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Resumo da Monografia apresentada a Escola de Quimica como parte dos requisitos
necessarios para obtencdo do grau de Engenheiro Quimico.

AVALIACAO DA PRODUCAO BIOTECNOLOGICA DE ACIDO PROPIONICO
UTILIZANDO O SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Renan Magalh&es de Castro
Maio, 2021

Orientador:  Prof. Elcio Ribeiro Borges, DSc.

O &cido propibnico é fundamental para a agricultura por sua capacidade em
conservar grédos e alimentos e servir como matéria-prima para a producdo de
herbicidas e fungicidas. O presente trabalho buscou o desenvolvimento e a avaliagao
econbmica de um processo de producdo de acido propibnico por fermentacdo de
glicerol com Propionibacterium acidipropionici, usando para isso o simulador de
processos SuperPro Designer®. Os simuladores Aspen Plus® e Aspen HYSYS®
foram usados de forma auxiliar, para a obtencéo de parametros nao obteniveis com
0 programa principal. A partir de uma corrente de glicerina gerada na producao de
biodiesel, determinou-se o nimero econdmico de biorreatores batelada necessarios
para uma producédo continua do acido e a vazao de glicerina a ser processada. Duas
plantas de processo foram geradas na forma de fluxograma, uma sem integracéo
energética e outra com integracdo energética. A planta integrada proporcionou
economia no consumo de utilidades, mas essa redug&o néo teve efeito expressivo
no processo como um todo e seu custo global foi ligeiramente maior. Ambas as
plantas foram capazes de processar 2.459 t/ano de glicerina e forneceram cerca de
1300 t/ano de acido propiénico a 99,9 %, producao suficiente para substituir 17,8 %
das importa¢cBes nacionais. Entretanto, ambos os arranjos se mostraram inviaveis
econbmicamente, uma vez que o acido, vendido a $ 1,42, apresentou um custo de
producdo de $ 32,00/kg. Logo, nenhum dos projetos seria lucrativo e diferentes
propostas teriam que ser desenvolvidas. Desse modo, o presente trabalho pode
servir como um ponto de partida para a elaboracéo de futuros estudos, uma vez que
novas estratégias podem ser criadas a partir de modificacfes das plantas originais.

Palavras-chave: acido propiénico; glicerol; SuperPro Designer®.



Abstract of an undergraduate thesis presented to Escola de Quimica as partial
fulfillment of the requirements for the degree of Chemical Engineer.

EVALUATION OF BIOTECHNOLOGICAL PROPIONIC ACID PRODUCTION
USING SUPERPRO DESIGNER® SIMULATOR

Renan Magalh&es de Castro
May, 2021

Supervisor:  Prof. Elcio Ribeiro Borges, DSc.

Propionic acid is essential for agriculture due to its ability to preserve grains and food
and serve as raw material for the production of herbicides and fungicides. The present
work sought the development and economic evaluation of a propionic acid production
process by glycerol fermentation with Propionibacterium acidipropionici, using
SuperPro Designer® process simulator. Aspen Plus® and Aspen HYSYS® simulators
were used to assist in obtaining parameters not available in the main software. From
a stream of glycerin generated in biodiesel production, the economic number of batch
bioreactors needed for continuous production of the acid and the flow of glycerin to be
processed were determined. Two process plants were generated in the form of a
flowchart, one with no energy integration and the other with energy integration. The
integrated plant provided savings in the consumption of utilities, but this reduction had
no considerable effect on the process as a whole and its overall cost was slightly
higher. Both plants were able to process 2,459 t/year of glycerin and supplied around
1300 t/year of 99.9% propionic acid, being enough to replace 17.8% of national
imports. However, both arrangements proved to be economically unfeasible, since the
acid, sold at $1.42, had a production cost of $32.00/kg. Therefore, none of the projects
would be profitable and different proposals would have to be developed. Thus, the
present work can serve as a starting point for the elaboration of future studies, since
new strategies can be created from modifications of the original plants.

Keywords: propionic acid; glycerol; SuperPro Designer®.
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CAPITULO 1 APRESENTACAO DO TEMA

1.1 INTRODUCAO

O &cido propidnico € um acido organico de ocorréncia natural, muito importante
para a agricultura por sua habilidade em conservar graos e alimentos para consumo
humano e animal, além de servir como insumo para a producdo de herbicidas e
fungicidas (ICIS, 2007). A demanda mundial de acido propidnico cresce junto com a
atividade agricola, que possui previsao de crescimento de 70 % até 2050 (MORDOR
INTELLIGENCE, 2019). Poucas empresas dominam esse mercado (MARKET
WATCH, 2019), estimado em cerca de 450 mil toneladas por ano, sendo Alemanha e
EUA os principais paises produtores (MORDOR INTELLIGENCE, 2019). Em 2019 o
Brasil importou cerca de 7 mil toneladas do &acido e a demanda nacional vem
crescendo ano apés ano (COMEX STAT, 2019).

Industrialmente, a producdo de acido propiénico se da principalmente pela
reacdo de eteno com mondxido de carbono e agua, processo Reppe, ou pela reacéo
de eteno com gas de sintese seguido de oxidacédo, processo oxo (ICIS, 2009). Apesar
de ainda ndo serem capazes de competir com as rotas quimicas, rotas biotecnoldgicas
vém sendo estudadas por sua capacidade em utilizar matérias-primas renovaveis,
proporcionar condicdes mais amenas de processamento e oferecer independéncia em
relagdo ao petréleo (STOWERS; COX; RODRIGUEZ, 2014). Além dos beneficios
citados, o &cido propiénico derivado de biomassa foi identificado como um dos 30
compostos mais importantes em um universo de 300 candidatos com grande potencial
para uso como bloco de construcdo (U.S. DEPARTMENT OF ENERGY, 2004), isto €,
compostos capazes de originar uma ampla gama de compostos derivados de maior
valor agregado.

A bactéria Propionibacterium acidipropionici esta entre 0os microorganismos
mais estudados para a producdo biotecnolégica de &cido propiénico (AHMADI;
KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017) e pode utilizar diferentes substratos
como fonte de carbono, tais como glicose, lactose, xilose, sorbitol e glicerol (VIDRA,
NEMETH, 2017). O glicerol foi escolhido como o substrato desse trabalho, devido a
necessidade de encontrar novas formas de uso desse composto, que acaba sendo

produzido em excesso como subproduto da sintese de biodiesel (PEITER etal., 2016).
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No Brasil, em 2018, 440.628 m? de glicerina (nome comercial do glicerol) foram
gerados a partir da producdo de biodiesel (GIAZZON, 2020), sendo a maior parte
exportada para a China (EPE, 2020). 10 kg de glicerol sdo gerados a cada 100 kg de
biodiesel e a absorcao insuficiente por parte do mercado pode até mesmo levar a
estocagens sem destino definido (PEITER et al., 2016). A necessidade de encontrar
formas de mitigar esse excesso originou uma éarea de estudos chamada
gliceroquimica, que tem como objetivo usar o glicerol como bloco de construcéo para
a sintese de outros compostos.

Buscando estudar a obtengéo biotecnoldgica de acido propidnico por glicerol,
Coélho (2014) avaliou diversos parametros pertinentes a fermentacdo com P.
acidipropionici, como a presenga ou auséncia de atmosfera inerte no biorreator, a
concentracdo inicial de substrato e a temperatura de fermentacdo. Os resultados
obtidos foram usados como referéncia de condi¢cbes de fermentagcdo no presente
trabalho, que visou a obtencdo de um processo de obtencédo de &cido propidnico a
partir de glicerol em escala industrial.

Para a elaboracdo da planta de processo, simuladores de processo foram
usados, sendo o SuperPro Designer® da Intelligen o simulador principal, e o Aspen
Plus® e 0 Aspen HYSYS® da AspenTech, os simuladores auxiliares, usados para a
realizacdo de tarefas que o primeiro era incapaz de realizar. Um simulador de
processo é um programa de computador usado para a criacdo de fluxogramas de
processo e execucdo de balancos de massa e energia, estimacdo de propriedades
fisico-quimicas, calculo de equipamentos e avaliacdo econémica (SEIDER et al.,
2016). Uma vez definidas as condi¢cdes de entrada de correntes e equipamentos, 0
simulador € capaz de executar as tarefas mencionadas e exibe os resultados de saida
encontrados, permitindo assim, a analise de um processo e o efeito de modificagbes

de modo quase instantaneo. A esse procedimento, da-se o nome de simulacao.
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1.2 OBJETIVOS
1.2.1 Objetivo geral

Conceber e avaliar um processo industrial de produgdo biotecnolégica de
acido propidnico a partir de glicerol e Propionibacterium acidipropionici usando o
simulador de processos SuperPro Designer®. O glicerol usado foi oriundo da

producao de biodiesel de uma usina brasileira.

1.2.2 Objetivos especificos

» Levantar informacfes acerca da sintese e do mercado de acido propiénico;

» Especificar o0 nimero econdmico de biorreatores batelada e a programacéao
de etapas dos biorreatores de modo a gerar um processo continuo;

= Elaborar em SuperPro Designer® um fluxograma de processos composto por
um setor de purificagdo de matéria-prima, um setor de fermentacédo e um setor
de purificacdo de produto;

= Aplicar técnicas de integracdo energética para reduzir o consumo de utilidades
da planta;

= Usar o SuperPro Designer® para a realizacdo de avaliagdo econbémica
preliminar e verificar a viabilidade dos processos gerados e possiveis pontos

de melhoria.
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CAPITULO 2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisao bibliografica esta dividida em duas partes principais. Na primeira
discute-se sobre o glicerol: aplicacdes, métodos de obtencédo e a problemética
acerca do excedente como subproduto da Industria de Biodiesel. Na segunda, h&
um enfoque no acido propidnico, abordando: aplicacfes, aspectos mercadoldgicos
e as rotas quimicas e bioquimicas de obtencdo. Um capitulo a parte foi reservado
para a discussao sobre simuladores de processo e sua importancia, com foco no

modo geral de funcionamento do SuperPro Designer®.

2.1 GLICEROL

O glicerol (N° CAS 56-81-5), também chamado de propano-1,2,3-triol,
segundo a nomenclatura Unido Internacional de Quimica Pura e Aplicada
(IUPAC), se apresenta como um liquido transparente, viscoso, de sabor
adocicado (do grego; glykos = doce), cuja férmula pode ser vista na Figura 1. O
glicerol é altamente polar, sendo bastante solivel em agua e insolivel em
hidrocarbonetos (MIRANDA; MOURA, 2017).

Figura 1 - Formula estrutural do glicerol.

OH

Fonte: Mota, Pinto e Lima (2017).

O glicerol ocorre na natureza na forma de triglicerideos (moléculas formadas
pela combinacdo de uma molécula de glicerol e trés moléculas de acido graxo),
gue por sua vez, sao 0s constituintes de 6leos vegetais e gorduras animais (MOTA;
SILVA; GONCALVES, 2009).
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2.1.1 Aplicacdes do glicerol

O glicerol é amplamente empregado em alimentos e bebidas, agindo como
umectante, adocante e conservante. Pode ainda ser usado como emulsificante e
estabilizante quando associado a um acido graxo, formando um monoglicerideo.
Queijo, iogurte, leite em po, leite condensado, vinagre, mostarda, adocantes,
manteiga, doces e algumas bebidas alcélicas podem conter glicerol em sua
composicdo. Na Industria de Cosmeéticos, € um importante ingrediente em cremes
para a pele, locdes, espumas de barbear, desodorantes, pastas de dente,
maquiagem e sabonetes. Na Industria Farmacéutica, pode servir como solvente,
emoliente e umectante em aplicacbes como pomadas, cremes para a pele,
supositérios e drogas veterinarias. E também usado na fabricacéo de nitroglicerina,
empregada como vasodilatador e como componente explosivo da dinamite
(MOTA,; PINTO; LIMA, 2017).

2.1.2 Glicerol oriundo da producéo de biodiesel

A maior fonte de glicerol atualmente é a producdo de biodiesel (MOTA,;
PINTO; LIMA, 2017). O biodiesel consiste em alquil ésteres de acidos graxos,
produzidos pela transesterificacdo e/ou esterificacdo de 6leos ou gorduras de
origem vegetal ou animal, podendo ser usado para substituir combustiveis fésseis
em motores de combustdo interna por compressao. Por regulamentacdo da
Agéncia Nacional de Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), o biodiesel
comercializado no Brasil pode ser apenas uma mistura de ésteres metilicos ou
etilicos de acidos graxos (MIRANDA; MOURA, 2017).

A principal matéria-prima usada no Brasil para a producédo de biodiesel é 0
Oleo de soja. Sua transformacéo em biodiesel pode ser feita por meio de catalise
alcalina, catalise acida ou catélise enzimatica, sendo a catalise alcalina o0 método
comercial predominante. Os principais catalisadores nesse método séo o hidroxido
de sbdio (NaOH), o hidroxido de potassio (KOH) e o metoxido de sédio (CHsONa)
(MOTA,; PINTO; LIMA, 2017). Ja o alcool usado é geralmente o metanol (CHsOH),
uma vez que é mais barato e, ao contrario do etanol, ndo facilita a formacédo de

emulsdo entre as fases de glicerol e ésteres formadas apos a reacdo, 0 que
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dificultaria a separacao entre essas fases. Ha também a necessidade de adicdo de
alcool em excesso para o deslocamento do equilibrio da rea¢do em direcdo aos
produtos (MIRANDA; MOURA, 2017). A Figura 2 mostra a equagdo quimica

envolvida na sintese de biodiesel metilico por catélise alcalina.

Figura 2 - Sintese alcalina de biodiesel metilico.
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(Oleos ou gorduras) (Biodiesel)

Fonte: Adaptado de Bagnato et al. (2017).

Ao término da reacdo de transesterificacdo, a fase polar, formada
majoritariamente por glicerol, possui também metanol ndo reagido, catalisador
basico e resquicios de sabdo e agua, originados em reacdes paralelas
indesejadas. Essa fase € comumente chamada de glicerina bruta, isto é, a glicerina
originada da reacao de transesterificacao, repleta de contaminantes e sem nenhum
tipo de tratamento (POSADA-DUQUE; CARDONA-ALZATE, 2010).

