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Surfactina € um biossurfactante e lipopetideo secretado pelo género Bacillus subtilis, de
crescente interesse industrial devido a sua potencial aplicabilidade em diversas areas e as suas
propriedades antimicrobianas. A aplicacdo em cosméticos foi selecionada como mais
promissora, devido ao alto valor agregado e ao destaque encontrado na literatura. O processo
classico ocorre via borbulhamento de ar e coleta da espuma, seguido de extragdo com solvente.
Na literatura as principais alternativas tecnoldgicas para essas etapas sdo a producdo com
oxigenacdo ndo dispersiva usando contactores por membranas e a ultrafiltracdo. Foram
construidos quatro fluxogramas de processo, baseados nas possibilidades de producédo e
purificacdo mencionadas. Para analisar a viabilidade econdmica, 36 simulacGes foram
realizadas no SuperPro Designer (Intelligen, Inc). Os principais parametros do processo foram
avaliados através de uma andlise de sensibilidade dos resultados usando o Crystal Ball (Oracle
®). Foi demonstrado ser fundamental para a viabilidade dos processos que a capacidade de
producéo fosse igual ou superior a 5 t/ano. A flutuacdo dos custos dos equipamentos e 0 uso de
meios alternativos ndo foram cruciais para a viabilidade, ja a produtividade volumétrica foi o

fator mais relevante, sendo responsével por até 80% da variabilidade da lucratividade.



Abstract of Dissertation presented to COPPE/UFRJ as a partial fulfilment of the requirements
for the degree of Master of Science (M.Sc.)

PRELIMINARY TECHNO-ECONOMIC ANALYSIS OF SURFACTION PROCESS
PRODUCTION

Augusto Vieira Magalhées

September/2019
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Department: Chemical Engineering

Surfactins are lipopeptides, a class of biosurfactants, which is recently presenting
substantial market growth. The molecule is a lipopeptide secreted by Bacillus subtilis strains
and came into light as a promising industrial target due to its range of potential applicabilities
and remarkable antimicrobial activity. Production for cosmectic market was selected due to its
higher aggregated value and recent growing interest in literature. Classical process description
is based on bubbling bioreactor, foam fractioning and solvent extraction, whereas technological
alternatives rely on non-dispersive oxygenation using membrane contactors and ultrafiltration.
Four process scenarios were defined based on the production and purification possibilities
mentioned above. Four process flow diagrams were designed and 36 simulations were
conducted in SuperPro Designer (Intelligen, Inc) to develop a techno-economic evaluation. A
sensitivity analysis was performed using Crystal Ball (Oracle ®). Results highlighted for the
first time the importance to produce above 5 t/y to assure process feasibility. Furthermore,
process equipment optimization for cost reduction and the use of alternative media from
renewable sources revealed minor impact on the process feasibility. Volumetric productivity
was by far the most significant parameter, holding up to 80% of the process costs variability.
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Capitulo | — Introducéo

1.1 Contextualizacéao

Surfactantes sdo moléculas de carater anfifilico, isto €, possuem uma parte polar e outra
apolar. A nomenclatura vem do termo em inglés surfactant, condensado de surface active agent
(agente ativo de superficie), e possui como sindnimo a designacdo de tensoativos, por essas
moléculas serem capazes de diminuir a tensdo superficial de um fluido ou de alterar as
propriedades interfaciais entre dois fluidos distintos (MILTON J ROSEN; KUNJAPPU, 2012).

A concentracdo micelar critica é a concentracdo na qual o tensoativo se encontra em
excesso No meio, apods ter estabilizado toda interface polar/apolar. Surfactantes possuem carater
anfifilico e podem estabilizar compostos apolares em meio polar, formando micelas em
concentragGes acima da concentragdo micelar critica. Justamente como decorréncia dessa
propriedade sdo bastante usados como agentes de natureza emulsificantes, estabilizando
dispersdes em sistemas coloidais de varios tipos: liquido-liquido, solido-liquido e gas-liquido;
com aplicagdes principais na industria de cosméticos, farmacéutica, alimenticia e de petrdleo
(MILTON J ROSEN; KUNJAPPU, 2012).

Surfactantes possuem as mais variadas composi¢des quimicas, pois os dois grupos de
diferentes polaridades podem ser constituidos de uma grande variedade de estruturas quimicas.
Os surfactantes convencionais e amplamente difundidos sdo oriundos da industria
petroguimica, sendo os de maior destaque os alquilbenzeno sulfonato lineares, e os alquilfenol
etoxilados. Entretanto, pela origem ndo renovavel da matéria-prima e pela complicada
biodegradacéo desses tensoativos, a demanda pelo desenvolvimento de produtos e processos de
novos tensoativos persiste (SCOTT; JONES, 2000).

Biossurfactantes (surfactantes com origem bioldgica) inicialmente foram estudados em
sua forma nativa, e moléculas extraidas de plantas surgiram como uma alternativa aos
tensoativos provenientes da industria de petroquimicos. Com a vantagem de serem mais
ambientalmente compativeis, moléculas naturais, como a saponina, tiveram sua tecnologia de
producdo e caracterizacdo desenvolvida (YANG et al., 2013). Entretanto, biossurfactantes de
origem vegetal podem causar irritacdo a pele, e demandam uma consideravel area de plantacao

e colheita; portanto, sua associagdo com processos de baixo impacto € discutivel.



Por outro lado, biossurfactantes de origem microbiana surgiram como outra alternativa
aos tensoativos tradicionais. Sdo também produzidos a partir de fontes renovaveis, e apresentam
as vantagens de serem menos danosos ao meio ambiente (BANAT; MAKKAR; CAMEOTRA,
2000), além do fato de que suas varias atividades bioldgicas sugerem uma gama de aplicagdes
desde o uso doméstico em produtos de limpeza, até na melhoria do processo de extracdo de
petroleo (MARCHANT; BANAT, 2012).

O desenvolvimento desses biossurfactantes esta atrelado a uma perspectiva futura de
substituir, em uma parcela razodvel das aplicacdes atuais, os surfactantes convencionais
(SANTOS et al., 2016).

Biossurfactantes podem ser classificados de diversas formas, mas sdo comumente organizados
em 5 grupos: glicolipidios; fosfolipidios e 4&cidos graxos; particulados; poliméricos;
lipopeptideos e lipoproteinas (CHEN; JUANG; WEI, 2015) (SANTOS et al., 2016) (Figura 1).

Surfactantes
Convencionais Biossurfactantes
Origem : Origem : Origem:
-Petréleo -Plantas -Microorganismos
Principais Compostos: Principal Composto:  Principais Classes:
-Sulfonato de Alquil Benzeno -Saponinas
-Lauril Sulfato de Sédio
-Sais Quaternarios de Aménio

icolipidi Fosfolipidios e Particulas Poliméricos Lipopetidecs e
Glicolipidios Acidos Graxos .
L A Principais MO : Principais MO :
?;?:Jzzacr;ﬂngs. Principais MO : -Bactérias -Candida Princ_ipais MO :
-Actinobactérias -Actinobactérias -Bacillus
Principais Principais -Actinomicetos
Compostos: Principais Cop’lpost_cns:. Principais o
-Ramnolipidios Compostos: -Celul’as inteiras Compostos: Principais .
-Soforolipidios -Fosfatidil- e vesiculas o -Liposan ® Compost_o'_s..
Manosil-eritrito] ~ €t@nolamina (contendo fosfolipidios -Emulsan -Daptomicina
lipidios e lipopolissacarideos) -Surfgf:t!na
-Subtilisina

Figura 1: Classificacdo de surfactantes (Chen; Juang; Wei ,2015) (Santos et al., 2016)

Dos biossurfactantes, os glicolipidios (destacadamente o0s ramnolipidios e

soforolipidios), estdo em estagio mais avancado de desenvolvimento tecnoldgico



(MARCHANT; BANAT, 2012), liderando a producéo industrial com pelo menos 13 empresas
produtoras (RANDHAWA; RAHMAN, 2014).

Lipopeptideos, por outro lado, tém se destacado pelas superiores atividades
antimicrobianas (MEENA; KANWAR, 2015)(COUTTE et al., 2017). Sdo moléculas
caracterizadas por conter uma parte peptidica polar e uma cadeia lipidica apolar, conferindo o
carater anfifilico do biossurfactante. Cerca de 30 lipopeptideos distintos ja foram identificados,
destacando-se: viscosina; pseudofactina; lichensina; iturinas; e surfactinas; produzidos

basicamente em Bacillus ou em Pseudomonas (MNIF; GHRIBI, 2015).

Lipopeptideos foram aprovados em 2003 como antibidticos nos Estados unidos.
Atualmente a comercializacdo esta autorizada em cerca de 70 paises, com movimentacao anual
estimada da ordem de 1 bilhdo de délares (MEENA; KANWAR, 2015). Dos lipopeptideos, a
daptomicina é a mais conhecida, sendo inclusive iniciada sua comercializacdo nos Estados
Unidos da américa sob o nome de Cubicin ®. A Daptomicina é um peptideo ciclico, cujas
propriedades antibidticas podem ser aplicadas no tratamento de infec¢des sanguineas e de pele,
por apresentar atividade contra patdgenos resistentes e clinicamente relevantes (MANDAL,;
BARBOSA; FRANCO, 2013).

Bacillus subtilis € uma bactéria gram-positiva esporulada e ndo patogénica, capaz de
produzir trés dos principais lipopeptideos: iturinas, fengicinas e surfactinas (KIM et al., 2010),
sendo a ultima, descoberta em 1968, a de maior destaque (ARIMA; KAKINUMA; TAMURA,
1968).

A variacdo na composicdo desses trés lipopeptideos (iturina, surfactina e fengicina)
secretados pode variar para diferentes cepas de Bacillus subtilis, alterando as propriedades anti
microbianas moduladas por diferenciaces nas rotas biossintéticas dos genes envolvidos na
secrec¢do dessas moléculas (MORA; CABREFIGA; MONTESINOS, 2015).

1.2 Produto

As surfactinas sdo uma classe de moléculas composta de um heptapeptideo ciclico com
um B-hidroxi-acido graxo conectado as duas extremidades da cadeia peptidica (
Figura 2). A extensdo da cadeia de lipidio pode variar de 12 a 17 carbonos e apresentar

terminacdo com um.
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Figura 2: Estrutura genérica das surfactinas
Leu= Leucina, Ala=Alanina, Val=Valina, Asp=Acido Aspartico, Glu=Acido Glutamico,

GluOMe=Acido Glutamico orto metilado

carbono secundario, ou terciario (estruturas iso ou anteiso) (BINIARZ; LUKASZEWICZ,
2017) (CHEN; JUANG; WEI, 2015).

VariagGes nos aminoacidos 2,4 ou 7 por alanina (Ala), valina (Val) ou leucina (Leu)
também foram identificadas (GORDILLO; MALDONADO, 2012), assim como varia¢des no
aminoacido 1 por &cido aspartico (Asp), acido glutdmico (Glu) ou &cido glutamico o-metilado
(GluOMe) (LIU; YANG; MU, 2009).

Embora a secrecdo de surfactinas esteja associada a producdo de moléculas com
distintas estruturas e concentragdes, 0 composto mais comum da classe é muitas vezes
mencionada apenas como surfactina, e € composta pela estrutura da Figura 3 e pode ser expresso
por extenso como (C12|N-Term L-Glu|L-Leu|D-Leu|L-Val|L-Asp|D-Leu|L-Leu C-term|)
(HUE; SERANI; LAPRVOTE, 2001) .

Showa Denko K.K. (SDK) foi a primeira empresa a iniciar a producédo de surfactina,
para aplicacGes em uso cosmético em 2001 sob o nome comercial de Aminofect ®, conforme
trabalho publicado por grupo de pesquisa da empresa (Yoneda et al, 2001) e processo
patenteado sob o0 nimero CN1466626.
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Figura 3: Estrutura quimica da principal surfactina

As vendas eram esperadas de movimentar cerca de ¥ 1 bilhdo apds estabelecimento no
mercado, com as aplicabilidades de compor cremes e lo¢es de limpeza para uso cosmético,
sendo compativel e agradavel a pele humana. Existem vérias patentes que protegem o uso de
surfactina em formulages, inclusive a propria Showa Denko patenteou um produto cosmético
utilizando surfactina como emulsificante do tocoferol (SHOWA DENKO K.K, 2005).

Atualmente a surfactina sodica é comercializada pela empresa de cosméticos sul-
coreana Kaneko Co (IZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013). Em 2016, inclusive, a
companhia estabeleceu acordo com a empresa Sabo S.p.A para producdo e aplicacdo do
lipopeptideo em compostos com aplicacdo cosmética, dentre eles uma formulacdo de nome
comercial SABO ® SOL RF.

A comercializacdo atual de surfactina ocorre através do numero de registro de
compostos quimicos (CAS) 302933-83-1 na forma sddica, ou 24730-31-2 na forma neutra. A
agéncia de protecdo ambiental americana (EPA) regulamentou o produto em 2014, e a agéncia
de produtos quimicos europeia (ECHA) o fez em 2013. Atualmente o produto também consta
em catalogos de empresas fornecedores de reagentes para pesquisa, como a Sigma Aldrich ou

a Angenechemica.



O crescimento das publicagbes em artigos cientificos sobre surfactinas (Figura 4) é
associado ao crescimento de pesquisas sobre biossurfactantes e lipopeptideos, o que sugere que
0 interesse por surfactinas pode estar atrelado as propriedades tipicas de biossurfactantes. O
interesse em surfactinas tem sido menor que o de ramnolipidios, o que é natural pois o Gltimo
parece estar em um maior nivel de maturidade tecnoldgica com cerca de 15 empresas produtoras
(RANDHAWA; RAHMAN, 2014).
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Figura 4: Publicacdes de Documentos na Base Scopus (Elsevier)

Presenca da palavra no titulo, resumo ou palavra-chave; busca realizada em 20/11/2017

Além disso, dentre os trés lipopeptideos classicos de Bacillus subtilis é notavel que a
frequéncia de documentos com surfactina seja em média maior que o dobro com iturinas ou
fengicinas, o que pode ser resultado de sua maior produtividade e maior diversidade de
propriedades (LIU et al., 2015).

O menor namero de publicac@es de surfactinas frente aos ramnolipidios e soforolipidios
pode decorrer do fato de a producéo de surfactina ser baixa e normalmente a concentracao final
néo ultrapassar 1 g/L (CHEN; JUANG; WEI, 2015). Por outro lado, a surfactina tém a vantagem
de ser produzida por um microrganismo ndo patogénico, ja os ramnolipidios sdo produzidos
pelo género patogénico Pseudomonas, cujos processos requerem cuidado especial com salde

do trabalhador e seguranca de processo.



A amplitude de aplicacdes para a surfactina, certamente é um dos motivos pelo qual ela
€ muito estudada. Nas areas farmacéutica e biomedica importantes artigos de revisao ja foram
escritos sobre as questdes dessas aplicacbes (MANDAL; BARBOSA; FRANCO, 2013),
(SEYDLOVA; SVOBODOVA, 2008), (INES; DHOUHA, 2015); sendo as principais
aplicacdes: antibactericida, antifungico, antimicoplasma, antiviral, antitumoral, anti alzheimer,

trombolitico, e antiadesivo de biofilme.

Na area cosmética, uma revisdo feita por (KANLAYAVATTANAKUL; LOURITH,
2010) descreve as potencialidades para a area e detalha aplicacGes envolvendo propriedades

como: anti rugas, umectante, dispersante e espumante.

A aplicacdo como biopesticida foi detalhada em artigo de revisdo por (MEENA;
KANWAR, 2015), destacando como principais aplicacdes: anti parasita e larva de mosquito,

anti fitopatgenos e biorremediag&o de solo.

1.3 Estado da arte

Embora haja o interesse de que biossurfactantes sejam competitivos frente a surfactantes
quimicos, os ramnolipidios podem estar mais proximos de uma maturidade tecnologica devido
as maiores concentracdes alcancadas ao final da fermentacdo, atingindo até 20 g/L
(MARCHANT,; BANAT, 2012). Mesmo considerando que essa quantidade deva estar
subestimada devido a protecdo e omissdo de informacdes detalhadas das empresas produtoras,
sua concentracdo alta decorre de razoaveis produtividades volumétricas (BHARAL;
KONWAR, 2011).

Surfactinas por sua vez, dificilmente alcancam concentracdes maiores que 2 g/L em
biorreator, mesmo com todas as tentativas de otimizacdo disponiveis (CHEN; JUANG; WEI,
2015). Devido a baixa produtividade, e aos altos custos tipicos de processos biotecnolégicos
com baixo rendimento, é que se justifica o distanciamento da produgdo em larga escala de

surfactinas.

Por outro lado, existe a expectativa de que se forem vendidos como produtos de maior
valor agregado, visando principalmente aplicacGes nas area biomédicas e de cosméticos, 0s
altos custos possam ser compensados (CHEN; JUANG; WEI, 2015). Dessa forma, o

conhecimento das propriedades e aplica¢fes da surfactina, bem como o estudo da otimizacédo



da producdo sdo os maiores focos de pesquisa para tornar o processo mais promissor (Tabela
1).

O conhecimento dos processos bioguimicos envolvidos na biossintese de surfactina
continuam a ser explorados com o intuito de aumentar a produtividade das cepas encontradas.
A analise do genoma e transcriptoma foram realizadas por (ZHI; WU; XU, 2017) e sdo
ferramentas importantes para compreender o processo de transcri¢ao e a correlacdo com o perfil
de expressao diferencial de proteinas desenvolvido por (ZHAO et al., 2014), e pode direcionar
e elucidar os mecanismos pelos quais as rotas biossintéticas podem ser reguladas para estimular
a producdo de surfactina. Além disso, o estudo de engenharia genética constitui experimento
pratico importante para identificar os genes mais sensiveis para maximizar a sintese de enzimas

que favoregam a producéo de surfactina (DHALI et al., 2017)

As tentativas de aumentar a produtividade ndo se concentram somente no uso de cepas
modificadas geneticamente (Tabela 1). As condi¢Ges operacionais também costumam ser
otimizadas para cada processo para maximizar produtividade, a citar: agitagédo (YEH; WEI;
CHANG, 2005); aeracdo (SEN; SWAMINATHAN, 2005); tamanho do in6culo (GHRIBI;
ELLOUZE-CHAABOUNI, 2011); temperatura e pH (SEN; SWAMINATHAN, 1997).

As condicdes do meio de cultivo, presenca e composicao de elementos tragcos (ABDEL-
MAWGOUD; ABOULWAFA; HASSOUNA, 2008), a fonte de carbono e nitrogénio também
s&o avaliadas para maximizar a produtividade (FONSECA et al., 2007) (GUIMARAES, 2015).

A otimizacéo ainda, deve levar em conta ndo s6 0 aumento na produgdo, mas tambem a
composi¢do de cada uma das espécies presentes. Fontes de carbono (SINGH; RAUTELA,
CAMEOTRA, 2014) e nitrogénio (MUKHERJEE; DAS, 2005) também foram descritas
capazes de modular ndo sé a produtividade como a composi¢do de surfactinas e outros

lipopeptideos no meio fermentativo.

Por fim, vale destacar a presenca de abordagens utilizando meios alternativos,
normalmente de residuos industriais, para diminuir custos da producdo (MANI; SIVAKUMAR;
BALAN, 2016) (NOAH; BRUHN; BALA, 2005)



Tabela 1 : Resumo do estado da arte sobre surfactinas

Area Desenvolvimento Referéncia Objetivo Atuacdo
Genoma/transcriptoma | (ZHI; WU; XU, 2017)
Cepas 5 5te0ma (ZHAO etal., 2014) Aumentar y|  Baixa
Mutantes produtividade
Engenharia genética (DHALI et al., 2017)
(ABDEL-MAWGOUD;
Elementos tracos ABOULWAFA; HASSOUNA,
2008)
Otimizagao o0 e ¢ (MUKHERJEE; DAS, 2005). | aumentar Y|  B2>@
do Meio produtividade
(DAVIS; LYNCH; VARLEY,
Fonte de N 1999)
Relagdo C/N (FONSECA et al., 2007)
Agitacdo (YEH; WEI; CHANG, 2005)
(SEN; SWAMINATHAN,
Aeracgéo 2005)
CondicGes . Baixa
do Pro::;esso Temperatura e pH (SEN; SWAMINATHAN, | Aumentar ¥ produtividade
1997)
(GHRIBI; ELLOUZE-
Concentracdo do inéculo CHAABOUNI, 2011)
Borbulhamento (COOPER et al., 1981)
5 Baixa
Aeragdo com contactores (COUTTE et al., 2010) orodutividade
Processo de A ar Y
produgéo (WILLENBACHER et al, |2 Umenar A e |
Fermentacdo anaerdbia to CUStE) ¢
2015) producéo
Discos rotativos (CHTIOUI etal., 2012)
Coleta de espuma (BURGHOFF, 2012)
Precipitagdo 4cida (CHEN; CHEN; JUANG, 2007)
Purificagao | e oo (RANGARAJAN; e pureza producdo
¢ DHANARAJAN; SEN, 2014)
Adsorgio (LIU et al., 2007)
(ABDEL-MAWGOUD;
Residuo do oleo de| ABOULWAFA; HASSOUNA,
girassol
2008) Diminuir
Meios . NOAH: BRUHN: BALA custo com Alto custo de
alternativo |Efluente da inddstria de ( matéria producéo
batata 2005) Prima
(BARROS; PONEZI;

Residuo da industria de
mandioca

PASTORE, 2008)




1.4 Objetivo da dissertagao

1.4.1 Objetivo geral

Realizar uma analise teécnico econdmica preliminar da producdo industrial e
comercializacdo de surfactina.
1.4.2 Objetivos especificos

Desenvolver um fluxograma de processo simplificado para a producdo de surfactina para

diferentes cenarios de producao;

realizar a simulagdo dos processos no software SuperPro Designer (Intelligen, Inc) de

diferentes cenarios;

calcular o minimo preco de venda e estabelecer a capacidade minima eficiente dos cenérios;

realizar uma analise de sensibilidade para os principais parametros do processo.
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Capitulo Il - Revisao bibliografica

Para a realizacdo desse trabalho foi desenvolvida uma revisdo detalhada sobre a surfactina

e seu processo de producdo, bem como sobre simulacdo de processos e analise econémica.

A revisdo do produto sera importante para delimitar a aplicacdo mais provavel para a
surfactina, pureza requerida, e estipular a demanda do mercado e a capacidade da planta. A
revisdo sobre a producéo visa o estudo dos processos produtivos, suas operac@es unitarias e a
coleta de dados para a simulacdo do processo. O levantamento sobre simula¢des de processos
tem o objetivo de identificar as metodologias, softwares usados e questdes abordadas na
literatura. O estudo da analise econémica tem como objetivo reunir as metodologias, hipdteses
e equacionamentos necessarios para execucdo do estudo de viabilidade técnico-econdémica
(EVTE)

2.1 Produto e aplicag6es

Arima; Kaninuma; Tamura, 1968 caracterizaram pela primeira vez a molécula de
surfactina e suas propriedades antibidticas, antifingicas e interfaciais foram posteriormente
patenteadas (KEI; GAKUZO; ATSUSHI, 1972).

A surfactina possui excelente propriedade interfacial, sendo capaz de reduzir a tenséo
superficial da agua para 29 mN/m a uma concentracdo de 20 uM; sua concentracdo micelar
critica é em torno de 45 mg/L e é levemente menor que a dos ramnolipidios ( cerca de 50 mg/L)
(WHANG et al., 2008).

Além disso, pode apresentar caracteristicas antimicrobianas, anti tumorais, inibidora da
agregacdo de fibrina, com aplicabilidade em varias areas industriais - alimenticia, biomédica,
cosmética, farmacéutica e ambiental (CHEN; JUANG; WEI, 2015). Na &rea ambiental os
lipopeptideos podem ser usados tanto como biorremediadores, devido a suas propriedades
interfaciais (LIU et al., 2015), quanto como biopesticidas em razdo de suas trés propriedades

antibioticas principais : antimicrobianas, antifingica e larvicida (SHERRY et al., 2002).

Uma breve revisdo sobre as principais aplicaces de surfactina: biopesticida,
biorremediacdo, cosméticos, biomédica e farmacéutica sera desenvolvida nesse trabalho para o

direcionamento da area de aplicacdo mais provavel para a producao e comercializacao.
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2.1.1 Biopesticidas

O uso de lipopeptideos como biopesticida de forma vidvel demanda idealmente:
formulagdo barata e adequada, minimo de resisténcia dos alvos aos antibioticos, e minimo efeito
desses antibidticos na saide humana (no caso de plantas comestiveis). As vantagens dos
biopesticidas, frente aos pesticidas convencionais, é a de serem moléculas biodegradaveis,
biologicamente mais eficientes, e mais seletivas para determinados organismos (SHERRY et
al., 2002).

O microrganismo Bacillus subtilis ja € um biopesticida conhecido, vendido inicialmente
com o nome de Kodiak (EMMERT J.; HANDELSMAN, 1999). De fato, a aplicacdo em spray
com adjuvantes do proprio bacilo como biopesticidas em varias plantas ja foi detalhado
(CEBALLOS ROJAS et al., 2014).

Seguiu-se na literatura o estudo da aplicacéo utilizando a surfactina e Sherry et al., 2002
caracterizaram detalhadamente as propriedades inseticidas, antifingicas e anti bactericidas
provenientes do crescimento de uma cepa de Bacillus subtilis. Foram testadas as propriedades
do meio de cultura apds fermentacdo, apenas do sobrenadante (concentrado de células), e da
surfactina purificada por extracdo com solvente. A molécula purificada foi protegida como
principal responsavel pelas propriedades antimicrobianas do meio cru. As propriedades
especificas variaram em cada uma das trés solucOes testadas. O sobrenadante, por exemplo,
teve atividade unicamente contra o pulgdo do pessegueiro, enquanto que foi possivel observar
atividade para o meio livre de células, e para o extraido com solvente, principalmente contra a

lagarta da raiz de milho.

Além disso, a surfactina é um potencial larvicida contra lagartas que danificam
plantaces de azeitona, e podem ser produzida através de fermentacdes utilizando fontes de

carbono alternativas e de baixo custo (GHRIBI et al., 2011).

Aplicacgdo de surfactina sodica comercial foi caracterizada contra a sarna de batata em
formulagdes com base em zeolitas, ou residuos da industria alimenticia. Em composic6es de 1
a 10 mg/kg de surfactina, a formulacdo foi efetiva na forma de spray entre 0.01 e 5 mg/m?
(TAKESHI SAEKI et al., 2009).
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2.1.2 Biorremediacgao

A aplicacdo em biorremediacdo de solo contaminado com diesel também foi estudada.
Foi observado um aumento da solubilidade do diesel através do uso de biossurfactantes de
Bacillus, purificados apenas com precipitacdo &cida, apds serem crescidos em meios
fermentativos alternativos, oriundos de residuo industrial e de baixo custo (MNIF; ELLOUZE-
CHAABOUNI; GHRIBI, 2013).

Whang et al., 2008 estudaram o uso de surfactina com 90% de pureza em sistemas para
auxiliar na degradagdo de diesel em solos contaminados. O crescimento da biomassa foi
estimulado e a degradacdo de diesel foi aumentada em 94% utilizando concentracbes de
surfactina de 40 mg/L. A concentracdo necessaria foi da mesma ordem de grandeza da requerida

para 0 mesmo tratamento usando ramnolipidios.

REIS et al., 2019 estudaram a propriedade de biorremediacéo da surfactina produzida
de Bacillus velezensis, e demonstraram sua potencial aplicacdo ao caracterizar a estabilidade do
biossurfactante frente a diferentes condicdes de pH, temperatura e forga ionica, e apresentando

alta reducdo de tenséo interfacial.

2.1.3 Cosmeéticos

Vaérias aplicabilidades na industria de cosméticos foram reportadas para surfactinas ou
lipopeptideos, destacando-se: emulsificante, agente espumante; antirrugas; umectante; limpeza.
Elas foram estudadas em formas de aplicagdes das mais diversas: gel; emulséo, espuma e locédo
(KANLAYAVATTANAKUL; LOURITH, 2010).

Utilizando surfactina comercial Aminoefect, com pureza de 98% numa composic¢éo de
0.8 a 3% em massa de surfactina, Tadashi; Naoko; Furuya, 2008 formularam um emulsificante
aplicavel em locdes e cremes cosméticos com boa propriedade de toque e compatibilidade com

a pele, ambientalmente amigavel e ndo téxico a organismos Vivos.

As propriedades espumantes e de limpeza da pele humana também foram exploradas
em produtos para aplicacdo em fabricacdo de shampoo ou gel de banho usando biossurfactante

(incluindo surfactina) em colaboracdo com a empresa Henkel Ag Co (HEIKE; MARIA, 2015),.
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2.1.4 Biomédica e farmacéutica

Nas aplicacdes biomédicas, as caracteristicas anfifilicas da surfactina Ihe permitem a
incorporacdo nas membranas fosfolipidicas e induzem permeabilizacéo e perturbacéo em varios
tipos celulares. As atividades mais estudadas séo as antibactericida, antiviral, antitumoral,
hemolitica e antitrombotica. Entretanto, ensaios em humanos e em microbiotas naturais sao
ainda fatores limitantes para a comercializacdo nessas areas (SEYDLOVA; SVOBODOVA,
2008).

A atividade anti trombolitica ja foi caracterizada in vivo em ratos (KIKUCHI;
HASUMI, 2002), enquanto que a atividade anti tumoral ainda esta em estagio de pesquisas in
vitro (LIU et al., 2010). Dessa forma, a aplicacdo na &rea ainda precisa de maturidade

tecnoldgica, principalmente para atender as legislacGes vigentes.

Muito embora as propriedades antibioticas da surfactina sejam, na maior parte,
inespecificas, a descoberta de uma cepa com atividade contra bactérias redutoras de sulfato
abriu novas possibilidades para aplicacdes especificas tanto em pocos de petr6leo quanto na
area biomédica (KORENBLUM et al., 2012)

A aplicacdo conjunta de surfactina e iturina foi estudada no uso de lipossomos como
vetor. Os biossurfactantes podem ser usados como antifungos e bactericidas, e ndo causam
riscos ao homem e ao meio ambiente. Além disso, possuem um amplo espectro de
microrganismos possiveis de serem esterilizados, e podem ser aplicaveis em patdgenos que ja

apresentam resisténcia a outras moléculas (EIICHI et al., 2005).

A aplicacdo farmacéutica da surfactina também é frequentemente estudada. Seu uso
como adjuvante na formulacdo de insulinas para o tratamento de diabetes, se mostrou eficiente
para potencializar a penetracdo do farmaco através da inibicdo da atividade proteolitica sobre
ela (ZHANG et al., 2016).

