilidade de agua a 10°C apresentou impacto
significante dado seu consumo no sistema de condensacdo dos vapores. Para analisar sua
influéncia nos perfis econdmicos de vendas dos quimicos com linhagem modificada, efetuou-
se a reducdo do custo operacional dessa utilidade. Com base na Figura 4-9, pode-se afirmar

que a diminui¢do do OPEX dessa utilidade afeta positivamente o VPL, assim como na TIR.
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Figura 4-9. Teste de sensibilidade do VPL e TIR do perfil da venda dos quimicos em relacéo ao preco da
utilidade de dgua a 10°C.

====VPL FV_min GMO VPL Batelada GMO

== TIR FV_min GMO —=—TIR Batelada GMO
200 — 30%

L 250
180 T----EI----D—---D----D---D----D—-—-D----D---D—---E]

L 20%

160 A

- -
—— -
-

-
- -

140 -

VPL (SMMUSD)

120 - L 504

100 T T T T T T T T T 00./&'
0% 5% 10% 15%  20% 25% 30% 35% 40% 45%  50%
Reducio no custo de operacdo do agente refrigerante
Fonte: Autor.

Outra utilidade com grande impacto no OPEX é o bagaco, fonte lignoceluldsica
aplicada aos cendrios estudados. O preco de compra admitido neste trabalho de 44,00
$USD/ton de bagago (base seca) refere-se ao ano de 2014/2015 que foi marcado pela alta de
seu preco. Portanto, também se observou o comportamento dos perfis econdomicos de vendas

dos quimicos com linhagem modificada sob a perspectiva de um mercado com valores

menores para compra do bagaco em base seca (Figura 4-10).

Figura 4-10. Teste de sensibilidade do VPL e TIR do perfil da venda de quimicos em relagdo ao pre¢o do
bagaco (base seca).
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Fonte: Autor.
Como esperado, os precos de compra menores afetam ambos os casos (FV_min GMO

e Batelada GMO) com valores de VPL superior ao obtido no teste de sensibilidade anterior.
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Tal resultado ocorre, uma vez que as variagdes no preco do bagaco e enzimas possuem maior

fator de impacto no OPEX do que as demais utilidades consumidas, afetando também mais

significantemente o valor de TIR.

Com base nesses testes de sensibilidade nos custos operacionais (Figura 4-9 e Figura
4-10), verifica-se prospectos positivos em relacido indicadores econdmicos no qual o cendrio
com tecnologia flash possui desempenho econdmico superior em todos eles. Isso permite
inferir que o potencial econdmico do processo IBE via fermentagao flash pode aumentar sob

determinadas condi¢cdes de mercado e/ou melhoria da condensagao dos vapores, em especial

no caso da linhagem selvagem.

Tabela 4-10. Indicadores econdmicos para estratégia de negécio da venda de quimicos com redugdo de

25% do OPEX do agente refrigerante e compra de bagaco a 30$USD/ton em base seca.

Receita VPL TIR Spread PBT

($MMUSD/ano) ($MMUSD) (anos)
FV_min 58,9 92,48 16,26% 8,26% 9
Batelada 58,9 58,17 11,61% 3,61% 13
FV_min GMO 58,2 172,28 25,76% 17,76% 5
Batelada GMO 58,2 156,43 20,57% 12,57% 6

Fonte: Autor.



Capitulo 5

CONSIDERACOES FINAIS

Trata-se do capitulo final desse trabalho, no qual estd apresentada uma sintese dos principais
resultados e da proposta de solugcdo do problema estabelecido inicialmente. Além disso, dreas de

estudo oportunas em trabalhos futuros foram sugeridas.
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5.1 Contribuicoes e Limitacoes

Este trabalho teve como principal objetivo avaliar o impacto de tecnologias
fermentativas avancadas (modificacdo genética e “fermentagdo flash™) na competitividade e
viabilidade técnico-econdmica da produgdo do butanol via fermentacio IBE.

A tecnologia de “fermentagdo flash” promoveu a fermentagcdo de caldos fermentativos
nio diluidos com aumento expressivo da produtividade, cujos valores alcancados podem
suportar a viabilidade industrial do processo. Dentre as duas condi¢Oes operacionais de 6timo
(méxima produtividade e minima corrente de vapor na unidade flash), a minimizag¢do da
quantidade de caldo fermentativo evaporado ofereceu implicagdes mais interessantes a
tecnologia; uma vez que oferece aumento da eficiéncia energética por parte do sistema de
condensacdo dos vapores em associagdo com uma produtividade de ~2 g/L-h que é 10 vezes
superior a fermentacdo convencional batelada. Além de melhorias na performance
fermentativa, a tecnologia corrobora no desenvolvimento de biorrefinarias IBE mais
“compactas” através da diminui¢do significativa no nimero de fermentadores (entre 3 ou 2
unidades) e seus volumes (inferior a 3000 m?), desejdvel em instalacdes modernas. A
producdo de residuo liquido caiu pela metade (FV_min: 32 ton de vinhaca/ton de IBE;
FV_min GMO: 22 ton de vinhaga/ton de IBE) em relacdo a tecnologia de fermentacdo
convencional. A geracdo de menos vinhaca reduz gastos com o tratamento desses efluentes e
a pegada ecoldgica do processo IBE. Em associagdo com modificacdo genética hipotética do
microrganismo, verificou-se que o desempenho da técnica de remocao in situ € intensificado.

Todavia, sabia-se que a condensagdo dos vapores seria um obstaculo a implementacao
da “fermentacdo flash” e, como alternativa ao sistema de compressores, foi sugerido o uso de
agente refrigerante em troca térmica com a corrente de vapor. No entanto, esse sistema nao
trouxe ao processo de “fermentagdo flash” a reducao no consumo energético desejada, apesar
das medidas tomadas (minimizagdo da corrente de vapor e redu¢do do uso de compressores).
O alto consumo do agente refrigerante foi responsdvel pelo custo de operagdo elevados dos
cenarios com “fermentacdo flash”. A utilizacdo de uma agente refrigerante mais avangado
pode trazer mais competitividade a esse sistema de condensac@o dos vapores, principalmente
em localidades onde a energia elétrica tem um custo elevado.

O sistema de separacdo dos alcoois proposto, por outro lado, demonstrou sucesso na
obtencdo de correntes de pureza >98% em produtos, sem grandes penalidades nos custos de

implementacdo e operacdo. Essa esquematizacdo do trem de destilacdo pode tornar-se uma
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alternativa para superar as dificuldades advindas da mistura IBE-4dgua no vinho fermentativo.
Contudo, sua operagdo tem como limitacdo a nio separacdo da corrente isopropanol-etanol
que, como demonstrado nas andlises dos perfis de negdcio, pode trazer mais competitividade
econdmica ao processo IBE.