A (glicerina bruta e o biodiesel formado podem ser separados por
decantacdo ou centrifugacdo. Agua pode ser adicionada para auxiliar nessa
separacédo e costuma-se adicionar acido cloridrico ao sistema para transformar os
sabdes presentes na glicerina em acidos graxos, permitindo assim sua
transferéncia da fase polar para a fase apolar. Essa etapa também neutraliza o
catalisador basico transformando-o em sal. A essa glicerina tratada com acido, da-
se 0 nome de glicerina loira. Em geral, essa glicerina possui cerca de 80 % de
glicerol e apresenta uma coloracédo amarelada e mais clara que a glicerina bruta
(PRATES, 2012). O Quadro 1 mostra a composi¢cdo média da glicerina de usinas

brasileiras apés a etapa de tratamento acido.
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Quadro 1 - Composicao média da glicerina loira em usinas brasileiras.

Componente % em massa
Glicerol 80
Agua 7
Metanol 1
Cloreto de Sadio 12

Fonte: Adaptado de Mota, Pinto e Lima (2017).

Para ser utilizada em suas diversas aplicacdes, ha a necessidade de refinar
ainda mais a glicerina. Esse refino adicional pode ser empregado por meio de
destilacdo para a retirada de agua e metanol, obtendo uma pureza de
aproximadamente 95 %. Etapas posteriores podem ser empregadas para a
retirada do sal remanescente, como destilacdo a vacuo e membranas de troca
ibnica, sendo o primeiro método o mais comum (GROOS et al., 2009).

Apesar de certas usinas de biodiesel purificarem a glicerina a teores
préximos de 100 %, muitos produtores costumam nao ir além da gliceina loira
devido aos altos custos associados com o refino a graus elevados (BIODIESEL
BR, 2011).

2.1.3 Excesso de glicerol e a gliceroguimica

A cada 100 kg de biodiesel produzido, 10 kg de glicerol sdo gerados.
Inevitavelmente, o crescimento da Industria do Biodiesel levou a um grande
excesso de glicerol (MOTA; PINTO; LIMA, 2017), sendo 65 % de sua producéo
mundial oriunda da fabricacdo desse biocombustivel (MIRANDA; MOURA, 2017).
N&o ha demanda suficiente para absorver todo o glicerol gerado, de modo que o
excesso de oferta leva a queda de precos e a estocagens sem destino definido
(PEITER et al., 2016).

Em 2019, o Brasil exportou 283 mil toneladas de glicerol, sendo a China o
principal comprador, representando 90 % do total (EPE, 2020). E fundamental,
portanto, buscar novas aplicagGes para o glicerol viabilizando seu consumo em
larga escala e agregando valor a cadeia produtiva de biodiesel (MOTA; SILVA;
GONGALVES, 2009).
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A Figura 3 ilustra a importancia dada a valorizacdo do glicerol na ultima
década pelo salto na quantidade de artigos cientificos publicados tendo “glycerol”

ou “glycerin” como palavras-chave.

Figura 3 - Numero de artigos publicados sobre glicerol ao longo dos anos.
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Fonte: Adaptado de Mota, Pinto e Lima (2017).

A busca por novos produtos oriundos da glicerina deu origem a uma area
de estudos conhecida como gliceroquimica. A Figura 4 mostra alguns compostos
que podem ser obtidos por transformacdo bioquimica da glicerina. Dentre os

produtos possiveis, esta o cido propibnico.

Figura 4 - Alguns produtos obtidos por transformacao bioquimica do glicerol.
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Fonte: Adaptado de Mota, Pinto e Lima (2017).

25



2.2 ACIDO PROPIONICO

O acido propibénico (N° CAS 79-09-4), também chamado de acido propilico
ou acido propandico, segundo a nomenclatura da IUPAC, se apresenta como um
liguido corrosivo, transparente, de aspecto oleoso e odor pungente (intenso e
desagradéavel) (CDC, 2018). Sua férmula quimica € CH3CH2COOH e trata-se de
um acido monocarboxilico saturado, cuja formula estrutural pode ser observada na

Figura 5.

Figura 5 - Formula estrutural do acido propiénico.

0
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Fonte: Carl Roth (2019).

O acido propibénico é um acido organico de ocorréncia natural, oriundo do
processo fermentativo de bactérias do género Propionibacterium e encontrado em
meios diversos, estando presente em produtos lacteos, no estbmago de animais
ruminantes e até mesmo no metabolismo humano. Tais bactérias, chamadas de
forma geral de propionibactérias, participam do processo de maturagdo do queijo
suico, por exemplo, e convertem acido latico e lactatos em acido propibnico e
diéxido de carbono, sendo este ultimo o responsavel pelos buracos caracteristicos
nesse tipo de queijo (BORGES, 2011). Em bovinos, participam da digestdo da
celulose contida no pasto e liberam acido propidnico e acido acético no estbmago
desses animais (BASF, 2006). Ja em humanos, o acido € produzido em pequenas
guantidades pela quebra de aminoacidos e oxidacdo de acidos graxos (DOW,
2015). O &cido oriundo destas quebras é um dos constituintes do suor e é
sintetizado por diversas espécies de bactérias propidnicas encontras na pele
humana. Dentre estas espécies, a Propionibacterium acnes, é a mais notavel. Esta
bactéria vive principalmente nas glandulas sebaceas da pele e é a principal
causadora da acne (ARA et al., 2006).

O acido propidnico possui propriedades intermediarias entre os acidos
organicos de menor massa molar (acidos férmico e acético) e os acidos graxos de
maior massa molar e apresenta rea¢cdes comuns aos acidos carboxilicos, podendo

ser convertido a amida, éster, anidrido, cloreto de acido e carboxilato. E solivel em
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agua em todas as propor¢cdes, mas pode ser separado da mesma pela adicdo de
sais (efeito de salting out) (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017).
Assim como os demais &cidos monocarboxilicos, suas moléculas podem dar
origem a duas ligacfes de hidrogénio, o que faz com que as moléculas de acido
propidnico interajam fortemente entre si e se apresentem na forma de dimeros
(SABLINSKAS et al., 2010), como mostra a Figura 6. A presenca dessas ligacdes
de hidrogénio faz com que tanto seu vapor como suas solucdes se afastem da
idealidade.

Figura 6 - Dimero do acido propibnico.
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Fonte: NIST (2018).

O Quadro 2 apresenta alguns valores referentes as propriedades do acido
propidnico.

Quadro 2 - Propriedades fisico-quimicas do acido propidnico.

Massa Molar 74,079 g/mol
Ponto de Fuséo -20,5°C
Ponto de Ebulicdo 141,15 °C
Ponto de Fulgor 52 °C
Temperatura de Autoignicao 465 °C
Densidade (@ 25 °C) 0,9882 g/cm3
Viscosidade (@ 25 °C) 1,030 mPa.s
pKa (@ 25 °C) 4,87
Solubilidade em H20 Miscivel

Fonte: Lide (2009).

A descoberta do acido propidnico se deu pelo quimico austriaco Johann
Gottlieb em 1844, que o observou dentre os produtos de degradacdo do acucar.
Nos anos seguintes, o acido chegou a ser produzido por diferentes quimicos e

diferentes rotas, sem que soubessem que se tratava da mesma substancia. O
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esclarecimento veio apenas em 1847, sendo o quimico francés Jean-Baptiste
Dumas, o responséavel pela descoberta. Dumas foi quem concebeu o termo “acido
propidnico”, com base nas palavras gregas “protos” (primeiro) e “pion” (gordura).
Tal nomeacdo deve-se ao fato de que o acido propiénico é o menor acido
monocarboxilico a exibir propriedades de acidos graxos, como a producéo de uma
camada oleosa sobre a agua quando separado por salting out e por dar origem a
um sal de potassio saponaceo. A primeira producdo por via fermentativa foi
reportada por Freudenreich e Orla-Jensen em 1906, que isolaram o
microorganismo responsavel por sua sintese e o estudaram extensivamente,
principalmente com relagdo a producao de queijo (SIVAKUMAAR; JOE; SUKESH,
2010).

2.2.1 Aplicacdes do acido propidnico

O &cido propidnico é considerado um importante bloco de construcdo
quimico (LIU et al., 2012), isto é, sua molécula pode ser convertida em uma série
de compostos secundarios, que daréo origem a uma grande variedade de produtos
(BIO-TIC, 2014). Sua relevancia é tal que em um estudo do Departamento de
Energia dos EUA sobre blocos de construcdo derivados de biomassa, ele foi
selecionado entre os 30 compostos com maior potencial em um universo de mais
de 300 candidatos (U.S. DEPARTMENT OF ENERGY, 2004).

Devido a suas propriedades antimicrobianas, tanto o acido propiénico como
seus derivados, chamados de propionatos ou propanoatos, tem como principal
funcdo agir como conservantes em graos e alimentos para consumo animal e
humano (SIVAKUMAAR; JOE; SUKESH, 2010). O &cido propidnico também é
usado como intermediario quimico na producdo de herbicidas, na sintese de
propionato acetato de celulose (CAP), farmacos, cosmeéticos, perfumes, corantes,
em sabores e aromas artificiais de frutas, em ésteres usados como solventes, em
plastificantes e produtos de borracha.

A Figura 7 mostra a distribuicdo percentual do acido propiénico quanto as
suas aplicacdes, ficando evidente a grande participagdo do acido como
conservante (57,3 %) e na producao de herbicidas (21,8 %) e CAP (15,3 %), um

importante termoplastico usado como formador de filmes em tintas de impresséo,
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em vernizes claros de impressao sobreposta e em esmaltes extra-brilho (Polymer
Properties Database, 2018).

Figura 7 - Uso global do &cido propi6nico.
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= Herbicidas
CAP
® Fungicidas
m Sabores e aromas artificiais
® Farmacos
m Embalagens

m Qutros

Fonte: Elaboracéo propria com dados de ICIS (2007).

2.2.1.1 Conservantes

A aplicagdo do éacido propibnico como conservante se da pelo uso de
solugdes do acido puro ou de seus sais de potassio, calcio, sédio ou amonio. Para
a preservacao de racdo animal, o &cido propidnico é um conservante ideal,
podendo manter a ragdo em boas condi¢des por cerca de um ano. A solucéo é
borrifada sobre a ragdo para prevenir o crescimento de bolores, cujas toxinas
podem causar problemas digestivos, de fertilidade, e imunodeficiéncia nos
animais. Também combate o crescimento de leveduras, bactérias e insetos como
o caruncho-do-trigo, que pode causar perdas consideraveis em racdes e graos
armazenados. O acido é totalmente digerido pelos animais e pode também ser
aplicado em seus bebedouros, uma vez que impede o crescimento de algas e
outros microorganismos na agua, evitando sua contaminacdo (BASF, 2006).

Na agricultura, segundo dados da empresa norte-americana Dow, 75 % do
acido propidnico é usado na forma de propionato de amdnio, por ser menos

corrosivo aos equipamentos agricolas. O propionato em solugéo pode ser aplicado
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em grdos de alta umidade estocados internamente como a aveia, o milho, a
cevada, o trigo e o sorgo; em feno; em superficies de areas de armazenamento de
silagem e gréos para agir como sanitizador; e em forragens de criadouros de aves
(DOW, 2015).

Na Industria Alimenticia, o acido propiénico e seus sais de sodio, célcio e
potéssio recebem os codigos E 280, E 281, E 282 e E 283, respectivamente, e sdo
usados para inibir o crescimento de bolores em pées, bolos, queijos, carnes, frutas,
vegetais e salsichas enlatadas (BOYAVAL; CORRE, 1995). Segundo a empresa
alemd BASF, apromaximadamente um quinto do &cido propiénico vendido é
destinado ao uso como conservante alimenticio, sendo os paes os alimentos que
mais demandam esses aditivos (BASF, 2006). Além de ndo atacarem as leveduras
de panificacdo, o acido e seus propionatos também inibem o crescimento de
bactérias Bacillius mesentericus, causadoras de rope (LUCK; JAGER, 1997), uma
infeccdo que faz com que o miolo do pdo adquira um cheiro desagradavel e se
torne Umido e pegajoso, formando longas tiras viscosas entre seus pedacos
(ESPACO DO GOURMET, 2015). Com relacdo aos queijos, certas variedades ja
apresentam certa quantidade de &cido propibnico, produzido naturalmente durante
sua maturacao, mas o acido presente nao é suficiente para a protecao do alimento
e solucbes de propionato de célcio e sédio devem ser aplicadas em pequena
quantidade (LUCK; JAGER, 1997).

No Brasil, 0 acido e seus propionatos sdo conservantes aprovados pela
Agéncia Nacional de Vigilancia Sanitaria (ANVISA) e ndo possuem um limite
maximo de ingestao diaria aceitavel (ANVISA, 2009). Além disso, constam na lista
de produtos geralmente reconhecidos como seguros (Generally Recognized as
Safe) da agéncia federal americana Food and Drug Administration (FDA), o que
significa que especialistas atestam que a adi¢cao de tais substancias aos alimentos

nao apresenta riscos a saude (FDA, 2018).

Mecanismo de acao

A propriedade antimicrobiana é comum aos acidos carboxilicos. Além do acido
propidnico, os acidos acético, sorbico e benzdbico sdo exemplos de conservantes
bem estabelecidos (CHAIA et al., 1994). Apesar de terem estruturas diferentes,

todos inibem os microorganismos de maneira semelhante e sdo mais efetivos em

30



ambientes com baixo pH (STRATFORD; ANSLOW, 1998). Os paragrafos a seguir
abordam o mecanismo de acdo desses acidos em microorganismos. Os &cidos
carboxilicos sdo acidos fracos e ao serem solubilizados em agua, parte das
moléculas de acido sdo desprotonadas e forma-se um equilibrio entre as formas

dissociadas (H* e A) e ndo dissociada (HA):

HA <& H* + A

Equilibrio semelhante é estabelecido na dissolucdo de sais (MA) desses
acidos, os quais apoés serem dissociados em agua, sofrem reacao de hidrolise com

a mesma e dao origem a moléculas do acido que o originou:

MA = M* + A
A + H20 < HA + OH"

Em ambos os casos, o equilibrio no sentido da forma néo dissociada do
acido é favorecido quando o meio em que se encontra € pouco alcalino, ou seja,
tem pH menor. Essa € a razéo pela qual os conservantes acidos sao mais efetivos
em valores de pH mais baixos (STRATFORD; ANSLOW, 1998).

