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RESUMO

FIGUEREDO, Erica Airosa. Avaliagdo da Producdo de Acido Bio-succinico
utilizando o Simulador SuperPro Designer®. Orientadores: Profé. Maria Antonieta
Peixoto Gimenes Couto, D.Sc e Prof. Elcio Ribeiro Borges, D.Sc. Rio de Janeiro:
UFRJ/EQ; EPQB, 2017. Dissertacdo (Mestre em Engenharia de Biocombustiveis e

Petroquimica)

Atualmente, no Brasil, o bagaco de cana-de-acucar € utilizado para a
cogeracdo de energia nas usinas de etanol. No entanto, tem em sua composi¢cao
valiosas fontes de carbono que podem ser empregadas em bioprocessos,
contribuindo para a diminuicdo dos gases do efeito estufa. Na busca por novos
materiais de origem renovavel, o &cido bio-succinico, apresenta-se de forma
competitiva com o &cido obtido por rota quimica. Com potencial para se tornar um
commodity, produzido em larga escala, € considerado um dos building blocks mais
promissores da atualidade. Adicionalmente, € matéria-prima para a fabricacdo de
biopolimeros. Nestes termos, simuladores sdo ferramentas importantes na previsao
de resultados, como estudos de viabilidade econbémica e de técnicas de
bioprocessos. No presente trabalho, foram concebidas quatro propostas de layouts
para o dimensionamento de plantas para a obtencdo de &cido bio-succinico,
empregando o simulador SuperPro Designer®, de modo a avaliar a sua producédo a
partir de dados da literatura. As simulacfes foram conduzidas em médulo batelada,
por meio da fermentacdo por Actinobacillus Succinogenes, utilizando como fonte de
carbono glicose proveniente do bagaco de cana-de-aclcar. Os layouts foram
definidos de acordo com as estratégias de Sacarificacdo e Fermentagéo
Simultadneas (SSF) e Sacarificacdo e Fermentacdo Separadas (SHF), sem e com
fator de economicidade. Para a analise econdmica preliminar foram confrontadas
analises sem cogeracao, cogeracao e cogeracao de energia admitindo o dioxido de
carbono (CO2) proveniente de uma biorrefinaria integrada a producdo de etanol.
Considerando os cenarios sem cogeracdo versus cogeragdo, e cogeracao versus
cogeracao sem o custo de COz, o Investimento Total de Capital atingiu reducéo para
0 processo um de 3,58% e 1,30%, para o processo dois 2,74% e 0,99%, para o
processo trés 2,88% e 1,08%, e para 0 processo quatro 2,96% e 1,01%,
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respectivamente. Os perfis das simulacdes demonstraram que a cogeracdo de
energia impacta diretamente nos custos dos processos, diminuindo
consideravelmente os indicadores de economicidade. O processo dois evidenciou 0s
melhores resultados. Contudo, nenhum cenario apresentou viabilidade econdmica.
Desse modo, o estudo apontado podera ser util para o aperfeicoamento e melhoria
de pesquisa e desenvolvimento acerca da obtencdo deste importante acido organico

via rota biotecnoldgica.

Palavras chave: &cido bio-succinico; bagaco de cana-de-acucar; SuperPro

Designer®.
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ABSTRACT

FIGUEREDO, Erica Airosa. Evaluation of Bio-succinic Acid Production using
SuperPro Designer® Simulator. Supervisors: Prof2. Maria Antonieta Peixoto
Gimenes Couto, D.Sc and Prof. Elcio Ribeiro Borges, D.Sc. Rio de Janeiro: UFRJ /
EQ; EPQB, 2017. Dissertation (Master's Degree in Biofuels and Petrochemical
Engineering)

Sugarcane bagasse is currently being used in Brazil to produce energy in bio-
ethanol plants. However, it has in its composition valuable carbon sources that can
be used in bioprocesses, contributing to the reduction in greenhouse gases. In the
search for new materials of renewable origin, the bio-succinic acid presents itself in a
competitive manner with the acid obtained by chemical route. With the potential to
become a commodity, produced on a large scale, it is considered one of the most
promising building blocks today. In addition, it is an input for the manufacture of
biopolymers. This way, simulators are important tools in predicting results, such as
economic feasibility studies and bioprocess technigues. In the present work, layouts
proposals for the sizing of plants to obtain bio-succinic acid by using the SuperPro
Designer® simulator were performed, in order to evaluate from literature data.
Simulations were conducted in a batch module through fermentation by
Actinobacillus Succinogenes, using carbon glucose from the sugar cane bagasse as
its source. The layouts were defined according to the strategy of Simultaneous
Saccharification and Fermentation (SSF) and Separate Hydrolysis and
Fermentation (SHF), with and without the economic factor. For the preliminary
economic study, analyzes were carried out without cogeneration, cogeneration and
cogeneration of energy with the carbon dioxide (CO2) which came from a biorefinery
integrated into ethanol production. Considering the scenario without cogeneration
versus cogeneration, and cogeneration versus cogeneration without the cost of COz,
the Total Capital Investment for process one is 3.58% and 1.30%, for process two
2.74% and 0.99 %, for process three 2.88% and 1.08%, and for process four 4.99%
and 1.01%, respectively. The simulation profiles show that the energy cogeneration
has a direct impact on the costs of the processes, considerably reducing the

economic indicators. Process two showed the best results. However, no scenario
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presented economic viability. Thus, this study might be useful for research
improvement and the development in obtaining this important organic acid via

biotechnological route.

Keywords: bio-succinic acid; sugarcane bagasse; SuperPro Designer®.
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B: Parametro de formacé&o de acido bio-succinico ndo associado ao crescimento
(9/9);

Ks: Afinidade do micro-organismo ao substrato;

n: Eficiéncia de hidrdlise;

Mmax: Taxa especifica maxima de crescimento (h-1);

i: Taxa de crescimento especifico (h-1);
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Capitulo 1 APRESENTACAO DO TEMA E JUSTIFICATIVAS

1 APRESENTACAO DO TEMA E JUSTIFICATIVAS

1.1 INTRODUCAO

A preocupagdo da sociedade com o0 aquecimento global e problemas
ambientais, de uma forma geral, cresceu nos ultimos anos. Atualmente, o petréleo é
uma das matérias-primas mais importantes do mundo. Seus derivados fazem parte
do cotidiano, gerando um mercado consumidor dependente. Contudo, a sociedade
cada vez mais exigente mediante a novos habitos, pressionam o mercado na
mudanca de atitudes diante da problematica ambiental (MENEGUELLO, CASTRO,
2007).

7

O petréleo é a principal fonte energética mundial e paises que possuem
grandes reservas desse combustivel, especificamente integrantes da Organizacéo
dos Paises Exportadores de Petréleo (OPEP), que atualmente apresentam politicas
comuns aos produtores de petréleo, controlam seu volume de producado, e
consequentemente, o seu preco. Em tempos de crise as variagbes do seu custo
impactam diretamente o setor. Esses fatores contribuem para investimentos em
biocombustiveis e bioprodutos (FIRJAN, 2017).

Devido ao aumento da demanda de produtos e energia no Brasil e no mundo,
os produtos oriundos de rotas verdes se apresentam como uma grande alternativa
para suprir uma eventual escassez ou, até mesmo, substituir produtos nao
renovaveis, como 0s provenientes de rotas quimicas ou dependentes de matérias-
primas fosseis (OLIVEIRA; ANTUNES, JUNIOR, 2013). De acordo com o Ministério
de Minas e Energia, a predominancia de fontes renovaveis na matriz energética

brasileira, em 2017, teve a participacao de 43,8% do total.

O Brasil possui um forte potencial na geracdo de energia renovavel e

produtos por rotas verdes, por ser um grande produtor agricola. Esse setor é

7

responsavel pela formacdo significativa de biomassa, que ndo € aproveitada
21
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adequadamente. Para agregar valor a esse material e aproveita-lo ao maximo
existem pesquisas na area de biocombustiveis e bioprodutos, que procuram

desenvolver técnicas para a obten¢cdo de quimicos verdes (PEREIRA Jr, 2015).

As biomassas residuais possuem uma fonte abundante de carbono renovavel
e passam a ser matéria-prima para biorrefinarias, e consequentemente, liberando
baixa pegada de carbono, em comparacdo aos combustiveis fésseis. Podem ser
procedentes de residuos agricolas, agroflorestais e agroindustriais (OGATA, 2013).

As biorrefinarias fornecem acesso as plataformas né&o-convencionais e
suporte para a preparacao de novos materiais sustentaveis, utilizando processos de
desconstrucdo da biomassa. Um exemplo de intermediario-base que tem sido
bastante reportado na literatura € o acido butanodidico (C4HsO4), conhecido como
acido succinico, espirito do ambar, ou ainda acido bio-succinico obtido por rota
fermentativa (BORGES, 2011).

O acido butanodiodico é produzido naturalmente ou artificialmente, sendo um
produto do metabolismo celular de varios seres vivos. De acordo com o relatério
Global Succinic Acid Market Forecast 2014 -2020, estima-se que o mercado global
de acido succinico ird atingir $ 1,28 bilhdes de dolares no ano de 2020, com 711
quilotoneladas de producdo (OBRC ANALYSIS, 2014).

A Europa possui o maior mercado de 4cido succinico, com cerca de 36,3% do
total. O crescimento da China e a rapida industrializacdo da regido aumentaram a
demanda no mercado da Asia-Pacifico (APAC), onde houve um acréscimo do seu
uso na area farmacéutica e de cosméticos, impulsionando o crescimento do seu
volume de obtencdo e valor (OBRC ANALYSIS, 2014). De acordo com o Global
Succinic Acid Market 2017-2021, a demanda por &cido succinico continuara a
aumentar na APAC até 2021, devido a presenca de regulamentos que o favorecem
em paises como a india e a China. Deve-se ressaltar que o crescimento do comércio
de bioplasticos tem impulsionado o setor (TECHNAVIO, 2017).
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1.2 ORGANIZACAO DO ESTUDO

Para uma melhor sistematizacdo do presente trabalho, o mesmo foi
organizado em seis capitulos, com uma secéo final intitulada de Apéndices.

Apresentacao do tema e justificativas — traz uma breve apresentacdo sobre
o tema da dissertacdo, bem como a sua organizacéo, as justificativas e os objetivos.

Estado da Arte do Acido Succinico — apresenta uma visdo geral sobre o
tema, abordando aspectos econémicos, empresas chaves no processo, o contexto
brasileiro, conceitos, composicdes, rotas de producdo, bem como matérias-primas
agroindustriais e micro-organismos potenciais na producdo deste importante acido

organico.

Estratégias de Producdo do Acido Bio-succinico — identifica as etapas
necessarias para a obtencao do acido organico a partir de residuos provenientes da

agroindustria, utilizando Actinobacillus succinogenes.

Metodologias: O Simulador, as Variadveis Operacionais e de Projeto —
apresenta a abordagem geral sobre o simulador utilizado para avaliacdo dos
processos bioquimicos sugeridos nesse trabalho. Além disso, foram descritos o0s

critérios de avaliacédo e todos os detalhes de projeto das plantas.

Resultados e Discussdes — apresenta todos os dados simulados no
SuperPro Designer® como dados de correntes, principais indicadores financeiros e

as analises dos resultados.

Conclusdes e Sugestdes — indica as finalizacdes do trabalho e todos os

pontos de melhorias para trabalhos futuros.

Em sequéncia aos capitulos mencionados, séo listadas as referéncias citadas

na dissertagao.
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1.3 JUSTIFICATIVA

Aspectos importantes podem ser sinalizados para a justificativa da condugéo
de estudos voltados para a manufatura de acido bio-succinico. O modo de vida da
sociedade contemporanea esta intimamente ligado ao uso do petréleo e de seus
derivados. Com a mudanca nos valores da sociedade, preocupando-se com o meio
ambiente e o futuro das novas geracdes, a busca do desenvolvimento sustentavel

tem estimulado o avanco nas pesquisas de quimicos verdes (SOUZA, 2014).

Nos Uultimos anos o preco do barril de petrdleo expressou variacdes
consideraveis, devido ao cenario politico e econémico dos seus produtores. No inicio
de 2016 o preco do barril chegou a atingir um valor baixo de U$ 30 e se recuperou
ao longo do ano, chegando ao preco medio de U$ 43. No primeiro quadrimestre de
2017, obteve um aumento totalizando o preco de U$ 53 (FIRJAN, 2017).

O anuario Perspectiva de Energia Mundial (2010) e observacfes descritas
pela Agéncia Internacional de Energia (AIE), indicam que sem a alteracdo da matriz
energética, os combustiveis fésseis responderiam por 90% do aumento projetado na
demanda mundial, até 2035. Desse modo, diminuir a dependéncia dos combustiveis

fosseis faz-se necessario.

A utilizacdo de matérias-primas renovaveis e de processos sustentaveis sao
estratégias importantes para mitigar os impactos ambientais. Da mesma forma, o
uso de bioprocessos empregando micro-organismos facultativos que usufruem do
dioxido de carbono (CO2), como fonte de carbono, para a fabricagdo de quimicos

verdes séao de grande relevancia.

O Brasil como grande produtor agroindustrial deve explorar mais as
potencialidades da cana-de-acUcar. Seus residuos constituem-se em fontes de
carbono de baixo custo, que podem minimizar os custos de fabricacdo em relacéo

aos seus sucedaneos advindos de petréleo (BORGES, 2011).

Nesse contexto, o emprego de biorrefinarias sao alternativas para minimizar
0S Iimpactos ambientais. Sua estrutura favorece o uso de matérias-primas

renovaveis, reaproveitando os seus residuos de modo integrado com outros
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processos de manufatura, assim reduzindo a geracdo de residuos e emissfes de
gases poluentes (SOUZA, 2014).

Esse tipo de estrutura promove a integracdo de processos e de fluxos de
materiais, otimizacdo das utilidades industriais e da logistica de transporte, alto
rendimento de converséo, alta produtividade e ampla escala, com a finalidade de
reduzir custos, diversificar e flexibilizar a producéo, para responder as demandas de
mercado (BORGES, 2011). No pais, a obtencao de etanol j4 é consolidada e abre
oportunidades para a integracdo de plantas e reaproveitamento de insumos, como
por exemplo, o bagaco de cana-de-acucar (OLIVEIRA; ANTUNES; JUNIOR, 2013).

O &cido succinico possui uma ampla aplicacdo na industria de transformacéo
(OLIVEIRA; ANTUNES; JUNIOR, 2013). Esse acido organico possui alta reatividade
devido a sua quiralidade, pela presenca de dois grupamentos carbonila. As formas
anibnicas dos &cidos organicos permitem a sua ampla aplicacdo como
intermediarios-base, originando uma variedade de substancias quimicas para as
industrias de transformacdo (BORGES, 2011).

Adicionalmente, é um componente essencial na producdo de mais de 30
produtos comercialmente importantes na inddstria farmacéutica, de cosmeéticos,
alimentos, e principalmente, na formacdo de 1,4-butanodiol (BDO), uma matéria-
prima com demanda mundial crescente empregado na manufatura de biopolimeros
(OBRC ANALYSIS, 2014).

De acordo com o relatério Worldwide Succinic Acid Market by Source
(Petroleum and Bio-based) Forecast to 2019, o 1,4-butanodiol respondeu por cerca
de 17% em termos de valor do mercado mundial de &cido succinico em 2013,
seguido de plastificantes, resinas, revestimentos, pigmentos, produtos farmacéuticos
e tampéo fosfato-salino/ solugédo salina tamponada com fosfato com Tween 20
(PBS/PBST).

Como os acidos organicos podem ser considerados produtos commaodities de
vasta aplicacao industrial a partir de rotas fermentativas, o mesmo tem se tornado

alvo de grandes empresas. Nesse cenario, a busca de novas rotas vem conduzindo
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parcerias e colaboracdes como principais estratégias de expandir o seu mercado
global (OBRC ANALYSIS, 2014).

As principais companhias que atualmente investem na producgé&o de acido bio-
succinico sdo BioAmber Inc./Mitsui, Myriant Corporation, Succinity GmbH uma joint
venture entre a BASF e Corb, e a Reverdia, uma joint venture entre a Royal DSM,
uma empresa mundial de Ciéncias da Vida e Ciéncias dos Materiais, e Roquette
uma empresa global de amido e seus derivados (TAN et al, 2017).

O que se deseja é agregar valor aos residuos agroindustriais e transforma-los
em matérias-primas para a obtencdo de quimicos verdes. A evolu¢do nesse ambito

contribui para transformar a dependéncia mundial de fontes ndo renovaveis.

1.4 OBJETIVO GERAL

Elaborar e avaliar propostas de layouts para o dimensionamento de plantas
para a producdo do &cido bio-succinico, empregando a bactéria Actinobacillus

succinogenes, em processos fermentativos conduzidos em batelada.
1.4.1 Objetivos especificos

Com o propoésito de alcancar o objetivo geral, foram definidos os objetivos

especificos a sequir:

e Levantar informacbes sobre Pesquisa e Desenvolvimento acerca da
fabricacdo do acido bio-succinico;

e Avaliar o potencial de insumo (s) utilizado (s) e/ou gerado (s) para a
producéo biotecnolégica do acido bio-succinico;

e Realizar estudos bibliograficos para elucidar as etapas dos processos em
andamento, os agentes de fermentacdo, os equipamentos e as condi¢des
operacionais envolvidas e necessarias para subsidiar o processo decisorio
no projeto e execucao de plantas piloto e/ou industrial;

e Estabelecer estratégias de simulacdo empregando a ferramenta
computacional SuperPro Designer®.

e Obter indicadores econdmicos que auxiliam na tomada de deciséao,

contribuem para planejamentos estratégicos e melhoria de processos.
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e Avaliar preliminarmente os custos dos processos, visando estudos
posteriores de viabilidade econbmica.

e Oferecer conhecimento cientifico e tecnolégico para a sua obtencédo de
segunda geracédo, a partir das simulacdes propostas para a avaliacdo da
producdo do acido, seguindo a Plataforma Bioquimica da Biorrefinaria.

No contexto dos trabalhos desenvolvidos na Escola de Quimica da
Universidade Federal do Rio de Janeiro, o presente estudo procura correlacionar os
resultados obtidos em estudos experimentais desenvolvidos na Instituigdo com as
possibilidades de layouts de plantas industriais, como forma de contribuir para o

avanco dos estudos nessa tematica.
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2 ESTADO DA ARTE DO ACIDO SUCCINICO

Neste capitulo € apresentada uma visdo geral sobre o tema, abordando
aspectos econdmicos, empresas chaves no processo, 0 contexto brasileiro,
conceitos, composicdes e rotas de producdo. Algumas caracteristicas importantes
sdo consideradas como: matérias-primas agroindustriais, micro-organismos
potenciais, seus intermediarios na producéo de bioplasticos, bem como sua atuacao
como blocos de construcdo na formacédo de acidos organicos de grande interesse

industrial.

Os acidos organicos possuem um grupo carbonila ligado a um grupo hidroxila
(-OH). S&o compostos muito polares e podem fazer o dobro de ligacbes de
hidrogénio que as moléculas de alcoois. O grupo COOH promove caracteristicas de
acidos fracos, com ponto de ebulicdo elevados. Sdo valorosos para a industria de
transformacao, principalmente a quimica, a farmacéutica e de a alimentos. No
mercado, sdo disponibilizados na forma de sais ou &cidos com relativo grau de
pureza (PINAZO et al., 2015).

Em 1546, Georgius Agricola purificou pela primeira vez o &cido succinico a
partir do ambar, uma resina produzida pelos vegetais. Desde entdo, o mesmo é
produzido a partir da fermentacao por micro-organismos, como produto intermediario
do ciclo dos &cidos tricarboxilicos (TCA), mais conhecido como ciclo de Krebs ou
ciclo do acido citrico, para sua utilizacdo na area alimenticia e farmacéutica, ou a
partir do gas liquefeito de petroleo, por meio de um processo quimico (OLIVEIRA,
ANTUNES; JUNIOR, 2013).

Sua estrutura é semelhante a do acido fumérico e acido maleico, com a
diferenca do acido succinico ter uma cadeia carbdnica saturada, representada por
C4HeO4. Por exemplo, os acidos succinico, fumarico e malico poderiam substituir o
anidrido maleico, um commodity derivado do petréleo (OLIVEIRA; ANTUNES,;
JUNIOR, 2013).
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0 OH 8 o) H
. OH —_—
O ~
. HO
Acido succinico Acido fumarico Acido maleico

Figura 2.1 Estrutura quimica dos &cidos succinico, fumarico e maleico.
Fonte: http://webbook.nist.gov/chemistry/

O &cido succinico € um composto sdlido, inodoro e incolor, a temperatura
ambiente. A sua forma anidnica é o succinato, que € capaz de doar elétrons para a
cadeia transportadora de elétrons, sendo um componente do ciclo do TCA.
Apresenta ponto de ebulicdo em 235 °C e ponto de fusdo na faixa de 184 — 188 °C

(BORGES, 2011). No Quadro 2.1 encontram-se suas respectivas caracteristicas.

Quadro 2.1 Caracteristicas do acido succinico.

Nomes comuns Acido butanodidico, acido 1,2-etanodicarboxilico
Massa molar 118,09 u
Aparéncia Cristal inodoro/incolor
Gravidade especifica 1,572 (20°C/4°C)
Ponto de fusédo 184 — 188 °C
Ponto de ebulicdo 235°C
Volatilidade 0 (21°C)
Outras informacdes Combustivel e corrosivo

Fonte: BORGES, 2011.

2.1 APLICACOES DO ACIDO SUCCINICO

Devido as suas caracteristicas o acido succinico torna-se um grande
precursor de bloco de construcdo quimico. Pode ser utilizado diretamente ou
transformado em alguns produtos quimicos derivados como acido hexanodioico,
surfactantes, solventes verdes, ingredientes estimulantes para crescimento de
plantas, antibiéticos e vitaminas (BORGES, 2011). Desse modo, sua aplicagdo

encontra-se em diversas areas industriais como:

Inddstria quimica: alguns produtos intermediarios baseados no &cido
succinico sdo de grande importancia como substitutos de materiais mais toxicos. A

substituicdo de solventes toxicos como o cloreto de metileno e o dietil-succinato por
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n-metilpirrolidona, pode ser uma alternativa para a limpeza de superficies metalicas
e removedores de tintas.(ZEIKUS; JAIN; ELANKOVAN, 1999).

Entre os sais derivados do succinato, obtidos por hidrogenacéo, tem-se o 1,4
butanodiol (BDO), o tetrahidrofurano (THF), e o gamma-butirolactona (GBL), além de
moléculas de pirrolidonas. O GBL pode ser aplicado como removedor de tinta e em
produtos téxteis. O &cido hexanodioico é o precursor para a producao de nylon 6,6,
enquanto o tetrahidrofurano é usado como solvente para cola e tintas. Ja os ésteres
alifaticos lineares sdo empreges na fabricacdo de resinas, plasticos e outros
produtos finais de consumo e industriais (ZEIKUS; JAIN; ELANKOVAN, 1999). Na

Figura 2.2 estdo resumidas as substancias que podem ser obtidas a partir do &cido

succinico.
Succinimida .
. COOH
COONH . .
[ Esrer_es de COOK /0 /
Succinato
HO COOH
COONH coo . NH  HOOC
N Succinamida COOK Acido Fumérico
o0 Sais de Succinato iy
NH, 7 COOH
Acido Mali
1 4-diaminobutano / H' I o 1o
c COOH 0 0 f
Y i/ .
COOH
Succino-
< D
nitrila « — 0—* DO — ‘
N . .
COOH 3 COOH
0 Y %

J Anidsido Succinico  Anidrido Ma.le1c0 Acido Maleico

Q Acido Succinico :

HO COOH
2-pirrolidona
'\H—I C]i 7
COOH

A 1do Tartars
N'VP\/ 1 4-butanodiol y-butirelactona cido Tartarico

Figura 2.2 Substancias quimicas e produtos provenientes do acido succinico.
Fonte: OLIVEIRA; ANTUNES; JUNIOR, 2013.

Inddstria de alimentos e bebidas: o acido succinico é usado como regulador
de acidez, agente aromatizante e antimicrobiano, em gelatina seca, na conservacéao
de frango, aditivo de racdo animal como fonte de energia, além de proprocionar o
crescimento de plantas e animais. Ja o succinato de soédio, é utilizado como

intensificador de sabor e pode substituir o glutamato de sédio (OBRC ANALYSIS,
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2014). Pode ser hidrogenado para 1,4-butanodiol, e ainda ser carbonilado em acido
adipico, que convertido aos seus sais, podem ser utilizados como reguladores de
acidez, acidificantes, intensificadores de sabor e gelificante auxiliares (CHIMIRRI et
al., 2010).

De todos os produtos quimicos derivados do acido succinico, o 1,4-butanodiol
e 0 acido adipico sdo considerados muito importantes para a producdo de
poliésteres biodegradaveis e poliamidas. Plasticos biodegradaveis, tais como
poliésteres alifaticos e copoliésteres alifaticos-aromaticos, tém uma ampla aplicacao
em embalagens de alimentos (NUIJTEN; RISER, 2014).

O polibutileno succinato (PBS) € um poliéster alifdtico obtido da
copolimerizacdo do BDO com o acido succinico e o polibutileno succinato co-adipato
(PBSA), um copolimero produzido por meio da utilizacdo de BDO e uma mistura de
acido succinico e &cido adipico. O PBS e o PBSA apresentam propriedades fisicas
que sdo semelhantes aos tradicionais plasticos polietilieno (PE) e politereftalato de
etileno (PET) (CHIMIRRI et al., 2010).

Os copoliésteres alifaticos sao elaborados por meio da sintese entre o PET
com o PBS. O PET pode ser sintetizado com poliésteres alifaticos, formando novos
termoplaticos com propriedades intermediarias entre os poliésteres alifaticos e

aromaticos, de baixo custo e caracteristicas biodegradaveis. (BORGES, 2011).

O polibutileno adipato-co-tereftalato (PBAT), € um copoliéster sintético
biodegradavel e por extrusdo resulta em filmes com caracterisitcas semelhantes as
de polietileno. Esse copoliéster combina as propriedades biodegradaveis de
poliéster alifatico e as propriedades de desempenho de poliésteres aroméaticos. Dois
dos trés monémeros sao constituidos por BDO e acido adipico. O PBAT pode ser
utilizado em bolsas, embalagens descartaveis, bandejas de comida, entre outros
(CHIMIRRI et al., 2010).

O polisuccinato de etileno (PES) é sintetizado a partir da policondensacéo
entre o etilenoglicol (EG) e o acido succinico, formando cadeias longas de

polimeros. Na reacdo entre o PET com PES, forma-se um copoliéster com cadeias

31



Capitulo 2 ESTADO DA ARTE DO ACIDO SUCCINICO

de tereftalato etileno tereftalato (TET), succinato etileno succinato (SES) e tereftalato

etileno succinato (TES)

O acido succinico devido a sua participacdo nas reacdes de polimerizacao
direta ou indiretamente, decorrente dos seus derivados, esta intimamente ligado a
producdo dos bioplasticos. Em vista disso, o desenvolvimento de sinteses de baixo

custo impulsionara investimentos no setor (BORGES, 2011).

Inddstria farmaceutica: o acido succinico é utilizado em produtos como
antibioticos, aminodacidos, vitaminas, sedativos, medicamentos anticoncepcionais,
combatendo inflamacfes, espasmos, artrites e até mesmo o cancer (ZEIKUS; JAIN;
ELANKOVAN, 1999). Adicionalmente, participa na preparacdo da vitamina A e em
antidotos para substancias toxicas. Também é utilizado nos medicamentos que
induzem sonoléncia, entre outros (OBRC ANALYSIS, 2014).

Considerando os principios da Quimica Verde no processo produtivo a fim de
gerar produtos quimicos ambientalmente corretos, bem como o grande potencial do
acido bio-succinico na producdo de bloco de construcdo quimico, é fundamental
investir em tecnologias de baixo impacto ambiental. Além disso, verificar sua

viabilidade para a producdo em grande escala.
2.2 O MERCADO DE ACIDO SUCCINICO

Os produtos de origem renovavel podem ser divididos em classes. A primeira
delas séo produtos que ja sdo obtidos de matérias-primas renovaveis. Um exemplo
€ a utilizacdo de dleos vegetais para a producao de Oleos graxos. O segundo séo
aqueles que sao ou poderdo ser produzidos por meio de matérias-primas
renovaveis, e através de tecnologias emergentes poderdo ser competitivos aos
produtos tradicionais, isto é, os de origem féssil (BAIN & COMPANY, 2014).

Os produtos quimicos inseridos na segunda divisdo podem ser subdivididos
em produtos drop-in e ndo drop-in. Os produtos drop-in sdo aqueles analogos ao de
origem petroquimica. Um exemplo € o butadieno. Nesse caso, toda a infraestrutura,
desde equipamentos de transformacao até a utilizacdo final do produto, ndo precisa

de adaptacdes. Ja& nos ndo drop-in estéo inclusos os produtos considerados como
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novos building blocks, isto é, produtos com grande potencial de se tornarem novas
plataformas de produtos quimicos (BAIN & COMPANY, 2014).

A Figura 2.3 ilustra uma cadeia simplificada de alguns produtos quimicos
renovaveis drop-in e nao drop-in. Os principais building blocks séo o acido levulinico,

0 acido bio-succinico e o farneceno.

FEEDSTOCK MATERIAS-PRIMAS GRUPOS EXEMPLOS
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Nota: RSU = Residuos sélidos urbanos
Fonte: entrevistas com especialistas; anélise Bain/ Gas Energy

Figura 2.3 Representacdo esquematica de produtos Quimicos renovaveis drop-in e ndo drop-in.
Fonte: BAIN & COMPANY, 2014.

Como consiste em um setor emergente e em formacéao, varias pesquisas de
rotas tecnoldgicas relacionadas a producdo de materiais renovaveis geralmente sao
desenvolvidas em paralelo com o foco no mesmo produto. Outro fator é o
crescimento da Biotecnologia Industrial - White Biotechnology, que tem contribuido

para a producao de produtos da quimica verde (BAIN & COMPANY, 2014).

Na Figura 2.4 € apresentado etapas gerais da cadeia produtiva do &cido
succinico associada ao mercado de alguns produtos como polimeros, alimentos,
produtos farmacéuticos, revestimentos, fibras, solventes, Oleos lubrificantes e
cosmeéticos.
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Figura 2.4 Etapas gerais da cadeia produtiva do acido succinico associada ao mercado.
Fonte: OBRC ANALYSIS, 2014.

PRODUTO

O custo de producdo calculado do acido bio-succinico fabricado pelas
principais companhias BioAmber Inc./Mitsui, Myriant Corporation, Succinity GmbH
uma joint venture entre BASF e Corb, e a Reverdia uma joint venture entre Royal
DSM e Rogquette, é expressivamente menor que 0 custo para o acido succinico de
origem petroquimica. Mesmo no pior dos casos, o custo de producdo do acido bio-
succinico € de aproximadamente 41% do custo de produgéo do &cido proveniente
da rota petroquimica ($1,17/kg vs $2,86/Kg). Esses resultados indicam as vantagens
na producdo do acido pela rota fermentativa (NGHIEM; KLEFF; SCHWEGMANN,
2017).

De acordo com a Weastra (Consultoria Eslovaca), em um estudo solicitado
pela Unido Europeia, o mercado de acido succinico projetado para 2020 possui um
potencial em torno de 600 mil toneladas anuais, com uma demanda de
aproximadamente 540 milhdes de dolares (BAIN & COMPANY, 2014). Conforme
pode ser observado na Figura 2.5, nota-se que a maior parte do &cido succinico
produzido industrialmente é voltada para a obtencao de 1,4-butanodiol, seguido de
farmacéuticos, alimentos, outras industrias, PBS, solventes e lubrificantes,

plastificantes e polidis.
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Figura 2.5 Aplicag8es do &cido succinico em 2013.
Fonte: Adaptado de OBRC ANALYSIS, 2014.

Diante do exposto, o0s incentivos e regulamentacfes governamentais S&ao
fundamentais para promover politicas de apoio que impulsionem a utilizacdo de
acido bio-succinico na elaboracdo de produtos quimicos verdes, em diferentes
ramos industriais. Cabe ressaltar que o preco do petroleo influencia diretamente no

mercado de produtos verdes e, consequentemente, no de acido bio-succinico.

Na Figura 2.6, é indicado o mercado de &cido succinico por regido geografica
(regides Norte Americana, Europa, Asia-Pacifico e o resto do mundo). A regi&o
Norte Americana apresenta-se em segundo lugar com 32% da produgéo em relacéo

a Europa com 38% da producéo.
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= Europa
= América do Norte
= Asia-Pacifico

Outros

Figura 2.6 Mercado de acido succinico por regido geogréfica - 2014.
Fonte: Adaptado de OBRC ANALYSIS, 2014.

A Europa € o maior consumidor de &cido succinico, com um mercado
consciente ambientalmente que direciona o comércio da regido. Porém, o custo de
produgcdo do &cido succinico continua relevante, sendo alto devido ao preco da
matéria-prima (OBRC ANALYSIS, 2014).

Segundo o relatorio Global Succinic Acid Market 2017-2021, a demanda de
acido succinico estd aumentando em produtos cosméticos, Oleos lubrificantes,
solventes, revestimentos, metais, poliuretanos, produtos farmacéuticos e setores de
alimentos e bebidas na Coréia do Sul, contribuindo para o crescimento do mercado
na APAC (OBRC ANALYSIS, 2014).

Em 2012, o volume de consumo de acido succinico no Brasil foi desprezivel,
enquanto a demanda mundial para 2013 foi estimada em 20-30 quilotoneladas por
ano, incluindo seus intermediarios (BAIN & COMPANY, 2014).

Atualmente, a demanda de 1,4-butanodiol tende a crescer se tornando o
maior segmento a partir do acido succinico. Esse é considerado um produto drop-in,
onde sua rota verde poder4d se tornar competitiva devido ao novo plastico
biodegradavel o PBS, e ao seu mercado tradicional. Na sua projecdo, apresenta
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uma Taxa de Crescimento Anual (CAGR), composta por mais de 35% entre o ano
de 2014-2020. Na Figura 2.7 é apresentada a projecéo global de acido succinico por
aplicacoes para 2020 (OBRC ANALYSIS, 2014).

4.5%

5.0%
= Qutras indhstrias
= Farmacéutico

= Alimentos

=BDO
=PBS

Solventes e Lubrificantes
Polidis
Plastificantes

Figura 2.7 Projec¢éo global de &cido succinico por aplicagdes.
Fonte: Adaptado de OBRC ANALYSIS, 2014.

O &cido succinico é cada vez mais usado em pigmentos e revestimentos. Em
2016, o segmento representou a participacdo maioritaria de mercado. O aumento
das regulamentagcbes ambientais e a crescente pressdo governamental
impulsionardo a demanda de pigmentos e revestimentos, por sua vez, alimentando a
demanda de acido succinico (TECHNAVIO, 2017).

2.3 PRODUCAO DO ACIDO SUCCINICO

A fabricacdo de produtos quimicos verdes tem um grande diferencial na
captura de CO2. De acordo com os produtores do acido bio-succinico, as emissdes
sdo aproximadamente 50% menores quando sao utilizados amido de milho no
processo fermentativo, enquanto sdo emitidas sete toneladas de CO:2 equivalente
por tonelada de produto pela a rota quimica. Caso sejam utilizadas outras matérias-
primas, como a cana-de-agucar, as reducdes das emissdes podem ser de
aproximadamente 65% (MORAES, 2015).
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Devido a crescente demanda de derivados do acido succinico e a busca de
rotas bioldgicas, a tendéncia atual € o investimento na producao via fermentacdo. Os
investimentos pela rota fermentativa vém superando a rota tradicional. A expectativa
€ 0 crescimento na producdo total de acido bio-succinico em 180.000 toneladas no
ano de 2015 (PINAZO et al., 2015). A Figura 2.8 apresenta a evolucdo mundial da

producao por rota quimica e pela rota fermentativa
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Figura 2.8 Evolugdo mundial da producéo de acido succinico.
Fonte: MORAES, 2015.

De acordo com a figura 2.8, até o ano de 2010, a principal rota de producéao
do acido succinico era pela rota quimica. Em 2013, foi verificado o crescimento da
producdo por meio da rota fermentativa. Desde entdo, a rota alternativa e renovavel
tende a crescer (MORAES, 2015).

2.3.1 Producéo por rota quimica

A producédo de acido succinico por rota quimica é constituida principalmente
pelo processo de hidrogenacao catalitica de &cidos 1,4 dicarboxilico insaturado (Ca)
ou anidridos. Pode ser produzido via oxidagcdo de 1,4-butanodiol. Outros processos

como de carbonilagdo de solventes como etileno, etilenoglicol, acetileno, dioxano,
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propiolactona ou acidos carboxilicos insaturados (Cs), também podem ser

convertidos em acido succinico (PINAZO et al., 2015).

A hidrogenacao do anidrido maleico, seguida da hidratacdo € a melhor rota
petroquimica. O anidrido maleico € liquefeito a temperatura de 120 — 180 °C, com
hidrogénio a 0,5 e 4,0 MPa, utilizando uma catalise redox com paladio (Pd) ou niquel
(Ni). A hidratacao ocorre na adi¢do do anidrido succinico em agua quente, seguido
dos processos de separacao (cristalizacao, filtragdo e secagem) (PINAZO et al.,

2015). A reacdo pode ser resumida na Figura 2.9.

! HO
Cat Mi, Fd
T=120-180°C 0

Anidrido maleico Anidrido succinico Acido succinico

Figura 2.9 Reacéo de conversdo de anidrido maleico em &cido succinico por rota quimica.
Fonte: Adaptado de Pinazo et al. (2015).

Com o aumento dos impactos ambientais, a probleméatica acerca do uso de
matéria-prima ndo renovavel para a producdo de acido succinico tem ganhado a
atencdo mundial. O alto custo por rota quimica a partir de anidrido maleico suprime
sua aplicacdo e as vertentes direcionadas ao desenvolvimento sustentavel
estimulam os investimentos na conversdo fermentativa (LIU et al., 2008). A vista
disso, micro-organismos anaerébios ou anaerobios facultativos sdo pecas chaves na
producado do acido organico (BORGES, 2011).

2.3.2 Producéo por rota fermentativa

A producdo do acido bio-succinico por catalise heterogénea, utlizando o
acido levulinico como matéria-prima renovavel ndo foi de grande interesse industrial.
Porém, abriu as portas para a rota fermentativa a partir de matérias-primas
renovaveis (PINAZO et al., 2015).

Existem diversos processos fermentativos que objetivam como produto final o
acido bio-succinico. Essas biotransformacfes podem ser realizadas por bactérias,
fungos e leveduras. Na rota fermentativa o acido bio-succinico pode ser produzido a
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partir da biomassa de composicéo lignocelulosica, por meio do processo SHF ou
SSF (BORGES, 2011).

Na estratégia SHF, a sacarificacdo e a fermentacdo ocorrem em unidades
separadas. Primeiro € realizada a sacarificacdo e em outra operacao a fermentacao.
Esse processo € o mais empregado, onde sdo consumidas fontes de carbono como
a biomassa de composicéo lignocelulésica (espigas, palha de milho, palha de arroz,
palha de trigo, bagacgo e cachos vazios). A completa hidrolise desses materiais tem
sido realizada por varias enzimas em sinergia. A concentragcdo das enzimas, a
concentracdo do substrato, a presenca de inibidores, as taxas de adsorcdo e o0s
surfactantes influenciam diretamente na desconstru¢cdo do material de composicéo
lignocelulésica (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

No processo SSF, a sacarificacdo e a fermentacdo acontecem na mesma
unidade, transcorrendo em temperaturas e pH controlados, onde a glicose é
produzida e simultaneamente ocorre a sua conversdo em &cido bio-succinico por
meio de micro-organismos especificos. A estratégia SSF possui um grande potencial
na substituicdo do processo SHF, pois reduz o gasto de energia durante o pré-
tratamento e na conversdo do produto desejado. Nesse processo, para que haja
maior eficiéncia é necessario o uso de micro-organismos termotolerantes e que

possuam a faixa de atuacao da enzima celulase (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

Biomassas de composicéo lignoceluldsicas se constituem em matérias-primas
promissoras. Porém, durante seu tratamento/hidrélise sdo gerados varios inibidores,
como furanos, compostos fendlicos e acidos fracos, que podem ser parcialmente
removidos por adsorcdo em carbono ativado. No processo SHF a propria glicose

produzida pode competir inibindo a enzima celulase (PINAZO et al., 2015).

7z

O pré-tratamento da biomassa de composicdo lignocelulésica é essencial
para disponibilizar os agucares. Pode ser quimico (uso de acido fraco, de processos
organossolv ou de liquidos ibnicos) ou fisico (explosdo com amonia, hidrotermdlise
ou explosédo a vapor), dependendo do tipo de biomassa (BAIN & COMPANY, 2014).
Sua principal finalidade é romper a estrutura da lignina, quebrar a estrutura cristalina
da celulose, tornando-a facilmente disponivel para as enzimas (AKHTAR; IDRIS;

AZIZ, 2014).
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Devido a dificuldade na fermentacdo da mistura, para a otimizacdo do
processo, geralmente € realizada a separacdo das fracdes Cs e Cs. O uso de
pentoses separadamente permite a obtencdo de produtos com maior valor
agregado. Atualmente, o pré-tratamento representa um grande gargalo tecnoldgico e
varios estudos sao focados na obtencdo de acucares de segunda geracdo. Assim,
melhorias no processo de pré-tratamento e hidrélise sédo essenciais para aumentar
os rendimentos (BAIN & COMPANY, 2014).

2.3.2.1 Matérias-primas para obtencao de acido bio-succinico

Algumas matérias-primas sao promissoras na producdo do &cido bio-
succinico. Além da biomassa de composi¢do lignoceluldsica, outro material
promissor, € a glicerina um subproduto do processo de producéo do biodiesel (BAIN
& COMPANY, 2014).

De acordo com estudos recentes tem-se aplicado uma gama de matérias-
primas como fonte de carbono para os micro-organismos como hidrolisado de fibra
de milho, talo de milho, talo de algodéao, hidrolisado de bagaco de cana-de-agucar,
palha de milho, melago de cana, proteinas do soro de leite, hidrolisado de madeira,
hidrolisado de plantas, palha de trigo, casca de laranja, colza, fronde do dendé e
macroalgas (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014; TAN et al., 2017; BAI, B. et al., 2015).

O Brasil é responsavel por aproximadamente 40% da producdo mundial de
cana-de-acucar. Dentre os carboidratos de primeira geracdo, a cana-de-acucar
corresponde a 42% da cadeia. E uma cultura que reflete em aproximadamente 31%
dos residuos agroindustriais, sendo a palha possuidor de uma alta concentracéo de
celulose que hemicelulose (BAIN & COMPANY, 2014).

A producdo mundial de cana-de-agucar, em 2012, estava em torno de
1.842,27 milhdes de toneladas ano. No Brasil, a previsdo de moagem para a safra
2016/2017, de acordo com a Consultoria Datagro, esta em torno de 597,25 milhdes
de toneladas para a regidao Centro/ Sul e 53,5 milhdes de toneladas para a regiao
Norte/Nordeste. Esse Ultimo representa uma alta de 9,2%, sobre as 48,98 milhdes

de toneladas da safra passada 2015/2016. Com isso, as usinas brasileiras do
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Centro-Sul, Norte e Nordeste devem processar na safra 2016/2017 cerca de 650,75

milhdes de toneladas.

7

A biomassa é formada durante o processo de fotossintese, onde sao
produzidos carboidratos como glicanas e hemiceluloses, os polissacarideos de
maior importancia. Entre as glicanas encontram-se o amido e a celulose que estéao
entre 0s mais abundantes. A diferenca estrutural encontra-se no tipo de ligacao
glicosidica que os formam (RAMOS, 2003).

A biomassa amilacea € composta por carboidratos como o amido, que podem
ser hidrolisadas em glicose, por pré-tratamento &cido ou hidrélise enziméatica em um
processo de malteacdo ou sacarificacdo. As principais fontes sado grdos amilaceos
como o milho, o sorgo, a cevada e o trigo, bem como raizes e tubérculos como a
batata-doce, a batata e a mandioca (MACHADO; ABREU, 2006).

O amido € um homopolissacarideo ramificado de unidades D-glicose,
constituido por duas por¢des distintas a amilose e a amilopectina. A amilose € uma
cadeia linear, onde as moléculas de glicose encontram-se unidas por ligacdes do
tipo a-1,4 entre as unidades de glicose e que corresponde tipicamente a 15-30% da
massa total do amido. Na amilopectina além das ligacGes do tipo a-1,4, apresenta
ligacbes em do tipo a-1,6 que representa a regido ramificada do amido. Na Figura
2.10 esta representada a sua estrutura (CORRADINI et al., 2005).
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Figura 2.10 (a) Estrutura quimica da amilase e (b) Estrutura quimica da amilopectina.
Fonte: CORRADINI et al, 2005.

A biomassa de composicdo celulésica ou lignocelulésica, constituinte de
palhas, madeira, residuos agricolas e de fabricas de papel, pode ser utilizada para a
producdo de etanol e outras substancias. Necessita de processamento complexo,
envolvendo processos quimicos, fisico-quimicos e enzimaticos. Esses processos
promovem a quebra da celulose em acucares que podem ser fermentados. Desse

modo, 0 processo ainda possui alguns impasses tecnolégicos (BASTOS, 2007).

A biomassa de composicao lignoceluldsica € composta basicamente de 40-
60% de celulose, 20-40% de hemicelulose e de 10-25% de lignina. O complexo
lignoceluldsico apresenta regifes cristalinas e amorfas. As regides amorfas sdo de
facil hidrélise em comparacdo com as regides cristalinas (MACHADO; ABREU,
2006).

A celulose € um homopolissacarideo linear com uma estrutura formada pela
unido de moléculas de B-D glicose através de ligagdes B-1,4-glicosidicas. Este
polissacarideo € encontrado nas plantas primitivas e evoluidas. Seu tamanho
depende do seu grau de polimerizacéo, sendo a celobiose (4-O-B-D-glucopiranosil-
B-D-glucopiranose) as unidades repetitivas e a glicose a sua unidade estrutural

basica. Devido a presenca de hidroxilas essas moléculas realizam varias ligacdes
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conferindo a planta insolubilidade em agua. J4 as ligacdes

intermoleculares de Van Der Waals e de hidrogénio, conferem uma estrutura estavel
e cristalina (RAMOS, 2003).
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Figura 2.11 Enzimas envolvidas na hidrélise da celulose.
Fonte: MALBURG,; LEE; FORSBERG, 1992.

A hemicelulose também €é um componente da parede celular, sendo

encontrada intercalada nas microfibrilas da celulose e com funcdo de promover

elasticidade. Corresponde a fragdo da biomassa composta por pentoses e hexoses

como a xilose, glicose, manose, arabinose e galactose. Outros grupos também

podem ser encontrados como o acido glicurénico e o grupo acetil. Estas

macromoléculas sdo sollveis em agua e facilmente solubilizadas em meio alcalino
(PEREIRA Jr, 2015).
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Figura 2.12 Molécula de Hemicelulose.
Fonte: VASQUEZ, 2007.