A andlise das estratégias de negdcios demonstraram um desempenho econdmico
positivo por parte da tecnologia de “fermentacdo flash”, demonstrando se necessaria para
maior viabilidade da produgdo de butanol via fermentacdo IBE. No entanto, os casos com
linhagem modificada tornou os cendrios mais competitivos, tendo valor liquido presente
maior que 90 milhdes de délares e taxa interna de retorno maior que 15%, em relacdo a outras
biorrefinarias. Ou seja, o uso isolado da técnica de “fermentacao flash” na linhagem selvagem
adotada torna o processo IBE economicamente vidvel, mas o melhoramento genético
hipotético permite que ele seja atrativo, competitividade intensificada com o uso da técnica de
recuperacdo in situ. O melhor cendrio na andlise de perfis de negdcios foi: linhagem
modificada com “fermentacdo flash” no mercado de venda dos produtos como quimicos.
Embora seus indicadores econdmicos sejam bons, eles podem potencializados com redugao
da demanda energética no sistema de condensa¢do dos vapores e preco regular do bagaco,
como verificado nos estudos de sensibilidade. Além disso, observou-se a flexibilidade
produtiva da biorrefinaria IBE que pode permutar seu mercado de venda (quimicos ou

quimicos e combustivel) de acordo com a perspectiva econdmica mais favoravel.

5.2 Trabalhos Futuros

Com base no trabalho, avaliou-se como areas de estudos futuros:

e Estudo de modificagdo genética e/ou engenharia mutagénica com o objetivo de
melhorar o desempenho fermentativo dos microrganismos produtores de IBE.

e Avaliacio dos desempenhos econdmico e técnico de agentes refrigerantes
avanc¢ados no sistema de condensagdo de vapores.

e Estudo de sistemas alternativos de condensacdo de vapores que possam
promover ganhos significativos na eficiéncia energética.

e Proposta e desenvolvimento de método para separacao da mistura isopropanol-
etanol, como opc¢do alternativa a coluna de destilacdo sob baixa pressdo (0,05

atm).
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Anexo A

DEFINICAO DE FUNCAO INIBITORIA

Planejamento exploratério:

Tabela A-1. Planejamento fatorial 2* com cardter exploratério para o caso de linhagem selvagem.

a b c d BI Erro
1 0,8 0,020 0,20 2,002 6,5 18,96%
2 1,0 0,020 0,20 2,178 6,5 30,08%
3 0,8 0,050 0,20 1,878 6,5 25,52%
4 1,0 0,050 0,20 2,023 6,5 11,41%
5 0,8 0,020 0,50 3,952 6,5 43,05%
6 1,0 0,020 0,50 4,128 6,5 29,00%
7 0,8 0,050 0,50 3,828 6,5 58,14%
8 1,0 0,050 0,50 3,973 6,5 36,00%
9 0,8 0,020 0,20 2,095 7,0 24,57%
10 1,0 0,020 0,20 2,269 7,0 44,96%
11 0,8 0,050 0,20 1,964 7,0 25,81%
12 1,0 0,050 0,20 2,105 7,0 16,94%
13 0,8 0,020 0,50 4,195 7,0 30,46%
14 1,0 0,020 0,50 4,369 7,0 20,98%
15 0,8 0,050 0,50 4,064 7,0 43,93%
16 1,0 0,050 0,50 4,205 7,0 24,48%
17 0,9 0,035 0,35 3,073 6,8 16,00%

Fonte: Autor.

Ajustes manuais das varidveis a fim de obter funcdes inibitérias para ambos cendrios

(linhagem selvagem e modificada) com erro inferior a 10%:
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Tabela A-2. Ajustes manuais das constantes para a func¢io inibitéria da linhagem selvagem.

a b c d BI Erro
1 1,02 0,05 0,225 2,199 6,5 18,42%
2 0,96 0,05 0,225 2,156 6,5 8,68%
3 0,96 0,05 0,225 2,118 6,3 9,11%
4 0,94 0,055 0,22 2,124 6,7 8,59%
5 0,97 0,06 0,215 2,089 6,7 8,34%
6 0,99 0,06 0,215 2,103 6,7 8,69%
7 0,97 0,06 0,215 2,107 6,8 8,49%

Fonte: Autor.

Tabela A-3. Ajustes manuais das constantes para a funcio inibitéria da linhagem modificada.

a b c d BI Erro
1 0,95 0,038 0,080 1,534 11,5 39,47%
2 0,97 0,043 0,080 1,512 11,5 38,31%
3 0,90 0,053 0,080 1,409 11,5 44,80%
4 1,00 0,028 0,048 1,291 12,0 88,50%
5 0,98 0,029 0,077 1,358 7,35 39,71%
6 0,97 0,045 0,084 1,487 10,5 39,21%
7 0,97 0,031 0,075 1,331 7,5 38,75%

Fonte: Autor.
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ESTUDO DA SELETIVIDADE DE SEPARACAO

O uso da tecnologia flash para a producdao IBE ndo possui precedente. Portanto, a
andlise do desempenho dessa tecnologia durante a recuperacio do isopropanol-butanol-etanol
foi necessdria para observar a influéncia do isopropanol. Um tanque flash foi criado em
AspenPlus® v. 8.6 com fragdo de vapor fixada em 10%, cuja as condi¢des da corrente de
alimentag¢do (100 kg/h com 4gua indicada como solvente) foi de 35°C e latm. Os estudos
tiveram o objetivo de verificar a influéncia da concentragdo de isopropanol e butanol na
seletividade e pressao de operacao do tanque flash.

Primeiramente, um analise de sensibilidade foi gerado no simulador afim de avaliar a
pressao de operacdo do tanque flash com as seguintes concentracdes de dlcoois: isopropanol:

4 g/L, butanol: 6 g/L e etanol: 1 g/L.

Tabela B- 1. Resumo dos resultados obtidos através do caso de sensibilidade criado no simulador.