A Figura 8 ilustra bem o que ocorre na célula microbiana quando em contato

com solucdes desses acidos:

Figura 8 - Mecanismo de acdo dos conservantes acidos em contato com célula

microbiana.
RCOO +H*
Exterior
\L /]\ pH=4,0
RCOOH

RCOOH
/l\ Intracelular
pH=7,0

RCOO + H"

\l/ ADP + Pi

ATP
—™ ATPase ~7

H+
Fonte: Bernardes (2006).
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A forma ndo dissociada pode atravessar as camadas lipidicas da membrana
plasmatica das células microbianas por difusdo. Dentro do citoplasma, onde o pH
€ aproximadamente 7 e, portanto, maior do que na solucdo acida, as moléculas de
acido se dissociam liberando prétons e os anions correspondentes. As espécies
carregadas ndo conseguem passar de volta pela membrana lipidica, impermeaveis
aions e espécies polares, e ha um acamulo no meio. O aumento de prétons diminui
0 pH citoplasmético e para contra-balancear esse efeito, uma quantidade extra de
adenosina trifosfato (ATP) é consumida pela enzima H*-ATPase, fornecendo
energia para que haja transporte do proton para fora da célula (CORAL et al.,
2008). O uso desse transporte diminui a quantidade de ATP disponivel (GU;
GLATZ; GLATZ, 1998) e inibe o metabolismo celular, em particular, as enzimas
glicoliticas, responsaveis pela oxidacdo da glicose e geracdo de ATP
(STRATFORD; ANSLOW, 1998). O efeito final é a inibicdo do crescimento dos

microorganismos em contato com a solugéo.

2.2.1.2 Herbicidas

Herbicidas sdo uma classe de pesticidas destinada ao combate de ervas
daninhas e podem ser seletivos ou n&o-seletivos. Os herbicidas seletivos sao
usados na agricultura e tem como objetivo atacar plantas indesejadas que
crescem no mesmo solo e competem pelos mesmos nutrientes que determinado
plantio; a cultura principal ndo é atacada e permanece inalterada. J& os herbicidas
nao-seletivos destroem todas as formas de vida vegetal do local onde € aplicado
e costumam ser usados para limpar o solo para construcdes civis ou industriais,
trilhos de trem e aterros sanitarios (ENCYCLOPZDIA BRITANNICA, 2019).

O acido propibnico e seu derivado clorado, o acido 2-cloropropidnico, sao
usados na sintese de dezenas de herbicidas (SCHAECHTER, 2009). O 2,2-
dicloropropionato de sédio, conhecido como Dalapon, foi o exemplo mais
encontrado durante esta pesquisa bibliografica, sendo citado em Liu et al. (2012)
e Ahmadi, Khosravi-Darani e Mortazavian (2017), mas dezenas de outros

compostos e suas rotas de sintese podem ser encontrados em Unger (1996).

32



O Quadro 3 apresenta uma lista de alguns herbicidas que usam o acido
propibnico como intermediario quimico e pode ser usada como exemplo do

potencial do &cido popiénico como bloco de construcao.

Quadro 3 - Lista de alguns herbicidas produzidos a partir de acido propiénico.

Nome Nomes Uso em ]
n . . Formula estrutural
genérico comercais | plantacfes de
|
. N -C=
Celio®, ]
Clodinafop _® Cereais. CI@—"_@°—T‘
Topik®. A\
0 o
nEW
. . N
Fruitone Abacaxi, V& o8
Cloprop _
CPA®, ameixa.
Cl
Grama, cana-
Dowpon®, de-acUcar, c1 p
. 4
Dalapon Radapon®, borracha, café, - ?— ?_ c\
Basfapon®. azeitona, ClL  o-Na
banana, batata.
g 22
-C=C=C
"1 “om
_ Cereais, grama, 2
Dichlorprop Cornox®. c1
turfa.
c1
Trigo, cevada, ¢
_ Hoe Grass®, _ . s
Diclofop- centeio, soja, c1 !
Methy Hoelon®, 1 irassol ° 1
ethy atata, girassol, _
llloxan®. c1 &
tomate.

Fonte: Elaboracao propria com dados de UNGER (1996).

2.2.2 Mercado de acido propiénico

O mercado de &cido propibnico é um mercado concentrado (MARKET
WATCH, 2019), ou seja, dominado por poucas empresas, sendo quatro as
responsaveis por 90 % do fornecimento global: BASF SE (31 %) com planta propria

em Ludwigshafen, Alemanha, e em joint-venture com a Sinopec (Companhia
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Petroquimica da China) em Nanjing, China; The Dow Chemical Company (25 %)
em Texas City, EUA; Eastman Chemical Company (20 %) em Kingsport e
Longview, EUA; e The Perstorp Group (14 %) em Stenungsund, Suécia
(GONZALEZ-GARCIA et al., 2017).

Outras empresas produtoras, citadas como "key players" em relatorios
sobre esse mercado sédo: A.M. Food Chemical Co. Ltd. (China); BIOMIN Holding
Gmbh (Austria); Celanese Corporation (EUA); Daicel Corporation (Jap&o);
Hawkins, Inc. (EUA); Krishna Chemicals (india); Macco Organiques Inc. (Republica
Tcheca); Sasol (Africa do Sul); Shanghai Jianbei Organic Chemical Co., Ltd.
(China); Yancheng Hongtai (China); e Yancheng Huade (China) (BENZINGA,
2019), (MARKET RESEARCH FUTURE, 2019), (STEEMIT, 2018).

A producdo mundial de acido propibnico € estimada em cerca de 450 mil
toneladas por ano com crescimento anual de 2,7 % e preco variando de $2,00 -
$3,00/kg (GONZALEZ-GARCIA et al.,, 2017). O preco varia de acordo com a
pureza, sendo o 4cido com grau alimenticio ("food grade") vendido com pureza =
99,5 % e o acido grau técnico ("technical grade") com pureza de 85 %.

A Europa domina o mercado, com a Alemanha sendo o maior mercado da
regido (MORDOR INTELLIGENCE, 2019), seguida pelos EUA (MARKET WATCH,
2019). Além do acido propiénico em si, tanto a Europa Ocidental quanto a América

do Norte sédo as maiores produtoras e exportadoras de propionatos de célcio e
sédio, que sao preferiveis em relacéo ao acido propidnico para aplicacfes em
alimentacdo humana e animal, ja que sdo menos corrosivos e mais faceis de
manusear. A exportacio para a Asia, América do Sul, Europa Central, Europa
Oriental, e o Oriente Médio € um fator preponderante para o aumento do consumo
do &cido nessas duas regides. Em 2016, a Europa Ocidental foi responsével por
40 % do consumo mundial de acido propibnico, seguida pela América do Norte,
com 30 %, e pela Asia, com 23 % (IHS MARKIT, 2016). A

Figura 9 mostra as propor¢gbes entre o consumo do &cido em diversas

regides do globo em 2016.
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Figura 9 - Consumo mundial de acido propionico em 2016.
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Fonte: Adaptado de IHS MARKIT (2016).

No Brasil, as importacdes de acido propidnico vém crescendo, tendo
aumentado em 2,8 vezes em seis anos. Dados obtidos no Portal Comex Stat, do
Ministério da Industria, Comércio Exterior e Servigcos, mostram as quantidades
importadas e exportadas a cada ano, bem como o valor FOB (free on board, isto
€, o valor sem custos de frete e seguro da mercadoria) correspondente em dolares.
Tais dados podem ser encontrados fornecendo o NCM (Nomenclatura Comum do
Mercosul) 29155010 do acido propibnico e estdo expostos na Tabela 1 e na Tabela

2, abrangendo o periodo de janeiro de 2013 a dezembro de 2019.

Tabela 1 - Dados de importacdo do acido propiénico no Brasil.
Ano  Valor FOB (US$) Peso Liquido (kg)

2019 9.178.229 7.291.613
2018 8.178.646 6.660.118
2017 5.322.294 5.180.162
2016 4.511.578 4.516.482
2015 5.098.062 4.381.007
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2014 5.222.379 4.176.097
2013 3.149.665 2.621.919
Fonte: Comex Stat (2019).

Tabela 2 - Dados de exportacdo do acido propiénico no Brasil.
Ano Valor FOB* (US$) Peso Liquido (kg)

2019 85.531 101.970
2018 32.870 39.962
2017 1.543 4
2015 1.190 200

Fonte: Comex Stat (2019).

Analisando-se as tabelas, percebe-se que as quantidades de &cido
exportadas sdo infimas quando comparadas as importacfes, representando
apenas 0,4 % das movimentacdes de 2013 a 2019.

Quanto a perspectivas futuras, a expectativa de diversas empresas de
consultoria que elaboraram relatérios sobre o mercado global de acido propibnico,
como Mordor Intelligence (MORDOR INTELLIGENCE, 2019), Persistence Market
Research (PERSISTENCE MARKET RESEARCH, 2016), Market Watch (MARKET
WATCH, 2019), Fact.Mr (FACT.MR, 2018), Market Research Future (MARKET
RESEARCH FUTURE, 2019) e IHS Markit (IHS MARKIT, 2016), € de que o
crescimento desse mercado continue ao longo dos anos. Segundo a Market Watch,
a necessidade do acido propioénico sempre existira independentemente da situacéo
econdmica, ja que € largamente dependente dos setores de gréos, alimentacéo
animal, produtos de panificacdo e enlatados (MARKET WATCH, 2019). A empresa
Mordor Intelligence, que fez projecdes para o periodo de 2019 a 2024, cita como
principais fatores para o crescimento, a crescente demanda por conservantes de
graos e alimentacao animal, a necessidade por parte da Industria de Alimentos e
0 uso da matéria prima para producao de CAP (MORDOR INTELLIGENCE, 2019).
Ja a Persistence Market Research, ao fazer projecdes para o periodo de 2016 a
2026, cita também a producdo de herbicidas como um setor importante no
consumo futuro do acido (PERSISTENCE MARKET RESEARCH, 2016).

36



Espera-se que a Europa continue a dominar o mercado nos proximos 5 anos
e que regido do Pacifico-Asiatico tenha as maiores taxas de crescimento
(MORDOR INTELLIGENCE, 2019), devido a presenca de paises majoritariamente
agricolas como india, Tailandia e Vietnd e ao aumento na quantidade de alimentos
processados na regido (MARKET RESEARCH FUTURE, 2019). A Figura 10
mostra as taxas (baixa, média ou alta) esperadas de crescimento do mercado de
acido propibnico para os diferentes paises do globo. Nota-se que é esperada uma

taxa de crescimento baixa para a América do Sul e Africa no periodo.

Figura 10 - Mercado de acido propibénico: Taxa de crescimento por regido, 2019-
2024.

Taxas de Crescimento Regionais
BN Alta
Média

I Baixa

%

Fonte: Adaptado de Mordor Intelligence (2019).

A longo prazo a demanda pelo &cido continuara crescendo. Projeta-se que
em 2050, haverdo 9,1 bilhdes de pessoas no mundo e que sera necessario
aumentar a produgéo mundial de alimentos em 70 %. O crescimento resultante na
agricultura mundial consequentemente trar& um aumento consideravel no
consumo de acido propiénico por muitas décadas (MORDOR INTELLIGENCE,
2019).

2.2.3 Producéo por rota quimica de &cido propibénico

Industrialmente, o acido propiénico é obtido a partir de matérias-primas

provenientes da Industria Petroquimica. Mais de uma rota € possivel e trés modos

de obtencédo foram usados pela empresa Market Watch em seu relatorio de 2019
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(MARKET WATCH, 2019) para segmentar o mercado de acido propiénico: o
processo Reppe, 0 processo oxo e processos onde o acido propidnico € um
subproduto.

O processo Reppe, usado pela BASF, consiste em uma reacédo de eteno
com monodxido de carbono e agua; o processo oxo, usado pela Dow e pela
Eastman (ICIS, 2009), consiste em uma reacdo de eteno e gas de sintese
formando propanal, seguido de oxida¢éo do aldeido formado; a obtencao de acido
propiénico como subproduto de outros processos, € oriunda basicamente do
processo de producdo de acido acético por oxidacdo de hidrocarbonetos, usado
pela Celanese, Daicel e British Petroleum (BP).

O processo Larson também é citado em algumas fontes como Gonzalez-
Garcia et al. (2017), Vidra e Németh (2017), e Boyaval e Corre (1995), como sendo
um dos processos mais usados, mas nao foram encontradas mais informacdes
sobre ele, 0 que leva a crer que talvez ndo seja um método tdo empregado como
elas afirmam. Nesse processo, etanol e monoéxido de carbono séo transformados
em acido propiénico na presenca de trifluoreto de boro.

As trés principais metodologias industriais de obtencao do acido propidnico

sdo detalhadas nas paginas a seguir.

2.2.3.1 O processo Reppe

O processo Reppe consiste em uma reacao de hidrocarboxilacao de etileno,
sendo hidrocarboxilacdo o nome dado a reacdo entre um composto insaturado com
monoéxido de carbono e &agua (ULLMANN, 2011). O processo Reppe foi
desenvolvido na BASF pelo quimico Walter Reppe, em 1941, com o intuito de
produzir monémeros de propionato de vinila. Reppe descobriu que poderia
sintetizar acido propidnico a partir de etileno e 10 anos depois foi construida uma
planta piloto do processo. Em 1960, a primeira planta em larga escala de acido
propidnico entrou em operacdo no complexo quimico de Ludwigshafen, na
Alemanha (CPP, 2010).