44



Capitulo 2 ESTADO DA ARTE DO ACIDO SUCCINICO

A lignina € uma macromolécula formada por alcoois aromaticos como 0
cumarilico, coniferilico e o sinapilico. Possui uma longa cadeia que dificulta o acesso
nas partes do substrato que sdo susceptiveis a hidrélise enzimética, principalmente
a celulose, para futuramente ser despolimerizada e fermentada (GOLDEMBERG,
2009).

A taxa de hidrélise enzimética dos polissacarideos, principalmente da
celulose, € limitada pela lignina que atua como um “escudo”. Assim, a mesma
impede que as partes susceptiveis a hidrolise sejam atingidas (PEREIRA Jr, 2015).

Na Figura 2.13 estéo representados os alcoois aromaticos precursores da lignina.
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—CH 50H —CH,0OH
HaCO H3CO
alcool trans-coniferilico alcool trans-sinapilico

HO jj
4<\ % \—CH 20H

alcool trans-para-cumarilico

Figura 2.13 Alcoois precursores da lignina
Fonte: D’ALMEIDA, 1988 apud BORGES, 2011.

Uma das etapas do processo da producdo de bioprodutos a partir de
biomassas de composicao lignocelulésicas, entre esses o acido bio-succinico, é o
pré-tratamento. Os pré-tratamentos podem ser acidos, alcalinos ou enzimaticos. Os
pré-tratamentos acidos e alcalinos, aumentam a eficiéncia para a etapa da hidrélise
enzimatica, aumentando o rendimento. Todos esses processos S80 hecessarios

para desconstrucédo da biomassa lignocelulosica.
2.3.2.2 Micro-organismos produtores

E importante identificar linhagens de micro-organismos, que por meio do seu
metabolismo, produzam metabdlitos que possam ser de interesse comercial.

Animais ruminantes realizam mutualismo com bactérias que liberam metabdlitos
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como o succinato, precursor do propionato, que oxidado a outros precursores auxilia
na digestao de celulose (SOUZA, 2014).

Bactérias como Esterechia coli, Pectinatus sp, Bacteroides sp e as
especificas de ruminantes, Actinobacillus succinogenes, Cytophaga succinicans,
Bacteroides amylophilus, Prevotella ruminicola, Ruminococcus flavefaciens,
Succinimonas amylolytica, Succinivibrio dextrinisolvens e Wolinella succinogenes,
sdo proprias de sistemas gastrointestinais e podem liberar como metabdlito o &cido
bio-succinico. Outras espécies como Mannheiimia succiniciprocens, sao bactérias
laticas de rumem bovino (BORGES, 2011).

Por meio da rota fermentativa o acido bio-succinico pode ser convertido por
micro-organismos como Mannheimia succiniciproducens, Anaerobiospirillum
succiniciproducens, Actinobacillus succinogenes, Basfia succiniciproducens DD1 ou
por cepas modificadas de Escherichia coli, Saccharomyces cerevisiae ou Yarrowia
lipolytica (CARVALHO et al., 2014).

A bactéria. Mannheimia succiniciproducens, expressa caracteristicas
mesofilica, capnofilica, gram negativa, anaerébica facultativa, com capacidade de
metabolizar hidrolisados de glicose e xilose. Estudos usando hidrolisado de madeira
como substrato, resultaram em um fator de rendimento e produtividade de acido

succinico igual a 63% e 1,19 g/Lh, respectivamente (KIM et al., 2004)

A bactéria Anaerobiospirillum succiniciproducens € capaz de metabolizar uma
gama de substratos como lactose, glicose, maltose, frutose, sacarose, rafinose,
amido e glicerina, para produzir acido bio-succinico (BRETZ, 2015). Durante a
producédo do acido bio-succinico, 0 micro-organismo tende a alterar a composi¢ao do
acido graxo na membrana celular para manter o pH celular, devido ao estresse acido
(HWANG et al.,, 2015). O que foi observado é que o teor de &cidos graxos
insaturados aumenta e o teor de acidos graxos saturados diminui na membrana do

micro-organismo sob o estresse osmotico (BRETZ, 2015).

Em ensaios com glicerol puro foram atingidas concentragbes de 4,9 g/L de
acido bio-succinico durante 35 h de fermentagédo. J& com uma redugéo do glicerol
para 3,6 g/L e uma adicdo de 4,3 g/L de glicose melhorou substancialmente o
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processo, produzindo 8 g/L do bioproduto em 9 h. A adicdo de uma quantidade
definida de glicose aumentou o crescimento e a produtividade do &cido bio-
succinico, indicando que o micro-organismo necessita de outra fonte nutricional no
processo (BRETZ, 2015).

A bactéria Actinobacillus succinogenes pode utilizar com eficiéncia uma gama
de substratos como lactose, xilose, arabinose, celobiose, e outros acUcares
reduzidos, para a producao do acido bio-succinico como o principal produto final (LI
et al., 2011).

Como o acido bio-succinico possui pH baixo, durante a fermentacdo sdo
utilizados neutralizantes alcalinos para elevar o pH e assim aumentar a eficiéncia da
producdo. Para a reducdo dos custos e substituicdo de materiais caros como glicose
e carbonato de magnésio (MgCO3), foi utilizado hidrolisado lignocelulosico de palha
de milho, residuos de levedura hidrolisados como fonte de nitrogénio, hidroxido de
magnésio (Mg(OH)2) e hidroxido de sédio (NaOH) como reguladores de pH. O custo
diminuiu em 55,9%, sendo obtido a concentracdo de 56,4g/L de &cido bio-succinico
com rendimento de 0,73 g/g, equivalente ao uso de glicose e MgCOs (LI et al.,
2011).

A fermentacdo da celobiose pela degradacdo enzimatica via celulase sem -
glicosidase, por Actinobacillus succinogenes NJ113, resultou na concentracdo de
30,3 g/L de acido bio-succinico, com um rendimento de 67,8% em frascos
anaeroébios. Na fermentagcédo descontinua utilizando 18 g/L de celobiose e 17 g/L de
outros acucares a partir de bagaco de cana-de-acucar, o rendimento de acido bio-

succinico foi de 64,7%, com uma concentracdo de 20,0 g/L (JIANG et al., 2013).

Alguns estudiosos tentam entender o metabolismo de Actinobacillus
succinogenes, no uso de glicerol como substrato, para a producdo do acido bio-
succinico. Durante o seu crescimento celular ocorre um desequilibrio redox e 0 uso
de um aceptor de elétrons pode melhorar seu desempenho. O dimetilsulféxido
(DSMO) foi utilizado como o aceptor de elétrons nas concentracfes de 1 e 4% (V/v).
O seu uso como co-substrato aumentou o consumo do glicerol pelo micro-organismo
e, consequentemente, a producdo do &cido bio-succinico. De acordo com o0s

autores, a concentracao de produto atingiu 49,62 g/L, com rendimento de 0,87g/g
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em uma taxa maxima de 2,31 g/Lh, o melhor resultado descrito até o momento
(CARVALHO et al., 2014).

A producéo por batelada é a mais utilizada atualmente. Contudo, a producéo
continua seria a melhor opcdo para ganhar em tempo de producdo. Alguns
experimentos utilizando Actinobacillus succinogenes e glicose como substrato,
apresentaram resultados de produtividade de até 8,8 g/Lh, utilizando um suporte
composto por polipropileno (VAN HEERDEN; NICOL, 2013).

A bactéria E. coli KMG111, geneticamente modificada, na utilizacdo de
MgCOs, 0 aumento da concentragdo do ion Mg?* favorece a producdo, atingindo uma
concentracdo de 32,41 g/L de acido bio-succinico com rendimento de 0,81 g/g de
glicose. Em um biorreator todo anaerébio a produtividade e o rendimento foram de
2,15 g/L e 0,86 g/g de acucar, respectivamente. Tal estirpe foi gerada a partir da
superexpressao de MGTA em E. coli DC1515 mutante. O MgCOs adicionado na
fermentacao, neutraliza a reacdo e fornece CO: para a carboxilagdo da PEP, que é

precursor na producéo do acido bio-succinico (WANG et al., 2014).

A cepa AFP111 metaboliza glicose, mas ndo xilose em condi¢Bes aerdbias.
JA4 outra cepa AFP184 pode fermentar aclUcares de cinco e seis carbonos,
absorvendo xilose por efeitos quimiosmadticos. Cada micro-organismo pode
apresentar caracteristica diferentes de acordo com a evolucédo biotecnoldgica. Em
algumas cepas como E. coli K12 e W1485 (parentais de AFP111), uma molécula de
xilose requer uma molécula de ATP para o transporte de xilose e fosforilacdo da
xilulose (LIU et al., 2013).

Em estudos com a cepa BA204 o rendimento liquido de ATP aumentou para
0,67 mol/mol quando o acido bio-succinico era o Unico produto. Além disso, o
rendimento liquido de ATP por glicose aumentou para 2 mol/mol na producéo

maxima de acido bio-succinico (LIU et al., 2013).

Para melhorar a capacidade de fermentagdo da glicose e o consumo
concomitante da mistura de acUcares, foi originada uma cepa com os genes pfiB,
ldhA, ppc, e ptsG suprimidos para melhorar a relagdo ATP/xilose, durante o
processo fermentativo. Essa cepa chamada de BA305, em uma fermentacéao de 120
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h, em batelada alimentada de bagaco de cana-de-acucar hidrolisado, apresentou
rendimento de 39,3 g/L de acido bio-succinico (LIU et al., 2013).

A partir de acgUcares extraidos de farelo de soja (galactose, sacarose,
rafinose, estaquiose), as cepas modificadas E. coli HL2765 e HL27659k, abrigados
em pRU600 e pKK313 plasmideos, foram estudadas para a producdo do acido bio-
succinico. Ambas as cepas apresentaram capacidade para metabolizar
simultaneamente varios acglcares e uma osmotolerdncia a elevados niveis de
acucar. Porém, a cepa HL2765(pKK313) (pRU600) obteve menor concentracdo de
acido bio-succinico em comparacédo com a HL27659k(pKK313) (pRU600). A maxima
concentragdo de 4cido bio-succinico foi atingida em 312 mM com a producdo molar
de 0,82 mol/mol de hexose (THAKKER; SAN; BENNETT, 2013).

A levedura Saccharomyces cerevisiae € a mais bem caracterizada eucariota,
com uma ampla aplicagdo na plataforma industrial. A mesma participa na produgao
de bebidas, etanol, alimentos, vacinas e proteinas terapéuticas. E capaz de crescer
em diversas fontes de carbono, meios quimicamente definidos, tanto aerébia como

anaerobicamente, e atua em uma ampla faixa de pH (3,0-6,0) (OTERO et al., 2013).

O uso de cepas de Saccharomyces cerevisiae geneticamente modificadas
tem favorecido o uso de outras vias metabdlicas, favorecendo a producdo do
bioproduto desejado (YAN et al., 2014). Estudos com cepas modificadas pela
supressao dos genes SDH1, SDH2, IDH1 e IDP1, podem interromper o ciclo de TCA
apos os intermediarios isocitrato e succinato, resultando em 3,62 g/L de acido bio-
succinico (fator de 4,8 em comparacdo com o tipo selvagem), com um rendimento
de 0,11 mol/mol de glicose (RAAB et al., 2010).

A levedura Yarrowia lipolytica é capaz de produzir quantidades elevadas de
varios acidos organicos tais como o acido piravico, acido citrico, isocitrico, acido alfa-
cetoglutarico, e acido bio-succinico. Y. lipolytica VKMY-2412, geneticamente
modificada, foi utilizada para a producdo do acido bio-succinico a partir da
fermentacdo de etanol, resultando em 71,7 g/L de &cido bio-succinico a partir do
fitrado contendo 88,7 g/L de &cido a-cetoglutarico, com rendimento de 70% do
etanol consumido (KAMZOLOVA et al., 2014).
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A presenca de residuos de triglicerideos dificulta a recuperacdo do
bioproduto. A precipitacdo de triglicerideos por acetona foi escolhida, seguida da
decomposicdo do H202, branqueamento, acidificacdo, evaporacdo e finalmente a
extragdo do &cido bio-succinico com etanol. Foram obtidos 97,6 — 100% de é&cido
bio-succinico com variacdo do rendimento entre 62,6 — 71,6%, dependendo da
acidez do sobrenadante (KAMZOLOVA et al., 2014).

Outras cepas de Y. lipolytica recombinantes H222-H222-AZ1 e AZ2, podem
produzir &cido bio-succinico, metabolizando o glicerol. Utilizando a cepa Y. lipolytica
H222-AZ1 foram produzidos 2 g/L com fornecimento de oxigénio e 9,2 g/L sob a
limitacdo do mesmo apds 165 h. J4 a cepa Y. lipolytica H222-AZ2 uma producéo de
25 g/L com uma produtividade de 0,152 g/Lh (JOST et al., 2015).

As condicdes fisiologicas e nutricionais sdo aspectos criticos que afetam tanto
o crescimento celular como a producdo de &cido bio-succinico. A concentracao
inicial de substrato, fontes de nitrogénio, tamanho do in6culo, concentragdo dos ions
carbonatos, pH e temperatura do meio de crescimento interferem diretamente
(BORGES, 2011). Além disso, a otimizacdo dos processos também se faz
necessaria com o objetivo de reduzir custos e aumentar os rendimentos. A producéo
em batelada ou continua, formas de imobilizacdo, técnicas de separacdo e

purificacdo, entre outros (LIU et al., 2013).
2.3.2.2 1 Metabolismo na producao de &cido bio-succinico

As espécies apresentam forma variada de fisiologia, porém, algumas
compartiham o mesmo processo. As bactérias A. succinogenes e A.
succiniciproducens utilizam exclusivamente a via PEP carboxiquinase, onde A.
succinogenes utiliza quatro enzimas-chaves (PEP carboxiquinase, malato
desidrogenase, fumarase e fumarato desidrogenase). A via PEP carboxiquinase é
regulada pelo nivel de CO2. Nas bactérias que utilizam esta via (A.
succiniciproducens e A. succinogenes) a PEP carboxiquinase atua catabolicamente
para fixar COz2, juntamente com ADP, e sintetizar oxaloacetato e ATP a partir da PEP
(KIM et al., 2004; GUETTLER; JAIN; RUMLER, 1996).
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A concentragdo de CO:2 regula os niveis das principais enzimas da via PEP

carboxiguinase, atuando como um aceptor de elétrons e alterando o fluxo da PEP,

metabolizando piruvato e lactato/etanol, em baixos niveis de CO2, e produzindo

succinato em altos niveis de CO2. O uso de E. coli ocorre através do processo

anaerobico ou de fase dupla, que consiste no crescimento aerébio seguido por uma
fase de producdo anaerdbica (BORGES, 2011). Na Figura 2.14 e 2.15 estdo

representados o ciclo do TCA proposto para A. succiniciproducens/ A. Succinogenes

e E. Coli, respectivamente.
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Figura 2.14 Metabolismo de A. succiniciproducens e A. succinogenes.
Fonte: ZEIKUS; JAIN; ELANKOVAN, 1999.
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Figura 2.15 Rota bioquimica realizada por E. coli, na presenca de glicose.
Fonte: VEMURI et al., 2002 apud BORGES, 2011.

2.4 PRINCIPAIS EMPRESAS PRODUTORAS DE ACIDO BIO-SUCCINICO

O acido bio-succinico, como um produto ndo drop-in, apesar de apresentar
incertezas quanto ao desenvolvimento tecnoldgico, varias empresas tém investido
em pesquisas com boas perspectivas ao longo prazo. Entre essas companhias
encontram-se a Agro-Industrie Recherches et Développements, Franca (ARD);

Anhui Sanxin Chemical Co., Ltd., China; Anging Hexing Chemical Co., Ltd., China;
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BASF SE, Alemanha; Bio-amber S.A.S., Franca; DNP Green Technology, Inc., EUA,;
Kawasaki Kasei Chemicals Ltd., Japdo; a MBI International, Myriant Technologies,
LLC, EUA; Roquette Freres S.A., Franca e a Royal DSM N.V. Contudo, as empresas
chaves para o processo de producdo do &cido bio-succinico se destacam a
BioAmber Inc./Mitsui, Myriant Corporation, Succinity GmbH e a Reverdia (SOUZA,
2014).

O mercado de &cido bio-succinico caracteriza-se pela presenca de empresas
de pequena e média escala. Esses fornecedores estdo cada vez mais competindo
uns contra os outros com base em fatores como inovacao, preco, custo operacional
e qualidade do produto. Com isso, tais empresas estdo concentrando-se
amplamente na adocdo de estratégias como fusdes e aquisicbes para eliminar a
ameaca de rivalidade (TECHNAVIO, 2017).

A BioAmber € uma empresa de materiais renovaveis, originou-se em 2007
através da parceria entre a DNP Green Technology e a Agro-Industrie Recherches
et Développements (ARD). Sua plataforma de tecnologia inovadora combina
biotecnologia e catalise para converter matérias-primas renovaveis para blocos de
construcdo, que sao usados em uma ampla variedade de produtos de uso diario,
incluindo plasticos, tintas, téxteis, aditivos alimentares e produtos de higiene pessoal
(BIOAMBER, 2017).

Em 2014, a BioAmber foi a lider de mercado e devera manter-se como lider
até o ano de 2020. No mercado atual, mais de 60% da participacdo da producéo é
coberta pela BioAmber e Myriant. O novo produto baseado na rota biologica e de
processo de producao eficiente estdo conduzindo o mercado (OBRC ANALYSIS,
2014).

Em associacdo com Mitsui & Co. Ltd, a BioAmber realiza a sua produgao em
uma planta de escala comercial em Sarnia, Canada. A instalacdo possui uma
capacidade nominal de 30.000 toneladas por ano, onde € utlizado E. coli
geneticamente modificada para a realizagdo do processo fermentativo de dextrose
proveniente do milho, na produgdo de acido bio-succinico. De acordo com a

empresa, 0 processo apresenta altos rendimentos. A companhia também possui
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uma plataforma de transformacéo catalitica de acido bio-succinico com capacidade
de 23.000 tonelada por ano de 1,4-butanodiol (BIOAMBER, 2017).

A BioAmber e a CJ CheilJedang Corporation, assinaram uma carta de
intencdo para formar uma Joint Venture na China para produzir 36.000 toneladas de
acido bio-succinico por ano. A intencao € aproveitar as instalacdes (fermentadores e
equipamentos de purificacao) existentes da CJCJ JV, utilizando uma levedura de pH
baixo. Dessa maneira, a BioAmber entrara no mercado Chinés e na Coréia do Sul. A
proposta é que a producdo comece no segundo trimestre de 2018 (BIOAMBER,
2017).

Desde 2010, na lItalia, a empresa Reverdia em um empreendimento em
conjunto com DSM e Roquette, possui uma biorrefinaria com capacidade de 10.000
toneladas por ano, onde séo utilizadas leveduras que fermentam acucares em pH
acido. De acordo com a empresa seu produto possui uma alta pureza, atingindo
todos os critérios exigidos (BAIN & COMPANY, 2014).

No Brasil, a DSM tem pesquisado a producao do &cido bio-succinico a partir
da cana-de-acglcar, com perspectiva de instalar futuramente uma fabrica de escala
comercial (BAIN & COMPANY, 2014). Em 2012, o Banco Nacional de
Desenvolvimento Econémico (BNDES), dentro do programa de apoio a projetos de
inovacdes tecnoldgicas relacionadas ao uso da cana-de-acucar, aprovou o projeto
da multinacional holandesa DSM e do Instituto de Pesquisas Tecnologicas (IPT),
referente a producdo de acido bio-succinico a partir da cana-de-agucar (BATISTA,
2012).

Na busca de incentivar a competitividade e o0s investimentos no setor
biotecnolégico, o Decreto n° 6.041, de fevereiro de 2007, que institui a Politica de
Desenvolvimento da Biotecnologia e cria o Comité Nacional de Biotecnologia,
estimula a industria de bioprocessos para a producdo de produtos quimicos diversos

e de combustiveis renovaveis (BRASIL, 2017).

O Brasil como produtor agroindustrial possui um grande potencial de
aumentar suas plantas de biorrefinarias para producédo de quimicos building blocks.
Por exemplo, a producédo de cana-de-acgucar, na safra de 2013/2014, apresentou
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seu uso dividido entre etanol/acucar de 55% e 45%, respectivamente. A cana-de-
acucar é uma cultura de maior disponibilidade, onde os residuos gerados
(bagaco/palha) devem ser totalmente reaproveitados, contribuindo para a diminuigéo
de pegadas de carbono (BAIN & COMPANY, 2014).

A biorrefinaria da Succinity GmbH, criada a partir de uma articulacédo entre a
BASF e a Corbion Purac, estd localizada em Montmeld, Espanha, com uma
capacidade anual de 10.000 toneladas métricas. O processo da Succinity é baseado
em matérias-primas renovaveis e na fixacdo de dioxido de carbono. O micro-
organismo Basfia succiniciproducens permite uma utilizacdo flexivel de diferentes
matérias-primas. Além disso, o acido bio-succinico pode ser produzido de forma
eficiente, sem grandes fluxos de residuos gracas a um processo de circuito fechado.
Esse é um método de processamento que garante a producdo do &cido bio-
succinico de alta qualidade (NUIJTEN; RISER, 2014).

Outro exemplo de empreendimento para a producdo renovavel de acido bio-
succinico é a de Myriant, localizada em Lake Providence, Louisiana — Estados
Unidos. O projeto iniciado em janeiro de 2010 e com inicio de operacdo comercial
em junho de 2013, possui capacidade nominal de 400.000 L de producdo anual,
sendo baseada na tecnologia da Uhde Corporation of America (Basic Eng. and
Down Stream Process Technology). A empresa produz acido bio-succinico a partir
de matérias-primas renovaveis, incluindo grdos de sorgo e acucares
lignocelulésicos. Sua tecnologia baseia-se em uma plataforma proprietaria que
envolve estirpes de Escherichia coli para produzir &cido bio-succinico (SHMORHUN,
2015).

De acordo com a Myriant 0 &cido adipico pode ser substituido pelo o acido
bio-succinico na producédo de poliamidas 6,6 (PA66), bem como fabricar poliamida
4,6 (PA46) a partir do mesmo (BAIN & COMPANY, 2014). No Quadro 2.2 estao

compilados os dados sobre a producao de &cido bio-succinico.
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Quadro 2.2 Compilacédo de dados sobre a producédo de acido bio-succinico.

Capacidade L Data de
o i Localizagéo | =
Empresa Cepas Materia-prima anual inicio de
da planta .
(Tonelada) operacao
Succinity (BASF -
] 50.000 NA* NA*
Purac JV) Basfia Fontes
Succinity (BASF - Succinicproducens renovaveis Barcelona,
25.000 2013
Purac JV) Espanha
Segundo
) Pomacle, )
Bio-Amber-ARD 3.000 trimestre
Franca
de 2012
Bio-Amber Mitsui JV E col 65.000 US ou Brasil NA*
. coli
) Glicose; 17.000
geneticamente o )
» Sacarose (inicial); Sarnia,
] o modificada )
Bio-Amber Mitsui JV 340.000 Ontario, 2013
(total Canada
capacidade)
Bio-Amber Mitsui JV 65.000 Tailandia 2014
Lake Primeiro
Myriant 13.600 Providence, | trimestre
Louisiana de 2013
Myriant-China Nanjing,
] 110.000 . NA*
National BlueStar China
E. coli,
Lake Primeiro
. Bacillus, . . ,
Myriant Gréos de sorgo 77.110 Providence, | trimestre
Streptomyces, i o
) e agucares Louisiana de 2014
Corynbacterium, | )
_ lignoceluldsicos. Primeira
Myriant-Uhde Leveduras Infraleuna
_ _ . _ metade do
(proprietario e modificadas 500 Sit,
) ano de
operador) geneticamente Alemanha
2012
Segunda
i Cassano
Myriant-Uhde (DSM- . metade do
10.000 Spinola,
Rouquette) . ano de
Italia
2012

Fonte: Adaptado de Tan et al (2017).

*NA Nao disponivel.

No Quadro 2.2 pode-se observar que a planta de menor capacidade é a da

Myriant-Uhde com capacidade de 500 toneladas por ano de producéo, enquanto a
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maior € da Bio-Amber Mitsui JV com capacidade total de 340.000 toneladas por ano.
Em algumas empresas nédo foi possivel identificar sua data de inicio de operacéao,
pois sao plantas em planejamento. A Succinity (BASF - Purac JV) planeja uma
planta com capacidade de 50.000 tonelada/ano em Dusseldorf, Alemanha, sem data
de inicio. Além disso, a Bio-Amber Mitsui JV possuem a intencdo de construir uma
planta com capacidade de 65.000 toneladas/ano nos Estados Unidos ou no Brasil,
ainda nao definido (TAN et al., 2017).

Além das empresas citadas, outros vendedores proeminentes no mercado
incluem Anhui Sunsing Chemicals, Anging Hexing Chemical, Gadiv Petrochemical
Industries, New Japan Chemical, Nippon Shokubai, Shandong Yuhuang Chemical e
Thirumalai Chemicals (TECHNAVIO, 2017).

Uma forma de incentivar o Brasil no investimento em produtos quimicos
verdes é a formacdo de clusters. Véarios empreendimentos realizam parcerias
trocando tecnologias, utilizando plantas, entre outros. Quando empreendimentos
possuem caracteristicas semelhantes e pertencem ao mesmo local, a questdo
logistica, os recursos de Pesquisa e Desenvolvimento (P&D) e o conceito de
biorrefinarias podem estimular o desenvolvimento da area (BAIN & COMPANY,

2014).

Véarias empresas ja estdo produzindo &cido bio-succinico. Porém, os seus
processos ainda estdo sendo consolidados para se tornarem cada vez mais
competitivos ao produto petroquimico (TECHNAVIO, 2017).

2.5 ESTUDOS DE INOVAGCAO TECNOLOGICA

Estudos de inovagbes tecnologicas sdo ferramentas que permitem ao
mercado avaliar o contexto de determinado produto como melhorias no seu
processo, bem como a sua aplicabilidade. As inovacdes tecnologicas fomentam as
transformacdes dos meios de producdo impactando as estruturas organizacionais,

0S processos, a produtividade e a competitividade.

Uma forma de avaliar o interesse por novas tecnologias é se basear no

aumento do numero de pesquisas na area de interesse. A partir da origem de
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publicacdes, pode-se corroborar que paises como China, Estados Unidos, Holanda
e a India, estfo investindo na producio de artigos cientificos para a producéo de
acido bio-succinico a partir do bagaco de cana. A China lidera o ranking com 43% de
artigos publicados, sendo a sua grande maioria proveniente de pesquisadores de
universidades (BORSCHIVER; COELHO; COUTO, 2014).

No cenario mundial a maioria dos artigos referentes a producdo de acido bio-
succinico a partir do bagacgo de cana-de-agucar apresentam 2 2% relativo aos micro-
organismos, seguido por 17% na tecnologia de pré-tratamento. Dentre os micro-
organismos que tiveram mais citacbes encontram-se as bactérias Actinobacillus
succinogenes, com nove artigos, E. coli, com sete artigos, Corynebacterium
glutamicum e a levedura Saccharomyces cerevisiae, aparecem com 0 mesmo
namero de citacdes trés artigos (BORSCHIVER; COELHO; COUTO, 2014).

Segundo Antunes, Junior e Oliveira (2013), entre os anos de 1980 e 2010,
foram depositadas no Brasil, 22 pedidos de patentes referente ao &cido bio-
succinico como produto principal, englobando a area de producédo e/ou purificacao.
Esses depositos foram provenientes do Japdo, Estados Unidos, Austrélia, Reino

Unido e Coréia do Sul, ndo havendo até o presente ano nenhum pedido brasileiro.

A partir de 2010, ocorreu um acréscimo no numero de patentes e artigos,
sinalizando o interesse pelo acido bio-succinico. A maioria dos estudos tecnoldgicos
sao referentes ao pré-tratamento do bagaco e ao micro-organismo. Das patentes
solicitadas, 77% foram provenientes de companhias, 14% de inventores e 9% de
centros de pesquisas. As principais companhias com solicitacbes foram a
dinamarquesa Novozymes com nove patentes, as americanas BioAmber com oito
patentes e a Renmatix, Inc. com sete patentes (BORSCHIVER; COELHO; COUTO,
2014).

Diante desse contexto, existem paises investindo intensamente em estudos
de inovagbes do acido bio-succinico. A China € o pais mais atuante nos estudos
académicos com fonte de matéria-prima proveniente do bagaco de cana-de-acucar.
Apesar de ndo ser produtora de cana-de-acUcar, destaca-se como investidora,

principalmente em paises como o Brasil.
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2.6 CONSIDERACOES FINAIS DA REVISAO

O mundo contemporéneo desenvolveu seu modo de vida direcionado ao uso
do petroleo e seus derivados. Associado ao crescimento populacional e a demanda
crescente por energia, esses recursos ndo acompanhardo as necessidades do
mercado. Com a conscientizacdo da sociedade em cuidar do meio ambiente e
preservar recursos para as geracdes futuras, tornam-se consumidores exigentes.
Esse cenério obriga as companhias melhorarem & sua maneira de atuar,
remodelando os seus métodos produtivos, acarretando em uma mudanca de atitude

diante das questdes ambientais.

Seguindo as exigéncias do mercado empresas tém intensificado seus estudos
em agregar valor a residuos e subprodutos de processos. Além disso, por meio de
normas e incentivos ambientais, paises tem apoiado o desenvolvimento tecnoldgico
no setor. Nesse ambito as biorrefinarias correspondem as exigéncias na producao
de biocombustiveis e bioprodutos, principalmente do &acido bio-succinico, uma
matéria-prima primordial para a sintese de varios produtos que atualmente séo

gerados por rota quimica.

Em agosto de 2004, o Departamento de Energia dos Estados Unidos publicou
um relatério intitulado “Top Value Added Chemicals From Biomass Volume | -
Results of Screening for Potential Candidates from Sugars and Synthesis Gas”, que
apresentava os doze produtos quimicos promissores provenientes da biomassa.
Desde entdo, o &cido bio-succinico foi identificado como um dos principais blocos de
construcdo derivado da transformacdo biolégica de acglUcares ou da conversdo
quimica (DOE, 2004).

Os Top 12 da lista incentivaram um crescimento nos estudos referente aos
produtos quimicos verdes, criando uma dindmica econémica ao longo dos anos. Em
abril de 2015, um artigo publicado pela revista online BiofulsDigest com o titulo “The
DOE’s 12 Top Biobased Molecules — what became of them?”, realiza uma
investigacdo da dinamica atual dos doze bioprodutos, classificando-os em Red hot,
warm e cold (LANE, 2015).
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A classificacdo Red hot foi atribuida aos produtos quimicos 1,4 diacidos
(acidos succinico, fumarico e malico), acido 2,5-dicarboxilico furanico (FDCA), acido
3-hidroxi-propidnico e acido glucarico. A classificagdo warm foi atribuida aos
produtos quimicos glicerol, &cido aspartico e acido itacdnico, indicando materiais
com investimentos menos relevantes. A classificacdo cold para os produtos quimicos
3-hidroxibutirolactona, sorbitol, xilitol/arabitol, acido glutdmico e &cido levulinico,
como materiais com investimentos insuficientes ou até inexistentes nos ultimos anos
(LANE, 2015).

Diante do exposto o acido bio-succinico continua sendo uma matéria-prima
promissora, objeto de vérios estudos e depdsitos de patentes, sendo sua relevancia
confirmada pelo autor do artigo Jim Lane:

“Succinic is hot, hot, hot. Four companies have been chasing the target —
Myriant, BioAmber, BASF-Purac (Succinity), and Reverdia (DSM-Roquette).”
(LANE, 2015).

Com o crescimento das pesquisas e dos investimentos em biopolimeros a
demanda de 1,4 — butanodiol tende a crescer, aquecendo o mercado de &cido bio-
succinico e mantendo-o como Red hot por um longo periodo. Desse modo, o tema é

de extrema relevancia, motivando a consumacéao do presente trabalho.

A corrida por processos tecnicamente viaveis, com concentracdo final de
produto, fator de rendimento e produtividade adequados, sdo o alvo de empresas do
setor. Trabalhos relacionados a projetos de simulagdo, considerando plantas em
escalas industriais, contribuem intensamente para 0 processo de tomadas de
decisdo. Com base em indicadores econbmicos, pode-se tracar rotas relevantes
diante da situacdo macroecon6mica de uma regido, estado ou pais, apontando

tendéncias e, assim, colaborando nas decisdes ou no planejamento de estratégias.

Enfim, as simulacbes que serdo realizadas por este trabalho produzem
resultados com base em estudos recentes de producdo de &cido bio-succinico,
tracando perfis decorrentes dos layouts propostos com dados da literatura. Esse

estudo contribui para a melhoria de processos e noteia proximos estudos.
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3 ESTRATEGIAS DE PRODUCAO DO ACIDO BIO-SUCCINICO

A fim de estabelecer e definir claramente todas as rotinas de controle do
processo e controle de producado é conveniente dividi-las nas suas fungfes basicas,
visando maior interacdo entre as areas envolvidas para um trabalho perfeito.
Adicionalmente, é necessario realizar registros e avaliacbes dos resultados para
tomadas de acdes como forma de maximizar a produtividade, sem perda da

consisténcia da qualidade dos produtos (ROCHA et al., 2012).

Nesse capitulo serdo abordadas estratégias de producdo do acido bio-
succinico, considerando todas as suas etapas para assessorar na elaboracdo dos
layouts das plantas. O mesmo sera detalhado no capitulo 4, na qual a metodologia
serd elucidada através da utilizacdo do simulador de processos SuperPro
Designer®.

3.1 ASPECTOS GERAIS DO PROCESSO

No presente trabalho sdo propostos o emprego de processos fermentativos
gue apresentam estratégias diferentes, utilizando A. succinogenes para metabolizar
a fonte de carbono proveniente da biomassa de composi¢do lignocelulésica e,
assim, produzir acido bio-succinico. A definicdo do processo de producdo segue na

Figura 3.1, no qual os dois fluxogramas estdo simplificados.

Nos diagramas de blocos expostos estdo representadas as etapas basicas do
processo de producdo do acido bio-succinico. Na Figura 3.1 o diagrama de blocos
(a) difere (b) na etapa de fermentacdo. Nos processos 1 e 2 serd utilizada a

estratégia de processo SSF e, nos processos 3 e 4, a estratégia SHF.
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Figura 3.1 Diagrama de blocos simplificado dos processos de producéo de acido bio-succinico. (a):
representado os processos 1 e 2 (b): representando os processos 3 e 4.
Fonte: Autoria proépria.

3.2 TECNOLOGIAS DE PRE-TRATAMENTOS

Para a desconstrucdo do material de composicéao lignoceluldsica € necessario
realizar o pré-tratamento. Existem diferentes tipos de pré-tratamentos como 0s

fisicos, os fisico-quimicos, os quimicos e os biolégicos (BORGES, 2011).

O pré-tratamento fisico-quimico pode ser de varios tipos como explosdo a
vapor ou auto-hidrdlise, onde o material € tratado em contato com vapor de agua
saturado, permitindo a solubilizacdo de alguns mondémeros e variados
polissacarideos da fragdo hemiceluldsica, a transformacédo da lignina e o aumento
da susceptibilidade da celulose a posterior hidrélise; a explosdo por amobnia, 0
material & impregnado ou embebido em uma solu¢cdo de aménia durante o processo

com o intuito de aumentar a taxa de sacarificacdo; e a exploséo por CO2, neste caso,
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o material € impregnado com CO2 que se transforma no correspondente acido e

incrementa o processo hidrolitico (BORGES, 2011).

Ja o pré-tratamento quimico pode ser realizado através do tratamento acido,
onde séao utilizados acidos como catalisadores para que ocorra 0 rompimento entre
as fracbes e/ou nas préprias fragdes; da ozondlise que utiliza oxigénio para a
retirada da lignina, facilitando a atuacdo enzimatica na biomassa de composicao
lignoceluldsica; do tratamento alcalino que diminui a cristalinidade das fibras do
complexo na presenca de substancias alcalinas, promovendo a saponificacdo das
ligagbes éster que ocorrem entre xilanas, e entre xilana e lignina; da deslignificacdo
oxidativa que aumenta a susceptibilidade das fibras por meio de enzimas
peroxidases na presenca de peréxido de hidrogénio (H2032); de processo organosolv
gue consiste numa mistura de acido e solvente organico, geralmente etanol,
promovendo o rompimento das ligagdes internas da lignina e da hemicelulose
(BORGES, 2011).

Entre os processos apresentados para o0 pré-tratamento de biomassa de
composicado lignocelulésica a explosdo por vapor (temperatura de 160 — 260 °C e
pressao de 0,69 — 4,83 MPa) e a utilizacdo de acidos diluidos sdo os mais comuns
(BORGES, 2011).

3.2.1 Pré-tratamento acido

No pré-tratamento &cido os catalisadores liberam prétons que clivam as
ligacdes heterociclicas de éter entre os mondémeros das cadeias macromoleculares
da hemicelulose, sendo liberadas substancias como xilose, glicose e arabinose. O
acido sulfarico concentrado aumenta a digestibilidade da celulose na hidrolise
enzimatica em 90%. Os acidos mais utilizados no processo de tratamento acido sédo
acidos sulfarico (H2S04), acido cloridrico (HCI), &cido fluoridrico (HF), acido etanoico
(CH3COOH) e acido nitrico (HNOs). A utilizacdo de acidos concentrados requer
equipamentos adequados e um custo maior para sua recuperacao (SANTOS, D,
2012).
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No processo de pré-tratamento acido, os acucares podem se degradar devido
as altas temperaturas, em substancias que irdo atuar como inibidoras nos processos
de fermentacdo, afetando o seu rendimento. Durante o procedimento podem ser
gerados diversos inibidores como &cido acético, aldeidos, alcoois aromaticos,
compostos fendlicos e furaldeidos. O furfural e o 5- hidroximetilfurfural (HMF),
podem originar subprodutos como o acido formico e o acido levulinico. Apdés o pré-
tratamento acido é realizado um procedimento para a retirada da lignina. Podem ser
realizados um tratamento a vapor, a utilizacdo de solventes ou substancias alcalinas
(SANTOS, D, 2012).

3.2.2 Pré-tratamento alcalino

No pré-tratamento alcalino ocorre o desnovelamento da estrutura do material,
consequentemente aumentando a superficie de contato. Com a diminui¢do do grau
de polimerizacdo e da cristalinidade ocorre a separacdo da lignina e dos
carboidratos. Nesse processo, € utilizado hidroxido de sodio ou 6xido de calcio como
alcalis, em pressdes e temperaturas moderadas. Em comparacdo com o0 pré-
tratamento acido é considerado um tratamento mais brando (SANTOS, D, 2012;
BORGES, 2011).

3.3 HIDROLISE ENZIMATICA

Na hidrdlise enzimatica as enzimas chamadas de celulases sdo responsaveis
por romperem as ligacBes glicosideas das microfibrilas da celulose, liberando a
celobiose e a glicose. As enzimas celulases sdo compostas por endoglucanases,
exoglucanases e as -glucosidases. As endoglucanases atacam as regioes de baixa
cristalinidade da fibra celulosica. As exoglucanases degradam ainda mais a
molécula através da liberacdo de unidades de celobiose das extremidades livres da
cadeia e as B—glucosidases hidrolisam as moléculas de celobiose produzindo glicose
(SANTOS, D, 2012).

A producdo de celulignina parcialmente delignificada a partir de pré-
tratamentos consecutivos acido e alcalino, tem favorecido o acesso mais eficiente

das enzimas celuloliticas. A lignina tem um efeito indesejavel promovendo um
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bloqueio fisico as celulases, com isso reduzindo o rendimento da hidrdlise e a sua
retirada, mesmo que parcialmente, tem mostrado bons resultados (AL ROCHA et al.,
2016).

Em um estudo para verificar a taxa de hidrélise afetada pelo teor de lignina do
bagaco de cana-de-agucar, foi utilizado hidréxido de sédio em varias concentracdes
entre 0,025 - 1 M (mol/L). Os sdlidos restantes foram submetidos a hidrélise
enzimatica utilizando celulases comerciais. A concentracdo maxima de glicose
obtida foi de 40,4 g/L, correspondendo a eficiéncia de conversao de celulose de 50%
utilizando 1 M de NaOH (BARCELOS et al., 2012).

E observado que em todos os casos onde o bagaco sofreu um pré-tratamento
alcalino todos os rendimentos de hidrélise de celulignina pré-tratada foram maiores
em comparagdo as amostras ndo pré-tratadas, devido a presenca de lignina. Dessa
forma, sem o pré-tratamento sdo necessarias altas cargas enzimaticas para se obter
o mesmo rendimento (BARCELOS et al., 2012).

Apbs os pré-tratamentos &cido e alcalino a analise composicional do bagaco
da cana-de-acUcar expressou um aumento na propor¢cao de celulose de 35% para
68%, uma reducdo no teor de hemicelulose de 29% para 13% e de lignina de 19%
para 9%. Assim, ocorre um enriguecimento no teor de celulose na mistura, e
consequentemente, o aumento da suscetibilidade da celulignina parcialmente
deslignificada ao ataque da celulase (AL ROCHA et al., 2016). O processo de
deslignificacdo é extremamente relevante, onde para a melhor liberacéo de glicose e
melhores resultados para a eficiéncia de hidrélise, foram obtidos realizando pré-

tratamentos &cido e alcalino (ARIAS et al., 2016).

O uso de coquetéis enzimaticos tem aumentado a eficiéncia de produgéo de
glicose. Coquetéis de enzimas de Trichoderma harzianum tem demonstrado um
grande potencial para a hidrolise, com resultados de concentracdo de glicose de
49,40 g/L, a partir de incubacbes contendo 100 g/L de celulignina parcialmente
deslignificada, proveniente de pré-tratamentos acido e alcalino (75 FPU g). Os
rendimentos de hidrélise (como glicose) atingidos em 48 h foram de 67% (AL

ROCHA et al., 2016).
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Em misturas enzimaticas obtidas a partir de extratos concentrados de enzima
bruta produzidos por Penicillium funiculosum e Trichoderma harzianum,
apresentaram rendimentos de hidrélise de 97%, onde o extrato de P. funiculosum
sozinho apresentou cerca de 88,5%. De acordo com o estudo, o aumento da
eficiéncia da hidrolise tem relagdo a um nivel adequado de B-glucosidase e

xilanases nas misturas (MAEDA et al., 2011).

Outro estudo utilizando coquetéis enzimaticos produzidos a partir de estirpes
nativas de Trichoderma harzianum 10C 3844, Penicillium Funiculosum ATCC 11797
e Aspergillus niger ATCC 1004, resultaram em uma propor¢ao de 15, 50, e 35%,
respectivamente. Essa mistura foi capaz de hidrolisar 25 g/L de cana-de-agucar preé-
tratada (tratamentos acido e alcalino) com 91% de rendimento apés 48 h de reacéo
enzimatica (ARIAS et al., 2016).

O acumulo gradativo dos produtos finais da hidrélise enzimatica como a
celobiose e a glicose, resultam na inibicdo da atividade das préprias enzimas do
complexo celuldsico. Uma forma de minimizar o processo inibitorio seria o reciclo

enzimatico, porém a cada reciclo sua eficiéncia diminui (SANTOS, D, 2012).

Na hidrélise do amido, o mesmo é degrado por enzimas chamadas de
amiloliticas, formando oligossacarideos e glicose. Nesse caso, € necessario mais de
um tipo de enzima para a sua degradagéo. Essas enzimas sdo da classe hidrolases
e podem ser de trés tipos. As endoamilases que catalisam a hidrélise de ligacbes a-
1,4 no interior do polimero de forma randémica, gerando oligossacarideos lineares e
ramificados. As exoamilases que atuam nas cadeias de amilose e amilopectina,
atuando nas ligacbes a-1,4 e nas ligacbes a-1,4 e a-1,6. E as enzimas
desramificadoras que catalisam a hidrolise exclusivamente de ligagcdes a-1,6

presentes nos pontos de ramificagcdo da amilopectina (CINELLI, 2012).

A atuagdo conjunta dessas enzimas diminui a inibicdo dos produtos das
reacoes, favorecendo a hidrolise do amido e consequentemente 0 aumento do seu
rendimento (ARIAS et al., 2016).
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3.4 FERMENTACAO

Apbés as etapas de pré-tratamento e hidrélise, a préxima etapa é a
fermentacdo. A fermentacéo € um processo de liberacdo de energia que ocorre sem
a participacédo do oxigénio (processo anaerébio). Essa compreende um conjunto de
reacfes enzimaticamente controladas, em que uma molécula orgéanica é degradada
em compostos mais simples, liberando energia. A glicose é uma das substancias
mais empregadas pelos micro-organismos como ponto de partida na fermentacao
(BETTELHEIM et al.,2012).

Como explicitado, nos capitulos anteriores, o acido bio-succinico pode ser
produzido como produto intermediario do ciclo do TCA e, dependendo do micro-
organismo e da tecnologia empregada, a rota bioquimica pode ser direcionada para
0 produto de interesse. No processo fermentativo o acido bio-succinico pode ser
produzido a partir da biomassa de composicao lignocelulésica por meio da estratégia
de Sacarificacdo e Fermentacdo Separadas (SHF) ou Sacarificacdo e Fermentacao
Simultanea (SSF).

3.4.1 Estratégia Sacarificacdo e Fermentacdo Separadas (SHF)

A estratégia SHF tem sido amplamente utilizada na producéo do &cido bio-
succinico a partir de biomassa de composi¢éo lignocelulésica. Nesse processo, a

hidrolise enzimatica e a fermentacéo ocorrem em reatores separados.

O aclcar obtido da biomassa de composicdo composicdo lignoceluldsica
empregando o processo de SHF tem sido muito estudado. Esses residuos sdo mais
baratos, porém apresentam inibidores que podem alterar a eficiéncia e a
produtividade do processo. Inibidores como furanos, compostos fendlicos e acidos
fracos, podem ser removidos por meio de carvao ativado. Melhorias no processo de
pré-tratamento podem eliminar os inibidores (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

O uso de Escherichia coli geneticamente modificada tem apresentado alto
rendimento no uso de aglcar. Em um sistema com aeracdo na etapa fermentativa,

apresentou 101 g/L de succinato. Quando € usado dois estagios de batelada e um
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lote duplo com a fermentacdo aerada, apresentaram rendimento e produtividade de
1,2 g/g e 1,31 g/ Lh, respectivamente (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

E. coli utilizando o talo do milho como fonte de carbono, a partir da hidrélise
enzimatica, apresentou uma concentracdo de 57,8 g/L de produto, em um processo
com fermentador aerado nas primeiras 12 h e seguindo da cultura anaerdbica.
Quando foi utilizado um hidrolisado de madeira, a concentracdo diminuiu para 42,2
g/L. Nesse processo, foram utilizadas duas fases de aeracdo em um processo de
fermentacdo em batelada. Ja utilizando o melaco de cana-de-aclUcar, a
concentragdo diminuiu mais ainda para 26 g/L e a produtividade para 0,52 g/Lh
(AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014). No Quadro 3.1 estdo explicitados esses resultados.
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Quadro 3.1 A concentracdo de acido bio-succinico, a produtividade e o rendimento obtido por meio de SHF, usando E. coli.