Vazio na corrente de vapor (kg/h)

Pressao (kPa) 2-propanol Butanol Fracao de vapor (%)
5,809 0,000 0,000 0,000
5,808 0,001 0,000 0,006
5,807 0,003 0,001 0,044
5,806 0,006 0,002 0,082
5,805 0,009 0,004 0,121
5,804 0,012 0,005 0,160
5,803 0,015 0,006 0,199
5,802 0,018 0,007 0,239
5,647 0,402 0,582 78,920
5,646 0,404 0,591 84,715
5,645 0,406 0,600 91,306
5,644 0,407 0,610 98,865
5,643 0,407 0,611 100,000

Fonte: Autor.
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Por fim, variou-se simultaneamente na alimentacdo as concentracdes do butanol ([B])
e isopropanol ([I]) de 1 a 12g/LL de modo concomitante e, depois, inverso, avaliando a
seletividade do método de recuperacdao. Os mesmos testes foram conduzidos trocando o
isopropanol por acetona ([A]) para fins de comparagdo. A seletividade (S) foi calculada como:
[yi/(1 - y))/[xi/(1 - x;)], onde x e y s@o as fracdes mdssica do componente i na corrente de
alimentac¢do e no condensado.

Avaliando butanol e isopropanol com variacao inversa:

Tabela B-2. Analise da seletividade da tecnologia flash com variacdo simultdnea na alimentacdo as
concentragdes do butanol e isopropanol de modo inverso.

(g/L) Fracao massica - Butanol Fracao massica - Isopropanol
[I1 [B] Alimentacdo Liquido Vapor S Alimentacdo Liquido Vapor S
12 1 0,10% 0,07% 0,36% 3,51 1,22% 0,41% 8,15% 7,17
11 2 0,20% 0,14% 0,72% 3,53 1,12% 0,37% 7,49% 7,14
10 3 0,31% 0,22% 1,08% 3,55 1,02% 0,34% 6,82% 7,11
9 4 0,41% 0,29% 1,44% 3,56 0,92% 0,31% 6,15% 7,08
8 5 0,51% 0,36% 1,80% 3,58 0,82% 0,27% 5,48% 7,05
7 6 0,61% 0,43% 2,17% 3,60 0,71% 0,24% 4,81% 7,03
6 7 0,71% 0,50% 2,53% 3,62 0,61% 0,20% 4,13% 7,00
5 8 0,82% 0,57% 2,90% 3,64 0,51% 0,17% 3,45% 6,97
4 9 0,92% 0,64% 3,27% 3,65 0,41% 0,14% 2,76% 6,95
3 10 1,02% 0,72% 3,64% 3,67 0,31% 0,10% 2,08% 6,92
2 11 1,12% 0,79% 4,02% 3,69 0,20% 0,07% 1,39% 6,89
1 12 1,22% 0,86% 4,39% 3,71 0,10% 0,03% 0,70% 6,87

Fonte: Autor.

Avaliando butanol e isopropanol com variagdo concomitante:

Tabela B-3. Analise da seletividade da tecnologia flash com variagdo simultinea na alimentacdo as
concentragdes do butanol e isopropanol de modo inverso

(g/L) Fracio massica - Butanol Fracio massica - Isopropanol

[I1 [B] Alimentacdo Liquido Vapor S Alimentacdo Liquido Vapor S

1 1 0,10% 0,07% 0,38% 3,77 0,10% 0,03% 0,72% 7,09
2 2 0,20% 0,14% 0,76% 3,74 0,20% 0,07% 1,42% 7,08
3 3 0,31% 0,21% 1,12% 3,71 0,31% 0,10% 2,12% 7,06
4 4 0,41% 0,28% 1,48% 3,68 0,41% 0,13% 2,80% 7,05
5 5 0,51% 0,36% 1,83% 3,65 0,51% 0,17% 3,47% 7,03
6 6 0,61% 0,43% 2,18% 3,62 0,61% 0,20% 4,14% 7,02
7 7 0,71% 0,50% 2,52% 3,59 0,71% 0,24% 4,79% 7,01
8 8 0,82% 0,58% 2,85% 3,57 0,82% 0,27% 5,44% 6,99
9 9 0,92% 0,65% 3,17% 3,54 0,92% 0,31% 6,07% 6,98
10 10 1,02% 0,73% 3,49% 3,51 1,02% 0,35% 6,70% 6,96
11 11 1,12% 0,80% 3.81% 3,48 1,12% 0,38% 7,31% 6,95
12 12 1,23% 0,88% 4,11% 3,46 1,23% 0,42% 7,92% 6,93

Fonte: Autor.
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Avaliando butanol e acetona com variagdo inversa:

(g/L) Fracio massica - Butanol Fracio massica - Acetona

[A] [B] Alimentacdo Liquido Vapor S Alimentacdo  Liquido Vapor S
12 1 0,10% 0,07% 0,35% 3,48 1,22% 0,18% 9,91% 8,91
11 2 0,20% 0,14% 0,70% 3,50 1,12% 0,17% 9,13% 8,87
10 3 0,31% 0,22% 1,08% 3,51 1,02% 0,15% 8,34% 8,83
9 4 0,41% 0,29% 1,43% 3,53 0,92% 0,14% 7,54% 8,79
8 5 0,51% 0,36% 1,79% 3,55 0,82% 0,12% 6,75% 8,75
7 6 0,61% 0,43% 2,15% 3,58 0,71% 0,11% 5,86% 8,71
6 7 0,71% 0,50% 2,51% 3,60 0,61% 0,09% 5,05% 8,67
5 8 0,82% 0,58% 2,90% 3,62 0,51% 0,08% 4,24% 8,063
4 9 0,92% 0,65% 3,27% 3,64 0,41% 0,06% 3,42% 8,59
3 10 1,02% 0,72% 3,64% 3,66 0,31% 0,05% 2,59% 8,56
2 11 1,12% 0,79% 4,01% 3,69 0,20% 0,03% 1,68% 8,52
1 12 1,22% 0,86% 4,38% 3,71 0,10% 0,01% 0,84% 8,48

Fonte: Autor.
Avaliando butanol e acetona com variacdo concomitante:
(g/L) Fracio massica - Butanol Fracio massica - Acetona

[A] [B] Alimentacdo Liquido Vapor S Alimentacdo Liquido Vapor S
1 1 0,10% 0,07% 0,38% 3,76 0,10% 0,01% 0,86% 8,71
2 2 0,20% 0,14% 0,74% 3,73 0,20% 0,03% 1,71% 8,70
3 3 0,31% 0,22% 1,14% 3,70 0,31% 0,05% 2,63% 8,70
4 4 0,41% 0,29% 1,49% 3,67 0,41% 0,06% 3,46% 8,70
5 5 0,51% 0,36% 1,83% 3,63 0,51% 0,08% 4,27% 8,69
6 6 0,61% 0,43% 2,16% 3,60 0,61% 0,09% 5,06% 8,69
7 7 0,71% 0,50% 2,49% 3,57 0,71% 0,11% 5,85% 8,69
8 8 0,82% 0,58% 2,84% 3,54 0,82% 0,12% 6,70% 8,69
9 9 0,92% 0,65% 3,15% 3,51 0,92% 0,14% 7,46% 8,08
10 10 1,02% 0,73% 3,46% 3,48 1,02% 0,15% 8,21% 8,68
11 11 1,12% 0,80% 3,76% 3,45 1,12% 0,17% 8,95% 8,08
12 12 1,22% 0,87% 4,05% 3,42 1,22% 0,19% 9,68% 8,68

Fonte: Autor.
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COTACAO DE PRECOS

Os precos de venda dos produtos foram cotados através dados de venda e importacdao

advindos, respectivamente, do CEPEA-ESALQ/USP e COMEX STAT.