2.1.5 Panorama geral

Minf; Ghribi, 2015 fez uma revisdo de patentes até o ano de 2014, sobre as aplicacdes
de lipopeptideos, e 0s casos em que o lipopeptideo é a surfactina foram apresentados na Tabela
2.
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Uma analise a partir das patentes dos anos de 2015 a 2017, realizada na base de dados
do Espacenet em janeiro de 2018, buscando a palavra surfactina no titulo ou abstract, resultou
em uma lista de produtos que continham surfactina como adjuvante ou componente principal
de sua formulagdo, que estd apresentada na Tabela 3. Os dados mostram um numero
consideravel de empresas cosméticas interessados em patentear produtos com surfactina em sua

composicao.

A preferéncia pela aplicacdo cosmética, ndo é tdo surpreendente, haja visto as
complicacdes para aplicacdes nas outras industrias. Os produtos farmacéuticos exigem um
arduo trabalho de caracterizacdo in vivo e in vitro para sua implementacdo, e 0 uso de
surfactinas ainda precisa ser melhor estabelecido (SEYDLOVA; SVOBODOVA, 2008). O uso
como biopesticida pode ter uma complicacdo, devido ao fato de a atividade antimicrobiana
variar muito conforme a cepa utilizada e até mesmo com a presenca de outros lipopeptideos,
sendo dificil predizer aplicacdes genéricas para o produto (EIICHI et al., 2005) (SHERRY et
al., 2002) (TAKESHI SAEKI et al., 2009).

Além disso, Chong; Li, et al., 2017 defendem que o alto custo de producdo de
ramnolipidios sé é aceitdvel economicamente caso o produto seja direcionado para um mercado
de maior valor agregado como o cosmético ou medico, o que se torna mais relevante sabendo
que surfactinas tem melhores atividades antimicrobianos que ramnolipidios (mesma poténcia

estando 4 x diluido)

2.1 Processo

O primeiro processo de producdo de surfactina protegido pela industria quimica foi da
empresa japonesa Takeda (KEI; GAKUZO; ATSUSHI, 1972) e baseado no trabalho inicial de
descoberta da molécula (ARIMA; KAKINUMA; TAMURA, 1968). A surfactina foi obtida do
meio de crescimento de B. subtilis IAM 123 ap6s a remocao das células e cristalizacdo feita por
precipitacdo acida, dissolvida em solucdo alcalina e extraida em éter. O composto ainda foi
purificado em uma coluna de carvao ativo para remocéo de odores e 0s ensaios de propriedades

foram realizados apds purificagdo por cromatografia liquida de fase reversa.

Embora Kei; Gakuzo; Atsushi, 1972 tenham utilizado anti espumante na etapa reacional,

raros sdo os autores que ainda mantiveram o uso em seu estudo.
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Tabela 2: Patentes para o0 uso de surfactina até 2014 (GHRIBI et al 2015)

Microrganismo Aplicacdo/Atividades Titulo da Patente Nimero Ano
B. subtiliis 21332 Anti coagulante Surfactin US3687926 1972
N ) A mutant of Bacillus Subtilis and a method of producing surfactin with the use
B. subtilis Tensoativo US4522261 1992
of the mutant
B. subtilis 53813 Tensoativo Enhanced production of Biosurfactant through the use of a mutated B. subtilis CA2025812 1992
B. subtilis 55033 Hemolitica Method of producing surfactin with the use of mutant B. subtilis US5227294 1993
. Inseticida e ) ) ) )
B. subtilis AQ713 o ) Strain of Bacillus for controlling plant Diseases and corn rootworm US62911426 2001
antimicrobiano
Bacillus 60A Inibidores de quinases Method for inhibiting eukaryotics protein kinases US6319898 2001
Bacillus spp Tensoativo Production process of surfactin WO00226961 2002
N Inseticida e . )
B. subtilis o ] Compositions and methods for controlling plant pests US6417163B1 2002
antimicrobiano
B. subtilis Emulsificante Water thin emuslions with low emulsifier levels CA2375885 2001
. Estabilizacdo de ) ] )
B. subtilis L Novel use of lipopeptide preparations W02004002510 2004
membranas bioldgicas
N o . Surfactin Containing Compositions for controlling scab disease in agriculture
B. subtilis Antimicrobiana US20090123445A1 | 2009
products
Bacillus Inibicdo da formacéo Biosurfactant composition produced by a new Bacillus lichenformis strains,
. . ] o W02010062745A1 | 2010
Licheniformis V9T 14 de biofilme uses and products thereof
N Inseticida e ] ] ] ]
B. subtilis Lipopeptides and Lipopeptide syntethases US20110030103A1 | 2011

antimicrobiano
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Tabela 3: Patentes recentes (2015 a 2017) utilizando surfactina

Aplicacdo/Atividades Titulo da Patente Numero Ano Empresa
Produto para a pele / cosmético Applications of surfactin in cosmetic products and thereof US2016/0030322 | 2014 Saft Biotechnology
Agente de limpeza e emulsificante Sulfate-free cosmectic cleansing agents comprising
) ) GB2547064 2015 Henkel Ag & Co
cosmético biossurfactants
) ) » o ) o KEMIKOSU
Dispersante de delineador/ Cosmético Liquid cosmetic composition JP2017078041 | 2015
CREATIONS KK
) ) ) - KEMIKOSU
Produto capilar / Cosmético Hair treatment composition JP2017128526 | 2016

CREATIONS KK

. o Seaweed polysaccharide anti-transpiration paste leaf fertilizer
Biopesticida o ] CN106631536 | 2016 NI
additive specially used for pear tree

o Streptomyces producing anti-HIV active substance, and
Antiviral de HIV L CN106190882A | 2016 NI
applications thereof

) o Bacillus amyloliquefaciens for producing surfactin, and NANJING SHAFEITE
Biorremediacéo de solo o CN106011035 | 2016
application thereof BIOLOGICAL TECH
. Skin repairing liquid containing human stem cell factor and China - Pharm & TECH
Produto para a pele / cosmético ) CN106924719 | 2017
preparation method thereof COLTD

. . Soluble cleansing paper capable of moistening and
Produto capilar / Cosmético . . CN106726637 | 2017 NI
moisturizing and preparation method thereof

NANJING SHAFEITE

Aditivo para ragdo de peixe Method for preparing feed additive containing surfactin CN106260502 | 2017
BIOLOGICAL TECH

NI= ndo informado



As complicacdes para 0 uso de antiespumante sdo amplamente conhecidas na literatura,
principalmente a diminuicdo drastica na taxa de transferéncia de oxigénio (STANBURY;
WHITAKER; HALL, 1995). De fato, Ceballos Rojas et al., 2014 foi um dos raros grupos que

optaram pelo uso de antiespumantes.

Cooper et al., 1981 foram os pioneiros a realizar a producao de surfactina sem o uso de
antiespumante, posteriormente sendo consolidado como processo classico (haja visto 0 nimero
alto de citagdes a este trabalho — mais que 280 - s6 na base Elsevier, busca realizada em
16/1/2019). O Desenvolvimento da espuma durante a reacdo era controlado com aeracdo, e a
coleta continua, ou fracionamento por espuma, permitiu a producédo e concentracao do produto.
Outra contribuicdo notdria dos autores foi a de avaliar o efeito da concentracdo de metais para

otimizar o rendimento da fermentagé&o.

Carrera; Cosmina; Guido, 1993 propuseram solugbes para 0s inconvenientes
decorrentes da fermentacdo com fracionamento de espuma, principalmente a dificuldade em
manter a altura da coluna de espuma controlada, e evitar a reducdo de volume de meio no
biorreator. Dessa forma, a patente cria duas solucdes: a adi¢ao continua de meio ou o reciclo de

microrganismos ap0os microfiltracéo.

Deleu et al., 2004 propuseram uma alternativa que incluia ao processo classico de coleta
de espuma e extracdo com solvente duas etapas posteriores de ultrafiltracdo e diafiltracédo, ao
mesmo tempo em que ndo era feito a precipitacdo acida apos a clarificacdo. Os autores sdo um
dos primeiros a utilizarem a ultrafiltracdo para atingir maiores purezas de surfactina, e

recomendaram etapas de lavagem e diafiltracdo para evitar incrustacdo das membranas.

O processo de extracdo com solvente, continua sendo bastante estudado (DLAMINI,
2017) (1IZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013)(YEH; WEI; CHANG, 2005).
Entretanto, varias sdo as complica¢fes envolvidas no uso de solventes organicos para
purificacdo, principalmente relacionadas as questdes ambientais, econdmicas e a de possivel
perda de propriedades da surfactina, pois 0 uso de solventes organicos toxicos poderiam

prejudicar a atividade biossurfactante dos lipopeptideos (ISA et al., 2007).

Sen; Swaminathan, 2005 avaliaram a substituicdo das etapas de precipitacdo acida e
extracdo com solvente por uma ultrafiltracdo. A purificacdo por ultrafiltracdo se mostrou mais

eficiente que a extragdo tipica com solvente, mas para processos em larga escala, o autor sugere
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que no scale up a ultrafiltracdo seja realizada com fluxo tangencial para minimizar a formacéo

de gel na membrana.

A fim de aumentar a pureza de surfactina, o uso de duas ultrafiltracbes em série,
diretamente apos a clarificacdo, foi proposta por Isa et al., 2007 e Chen; Chen; Juang, 2007
investigaram a purificacdo de surfactina utilizando a clarificacdo, precipitacdo acida,

solubilizagdo alcalina e entdo a ultrafiltragdo “dead-end” em dois estagios.

A compreensdo do fracionamento de espuma também parece ser um ponto chave no
processo Willenbacher et al., 2014 estudaram diferentes cepas de Bacillus subtilis e sua
influéncia nos parametros de produtividade do processo com evolugdo de espuma. Além disso,
Alonso; Martin, 2016 observaram que a recirculagdo de células coletadas na espuma tem um o

metabolismo acelerado, resultando em maior produtividade volumétrica de surfactina.

A despeito de a coleta de espuma ser 0 mecanismo mais estudado para producdo de
surfactina, as dificuldades em estabelecer essa operacdo sdo marcantes. A dificuldade em
modelar e dimensionar o fracionamento por espuma, a imprevisibilidade do processo recaindo
sobre os complexos mecanismos moleculares por tras do fenbmeno, e a presenga em poucos
processos industriais sdo trés que se destacam (BURGHOFF, 2012). Dessa forma, varias sdo as
abordagens na literatura para producdo sem formacdo de espuma, cujas vantagens e
desvantagens sdo apresentadas na Tabela 4 (COUTTE et al., 2017)

Willenbacher et al., 2015 obtiveram baixas produtividades em uma fermentacdo
anaerobia, e Chtioui reportaram razodveis concentracdes de lipopeptideos com distinta
seletividade para a secrecdo de fengicina frente as surfactinas, imobilizando as células em

discos rotativos.

Y. Tadashi, Y. KanagaWa, F. Kazo, 2006 desenvolveram um processo de alto
rendimento usando como fonte de nitrogénio a farinha de soja. Os autores descobriram que a
espuma nao precisa ser removida pois a farinha diminui a presenca de espuma, a qual fica
adsorvida no proprio grao. Apo6s purificacdo por precipitacdo acida seguida de ultrafiltracdo ou
extracdo com solvente, a concentracdo de surfactina é de 6-40 g/L. Essa foi a patente chinesa
inicialmente depositada sob o nimero de CN1466626 (TIANZHENG; XIZHAO; DAITIAN,
2000) para o primeiro processo de producdo industrial pela empresa Showa Denkko KK de

surfactina sodica (Aminofect ®).
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Tabela 4 : Processos de producéo de surfactina (COUTTE et al., 2017)

Bioprocesso Vantagens Desvantagens

-Dificuldade em controlar

volume de espuma

-Alta recuperacéo -Processo limitado pela
Coleta de Espuma -facilmente acoplado em cinética de formacdo de
CSTR espuma

-Perda de células e meio

de cultura

o ) ) -Dificuldade em controlar
Reator trifasico de leito | -Alta taxa de transferéncia )
o o desenvolvimento de
fluidizado de oxigénio
espuma

) ) ) -Baixa taxa de
Discos rotativos -Processo simples o o
transferéncia de oxigénio

-Producéo e purificagdo

o continuas Dificuldade em controlar
Reatores de Biofilme o
-Pequena perda de biofilme
biomassa

) L -Incrustacéo da membrana
-Producéo e purificagdo

Membranas contactoras ] -Tamanho e custo dos
continuas ]
modulos
Fermentacao em estado ) -LimitacGes no controle do
. -Processo simples
solido processo

Também usando farinha de soja, a empresa Kaneka patenteou seu processo de producdo
para a comercializacdo de surfactina (IZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013), assim
como a AgraQuest Inc (SHERRY et al., 2002) também patenteou um processo com a mesma

fonte de nitrogénio.

Um dos processos mais citados (mais de 45 citagOes em artigos e 4 em patentes), sem o
desenvolvimento de espuma foi estabelecido por Coutte et al.,, 2010. O autor obteve
produtividades semelhantes a do processo convencional realizando a aeracdo do biorreator

através de membranas contactoras, mas reporta o transtorno decorrente da adsorcdo de
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surfactina nas membranas, que pode minimizar o coeficiente de transferéncia volumétrico de
oxigénio. O grupo ainda conseguiu posteriormente propor um processo continuo de producao
com membrana de ultrafiltracdo para purificagdo apds producdo (COUTTE et al., 2013). O
processo continuo foi ainda patenteado em conjunto com uma cepa mutante (COUTTE et al.,

2015) e é provavelmente o modelo de producéo utilizado na empresa Lipofabrik ©.

Um resumo do historico de alguns dos principais processos de producéo foi organizado
na Tabela 5. Os processos de producdo de surfactina apresentam possibilidades e questfes
semelhantes a envolvendo a fabricacdo de ramnolipidios. Chong; Li, et al., 2017 mencionaram
as seguintes operacGes para a purificacdo de ramnolipidios: precipitacdo acida, extracdo com

solvente, cromatografia, adsorgéo, ultrafiltracdo, coleta de espuma.

E notavel da Tabela 5 que dois dos processos reacionais de maior destaque sio os de
fermentacdo com borbulhamento e coleta continua de espuma, ou o de aera¢cdo com membranas
contactoras. Para os processos de purificacdo dois dos maiores destaques sdo a extracdo com
solvente ou a ultrafiltracdo. Além disso, o isolamento por precipitacdo &cida e a clarificagao,
ou por microfiltracdo ou por centrifugacédo, sdo operacgdes de recorrente emprego nos trabalhos

com surfactina.

A maturidade tecnoldgica é uma questdo ainda a ser mensurada e desenvolvida. Dos
dados da Tabela 5, sete das dezenove referéncias sdo patentes e apenas Kei; Gakuzo; Atsushi,
1972 reportaram uma escala de producdo de 500 L. De fato, o resumo apresentado, seja em
artigos ou patentes, adotam producdo em frasco ou até em escala de biorreatores, de no maximo
20 L (ENIICHI et al., 2005). Fica evidente sobre o0s processos na literatura o fato de que o scale-
up é muito pouco estudado, e que os dados foram muito mais caracterizados a nivel de bancada
e pequenos biorreatores; apenas foram encontrados dois trabalhos citando uma producdo em
escala piloto (DELEU et al., 2004)(BARROS; PONEZI; PASTORE, 2008).

2.1.1 Meio de cultura

Os Meios tipicamente usados séo MSM (Mineral salt medium), ou derivados (CHEN;
JUANG; WEI, 2015), mas alguns poucos autores usam meio LB (Luria-Bertani) (GHRIBI et
al., 2011)(LIU et al., 2012), ou meio Landy (COUTTE et al., 2010).
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Tabela 5 : Principais processos de producéo de surfactina

Processo de

Processo de

Processos de Downstream Purificacdo Producéo Frnuefle(z% ) Recu(g/i;agao Observacao Referéncia
Principal Principal
Centrifugacéo | Precipitacdo acida | Extragdo com Anti Primeira patente sobre produgdo de Atsushi et al
solvente | Adsorcdo (Carvdo) | Extragdo aquosa | Extracdo espumante NI NI surfactinas Uso de 1972
Precipitagdo acida P antiespumante
Coleta de Espuma | Centrifugacdo | Precipitagdo acida | Primeiro Processo com coleta com espuma. Cooner et al
Extracéo com solvente | Extrag8o aquosa | Precipitacéo Extracéo Espuma NI NI Anédlise influéncia de metais e 1[)981
acida hidrocarbonetos
Coleta de Espuma | Precipitagdo acida | Ultrafiltracdo e UE Espuma 85-90 E;gfjgrga ul traf?lrt(;gzgzo com coleta de es[)Jlgr;wzs cepa Cosmina et al
reciclo . 1993
UF 95 mutante e reciclo celular
Coleta de espuma | Centrifugacéo | Extragdo com ~ ! Patente sobre producéo e aplicacdo inibindo Deleu et al
solvente | Ultrafiltracdo Extragdo | UF Espuma 85 80-85 incrustacdo de peptideos em membranas 2004
Coleta de espuma | Centrifugacéo | Ultrafiltracéo UF Espuma 70 98 Alimentacdo em batelada de Fell e MnllI Swagwllggt()hBan et
. x S x Sem PA 55
Centrifugacéo | Precipitacdo 4cida | Extragdo com Extracdo Espuma Extracdo Global 72 Utilizag&o de Carvéo ativo como carreador Chang et al
solvente 2005
(Frasco) 90
Patente para aplicacdo de surfactina
Centrifugacéo | Precipitacdo acida | Extragdo com Cromatoarafia Sem NI NI purificada com propriedades antimicrobianas Eiichi et al
solvente | Cromatografia g Espuma via vesiculas lipossdmicas. Uso de Farinha de 2005
Soja
Precipitagdo acida| extracdo com solvente| NI Inibigdo de NI NI ( A:]?rt]eor]lteecf %r)a :aperr?]dpurgzg gﬁs\?vgalét):gr?liko Tadashi et al
ultrafiltracéo| cristalizagdo| adsorgdo com carvéo Espuma Uso de farinha de soja ' 2006
Centrifugacéo | Precipitacdo acida | Ultrafiltracéo | UE Esseunr:wa PA 55 PA 97 Zzﬂ2ngagsg}\'/léf%T)?grdslljjﬁalélttirna;'rl]tgﬁggeguer; Juang et al
Ultrafiltragéo P UF|UF 85 | Global 87 -EP 2007
(Frasco) sddica, de acordo com 0 processo
sem Isa et al
Centrifugacéo | Ultrafiltracéo | Ultrafiltracéo UF Espuma 94 95 pletapa Purificacdo com duas ultrafiltracbes em série 2007
(Frasco)

22



Processos

Processo de

com membranas contactoras

de x Pureza Recuperagdo x o
Processos de Downstram Purificagio I;r(_)du_gao Final (%) %) Observacéao Referéncia
. rincipal
Principal
Microfiltracdo | Precipitagdo acida | Extragdo com x Sem Surfactina na concentracéo de 40 mg/L Whang et al
Extracéo Espuma 90 72 ; ~ -
solvente aumentou a biodegradacao de Diesel em 94% 2008
(Frasco)
Centrifugacdo | Ultrafiltracdo UF Contactoras NI NI Pioneiro com aeracao por membranas Coutte etal
contactoras 2010
Artigo Referéncia para processo Continuo. Coutte et al
Microfiltragdo | Ultrafiltragdo UF Contactoras 95 NI Estudo de reciclo celular. Aeragdo por 2013
membrana contactora
Patente sobre processo de produgédo de
Extracdo com solvente | Decantagéo | Precipitacdo acida | ~ Inibicdo de ~ surfactina da empresa Kaneka. Utilizagao de Moroshima et al
x Extragdo 96 91 extragéo x -
Adsorcao Espuma 1 ou 2 solventes na extra¢do. Uso de Farinha 2013
de soja
Sem Purificacdo por ultrafiltragdo. Uso de Hassan et al
Centrifugacéo | Microfiltraco | Ultrafiltracdo UF Espuma 88 96 microfiltracdo para protecdo da membrana de 2014
(Frasco) ultrafiltracdo
Influéncia da coleta de espuma em diferentes | Willenbacher et al
Coleta de Espuma NE Espuma NI % cepas produtoras de surfactina 2014
Patente para producdo em processo continuo
Microfiltracdo | Ultrafiltragdo | Ultrafiltracdo UF Contactoras 90 YSthga com microfiltracdo e 2 ultrafiltracdes em Coé%igt al
série
. x S L Influéncia da coleta de espuma no Alonso et al
Coleta de espuma | Centrifugacéo | Precipitacdo acida PA Espuma NI NI metabolismo e produtividade celular 2016
Planejamento experimental para aumentar a Motta et al
NI NI Contactoras NI NI producéo de surfactina em processo aerado 2016

Resumo cronoldgico dos processos e opera¢des unitarias estudados para producédo de surfactinas. UF = Ultrafiltracdo, PA= Precipitacdo acida,

NI=Nao informado
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O meio MSM usado por Cooper et al., 1981 foi posteriormente referenciado por outros
autores (CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993)(WILLENBACHER et al., 2014), e exemplo
de composicoes tipicas baseadas no meio MSM foram detalhados em varios trabalhados (SEN;
SWAMINATHAN, 1997)(Y. TADASHI, Y. KANAGAWA, F. KAZUOQ, 2006). Os elementos
tracos mais importantes, e frequentemente utilizados, sdo o Fe Il e Mn Il (COOPER et al., 1981)
(CHEN; JUANG; WEL, 2015).

A fonte de carbono ideal € a glicose (MUKHERJEE; DAS, 2005). Alonso; Martin, 2016
demonstraram que em condicdes limitantes de glicose (< 10 g/L) os rendimentos de conversédo
de glicose em biomassa (Y x/s) e surfactina (Y p/s) sdo maiores nessas concentragdes baixas.
Mukherjee; Das, 2005 demonstrou que uma concentracao inicial de glicose de 20 g/L resulta
em excelentes concentrages finais de surfactina (maior que 1 g/L). Entretanto, a concentragédo
inicial de glicose de 40 g/L adotada por Cooper et al., 1981 parece ser uma das mais utilizadas
(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993)(ISA et al., 2007).

O uso combinado de fontes de nitrogénio orgénico e inorgéanico para a ativagdo do
metabolismo e aumento da secre¢éo de surfactinas foi descrito por Davis; Lynch; Varley, 1999.
O grupo sustenta que é necessario uma fonte organica de nitrogénio para o crescimento e o
nitrato ¢ importante para ativar o metabolismo secundario, responsavel pela producéo de

surfactina.

De fato, varios sdo 0s meios que usam ambas as fontes de nitrogénio, sendo o extrato
de levedura como fonte de nitrogénio organica o mais comum (COOPER et al., 1981) . Das
fontes de nitrogénio inorganica as mais comuns sao o nitrato de sédio (ABDEL-MAWGOUD,;
ABOULWAFA; HASSOUNA, 2008) ou o nitrato de amonio (COOPER et al., 1981) (DAVIS;
LYNCH; VARLEY, 1999). A relacdo massica C/N é tipicamente utilizada na faixa de 7
(GHRIBI; ELLOUZE-CHAABOUNI, 2011) a 9 (FONSECA et al., 2007).

2.1.2 Condicoes de cultivo

Sen; Swaminathan, 1997 obtiveram como condi¢Ges otimizadas por planejamento
experimental e metodologia de superficie de resposta, obtida em fermentadores de 2 L com
coleta de espuma, as seguintes condic¢des: pH 6,7; Temperatura 37,4 °C; agitacdo 140 rpm;
aeragdo 0,75 vwvm. ABDEL-MAWGOUD; ABOULWAFA; HASSOUNA, 2008 obtiveram, em
frasco, as seguintes condi¢Bes 6timas para 72 horas de incubagdo: pH 6,8; Temperatura 30 °C;

porcentagem volumeétrica de oxigénio 90%.



Ghribi; Elllouze-Chaabouni, 2011 obtiveram um méaximo de concentracdo de surfactina
apos 24 h de fermentacao ao garantir a porcentagem de saturacao de oxigénio no meio em 30%.
Barros; Ponezi; Pastore, 2008 realizaram a producdo de surfactina em planta piloto de 40 L,
aerando a 0,38 vvm nas primeiras 12 h e 0,63 vvm por mais 24 h. (COUTTE et al., 2015)
esterilizam o ar em filtro de 0,2 um e aeram a 1 vvm com ar, e a fermentacéo ocorre em pH 7,0
a 22 °Cpor 72 h (COUTTE etal., 2010).

2.1.3 Propagacéo do inéculo

Carrera; Cosmina; Guido,1993 propuseram um inoculo de 5 a 10% v/v, ap0s
crescimento por 6-10 h (tempo em que surfactina ndo é produzida e espuma nao € formada). A
concentracdo celular antes de cada etapa é de 0,15 g/L, a curva de crescimento parece ter em

torno de 2 h de fase lag, e a taxa de crescimento de 0,5 h™t é a maxima para o microrganismo.

Alonso; Martin, 2016 observou uma fase lag de 4 h e taxas especificas de crescimento
de 0,35 h'! para células ndo recicladas, e 0,5 h™ para células que haviam sido recicladas no
meio; também obteve rendimento de biomassa em glicose em torno de 0,3 g/g para indculos
apos 12 h, adotando uma concentracdo de biomassa inicial de 0,038 g/L para processos sem a

formacdo de espuma e usando o indculo em uma concentragdo de 10% v/v.

Willenbacher et al., 2014 também obtiveram taxas de crescimento especificos em torno
de 0.4 h'! na fase log, utilizando uma concentragéo de inculo de 6,7% v/v

2.1.4 Fermentacao com borbulhamento

Cooper et al., 1981 usaram um volume (til de meio em relacéo ao total de 20 L /28 L
(71%), atingindo concentragdes de biomassa de 4 g/L ap6s 80 horas. Carrera; Cosmina;
Guido,1993 usaram um volume til de meio de 1,1 L /2,0 L (55%), sendo reportado nesse caso
um volume aparente com espuma de cerca de 1,6 L (80%) obtendo concentragdo de biomassa
apos a fermentacao em torno de 6 g/L por periodo entre 20-90 horas (fase estacionaria é atingida
em 30 h).

Deleu et al., 2001 realizaram a fermentacdo com coleta de espuma apés 7 h, através da
linha de exaustdo de ar. A batelada foi realizada por 72 horas, e o biorreator foi esterilizado in
situ por 30 min a 121 °C. Noah; Bruhn; Bala, 2005 utilizou um impelidor rushton para colapso
das bolhas.
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Mukherjee; Das, 2005 defende que o tempo de reacdo costuma durar até um pouco
depois do fim da fase log, como 48 horas. A concentracdo de surfactina obtida ao final da
batelada pode oscilar de 0,5 a 4 g/L, mas valores tipicos ficam em torno de 1 g/L. (COOPER et
al., 1981)(SEN; SWAMINATHAN, 1997), e 2 g/L em cepas modificadas geneticamente
(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993).

Alonso; Martin, 2016 fizeram a caracterizagao da producédo. O fator de rendimento para
formacdo de biomassa em relacdo ao consumo de glicose € em torno de 0,3 g/g enquanto que 0
fator de rendimento para formacéo de surfactina em relacdo ao consumo de glicose é em torno
de 0,07 g/g. A produtividade volumétrica foi de 26 mgLth, e o tempo 6timo de fermentacéo

foi de 24 horas utilizando glicose a 10,5 g/L.

Willenbacher et al., 2014 caracterizaram 0 processo de producéo, detalhando o
fracionamento por coleta de espuma em bateladas de 30 h. A maior produtividade especifica da
producéo de surfactina ocorre no meio da fase exponencial de crescimento, em 0,039 g.gDW-
lh—l.

Barros; Ponezi; Pastore 2008 realizaram a producéo por borbulhamento em escala piloto
e obteve concentracOes finais de 0,6 g/L ao final de uma fermentacdo de 36 h. Um biorreator
de 40 L com tubo de silicone para coleta da espuma foi utilizado - Pilot New Brunswick 8000
MP 80 (New Brunswick Scien- tiwc, Edison, NJ, USA). Entretanto, o rendimento de substrato

em produto foi baixo, de aproximadamente 0,02 g/g.

2.1.5 Fermentacdo com membranas contactoras

O uso de membranas contactoras € uma alternativa para 0s processos de aeragdo em que
0 borbulhamento resulta em inconvenientes operacionais, como no caso dos biossurfactantes
em que as bolhas resultam em desenvolvimento de espuma, cuja coleta e gastos com
resfriamento séo particularmente complicados no scale-up (COUTTE et al., 2010). Na aeragéo
por contactores, uma membrana, permite o contacto, mas nao a dispersao, entre a fase gasosa e
liquida. A transferéncia de massa de oxigénio ocorre através da difusdo do gas nos poros até a
adsorcdo na membrana densa, normalmente hidrofobica, até que é absorvido pela fase liquida
do outro lado da membrana (KOVVALI; SIRKAR, 2003)

Biorreatores com aeracdo, mas sem formacdo de espuma foram reportados com
diferentes razdes de volume de meio por volume total: 3L /5 L (60%) (MUKHERJEE; DAS,
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2005), 12 L / 20 L (60%) (DELEU et al., 2004), ou 4 L / 5 L (80%) (CHEN; CHEN: JUANG,
2007).

Coultte et al., 2010 desenvolveram um processo para aera¢do do sistema com méaxima
producdo de surfactina, usando uma membrana de poli(éster sulfona) de 2.5 m?2 para aeracao
de 3 L de meio, o didametro do poro foi de 0,65 um, e a aeracdo com o ar passando no lumen da
membrana de fibra oca apresentou os melhores resultados. A concentracdo de biomassa apds a
fermentacdo com membranas foi de 3,1 g/L e o tempo de reacdo de 72 horas. A esterilizacdo
das conexdes foi feita a 121 °C por 20 minutos. O meio circula a 0,021 m/s, com 18% de
retencdo de biomassa nas contactoras, e 83% de surfactina. Os coeficientes de transferéncia
volumétrica da membrana foram de aproximadamente 40 h' no inicio e 4 h*! no final (apds
lavagem o valor retornou para 40 h'). Foram realizadas lavagens da membrana com 3 L de
agua a 30 °C e 2 x 3L de NaOH 0,1 M a 50 °C, por 1 hora; a membrana era regenerada com
NaOH 0,5 M, NaOCI 1,3 mM e entdo 4gua destilada. A taxa de consumo especifico de oxigénio
foi medida em 12 mmol.gh fase log (12 a 36 h e no inicio do crescimento 2 mmol/g/h (0 a
12 h). Fator de rendimento de surfactina em relagcéo ao consumo de glicose foi de 0,013 g/g. A
perda de carga no casco por onde passa o ar é de menos de 0,1 barg e a pressao do ar é de 0,5

barg. A aeracdo foi feitaa 1 vvm.