Micro- , Acido bio-succinico -
organismo Substrato Método P Qp Yeis Referéncias
(9/L) | (g/Lh) | (9/9)
Bat. — anaerdbica 12,8 0,29 0,64 (STOLS; DONNELLY, 1997)
Bat. — anaerdbica 73,4 0,61 1,06 (JANTAMA et al., 2008)
Bat. — aerdbica 86,5 0,9 0,93 (JANTAMA et al., 2008)
Bat. Alim. — aerébica 588”33 812 8% (LIN; BENNETT; SAN, 2005)
Glicose Bat. Alilm. - anaer~c')bica 40 0,42 1,06 (SANCHEZ; BENNETT; SAN, 2005)
Bat. A'('jm' -aeragdode | ., | 571 | 075 (ANDERSSON et al, 2009)
upla fase
E. coli Bat. aeracdo de dupla fase 51 0,52 0,54 (GOKARN; EITEMAN; ALTMAN, 1998)
Bat. aeracdo de dupla fase | 101 1,18 0,78 (HODGE et al., 2009)
Bat. aeracdo de dupla fase | 99,2 1,31 11 (MA et al., 2011)
Bat. aeracdo de dupla fase 38 1,27 0,8 (VEMURI; EITEMAN; ALTMAN, 2002)
Frutose e Xilose Bat. aeracao de dupla fase 30 1,01 0,7 (VEMURI; EITEMAN; ALTMAN, 2002)
Sacarose Bat. aeracdo de dupla fase 24 0,81 1,2 (CHATTERJEE et al., 2001)
Hidrolisado diiggg)tas (Glicosee | gt aeracdo de dupla fase | 51,0 | 0,52 0,54 | (GOKARN: EITEMAN; ALTMAN, 1998)
Pré-tratamento acido de madeira Bat. aeracdo de dupla fase | 42,2 0,78 0,72 (HODGE et al., 2009)
Melaco de cana-de-acUcar Bat. aeracao de dupla fase 26 0,87 0,52 (AGARWAL et al.,2007)
Hidrolise enzimatica do talo de milho | Bat. aeracao de dupla fase | 57,8 0,8 0,87 (WANG et al., 2011)

*P (g/L) Concentragdo de produto; Qp (g/Lh) Produtividade volumétrica em acido bio-succinico; Yrss (g/g) Fator de rendimento em produto por
substrato consumido; Bat. Alim. Batelada alimentada.

Fonte: Adaptado de Akhtar; Idris; Aziz (2014).

69




Capitulo 3 ESTRATEGIAS DE PRODUCAO DO ACIDO BIO-SUCCINICO

Existem algumas desvantagens no uso de E. coli no processo de SHF, pois a
mesma apresenta baixos rendimentos, alto custo de substratos, bem como o seu
manuseio por ser uma bactéria potencialmente patogénica (AKHTAR; IDRIS; AZIZ,
2014).

O uso da bactéria A. succinogenes geneticamente modificada tem resultado
em grandes concentracbes de &acido bio-succinico a partir do hidrolisado de
biomassa de composicao lignocelulésica, e misturas de residuos de leveduras em
meio alcalino, o que tem diminuido o custo da fermentacdo em 559% €& a
substituicdo de MgCOs (mais caro) por alcalis mais baratos como o MgOH ou o
NaOH. Além disso, aumentou a concentracdo para 56,4 g/L, com rendimentos de
0,73 g/g. O uso de melaco como fonte de carbono resultou 0,8 g/g de rendimento
apos 60 h de fermentacdo (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014). No Quadro 3.2 estédo

explicitados esses resultados.

70



Capitulo 3 ESTRATEGIAS DE PRODUCAO DO ACIDO BIO-SUCCINICO

Quadro 3.2 A concentragdo de acido bio-succinico, a produtividade e o rendimento obtido por meio de SHF, usando A. succinogenes.

Micro-organismo

Substrato

Método

Acido bio-succinico

Qp Yrris

Referéncias

A. succinogenes

P (g/L
O | @ith) | (i)
. - 105,8 1,36 0,83 (GUETTLER; JAIN; RUMLER, 1996)
Glicose Batelada - anaerébica
60,2 1,3 0,75 (LIU et al., 2008)
70,3 0,63 0,96 (CHEN, K.-Q. et al., 2011)
Hidrolisado de talo de milho Batelada — anaerébica 70,6 0,7 0,88 (GUETTLER; JAIN; RUMLER, 1996)
35,4 0,98 0,73 (CHEN et al., 2010)
Talodomilhoedotalode | p.i01a4a —anaerdbica | 158 | 0,6 1,23 (Ll et al., 2010)
algodao
Batelada — anaerébica 56,4 - 0,73 (LI et al., 2010)

Palha de milho

Batelada — anaerébica

45,5 0,95 0,81

(BORGES; PEREIRA, 2011)

Batelada alimentada -
anaerobica

53,2 1,21 0,83

(ZHENG et al., 2009)

Bagaco de cana-de-agucar
hidrolisado

Batelada — anaerébica

22,5 1,01 0,43

(BORGES; PEREIRA, 2011)

Melago de cana-de-agUcar

Batelada — anaerébica

46,4 0,97 0,8

(ZHENG et al., 2009)

Batelada alimenta

55,2 1,15 0,81

(LIU et al., 2008)

*P (g/L) Concentracéo de produto; Qp (g/Lh) Produtividade volumétrica em acido bio-succinico; Yris (g/g) Fator de rendimento em produto por
substrato consumido.

Fonte: Adaptado de Akhtar; Idris; Aziz (2014).
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3.4.2 Estratégia Sacarificacdo e Fermentacdo Simultanea (SSF)

Na estratégia SSF, a hidrélise enzimatica do substrato ocorre
simultaneamente com a fermentacdo. O uso da fibra de milho pela A. succinogenes
apresentou-se com maiores concentracdes de acido bio-succinico, utilizando um
pré-tratamento alcalino antes da SSF. A adi¢c&o de celulase e celobiose aumentaram
a sua concentracdo. Os resultados obtidos foram de aproximadamente 47,4 g/L,
rendimento de 0,72 g/g e produtividade de 0,99 g/L (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

Em um estudo utilizando a farinha de colza apontou 15,5 g/L, 12,4 g/g em um
pH de 6,4. J& o uso da fibra de milho nessas mesmas condi¢bes apresentaram
guantidades inferiores. Uma elevada viscosidade do meio dificulta o aumento da
concentracdo do acido organico. Uma maneira de solucionar tal problema € o uso de
batelada alimentada com altas concentragfes iniciais de substrato. Em seguida, é
realizado o ajuste de pH antes do material ser autoclavado a 121 °C por 15 min
(AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014). No Quadro 3.3 sao indicados alguns resultados de

estudos que aplicaram o processo SSF para A. succinogenes.

Quadro 3.3 A concentragdo de acido bio-succinico, a produtividade e o rendimento obtido por meio
de SSF, usando A. succinogenes.

Acido bio-succinico

Micro-organismo Substrato P Qp Ypis Referéncias
(@/L) | (g/Lh) (9/9)
Palha de milho 47,4 0,99 0,72 (ZHENG et al., 2010)

A.succinogenes Colza 274 | 033 | 012 (CHEN et al., 2011)

*P (g/L) Concentracdo de produto; Qp (g/Lh) Produtividade volumétrica em acido bio-
succinico; Yrsis (g/g) Fator de rendimento em produto por substrato consumido.

Fonte: Adaptado de Akhtar; Idris; Aziz (2014).

Outros testes foram realizados com hidrolisados de palha de milho em
batelada, onde foram obtidos 45,5 g/L e 0,8 g/Lh em 48 h de fermentacdo. Ja na
batelada alimentada foram apresentados 53,2 g/L e 1,21 g/Lh em 44 h de
fermentacdo. Em batelada alimentada, os resultados foram melhores, apresentando
tempo de fermentagcdo menor (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).
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A vantagem da estratégia SSF em relacdo ao SHF €& que esse processo
elimina algumas etapas do processo de hidrélise. O uso rapido de glicose e xilose
por A. succinogenes também diminui a inibicdo pelo substrato (AKHTAR; IDRIS;
AZIZ, 2014).

3.5 SEPARACAO E PURIFICACAO

Os processos de separacao e purificacdo apresentam um desafio tecnologico,
afetando diretamente no rendimento do produto e, consequentemente, nos custos
do processo. Portanto, o0s mesmos apresentam desvantagens ou limitacbes que
devem receber uma atencdo especial durante a elaboracdo de um projeto de
producao do acido bio-succinico (BORGES, 2011).

Nos processos fermentativos essa etapa ainda continua sendo o gargalo,
devido a dificuldade de recuperacdo do produto. Com isso, a escolha dos processos
depende da escalabilidade, robustez, rendimento de separacdo global, e
consequentemente, dos custos envolvidos. Dessa forma, para uma aplicacdo
adequada na industria segue no Quadro 3.4 os parametros para aplicacdo de

processos de separacdo (BORGES, 2001).

Quadro 3.4 Parametros para aplicacao de processos de separagado

Métodos Escalabilidade Robustez Rend|mer~1to Custo
(separacéo)
Ultrafiltracdo - + + -
Precipitacdo + + - -
Eletrodidlise - - +/- -
Extracéo liquido-liquido + + + -

Fonte: BORGES, 2011.

O acido bio-succinico por apresentar caracteristica de ser um acido organico
hidrofilico e com ponto de ebulicdo elevado, a sua separacédo a partir de uma mistura
de varios componentes € muito complexa. Podem ser encontrados no caldo
fermentado agua, acucar residual ou glicerol, bem como subprodutos como etanol,
acetato, lactato, formato, malato, piruvato e biomoléculas como proteinas, acidos

nucléicos, polissacarideos e seus sais (CHENG et al., 2012).
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A etapa de separacdo representa mais de 50% do custo final da producéao.
Esse processo pode ocorrer por cristalizacdo direta, precipitagdo, separacao por
membrana, extracdo, cromatografia e separacao in situ (CHENG et al., 2012). Os
processos downstream geralmente ocorrem em trés etapas principais como a
remocao de células, a remocao de impurezas e separacao primaria do acido bio-
succinico e a purificacdo. Atualmente, os obstaculos na recuperacdo e purificacdo
do succinato estdo sendo estudados usando processos downstream como
destilacdo a vacuo, extracdo reativa Unica e cristalizacdo, onde a pureza pode
chegar a 99,5% (AKHTAR; IDRIS; AZIZ, 2014).

Na primeira etapa, a remocédo das células pode ocorrer por meio de filtracdo
por membrana ou centrifugacédo. Na segunda etapa, pode ser utilizado a evaporacao
para remocdo da agua ou acido acético, precipitacdo, eletrodialise, extracdo por
solvente, extragdo reativa, adsorgao utilizando resina de troca idnica, carvao ativado,
peneira molecular ou zedlito. Ja na Ultima etapa, a purificacdo, por evaporagao a
vacuo e cristalizacdo (CHENG et al., 2012).

3.5.1 Cristalizacao direta

A cristalizacéo direta € um processo realizado apés a remocéo da biomassa
celular e das impurezas por centrifugacdo, seguida de adsorcdo de carvao, por
exemplo (CHENG et al., 2012).

ApOs o processo de separacao, pode ser realizada a acidificacdo da solucéo
com acido cloridrico até pH 4,2, antes da destilacdo a vacuo. Com isso, alguns
acidos, como acético e formico, podem ser removidos durante a destilagdo a vacuo,
em uma temperatura de 60 °C. Ja a cristalizacdo, ocorre em uma temperatura de 4
°C, podendo chegar em um rendimento e pureza de aproximadamente 75% e 97%,
respectivamente (CHENG et al., 2012).

O acido bio-succinico pode ser cristalizado seletivamente em pH 2,0 em uma
temperatura de 4 °C. Nessas condi¢fes, acidos organicos como o latico, o acético e
o formico ainda se encontram misciveis na agua, assim facilitando o processo de

separacdo. Porém, ainda podem haver impurezas que prejudicam o0 uso do acido
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bio-succinico como mondémero em outros processos. Nesse caso, ainda é

necesséaria uma efetiva purificacdo do produto (CHENG et al., 2012).

3.5.2 Precipitacéao

Para a separacdo de acidos organicos produzidos por fermentacao
comumente é realizado a sua precipitagdo com hidréxido de célcio (Ca(OH)z2). No
entanto, esse método consome grande quantidade de reagente e,
consequentemente, a formacéo de residuos sélidos que irdo impactar diretamente
em 60 a 70% no custo final do produto (BORGES, 2011).

Apoés a precipitagdo com Ca(OH)2 ou oxido de célcio (CaO), o succinato de
calcio é separado por filtracdo, em seguida reage com &cido sulfarico concentrado
formando o acido bio-succinico. O mesmo é purificado por adsor¢éo de carbono ou
troca i0nica, concentrado e cristalizado por evaporagdo (CHENG et al., 2012). O
Processo de separacdo e purificacdo por meio de precipitacdo é representado na

Figura 3.2.
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Figura 3.2 Processo de separacao e purificacdo por meio de precipitagao.
Fonte: Adaptado de MORAES, 2015.

O acido bio-succinico também pode ser precipitado utilizando a aménia, onde
o succinato de diamdénio reage com o0 acido sulfarico ou combinando-o com o
bissulfato de aménio em pH 1,5 -1,8, forma acido bio-succinico e sulfato de amoénio
com um rendimento de aproximadamente de 93,3%. Nesse caso, 0 uso de
reagentes € menor, porém ocorre uma grande corrosao dos equipamentos e maior
consumo de energia (CHENG et al., 2012).

Entre as escolhas mais provaveis para a substituicdo da precipitacdo por

amonia sdo processos que empregam temperatura, membranas e/ou extracdo. Os
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mais relatados sdo os processos de adsorcdo, destilacdo direta, troca ibnica,
extragdo por solvente e processos com membranas como eletrodidlise, osmose

inversa e contactores de membranas (MORAES, 2015).
3.5.3 Extracao

A extracdo por solventes apresenta algumas vantagens em relagcédo as outras
metodologias, pois resulta maiores rendimentos e baixo consumo de energia. Nesse

processo, geralmente é utilizado uma amina como extrato (BORGES, 2011).

Existem varios extratores de solventes como hidrocarbonetos alifaticos,
alcoois alifaticos, cetonas e organofosfatos. Uma extracéo simples néo é satisfatoria,
pois necessita de grandes quantidades de solvente (BORGES, 2011). Com isso,
uma maneira de contornar esse problema é converter o acido bio-succinico em um
composto sem grupos carboxilicos e em seguida recupera-lo em uma extracao
liquido-liquido (CHENG et al., 2012). As aminas, principalmente as terciarias sao
mais eficientes na recuperacdo de acidos organicos de meios fermentativos
(MORAES, 2015).

Em escala industrial, para utilizar um solvente extrator € necessario que a
recuperacdo do acido para uma nova fase aquosa seja eficiente. A recirculagcéo é
essencial para que o0 processo seja viavel. Ao mesmo tempo que o produto de

interesse € purificado o extrator é regenerado (MORAES, 2015).
3.5.4 Separacao por membrana

As membranas disponibilizam uma vasta maleabilidade, pois possuem uma
elevada eficiéncia na separacdo, dispensando o uso de etapas adicionais como a
purificacdo do produto (MORAES, 2015).

No processo de separagdo por membranas, as espécies quimicas presentes
passam por uma barreira seletiva, que pode separar de maneira parcial ou total, de
acordo com o tipo de membrana. Esse processo pode ocorrer por forgca motriz, que

pode ser o gradiente de pressdo (microfiltracdo, ultrafiltracdo, nanofiltracdo e
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osmose inversa), o gradiente de concentracdo (pervaporagcao, permeacao de gases

e dialise) ou por diferenca de potencial elétrico (eletrodialise) (BORGES, 2011).

Alguns testes considerando a etapa de separacao foram realizados utilizando
sucessivamente microfiltracao, ultrafiltracdo e adsor¢cdo com carvao ativo. O filtrado
obtido foi acidificado para pH 2,0 — 3,5, sendo concentrado a vacuo em uma
temperatura de 65 °C para se remover 0 acido acético e a agua. A cristalizacdo do
acido bio-succinico concentrado apresentou 99,5% de pureza com um rendimento
de 75% (CHENG et al., 2012).

Existem processos convencionais que utiizam membranas de maneira
acoplada, com o objetivo de manter uma das fases imobilizadas e aumentar a
superficie de contato entre as fases fluidas. Geralmente, o mais utilizado é a
extragdo, porém existem outras maneiras como a utilizagdo de contactores de
membrana e membranas liquidas dos tipos emulsionada ou suportada (imobilizada)
(MORAES, 2015).

A utilizacdo de contactores de membrana possuem a funcdo de imobilizar a
interface e promover o aumento da superficie de contato, ndo atuando como uma
barreira seletiva, porém o mesmo deve possuir uma afinidade entre 0 componente
de interesse e a membrana utilizada para que o soluto disperse através da

membrana, ocorrendo a extracdo (MORAES, 2015).
3.5.5 Cromatografia com carvao ativado

Os cromatégrafos de adsorcdo com carvao ativado sao capazes de retirar
impurezas como proteinas e outros compostos semelhantes, que contribuem para a

cor castanha escura do caldo de fermentacdo (LAN et al., 2014).

Existem varias qualidades de carvao ativado. Alguns carvies granulados
oferecem propriedades de adsorcdo de alta qualidade e um nivel de pureza muito
elevado. E usado principalmente para a purificacdo de acidos organicos, inorganicos
e adocantes a base de amido, substancias finas, bem como intermediarios
farmacéuticos (LAN et al., 2014).
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Outras qualidades de carvao ativado granulado oferecem propriedades de
adsorcdo e dureza superiores em uma ampla variedade de aplicagbes, como
descoloracao e purificagdo de produtos farmacéuticos, remocao de impurezas da
agua de processo industrial, bem como reativacdo térmica. O tipo de carvao ira
depender do grau de pureza exigido e das caracteristicas do material a ser
purificado (LAN et al., 2014).

3.5.6 Trocadores de ions

Equipamentos de troca ibnica sdo utilizados para a retirada de ions em
substancias liquidas. Podem ser constituidos de materiais porosos inertes, naturais
ou sintéticos, que sao insoluveis em solventes organicos ou em agua (SILVA et al.,
2009).

Seu funcionamento € realizado por meio da troca ibnica, onde ions
dissolvidos na agua entram em contato com determinadas substancias soélidas,
insollveis na agua, pelas quais sdo adsorvidos e permutados por outros ions. O
tratamento que emprega as resinas trocadoras catidnicas e anibnicas é denominado
desmineralizacao (SILVA et al., 2009).

As substituicGes dos ions catidnicos Ca*?, Mg*?, Na*!, entre outros, por ions
hidrogénio e dos ions anidnicos cloretos, sulfatos, carbonatos, silica, bicarbonatos,
gas carbdnico e nitratos, por ions hidroxila, podem ser aplicadas para evitar o
problema de incrustacoes, cristalizacdes e corrosdes nao desejadas (SILVA et al.,
2009).

Esse processo de desmineralizacdo s6 pode ser realizado em substancias
gue se ionizam na agua. Os cations sao removidos com resinas catibnicas e o0s
anions, com resinas anionicas. A regeneracdo da resina catidnica € realizada por
meio de solucéo de HCI, que em contato com as mesmas, retira 0s ions de minerais
retidos, deixando ions H* em seu lugar, permitindo obter uma agua contendo

somente os acidos dos sais dissolvidos (SILVA et al., 2009).
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A regeneracdo da resina anibnica € feita por meio de solucdo de NaOH, que
em passagem retira da Agua os ions de minerais retidos, deixando ions OH™ em seu
lugar, concluindo assim o processo de regeneracdo. Existem também colunas de
resina mista, onde o processo de regeneracao da resina é de recirculacéo, a solugéo
acida e a alcalina € inserida na coluna, entra em contato com a resina ja separada,

saindo da coluna e retornando para o tanque de alimentacao (SILVA et al., 2009).

Novas tecnologias levam em consideracdo a participacdo de uma ou mais
técnicas utilizadas simultaneamente com a integracdo de unidades de microfiltracao,
eletrodialise, precipitacdo, acidificacdo, destilacao, cristalizacdo (BORGES, 2011).

Um esquema desse processo esta representado na Figura 3.3.
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Figura 3.3 Processo de separacao e purificacao de 4cido bio-succinico. MF/EBM: Integracéo entre
Microfiltracdo e Membranas bipolares de eletrodialise.
Fonte: BORGES, 2011.

O uso de Ca(OH)2 em processos contribue para o aumento do custo, além de
ser desfavoravel para o meio ambiente. Durante o processo, o0 solido precipitado é
neutralizado com H2S04, formando gesso (CaSQOa4), e aplicadas metodologias de

purificacdo e concentracao para os acidos organicos livres (BORGES, 2011).

No capitulo 4, todo o processo de producdo do &cido bio-succinico sera
detalhado, utilizando o simulador de processos SuperPro Designer®. Cada etapa
dos layouts propostos sera descrita detalhadamente nas respectivas simulacdes dos

processos.
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4 METODOLOGIAS: O SIMULADOR, AS VARIAVEIS OPERACIONAIS E DE
PROJETO

O uso de ferramentas para analise dos processos de producédo do acido bio-
succinico sdo essenciais para uma boa avaliagdo. As ferramentas possibilitam
simular condi¢Bes especificas dos processos que permitam a obtencdo de maiores

rendimentos.

Existem ferramentas computacionais especificas para a realizacdo de
simulacdes na area de bioprocessos. O simulador SuperPro Designer® é uma delas.
Atualmente, é uma ferramenta muito utilizada para processos fermentativos. Desse
modo, serdo abordadas todas as etapas do processo de producdo do acido bio-
succinico, utilizando como simulador o programa SuperPro Designer® na versao 9.0
da Intelligen, Inc., bem como as metodologias utilizadas no desenvolvimento da

pesquisa.

O inventario das informagdes foi realizado utilizando o Portal de Periodicos da
CAPES (site Science Direct) e as paginas da internet relacionadas ao assunto. As
condicBes para a realizacdo das operagdes unitarias sugeridas foram analisadas no
simulador, sendo as condi¢des ajustadas a fim de obter o maior rendimento possivel
do produto. Buscou-se o maior numero de informacdes possiveis na literatura até o

momento.
4.1 O SUPERPRO DESIGNER®

O SuperPro Designer® é uma ferramenta valiosa para engenheiros e
cientistas, no desenvolvimento de processos, engenharia de processos e fabricagao.
E também uma ferramenta valiosa para profissionais que lidam com questbes
ambientais, por exemplo, tratamento de aguas residuais, controle de polui¢cdo do ar,

minimizacdo de residuos e prevencdo da poluicdo. Além disso, fornece a
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modelagem de processos, avaliagdo econdémica do projeto e avaliacdo de impacto
ambiental (INTELLIGEN INC., 2016).

O SuperPro Designer® facilita a modelagem, a avaliacdo e a otimizacdo de
processos integrados em uma ampla gama de industrias como farmacéuticas, de
biotecnologia, produtos quimicos especiais, alimentos, bens de consumo,
processamento de minérios, microeletronica, purificacdo de &agua, tratamento de

aguas residuais, poluicdo do ar, entre outros (INTELLIGEN INC, 2016).

A combinacdo de modelos de fabricacdo e operacdo do ambiente no mesmo
pacote, permite que 0 usuario projete e avalie simultaneamente processos,
minimizando residuos por meio da prevencao e assim controlando a poluicdo. O
simulador SuperPro Designer® engloba o BatchPro Designer®, o BioPro Designer®,
o EnviroPro Designer® e o ChemPro Designer®, que sdo simuladores que
compartiiham as mesmas caracteristicas de simulacdo e que usam as mesmas
interfaces, porém eles se diferem na lista de unidades a modelar. O SuperPro

Designer® apresenta as seguintes facilidades:

v Interativo e apresenta interface grafica;

v" Recursos completos de simulacéo incluindo balancos de massa e energia,
assim como dimensionamento de equipamentos;

v' Modelo para mais de 80 operacfes unitarias, utilizadas em induastrias de

processos;

Engenharia econdmica;

Planejamento de processos em operacdes de batelada;

Assessoramento em impacto ambiental;

Rigoroso controle de emiss@es de compostos organicos volateis (VOCS).

Previsdo de desgaste de equipamentos;

NN N N R

Extenso banco de dados de equipamentos de processo, componentes
guimicos e materiais estruturais;

v' Compativel com uma variedade de graficos, planilhas e processadores de
texto;

v Facilidade de utilizacdo por hipertextos (links).

82



Capitulo 4 METODOLOGIAS: O SIMULADO, AS VARIAVEIS OPERACIONAIS E DE PROJETO

A instrumentacdo, ou seja, 0s transmissores e controladores do processo, no
SuperPro Designer®, pode ser representada por um equipamento genérico no qual
pode ser manipulado somente os fluxos massicos. O simulador ndo disponibiliza
diagramas de controle Piping and Instrumentation or Process and Instrumentation
Diagrams (P&l) detalhado, entretanto, inclui em seu custo de capital fixo o item de
instrumentacdo dos equipamentos (FORTUNATO, 2012).

Apesar do pouquissimo recurso de controle de processo, o simulador
considera o controle intrinsecamente em cada equipamento, de forma que o custo
da instrumentacdo é calculado multiplicando o custo total do equipamento por um
fator adotado pelo préprio simulador (FORTUNATO, 2012).

4.2 CONSIDERACOES ADOTADAS

O presente trabalho sugere quatro layouts de plantas de producdo do &cido
bio-succinico, considerando sua escala industrial. Cada projeto possuiu sua
especificidade, considerando a disponibilidade de modelos cinéticos e balancos de

massa, cada qual com sua dificuldade nas especificacdes do projeto.

Cada etapa do processo possui a sua particularidade como etapas de pré-
tratamento, fermentacdo, separacdo e purificacdo. O desenvolvimento de pré-
tratamentos de materiais de composicao lignocelulésica que aumentem a eficiéncia
de liberacdo da glicose tem sido objeto de estudo de varios pesquisadores, bem
como o desenvolvimento de enzimas que atuem sinergicamente na degradacédo da

celulose.

Os pré-tratamentos 4cido e alcalino sédo importantes para um bom rendimento
da glicose durante a hidrélise enzimatica. O presente estudo ira utilizar como dados
para a simulacdo dos processos em batelada, a realizacdo do processo fermentativo
empregando a estratégia SSF e SHF, ambos com os pré-tratamentos acido e

alcalino.

O pré-tratamento &cido de bagaco de cana-de-agucar com acido sulfurico
1,09% (v/v) foi conduzido a 121°C com uma razao solido-liquido de 1: 2,8 (p/v)

durante 27 min. Em seguida, foi realizado o pré-tratamento alcalino utilizando
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hidroxido de sédio 4% (p/v) a uma temperatura de 121°C, com uma relacéo solido-
liquido de 1:20 durante 30 min. A celulignina parcialmente deslignificada, gerada

apos o processo, sera utilizada na hidrélise enzimética (BORGES, 2011).

Os processos 1 e 2 serdo realizados utilizando a estratégia SSF, sendo
conduzidos com os dados obtidos por Borges (2011). Ja os processos 3 e 4 serao
elaborados de acordo com a estratégia SHF, sendo conduzidos com os dados
obtidos por Arias et al. (2016), para os pré-tratamentos acido e alcalino, e para a
hidrolise enzimatica. No entanto, para os inputs da fermentacéo, os dados de Chen;
Tao e Zheng (2016). Para o desenvolvimento do projeto foram realizadas as

seguintes consideragoes:

e Uma entrada de 1000 toneladas de bagaco de cana-de-agUcar por ciclo de
processo;

e Ano de andlise da maioria dos dados econ6micos foi utilizado do proprio
simulador com ano base de 2016.

e A bactéria utilizada para a simulacdo da fermentacdo foi Actinobacillus
succinogenes;

e Preco da enzima celulase U$ 0,37/L. Valor hipotético baseado no custo de
producdo otimizado de enzimas para a producdo de etanol celuldsico
(BATISTA, 2013);

e Preco da bactéria relacionada a 10% do custo operacional;

e Preco do bagaco U$ 25,95/T (MF RURAL, 2017);

¢ A massa molar ndo nula e hipotética para as biomassas microbianas;

e A estequiometria das reacdes bioguimicas foi considerada no simulador de
forma que a biomassa microbiana apareca somente no lado de geracdo dos
produtos da reacgéo;

¢ Todo tagueamento adotado, ou seja, o TAG dos equipamentos é conforme o
disponivel pelo simulador;

e Nao foi considerado qualguer diagrama ou malha de controle, ja que o
simulador ndo disponibiliza. Entretanto, o controle de variaveis importantes,
como pressdo, temperatura, concentracdo e fluxo foi possivel quando as

condi¢cOes operacionais desejadas eram estipuladas para cada equipamento.
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Todavia, buscou-se utilizar uma representacdo minima de controle de fluxo

com a presenca de valvulas de blogueio.

Encontra-se disponivel no simulador uma lista de parametros adicionais:
tempo de construcdo de 30 meses; 4 meses de partida da fabrica; tempo de vida de
projeto de 15 anos; taxa de inflacdo de 4% ao ano; calculo do Net Present Value -
Valor Presente Liquido (NPV) a 7%; taxa de juros do empréstimo de 12% ao ano e
tempo de depreciagdo de 10 anos, que serdo consideradas nos céalculos de custos
do projeto (FORTUNATO, 2012).

Deve-se salientar que os dados utilizados para o célculo preliminar dos custos
dos processos foram obtidos do simulador. Esses valores poderdo variar de acordo
com a conjuntura econémica do momento, como por exemplo, os valores da taxa do
Sistema Especial de Liquidacdo e de Custddia (Selic), que serve como base para o

calculo das taxas de juros cobradas pelos bancos no Brasil.

4.3 DESCRICAO DA PLANTA DO PROCESSO DE PRODUCAO DO ACIDO BIO-
SUCCINICO

Para a construcdo do fluxograma da producdo do acido bio-succinico, foram
realizadas varias pesquisas sobre o tema, com o0 objetivo de promover um
embasamento tedrico ao processo proposto. Com isso, foi definido a utilizacdo do
micro-organismo Actinobacillus succinogenes, bem como o bagaco de cana-de-

acucar, uma matéria-prima proveniente de processos agroindustriais.

Em toda elaboracdo de construcdo de um processo industrial € necessério
seguir metodologias fundamentais para o seu bom andamento, tais como, definir o
regime de conducdo do processo, identificar as entradas e saidas do processo,
apontar as estruturas de reciclo do processo, determinar a estrutura geral do sistema
de separacéo e purificacdo, assinalar no projeto a rede de trocadores de calor, entre
outros (FORTUNATO, 2012).

No caso de processos bioquimicos, a etapa de fermentacdo é de suma
importancia e a preparagao do inéculo com o micro-organismo fermentador se torna

extremamente necessaria (BORGES, 2011). No presente trabalho, a producédo da
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biomassa microbiana esta separada em um tanque de mistura, considerando o
micro-organismo ja adaptado sem a fase lag ou de adaptacéo, isto €, com cinética e

metabolismo mais elevado.

A entrada de micro-organismo € composta por 100% de células, nesse caso
nao foi considerado um reciclo de células. Apesar de reconhecer a importancia da
presenca de nutrientes para o crescimento celular, para fins de simplificacdo da
simulacdo, em nenhum dos processos de produgcdo tais componentes foram
considerados. Assim, foi admitido que as bactérias estdo preparadas para o

processo fermentativo.

Nos processos em batelada, o cronograma de programac¢do do processo é
chamado de Scheduling. Esse tipo de processo depende de um preciso
escalonamento de horarios, ao contrario de um processo em continuo, onde todas
as correntes estédo prontamente disponiveis. O agendamento de cada operacéo é de
vital importancia para que um equipamento esteja disponivel quando outro

demandar seu conteudo.

O SuperPro Designer® fornece varios meios para especificar as horas de
inicio e as duracBes das operacOes. Possui varios graficos para visualizar o
cronograma resultante para um anico lote ou varios lotes em uma uUnica campanha
de produto. O SuperPro Designer® nao resolverda automaticamente quaisquer
conflitos de programacdo agindo e modificando o cronograma proposto, nem
realizard nenhuma proposta de um cronograma completo e realizavel que otimizara

0 objetivo de um usuério e, ao mesmo tempo, evitara restricdes de recursos.

Em vez disso, o SuperPro Designer® detectara quaisquer conflitos de
programacao (violagbes de compartihamento de equipamentos ou violagdes de
consumo de recursos) e apresentara varios graficos que dependem da programacao
proposta, 0 que ajudara o usuario a visualizar a parte problematica da programacao
e a solucione. Desse modo, uma das estratégias de simulacado foi realizar o
escalonamento de horarios e de entrada de recursos de forma modular, isto €, por

secoes, evitando os conflitos.
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Os fluxogramas dos processos se subdividem em cinco diferentes secoes,
sendo delimitadas pelo tipo de atividade principal da operacdo. As secdes sao

subdivididas em:

e Secao de pré-tratamento acido, tendo o objetivo de promover a separacédo da
hemicelulose da celulignina;

e Secado de pré-tratamento alcalino, com a finalidade de realizar a
deslignificacdo da celulignina e assim facilitar o acesso das enzimas
celuloliticas;

e Secao de hidrélise enzimatica, representada apenas nos processos 3 e 4;

e Secdao de fermentacdo, com o propdsito de realizar a hidrolise enzimatica e a
fermentacdo em um mesmo tanque de reacdo para 0S processos SSF
(processos 1 e 2) e somente a fermentacdo para o0s processos SHF
(processos 3 e 4);

e Secdao de precipitacao da lignina, com o objetivo de realizar a separagédo da
lignina para o reaproveitamento;

e Secdao de tratamento final, com o intuito de realizar a separacao, purificacao e

cristalizacdo do acido bio-succinico produzido.

Outra estratégia de simulacdo foi realizar, para todos 0s processos
apresentados, o calculo do numero de fermentadores, com o objetivo de inserir nos
layouts a quantidade necessaria para o processamento dos contetdos adicionados.

Os célculos do numero de fermentadores foram realizados conforme a expresséo:

tf
D=(2+—)

ts Eguacéo (4.1)
Onde D é o numero de dornas, tr 0 tempo de fermentacdo e ts o tempo de

transferéncia (descarga).

Nos processos 2 e 4, foi considerado o fator econémico. A vista disso, foram
realizadas pesquisas de precos dos fermentadores com o objetivo de mitigar os

custos dos processos. Devido a auséncia de feedback dos fornecedores e da

inconsisténcia dos valores encontrados nos portais de comerciantes, foi utilizado o
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simulador Matches® para a obtencdo dos precos. O simulador elaborado pela
empresa Matches Engineering Company® € utilizado para fornecer um suporte de
deciséo de qualidade para o desenvolvimento de novos produtos, novas tecnologias

de processo ou melhorias em produtos quimicos, energia, manufatura e metalurgia.

Para as simulacdes dos dados dos precos extraidos do simulador Matches®,
foram considerados as caracteristicas dos fermentadores de serem encamisados,
agitados, fabricados em inox e com pressao interna de 25 psi. A partir desses dados,
foram calculados os novos nameros de fermentadores, 0s volumes e 0 novo tempo

de transferéncia.
4.3.1 Defini¢bes do processo

Para a realizagdo da simulacdo, foram sugeridos quatro processos de
producdo de &cido bio-succinico a partir do bagaco de cana-de-acucar, todos em
modo batelada. Dois processos foram conduzidos empregando a estratégia SSF e

outros dois processos empregando a estratégia SHF.

Em todos os processos, ha existéncia de um reciclo de vapor entre o0s
equipamentos de vaporizacdo e cristalizacdo. Para facilitar a identificacdo dos
processos, de acordo com o modo de conducdo de cada um deles, foram

denominados da seguinte forma:

e PROCESSO 1 - Estratégia SSF sem fator econémico;
¢ PROCESSO 2 - Estratégia SSF com fator econémico;
¢ PROCESSO 3 - Estratégia SHF sem fator econémico;
¢ PROCESSO 4 - Estratégia SHF com fator econémico;

4.3.2 Etapas do processo de producao

As etapas do processo descrevem cada equipamento de acordo com a sua
secdo. Cada equipamento possui a sua particularidade de modo que o seu
funcionamento seja identificado. Em cada unidade de processo o0 SuperPro
Designer® o assume como uma peca real, que hospeda um procedimento

determinado e com alguns recursos especificos.
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Em uma simulagdo com o processo conduzido em batelada, muitas vezes os
recursos dos equipamentos séo limitados e geralmente compartilhados por mais de
uma unidade de procedimento em uma unica batelada. Por outro lado, 0os processos
continuos normalmente utilizam recursos de equipamentos em um modo para cada
etapa do processo. Sao listados cada equipamento utilizado nas propostas dos

processos.
4.3.2.1 Sec¢édo de Pré-tratamento acido

A secdo de pré-tratamento acido € compreendida pelo caminhdo (P-1) que
representa a entrada de bagaco, o transporte de parafuso (P-2) responsavel pelo
transporte da biomassa lignocelulésica, a bomba de engrenagem (P-3), o tanque de

tratamento acido (P-4) e o filtro de correia (P-5).
4.3.2.1.1 Transporte da biomassa lignocelul6sica (Transport by truck)

O procedimento P-1 representa o transporte do bagaco de cana-de-acucar
para planta. O input de entrada foi de 1000 T ou 1.000.000 kg de bagaco por
transporte. O seu custo foi definido como zero, pois foi assumido que a planta faz
parte de uma biorrefinaria, onde a matéria-prima é disponibilizada como residuo de

um processo anterior. O transporte € representado de acordo com a Figura 4.1.

P-1
Bagago

hat&ria-prima

Figura 4.1 O transporte por caminh&o (Bulk Flow).
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.1.2 Transportador de parafuso (Screw conveyor)

A operacdo P-2 é a unidade que simula o transporte de granéis solidos,
utilizando um transportador de parafuso. O modo de estrutura, a area da tubulagcéo

e, consequentemente, o didmetro do tubo é calculado dividindo o rendimento
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operacional (m3/h) pela taxa de transferéncia especifica (m3/ h-m?). Se o didametro do
tubo calculado excede o maximo, o programa assume varias unidades idénticas,

operando em paralelo, com uma area total de secéo transversal igual ao calculado.

No Modo de Avaliagdo Rating Mode, o usuario especifica 0 numero de
unidades e seu diametro da tubulacdo, assim o programa calcula a taxa de
transferéncia especifica. O usuario sempre especifica o0 comprimento do tubo e o
programa calcula o rendimento operacional. A densidade a granel do material
transportado é usado para converter a taxa de transferéncia de massa em taxa de

transferéncia volumétrica.

No presente trabalho, foi considerado para o calculo de tamanho de todos os
equipamentos a opcdo do simulador Design Mode, onde o mesmo calcula as
dimensdes do equipamento. O tamanho do didametro da tubulacéo foi de 50 cm, o
comprimento de 15 m, com oito ciclos por batelada. E indicado na Figura 4.2 o

transportador de parafuso.

'_’_‘T'?

=-102
| [ ™ A
P-2r=c-101
Tran=zporte de parafuso

Figura 4.2 Transportador de parafuso (Screw Conveying (Bulk Flow).
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.1.3 Bomba de engrenagem (Gear Pump)
A bomba de engrenagem P-3 é utilizada para aumentar a presséo da corrente
de entrada, para que o material possa entrar no reator de pré-tratamento acido. Na

simulagéo o equipamento trabalha no modo Design Mode, com poténcia de 300 kW.

O equipamento pode ser verificado na Figura 4.3.
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S

P-3 7 GP-101
Bombeamento

Figura 4.3 Misturador (Gear Pumping).
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.1.4 Reator de pré-tratamento acido (Stirred reactor)

O objetivo dessa etapa do processo € a separacdo da fracdo hemicelulésica,
guando realizada por acidos diluidos, permitindo o aumento da susceptilidade da
celulose ao processo de hidrélise, sem afetar substancialmente a sua estrutura
base. Essa caracteristica do processo permite a obtencéo de hidrolisados com alto
conteudo de xilose em relacédo a outros glicidios.

O equipamento para a realizacdo do pré-tratamento acido é um Reator de
Processo de Reacdo Continua Estequiométrico com Agitacdo (CSTR), que pode ser
utilizado em processos continuo, semi-continuo e em batelada. O mesmo esta
representado pelo procedimento P-4. Essa operacdo pode lidar com qualquer
namero de transformagbes materiais sequenciais (reacfes), que ocorrem
continuamente em um tanque agitado e para os quais expressfes cinéticas sao
desconhecidas ou pouco importantes. Esse procedimento é utlizado para
representar uma sequéncia de reacfes continuas que tém lugar em um reator

agitado CSTR e que estéo descritos por estequiometria.

Na simulacédo, o equipamento trabalha no modo Design Mode, com o volume
méaximo de 350 ms3, volume méaximo de trabalho de 90%, relagédo altura e diametro
de dois e com 12 ciclos por batelada. Durante o processo de reagcdo serao
consideradas as condi¢des utilizadas por Borges (2011) e Arias et al. (2016). As
condicdes de operacdo em ambos os artigos € de temperatura de reacdo de 121°C e
0 tempo de reacao de 27 min, sendo o material submetido ao H2SO4, 1,09% (v/v) e

relacéo solido-liquido 1:2,8 (g/ml). O equipamento esta representado na Figura 4.4.
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Figura 4.4 Reator de pré-tratamento acido.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.1.5 Filtracéo (Belt Filter)

A filtracdo é realizada por um filtro de correia. Essa unidade simula a
desidratacdo de lamas em um filtro prensa. Os balancos materiais baseiam-se no
percentual de remocdo dos componentes em particulas e o teor de sdlidos do

material.

Filtros prensas sdo dispositivos de alimentacdo continua de desidratacdo de
lamas, que envolvem a aplicacdo de condicionamento quimico, a drenagem por
gravidade, e a pressao aplicada mecanicamente para desidratar lamas. Na maioria
dos tipos de filtro prensa, a lama € primeiro introduzida em uma secao de drenagem

por gravidade, onde é submetida para engrossar.

A maior parte da agua livre € removida da lama por acdo da gravidade. Apos
a drenagem por gravidade, a pressao € aplicada em uma secdo de baixa pressao,
onde a lama é espremida entre as correias de pano poroso. Em algumas unidades,
a secado de baixa pressédo é seguida por uma sec¢do de alta pressdo, onde a lama é

submetida a forcas de corte como as correias passam atraves de uma série de rolos.

A presséo de aperto em combinagao com as forcas de cisalhamento induz a
libertacdo de quantidades adicionais de agua a partir da lama. O bolo de lama
desidratado € removido das cintas de laminas raspadoras. Um tipico filtro de prensa
consiste de um sistema de bombas de lamas de alimentacdo, equipamentos de

polimero de alimentacdo, um tanque de lamas-condicionado (floculador), um filtro
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prensa, um transportador de bolo de lama, e sistemas de apoio (bombas de lamas

de alimentacdo, bombas de agua de lavagem, e ar comprimido).

Filtros prensa de correia estdo disponiveis em tamanhos de 0,5 - 3,5 m de
largura da correia. O rendimento hidraulico com base na largura da correia varia 1,6-
6,3 L/m-s. Com isso, € comum se basear na largura da correia para expressar as
taxas de carregamento e os tamanhos dos filtros. Na simulagdo foi considerado o
modo Design Mode, onde o0 maximo da largura do cinto é de 3,5 m e com 19 ciclos

por batelada. Na Figura 4.5 se encontra o esquema do equipamento.

.igua 1
S-105
S-103

J Y P-5 i BF-101

Fittro de correis

Hidro. Hemiceluldsico

Figura 4.5 Filtro de correia 1.
Fonte: SuperPro Designer®.

No processo proposto, o filtro de correia esta reprensentado por P-5. Nessa
unidade o mesmo separa a celulignina do hidrolisado hemicelulésico. Os sélidos sdo
encaminhados para a sec¢do de pré-tratamento alcalino e o hidrolizado

hemiceluldsico classificado como desperdicio organico.
4.3.2.2 Secéao de Pré-tratamento alcalino

A secao de pré-tratamento alcalino é compreendida pelo reator de tratamento
alcalino (P-6), o filtro de correia (P-7), o misturador (P-8) e o distribuidor de fluxo (P-
9).

4.3.2.2.1 Reator de pré-tratamento alcalino (Stirred reactor)

A finalidade dessa etapa do processo € a deslignificagdo parcial da celulignina
por meio do pré-tratamento alcalino. A celulignina resultante da metodologia para

obtencdo de hemicelulose na secdo de pré-tratamento acido, € submetida a
93



Capitulo 4 METODOLOGIAS: O SIMULADO, AS VARIAVEIS OPERACIONAIS E DE PROJETO

deslignificacdo mediante pré-tratamento alcalino, com 4% de NaOH e uma relacao

sélido-liquido 1:20, seguido de tratamento térmico a 121°C, durante 30 minutos.

7

O equipamento para a realizacdo do pré-tratamento alcalino € um reator
CSTR, que pode ser utilizado em processos continuo, semi-continuo e em batelada.
O equipamento trabalha no modo Design Mode, com o volume maximo de 350 m3,
volume méaximo de trabalho de 90%, relacdo altura e didmetro de dois e oito ciclos
por batelada. Em seguida, o material originado é transferido para a sepacéo no filtro

de correia. O reator de pré-tratamento alcalino € esquematizado na Figura 4.6.
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Figura 4.6 Reator de pré-tratamento alcalino.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.2.2 Filtracéo (Belt Filter)

O equipamento representado por P-7 € responsavel por separar o contetdo
proveniente do pré-tratamento alcalino. Nesse caso, a celulignina parcialmente
delignificada é separada do licor negro que é composto por lignina e outros sélidos
provenientes do processo.

Os acucares fermentéaveis produzidos, bem como outros sélidos dissolvidos
sdo transferidos para um misturador e em seguida distribuida para a secdo de
fermentacdo. Ja o licor negro é encaminhado para a secdo de recuperagdo da
lignina.

Os filtros prensa de correia estéo disponiveis em tamanhos de 0,5 - 3,5 m de
largura da correia e o rendimento hidraulico com base na largura da correia varia 1,6

- 6,3 L/m-s. Na simulagéo, foi considerado o modo Design Mode, onde o maximo da
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largura do cinto € de 3,5 m. O equipamento funciona sete ciclos por batelada. O filtro

de correia esta representado na Figura 4.7.
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Filtro de correia

Figura 4.7 Filtro de correia 2.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.2.3 Misturador de fluxos 1 (Stream Mixing - Bulk Flow)

O misturador representado por P-8 € uma unidade de mistura de dois ou mais
(até nove) fluxos de massa e cria um fluxo de saida. O rendimento operacional é
calculado com base no fluxo de saida. Esse equipamento esta presente apenas nos
processos 1 e 2.