Figura C-1. Variagdo do prego dos quimicos e combustivel no periodo de 2007 a 2017.

—8— Acetona = eeeees n-Butanol == Etanol anidro Combustivel
== Alcool isopropilico = = = Efilenoglicol (etanodiol)

1,80

1.60 +

1,40 { .°

1.20 4

Preco de Compra (SUSD/kg)
E

0,00 : : . : . T . T
2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017
Ano

Fonte: Autor.

Com pre¢co médio de:

Tabela C-1. Preco médio de quimicos e combustivel.

Quimico ($USD/kg) Combustivel ($USD/kg)

Acetona 0,90 -
Butanol 1,17 -
Isopropanol 1,10 -
Etanol 0,70* -
Mistura IBE - 0,85

“PEREIRA et al. (2018)

Fonte: Autor.
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A cotacdo do ddlar sofreu altas variacdes nos ultimos 10 anos (55%). Baseado no
periodo de menor variacdo e recente (iltimos 3anos: 24%), a cotacdo média do dodlar foi de

3,35 $BRL/$USD.

Figura C-2. Grifico da cotac@o do ddlar em real no periodo de 2007 a 2017.

4,50
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2,50 -
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0,50 -
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Fonte: Autor.

Ao definir a cotacdo do dodlar, foi possivel determinar os custos das utilidades: solucio

acida, cal hidratado e dgua de lavagem.

Tabela C-2. Conversado do preco da solucdo 4cida, cal hidratado e d4gua de lavagem.

Em $BRL/kg" Em $USD/kg
Solucao acida 0,360 0,108
Cal hidratado 0,310 0,093
Agua de lavagem 0,160 0,048

“Grupo de pesquisa

Fonte: Autor.



Anexo D

PLANEJAMENTOS PARA OTIMIZACAO DE
PARAMETROS OPERACIONAIS

Tabela D-1. Avaliagdo dos pardmetros de resposta com planejamento fatorial DCCR da linhagem
selvagem para maximizacdo da produtividade.

So Fo Fatorg. Frac Sconversio  IBEproa  [IBE]Final Fv YiBE
1 113,75 35,0 4,50 6,25% 71,15% 1,7801 25,4307 9,6424 28,7609
2 113,75 35,0 4,50 8,75% 80,88% 2,0035 28,6213 13,5502 28,8617
3 113,75 35,0 5,50 6,25% 91,21% 2,1481 30,6870 11,7813 28,7636
4 113,75 35,0 5,50 8,75% 99,69% 2,2936 32,7657 16,5735 28,8566
5 113,75 45,0 4,50 6,25% 65,47% 2,1597 23,9964 12,4118 28,7551
6 113,75 45,0 4,50 8,75% 74,68% 2,4525 27,2498 17,4358 28,8517
7 113,75 45,0 5,50 6,25% 84,62% 2,6243 29,1585 15,1632 28,7588
8 113,75 45,0 5,50 8,75% 99,15% 2,9396 32,6626 21,3099 28,8558
9 131,25 35,0 4,50 6,25% 57,75% 1,7808 25,4405 9,6423 28,7605
10 131,25 35,0 4,50 8,75% 63,62% 2,0048 28,6406 13,5501 28,8610
11 131,25 35,0 5,50 6,25% 73,75% 2,1524 30,7485 11,7808 28,7623
12 131,25 35,0 5,50 8,75% 87,10% 2,4550 35,0714 16,5547 28,8677
13 131,25 45,0 4,50 6,25% 52,83% 2,1605 24,0055 12,4117 28,7547
14 131,25 45,0 4,50 8,75% 58,23% 2,4539 27,2655 17,4356 28,8510
15 131,25 45,0 5,50 6,25% 67,92% 2,6276 29,1955 15,1629 28,7601
16 131,25 45,0 5,50 8,75% 80,73% 3,0304 33,6711 21,2993 28,8595
17 105,00 40,0 5,00 7,50% 94,84% 2,3352 29,1903 14,7287 28,8151
18 140,00 40,0 5,00 7,50% 60,04% 2,3476 29,3451 14,7273 28,8151
19 122,50 30,0 5,00 7,50% 81,27% 1,8475 30,7918 11,0355 28,8194
20 122,50 50,0 5,00 7,50% 69,14% 2,7865 27,8651 18,4261 28,8070
21 122,50 40,0 4,00 7,50% 56,43% 1,8867 23,5835 11,7871 28,8082
22 122,50 40,0 6,00 7,50% 98,16% 2,7928 34,9102 17,6690 28,8170
23 122,50 40,0 5,00 5,00% 63,67% 2,0004 25,0050 9,7752 28,6948
24 122,50 40,0 5,00 10,00% 88,35% 2,6192 32,7395 19,6937 28,6024
25 122,50 40,0 5,00 7,50% 75,21% 2,3465 29,3313 14,7274 28,8157

Fonte: Autor.
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Tabela D-2. Avaliagdo dos pardmetros de resposta com planejamento fatorial DCCR da linhagem
selvagem para minimizacdo da corrente de vapor.