O processo Reppe consiste em uma reagdo exotérmica de etileno com
monoxido de carbono e agua, na presenca de um catalisador de

tetracarbonilniquel, como mostra a Figura 11. A reacdo acontece em um reator
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cilindrico vertical, em fase liquida, sob condi¢des de 250 — 320 °C e 150 — 300 atm
(HOHENSCHUTZ et al., 1974).

Figura 11 - Sintese de acido propidnico pelo processo Reppe.

Ni(CO), O

N+ 0+ w2 |
OH

Fonte: Adaptado de Wang (2009).

Etileno e mondxido de carbono sdo geralmente usados em propor¢cao
volumétrica de 1:1 a 1:1,5, enquanto 1,8 a 2,1 mols de 4gua sdo usados por mol
de etileno. O catalisador de niquel pode ser adicionado j& na forma de Ni(CO)4 ou
pode ser produzido in situ, pela adicdo de sais graxos de niquel, como o propionato
de niquel ou pela simples adicdo do metal puro. De uma forma ou de outra, Ni(CO)a4
sera produzido sob as condicfes reacionais. A quantidade a ser usada € de 1 a
2% em massa de niquel com relacdo a massa de etileno (HOHENSCHUTZ et al.,
1974).

A Figura 12 mostra o fluxograma de processo desta sintese.

Figura 12 - Fluxograma de producédo de acido propidnico pelo processo Reppe.
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Fonte: Adaptado de Ullmann (2011).

Etileno e monoxido de carbono sdo comprimidos e continuamente
alimentados no reator de alta presséo (a). O acido propidnico impuro sai pelo topo
do reator e é resfriado em um trocador de calor (b). No separador (c), parte do meio
reacional resfriado é reciclado para o reator, para controle de temperatura, e a
outra parte entra no vaso de expansao (d), dividindo-se em uma corrente de gas e
uma corrente acida. Niquel presente na corrente gasosa € recuperado e volta para
o reator e o restante do gas é queimado para recuperacdo de calor. A corrente
acida é entdo desidratada e passa por torres de destilacdo (e), para a obtencao
final do acido propiénico (ULLMANN, 2011).

2.2.3.2 O processo oxo

Hidroformilagéo de olefinas ou processo oxo € o nome dado a sintese de
aldeidos, a partir da reagéo entre olefinas e gas de sintese (monoxido de carbono
e hidrogénio) na presencga de um catalisador homogéneo; atualmente, a reacdo de
hidroformilacdo acontece na presenca de catalisadores de rédio (Rh), mas até
1974 os catalisadores de cobalto (Co) eram dominantes na industria. Nesta

sintese, o aldeido formado apresenta um atomo de carbono a mais que a olefina
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da qual se originou. Tais reacdes foram descobertas pelo quimico Otto Roelen em
1938 e constituem o principal método de obtencdo de aldeidos contendo pelo
menos trés atomos de carbono, sendo os principais produtos obtidos na faixa de
Cs — C19 (ULLMANN, 2011).

As reacdes para a producdo de acido propibnico pelo processo o0xo,
mostradas na Figura 13, consistem na hidroformilagdo do etileno com mondxido
de carbono e 4gua, gerando propanal, e, em uma unidade separada, na oxidagao
do propanal em acido propiénico (DOW, 2015).

Figura 13 - Sintese de acido propidnico pelo processo oxo.
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Fonte: Adaptado de Dow (2015).

O processo oxo a baixa pressao (LPO), catalizado com hidreto de carbonilo
tris(trifenilfosfina)rédio  (RhHCO(PPhs)s), € o0 processo mais importante de
producado de propanal. Foi desenvolvido pela Union Carbide (comprada pela Dow
em 2001) em parceria com as empresas Davy McKee Corp. e Johnson Matthey
(ULLMANN, 2011).

A Figura 14 mostra um fluxograma do processo LPO.

Figura 14 - Fluxograma de producgéo de propanal pelo processo LPO.
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A reacao acontece em pressao aproximada de 20 bar e temperaturas entre
85 e 115 °C, em um reator de tanque agitado (a), feito de ago inoxidavel e resfriado
por uma jagueta com agua para absorver o calor da reac¢do. Os reagentes e 0
catalisador de reposicdo sao alimentados pelo fundo do reator, sendo purificados
(b) para evitar envenenamento do catalisador por impurezas. Para manter a
atividade catalitica, € necessario retirar e reprocessar continuamente uma parte do
meio reacional (c). De tempos em tempos, todo o catalisador deve ser retirado e
reprocessado (d). Os produtos da reacdo e gases nédo reagidos saem do reator e
passam por um eliminador de névoa (e), um condensador (f) e um vaso de
separador (g). Reagentes e parte do etano formado como subproduto séo
reciclados ao reator pelo compressor (h). A quantidade de etano no sistema é
ajustada por meio da linha de purga (j). Na coluna de stripping (i), o eteno residual
é eliminado e o propanal, ainda impuro, segue para purificacdo por destilagéo
(ULLMANN, 2011).

A oxidacdo do propanal acontece em fase liquida, em temperaturas
relativamente baixas (50 — 100 °C). Pode-se usar ar ou oxigénio puro e geralmente
catalisadores s&o adicionados para diminuir o tempo de reacao e a temperatura do

processo (ULLMANN, 2011). Sais de metais de transicdo sao geralmente usados
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para esse fim, sendo sais de manganés e cobalto, os mais indicados (LANGDON;
SCHWOEGLER, 1951). Ndo foram encontrados fluxogramas do processo de

oxidagao.

2.2.3.3 Acido propi6nico como subproduto

Uma grande quantidade de &cido propidnico pode ser obtida por oxidacao
direta de hidrocarbonetos. Esse processo é principalmente empregado para a
producao de acido acético e é usado pelas empresas BP, Celanese e Daicel, sendo
0 &cido propidnico, o acido férmico e uma mistura de isdmeros de acido butirico
formados como subprodutos. A proporcdo de acido propioénico formado varia com
a matéria-prima usada, sendo por exemplo, 31 % para metilpentano como reagente
inicial e 10 - 15 % para nafta (reagente mais comumente usado).

A Figura 15 ilustra o processo de obtencéo usado pela BP.

Nafta € pré-aquecida a 170 °C e oxidada com ar em uma pressédo de 40 —
45 bar em varios reatores (a) em série. A descarga dos reatores é resfriada e passa
por um separador gas-liquido (b), onde gases séo eliminados. O liquido, composto
por uma fracdo aquosa e uma fragcdo de hidrocarbonetos, segue para um
separador liquido-liquido (c), onde os hidrocarbonetos sdo separados da fase
aguosa. Esta, passa entdo por uma coluna de destilacdo (d), onde os acidos séo
separados da agua e passam por uma coluna de extracdo (e) para remocédo de
humidade. Em (f) o agente de extracdo é separado e a mistura de acidos segue
para torres de destilacédo (g) — (i), onde cada acido sera separado dos demais.

Figura 15 - Fluxograma de produc¢éo de acido propiénico como subproduto da
oxidacdo de nafta.
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Fonte: Adaptado de Ullmann (2011).

Esse tipo de producdo requer uma etapa de recuperacdo de produtos
relativamente complexa e sua viabilidade econdmica esta atrelada aos mercados
dos diferentes produtos obtidos (ULLMANN, 2011). Grandes quantidades de &cido
propiénico ja foram obtidos por esse meio, mas modificacdes nos processos de
obtencdo de acido acético reduziram muito a obtencdo desse acido como
subproduto (ZIM, 2010).

2.2.4 — Producdo por rota biotecnoldgica de &cido propiénico

A producéo de &cido propidnico por rotas biotecnolégicas tem como grande
vantagem a independéncia de matérias-primas provenientes do petréleo, que além
de n&o ser um recurso renovavel, sofre grande volatilidade de pregos e tem
disponibilidade limitada em certas regides (STOWERS; COX; RODRIGUEZ, 2014).
As rotas fermentativas usam matérias-primas renovaveis, e podem ser usadas no
reaproveitamento de residuos agroindustriais como o bagaco de cana-de-acucar,
o0 melaco e o glicerol oriundo da producdo de biodiesel (AHMADI; KHOSRAVI-
DARANI; MORTAZAVIAN, 2017).
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A producdo biotecndlogica, entretanto, ainda n&do consegue competir
economicamente com a producdo de origem petroquimica. Longos tempos de
fermentacdo, baixa produtividade, baixa concentracdo final de &acido, baixo
rendimento e formacao de subprodutos que dificultam e encarecem a recuperacao
e purificacdo do acido propibnico sao os fatores que dificultam a implantacéo
industrial do bioprocesso (VIDRA; NEMETH, 2017). Assim como em outros
processos biotecnolégicos de obtencdo de acidos organicos, 0s microorganismos
produtores de acido propidnico sofrem inibicdo pelo produto, que penetra em suas
células, acidifica seu citoplasma e desregula sua atividade metabdlica, como
mencionado na se¢do 2.2.1, onde o mecanismo de acdo do &acido como
conservante foi abordado.

Para melhorar a viabilidade da producéo fermentativa, além da possibilidade
de usar matérias-primas baratas como o0s rejeitos da Agroindustria (AHMADI;
KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017), é crucial aumentar a eficiéncia dos
biorreatores e dos processos de separacdo (KUMAR; BABU, 2006). Avancos
recentes em engenharia metabdlica aumentaram a tolerancia ao acido das
bactérias produtoras, entretanto, a separacdo dos subprodutos ainda é um
problema. Esse problema é agravado pelo fato de que a especificacdo geral do
acido propibnico é de 99,5 % de pureza e embora esse valor seja atingido com
certa facilidade pelos processos petroquimicos, ainda é dificil de ser atingido
biologicamente. Deste modo, a melhoria da bactéria produtora permanece como
uma opc¢ao mais viavel e econémica (GONZALEZ-GARCIA et al., 2017).

2.2.4.1 Vias fermentativas

Existem trés grandes classes de vias metabdlicas que levam a producéo de
acido propidnico: as vias fermentativas; as vias de catabolismo de aminoacidos; e
as vias biossintéticas, que produzem propionato por meio de anabolismo de acetil-
CoA com piruvato ou COz2. Esta secdo ird abordar apenas as vias fermentativas;
mais informacdes sobre as vias de catabolismo de aminoacidos e as vias
biossintéticas podem ser encontradas em GONZALEZ-GARCIA et al. (2017).
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Trés vias fermentativas sdo conhecidas para a producdo de acido
propidnico: a via do propano-1,2-diol, a via do acrilato ou acido acrilico, e a via do
succinato ou &cido dicarboxilico (VIDRA; NEMETH, 2017).

Via do propano-1,2-diol

Esta via € empregada pelas bactérias Roseburia inulinivorans, Salmonella
enterica sorovar Typhimurium e Lactobacillus genus e tem propano-1,2-diol como
intermediario. O propano-1,2-diol pode ser produzido pelo uso de desoxiagucares
(acucares nos quais um grupo OH foi substituido por um H) como substrato, como
a fucose e a ramnose (VIDRA; NEMETH, 2017), além de dihidroxiacetona e lactato
(PIWOWAREK et al., 2017).

A Figura 16 mostra a rota bioguimica de producao de propionato a partir de
L-fucose.

Figura 16 - Via do propano-1,2-diol usando L-fucose como substrato.
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Fonte: Adaptado de Vidra e Németh (2017).
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Apés uma série de transformacgdes, ha geracdo de propano-1,2-diol, que é
convertido em propionaldeido e da origem a propanol e propionil-CoA. Propionil-
CoA é transformado em propionil fosfato e, por fim, propionato. Embora a producéo
biotecnolégica de propano-1,2-diol seja uma &rea de pesquisa ativa, seu uso para
a producao de 4cido propiénico ndo tem sido explorado devido ao maior valor do
propano-1,2-diol em relacéo ao 4cido (GONZALEZ-GARCIA et al., 2017).

Via do acrilato

Essa via possibilita a conversdo de lactato a propionato e € empregada
pelas bactérias Clostridium propionicum, Clostridium homopropionicum,
Coprococcus catus, Megasphaera elsdenii e Prevotella ruminicola.

A Figura 17 mostra a via de producdo de propionato segundo a rota do
acrilato. Piruvato obtido via glicélise é convertido a lactato pela enzima lactato
desidrogenase (PIWOWAREK et al., 2017). O lactato € entdo convertido a lactil-
CoA, acriloil-CoA, propionil-CoA, e por fim, chega a proprionato. A enzima
propionil-CoA transferase € responséavel pela transferéncia da coenzima A do
propionil-CoA para o lactato, de modo a proporcionar a formacéo do lactil-CoA e

do propionato.

Figura 17 - Via do acrilato.

Lactil-CoA

Lactato Lactil-CoA ngmase
Propionil-CoA Acriloil-CoA
Acrilil-CoA
redutaseA
| Propionato | Propionil-CoA

[H]

Fonte: Adaptado de Gonzalez-Garcia et al. (2017).

Essa via é ineficiente uma vez que o acriloil-CoA é tdxico as células,
causando inibicdo das mesmas. Além disso, a presenca do acriloil-CoA aumenta
a proporcao de acido acético produzido como subprotudo do acido propibénico,
dificultando a etapa de separacéo.
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Via do succinato

A via do succinato é a via empregada pelas bactérias do género
Propionibacterium, mencionadas na secédo 2.1, e pelas bactérias Veilonella
alcalescens e Selenomonas ruminantium (PIWOWAREK et al.,, 2017) e esta
disposta na Figura 18.

A figura mostra o caminho metabdlico de trés substratos distintos (glicose,
glicerol e lactato) até serem transformados em propionato e acetato, subproduto
comum nas producdes biotecnolégicas do acido propibénico. Os trés substratos séo
convertidos no intermediario piruvato, e parte das moléculas do intermediario
formado seguem por uma rota formadora de propionato enquanto o resto segue

para a formacado de acetato.