Coutte et al., 2013 reportaram que 20 g/L de glicose foram consumidas em 24 horas, 0
crescimento especifico nas primeiras 9 horas foi de 0.2 h'%, e a biomassa atingiu um maximo de
1,5g/L em 26 horas. A formacéo de metabdlitos primarios é associada ao crescimento e atingem
um méaximo de 8 g/L, 3 g/L e 2 g/L para acetoina, lactato e acetato respectivamente. Apds 24
horas sem glicose essas moléculas sdo reaproveitas caindo a concentrag@es de 4 g/L, 0 g/L, 2
/L g. Aderéncia de biomassa na membrana contactora é de 0,6 g/m2. 425 mg/L de surfactina
foram produzidas no meio e apo6s a dessor¢do de surfactina das membranas contactoras a
concentracdo subiu para 628 mg/L. As taxas especificas de consumo de oxigénio e formacao
de didxido de carbono sdo de 6,18 mmol/g/h e 6,67mmol/g/h, durante a fase de crescimento (14
horas iniciais). Mesmo na fase estacionaria ambas as taxas seguem aumentando como se 0
numero de células estivesse aumentando. Provavelmente o aumento da morte celular cause um
aumento nessas taxas especificas. A Produtividade volumétrica foi de 17,4 mg.L2.h"t com 36

h para processo batelada e o fator de rendimento de glicose em surfactina foi de 0,0635 g/g.

Coultte et al., 2015 esterilizaram o ar em filtro de 0,2 um e aeraram a 1 vvm com ar para

maximizar producdo de surfactina, circulando o meio a uma vazédo de 60 L/h na membrana com
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area de 2,5 m2 para um tanque de 4 L de volume util. A produtividade obtida foi de 0,05 mg/L/h
de iturina e 1,5 mg/L/h de surfactina, com bateladas de 72 horas e pureza de 90%. Além disso,
5% dos biossurfactantes ficaram retidos na membrana contactora, mas foram eliminados por
lavagem. Taxa de transferéncia de oxigénio foi constante em 40 h 1, e a pressdo de operagdo

dos compressores foi de 0,4 bar.

Motta dos Santos et al., 2016 utilizaram design de experimentos para otimizar a
composicdo do meio de fermentacdo utilizando um processo continuo por aeracdo com
membranas contactoras para maximizar a producdo de surfactina, alcancando titulacGes de
2385 mg/L

2.1.6 Fracionamento por coleta de espuma

A coleta de espuma € apenas uma pré purificacdo que pode facilitar o downstream,
porque ndo gera surfactinas em purezas maiores que 60%(CHEN; CHEN; JUANG, 2007),
porém é bastante usada devido as baixas perdas (90-99% de recuperacdo) (CARRERA,;
COSMINA; GUIDO, 1993)

Cooper et al., 1981 em trabalho pioneiro com coleta de espuma obtiveram 0,8 g/L de
concentracdo de surfactina na espuma. Deleu et al., 2004 coletaram 1,5 L de espuma a partir de
12 litros de meio, atingindo concentracbes de 2,5-5,4 g/L de lipopeptideos, obtendo uma
concentragdo na espuma de 2,42 g/L de surfactina em fermentagdo de 36 h. O volume de

espuma coletado foi e cerca de 26% o volume inicial, realizado em escala piloto de 40 L.

Willenbacher et al., 2014 caracterizaram o processo de coleta de espuma analisando as
particOes de biomassa e surfactina na coleta de espuma. O autor acompanhou durante 30 horas
a recuperacao e o enriguecimento de surfactina e biomassa na espuma. A maxima recuperagao
de surfactina foi de 92%, e o enriquecimento de surfactina é cerca de 80, enquanto que a de

biomassa é 0,6.

Takesono et al., 2001 equacionaram detalhadamente a agitacdo e frequéncia de agitacao
no coletor de espuma. O consumo energético da agitacao do tipo ldminas foi equacionado para
uma taxa de aeracdo de 1 a 2 vvm, resultando em demandas de 0,07 — 0,7 kW/(m?/h) em relacéo
a vazdo de liquido. A Infors HT sugerem um sistema com impelidores com laminas para quebra

da espuma e um vaso para coleta conectado a exaustdo (INFORS, 2016).
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2.1.7 Microfiltracéo

Coutte et al., 2013 mantiveram uma microfiltracdo para remocéo continua de biomassa
e apos trés dias, a permeabilidade na membrana estava 91% abaixo da inicial 42,3 —482,3 Lhm"
%par?, e cerca de 5% da biomassa total ficou adsorvida na membrana sob um fluxo médio de
73,2 L.htm2 A retencdo de surfactina foi cerca de 2% da total e a pressdo durante
microfiltracdo de Bacillus subtilis (KREUTER, 1996) varia entre 1,4 — 3,4 bar.

Coutte et al., 2010 realizaram microfiltragdo com membranas e foram lavadas com o
mesmo volume do biorreator, 2 vezes com agua destilada a um fluxo de 7,3 L.n">.m2 a 30 °C,
e com NaOH 0,1 M 50 °C. Membranas sdo entdo regeneradas com 2 lavagens de NaOH 0,5 M
e 2 vezes com hipoclorito de sédio 1,3 mM pelos mesmos tempos e fluxos (ie um fluxo de 144
L/m2 por 18 h).

Maroulis; Saravacos, 2003 recomendaram filtracdo dead-end e fluxo perpendicular para
solugdes diluidas, pois moddulos tubulares geram menos problemas de incrustacdo. As
condigdes de operagdo devem variar em 1-5 bar e 50-90 °C, e é mais facil fazer o scale up de
microfiltracdo, pois basta adicionar mais modulos. Além disso, na microfiltracdo de E. coli,
FERREIRA; AZZONI; FREITAS, 2018 ndo observaram diferencas significativas nos custos
referentes ao investimento e operacéo entre microfiltracéo e centrifugacdo. FASAEI et al., 2018
adotaram um custo do sistema para microfiltracdo de alga de 300 €/m2, com custo da membrana

de 100 €/m2? e um tempo de troca previsto de 3 anos.

2.1.8 Precipitacdo acida

Ghribi et al., 2011 e Minf; Ellouze-Chaabouni; Ghribi 2013 afirmam que a adicéo de
acido provoca uma precipitacdo seletiva de lipopeptideos e lipoproteinas. Yeh; Wei; Chang,
2005 reportaram que a pureza obtida apds precipitacdo acida € de cerca de 55% ap06s adicdo de

HCI até pH 2 e o sélido pode ser recuperado apos filtragdo com membrana de nitrocelulose 2,5

um.

Chen; Chen; Juang, 2007 reportaram uma pureza obtida apds precipitacdo acida de 55%
com recuperacdo de mais de 97%. Inicialmente, o pH é levado a 4 e depois levado com base
até pH 11 para ressolubilizacdo da surfactina - lzumida; Kawasaki; Moroshima, 2013
recomendam um excesso estequiomeétrico de base de 100% para tal. Dlamini, 2017 remove o

precipitado &cido por centrifugacdo a 2.900 g por 10 min e em suas revisdes na literatura ele
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observa valores proximos a 55% para pureza do sélido ap0s a precipitacdo acida, resultante de

uma recuperacao de 97%.

2.1.9 Extracdo com solvente

Apos precipitacdo acida e extracdo com solvente Yeh; Wei; Chang, 20050btiveram uma
pureza final de cerca de 90% e o rendimento foi de 72%. Foram feitas trés extracées com mesmo
volume (em relacdo ao volume de agua para remocéo da surfactina do filtro apds precipitacdo
acida) de diclorometano. O trabalho sugere a aplicacdo da surfactina 55% crua em aplicacGes
ambientais na area de biorremediacao, e aplicacdo da surfactina 90% para fins cosméticos ou

médicos. e Cooper et al., 1981 também utilizaram diclorometano para extracao.

A extracdo ocorre a temperatura ambiente, a recuperacao da extracdo é 60% em mol, ou
90% em mol se usado um solvente auxiliar. Uma solugdo de 4,5% m/m de surfactina foi
purificada pela adi¢do de 77% de massa do meio de solucdo extratora (55% m/m isopropanol,
45% m/m acetato de etila). O rendimento da extracéo foi de 91%, atingindo pureza de cerca de
96% apos recristalizacdo e etapa de adsorcdo com carvao ativado (IZUMIDA; KAWASAKI;
MOROSHIMA, 2013). Apds a extracdo € dito que a recristalizagdo em agua usando pH bésico
e depois acido aumenta a pureza da surfactina (AL-AJLANI et al., 2007).

Por outro lado, Sherry et al., 2002 utilizaram acetato de etila (mesmo volume de meio)
para extragéo, e Eiichi et al., 2005 fizeram uma extragdo com metanol (10% do volume do
biorreator) para entdo purificar por cromatografia em fase reversa, lavando com 25% do volume

do biorreator.

Em escala laboratorial normalmente o extrato é seco e analisado. Porém, héa trabalhos
em que o solvente é recuperado por destilacdo para situacbes em maior escala. Vecino et al.,
2015 obteve em condi¢bes mais brandas de extracdo 0,5 v/v de extracdo a 30,5 °C por 187,5
minutos (rendimento da extracdo 85%) para a purificacdo de CTAB (Brometo de
Cetiltrimetilamonio, outro biossurfactante). Por outro lado, a 56 °C e uso de 2 v/v a extragdo
ocorre a 100%. O uso do cloroférmio apresenta vantagens de ter baixo ponto de ebuligdo 61,2
°C e por ser mais denso que a agua, gerando menores custos. Porém alguns autores acreditam
que solventes organicos toxicos podem prejudicar a atividade biossurfactante dos lipopeptideos
(ISA et al., 2007)
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Arima; Kakinuma; Tamura, 1968 realizaram a coleta de espuma e o isolamento foi feito
por precipitacao acida e posteriormente purificacdo por extracdo com diclorometano. O extrato
pode ser cristalizado em meio aquoso com varia¢des de pH, porque a surfactina € soltvel em

pH béasico e poucas impurezas de lipidios sdo encontradas no meio (COOPER et al., 1981).

Dlamini, 2017 fez um resumo sobre extragdo com solvente. A pré-purificacdo por
precipitacdo acida foi realizada em 9/11 processos por purificacdo por extracdo com solvente,
e a extracdo sélido-liquido com acetato de etila resultaram em purezas de 84% e recuperacfes
de 78%. De fato, Chen; Chen; Juang, 2007 defendem que a extracdo solido-liquido tém a
vantagem (comparado a extracdo liquido-liquido) de n&o resultar na formacéo de espuma e na

consequente formacao de emulséo

2.1.10 Ultrafiltracao

Coutte et al., 2015 utilizaram uma etapa de ultrafiltracdo em membrana com 10 kDa de
massa molar de corte para aumentar a pureza da surfactina de 50% para 95%, com um
rendimento global de etapas de microfiltracdo e ultrafiltracdo de 70%. Apds trés dias de
ultrafiltracdo, a permeabilidade da membrana caiu 17% (240,4 — 199,4 L.htm2bar?), e a
retencdo de surfactina foi cerca de 7%. Apo6s diafiltracdo a concentragdo de surfactina ainda
permanece menor que 20 g/L (COUTTE et al., 2010).

Coutte et al., 2015 usaram membrana de fibra de poli(éster sulfona) com um fluxo
volumétrico de 1 L/(h.m2) e a ultrafiltracdo foi realizada até concentrar em 10 vezes a surfactina,
seguida de 4 ciclos de diafiltracdo com 10 vezes o volume de agua. A surfactina foi eluida com
metanol até concentracdo de 70% v/v, sendo obtido um rendimento global de 70% e pureza de
90%. (COUTTE et al., 2010) realizou a lavagem da membrana de ultrafiltracdo da mesma

maneira que a das membranas contactora.

Chen; Chen; Juang, 2007 utilizaram para a pré purificacdo da ultrafiltracdo uma etapa
de precipitacdo acida, demonstrada ser importante para evitar quedas bruscas no fluxo de
ultrafiltracdo, e obtiveram uma solucdo de surfactina em concentra¢Ges na faixa de 1,2 — 1,4
g/L para alimentar a ultrafiltracdo. No trabalho o fluxo volumétrico foi de 42,7-92,4 L/h.m?
com diferenca de pressao igual a 0,85 bar. O autor conseguiu aumentar a pureza da surfactina
para 85% com recuperacdo de 87% utilizando duas ultrafiltragdes em série. O autor ainda
observou que a eluigdo de membrana com solvente, embora exija uma etapa para a recuperagéo

de solvente, tem a vantagem de recuperar cerca de 20% a mais de surfactina se comparada com
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a eluicdo com NaOH. No ano seguinte, Chen; Chen; Juang, 2008 desenvolveram um processo
de ultrafiltracdo de surfactina a cerca de 2g/L com diferenca de pressdo de 0,85 bar, e pré

purificacdo via salting out.

Deleu et al., 2004 utilizaram uma ultrafiltracdo com 10 kDa de massa molar de corte em
um processo patenteado precedido de coleta de espuma e extracdo com solvente. Foram
realizados diafiltracbes com lavagens com dgua 2 - 3 vezes e adicionado solvente organico para
desestabilizar as micelas e eluir os lipopeptideos da membrana. A patente declara uma

recuperacdo global de 80 — 85%, pureza de 85 — 90%.

Sen; Swaminathan, 2005 utilizaram uma membrana de ésteres de celulose (Amiconxm
50), para purificar surfactina por ultrafiltragéo. O autor sugere que no scale up a ultrafiltragéo
seja realizada com fluxo tangencial devido a formacédo de gel em concentracGes de surfactina
maiores que 0,5 g/L. A purificacdo por ultrafiltracdo se mostrou mais eficiente que a extracéo
classica com solvente e resultou em pureza de 70%. A condicdo de ultrafiltracdo ideal foi de
196 kPa (1,9 bar), pH 8,5, e fluxo de 186,3 L/m2h, resultando em 98,5% de retencdo surfactina.

Isa et al., 2007 propuseram um processo de purificacdo com duas membranas de
ultrafiltracdo (30 kDa e 10 kDa massa molar de corte) em série. A recuperacdo obtida foi de
95% para cada uma das duas etapas e a pureza final obtida foi de 94%. De fato, Mubarak; Mohd
Isa; Hassan, 2014 obtiveram para apenas uma etapa de ultrafiltracdo cerca de 88% de pureza
(provavelmente os contaminantes que ainda passam pela membrana sdao metabolitos ou
aminoacidos) além de recuperacao de 96%. A rejeicdo apos as duas etapas € de cerca de 8%,
obtida na membrana de poli(éster sulfona) que apresentou melhores resultados. Glicose e sais
tendem a ser eliminados por ultrafiltracdo, mas proteinas ficariam retidas. O fluxo inicial das
membranas foi de cerca de 130 L/mzh e ap6s meia hora de 30 L/mzh. Apos 3 ciclos de uso o

fluxo inicial cai para 60 L/m2h e o final novamente em 30 L/m2h

Rangarajan; Dhanarajan; Sen, 2014 usaram membranas de poli(éster sulfona) de 50 kDa
para ultrafiltracdo tangencial e obtiveram 84% de recuperacao sob diferenca de pressdo de 172,4
kPa (1,7 bar). O fluxo de operacdo nessas condicdes € de 200 L/m2h nos primeiros 500 mL e
nos seguintes 500 mL de 50 L/m2h. A filtracdo é encerrada adicionando 9 volumes de metanol
60%. Alternativamente os autores propuseram a adi¢ao de Ca* a 2 mM na solucéo de surfactina
1 g/L para realizar a ultrafiltracdo por diafiltracdo. O permeado e o retido eram recirculados e
foi usado um volume de solucédo de célcio 6 vezes do volume a ser tratado. Apos 1000 mL de

filtrado a 172,4 kPa (1,7 bar) o fluxo se manteve constante em 300 L/m?h. Posteriormente uma
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pureza de 90% foi obtida apos a adicdo de 6 vezes o volume de metanol 60% para quebrar as

micelas. Mais de 95% de surfactina € retida por ultrafiltragdo

Dlamini, 2017 demonstra em um resumo de sua tese que processos baseados em
ultrafiltracdo resultam em recuperacdes globais por volta de 68 - 96%, atingindo purezas entre
75 - 88%. A membrana mais adotada é a de PES 100, e os processos de pré-purificagdo mais

comuns sdo a precipitacdo &cida, ou o fracionamento por coleta de espuma.

2.2 Simulacgéao

A simulacdo de processos tem como objetivo principal realizar os balancos de massa e
energia, e o dimensionamento dos equipamentos de uma planta de producdo. As informacgdes
dos balancos e dos equipamentos, podem ser usados em sequéncia para estimar o consumo de
utilidades da planta, e junto com o custo dos equipamentos servir de base para uma analise
econémica do processo. Ha pelo menos 50 anos os softwares Aspen Plus e HYSYS (Aspen
Technology, Inc) tém sido aplicados em processos petroquimicos, principalmente em regimes
continuos. A simulacdo de processos em batelada teve maior destaque ha pelo menos 25 anos
com o desenvolvimento dos softwares Aspen Batch Process Developer (Aspen Technology, Inc)
e SuperPro Designer (Intelligen, Inc) (TURTON et al., 2009)

Desde entdo, o SuperPro Designer passou a ser referéncia de uso em simulacdo de
bioprocessos, que na maioria das vezes séo intrinsecamente processos em bateladas. O software
além de conter as ferramentas de planejamento de processo tipicamente requeridos para
operacgdes em bateladas, também possui simuladores das opera¢des unitarias mais comuns em
bioprocessos (PETRIDES, 2015).

O Software vem sendo usado por varias das inddstrias biotecnoldgicas, para diversas
finalidades. A simulacdo do processo pode ser desdobrada em uma variedade de informacgoes
sobre o projeto: a andlise técnico econdmica de processos (KOUTINAS et al., 2014),
otimizacdo (TOUMI et al., 2010), anélise de sensibilidade dos principais parametros do
processos (CINELLI, 2017), e ainda (PETRIDES; KOULOURIS; SILETTI, 2002)

A simulacdo de processos com diferentes cenarios produtivos usando
SuperProDesigner, pode ser aplicada tanto para analises de sensibilidades dos processos,
quanto para a avaliacdo das operacdes unitarias possiveis de diferentes rotas (FERREIRA,;
AZZONI; FREITAS, 2018) (CINELLI, 2017)
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2.3 Analise técnico-econdmica preliminar

Existem varios niveis de detalhamento de analises econémicas de processos, para
diferentes niveis de informacdo do processo, e de tempo disponivel para o projeto (Tabela 6).
A andlise técnico econdmica preliminar € uma metodologia simples e que demanda apenas as
informagdes mais fundamentais do processo. Essa abordagem tem a vantagem de exigir uma
simulacdo simplificada, com o dimensionamento dos equipamentos de forma apenas
aproximada (PETER; TIMMERHAUS; WEST, 2003).

Essa metodologia consiste em um importante recurso no estudo da viabilidade e fatores
criticos para a implementacdo de processos ainda ndo estabelecidos em larga escala na
industria; € considerado um design preliminar para decidir se de fato deve ser feita uma
avaliacdo mais detalhada (KOUTINAS et al., 2014).

A técnica é recomendada para tecnologias que estdo na iminéncia de serem
implementadas, sendo um recurso rapido e de baixo custo para estimar balan¢os de massa e
energia, dimensionamento dos equipamentos e analise de custo, além do impacto de emissfes
(PETRIDES; KOULOURIS; SILETTI, 2002).

A viabilidade econdmica € calculada a partir dos custos fixos de investimento (FCI) e
do custo de manufatura (COM), conforme Equagédo 1 a
Equacéo 6.

L=pvx*p

Equacédo 1: Lucro do projeto

Cg =FCIl * fcg
Equacédo 2: Capital de giro do projeto

CF,= (Pv+p—COMxp—d*FCI).(1—¢) +d * FCI

Equacéo 3: Fluxo de caixa anual
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CCF = Y. CF,

Equacéo 4: Fluxo de caixa combinado

Tabela 6: Tipos de designs de processo

Design Principais Requisitos Objetivo Margem de exatidao
-Diagrama de Blocos
Razéao -Custos de plantas existentes -Screening inicial +120%/-80%
-Fatores de escala
-PFD Simplificado
) -Equipamentos Principais )
Fatorial _ -Estudo Conceitual +72%/-48%
-Diagramas de custo
-Fator Multiplicador
-PFD Simplificado -Comparacéo de
Preliminar | -Dimensionamento detalhado | cenarios/alternativas +36/-24%
-Estimativa de utilidades tecnologicas
-PFD Final
) _ -Analise detalhada
Detalhado -Design dos equipamentos +18%/-12%
o de custo e lucro
-P&ID preliminar
-PFD Final
) -P&ID final -Viabilidade
Final +6%/-4%

-Consumo de Utilidades

-Planta de Arranjo

imediata do projeto

PV,

T (A+IREE

Equacdo 5: Valor presente anual
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NPV =} PV,i

Equacdo 6: Valor presente liquido

L — Lucro

PV — Valor Presente

pv — Preco de venda

p — Producdo anual da planta

cg — Capital de giro

fcg — Fracdo do FCI para o capital de giro
t — Taxa de impostos (%)
t—Tempod

d — Depreciacéo (%)

t,i — Tempo de projeto no ano i
CF,i — Fluxo de Caixanoano i
CCF — Fluxo de Caixa Acumulado
PV,i— Valor Presente no ano i
NPV — Valor Presente Liquido

IR — Taxa interna de retorno de interesse

2.3.1 Analise do mercado

A analise de mercado é fundamental em uma anélise técnico econdmica preliminar
porque deve direcionar a dois dos principais parametros necessarios para o estudo da

viabilidade econémica: o preco de venda esperado e a capacidade produtiva da planta.
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Lang; Wullbrandt, 1999 estimaram o custo de surfactantes tradicionais em torno de 1 -
3 US$/kg, e dos ramnolipidios entre 20 - 25 US$/kg, sustentando que apenas para aplicacdes
antipatégenos é que os biossurfactantes poderiam ser viaveis economicamente, por nao
competirem com os surfactantes tradicionais. O custo foi estabelecido no ano de 1999 para
escalas de fermentacdo de 20 a 100 m3, considerando a inflacdo até o ano de 2018 e ainda
estipulando o preco de venda sendo o dobro da producdo, uma boa estimativa para o preco de
venda de ramnolipidios seria préximo de 60 - 75 US$/kg. Por outro lado, olhando pelo preco
de venda, a empresa NatSurfact vende ramnolipidio com 90% de pureza a 800 US$/kg
(NATSURFACT, 2019).

Dois fornecedores encontrados vendem ramnolipidios a precos bem distintos, 34 - 58
US$/kg (Guangzhou Qianyi Fine Chemicals Co., Ltd ; pureza ndo definida) e 650 - 800 US$/kg
Wuhan Rison Trading Co., Ltd ; pureza 90%) (WWW.ALIBABA.COM, 2019).

A surfactina (CAS 24730-31-32), tém informacdo confiavel ainda mais escassa, a
empresa (Shaanxi TOP Pharm Chemical Co., Ltd) comercializa surfactina para uso cosmético
por 3.100 US$/kg

Devido ao custo evidentemente maior de surfactina frente a outros biossurfactantes, fica
claro que a primeira ainda ndo é um produto concorrente aos ramnolipidios. Seu uso seria
apenas justificado em casos especificos para cosméticos, com formulacdes em pequena
quantidade e que explorem propriedades especificas, principalmente as antimicrobianas,
umectantes e antirrugas (KANLAYAVATTANAKUL,; LOURITH, 2010).

A condi¢do de mercado para a surfactina, embora seja ainda pequena, pode ser
explorado em nichos de formulagdes cosméticas. De fato, é o que indica a analise a seguir sobre

as possiveis capacidades produtivas de plantas de surfactina.

Research and Markets © tém em seu portfélio um estudo detalhado sobre o mercado de
biossurfactantes cujos dados principais levantados estimam valores globais de 4,20 a 5,52
bilhdes de dolares no periodo de 2017 - 2020, mencionando 9 empresas estudadas, maioria
europeia (RESEARCH & MARKET, 2019). A pesquisa indica 0 mercado europeu como 0
maior devido a maior preocupa¢do com o quesito ambiental, porém o asiatico como o0 mais
promissor, devido a presenca de inddstria téxtil, cosmética agricola, e ainda por apresentar

menores custo de fabricacdo associados a mdo de obra e a matérias primas mais baratas.
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A empresa alema Biotensidon International estimou que a producdo alemd alcance 200
toneladas de ramnolipidios em 2017. A producdo de biossurfactantes mundial corresponde a
cerca de 2% de todos os surfactantes, e os ramnolipidios sdo os mais lucrativos contando por
8% dos biossurfactantes (BIOOEKONOMIE.DE, 2017).

O mercado de biossurfactante europeu e americano sao 0s maiores do mundo. A Europa
conta com cerca de 52% mercado. Em 2013 foram comercializados 103,2 e 68,8 toneladas de
ramnolipidios e soforolipidios respectivamente. Cerca de 10,8% de todos os biossurfactantes
sdo comercializados para fins cosméticos (ou seja cerca de 10,3 t de ramnolipidios) e aplicagdes
para personal care sdo esperadas de estar em crescimento, principalmente em paises
emergentes (BRICS), devendo estar em alta até 2020 (GRAND VIEW RESEARCH, 2014).

A empresa Showa Denko em 2001 estimava as vendas de surfactina em torno de 10
MU$ (SHOWA_DENKO, 2001). Kaneka Co em 2009 comprou os direitos de venda da Showa
Denko e pretendia dobrar o lucro com a surfactina para 21 MUS$ em vendas (ICIS_NEWS,
2009). A empresa inclui em seu portfolio o produto com 90% de pureza para cosméticos e
afirma que o uso em formulacg6es seria de 0,5% - 1% m/m. A empresa também anuncia que
pode ser usada em formulagcdes combinadas para diminuir drasticamente a quantidade de
surfactantes convencionais (KANEKA_CORPORATION, 2019)

Considerando o preco de venda de surfactina de 3.100 US$/kg ofertado pela empresa
chinesa Shaanxi TOP Pharm Chemical Co., Ltd (SHAANXI, 2018), a producdo anual de
surfactina da empresa japonesa (Kaneka Co) seria por volta de 6,4 t/ano, comparavel a producgao
anual da Shaanxi de 2,5 t/ano .

Essas capacidades produtivas estdo em pleno acordo com o fato de que a demanda por
surfactina ainda é muito pequena quando comparada a de ramnolipidios, e que mesmo o
processo de producdo ainda demanda desenvolvimento ha um mercado emergente para o

produto.

De fato, a empresa Lipofabrik © (LIPOFABRIK, 2019) é inovadora na produgdo
biotecnoldgica de lipopeptideos, possuindo em seu grupo de pesquisadores nomes importantes
da literatura como Jacques e Coutte, que comercializam surfactina e possuem processo
patenteado (COUTTE et al., 2015).

Concluindo, a sugestdo de uma planta de capacidade de 5 t/ano, vendendo surfactina

com 90% de pureza por 3.100 US$/kg, ndo é uma expectativa infundada, conforme descrito
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neste topico. Além disso, a aplica¢do de surfactina para as empresas cosméticas pode ser de
0.5% - 1% m/m nas formulag0es; isso significa que um produto topico de 100 g seria onerado
em torno de 1,5 a 3 US$. Portanto, ndo é irrealista pensar que, para tal cosmético, a surfactina,
ambientalmente correta e com propriedades distintas, poderia agregar valor de forma

suficientemente compensatoria.

2.3.2 Custo dos equipamentos

O custo fixo dos equipamentos é o parametro principal nas analises técnico econdémica
preliminares. Isso porque € usado para o calculo de custos fixos de investimento e dos custos

variaveis de operacao.

A forma mais confiavel estabelecida na literatura (PETER; TIMMERHAUS; WEST,
2003) (TURTON et al., 2009) para estimar o custo de equipamentos € obter os precos reais de
equipamentos analogos, mesmo que com dimens@es diferentes e mesmo que a cotacdo tenha
sido feita em anos anteriores (equacionamento abaixo). Para o célculo do custo equipamento
dimensionado é necessario utilizar um fator exponencial (tipico para cada equipamento) e
aplica-lo a razdo entre o valor do parametro fundamental (e.g. volume para vasos) do
equipamento real sobre o do equipamento ao qual se tem uma estimativa de custo. E preciso
ainda converter o custo do equipamento em um ano anterior (subscrito old) para o ano presente
(subscrito new), utilizando a razdo de indices apropriados que sao disponibilizados anualmente
- 0s mais comuns sdo Chemical Engineering Plant Cost Index (CEP) e o Marshal and Swift
Index (MSI).

CEP,new
CEP,old

C eq= X,new)a

X,old

.C,eq,old. (

Equacdo 7: Custo do equipamento

Ceq — Custo atual do equipamento
Ceq,01a — Custo do equipamento no ano da cotagao

New — Referente ao equipamento no ano atual

Old — Referente ao Equipamento no ano da cotagéo
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CEP,ew

CEP.. Indices de conversio de valor para o ano presente
old

Xnew

Xola

— Razao Parametro principal do equipamento (eg, volume, area, etc)

a — Fator exponencial de custo

Caso ndo haja valores antigos dos equipamentos, equac¢es empiricas podem ser usadas
para calcular o custo em funcdo do parametro principal do equipamento; embora mais
impreciso, o calculo € ainda suficientemente acurado para estudos preliminares, como o descrito
no livro de Peter; Timmerhaus; West, 2003. Essas equacfes empiricas sdo amplamente
descritas na literatura (TURTON et al., 2009) (PERRY; GREEN; MALONEY, 1997), inclusive
na forma de graficos, em funcdo dos parametros fundamentais dos equipamentos, e

convenientemente compilados por Garret, 1989.

2.3.3 Custos fixos de investimento

Para analises técnico econémicas preliminares o custo total de investimento pode ser
realizada a partir do custo dos equipamentos principais do processo gerando acuracia na analise
de viabilidade do processo de 30 — 40% (MAROULIS; SARAVACOQOS, 2003). O fator inclui
no montante de investimento necessario 0s custos para erguer a infraestrutura da planta,

incluindo a instalacdo dos equipamentos.

O custo total de investimento fixo pode ser calculado multiplicando o custo dos
equipamentos principais por fatores multiplicadores LF (Lang factors). Essa incerteza pode ser
menor caso sejam usados fatores de Lang discretos para cada tipo de equipamento, ou ainda
aplicando o multiplicador sobre os custos de instalagdo (PETER; TIMMERHAUS; WEST,
2003).