So Fo Fatorr. Frac Sconversio  IBEproa  [IBE]Final Fv Yise
1 97,50 35,0 4,50 4,00% 73,38% 1,5080 21,5424 6,1395 28,6359
2 97,50 35,0 4,50 6,00% 86,27% 1,7516 25,0228 9,2527 28,7483
3 97,50 35,0 5,50 4,00% 89,53% 1,7871 25,5295 7,5019 28,6347
4 97,50 35,0 5,50 6,00% 99,61% 1,9563 27,9474 11,3228 28,7441
5 97,50 45,0 4,50 4,00% 67,63% 1,8152 20,1689 7,9065 28,6374
6 97,50 45,0 4,50 6,00% 79,79% 2,1239 23,5993 11,9105 28,7433
7 97,50 45,0 5,50 4,00% 82,90% 2,1616 24,0183 9,6601 28,6349
8 97,50 45,0 5,50 6,00% 98,80% 2,5006 27,7844 14,5596 28,7438
9 112,50 35,0 4,50 4,00% 61,43% 1,5088 21,5547 6,1394 28,6376
10 112,50 35,0 4,50 6,00% 71,18% 1,7541 25,0585 9,2524 28,7495
11 112,50 35,0 5,50 4,00% 74,82% 1,7908 25,5822 17,5015 28,6344
12 112,50 35,0 5,50 6,00% 90,74% 2,1134 30,1916 11,3048 28,7521
13 112,50 45,0 4,50 4,00% 56,44% 1,8161 20,1793 7,9064 28,6372
14 112,50 45,0 4,50 6,00% 65,52% 2,1261 23,6236 11,9103 28,7426
15 112,50 45,0 5,50 4,00% 68,99% 2,1646 24,0506  9,6598 28,6342
16 112,50 45,0 5,50 6,00% 84,14% 2,5790 28,6550 14,5506 28,7484
17 90,00 40,0 5,00 5,00% 95,08% 1,9854 24,8175 9,7768 28,6959
18 120,00 40,0 5,00 5,00% 65,53% 2,0003 25,0034  9,7752 28,6949
19 105,00 30,0 5,00 5,00% 84,73% 1,5884 26,4732 17,3217 28,6961
20 105,00 50,0 5,00 5,00% 72,26% 2,3491 23,4912 12,2357 28,6947
21 105,00 40,0 4,00 5,00% 62,16% 1,6391 20,4886  7,8232 28,6959
22 105,00 40,0 6,00 5,00% 96,63% 2,3500 29,3749 11,7282 28,6953
23 105,00 40,0 5,00 3,00% 63,13% 1,6213 20,2661 5,8330 28,5679
24 105,00 40,0 5,00 7,00% 91,76% 2,2783 28,4781 13,7362 28,7945
25 105,00 40,0 5,00 5,00% 78,51% 1,9988 24,9850  9,7754 28,6953

Fonte: Autor.

As tabelas acima representam os planejamentos da linhagem selvagem.
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Figura D-1. Captura de tela do software STATISTICA das ANOVAs de cada varidvel de resposta (1-
Conversao, 2-Concentragao de IBE no vinho, 3-Produtividade dos dlcoois IBE, 4-Corrente de vapor do
tanque flash) obtidas com o planejamento fatorial DCCR da linhagem selvagem para maximizac¢do da

produtividade.
Factor S§ [ df [ MS | F [ p Factor | ss Jdf [ Ms ] F [ p
1 Ms0 (L) [071576471 1| 0157647, 653.619] 0.000000 3 (150 (L) [0003a751 1] 0.003475 4388 0.044195

S0 @ 0.000462 1 0.000462 1.917|  0.183081 2F0 (L) 1357648 1 1357648 1909.435 0.000000

@F0 (L) 0.018035 1| 0.018035 74775/ 0.000000 FO (Q 0001227, 1, 0.001227 1726 0210123

(3)Fc factor(L) 0.246076) 1| 0.246076 1020.254, 0.000000 (3)Fc factor(L) 1.164858| 1 1164858/ 1638.290| 0.000000

Fc factor(Q) 0.000393 1 0.000393 1.628 0.218187 (4)Frac (L) 0.492299) 1| 0492299 692.383 0.000000

4)Frac_ (L) 0.069069) 1| 0.069069 286.368 0.000000 Frac (Q 0.001931 1 0.001931 2715 0.121651

3L by 4L 0.002243 1| 0.002243 9.301] 0.006897 1L by 3L 0.004083 1| 0.004083 5743 0.031082

Error 0.004341 18 0.000241 1L by 4L 0.003776 1| 0.003776 5311 0.037031

Total S5 0.498103] 25 2L by 3L 0.016602] 1| 0.016602 23.350, 0.000266
2L by 4L 0.010445 1| 0.010445 14.690) 0.001829
3Lbydl | 0001099 1 0.001099 1546 0.234210

Factor i 3 | df | MS | E | p Error 0.009954 14 0.000711

2 mso @ [ oswadl 1 0.5942 4789 0.043816 Total 35 3.0668101 25

2F0 (L 10.7389) 1 10.7389 86.564| 0.000000 |

(3)Fc factor(L) 181.2988 1| 181.2988] 1461.406 0.000000 Factor | ss Jd[ MS [ F [ p

4)Frac_ (L) 76.1641 1| 76.1641]  613.941| 0.000000 4 (2F0 (L) [ 8190371 1] 81.9037] 103418.7| 0.000000

Frac (Q 0.3270 1 0.3270 2636 0.124022 (3)Fc factor(L) 51.9482 1 51.9482 65594 .3 0.000000

1L by 3L 0.7051 1 0.7051 5684 0.029852 (4)Frac_ (L) 147.7565 1) 1477565 186570.0) 0.000000

1L by 4L 06528 1 0.6528 5262 0.035671 2L by 3L 0.5384) 1 0.5384 679.8) 0.000000

2L by 4L 0.1808 1 0.1808 1457  0.244897 2L by 4L 1.6310 1 1.6310 1933.2.  0.000000

3L by 4L 0.1364 1 0.1364 1.099  0.309990 3L by 4L 0.9929 1 0.9929 12537 0.000000

Error 1.9849 16 0.1241 Error 0.0150 19 0.0008

Total S5 2727829] 25 Total S8 2846858 25

Fonte: Autor.

Figura D-2. Captura de tela do software STATISTICA das ANOVAs de cada varidvel de resposta (1-
Conversao, 2-Concentragao de IBE no vinho, 3-Produtividade dos dlcoois IBE, 4-Corrente de vapor do
tanque flash) obtidas com o planejamento fatorial DCCR da linhagem selvagem para minimizag¢do da
corrente de vapor.