Figura 18 - Via do succinato em propionibactérias.
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Fonte: Adaptado de Vidra e Németh (2017).

Teoricamente, as proporcdes entre 0s reagentes e os produtos formados

sao dadas pelas reacdes a seguir (LIU et al., 2012):

1,5 glicose - 2 acido propibdnico + 1 acido acético + 1 CO2 + 1 H20
3 acido lactico - 2 acido propibnico + 1 acido acético + 1 CO2 + 1 H20

1 glicerol - 1 acido propiénico + 1 H20
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Os rendimentos teoricos sdo de 0,548 g de acido propidnico por grama de
glicose/acido lactico ou 0,805 g de &cido propidnico por grama de glicerol.

As equacg0Oes para a glicose e para o &cido lactico sdo conhecidas como
equacodes de Fitz e derivam dos primeiros trabalhos sobre fermentacao propiénica
(BOYAVAL; CORRE, 1995). Apesar de estas reacdes quimicas terem um
equacionamento bem definido, experimentos como o0s de Seshadri e
Mukhopadhyay (1993) e Farhadi et al. (2013) mostraram que a proporc¢ao entre 0s
acidos formados pode variar com o pH, a temperatura, € 0 microorganismo
empregado durante o cultivo. Além disso, ha relatos na literatura de subprodutos
gque ndo constam nas reacOes apresentadas anteriormente: Coélho (2014) e
Goswami e Srivastava (2000) relataram a presenca de acido succinico em
fermentacdes de glicerol e lactose respectivamente, enquanto que Barbirato,
Chedaille e Bories (1997) obtiveram &cido succinico, acido férmico e propanol em
fermentacdes com glicerol. Sendo assim, as espécies apresentadas nas reagdes
e suas proporcdes devem ser encaradas apenas como um referencial e nao podem
ser tomadas como verdades absolutas.

Retornando a discussdo da via metabdlica, vale salientar que a via do
succinato tem pequenas variacdes no que diz respeito a transformacéo de piruvato
em oxaloacetato e metilmalonil-CoA em propionil-CoA, dando origem a dois
mecanismos distintos: o ciclo de Wood-Werkman (Figura 19-a) e a via de

bombeamento de sddio (Figura 19-b).

Figura 19 - a) Ciclo de Wood-Werkman; b) Via de bombeamento de sédio.
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Fonte: Adaptado de Gonzalez-Garcia et al. (2017).

49



O ciclo de Wood-Werkman € encontrado majoritariamente nas
propionibactérias e corresponde ao mecanismo exibido na Figura 18. E
caracterizado pela transferéncia de um grupo carboxila do metilmalonil-CoA para
o0 piruvato, gerando propionil-CoA. Ja na via de bombeamento de sodio,
encontrada em Propionigenium modestum, essa perda de carboxila pelo
metilmalonil-CoA e o ganho pelo piruvato ocorre de forma separada e é acoplada
ao bombeamento de dois ions sodio pela membrana celular, sendo necessario o
consumo de uma molécula de ATP. Esse gasto de ATP né&o ocorre no ciclo de
Wood-Werkman, o que faz com que ele seja 0 mecanismo mais eficiente da via do
succinato. De fato, dentre todas as vias fermentativas conhecidas para a producao
de propionato, o ciclo de Wood-Werkman caracteriza-se como o mais eficiente
energeticamente, sendo um dos fatores favoraveis ao uso de propionibactérias
para a producédo de acido propidénico (GONZALEZ-GARCIA et al., 2017).

2.2.4.2 Microorganismos produtores

As bactérias do género Propionibacterium sdo as mais comumente
estudadas e usadas para a producao de acido propidnico e por isso serdo o foco
do trabalho, mas elas ndo séo as Unicas. Além das bactérias citadas nas diferentes
vias fermentativas de obtencdo de &acido propidnico, constam como outros
exemplos de microorganismos capazes de sintetizar o &cido: Anaerovibrio
lipolytica, Propionispira arboris, Bacteroides fragilis e Bacteroides ruminicola
(AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017).

As propionibactérias sédo bacilos, Gram-positivas, catalase-positivas, nao
moveis, ndo formadoras de esporos e aerébias facultativas (CORAL et al., 2008).
Se dividem em dois grupos: propionibactérias lacteas e cutaneas. As cutaneas
podem agir como patogenos oportunistas (RABAH; CARMO; JAN, 2017),
enguanto as lacteas séo atoxicas e ndo patogénicas, sendo seus produtos seguros
para consumo humano e amplamente usadas na produgdo de queijo Suico,
vitamina B12 e &cido propiénico (VIDRA; NEMETH, 2017). O Quadro 4 mostra

alguns exemplos das espécies de cada grupo.
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Quadro 4 - Exemplos de propionibactérias lacteas e cutaneas.

Propionibactérias lacteas Propionibactérias cutaneas

P. acidipropionici P. acidifaciens
P. cyclohaxicum P. acnes

P. freudenreichii ssp. freudenreichii P. australiense
P. freudenreichii ssp. shermanii P. avidum

P. jensenii P. granulosum

P. microaerophilum P. propionicum

P. thoenii P. humerusii

Fonte: Cousin et al. (2012).

Diversas propionibactérias, como P. acidipropionici, P. beijingense, P.
freudenreichii, P. jensenii, P. shermanii, P. thoenii e P. zeae tem sido estudadas
com propoésitos biotecnoldgicos. P. acidipropionici e P. freudenreichii ssp.
shermanii tem se destacado por sua capacidade de producéo de acido propidnico,
sendo P. acidipropionici a espécie mais comumente usada para fins industriais. E
embora culturas mistas tenham sido reportadas como uma possivel alternativa
para a producdo do acido, elas ainda ndo foram desenvolvidas o suficiente e
apresentam baixa produtividade, de modo que sistemas fermentativos de &cido
propidnico sao tradicionalmente feitos com culturas puras (AHMADI; KHOSRAVI-
DARANI; MORTAZAVIAN, 2017).

As propionibactérias podem crescer em diferentes fontes de carbono, tais
como: glicose, lactose, lactato, xilose, arabinose, glicerol e sorbitol. Extrato de
levedura, caldo de tripticase de soja, milhocina, farinha de soja e triptona séo as
fontes de nitrogénio mais usadas. Geralmente, biotina (vitamina B8) e acido
pantoténico (vitamina B5) sdo usados como suplementos vitaminicos no meio de
cultura (VIDRA; NEMETH, 2017).

As condicdes otimas de crescimento desse género sao temperatura de 30
°C e pH 7, podendo sobreviver em faixas de pH entre 4,5 e 8,0 (PIWOWAREK et
al., 2017).
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2.2.4.3 Efeito do pH

O pH pode impactar na fase de aclimatacdo, na taxa de produgéo, no
rendimento, e na propor¢cdo acido propidnico:acido aceético (AP:AA) (AHMADI;
KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017). Além disso, o ndo controle do pH do
sistema pode levar a interrupgdo precoce da produgdo, uma vez que caso sejam
atingidos valores menores que 4,5, o crescimento celular cessa.

Seshadri e Mukhopadhyay (1993) estudaram a influéncia do pH usando
Propionibacterium acidipropionici em meio contendo glicose como substrato,
mantendo sistemas com diferentes valores de pH entre 4,0 e 7,5. Os autores
observaram que: os menores tempos de aclimatacdo e as maiores taxas
especificas de crescimento, se deram entre 6,0 e 7,0; os maiores rendimentos de
acido propidnico foram obtidos com os maiores valores de pH; e as maiores razdes
AP:AA se deram nos menores valores.

Baseando-se nesses resultados, € possivel montar uma estratégia de
controle de pH em dois estagios, que permite aumentar a produtividade e o
rendimento. Inicialmente o pH do sistema € mantido em um valor onde a taxa de
crescimento celular € maxima e, posteriormente, o pH é reduzido, para que a taxa
de producdo de acido propibnico aumente. O elevado numero de células do
primeiro estagio aliado a elevada producao do produto leva a melhores resultados
gue um sistema a pH constante. Isso foi feito por Feng et al. (2008) usando
Propionibacterium freudenreichii com glicose em sistemas em batelada e batelada
alimentada.

Quando o controle de pH néo é feito, os valores finais atingidos pelo meio
podem depender do substrato utilizado. Coral et al. (2008) estudaram o
crescimento de Propionibacterium acidipropionici em melaco, glicerol e lactato,
sem sistema de controle de pH e verificaram que dentre esses meios, o lactato foi
0 que apresentou menor variacao, sendo o meio mais indicado dentre os trés para

casos em que um controle de pH n&o possa ser aplicado.
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2.2.4.4 Efeito da temperatura

A temperatura também influencia no rendimento de &acido obtido, na
proporcao entre os acidos e no crescimento celular. Seshadri e Mukhopadhyay
(1993) também estudaram a influéncia da temperatura sobre o cultivo de
Propionibacterium acidipropionici usando glicose. Mantendo o pH em 6,8, cinco
sistemas, com temperaturas de 26 °C, 30 °C, 34 °C, 37 °C e 40 °C foram avaliados.
A taxa de crescimento especifico aumentou até 34 °C e permaneceu praticamente
constante até 37 °C, caindo abruptamente em seguida, com nenhum crescimento
em 40 °C. J& o rendimento do &cido propidnico aumentou de 26 °C para 30 °C,
caindo nas temperaturas posteriores e zerando em 40 °C, o que indica que a
temperatura 6tima de formacédo de produto (30 °C) nédo € necessariamente a
mesma para o crescimento celular (34-37°C). Por fim, a propor¢cado AP:AA foi maior
em 26 °C e caiu progressivamente com 0 aumento da temperatura.

Coral et al. (2008), por sua vez, avaliaram o desempenho de seus trés meios
de cultivo com relacdo a temperatura usando sistemas a 30 °C e 36 °C. Em todos
0S casos, tanto a producdo de &cido propiénico quanto de biomassa foram maiores
a 30 °C.

Farhadi et al. (2013) avaliaram o efeito da temperatura no cultivo de culturas
mistas de Propionibacterium ssp. Shermanii e Lactobacillus acidophilus em leite
desnatado. Foram realizados experimentos com diferentes proporcdes entre as
bactérias sob temperaturas de 30 °C, 35 °C e 40 °C. Em todos 0s casos, as
concentracfes de acido propidnico e as proporcdes AP:AA foram maiores em 30

°C e cairam com o aumento de temperatura.

2.2.4.5 Efeito das fontes de carbono

As fontes de carbono podem afetar a produtividade, o rendimento e o
metabolismo celular (COELHO, 2014).

Coral et al. (2008), analisando a fermentagéo propiénica em melaco, lactato
e glicerol, obtiveram o maior rendimento em acido propidnico usando glicerol
(0,724 g/g), enquanto o lactato apresentou a maior produtividade (0,113 g/L.h) e 0

melagco proporcionou a maior concentracdo celular (7,55 g/L). A maior
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produtividade do lactato advém do fato de que ndo ha necessidade de passagem
pela via glicolitica, sendo convertido diretamente a piruvato (Figura 18). Outra
vantagem associada ao lactato, mencionada na sec¢éo 2.5.3, é a menor variacdo
de pH do meio durante a fermentacao, dispensando sistemas de controle de pH.
As altas concentracfes, taxas de crescimento e produtividades de biomassa
obtidas com o0 melago por sua vez, sdo caracteristicas desejaveis para a produgéo
simultanea de &cido propibnico e vitamina B12 (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI;
MORTAZAVIAN, 2017). Ja o alto rendimento obtido com glicerol se deu porque
nao houve deteccdo de acido acético, sendo a proporcdo AP:AA estimada em
100:1. A ndo formacao ou baixa formacéo de subprodutos oriunda da fermentacgéo
de glicerol constitui uma grande vantagem uma vez que facilita e barateia
processos de recuperacao e purificacdo do produto.

A formacéo de subprodutos como o acido acético e o acido succinico esta
associada ao balanco redox proporcionado pela via metabdlica e pelo substrato
usado. Segundo Vidra e Németh (2017), a via metabdlica de producao de &cido
propidnico deve, idealmente, ter um nivel redox equilibrado e ser capaz de gerar
ATP, caso contrario 0s microorganismos produtores atingirdo o balanco redox por
meio da formacdo de subprodutos, o que levara a diminuicdo do rendimento. Os
autores analisaram as trés vias fermentativas de producdo de &acido propidnico
para glicose, lactose e glicerol e mostraram que dentre os trés substratos, apenas
o glicerol possui um nivel redox equilibrado, o que explica o resultado observado
por Coral et al. (2008) e a equacao teodrica de consumo de glicerol com apenas
agua e dioxido de carbono como subprodutos.

Além disso, quanto menor o estado de oxidacao da fonte de carbono, mais
favoravel é a formacdo de &cido propidnico devido a uma maior taxa de
regeneracao de NAD+ (cofator que age como aceptor de elétrons na célula) (LIU
et al., 2012). E por seu menor estado de oxidagéao, quando comparado ao lactato,
glicose e demais carboidratos, o glicerol favorece a producédo de metabolitos mais
reduzidos (ZHANG; YANG, 2009), enquanto que glicose e acido latico favorecem
metabdlitos mais oxidados (BARBIRATO; CHEDAILLE; BORIES, 1997).
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2.2.4.6 Sistemas de cultivo

Estudos de producdo de biotecnolégica de acido propidnico ja foram
realizados por meio de diversas formas de cultivo.

As fermentacBes em batelada sdo as formas mais comuns ja que sédo de
mais facil controle. As maiores dificuldades séo o crescimento lento da bactéria e
a forte inibicAo do éacido formado. Processos em batelada convencionais
apresentam baixas concentracbes de acido propidnico (< 40 g¢/L), baixos
rendimentos (< 0,5 g/g) e baixas produtividades (< 1 g/L.h) (AHMADI; KHOSRAVI-
DARANI; MORTAZAVIAN, 2017). Alguns estudos também mostraram que glicose,
lactato e glicerol em altas concentracfes sdo desfavoraveis ao crescimento celular
e que altas concentraces de acido propiénico no meio alteram o metabolismo,
levando ao aumento da producdo de subprodutos como &cido acético e acido
succinico. Ambos os efeitos acabam levando a menores rendimentos (LIU et al.,
2012).