Outra alternativa encontrada para uso dos fatores de Lang é o calculo do custo total da
planta utilizando o custo dos equipamentos e fatores multiplicadores BMF (Bare Module
Factors) que ainda sdo tabelados de acordo com informagfes mais especificas, como
configuragdo e materiais dos equipamentos. Essa técnica demanda ainda a conversdo do custo
de equipamento para o seu custo de instalacdo, para o qual fatores de instalagdo multiplicadores
ja sdo tabelados (GARRETT, 1989).
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2.3.4 Custos de manufatura

O custo com utilidade sdo uma parcela importante dos custos de operacdo. O consumo
de utilidades é obtido apds a simulagédo do processo, e incluem: agua de processo, eletricidade,
vapor, consumiveis, e agua de resfriamento (MAROULIS; SARAVACQOS, 2003). O preco
médio para as utilidades pode ser obtido em livros de engenharia quimica (TURTON et al.,

2009), ou com fornecedores da localidade da planta.

Por fim, o custo de manufatura pode ser calculado conforme descrito em (TURTON et al.,
2009). No calculo é levado em consideracdo os custos: direto com manufatura (i.e., manutencéo,
reparo e supervisdo dos equipamentos), fixos de manufatura (seguro e custos extras da planta),
gerais de manufatura (administracdo, pesquisa e desenvolvimento, distribuicdo e venda); cujos

gastos séo contabilizados na equacao abaixo (TURTON et al., 2009).

COM = 0,18 « FCI + 2,73 * Col + 1,23 = (Crm * Cul)

Equacéo 8: Custo de manufatura

COM - Custo de Manufatura

Crm — Custo de matéria-prima (Raw Material)
Cul — Custo de utilidades

Col — Custo de méo de obra (Operating Labour)

FCI — Custo Fixo de Investimento

2.3.5 Analise de sensibilidade

A andlise de sensibilidade de projetos de processos € tipicamente feita avaliando a
variagdo na viabilidade econémica de acordo com flutuacdes de alguns dos principais
parametros do processo. Ao invés de projetar cenarios com essas flutuacdes, uma abordagem
bem caracterizada consiste em realizar a flutuagéo desses parametros utilizando uma simulagéo

de Monte Carlo. A simulacdo por Monte Carlo implica em variar 0s parametros
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randomicamente dentro de uma faixa estabelecida com suas respectivas probabilidades de
ocorréncia. A viabilidade do processo em diferentes combinacdes desses parametros em suas
faixas de valores e probabilidades resulta em um modelo econémico probabilistico. Atualmente
existem alguns softwares disponiveis para essa metodologia: REP/PC (Decision Sciences
Corp.); @RISK (Palisade Corp.); e Crystal Ball (Oracle ®) (TOWLER; SINNOTT, 2008).

Oracle Crystal Ball se destaca por ter a vantagem de ser facilmente utilizado em
planilhas de Microsoft Excel, permitindo o célculo das distribui¢cbes de probabilidade das
flutuacBes dos parametros como add-in do Microsoft Excel (PETRIDES, 2015). A metodologia
consiste, portanto, na perturbacdo simultanea de pardmetros aos quais se quer computar a

influéncia de sua faixa de flutuacéo sobre uma variavel.

Varios dos parametros de um processo ja foram avaliados dessa maneira: preco de venda,
capacidade produtiva da planta, multiplicadores (por exemplo, fatores de Lang), taxa interna de
retorno, preco das utilidades (LANE; SPATH, 2001). Koutinas et al., 2016 fizeram andlise
técnico-econdmica de um processo sustentavel de butanodiol avaliando a sensibilidade para

uma faixa de custo fixo de investimento e do preco de venda.
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Capitulo 111 -Metodologia

A metodologia da analise econbmica consiste em trés etapas principais, cuja etapa central
é a da simulacédo do processo. Para tal, os fluxogramas simplificados dos diferentes cenarios do
processo serdo desenhados em Microsoft Visio e 0s equipamentos principais simulados em
SuperPro Designer (Intelligen, Inc) com o objetivo de obter o dimensionamento dos
equipamentos e o consumo de utilidades para cada um dos processos. Na simulagcdo em si,
varios dos parametros e informacdes inseridas no software foram obtidas na literatura, eventuais
consideragdes e célculos preliminares foram realizados em uma etapa preliminar, em arquivo

de memodria de calculo em planilha de Microsoft Excel.

Ap0s a realizacdo da simulacdo, uma etapa final foi realizada com as informac@es de saida
do software para que fossem analisadas, também em arquivo de memdria de calculo em planilha
de Microsoft Excel, e possibilitassem a constru¢do do estudo da viabilidade técnico econdmica.
Por fim usando add-ins no Microsoft Excel do Oracle Crystal Ball a analise de sensibilidade

foi realizada.

3.1 Simulacgéo

O processo de producdo classico de surfactinas se baseia na producdo por
borbulhamento e na purificagdo por extragcdo com solventes. Ambas as etapas apresentam
dificuldades operacionais; diante da crescente aplicacdo de membranas em processos
biotecnoldgicos, as principais alternativas encontradas na literatura para as etapas do processo
classico foram a producdo por membranas contactoras e a purificacdo por ultrafiltracdo. Como
resultado, 4 cenarios foram construidos a partir das duas possibilidades de producdo
(borbulhamento ou aeragdo com membranas contactoras) e das duas possibilidades de

purificacdo (extracdo com solvente ou ultrafiltracao).

Os 4 cenérios de processos produtivos serdo baseados nos diagramas conforme Figura

5 em acordo com as operac¢des unitarias mais estudadas na revisdo do tépico 0.

Os parametros de entrada adotados na simulagdo do processo serdo descritos nessa
secédo, e foram utilizados diretamente como inputs do simulador, e/ou foram utilizados para

calculos preliminares descritos no anexo 7.1.
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Figura 5: Cenarios de producéo selecionados

Os topicos seguem a divisdo da ordem légica de como as informag@es precisaram ser
selecionadas e de acordo com a sequéncia das operacGes unitarias selecionadas, estando os
principais parametros agrupados na Tabela 7.

Vale ressaltar que as varidveis de entrada da Tabela 7 foram fixadas como as mesmas;
independentemente dos cenarios a recuperacdo dos processos principais foram considerados
constantes, ou seja foram fixado os desempenhos, haja visto que ndo foram encontrados dados

na literatura sobre a otimizacdo de cada um dos cenarios.

Os parametros de saida da simulagdo consistem basicamente no dimensionamento dos
equipamentos, no nimero de equipamentos, € no consumo de matérias-primas e utilidades. O
dimensionamento dos equipamentos sera usado posteriormente para o custo fixo de
investimento; o nimero de equipamentos, que é resultante do dimensionamento e do scheduling
dos biorreatores, sera usado para o custo fixo dos equipamentos e para o custo de mao-de-obra;
0 consumo de matérias-primas e utilidades sera usado para dos respectivos custos. O resumo
de do uso das variaveis de saida encontra-se na Figura 6. No EVTE o custo dos equipamentos
é convertido no custo fixo de investimento da planta (FCI ou CAPEX). Os custos variaveis de
utilidade, matérias-primas, e mao de obra, somam-se a uma fracdo do FCI para incluir o custo

variavel de manutencdo dos equipamentos usando a Equacao 8
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Tabela 7 : Principais parametros da simulacao.

Produtividade anual 5t Este Trabalho Parimetros
Tempo anual de operacéo 8.300 h | (KOUTINAS et al., 2016 Globais
Recuperacdo Global 70% | (COUTTE etal., 2015)

Tempo de fase lag (h) 4 (ALONSO; MARTIN, 2016) Curva de
Tempo de fase de Crescimento (h) 12 (ALONSO; MARTIN, 2016) Crescimento
Tempo de fase estacionaria (h) 20 (ALONSO; MARTIN, 2016)

Rendimento de substrato em produto (g/g) 0.05 |(ALONSO; MARTIN, 2016)

Rendimento de substrato em célula (g/g) 0.3 |[(ALONSO; MARTIN, 2016) Producio
Produtividade volumétrica ( mg.L.h') 18 | (ALONSO; MARTIN, 2016)

Consumo na agitagdo (KW/m?®) 2 (KOUTINAS et al., 2016)

Taxa de ocupacao de nivel pela espuma no borbulhamento 30% |(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993) Coleta de
Enriguecimento de surf_actina na Espuma 80 (WILLENBACHER et al., 2014) Espuma
Recuperacéo de surfactina na Espuma 95% | (WILLENBACHER etal., 2014)

Coeficiente de Transferéncia de Massa Global de Referéncia (m/s) | 8,0E-05 | (LI et al., 2010) Contactoras
pH da precipitacdo acida 4 (CHEN; CHEN; JUANG, 2007)

pH para eluicdo do Filtro 11 (1ZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013) Precipitacio
Recuperacdo apds precipitacdo acida 97% | (CHEN; CHEN; JUANG, 2007) 4cida
Pureza ap0s precipitacdo acida 55% | (CHEN; CHEN; JUANG, 2007)

Excesso Estequiométrico de NaOH para recristalizacdo 100% | (IZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013)

Coeficiente de particdo 0,85 |(YEH; WEI; CHANG, 2005) Extragéio com
Recuperacao apds extracdo com solvente 72% | (YEH; WEI; CHANG, 2005) solvente
Pureza apds recuperacdo com solvente 90% | (YEH; WEI; CHANG, 2005)

Rejeicdo de surfactina 88% | (CHEN; CHEN; JUANG, 2007)

Recuperac4o de surfactina 87% | (CHEN; CHEN; JUANG, 2007) Ultrafiltracao
Diferenca de pressao 1,7 bar | (RANGARAJAN; DHANARAJAN; SEN, 2014)




SP EXCEL

— Custo dos equipamentos

Dimensao dos equipamentos
Numero de equipamentos 4 Numero de operadores CAPEX
Consumo de utilidades\ Custo de mao-de-obra — OPEX/COM

Consumo de matérias-primas

Custo de utilidades//.

/

Custo de matérias-primas

Figura 6: Fluxo de informac&o das variaveis de saida do SPD

3.1.1 Parametros globais

Uma Producéo continua de 5 t/ano de surfactina, com preco de venda desejado de 3.100
US$/kg e pureza de 90%, conforme desenvolvido na revisdo (topico 2.3.1). Ainda sera
considerada a operacdo anual de 8300 h/ano (i.e. 20 dias inoperantes por ano), e a capacidade
nos dois primeiros anos serdo de 60% e 80% da capacidade nominal da planta.

3.1.2 Tanques e silos

O dimensionamento de silos e tanques foi realizado baseado no tempo de residéncia,
conforme descrito no anexo 7.1.6. Agua de processo, Solucéo de hipoclorito de sddio e solvente
serdo armazenados em tangues, € a glicose sera armazenada em silos. Os outros sais do meio

serdo alimentados em esteira por sacos ja que suas vazdes massicas sao menores que 10 kg/h.

3.1.3 CIPs e SIPs

As limpezas dos vasos e biorreatores foram programadas para serem feitas apds cada
ciclo utilizando hipoclorito de sédio 100 ppm, e apos esterilizacdo realizado um enxague com
agua esteril (pré filtrada em 0,45 um operando ininterruptamente a um fluxo volumétrico a
115,5 L/m2.h.bar com pressdo diferencial de 0,2 bar (FARIA et al., 2002) durante tempo
suficiente para encher e esvaziar os equipamentos. As limpezas dos filtros serdo feitas com
hipoclorito de s6dio 100 ppm e/ou hidréxido de sodio 0,5 M, e a esterilizacdo realizada por

enxague com agua estéril.



Os outros equipamentos serdo limpos com agua de processo e esterilizados com vapor

de baixa pressao, ap6s cada um dos ciclos, nas condicdes pré-selecionadas do simulador.

3.1.4 Scheduling

Os processos simulados foram planejados de forma que a producdo de surfactina fosse
continua, independente de algumas de suas etapas ocorrem fundamentalmente em batelada. Foi
utilizado o conjunto de equacbes adotados anteriormente (KOUTINAS et al., 2016) para
calcular o nimero de equipamentos em paralelo necessarios, bem como o tempo total do ciclo
completo de cada operagéo, para que o processamento de cada uma das etapas individualmente
fosse continua, sendo garantida pela sincronizagdo Otima dos equipamentos em paralelo,

conforme detalhado no anexo 7.1.9.

3.1.5 Meio de cultura

Os sais usados no meio de cultivo foram considerados como um composto salino Unico
com propriedades médias de seus componentes, com composicdo semelhante ao adotado por
(COOPER et al., 1981), a fonte de carbono foi glicose a 40 g/L e a fonte de nitrogénio nitrato
de amonio a 5,3 g/L, conforme calculado previamente no item anexo 7.1.3.

3.1.6 Esterilizacdo do meio

Como o meio de cultivo usado no processo real precisa ter uma fonte de nitrogénio
organica em conjunto com a fonte de nitrogénio inorganica, foi decidido utilizar uma
microfiltracdo para esterilizagdo do meio para evitar a reacdo de Maillard (STANBURY;
WHITAKER; HALL, 1995). Foi adotado uma membrana de 0,45 pm, operando
ininterruptamente a um fluxo volumétrico a 42,9 L/m2.h.bar com pressao diferencial de 0,2 bar
(FARIA et al., 2002) por 1 semana com lavagens de hipoclorito de sédio 100 ppm e agua de
processo estéril sob o fluxo de 500 L/m2.h por 2 h. A vida util da membrana, foi definida em 3
anos (FASAEI et al., 2018).

3.1.7 Condic0es de cultivo

As condicdes de fermentacdo com borbulhamento foram adotadas conforme otimizadas
por planejamento experimental para o processo com coleta de espuma: pH 6,7; T=37,4 °C;
agitacdo a 140 rpm; aeragédo a 0,75 vvm (SEN; SWAMINATHAN, 1997). A poténcia gasta na
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agitacdo foi a mesma adotada por (KOUTINAS et al., 2016) para biorreatores com 200 rpm por
impelidor em 2 kW/m3 (BENZ, 2008). A fermentacdo com membranas contactoras foi simulada
usando pH 7,0, a 22 °C e aerac¢do de 1 vvm (COUTTE et al., 2010)(COUTTE et al., 2015).

3.1.8 Propagacéo do inéculo

Como os dados de propagacdo do inoculo de (ALONSO; MARTIN, 2016) estdo mais
detalhados e dentro de valores aceitaveis na literatura (CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993)
(WILLENBACHER et al., 2014), foram adotados os seguintes valores de Alonso; Martin, 2016
para a etapa de propagacdo: tempo de fermentagdo 12 h, tempo de fase lag de 4 h, taxa especifica
de crescimento 0,35 h'%, fator de rendimento de substrato em célula 0,3 g/g, concentracéo inicial
do in6culo desejada 0,038 g/L de células em peso seco, concentracdo do inoculo de 10% v/v.
O balanco estequiométrico da reacdo de producdo foi tomado conforme anexo 7.1.1 e a
concentracdo de células calculadas conforme anexo 7.1.2. A formagdo de surfactina e de
espuma foi negligenciada nessa etapa. O volume Util deve ser estabelecido dentro da faixa de
80 — 85% do volume total do biorreator, e a relacdo altura diametro (L/D) tipica de 2 sera
adotada (KOUTINAS et al., 2016).

3.1.9 Fermentacao com borbulhamento

O Volume util do biorreator adotado sera entre 80 - 85%, em acordo com Cooper et al.,
1981 e Carrera; Cosmina; Guido, 1993. Porém 30% desse volume serd reservado para a
evolucgdo da espuma (volume de meio devera ser de 55 a 60% volume do biorreator), cuja coleta
sera feita lateralmente na exaustdo de ar em acordo com esquema de Carrera; Cosmina; Guido,
1993; O tempo de fermentacdo sera de 36 horas (BARROS; PONEZI; PASTORE,
2008)(ALONSO; MARTIN, 2016)(WILLENBACHER et al., 2014), com produtividade
volumétrica integralizada de 18 mg.L™.h%, rendimento especifico de substrato em célula 0,3
g/g, e rendimento especifico de substrato em produto 0,05 g/g (ALONSO; MARTIN, 2016). O
balanco estequiométrico da reacdo de producdo foi tomado conforme anexo 7.1.1 e a
concentracdo de surfactina e biomassa serdo calculados conforme anexo 7.1.2. A coleta de
espuma sera iniciada ap0s 12 horas a partir de quando o crescimento celular sera desprezado e

a producdo de surfactina passa a ocorrer.
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3.1.10 Fermentacao com contactoras

Os biorreatores com aeracdo por contactoras serdo dimensionados com condi¢des
semelhantes aos de propagacao de indculo, ja que também ndo decorrem em desenvolvimento
de espuma. O volume util deve ser estabelecido dentro da faixa de 80 — 85% do volume total
do biorreator, e a relacdo L/D tipica de 2 sera adotada (KOUTINAS et al., 2016), assim como
adotado por (CHEN; CHEN; JUANG, 2007) para processos sem geragéo de espuma.

A aeracdo ocorre a através de circulagdo continua do meio, com ar passando no limen
do mddulo de membrana de fibra oca a uma taxa de 1 vvm. As fibras sdo de poli(éster sulfona)
e com diametro de poro de 0,65 um. A pressdo do sistema foi definido como a atmosférica,
exceto a entrada de ar na aeracdo que foi tomada como 0,4 barg (COUTTE et al., 2015), e a
queda de presséo nas linhas de ar foi definida em 0,1 bar (COUTTE et al., 2010)

A retencdo de biomassa na membrana foi considerada em 23%, ja a surfactina embora
seja retida em até 83%, sera considerada removida durante as lavagens (COUTTE et al., 2010),
adotando um maximo de 5% de perdas (COUTTE et al., 2015). O dimensionamento dos

modulos serd realizado conforme anexo 7.1.5.

As lavagens da membrana serdo adotadas conforme descrito por (COUTTE et al., 2010).
Duas lavagens em série, com agua a 30 °C e NaOH 0,1 M a 50 °C serdo realizadas. Ambas

ocorrerdo a um fluxo volumétrico de 1,5 L/h.m? por 2 horas.

O fator de rendimento de substrato em produto foi considerado 0,0635 g/g (COUTTE
et al., 2013) e o fator de rendimento de substrato em célula 0,21 g/g (COUTTE et al., 2010).

A Fermentacdo ocorrerda em batelada por 36 h, com uma produtividade média de 18
mg.L.h"t e uma fator de rendimento de substrato em produto de 0,0635 g/g (COUTTE et al.,
2013). O fator de rendimento de glicose em biomassa foi estabelecido em 0,212 g/g (COUTTE
et al., 2010). A taxa de crescimento especifica foi mantida constante em torno de 0,2 ht, por
cerca de 18 h (sera considerado 6 h de fase lag) (COUTTE et al., 2015) . O balanco
estequiométrico da reacdo de producédo foi tomado conforme anexo 7.1.1 e a concentracao de

células e hiomassa calculadas conforme anexo 7.1.2.
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3.1.11 Fracionamento por coleta da espuma

A poténcia requerida no colapso das bolhas no vaso coletor de espuma serd adotada
como o valor maximo descrito no equacionamento de Takesono et al., 2001 como 0,7
kW/(m3/h), e o vaso de acumulo da espuma purificada terd um volume util de 80% ao final da

fermentacao.

Os dados do fracionamento de coleta de espuma serdo adotados conforme estudo
aprofundado de Willenbacher et al., 2014: enriquecimento de bactérias na espuma 0,6;
enriquecimento de surfactina na espuma 80; recuperacdo de surfactina na espuma 95%; os

calculos foram realizados conforme anexo 7.1.4.

3.1.12 Microfiltracéo

A clarificacdo por microfiltracdo sera realizada com os seguintes dados de Coutte et al.,
2010: fluxo volumétrico de 73,2 L/h.m2; lavagens com NaOH e H2O por 18 h, com 144 L/m?
membrana de 0,22 um; tempo até lavagem 72 h; retencéo de surfactina e biomassa 0,02 e 0,99,
respectivamente. A troca da membrana foi considerada ocorrer a cada 3 anos (FASAEI et al.,
2018). A diferenca de pressdo adotada foi de 1,4 bar, em acordo com (KREUTER, 1996).

3.1.13 Precipitacdo acida

A precipitacdo acida foi simulada por adicdo de HCI até pH 4 seguida de filtracdo em
membrana de nitrocelulose 2,5 um (YEH; WEI; CHANG, 2005), eluicdo em NaOH, por adicdo
de 2 mol de NaOH por mol de surfactina (IZUMIDA; KAWASAKI; MOROSHIMA, 2013), e
lavagem com &gua e base até pH 11 (CHEN; CHEN; JUANG, 2007) obtendo 97% de
recuperacdo de surfactina, e 55% pureza (CHEN; CHEN; JUANG, 2007). O Fluxo volumétrico
médio por 24 horas de processo foi estimado em 100 L/h.m2, e as lavagens com NaOH diluido

durante 18 h para eluigdo em pH 11.

3.1.14 Extracdo com solvente

Foram simuladas trés extracbes com mesmo volume (em relacdo ao volume de &gua
para remocdo da surfactina do filtro apds precipitacdo acida) de diclorometano (YEH; WEI,
CHANG, 2005). Considerou-se a surfactina resultante com uma pureza de 90% e rendimento

de 72%. O célculo do coeficiente de particdo foi realizado conforme anexo 7.1.7.
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3.1.15 Ultrafiltracao

Seré considerada uma membrana de fibra de celulose regenerada com massa molar de
corte de 10 kDa para realizar uma ultrafiltracdo tangencial (COUTTE et al., 2010). A
ultrafiltracdo é realizada com um fator de concentracdo de 10 (COUTTE et al., 2015) e &,
compativel com concentracfes de alimentacdo entre 0,5 — 1 g/L (SEN; SWAMINATHAN,
2005)(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993) (RANGARAJAN; DHANARAJAN; SEN,
2014).

A diafiltracdo sera feita na mesma membrana da ultrafiltracdo, a fim de reestabelecer o
volume com agua, repetindo o ciclo de por 4 vezes. Os lipopeptideos sdo eluidos com metanol
até que seja atingida a concentracdo de 70% v/v. Ap0Os a secagem € esperado uma pureza de
90% de surfactina (COUTTE et al., 2015) (RANGARAJAN; DHANARAJAN; SEN, 2014)
(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993).

O fluxo de operacao nessas condi¢Oes foi adotado conforme valor médio de 50 L/m2h
para a ultrafiltracdo, e de 300 L/m2h para eluicdo com solvente. (CARRERA; COSMINA,;
GUIDO, 1993), ambos proximos aos de outros autores (ISA et al., 2007) (CHEN; CHEN;
JUANG, 2007). Foi estabelecido que a ultrafiltracdo ocorreria por 36 h, e as membranas seriam
lavadas a cada trés ciclos, 0 que estd em acordo com a tentativa de operacao continua descrita

por (COUTTE et al., 2013). A troca da membrana foi estimada necessaria a cada 3 anos.

As lavagem e regeneracdo foram simuladas conforme (COUTTE et al., 2010)
(COUTTE et al., 2013) (COUTTE et al., 2015). Duas lavagens, com 60 L/m2 por 2 h com agua
destilada a 30 °C, e por mais 2 h com NaOH 0,1 M a 50 °C foram realizadas. Na sequéncia trés
etapas de regeneracdo: NaOH 0,5 M a 50 °C por 1 h, NaOCI 100 ppm a 50 °C por 1 h, e &gua

esterilizada.

A Rejeicdo das micelas de surfactina foi definida em 88%, com recuperagéo de 87%.
(CHEN; CHEN; JUANG, 2007), ambos os valores de pureza e recuperagéo, inclusive o uso de
precipitacdo &cida como pré-purificacdo estdo em acordo com outras revisdes da literatura
(DLAMINI, 2017). A diferenca de pressdo de operacdo foi estabelecida em 1,7 bar
(RANGARAJAN; DHANARAJAN; SEN, 2014)
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3.2 Analise Econdmica

Os parametros para o desenvolvimento da analise econdmica estdo descritos nessa
sec¢do. O custo fixo de investimento (FCI) é calculado a partir de metodologia que equaciona o
custo dos equipamentos usando suas dimensodes e de dados da literatura. O custo de operagéo,
ou manufatura (OPEX) é obtido a partir do consumo com utilidades, matérias-primas, mao de
obre e do FCI. Com o custo de manufatura o estudo de viabilidade técnico-econdmica (EVTE)
pode ser calculado e os parametros para tal serdo aqui definidos. A influéncia da flutuacao

desses parametros no EVTE resultara na analise de sensibilidade.

3.2.1 Custo de investimento fixo

O custo de investimento fixo foi obtido a partir do custo de compra dos equipamentos,
usando um fator de Lang de 5 sobre o custo dos equipamentos bruto para o valor maximo, e um
fator de Lang de 1,6 para sobre o custo dos equipamentos instalados como o custo minimo
(KOUTINAS et al., 2016), faixa que comporta os valores tipicos do parametro (PETER,;
TIMMERHAUS; WEST, 2003).

O custo dos equipamentos foi, sempre que possivel, calculado a partir de cotagdes
anteriores. Vérias dessas informacdes foram encontradas em relatérios de analise técnico-
econdmica (D. HUMBIRD, R. DAVIS, L. TAO, C. KINCHIN, D. HSU, 2011)(DAVIS et al.,
2013)(NEXANT INC., 2006)(PETRIDES, 2015). Os fatores de instalacdo e os fatores
exponenciais dos equipamentos foram principalmente obtidos ou nesses relatorios ou em
livros, principalmente (TOWLER; SINNOTT, 2008). O indice de custo de plantas de
engenharia quimica (CEPCI) foram obtidos principalmente em sites (LOZOWSKI, 2019)
(NTU, 2011).

Quando ndo havia cotacdo de um equipamentos com caracteristicas proximas aos
dimensionados nesse projeto, foi optado por usar correlagdes da literatura para a estimativa do
custo (GARRETT, 1989), e ainda ndo havendo correlacfes, o custo calculado nos modelos
internos do simulador foram tomados. Os valores adotados foram comparados, sempre que
pertinente com os modelos generalistas usados no site Machte (MATCHES, 2014) para evitar

a tomada de valores de compra muito desproporcionais.
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3.2.2 Matérias-primas

O custo de matérias primas foi estimado com o valor de importacdo médio, por quilo,
dos Estados Unidos da América, em dolares, através dos dados disponiveis no portal do governo
federal de comeércio (MDIC, 2018) .

3.2.3 Custo de mao-de-obra

O custo de méo de obra foi estimado a partir da premissa de que sdo necessarios 4,5
operadores contratados para cada operador demandado por turno (i.e.3 turnos por dia, 8 horas
por turno, 5 dias por semana, 49 semanas ao ano). O pagamento anual médio dos operados foi
estimado em 45000 US$/ano, de acordo com médias anuais (GLASSDOOR, 2018). A demanda
de operadores por turno foi feita a partir de valores tabelados para cada um dos equipamentos

da planta, de acordo com metodologia descrita por B Reisman, 1988.

3.2.4 Custo de utilidades

Os custos de utilidade foram obtidos na literatura (TURTON et al., 2009) e estabelecidos
como 0,07 US$/t para agua de processo, 0,06 US$/kWh para a eletricidade, 12,7 US$/t para o
vapor de baixa presséo, e 0,015 US$/t para agua de resfriamento. O custo dos consumiveis, (ie
as membranas para reposi¢do dos processos de filtracdo) foi adotado em 28 US$/m2 para os
processos de microfiltracdo e 83 US$/m2 para os processos de ultrafiltracdo, mesmas faixas
calculadas que foram utilizadas por (FERREIRA; AZZONI; FREITAS, 2018); a membrana de

filtracdo apds precipitacdo acida teve custo estimado em 10 US$/mz.

3.2.5 Custo de manufatura

A Equacdo 8 engloba todos o calculo para gastos extras com manufatura (TURTON et al.,
2009), usada anteriormente por Koutinas et al., 2016. A metodologia desconsidera a deprecia¢ao
dos equipamentos a serem comprados com o custo fixo de investimento. Portanto, essa devera ser
incluida na analise de viabilidade econémica. Também foi desprezado o custo com tratamento de

efluentes.

3.2.6 Analise técnico-econdmica

A analise de viabilidade técnico econdmica foi realizada considerando um projeto de 10

anos, operando com capacidades de 60% e 80% nos dois primeiros anos até produzir a
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capacidade maxima em cada um dos anos seguintes. A localizacdo da planta foi definida sendo
na nos Estados Unidos da Ameérica devido a auséncia de empresas produtoras de surfactina e
por ser um relevante mercado de biossurfactantes (conforme tdpico 2.3.1). O preco de venda
foi estimado em 3.100 US$/kg (conforme topico 2.3.1), a depreciagdo foi adotada como 10%
ao ano, e o valor residual dos equipamentos foi desprezado. Os impostos foram estabelecidos
em 40% e a taxa interna de retorno desejada foi estabelecida em 15%. O capital de giro
necessario para o inicio do projeto foi definido como 10% do custo total de investimento fixo,

e deve ser recuperado ao final do projeto.