Factor [ ss o[ mMs | F | p Factor | ss o[ ms | F [ p
1 mso (L) [ ot11760l 1] 0111760 570.5023] 0.000000 3 (S0 (L [ ooo3zzal 1] 0.003229 4594 0.050123
S0 (Q 0000277 1 0.000277 141400 0249847 @2F0 (L) 0.896456) 1| (0.896456) 1275554 0.000000
(2)F0 L) 0.019087 1 0.019087 974337 0.000000 FO Q) 0.001323 1 0.001323 1.882 0.191669
(3)Fc factor(L) 0161433 1| 0.161433| 824.0700/ 0.000000 (3)Fc factor(L) 0690632 1| 0.690632 982.690| 0.000000
4)Frac_ (L) 0.104269) 1| 0.104269 5322657 0.000000 (@)Frac__ (L) 0560201 1| 0560201 797103 0.000000
Frac (Q 0.000348 1 0.000348 1.7739  0.199520 Frac (Q 0.003575| 1| 0.003575 5.087  0.040631
3L by 4L 0.001084 1| 0.001084 55339 0.030231 AL by 3L 0003470 1| 0.003470 4937 0.043279
Error 0003526 18 0.000196 1L by 4L 0.003357| 1| 0.003357 4777 0.046336
Total SS 0.401977] 25 2L by 3L 0.009969] 1| 0.009969 14185 0.002085
2L by 4L 0.009571] 1| 0.009571 13.618| 0.002424
. 3L by 4L 0.001183 1| 0.001183 1.683 0215459
Factar | 3 [ df | MS [ E [ p Error 0.009839 14 0.000703
2 (11S0 (L) [ o5eedl 1 0.6564 4.6441]  0.046738 Total S5 2.192001) 25
@2F0 (L) 11.0891 1] 11.0891] 92,5645 0.000000 X
(3)Fc factor(L) 1074504 1| 107.4504] 896.9280 0.000000 Factor | ss Jdf [ Ms ] F [ p
4)Frac_ (L) 86.9473 1| B6.9473 725.7809 0.000000 4 (2F0 (L) [ 3620371 1] 36.20371] 714953 0.000000
Frac (Q 05989 1 0.5989 4.9992  0.039958 (3)Fc factor(L) 229194 1| 2291936 452638 0.000000
1L by 2L 01238 1 0.1238 1.0332]  0.324543 (4)Frac (L) 938321 1| 93.83208] 185310.5| 0.000000
1L by 3L 06073 1 0.6073 5.0693) 0.038759 2L by 3L 02375 1| 0.23750 4691 0.000000
1L by 4L 05879 1 0.5879 49075 0.041593 2L by 4L 09741 1| 0.97406 1923.7  0.000000
3L by 4L 0.1480 1 0.1480 1.2357|  0.282736 3L by 4L 06322 1| 063224 1248.6)  0.000000
Error 1.9168 16 0.1198 Error 0.0096 13 0.00051
Total SS 210.0258] 25 Total S5 154 3086 25

Fonte: Autor.
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Para o caso da linhagem modificada:

Tabela D-3. Avaliagdo dos pardmetros de resposta com planejamento fatorial DCCR da linhagem

modificada para maximizacdo da produtividade.

So Fo Fatorr. Frac Sconversio  IBEproa  [IBE]Final Fv YisE
1 116,25 35,0 4,50 6,25% 79,16% 2,7512 39,3025 9,5358 40,3158
2 116,25 35,0 4,50 8,75% 95,60% 3,1513 45,0180 13,4193 39,9082
3 116,25 35,0 5,50 6,25% 98,76% 3,2518 46,4549 11,6565 40,3151
4 116,25 35,0 5,50 8,75% 99,80% 3,2460 46,3718 16,4624 39,9352
5 116,25 45,0 4,50 6,25% 68,16% 3,1777 35,3080 12,2997 40,3012
6 116,25 45,0 4,50 8,75% 84,04% 3,7285 41,4274 17,2901 39,9278
7 116,25 45,0 5,50 6,25% 90,08% 3,9205 43,5605 15,0164 40,3090
8 116,25 45,0 5,50 8,75% 99,61% 4,1689 46,3212 21,1665 39,9361
9 138,75 35,0 4,50 6,25% 61,72% 2,7547 39,3151 9,5354 40,3151
10 138,75 35,0 4,50 8,75% 73,26% 3,1775 45,3932 13,4163 39,9100
11 138,75 35,0 5,50 6,25% 80,18% 3,3646 48,0655 11,6438 40,3168
12 138,75 35,0 5,50 8,75% 98,96% 3,8515 55,0216 16,3922 39,8975
13 138,75 45,0 4,50 6,25% 52,44% 3,1808 35,3418 12,2994 40,3026
14 138,75 45,0 4,50 8,75% 62,79% 3,7370 41,5219 17,2891 39,9288
15 138,75 45,0 5,50 6,25% 69,31% 39376 43,7510 15,0144 40,3081
16 138,75 45,0 5,50 8,75% 90,86% 4,7193 52,4362 21,1027 39,9107
17 105,00 40,0 5,00 7,50% 99,22% 3,3765 42,2065 14,6108 40,4120
18 150,00 40,0 5,00 7,50% 63,21% 3,6280 45,3497 14,5824 40,4258
19 127,50 30,0 5,00 7,50% 93,44% 2,9548 49,2460 10,9104 40,4437
20 127,50 50,0 5,00 7,50% 70,75% 4,1199 41,1992 18,2749 40,4044
21 127,50 40,0 4,00 7,50% 60,06% 2,8643 35,8042 11,6798 40,4101
22 127,50 40,0 6,00 7,50% 99,48% 4,1099 51,3736 17,5168 40,4197
23 127,50 40,0 5,00 5,00% 66,23% 2,9955 37,4437 9,6668 40,1809
24 127,50 40,0 5,00 10,00%  98,84% 4,0517 50,6465 19,5291 39,9863
25 127,50 40,0 5,00 7,50% 82,27% 3,6225 452808 14,5830 40,4256

Fonte: Autor.
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Tabela D-4. Avaliagdo dos pardmetros de resposta com planejamento fatorial DCCR da linhagem
modificada para minimizac¢do da corrente de vapor.