Para compensar o efeito de inibicdo do substrato, estudos com fermentacao
em batelada alimentada foram realizados sendo a adicdo do substrato em
intervalos 0 método mais comum de alimentacdo (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI;
MORTAZAVIAN, 2017). Os maiores valores atingidos para o acido propidnico
foram uma concentracdo de 44,62 g/L e produtividade de 0,20 g/L.h, em um
sistema por alimentacao constante de glicerol usando P. acidipropionici (LIU et al.,
2012).

Sistemas com fermentacdo extrativa sdo uma maneira de solucionar o
problema de inibicdo dos acidos formados, além de proporcionar um bom controle
de pH do meio (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017). O &cido
propidnico e demais acidos formados, principalmente o acido acético, sao
continuamente removidos por extracdo a solvente em um extrator. O extrato vai
entdo para um segundo extrator, onde é misturado a uma solucdo béasica que
regenera o solvente original e concentra os acidos (LIU et al., 2012). Com esse
sistema é possivel atingir maiores valores de produtividade, rendimento e
concentracdo, além de reduzir as quantidades produzidas de acido acético e acido
succinico (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017). Entretanto,
esse método possui algumas desvantagens: a selecdo do solvente é dificil uma

vez que quase todos sdo, em maior ou menor grau, NOCivos aos microorganismos;
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a extracao fermentativa € altamente dependente do pH, sendo mais favorecida em
pH's baixos, onde ndo ha crescimento celular; o custo da extragédo fermentativa é
relativamente alto (LIU et al., 2012).

Sistemas com imobilizacdo de células sdo capazes de fornecer um rapido
aumento na densidade celular e melhorar expressivamente a producao de acido
propidnico. Matrizes de alginato de calcio e fibra de algoddo s&o geralmente
empregadas para a imobilizacdo celular. Goswami e Srivastava (2001)
desenvolveram um sistema de fermentagdo continua com retengdo celular in situ
de acido propibnico usando filtros rotativos de 5 um de diametro de poro e
conseguiram aumentar a produtividade em 3,6 vezes em comparacao ao valor
comum de fermentacao batelada (0,25 g/L.h), atingindo 0,9 g/L.h. O reator é dotado
de um filtro acoplado ao eixo do impelidor, que serve como barreira a passagem
das células mas permite a passagem do meio e as substancias dissolvidas no
mesmo. Desse modo, o caldo fermentado pode ser retirado continuamente sem
que haja remocao de células, aumentando assim, a densidade celular no meio e
evitando o acumulo de produtos que causam sua inibicdo. Um esquema do reator

usado esta disposto na Figura 20.

Figura 20 - Fermentacdo continua com retencéo celular in situ com filtro rotativo.

Alimentacio _|EJ|___1 : Retirada de

de meio Produto

I
|
| :___ _: Vaco de
! i fermentagdo
|

| Filtro rotativo
I

— Impelidor
II Eixodo
% impelidar
|
é:

Fonte: Adaptado de Goswami e Srivastava (2001).

Existem diversos sistemas de imobilizacdo celular além do reator com filtro
rotativo. No geral os sistemas de imobilizacdo celular podem ser agrupados em
quatro grupos, de acordo com o método empregado para a adesao celular. Eles

podem ser: por adesdo ou adsorcao em superficie; por aprisionamento em uma
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matriz porosa; por floculagdo ou auto-agregacéao; e por contencado em barreira. As
principais vantagens desse tipo de sistema s&o as altas densidades celulares
atingidas, a facilidade de separacgéo de células do meio, possibilidade de operagéo
continua com altas taxas de diluicdo e aumento de produtividade. Entretanto, ha
um decréscimo consideravel de transferéncia de massa, dificuldade de
quantificacdo celular, a matriz de imobilizacdo pode ser custosa e 0 processo néo
estd muito bem estabelecido em escala industrial (BELGRANO, 2018). E
necessaria a busca por materiais mais baratos de imobilizacdo celular e maiores
pesquisas com relacéo a aplicacdo do método em escala industrial. Cabe ressaltar
que a associacdo desse método com a extracdo fermentativa pode ser uma forma
ainda mais interessante de se produzir acido propiénico de forma eficiente (LIU et
al., 2012). O Quadro 5 dispde resumidamente os diversos experimentos realizados
utilizando diferentes sistemas de cultivo para P. acidipropionici.

Quadro 5 - Estudos diversos sobre a produc¢éo de &cido propiénico com P.
acidipropionici em diferentes sistemas de cultivo.

Modo de cultivo Substrato Concentragéo Produtividade Referéncia
de AP (g/L) (g/L.h)
Batelada alimentada Glicerol 44,62 0,20 Zhu et al., 2010
Bioreator de leito ) ) Zhang and Yang,
. Glicerol/glicose/lactato ~100
fibroso 2009a, 2009b
Fermentac&o extrativa Lactose 75 ~1 Jin and Yang, 1998
Lactato/glice
Batelada 15.06 0.26 Coral et al., 2008
rol/melago
Bioreator de leito . Suwannakham et
) Glicose 71,8
fibroso al., 2006;
Batelada Soro de queijo 3,30 Morales et al., 2006
. . Martinez-Campos.
Batelada alimentada Glicose/lactato ~30
2002
Fermentag&o com
Coronado et al.,
imobilizacdo de Lactato 18,61 0,31
2001
células
Fermentacdo com ) Carrondo et al.,
) Xilose 2,7
reciclo de células 1988
Batelada/batelada ~15 Hsu and Yang,
alimentada/fermentaca Lactose/glicose/lactato 1991, Lewis and
0 extrativa Yang, 1992b, 1992c
Batelada ) ) ~42 0,167 Barbirato et al.,
Glicosel/glicerol
1997

Fonte: Adaptado de Liu et al. (2012).
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2.2.4.7 Separacao e purificacao

Aproximadamente metade dos custos associados a producdo de acido
propidnico sdo oriundos da secdo de downstream (VIDRA; NEMETH, 2017).
Portanto, processos eficientes de separacdo e recuperacdo podem fazer uma
grande diferenca na viabilidade do processo como um todo.

A remocdao de células é geralmente o primeiro passo para a recuperacao de
um produto extra-celular de um caldo fermentado. Isso pode ser feito por meio de
filtrac&o ou centrifugacao.

O préximo passo consiste na remogao do &cido do seio do mosto. No caso
das fermentacdes, o principal contaminante é a agua e sua separacao do produto
desejado é determinante para os custos de producdo (VIDRA; NEMETH, 2017).
Existem diversos métodos para recuperacdo de acidos organicos em solucdes
aquosas: precipitacao, eletrodidlise, adsor¢cdo, osmose reversa, extracao reativa,
etc (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017).

A precipitacao por hidroxido de célcio € um método tradicional de separacéo
de &cidos organicos. Nesse método, adiciona-se hidroxido de célcio ao mosto
fermentado para que o sal de calcio formado precipite e possa ser separado do
meio aquoso por filtracdo. Em seguida, adiciona-se acido sulfurico ao precipitado
para que haja a recuperacéo do acido e o solido de sulfato de calcio é entéo filtrado.
O inconveniente desse procedimento é a grande quantidade de sulfato de célcio
gerada como residuo sélido e as grandes quantidades de acido sulfarico utilizadas
(AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN, 2017). No caso especifico do
acido propibnico, esse método ndo € uma boa alternativa ja que a solubilidade do
propionato de calcio é relativamente alta (49 g/100 mL a 0 °C - 55,8 g/100 mL a
100 °C) e grandes quantidades de acido seriam perdidas (GU, 1998).

A eletrodialise € um método no qual membranas de troca idnica sdo usadas
para a remocao de espécies ibnicas de uma solucdo aquosa sob a influéncia de
um campo elétrico (KUMAR; BABU, 2006). A eletrodialise requer um alto consumo
de energia elétrica, sendo muito cara para ser utilizada na recuperacdo do acido
propidnico, ainda mais pelo fato do acido ser uma commodity (GU, 1998). Ela seria
mais adequada para a recuperacao de produtos com alto valor agregado.

A adsorcdo e a extracdo sdo os métodos de recuperacdo primaria

dominantes na literatura. Enquanto a adsorcéo € geralmente conduzida em leitos
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recheados, a extracdo geralmente utiliza diferentes tipos de reatores agitados. Em
ambos 0s casos, a recuperagcdo dos adsorventes e do solvente extrator sao
cruciais, uma vez que sao caros e dificeis de tratar (VIDRA; NEMETH, 2017).

Ainda no ramo da extragdo com solvente, a extracdo reativa vem se
apresentando como um método promissor. Nesse tipo de extracdo, o extrato na
fase organica reage com o acido na fase aquosa e o produto resultante € extraido
para a fase organica (VIDRA; NEMETH, 2017). Aminas alifaticas de cadeia longa
sdo boas escolhas para a extracdo reativa de acidos carboxilicos de solucdes
aguosas e sdo geralmente empregadas diluidas em solventes organicos. Esse
método tem permitido a obtencdo de maiores concentracdes e produtividades e
menores custos de producdo (AHMADI; KHOSRAVI-DARANI; MORTAZAVIAN,
2017).
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CAPITULO 3 REFERENCIAL TEORICO DE SIMULACAO

Um simulador de processo € um programa de computador usado para
realizacdo de balancos de massa e energia em um determinado fluxograma de
processo, estimacao de propriedades fisico-quimicas de substéncias, célculo de
projeto ou andlise de equipamentos, otimizacBes e avaliagbes econdmicas de
processo (SEIDER et al., 2016).

Simuladores sdo uma 6tima ferramenta para o desenvolvimento de um novo
projeto ou a andlise de um projeto existente, possibilitando a execu¢cdo de uma
enorme quantidade de calculos em poucos segundos. Além disso, sdo dotados de
diversos bancos de dados que possibilitam rapido acesso a variados tipos de
informacéo.

E possivel simular operagcbes em regime estacionario (continuo) ou
dindmico (semi-continuo ou batelada), sendo alguns simuladores totalmente
dedicados a um modo de operacao enquanto outros possuem modo de operacao
misto.

Em geral, quatro acBes basicas sdo necessarias para a simulacdo de um

processo:

1) Registro dos componentes quimicos que serdo usados na simulacgéo;
2) Escolha dos métodos termodinamicos adequados;
3) Representacdo do processo por meio de um fluxograma,;

4) Insercdo de dados de entrada como, por exemplo, composicdo e
condicdo das correntes iniciais e performance desejada nos
equipamentos. No caso de processos em regime batelada ou semi-
continuo, também é necessario criar um cronograma das operacoes e

equipamentos a serem utilizados.

Dentre as etapas mencionadas, a etapa de escolha dos métodos
termodindmicos merece atencdo especial, uma vez que a escolha do método
inadequado pode levar a erros ou até mesmo impedir que a simulacao ocorra.

Os meétodos termodinamicos em um simulador definem as equacgbes de

equilibrio liquido-vapor a serem usadas, definindo assim a composi¢cdo de
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correntes e a particdo de componentes entre as diferentes fases. Além disso, eles
possibilitam a predicdo dos efeitos de interagdo entre 0s componentes em uma
mistura e mudancas em propriedades fisico-quimicas decorrentes dessa interacgao.
Por fim, terminada a simulacdo, dados de vazdo, composicao, estado fisico,
pressdo e temperatura de cada uma das correntes de processo ficam disponiveis,
podendo ser analisados pelo usuario.
O Quadro 6 mostra alguns dos simuladores de processo existentes e seus

modos de operacao:

Quadro 6 - Exemplos de simuladores de processo.

Simulador Desenvolvedor Modo de Operacgéo
Aspen HYSYS® Aspen Technology | Estacionario e dinamico.
Aspen Plus® Aspen Technology Estacionario.
CHEMCAD® Chemstations Estacionério.
EMSO® ALSOC Project Estacionario e dinamico.
PRO/I® AVEVA Estacionario.
SuperPro Designer® Intelligen Estacionario e dinamico.
UniSim Design® Honeywell Estacionario e dindmico.

Fonte: Elaboracao propria.

As sec¢0Oes a seguir tratam dos simuladores de processo usados no trabalho:
SuperPro Designer®, Aspen Plus® e Aspen HYSYS®, Maior atencéo sera dada ao
SuperPro Designer® uma vez que quase todo o trabalho foi desenvolvido nele,
sendo os softwares Aspen usados pontualmente para realizar determinagdes que

o software da Intelligen ndo é capaz de fazer.

3.1 SUPERPRO DESIGNER®

O SuperPro Designer® ¢ um simulador de processos capaz de operar de
modo continuo, semi-continuo e batelada, que foi desenvolvido pelo Centro de
Engenharia de Processos Biotecnologicos do Instituto de Tecnologia de
Massachusetts (MIT) em 1991 (INTELLIGEN, 2020a).

61



A escolha desse simulador para ser o principal ambiente de
desenvolvimento desse trabalho se deu pelo seu foco em processos
biotecnoldgicos e pela possibilidade de operar processos em batelada.

3.1.1 Configuracdo inicial

O SuperPro Designer® permite iniciar uma simulacdo em dois modos de
operacdao distintos: Batch Mode e Continuous Mode. Em ambos os casos ha op¢ao
de incluir equipamentos operando de modo batelada ou continuo, servindo esta
escolha apenas como uma configuracgéo inicial dos equipamentos e de alguns dos
resultados fornecidos, como a vazao das correntes ou o tempo de batelada.
Independente do modo de operacéo escolhido, o usuario deve inserir o tempo de
operacédo anual disponivel da planta, sugerido pelo programa como sendo de 7920
horas (90 % do periodo de um ano). O tempo restante seria reservado a paradas
para manutencao dos equipamentos.