3.2.7 Analise de sensibilidade

A andlise de sensibilidade sera realizada com add-ins em Microsoft Excel usando o
software Oracle Crystal Ball. Serdo avaliadas as seguintes flutua¢des: capacidade produtiva da
planta: 1-10 t/ano; fator de Lang: 1,6 para custo de instalacdo e 5 para custo de compra
(KOUTINAS et al., 2016); custo do meio de cultivo negligenciavel (KOUTINAS et al., 2014)
(e.g. através de aproveitamento de residuo de industria de batata (NOAH; BRUHN; BALA,
2005), mandioca (BARROS; PONEZI; PASTORE, 2008) ou glicerol (DE FARIA et al.,
2011)); produtividade volumétrica em surfactina entre 10 mg.L"2.h".(COOPER et al., 1981) e
50 mg.Lt.h? (YEH; WEI;, CHANG, 2005); permeabilidade na microfiltragio maxima e
minima 42,3 - 482,3 L/h.m2bar (COUTTE et al., 2013) e diferenca de pressdo maxima e minima
de 3,4 bar e 1,4 bar (KREUTER, 1996) (i.e. 15 L/h.m? - 345 L/h.m?2); fluxo volumétrico na
esterilizacdo de microfiltracdo com fluxo cruzado no preparo do meio de 200 - 800 L/h.m?
(BHAVE, 2003); fluxo volumétrico na ultrafiltracdo de 42,7 - 92,4 L.h"2.m com diferenca de
pressdo de 0,85 bar (CHEN; CHEN; JUANG, 2007). Os parametros a serem analisados estdo
reunidos na Tabela 8 e foi considerado um modelo isoprobabilistico para todos os parametros,
isto é, qualquer valor dentro das faixas de cada um dos pardmetros teria a mesma probabilidade

de ser verdadeiro.
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Tabela 8: Parametros para analise de sensibilidade

Parametro Minimo base maximo Referéncias
Cllustotl_zlxo fle LF =16 LF = 5
nvestimento FCI = média (min, max) (KOUTINAS et al., 2016)
FCI=LF*2C C =Cinst C = Ceq
Custo do meio 0 C meio = Z Ci * Pi C meio = Z Ci * Pi (KOUTINAS et al., 2014)
orodutividade (COOPER et al., 1981)
Volumétrica (rp) 10 mg.LL.ht 18 mg.L1.h1 50 mg.L1.h? (YEH; WEI; CHANG, 2005)
(ALONSO; MARTIN, 2016)
Fluxo da - P . (KREUTER, 1996)
Microfiltragdo 15L.m=h 423 L.m=h 345 L.m=h (COUTTE et al., 2013)
Fluxo de
esterilizacdo da 200 L.m?2.h' 577,5 L.m2h? 800 (BHAVE, 2003)
agua
Fluxo de
esterilizacdo do 200 L.m2.h? 2145 L.m2h? 800 (BHAVE, 2003)
meio
Fluxo da o o (CHEN; CHEN; JUANG,
Ultrafiltracio 42,7 L.m2h 50 L.m2h 92,4 2007)
Fluxo da Filtragéo 50 L.m2ht 100 L.m2.h?t 500 Este Trabalho

k de aeracéo por

(LIetal., 2010)

(WICKRAMASINGHE et al.,

contactoras Sh=0,15%Re%® % 5c%33  Sh=0,15* Re%%8 % 5c%33 Sh = 0,15 * Re%%8 x S¢%33 2010)
Custo de (TURTON etal., 2009)
. 2 kW kwW 1 kw
eletricidade 0,02 US$/ 0,06 USS/ 0.1US¥ (FASAEI et al., 2019)
Vida util das 2 anos 3 anos 10 anos (FASAEI et al., 2019)

Membranas




Capitulo IV- Resultados e discusscao

4.1 Diagrama de blocos

A fim de ilustrar de maneira simplificada os processos, e para servir de guia para a
construcdo dos fluxogramas de processo (PFD), um diagrama de blocos foi elaborado para os

4 cenarios, representados na Figura 7.
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Figura 7: Diagrama de blocos



Os processos foram divididos em 4 areas. Na area 100 0 meio € preparado e esterilizado;
na area 200 o indculo é propagado em biorreatores no meio da fase de crescimento do
microrganismo; na area 300 a producdo é feita, ou por borbulhamento, coleta de espuma e
microfiltracdo (300 A - seta para o lado esquerdo), ou por aeracdo ndo dispersiva com
contactores, e microfiltracdo (300 B - seta para o lado direito); na area 400 a purificacdo é feita,
ou por extracdo com solvente apds precipitacdo acida (400 A - seta para o lado esquerdo), ou
por ultrafiltracdo apds precipitacdo acida (400 B - seta para o lado direito), e em ambos seguidos

por flash e secagem.

4.2 Fluxogramas de processo

Os PFDs foram desenvolvidos a partir da revisdo bibliografica sobre o processo e
operacBes unitérias, e baseados nos diagrama de blocos. Os fluxogramas foram divididos e
elaborados para cada uma das 4 &reas: area 100 - tancagem e preparo do meio; area 200 —

propagacdo do indculo; area 300 — reacdo; area 400 — purificagéo.
As areas 100 e 200 (

Figura 8) sdo comuns a todos os cendrios. Na area 100 sdo armazenados a glicose
(CeHsO12) em um silo TT-101, a 4gua de processo no tanque TT-102, o hipoclorito de sddio
(NaOCl) a 100 ppm no tanque TT-103 e o solvente (diclorometano (CH2Cl.) para cenarios 1 e
3; metanol (CH3OH) para cenarios 2 e 4) no tanque TT-104. O preparo do meio ocorre
continuamente no vaso V-101 e os sais minoritarios da composicdo do meio podem ser
alimentados manualmente. No filtro F-101 ocorre a esterilizacdo do meio de cultura preparado,
e no filtro F-102 a agua é também microfiltrada em 0,45 um para realizar a limpeza quimica
dos equipamentos da planta (CIP) que ocorre ap0s a esterilizacdo quimica com NaOCI (SIP);
em ambos os filtros existem entradas de dgua e soda (NaOH) para realizacdo de limpeza e

manutencdo de rotina.

Na area 200 ¢ realizado a sequéncia de propagacdo de indculo desde o estoque crio
preservado até a semeadura principal nos biorreatores BR-207 e 208. Os biorreatores operam
em paralelo para entrega continua para processamento. O processo 0corre por aeragao com ar
transportado pelos compressores (M-201 a 206) e purificado em um filtro de ar, sob agitacéo

constante. Nessa etapa, apenas o crescimento celular ocorre, e ndo ha a formagéo de espuma.
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Na area 300 A (Figura 9) ocorre a reacdo por aeracdo com borbulhamento e coleta de
espuma. Os biorreatores BR-301 a 305 operam com agitacdo constante e o ar transportado pelos
compressores é purificado em um filtro de ar. Os biorreatores operam em paralelo para entrega
continua para processamento. Parte do nivel do biorreator é separado para o desenvolvimento
de espuma que ocorre quando a surfactina comeca a ser secretada. A espuma é coletada na linha
de exaustdo e colapsada por agitacdo continuamente durante toda a reagdo nos vasos
V-301 a 305. O foamato (espuma coletada e colapsada) é bombeado para um vaso de acimulo
V-306 para garantia do processo continuo e é clarificado no filtro F-306 para a remocéo da

biomassa.

Na area 300 B (Figura 9) ocorre a producdo com aeragdo nao dispersiva. Os biorreatores
BR-301a304 operam com circulagdo continua do meio pela bomba P-301 atraves dos médulos
de fibra oca com membrana de 0,22 pum e aeragédo pelo lado do casco, com ar fornecido pelos
compressores e purificado em um filtro de ar. Os biorreatores operam em paralelo para entrega
continua para processamento. Apos o término do ciclo, 0 meio é bombeado para um vaso de
acumulo V-301 para garantia do processo continuo e é clarificado no filtro F-309 para a

remogéo da biomassa.

Nas areas 400 A/B (Figura 10) ocorrem as purificacOes, que sdo precedidas, em todos
0s cenérios, pela etapa de isolamento via precipitacdo &cida. A acidificacdo ocorre no vaso
agitado V-401 por meio da adi¢éo de acido cloridrico (HCI) até a formagao de precipitado que
é retido no filtro F-401 com membrana de 2,5 pum, e posteriormente eluido com hidroxido de
sodio (NaOH).

Na area 400 A (Figura 10) a surfactina isolada segue a purificacdo por extracdo com
solvente que ocorre no vaso V-402, entdo evaporado no trocador HE-401 e separado no vaso
de separacdo liquido-vapor V-403. A corrente de fundo liquida contendo surfactina segue para
a secagem no secador D-401 e a corrente de topo com diclorometano é condensada no trocador

HE-402 e retornado ao processo.

Na area 400 B (Figura 10) a surfactina isolada segue para a purificacéo por ultrafiltracéo.
No vaso V-402 o fluido é diafiltrado 4 vezes com &gua esterilizada passando pelo filtro F-402
e recirculando para 0 mesmo vaso; no filtro ha entrada de soda (NaOH) para realizacdo de
limpeza e manutencdo de rotina. Apos a diafiltracdo, que ocorre no mesmo modulo da
ultrafiltracdo, a surfactina ¢é eluida do filtro com metanol para o vaso de acimulo V-403; o

solvente é entdo evaporado no trocador HE-401 e separado no vaso de separac&o liquido-vapor
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V-404. A surfactina segue para a secagem no secador D-401 e o metanol é condensado no
trocador HE-402 e retornado ao processo. O resumo da montagem dos cenarios de todos 0s

processos, de acordo com os PFDs por area é explicitado na Tabela 9.

Tabela 9: Resumo dos PFDs dos cenarios

) ) ) ) Borbulhamento +
Cenariol | Area100 | Area200 | Area 300A | Area 400A )
Extragao

Borbulhamento +
UF

Contactoras +

Cenario 2 | Area 100 | Area 200 | Area 300A | Area 400B

Cenario 3 | Area 100 | Area200 | Area 300B | Area 400A
Extracao

Contactoras +
UF

Cenario 4 | Area 100 | Area200 | Area 300B | Area 400B

4.1 Simulacdes

A fim de obter o dimensionamento e o consumo de utilidades para realizar a analise de
viabilidade econémica, foram desenvolvidas as simulacdes dos 4 cenarios base (5 t/ano e
18 mg.L~.h"Y) no SPD baseada nos fluxogramas construidos nas

Figura 8 a Figura 10. Os fluxogramas de processos dessas simula¢fes foram incluidos
no topico 7.2.

O dimensionamento dos equipamentos € um dos motivos centrais para a realizacao da
simulacdo. A dimensdo de todos os equipamentos € usada para calcular o custo de cada
equipamento e posteriormente o custo total de investimento do projeto, conforme descrito no

topico 3.2.1.

Além disso, a simulacdo também tem como objetivo acessar trés outras informacoes
para ser calculado o custo da manufatura da surfactina, conforme item 3.2.5: o custo de
utilidades, matérias-primas e mao-de-obra. Do SPD sédo obtidos diretamente o consumo de
utilidades, o consumo de matérias-primas, € 0 nimero de equipamentos, que pode ser

convertido em custo de mao de obra conforme metodologia do item 3.2.3.

59



A

TT-101
CsHgO 2O
611612 ﬂ
Y
\ / Meio esterelizado
TT-102 F-101
HO H,0
2
V-101 %-ETRE
O B C )
NaOCI \ / H,0 Esterilizada p/ SIP
F-102

Area 200/300/400

NaOCl p/SIP
TT-104

Area 400
CH,Cl; ou CH30H Solvente p/ extragdo

De: Area 100

Meio Esterilizado B

Inéculo

BR—-201-202
{1
M-201-202 HE-201-202 F-201-202
o—{]]
&,
M-203-204 HE-203-204 F-203-204

— A BR — 205-206
@ Indculo Principal
[ N [ ] b203

M-205-206 " F-205-206

Figura 8: Fluxogramas de processos: areas 100 (A) e 200 (B)

60



Espuma:
Sais/Metabdlitos
Biomassa
Surfactina
Proteinas/Peptideos
Lipidios

De: Area 200

Indculo Principal

BR-301-305

M-301-305

F-301-305

De: Area 200

Indculo Principal

Biomassa

-

)

N
F-306

Area 400

Surfactina Isolada:

Sais/Metabdlitos

Surfactina
Proteinas/Peptideos
Impurezas

H,0

Sais
Biomassa

—

F-305-308

iomassa

T
B

() | o

BR-301-304

E- ) ]

M-301-304 F-301-304

F-309 Surfactina Isolada:
Sais/Metabdlitos

Surfactina
V-301 H,0 Proteinas/Peptideos
Impurezas
-NaOH

Figura 9: Fluxogramas de processos: area 300 - cenarios 1 e 2 (A), 3e 4 (B)



De: Area 300

Surfactina Isolada

Diclorometano

De: Area 300

Surfactina Isolada

V-401

Metanol

ETRE
Sais/Metabdlitos
Impurezas

Y
N A

<)

F-401

Sais/Metabdlitos

Impurezas

Y
N A

F-401

NaOH

V-402

HE-402

B
ETRE Surfactina 90%
Proteinas/Peptideos
Lipidios

Peptideos
Lipidios

Surfactina 90%

Figura 10: Fluxogramas de processos: area 400 - cenarios 1 e 3 (A),2e 4 (B



O numero de equipamentos também depende da simulacdo porque o Scheduling,
conforme descrito no item 7.1.9 é feito simultanea mente as simulacdes, e somente entdo o

namero requerido de biorreatores em paralelo é obtido.

Para a producdo classica via borbulhamento, os equipamentos dos cenarios 1
(purificacdo por extracdo com solvente) e cenario 2 (purificacdo por ultrafiltracdo) séo
apresentadas nas Tabela 10 e Tabela 12 respectivamente. Apenas 0s equipamentos na area de
purificacdo é que sofreram algum tipo de alteracdo. Como as recuperacdes de surfactina por UF
ou por extracdo sdo préximas, as diferencas entre esses cenarios sdo sutis. Em termos praticos
enquanto o cendrio 1 precisa de 1 vaso grande de aproximadamente 10.000 gal (V-402) onde
ocorre a separacao de fases, no cenario 2 é preciso de 2 vasos de cerca de 100 gal (V-402 e V-
403) além dos modulos de cerca de 30 m? para realizar a UF/DF.

Tambeém entre os cenarios 1 e 2, as principais diferencas entre os outputs para o custo
de manufatura sdo observadas nas Tabela 11 e Tabela 13; no cenario 2 o uso de solvente é cerca
de 13 vezes menor, porém o consumo de agua, soda, e hipoclorito sdo respectivamente 7%,

30% e 5% maiores.

A comparacdo entre 0s cenarios 1 e 3 pode ser Util ja que para o processo de purificacdo
classico (extracdo-liquido-liquido) sdo realizados os diferentes processos de producao:
borbulhamento (cendrio 1) e aeracdo por contactoras (cenario 3). Os equipamentos
dimensionados sdo apresentados nas Tabela 10 e Tabela 14, respectivamente. O consumo de

utilidades, e matérias-primas sdo reunidos nas Tabela 11 e Tabela 15.

A aeracdo por contactoras requer 4 biorreatores de cerca de 8.000 gal enquanto no
cenario com borbulhamento sdo requeridos 5. Esse fato decorre de que nos processos com
desenvolvimento de espuma a fracdo de ocupacao do biorreator € menor, para que a haja
determinada altura para o desenvolvimento da espuma. Esse pode ser um fator importante, pois
o0s biorreatores podem corresponder a uma significativa parcela de até 70% dos custos fixos,
principalmente para produtos em baixa pureza, ou com alto rendimento de producéo
(KOUTINAS et al., 2014). Além disso, no processo com aeracao se prescinde dos vasos para

coleta de espuma.

Por outro lado, o processo com contactores requer um adicional de 4 filtros, com cerca de 15

mil m2 totais para a aeracdo do processo. Apenas com essa operagdo unitaria, um consumo
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Tabela 10 : Dimensdo dos equipamentos para o cendrio 1 caso base no SPD

Equipamento Descricéo X
Tanque TT 102 - A¢o Carbono - gal 28.166
Tanque TT 103 - A¢o Carbono - gal 25.611
Tanque TT 104 - Ago Inox SS 304 - gal 37.638
Vaso V 101 - Ago Carbono - L/D=3 - gal 462
Vaso V 101 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP 3,7
Filtro F 101 - Mddulo para MF de tratamento de agua - m? 6,7
Filtro F 102 - Mddulo para MF de tratamento de agua - m? 73
Biorreator BR 203-204 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 6,0
Biorreator BR 205-206 -Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 60
Biorreator BR 207-208 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 538
Biorreator BR 207-208 -Impelidor de Ac¢o Inox SS 304 - HP 5,5
Compressor M 205-206- Aco carbono - presséo de saida = 25psig - SCFM 24
Biorreator BR 301-305 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 7.699
Biorreator BR 301-305 -Impelidor de A¢o Inox SS 304 - HP 47
M 301-305- Aco carbono e acessorios - pressao de saida = 40 psig -

Compressor SCFM 252
Vaso V 301-305 - Aco Inox SS 306 1.228
Vaso V 306 -Impelidor de A¢o Inox SS 304 - HP 1,34
Vaso V 306 - Aco Inox SS 306 - gal 81,86
Filtro F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM 252
Filtro F 309 - Modulo de Microfiltragao - m2 5,3
Vaso V 401 - Aco Inox SS 306 - gal 75
Vaso V 402 - Ago Inox SS 306 - gal 9.563
Vaso V 403 - Aco Inox SS 306 - gal 399
Trocador de

Calor HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -A¢o Inox SS 306 - m? 1,15
Trocador de

Calor HE 402- Trocador de Calor casco e tubos - Ago Inox SS 306 - m? 4,96
Secador D 401 - Secador com Bandejas de aco inoxidavel - m2 15,5
Filtro F 401 - Filtro cartucho de aco inoxidavel - m? 0,6

X= volume para Tanques, vasos e biorreatores; poténcia para impelidores; area para filtros,

trocadores de calor e secador; vazdo volumétrica de ar para compressores e filtros

anual adicional de 3 mil m2 de membrana, mais 60% de eletricidade requeridas com o

bombeamento para circulagdo do meio foral calculados.

Além disso, 0 processo com aeracdo por membranas exige ainda que a surfactina seja
recuperada por retrolavagem das contactoras. Esse procedimento acaba por deixar a corrente

de processo apos o biorreator mais diluida e, por consequéncia, varios sdo 0s impactos nas
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Tabela 11 : Consumo de utilidades, matérias-primas, e nimero total de equipamentos para

cenario 1 caso base no SPD

Consumo
Consumo anual
Utilidade anual  Matéria Prima  (t/ano) Equipamento Total
Agua de Processo (t/ano)  381.022 NaH2PO4 55 Vaso 10
Energia Elétrica (kWh/y) 2.312.801 K2HPO4 60 Biorreatores Indculo
Vapor de Baixa pressao
(t/ano) 1.884 MgSO4 1,1 Biorreator Principal
Agua de resfriamento
(t/ano) 480.129 CaCl; 0,009  Compressor Inoculo
Membrana MF 0,45 pm F- Compressor
101 (mz/y) 1,34 FeSO4 0,007 Principal
Membrana MF 0,45 pm F-
102 (m#ly) 14,56 MnCl> 0,001 Filtro
Membrana MF 0,22 pum F-
306 (m#ly) 1,06 NHsNO3 61 Tanques/Silos
Filtro Cartucho 0,22 pum F-
401 (m3ly) 0,1 CsH1206 468 Secagem
HCI 1M 14
CH:ClI2 589
NaOH 0,1M  25.939
NaOCI 100
ppm 385.091

etapas subsequentes. O filtro para remoc¢édo de biomassa € cerca de 8 vezes maior (40 m2), e 0
filtro F-401 para remocdo ap0s precipitacdo acida é cerca de 10 vezes maior (7,3 m2). Ainda,
como a corrente apds a precipitacdo é cerca de 2 vezes maior, 0 vaso V-402 (onde ocorre a
extracdo), o consumo de solvente, o trocador de calor para recuperacdo do solvente, e o

consumo de vapor, também duplicaram.

Por fim, devido ao grande nimero de equipamentos que precisaram ser maiores no
cenario 3 comparado ao cenario 1, incluindo ainda o uso com &gua para retrolavagem e para
limpeza das membranas contactoras, 0 consumo de agua de processo aumentou cerca de 12

vezes, e 0 tanque de agua TT-102 também aumentou nessa mesma proporgao.
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Tabela 12 : Dimensdo dos equipamentos para o0 cendrio 2 caso base no SPD

Tanque
Tanque
Vaso
Vaso
Filtro
Filtro
Biorreator
Biorreator
Biorreator
Biorreator
Compressor
Biorreator
Biorreator

Compressor
Vaso
Vaso
Vaso
Filtro
Filtro
Vaso
Vaso
Vaso

Vaso
Trocador de
Calor
Trocador de
Calor
Secador

Filtro

Filtro

Equipamento Descricéo

TT 102 - A¢o Carbono - gal

TT 104 - Aco Inox SS 304 - gal

V 101 - Aco Carbono - L/D=3 - gal

V 101 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP

F 101 - Mddulo para MF de tratamento de agua - m?

F 102 - Mddulo para MF de tratamento de 4gua - m?

BR 203-204 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 205-206 -Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 207-208 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 207-208 -Impelidor de A¢o Inox SS 304 - HP

M 205-206- Aco carbono - pressdo de saida = 30psig - SCFM
BR 301-305 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal

BR 301-305 -Impelidor de Aco Inox SS 304 - HP
M 301-305- Aco carbono e acessorios - presséo de saida = 40 psig -
SCFM

V 301-305 - Aco Inox SS 306

V 306 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP
V 306 - Aco Inox SS 306 - gal

F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM

F 309 - Mddulo de Microfiltragdo - m?

V 401 - Aco Inox SS 306 - gal

V 402 - Aco Inox SS 306 - gal

V 403 - Aco Inox SS 306 - gal

V 404 - Aco Inox SS 306 - gal

HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -A¢o Inox SS 306 - m?

HE 402- Trocador de Calor casco e tubos - A¢o Inox SS 306 - m2
D 401 - Secador com Bandejas de aco inoxidavel - m2

F 401 - Filtro cartucho de aco inoxidavel - m?
F 402 - Sistema de diafiltracdo de aco inoxidavel SS316 para
Ultrafiltracdo - m?

28.166
25.611
37.638
462
3,7

10

304
5,9

61

601
5,5
7.219
33

1.258
911
1,3
78
252
5,5
77
123
38

32

0,5

1,7
13
1,7

29

X = volume para Tanques, vasos e biorreatores; poténcia para impelidores; area para filtros,

trocadores de calor e secador; vazao volumétrica de ar para compressores e filtros

Para avaliar o efeito dos processos de downstream na producdo com aeracdo por

contactores, foram comparados os equipamentos dimensionados para 0s cenarios 3 e 4 (Tabela

14 e Tabela 16, respectivamente) e consumo de utilidades para os cenarios 3 e 4 (Tabela 15 e

Tabela 17, respectivamente).
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Tabela 13 : Consumo de utilidades, matérias-primas, e nimero total de equipamentos para

cenario 2 caso base no SPD

Consumo
Consumo Matéria anual
Utilidade anual Prima (t/ano) Equipamento Total
Agua de Processo (t/ano)  456.987 NaH2PO4 55 Vaso 11
Energia Elétrica (kwh/ly) 1.781.487  K;HPO4 60 Biorreatores Inoculo 6
Vapor de Baixa presséo
(t/ano) 5.831 MgSO4 1,1 Biorreator Principal 5
Agua de resfriamento
(t/ano) 389.459 CaCl; 0,009  Compressor Inoculo 2
Membrana MF 0,45 pm F- Compressor
101 (m2/y) 1,2 FeSO4 0,007 Principal 5
Membrana MF 0,45 pm F-
102 (m2/y) 35,3 MnCl; 0,001 Filtro 5
Membrana MF 0,22 pm F-
306 (m#ly) 2,7 NH4NO3 61 Tanques/Silos 3
Filtro RC 10 kDa F-402
(m2/y) 14,4 CeH1206 468 Secagem 1
Filtro Cartucho 0,22 pm F-
401 (m3ly) 0,85 HCI 1M 11
CHCl; 33
NaOH 0,1M  33.948
NaOCI 100
ppm 405.088

No cenério 3, dos vasos da area 400 destaca-se 0 vaso V-402 para extracdo de surfactina

de 22.267 gal. No processo com UF/DF o maior vaso é onde ocorre a DF que tem 867 gal.

Além disso, o trocador de calor para recuperacéo de solvente é cerca de 5 vezes menor para o

cenario 4. De fato, o consumo de solvente no cenario 3 é cerca de 1.441 t/ano de diclorometano,

frente a 66 t/ano de metanol no cenério 4.

Por outro lado, o processo do cenario 4 requer um sistema de UF/DF de 60 m?, e ainda

resulta em um gasto com &gua de processo cerca de 44% maior no cenério 4 frente ao cenério

3.
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Tabela 14 : Dimensdo dos equipamentos para o cendrio 3 caso base no SPD

Equipamento Descricéo X
Tanque TT 102 - A¢o Carbono - gal 43.251
Tanque TT 104 - Ago Inox SS 304 - gal 18.236
Vaso V 101 - Ago Carbono - L/D=3 - gal 41.398
Vaso V 101 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP 462
Filtro F 101 - Mddulo para MF de tratamento de agua - m? 3,7
Filtro F 102 - Mddulo para MF de tratamento de agua - m? 12
Biorreator BR 203-204 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 87
Biorreator BR 205-206 -Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 6.0
Biorreator BR 207-208 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal 60
Biorreator BR 207-208 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP 538
Compressor M 205-206- Aco carbono - pressdo de saida = 25psig - SCFM 55
Biorreator BR 301-304 -Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes 18
P 301-304 - Bomba de circulacao de aco inoxidavel TDH=245 ft -
Bomba ppm - SS316 7.373
M 301-304- Compressor de ac¢o carbono - pressao de saida = 20 psig -

Compressor SCFM 1.8
Vaso V 301 - Aco Inox SS 306 - gal 472
Filtro F 301-304 - Filtro de Ar - SCFM 562
Filtro F 305-308 - Mddulo de Fibra oca para contactoras - m?2 472
Filtro F 309 - Mddulo de Microfiltracdo - m2 15.389
Vaso V 401 - Aco Inox SS 306 - gal 40
Vaso V 402 - Aco Inox SS 306 - gal 452
Vaso V 403 - Aco Inox SS 306 - gal 22.267
Trocador de

Calor HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -A¢o Inox SS 306 - m? 198
Trocador de

Calor HE 402- Trocador de Calor casco e tubos - Ago Inox SS 306 - m?2 1,8
Secador D 401 - Secador com Bandejas de aco inoxidavel - m2 91
Filtro F 401 - Filtro cartucho de aco inoxidavel - m2 8,4

X= volume para Tanques, vasos e biorreatores; poténcia para impelidores; area para filtros,

trocadores de calor e secador; vazdo volumétrica de ar para compressores e filtros

Quando comparado o processo do cenario 4 (borbulhamento e UF) com o do cenario 2
(contactoras e UF) nota-se que a area de UF foi dobrada, assim como ocorre do cenario 1
(borbulhamento e extracdo) para 0 3 (contactoras e extragdo) em que ao usar 0 processo com

contactoras as etapas de extracdo com solvente no downstream também sdo duplicadas.
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Tabela 15 : Consumo de utilidades, matérias-primas, e nimero total de equipamentos para

cenario 3 caso base no SPD

Consumo
Consumo Matéria anual
Utilidade anual Prima (t/ano) Equipamento Total
Agua de Processo (t/ano) 1.121.921  NaHPO, 55 Vaso 6
Energia Elétrica (kwWh/ly) 3.079.359  KoHPOq 60 Biorreatores Inoculo 6
Vapor de Baixa presséo
(t/ano) 4111 MgSO4 1,1 Biorreator Principal 4
Agua de resfriamento
(t/ano) 358.738 CaCl; 0,009  Compressor Inoculo 2
Membrana MF 0,45 pm F- Compressor
101 (m2ly) 1.4 FeSO4 0,007 Principal 4
Membrana MF 0,45 pm F-
102 (maly) 17 MnCl; 0,001 Filtro 9
Membrana MF 0,22 pm F-
305-8 (mly) 3.078 NH4NO3 61 Tanques/Silos 3
Filtro Cartucho 0,22 pum F-
401 (maly) 6,4 CeH1206 468 Secagem 1
HCI 1M 1088
CHJCl; 1441
NaOH 0,1IM  952.916
NaOCI 100
ppm 274.193

O mesmo ocorre na etapa de clarificagdo, em que nos cenérios 3 e 4 (aeragdo por

contactoras) o modulo requerido de microfiltragio tem cerca de 40 m?, e para os cenarios 1 e 2

(aeracdo com borbulhamento) cerca de 8 m2.

Tais observacdes corroboram o efeito negativo no downstream ao se adotar a aeracao

por contactoras; 0 médulo de clarificacdo deve ser 5 vezes maior, e a etapa de purificagéo, seja

ela extragcdo com solvente, ou ultrafiltracdo, deve ser 2 vezes maior.
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Tabela 16 : Dimensdo dos equipamentos para o0 cendrio 4 caso base no SPD

Equipamento Descrig¢éo

Tanque
Tanque
Vaso
Vaso
Filtro
Filtro
Biorreator
Biorreator
Biorreator
Biorreator
Compressor
Biorreator

Bomba

Compressor
Vaso
Filtro
Filtro
Filtro
Vaso
Vaso
Vaso

Vaso
Trocador de
Calor
Trocador de
Calor
Secador

Filtro

Filtro

TT 102 - Aco Carbono - gal

TT 104 - Aco Inox SS 304 - gal

V 101 - Aco Carbono - L/D=3 - gal

V 101 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP

F 101 - Mddulo para MF de meio - m2

F 102 - Médulo para MF de tratamento de agua - m?

BR 203-204 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 205-206 -Ago Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 207-208 - Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes - gal
BR 207-208 -Impelidor de Aco Inox SS 304 - HP

M 205-206- Ago carbono - pressdo de saida = 25psig - SCFM

BR 301-304 -Aco Inox SS 304 incluso serpentina e suportes

P 301-304 - Bomba de circulacdo de aco inoxidavel TDH=245 ft -
gpm - SS316

M 301-304- Compressor de a¢o carbono - pressao de saida = 20 psig
- SCFM

V 301 - Aco Inox SS 306 - gal

F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM

F 305-308 - Modulo de Fibra oca para contactoras - m?
F 309 - Mddulo de Microfiltragdo - m?

V 401 - Aco Inox SS 306 - gal

V 402 - Aco Inox SS 306 - gal

V 403 - Aco Inox SS 306 - gal

V 404 - Aco Inox SS 306 - gal

HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -A¢o Inox SS 306 - m?

HE 402- Trocador de Calor casco e tubos - Ago Inox SS 306 - m?
D 401 - Secador com Bandejas de aco inoxidavel - m?2

F 401 - Filtro cartucho de aco inoxidavel - m2
F 402 - Sistema de diafiltracdo de aco inoxidavel SS316 para
Ultrafiltracdo - m?