7

Muitas vezes, durante o design de um novo processo, € necessario que
ambas correntes sejam diluidas ou concentradas, misturando-as e formando um
novo fluxo. Como normalmente um designer tera um objetivo em mente para a
mistura, a vazao da mistura de entrada tem de ser determinada durante a simulacao.
Esse modelo permitird os usuarios de expressar restricbes de design de processo
diretamente. Deve-se levar em consideracdo que a composicdo do fluxo ajustavel
deve ser definido pelo usuério antes do inicio da simulagéo.

Nesse equipamento ha um fluxo de entrada de enzima, um de agua e o outro
proveniente do filtro prensa com o conteuddo de celulignina parcialmente
deslignificada. Todos s&o misturados e direcionados para o distribuidor de fluxo e
em seguida para a se¢do de fermentacdo. Os calculos do equipamento segue a
opc¢ao do simulador Design Mode, com uma taxa de transferéncia de 720.000 kg/h.

O equipamento esta representado na Figura 4.8.
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Figura 4.8 Misturador de fluxo 1.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.2.4 Divisor de fluxo 1 (Flow Splitting - Bulk Flow)

Essa operacéao divide o caudal de um fluxo em massa em dois ou mais fluxos
com base nas fracdes divididas definidas pelo utilizador. Esta representado por P-9
e 0 seu tamanho ajustado para o modo Design Mode. Esse equipamento se

encontra em todos os processos.

Nesse caso, se a vazao operacional exceder a taxa maxima de transferéncia
de 720.000 kg/h, o programa assumira multiplas unidades idénticas, operando em
paralelo com um débito operacional menor que o maximo. As correntes de
distribuicdo do equipamento sao direcionadas para as valvulas de gaveta na sec¢ao
de fermentag&o. Na Figura 4.9 encontra-se o desenho do equipamento.

D — S
P-9FFSP-102

Diztribidor de fluxo

Figura 4.9 Divisor de fluxo 1.
Fonte: SuperPro Designer®.
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4.3.2.3 Secéao de Hidrélise Enzimatica

A secdo de hidrolise enzimética estad presente nos processos 3 e 4, onde o

processo ¢ realizado por meio da estratégia SHF. E composta por um tanque de

hidrolise enzimatica (P-8) e um distribuidor de fluxo (P-9).
4.3.2.3.1 Reator de hidrélise enzimatica (Stirred reactor)

A finalidade dessa etapa do processo € a hidrolise enzimatica da celulignina
parcialmente deslignificada por meio do tratamento com enzimas celuloliticas. Nessa
etapa do processo, é utilizado um coquetel enzimético de acordo com Arias et al.
(2016), onde seus testes apresentaram uma eficiéncia de hidrdlise de 91,20%. De
acordo com o artigo foi utilizado 10 mg/g de celulase (T. harzianum 15%, P.
funiculosum 50% e A. niger 35%). Porém, para fins de simulacdo tal coquetel é
representado genericamente apenas por enzima, sendo o contetdo adicionado

diretamente ao tanque, ndo existindo médulo especifico para seu condicionamento.

As condi¢des de operacao foram 50 °C de temperatura e 48h de hidrolise,
realizadas em um reator CSTR. O equipamento trabalha no modo Design Mode,
com o volume maximo de 350 m3, volume maximo de trabalho de 90%, relacéo
altura e diametro de dois e um ciclo por batelada. Em seguida, o material originado &
transferido para o distribuidor de fluxo (P-9), prosseguindo para os fermentadores.
Na Figura 4.10 segue a representacdo do equipamento.
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Figura 4.10 Reator de hidrélise enzimética.
Fonte: SuperPro Designer®.
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4.3.2.4 Secéao de Fermentacao

Essa secdo é formada pelas vélvulas de gaveta (P-10 a P-17 no processo 1,
P-10 a P-13 no processo 2; P-10 a P-16 no processo 3; P-10 a P-13 no processo 4),
reatores de fermentacdo cinéticas (P-18 a P-25 no processo 1; P-14 a P-17 no
processo 2; P-17 a P-23 no processo 3; P-14 a P-17 no processo 4), filtros de ar (P-
26 a P-33 no processo 1; P-18 a P-21 no processo 2; P-25 a P-31 no processo 3; P-
18 a P-21 no processo 4), tanque de mistura (P- 34 no processo 1; P-22 no processo
2; P-32 no processo 3, P-22 no processo 4), divisor de fluxo 2 (P-35 no processo 1;
P-23 no processo 2; P-33 no processo 3, P-23 no processo 4) e misturador de fluxo
2 (P-36 no processo 1; P-24 no processo 2; P-24 no processo 3, P-24 no processo
4).

4.3.2.4.1 Valvula de gaveta (Gate Valve - Liquids)

Essa operacdo modela a queda de presséo de liquidos que fluem através de
uma valvula de gaveta. Representadas por P-10 a P-17 no processo 1, P-10 a P-13
no processo 2, P-10 a P-16 no processo 3 e P-10 a P-13 no processo 4, 0s
equipamentos recebem os fluxos provenientes do divisor de fluxo 1, moderando os
fluxos para os fermentadores. No presente trabalho as valvulas de gavetas foram
ajustadas para a opcado Design Mode, considerando o seu diametro maximo de 20

cm. Na Figura 4.11 esta indicado a representacao do dispositivo.

Input -D—[;)(]—I- Output

Figura 4.11 Valvula de gaveta.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.4.2 Reatores de Fermentacéo (Kinetic Reaction)
A maioria das operacfes dos reatores estdo disponiveis como parte de uma
reacao, fermentacdo, ou procedimento de lotes genéricos. Os fermentadores sao

formados por um subtipo de recipiente revestido e agitado CSTR ou reator genérico.

Outros equipamentos sdo usados no contexto dos processos em lotes adicionais,
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tais como a preparacdo de inoculo e filtracdo. Uma operacdo tipica nessa lista

realiza uma ou mais das seguintes tarefas:

+ Carrega no material um ou mais fluxos ligados como entradas para o
procedimento;

« Combina qualquer material de entrada com o material que se presume ser no
recipiente no inicio da operacao;

» Aplica-se alguma transformacéo do contetido de material com base no tipo de
operacédo e / ou as especificacdes do usuario que ditam as condi¢cbes em que
a transformacdo ira ocorrer;

« Remove material sobre qualquer uma das correntes de saida do
procedimento;

+ Determina o estado (quantidade, temperatura, pressdo) dos contetudos de

equipamentos no final da operacao.

O processo de fermentacdo ocorre em reatores cinéticos, onde levam em
consideragcdo a cinética do micro-organismo. Para o dimensionamento dos
fermentadores foram realizados calculos de dornas com e sem o fator de

economicidade.

Nos processos 1 e 2, a fermentacéo foi realizada conforme a estratégia SSF,
com os dados extraidos de Borges (2011). J& nos processos 3 e 4, a fermentacéao foi
realizada conforme a estratégia SHF, considerando os dados de fermentagcdo de
Chen, Tao e Zheng (2016).

4.3.2.4.3 Filtros de ar (Air Filter)

7

O filtro de ar & usado para representar um recurso de equipamento que
possui a filtracdo como objetivo principal. O mesmo é utilizado para remover a poeira
e 0s contaminantes de um fluxo gasoso e prevenir a liberacdo de patdgenos para o

ambiente.

Na simulagdo cada fermentador est4d acoplado a um filtro. Esses estdo
representados por P-26 a P-33 no processo 1, P-18 a P-21 no processo 2, P-25 a P-
31 no processo 3, P-18 a P-21 no processo 4, utilizando a op¢édo Design Mode do
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simulador, um ciclo por batelada e com uma taxa maxima de rendimento de

14.399.999,99 L/h. Esse equipamento € esquematizado na Figura 4.12.

Inpoat

Figura 4.12 Filtro de ar.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.4.4 Tanque de mistura (Blending Tank)

O tanque de mistura € utilizado para representar um recurso de equipamento,
e assim hospedar um procedimento de recipiente simulando o armazenamento de
material. E um recipiente vertical com um agitador. O procedimento pode ser

executado em modo batelada ou continuo.

Esta representado por P-34 no processo 1, P-22 no processo 2, P-32 no
processo 3 e P-22 no processo 4. O seu tamanho é ajustado de acordo com a op¢ao
Design Mode do simulador, volume nominal de 80 m3, volume maximo de trabalho
de 90% e relacdo altura/diametro trés. Nesse equipamento é realizado a mistura do
micro-organismo, sendo o mesmo considerado ja adaptado para realizar o processo
fermentativo, e seu conteddo encaminhado para o distribuidor de fluxo, e
posteriormente, para os fermentadores. Na Figura 4.13 estd representado o
esquema do equipamento.

Bactéria e

P-34 55102
Tangue de mistura

Figura 4.13 Tanque de mistura.
Fonte: SuperPro Designer®.
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4.3.2.4.5 Divisor de fluxo 2 (Flow Splitting - Bulk Flow)

O divisor de fluxo 2, representado por P-35 no processo 1, P-23 no processo
2, P-33 no processo 3, P-23 no processo 4, estd acoplado ao tanque de mistura.
Esse possui a funcéo de distribuir o conteddo presente no tanque de mistura, isto é,

0 micro-organismo responsavel pela fermentacéo.

Essa operacéao divide o caudal de um fluxo em massa em dois ou mais fluxos
com base nas fracOes divididas definidas pelo utilizador. O seu tamanho esta
ajustado para o modo Design Mode e com uma taxa de transferéncia maxima de

720.000 kg/h. O equipamento esta esquematizado na Figura 4.14.
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Figura 4.14 Divisor de fluxo 2.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.4.6 Misturador de fluxo 2 (Stream Mixing - Bulk Flow)

O misturador é uma unidade de mistura de dois ou mais (até nove) fluxos de
massa e cria um fluxo de saida. Seu rendimento operacional é calculado com base

no fluxo de saida.

Nessa se¢do o misturador de fluxo 2 estd demonstrado como P-36 no
processo 1, P-24 no processo 2, P-24 no processo 3 e P-24 no processo 4. Os
calculos do nimero de equipamentos foram ajustados na op¢ao Design Mode, com
taxa maxima de transferéncia de 720.000 kg/h. Esse misturador possui a funcéao de
receber todos os fluxos de saida dos fermentadores, transferindo-os para uma
bomba de diafragma e em seguida para um tanque de estocagem. Seu esquema

pode ser visualizado na Figura 4.15.
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Mizturadaor

Figura 4.15 Misturador de fluxo 2.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.5 Secéo de Precipitacdo da Lignina

Essa secdo é encarregada de realizar a precipitacdo, a filtracdo e a secagem
da lignina, para que seja recuperada e disponibilizada comercialmente. A lignina é
um coproduto valioso que pode ser empregada em varios processos como o

curtimento de couro, corantes e outros segmentos industriais.

Os equipamentos que compdem essa se¢do sao o reator de precipitacéo (P-
46 no processo 1; P-34 no processo 2; P-43 no processo 3 e P-34 no processo 4), o
filtro de correia (P-47 no processo 1; P-35 no processo 2; P-44 no processo 3 e P-35
no processo 4) e o secador de bandeja (P-48 no processo 1; P-36 no processo 2; P-
45 no processo 3 e P-36 no processo 4).

4.3.2.5.1 Reator de precipitacdo da lignina

A precipitacdo da lignina € realizada pela adi¢cado de &cido sulfarico a 98%, em
uma temperatura de 25°C, por 1h de acordo com Rocha et al. (2012). Durante a

reacao a lignina liquida presente no licor negro € precipitada por um reator CSTR.

Esse equipamento esta representado como P-46 no processo 1, P-34 no
processo 2, P-43 no processo 3 e P-34 no processo 4. O equipamento trabalha no
modo Design Mode, com o volume maximo de 350 m3, volume méaximo de trabalho
de 90%, 10 ciclos por batelada e relacdo altura/ diametro de dois. Em seguida, o
material originado é transferido para a sepacdo no filtro de correia. O reator esta

demonstrado na Figura 4.16.
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Figura 4.16 Tanque de precipita¢do da lignina.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.5.2 Filtracéo (Belt Filter)

Esse equipamento representado por P-47 no processo 1, P-35 no processo 2,
P-44 no processo 3 e P-35 no processo 4. E responsavel por separar o contetido
proveniente do reator de precipitacdo da lignina. Nesse caso, a lignina é separada

do licor negro e enviada para a secagem.

O filtro de correia é utilizado para separar o conteldo em suspensdo. Os
filtros prensa de correia estao disponiveis em tamanhos de 0,5 - 3,5 m de largura da
correia e o rendimento hidraulico com base na largura da correia varia 1,6 - 6,3 L/m-
s. Na simulacao foi considerado o modo Design Mode, onde o maximo da largura do
cinto é de 3,5 m e oito ciclos por batelada. Na Figura 4.17 o equipamento é

esquematizado.

Agua 5

P-40 / BF-103

Filtro de correia

Sobrenadante

Figura 4.17 Filtro de correia para separac¢éo da lignina.
Fonte: SuperPro Designer®.
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4.3.2.5.3 Secagem da lignina (Tray Dryer)

O secador de bandeja P-48 no processo 1, P-36 no processo 2, P-45 no
processo 3 e P-36 no processo 4, € empregado para representar um recurso de
equipamento usado para secagem. O secador contém bandejas inseridas e é
injetado com ar por vacuo ou atmosfericamente, para secar o material proveniente

do processo de precipitacao da lignina, e assim obter lignina em p6é como coproduto.

O procedimento s6 pode ser executado em modo batelada/ semi-continuo. No
simulador o mesmo foi ajustado para o modo Design Mode, com area maxima da
bandeja de 80 m2 e sete ciclos por batelada. Na Figura 4.18 € indicado o esquema
do equipamento.
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Lignina =adlida

Figura 4.18 Secador de bandeja.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6 Secgédo de Tratamento Final

A secao de tratamento final é responsavel pela separacdo e purificacdo do
acido bio-succinico. Essa esta constituida por uma bomba de diafragma (P-37 no
processo 1; P-25 no processo 2; P-34 no processo 3 e P-25 no processo 4), um
tanque de estocagem (P-38 no processo 1; P-26 no processo 2; P-35 no processo 3
e P-26 no processo 4), uma centrifuga (P- 39 no processo 1; P-27 no processo 2; P-
36 no processo 3 e P-27 no processo 4), uma coluna de carbono ativado granular
(P-40 no processo 1; P-28 no processo 2; P-37 no processo 3 e P-28 no processo
4), uma coluna de cromatografia de troca i6nica (P-41 no processo 1; P-29 no

processo 2; P-38 no processo 3 e P-29 no processo 4), um misturador (P-42 no
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processo 1; P-30 no processo 2; P-39 no processo 3 e P-30 no processo 4), um
vaporizador (P-43 no processo 1; P-31 no processo 2; P-40 no processo 3 e P-31 no
processo 4), um cristalizador (P-44 no processo 1; P-32 no processo 2; P-41 no
processo 3 e P-32 no processo 4) e um secador de bandeja (P-45 no processo 1; P-

33 no processo 2; P-42 no processo 3 e P-33 no processo 4).
4.3.2.6.1 Bomba de diafragma (Diaphragm Pump)

Uma bomba de diafragma € usada para representar um recurso de
equipamento com um objetivo principal de transportar fluidos por bombeamento
causado pelo movimento do diafragma. O procedimento pode ser executado em

modo batelada ou continuo.

Nessa secao a bomba de diafragma P-37 no processo 1, P-25 no processo 2,
P-34 no processo 3 e P-25 no processo 4, bombeia o fluxo de saida do misturador
de fluxo 2 para o tanque de estocagem. Na simulacdo esta ajustada para a opcgao
Design Mode, com poténcia maxima de 300 kW. Na Figura 4.19 esta representado o

equipamento.

M=y
+
P-37F fDP-101

Bomba diafragma

Figura 4.19 Bomba de diafragma.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.2 Tanque de estocagem (Flat Bottom Tank)
Essa unidade simula o armazenamento por lotes em um tanque de fundo
plano. Uma seérie de outras operacbes podem ser tratadas como parte desse

procedimento. E empregado para simular o armazenamento de material, podendo

ser executado em modo batelada ou continuo.
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Nessa etapa do processo, o fermentado € armazenado para passar pelo
processo de separacdo e purificacdo. Seu modo de operacao foi ajustado para
Design Mode, com volume nominal de 350 m3, relacdo altura/diametro dois, dois
ciclos por batelada e o volume méaximo de uso de 90%. E representado por P-38 no
processol, P-26 no processo 2, P-35 no processo 3 e P-26 no processo 4, podendo

ser verificado na Figura 4.20.

Y P33 /w101
Ezstocagem

Figura 4.20 Tanque de estocagem.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.3 Centrifuga (Centritech Centrifuge)

A centrifugacéo é uma operacao de separacdo comum na industria ambiental,
qguimica, bioquimica, alimentos, entre outros. Em bioprocessos, a centrifugacao
(principalmente de discos empilhados) ¢é utilizada para a recuperacdo e
concentracdo de biomassa (da colheita das células), a remocédo de particulas de
detritos de células, apds ruptura das células, recuperacdo de corpos de inclusao, e

na separacao de sélidos em suspenséo, em geral a partir de uma solucéo liquida.

A centrifuga Centritech P- 39 no processo 1, P-27 no processo 2, P-36 no
processo 3 e P-27 no processo 4, € usada para representar um recurso de
equipamento em um procedimento de centrifugacdo. Essa centrifuga é
especificamente utilizada para lidar com células frageis. O procedimento pode ser

executado em modo batelada ou continuo.

Esse procedimento separa os micro-organismos do fermentado que € enviado

para o processo de purificacdo. O equipamento funciona no modo Design Mode,
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dois ciclos por batelada e com taxa maxima de transferéncia de 85.000 L/h. A

centrifuga esta representada na Figura 4.21.

=-155

1 P39 7 CF-101
Certrifugs

Figura 4.21 Centrifuga.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.4 Coluna de carbono ativado granular (GAC - Granular Activated Carbon

Column)

Uma coluna de carbono ativado granular € empregada para representar um
recurso de equipamento de adsor¢cdo de GAC (para correntes de liquido), com o
objetivo principal de remover compostos organicos hidrofébicos de uma corrente de
agua. A adsorcdo de uma substancia envolve a sua acumulacao na interface entre
duas fases, tal como um liquido e um solido. A molécula que se acumula, ou
adsorve, na interface € chamado um adsorvato, e o solido sobre o qual ocorre a

adsorcao é o adsorvente.

Nessa sec¢do 0 equipamento representado por P-40 no processo 1, P-28 no
processo 2, P-37 no processo 3 e P-28 no processo 4, tem a funcao de retirar as
impurezas de proteinas e compostos de cor semelhante, que contribuem para o
escurecimento do caldo de fermentacdo por adsorcédo, utilizando carvao ativado
granulado. O mesmo foi ajustado para Design Mode, com o didmetro maximo do
leito de 3 m, com o fator de overdesign 1, altura da cama até a coluna 0,5 e relacéo
altura / diametro do leito de 0,66 e sete ciclos por batelada. O GAC esta ilustrado na
Figura 4.22.
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Saida de aogua (GAC)
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+
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Figura 4.22 Coluna de carbono ativado granular.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.5 Coluna cromatografica de troca ibnica (INX - fon Exchange

Chromatography Column)

Uma coluna cromatogréafica de troca i6nica € utilizada para representar um
recurso de equipamento com o objetivo principal de remover espécies idnicas de
correntes de agua (desmineralizagdo). Os acidos organicos produzidos como um
produto residual a partir do micro-organismo foram removidos seletivamente por

meio do processo de troca idnica.

Nessa secdo de purificacdo, a coluna cromatogréfica de troca ibnica P-41 no
processo 1, P-29 no processo 2, P-38 no processo 3 e P-29 no processo 4, trabalha
no modo de Design Mode, com o diametro maximo do leito de 3 m, com o fator de
overdesign 1, altura da cama até a coluna 0,5 e relagéo altura / diametro do leito de

0,66 e cinco ciclos por batelada. Na Figura 4.23 esta representado o equipamento.
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Figura 4.23 Coluna cromatografica de troca idnica.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.6 Misturador de fluxo 3 (Stream Mixing - Bulk Flow)

Nessa secdo, o misturador de fluxo 3, representado por P-42 no processo 1,
P-30 no processo 2, P-39 no processo 3 e P-30 no processo 4, recebe dois fluxos
procedentes da coluna cromatografica de troca idnica e da solucdo residuo do
reciclo proveniente do cristalizador. Os célculos do numero de equipamentos foram
ajustados na opcao Design Mode, com taxa maxima de transferéncia de 720.000

kg/h e seis ciclos por batelada. Seu esquema pode ser visualizado na Figura 4.24.

=177
Y P-42 rMH-103

Misturadar

Figura 4.24 Misturador de fluxo 3.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.7 Vaporizador (Flash Drum)

O vaporizador é uma unidade de destilagdo usada para representar um

recurso de equipamento com o objetivo principal de realizar a separagdo de
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componentes volateis. O procedimento pode ser executado em modo batelada ou

continuo, dependendo do modo de operacédo da planta.

Apbs o processo de adsorcao, parte da dgua no caldo limpo foi separada pelo
vaporizador simbolizado por P-43 no processo 1, P-31 no processo 2, P-40 no
processo 3 e P-31 no processo 4, operado a 105 °C e 1,2 atm. O mesmo foi ajustado
para a opgao Design Mode, com o volume nominal de 100 m3, sete ciclos por
batelada, relacdo altura/diametro quatro e volume maximo de trabalho de 90%. Esse

equipamento esta representado na Figura 4.25.
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GY P43 w105

“Waporizador

Figura 4.25 Vaporizador.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.8 Cristalizador (Crystallizer)

O cristalizador P-44 no processo 1; P-32 no processo 2; P-41 no processo 3 e
P-32 no processo 4, € usado para representar um recurso de equipamento
normalmente utilizado com o objetivo principal de converter um ou mais dos
componentes de alimentacdo na sua forma cristalizada sob fluxo continuo. O

procedimento pode ser executado em um modo continuo ou semi-continuo.

Apos o arrefecimento da corrente de liquido do produto bruto a 4°C, o acido
bio-succinico foi cristalizado de modo a formar os cristais AS. A solucéo residual foi
reciclada e alimentada para o tambor de queima (vaporizador). Nessa se¢ao o
cristalizador foi ajustado para a opcdo Design Mode, com o volume nominal de 100
m3, sete ciclos por batelada, relacdo altura/didametro de 2,5 e volume maximo de

trabalho de 90%. Esse equipamento esta representado na Figura 4.26.
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Y P44 f CR-101

ristalizadaor

Figura 4.26 Cristalizador.
Fonte: SuperPro Designer®.

4.3.2.6.9 Secador de bandeja (Tray Dryer)¢

O secador de bandeja P-45 no processo 1, P-33 no processo 2, P-42 no
processo 3 e P-33 no processo 4, € empregado para representar um recurso de
equipamento de secagem. O secador contém bandejas inseridas e € injetado com ar
por vacuo ou atmosfericamente, para secar o material proveniente do processo de
cristalizacdo nas bandejas. Dessa maneira, obter cristais anidros de acido bio-

succinico como produto final.

O procedimento s6 pode ser executado em modo batelada/ semi-continuo. No
simulador foi ajustado para o0 modo Design Mode, sete ciclos por batelada e com
area maxima da bandeja de 80 m2. Na Figura 4.27 encontra-se o esquema do

equipamento.

Wapor o Soua 4 ——

Ac. succi. cristalizadomEe 1 % %—1-

4 p-4s5 | TOR-104
Secacdar

Figura 4.27 Secador de bandeja.
Fonte: SuperPro Designer®.
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4.3.3 Estrutura do processo e subprocessos

Apés a descricdo de cada equipamento nos subprocessos, foi definido um
fluxograma geral do processo. Os fluxogramas completos encontram-se no

Apéndice A do presente trabalho.
4.3.3.1 Insercéo de dados nas correntes de alimentagéo

Para a utilizacdo do simulador SuperPro Designer®, primeiramente, deve ser
definido as condicbes do processo, isto €, se 0 processo é em batelada ou em
continuo. Em seguida, para a construcdo dos fluxogramas do processo, €
necessario a insercdo de dados dos compostos e misturas, na opcdo Tasks (Pure

components ou Stock misture) do simulador.

Alguns compostos e misturas fazem parte do banco de dados do programa,
como por exemplo, a glicose, a agua, o acido bio-succinico, o didxido de carbono, o
micro-organismo, o acido sulfarico, entre outros. Porém, caso seja necessario, deve-
se criar novos compostos inserindo suas caracteristicas fisico-quimicas, como por

exemplo, a celulose, a hemicelulose, a xilose, a lignina, bagaco, entre outros.

Compostos como nitrogénio, oxigénio e agua pertencentes a composicao do
ar, sao obrigatérios na simulacdo, aparecendo automaticamente na lista de

compostos. Na Tabela 4.1 encontra-se a composi¢céo das correntes de alimentacéo.
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Tabela 4.1 Informac8es de composicdo das correntes de alimentacéo.

Componente Bagaco Bactéria H2S04 (1,09%) H2S04 (98%) NaOH (4%) Enzima CO2 HCI (8%)
35% celulose
Composicéo 30%
hemicelulose 0 1,09% H2S0s4, 98% H2S0s4, 4,0% NaOH, o o o
__ha 20% lignina 100% 98,91% H.0 206 Ho0 96,0% H0 100% 100% 8,0% HCl,
alimentacao 92,0% H20
10% outros
sélidos
5% cinzas
6650000,00
5,00 t (proc. L/Batelada no
. 12e3) reator de pre- 3500,00 . Relativo 5
Quantidade ' 2800000,07 5038,00 tratamento f Relativo 0,05
- 1000 t . L/Batelada BV/h (trocador
utilizada 5,1t (proc. 4) L/Batelada L/Batelada alcalino e vvm ionico)
' proc. relativo 5 BV/h
(trocador
ibnico)
Referéncias BORGES, SuperPro BORGES, ROCHA et al., BORGES, BORGES, SuperPro SuperPro
2011 Designer® 2011 2012 2011 2011 Designer® Designer®

Fonte: Autoria prépria.
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Nas correntes de alimentacéo dos filtros de correia 1, 2 e 3, os fermentadores,
a coluna de carbono ativado e o cromatdgrafo de troca i6nica necessitam de uma
demanda de agua. A opgéo Auto-Adjust no programa realiza o célculo da quantidade
do material utilizado, de acordo com a demanda do equipamento. Na Tabela 4.2

encontram-se os valores das correntes de alimentacéo referente a agua.

Tabela 4.2 Informacdes de composigdo das correntes de alimentacéo de agua.

Componente | Agual Agua 2 Agua 3 Agua 4 Agua 5 Agua 6
Composicao
na 100% 100% 100% 100% 100% 100%
alimentacao
Quantidade Auto- | o-adiust | SCTYOL | Auto-Adjust | Auto-Adjust | Auto-Adjust
utilizada Adjust Flow
Fluxo de agua 10 10 350.000 Relativo Relativo 10
m3/h-m m3/h-m L/Batelada 3,00 BV/h 5,00 BV/h m3/h-m

Fonte: Elaborado a partir de dados do simulador SuperPro Designer®.

4.3.3.2 Insercao de dados fisico-quimicos e cinéticos

Nos processos biotecnoldgicos, uma das etapas imprescindiveis € a insercao
das informacdes fisico-quimicas e cinéticas. Para a insercdo dos dados da massa
molar foram consideradas a férmula elementar da celulose (CeéH100s)n, para a
hemicelulose o valor de xilana ou arabinana, e para celulignina o somatério da

celulose e lignina.

Para a massa da lignina foi utilizada a formula elementar e determinacdo da
lignina Bjorkman a partir da madeira de Aberto Noruegués, onde sugerem como sua
formula elementar no Cog, fenilpropano, (CoH7,92 O2,40(OCHs)o,92). Esses dados foram
utilizados devido as variacdes moleculares das substancias mencionadas, de acordo

com o material utilizado.

Na Tabela 4.3 sédo apresentados os valores das massas molares

considerados em cada um dos processos.
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Tabela 4.3 Informacdes de massa molar.

0
MM dos componentes Processo | Processo | Processo | Processo AHO f
(g/mol) 1 2 3 4 ()
(J.mol-1)
Glicose (CsH120s) 180,15 180,15 180,15 180,15 -1.273.300,0
Celulose (CsH1008)n 162,00 162,00 162,00 162,00 -1.273.300,0
Hemicelulose (CsHsOa)n 132,00 132,00 132,00 132,00 -1.273.300,0
Lignina 182,80 182,80 182,80 182,80 -2226100,0
(CoH7,9202,40(0OCH3)0,92)
- 180,15 180,15 180,15 180,15 -1.273.300,0
Outros solidos
. 200,00 200,00 200,00 200,00 0
Cinzas
- 0,58 0,58 0,58 0,58 0
Bactéria
44,00 44,00 44,00 44,00 - 393.510,0
CO2
. 18,01 18,01 18,01 18,01 -285.830,0
Enzima
Celulignina 344,80 344,80 344,80 344,80 -2.226.100,0
" 18,01 18,01 18,01 18,01 -285.830,00
Agua
NaOH 39,99 39,99 39,99 39,99 -425.930,00
H>SO04 98,07 98,07 98,07 98,07 -813.989,00
HCl 36,46 36,46 36,46 36,46 -92.310,00
- . - 118,08 118,08 118,08 118,08 -940.400,00
Acido bio-succinico

Fonte: Elaborado a partir de dados do simulador SuperPro Designer®.

Para a hidrélise enzimatica nos processos SHF nédo foi possivel utilizar um
biorreator que considera a cinética da enzima. Um dos motivos foi em virtude da
indisponibilidade de dados cinéticos exigidos pelo simulador, com a utilizacdo da
enzima na referente matéria-prima, e considerando que a mesma € composta por

um coquetel (B-glucosidases, endoglucanases e celobiohidrolases).

Apesar da sua relevancia, a cinética da enzima foi desprezada, sendo
utilizada a opcéao de reagdo estequiométrica oferecida pelo simulador. O rendimento

da hidrdlise (n) foi calculado de acordo com a seguinte equacao:
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_ ( C glicose )

C celulignina x teor de celulose na celulignina x fator de correcio

Equacéao (4.2)

Na Tabela 4.4 estdo disponibilizados os parametros da hidrolise enzimatica,
bem como os valores de rendimentos dos processos 1, 2, 3 e 4 da presente
pesquisa. O fator 1,11 € um fator de correcédo que explica a adicdo de moléculas de

agua aos residuos de anidroglucose em celulose.

Nos processos 1 e 2 os experimentos foram desenvolvidos utilizando uma
atividade enzimatica de 25 FPU/g, obtendo um rendimento da hidrélise de 35,77%.
Ja nos processos 3 e 4 os experimentos foram desenvolvidos a partir de um
coquetel de T. harzianum 15%; P. funiculosum 50% e A. niger 35%, sendo capazes
de hidrolisar o bagaco de cana-de-acUcar pré-tratado, com um rendimento da

hidrolise de 91% para um carregamento de 25 g/L.

Na etapa de fermentacéo é necessério a inclusdo dos parametros cinéticos do
micro-organismo, de acordo com o substrato. No presente trabalho o substrato
utilizado pelo micro-organismo € a glicose proveniente do processo de hidrélise
enzimatica, sendo o hidrolisado de hemicelulose separado durante o processo de
pré-tratamento acido. Na Tabela 4.4 estao disponibilizados os parametros cinéticos
da A. succinogenes.
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Tabela 4.4 Parametros de hidrélise enzimatica dos processos em batelada.

Parametros Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4
Tipo de processo SSF SSF SHF SHF
Celulignina (g/L) 300 (*) 300 (*) 25 25

Glicose (g/L) 81,00 81,00 17,21 17,21

Teor dg cglulose na 0,682 0,682 0,682 0,682
celulignina (g/g)
Fator de correcéo 1,112 1,112 1,112 1,112
n(%) 35,77 35,77 91,20 91,20
T (°C) 50 50 50 50
t (h) 10 10 48 48
10 mg/g de
10 mg/g de
celulose (T. celulogsg T
1mL/100gde | 1mL/100g de harzianum harzianum 15'%
Enzima celulose celulose 15%, P. P funiculosum,
(celulase) (celulase) funiculosum 5(')% e A niger
50% e A. niger 35(7) 9
35%) 0
~ 2ARIAS et al., 2ARIAS et al.,
Referéncias 1BORGES, 2011 |BORGES, 2011 2016 2016

(*) Valores estimados de acordo com as referéncias.

Tabela 4.5 Dados fisico-quimicos e cinéticos das etapas de fermentacao.

Composicéo

A. succinogenes

pH 7,0
T (°C) 37
ks (mg.L?) 996
Mmax (%) 0,883
ki (g/L) 78,4
a(g/g) 1,436
B (h) 0,315
Ordem da reacéao Primeira
Modelo cinético Monod

Fonte: Elaborado a partir de dados de Borges (2011).

Nos fermentadores, os dados cinéticos do micro-organismo devem ser

preenchidos de acordo com a Figura 4.28, onde ks é a afinidade do micro-organismo

ao substrato, umax a constante de crescimento microbiano, a o parametro de

formacdo do acido bio-succinico associado ao crescimento e B 0 parametro de

formacdo ndo associado ao crescimento. Nessa mesma janela de simulagcéo foi
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necessario inserir a bactéria como biomassa, 100% de células, a ordem da reacéo, o

critério inicial e final de fermentacéo.

Para que a simulacdo fosse realizada, o critério inicial para a fermentacao foi
estabelecido como o inicio da concentracdo da bactéria de 3 g/L, e o critério final

como a concentracao de glicose 0,001 g/L.

Bl Kinetics for Glucose
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Figura 4.28 Tela da simulac&o da cinética de fermentacao.
Fonte: Simulador SuperPro Designer®.
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4.3.3.3 Insercédo de informacdes sobre utilidades

O simulador disponibiliza vérias utilidades padrdo que podem ser utilizadas na
construcdo do fluxograma do processo. A insercdo dessas informacgdes é necessaria

para o controle de temperatura e energia nas diversas etapas.

Sao disponibilizadas as seguintes op¢cfes como aquecimento (agua quente,
vapor e vapor de alta performance, resfriamento (agua gelada, agua de
resfriamento, fréon, glicol, entre outros) e energia (energia e alta voltagem). Cada

utiidade possui as seguintes caracteristicas, listadas na Tabela 4.6.
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Tabela 4.6 Dados de utilitarios.

Agquecimento Resfriamento Energia
Dados ] Vapor alta Agua ] _ _
Agua Agua de Energia Energia
Vapor performance gelada i . .
quente ] resfriamento Freon Glicol (std (High
(Steam) (Steam (Cooling )
(Hot Water) ] (Chilled water) Power) Voltage)
High P) water)
T (°C) de entrada 40 152 242 25 5 -4 -10 - -
T (°C) de saida 30 152 242 30 10 3 0 : :
Custo 0,05 12,00 20,00 0,05 0,40 0,15 0,35 0,10 20,60
(BMT) (BMT) (BMT) (BMT) ($MT) ($MT) ($MT) $(kW-h) $(kW-h)

Fonte: Elaborado a partir de dados do Simulador SuperPro Designer®.

120



Capitulo 4 METODOLOGIAS: O SIMULADO, AS VARIAVEIS OPERACIONAIS E DE PROJETO

4.3.4 Operacdes realizadas nos equipamentos

No processo em batelada, em cada equipamento sdo necessarios 0os setups
de operacdes, isto €, as operagdes unitarias que sdo o menor “grao” de agao que o
simulador pode realizar. Cada uma dessas acdes pode ser tdo simples, como uma
operacédo de agitacdo de um tanque, ou mais complexa, como a reacao cinética em

um lote.

Normalmente, uma simulacdo de processo em batelada é construida
encadeando operacdes unitarias em clusters, chamados procedimentos unitarios.
Cada um desses procedimentos de unidade é hospedado por um recurso de
equipamento designado que corresponde ao tipo de procedimento da unidade. Por
exemplo, Agitation, Heat, CIP, Hold, Centrifugation, entre outros, sdo exemplos de

operacdes que podem ser utilizadas em um ou mais equipamentos.

Ja para simular um processo continuo, tipicamente, cada procedimento de
unidade tem apenas uma operacao contida que executa o tempo todo. No processo

em continuo ndo é necessario adicionar operagfes para cada equipamento.

A segquir, serdo descritas todas as operacdes atribuidas aos processos
abordados nessa pesquisa. Toda a programacdo de horarios (Scheduling) das
bateladas, e também os custos de todos os equipamentos sao detalhadamente
mostrados no Apéndice B. Além disso, foi considerado para todos 0s equipamentos
um tempo de resposta imediato, ou seja, um turnaround time de 0 h e um tempo de

setup time também de 0 h, em nhenhum momento a operacao € interrompida.

As principais operacdes utilizadas para 0 setup nos equipamentos,

principalmente nos processos em batelada séo:

e CIP (In-Place-Cleaning) - O objetivo principal deste modelo € calcular a
guantidade de material utilizado para a limpeza de uma peca de equipamento.
Para representar uma operacédo CIP industrial tipica, pode ser usado varias
etapas, por exemplo, lavagem com agua de processo, lavagem com solucao

acida, enxadgue com solucdo caustica e lavagem com agua purificada. Pode
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ser especificado também os diferentes parametros para cada etapa de
limpeza.

HEAT - Esta operacdo é usada para aguecer o conteudo de um recipiente,
utilizando um agente de aquecimento ou eletricidade.

HOLD - Esta operagdo pode ser usada para representar amostras para
analises, paradas e outras operacdes que simplesmente exigem algum
tempo. Nao tem impacto no contetdo do equipamento.

COOL - Esta operacéo € utilizada para simular um processo de resfriamento
gue ocorre em um recipiente. Varias opc¢Bes de resfriamento estdo
disponiveis neste modelo, onde o tempo de resfriamento pode ser ajustado ou
calculado.

AGITATION - O principal objetivo desta operacdo é considerar o tempo e a
poténcia necessarios para misturar o conteido de um recipiente, utilizando
um agitador incorporado.

Operacdes de transferéncia - O objetivo comum de todos os tipos de
operacdo neste grupo é transportar material para dentro ou para fora do
equipamento. Existem varios tipos de operagbes disponiveis, mas as
operacbes de transferéncia utilizadas nessa simulacdo sdo: TRANSFER-IN
(transferir para dentro), TRANSFER-OUT (transferir para fora) e CHARGE
(entrada de material direto no recipiente).

Operacdes de reacdo - A finalidade comum de todos os tipos de operacao
neste grupo € realizar reacdes de transformacdo de material no conteddo do
equipamento. Essas incluem reacBes quimicas e de fermentagcdo em
batelada, e reacdes quimicas de fermentacdo e ambientais continuas. As
principais empregadas na presente simulacdo foram Stoichiometric Reaction
(REACT), usada nas transformacdes de material que ocorrem em um tanque
agitado operando em modo batelada ou continua, para as quais as
expressdes cinéticas sao desconhecidas ou sem importancia, e Kinetic
Fermentation (FERMENT), que considera a cinética do micro-organismo com
qualquer numero de reacdes de biotransformacdo e suporta uma grande

variedade cinética de fermentacao.
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Operacdes de transporte — Esse grupo de operacdes sdo utilizadas para o
transporte de liquidos ou sélidos durante o processo. Os mais utilizados na
presente simulacado foram TRANSPORT (Transport by truck), onde € utilizado
um caminhdo de transporte, CONVEY (Secrew conveying) esta unidade de
operacédo simula o transporte de sélidos a granel usando um transportador de
correia), PUMP (Diaphragm Pumping) para o transporte de liquidos na bomba
de diafragma e PUMP (Gear Pumping) para transporte de liquidos em geral.
FILTER (Belt filtration) - Usado nas prensas de filtragem de correias. Sao
dispositivos de desaguamento continuo de lodo que envolvem a aplicacdo de
condicionamento quimico, drenagem por gravidade e pressdo aplicada
mecanicamente para desaguar.

FILTER (Air filtration) - Este € um modelo de operacdo muito simples que
pode ser usado para representar a filtracdo de fluxos gasosos. Em
bioprocessos os filtros de ar sdo usados em correntes de entrada de ar, nos
fermentadores para remover poeira e evitar a contaminacdo. Sao
empregados também, em correntes de gases de escape para evitar a
liberacdo de micro-organismos recombinantes e patogénicos no ambiente.
MIX - Essa unidade de operacdo mistura dois ou mais (até 9) fluxos em
massa e cria um fluxo de saida. O caudal operacional do passo é calculado
com base no fluxo de saida. Os mais utilizados na simulacdo foram MIX (3-
Stream Mixing) trés fluxos de entrada e MIX (2-Stream Mixing) dois fluxos de
entrada.

SPLIT (Way Flow Splitting) - Essa operacao divide o fluxo em dois ou mais
fluxos, com base em fracbes definidas pelo usuério.

PRESS- DROP (Pressure Drop) - Esta operacdo modela a queda de pressao
de liquidos que fluem através de uma valvula de gaveta.

STORE - Esta operagdo € usada para simular armazenamento de material
em uma unidade de armazenamento.

CENTRIFUGE (Centritech centrifugation) — Essa operacdo é utilizada para
simular a separacéo das células entre 0 micro-organismo e o fermentado.
WASH (GA Column Washing) - Essa operacao € empregada para simular a
adsorcao de uma substancia envolvendo a sua acumulagéao na interface entre

duas fases, tais como um liquido e um sdélido.
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LOAD (GA Column Loading) — O principal objetivo desta operagéo é estimar o
tempo de carregamento de uma coluna, se ndo especificada pelo usuario, e
estimar o numero e o tamanho das colunas necessarias, quando o
equipamento esta no Design Mode.

WASH (INX Column Washing) — Nessa operacdo, é possivel especificar
qualquer uma das seguintes combinac¢des: tempo de lavagem e fluxo, tempo
e volume, ou volume e fluxo. Além disso, existe uma flexibilidade consideravel
na especificagdo do caudal e do volume. Note-se que estas quantidades
correspondem a solucéo que € consumida em uma unica coluna por ciclo.
LOAD (INX Column Loading) - O principal objetivo dessa operacéo € estimar
o tempo de carregamento de uma coluna, caso ndo seja especificada pelo
usuario, e estimar o nimero e o tamanho das colunas necessérias, quando o
equipamento esta no Design Mode. A mesma operacdo lida com o
carregamento das colunas de troca catidnica, troca anionica e de leito misto.
REGENERATE (INX Column Regeneration) — O principal objetivo desta
operacédo é estimar o tempo e o volume da solu¢do necessaria para lavar (ou
regenerar) uma coluna.

FLASH — Esta operacéo é utilizada para simular um processo de vaporizacao
ou de destilacdo de estagio unico.

CRYSTALLIZE (Crystallization) — Esse modelo de operacdo unitaria simula a
cristalizacdo sob fluxo continuo. A cristalizacdo pode ocorrer por adicdo de
um solvente, por evaporacao, ou por um simples arrefecimento da solucéo.
DRY (Tray drying) - A secagem da bandeja € usada para a secagem de
sélidos e pastas. E aplicado frequentemente na secagem de produtos
valiosos, tais como corantes e produtos farmacéuticos. Os secadores de
bandeja consistem de uma camara retangular de chapa metélica que
suportam racks. Cada prateleira carrega um numero de bandejas rasas que
sdo carregadas com o material a ser secado. Ar quente ou gas inerte é
circulado entre as bandejas, podendo ser operados sob vacuo, muitas vezes

com aquecimento indireto.

124



Capitulo 4 METODOLOGIAS: O SIMULADO, AS VARIAVEIS OPERACIONAIS E DE PROJETO

4.3.4.1 Secéao de pré-tratamento acido

As operagfes envolvidas em toda a secdo de pré-tratamento &cido estédo
relacionadas as operacdes de transporte de bagaco até a biorrefinaria, para o
tanque de pré-tratamento acido e filtracdo. As operacdes realizadas nessa secao

sao:
e O transporte para a biorrefinaria

Como ja mencionado, foi considerado para o transporte de bagaco a
guantidade de 1.000 toneladas, com o custo do bagaco de U$ 25,95 dodlares por
tonelada. O custo do transporte foi zero, isto €, considerando que a biorrefinaria esta

associada a um processo de producao de cana-de-agucar.
e O transporte do bagaco até o tanque de pré-tratamento acido

O transporte do bagaco até o tanque de pré-tratamento acido foi realizado por
um transporte de parafuso e uma bomba GP. A operacao do transporte de parafuso
CONVEY 1, no transporte de parafuso, funciona em uma taxa de transferéncia de
200.000,00 L/m2-h, densidade aparente do material de 800 g/L e rotacéo de 50 min™.
Esse equipamento opera num unico ciclo por batelada, a mao-de-obra foi deixada
com o valor padrdo do simulador, de 0,1 homem*hora/hora e o tempo total de

operacéo foi ajustado para 4 horas de operacéao.