Ao registrar os componentes que serdo usados na simulacdo ha duas
opcoes possiveis: Pure Components e Stock Mixtures. Na primeira op¢ao o0 usuario
escolhe componentes puros de um banco de dados e na segunda cria misturas a

partir dos componentes puros escolhidos e de composicao definida.

3.1.2 Métodos de calculo de equilibrio liquido-vapor e densidade de misturas

O SuperPro Designer® considera em suas simulacbes a presenca de
apenas duas fases: uma fase vapor e outra fase formada por liquidos e sélidos.
Essa abordagem ignora possiveis distribuicbes de fase do tipo sélido-liquido,
liquido-liquido ou solido-liquido-liquido, mas simplifica os célculos de balangos de
massa e energia, o que leva a um menor esforco computacional. Segundo os
fabricantes, a perda de acuracia nos calculos ndo afeta de forma expressiva os
resultados da simulacdo (INTELLIGEN, 2020Db).

Uma vez que uma determinada corrente de processo seja definida pelo
usuario pela insercdo de componentes e seus valores de massa/vazdo massica,
pressdo e temperatura, o programa se utilizard de diferentes métodos para
determinar: as fases existentes, a distribuicdo dos componentes entre as fases e

e a densidade total da corrente. O usuario pode especificar o0 método mais
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adequado para cada corrente ou equipamento ou pode deixar que 0 programa use
seus métodos padréo de calculo.
As secdes a seqguir discorrem sobre as opg¢des disponiveis no progama para

esses fins.

3.1.2.1 Caélculos de densidade

O célculo da densidade das fases na simulagdo ira implicar no valor da
vazao volumétrica das correntes e no tamanho de tanques de armazenamento ou
reatores.

O programa determina a densidade das misturas pelo calculo do volume
das fases. Existem diferentes formas de céalculo e o usuario deve ser capaz de
entende-las para escolher o método mais apropriado. Uma vez calculado o volume,
o programa divide a massa total da mistura pelo volume encontrado para

determinar a densidade (p).

p= (Equacéo 1)

Célculo da densidade da fase liquida/sélida

Existem trés maneiras de calcular a densidade da fase liquida/solida:

1) Modelo de mistura ideal
2) Modelo de coeficientes volumeétricos

3) Valor de densidade definido pelo usuario

O modelo de mistura ideal considera que todos 0os componentes contribuem
igualmente para o volume da mistura e calcula o volume total (V;,;) como a soma
dos volumes de cada componente (V;). Esses por sua vez, sdo obtidos a partir das
massas individuais (m;) e suas respectivas massas especificas (p;), ja registradas

no programa.

m.
Veot = ) Vi = - (Equaco 2)
1

63



Ja o modelo de coeficientes volumétricos, atribui um peso, chamado de
coeficiente de contribuicdo volumétrica (1;), a cada componente, sendo 0 < 4; < 1.
Cada um possui um 2; padrdo mas o usuario € livre para alterar esses valores.
Para solidos completamente solUveis na mistura, aconselha-se usar A; = 0, ja para
sélidos que formam lodos, sdo sugeridos valores entre 0,2 e 0,3 (INTELLIGEN,

2020b). O volume total é entédo calculado como na (Equacéo 3):
m; ~
View = Q) Vi= ) At (Equagdo 3)
i

Por fim, a terceira opcao permite ao usuario definir um valor de densidade

da fase liquida/solida, tendo esta sido obtida da literatura ou por meio experimental.

Caélculo da densidade da fase vapor

Existem duas maneiras de calcular a densidade da fase vapor:

1) Modelo de gas ideal
2) Valor de densidade definido pelo usuério

O modelo de gés ideal usa a equacdo dos gases ideais para o célculo do

volume:
RT ~
Viot = ?Z n; (Equacéo 4)

A segunda opcao permite ao usuario definir manualmente um valor de

densidade para a fase gasosa.

3.1.2.2 Calculos de equilibrio liquido-vapor

A distribuicdo dos componentes entre as fases vapor ou liquida/sélida pode
ser feita por duas abordagens diferentes no SuperPro Designer®: “Shortcut
Physical State Toolbox” ou “Rigorous Physical State Toolbox”. Ambas as
abordagens possuem diversos subtipos que proporcionam variadas formas de

calculo.
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A abordagem Shortcut usa apenas propriedades dos componentes puros
para determinar a particdo dos componentes em liquido ou vapor, enquanto a
abordagem Rigorous emprega modelos termodinamicos de equilibrio liquido-
vapor, que além de considerar propriedades dos componentes puros, considera
também a interacdo entre eles na mistura. Essa ultima abordagem proporciona
simula¢gBes mais realistas mas depende da disponibilidade de parédmetros fisico-
quimicos.

A abordagem Shortcut € o padrdo do SuperPro Designer® mas
determinados equipamentos como tambores de flash ou colunas de destilacéo,
dependem da abordagem rigorosa para funcionar, sendo esta a Unica opg¢éo

possivel nesses equipamentos.

Shortcut Physical State Toolbox
Os métodos disponiveis nesta abordagem séo:

1) Normal Boiling Point

2) Vapor Pressure (Antoine)
3) Pure Liquid/Solid

4) Pure Vapor

5) Set Vapor Fraction

No método 1, se a temperatura de ebulicdo normal (P = 1 atm) de um
componente é maior que a temperatura da corrente ou do equipamento, entdo o
componente estara na fase liquida/sélida, caso contrério, estara na fase vapor.

No método 2, calcula-se a temperatura de ebulicdo do componente de
acordo com a pressdo da corrente ou do equipamento usando a equacao de
Antoine (Equacdo 5). Se a temperatura de ebulicdo obtida for maior que a
temperatura da corrente ou do equipamento, entdo o componente estara na fase

liguida/sélida, caso contrario, estara na fase vapor.

BI

(Equacéo 5)
T+C

InPsat = A' —
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Onde:
= psat é g pressao de vapor saturado a temperatura T;
= A’,B’e C’ sao os coeficientes de Antoine; constantes que dependem

do componente.

No método 3, assume-se que 0 componente se encontra exclusivamente na
fase liquida/sélida, sem que haja consideracdo das condi¢des da corrente ou do
equipamento.

No método 4, assume-se que 0 componente se encontra exclusivamente na
fase vapor, sem que haja consideracdo das condicdes da corrente ou do
equipamento.

No método 5, o usuério determina o percentual do componente na fase

vapor, sem que haja consideracao das condi¢des da corrente ou do equipamento.

Rigorous Physical State Toolbox

Os métodos disponiveis nesta abordagem sao:

1) Raoult’s Law

2) Hybrid Raoult’s law/Custom vapor fraction model
3) Modified Raoult’s Law

4) Equation of State (EOS) Models

5) Gamma-Phi Models

O método 1 emprega a lei de Raoult (Equacéo 6), o modelo termodinamico
mais simples de equilibrio liquido-vapor (SMITH et al., 2018). Considera-se que 0
vapor se comporta como gas ideal e o liquido se comporta como solucéo ideal.
Esse método precisa dos coeficientes de Antoine dos componentes para ser usado

em célculos de presséo de vapor.

x; P = y,P (Equacéo 6)

Onde:
= x; € fracdo molar do componente i no liquido;

= y; éfracdo molar do componente i no vapor;
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= P é apressado do sistema.

Caso os coeficientes de Antoine de um determinado componente n&o
estejam disponiveis, 0 programa permite ao usuario especificar a fracdo de vapor
do componente que falta, empregando para isso 0 método 2.

O meétodo 3 (Equacédo 7) assume uma fase vapor ideal e uma fase liquida
nao ideal, descrita por modelos de coeficiente de atividade de Wilson ou NRTL.
Caso os coeficientes de atividade ndo estejam disponiveis, o modelo se torna

idéntico ao da lei de Raoult.

x;ylPf = y;P (Equacao 7)

Onde:

= v} é o coeficiente de atividade do componente i no liquido.

Ao usar o método 4 (Equacao 8), assume-se comportamento ndo ideal tanto
para o vapor quanto para o liquido e usa-se equacles de estado para prever
ambas as fases. Os modelos de equacao de estado disponiveis nessa opcao sao:
Soave-Redlich-Kwong (SRK) e Peng-Robinson (PR). Esses modelos sao ideais
para uso com misturas de hidrocarbonetos a temperaturas subcriticas, mas ruins
para predizer o comportamento de liquidos polares. Dependem de parametros

criticos e de coeficientes de interacdo binaria.

x;®'P = y,®YP (Equacao 8)

Onde:

= ! é o coeficiente de fugacidade do componente i no liquido;

= @Y é o coeficiente de fugacidade do componente i no vapor.

O método 5 (Equacdo 9) usa equacdes de estado para descrever o
comportamento do vapor e um modelo de coeficiente de atividade para descrever
a fase liquida. Os modelos de equacao de estado disponiveis sdo: Van der Waals,
Redlich-Kwong (RK), SRK, PR e Virial. J& os modelos de coeficiente de atividade
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sao: Wilson e NRTL. Essa opcao pode ser usada com todos os tipos de mistura,
incluindo misturas polares, a temperaturas subcriticas. E 0 método mais acurado,
mas seu uso € limitado devido a necessidade de parametros de interagdo binéria

e coeficientes de atividade.

X;y{PF =y, @7 P (Equac&o 9)

3.1.3 Unit Procedures

A construcdo do fluxograma de processo se da pelo arranjo de icones dos
equipamentos ligados por correntes de processo, que indicam a direcao do fluxo

material indo de um equipamento a outro, como indicado na Figura 21.

Figura 21 - Trecho de fluxograma construido no SuperPro Designer® mostrando
um aguecedor, uma coluna de destilacdo e correntes de processo.

2103
2101 =@= ,
P-1/ HX-101
Heating S-104
P24 C-11
Dvistil ation

Fonte: SuperPro Designer®.

Os codigos indicados na figura sao criados pelo simulador de modo
automético e indicam a ordem em que os elementos foram inseridos no
fluxograma. No caso dos equipamentos, ha um segundo cédigo que referencia o
tipo desse equipamento. Sendo assim, ao colocar um segundo aquecedor no
fluxograma da Figura 21 ele apareceria com os cédigos P-3 / HX-102.

Em processos continuos, um dado aparelho realiza uma mesma acao de
modo continuo, sendo esta acdo reconhecida como a operagdo unitaria desse
aparelho. No caso de operacdes em batelada, um dado equipamento executa
véarias a¢gles sequenciais ou paralelas, de modo a completar um ciclo de operacdes
(impeza, carregamento de matéria-prima, aquecimento, agitagdo, etc). O

SuperPro Designer® usa a terminologia Unit Procedures (procedimentos unitarios)

68



para designar as operacdes unitarias no caso de processos continuos e para
designar um ciclo de operagdes em processos batelada (INTELLIGEN, 2020b). A
Figura 22 mostra um exemplo de um ciclo de operacdes realizadas por um

fermentador.

Figura 22 - Exemplo de um procedimento unitario em um fermentador.

Operation Sequence for Procedure: P-6 (in FR-108)

Auailable Operations

CIP

Cool

Crystallize

Dristill

Evacuate

Eutract / Phasze Split
Ferment [Kinetic]

Operation Sequence

X & FF g EF g

CIP-1 [In-Place-Cleaning]
TRAMSFER-IM-1 [Tranzfer In)
AGITATE-1 [Agitation]
HEAT-1 [Batch Heating)
HOLD-1 [Halding)

CO0L-1 [Batch Cooling])
TRAMSFER-IM-2 [Tranzfer In)
FERMEMT-1 [Batch Kinetic Fermentation
TRANSFER-OUT-1 [Tranzfer Out]

Ferment [Perfuzion) ..
Ferment [Stoichiometric) = g
Faz Sweep

Heat e
Hald a2 ngi:::
Load And Split

Pressurize

Pull I

Pull Qut

Purge / Inert

React [Equilibrium]

React [Kinehc)

React [Stoichiometric)

Sample

SIP

Split [Component Flaw)

Tranzfer In

e E‘

‘Transfer Out

Waporize / Concentrate
Yaparize / Concentrate [Ri
Yernt W

s O | X Eancel|

Fonte: SuperPro Designer®.

Cada uma das operacdes pode ser programada com relacdo aos horarios
em que serd empregada e em relacdo aos parametros de processo necessarios,
como vazao, temperatura, componentes envolvidos e outras especificagdes.

O SuperPro Designer® permite também configurar os equipamentos que
representam os procedimentos unitarios por meio das op¢des Rating Mode e
Design Mode. Na primeira o¢do, o usuério especifica a quantidade de unidades
de um dado equipamento e suas dimensdes; na segunda op¢ao, especifica-se 0
tamanho maximo de um equipamento e o programa se encarregara de calcular
suas dimensdes de acordo com os dados de processo inseridos pelo usuario. Caso
haja necessidade de superar o valor maximo, o programa considera a existéncia

de unidades iguais de menor capacidade operando em paralelo.
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3.2 ASPEN PLUS® E ASPEN HYSYS®

Aspen é um acrébnimo para Advanced System for Process Engineering.
Lancado em 1982, o Aspen Plus® foi o primeiro produto da Aspen Technology e
teve origem em um projeto liderado pelo professor de engenharia quimica Larry
Evans do MIT em parceria com o Departamento de Energia dos EUA
(ASPENTECH, 2020).

O simulador HYSYS®, acrénimo de Hyprotech Systems, foi lancado em
1996 e é originario da antiga companhia canadense Hyprotech, fundada por
pesquisadores da Universidade de Calgary. A Hyprotech foi adquirida pela Aspen
Technology em 2002 e 0 HYSYS® passou a ser um produto Aspen (ORTEGA,
2020).

Em geral, costuma-se usar o Aspen HYSYS® para simular hidrocarbonetos
e sistemas oriundos da Industria Petrolifera enquanto o Aspen Plus® é usado para
processos quimicos em geral, quimica fina, sistemas eletroliticos e polimeros.
Entretanto, ambos os softwares sdo muito semelhantes e podem ser usados quase
de maneira intercambiavel, além de serem vendidos em conjunto no pacote
AspenOne da AspenTech (ORTEGA, 2020).