10.796
16.252
1.882
462
3,7

12

63

6,0

60

615
4,2

24

7.373

1,8
472
531
472

15.389
38

558
867

71

189

0,7
1,6
6,9

7,8

X= volume para Tanques, vasos e biorreatores; poténcia para impelidores; area para filtros,

trocadores de calor e secador; vazdo volumétrica de ar para compressores e filtros
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Tabela 17: Consumo de utilidades, matérias-primas, e nimero total de equipamentos para

cenario 4 caso base no SPD

Utilidade
Agua de Processo (t/ano)

Vapor de Baixa presséo
(t/ano)

Agua de resfriamento
(t/ano)

Membrana MF 0,45 pm F-
101 (maly)
Membrana MF 0,45 pm F-
102 (maly)
Membrana MF 0,22 pm F-
306 (m3ly)

Filtro RC 10 kDa F-402
(m?y)

Filtro Cartucho 0,22 pm F-
401 (m2ly)

Consumo Matéria

anual Prima

162.321  NaH2PO4

Energia Elétrica (kWh/y) 3.081.398 K2HPO4

1339 MgS04
378.600  CaCl2
2,5 FeSO4
13 MnCI2
3078  NH4NO3
7.5 C6H1206
1,6 HCI 1M

CH30H

NaOH 0,1M
NaOCI 100

ppm

Consumo
anual
(t/ano) Equipamento Total
60 Vaso 6
1 Biorreatores Inoculo 4
0,0 Biorreator Principal 6
0,007  Compressor Inoculo 4
Compressor
0,001 Principal 9
61 Filtro 3
468 Tanques/Silos 1
1379 Secagem 6
3539
66
244.357
405.088

4.1 Analise técnico-econdmica

A listagem de equipamentos resultou nos custos CAPEX e se encontra detalhada no

anexo 7.3. A viabilidade técnico econémica foi realizada em planilha de Microsoft Excel
acompanhando os seguintes parametros MSP, PBT, PBDT, TIR e VPL (Tabela 18), cujos

valores detalhados para o0 OPEX e para o0 EVTE encontram-se detalhados nos anexos 7.4 e

7.5respectivamente. Dentre esses parametros se destacam a TIR (PETRIDES, 2015) e o VPL
(CINELLLI, 2017)(KOUTINAS et al., 2016) (PETRIDES, 2015).
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Tabela 18: Pardmetros econdmicos dos cenarios base (5 t/ano a 18 mg.L"1.h™%)

Cenariol Cenério2 Cenario3 Cenério 4

FCI Area 100 (MUSS$) 1,5 1,5 1,4 2,1
FCI Area 200 (MUS$) 1,2 1,2 1,2 1,2
FCI Area 300 (MUSS$) 5,2 5,6 5,0 4,9
FCI Area 400 (MUS$) 1,3 0,8 1,4 1,0
CAPEX (MUS$) 9,3 91 9,0 9,2
Matéria-Prima (MUS$/y) 1,7 1,3 4,1 2,4
Utilidades (MUS$/y) 0,10 0,15 0,43 0,43
Méo-de-obra (MUS$/y) 1,20 1,28 1,16 1,28
OPEX (MUS$/y) 6,66 6,42 9,92 8,16
Manufatura (US$/kg) 1.331 1.285 1.983 1.632
MSP (US$/kg) 1.957 2.034 2.576 2.337
PBT (anos) 2|4 2|5 312 2|7
PBDT (anos) 30 311 4|6 310
TIR 45% 43% 31% 50%
VPL (MUS$) 15,2 14,2 7,1 10,8

A Figura 11 é apresentada para ilustracdo de como os parametros econdmicos foram
obtidos, utilizando como exemplo o cenario 1. No grafico, o fluxo de caixa e o valor presente
liquido sdo reportados ano a ano. O VPL consiste, portanto, no valor presente liquido ao final
do projeto, no décimo ano; valores positivos indicam um processo viavel economicamente. O
FCC ¢é o fluxo de caixa ao final do projeto, no décimo ano; valores positivos indicam um
processo lucrativo. O MSP foi obtido por iteragdo no Microsoft Excel, sendo esse o valor
minimo preco de venda necessario para garantir um VPL positivo ao final do projeto. O PBT
foi obtido graficamente por interpolacéo linear da curva do FCC no ponto de intersecdo com o
eixo das abcissas; O PBDT foi obtido da mesma maneira que o PBT, usando a curva do VPL.
A TIR foi obtida por iteracdo no Microsoft Excel, sendo esse o valor minimo da taxa de

atratividade necessaria para garantir um VVPL positivo ao final do projeto.

O VPL € um valor que expressa diretamente a viabilidade ao final do projeto (em valor
presente), e baseado nesse valor os 4 cenarios foram comparados na Figura 12, resultando em
um destaque do cenario 1 como o mais promissor nas condi¢des base. Haja visto que este € 0
processo classico, com coleta de espuma e extracdo com solvente, ndo surpreende o fato de esse

até hoje ser o mais estudado e o artigo de Cooper et al., 1981, o mais referenciado.
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EVTE

45,00
35,00
25,00

2 15,00

5,00

-5,00 / —e—FCC

VPL

-15,00

Figura 11: Exemplo de processamento do EVTE — Cenario 1 a 5 t/ano 18 mg.L1.h?

Comparacao entre os cenarios - caso base - 5 t/ano e 18 mg.L1.h!

20
m Cenario 1
Cenério 2
15 m Cenério 3
m Cenario 4

VPL (MUS$)
)

o
ol

00
Figura 12: VPL dos 4 cenérios base (5 t/ano a 18 mg.L*.h™)
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O processo com borbulhamento parece ser mais viavel com a purificacdo por extracdo
com solvente (Cenario 1) que por ultrafiltracdo (Cenario 2). Por outro lado, a aeracdo por
contactoras parece ser mais viavel quando associada a purificacdo por ultrafiltracdo (Cenario

4) que por extragdo com solvente (Cenério 3).

O cenario 3, embora tenha requerido 0 menor investimento inicial dos 4 cenarios (8 M
USS$), resultou num menor VPL porque a aeracdo por contactoras requer que a recuperacao de
surfactina da membrana ocorra por retrolavagem com hidréxido de sédio e isso resulta em uma
corrente com alto fluxo volumétrico a ser tratado, consequentemente um custo adicional anual
de 600 kUS$ com solvente para extracdo passa a ser decisivo no alto custo de manufatura. Esse
resultado esta de acordo com a literatura, haja visto que no processo patenteado por Coutte et
al., 2015 com uso de contactores, a purificagdo foi feita por ultrafiltragéo.

Embora todos os cenérios nas condic¢des base tenha sido economicamente viaveis, ou
seja, apresentam VPL positivo ao fim do projeto, sabe-se que produtos em ascenséo, mas ainda
ndo estabelecidos no mercado, sdo sujeitos a uma séria de incertezas. A principal delas é a
demanda de mercado do produto, o que definem o tamanho e capacidade da planta; varios sdo
os fatores que tem efeito sobre a demanda: competicdo entre empresas, planejamento,

marketing, pesquisa e desenvolvimento, preco e qualidade (COMMUNITIES, 1997).

Dessa forma, se mostrou necessaria uma analise preliminar da escala minima eficiente
(MES) dos cenarios. Muito embora o estudo de propriedades e aplica¢des da surfactina esteja
muito em foco na literatura (topico 2.1), ndo foram encontrados trabalhos que discutissem de
forma objetiva a importancia da capacidade de producdo na viabilidade do processo.

Por isso, além do caso base (5 t/ano) foi selecionado um ponto de minimo (1 t/ano) e
méaximo (10 t/ano) da capacidade da planta em cada um dos cendrios para investigar o efeito na

viabilidade técnico econdmica.

Além de investigar a capacidade da planta, a divida mais natural que recai sobre as observacoes
da Figura 12 é qual a variabilidade a qual esses resultados estdo sujeitos, uma vez que varios
dos parametros adotados para a simulagdo do processo sdo reportados numericamente em
valores distintos na literatura e, embora tenha sido tomado o cuidado de selecionar as
referéncias com valores mais recorrentes na literatura, foi estabelecido entdo a necessidade de

realizar uma analise de sensibilidade para o EVTE.
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4.2 Analise de sensibilidade

Cada um dos parametros na analise de sensibilidade, ao invés de ser tomado como um
valor Unico, na anélise de sensibilidade é tomado como uma faixa de valores. Para isso foi
definido o conceito de fator multiplicador. Cada um dos parametros esta sujeito a um fator
multiplicador minimo e maximo, que ao ser aplicado no valor do pardmetro base resulta no

valor minimo e maximo da faixa daquele parametro.

A utilizagdo e construcdo de cepas mutantes para a producdo de surfactina é certamente
a abordagem mais encontrada na literatura para tornar o produto mais atrativo (ZHAO et al.,
2014)(CARRERA; COSMINA; GUIDO, 1993)(Y. TADASHI, Y. KANAGAWA, F. KAZUO,
2006)(MOTTA DOS SANTOS et al., 2016)(COUTTE et al., 2015). O uso de cepas mutantes
consiste no uso de organismos geneticamente modificadas de B. subtilis que devido a um maior
fator de rendimento de substrato em produto apresentam maior produtividade volumétrica e
resultam em maiores concentrag6es de surfactina ao final do processo, conforme explicitado na
Equacéo 9.

Csrf = fx dt = -2 fx dt Csrf = Yp/sfx dt
srf = qp. V. =X . srf—,ux.Yx/S. V.

Equacdo 9: Balanco material de surfactina

Csrf — Concentracao de surfactina

rp — Produtividade volumétrica de surfactina

t — tempo

px — Taxa especifica de crescimento celular

gp — Produtividade volumétrica especifica de surfactina
Xv — Concentracdo de células viaveis

Y p/s — Fator de rendimento de glicose em surfactina

Y x/s — Fator de rendimento de glicose em surfactina
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De todos os parametros selecionados para avaliar a sensibilidade do processo descritos
previamente no topico 3.2.7, a produtividade volumeétrica é a Unica que interfere de forma
global no processo e altera significativamente o dimensionamento de todos os equipamentos (e
consequentemente 0 CAPEX) além do OPEX de toda a planta. Dessa maneira, foi estabelecido
um valor de minimo e maximo para a analise de sensibilidade da produtividade volumétrica em

10 mg.L't.h't e 50 mg.L.h"! respectivamente (Tabela 8).

Devido ao interesse em analisar o0 processo dos 4 cenarios em 3 capacidades de planta
diferentes e em 3 produtividades volumétricas, um total de 36 simulacdes foi estabelecido
(Tabela 19)

A influéncia da produtividade volumétrica sobre o OPEX foi definida como rp_OPEX,
e a influéncia da produtividade volumétrica sobre o CAPEX foi definida como rp_ CAPEX.
Assim, para calcular o efeito da produtividade volumétrica, este terd que ser distribuido através
do OPEX e CAPEX em 2 fatores multiplicadores. Além desses, vale destacar que somente o
FCI apresenta uma faixa de andlise diferente para cada um dos cenarios e capacidades de

producao.

Para cada um dos cenarios e suas respectivas capacidades produtivas foram calculados
a razdo entre os parametros normalizados rp_OPEX e rp_CAPEX minimo e méximo (Tabela
20). Por exemplo, o fator rp_ OPEX minimo corresponde a razdo do OPEX quando
rp = 50 mg.L">h! pelo valor do OPEX quando rp = 18 mg.L.h"%; o valor de rp_ OPEX méaximo
corresponde & razdo do OPEX quando rp =10 mg.L.h? sobre o valor obtido quando
rp =18 mg.L.h't; a mesma ldgica é valida para rp_ CAPEX e para o fator FCI.

Desse modo, serd considerado que a maneira sob a qual a produtividade volumétrica
afetou CAPEX e OPEX se mantém com a mesma proporcao (i.e, mesmo fator multiplicador)
dentro de um mesmo cenario e uma mesma capacidade produtiva, negligenciando o efeito dos
outros parametros sob essa influéncia. O mesmao raciocinio é aplicado ao fator multiplicador do
FCI. Essa consideracdo parece razoavel, ja que esses parametros sdo validos apenas para um
determinado cenario e uma capacidade especifica, é esperado que o efeito de qualquer um dos
outros parametros nédo altere significativamente esse valor. Os outros fatores multiplicadores
sdo demonstrados na Tabela 21. Esses fatores sdo constantes independentes do cenario e da
capacidade produtiva. Por exemplo, UF minimo corresponde a razdo do menor valor de fluxo
sobre o valor base, e UF maximo corresponde a razdo do maior valor de fluxo sobre o valor

base (conforme descrito na Tabela 8).
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Tabela 19 : Matriz de simulacGes

Cenario 1
Capacidade de producéo (t/ano) 11111 5 5 5 |10 10| 10
Produtividade volumétrica (mg.L2.h*) | 10| 18 | 50 | 10 | 18 | 50 | 10 |18 | 50
Cenario 2
Capacidade de producéo (t/ano) 11111 5 5 5 |10 [ 10| 10
Produtividade volumétrica (mg.L2.h) | 10| 18 | 50 | 10 | 18 | 50 | 10 |18 | 50
Cenario 3
Capacidade de producéo (t/ano) 11111 5 5 5 |10 [ 10| 10
Produtividade volumétrica (mg.L2.h?) | 10| 18 | 50 | 10 | 18 | 50 | 10 |18 | 50
Cenério 4
Capacidade de producéo (t/ano) 11111 5 5 5 |10 [ 10| 10
Produtividade volumétrica (mg.L2.h*) | 10| 18 | 50 | 10 | 18 | 50 | 10 |18 | 50
Tabela 20: Fatores multiplicadores variaveis
Fatores multiplicadores para analise de sensibilidade
Capacidade 1t
A minimo base mAaximo
Parametro - o
cenario - cenario
1 2 3 4 - 1 2 3 4
FCI 0,71 0,73 | 0,72 | 0,68 1 129 | 1,27 | 1,28 | 1,32
rp_ CAPEX 0,68 0,85 | 0,55 | 0,75 1 135 | 1,29 | 1,32 | 1,62
rp_OPEX 0,78 0,76 | 0,74 | 0,83 1 1,18 | 1,19 | 1,13 | 1,46
Capacidade 5t
A minimo base mAaximo
Parametro " o
cenario - cenario
1 2 3 4 - 1 2 3 4
FCI 0,74 0,73 | 0,76 | 0,72 1 126 | 1,27 | 1,24 | 1,28
rp_CAPEX 0,47 0,92 | 0,59 | 0,59 1 121 | 1,26 | 1,13 | 1,36
rp_ OPEX 0,50 0,59 | 0,68 | 0,63 1 1,30 | 1,24 | 1,19 | 1,23
Capacidade 10 t
A minimo base maximo
Parametro - o
cenario - cenario
1 2 3 4 - 1 2 3 4
FCI 0,74 0,73 | 0,74 | 0,54 1 126 | 1,27 | 1,25 | 1,29
rp_ CAPEX 0,51 0,64 | 0,78 | 0,59 1 140 | 1,47 | 1,46 | 1,36
rp_ OPEX 0,46 0,67 | 0,63 | 0,64 1 156 | 151 | 1,34 | 1,47
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Tabela 21: Fatores multiplicadores constantes

Fatores multiplicadores constantes para analise de sensibilidade
Parametro Cenérios 1,2,3,4
minimo | base maximo
MF_agua 0,35 1 1,39
MF_Meio 0,93 1 3,73
MF_Biomassa 0,2 1 4,71
k_aeracdo 1 1 3,09
F_ppt_acida 0,5 1 5
UF 0,85 1 1,85
Troca_membranas 0,4 1 2
Meio 0 1 1
Eletricidade 0,33 1 1,67

Vale ressaltar que embora o fator multiplicador k_aeracdo seja constante ele pode ter
um efeito consideravel em 4 dos valores de entrada do EVTE (independente da capacidade)
porque representa mais que 60% dos gastos totais com: agua de processo, hidroxido de sodio,
acido cloridrico e hipoclorito de sodio. Por isso, para 0s processos com contactoras foi atribuido
um fator multiplicador adicional para cada uma dessas 4 influéncias. Por fim, cabe mencionar
que nenhum dos outros parametros contribuia tdo significativamente para os consumos de

qualquer utilidade ou matéria-prima quanto as membranas contactoras.

Para cada analise de sensibilidade foi selecionado no Crystal ball o valor de 100.000
combinacBes estocasticas dos pardmetros. Dessa maneira 0s valores dos pardmetros foram
multiplicados por um nimero que estivessem entre o minimo e maximo de cada um dos fatores
multiplicadores. Tal combinacédo de fatores multiplicadores ocorre de maneira estocéastica, e a
probabilidade de ocorrer qualquer valor dentro da faixa foi conforme uma distribuicao uniforme
de probabilidade.

A fim de exemplificar o fundamento da anélise, 10 dessas combinacGes para o0 cenario
4 e capacidade de 10 t foram reunidos, e o conjunto de dados é apresentado na Tabela 22. Nota-

se que duas das combinagdes resultam em valores de VVPL negativos (em vermelho), enquanto
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outras 2 apresentam valores proximos a 58 MUS$ (em verde); 6 dessas 10 combinacGes

resultaram em VPL préximo de 36 MS$ com combinagGes completamente distintas.

Os resultados das 100.000 combinagbes para os 4 cendrios em cada uma das 3
capacidades de producédo foram agrupados em histogramas com 20 grupos em ordem crescente
de VPL (bins), igualmente espacados entre o valor minimo e maximo de cada analise. A
probabilidade consiste, portanto, na quantidade presente em cada bin dividido pelo nimero total
de combinagdes (i.e. 100.000), e os histogramas séo apresentados de forma continua nas Figura

13 a Figura 16 para facilitar a visualizacéo.

Tabela 22: Exemplo de 10 combinagGes para o cenario 4 e capacidade de 10 t

Fator multiplicador
Custo_eletricidade 126 |155|099|0,37|128|059|0,64 1,14 1,16 | 1,60
Custo_meio 0,32 (0430820,79|0,73|0,42|0,65|0,79 | 0,47 | 0,74
FCI 1,00 |0,90 | 0,75|1,10|0,62 |0,83|0,68 | 1,23 | 0,61 | 0,62
Fluxo_MF_éagua 132 1085 129|058|055|1,33|0,911,12 0,42 0,54
Fluxo_MF_Clarificacdo | 4,64 | 1,67 | 0,60 | 1,28 | 2,50 | 1,75 | 2,66 | 3,71 | 3,67 | 2,13
Fluxo_ MF_meio 1,10 | 1,78 |3,72|1,39|1,39|1,07 335|362 |3,02|2,25
Fluxo_ppt_4acida 099 (288 330182|3,61|215|4,22|0,54]1,63 3,37
Fluxo UF 132 |097|110|1,28|169|1,19|0,89 1,50 (1,29 1,03
k_Aeracdo_Contactora |3,07 [293 245|203 |1,47|156|1,36|1,65]|1,61 | 1,09
rp_CAPEX 113 |135|1,15|0,96|0,76 | 1,16 | 0,78 | 0,77 | 0,60 | 0,78
rp_OPEX 139 |1200,75|0,75|1,34|0,96 | 1,45|0,86 | 0,72 | 0,70
Vida_uatil membranas | 1,52 | 1,99 | 1,53 |1,97 |0,46 | 1,43 |1,79|0,67 | 0,77 | 1,65
VPL (MUSS$)
-11,1 | -48 | 36,3/36,3|36,4 364366366579 | 586

Nos gréficos de distribuicdo de probabilidade séo representados os valores de VPL no
eixo x e a probabilidade de aquele grupo de dados ocorrer no eixo y. Por exemplo, na figura 13
0 valor minimo e maximo do VPL e -38 MUS$ e 59 MUS$, respectivamente. Portanto, 0s
resultados de VPL foram agrupados em 20 grupos, de -38 MUS$ a 59 MUS$ com incrementos
5,14 MUSS$ por grupo. Sendo assim, do grafico 13 resulta que o pico de probabilidade é de
13,4%, e ocorre para valores de VPL entre 28,10 e 33,25 MUSS$; isso porque 13.435 das

100.000 (13,4%) combinac@es resultaram em VPL nessa faixa.
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Em nossas anlises, ndo ha interesse particular no valor da probabilidade em si, afinal
ela variaria conforme os dados do histograma fossem agrupados. O foco das discussfes decorre
da localizac&o do pico de probabilidade, e da variabilidade desses dados, ou seja, a média e o
desvio padrdo dessas distribuicbes. Também pode ser discutido a probabilidade de uma

determinada faixa de valor de VVPL ocorrer.

Das Figura 13 a Figura 16 pode ser constatado que em nenhum dos cenarios para
capacidade de 1 t/ano hd uma probabilidade razoavel de o processo ser viavel (ou seja VPL
positivo), sendo o menos pior o cenario 1. Desse, no software Crystal ball, e a partir da
distribuicdo de 1 t/ano para o cenario 1, foi extraido que apenas 11,4% da area do histograma

esta em uma abrangéncia de VVPL positivo.

Outro fato notavel das Figura 13 a Figura 16 é que ao aumentar a capacidade de
producdo também aumenta a incerteza do VPL ao final do projeto. O fato de que em menores
capacidades o CAPEX tem maior contribuicdo para a viabilidade do que o OPEX é bem
razoavel, e ja foi reportado anteriormente em outro processo (CUESTA et al., 2018). A razdo
pela qual, a variabilidade ¢ maior em maiores capacidade deve estar relacionada, portanto, a

maior contribuicdo dos custos variaveis na manutencao de processos em maior escala.

Também pode ser observado nas Figura 13 a Figura 16 que a capacidade de 5t é a
primeira a apresentar uma viabilidade do processo, mais especificamente apenas 0s cenarios 1
e 2 (com borbulhamento e coleta de espuma) tém mais de 95% de probabilidade de resultarem

em um VPL positivo ao final do processo.

Além disso, o0 uso de membranas contactoras em capacidade de 5t ainda é arriscado e
em capacidade de 10 t apenas o cenario 3 ndo apresenta possibilidade de ndo ser viavel (para o
cenario 4, 9% da area de distribuicdo de probabilidade resulta em valores negativos). 1sso
significa que o processo com contactores de fato poderia ser seguido apenas por purificacdo via

extragcdo com solvente.

Vale ressaltar que os fluxogramas e condi¢cdes operacionais dos cenarios ndao sao
otimizados, e talvez a incerteza associada aos processos com membranas do cenario 4 e a ndo
otimizacdo da rota possam justificar os resultados inferiores de viabilidade. Haja visto que 0s
dados de Coutte et al., 2015 sugerem um fluxograma semelhante a este, e o autor € o
responsavel pela producdo da Lipofabrik ©, ressalta-se que, nas condi¢des de operacao e faixas
dos parametros estabelecidas, ha menor chance de o processo ser viavel.
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Por outro lado, a menor viabilidade do cenario 4 pode ser muito mais Util ao trazer para
discussdo a influéncia das incertezas operacionais que esse tipo de processo apenas com
membrana pode estar intrinsecamente relacionado. Sendo assim, o processo do cenério 4
dependeria de um coeficiente de transferéncia de massa pouco variavel e de praticidades

operacionais para ser aplicado.

Os dados das Figura 13 a Figura 16 foram agrupados por capacidade de producéo para
facilitar algumas das discussdes supracitadas, e mostrados nas Figura 17 a Figura 20.

Nas Figura 17 a Figura 20 séo representados os valores de cada um dos 20 bins para
cada uma das distribuic6es, e uma linha continua correspondente a um ajuste para a distribuicéo
do histograma foi também tracado. Para todas as distribui¢Bes o software Crystal ball, obteve
0 melhor ajuste dos dados utilizando o modelo de distribuicdo lognormal (Equacdo 10)
resultando em p<0,05 para o teste estatistico de adequacdo de Kolmogorov-Smirnov. A média
e 0 desvio-padrao resultantes do ajuste foram reportados na Tabela 23, e a média foi plotada na

Figura 21 para facilitar a interpretacdo das discussdes seguintes.

1 = In(x)—p

(o, p0) =——=—=xe 27
flau X*0*V2*T

Equacdo 10: Distribuigédo lognormal

f(x,u,0) — funcédo de densidade de probabilidade
X — Variavel aleatdria (neste trabalho o VPL)
M — Média do VVPL na distribuigédo

o — Desvio padrdo do VPL na distribuicdo

Na Figura 17 um resumo das distribuicbes de todos os cenarios e capacidades sdo
apresentadas na mesma escala, a fim de facilitar a visualizagcdo do o aumento da variabilidade
com o aumento das capacidades, assim como a melhor viabilidade econdmica dos cenéarios a

partir da capacidade de 5 t/ano.
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Figura 17: Resumo das distribui¢des de VPL
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Figura 18 : Distribui¢do de probabilidade do VPL — 1 t/ano ; * = p < 0,05
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Figura 19 : Distribui¢do de probabilidade do VPL —5 t/ano ; * = p < 0,05
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Figura 20 : Distribuicdo de probabilidade do VPL — 10 t/ano ; * = p < 0,05

Tabela 23: Parametros de ajustes das distribui¢des lognormal

Cenario 1
Capacidade (t/ano) 1 5 10
1 — Média do VPL (MUSS$) -1,9 18,3 53,8
o — Desvio padrdo do VPL (MUSS$) 1,6 3,7 8,4
Cenario 2
Capacidade (t/ano) 1 5 10
1 — Média do VPL (MUSS$) 7,4 17,2 50,0
o — Desvio padrdo do VPL (MUS$) 2,0 3,7 7,5
Cenario 3
Capacidade (t/ano) 1 5 10
1 — Média do VPL (MUSS$) -8,5 10,6 41,6
o — Desvio padrdo do VPL (MUS$) 2,4 5,2 9,3
Cenario 4
Capacidade (t/ano) 1 5 10
1 — Média do VPL (MUS$) -6,2 9,8 28,1
o — Desvio padrdo do VPL (MUSS$) 2,8 6,9 14,9
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Além do ajuste ao modelo de distribuicdo, nas Figura 18 a Figura 20, foi realizado um
teste estatistico do tipo t-student entre cada um dos conjuntos de dados para testar a hipotese de

que determinados pares de média de VVPL fossem diferentes, dentro do intervalo de confianca.

A distribuicdo lognormal é baseada no fato de que o logaritimo da variavel aleatéria
segue uma distribuicdo normal, portanto o teste foi realizado sobre os valores do logaritmo
natural do VPL.

Ainda, para realizar o teste t-student entre duas amostras foi preciso realizar previamente
um teste de Fischer para avaliar se as variancias eram homocedasticas ou heterocedéticas, e
essa informacé&o era utilizada no teste t. As distribuicGes foram setadas como bicaudais e foram
definidos um p valor de probabilidade maximo de 0,05 para todos os testes. Ambos os testes

foram realizados em Microsoft Excel.

Na Figura 18 o cenério 1 obteve um VPL significativamente maior que dos outros
cenarios, porém abrangéncia de probabilidade de cerca de 9% para valores positivos. Na Figura
19 os cenérios 1 e 2 resultaram em médias de VPL significativamente maiores que 0s cenarios
3 e 4, e com toda abrangéncia da distribuicdo em valores positivos. Na Figura 20 o cenario 4

apresentou média de VVPL significativamente menor que dos outros 3 cenarios.

Na Figura 18 além do fato de que nenhum dos cenarios parece ser viavel nessa
capacidade (1 t/ano), a observacdo que o segundo maior valor de VPL foi do cenério 4 (Figura
21) € interessante e pode estar associado as ja caracterizadas vantagens econdmicas em
processos de membranas que sdo escalonados linearmente, pois ocorrem pela adigédo ou

subtracdo de modulos.

Nas Figura 18 a Figura 20, é interessante que a 0 cenario 4 vai se tornando menos viavel
em comparacdo aos outros a medida que a capacidade aumenta. Esse fato também esta
correlacionado com o aumento da variabilidade dos dados de viabilidade do cenario 4 a medida
que a capacidade cresce. Uma hipdtese € que o scale up para 0 processo com membranas € mais
0Nneroso que 0s outros porque o custo com os mddulos aumenta de forma linear, e ainda passa

a ser um processo mais variavel ao recair sobre as condi¢des de operacdo das membranas.

O processo do cenério 3, embora seja pouco atrativo a 5 t/ano, passa a ser competitivo
frente aos cenarios com borbulhamento na capacidade de 10 t/ano. Além disso, pode-se
especular que a maior variabilidade do cenério 4 esta associado a combinacdo das contactoras

com sequencial purificacdo por ultrafiltragdo. 1sso porque o cenério 3 em 10 t/ano apresenta
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resultados comparaveis aos processos com espuma, possivelmente porgque ap6s aera¢do com
contactoras ocorre a purificagao por extracdo com solvente. Tal observacao € mais notéria nas

linhas de valor médio das distribuicdes de probabilidade, na Figura 21.

Sobre as comparac@es entre 0s cenarios, cabe ainda a ressalva de que 0s cenarios ndo
foram otimizados. A comparacdo de viabilidades deve ser feita com parciménia, para que se
evite descartar um cenario potencialmente mais vidvel. Por exemplo, na Figura 19 os cenérios
1 e 2 sdo significativamente mais provaveis de serem mais vidveis que 0s cenarios 3 e 4; deve-
se, porém levar em conta que dados de operacédo pds-scale up e otimizacgdo operacional para 0s
cenarios 3 e 4, em estagio de maior detalhamento do processo, poderiam resultar em melhores

viabilidades.

Pode-se considerar que o valor de capacidade onde cada uma das curvas cruza o eixo X
na Figura 21, corresponde a minima escala eficiente do processo, que garante uma capacidade
produtiva suficiente para que a maior probabilidade seja de que o processo apresente
viabilidade. Esses valores foram obtidos por interpolacdo linear e foram encontrados os
seguintes resultados: 2,2 t/ano (cenario 1); 3,1 t/ano (cenario 2); 4,0 t/ano (cenério 3); 4,5 t/ano

(cenario 4).

O fato de que em maiores capacidades o VPL é maior é l6gico, porém o mecanismo pelo qual
a viabilidade foi alterada pode ser critico. A Figura 22 representa o indice de lucratividade para
todos os cenarios e capacidades. Este indice consiste na razéo do valor presente liquido ao final
do projeto pelo investimento inicial, e define, portanto, uma forma de normalizacdo do lucro

do projeto pelo gasto inicial.

Nota-se que embora o cenario 1 resulte em maiores VPLs em todas as capacidades de
producdo (Figura 21), a medida que a capacidade aumenta o processo do cenario 1 também
exige um maior incremento do investimento inicial que 0s outros cenarios, o que resulta em

menores indices de lucratividade (Figura 22).

Tal fato pode ser crucial, principalmente para um produto que ainda ndo possui mercado
estabelecido. Explicitando e exemplificando o resultado de indice de lucratividade, é possivel
que um investidor prefira valores de 8,3 MUS$ de CAPEX resultando em VPL de 46 MUS$
(cenario 3 10 t/ano 18 mg.L™.h') a valores de 11,6 MUS$ de CAPEX resultando em VPL de
55 MUS$ (cenario 1 10 t/ano 18 mg.L™.h'Y). Em nGimeros relativos, isso significa que embora
a 10 t/ano o cenério 1 resulte em um VPL maior, o cenério 3 apresenta um VPL apenas 13%
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menor e uma reducdo no investimento de 39%, e, portanto, pode ser atrativo para um

investimento de risco.

De maneira analoga, na Figura 21 o cendrio 1 resulta em um maior VPL a 5 t/ano.
Porém, quando comparado ao cenario 2 a 5 t/ano ele resulta em um VPL 10% maior, mas
demanda em um investimento fixo também 9% maior. Nesse caso, entdo, ambos os cenarios 1
e 2 séo alternativas promissoras de serem adotados para processos na capacidade de 5 t, que

garante a minima escala eficiente em todos os cenarios.