Ja a operacdo PUMP 1 da bomba GP funciona com uma presséo de 9 bar,
com uma eficiéncia no consumo de energia de 70% e com o tempo total de
operacdo de 4 horas. Esse equipamento opera em um Unico ciclo por batelada, a
mao-de-obra foi deixada com o valor padrdo do simulador, de 0,05

homem*hora/hora.
e Pré-tratamento acido

No tanque de pré-tratamento 4cido sdo realizadas varias operagdes. A
operacdo TRANSFER-IN transfere o fluxo proveniente da bomba GP para dentro do
tanque, em um tempo de funcionamento de 0,75h e com a méo-de-obra de dois

homens*hora/hora. A operacdo CHARGE transfere 2.800.000,078 L/Batelada de
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H2SO4 a 1,09%, por 0,5 h com uma méo-de-obra de dois homens*hora/hora. A
operacdo AGITATE realiza a mistura dos componentes por 0,5 h, com poténcia
especifica de 0,1 kWm?3 e uma mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora. A operacao
REACT realiza a formacédo da celulignina e do hidrolisado hemicelulésico, a uma
temperatura de 121°C, por 0,45 h e uma mao-de-obra de um homem*hora/hora. A
operacdo COOL realiza o resfriamento do material para 100°C, em um tempo de
funcionamento de 0,75 h, com a mao-de-obra de um homem*hora/hora e a operacéo
TRANSFER-OUT transfere 100% do material para o filtro de correia 1, por 1 h e com

mao-de-obra de dois homens*hora/hora estipulada pelo simulador.
e Filtro de correia 1

A operacéo no filtro de correia é o FILTER (Belt filtration), onde a celulignina é
removida e transferida para o tanque de pré-tratamento alcalino, enquanto o
hidrolisado hemicelulésico é separado. O mesmo funciona com 40% de solidos no
bolo, 3.000 (kg/h) /m de lama especifica (so6lido seco), um fluxo de lavagem de 10
m3h-m, em um tempo de operacdo de 1,75 h e méo-de-obra de um

homem*hora/hora estipulada pelo simulador.
4.3.4.2 Secéao de pré-tratamento alcalino

As operacdes unitarias envolvidas em toda a secao de pré-tratamento alcalino
estdo relacionadas as operacfes de pré-tratamento alcalino, filtracdo, mistura de
hidrolisado/enzima (processos 1 e 2) e distribuicdo de fluxo para o tanque de

hidrélise enzimatica (processos 3 e 4). As operacgdes realizadas nessa sec¢ao sao:
e Pré-tratamento alcalino

No tanque de pré-tratamento alcalino s@o realizadas vérias operagbes. A
operacdo TRANSFER-IN transfere o fluxo proveniente do filtro de correia 1 para
dentro do tanque, em um tempo de funcionamento de 1,75 h e com a mao-de-obra
de dois homens*hora/hora. A operacdo CHARGE transfere 6.650.000,00 L/Batelada
de NAOH a 4%, por 0,5 h com uma mao-de-obra de dois homens*hora/hora. A
operacdo AGITATE realiza a mistura dos componentes por 0,25 h, com poténcia
especifica de 0,1 kWm?3 e uma mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora. A operacao
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REACT realiza a formacgao da celulignina parcialmente deslignificada e licor negro a
uma temperatura de 121°C, por 0,5 h e uma méao-de-obra de um homem*hora/hora.
A operagdo COOL realiza o resfriamento do material para 50 °C, em um tempo de
funcionamento de 1 h, com a méo-de-obra de um homem*hora/hora e a operagéo
TRANSFER-OUT transfere 100% do material para o filtro de correia 2, por 1,5 h e

com mao-de-obra de dois homens*hora/hora estipulada pelo simulador.

e Filtro de correia 2

A operacéo no filtro de correia € o FILTER (Belt filtration), onde a celulignina
parcialmente deslignificada é removida e transferida para o tanque de fermentacao
nos processos 1 e 2 ou para o tanque de hidrdlise enzimatica nos processos 3 e 4,
enquanto a lignina é separada. O mesmo funciona com 40% de soélidos no bolo,
3.000 (kg/h) /m de lama especifica (sélido seco), um fluxo de lavagem de 10 m3/h-m,
em um tempo de operacdo de 2,5 h e mao-de-obra de 1 homem*hora/hora

estipulada pelo simulador.

e Misturador de fluxo (processos 1 e 2)

Nos processos 1 e 2 a operacdo no misturador de fluxo € o MIX (2-Stream
Mixing), onde trabalha com o tempo de funcionamento de 2,5 h e mao-de-obra de
zero homem*hora/hora. Nesse caso, o0 fluxo 1 recebe a celulignina parcialmente
deslignificada do filtro de correia 2, o fluxo 2 é realizado pela entrada de 3.500,00
L/Batelada de enzima e o fluxo 3 pela a entrada de 350.000 L/Batelada de agua.
Esse equipamento ndo se encontra nos processos 3 e 4, sendo substituido por um

tanque de hidrdlise enzimética.
e Distribuidor de fluxo

O distribuidor de fluxo recebe o material proveniente do misturador de fluxo.
Sua operacao é o SPLIT (Way Flow Splitting), onde trabalha por 2,5 h distribuindo os
fluxos de maneira igual para as valvulas de gaveta, com mao-de-obra de zero

homem*hora/hora estipulada pelo simulador.
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4.3.4.3 Secédo de Hidrdlise enzimatica

As operacdes envolvidas em toda a secdo de hidrélise enzimatica estéo
relacionadas as operacdes de hidrélise enzimética e distribuicdo de fluxo para os
tanques de fermentacdo. Essas operacdes ocorrem apenas nos processos 3 e 4,
onde a estratégia de fermentacdo é a SHF. As operacles realizadas nessa secao

séo:
e Tanque de hidrélise enzimética

No tanque de hidrélise enzimatica sdo realizadas varias operacdes. A
operacdo TRANSFER-IN transfere o fluxo proveniente do filtro de correia 2 para
dentro do tranque, em um tempo de funcionamento de 2,5 h e com a méo-de-obra
de dois homens*hora/hora. A operacdo Enzima-CHARGE transfere 3.500 L/Batelada
de enzima, por 0,25 h com uma mao-de-obra de dois homens*hora/hora. A operacao
Agua-CHARGE transfere 350.000 L/Batelada de agua, por 0,25 h com uma mé&o-de-
obra de dois homens*hora/hora. A operagcdo AGITATE realiza a mistura dos
componentes por 48 h, com poténcia especifica de 0,1 kWm3 e uma méo-de-obra de
0,1 homem*hora/hora. A operacdo REACT realiza a formacéo da glicose a partir da
celulignina parcialmente deslignificada, a uma temperatura de 50 °C, por 48 h, em
uma eficiéncia de hidrélise de 91,2% e uma mao-de-obra de um homem*hora/hora.
Ja a operacdo TRANSFER-OUT transfere 100% do material para o distribuidor de
fluxo por um tempo de 3 h e com méao-de-obra de dois homens*hora/hora estipulada

pelo simulador.
¢ Distribuidor de fluxo

O distribuidor de fluxo recebe o material proveniente do tanque de hidrélise
enzimatica. Sua operacdo € o SPLIT, onde trabalha por 2,5 h distribuindo os fluxos
de maneira igual para as valvulas de gaveta, com mao-de-obra de zero

homem*hora/hora estipulada pelo simulador.
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4.3.4.4 Secéao de Fermentacao

As operagdes envolvidas em toda a segao de fermentagéo estao relacionadas
as operacOes de fermentacédo, a filtracdo de ar, a entrada de micro-organismo e a
mistura dos fluxos provenientes dos tanques de fermentacdo. As operacdes

realizadas nessa sec¢ao sao:

e Transferéncia das cargas liquidas do distribuidor de fluxo para os

fermentadores

Essa operacao é realizada pelo PRESS- DROP (Pressure Drop), localizado
nas valvulas de gaveta. Os equipamentos funcionam por 4,75 h nos processos 1 e 3,
15,56 h no processo 2 e 11,58 h no processo 4. Em uma presséo de 0,001 bar e
mao-de-obra de 0,05 homem*hora/hora estipulada pelo simulador. Tais valvulas
funcionam de forma que cada corrente, contendo o substrato, sejam diretamente
transferidas para os fermentadores. A transferéncia ocorre de forma que um
fermentador receba a carga com uma defasagem de tempo de descarga em relacéo

ao fermentador anterior.

e Fermentadores

Nos fermentadores séo realizadas varias operacdes. A operacdo CIP com
duracdo de 0,5 h, taxa de fluxo por superficie interna do recipiente de 100 L/m2-min
e mao-de-obra de um homem*hora/hora estipulada pelo simulador.

A operacdo TRANSFER-IN que transfere para dentro do tanque o substrato
proveniente das valvulas de gaveta, em um tempo de duracdo de 4,75 h no
processo 1 e 3, 15,56 h no processo 2 e 11,58 h no processo 4. Mao-de-obra de

dois homens*hora/hora estipulada pelo simulador.

A primeira operacao de esterilizagdo HEAT com duracao de 0,25 h, agente de
aguecimento a vapor, eficiéncia de 90%, temperatura final de 120 °C e mao-de-obra
de um homem*hora/hora estipulada pelo simulador. A segunda operacdo de

esterilizacdo € a simples manutencdo HOLD, com duracdo de 0,25 h e um
homem*hora/hora estipulada pelo simulador. A terceira operacdo de esterilizacéo
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COOL, com duracéao de 0,25 h, eficiéncia de 90%, agente de resfriamento a agua
gelada, temperatura final de 50 °C e mao-de-obra de um homem*hora/hora

estipulada pelo simulador.

A operacdo AGITATE que realiza a mistura dos componentes por 38 h nos
processos 1 e 2, e por 29 h nos processos 3 e 4. Com poténcia especifica de 0,1

kWm3 e mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora.

A operacdo REACT responsavel pela hidrélise enzimatica e,
consequentemente, sua transformacdo em glicose, em um tempo de 10 h, controle
de temperatura adiabético, eficiéncia enzimética de 35,77% e mao-de-obra de um
homem*hora/hora. Essa operacdo ocorre apenas nos processos 1 e 2. Nos
processos 3 e 4, ocorre separadamente no tanque de hidrdlise enzimética, descrito

na secao de hidrélise enzimatica.

A operacdo TRANSFER-IN (bacterium) é a responsavel pela entrada de
micro-organismo nos fermentadores, por um tempo de 28 h nos processos 1 e 2, e

29 h nos processos 3 e 4, com méao-de-obra de dois homens*hora/hora.

A operacdo FERMENT (Kinetic Fermentation) com tempo de fermentacéo de
28 h nos processos 1 e 2, e 29 h nos processos 3 e 4. A temperatura de
fermentacao de 37 °C nos processos 1 e 2, e 38 °C nos processos 3 e 4, suprimento
de 0,05 vwm de CO2 e méo-de-obra de um homem*hora/hora estipulada pelo

simulador.

Os parametros cinéticos de reacdo estdo relacionados a bactéria A.
succinogenes, que metaboliza glicose e xilose. Porém, no presente estudo s6 foi
considerado a glicose como substrato. A concentracédo inicial de glicose So= 81,00
g/L para o processo 1 e 2, So= 17,21 g/L no processo 3 e 4. Além disso, 0 modelo
cinético de Monod foi adotado, onde os valores cinéticos podem ser visualizados na
Tabela 4.5 de dados fisico-quimicos e cinéticos das etapas de fermentacdo. A

estequiometria de reagao seguiu a seguinte equacao:

CsH1206+ 0,86 CO2 —» 1,71 C4Hs0O4 + 0,86 H20 + Bactéria
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Como sinalizado anteriormente, para que a simulacdo fosse realizada, o
critério inicial foi estabelecido como o inicio da concentracéo da bactéria de 3 g/L e 0
critério final como a concentracao de glicose 0,001 g/L. A massa molar da bactéria
foi calculada por diferenca.

Enfim, a operacdo TRANSFER-OUT responsavel pela transferéncia de 100%
do conteudo dos fermentadores para o misturador, a fim de se obter uma Unica
corrente de saida para a secdo de tratamento final, por um tempo de transferéncia
de 6 h nos processos 1 e 2, 16,81 h no processo 2 e 12,83 h no processo 4. A mao-

de-obra utilizada de dois homens*hora/hora estipulada pelo simulador.

A programacao dessa operacao ocorre de forma que a descarga da corrente
de saida de um fermentador esteja defasada no tempo em relacdo a descarga do
fermentador anterior. As diferencas nas quantidades de fermentadores nos

processos atingem diretamente os tempos de enchimento e de transferéncia.

e Transferéncia do fermentado para o misturador

A operacdo no misturador MIX, opera em um tempo de 6 h para os processos
1 e 3, 16,81 h para o processo 2 e 12,83 h para o processo 4. A mao-de-obra

utilizada é de zero homem*hora/hora estipulada pelo simulador.

e Filtragéo de ar dos fermentadores

z

A filtracdo de ar dos fermentadores € realizada pela operacdo FILTER (Air
filtration) nos filtros de ar, por um tempo de duracdo de 28 h para os processos 1 e
2, e tempo de duracdo de 29 h para os processos 3 e 4. Todos 0s tempos sao
equivalentes ao tempo de fermentacdo e mao-de-obra de 0,01 homem*hora/hora

estipulada pelo simulador.

e Preparo do micro-organismo para fermentagéo

s

Nesse equipamento é realizada a mistura do micro-organismo, sendo o
mesmo considerado ja adaptado para realizar o processo fermentativo, e seu
conteado encaminhado para o distribuidor de fluxo e, consequentemente, para os

fermentadores. O tanque de mistura possui trés operacbes CHARGE-1, AGITATE-1
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e TRANSFER-OUT-1. A operacdo CHARGE-1 é responsavel pela entrada de
bactéria no tanque de mistura, onde é utilizado uma quantidade de 5,00 toneladas
de bactéria para os processos 1, 2, 3 e 5,10 toneladas para o processo 4. O tempo
de funcionamento de 1 h e méo-de-obra de dois homens*hora/hora. Na operacéo
AGITATE-1 ocorre a agitacdo do conteudo por 1 h, com poténcia especifica de 0,1
kWm3 e mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora. Na operacdo TRANSFER-OUT-1
ocorre a transferéncia de 100% do conteudo para o distribuidor de fluxo, por 1 h e
mao-de-obra de dois homens*hora/hora.

No distribuidor de fluxo a operacdo SPLIT, trabalha por 1 h distribuindo os
fluxos de maneira igual para os fermentadores, com mé&o-de-obra de zero

homem*hora/hora estipulada pelo simulador.
4.3.4.5 Secéo de Precipitacdo da Lignina

As operacdes unitarias envolvidas em toda a secao de precipitacdo da lignina
estdo relacionadas as operacdes de precipitacao, filtragem e secagem da lignina. As

operacoes realizadas nessa sec¢ao sao:

e Precipitagéo da lignina

ApoOs a etapa de filtracdo da celulignina parcialmente deslignificada na secao
de pré-tratamento alcalino, o sobrenadante é direcionado para o tanque de
precipitacdo da lignina. No tanque de precipitacdo sdo realizadas as seguintes
operacdes: TRANSFER-IN-1, CHARGE-1, AGITATE-1, REACT-1 e TRANSFER-
OUT-1.

Na operacdo TRANSFER-IN-1 o conteudo proveniente do filtro de correia 2 é
transferido para dentro do tanque por 1,75 h, com mao-de-obra de dois
homens*hora/hora. Na operacdo CHARGE-1 a quantidade de 5.038,0023 L/Batelada
de H2S04 (98%) € transferido para o tanque por 1 h, com mé&o-de-obra de dois
homens*hora/hora. A quantidade de &cido sulfurico foi calculada de acordo com
Rocha et al. (2012), onde em seu artigo sé&o utilizados 1,5 L de acido sulfurico 98%
para 1,194 kg de lignina contida no licor negro. Essa quantidade de lignina equivale

a 48,3% de lignina precipitada contida no bagaco.
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Na operacdo AGITATE-1 ocorre a agitacdo do conteddo por 1 h, com
poténcia especifica de 0,1 kWm3 e mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora. Na
operacdo REACT-1 ocorre a precipitacéo da lignina em uma temperatura de 25 °C,
tempo de 1 h e m&o-de-obra de um homem*hora/hora. Na operacdo TRANSFER —
OUT-1 ocorre a transferéncia de 100% do contetudo para o filtro de correia 3, por

1,75 h e mao-de-obra de dois homens*hora/hora.

e Filtro de correia 3

A operacado no filtro de correia € o FILTER (Belt filtration), onde a lignina
precipitada é removida e transferida para a secagem, enquanto o sobrenadante é
separado. O mesmo funciona com 40% de sélidos no bolo, 3.000 (kg/h) /m de lama
especifica (sélido seco), um fluxo de lavagem de 10 m3/h-m, em um tempo de
operagdo de 1,75 h e mao-de-obra de um homem*hora/hora estipulada pelo

simulador.

e Secagem da lignina

A secagem da lignina foi realizada em um secador de bandeja que possui a
operacdo DRY, o equipamento trabalha por 6 h, com profundidade de produto
molhado 20 mm, maxima profundidade de produto molhado de 35 mm, temperatura
final do sélido de 70 °C, agente de secagem a vapor com quantidade especifica de

2,00 Kg/Kg evap. e mao-de-obra de 0,5 homem*hora/hora.
4.3.4.6 Secéao de Tratamento final

As operag¢fes unitarias envolvidas em toda a se¢do de tratamento final estdo
relacionadas as operacdes de estocagem, separacdo da bactéria do fermentado,
purificacéo, cristalizagdo e secagem do acido bio-succinico. As operacgdes realizadas

nessa secao sao:

e Estocagem do fermentado

Nessa etapa do processo de tratamento o fluxo de saida do misturador &

transportado por uma bomba de diafragma, utilizando a operagdo PUMP (Diaphragm
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Pumping), que trabalha por 6 h, em uma presséo de 1 bar, 70% de eficiéncia e mao-

de-obra de 0,05 homem*hora/hora estipulada pelo simulador.

No tanque de estocagem a operacdo STORE-1 trabalha por um tempo de 6
h, no modo de temperatura adiabatico e mao-de-obra de um homem*hora/hora

estipulada pelo simulador.

e Separacéo do micro-organismo do fermentado

A operagdo CENTRIFUGE é realizada pela centrifuga, onde ocorre a
separacao de 100% da bactéria do fermentado, a mesma trabalha por 6 h, no modo
de centrifugacdo pump, com fator de concentracdo (alimentacdo/concentrado) de

20,00 e mé&o-de-obra de 0,1 homem*hora/hora estipulada pelo simulador.

e Purificagdo do fermentado

A purificacdo do fermentado é realizada por uma coluna de carbono ativado
granular GAC-101 e uma coluna cromatografica de troca ibnica INX—101. Na coluna
GAC-101 sao realizadas 2 operagdes LOAD (GA Column Loading) e WASH (GA
Column Washing).

A operacdo LOAD (GA Column Loading) trabalha de acordo com o célculo de
capacidade de ligacao (binding capacity), onde o componente de massa adsorvida
por adsorvente é de 500 mg/g. O tempo de contato da cama vazia € de 10 min e

mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora.

A operacdo WASH (GA Column Washing) é responsavel pela retirada de
compostos organicos indesejaveis, funciona com o quociente de vazao de 3,00 Bv/h
(Volumes de leito — sedimentado), volume relativo de 1 Bv, tempo de lavagem com

agua calculado pelo simulador e méao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora.

JA na coluna cromatografica de troca i6nica INX-101 séo realizadas 4
operacbes LOAD (INX Column Loading), WASH (INX Column Washing),
REGENERATE (INX Column Regeneration) 1 e 2.
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A operacdo LOAD (INX Column Loading) trabalha de acordo com o calculo
baseado na capacidade de ligacdo da resina (Resin Binding Capacity), isto &, a
capacidade de ligacdo de acordo com a resina ion mass de 0,10 kg/L, tempo de
contato da cama vazia de 3 min e mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora. A
operacdo WASH (INX Column Washing) trabalha com agua em um coeficiente de
vazdo de 5,00 Bv/h, tempo de lavagem de 0,25 h e mao-de-obra de 0,1

homem*hora/hora.

A operacdo REGENERATE-1 (INX Column Regeneration) trabalha com HCI
(8%), em um coeficiente de vazao de 5,00 Bv/h, tempo de lavagem de 0,75 h e mé&o-
de-obra de 0,1 homem*hora/hora. Ja a operacdo REGENERATE-2 (INX Column
Regeneration) trabalha com NaOH (4%), em um coeficiente de vazdo de 5,00 Bv/h,

tempo de lavagem de 0,75 h e mao-de-obra de 0,1 homem*hora/hora.

Os dados de entradas e operacionais do respectivo equipamento foram
adaptadas de Wensel, Yu e Chen (2011) e das respectivas Fichas Técnicas das
resinas DOWEX MWA-1 (resina anidnica) e AMBERLITE™ IR120 Na (resina

cationica).

e Cristalizacdo do &cido bio-succinico

Apés as etapas de separacdo e purificacdo, o acido bio-succinico sofre um
leve aquecimento para diminuir a quantidade de agua por um evaporador. Esse
possui a operacdo FLASH-1, onde funciona por 6 h, com eficiéncia no tempo de
aguecimento de 90%, percentual de evaporacdo de 70%, temperatura de operacao
de 105 °C, pressao de 1,2 atm e mao-de-obra de 0,5 homem*hora/hora.

O cristalizador possui a operagdo CRYSTALLIZE, com setup de energia
especifica de 0,1 kW/m3, tempo de residéncia de 1 h, aquecimento de 100 °C, calor
de evaporacdo de 539,489 kcallkg (referéncia da agua), agente de aquecimento
vapor, producdo de cristalizacdo de 99,9%, pressao de 1 atm, temperatura de
cristalizacdo de 4 °C e agente de cristalizagdo utilizando o glicol. A mao-de-obra

utilizada de um homem*hora/hora.
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Nessa etapa, a solucéo de residuo foi reciclada e alimentada ao vaporizador,
engquanto que os cristais de AS humidos foram finalmente secos por um secador de
bandeja (TDR-101), para obter cristais de AS anidros como o produto final. Uma vez
que as condicbes de operacdo dos equipamentos foram suaves, o calor de

integracdo nao foi considerado para simplificar esse estudo.
e Secagem do acido bio-succinico

A secagem do AS foi realizada em um secador de bandeja (TDR-101) que
possui a operacdo DRY, o equipamento trabalha por 6 h, com profundidade de
produto molhado 20 mm, méaxima profundidade de produto molhado de 35 mm,
temperatura final do sélido de 70 °C, agente de secagem a vapor com quantidade

especifica de 2,00 Kg/Kg evap. e méo-de-obra de 0,5 homem*hora/hora.
4.3.5 Planejamento do tempo para os processos em batelada

O agendamento de tempos (Scheduling) dos processos 1, 2, 3 e 4 sao
apresentados no Apéndice B.

4.4 AVALIACAO ECONOMICA PRELIMINAR

A analise econbmica deve estar sempre alinhada com a viabilidade técnica de
um processo industrial. Cabe salientar que na presente pesquisa foi realizada uma
analise econdmica preliminar de custo do processo. A avaliacdo econdmica cria um
critério para decidir entre estratégias alternativas, procurando identificar formas para
aplicar recursos de forma eficiente. Antes que haja o investimento para se iniciar a
construcdo e operacao de uma fabrica, é importante apurar o capital necessario para
o investimento das instalagdes, o designado de capital para o investimento fixo e o
capital necessario para o funcionamento da planta, denominado de capital de giro ou
de trabalho (FORTUNATO, 2012).

Para que possa ser realizada uma analise econémica deve ser considerada
algumas variaveis do processo, bem como alguns itens fixos. Como variaveis do
processo, pode-se citar a méao-de-obra, a matéria-prima e as utilidades. Ja como

itens fixos do processo, a depreciacdo e a manutencéo de equipamentos.
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O capital de investimento fixo corresponde as despesas iniciais com todos 0s
bens necessarios para que a empresa funcione, como por exemplo, maquinas e
equipamentos. Por outro lado, o capital de giro significa capital de trabalho, isto €, o
capital necessario para financiar e dar continuidade as opera¢des da empresa como
salarios, pagamento de impostos, recursos para vendas a prazo, recursos para
manter estoques, pagamento de fornecedores e demais custos e despesas

operacionais (TAN et al., 2017).

Existem varios indicadores que podem auxiliar na avaliacdo econdmica de um
processo. Um deles € a margem bruta que mede a rentabilidade do negdcio, ou
seja, qual a porcentagem de lucro que o empreendedor ganha com cada venda. A
mesma deve apontar um valor positivo para que o projeto tenha a chance de
agregar valor ao empreendedor. Na margem bruta ja estdo descontados 0s impostos

referentes ao lucro e somada a depreciacao do capital (INTELLIGEN INC., 2016).

7

Outro indicador é o Valor Presente Liquido (NPV), que é composto pelo
somatorio dos valores presentes dos fluxos estimados de uma aplicacéo, calculados
a partir de uma taxa dada e de seu periodo de duracdo. Se o mesmo for um valor
positivo indica que o investimento agrega valor a um investidor e se for um valor
negativo indica que o investimento faz o investidor perder o valor investido no projeto
(INTELLIGEN INC., 2016).

O tempo de retorno mostra a duracdo necessaria para que o investidor
recupere 0 que investiu. O mesmo néo leva em consideracdo a inflacdo e a
desvalorizacdo da moeda ao longo do tempo. Ja o retorno do investimento, ou seja,
o lucro liquido é definido como o lucro bruto e o valor da depreciacdo menos o custo
do produto e dos impostos, dividido pelo investimento total da planta. Na Tabela 4.7

sao indicados os precos das matérias-primas, produto e subproduto.
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Tabela 4.7 Precos das matérias-primas, produto e subproduto.

Acido
Bagaco de cana- Enzima NaOH H2SO4 HCI A Bio-
de-acucar (99%) (98%) (8%) CO: ez succinico
Preco em € (EUR)
Taxa de caAmbio
(1EUR= 3,40 BRL) € 23,87/ton € 0,34/L €0,37/kg € 0,23/kg € 1,05/kg €1,97/kg € 0,36/kg € 2,3/kg
(1 USD =0,92 EUR)
Preco em US$ (USD) US$
Taxa de cambio USS$ 25,95/ton US$ 0,37/L US$ 0,4/kg | US$ 0,25/kg | US$ 1,15/kg 2 14/k US$ 0,39/kg USS$ 2,5/kg
(1USD= 3,27BRL) 4K
Preco em R$ (BRL) R$ 85,00/ton R$ 1,20/L R$ 1,31/kg R$0,82/kg | R$3,76/kg | R$7,0/kg | R$1,27/kg R$ 8,17/kg
. i i i 1840 g/L at | 1180 g/L at i 1560 g/L at
Densidade 25°C (it) | 25°C (i) . 25 °C (iit.)
H2S04
1,09% -
Uss
. NaOH 4% -
Dados alimentados no 0,0027/kg* US$
simulador US$ 25,95/ton US$0,37/L | US$ 0,*016/kg US$ 1,15/kg 2,14/kg US$ 0,39/kg USS$ 2,5/kg
H2S04 98%
US$ 0,25/kg
White
Referéncia/ MF RURAL BATISTA, Alibaba.com | Alibaba.com | Alibaba.com Martm_s Alibaba.com TAN et al,
Fornecedor 2013. Praxair, 2017
Inc )
OBS (*) Célculo do simulador baseado nos precos dos ingredientes.

Fonte: Autoria prépria.
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No capitulo 5 serdo analisados os resultados obtidos mediante a aplicacdo da
metodologia descrita. Uma analise preliminar do custo dos processos sera possivel

através dos relatorios gerados pelo simulador.
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

O presente capitulo apresenta todos os dados simulados no SuperPro
Designer® como dados de correntes, principais indicadores financeiros e as analises
dos resultados. De acordo com o0s processos sugeridos, as simulacdes foram
realizadas em modo batelada. Desse modo, em todos os equipamentos foram
necessarios os inputs das operacdes que descrevem cada acdo realizada pelo

equipamento.

Nas propostas das plantas indicadas, foram consideradas a viabilidade
técnica dos processos. Até o momento, ndo foram encontradas na literatura plantas
de processos de producdo do acido bio-succinico, em operacao, utilizando como
fonte de carbono glicose proveniente de material de composicdo lignocelulésica de
cana-de-agucar. Com isso, 0s processos foram desenvolvidos por meio dos

conjuntos de artigos abordados durante o desenvolvimento do trabalho.

Para a realizacdo da fermentacdo foi necessario colocar a bactéria como
sendo um dos produtos da estequiometria de reacdo, caso contrario a reagao nao se
realizava. Assim, levando em consideracdo a estequiometria da reacdo a massa
molar da bactéria foi calculada por diferenca, correspondendo uma massa nao nula
com o valor de 0,58 g/mol. Além disso, a quantidade de bactérias para que
houvesse o processo fermentativo também afetou o prosseguimento da simulacgéo.
Desse modo, o input de bactérias para que ocorresse a fermentacdo foi de

aproximadamente cinco toneladas para todos 0s processos.

Outro desafio durante a elaboragcdo das plantas, foi estimar os precos das
bactérias. Nao foi possivel adicionar um moédulo de crescimento microbiano, pois o
mesmo nao estava correspondendo a demanda de bactéria necesséaria para a
simulacdo da fermentac&do. Dessa forma, para facilitar a simulag&o foi utilizado um

tanque de mistura considerando o micro-organismo ja adaptado para o processo
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fermentativo e o seu preco sendo correspondendo a 10% do custo operacional de

cada planta.

Na Tabela 5.1 estdo indicados os valores do custo operacional, considerando

0 preco da bactéria zero dolares e o0 seu valor estimado utilizado nas simulagdes.

Tabela 5.1 Custo estimado da bactéria.

Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4

Custo operacional
U$/ano

Producéo anual de
bactéria kg/ano

252.105.000 187.357.000 | 248.439.000 | 240.960.000

680.389 485.344 639.565 647.730

10% do custo

operacional U$/ ano 25.210.500 18.735.700 24.843.900 24.096.000

Custo estimado da

bactéria por U$tkg 37,05 38,60 38,84 37,20

Fonte: Autoria proépria.

N&o foram encontrados na literatura dados suficientes exigidos pelo simulador
para que fosse considerada a cinética enzimética nos processos de hidrélise SSF e
SHF, referente ao material de composicéo lignocelulésica estudado. Desse modo, a
massa molar da enzima foi considerada igual da agua de 18 g/mol e sua reacao

estequiométrica.

No presente trabalho, buscou-se avaliar como seriam o0s resultados
fermentativos realizados em biorreatores de bancada em escala de producédo e no
altimo momento uma analise econdmica preliminar, a fim de verificar se os
processos sugeridos sdo viaveis economicamente ou ndo. Apesar de ter sido
realizada a comparacao entre plantas com e sem fator de economicidade para os
fermentadores, ndo se buscou como prioridade a avaliacdo econdmica, sendo

apresentada como uma complementacgéo da simulacao.
5.1 CALCULOS DOS BIORREATORES

Para os calculos dos numeros de fermentadores referente aos processos sem

o fator de economicidade, nos processos 1 e 3, foi utilizada a expressao:
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D=2+, (Equagao 5.1)

Onde, D é o numero de dornas, ti 0 tempo de fermentacéo e ts o tempo de

transferéncia.

Com isso, considerando os dados de Borges (2011), para o processo 1, sem
considerar o fator de economicidade, o tempo de fermentagéo de 38 h (tempo de
hidrolise enzimética 10 h + tempo de fermentacao 28 h) e tempo de transferéncia de

6 h, o nimero de fermentadores foi calculado conforme indicado na equacdo a

seqguir:
D=2+ (g) =2+ (%) = 8 dornas (Equagéo 5.2)
Onde, tr=38 h
ts=6h

Considerando um headspace de 30% e oito fermentadores, o volume nominal
dos fermentadores € de 200 m3 cada. Porém, em um projeto o custo € um fator

extremamente importante para a tomada de deciséo.

Tabela 5.2 Precos dos reatores.

Volume dos reatores (m3) Preco (US $)
15 187.900,00
25 245.100,00
50 353.900,00
100 511.000,00
150 633.500,00
200 737.900,00
300 914.700,00
400 1.065.400,00
500 1.199.200,00

Fonte: http://www.matche.com/equipcost/Reactor.html

Para os calculos considerando o fator de economicidade, referente ao

processo 2 e 4, é necessario realizar um grafico log de P versus log de V:

142



Capitulo 5 RESULTADOS E DISCUSSOES

logde P (preco)xlogde V (volume) (Equacéo 5.3)

Na Figura 5.1 estd representado o grafico correspondente ao fator de

economicidade.

Log PxLogV

6,20
6,10 y =0,53x+ 4,6484
6,00
5,90
5,80
5,70
5,60
5,50
5,40
5,30
5,20
0,00 0,50 1,00 1,50 2,00 2,50 3,00

Log V

Log P

Figura 5.1 Log P X Log V.
Fonte: Autoria prépria.

De acordo com a Figura 5.1 segue a equacéao do gréafico Log P x Log V:

v =053x+ 46484 (Equacéo 5.4)
Onde, a=0,53
log k= 4,6484

Célculo do numero de fermentadores, para o processo 2, considerando o fator
de economicidade, onde De é o numero de dornas, conforme indicado na equacgéo a

seqguir:

- P

De = ':1:ﬂ} - (1—;.,53;. = 4 dornas (Equacéo 5.5)

Onde, a=0,53
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O calculo do novo tempo de transferéncia, conforme indicado na equacéo a

seqguir:
De =2 + (i)
ts
426 =2+ g (Equacéo 5.6)
ts=16,81h

Onde, De = 4,26
tr=38h

Na Tabela 5.3 é constatado uma economia de U$ 1.665.340,93, com a

otimizacao das dimensdes e volumes dos fermentadores.

Tabela 5.3 Comparacao entre projetos com e sem fator econémico.

Parémetros Valores sem economia Valores com economia
Fermentadores 8 4
Volume com headspace30% 200,00 391,67
Preco (P=D*k*V"?) 6.148.435,93 4.483.095,00

Fonte: Autoria prépria

Para o dimensionamento dos fermentadores SHF dos processos 3 e 4, bem
como o seu modo de trabalho, foi considerado os estudos realizado por Chen, Tao e
Zheng (2016).

Para o calulo do nimero de fermentadores do processo 3, sem o fator de
economicidade, foi considerando o tempo de fermentacdo de 29 h e tempo de

transferéncia de 6 h, conforme indicado na equacgéo a seguir:

D=2+ {g) =2+ {%) = 7 dornas (Equacéo 5.7)
Onde, tr=29h
ts=6h
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Considerando um headspace de 30% e sete fermentadores, o volume
nominal dos fermentadores € de 243,90 m3 cada. Porém, em um projeto o custo é
um fator extremamente importante para a tomada de decisdo. Para os calculos do
processo 4, considerando o fator de economicidade, foram utilizados os mesmos
valores obtidos pelo grafico logde P (preco)xlogde V (volume), calculados para o

processo 1 e 2. Assim, os calculos podem ser realizados de acordo com a equacao

da reta:
v = 0,53x + 4,6484, (Equacéo 5.8)
Onde a= 0,53

log k= 4,6484

Célculo do numero de fermentadores, para o processo 4, considerando o fator
de economicidade, onde De é o numero de dornas, conforme indicado na equacéo a

seqguir:

5 el

De=——= = 4 dornas (Equacéo 5.9)

{1-a)  (1-0,53)

Onde, a = 0,53

O calculo do novo tempo de transferéncia, para o processo 4, € calculado

conforme indicado na equacao a seguir:

t
De=2+ (i)

ts
426 =2+ r: (Equagédo 5.10)
ts=12,83 h

Onde, De = 4,26
tr=29h

Na Tabela 5.4 pode ser constatado uma economia de U$ 1.115.034,72, com a
otimizacao das dimensdes e volumes dos fermentadores.
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Tabela 5.4 Comparacao entre projetos com e sem fator econémico, valores Chen, Tao e Zheng

(2016).
Parametros Valores sem economia Valores com economia
Fermentadores 7 4
Volume com headspace30% 243,90 391,67
Preco (P=D*k*V"?) 5.598.129,72 4.483.095,00

Fonte: Autoria propria.

Na Tabela 5.5 sédo indicados o tempo de fermentacdo (t), o tempo de

transferéncia (ts), 0 numero de fermentadores, a vaz&o dos reatores e o0 volume dos

reatores, considerando o headspace de 30%, sem o fator econébmico e com o fator

econdmico para todos os processos estudados.

Tabela 5.5 Comparacéo dos parametros de fermentadores.

Parametros Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4
Proieto Sem fator Com fator Sem fator Com fator
J econdémico econbmico econdmico econdmico
Tipo de processo SSF SSF SHF SHF
ts (h) 38 38 29 29
ts (h) 6,00 16,81 6,00 12,83
Namero de 8 4 7 4
fermentadores
Vazéo (m3/h) 23,33 16,31 28,46 21,37
Volume do reator
considerando 30% 200,00 391,67 243,90 391,67
de headspace (m?3)
Preco do
fermentador U$ 737.900,00 1.054.100,00 819.900,00 1.054.100,00
(simulador Matches)
Chen, Tao e Chen, Tao e
Referéncias Borges (2011) Borges (2011) Zheng (2016). Zheng (2016).

Fonte: Autoria proépria.

De acordo com o video Institucional apresentado pela empresa BioAmber

Inc., esta opera a maior fabrica de acido bio-succinico do mundo em Sarnia, no

Canada. A sua planta trabalha com fermentadores de 350 m3 de volume nominal.

Isso indica que os volumes dos fermentadores dos processos propostos sao

consideravelmente viaveis (BIOAMBER, 2017).
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Desse modo, nas simulacBes realizadas na secdo de fermentacédo, foram
utilizados a quantidade de oito fermentadores no processo 1 com volume nominal de
200,00 m3, quatro fermentadores no processo 2 com volume nominal de 391,67 m3,
sete fermentadores no processo 3 com volume nominal de 243,90 ms3, quatro
fermentadores no processo 4 com volume nominal de 391,67 ms3. Todos os
fermentadores foram conduzidos na opc¢ao Design Mode do simulador, uma relagcéo
altura/diametro de dois, um ciclo por batelada, considerando a cinética de
crescimento do micro-organismo e as estratégias SSF para os processos 1 e 2, e

SHF para os processos 3 e 4.

De acordo com os calculos realizados entre 0s quatro processos,
teoricamente pode ser concluido que os projetos que utilizam os fatores de
economicidade sdo mais vantajosos. O processo 2 indica ser o mais apropriado,

pois apresentou uma economia maior que o processo 4.

Toda nomenclatura relacionada a codificacdo dos equipamentos e correntes
dos processos podem ser visualizadas nos fluxogramas dos processos no Apéndice
A. Na Tabela 5.6 estdo organizados os volumes dos reatores e a concentracao de

células nos processos estudados.
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Tabela 5.6 Volumes dos reatores e a concentracédo de células nos processos estudados.

‘ Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4
Pré-tratamento acido
Volume max. do reator (m3) 350,00 350,00 350,00 350,00
Volume de trabalho (m3) 333,82 333,82 333,82 333,82
Percentual perr(r(:/:)?swel do reator 90 90 90 90
Pré-tratamento alcalino
Volume max. do reator (m3) 350,00 350,00 350,00 350,00
Volume de trabalho (m3) 263,84 263,84 263,84 263,84
Percentual permissivel do reator 90 90 9 90
(%)
Hidrélise enzimatica
Volume max. do reator (m?3) 350,00 350,00
Volume de trabalho (m3) NZo se aplica | N&o se aplica 286,04 286,04
Percentual per?;/:;,swel do reator 9 9
Fermentacéo
Volume max. do reator (m3) 200,00 391,67 243,90 391,67
Volume de trabalho (m3) 137,99 275,99 157,85 275,99
Percentual perr(g/sswel do reator 70 70 20 70
Células no fermentador (g/L) 5,93 5,93 6,00 6,12
Precipitacéo da Lignina
Volume max. do reator (m3) 350,00 350,00 350,00 350,00
Volume de trabalho (m3) 288,07 288,07 288,07 288,07
Percentual perg/s;sivel do reator 20 20 90 20

Fonte: Autoria proépria.

5.2 ANALISE DOS PROCESSOS

Todos os processos foram conduzidos em modo batelada, com entrada de
1.000 toneladas de bagaco seco para o processamento por ciclo de processo,

utilizando a cinética referente ao micro-organismo A. succinogenes.

Os processos se diferenciam basicamente na secao de hidrélise enzimatica e
de fermentacdo. Os processos 1 e 2 sdo conduzidos na estratégia SSF, possuindo
as secoes 1 (Pré-tratamento acido), 2 (Pré-tratamento alcalino), 3 (Processo SSF), 4
(Precipitacdo da lignina) e 5 (Tratamento final). Ja os processos 3 e 4 sao
conduzidos na estratégia SHF, apresentando as secdes 1 (Pré-tratamento acido), 2
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(Pré-tratamento alcalino), 3 (Hidrélise Enzimatica), 4 (Fermentacédo), 5 (Precipitacao

da lignina) e 6 (Tratamento final).

Cada processo apresentou um numero de bateladas por ano. Cabe salientar
gque o mesmo ¢ influenciado pelo planejamento dos horéarios e pelo tamanho das
plantas. De acordo com os resultados o processo 1 apresentou 150 bateladas/ano,
sendo o maior numero de bateladas entre os 4 processos e com producdo de
2.045.921,34 kg/ano de acido bio-succinico.

bateladas/ano, sendo o menor nimero entre 0s 4 processos e com producédo de

O processo 2 obteve 107

1.459.423,89 kg/ano de produto principal. Outro fator que influencia diretamente € o

tempo de enchimento e o tempo de transferéncia dos reatores.

Os processos 3 e 4 apesar de apresentarem quantidades de reatores
diferentes devido ao fator de economicidade, apresentaram numeros de bateladas
proximos 141 e 140 bateladas/ano, respectivamente. O processo 3 conseguiu
produzir 4.905.316,83 kg/ano, enquanto o processo 4 produziu 4.873.271,98 kg/ano
de &cido bio-succinico. Lembrando que a eficiéncia de hidrdlise nos processos 3 e 4

€ maior que nos processos 1 e 2.

Pode ser concluido que a contribuicdo para o aumento na producdo do
acido bio-succinico esta diretamente ligado ao niumero de bateladas e a eficiéncia no
processo de hidrélise enzimatica, pois a cinética do micro-organismo foi idéntica
para todos os processos. Na Tabela 5.7 pode-se verificar os parametros globais dos
processos.

Tabela 5.7 Parametros globais dos processos.

Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4
Tempo de operacédo (h/ano) 7901,20 7904,16 7877,20 7909,26
Tempo do lote da receita (h) 451,20 312,44 317,20 311,52
Tempo do ciclo dareceita (h) 50,00 71,62 54,00 54,66
Nimero de bateladas por ano 150,00 107,00 141,00 140,00
Produgdo de acido bio- 2045921,34 | 145042389 | 4905316,83 | 4873271,98
succinico (kg/ano)

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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5.2.1 Lista de equipamentos

As listas dos equipamentos sdo apresentadas no Apéndice C. Pode ser
observado as quantidades dos equipamentos, a sua capacidade real e o seu custo,

referente aos quatro processos estudados.
5.2.2 Balangos de massa e correntes

Todas as correntes de entradas e saidas dos processos sao apresentadas no
Apéndice D. As correntes sdo provenientes das simulacdes, onde também sédo
demonstrados todos os dados referente ao volume, a temperatura e a presséo nas
linhas de producédo. Os dados das correntes das simula¢gdes foram utilizados para

discutir os resultados.
5.3 ANALISE ECONOMICA PRELIMINAR DOS PROCESSOS

As analises econdmicas preliminares dos processos foram realizadas com
base nas informacdes geradas pelo simulador. Todos os valores dos pregcos dos
fermentadores estdo de acordo com os dados gerados pelo Simulador Matches®,
referente ao ano base de 2014. O mesmo foi utilizado nos célculos de

economicidade dos reatores.

Todos os outros precos dos equipamentos foram calculados pelo simulador
SuperPro Designer®, empregando valores monetéarios referente ao ano de 2016.
N&o foi possivel calcular o preco de alguns equipamentos, o que se deve a falta de
valores de fluxo de caixa que possibilitem o seu calculo. Os custos dos materiais
foram coletados por meio de paginas eletrbnicas de venda na internet, ja

apresentados anteriormente.

No Investimento Total de Capital estdo incluidos o capital fixo direto e o
indireto. O capital direto esta relacionado ao custo dos equipamentos, instalagéo,
tubulacdo, edificios, instalacdes elétricas, entre outros. O capital fixo indireto esta
relacionado ao custo com construcdo, engenharia, contingente, entre outros
(INTELLIGEN INC., 2016).
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No custo operacional esta incluido o valor das matérias-primas, da méao-de-
obra, das utilidades, dos laboratoérios, entre outros. Para a realizacdo dos calculos,
no presente trabalho, a receita deve ser proveniente principalmente da venda do
acido bio-succinico, onde o custo anual de operacdo é convertido no custo unitério
de producédo (INTELLIGEN INC., 2016).

Em todo processo produtivo, € interessante para o gestor agregar valor aos
residuos, gerando receita para as empresas. No caso dos residuos produzidos a
partir do setor sucroalcooleiro, o bagaco de cana-de-agUcar possui varias
aplicacdes, uma delas é a sua queima para a geracao de energia elétrica ou térmica
(BASTOS, 2007).

De acordo com o cenario brasileiro as usinas de etanol produzem a sua
prépria energia. Com isso, na analise econbmica preliminar foram realizadas
comparacdes entre 0s cenarios sem e com a cogeracao de energia. No cenario com
cogeracao de energia foi assumido o custo do bagaco zero, admitindo que a planta o
recebe de um processo anterior. Posteriormente, houve a necessidade de realizar
um terceiro cenario considerando a cogeracdo de energia e o0 custo do gas
carbonico igual a zero, admitindo uma planta integrada com um processo de

producéo de etanol de primeira geracao.

N&o foi considerado o custo referente ao uso da dgua. Esse é um recurso que
apesar de ser substancial nos processos de producédo, o preco da outorga da agua
varia muito decorrente da regido de instalacéo, finalidade do uso, sua destinacéo

final, quantidade a ser utilizada, entre outros.
5.3.1 Processos 1e 2

Todas as etapas dos processos 1 e 2 sdo idénticas, com exce¢do do numero
de fermentadores sem e com fator econémico, respectivamente. O preco do bagaco
de U$ 25,95/tonelada foi considerado nas simulagdes sem cogeracao de energia. O
custo do transporte nao foi considerado por se tratar de um conceito de biorrefinaria.
Contudo, cabe salientar que o bagaco pode ser conduzido por meio de esteiras
transportadoras de solidos, gerando um custo adicional. Na Tabela 5.8 estédo

organizados os principais indicadores econémicos.
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Tabela 5.8 Principais indicadores econémicos processos 1 e 2.

) Sem cogeracgéo Com cogeracéao
Projeto da Planta
Processo 1 Processo 2 Processo 1 Processo 2
Investimento Total de Capital (U$) | 292.191.000 272.589.000 281.715.000 | 265.119.000
Custo operacional (U$/ano) 277.313.000 206.091.000 162.347.000 | 124.082.000
Custo de produgéo unitario
o ) e 135,54 141,21 79,35 85,02
(U$/ Kg acido bio-succinico)
Taxa de producéo acido bio-
e 2.045.921 1.459.424 2.045.921 1.459.424
succinico (Kg/ano)
Receita total (U$/ano) 13.457.000 9.599.000 13.457.000 9.599.000
Margem bruta (%) -1.960,73 -2.046,93 -1.106,41 -1.192,61
Retorno do Investimento (%) -81,89 -63,51 -44,13 -34,37
Tempo de Retorno (anos) N/A* N/A* N/A* N/A*
NPV - Valor Presente Liquido
(2 7%) -1.977.101.000 | -1.485.377.000 | -1.157.704.000 | -900.878.000
a /%

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
*N/A significa ndo disponivel.

De acordo com os resultados referente as simulagbes sem a cogeragédo de
energia, no Investimento Total de Capital pode ser observado que o custo do
processo 1 foi de 6,71% a mais que o0 processo 2. Apesar do custo operacional do
processo 1 ser maior que o do processo 2, 0 mesmo apresentou custo de producgéo
unitario de 135,54 U$/ kg de &cido bio-succinico menor que 141,21 U$/ kg no
processo 2. Esse custo de producéo se deve ao fato do processo 1 produzir 28,66%

a mais de produto que o processo 2.