So Fo Fatorr. Frac Sconversio  IBEproa  [IBE]Final Fv Yise
1 97,50 35,0 4,50 2,50% 66,09% 1,8770 26,8140 3,7612 39,8621
2 97,50 35,0 4,50 5,50% 92,97% 2,5912 37,0170 8,3764 40,2377
3 97,50 35,0 5,50 2,50% 78,04% 2,1878 31,2536 4,5947 39,8405
4 97,50 35,0 5,50 5,50% 99,60% 2,7374 39,1058 10,2746 40,2291
5 97,50 45,0 4,50 2,50% 56,37% 2,1049 23,3876  4,8637 39,8953
6 97,50 45,0 4,50 5,50% 80,87% 2,9879 33,1992 10,8068 40,2289
7 97,50 45,0 5,50 2,50% 66,95% 2,4707 27,4523 5,9403 39,8778
8 97,50 45,0 5,50 5,50% 98,58% 3,4927 38,8082 13,2132 40,2310
9 112,50 35,0 4,50 2,50% 56,07% 1,8783 26,8323 3,7611 39,8617
10 112,50 35,0 4,50 5,50% 77,95% 2,6075 37,2498 8,3747 40,2391
11 112,50 35,0 5,50 2,50% 66,09% 2,1908 31,2966  4,5944 39,8431
12 112,50 35,0 5,50 5,50% 97,58% 3,1115 444501 10,2328 40,2383
13 112,50 45,0 4,50 2,50% 47,63% 2,1062 23,4026  4,8636 39,8950
14 112,50 45,0 4,50 5,50% 67,01% 2,9946 33,2730 10,8060 40,2307
15 112,50 45,0 5,50 2,50% 56,43% 2,4732 27,4795 5,9401 39,8771
16 112,50 45,0 5,50 5,50% 86,74% 3,6704 40,7821 13,1933 40,2350
17 90,00 40,0 5,00 4,00% 91,52% 2,6793 33,4908 7,7115 40,0650
18 120,00 40,0 5,00 4,00% 64,53% 2,7006 33,7573 7,7093 40,0644
19 105,00 30,0 5,00 4,00% 87,66% 2,2614 37,6897 5,7574 40,0490
20 105,00 50,0 5,00 4,00% 64,85% 2,9670 29,6699 9,6795 40,0734
21 105,00 40,0 4,00 4,00% 61,18% 2,2167 27,7084  6,1728 40,0717
22 105,00 40,0 6,00 4,00% 93,03% 3,1772 39,7153 9,2459 40,0572
23 105,00 40,0 5,00 1,00% 42,65% 1,4969 18,7112 1,8971 39,7386
24 105,00 40,0 5,00 7,00% 98,70% 3,3604 42,0053 13,6142 40,3757
25 105,00 40,0 5,00 4,00% 76,36% 2,6972 33,7150  7,7096 40,0629

Fonte: Autor.
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Figura D-3. Captura de tela do software STATISTICA das ANOVAs de cada varidvel de resposta (1-
Conversado, 2-Concentragao de IBE no vinho, 3-Produtividade dos dlcoois IBE, 4-Corrente de vapor do
tanque flash) obtidas com o planejamento fatorial DCCR da linhagem modificada para maximizagdo da

produtividade.
I
Factor S§ [ df [ MS F p Factor | ss Jdf [ Ms ] F [ p
1 S0 () [ oi6zes7] 1 0162887 1664511 0000000 3 (NSO () | 071395411 1 0139541 159816  0.000934
@F0 () 0055643, 1 0.055649  56.8667  0.000001 S0 (@ 0016692 1 0.016692  2.2706 0.157710
(IFcfactorl) | 0218995 1 0218995 223.7863  0.000000 @F0 () 2252029 1| 2.252029] 306.3410 0.000000
(4)Frac_ (L) 0120895 1 0.120895 123.6403  0.000000 FO (@ 0.008560 1 0.008560  1.1645 0.301755
1L by 3L 0004830 1 0.004830  4.9357  0.039370 (3Fcfactorll) | 2216967 1 2215967 3014385 0.000000
1L by 4L 0002333 1 0002333 23836 0.140011 Fc factor(@) 0021030 1 0021030  2.8607 0.116562
2L by 3L 0001307 1 0001307  1.3359 0.262872 (#)Frac_ (L) 1285046 1 1285046 174.8034 0.000000
Ermor 0017616 18 0.000979 Frac (@) 0011424 1 0011424 15540 0.236329
Total 55 0584510 25 Lby3L 0.096808 1 0.096805  13.1682 0.003458
L by 4L 0.069440) 1| 0.069440  9.4459 0.009655
2L by 3L 0.067995 1 0.067995  9.2493 0.010250
2L by 4L 0.043385) 1| 0.043385  5.0016 0.031772
Factor Tss TaT W T F T & 3Lbydl 0010955 1 0.010965 14901 0.245638
2 M0 () [ 2276371 1 227537, 174603 0.001082 fomron 0.088217| 12 0.007351
st (@ 3ATT2, 1 3A772] 24380 0.142431 el 6.296090| 25
@F0 (L 713050 1 71.3050)  54.7167) 0.000005 .
(3)Fc factor(L) 3412119 1 341.2119] 261.8325 0.000000 Factor | ss Jdf [ Ms ] F [ p
Fc factor(Q) 40174 1 40174 30828 0102644 4 (S0 (O [ o0o00%8] 1 0.0018 19| 0181567
(4)Frac_ (L) 1973267 1| 197.3267 1514207 0.000000 (2F0 (1) 812011 1 812011  85516.0, 0.000000
Frac_(Q 21590 1 21690  1.6568  0.220439 (3)Fc factor(L) §1.1692 1 511692  53888.3 0.000000
1L by 3L 16.0999 1 16.0999  12.3544 0.003804 (4)Frac (L) 1463321 1 146.3321  154108.0 0.000000
1L by 4L 11.2008] 1 11.2008]  8.5950 0.011675 1L by 3L 00013 1 0.0013 14 0.258545
2L by 3L 19493 1 19493 14958 0.243023 2 by 3L 06161 1 05161 5435 0.000000
2L by 4L 16121 1 16121  1.2371  0.286180 2L by 4L 15004 1) 15004 15802 0.000000
3L by 4L 20839 1 20839 15991 0.228232 3L bydL 10242 1) 1.0242] 10787, 0.000000
Ermor 16.9412 13 13032 Ermor 0.0161 17 0.0009
Total 55 688.3617 25 Total 55 281.7626] 25

Fonte: Autor.

Figura D-4. Captura de tela do software STATISTICA das ANOVAs de cada varidvel de resposta (1-
Conversao, 2-Concentragao de IBE no vinho, 3-Produtividade dos dlcoois IBE, 4-Corrente de vapor do
tanque flash) obtidas com o planejamento fatorial DCCR da linhagem modificada para minimizac¢do da
corrente de vapor.