A analise de sensibilidade classica é tipicamente realizada na forma de spider charts.
Nesses graficos cada um dos parametros € oscilado dentro de uma mesma margem estabelecida
e sua influéncia na variavel mensurada é calculada de forma discreta e individualizada, ou seja,
um parametro variado por vez. Essa abordagem tém uma série de incertezas, € altamente
dependente da escolha de um bom caso base e € incapaz de observar a interdependéncia entre

as variaveis, isto €, ndo varia todos os parametros ao mesmo tempo (ORACLE®, 2019).

A metodologia empregada neste trabalho para desenvolvimento do EVTE envolve a
construcdo dos graficos de distribuicao de probabilidade, e considera a interdependéncia entre
0s parametros. Como decorréncia da metodologia a variabilidade da dispersao de probabilidade
é acessada e a influéncia de cada variavel sobre a dispersdo € resultante de uma amostragem de
algumas dessas variaveis através dos conjuntos de dados simulados e resulta, em Gltima
instancia, em um percentual de como cada parametro responde pela variabilidade dos dados
(ORACLE®, 2019). Esses resultados estdo dispostos nas Figura 23 a Figura 25.

Algumas consideracGes gerais ficam claras de imediato. A influéncia da produtividade
volumétrica na variabilidade dos dados fica em torno de 60-80%, independente do cenario ou
capacidade (para efeitos praticos a influéncia da produtividade volumétrica teve que ser
realizada computando separadamente a modulagdo que ela causava tanto no OPEX quanto no
CAPEX, conforme tépico 3.2.7.

A observacdo supracitada vai de encontro aos varios estudos na literatura para
otimizacdo de cepas e ao fato de que foi considerado uma amplitude do parametro de 5 vezes
(de 10 a50 mg.Lt.hY). Tal fator valida os estudos sobre produtividade volumétrica, porém cabe
destacar que a importancia desse fator ndo parece ser tdo crucial quanto a da capacidade da

planta. Por exemplo, nas condigdes consideradas, em nenhum dos cenérios ha mais de 95% de
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chances de se encontrar um processo viavel para 1 t/ano, porém nos cenarios 1 e 2 para 5 t/ano
h& mais de 95% chances para tal viabilidade; em outras palavras, os processos 1 e 2 a 5 t/ano

ndo seriam invidveis mesmo se a produtividade volumétrica fosse levada a seu valor minimo.

Tal observacao enaltece a importancia da capacidade e traz a discussdo de como a
pesquisa e desenvolvimento de surfactina, com propriedades de inovacdo poderiam resultar em
produtos com qualidade marcante que se bem trabalhados em marketing e propaganda,

resultariam em um produto viavel economicamente.

Por outro lado, o custo do meio, nas condi¢Bes de operacdo e comercializagdo nos
processos deste trabalho, se mostrou um pardmetro de baixa relevancia. Na maior parte dos
cenarios mesmo que reduzido a zero, o custo do meio ndo diminuiria em mais de 10% a
variabilidade do VPL (exceto para o cenario 3 a 10 t/ano, o valor é de 15%). Por exemplo, o
cenario 2 a 5 t/ano resultou em um VVPL em torno de 50 MUSS$ e variabilidade de 20-30 MUSS$,
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significando que mesmo retirando os custos do meio o VVPL seria aumentado apenas cerca de 2
MUSS.

Vale ressaltar que essa consideragdo sobre o custo do meio despreza ainda 0s gastos
adicionais ao utilizar um meio de residuo. Sabe-se que o uso de residuo como meio implica
ainda em gastos adicionais ou no pré-tratamento para adequacdo de materia-prima ou entdo

com etapas extras de purificacdo no downstream, devido a presenca contaminantes da carga.

Para processos biotecnologicos de alta pureza, os custos de downstream Sdo 0S
limitantes. Por outro lado, em aplicac@es brutas, € esperado que o custo das matérias-primas
seja um fator critico; principalmente para baixos fatores de conversao de substrato em produto,
ocorre que muita matéria prima é preciso ser fornecida para uma pequena formacao de produto,
e ai a economia com matérias primas de fontes renovaveis pode ser particularmente interessante
(ABDEL-MAWGOUD etal., 2011). Este ndo parece ser 0 caso dos processos construidos nesse
trabalho, para aplicagdes cosmeéticas.

Para os diferentes cenarios e capacidades, o custo dos equipamentos do downstream
correspondem entre de 20-30% custo total (Tabela 34 a Tabela 37). Esse fator se deve ao fato
de que embora o produto seja resultante de um processo com baixo rendimento especifico, a
pureza para aplicacdo cosmética ndo é tdo grande (90%); também foram desconsideradas etapas
de polimento final do produto devido a pouca descricao e realizacdo na literatura dessas etapas.
Por fim, ao optar por um processamento continuo o0 processo naturalmente recai sobre
operac@es de producdo sincronizadas e em paralelo que reduzem o gasto com vasos de acimulo
e consequentemente 0s gastos nos processamentos de purificacdo, inexoravelmente colocam a

producdo e os biorreatores como os pilares centrais do processo e sua viabilidade.

Os fluxos volumétricos de UF e MF tém participacdo irrisoria na variabilidade dos dados
(< 0,01%). Nas consideracdes deste trabalho, flutuag6es no fluxo operacional estariam ligados
diretamente, e apenas, com a &rea requerida para os modulos de filtracdo. Empecilhos
operacionais, por exemplo com entupimento das membranas e tempo extra de lavagem nédo
foram levados em consideracdo. Embora esse seja uma questdo crucial para processos com
membranas é dificil ponderar esses fatores, e comumente ficam a cargo da experiéncia dos

projetistas e questdes empiricas.

A variabilidade causada pelo custo da eletricidade € tdo fraca quanto a provocada por
eventuais flutuagdes nos fluxos; excetuando-se o caso do cenario 3 a 5 t/ano. Nesse caso a
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influéncia pode estar associada a alta relevancia dos custos com a aeracdo das membranas
contactoras que, por sua vez, demandam um gasto energético de bombeamento para circulacéo
do meio. Curiosamente, o consumo elétrico dos compressores em todos 0S cenarios e

capacidades é irrelevante para o VPL.
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Capitulo V- Conclusdes

5.1 Consideracoes finais

Neste trabalho foi avaliada a producédo de surfactina por 4 diferentes processos para a
area cosmética. Os cenarios foram baseados na combinacdo de duas formas principais de
producéo (borbulhamento seguido de coleta da espuma ou oxigenagédo néo dispersiva usando
contactores por membranas) com duas formas principais de purificagdo (extragdo com solvente

ou ultrafiltracdo).

A analise técnico econdémica da producdo foi construida a partir da simulagdo dos
diferentes cenarios de processo no SuperPro Designer (Intelligen, Inc), e uma anélise de
sensibilidade foi construida usando o Crystal Ball (Oracle ®) para avaliar a importancia sobre
a viabilidade do processo pelos seguintes parametros: capacidade produtiva da planta; custo
fixo de investimento; custo do meio de cultivo; produtividade volumétrica; fluxo volumétrico

nos processos de filtracdo; coeficiente de transferéncia de massa da aeracdo ndo dispersiva.

A metodologia empregada pode ser reproduzida para outros processos de
biossurfactantes (como os ramnolipidios, que possuem processos produtivos similares as
surfactinas); para avaliar a sensibilidade de outros parametros; ou ainda avaliar novas faixas de

operacgédo dos parametros.

O minimo preco de venda para todos os quatro cenérios nas condi¢des base (5 t/ano e
18 mg.L™*h?) ficou entre 2.000 — 2.400 US$/kg, proximo a faixa encontrada para empresas

pioneiras, que cobram 3.100 US$/kg.

A capacidade da planta foi um fator inédito avaliado e trouxe a discussdo da
comercializacdo do produto a importancia de ser estabelecido uma escala minima de 5 t/ano,
independente das outras condi¢des operacionais. Em detalhes, a minima escala eficiente obtida
para os cenarios foi de: 2,2 t/ano (cenario 1), 3,1 t/ano (cenario 2), 4,0 t/ano (cenério 3), 4,5

t/ano (cenério 4).

Foram obtidos diferentes cenarios recomendados para cada uma das capacidades de
producdo. Com 1 t/ano o cenario 1 (borbulhamento e extracdo com solvente) é o mais
recomendado, apresenta significativamente maior média de VPL, porém com probabilidade de
viabilidade de apenas 11%.
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Para a capacidade de 5 t/ano os cenarios 1 e 2 resultaram em médias de VPL
significativamente maiores que os cenarios 3 e 4. O cenario 2 ainda, apresentou o mesmo indice

de lucratividade que o cenério 1, resultando, portanto, em uma alternativa igualmente viavel.

Para a capacidade de 10 t/ano os cendrios 1,2 e 3 resultaram em médias de VPL
significativamente maiores que o cenarios 4. Os cenarios 1 e 2 apresentaram uma distribuicao
de VPL levemente deslocada para valores mais positivos, porém o cenario 3 resultou em um

maior indice de lucratividade, e, portanto, também resulta em uma alternativa promissora

Os custos fixos de investimento, normalmente minimizados otimizando as operagdes
unitérias, e o custo do meio de cultivo, normalmente reduzidos via aproveitamento de residuos,
sdo fatores comumente estudados para tornar o processo economicamente viavel. Porém, nas
condicdes estudadas, eles contribuiram com ndao mais de 20% e 10% da variabilidade do VVPL,

respectivamente.

A produtividade volumétrica responde por até da 80% da variabilidade do processo de
producdo de surfactinas; o custo dos equipamentos até 20% e o custo do meio até 10%. Os
parametros relacionados a fluxos de permeacéo e 0 gasto com eletricidade foram irrisérios,
excetuando o cendrio 3 (aeracdo ndo dispersiva e extragcao com solvente) a 5 t/ano. O coeficiente
de transferéncia de massa da aeracdo pode responder por até 25% da variabilidade do VVPL.

Embora a produtividade volumétrica resulte em grande variabilidade na analise
econdmica, em capacidade de 5 t/ano (ou mais) ndo é determinante para a viabilidade do

processo.

Comparando os cenarios com aeracdo ndo dispersiva e borbulhamento, o tltimo resultou
nos maiores VPL em todas as capacidades, tanto para os cenarios com purificacao por extracdo
com solvente (cenarios 1 e 3) quanto para 0s processos com ultrafiltragdo (cenérios 2 e 4).

Ou seja, a producdo com oxigenacgéo ndo dispersiva usando contactores com membranas
ndo mostrou vantagens econémicas frente aos processos com borbulhamento, ainda que o
indice de lucratividade do cenario 3 tenha sido maior que o do cenério 1 a 10 t/ano, isso apenas
sugere que a razdo pela qual os processos com contactoras S0 menos viaveis sdo 0s maiores

custos operacionais.

Comparando os cenarios com ultrafiltragdo e extracdo por solvente, ambos apresentaram

VPL bem préximos em todas as capacidades, tanto para os cenarios com borbulhamento
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(cenarios 1 e 2) quanto para 0s processos com aeracao nao dispersiva (cenarios 3 e 4). Portanto,

a escolha deve se basear mais em uma questdo operacional que econdmica.

Além disso, para capacidades baixas (1 t/ano), a purifica¢do por ultrafiltracdo parece ser
mais compativel com o processo por aeracdo nao dispersiva (cenario 4), do que com 0 processo
com borbulhamento (cenario 2). Ao aumentar a capacidade da planta o efeito se inverte, e a
ultrafiltracdo apresenta melhores resultados quando associada a producao por borbulhamento.
Isso porque ao aumentar a capacidade, o efeito de scale-up modular dos processos com

membranas é mais oneroso que o scale-up do cenario 3.

Notou-se ainda maior variabilidade do VPL nos processos com contactoras,
possivelmente causado pelas incertezas operacionais e a variabilidade do coeficiente de
transferéncia de massa da aeracao nesses processos. Por fim, a substituicdo do processo classico
por contactoras deve ser muito mais fundamentado em questdes praticas do que em questdes
econdmicas; principalmente nas dificuldades de controle e incerteza dos processos com
desenvolvimento de espuma, desde que sejam obtidos dados experimentais com menor

variabilidade para diminuir a incerteza dos projetos com contactores.

5.2 Perspectivas

O Desenvolvimento de nova analise econdmica preliminar para as outras areas de
aplicacdo da surfactina, levando em consideracdo as diferentes purezas e precos de venda

esperados, pode ajudar a estabelecer o produto dentro de novos mercados.

Em sequéncia da analise técnico econdmica preliminar, a realizacdo de uma analise
técnico econdmica detalhada dos cenarios desenvolvidos € uma perspectiva natural, que
demanda a obtencéo de dados experimentais mais precisos, mas resulta em valores de custo e

lucro mais exatos.

Varias questdes devem ser levadas em conta para a analise técnico econémica detalhada,
incluindo a importancia da avaliacdo de questdes pratico/operacionais na selecdo dos cenarios
de maior destaque. O desenvolvimento da tecnologia pressupde o estudo em planta piloto, com
cuidado especial para a variabilidade dos parametros criticos e das questdes operacionais
relevantes. Vale a ressalva de que, para tal, trabalhos sobre prospec¢do tecnolégica podem

contribuir com a confiabilidade dos processos e parametros selecionados.
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O estudo de cenarios alternativos aos apresentados nesse trabalho também é importante,
haja visto que os fluxogramas construidos nesse trabalho foram baseados em descri¢des de

artigos e processos com propriedade intelectual protegidos na forma de patentes.

Outra importante perspectiva € a do desenvolvimento de uma analise de mercado mais
detalhada, haja visto a importancia da capacidade produtiva das plantas discutida nesse
trabalho. Os estudos mercadoldgicos e de aplicabilidades, aliados ao marketing de P&D, sdo
questdes cruciais para a implementacéo do produto, mas séo apenas desenvolvidas e protegidas
pelas industrias pioneiras e de inovacdo da area. Ainda, o desenvolvimento de estudos
bibliométricos podem ser de particular interesse para tornar essas informacoes de livre acesso

e estimular a maturacao tecnoldgica e comercializacdo de surfactina.
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Capitulo VII- Anexos

7.1 Calculos Preliminares

Varios dos parametros a serem inseridos no simulador precisaram ser calculados
previamente, em planilha de Microsoft Excel como memoria de célculo. A estequiometria das
reacdes de crescimento e producdo; a concentracdo final de biomassa e surfactina ao final da
reacdo; a composicdo simplificada do meio de cultivo; o balango de massa de surfactina e
biomassa na coleta de espuma; o0s coeficientes de particdo na extracdo com solvente; o
dimensionamento dos tanques e vasos; o tempo de ciclo de operacdo dos biorreatores para
producédo continua por bateladas em paralelo; o scale-up do médulos de membrana contactora
para aeragdo; o balanco de massa de surfactina e biomassa nos processos de filtragdo. Todos os

topicos serdo descritos nos anexos subsequentes.

7.1.1 Estequiometria da reacao

As reacOes foram interpretadas de modo simplificado, para gerar um balango global de
Carbono, nitrogénio, hidrogénio e oxigénio (C,N,H,0). As proporcbes de C,H,N,O para a
biomassa de Bacillus subtilis foram consideradas como CiH1 63No 230036 como as obtidas na
literatura (DAUNER; STORNI; SAUER, 2001), e a estrutura de surfactina foi considerada na
forma neutra (CssHgzN7013)

Balanco Estequiométrico

CsH1206 + a.NH4NO3 + b.02> ¢.C1H1,63N0 230036 + d.Cs3HosN7O13 + €.H20 + f. CO>

Os balangos foram realizados com base em 1 mol de glicose. Os coeficientes
estequiométricos da biomassa e da surfactina, ¢ e d, respectivamente, foram calculados de

acordo com os fatores de rendimento méassico
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MM glicose
c=1

Y
* MM Biomassa *Yx/s

Equacdo 11: Coeficiente estequiométrico de biomassa

" MM glicose
= k *
MM Surfactina

Yp/s

Equacéo 12: Coeficiente estequiométrico de biomassa surfactina

MM glicose — Massa molar de glicose

MM biomassa — Massa molar de biomassa

MM Surfactina — Massa molar de surfactina

Yp/s — Fator de rendimento de glicose em surfactina
¢ — Coeficiente estequiométrico de biomassa

d — Coeficiente estequiométrico de biomassa surfactina

O célculo dos outros 4 coeficientes estequiométricos foram realizados resolvendo
simultaneamente em Microsoft Excel os 4 balangos atémicos de C,H,N,O. Todos os
coeficientes foram calculados independentemente para duas reagdes possiveis: a de formagao
de biomassa, e a da formagdo de surfactina. Foi desconsiderado a formagdo de surfactina
durante a fase de crescimento, sendo a surfactina formada apenas na fase estacionaria; esta
simplificacdo esta em acordo com a curva de crescimento de (YEH; WEI; CHANG, 2005)
(Figura 26). Os fatores de rendimento foram utilizados conforme tdpicos 3.1.9 e 3.1.10.

Formacédo de Biomassa — Propagacdo do indculo e fermentacdo com borbulhamento

Gli +0,275.NA +2,932.0x - 2,388.BM + 3,612.Ag + 4,603. DC

(Para 'Y x/s =0.3 e Yp/s=0)
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Figura 26 : Curva de crescimento tipica de Bacillus subtilis (YEH; WEI; CHANG, 2005)

Formacdo de surfactina — Fermentacdo com Borbulhamento

Gli +0,03041.NA+5,3787.0x = + 0,0087.Srf + 5,657.Ag +5,539.DC

(Para Yx/s=0 e Yp/s=0,05)

Formacdo de Biomassa — (Fermentacdo com contactores)

Gli +0,193.NA + 3,836.0x = 1,683.BM + 5,015.Ag + 4,316. DC

(Para Yx/s =0.21 e Yp/s=0)

Formacdo de Surfactina — (Fermentacdo com contactores)

Gli +0,0386.NA+5,211.0x = + 0,0087.Srf + 5,564.Ag +5,415.DC

(Para Yx/s=0 e Yp/s=0,063)
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Dauner; Storni; Sauer, 2001 obtiveram para 0 consumo de oxigénio com ensaios em
quimiostato uma taxa de consumo de 20 mmol/g/h, enquanto que a taxa de geracdo de CO;
ficou em torno de 20 mmol/g/h. Dessa forma, seria esperado que o0s coeficientes
estequiométricos molares de consumo de oxigénio e didxido de carbono seriam proximo de 3,
valor distante do calculado e adotado nesse trabalho. O desvio, seria provavelmente, pela
simplificacdo ao desconsiderar o uso de carbono nas reagdes formando outros produtos do

metabolismo celular.

7.1.2 Concentracao final de biomassa e surfactina

Foi utilizado o balan¢o de massa descrito abaixo para a surfactina e biomassa a fim de
estimar suas concentrac@es finais em cada uma das reacGes cuja a estequiometria foi obtida no
topico acima. Posteriormente eram inseridos no simulador os resultados obtidos para a
concentracéo final desses dois componentes e o SPD calculava o grau de avanco das reacoes
de crescimento e producdo e o balanco dos outros componentes era acessado uma vez que
também eram inseridos no simulador os coeficientes estequiométricos descritos no topico

anterior.

dCsrf
tf = j - - Csrf =rp=*tf

Equacdo 13 : Tempo de fermentacdo baseado na produtividade

C;—X =rx=ux.X » X = Xo. eux.(tf—tlag)
t

Equacdo 14 : Balango massico de células

tf — Tempo de fermentacéo

Csrf — Concentracdo de surfactina

rp — Produtividade volumétrica de surfactina
t — tempo

Xo — Concentracédo de células no inicio da reacdo
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X — Concentracdo de células
tlag — tempo de fase lag

X — Taxa especifica de crescimento celular

7.1.3 Meio de cultivo

Os sais do meio foram simulados como um composto Unico de massa molar média a
partir do utilizado por (COOPER et al., 1981). Como o autor fornece concentragdes molares de
sais hidratados, foi ainda calculado uma composi¢ao massica corrigida para o uso dos sais nao

hidratados nesse processo (Tabela 24).

Tabela 24 : Composi¢do do meio de cultura

sal Concentracdo | Massa molar Concentracdo | Fracdo
molar (mol/L) | (g/gmol) massica (g/L) | massica

NaH2PO4 4,00E-02 119,98 4,80E+00 4,76E-03
K2HPO4 3,00E-02 174,20 5,23E+00 5,19E-03
MgSO. 8,00E-04 120,37 9,63E-02 9,56E-05
CaCl; 7,00E-06 110,98 7,77E-04 7,71E-07
FeSO. 4,00E-06 151,91 6,08E-04 6,03E-07
MnCl» 1,00E-06 125,84 1,26E-04 1,25E-07
Concentracdo de sais (g/L) 10,1
Massa molar Média dos sais (g/L) 147,98
CsH1206 (9/L) 40
relacdo C/N desejada 9,0
NH4NOs (g/L) 531

Para a fonte de carbono foi selecionada a glicose numa com concentragdo de 40 g/L
(COOPER et al., 1981). A fonte de nitrogénio, nitrato de amoénio foi selecionado para a
fermentacdo, a uma concentracdo ajustada para atingir uma relacdo massica C/N de 9
(FONSECA etal., 2007). A concentracéo de nitrato de aménio adotada nesse trabalho (5,3 g/L)
é levemente maior que a do meio (COOPER et al., 1981) (4 g/L), isso porque para simplificacdo
dos balancos reacionais a quantidade de nitrogénio fornecida pelo extrato de peptona foi

substituida pela fonte de nitrogénio inorganica.
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7.1.4 Coleta de espuma

O balanco de massa de surfactina e de biomassa nos processos com coleta de espuma
foram calculados nesse topico e as concentracfes obtidas de surfactina e biomassa na espuma,
bem como o volume de espuma coletado e o volume de meio restante no biorreator foram
inseridos diretamente no simulador. Esse tépico descreve o equacionamento e a metodologia
de célculo empregados para obtengdo desses valores a partir dos dados de enriquecimento e
recuperacgdo informados no tépico 3.1.11

O enriquecimento e recuperacdo no processo de coleta de espuma s&o definidos
conforme as duas equac@es abaixo.

Csrf espuma msrfespuma V espuma
= *

Srfenr = =
/ Csrf reator m srf reator V reator

Equacdo 15 : Definicdo do enriquecimento de surfactina

msrf espuma

Srfrec=
f msrf espuma + m srf reator

B Csrf espuma * V espuma
~ Csrf espuma * V espuma + Csrf reator * V reator

Equacéo 16: Definicdo da recuperacao de surfactina

O balanco de massa de surfactina é dado pela Equacéo 17.

Csrf+Vfu= Csrf espuma * V espuma + Csrf reator * V reator

Equacdo 17: Balanco massico de surfactina no fracionamento por coleta de espuma

O balanco de massa global € dado pela equacdo abaixo, assumindo que a massa
especifica da espuma é igual a do meio ao final da reacdo (Equacéo 18)
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Vfu =V espuma +V reator

Equacdo 18: Balanco massico global

As 4 equacOes anteriores foram resolvidas simultaneamente para obter 4 incognitas:
concentracdes de surfactina na espuma e no biorreator, e os volumes de espuma coletado e de

meio remanescente.

O balango de células foi calculado conforme seu enriquecimento, e o seu balango de

componente, e resolvido conforme as duas equagdes a seguir.

C BM espuma

BM =
enr C BM reator

Equacéo 19: Definic¢éo do enriquecimento de biomassa na espuma

(X —Xo) xVfu = C BM espuma = V espuma + C BM reator = V reator

Equacdo 20: Balanco massico de células no fracionamento por coleta de espuma

Csrf — Concentracéo de surfactina

Xo — Concentracédo de células no inicio da reacao

X — Concentracdo de células

Srf, rec — Recuperacdo de surfactina na espuma apos fermentagédo
m,srf,espuma — Massa de surfactina na espuma apos fermentacéo
m,srf,reator — Massa de surfactina no reator apos fermentacédo
c,srf,espuma — Concentracao de surfactina na espuma ap6s fermentacao

c,srf,reator — Concentragdo de surfactina no reator apds fermentacéao
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Vfu — Volume atil apds a fermentacéo

V,espuma — VVolume de liquido no coletor de espuma apos a fermentacéo
V,reator — Volume no reator ao final da fermentacéo

C BM espuma — Concentracdo de biomassa na espuma apés fermentacao
C BM reator — Concentracao de biomassa no reator apds fermentacédo
BM enr — Enriquecimento de biomassa na espuma

Srf enr — Enriquecimento de surfactina na espuma

Resolvendo as equagdes simultaneamente, a concentracdo de biomassa na espuma e no
biorreator foram ser calculadas. No SPD os valores de parti¢do dos sais do meio foram tomados
assumindo que eles particionam do mesmo forma que a &gua entre espuma e meio

remanescente.

7.1.5 Aeracéo por contactores

O dimensionamento das membranas contactoras foi desenvolvido conforme descrito
nesse topico, e a area requerida para a aeracdo foi especificada diretamente no simulador. Para

o célculo da &rea das membranas contactoras foram usadas as equacdes abaixo.

A metodologia utilizada nesse trabalho e descrita por (LI et al., 2010) esta detalhada
abaixo e consiste em calcular o coeficiente de transferéncia de massa da aeracdo a partir dos
dados de escoamento do liquido e propriedades do gas. Posteriormente a area pode ser obtida a

partir da equacao de projeto das membranas.

de.Vl
Re =

1%

Equacéo 21: Defini¢do do adimensional de Reynolds
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S _V
=D

Equacéo 22: Defini¢éo do adimensional de Schmidt

Sh =0,18.Re%%8.5¢%33

Equacdo 23: Modelo do numero de Sherwood para aeragdo com contactores

_k*de
D

Sh

Equacéo 24: Definicdo do adimensional de Sherwood

_ SOUR.Cx.V
- k.Ac

Equagcéo 25: Area de transferéncia de massa requerida

SOUR — Taxa especifica de consumo de oxigénio

X — Concentracdo de células

V — Volume do biorreator

k — Coeficiente de transferéncia de massa global

Ac — Diferenca de concentragdo de oxigénio no meio e na saturacéo
de — Diametro externo das fibras (para fluxo cruzado)

v — Viscosidade cinemética da dgua

VI - Velocidade do liquido

D — Difusividade do oxigénio na agua

Re — NUmero de Reynolds

Sh — Numero de Sherwood
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Sc — NUmero de Schmidt

A fim de validar o modelo utilizado, inicialmente, foi calculado o coeficiente de
transferéncia de massa a partir de dados da literatura (COUTTE et al., 2010) da configuracéo

das membranas.

Tabela 25: Dados de (COUTTE et al., 2010) para as membranas contactoras

d (m) 7.50E-04 | diametro interno

dp (m) 6.50E-07 | Diametro do poro

A (m?) 2.5 Area de Contato

ni (m#/s) 1.00E-06 | Viscosidade cinematica

D (m2/s) 2.50E-09 | Difusividade

VI (m/s) 2.10E-02 | Velocidade do liquido nos tubos

Q (m3/s) 1.67E-05 | Vazédo de liquido

SOUR (mg/g.s) | 1.00E-04 | Taxa especifica de consumo de oxigénio
V(L) 4 Volume do biorreator

Cx (g/L) 2 Concentracao de células na fase estacionaria

A partir dos dados acima, utilizando a equagdo abaixo foi obtido um valor de 8,0%10°

m/s para o coeficiente de transferéncia de massa nas condi¢des de referéncia.

_ SOUR.Cx.V

k
A.Ac

Equacdo 26: Coeficiente de transferéncia de massa por dados de operacao

Em seguida utilizando o modelo de (LI et al., 2010) obtivemos um valor de 8,2*10°
m/s para o coeficiente de transferéncia de massa, por isso foi decidido seguir com o uso do

modelo.
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Foi adotado uma membrana de escala industrial de custo semelhante ao realizado no
scale-up por Kimball et al., 2013com custo estimado pelo autor de 30 US$/m2, e o coeficiente
de transferéncia de massa da fase liquida foi calculado com a mesma metodologia de Li et al.,
2010e considerado como igual ao coeficiente de transferéncia de massa global, assim como
usado por Kronemberger, 2007.

7.1.6 Tanques e vasos

Os tanques e alguns dos vasos, por questdo de praticidade, foram dimensionados em
planilha de Microsoft Excel. Para o dimensionamento foi necessario definir o volume util e

o tempo de residéncia, tipicamente adotado como 1 h.

Vir,s.Tr
MTv = ——
At

Equacdo 27: Dimensionamento de vasos e tanques

MTv — Volume do tanque de mistura
Tr — Tempo de residéncia
At — Fracdo maxima de ocupacdo do vaso/tanque

Vfr,s — Vazao volumétrica de saida do vaso/tanque

7.1.7 Extragdo com solvente

Para o balanco de massa apds extracdo com solvente foi manipulado o coeficiente de
particdo da surfactina a fim de alcancar a recuperagéo desejada. O coeficiente de particdo da
agua foi estimado a partir do software VRTherm, e os ions foram considerados particionando

da mesma forma que a agua. O coeficiente de parti¢éo € definido conforme abaixo.
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_ Y

Ki -
xi

Equacdo 28: Definicdo de coeficiente de particdo para processos de extragcao

Ki — Coeficiente de particdo em processo genérico de extracdo liquido-liquido
yi — Fragdo molar do componente i na fase leve

xi — Fragcdo molar do componente i na fase pesada

7.1.8 Filtros

Dependendo da fonte em que o processo de filtracdo foi baseado, os dados operacionais
disponiveis podiam ser vaz&o e &rea, e/ou permeabilidade e diferenca de pressdo. Nesses casos
o fluxo volumétrico, parametro necessario para entrada no simulador foi calculado conforme
abaixo. Na andlise de sensibilidade, o efeito da variabilidade do fluxo na area requerida dos

maodulos de filtracdo foi calculado diretamente também usando a equacéo abaixo.

=k.Ap

_Q
J =7

Equacdo 29: Definicdo de fluxo volumétrico nos processos de filtracéo

Ap — Gradiente de pressdo em processo de filtracdo genérico
k — Permeabilidade em processo de filtracdo genérico

J — Fluxo volumétrico em processo de filtracdo genérico

Q — Vazao volumétrica em processo de filtracdo genérico

A — Area total das membranas contactoras
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Como o simulador requer a insercdo da retencdo para os balancos de massa dos
processos de filtracdo, a defini¢do abaixo foi usada principalmente para calcular a retencéo de
biomassa e surfactina suficientes para atingir as concentragdes reportadas na literatura em cada

Caso.