Considerando a cogeracdo de energia o Investimento Total de Capital do
processo 1 foi de 5,89% a mais que o processo 2. O processo 1 apresentou 0 custo
de producdo unitario de 79,35 U$/ kg, enquanto o processo 2 obteve o valor de
85,02 U$/ kg. Com a cogeracao o custo de producdo unitario do processo 1 diminuiu
cerca de 41,46%, enquanto no processo 2 em aproximadamente 39,79%, validando

a importancia da cogerac¢ao no processo produtivo.

As simulagcbes com cogeracdo de energia apresentaram o0s melhores
indicadores. Apesar desses resultados, os valores de margem bruta, do retorno do

investimento e do Valor Presente Liquido, ndo foram atrativos e ndo apresentam
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rentabilidade ao investidor, consequentemente impedindo a viabilidade econdémica
dos projetos. O tempo de retorno dos investimentos néo foi possivel de ser calculado

pelo simulador.

Na Figura 5.2, estdo representados 0s custos por item sem e com cogeracao

de energia dos processos 1 e 2.

2000000
1800000
1600000
1400000
1200000

1000000
800000

600000
400000
- — e— A —

0

Matéria-prima Instalacoes Mao-de-obra Consumiveis Laboratorio Utilidades TOTAL

mpP-1 596725 325055 161428 839 24214 740493 1848755
P-1/Co 570775 325055 161428 839 24214 0 1082312
mp-2 603756 433084 128627 839 19294 740488 1926087
mP-2/Co 577806 433084 128627 839 19294 0 1159649

mp-1 P-1/Co mP-2 mP-2/Co

Figura 5.2 Processos 1 e 2 - Custo por item sem e com cogeracgdo de energia($/Batelada). *P-
1processo 1, P-1/Co processo 1 com cogeracgdo, P-2 processo 2 e P-2/Co processo 2 com
cogeracao.

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Na Figura 5.2 pode-se verificar que, comparando 0s custos por item sem
cogeracdo de energia, independente do processo, o custo das utilidades se
configura com o maior valor entre todos os itens. Posterior a matéria-prima, seguem
as instalacdes e a mao-de-obra. Outra observacéo destacada € o ligeiro aumento do
custo das instalacdes por batelada no processo 2 (433.084 $/Batelada) em relagéo

ao processo 1 (325.055 $/Batelada).

O interessante € que o custo das instalagbes no processo 2 aumentou, em
vez de diminuir, 0 mesmo esta baseado numa estimativa com base nas taxas de uso
/ disponibilidade de equipamentos. Isso deve-se ao fato do processo 2 ter um tempo
de ciclo de receita (tempo de ocupacéo do fermentador) de 71,62 h, bem maior que

0 processo 1 com 54 h, processo 3 com 54 h e processo 4 com 54,66 h. Como
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resultado das simulacbes considerando a cogeracdo, pode-se concluir que a
producdo de energia pela prépria biorrefinaria tem um impacto crucial para a analise

econdmica do investimento.

No cenario com cogeracdo de energia de todas as atividades estudadas, a
matéria-prima apresentou o maior custo independente do processo. Essa atividade
corresponde ao custo total dos insumos necessarios para a producao do acido bio-
succinico. Na Figura 5.3 estdo representados 0s custos por secdo sem e com

cogeracao.

2000000
1800000
1600000
1400000
1200000
1000000

800000

600000
400000
= ! E 15
0 =

Secao 1 Secdo 2 Secdo 3 Secao 4 Secdo 5 TOTAL

mp-1 265984 717117 640750 145635 79269 1848755

P-1/Co 51141 205760 623848 126551 75013 1082312

EP-2 276044 752218 607587 188334 101903 1926087

mP-2/Co 61200 240861 590706 169251 97631 1159649
mP-1 P-1/Co mP-2 mP-2/Co

Figura 5.3 Processo 1 e 2 - Custo por se¢cdo sem e com cogeragao de energia ($/Batelada). *P-1
processo 1, P-1/Co processo 1 com cogeracao, P-2 processo 2 e P-2/Co processo 2 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Comparando o custo nas secodes, independente da simulagdo sem ou com
cogeracgdo, 0 processo 2 apresentou maior custo em relagdo ao processo 1, com
excecao na secdo 3 de fermentacgdo. Isso indica que o fator de economia influenciou
diretamente no custo da secdo. Por meio do grafico dos custos por item versus
secdo, sem e com cogeracao de energia, pode-se identificar o item que apresenta o

maior custo em cada secao, conforme indicado na Figura 5.4 para o processo 1.
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Figura 5.4 Processo 1 - Custo por item x secdo sem e com cogeracgdo de energia (1000 $/Ano).
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

A cogeracdo de energia impactou positivamente nos custos das utilidades
(energia elétrica, térmica, refrigeracdo, entre outros), reduzindo o seu valor. No
processo 1 destaca-se o aumento do custo da matéria-prima na secao 3, seguido do
custo das instalacdes na secao 4 e da mao-de-obra na secdo 3. Na Figura 5.5 esta
representado os custos por item versus secdo sem e com cogeracgéao, referente ao

processo 2.
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Figura 5.5 Processo 2 - Custo por item x secdo sem e com cogeracgdo de energia (1000 $/Ano).
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Os resultados se repetem para o processo 2. A cogeracdo de energia
impactou positivamente nos custos das utilidades, reduzindo o seu valor. No
processo 2, destaca-se 0 aumento do custo da matéria-prima na secdo 3, seguido

do custo das instalacdes na se¢ado 4 e da méo-de-obra na secao 3.

A matéria-prima apresentou 0 primeiro maior custo entre os itens,
independente dos processos 1 ou 2. Para o calculo do custo das instalacbes o
simulador considera taxa de uso / disponibilidade do equipamento. As instalacdes
apresentaram o segundo maior custo entre todos os itens, sendo esse maior custo

na secao 4 (precipitagédo da lignina).

Na Figura 5.6 estdo representadas as principais matérias-primas que

contribuiram para o acréscimo do custo, referente a matéria-prima.
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Bagaco H-S0. Enzima NaOH (0]3 Bactéria  H-SO- Cl
(1,09%) (4%) (98%)
EP-1/Co 0 1148842 192487 17293274 40364230 25208395 346885 1062163
EP-2/Co 0 819507 137307 12335869 28793151 18734271 247445 757676

mP-1/Co mP-2/Co

Figura 5.6 Custo das principais matérias-primas com cogeracéo de energia ($/Ano). *P- 1/Co
processo 1 com cogeragao e P- 2/Co processo 2 com cogeragao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Na Figura 5.6 o gas carbbnico contribuiu consideravelmente para o aumento
do custo, principalmente na se¢édo 3 dos processos, seguido do custo da bactéria. O
NaOH (4%) com o terceiro custo entre as matérias-primas, é utilizado nas sec¢des 2
de pré-tratamento alcalino e na secdo 5 como regenerador anidnico da coluna

cromatografica de troca idnica.

Com isso, apls toda a analise econdmica preliminar apresentada, pode-se
concluir que o custo principal dos processos é a matéria-prima, especificamente o
COz2 e a bactéria, utilizados na sec¢éo de fermentacdo estratégia SSF, configurando-

se um dos gargalos do processo.

Diante desse contexto, considerando que o0s layouts propostos estao
integrados a uma planta de etanol, o CO2 apresentard um custo baixo devido ao seu
reaproveitamento. Desse modo, um novo cenario € sugerido considerando a
cogeracao de energia e o custo do gas carbbnico zero, com o objetivo de verificar os
impactos do seu preco nos custos dos processos, tendo em vista que, se for
considerada uma biorrefinaria integrada a producéo de etanol, a planta dispde do

COg2, oriundo da sua produgdo. Na Tabela 5.9 pode-se verificar 0s principais
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indicadores econdmicos das simulacfes com cogeracdo versus cogeracdo/ CO:

custo zero, nos processos 1 e 2.

Tabela 5.9 Principais indicadores econdmicos processos 1 e 2 com cogeracdo de energia e sem
custo de COsa.

i Cogeracéao Cogeracdo (CO;0%)
Projeto da Planta
Processo 1 Processo 2 Processo 1 Processo 2
Investimento Total de Capital (U$) | 281.715.000 265.119.000 278.037.000 262.496.000
Custo operacional (U$/ano) 162.347.000 124.082.000 121.983.000 95.289.000
Custo de producéo unitario (U$/
o ) o 79,35 85,02 59,62 65,29
Kg acido bio-succinico)
Taxa de produc¢éo acido bio-
) 2.045.921 1.459.424 2.045.921 1.459.424
succinico (Kg/ano)
Receita total (U$/ano) 13.457.000 9.599.000 13.457.000 9.599.000
Margem bruta (%) -1.106,41 -1.192,61 -806,46 -892,66
Retorno do Investimento (%) -44,13 -34,37 -30,19 -23,74
Tempo de Retorno (anos) N/A* N/A* N/A* N/A*
NPV - Valor Presente Liquido
(8 7%) -1.157.704.000 | -900.878.000 | -870.017.000 | -695.662.000
a /%

Fonte: Elaborado apartir de dados do SuperPro Designer®.

*N/A significa ndo disponivel.

De acordo com a Tabela 5.9, no processo 1 com cogeracado de energia e
considerando o preco zero para 0 COz, o Investimento Total de Capital e o custo de
producdo unitario apresentaram uma queda de cerca de 1,30% e 24,86%,
respectivamente. No processo 2 0s mesmos indicadores diminuiram
aproximadamente 0,99% e 23,21%, respectivamente. Esses resultados indicam que
adotando no processo o0 reaproveitamento de CO:2 de uma planta integrada de
etanol, os custos reduzem expressivamente, principalmente o custo operacional. Na

Figura 5.7 esta representado a comparacao do custo por item.
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Matéria- Instalacoes Mao-de-obra Consumiveis Laboratério Utilidades TOTAL

prima
mP-1/Co 570775 325055 161428 839 24214 0 1082312
P-1/Co (CO:08) 301680 325055 161428 839 24214 0 813217
mP-2/Co 577806 433084 128627 839 19294 0 1159649
P -2/Co (CO: 03) 308711 433084 128627 839 19294 0 890554

mP - 1/Co P-1/Co(CO:0$) mP-2/Co mP-2/Co(CO:0%)

Figura 5.7 Processos 1 e 2 - Custo por item cogeragéo e cogeracdo/CO: custo zero ($/Batelada). *P-
1/Co processo 1 com cogeracao e P- 2/Co processo 2 com cogeragao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Os resultados apresentados na Figura 5.7 mostram que, retirando o preco do
CO2, o custo da matéria-prima diminui consideravelmente, sendo da ordem de
47,14%, no processo 1, e 46,57%, no processo 2. Os outros itens mantiveram 0s
resultados independente do cenario e processo. Na Figura 5.8 esta representado a
comparacao do custo por secao.
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Secdo 1 Secao 2 Secao 3 Secao 4 Secao 5 TOTAL

mP-1/Co 51141 205760 623848 126551 75013 1082312
P - 1/Co (CO: 03%) 51141 205760 354753 126551 75013 813217
mP-2/Co 61200 240861 590706 169251 97631 1159649
WP -2/Co(CO:08%) 61200 240861 321611 169251 97631 890554

mP-1/Co  P-1/Co(CO.08) mP-2/Co mP-2/Co(CO:08)

Figura 5.8 Processos 1 e 2 - Custo por secao cogeragéo e cogeracdo/CO: custo zero ($/Batelada).
*P- 1/Co processo 1 com cogeracado e P- 2/Co processo 2 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Os resultados da Figura 5.8 indicam que o custo na secdo 3 continuou sendo
maior entre todas as sec¢des, porém apresentou uma queda de 43,13% no processo
1 e de 45,55% no processo 2. Uma diminuicdo do custo consideravel. O preco do
CO: afeta diretamente o custo na secao 3, ndo influenciando no custo dos outros

setores. Na Figura 5.9 esta representado o custo da matéria-prima considerando o
preco zero para o COo.
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EP-2/Co(CO:08) 0 819507 137307 12335869 0 18734271 247445 757676

®P-1/Co(CO:08) mP-2/Co(CO:08)

Figura 5.9 Custo da matéria-prima com cogeracdo e CO: custo zero ($/Ano). *P- 1/Co processo 1
com cogeracao e P- 2/Co processo 2 com cogeragao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

De acordo com a Figura 5.9, com o setup do preco zero para o CO2 nas
simulacdes, independente do processo, a bactéria passou a ser o maior custo,
seguido do NaOH (4%) e do H2SOas4 (1,09%). Deve-se salientar que com a
diminuicdo do custo global da matéria-prima o item instalacbes passou a apresentar
0 maior custo, seguido da matéria-prima e da mao-de-obra. Pode-se enfatizar que o
custo da mao-de-obra, isto €, com pessoal administrativo e técnico também pode ser
diminuido, pois a planta ja possuiria uma estrutura técnico-administrativa,

considerando se tratar de uma modificacao de planta industrial de etanol.
5.3.2 Processos 3e 4

Os processos 3 e 4 contém todas as etapas com as mesmas caracteristicas,
com excegcdo da secdo de fermentacdo, onde o numero de fermentadores
correspondem sem e com fator de economicidade, respectivamente. Os principais
indicadores econdmicos podem ser verificados na Tabela 5.10, no qual foi realizado

as simulacdes sem e com cogeracao de energia.
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Tabela 5.10 Principais indicadores econdmicos processos 3 e 4.

Sem cogeracgéo Com cogeracéao
Projeto da Planta Processo 3 Processo 4 Processo 3 Processo 4
Investimento Total de Capital
US) 342.900.000 330.213.000 333.024.000 320.447.000
Custo operacional (U$/ano) 273.280.000 265.055.000 165.226.000 157.772.000
Custo de produgéo unitario
o . . 55,71 54,39 33,68 32,37
(U$/ Kg acido bio-succinico)
Taxa de producéo acido bio-
) 4.905.317 4.873.272 4.905.317 4.873.272
succinico (Kg/ano)
Receita total (U$/ano) 20.105.000 19.969.000 20.105.000 19.969.000
Margem bruta (%) -1.259,26 -1.227,31 -721,81 -690,07
Retorno do Investimento (%) -65,30 -65,69 -34,79 -34,21
Tempo de Retorno (anos) N/A* N/A* N/A* N/A*
NPV - Valor Presente Liquido
(2 7%) -1.913.902.000 | -1.850.124.000 | -1.143.756.000 | -1.085.492.000
a /%

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
*N/A significa ndo disponivel.

Conforme exposto na Tabela 5.10, o valor do Investimento Total de Capital no
processo 3, sem cogeracdo de energia, é 3,69% maior que no processo 4. Contudo,
o custo de producdo unitario do processo 3 € de 55,71 U$/ kg de é&cido bio-

succinico, ligeiramente acima do processo 4 com 54,39 U$/kg de produto.

O custo do Investimento Total de Capital considerando a cogeracédo de
energia no processo 3 obteve custo maior que o processo 4 em 3,77%. Ja o custo
de producéo unitario 33,68 U$/ kg no processo 3 e 32,37 U$/ kg no processo 4. A
cogeracao de energia impactou consideravelmente nos custos dos processos. No
processo 3 e 4 o custo de producdo unitario diminuiu cerca de 39,54% e 40,48%,
respectivamente. Cabe salientar que os resultados dos principais indicadores

econdmicos dos processos 3 e 4 revelaram uma pequena diferenca.

O simulador néo apresentou o calculo do tempo de retorno dos investimentos.
Comparando os valores da receita total o processo 3 produziu 0,68% a mais que o
processo 4. De acordo com os resultados a diferenca entre os valores dos projetos é

irrelevante.
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Os indicadores econémicos como o Valor Presente Liquido, margem bruta e o
retorno do investimento nao foram positivos, € com isSso, 0S processos nao
apresentam rentabilidade ao investidor para que sejam realizados. Com base nos
resultados e com o objetivo de verificar a contribuicdo dos custos dos itens, na
Figura 5.10 esta representado a comparacao entre 0S pProcessos sem e com

cogeracao de energia.

2000000
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1400000
1200000

1000000

800000
600000
400000 I l
200000 ' .
0 ' - _—  a— A —

Matéria-prima Instalacdes Mao-de-obra Consumiveis Laboratério Utilidades TOTAL

mP-3 614350 411782 148516 838 22277 740391 1938155
P-3/Co 588400 411782 148516 838 22277 0 1171813
mP-4 610301 399200 123961 838 18594 740358 1893252
mP-4/Co 584351 399200 123961 838 18594 0 1126944

mP-3 P-3/Co mP-4 mP-4/Co

Figura 5.10 Processos 3 e 4 - Custo por item sem e com cogeragdo de energia ($/Batelada). *P-3
processo 3, P-3/Co processo 3 com cogeracao, P-4 processo 4 e P-4/Co processo 4 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

No custo dos processos por item sem cogeracdo de energia, as utilidades
revelaram maior valor. Comparando 0s custos sem e com cogeracao de energia, 0
segundo apresentou um impacto consideravel, contribuindo para a diminuicdo dos
custos de Investimento Total de Capital e dos custos operacionais. Na Figura 5.10 a
matéria-prima se apresenta com o maior custo, seguida das instalacoes e da mao-

de-obra.

Comparando o processo 3 e 4 todos os itens obtiveram uma pequena queda
no seu custo no processo 4. Os resultados entre os dois processos foram proximos.

Outra observacao relacionada as Figuras é a queda mais substancial no custo do
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processo 4, referente a méo-de-obra e ao laboratorio. Esse fendbmeno pode ser
explicado pela diminuicdo dos equipamentos na secdo de fermentacdo que
contribuiram para o ocorrido. Na Figura 5.11 esta representado os custos de acordo

com as secdes dos processos.
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1000000
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400000
200000 ' l
- & e

0
Secdo 1 Secdo 2 Secdo 3 Secdo 4 Secdo 5 Secdo 6 TOTAL

mpP-3 266503 722489 77282 636089 152417 83375 1938155

P-3/Co 51659 211131 76596 620033 133333 79061 1171813
mP-4 266717 723128 77758 586669 153224 85755 1893252
mP-4/Co 51873 211771 77073 570656 134141 81431 1126944

mP-3 P-3/Co mP-4 mP-4/Co

Figura 5.11 Processos 3 e 4 - Custo por se¢cdo sem e com cogeracgao de energia ($/Batelada). *P-3
processo 3, P-3/Co processo 3 com cogeracao, P-4 processo 4 e P-4/Co processo 4 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

De acordo com os resultados, independente do processo e da cogeracao de
energia, 0s custos nas sec¢obes 1, 2, 3, 5 e 6 foram um pouco maiores no processo 4
que no processo 3. Porém, curiosamente na secdo 4 de fermentacdo o seu custo foi
menor. Esse resultado é referente a consideracdo do fator de economicidade no
processo. Com a cogeracdo de energia 0 custo da secdo 2 reduziu

expressivamente, provavelmente devido a reducdo do custo das utilidades.

Na Figura 5.12 que relaciona custo por item versus se¢do sem e com
cogeracdo de energia, para o processo 3, as atividades que contribuiram para o
aumento do custo das sec¢Oes sdo utilidades, matéria-prima e instalagcbes. Nas
secbes 1 e 2 as utilidades, nas secbes 3, 5 e 6 as instalacbes e na secédo 4 a

matéria-prima.
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Figura 5.12 Processo 3 - Custo por item x se¢cdo sem e com cogerac¢do de energia (1000 $/Ano).
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

A cogeracao de energia impactou positivamente nos custos dos utilitarios,
reduzindo o seu valor. No processo 3 destaca-se 0 aumento do custo da matéria-
prima na secéo 4, seguido do custo das instalagdes na se¢édo 5 e da mao-de-obra na
secdo 4. Comparando 0s outros itens sem e com cogeracdo de energia, esses
revelaram os mesmos resultados, com excec¢do da matéria-prima que apresentou

um pequeno aumento.

Na Figura 5.13 est4 representado 0s custos por item versus se¢do sem e com

cogeracao, referente ao processo 4.
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Figura 5.13 Processo 4 - Custo por item x se¢cao sem e com cogeracgédo de energia (1000 $/Ano).

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

De acordo com os resultados das simulacbes sem e com cogeracdo de

energia, a cogeragao de energia influenciou consideravelmente na diminuicdo dos

custos. Com a cogeracdo de energia o0 custo mais relevante foi o da matéria-prima

na secao 4, seguido do custo das instalagbes na secdo 5 e da mao-de-obra na

secdo 4. A secao 4 de fermentacdo se configura como o gargalo da producédo, pois

revelou custo maior em dois itens, matéria-prima e mao-de-obra.

Conforme exposto a matéria-prima apresentou 0 maior custo entre os itens,

independente dos processos e considerando a cogeracdo de energia. Com isso, foi

necessario verificar a dimensdo dessa contribuicdo. Na Figura 5.14 estao

representados os principais componentes que contribuiram para o acréscimo do

custo da matéria-prima.
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Bagaco

0
0

NaOH O- Bactéria  H=SOs

(4%) (98%)
16255815 39282401 24840713 326072 998609
16140963 39004848 24095551 323760 992085

mP-3/Co mP-4/Co

Figura 5.14 Custo das principais matérias-primas com cogeracéo de energia ($/Ano). *P- 3/Co
processo 3 com cogeragdo e P- 4/Co processo 4 com cogeragao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Entre todas as matérias-primas apresentadas o COz, a bactéria e o NaOH

(4%), apresentam respectivamente os maiores valores. Com isso, pode-se concluir
que o CO:2 e a bactéria sdo as matérias-primas que promovem 0 aumento do custo
na sec¢do de fermentagdo dos processos 3 e 4. Cabe salientar que houve um gap

muito pequeno entre os custos dos processos 3 e 4.

Como demonstrado para 0s processos anteriores, pode-se considerar o prego

zero para o CO2, admitindo que os layouts estdo integrados a uma plana de etanol,
assim reaproveitando o CO: liberado durante o processo. Na Tabela 5.11
encontram-se os resultados dos indicadores apds as simulacoes.
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Tabela 5.11 Principais indicadores econémicos processos 3 e 4 com cogeracao de energia e sem
custo de COsa.

i Cogeracéao Cogeracdo (CO; 0%)
Projeto da Planta
Processo 3 Processo 4 Processo 3 Processo 4
Investimento Total de Capital (U$) | 333.024.000 320.447.000 329.433.000 | 316.896.000
Custo operacional (U$/ano) 165.226.000 157.772.000 125.943.000 | 118.767.000
Custo de producéo unitario (U$/
o ) o 33,68 32,37 25,67 24,37
Kg acido bio-succinico)
Taxa de producao acido bio-
) 4.905.317 4.873.272 4.905.317 4.873.272
succinico (Kg/ano)
Receita total (U$/ano) 20.105.000 19.969.000 20.105.000 19.969.000
Margem bruta (%) -721,81 -690,07 -526,43 -494,75
Retorno do Investimento (%) -34,79 -34,21 -23,24 -22,29
Tempo de Retorno (anos) N/A N/A N/A N/A
NPV - Valor Presente Liquido (a
7%) -1.143.756.000 | -1.085.492.000 | -863.774.000 | -807.496.000
0

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
*N/A significa ndo disponivel.

De acordo com a Tabela 5.11 no processo 3 com cogeracdo de energia e
considerando o preco zero para 0 COz, o Investimento Total de Capital e o custo de
producdo unitario apresentaram uma queda de cerca de 1,08% e 23,78%,
No
aproximadamente 1,11%

respectivamente. processo 4 0s mesmos indicadores diminuiram

e 24,71%,
representado a comparacao do custo por item.

respectivamente. Na Figura 5.15 esta
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Matéria- Instalacoes Maéo-de-obra Consumiveis Laboratério Utilidades TOTAL

prima
mP-3/Co 588400 411782 148516 838 22277 0 1171813
P -3/Co(CO-:03) 309802 411782 148516 838 22277 0 893215
mP-4/Co 584351 399200 123961 838 18594 0 1126944
P -4/Co(C0O:08) 305745 399200 123961 838 18594 0 848338

mP-3/Co  P-3/Co(CO:08) mP-4/Co mP-4/Co(CO,08)

Figura 5.15 Processos 3 e 4 - Custo por item cogeracado e cogeragdo/COz2 custo zero ($/Batelada).
*P- 3/Co processo 3 com cogeracado e P- 4/Co processo 4 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Os resultados apresentados na Figura 5.15 mostram, que retirando o preco
do CO2 o custo da matéria-prima diminui consideravelmente em 47,35% no
processo 3 e 47,67% no processo 4. Os itens instalacbes, mao-de-obra,
consumiveis, laboratério e utilidades mantiveram os resultados. Na Figura 5.16 esta

representado a comparacao do custo por secéo.
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mP-3/Co 51659 211131 76596 620033 133333 79061 1171813
P -3/Co(CO:08) 51659 211131 76596 341435 133333 79061 893215
mP-4/Co 51873 211771 77073 570656 134141 81431 1126944
HP - 4/Co (CO:09) 51873 211771 77073 292050 134141 81431 848338

BP-3/Co  P-3/Co(CO:08) mMP-4/Co mP-4/Co(CO:08)

Figura 5.16 Processos 3 e 4 - Custo por sec¢ao cogeracgdo e cogeracdo/CO: custo zero ($/Batelada).
*P- 3/Co processo 3 com cogeracédo e P- 4/Co processo 4 com cogeracao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Os resultados da Figura 5.16 indicam que o custo na secdo 4 continuou
sendo maior entre todas as sec¢des, porém apresentou uma queda de 44,93% no
processo 3 e de 48,82% no processo 4. Uma diminuicdo do custo consideravel. O
preco do CO: afeta diretamente o custo na sec¢do 4, indicando que o0 seu
reaproveitamento de uma planta integrada de etanol contribui para a melhoria do
processo. Adicionalmente, o seu pre¢o néo influencia no custo dos outros setores.
Na Figura 5.17 esta representado o custo da matéria-prima considerando o preco
zero para o COs..
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Figura 5.17 Custo da matéria-prima com cogeracao e CO2 custo zero ($/Ano). *P- 3/Co processo 3
com cogeracao e P- 4/Co processo 4 com cogeragao.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

De acordo com a Figura 5.17, com o setup do preco zero para o CO2 nas
simulacdes, independente do processo, a bactéria passou a ser o maior custo,
seguido do NaOH (4%) e do H2SOas (1,09%). Deve-se salientar que com a
diminuicdo do custo global da matéria-prima o item instalagdes passou a apresentar
0 maior custo, seguido da matéria-prima e da méo-de-obra. O custo da méo-de-obra
pode ser minimizado, considerando que os layouts séo integrados com uma planta

de etanol e assim compartilhando colaboradores.
5.3.3 Avaliacéo geral dos processos

Os processos sugeridos possuem estratégias diferentes de fermentacéo.
Contudo, buscou-se realizar uma confrontacdo dos resultados econdmicos, apesar
de n&o serem economicamente viaveis. Na Figura 5.18 encontram-se os indicadores
econdmicos de cada processo sem cogeracdo, cogeracdo e cogeracdo com custo

do COzigual a zero.
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Figura 5.18 Indicadores econdmicos sem cogera¢éo, cogeracao e cogeragdo/CO:2 custo zero.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

O Investimento Total de Capital no cenario sem cogeragdo de energia, em
ordem crescente, apresentou valores U$ 272.589.000 no processo 2, U$
292.191.000 no processo 1, U$ 330.213.000 no processo 4 e U$ 342.900.000 no
processo 3. Os processos 2 e 4 apresentaram menor custo em relagdo ao 1 e 3,
certamente pela consideracdo do fator econdmico para a projecédo dos custos dos

fermentadores.

O custo operacional alcangcou, em ordem crescente, os valores de U$
206.091.000 no processo 2, U$ 265.055.000 no processo 4, U$ 273.280.000 no
processo 3 e U$ 277.313.000 no processo 1. Os processos 2 e 4 evidenciaram
custos menores provavelmente pela diminuigdo de equipamentos e

consequentemente mao-de-obra, laboratorio em relacéo aos processos 1 e 3.

Todos os resultados do Valor Presente Liquido foram negativos. Em ordem
decrescente processo 2 com -1.485.377.000%, o processo 4 com -1.850.124.000%,
0 processo 3 com -1.913.902.000% e o processo 1 com -1.977.101.000%. Entre

todos as plantas o processo 2 se apresentou mais favoravel.
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O Investimento Total de Capital no cenario com cogeracdo de energia, em
ordem crescente, apresentou valores U$ 265.119.000 no processo 2, U$
281.715.000 no processo 1, U$ 320.447.000 no processo 4 e U$ 333.024.000 no
processo 3. Os processos 2 e 4 apresentaram menor custo em relacdo ao 1 e 3,
certamente pela consideracao do fator de economicidade para a projecao dos custos

dos fermentadores.

O custo operacional alcancou, em ordem crescente, os valores de U$
124.082.000 no processo 2, U$ 157.772.000 no processo 4, U$ 162.347.000 no
processo 1 e U$ 165.226.000 no processo 3. Os processos 2 e 4 evidenciaram
custos menores provavelmente pela diminuicdo de equipamentos e

consequentemente mao-de-obra, laboratério em relacao aos processos 1 e 3.

Todos os resultados do Valor Presente Liquido foram negativos. Em ordem
decrescente o processo 2 com -900.878.000%, o processo 4 com -1.085.492.000%,
0 processo 3 com -1.143.756.000% e o processo 1 com -1.157.704.000%. Entre

todos 0s processos 0 processo 2 se apresentou mais favoravel.

O Investimento Total de Capital no cendrio com cogeracdo de energia e
considerando o preco zero para o CO2, em ordem crescente, apresentou valores U$
262.496.000 no processo 2, U$ 278.037.000 no processo 1, U$ 316.896.000 no
processo 4 e U$ 329.433.000 no processo 3. Os processos 2 e 4 apresentaram
menor custo em relagéo ao 1 e 3, certamente pela consideracao do fator econémico

para a projecéo dos custos dos fermentadores.

O custo operacional alcancou, em ordem crescente, os valores de U$
95.289.000 no processo 2, U$ 118.767.000 no processo 4, U$ 121.983.000 no
processo 1 e U$ 125.943.000 no processo 3. Os processos 2 e 4 evidenciaram
custos menores provavelmente pela diminuicdo de equipamentos e

consequentemente mao-de-obra, laboratério em relagéo aos processos 1 e 3.

Todos os resultados do Valor Presente Liquido foram negativos. Em ordem
decrescente 0 processo 2 com -695.662.000%, o processo 4 com -807.496.000%, o
processo 3 com -863.774.000% e o processo 1 com -870.017.000%. Entre todos os
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cenarios apresentados o processo 2 obteve resultados economicamente mais

favoraveis que 0s outros processos.

Considerando o numero de bateladas por ano, na Figura 5.19 estéo
relacionados os valores de producédo de acido bio-succinico em cada processo. O
processo 1, 2, 3 e 4 produziram 13.639, 13.639, 34.789, 34.809 kg/ batelada,
respectivamente. Processos com estratégias de fermentacdo iguais produziram

valores préximos de produto.

35000
30000
25000
20000
15000
10000

5000

Processo 1 Processo 2 Processo 3 Processo 4

Figura 5.19 Produc¢édo de acido bio-succinico (kg/ batelada).
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Na Figura 5.20 encontram-se as taxas de producdo do &cido bio-sucinico
anuais nos processos. Em ordem decrescente de quantidade o processo 3, 4, 1 e 2,
produziram 4.905.317, 4.873.272, 2.045.921 e 1.459.424 kg/ano, respectivamente.
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Figura 5.20 Taxas de produgéo de &cido bio-succinico (kg/ano).
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Apbs toda a confrontacdo dos resultados pode-se concluir que estratégias de
producdo de fermentacdo iguais produziram quantidades préoximas de produto. A
estratégia SHF produziu mais acido bio-succinico que a estratégia SSF,

provavelmente pela diferenca na eficiéncia de hidrélise enziméatica.

No processo 2, apesar de produzir quantidades de produto préximas do
processo 1, sua produtividade anual € muito inferior, devido ao tempo total de
funcionamento dos fermentadores, que influencia diretamente no numero de
bateladas anuais. Apesar de apresentar menor produtividade de acido bio-succinico
o Custo de Investimento Total Capital, o custo operacional e o NPV foram mais

favoraveis em comparacdo com 0s outros processos.

Comparando os resultados de produgdo com as capacidades de producédo
apresentadas no capitulo 2, no Quadro 2.2 de capacidade de producéo de acido bio-
succinico, os processos se equivalem a planta da Bio-Amber-ARD, situada em
Pomacle, Fran¢a, com capacidade de 3.000 t/ano, com data de inicio de operacdo

em 2012. Em relagdo as outras empresas estdo muito aquém de suas capacidades.
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Cabe salientar que a Bio-Amber Mitsui JV tem uma projecdo de planta com
capacidade de 65.000 T/ano nos Estados Unidos ou no Brasil, sem previsdo de

data.

Com isso, a tomada de decisdes relacionadas ao desenvolvimento ou néo de
um empreendimento devem levar em consideracdo os interesses da corporacédo e
se vale & pena ou ndo o risco. O presente trabalho utilizou valores de bancadas que
podem ser aprimorados com o aumento da eficiéncia nas hidrolises, condicdes dos
processos fermentativos e a utilizacdo de micro-organismos geneticamente
modificados. Todas as etapas dos processos de producdo apresentados podem ser
revistas e melhoradas com a evolucdo da tecnologia e, de investimentos em

pesquisas no setor.

5.4 ESTIMATIVA DO POTENCIAL DE PRODUCAO DO ACIDO BIO-SUCCINICO A
PARTIR DO BAGAGCO-DE-CANA DE ACUCAR

De acordo com o capitulo 2 a producdo de cana-de-acucar dos principais
produtores em 2012, estava em torno de 1.842,27 milhdes de toneladas por ano.
Segundo os relatérios da Companhia Nacional de Abastecimento (Conab), o Brasil
produziu cerca de 650,75 milhGes de toneladas de cana-de-acUcar na safra
2016/2017.

A partir desses dados, pode-se estimar o potencial de producdo do &cido bio-
succinico a partir do bagaco de cana-de-acucar, considerando que toda cana
produzida fosse utilizada para tal fim. A producdo de bagaco depende diretamente
da safra e da época de colheita da cana-de-acgucar. De acordo com Ogata (2013),
uma tonelada de cana-de-acucar gera 280 kg de bagaco de cana-de-acucar, assim
correspondendo a 28%. Tendo como referéncia os dados de Borges (2011), a
producéo de 4cido bio-succinico é de 4,48% do bagaco. Esse dado foi utilizado para

a producéo tedrica de acido bio-succinico.

Para a producéo simulada a producdo de acido em relagdo ao bagaco é de
1,36% nos processos 1 e 2 e de 3,48% nos processos 3 e 4. Bases de calculo para

valores expressos em toneladas:
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(1) Producéo de bagaco:

Mundo = Produgdo mundial de cana-de-agucar x 28%.
Brasil = Producao brasileira de cana-de-agucar x 28%.

(2) Producéo de acido bio-succinico tedrico:

Mundo = Producédo mundial de bagaco x 4,48%.

Brasil = Producao brasileira de bagaco x 4,48%.

(3) Producao de acido bio-succinico simulado processo 1 e 2:

Mundo = Producdo mundial de bagaco x 1,36%.
Brasil = Producao brasileira de bagaco x 1,36%.

(4) Producao de acido bio-succinico simulado processo 2 e 3:

Mundo = Producédo mundial de bagaco x 3,48%.

Brasil = Producao brasileira de bagaco x 3,48%.

Na Figura 5.21 € indicado a comparacdo entre a producdo de &cido bio-

succinico no mundo, Brasil, tedrica e simulada.
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Figura 5.21 Potencial de produ¢éo Mundo versus Brasil (milhdes de toneladas/ano). * AS &cido bio-
succinico; P 1/ 2 processos 1 e 2; P 3/ 4 processos 3 e 4.
Fonte: Elaborado a partir de dados de FAO (2012); Conab (2016/2017); Borges (2011) e SuperPro
Designer®.

De acordo com a Figura 5.21 a producdo de AS do Brasil € de 35,32% da
producdo mundial, independente do tedérico ou simulado para os processos 1, 2, 3 e
4. J4 a producdo de AS simulado os valores gerados pelos processos 3 e 4 estdo
mais proximos da producdo de AS tedrico, indicando que esses layouts, caso seja
considerado a producéo do acido, seriam os mais adequados. No entanto, deve-se
evidenciar que de acordo com a analise econdmica preliminar o processo 2 se
destacou. Diante de toda analise apresentada, cabe aos interessados pelo
empreendimento a tomada de decisdes de acordo com 0s interesses da empresa.

Nesse caso, requer estudos mais completos de viabilidade econémica.
5.5 INDICES AMBIENTAIS

O SuperPro Designer® por meio dos seus relatorios apresenta informacdes
gue descrevem os efeitos dos fluxos de saida do processo no ambiente. Além disso,

contém uma contabilidade detalhada de todos os produtos quimicos que sao
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regulados pela United States Environmental ProtectionAgency (EPA) ou marcados

como perigosos pelo usuario.

Os indices de poluicdo estdo classificados em relacdo ao produto e a
matéria-prima. O primeiro indice apresentado aplica-se a processos que tenham um
fluxo de receita principal (por exemplo, instalacdes de fabricacdo com um fluxo de
produto principal). Relata a propor¢cdo da quantidade total de residuos (sdlidos,
aguosos, organicos e emissdes) produzidos por kg de fluxo de receita principal
processado. Os proximos cinco indices aplicam-se as fabricas de transformacéo que
empregam matérias-primas. Relata a proporcéo de residuos totais, residuos soélidos,
residuos aquosos, residuos organicos e emissdes produzidas por kg de matéria-
prima utilizada (INTELLIGEN INC., 2016).

Para a simulacdo as correntes de saidas foram classificadas de acordo com
suas caracteristicas. A saida do hidrolisado hemicelulésico no filtro prensa (secao de
pré-tratamento acido), da bactéria na centrifuga (sec¢do de tratamento final) e do
sobrenadante no filtro prensa (se¢éo de precipitacdo da lignina), foram classificados
como desperdicio organico; as saidas de vapor d'agua e dos filtros dos
fermentadores como emissao e as saidas de agua como desperdicio de agua. Ja o
acido bio-succinico cristalizado e a lignina como produtos, sendo o &cido bio-

succinico o produto principal e base de todos os calculos.

Na Figura 5.22 pode-se verificar os indices de residuos para o fluxo de acido

bio-succinico.
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Figura 5.22 indices de residuos para o fluxo de acido bio-succinico.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Na Figura 5.22 os processos 1 e 2 apresentaram maiores indices de
desperdicios que os processos 3 e 4. Os processos geraram mais desperdicios
organicos/ produto em relagéo ao desperdicio de dgua e as emissodes. Isso se deve
a ndo utilizagdo da fragdo hemicelulésica durante o estudo, contribuindo para o
aumento do indice. Na Figura 5.23 séo indicados os indices de residuos em relagéo

as matérias-primas.
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Figura 5.23 indices de residuos para matérias-primas.
Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

Em relagcdo & matéria-prima os indices de residuos foram mais expressivos no
desperdicio orgéanico, no desperdicio de agua e nas emissdes, respectivamente. Os
mesmos nao apresentaram diferencas consideraveis entre os layouts, pois de
acordo com os balancos de massa 0s processos 1, 2, 3 e 4 demandam a mesma

guantidade de matéria-prima, porém com resultados de biotransformacéao diferentes.
5.6 CONSIDERACOES FINAIS

A demanda continua de produtos quimicos verdes devido a conscientizacao
sobre os cuidados com o0 meio ambiente e a mudanca de valores da sociedade, tem
incentivado empresas a investirem cada vez mais na producdo de materiais

importantes.

Na busca de produtos quimicos competitivos de origem renovavel, o acido
bio-succinico, como building block, € uma matéria-prima promissora, com grande
potencial de se tornar uma plataforma de produtos quimicos. Apesar de ser um
produto nédo drop-in, isto €, com a necessidade de adaptacbes e de novas

tecnologias para sua viabilidade, empresas como BioAmber, Myriant, Reverdia e
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Succinit, e 0s seus respectivos Joint Ventures, ja o produzem em grande escala, via

processo fermentativo.

O Brasil esta entre os maiores produtores de cana-de-aglcar do mundo,
podendo aumentar o leque de utilizacdo dos residuos provenientes do setor, como 0
bagaco de cana-de-acucar, atribuindo uma finalidade mais nobre e mais limpa.
Desse modo, é importante a realizacdo de pesquisas para o desenvolvimento de
biorrefinarias com a integragcdo de processos do setor sucroalcooleiro, a fim de

reaproveitar residuos e subprodutos do processo de producéo de etanol.

No caso do acido bhio-succinico, a utilizacdo do bagaco de cana-de-agucar, no
contexto de biorrefinarias, é possivel tecnicamente desde que sua viabilidade
econbmica esteja alinhada ao processo de producéo. Hoje, ja existem empresas que
o utilizam para a producédo de etanol celulésico, demonstrando que é possivel o seu
reaproveitamento. Além disso, a geracdo de energia por meio da cogeracdo, € um
aspecto relevante, tornando a biorrefinaria autossuficiente, diminuindo a emissao de

gases do efeito estufa e, assim, reduzindo as pegadas de carbono.

Também deve-se ressaltar, a existéncia de impasses tecnoldgicos nas etapas
de pré-tratamento, de fermentacdo e de downstream em escalas industriais,
enfatizando a importancia do desenvolvimento de novas tecnologias capazes de
promover todas as estapas do processo de forma eficiente. Foi verificado, por meio
dos resultados, que a eficiéncia da hidrélise enzimética foi um fator importante para
o aumento da disponibilidade de substrato para 0 micro-organismo e,
consequentemente, no aumento da producdo do produto desejado. Contudo, os
altos niveis de producédo nao séo suficientes para a viabilidade de uma planta e, sim,

toda a sua composicao, desde equipamentos até a mao de obra.

A concepcao de micro-organimos geneticamente modificados como A.
succinogenes, capacitados para realizar a biotransformacdo devida das fracdes
celulésica e hemicelulosica, em acido bio-succinico, também deve ser objeto de
estudo, bem como micro-organismos tolerantes aos inibidores e com elevada
resiliéncia, quando utilizados em processos SSF ou SHF. No presente trabalho,

devido a dificuldade de se encontrar os precos do micro-organismo e da enzima, foi
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necessario realizar uma estimativa dos seus custos, impedindo uma andlise

econdmica mais detalhada dos processos.

Os aspectos abordados sinalizam que, na tentativa de aumentar a produgéo e
diminuir os custos, ainda existem varios desafios a serem rompidos, referentes as
estratégias SSF e SHF, principalmente, na diminuicdo dos problemas de inibicao
pelo substrato e pelo produto. Além disso, estudos detalhados de viabilidade
econdmica do uso de residuos agroindustriais e agricolas, com vistas a producao de
acido bio-succinico, verificando, entre outras, as questbes de integracdo de

processos e logistica, devem ser intensificados.

Finalmente, o presente trabalho ndo se aprofundou em possiveis resultados
apresentados com a utilizacdo das rotas retratadas. O SuperPro Designer® é um
instrumento poderoso no estudo de processos fermentativos. Contudo, a caréncia de
simuladores nacionais, com parametros que apontam a realidade do pais faz a
diferenca. Adicionalmente, para se obter resultados compativeis com a realidade, o
mais apropriado seria a utilizacdo de dados obtidos por meio de estudos em escala
piloto, onde as condi¢cdes ambientais e o0s sistemas de controle sdo mais dificeis de
serem administrados. Tal analise, pode ser utilizada para trabalhos futuros,
abordando outros pontos de vista ou outras metodologias.
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6 CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1 CONCLUSOES

Com o propésito de aperfeicoar a producéo de acido bio-succinico para que a
rota fermentativa seja implementada em escala industrial, perante todas as
pesquisas realizadas, os critérios de simulacéo e os resultados obtidos, assim como

toda a analise apresentada, pode-se concluir que:

v' A utilizacdo do SuperPro Designer® para a construcdo dos layouts das
plantas e para as simula¢des dos processos fermentativos, permitiu visualizar
no contexto industrial a performance dos processos e, com isso, auxiliar nas
tomadas de deciséo.

v A partir de 1.000 toneladas de bagaco de cana-de-acucar, nos processos 1, 2,
3 e 4, nas condi¢des avaliadas, podem levar a producdo de 2.046, 1.459,
4.905 e 4.873 toneladas de &cido bio-succinico por ano, respectivamente.
Isso demonstra que a diferenca de estratégia de fermentacdo e a eficiéncia
da hidrélise enzimatica influenciaram notadamente no balanco de material.

v A diferenca entre os processos, referente ao fator econdmico utilizado na
guantidade dos fermentadores, impactaram no custo operacional, sobretudo
nos processos 2 e 4 que nos processos 1 e 3, visto que o custo operacional
dos processos 1, 2, 3 e 4, sem cogeracdo de energia, foram de U$
277.313.000, U$ 206.091.000, U$ 273.280.000 e U$ 265.055.000,
respectivamente.

v' Considerando a cogeracdo de energia, os processos 1, 2, 3 e 4,
apresentaram custo operacional de U$ 162.347.000, U$ 124.082.000, U$
165.226.000, U$ 157.772.000, respectivamente.

v' As concepgBes com cogeracgdo e custo zero para o CO2 para 0s processos 1,
2, 3 e 4, o custo operacional foi de U$ 121.983.000, U$ 95.289.000, U$
125.943.000 e U$ 118.767.000, respectivamente.
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v' De acordo com as analises econdmicas preliminares, nos trés cenarios, o
processo 2 € 0 mais viavel entre 0s quatro processos.

v" No Brasil, a cogeracao de energia no setor sucroalcooleiro € uma realidade e
seu cendrio perante as simulagcbes impactou diretamente nos custos dos
processos.

v' Apesar de nenhum dos processos apresentarem viabilidade econ6mica, foi
possivel observar as diferencas entre os processos e as oportunidades de
melhoria, de modo a torna-los economicamente atraentes.

v' A quantidade de equipamentos influencia diretamente no custo dos projetos,
principalmente no custo operacional. Apesar dos precos dos equipamentos e
da méao-de-obra ndo apresentarem a realidade do Brasil, o simulador revelou-
se uma ferramenta util.

v" A otimizacdo do processo de fabricacdo de celulases capazes de realizar com
alta eficiéncia a etapa de hidrdlise enzimatica do material proveniente do pré-
tratamento acido e alcalino, bem como, reduzir o seu custo, investindo em
engenharia de enzimas, pode ser um fator que contribua para a

economicidade do processo.
6.2 SUGESTOES DE TRABALHOS FUTUROS

Considerando as observacdes durante o trabalho, pode-se sugerir estudos de

simulacdes envolvendo:

v" O aproveitamento do hidrolisado hemicelulésico (fragdo Cs) deve ser incluido
em novos estudos. Sua contribuicdo no processo, além de diminuir o fluxo de
saida, aumenta a capacidade de produc¢éo do acido bio-succinico.

v' O reaproveitamento da agua por meio de um processo de tratamento, assim
minimizando o impacto ambiental gerado pelo seu desperdicio.

v O direcionamento da biomassa microbiana como aditivo de ragcao animal.

v' Uso de softwares, para a concepg¢ao de uma biorrefinaria para a producéo de
acido bio-succinico, com integracdo de processos de primeira e segunda
geracao.

v" Incluir no inicio do processo uma etapa de separacgédo de solidos e lavagem do
bagaco de cana-de-agucar.
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Substituir o equipamento de transporte de parafuso por esteiras, bem como
incluir equipamentos auxiliares para o transporte de solidos, como por
exemplo, equipamento de transporte pneumatico.