Factor |

S5 |

MS

|

P Factor | ss Jdf [ Ms ] F ] P
1 {1)s0 (L) [ oo7voa7el 1| 0079279 134 2665 0.000000 3 (1)s0 (L) [ 00163021 1| 0.0168302 3.696) 0.075144
2F0 ) 0.059447| 1| 0.059447 100.6717 0.000000 (2F0 (L) 0.855158 1| 0.855158 193.859)  0.000000
(3)Fc factor(L) 0.118642| 1| 0.118642] 2009161 0.000000 FO (@) 0.010844 1 0.010844 2458 0.139232
{4)Frac__ (L) 0.425541 1) 0425941 721.3144| 0.000000 (3)Fc factor(L) 1.087106| 1| 1.087108 246.440)  0.000000
Frac  (Q 0.006595| 1| 0.006595 11.1685, 0.003629 (4)Frac_ (L) | 4709444 1/ 47089444 1067 602 0000000
AL by 3L 0.000800, 1| 0.000800 1.3540  0.259782 Frac (@) 0111006 1) 0.111006 25.164| 0.000189
3L by 4L 0.003119] 1| 0.003119 52822 0033743 1L by 3L 0.017668) 1| 0.017668 4.005 0.065134
Error 0.010629 18  0.000591 1L by 4L 0.020070, 1| 0.020070 4.550) 0.051105
Total 35 0.704453] 25 2L by 3L 0.025592; 1| 0.025592 5.802| 0.030362
2L by 4L 0.072477 1| 0.072477 16.430) 0.001185
3L by 4L 0.014087 1| 0.014087 3.194| 0.095594
i Error 0.061757 14  0.004414
Factar | 55 [ df | M5 ] = [ P Total 35 6.991320) 25
2 (150 (L) [ 2841 1] 2.8438 37682, 0.070061 |
@F | 74463 1] 744629 98.6669) 0.000000 Factor | §§ | df| MS F p
(3)Fc factor(L) 167.833 1| 167 8329 222 3867 0.000000 4 ()F0 (L) [ 2301311 1 230 20202.8, 0.000000
(4)Frac (L) | 732116] 1| 7321164 970.0896 0.000000 (3)Fcfactor(l) | 14.2852 1 14.2852 12540.7  0.000000
Frac_ (Q 18.345) 1| 183448 243078/ 0.000151 {4)Frac_ (L) | 2064651 1| 206.4651| 1812517 0.000000
Lby2L 0787, 1| 0.7870 1.0423 0.322352 Frac (@) 0.0031 1 0.0031 2.8 0114328
1L by 3L 3105, 1 3.1081 41144 0.059503 2L by 3L 01451 1 0.1451 1274 0.000000
1L by 4L 3636 1 3.5357 4.6849) 0.045835 2L by 4L 21485 1 2.1495 1867.0,  0.000000
3L by 4L 1797 1 1.7967 23808  0.142382 3L by 4L 13383 1) 1.3983 1227.6) 0.000000
Error 12075 16 0.7547 Error 0.0205 18 0.0011
Total 55 1016.9000 25 Total 55 24748000 25

Fonte: Autor.
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Consumo de utilidades nas etapas de pré-tratamento, fermentacdo e condensacdo dos

vapores:

Tabela E-1. Descricdo por utilidade da demanda energética da etapa de pré-tratamento para os distintos
cendarios.

Utilidade FV_min FV_min GMO Batelada Batelada GMO Unidade
Eletricidade 520,21 366,82 520,21 366,82 kW/h
Vapor MP 37,79 26,64 37,79 26,64 ton/h
Vapor BP 0,99 0,70 0,99 0,70 ton/h
Agua a 25°C 833,85 587,97 833,85 587,97 ton/h
Solucao acida 0,85 0,60 0,85 0,60 ton/h
Cal hidratado 0,65 0,46 0,65 0,46 ton/h
Agua de lavagem 532,11 517,58 532,11 517,58 ton/h
Agua adicionada 8,35 0,00 686,08 330,27 ton/h
Enzima 0,53 0,37 0,53 0,37 ton/h
Bagaco (base seca) 71,72 50,57 71,72 50,57 ton/h

Fonte: Autor.

Tabela E-2. Descrig¢do por utilidade da demanda energética da etapa de fermentacdo para os distintos

cenarios.
Utilidade FV_min FV_min GMO Unidade
Eletricidade 0,22 0,15 GJ/h
Vapor BP 291,35 159,31 GJ/h

Fonte: Autor.

Tabela E-3. Descricdo por utilidade da demanda energética da etapa de condensac@o dos vapores para os
distintos cendrios.

Utilidade FV_min FV_min GMO Unidade
Eletricidade 0,81 0,57 Gl/h
Agua a 25°C 1,60 1,20 Gl/h

Agua a 10°C

300,05

164,91

GJ/h

Fonte: Autor.
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No sistema de absorcdo, a corrente de Agua foi aplicado uma parte do residuo liquido,

vinhaga. O consumo de utilidades no sistema de separagdo dos dlcoois:

Tabela E-4. Descricdo por utilidade da demanda energética da etapa de separagdo dos dlcoois para os

distintos cenarios.

Utilidade FV_min FV_min GMO Batelada Batelada GMO Unidade
Eletricidade 0,02 0,01 0,02 0,02 Gl/h
Vapor MP 30,45 30,30 29,53 29,35 Gl/h
Vapor BP 138,28 107,39 312,74 195,90 Gl/h
Agua a 25°C 155,96 127,48 316,16 207,23 Gl/h
Agua a 10°C - - 0,20 0,19 Gl/h
Etileno glicol 30 30 30 30 ton
Etileno glicol (Make-up) 138 137 134 133 ton/ano

Fonte: Autor.

Custo de investimento nas etapas de fermentagdo, condensagdo dos vapores, absor¢ao

e separacao dos dlcoois:

Tabela E-5. Custos de equipamentos no ano de projeto de 2017 estimados pelo método de estimativa por

analogia.
Custo de equipamentos no ano de projeto ($MMUSD)
Equipamentos FV_min FV_min GMO Batelada Batelada GMO

Trocadores de calor! 1,56 1,22 1,88 1,37
Compressores’ 0,19 0,14 0,01 0,01
Bombas? 0,03 0,02 0,00 0,00
Agitadores® - - 1,14 0,63
Reatores? 2,18 1,58 18,08 10,09
Tanques flash? 1,33 0,97 - -
Colunas de destilacao® 5,63 4,65 10,14 7,48
Separadores de fases® 3,75 3,75 2,50 2,50

“Matches’ 275 Equipment Cost Estimates.”, [s.d.]

2HUMBIRD et al. (2011)
3ABDI et al. (2016)

Fonte: Autor.