R=1--"-
cf

Equacdo 30 : Definicédo de reten¢do nos processos de filtracdo

R — Retengdo em processo de filtracdo
Cp — Concentracdo no permeado em processo de filtracao

Cf — Concentracdo na alimentacdo em processo de filtracdo

7.1.9 Scheduling dos biorreatores

As equac0es descritas nessa secao foram utilizadas para dimensionar os biorreatores de
forma a garantir uma vazdo continua da etapa de fermentagdo, garantindo o processamento
continuo no Downstream. A metodologia e o0 equacionamento sdo os mesmos utilizados e

descritos por Koutinas et al., 2014 e Koutinas et al., 2016.

Para um tempo de fermentacéo definido (tf) e um tempo de carregamento (tl) as Equacao
31le Equacdo 32 sdo resolvidas para obter um volume de biorreator tipico fornecido por

fabricantes, e que possua um volume Gtil conforme o esperado para o processo.

_TI+Tf
" Nb-—1

Tu

Equacédo 31 : Tempo de processamento apds carregamento do biorreator
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Tu.Vfr

Abf = b

Equacdo 32 : Fracdo de ocupacao do biorreator

Essas equacdes asseguram um planejamento do processo que possa entregar uma vazao
média continua para opera¢ao unitaria seguinte. Caso o tempo de uploading (Tu) calculado para
a operacao seja maior que o tempo de enchimento do biorreator, entdo no simulador seréa
alterado o tempo do ciclo de batelada, conforme a equacdo abaixo para garantir que apos

enchimento haja um tempo de espera para a sincronizacéo e inicio de operagdo do biorreator.

Th=Tu+Tl+Tf

Equacdo 33 : Tempo de ciclo de um biorreator

tf — Tempo de fermentacgéo

tu — Tempo de processamento depois do reator (uploading)

tl — Tempo de processamento antes do reator

tb — Tempo da batelada do biorreator

Vfr — Vazdo volumétrica de esvaziamento do biorreator
Abf=Ocupacéo percentual do biorreator ao final da fermentagéo

Nb -NUmero de biorreatores em paralelo

7.2 Fluxogramas no simulador

Nas Figura 27 a Figura 30 sdao mostrados como ilustracao o layout dos fluxogramas dos
4 cenarios no SuperProDesigner. Apenas 0s equipamentos principais foram simulados,
equipamentos menores como bombas e silos pequenos foram, em sua maioria, negligenciados.

Os tanques e alguns dos vasos foram dimensionados a parte em planilha de Microsoft Excel.
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7.3 Lista de equipamentos

Os calculos de custos fixos de investimentos foram realizados em Microsoft Excel a
partir do dimensionamento dos equipamentos no SPD. Na planilha a metodologia descrita no
topico 3.2.1 foi realizada, para cada equipamento uma referéncia para o calculos com custos
baseados em cotacdo prévia foi utilizada, e X é pardmetro critico tedrico do equipamento obtido
na simulacao (por exemplo, volume para vasos, area para filtros, e assim por diante); a unidade

do parametro consta ao final da descricao de cada equipamento.

Como resultado dos célculos na tabela dois valores sdo obtidos. O primeiro é o custo de
compra do equipamento (Cp,t tot), calculado apds a multiplicacdo do custo do equipamento
pelo fator de Lang de 5; posteriormente a soma de todos valores resultam no custo fixo maximo
de investimento. O segundo é o custo de compra e instalacdo do equipamento (Cp,t tot Inst),
calculado apdés a multiplicagdo do custo do equipamento pelo fator de Lang de 1,6;

posteriormente a soma de todos os valores resultam no custo fixo maximo de investimento.

A metodologia descrita acima foi realizada para todas as 36 simulacdes, entretanto a
titulo de ilustragdo, nesse topico sdo apresentadas as tabelas referentes a condigdo operacional

de 5 t/ano e 18 mg.L"**h™* para cada um dos 4 cenarios (Tabela 26 a Tabela 29).

7.4 Lista de OPEX

Os célculos de custos variaveis foram realizados em Microsoft Excel a partir do do
consumo de utilidades, consumo de matérias-primas e méo-de-obra (calculado a partir do
numero de equipamentos) obtidos no SPD. Na planilha a metodologia descrita nos topicos
3.2.2,3.2.3, e 3.2.4 foi realizada e como resultado uma tabela a contendo os trés gastos variaveis
de cada processo foi calculado; posteriormente esses valores sdo convertidos em um valor nico

que representa o custo total variavel para a manufatura (conforme descrito no tépico 3.2.5).

A metodologia descrita foi realizada para todas as 36 simulacdes, entretanto a titulo de
ilustracdo, nesse topico sao apresentadas as tabelas referentes a condicéo operacional de 5 t/ano

e 18 mg.Lth! para cada um dos 4 cenarios (Tabela 30 a Tabela 33).
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Figura 27: Layout do processo do cenario 1 e principais equipamentos simulado no SPD
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Figura 28: Layout do processo do cenario 2 e principais equipamentos simulado no SPD
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Figura 29: Layout do processo do cenario 3 e principais equipamentos simulado no SPD
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Figura 30: Layout do processo do cenario 4 e principais equipamentos simulado no SPD
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Tabela 26: Custos fixos do cenario 1 (5 t/ano e 18 mg.Lh™?)

Cpt Cpit

Equipamento Descrigédo Referéncia X tot tot Inst

(KUSS$) (kUSS$)
AREA 100
Tanque TT 102 - Ago Carbono - gal NREL 2011 135.947 183 476
Tanque TT 103 - Ago Carbono - gal Garret 1989  16.252 38 60
Tanque TT 104 - Ago Inox SS 304 - gal Garret 1989 101.674 219 346
Vaso V 101 - Aco Carbono - L/D=3 - gal NREL 2006 462 19 50
Vaso V 101 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP NREL 2011 3,7 3,9 5,8
Filtro F 101 - Modulo para MF de meio - m? PAM 12 31 53
Filtro F 102 - Modulo para MF de agua - m? PAM 63 31 53
AREA 200
Biorreator BR 203-204 -.A(;o Inox SS 304 incluso NREL 2011 6.0 36 65
serpentina e suportes - gal
Bioreator D 200206 -Aco Inox SS304incluso -\ oe) gq4 60 86 155
serpentina e suportes - gal
Bioreator D 207-208-AcoInoxSS304incluso o) 5011 533 102 183
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 207-208 -Impelldljlgde Aco Inox SS 304 - NREL 2011 55 20 33
M 205-206- Aco carbono - pressdo de saida
Compressor - 25psig - SCFM Garret 1989 24 73 116
AREA 300
Bioreator D o01-305-AcoInoxSS304incluso \oe) 5011 7699 522 1.045
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 301-305 -Impelldljlgde Aco Inox SS 304 - NREL 2011 47 o7 433
M 301-305- Aco carbono e acessorios -

Compressor pressio de safda = 40 psig - SCFM Garret 1989 252 296 474
Vaso V 301-305 - Aco Inox SS 306 NREL 2006 1.228 167 283
Vaso V 306 -Impelidor de Ago Inox SS 304 - HP NREL 2011 1,3 18 29
Vaso V 306 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2011 82 17 29
Filtro F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM SPD built-in 252 43 72
Filtro F 309 - Mddulo de Microfiltragao - m? PAM 5,3 2,7 4,5

AREA 400
Vaso V 401 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 75 16 28
Vaso V 402 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 9.563 122 208
Vaso V 403 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 399 35 59

Trocador de HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -

Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006 1.2 12 3

Trocador de  HE 402- Trocador de Calor casco e tubos -

NREL 2 4
Calor Aco Inox SS 306 - m? 006 > 3 %
Secador D 401 - Secador com Bandejas de a0 ooy iy iy 16 109 179
inoxidavel - m?
Filtro F 401 - Filtro cartucrr::z de aco inoxidavel - PAM 0.6 15 25
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Tabela 27: Custos fixos do cenario 2 (5 t/ano e 18 mg.L*h™?)

Cpt Cpit

Equipamento Referéncia X tot  tot Inst

(kUSS$) (KUSS$)
AREA 100
Tanque TT 102 - Ago Carbono - gal NREL 2011 28166 61 158
Tanque TT 103 - Ago Carbono - gal NREL 2011 25611 57 148
Tanque TT 104 - A¢o Inox SS 304 - gal NREL 2011 37638 164 295
Vaso V 101 - Ago Carbono - L/D=3 - gal NREL 2006 462 19 50
Vaso V 101 -Impelidor de Aco Inox SS 304 - HP  NREL 2011 3,7 3,9 5,8
Filtro F 101 - Mddulo para MF de esterilizagéo de PAM 10 17 )8
Filtro F 102 - Mddulo para MF de esterilizacéo de PAM 304 36 62
AREA 200
Biorreator BR 203-204 -_Ago Inox SS 304 incluso NREL 2011 59 36 65
serpentina e suportes - gal
Biorreator DR 209206 -Aco Inox SS304incluso \oey o514 gy 86 155
serpentina e suportes - gal
Biorreator DR 207-208- AcoInox SS304incluso \pey 517 g1 102 183
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 207-208 -Impelidor de Aco Inox SS 304 - NREL 2011 55 20 33
M 205-206- Aco carbono - pressdo de saida
Compressor - 25psig - SCFM Garret 1989 24 73 116
AREA 300
Biorreator DR 901-305- AcoInox SS304incluso\oey 5011 7219 B2 1045
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 301-305 -Impelidor de A¢o Inox SS 304 - NREL 2011 33 271 433
M 301-305- Aco carbono e acessorios -

Compressor pressio de saida = 40 psig - SCFM Garret 1989 252 296 474
Vaso V 301-305 - Ago Inox SS 306 NREL 2006 911 167 283
Vaso V 306 -Impelidor de Aco Inox SS 304 - HP  NREL 2011 1,3 102 164
Vaso V 306 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2011 78 17 29
Filtro F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM SPD built-in 252 43 72
Filtro F 309 - Modulo de Microfiltragdo - m? PAM 5,5 2,7 4,5

AREA 400
Vaso V 401 - A¢o Inox SS 306 - gal NREL 2006 77 17 28
Vaso V 402 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 123 23 39
Vaso V 403 - Ago Inox SS 306 - gal NREL 2006 38 10 17
Vaso V 404 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 32 9,0 15

Trocador de  HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -

Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006 0.5 68 25

Trocador de  HE 402- Trocador de Calor casco e tubos -

Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006 L7 16 19

Secador D 401 - Secador com Bandejas de a0 ooy iy in 13 107 175
inoxidavel - m?

Filtro F 401 - Filtro cartucho de aco inoxidavel - PAM 17 43 72

Filtro F 402 - Sistema de diafiltracdo de aco PAM 29 8.6 15

inoxidavel SS316 para Ultrafiltragdo - m?
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Tabela 28: Custos fixos do cenario 3 (5 t/ano e 18 mg.Lh™?)

Cpt Cpit

Equipamento Descricéo Referéncia X tot  tot Inst

(kUS$) (kKUS$)
AREA 100
Tanque TT 102 - Aco Carbono - gal NREL 2011 43251 82 213
Tanque TT 103 - Aco Carbono - gal Garret 1989 18236 40 64
Tanque TT 104 - Ago Inox SS 304 - gal Garret 1989 41398 130 205
Vaso V 101 - Aco Carbono - L/D=3 - gal NREL 2006 462 19 50
Vaso V 101 -Impelidor de Aco Inox SS304 - HP NREL 2011 3,7 3,9 5,8
Filtro F 101 - Mddulo para MF de tratamento de PAM 12 31 53
agua - m?
Filtro F 102 - Mddulo para MF de tratamento de PAM g7 44 74
agua - m?
AREA 200
Biorreator BR 203-204 -.A(;o Inox SS 304 incluso NREL 2011 6.0 18 33
serpentina e suportes - gal
Biorreator DO 202200 -Ago Inox SS 304 incluso - \oe o017 g 86 155
serpentina e suportes - gal
Biorreator D 207-208-AcoInoxSS304incluso \pey 5611 533 102 183
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 207-208 -ImpelldHoLde Aco Inox SS 304 - NREL 2011 5.5 20 33
M 205-206- Aco carbono - pressdo de saida
Compressor - 25psig - SCFM Garret 1989 18 71 114
AREA 300
Biorreator DN 2017304 -ACO INox SS3041ncluso ey o011 7373 407 814
serpentina e suportes
P 301-304 - Bomba de circulagdo de aco
Bomba inoxidavel TDH=245 ft - gpm - SS316 NREL 2011~ 18 10 16
M 301-304- Compressor de aco carbono -

Compressor oressio de saida = 20psig - SCFM Garret 1989 472 283 453
Vaso V 301 - Ago Inox SS 306 - gal NREL 2006 562 44 75
Filtro F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM SPD built-in 472 34 57
Filtro F 305-308 - Mddulo de Fibra oca para PAM 10 462 785

contactoras - m?
Filtro F 309 - Mddulo de Microfiltragdo - m? PAM 40 40 67
AREA 400
Vaso V 401 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 452 38 65
Vaso V 402 - Aco Inox SS 306 - gal Garret 1989 22267 131 222

Trocador de  HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -

Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006~ 18 17 48

Trocador de  HE 402- Trocador de Calor casco e tubos -

Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006 9.1 47 132

Secador D 401 - Sec_ador_c?m Bandejasde aco ooy pyilt-in 8,4 81 133
inoxidavel - m?

Filtro F 401 - Filtro cartucrk:; de aco inoxidavel - PAM 73 73 12
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Tabela 29: Custos fixos do cenario 4 (5 t/ano e 18 mg.Lh™?)

Cpt Cpt
Equipamento Descrigdo Referéncia X tot  tot Inst
(kUS$) (KUSS$)
AREA 100
Tanque TT 102 - Ago Carbono - gal NREL 2011 107955 156 405
Tanque TT 103 - Aco Carbono - gal Garret 1989 16252 38 60
Tanque TT 104 - A¢o Inox SS 304 - gal Garret 1989 1882 22 34
Vaso V 101 - Ago Carbono - L/D=3 - gal NREL 2006 462 19 50
Vaso V 101 -Impelidor de A¢o Inox SS304 - HP  NREL 2011 3,7 39 5,8
Filtro F 101 - Médulo para MF de meio - m? PAM 12 31 53
Filtro F 102 - Mddulo para MF de tratamento de PAM 63 31 53
agua - m?
AREA 200
Biorreator BR 203-204 -.Ago Inox SS 304 incluso NREL 2011 6.0 36 65
serpentina e suportes - gal
Biorreator R 205206 -Ao Inox SS304incluso \oe) 9011 g 86 155
serpentina e suportes - gal
Biorreator D 207208~ AcoInoxSS304incluso \oe) 9011 515 110 198
serpentina e suportes - gal
Biorreator BR 207-208 -Impelld:;)de Aco Inox SS 304 - NREL 2011 42 18 )8
M 205-206- Aco carbono - presséo de saida
Compressor - 25psig - SCFM Garret 1989 24 73 116
AREA 300
Biorreator DR 001304 -Ac0Inox SS304incluso ey 5011 7373 407 814
serpentina e suportes
P 301-304 - Bomba de circulacdo de ago
Bomba inoxidavel TDH=245 ft - gpm - SS316 NREL 2011 18 10 22
M 301-304- Compressor de aco carbono -
. 1 472 2 4
Compressor oressio de saida = 20psig - SCFM Garret 1989 83 53
Vaso V 301 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 531 24 41
Filtro F 301-305 - Filtro de Ar - SCFM SPD built-in 472 40 68
Filtro F 305-308 - Mddulo de Fibra oca para Kimball 10 462 785
contactoras - m? 2019
Filtro F 309 - Modulo de Microfiltragdo - m2 PAM 38 9 16
AREA 400
Vaso V 401 - Ago Inox SS 306 - gal NREL 2006 558 22 37
Vaso V 402 - Ago Inox SS 306 - gal NREL 2006 867 25 43
Vaso V 403 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 71 16 27
Vaso V 404 - Aco Inox SS 306 - gal NREL 2006 189 10 17
Trocador de  HE 401- Trocador de Calor casco e tubos -
Calor Aco Inox SS 306 - m? NREL 2006 0.7 8.6 29
Trocador de  HE 402- Trocador de Calor casco e tubos -
Calor Aco Inox SS 306 - m2 NREL 2006~ 1.6 15 24
Secador D 401 - Secador com Bandejasde aco oopy iy 69 84 138
inoxidavel - m2
Filtro F 401 - Filtro cartucrk:]c; de aco inoxidavel - PAM 78 20 33
Filtro F 402 - Sistema de diafiltracdo de aco PAM 60 24 a1

inoxidavel SS316 para Ultrafiltracdo - m?
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Tabela 30: Custos variaveis do cenario 1 (5 t/ano e 18 mg.L*h™)

Custo operacional

Utilidade Consumo (KUSS$/y)
Agua de Processo (t/y) 381.022 27
Energia Elétrica (kWhly) 2.312.801 14
Vapor de Baixa presséo (t/y) 1.884 23,9
Agua de resfriamento (t/y) 480.129 33,6
Membrana MF 0.45 um F-101 (m?/y) 1,3 0,04
Membrana MF 0.45 um F-102 (mz3/y) 14,6 0,41
Membrana MF 0.22 um F-306 (m?/y) 1,1 0,03
Filtro Cartucho 0.22 pm F-401 (m?/y) 0,1 0,001
Custo total de utilidades (MUSS$/y) 0,10
Matéria Prima Consumo anual | Custo do componente
(tly) (US$/kg)
NaH2PO4 55,4 2,12
K2HPO4 60,4 2,30
MgSO4 1,1 0,64
CaCl2 0,009 3,98
FeSO4 0,007 0,42
MnCl2 0,001 4,37
NHsNO3 60,8 3,22
CeH120s6 467,8 1,51
HCI 1M 14 0,01
CH2Cl2 589 0,70
NaOH 0.5M 25.939 0,003
NaOCI 100 ppm 385.091 0,00007
Custo Total de Matérias-Primas (MUS$/y) 1,70
Mao de
Equipmento obra/equipament Unidades
o/turno
Vaso 0,2 10
Bioreatores indculo 0,1 6
Bioreator principal 0,3 5
Compressor inoculo 0,1 2
Compressor principal 0,2 5
Filtro 0,2 4
Tanques/Silos 0,1 3
Secagem 0,2 1
Total de trabalhadores por turno requeridos 6,6
Trabalhadores/Turno 4,5
Total de trabalhadores contratados 30
Custo total de mdo-de-obra (MUS$/y) 1,20
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Tabela 31: Custos variaveis do cenario 2 (5 t/ano e 18 mg.L*h™?)

Utilidade

Consumo

Custo operacional

(kUS$/y)
Agua de Processo (t/y) 456.987 32
Energia Elétrica (kWhly) 1.781.487 11
Vapor de Baixa pressao (t/y) 5.831 74,1
Agua de resfriamento (t/y) 389.459 27,3
Membrana MF 0.45 um F-101 (m?/y) 1,2 0,03
Membrana MF 0.45 um F-102 (m?/y) 35,3 0,99
Membrana MF 0.22 um F-306 (m?/y) 3 0,08
Filtro RC 10 kDa F-402 14,4 1,20
Filtro Cartucho 0.22 pm F-401 (m2/y) 0,85 0,01
Custo total de utilidades (MUSS$/y) 0,15
Matéria Prima Consumo anual | Custo do componente
(t7y) (US$/kg)
NaH2POa 55,4 2,12
K2HPO4 60,4 2,30
MgSO4 1,1 0,64
CaCl> 0,009 3,98
FeSO4 0,007 0,42
MnCl2 0,001 4,37
NHsNOs3 60,8 3,22
CeH1206 468,0 1,51
HCI 1M 11 0,46
CHsOH 33 0,70
NaOH 0.5M 33.948 0,003
NaOCI 100 ppm 405.088 0,00007
Custo Total de Matérias-Primas (MUS$/y) 1,30
Méo-de-
Equipmento obra/equipament Unidades
o/turno
Vaso 0,2 11
Bioreatores indculo 0,1 6
Bioreator principal 0,3 5
Compressor inéculo 0,1 2
Compressor principal 0,2 5
Filtro 0,2 5
Tanques/Silos 0,1 3
Secagem 0,2 1
Total de trabalhadores por turno requeridos 7,0
Trabalhadores/Turno 4,5
Total de trabalhadores contratados 32
Custo total de mao-de-obra (MUS$/y) 1,28
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Tabela 32: Custos variaveis do cenario 3 (5 t/ano e 18 mg.L*h™?)

Custo operacional

Utilidade Consumo (KUSS$1y)
Agua de Processo (t/y) 1.121.921 79
Energia Elétrica (KWh/y) 3.079.359 185
Vapor de Baixa pressao (t/y) 4111 52,2
Agua de resfriamento (t/y) 358.738 25,1
Membrana MF 0.45 um F-101 (m?/y) 1,4 0,04
Membrana MF 0.45 um F-102 (m?/y) 17,5 0,49
Membrana MF 0.45 um F-305-308 (m?/y) 3.078 86,2
Membrana MF 0.45 um F-309 (m?/y) 6,4 0,18
Filtro Cartucho 2.5 um F-401 (m?/y) 1,46 0,01
Custo total de utilidades (MUSS$/y) 0,43
Matéria Prima Consumo anual | Custo do componente
(t7y) (US$/kg)
NaH2POa4 55,4 2,12
K2HPO4 60,4 2,30
MgSO4 1,1 0,64
CaCl2 0,009 3,98
FeSO4 0,007 0,42
MnCl-2 0,001 4,37
NHsNO3 60,8 3,22
CeH120s6 467,8 1,51
HCI 1M 1.379 0,01
CH2Cl2 3.539 0,27
NaOH 0.5M 92.066 0,003
NaOCI 100 ppm 244.357 0,00007
Custo Total de Matérias-Primas (MUS$/y) 2,44
Mao
Equipmento deobra/equipame Unidades
nto/turno
Vaso 0,2 6
Bioreatores indculo 0,1 6
Bioreator principal 0,3 4
Compressor indculo 0,1 2
Compressor principal 0,2 4
Filtro 0,2 9
Tanques/Silos 0,1 3
Secagem 0,2 1
Total de trabalhadores por turno requeridos 6,3
Trabalhadores/Turno 4,5
Total de trabalhadores contratados 29
Custo total de mdo-de-obra (MUS$/y) 1,16
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Tabela 33: Custos variaveis do cenario 4 (5 t/ano e 18 mg.L*h™?)

Custo operacional

Utilidade Consumo (KUSS$1y)
Agua de Processo (t/y) 1.623.206 114
Energia Elétrica (kwWhly) 3.081.398 185
Vapor de Baixa pressao (t/y) 1.339 17,0
Agua de resfriamento (t/y) 378.690 26,5
Membrana MF 0.45 um F-101 2,5 0,07
Membrana MF 0.45 um F-102 12,5 0,35
Membrana MF 0.45 um F-301-304 3.078 86,2
Membrana MF 0.45 um F-305 7,5 0,21
Filtro Cartucho 2.5 um F-402 1,56 0,02
Filtro RC 10 kDa F-402 12 1,00
Custo total de utilidades (MUS$/y) 0,43
Matéria Prima Consumo anual | Custo do componente
(t7y) (US$/kg)
NaH2POa 55,4 2,12
K2HPO4 60,4 2,30
MgSO4 1,1 0,64
CaCl2 0,009 3,98
FeSO4 0,007 0,42
MnCl-2 0,001 4,37
NHsNO3 60,8 3,22
CsH1208 467,8 1,51
HCI 1M 1.379 0,01
CHsOH 3.539 0,27
NaOH 0.5M 92.066 0,003
NaOCI 100 ppm 244.357 0,00007
Custo Total de Matérias-Primas (MUS$/y) 2,44
Mao de
Equipmento obra/equipament Unidades
o/turno
Vaso 0,2 6
Bioreatores indculo 0,1 4
Bioreator principal 0,3 6
Compressor inoculo 0,1 4
Compressor principal 0,2 9
Filtro 0,2 3
Tanques/Silos 0,1 1
Secagem 0,2 6
Total de trabalhadores por turno requeridos 7,5
Trabalhadores/Turno 4,5
Total de trabalhadores contratados 34
Custo total de mao-de-obra (MUS$/y) 1,36
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7.5 Listade EVTE

O resultado final compilado das 36 simulagdes é apresentado nesse topico, na Tabela 34

a Tabela 37. Nelas destacam-se os custos fixos (CAPEX), o custo total de manufatura, bem

como 0s parametros representativos da analise econdémica, principalmente o VPL ao final do

tempo de projeto.

Tabela 34: Resumo do EVTE das simulac@es do cenério 1

P (t/ano) 5 1
rp (mg/L.h) 18 18
FCI Area 100 (MUS$) 1,6 06
FCI Area 200 (MUS$) 1,2 1,0
FCI Area 300 (MUS$) 56 16
FCI Area 400 (MUS$) 1,3 0,6
CAPEX (MUSS$) 9,6 3,8
Matéria - Prima (MUS$/y) 1,7 0,4
Mao-de-obra (MUS$/y) 1,2 0,64
OPEX (MUS$/y) 6,7 27
Manufatura (US$/kg) 1.346 2.718
MSP (US$/kg) 2.006 3.974
PBT (ano) 2|5 -

PBDT (ano) 3|2 -

TIR 43% -

VPL (MUS$) 148 -2/4

10
18

2,3
1,5
6,1
1,7
11,6

3,3
1,1
9,0
903

1.286
1/6
1)

83%
49,2

5 1 10
10 10 10

2,6 0,7 3,9
1,3 1,3 1,4
6,2 2,4 8,3
1,6 0,7 2,6
116 51 164
3,0 0,6 5,8
1,2 0,6 1,4
8,7 32 1472

1.750 3.196 1.417

2,537 5.171 1.959

33 - 23
49 - 29
28% - 49%
75 -59 309

50

0,7
1,1
2,0
0,7
4,5

0,7
0,7
3,4
679

985
12
13

117%

28,1

50

0,3
0,4
1,5
0,4
2,6

0,1

0,6

2,1
2.116

2.974
4[5
9l0
18%
0,3

10
50

0,7
0,9
3,3
1,0
6,0

0,9
0,8
4,2
420

617
1|7
18

175%

67,3

138




Tabela 35 : Resumo do EVTE das simulacGes do cenario 2
P (t/ano) 5 1 10 5 1 10 5 1 10
rp (mg/L.h) 18 18 18 10 10 10 50 50 50
FCI Area 100 (MUSS$) 1,7 0,5 25 23 0,6 3,8 0,6 0,4 1,0
FCI Area 200 (MUSS$) 0,9 0,6 10 11 0,9 1,9 0,8 0,7 1,1
FCI Area 300 (MUS$) 52 21 59 54 31 80 32 18 37
FCI Area 400 (MUSS$) 1,0 0,7 10 11 0,6 1,5 0,7 0,5 0,9
CAPEX (MUS$) 8,8 40 104 99 51 152 53 34 6,7
Matéria - Prima (MUS$/y) 1,5 0,4 2,7 25 0,5 5,0 0,5 0,5 1,1
Utilidades (MUS$/y) 0,15 012 1023 020 0,15 034 015 015 0,14
Mao-de-obra (MUS$/y) 1,4 1,3 14 13 1,4 1,6 1,4 1,4 1,3
OPEX (MUS$/y) 6,8 4,3 86 81 51 13,0 52 4,8 57
Manufatura (US$/kg) 1.356 4.314 862 1614 5135 1.299 1.033 4.814 573
MSP (US$/kg) 2.113 5923 1.282 2410 7.219 1915 1.472 6.174 844
PBT (ano) 2|6 - 113 3|0 - 2|2 15 - 0|8
PBDT (ano) 34 - 15 43 - 39 1|7 - 0|9
TIR 43% - 90% 34% - 52% 84% - 148%
VPL (MUS$) 135 -7,7 493 89 -11 321 21,7 -83 612
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Tabela 36: Resumo do EVTE das simulacdes do cenério 3

P (t/ano) 5 1 10 5 1 10 5 1 10
rp (mg/L.h) 18 18 18 10 10 10 50 50 50
FCI Area 100

(MUS$) 2,0 06 18 21 11 29 10 06 19
FCI Area 200

(MUS$) 1,2 07 10 12 09 16 08 06 1,0
FCI Area 300

(MUS$) 3,2 15 38 31 31 56 21 08 25
FCI Area 400

(MUS$) 1,6 1,7 18 15 11 20 08 06 10
CAPEX (MUSS$) 8,0 46 83 79 61 122 47 26 64
Matéria - Prima

(MUSS$/y) 3,0 13 55 48 11 78 18 03 23
Utilidades (MUS$/y) 1,31 010 0,72 1,04 033 120 027 049 0,78
Mao-de-obra

(MUSS$/y) 1,3 11 13 13 13 13 14 10 1,2
OPEX (MUS$/y) 9,7 51 121 115 58 162 66 38 76
Manufatura (US$/kg)  1.943 5112 1.211 2.305 5.795 1.623 1.324 3.773 762
MSP (US$/kg) 2470  6.646 1487 2.827 7.814 2.026 1.628 4.625 975
PBT (ano) 3|0 - 12 38 - 20 15 - 0l8
PBDT (ano) 4)0 - 13 55 - 214 16 - 0[9
TIR 31% - 96%  25% - 57% 83% - 145%
VPL (MUS$) 8,6 96 438 37 -13 291 199 -41 57,6
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Tabela 37 : Resumo do EVTE das simulacdes do cenario 4

P (t/ano) 5 1 10 5 1 10 5 1 10
rp (mg/L.h) 18 18 18 10 10 10 50 50 50
FCI Area 100 (MUS$) 21 05 38 22 12 36 15 05 22
FCI Area 200 (MUS$) 12 05 14 16 07 13 07 04 09
FCI Area 300 (MUS$) 49 16 84 76 25 129 25 10 38
FCI Area 400 (MUS$) 10 o7 17 10 10 18 08 06 13
CAPEX (MUSS$) 92 33 153 125 53 197 54 25 83
Matéria - Prima (MUS$/y) 24 04 36 29 09 57 09 03 17
Utilidades (MUS$/y) 043 009 129 070 044 169 043 010 0,86
Mao-de-obra (MUS$/y) 128 08 116 144 08 18 1,08 0,72 1,16
OPEX (MUSS$/y) 8,16 3,07 11,44 10,04 446 16,84 512 256 7,35
Manufatura (US$/kg) 1.632 3.067 1.144 2.008 4.464 1.684 1.024 2559 735
MSP (US$/kg) 2337 4.282 1.703 2934 6.450 2.387 1.418 3.484 1.043
PBT (ano) 7 - 20 45 - 30 15 - 10
PBDT (ano) 30 - 22 75 - 40  1l6 - 12
TIR 50% - 59% 20% @ - 34% 82% - 116%
VPL (MUS$) 108 -32 379 26 -91 193 227 -10 558
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