Verificar a viabilidade do uso de centrifuga no lugar do filtro de correia para a
separacao do material.

Elaborar um sistema de recuperacédo de hidréxido de sédio.

Melhorar o processo de recuperagcdo da lignina, agregando maior valor ao
subproduto.

Empregar um reciclo de células sem comprometer a fermentacao.

A utilizacdo de dados obtidos por meio de estudos em escala piloto.

A realizacdo da analise econbmica detalhada da producdo do &cido bio-

succinico a partir de processos tecnicamente viaveis.
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APENDICE C - LISTAS DE EQUIPAMENTOS DOS PROCESSOS

. Lista de equipamentos processo 1.
x : . Capacidade . Custo
Processo | Segdo Nome Tipo Quantidade real Unidade (Uss) /
Unidade
SC-101 | Transporte de parafuso 1 15,00 m 126000
GP-101 Bombeamento 1 64,52 kw 97000
! R-101 Tanque de pre- 1 333,82 m® | 2414000
tratamento acido
BF-101 Filtro de correia 1 3,43 m 361000
R-102 Tanque de pre- 4 263,84 m3 | 2166000
tratamento alcalino
2 BF-102 Filtro de correia 1 3,37 m 361000
MX-102 Misturador 1 317672,82 kg/h 0
FSP-102 Distribuidor de fluxo 1 317672,82 kg/h 0
GTV-104 Vélvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-103 Valvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-101 Valvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-102 Valvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-108 Vélvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-107 Vélvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-106 Valvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
GTV-105 Valvula de gaveta 1 7,08 cm 2000
FR-104 Fermentador 1 1 137,99 m3 738000
FR-103 Fermentador 2 1 137,99 m?3 738000
FR-109 Fermentador 3 1 137,99 m?3 738000
FR-101 Fermentador 4 1 137,99 m3 738000
FR-102 Fermentador 4 1 137,99 m3 738000
3 FR-107 Fermentador 5 1 137,99 m3 738000
FR-105 Fermentador 6 1 137,99 m?3 738000
1 FR-106 Fermentador 7 1 137,99 m?3 738000
AF-104 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-103 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-101 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-102 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-108 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-107 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-106 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
AF-105 Filtro de ar 1 236906,11 L/h 8000
V-102 Tanque de mistura 1 3226,58 L 249000
MX-101 Misturador 1 133555,96 kg/h 0
FSP-101 Distribuidor de fluxo 1 4535,92 kg/h 0
R-103 | 1anque de precipitagdo 3 288,07 m3 2254000
4 _ da lignina _
BF-103 Filtro de correia 1 3,4 m 361000
TDR-102 Secador 28 77,99 m? 151000
DP-101 Bomba de diafragma 1 511 kw 13000
V-101 Tanque de estocagem 2 2144 m?3 387000
CF-101 Centrifuga 1 64319,21 L/h 358000
GAC-101 | Colunade adsoredo - 6 26018,45 L | 361000
5 INx-101 | Coluna de trocador de 2 17910,77 L 317000
ions- INX
MX-103 Misturador 1 22843,96 kg/h 0
V-105 Vaporizador 2 82567,61 L 83000
CR-101 Cristalizador 1 6965,2 L 764000
TDR-101 Secador 2 50,92 m? 133000

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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. Lista de equipamentos processo 2.

. Custo
Processo | Segdo Nome Tipo Quantidade Capzraggljade Unidade (USss) /
Unidade
sc-101 Transporte de 1 15,00 m 126000
parafuso
1 GP-101 Bombeamento 1 64,52 kw 97000
R-101 Tanque de pre- 1 333,82 m3 2414000
tratamento acido
BF-101 Filtro de correia 1 3,43 m 361000
R-102 Tanque de pré- 4 263,84 m3 2166000
tratamento alcalino
2 BF-102 Filtro de correia 1 3,37 m 361000
MX-102 Misturador 1 317672,82 kg/h 0
FSP-103 | Distribuidor de fluxo 1 317672,82 kg/h 0
GTV-104 Valvula de gaveta 1 5,50 cm 1000
GTV-103 Vélvula de gaveta 1 5,50 cm 1000
GTV-101 Valvula de gaveta 1 5,50 cm 1000
GTV-102 Valvula de gaveta 1 5,50 cm 1000
FR-104 Fermentador 1 1 275,99 m3 1054000
FR-103 Fermentador 2 1 275,99 m3 1054000
FR-109 Fermentador 3 1 275,99 m?3 1054000
3 FR-101 Fermentador 4 1 275,99 m?3 1054000
AF-104 Filtro de ar 1 473812,23 L/h 8000
AF-103 Filtro de ar 1 473812,23 L/h 8000
2 AF-101 Filtro de ar 1 473812,23 L/h 8000
AF-102 Filtro de ar 1 473812,23 L/h 8000
V-102 Tanque de mistura 1 3226,58 L 249000
MX-104 Misturador 1 47670,18 kg/h 0
FSP-102 | Distribuidor de fluxo 1 4535,92 kg/h 0
Tanque de
R-103 precipitacdo da 3 288,07 m3 2254000
4 lignina
BF-103 Filtro de correia 1 3,40 m 361000
TDR-102 Secador 28 77,99 m? 151000
DP-101 | Bomba de diafragma 1 1,82 kw 9000
V-101 Tanque de 2 214,40 mé | 387000
estocagem
CF-101 Centrifuga 1 22957,48 L/h 358000
Gac-101 | Coluna dGe :‘gsor@ao ; 6 26018,45 L 361000
5
INx-101 | Coluna de trocador 2 17910,77 L 317000
de ions- INX
MX-103 Misturador 1 22843,96 kg/h 0
V-105 Vaporizador 2 82,57 m?3 83000
CR-101 Cristalizador 1 6,97 m?3 764000
TDR-101 Secador 2 50,92 m? 133000

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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. Lista de equipamentos processo 3.

. Custo
Processo | Se¢cdo | Nome Tipo Quantidade Cap?ggljade Unidade | (US$)/
Unidade
SC-101 | Transporte de parafuso 1 15,00 m 126000
GP-101 Bombeamento 1 64,52 kW 97000
! R-101 t;ﬁg?n”eenfoeé%ﬁ; 1 333,82 mé | 2414000
BF-101 Filtro de correia 1 3,43 m 361000
, R-102 tr;g&q;n‘if;g;ﬁ;m 4 263,84 m® | 2166000
BF-102 Filtro de correia 1 3,37 m 361000
. MX-102 Ta“qe”nezidnféi‘i'gg’"se 3 286,04 mé | 2247000
FSP-103 Distribuidor de fluxo 1 317672,82 kg/h 0
GTV-104 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-103 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-101 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-102 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-108 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-107 Valvula de gaveta 1 7,60 cm 2000
GTV-106 Valvula de gaveta 1 7,57 cm 2000
FR-104 Fermentador 1 1 157,85 m3 820000
FR-103 Fermentador 2 1 157,85 m3 820000
FR-109 Fermentador 3 1 157,85 m3 820000
FR-101 Fermentador 4 1 157,85 m3 820000
4 FR-102 Fermentador 5 1 157,85 m3 820000
FR-107 Fermentador 6 1 157,85 m3 820000
3 FR-105 Fermentador 7 1 156,75 m3 820000
AF-104 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-103 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-101 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-102 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-108 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-107 Filtro de ar 1 357396,36 L/h 8000
AF-106 Filtro de ar 1 354897,08 L/h 8000
V-102 Tanque de mistura 1 3226,58 L 249000
MX-101 Misturador 1 134232,10 kg/h 0
FSP-101 Distribuidor de fluxo 1 4535,92 kg/h 0
R-103 Ta”quzg?ig;f;;p'ta‘?ao 3 288,07 m3 | 2254000
5 BF-103 Filtro de correia 1 3,40 m 361000
TDR-102 Secador 28 77,99 m2 151000
DP-101 Bomba de diafragma 1 511 kW 13000
V-101 Tanque de estocagem 2 214,64 m?3 388000
CF-101 Centrifuga 1 64392,91 L/h 358000
GAC-101| Coluna dg :gsor‘?ao - 6 23411,97 L 348000
6 | |Nx-101 | Colunade trocador de 2 17913,93 L | 317000
ions- INX
MX-103 Misturador 1 23441,74 kg/h 0
V-105 Vaporizador 2 84,17 m3 84000
CR-101 Cristalizador 1 7,36 m3 769000
TDR-101 Secador 3 65,15 m?2 143000

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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e Lista de equipamentos processo 4.

. Custo
Processo | Secao Nome Tipo Quantidade Capreéc;gade Unidade | (US$)/
Unidade
SC-101 | Transporte de parafuso 1 15 m 126000
GP-101 Bombeamento 1 64,52 kW 97000
1 R-101 t:aigﬂq“eenfoeéiﬁ; 1 333,82 mé | 2414000
BF-101 Filtro de correia 1 3,43 m 361000
X R-102 tr;gme“rﬁf;g;ﬁho 4 263,84 mé | 2166000
BF-102 Filtro de correia 1 3,37 m 361000
| mx102 Tanaue de hidralise 3 286,04 mé | 2247000
FSP-102 Distribuidor de fluxo 1 264727,35 kg/h 0
GTV-104 Valvula de gaveta 1 6,41 cm 1000
GTV-103 Valvula de gaveta 1 6,41 cm 1000
GTV-101 Valvula de gaveta 1 6,41 cm 1000
GTV-102 Valvula de gaveta 1 6,41 cm 1000
FR-104 Fermentador 1 1 275,99 m3 1054000
FR-103 Fermentador 2 1 275,99 m3 1054000
FR-109 Fermentador 3 1 275,99 m3 1054000
4 FR-101 Fermentador 4 1 275,99 m3 1054000
AF-104 Filtro de ar 1 624836,78 L/h 8000
4 AF-103 Filtro de ar 1 624836,78 L/h 8000
AF-101 Filtro de ar 1 624836,78 L/h 8000
AF-102 Filtro de ar 1 624836,78 L/h 8000
V-102 Tanque de mistura 1 3291,11 L 250000
MX-102 Misturador 1 62781,24 kg/h 0
FSP-103 Distribuidor de fluxo 1 4626,64 kg/h 0
R-103 Ta”q“%g?igrrf:;p"agao 3 288,07 mé | 2254000
5 BF-103 Filtro de correia 1 3.4 m 361000
TDR-102 Secador 28 77,99 m? 151000
DP-101 Bomba de diafragma 1 2,39 kW 10000
V-101 Tanque de estocagem 2 214,66 m3 388000
CF-101 Centrifuga 1 30115,86 L/h 358000
GAC-101 | Coluna dg :gsorgéo ) 6 2342517 L 348000
6 | INx-101 CO'“”ei‘odneSfrlol\deor de 2 17924,02 L 317000
MX-103 Misturador 1 23440,93 kg/h 0
V-105 Vaporizador 2 84,16 m?3 84000
CR-101 Cristalizador 1 7,36 m3 769000
TDR-101 Secador 3 65,18 m?2 143000

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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e TABELAS DO PROCESSO 1

APENDICE D — ARQUIVO DIGITAL DOS BALANCOS DE MASSA E CORRENTES

Resultados de correntes do processo 1/Secado 1 — Pré-tratamento acido

Nome da corrente Matéria-prima S-102 S-104 S-101 H2S04 (1,09%) S-103 Agua 1 Hidro. Hemi.
Fonte INPUT P-1 P-2 P-3 INPUT P-4 INPUT P-5
Destino P-1 P-2 P-3 P-4 P-4 P-5 P-5 OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,00 25,14 25,00 100,00 25,00 80,19
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,01 1,01 12,66 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1282,21 1255,51 1255,51 1255,41 1003,79 1031,23 994,70 1000,11
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 45359,24 45359,24 45359,24 45359,24 0,00 45359,24 0,00 40196,64
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 342228,98 0,00 0,00
Celulose 317514,65 317514,65 317514,65 317514,65 0,00 156722,61 0,00 138885,10
Hemicelulose 272155,41 272155,41 272155,41 272155,41 0,00 0,00 0,00 0,00
Lignina 181436,94 181436,94 181436,94 181436,94 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 90718,47 90718,47 90718,47 90718,47 0,00 90718,47 0,00 80393,27
Acido sulfdrico 0,00 0,00 0,00 0,00 30635,78 30635,78 0,00 27148,94
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 2779986,06 2742873,96 | 1134722,14 | 3436264,32
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 309267,51 0,00 274067,98
TOTAL (kg/batelada) 907184,70 907184,70 907184,70 907184,70 2810621,84 3717806,54 | 1134722,14 | 3996956,24
TOTAL (L/batelada) 707515,58 722565,18 722565,18 722618,97 2800000,08 3605202,11 | 1140763,26 | 3996510,61

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Se¢ao 2 — Pré-tratamento alcalino.

Nome da corrente S-105 NaOH (4%) S-106 Agua 2 S-107 Enzima Agua 3 S-111
Fonte P-5 INPUT P-6 INPUT P-7 INPUT INPUT P-8
Destino P-6 P-6 P-7 P-7 P-8 P-8 P-8 P-9
Propriedades das correntes
T (°C) 80,19 25,00 50,00 25,00 48,16 25,00 25,00 36,58
P (bar) 1,01 1,01 11,00 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1149,97 1031,45 1015,29 994,70 1064,74 994,70 994,70 1033,51
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 5162,60 0,00 5162,60 0,00 168,73 0,00 0,00 168,73
Celulignina 342228,98 0,00 3422,29 0,00 111,85 0,00 0,00 111,85
Celulose 17837,51 0,00 177021,63 0,00 177021,63 0,00 0,00 177021,63
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3481,47 0,00 3481,47
Licor negro 0,00 0,00 161935,45 0,00 5292,43 0,00 0,00 5292,43
Outros so6lidos 10325,20 0,00 10325,20 0,00 337,45 0,00 0,00 337,45
Acido sulfarico 3486,84 0,00 3486,84 0,00 113,96 0,00 0,00 113,96
Hidréxido de so6dio 0,00 274365,69 274365,69 0,00 8966,92 0,00 0,00 8966,92
Agua 441331,79 6584776,52 7043795,43 586947,27 249390,70 0,00 348146,51 597537,22
Xilose 35199,54 0,00 35199,54 0,00 1150,40 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 855572,44 685914221 7714714,65 586947,27 442554,07 3481,47 348146,51 794182,05
TOTAL (L/batelada) 743994,19 6650000,00 7598498,54 590072,10 415644,50 3500,00 350000,00 768429,65

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.1 — Fermentacéo.

Nome da corrente S-113 S-114 S-115 S-116 S-118 S-119 S-120 S-121
Fonte P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-9
Destino P-10 P-11 P-12 P-13 P-14 P-15 P-16 pP-17
Propriedades das correntes
T (°C) 36,58 36,58 36,58 36,58 36,58 36,58 36,58 36,58
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 21,09 21,09 21,09 21,09 21,09 21,09 21,09 21,09
Licor negro 661,55 661,55 661,55 661,55 661,55 661,55 661,55 661,55
Celulignina 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98 13,98
Celulose 22127,70 22127,70 22127,70 22127,70 22127,70 22127,70 22127,70 22127,70
Enzima 435,18 435,18 435,18 435,18 435,18 435,18 435,18 435,18
Outros solidos 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18
Hidréxido de sodio 1120,87 1120,87 1120,87 1120,87 1120,87 1120,87 1120,87 1120,87
Acido sulfarico 14,25 14,25 14,25 14,25 14,25 14,25 14,25 14,25
Agua 74692,15 74692,15 74692,15 74692,15 74692,15 74692,15 74692,15 74692,15
Xilose 143,80 143,80 143,80 143,80 143,80 143,80 143,80 143,80
TOTAL (kg/batelada) 99272,76 99272,76 99272,76 99272,76 99272,76 99272,76 99272,76 99272,76
TOTAL (L/batelada) 96053,71 96053,71 96053,71 96053,71 96053,71 96053,71 96053,71 96053,71

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.2 — Fermentacéo

Nome da corrente S-122 COz-1 S-123 S-158 S-138 S-109 CO;z-2 S-124
Fonte P-10 INPUT P-18 P-18 P-26 P-11 INPUT P-19
Destino P-18 P-18 P-26 P-36 OUTPUT P-19 P-19 p-27
Propriedades das correntes
T (°C) 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00 37,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80 1,72
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 21,09 0,00 0,00 21,09 0,00 21,09 0,00 0,00
Bactéria 0,00 0,00 0,00 572,01 0,00 0,00 0,00 0,00
Licor negro 661,55 0,00 0,00 661,55 0,00 661,55 0,00 0,00
Gas carbbnico 0,00 15718,16 15320,63 0,00 15320,63 0,00 15718,16 15320,63
Celulignina 13,98 0,00 0,00 13,98 0,00 13,98 0,00 0,00
Celulose 22127,70 0,00 0,00 20726,72 0,00 22127,70 0,00 0,00
Enzima 435,18 0,00 0,00 279,52 0,00 435,18 0,00 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,10 0 0 0,00 0,00
Nitrogénio 0,00 0,00 124,26 0,00 124,26 0,00 0,00 124,26
Outros solidos 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00
Oxigénio 0,00 0,00 37,72 0,00 37,72 0,00 0,00 37,72
Hidroxido de sédio 1120,87 0,00 0,00 1120,87 0,00 1120,87 0,00 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 1744,90 0 0 0,00 0,00
Acido sulfarico 14,25 0,00 0,00 14,25 0,00 14,25 0,00 0,00
Agua 74692,15 0,00 0,00 74826,02 0,00 74692,15 0,00 0,00
Xilose 143,80 0,00 0,00 143,80 0,00 143,80 0,00 0,00
TOTAL (kg/batelada) 99272,76 15718,16 15482,61 100166,97 15482,61 99272,76 15718,16 15482,61
TOTAL (L/batelada) 96053,71 8737745,64 9002432,31 96478,64 9002432,31 96053,71 8737745,64 9002432,31

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.3 — Fermentacéo.

Nome da corrente S-125 S-134 S-128 COz-3 S-139 S-135 S-127 S-140
Fonte P-19 p-27 pP-12 INPUT P-20 P-20 P-28 P-13
Destino P-36 OUTPUT P-20 P-20 P-28 P-36 OUTPUT p-21
Propriedades das correntes
T (°C) 37,00 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00 36,58
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1038,23 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72 1033,51
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 21,09 0,00 21,09 0,00 0,00 21,09 0,00 21,09
Bactéria 572,01 0,00 0,00 0,00 0,00 572,01 0 0
Licor negro 661,55 0,00 661,55 0,00 0,00 661,55 0,00 661,55
Gas carbbnico 0,00 15320,63 0,00 15718,16 15320,63 0,00 15320,63 0,00
Celulignina 13,98 0,00 13,98 0,00 0,00 13,98 0,00 13,98
Celulose 20726,72 0,00 22127,70 0,00 0,00 20726,72 0,00 22127,70
Enzima 279,52 0,00 435,18 0,00 0,00 279,52 0,00 435,18
Glicose 0,10 0,00 0,00 0,00 0,00 0,10 0 0
Nitrogénio 0,00 124,26 0,00 0,00 124,26 0,00 124,26 0,00
Outros solidos 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18
Oxigénio 0,00 37,72 0,00 0,00 37,72 0,00 37,72 0,00
Hidroxido de sédio 1120,87 0,00 1120,87 0,00 0,00 1120,87 0,00 1120,87
Acido succinico 1744,90 0,00 0,00 0,00 0,00 1744,90 0 0
Acido sulfarico 14,25 0,00 14,25 0,00 0,00 14,25 0,00 14,25
Agua 74826,02 0,00 74692,15 0,00 0,00 74826,02 0,00 74692,15
Xilose 143,80 0,00 143,80 0,00 0,00 143,80 0,00 143,80
TOTAL (kg/batelada) 100166,97 15482,61 99272,76 15718,16 15482,61 100166,97 15482,61 99272,76
TOTAL (L/batelada) 96478,64 9002432,31 96053,71 8737745,64 | 9002432,31 96478,64 9002432,31 96053,71

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.4 — Fermentacéo.

Nome da corrente COz-4 S-157 S-163 S-130 S-136 COz-5 S-150 S-159
Fonte INPUT P-21 P-21 P-29 P-14 INPUT pP-22 pP-22
Destino pP-21 P-29 P-36 OUTPUT pP-22 pP-22 P-30 P-36
Propriedades das corrente
T (°C) 25,00 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,80 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 21,09 0,00 21,09 0,00 0,00 21,09
Bactéria 0 0 572,01 0,00 0,00 0,00 0,00 572,01
Licor negro 0,00 0,00 661,55 0,00 661,55 0,00 0,00 661,55
Gas carbbnico 15718,16 15320,63 0,00 15320,63 0,00 15718,16 15320,63 0,00
Celulignina 0,00 0,00 13,98 0,00 13,98 0,00 0,00 13,98
Celulose 0,00 0,00 20726,72 0,00 22127,70 0,00 0,00 20726,72
Enzima 0,00 0,00 279,52 0,00 435,18 0,00 0,00 279,52
Glicose 0 0 0,10 0,00 0,00 0,00 0,00 0,10
Nitrogénio 0,00 124,26 0,00 124,26 0,00 0,00 124,26 0,00
Outros solidos 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18
Oxigénio 0,00 37,72 0,00 37,72 0,00 0,00 37,72 0,00
Hidréxido de sodio 0,00 0,00 1120,87 0,00 1120,87 0,00 0,00 1120,87
Acido succinico 0 0 1744,90 0,00 0,00 0,00 0,00 1744,90
Acido sulfdrico 0,00 0,00 14,25 0,00 14,25 0,00 0,00 14,25
Agua 0,00 0,00 74826,02 0,00 74692,15 0,00 0,00 74826,02
Xilose 0,00 0,00 143,80 0,00 143,80 0,00 0,00 143,80
TOTAL (kg/batelada) 15718,16 15482,61 100166,97 15482,61 99272,76 15718,16 15482,61 100166,97
TOTAL (L/batelada) 8737745,64 9002432,31 96478,64 9002432,31 96053,71 8737745,64 9002432,31 96478,64

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Sec¢ao 3.5 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-137 S-142 CO2-6 S-154 S-160 S-143 S-145 COz-7

Fonte P-30 P-15 INPUT P-23 P-23 P-31 P-16 INPUT
Destino OUTPUT P-23 P-23 P-31 P-36 OUTPUT P-24 P-24

Propriedades das corrente

T(°C) 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80

Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 21,09 0,00 0,00 21,09 0,00 21,09 0,00
Bactéria 0,00 0,00 0,00 0,00 572,01 0,00 0,00 0,00
Licor negro 0,00 661,55 0,00 0,00 661,55 0,00 661,55 0,00
Gés carbdnico 15320,63 0,00 15718,16 15320,63 0,00 15320,63 0,00 15718,16
Celulignina 0,00 13,98 0,00 0,00 13,98 0,00 13,98 0,00
Celulose 0,00 22127,70 0,00 0,00 20726,72 0,00 22127,70 0,00
Enzima 0,00 435,18 0,00 0,00 279,52 0,00 435,18 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 124,26 0,00 0,00 124,26 0,00 124,26 0,00 0,00
Outros solidos 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00
Oxigénio 37,72 0,00 0,00 37,72 0,00 37,72 0,00 0,00
Hidréxido de sodio 0,00 1120,87 0,00 0,00 1120,87 0,00 1120,87 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 1744,90 0,00 0,00 0,00
Acido sulfdrico 0,00 14,25 0,00 0,00 14,25 0,00 14,25 0,00
Agua 0,00 74692,15 0,00 0,00 74826,02 0,00 74692,15 0,00
Xilose 0,00 143,80 0,00 0,00 143,80 0,00 143,80 0,00
TOTAL (kg/batelada) 15482,61 99272,76 15718,16 15482,61 100166,97 15482,61 99272,76 15718,16
TOTAL (L/batelada) 9002432,31 96053,71 8737745,64 9002432,31 96478,64 9002432,31 96053,71 8737745,64

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.6 — Fermentacéo.

Nome da corrente S-147 S-148 S-146 S-156 CO;-8 S-161 S-162 S-149
Fonte P-24 P-24 P-32 pP-17 INPUT P-25 P-25 P-33
Destino P-32 P-36 OUTPUT P-25 P-25 P-33 P-36 OUTPUT
Propriedades das corrente
T(°C) 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 21,09 0,00 21,09 0,00 0,00 21,09 0,00
Bactéria 0,00 572,01 0 0 0 0 572,01 0,00
Licor negro 0,00 661,55 0,00 661,55 0,00 0,00 661,55 0,00
Gas carbbnico 15320,63 0,00 15320,63 0,00 15718,16 15320,63 0,00 15320,63
Celulignina 0,00 13,98 0,00 13,98 0,00 0,00 13,98 0,00
Celulose 0,00 20726,72 0,00 22127,70 0,00 0,00 20726,72 0,00
Enzima 0,00 279,52 0,00 435,18 0,00 0,00 279,52 0,00
Glicose 0,00 0,10 0 0 0 0 0,10 0,00
Nitrogénio 124,26 0,00 124,26 0,00 0,00 124,26 0,00 124,26
Outros so6lidos 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00
Oxigénio 37,72 0,00 37,72 0,00 0,00 37,72 0,00 37,72
Hidroxido de sédio 0,00 1120,87 0,00 1120,87 0,00 0,00 1120,87 0,00
Acido succinico 0,00 1744,90 0 0 0 0 1744,90 0,00
Acido sulfarico 0,00 14,25 0,00 14,25 0,00 0,00 14,25 0,00
Agua 0,00 74826,02 0,00 74692,15 0,00 0,00 74826,02 0,00
Xilose 0,00 143,80 0,00 143,80 0,00 0,00 143,80 0,00
TOTAL (kg/batelada) 15482,61 100166,97 15482,61 99272,76 15718,16 15482,61 100166,97 15482,61
TOTAL (L/batelada) 9002432,31 96478,64 9002432,31 96053,71 8737745,64 | 9002432,31 96478,64 9002432,31

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.7 — Fermentacgao.

Nome da corrente Bactéria S-108 S-173 S-112 S-126 S-132 S-131 S-133
Fonte INPUT P-34 P-35 P-35 P-35 P-35 P-35 P-35
Destino P-34 P-35 P-18 P-19 P-20 P-21 pP-22 P-23
Propriedades das corrente
T(°C) 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00
P (bar) 1,01 10,12 10,12 10,12 10,12 10,12 10,12 10,12
Densidade (g/L) 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Bactéria 4535,92 4535,92 566,99 566,99 566,99 566,99 566,99 566,99
Licor negro 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Gas carbbnico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Oxigénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de s6dio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
TOTAL (kg/batelada) 4535,92 4535,92 566,99 566,99 566,99 566,99 566,99 566,99
TOTAL (L/batelada) 2903,92 2903,92 362,99 362,99 362,99 362,99 362,99 362,99

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Secéo 3.8 — Fermentacéo.

Nome da corrente S-141 S-144 S-151
Fonte P-35 P-35 P-36
Destino P-24 P-25 P-37
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 37,00
P (bar) 10,12 10,12 1,01
Densidade (g/L) 1562,00 1562,00 1038,23
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 168,73
Bactéria 566,99 566,99 4576,05
Licor negro 0,00 0,00 5292,43
Gas carbbnico 0,00 0,00 0,00
Celulignina 0,00 0,00 111,85
Celulose 0,00 0,00 165813,75
Enzima 0,00 0,00 2236,15
Glicose 0,00 0,00 0,77
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00
Outros soélidos 0,00 0,00 337,45
Oxigénio 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de sédio 0,00 0,00 8966,92
Acido succinico 0,00 0,00 13959,17
Acido sulfarico 0,00 0,00 113,96
Agua 0,00 0,00 598608,13
Xilose 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 566,99 566,99 801335,75
TOTAL (L/batelada) 362,99 362,99 771829,12

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Segéo 4 — Precipitacéo da lignina.

Nome da corrente S-129 H2S04 (98%) S-165 Agua 6 S-166 Sobrenadante szzrad leglr;(ljnaa
Fonte pP-7 INPUT P-46 INPUT P-47 P-47 P-48 P-48
Destino P-46 P-46 P-47 P-47 P-48 OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 48,16 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 70,00 70,00
P (bar) 1,01 1,01 9,46 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1011,11 1836,10 1019,60 994,70 1166,09 1012,42 978,30 1500,38
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 4993,87 0,00 4993,87 0,00 130,29 4863,58 0,00 130,29
Licor negro 156643,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 3310,44 0,00 3310,44 0,00 86,37 3224,07 0,00 86,37
Lignina 0,00 0,00 142601,31 0,00 142601,31 0,00 0,00 142601,31
Outros soélidos 9987,75 0,00 9987,75 0,00 260,58 9727,16 0,00 260,58
Hidroxido de sédio 265398,77 0,00 265398,77 0,00 6924,29 258474,48 0,00 6924,29
Acido sulfdrico 3372,88 9065,27 12438,15 0,00 324,51 12113,64 0,00 324,51
Agua 7381352,00 185,01 7395578,71 472820,46 205287,57 7663111,60 205287,57 0,00
Xilose 34049,13 0,00 34049,13 0,00 888,35 33160,79 0,00 888,35
TOTAL (kg/batelada) 7859107,85 9250,28 7868358,12 472820,46 356503,27 7984675,31 205287,57 | 151215,70
TOTAL (L/batelada) 7772774,19 5038,00 771712191 475337,70 305726,36 7886733,25 209840,73 | 100785,06

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Sec¢ao 5.1 — Tratamento final.

Saida de agua

Nome da corrente S-152 S-155 S-167 Bactéria 2 Agua 4 (GAC) S-170 HCI (8%)
Fonte pP-37 P-38 P-39 P-39 INPUT P-40 P-40 INPUT
Destino P-38 P-39 P-40 OUTPUT P-40 OUTPUT P-41 P-41
Propriedades das correntes
T(°C) 37,01 37,00 37,00 37,00 25,00 26,70 37,00 25,00
P (bar) 2,01 10,51 10,51 10,51 101 101 10,51 1,01
Densidade (g/L) 1038,23 1038,23 1037,36 1054,66 994,70 1032,84 1004,11 18,31
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 168,73 168,73 164,86 3,86 0,00 163,22 1,65 0,00
Bactéria 4576,05 4576,05 0,00 4576,05 0,00 0,00 0 0
Licor negro 5292,43 5292,43 5171,28 121,16 0,00 5119,56 51,71 0,00
Celulignina 111,85 111,85 109,29 2,56 0,00 109,28 0,01 0,00
Celulose 165813,75 165813,75 162017,85 3795,90 0,00 162001,65 16,20 0,00
Enzima 2236,15 2236,15 2184,95 51,19 0,00 0,00 2184,95 0,00
Glicose 0,77 0,77 0,75 0,02 0,00 0,75 0,01 0,00
HCI 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 491,88
Outros so6lidos 337,45 337,45 329,73 7,73 0,00 326,43 3,30 0,00
Hidroxido de sédio 8966,92 8966,92 8761,64 205,28 0,00 0,00 8761,64 0,00
Acido succinico 13959,17 13959,17 13639,61 319,56 0,00 0,00 13639,61 0,00
Acido sulfdrico 113,96 113,96 111,35 2,61 0,00 0,00 111,35 0,00
Agua 598608,13 598608,13 567019,30 31588,82 543493,91 543493,91 567019,30 5656,60
Xilose 1150,40 1150,40 1124,07 26,34 0,00 1112,83 11,24 0,00
TOTAL (kg/batelada) 801335,75 801335,75 760634,69 40701,06 543493,91 712327,62 591800,98 6148,47
TOTAL (L/batelada) 771831,40 771830,55 733239,03 38591,53 546387,40 689678,69 589377,34 | 335826,89

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Sec¢ao 5.2 — Tratamento final.

Saida de agua

Nome da corrente NaOH 2 (4%) Agua 5 (lon) S-176 S-184 S-187 S-186 S-177
Fonte INPUT INPUT P-41 P-41 P-43 P-44 P-44 P-42
Destino P-41 P-41 OUTPUT P-42 P-44 P-42 P-45 P-43
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,12 37,00 105,00 100,00 4,00 55,52
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,51 1,22 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1031,45 994,70 595,46 996,89 979,10 967,37 1279,85 988,11
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 1,63 0,02 0,02 0,00 0,02 0,02
Licor negro 0,00 0,00 51,20 0,52 0,52 0,00 0,52 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 16,04 0,16 0,16 0,00 0,16 0,16
Enzima 0,00 0,00 0,00 2184,95 2184,95 0,00 2184,95 2184,95
Glicose 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCI 0,00 0,00 491,88 0,00 0,00 0,00 0,00 0
Outros so6lidos 0,00 0,00 3,26 0,03 0,03 0,00 0,03 0,03
Hidréxido de sodio 13855,55 0,00 22616,31 0,88 0,88 0,00 0,88 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 13639,61 13639,61 0,00 0,14 13639,61
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 13639,48 0,00
cristalizado
Acido sulfarico 0,00 0,00 111,34 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01
Agua 332533,09 111349,49 449539,17 567019,30 241966,90 239537,04 2419,57 806556,34
Xilose 0,00 0,00 11,13 0,11 0,11 0,00 0,11 0,11
TOTAL (kg/batelada) 346388,64 111349,49 472841,98 582845,60 257793,20 239537,04 18245,86 822382,64
TOTAL (L/batelada) 335826,89 111942,30 794077,26 584663,78 263295,20 247617,59 14256,24 832281,46

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 1/Sec¢éo 5.3 — Tratamento final.

—x Ac. succi.
Nome da corrente S-185 Vapor d*agua Cristalizado
Fonte P-43 P-45 P-45
Destino OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 105,00 70,00 70,00
P (bar) 1,22 1,01 1,01
Densidade (g/L) 965,54 978,30 1277,91
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,02
Licor negro 0,00 0,00 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 0,16
Enzima 0,00 0,00 2184,95
Glicose 0,00 0,00 0,00
Outros soélidos 0,00 0,00 0,03
Hidroxido de sodio 0,00 0,00 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,14
Acido succinico cristalizado 0,00 0,00 13639,48
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,01
Agua 564589,44 2419,57 0,00
Xilose 0,00 0,00 0,11
TOTAL (kg/batelada) 564589,44 2419,57 15826,29
TOTAL (L/batelada) 584736,94 2473,23 12384,49

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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e TABELAS DO PROCESSO 2

Resultados de correntes do processo 2/Se¢ao 1 — Pré-tratamento acido.

Nome da corrente Matéria-prima S-102 S-104 S-101 H2S04 (1,09%) S-103 Agua 1 T—;grrr?i.
Fonte INPUT P-1 P-2 P-3 INPUT P-4 INPUT P-5
Destino P-1 P-2 P-3 P-4 P-4 P-5 P-5 OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,00 25,14 25,00 100,00 25,00 80,19
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,01 1,01 12,66 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1282,21 1255,51 1255,51 1255,41 1003,79 1031,23 994,70 1000,11
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 45359,24 45359,24 45359,24 45359,24 0,00 45359,24 0,00 40196,64
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 342228,98 0,00 0,00
Celulose 317514,65 317514,65 317514,65 317514,65 0,00 156722,61 0,00 138885,10
Hemicelulose 272155,41 272155,41 272155,41 272155,41 0,00 0,00 0,00 0,00
Lignina 181436,94 181436,94 181436,94 181436,94 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 90718,47 90718,47 90718,47 90718,47 0,00 90718,47 0,00 80393,27
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,00 0,00 30635,78 30635,78 0,00 27148,94
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 2779986,06 | 2742873,96 | 1134722,14 | 3436264,32
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 309267,51 0,00 274067,98
TOTAL (kg/batelada) 907184,70 907184,70 907184,70 907184,70 2810621,84 | 3717806,54 | 1134722,14 | 3996956,24
TOTAL (L/batelada) 707515,58 722565,18 722565,18 722618,97 2800000,08 | 3605202,11 | 1140763,26 | 3996510,61

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Se¢ao 2 — Pré-tratamento alcalino.

Nome da corrente S-105 NaOH (4%) S-106 Agua 2 S-107 Enzima Agua 3 S-111
Fonte P-5 INPUT P-6 INPUT P-7 INPUT INPUT P-8
Destino P-6 P-6 P-7 P-7 P-8 P-8 P-8 P-9
Propriedades das correntes
T (°C) 80,19 25,00 50,00 25,00 48,16 25,00 25,00 36,58
P (bar) 1,01 1,01 11,00 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1149,97 1031,45 1015,29 994,70 1064,74 994,70 994,70 1033,51
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 5162,60 0,00 5162,60 0,00 168,73 0,00 0,00 168,73
Licor negro 0,00 0,00 161935,45 0,00 5292,43 0,00 0,00 5292,43
Celulignina 342228,98 0,00 3422,29 0,00 111,85 0,00 0,00 111,85
Celulose 17837,51 0,00 177021,63 0,00 177021,63 0,00 0,00 177021,63
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3481,47 0,00 3481,47
Outros so6lidos 10325,20 0,00 10325,20 0,00 337,45 0,00 0,00 337,45
Hidroxido de sédio 0,00 274365,69 274365,69 0,00 8966,92 0,00 0,00 8966,92
Acido sulfarico 3486,84 0,00 3486,84 0,00 113,96 0,00 0,00 113,96
Agua 441331,79 6584776,52 7043795,43 586947,27 249390,70 0,00 348146,51 | 597537,22
Xilose 35199,54 0,00 35199,54 0,00 1150,40 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 855572,44 6859142,21 7714714,65 586947,27 442554,07 3481,47 348146,51 | 794182,05
TOTAL (L/batelada) 743994,19 6650000,00 7598498,54 590072,10 415644,50 3500,00 350000,00 | 768429,65

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Sec¢ao 3.1 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-113 S-114 S-115 S-116 S-122 COz-1 S-123 S-118
Fonte P-9 P-9 P-9 P-9 P-10 INPUT P-14 P-14
Destino P-10 P-11 P-12 P-13 P-14 P-14 P-18 P-24
Propriedades das correntes
T(°C) 36,58 36,58 36,58 36,58 36,58 25,00 37,00 37,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1033,51 1,80 1,72 1038,23
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18 0,00 0,00 42,18
Bactéria 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1144,01
Licor negro 1323,11 1323,11 1323,11 1323,11 1323,11 0,00 0,00 1323,11
Gés carbbnico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 31436,32 30641,26 0,00
Celulignina 27,96 27,96 27,96 27,96 27,96 0,00 0,00 27,96
Celulose 44255,41 44255,41 44255,41 44255,41 44255,41 0,00 0,00 41453,44
Enzima 870,37 870,37 870,37 870,37 870,37 0,00 0,00 559,04
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,19
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 248,51 0,00
Outros sélidos 84,36 84,36 84,36 84,36 84,36 0,00 0,00 84,36
Oxigénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 75,44 0,00
Hidroxido de sédio 2241,73 2241,73 2241,73 2241,73 2241,73 0,00 0,00 2241,73
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 3489,79
Acido sulfdrico 28,49 28,49 28,49 28,49 28,49 0,00 0,00 28,49
Agua 149384,30 149384,30 149384,30 149384,30 149384,30 0,00 0,00 149652,03
Xilose 287,60 287,60 287,60 287,60 287,60 0,00 0,00 287,60
TOTAL (kg/batelada) 198545,51 198545,51 198545,51 198545,51 198545,51 31436,32 30965,22 | 200333,94
TOTAL (L/batelada) 192107,41 192107,41 192107,41 192107,41 192107,41 17475491,29|18004864,62| 192957,28

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Sec¢ao 3.2 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-138 S-109 CO;z-2 S-124 S-119 S-134 S-128 CO2-3
Fonte P-18 P-11 INPUT P-15 P-15 P-19 P-12 INPUT
Destino OUTPUT P-15 P-15 P-19 P-24 OUTPUT P-16 P-16
Propriedades das correntes
T(°C) 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80
Fluxo de Componentes (kg/batelada
Cinzas 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00
Bactéria 0 0 0,00 0,00 1144,01 0,00 0,00 0,00
Licor negro 0,00 1323,11 0,00 0,00 1323,11 0,00 1323,11 0,00
Gas carbdbnico 30641,26 0,00 31436,32 30641,26 0,00 30641,26 0,00 31436,32
Celulignina 0,00 27,96 0,00 0,00 27,96 0,00 27,96 0,00
Celulose 0,00 44255,41 0,00 0,00 41453,44 0,00 44255,41 0,00
Enzima 0,00 870,37 0,00 0,00 559,04 0,00 870,37 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,19 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 248,51 0,00 0,00 248,51 0,00 248,51 0,00 0,00
Outros soélidos 0,00 84,36 0,00 0,00 84,36 0,00 84,36 0,00
Oxigénio 75,44 0,00 0,00 75,44 0,00 75,44 0,00 0,00
Hidréxido de sd6dio 0,00 2241,73 0,00 0,00 224173 0,00 224173 0,00
Acido succinico 0 0 0,00 0,00 3489,79 0,00 0,00 0,00
Acido sulfdrico 0,00 28,49 0,00 0,00 28,49 0,00 28,49 0,00
Agua 0,00 149384,30 0,00 0,00 149652,03 0,00 149384,30 0,00
Xilose 0,00 287,60 0,00 0,00 287,60 0,00 287,60 0,00
TOTAL (kg/batelada) 30965,22 198545,51 31436,32 30965,22 200333,94 30965,22 | 198545,51 31436,32
TOTAL (L/batelada) 18004864,62 192107,41 17475491,29 | 18004864,62 192957,28 |18004864,62 192107,4| 17475491,3

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Sec¢ao 3.3 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-139 S-120 S-127 S-140 COz-4 S-157 S-121 S-130
Fonte P-16 P-16 P-20 P-13 INPUT P-17 pP-17 P-21
Destino P-20 P-24 OUTPUT pP-17 P-17 P-21 P-24 OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 37,00 37,00 37,00 36,58 25,00 37,00 37,00 37,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,72 1038,23 1,72 1033,51 1,80 1,72 1038,23 1,72
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00
Bactéria 0,00 1144,01 0,00 0,00 0,00 0,00 1144,01 0,00
Licor negro 0,00 1323,11 0,00 1323,11 0,00 0,00 1323,11 0,00
Gas carbbnico 30641,26 0,00 30641,26 0,00 31436,32 30641,26 0,00 30641,26
Celulignina 0,00 27,96 0,00 27,96 0,00 0,00 27,96 0,00
Celulose 0,00 41453,44 0,00 44255,41 0,00 0,00 41453,44 0,00
Enzima 0,00 559,04 0,00 870,37 0,00 0,00 559,04 0,00
Glicose 0,00 0,19 0,00 0,00 0,00 0,00 0,19 0,00
Nitrogénio 248,51 0,00 248,51 0,00 0,00 248,51 0,00 248,51
Outros solidos 0,00 84,36 0,00 84,36 0,00 0,00 84,36 0,00
Oxigénio 75,44 0,00 75,44 0,00 0,00 75,44 0,00 75,44
Hidréxido de sodio 0,00 2241,73 0,00 2241,73 0,00 0,00 2241,73 0,00
Acido succinico 0,00 3489,79 0,00 0,00 0,00 0,00 3489,79 0,00
Acido sulfdrico 0,00 28,49 0,00 28,49 0,00 0,00 28,49 0,00
Agua 0,00 149652,03 0,00 149384,30 0,00 0,00 149652,03 0,00
Xilose 0,00 287,60 0,00 287,60 0,00 0,00 287,60 0,00
TOTAL (kg/batelada) 30965,22 200333,94 30965,22 198545,51 31436,32 30965,22 | 200333,94 30965,22
TOTAL (L/batelada) 18004864,62 192957,28 18004864,62 192107,41 17475491,29 |18004864,62| 192957,28 | 18004864,62

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Secéo 3.4 — Fermentacéao.

Nome da corrente Bactéria S-108 S-112 S-125 S-126 S-131 S-132
Fonte INPUT pP-22 P-23 P-23 P-23 P-23 P-24
Destino p-22 P-23 P-14 P-15 P-16 P-17 P-25
Propriedades das correntes
T(°C) 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 37,00
P (bar) 1,01 10,12 10,12 10,12 10,12 10,12 1,01
Densidade (g/L) 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1038,23
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 168,73
Bactéria 4535,92 4535,92 1133,98 1133,98 1133,98 1133,98 4576,05
Licor negro 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 5292,43
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 111,85
Celulose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 165813,75
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 2236,15
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,77
Outros so6lidos 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 337,45
Hidroxido de sédio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 8966,92
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 13959,17
Acido sulfdrico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 113,96
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 598608,13
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 4535,92 4535,92 1133,98 1133,98 1133,98 1133,98 801335,75
TOTAL (L/batelada) 2903,92 2903,92 725,98 725,98 725,98 725,98 771829,12

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Secéo 4 — Precipitagcdo da lignina.

Nome da corrente S-129 H2S04 (98%) S-165 Agua 6 Sobrenadante S-166 V%Z?Jrad legn:jnaa
Fonte pP-7 INPUT P-34 INPUT P-35 P-35 P-36 P-36
Destino P-34 P-34 P-35 P-35 OUTPUT P-36 OUTPUT | OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 48,16 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 70,00 70,00
P (bar) 1,01 1,01 9,46 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1011,11 1836,10 1019,60 994,70 1012,42 1166,09 978,30 1500,38
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 4993,87 0,00 4993,87 0,00 4863,58 130,29 0,00 130,29
Licor negro 156643,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 3310,44 0,00 3310,44 0,00 3224,07 86,37 0,00 86,37
Lignina 0,00 0,00 142601,31 0,00 0,00 142601,31 0,00 142601,31
Outros solidos 9987,75 0,00 9987,75 0,00 9727,16 260,58 0,00 260,58
Hidroxido de sédio 265398,77 0,00 265398,77 0,00 258474,48 6924,29 0,00 6924,29
Acido sulfarico 3372,88 9065,27 12438,15 0,00 12113,64 324,51 0,00 324,51
Agua 7381352,00 185,01 7395578,71 472820,46 7663111,60 205287,57 | 205287,57 0,00
Xilose 34049,13 0,00 34049,13 0,00 33160,79 888,35 0,00 888,35
TOTAL (kg/batelada) 7859107,85 9250,28 7868358,12 472820,46 7984675,31 356503,27 | 205287,57 | 151215,70
TOTAL (L/batelada) 7772774,19 5038,00 7717121,91 475337,70 7886733,25 305726,36 | 209840,73 | 100785,06

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Secéo 5.1 — Tratamento final.

Saida de
Nome da corrente S-133 S-135 S-136 Bactéria 2 Agua 4 agua S-137 HCI (8%)
(GAC)

Fonte P-25 P-26 P-27 P-27 INPUT P-28 P-28 INPUT

Destino P-26 P-27 P-28 OUTPUT P-28 OUTPUT P-29 P-29
Propriedades das correntes

T(°C) 37,01 37,00 37,00 37,00 25,00 26,70 37,00 25,00
P (bar) 2,01 10,51 10,51 10,51 1,01 1,01 10,51 1,01
Densidade (g/L) 1038,23 1038,23 1037,36 1054,66 994,70 1032,84 1004,11 18,31

Fluxo de Componentes (kg/batelada)

Cinzas 168,73 168,73 164,86 3,86 0,00 163,22 1,65 0,00
Bactéria 4576,05 4576,05 0,00 4576,05 0,00 0,00 0,00 0,00
Licor negro 5292,43 5292,43 5171,28 121,16 0,00 5119,56 51,71 0,00
Celulignina 111,85 111,85 109,29 2,56 0,00 109,28 0,01 0,00
Celulose 165813,75 165813,75 162017,85 3795,90 0,00 162001,65 16,20 0,00
Enzima 2236,15 2236,15 2184,95 51,19 0,00 0,00 2184,95 0,00
Glicose 0,77 0,77 0,75 0,02 0,00 0,75 0,01 0,00

HCI 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 491,88
Outros solidos 337,45 337,45 329,73 7,73 0,00 326,43 3,30 0,00
Hidréxido de sédio 8966,92 8966,92 8761,64 205,28 0,00 0,00 8761,64 0,00
Acido succinico 13959,17 13959,17 13639,61 319,56 0,00 0,00 13639,61 0,00
Acido sulfdrico 113,96 113,96 111,35 2,61 0,00 0,00 111,35 0,00

Agua 598608,13 598608,13 567019,30 31588,82 543493,91 543493,91 | 567019,30 5656,60
Xilose 1150,40 1150,40 1124,07 26,34 0,00 1112,83 11,24 0,00

TOTAL (kg/batelada) 801335,75 801335,75 760634,69 40701,06 543493,91 712327,62 | 591800,98 6148,47

TOTAL (L/batelada) 771831,40 771830,55 733239,03 38591,53 546387,40 689678,69 | 589377,34 | 335826,89

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Secéo 5.2 — Tratamento final.

Saida de agua

Nome da corrente NAOH 2 (4%) Agua s (ion) S-145 S-142 S-144 S-146 S-141

Fonte INPUT INPUT P-29 P-29 P-31 P-32 P-32 P-30

Destino P-29 P-29 OUTPUT P-30 P-32 P-30 P-33 P-31

Propriedades das correntes

T(°C) 25,00 25,00 25,12 37,00 105,00 100,00 4,00 55,52

P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,51 1,22 1,01 1,01 1,01

Densidade (g/L) 1031,45 994,70 595,46 996,89 979,10 967,37 1279,85 988,11

Fluxo de Componentes (kg/batelada)

Cinzas 0,00 0,00 1,63 0,02 0,02 0,00 0,02 0,02

Licor negro 0,00 0,00 51,20 0,52 0,52 0,00 0,52 0,52

Celulignina 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Celulose 0,00 0,00 16,04 0,16 0,16 0,00 0,16 0,16

Enzima 0,00 0,00 0,00 2184,95 2184,95 0,00 2184,95 2184,95
Glicose 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCI 0,00 0,00 491,88 0,00 0,00 0,00 0,00 0

Outros so6lidos 0,00 0,00 3,26 0,03 0,03 0,00 0,03 0,03

Hidréxido de sédio 13855,55 0,00 22616,31 0,88 0,88 0,00 0,88 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 13639,61 13639,61 0,00 0,14 13639,61

Acido succinico C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 13639,48 0,00

Acido sulfarico 0,00 0,00 111,34 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01
Agua 332533,09 111349,49 449539,17 567019,30 241966,90 239537,04 2419,57 806556,34

Xilose 0,00 0,00 11,13 0,11 0,11 0,00 0,11 0,11
TOTAL (kg/batelada) 346388,64 111349,49 472841,98 582845,60 257793,20 239537,04 18245,86 822382,64
TOTAL (L/batelada) 335826,89 111942,30 794077,26 584663,78 263295,20 247617,59 14256,24 832281,46

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 2/Secéo 5.3 — Tratamento final.

s Ac. succi.
Nome da corrente S-143 Vapor d’agua Cristalizado
Fonte P-31 P-33 P-33
Destino OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 105 70,00 70,00
P (bar) 1,22 1,01 1,01
Densidade (g/L) 965,54 978,30 1277,91
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,02
Licor negro 0,00 0,00 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 0,16
Enzima 0,00 0,00 2184,95
Glicose 0,00 0,00 0,00
Outros sélidos 0,00 0,00 0,03
Hidréxido de sédio 0,00 0,00 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,14
Acido succinico C 0,00 0,00 13639,48
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,01
Agua 564589,44 2419,57 0,00
Xilose 0,00 0,00 0,11
TOTAL (kg/batelada) 564589,44 2419,57 15826,30
TOTAL (L/batelada) 584736,94 2473,23 12384,49

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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e TABELAS DO PROCESSO 3

Resultados de correntes do processo 3/Secao 1 — Pré-tratamento acido.

Nome da corrente Matéria-prima S-102 S-104 S-101 H2S0O4 (1,09%) S-103 Agua 1 Hidro. Hemi
Fonte INPUT P-1 P-2 P-3 INPUT P-4 INPUT P-5
Destino P-1 P-2 P-3 P-4 P-4 P-5 P-5 OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 25,00 25,00 25,00 25,14 25,00 100,00 25,00 80,19
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,01 1,01 12,66 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1282,21 1255,51 1255,51 1255,41 1003,79 1031,23 994,70 1000,11
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 45359,24 45359,24 45359,24 45359,24 0,00 45359,24 0,00 40196,64
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 342228,98 0,00 0,00
Celulose 317514,65 317514,65 317514,65 317514,65 0,00 156722,61 0,00 138885,10
Hemicelulose 272155,41 272155,41 272155,41 272155,41 0,00 0,00 0,00 0,00
Lignina 181436,94 181436,94 181436,94 181436,94 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 90718,47 90718,47 90718,47 90718,47 0,00 90718,47 0,00 80393,27
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,00 0,00 30635,78 30635,78 0,00 27148,94
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 2779986,06 2742873,96 | 1134722,14 | 3436264,32
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 309267,51 0,00 274067,98
TOTAL (kg/batelada) 907184,70 907184,70 907184,70 907184,70 2810621,84 3717806,54 | 1134722,14 | 3996956,24
TOTAL (L/batelada) 707515,58 722565,18 722565,18 722618,97 2800000,08 3605202,11 | 1140763,26 | 3996510,61

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Sec¢ao 2 — Pré-tratamento alcalino.

Nome da corrente S-105 NaOH (4%) S-106 Agua 2 S-107
Fonte P-5 INPUT P-6 INPUT pP-7
Destino P-6 P-6 p-7 P-7 P-8
Propriedades das correntes
T(°C) 80,19 25,00 50,00 25,00 48,16
P (bar) 1,01 1,01 11,00 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1149,97 1031,45 1015,29 994,70 1064,74
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 5162,60 0,00 5162,60 0,00 168,73
Licor negro 0,00 0,00 161935,45 0,00 5292,43
Celulignina 342228,98 0,00 3422,29 0,00 111,85
Celulose 17837,51 0,00 177021,63 0,00 177021,63
Outros solidos 10325,20 0,00 10325,20 0,00 337,45
Hidroxido de sédio 0,00 274365,69 274365,69 0,00 8966,92
Acido sulfarico 3486,84 0,00 3486,84 0,00 113,96
Agua 441331,79 6584776,52 7043795,43 586947,27 249390,70
Xilose 35199,54 0,00 35199,54 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 855572,44 685914221 7714714,65 586947,27 442554,07
TOTAL (L/batelada) 743994,19 6650000,00 7598498,54 590072,10 415644,50

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secao 3 — Hidrélise Enzimatica.

Nome da corrente Enzima Agua 3 S-111
Fonte INPUT INPUT P-8
Destino P-8 P-8 P-9
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 50,00
P (bar) 1,01 1,01 11,00
Densidade (g/L) 994,70 994,70 1028,34
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 168,73
Licor negro 0,00 0,00 5292,43
Celulignina 0,00 0,00 111,85
Celulose 0,00 0,00 148445,76
Enzima 3481,47 0,00 306,37
Glicose 0,00 0,00 31750,96
Outros sélidos 0,00 0,00 337,45
Hidréxido de sédio 0,00 0,00 8966,92
Acido sulfdrico 0,00 0,00 113,96
Agua 0,00 348146,51 597537,22
Xilose 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 3481,47 348146,51 794182,05
TOTAL (L/batelada) 3500,00 350000,00 772294,04

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.1 — Fermentacéo.

Nome da corrente S-113 S-114 S-115 S-116 S-118 S-119 S-120 S-121
Fonte P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-9 P-10
Destino P-10 P-11 P-12 P-13 P-14 P-15 P-16 P-17
Propriedades das correntes
T(°C) 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00
P (bar) 11,00 11,00 11,00 11,00 11,00 11,00 11,00 10,99
Densidade (g/L) 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 24,13 24,13 24,13 24,13 24,13 24,13 23,96 24,13
Licor negro 756,82 756,82 756,82 756,82 756,82 756,82 751,53 756,82
Celulignina 15,99 15,99 15,99 15,99 15,99 15,99 15,88 15,99
Celulose 21227,74 21227,74 21227,74 21227,74 21227,74 21227,74 21079,30 21227,74
Enzima 43,81 43,81 43,81 43,81 43,81 43,81 43,50 43,81
Glicose 4540,39 4540,39 4540,39 4540,39 4540,39 4540,39 4508,64 4540,39
Outros soélidos 48,26 48,26 48,26 48,26 48,26 48,26 47,92 48,26
Hidréxido de sodio 1282,27 1282,27 1282,27 1282,27 1282,27 1282,27 1273,30 1282,27
Acido sulfdrico 16,30 16,30 16,30 16,30 16,30 16,30 16,18 16,30
Agua 85447,82 85447,82 85447,82 85447,82 85447,82 85447,82 84850,29 85447,82
Xilose 164,51 164,51 164,51 164,51 164,51 164,51 163,36 164,51
TOTAL (kg/batelada) 113568,03 113568,03 113568,03 113568,03 113568,03 113568,03 | 112773,85 | 113568,03
TOTAL (L/batelada) 110438,05 110438,05 110438,05 110438,05 110438,05 110438,05 | 109665,75 | 110438,05

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.

238



Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.2 — Fermentacéao.

Nome da corrente CO,-1 S-122 S-151 S-138 S-123 CO;-2 S-124 S-153
Fonte INPUT pP-17 pP-17 P-25 P-11 INPUT P-18 P-18
Destino pP-17 P-25 P-24 OUTPUT P-18 P-18 P-26 P-24
Propriedades das correntes
T(°C) 25,00 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00 38,00 38,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,80 1,71 1042,29 1,71 1028,34 1,80 1,71 1042,29
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 24,13 0,00 24,13 0,00 0,00 24,13
Bactéria 0,00 663,27 0,00 0,00 0,00 0,00 663,27
Licor negro 0,00 0,00 756,82 0,00 756,82 0,00 0,00 756,82
Gas carbbnico 18616,64 17582,84 0,00 17582,84 0,00 18616,64 17582,84 0,00
Celulignina 0,00 0,00 15,99 0,00 15,99 0,00 0,00 15,99
Celulose 0,00 0,00 21227,74 0,00 21227,74 0,00 0,00 21227,74
Enzima 0,00 0,00 43,81 0,00 43,81 0,00 0,00 43,81
Glicose 0,00 0,00 0,11 0,00 4540,39 0,00 0,00 0,11
Nitrogénio 0,00 142,15 0,00 142,15 0,00 0,00 142,15 0,00
Outros sélidos 0,00 0,00 48,26 0,00 48,26 0,00 0,00 48,26
Oxigénio 0,00 43,15 0,00 43,15 0,00 0,00 43,15 0,00
Hidréxido de sddio 0,00 0,00 1282,27 0,00 1282,27 0,00 0,00 1282,27
Acido succinico 0,00 5089,65 0,00 0,00 0,00 0,00 5089,65
Acido sulfdrico 0,00 0,00 16,30 0,00 16,30 0,00 0,00 16,30
Agua 0,00 0,00 85838,29 0,00 85447,82 0,00 0,00 85838,29
Xilose 0,00 0,00 164,51 0,00 164,51 0,00 0,00 164,51
TOTAL (kg/batelada) 18616,64 17768,14 115171,14 17768,14 113568,03 18616,64 17768,14 115171,14
TOTAL (L/batelada) 10349012,80 | 10364494,36 110498,03 10364494,36 110438,05 10349012,80 | 10364494,36| 110498,03

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.3 — Fermentacao.

Nome da corrente S-134 S-125 C0Oz-3 S-126 S-154 S-127 S-128 CO2-4

Fonte P-26 P-12 INPUT P-19 P-19 p-27 P-13 INPUT
Destino OUTPUT P-19 P-19 pP-27 P-24 OUTPUT P-20 P-20

Propriedades das correntes
T(°C) 38,00 50,00 25,00 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00
P (bar) 1,01 10,99 1,01 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01
Densidade (g/L) 1,71 1028,34 1,80 1,71 1042,29 1,71 1028,34 1,80
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 24,13 0,00 0,00 24,13 0,00 24,13 0,00
Bactéria 0,00 0,00 0,00 0,00 663,27 0,00 0,00 0,00
Licor negro 0,00 756,82 0,00 0,00 756,82 0,00 756,82 0,00
Gas carbbnico 17582,84 0,00 18616,64 17582,84 0,00 17582,84 0,00 18616,64
Celulignina 0,00 15,99 0,00 0,00 15,99 0,00 15,99 0,00
Celulose 0,00 21227,74 0,00 0,00 21227,74 0,00 21227,74 0,00
Enzima 0,00 43,81 0,00 0,00 43,81 0,00 43,81 0,00
Glicose 0,00 4540,39 0,00 0,00 0,11 0,00 4540,39 0,00
Nitrogénio 142,15 0,00 0,00 142,15 0,00 142,15 0,00 0,00
Outros sélidos 0,00 48,26 0,00 0,00 48,26 0,00 48,26 0,00
Oxigénio 43,15 0,00 0,00 43,15 0,00 43,15 0,00 0,00
Hidréxido de sodio 0,00 1282,27 0,00 0,00 1282,27 0,00 1282,27 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 5089,65 0,00 0,00 0,00
Acido sulfdrico 0,00 16,30 0,00 0,00 16,30 0,00 16,30 0,00
Agua 0,00 85447,82 0,00 0,00 85838,29 0,00 85447,82 0,00
Xilose 0,00 164,51 0,00 0,00 164,51 0,00 164,51 0,00
TOTAL (kg/batelada) 17768,14 113568,03 18616,64 17768,14 115171,14 17768,14 113568,03 18616,64
TOTAL (L/batelada) 10364494,36 | 110438,05 10349012,80 10364494,36 110498,03 10364494,36 | 110438,05 | 10349012,80

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.4 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-131 S-156 S-130 S-132 CO2-5 S-133 S-157 S-137
Fonte P-20 P-20 P-28 P-14 INPUT P-21 P-21 P-29
Destino P-28 P-24 OUTPUT P-21 P-21 P-29 P-24 OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00 38,00 38,00 38,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,71 1042,29 1,71 1028,34 1,80 1,71 1042,29 1,71
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 24,13 0,00 24,13 0,00 0,00 24,13 0,00
Bactéria 663,27 0,00 0,00 0,00 0,00 663,27 0,00
Licor negro 0,00 756,82 0,00 756,82 0,00 0,00 756,82 0,00
Gas carbdnico 17582,84 0,00 17582,84 0,00 18616,64 17582,84 0,00 17582,84
Celulignina 0,00 15,99 0,00 15,99 0,00 0,00 15,99 0,00
Celulose 0,00 21227,74 0,00 21227,74 0,00 0,00 21227,74 0,00
Enzima 0,00 43,81 0,00 43,81 0,00 0,00 43,81 0,00
Glicose 0,00 0,11 0,00 4540,39 0,00 0,00 0,11 0,00
Nitrogénio 142,15 0,00 142,15 0,00 0,00 142,15 0,00 142,15
Outros solidos 0,00 48,26 0,00 48,26 0,00 0,00 48,26 0,00
Oxigénio 43,15 0,00 43,15 0,00 0,00 43,15 0,00 43,15
Hidroxido de sédio 0,00 1282,27 0,00 1282,27 0,00 0,00 1282,27 0,00
Acido succinico 5089,65 0,00 0,00 0,00 0,00 5089,65 0,00
Acido sulfarico 0,00 16,30 0,00 16,30 0,00 0,00 16,30 0,00
Agua 0,00 85838,29 0,00 85447,82 0,00 0,00 85838,29 0,00
Xilose 0,00 164,51 0,00 164,51 0,00 0,00 164,51 0,00
TOTAL (kg/batelada) 17768,14 115171,14 17768,14 113568,03 18616,64 17768,14 115171,14 17768,14
TOTAL (L/batelada) 10364494,36 | 110498,03 10364494,36 110438,05 10349012,80 | 10364494,36 | 110498,03 | 10364494,36

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.5 — Fermentacao.

Nome da corrente S-135 COz-6 S-136 S-158 S-143 S-139 COz-7 S-159
Fonte P-15 INPUT pP-22 pP-22 P-30 P-16 INPUT P-23
Destino p-22 p-22 P-30 P-24 OUTPUT P-23 P-23 P-24
Propriedades das correntes
T(°C) 50,00 25,00 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00 38,00
P (bar) 10,99 1,01 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1028,34 1,80 1,71 1042,29 1,71 1028,34 1,80 1042,29
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 24,13 0,00 0,00 24,13 0,00 23,96 0,00 23,96
Bactéria 0,00 0,00 0,00 663,27 0,00 0,00 0,00 658,63
Licor negro 756,82 0,00 0,00 756,82 0,00 751,53 0,00 751,53
Gas carbbnico 0,00 18616,64 17582,84 0,00 17582,84 0,00 18486,45 0,00
Celulignina 15,99 0,00 0,00 15,99 0,00 15,88 0,00 15,88
Celulose 21227,74 0,00 0,00 21227,74 0,00 21079,30 0,00 21079,30
Enzima 43,81 0,00 0,00 43,81 0,00 43,50 0,00 43,50
Glicose 4540,39 0,00 0,00 0,11 0,00 4508,64 0,00 0,11
Nitrogénio 0,00 0,00 142,15 0,00 142,15 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 48,26 0,00 0,00 48,26 0,00 47,92 0,00 47,92
Oxigénio 0,00 0,00 43,15 0,00 43,15 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de sodio 1282,27 0,00 0,00 1282,27 0,00 1273,30 0,00 1273,30
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 5089,65 0,00 0,00 0,00 5054,06
Acido sulfdrico 16,30 0,00 0,00 16,30 0,00 16,18 0,00 16,18
Agua 85447,82 0,00 0,00 85838,29 0,00 84850,29 0,00 85238,02
Xilose 164,51 0,00 0,00 164,51 0,00 163,36 0,00 163,36
TOTAL (kg/batelada) 113568,03 18616,64 17768,14 115171,14 17768,14 112773,85 18486,45 114365,75
TOTAL (L/batelada) 110438,05 | 10349012,80 | 10364494,36 110498,03 10364494,36 109665,75 10276642,08 109725,32

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.6 — Fermentacao.

Nome da corrente S-140 S-146 S-160 Bactéria S-141 S-142 S-144 S-145
Fonte P-23 P-31 P-24 INPUT P-32 P-33 P-33 P-33
Destino P-31 OUTPUT P-34 P-32 P-33 P-17 P-18 P-19
Propriedades das correntes
T(°C) 38,00 38,00 38,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 10,12 10,12 10,12 10,12
Densidade (g/L) 1,71 1,71 1042,29 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 168,73 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Bactéria 0,00 0,00 4638,23 4535,92 4535,92 648,64 648,64 648,64
Licor negro 0,00 0,00 5292,43 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Gas carbdnico 17459,88 17459,88 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 0,00 0,00 111,85 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 148445,76 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enzima 0,00 0,00 306,37 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,77 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 141,15 141,15 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros so6lidos 0,00 0,00 337,45 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Oxigénio 42,85 42,85 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de s6dio 0,00 0,00 8966,92 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 35591,96 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 0,00 0,00 113,96 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua 0,00 0,00 600267,73 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Xilose 0,00 0,00 1150,40 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
TOTAL (kg/batelada) 17643,89 17643,89 805392,57 4535,92 4535,92 648,64 648,64 648,64
TOTAL (L/batelada) 10292015,38 | 10292015,38 772713,51 2903,92 2903,92 415,26 415,26 415,26

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 4.7 — Fermentacao.

Nome da corrente S-147 S-148 S-149 S-150
Fonte P-33 P-33 P-33 P-33
Destino P-20 P-21 pP-22 P-23
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,00 25,00
P (bar) 10,12 10,12 10,12 10,12
Densidade (g/L) 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,00 0,00
Bactéria 648,64 648,64 648,64 644,10
Licor negro 0,00 0,00 0,00 0,00
Gas carbbnico 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 0,00 0,00
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00
Glicose 0,00 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00 0,00
Qutros soélidos 0,00 0,00 0,00 0,00
Oxigénio 0,00 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de sédio 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00
TOTAL (kg/batelada) 648,64 648,64 648,64 644,10
TOTAL (L/batelada) 415,26 415,26 415,26 412,36

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Se¢édo 5 — Precipitacéo da lignina.

Nome da corrente S-129 H2S04 (98%) S-165 Agua 6 S-166 Sobrenadante | Vapor d” agua legﬂ:jnaa
Fonte pP-7 INPUT P-43 INPUT P-44 P-44 P-45 P-45
Destino P-43 P-43 P-44 P-44 P-45 OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 48,16 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 70,00 70,00
P (bar) 1,01 101 9,46 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1011,11 1836,10 1019,60 994,70 1166,09 1012,42 978,30 1500,38
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 4993,87 0,00 4993,87 0,00 130,29 4863,58 0,00 130,29
Licor negro 156643,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 3310,44 0,00 3310,44 0,00 86,37 3224,07 0,00 86,37
Lignina 0,00 0,00 142601,31 0,00 142601,31 0,00 0,00 142601,31
Outros so6lidos 9987,75 0,00 9987,75 0,00 260,58 9727,16 0,00 260,58
Hidréxido de sédio 265398,77 0,00 265398,77 0,00 6924,29 258474,48 0,00 6924,29
Acido sulfdrico 3372,88 9065,27 12438,15 0,00 324,51 12113,64 0,00 324,51
Agua 7381352,00 185,01 7395578,71 472820,46 | 205287,57 7663111,60 205287,57 0,00
Xilose 34049,13 0,00 34049,13 0,00 888,35 33160,79 0,00 888,35
TOTAL (kg/batelada) 7859107,85 9250,28 7868358,12 472820,46 | 356503,27 7984675,31 205287,57 151215,70
TOTAL (L/batelada) 7772774,19 5038,00 771712191 475337,70 | 305726,36 7886733,25 209840,73 100785,06

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Sec¢ao 6.1 — Tratamento final.

Nome da corrente S-152 S-155 S-167 Bactéria2 | Agua4 Sa'd("’c‘siec")"gua S-170 HCI (8%)

Fonte P-34 P-35 P-36 P-36 INPUT P-37 P-37 INPUT
Destino P-35 P-36 P-37 OUTPUT P-37 OUTPUT P-38 P-38

Propriedades das correntes

T(°C) 38,01 38,00 38,00 38,00 25,00 26,84 38,00 25,00
P (bar) 2,01 10,60 10,60 10,60 1,01 1,01 10,60 1,01
Densidade (g/L) 1042,29 1042,29 1041,54 1056,52 994,70 1032,95 1013,22 18,31

Fluxo de Componentes (kg/batelada)

Cinzas 168,73 168,73 164,92 3,80 0,00 163,27 1,65 0,00
Bactéria 4638,23 4638,23 0,00 4638,23 0,00 0,00 0,00 0,00
Licor negro 5292,43 5292,43 5173,16 119,28 0,00 5121,43 51,73 0,00
Celulignina 111,85 111,85 109,33 2,52 0,00 109,32 0,01 0,00
Celulose 148445,76 148445,76 145100,25 3345,51 0,00 145085,74 14,51 0,00
Enzima 306,37 306,37 299,46 6,91 0,00 0,00 299,46 0,00
Glicose 0,77 0,77 0,76 0,02 0,00 0,75 0,01 0,00

HCL 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 491,97
Outros so6lidos 337,45 337,45 329,85 7,61 0,00 326,55 3,30 0,00
Hidroxido de sédio 8966,92 8966,92 8764,83 202,09 0,00 0,00 8764,83 0,00
Acido succinico 35591,96 35591,96 34789,83 802,13 0,00 0,00 34789,83 0,00
Acido sulfdrico 113,96 113,96 111,39 2,57 0,00 0,00 111,39 0,00

Agua 600267,73 600267,73 568604,75 31662,98 489047,79 489047,79 568604,75 5657,59
Xilose 1150,40 1150,40 1124,48 25,93 0,00 1113,23 11,25 0,00

TOTAL (kg/batelada) 805392,57 805392,57 764573,01 40819,56 489047,79 640968,08 612652,72 6149,56

TOTAL (L/batelada) 772715,81 772714,88 734079,14 38635,74 491651,42 620518,92 604657,07 335886,09

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Secéo 6.2 — Tratamento final.

Saida de
Nome da corrente NaOH 2 (4%) Agua 5 agua S-187 S-176 S-177 S-185 S-184
(lon)
Fonte INPUT INPUT P-38 P-41 P-38 P-39 P-40 P-40
Destino P-38 P-38 OUTPUT P-39 P-39 P-40 OUTPUT P-41
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,13 100,00 38,00 56,05 105,00 105,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 1,01 10,60 1,01 1,22 1,22
Densidade (g/L) 1031,45 994,70 595,45 967,37 1006,26 994,70 965,54 998,27
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 1,63 0,00 0,02 0,02 0,00 0,02
Licor negro 0,00 0,00 51,21 0,00 0,52 0,52 0,00 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 14,37 0,00 0,15 0,15 0,00 0,15
Enzima 0,00 0,00 0,00 0,00 299,46 299,46 0,00 299,46
Glicose 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCL 0,00 0,00 491,97 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros so6lidos 0,00 0,00 3,27 0,00 0,03 0,03 0,00 0,03
Hidroxido de sédio 13857,99 0,00 22621,94 0,00 0,88 0,88 0,00 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 34789,83 34789,83 0,00 34789,83
Acido succinico C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 0,00 0,00 111,38 0,00 0,01 0,01 0,00 0,01
Agua 332591,71 111369,12 449618,42 240217,03 | 568604,75 808811,56 566168,09 242643,47
Xilose 0,00 0,00 11,13 0,00 0,11 0,11 0,00 0,11
TOTAL (kg/batelada) 346449,70 111369,12 472925,33 240217,03 | 603695,76 843902,57 566168,09 277734,47
TOTAL (L/batelada) 335886,09 111962,03 794229,55 248320,52 | 599942 14 848395,59 586371,94 278215,79

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 3/Sec¢ao 6.3 — Tratamento final.

Nome da corrente S-186 Vapor d agua A.C' succi.
cristalizado
Fonte P-41 P-42 P-42
Destino P-42 OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 4,00 70,00 70,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1371,07 978,30 1339,55
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,02 0,00 0,02
Licor negro 0,52 0,00 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,15 0,00 0,15
Enzima 299,46 0,00 299,46
Glicose 0,00 0,00 0,00
Outros sélidos 0,03 0,00 0,03
Hidroxido de sédio 0,88 0,00 0,88
Acido succinico 0,35 0,00 0,35
Acido succinico C 34789,48 0,00 34789,48
Acido sulfarico 0,01 0,00 0,01
Agua 2426,44 2426,44 0,00
Xilose 0,11 0,00 0,11
TOTAL (kg/batelada) 37517,44 2426,44 35091,01
TOTAL (L/batelada) 27363,57 2480,25 26196,19

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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e TABELAS DO PROCESSO 4

Resultados de correntes do processo 4/Secéo 1 — Pré-tratamento &cido.

Nome da corrente Matéria-prima S-102 S-104 S-101 H2S04 (1,09%) S-103 Agua 1 |I-||I(Snr1?
Fonte INPUT P-1 P-2 P-3 INPUT P-4 INPUT P-5
Destino P-1 pP-2 P-3 P-4 P-4 P-5 P-5 OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,00 25,14 25,00 100,00 25,00 80,19
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,01 1,01 12,66 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1282,21 1255,51 1255,51 1255,41 1003,79 1031,23 994,70 1000,11
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 45359,24 45359,24 45359,24 45359,24 0,00 45359,24 0,00 40196,64
Celulignina 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 342228,98 0,00 0,00
Celulose 317514,65 317514,65 317514,65 317514,65 0,00 156722,61 0,00 138885,10
Hemicelulose 272155,41 272155,41 272155,41 272155,41 0,00 0,00 0,00 0,00
Lignina 181436,94 181436,94 181436,94 181436,94 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 90718,47 90718,47 90718,47 90718,47 0,00 90718,47 0,00 80393,27
Acido sulfarico 0,00 0,00 0,00 0,00 30635,78 30635,78 0,00 27148,94
Agua 0,00 0,00 0,00 0,00 2779986,06 2742873,96 | 1134722,14 | 3436264,32
Xilose 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 309267,51 0,00 274067,98
TOTAL (kg/batelada) 907184,70 907184,70 907184,70 907184,70 2810621,84 3717806,54 | 1134722,14 | 3996956,24
TOTAL (L/batelada) 707515,58 722565,18 722565,18 722618,97 2800000,08 3605202,11 | 1140763,26 | 3996510,61

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Se¢ao 2 — Pré-tratamento alcalino.

Nome da corrente S-105 NaOH (4%) S-106 Agua 2 S-107
Fonte P-5 INPUT P-6 INPUT P-7
Destino P-6 P-6 P-7 P-7 P-8
Propriedades das correntes
T(°C) 80,19 25,00 50,00 25,00 48,16
P (bar) 1,01 1,01 11,00 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1149,97 1031,45 1015,29 994,70 1064,74
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 5162,60 0,00 5162,60 0,00 168,73
Licor negro 0,00 0,00 161935,45 0,00 5292,43
Celulignina 342228,98 0,00 3422,29 0,00 111,85
Celulose 17837,51 0,00 177021,63 0,00 177021,63
Outros so6lidos 10325,20 0,00 10325,20 0,00 337,45
Hidréxido de sédio 0,00 274365,69 274365,69 0,00 8966,92
Acido sulfdrico 3486,84 0,00 3486,84 0,00 113,96
Agua 441331,79 6584776,52 7043795,43 586947,27 249390,70
Xilose 35199,54 0,00 35199,54 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 855572,44 685914221 7714714,65 586947,27 442554,07
TOTAL (L/batelada) 743994,19 6650000,00 7598498,54 590072,10 415644,50

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Secao 3 — Hidrélise enzimatica.

Nome da corrente Enzima Agua 3 S-108
Fonte INPUT INPUT P-8
Destino P-8 P-8 P-9
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 50,00
P (bar) 1,01 1,01 11,00
Densidade (g/L) 994,70 994,70 1028,34
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 168,73
Licor negro 0,00 0,00 5292,43
Celulignina 0,00 0,00 111,85
Celulose 0,00 0,00 148445,76
Enzima 3481,47 0,00 306,37
Glicose 0,00 0,00 31750,96
Outros sélidos 0,00 0,00 337,45
Hidroxido de sédio 0,00 0,00 8966,92
Acido sulfarico 0,00 0,00 113,96
Agua 0,00 348146,51 597537,22
Xilose 0,00 0,00 1150,40
TOTAL (kg/batelada) 3481,47 348146,51 794182,05
TOTAL (L/batelada) 3500,00 350000,00 772294,04

Fonte:

Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Secéo 4.1 — Fermentacéao.

Nome da corrente S-109 S-111 S-113 S-114 S-121 COz-1 S-122 S-132
Fonte P-9 P-9 P-9 P-9 P-10 INPUT P-14 P-14
Destino P-10 P-11 P-12 P-13 P-14 P-14 P-18 P-24
Propriedades das correntes
T (°C) 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 25,00 38,00 38,00
P (bar) 11,00 11,00 11,00 11,00 10,99 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1028,34 1,80 1,71 1042,33
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 42,18 42,18 42,18 42,18 42,18 0,00 0,00 42,18
Bactéria 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1182,24
Licor negro 1323,11 1323,11 1323,11 1323,11 1323,11 0,00 0,00 1323,11
Gas carbdbnico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 32547,44 30740,09 0,00
Celulignina 27,96 27,96 27,96 27,96 27,96 0,00 0,00 27,96
Celulose 37111,44 37111,44 37111,44 37111,44 37111,44 0,00 0,00 37111,44
Enzima 76,59 76,59 76,59 76,59 76,59 0,00 0,00 76,59
Glicose 7937,74 7937,74 7937,74 7937,74 7937,74 0,00 0,00 0,19
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 248,53 0,00
Outros soélidos 84,36 84,36 84,36 84,36 84,36 0,00 0,00 84,36
Oxigénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 75,45 0,00
Hidréxido de sddio 2241,73 2241,73 2241,73 2241,73 2241,73 0,00 0,00 2241,73
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 8897,99
Acido sulfdrico 28,49 28,49 28,49 28,49 28,49 0,00 0,00 28,49
Agua 149384,30 149384,30 | 149384,30 149384,30 149384,30 0,00 0,00 150066,93
Xilose 287,60 287,60 287,60 287,60 287,60 0,00 0,00 287,60
TOTAL (kg/batelada) 198545,51 198545,51 | 198545,51 198545,51 198545,51 32547,44 31064,06 201370,82
TOTAL (L/batelada) 193073,51 193073,51 | 193073,51 193073,51 193073,51 18093164,50 | 18120266,72 193192,90

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Se

do 4.2 — Fermentacao.

Nome da corrente S-138 S-123 COz-2 S-124 S-133 S-134 S-125 COz-3

Fonte P-18 P-11 INPUT P-15 P-15 P-19 P-12 INPUT
Destino OUTPUT P-15 P-15 P-19 P-24 OUTPUT P-16 P-16

Propriedades das correntes

T (°C) 38,00 50,00 25,00 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00
P (bar) 1,01 10,99 1,01 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01
Densidade (g/L) 1,71 1028,34 1,80 1,71 1042,33 1,71 1028,34 1,80

Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00
Bactéria 0,00 0,00 0,00 0,00 1182,24 0,00 0,00 0,00
Licor negro 0,00 1323,11 0,00 0,00 1323,11 0,00 1323,11 0,00
Gés carbodnico 30740,09 0,00 32547,44 30740,09 0,00 30740,09 0,00 32547,44
Celulignina 0,00 27,96 0,00 0,00 27,96 0,00 27,96 0,00
Celulose 0,00 37111,44 0,00 0,00 37111,44 0,00 37111,44 0,00
Enzima 0,00 76,59 0,00 0,00 76,59 0,00 76,59 0,00
Glicose 0,00 7937,74 0,00 0,00 0,19 0,00 7937,74 0,00
Nitrogénio 248,53 0,00 0,00 248,53 0,00 248,53 0,00 0,00
Outros so6lidos 0,00 84,36 0,00 0,00 84,36 0,00 84,36 0,00
Oxigénio 75,45 0,00 0,00 75,45 0,00 75,45 0,00 0,00
Hidréxido de sodio 0,00 2241,73 0,00 0,00 2241,73 0,00 2241,73 0,00
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 0,00 8897,99 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 0,00 28,49 0,00 0,00 28,49 0,00 28,49 0,00
Agua 0,00 149384,30 0,00 0,00 150066,93 0,00 149384,30 0,00
Xilose 0,00 287,60 0,00 0,00 287,60 0,00 287,60 0,00
TOTAL (kg/batelada) 31064,06 198545,51 32547,44 31064,06 201370,82 31064,06 198545,51 32547,44
TOTAL (L/batelada) 18120266,72 | 193073,51 | 18093164,50 | 18120266,72 193192,90 18120266,72 193073,51 18093164,50

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Se¢ao 4.3 — Fermentacgao.

Nome da corrente S-126 S-135 S-127 S-128 COz-4 S-131 S-136 S-130
Fonte P-16 P-16 P-20 P-13 INPUT P-17 pP-17 P-21
Destino P-20 P-24 OUTPUT pP-17 P-17 P-21 P-24 OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 38,00 38,00 38,00 50,00 25,00 38,00 38,00 38,00
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,99 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1,71 1042,33 1,71 1028,34 1,80 1,71 1042,33 1,71
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 42,18 0,00 42,18 0,00 0,00 42,18 0,00
Bactéria 0,00 1182,24 0,00 0,00 0,00 0,00 1182,24 0,00
Licor negro 0,00 1323,11 0,00 1323,11 0,00 0,00 1323,11 0,00
Gas carbbnico 30740,09 0,00 30740,09 0,00 32547,44 30740,09 0,00 30740,09
Celulignina 0,00 27,96 0,00 27,96 0,00 0,00 27,96 0,00
Celulose 0,00 37111,44 0,00 37111,44 0,00 0,00 37111,44 0,00
Enzima 0,00 76,59 0,00 76,59 0,00 0,00 76,59 0,00
Glicose 0,00 0,19 0,00 7937,74 0,00 0,00 0,19 0,00
Nitrogénio 248,53 0,00 248,53 0,00 0,00 248,53 0,00 248,53
Outros sélidos 0,00 84,36 0,00 84,36 0,00 0,00 84,36 0,00
Oxigénio 75,45 0,00 75,45 0,00 0,00 75,45 0,00 75,45
Hidréxido de sodio 0,00 2241,73 0,00 2241,73 0,00 0,00 2241,73 0,00
Acido succinico 0,00 8897,99 0,00 0,00 0,00 0,00 8897,99 0,00
Acido sulfdrico 0,00 28,49 0,00 28,49 0,00 0,00 28,49 0,00
Agua 0,00 150066,93 0,00 149384,30 0,00 0,00 150066,93 0,00
Xilose 0,00 287,60 0,00 287,60 0,00 0,00 287,60 0,00
TOTAL (kg/batelada) 31064,06 201370,82 31064,06 198545,51 32547,44 31064,06 201370,82 31064,06
TOTAL (L/batelada) 18120266,72 | 193192,90 | 18120266,72 | 193073,51 18093164,50 | 18120266,72 193192,90 18120266,72

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Secao 4.4 — Fermentacao.

Nome da corrente S-137 Bactéria S-115 S-116 S-118 S-119 S-120
Fonte pP-24 INPUT P-22 P-23 P-23 P-23 P-23
Destino P-25 p-22 P-23 P-14 P-15 P-16 P-17
Propriedades das correntes
T (°C) 38,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00
P (bar) 1,01 1,01 10,12 10,12 10,12 10,12 10,12
Densidade (g/L) 1042,33 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00 1562,00
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 168,73 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Bactéria 4728,95 4626,64 4626,64 1156,66 1156,66 1156,66 1156,66
Licor negro 5292,43 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Gas carbbnico 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 111,85 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 148445,76 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Enzima 306,37 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Glicose 0,77 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Nitrogénio 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros so6lidos 337,45 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Hidréxido de sodio 8966,92 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido succinico 35591,96 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Acido sulfarico 113,96 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua 600267,73 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Xilose 1150,40 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
TOTAL (kg/batelada) 805483,29 4626,64 4626,64 1156,66 1156,66 1156,66 1156,66
TOTAL (L/batelada) 772771,59 2962,00 2962,00 740,50 740,50 740,50 740,50

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Secédo 5 — Precipitacéo da lignina.

Nome da corrente S-129 H2S04 (98%) S-165 Agua 6 S-166 Sobrenadante V%[;?Jrad legﬂ:jnaa
Fonte pP-7 INPUT P-34 INPUT P-35 P-35 P-36 P-36
Destino P-34 P-34 P-35 P-35 P-36 OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T(°C) 48,16 25,00 25,00 25,00 25,00 25,00 70,00 70,00
P (bar) 1,01 1,01 9,46 1,01 1,01 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1011,11 1836,10 1019,60 994,70 1166,09 1012,42 978,30 1500,38
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 4993,87 0,00 4993,87 0,00 130,29 4863,58 0,00 130,29
Licor negro 156643,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulignina 3310,44 0,00 3310,44 0,00 86,37 3224,07 0,00 86,37
Lignina 0,00 0,00 142601,31 0,00 142601,31 0,00 0,00 142601,31
Outros so6lidos 9987,75 0,00 9987,75 0,00 260,58 9727,16 0,00 260,58
Hidroxido de sédio 265398,77 0,00 265398,77 0,00 6924,29 258474,48 0,00 6924,29
Acido sulfdrico 3372,88 9065,27 12438,15 0,00 324,51 12113,64 0,00 324,51
Agua 7381352,00 185,01 7395578,71 472820,46 | 205287,57 7663111,60 205287,57 0,00
Xilose 34049,13 0,00 34049,13 0,00 888,35 33160,79 0,00 888,35
TOTAL (kg/batelada) 7859107,85 9250,28 7868358,12 472820,46 | 356503,27 7984675,31 205287,57 | 151215,70
TOTAL (L/batelada) 7772774,19 5038,00 771712191 475337,70 | 305726,36 7886733,25 209840,73 | 100785,06

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Sec¢ao 6.1 — Tratamento final.

Saida de agua

Nome da corrente S-139 S-140 S-142 Bactéria 2 Agua 4 (GAC) S-141 HCI (8%)
Fonte P-25 P-26 pP-27 p-27 INPUT P-28 P-28 INPUT
Destino P-26 P-27 P-28 OUTPUT P-28 OUTPUT P-29 P-29
Propriedades das correntes
T (°C) 38,01 38,00 38,00 38,00 25,00 26,84 38,00 25,00
P (bar) 2,01 10,60 10,60 10,60 1,01 1,01 10,60 1,01
Densidade (g/L) 1042,33 1042,33 1041,57 1056,83 994,70 1032,95 1013,24 18,31
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 168,73 168,73 165,02 3,71 0,00 163,37 1,65 0,00
Bactéria 4728,95 4728,95 0,00 4728,95 0,00 0,00 0,00 0,00
Licor negro 5292,43 5292,43 5176,07 116,36 0,00 5124,31 51,76 0,00
Celulignina 111,85 111,85 109,39 2,46 0,00 109,38 0,01 0,00
Celulose 148445,76 148445,76 145182,02 3263,74 0,00 145167,50 14,52 0,00
Enzima 306,37 306,37 299,63 6,74 0,00 0,00 299,63 0,00
Glicose 0,77 0,77 0,76 0,02 0,00 0,75 0,01 0,00
HCI 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 492,24
Outros sélidos 337,45 337,45 330,03 7,42 0,00 326,73 3,30 0,00
Hidréxido de sddio 8966,92 8966,92 8769,77 197,15 0,00 0,00 8769,77 0,00
Acido succinico 35591,96 35591,96 34809,43 782,53 0,00 0,00 34809,43 0,00
Acido sulfarico 113,96 113,96 111,45 2,51 0,00 0,00 111,45 0,00
Agua 600267,73 600267,73 568570,28 31697,46 489323,38 489323,38 568570,28 5660,78
Xilose 1150,40 1150,40 1125,11 25,29 0,00 1113,86 11,25 0,00
TOTAL (kg/batelada) 805483,29 805483,29 764648,97 40834,32 489323,38 641329,28 612643,07 6153,02
TOTAL (L/batelada) 772773,87 772772,95 734134,30 38638,65 491928,47 620868,59 604639,31 | 336075,37

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Secéo 6.2 — Tratamento final.

Nome dacorrente | NAOH 2 (4%) | Agua’s Sa'd%gre])agua S-144 S-145 S-147 S-148 S-143
Fonte INPUT INPUT P-29 P-29 P-31 P-32 P-32 P-30
Destino P-29 P-29 OUTPUT P-30 P-32 P-30 P-33 P-31
Propriedades das correntes
T (°C) 25,00 25,00 25,13 38,00 105,00 100,00 4,00 56,05
P (bar) 1,01 1,01 1,01 10,60 1,22 1,01 1,01 1,01
Densidade (g/L) 1031,45 994,70 595,45 1006,27 998,29 967,37 1371,09 994,71
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 1,63 0,02 0,02 0,00 0,02 0,02
Licor negro 0,00 0,00 51,24 0,52 0,52 0,00 0,52 0,52
Celulignina 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Celulose 0,00 0,00 14,37 0,15 0,15 0,00 0,15 0,15
Enzima 0,00 0,00 0,00 299,63 299,63 0,00 299,63 299,63
Glicose 0,00 0,00 0,01 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
HCI 0,00 0,00 492,24 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Outros solidos 0,00 0,00 3,27 0,03 0,03 0,00 0,03 0,03
Hidroxido de sédio 13865,80 0,00 22634,69 0,88 0,88 0,00 0,88 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,00 34809,43 34809,43 0,00 0,35 34809,43
Acido succinico C 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 34809,09 0,00
Acido sulfdrico 0,00 0,00 111,44 0,01 0,01 0,00 0,01 0,01
Agua 332779,13 111431,88 449871,79 568570,28 242628,76 240192,25 2426,18 808762,52
Xilose 0,00 0,00 1114 0,11 0,11 0,00 0,11 0,11
TOTAL (kg/batelada) 346644,93 111431,88 473191,83 603681,06 | 277739,54 240192,25 37536,96 843873,30
TOTAL (L/batelada) 336075,37 112025,12 794677,12 599921,72 278215,71 248294,90 27377,38 848360,25

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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Resultados de correntes do processo 4/Sec¢ao 6.3 — Tratamento final.

Nome da corrente S-146 Vapor d’agua Ac. succi.
Cristalizado
Fonte P-31 P-33 P-33
Destino OUTPUT OUTPUT OUTPUT
Propriedades das correntes
T (°C) 105,00 70,00 70,00
P (bar) 1,22 1,01 1,01
Densidade (g/L) 965,54 978,30 1339,55
Fluxo de Componentes (kg/batelada)
Cinzas 0,00 0,00 0,02
Licor negro 0,00 0,00 0,52
Celulose 0,00 0,00 0,15
Enzima 0,00 0,00 299,63
Outros sélidos 0,00 0,00 0,03
Hidréxido de sddio 0,00 0,00 0,88
Acido succinico 0,00 0,00 0,35
Acido succinico C 0,00 0,00 34809,09
Acido sulfdrico 0,00 0,00 0,01
Agua 566133,77 2426,18 0,00
Xilose 0,00 0,00 0,11
TOTAL (kg/batelada) 566133,77 2426,18 35110,78
TOTAL (L/batelada) 586336,38 2480,00 26210,95

Fonte: Elaborado a partir de dados do SuperPro Designer®.
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