Tanto o Aspen Plus® quanto o Aspen HYSYS® sao lideres de mercado

dentre os simuladores de processo no mundo todo (ASPENTECH, 2020).
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CAPITULO 4 METODOLOGIA

O presente trabalho teve como principal referéncia as informacdes obtidas
por Coélho (2014) em seu estudo experimental sobre sintese de acido propiénico
a partir de glicerina com P. acidipropionici. Coélho (2014) fez a sele¢do do meio de
cultura, realizou fermentacbes em escala de bancada em condi¢cdes de
anaerobiose total (headspace preenchido com nitrogénio) e parcial (headspace
preenchido com ar), determinou a influéncia da temperatura e da concentracao
inicial de substrato e obteve um modelo cinético para a fermentacdo em
anaerobiose parcial, visto que esta foi a condicdo que proporcionou melhores
resultados.

Utilizou-se Propionibacterium acidipropionici CTC 4843 (NRRL B-3569),
obtido pela Cole¢do de Culturas da Fundacdo André Tosello de Pesquisa e
Tecnologia. Os indculos eram feitos com concentrados de células obtidos por
centrifugacédo e agua destilada, perfazendo um total de 10 % do volume util do
fermentador. As fermentacbes foram realizadas em meio de cultura, com a
seguinte composicao: 1 g/L K2HPO4 (Ecibra); 3 g/L (NH4)H2PO4 (Ecibra); 0.01 g/L
MgS0a4.7H20 (Ecibra); 0,0025 g/L MnSO4.H20 (Ecibra); 0,005 g/L FeS04.7H20
(Ecibra); 0,01 g/L CaCl.6H20 (Ecibra); 0,01 g/L CoCl.6H20 (Ecibra); 10 g/L extrato
de levedura (Oxoid). Tal meio era esterilizado em autoclave a 121 °C e 15 psi por
15 minutos. Para as fermentacdes, foram utilizados os biorreatores Bioflo Il e
Bioflo 3000, ambos da empresa New Brunswick Scientific e com volume de
trabalho de 1 L. A agitacéo foi feita com turbina de 6 pas planas, com rotacédo de
100 mint e o pH do meio foi mantido em 6,0 com o auxilio de solugdo de hidréxido
de sédio 10 N. As temperaturas usadas variaram de 30 a 36 °C e as concentra¢cfes
de substrato limitante (glicerina 95 %, Chemco) variaram de 20 a 70 g/L.

Para a simulacdo do processo industrial de producéo de &cido propidnico,
considerou-se uma planta, dividida em trés secdes: secdo de tratamento da
glicerina, secéo de fermentacéo e sec¢ao de purificacdo do acido propidnico.

A planta opera com reatores batelada operando em tempos alternados, de
modo a fornecer, de maneira continua, liquido fermentado para o setor de
separacao e purificacao.

O (glicerol utilizado como substrato € oriundo da glicerina loira obtida da

producdo de biodiesel metilico de soja e é previamente tratado para elevar sua
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pureza a 95 %. A glicerina loira foi escolhida como substrato porque poucas usinas
possuem instalagbes para a purificacdo a teores maiores que 80 % de glicerol
(BIODIESEL BR, 2011).

Os valores de temperatura, concentracdo inicial de substrato e
concentracéo inicial de células utilizados no processo, foram escolhidos com base
nas melhores condi¢cdes encontradas por Coélho (2014), especificadas na Tabela
3.

Tabela 3 - Condicfes experimentais Otimas para a fermentacéo de glicerol por P.
acidipropionici.

T 30 °C
P 1 atm
pH 6
Anaerobiose Parcial
Aeragéo N&o
te 138 h
S’ 60,54 g/L
X'o 0,10 g/L
s’ 0g/L
X' 4,93 g/L
P'ap 56,19 g/L
P'ys 10,83 g/L

Fonte: Adaptado de Coélho (2014).

Onde:
* tp € 0tempo de fermentacao;
= S’y é aconcentragédo inicial de substrato;
= X', € aconcentracao inicial de biomassa;
= S’ é aconcentracao final de substrato;
= X' é aconcentracao final de biomassa;
= P',p é aconcentracédo final de acido propibnico;

= P',s éaconcentracao final de acido succinico.
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As secdes a seguir discorrem sobre o desenvolvimento da planta, a

simulacdo no SuperPro Designer® e a avaliacdo econdmica.

4.1 DETERMINACAO DO NUMERO ECONOMICO DE BIORREATORES

Dada uma determinada vazao de producado, o volume necesséario de meio
em cada biorreator dependera do numero de biorreatores instalados na fabrica.
Quanto maiores 0s reatores, menos unidades serdo necessarias; em
contrapartida, o custo unitario serd maior. O niumero econémico de biorreatores
(N,) corresponde a quantidade de reatores, de mesmo volume, que proporcionam
0 menor custo de compra para o empreendimento. Borzani (1975) sugeriu uma
metodologia para o célculo de N, para uma instalacao que fornece continuamente

fermentado ao setor de recuperacao e purificagao:

2 (Equacéo 10)

A constante a, chamada de fator de economicidade, € um dos parametros
econdmicos oriundos da (Equacéo 11), que prevé o preco (p) de um reator com
base em seu volume Uutil (1;,), designado como o volume de reator ocupado pelo

mosto.

p = kV,° (Equacéo 11)

Para a determinacdo de a, € necessario aplicar o logaritmo a (Equagéo 11),
e dispor de uma série de precos para diversos volumes uteis de reatores. Ao plotar
um grafico de log(p) X log(V,) e fazer uma regressao linear dos dados, a
correspondera ao coeficiente angular da equacéo de reta obtida, como ilustrado na

(Equacéo 12) e na Figura 23.

log(p) = log(k) +alog() (Equagéo 12)
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Figura 23 - Grafico de log(p) x log(V,) e o fator de economicidade a.

tan(a) = a

log(k
20 —[ > log(V,)

Fonte: Elaboracé&o propria.

Para a obtencdo dos precos em funcéo de diferentes valores de volume util,
foi necessario determinar o material de construcdo dos biorreatores e suas
dimensdes. As proximas secfes tratam da metodologia empregada para tais

escolhas, abordando também a determinacao final de a.

4.1.1 Determinagéo do material de constru¢éo dos biorreatores

O material de construcao escolhido para os biorreatores foi 0 aco inoxidavel
AISI 316. Os acos inoxidaveis, quando comparados com 0s acos carbono,
possuem maior resisténcia a corrosdo, suportam temperaturas mais elevadas e
sdo usados em servicos nos quais nao se pode haver contaminagdo do fluido
circulante (TELLES, 2001). O AISI 316 é o mais utilizado em biorreatores, uma vez
gue quando comparado a outros a¢os inoxidaveis, como o AISI 304, possui maior
resisténcia ao ataque de ions cloreto, presentes em praticamente todos 0s meios
de fermentacéo (SCHMIDELL et al., 2001).

4.1.2 Determinacao das dimensdes dos biorreatores

A geometria dos biorreatores e suas dimensdes estdo representadas na

Figura 24.
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Figura 24 - Geometria dos biorreatores.

TN

»!
=

[
G

N g

Fonte: Adaptado de CHECALC (2015).

Onde:
= D é o didmetro interno;
» [ é a altura da secéo cilindrica;
» H; é aaltura de mosto;
» h é aaltura dos tampos inferior e superior e equivale a ¥ de D;
= H, =D.

A decisdo em manter H, =D teve como principio manter a mesma
proporc¢ao utilizada por Coélho (2014) em seus biorreatores de bancada.

O primeiro passo para a estimacao dos pregos consistiu em determinar as
dimensdes dos reatores partindo de uma faixa de volumes variando de 25 a 400
ms3, com incrementos de 5 m3.

Uma vez que o nivel do liquido esteja na regido cilindrica do reator, seu

volume pode ser calculado pela (Equagéo 13) (JONES, 2003):

3

o= D2 ( h) (Equagdo 13)
u 4 L

Sendo H, = D H;, = De h = D/4, a equagdo pode ser rearranjada para o

calculo do diametro em func&o do volume de meio:
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(48%)1/3 (Equacéo 14)
D =
11w

O volume de headspace de um biorreator varia entre 20 a 30 % do volume
total (SINGH; KAUSHIK; BISWAS, 2014) e o volume de acessorios internos do
reator, como chicanas, impelidores, eixo de agitacdo e serpentinas de
transferéncia de calor, ocupam de 0,5 a 5 % do espaco interno (KRESTA et al.,
2016). Sendo assim, considerou-se 20 % de headspace e 5 % de ocupacgao interna

e calculou-se o volume nominal (V;,) correspondente segundo a (Equacéo 15):

v, = %Vu (Equacao 15)

Na pratica, a inser¢cdo dos acessorios internos causaria um aumento do
nivel de meio e na quebra da relacdo H, = D, mas isso foi desconsiderado para
simplificacdo dos célculos.

A altura da secéo cilindrica, representada pela (Equacao 17), foi calculada
com base no volume nominal obtido, igualando a (Equac&o 15) com a (Equacéo
16), que representa a soma do volume da secdo cilindrica com a soma dos

volumes dos tampos:

LA (Equacio 16)
" 4 12

L= 16 D (Equagio 17)
3nD? 3

4.1.3 Determinacao dos precos dos biorreatores

O método mais acurado de estimacdo de precos de equipamentos € por
meio de cotagOes fornecidas diretamente pelo fornecedor. Para estimativas
preliminares de custo, que demandam uma acuracia menor, podem ser utilizados
precos de equipamentos antigos atualizados para a data e capacidade atual ou
formulas desenvolvidas na literatura (TURTON et al., 2018).

Os precos FOB de aquisicdo dos biorreatores foram calculados com base

em férmulas disponiveis em Seider et al. (2016), usando o método de Mulet,
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Corripio e Evans (1981a,b). O método é usado para o calculo de vasos de pressao
verticais e horizontais com secao cilindrica e tampos elipticos 2:1 (o didametro dos
tampos é duas vezes maior que a altura formada pela juncdo dos mesmos). Além
de estipular o preco de reatores, esse método pode ser empregado para tambores
de refluxo, vasos de flash, colunas de destilacdo, sedimentadores, vasos de
mistura, vasos de armazenamento, dentre outros.

Os biorreatores foram tratados como vasos verticais e seus pregos, em

dolar, calculados pela (Equacgéo 18):

p = Fyby + ppL (Equacao 18)

Onde:
* py € 0 preco do vaso vazio, em ago carbono, e inclui bocais, bocas
de visita e suportes;
» Fy é o fator de correcdo correspondente ao material aplicado e é
igual a 2,1 para o aco inoxidavel 316;
* pp, € um custo adicional para a inclusdo de escadas e plataformas

de acesso.

Pode-se observar que nédo estdo incluidos nos célculos de p os custos dos
acessorios internos, como o sistema de lavagem, sistema de agitacdo, controle de
temperatura e controle de pH. Tais custos teriam que ser considerados em
estimativas de custo detalhadas e seriam obtidos por meio de cotacBes com 0s
fabricantes.

Para vasos verticais, pp; depende do diametro interno (D) e do comprimento
da secdo cilindrica do vaso (L) com ambas as dimensfes em pés (ft). Para vasos

com3<D<21ftel2<L <40ft pp, € dado pela (Equacéo 19).

PpL = 410D0,73960L0,70684 (Equa(;éo 19)

py depende do peso (W) em libras (Ib) do reator para vasos verticais na faixa
de 4.200 < W < 1.000.000 Ib e é obtida pela (Equacao 20).
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py = exp{7,1390 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]?}  (Equag&o 20)

W depende de D, L, da densidade do aco carbono (ps = 0,284 Ib/in3) e da
espessura de parede da sec¢do cilindrica e dos tampos. Assumindo-se que a

espessura (Gg) seja a mesma para todas as partes, W é calculado por:
W = (D + Gs)(L + 0,8D)G,p (Equagéo 21)

Nesta equacao, D, L e G, estdo em polegadas (in).
Na auséncia de consideracbes de corrosdo, vento e terremotos e
desconsiderando opera¢do em vacuo, a espessura do vaso, em polegadas, pode

ser calculada pela férmula:

P,D

=% Equacéo 22
2ZE — 1,2P,; (Equag )

Gs

Onde:
= P,, dado em psig, é a pressdao manométrica de projeto;
= 7, dado em psi, é a maxima tensao permitida para o material do
vaso na temperatura de projeto (Ty);
» E ¢ a eficiéncia de soldagem fracionaria.

= D estd em polegadas (in).

P,; deve ser maior que a pressao de operacao (P,), de modo que:

10 psig se0 < P, < 10psig
Py =14 exp{0,60608 + 0,91615[In(P,)] + 0,0015655[In(P,)]*} se 10 < P, < 1.000 psig (Equacao 23)
1,1F, se P, > 1.000 psig

Z depende do material e de T;, dada em relacdo a temperatura de operagéo

(T,) pela relagéo:

T, =T, +50°F (Equacao 24)
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O aco carbono SA-285, grau C, é comumente empregado e, na faixa de -20
°F a 650 °F (-28,9 °C a 343,3 °C), possui Z = 13.750 psi.

E leva em conta a integridade da solda na costura longitudinal e, para o aco
carbono SA-285, é dado por:

E= {0,85 set; < 1,25in (Equacio 25)

1,00 sety,>1,25in

Tanto a pressao de operagdo quanto a temperatura de operagdo foram
escolhidas com base nas condicbfes as quais 0s reatores seriam submetidos
durante o procedimento de esterilizacdo (P =1 atmg = 14,70 psige T = 121°C =
249,80°F), j& que esses sdo 0s maiores valores de P e T a ocorrer no reator.

Uma vez que a eficiéncia de soldagem fracionéaria é dependente do valor da
espessura do vaso e esta depende de E, considerou-se o valor inicial de E = 0,85
para o célculo de G, e verificou-se posteriormente se esse valor continuava
adequado ou se precisava ser alterado para 1,00.

As equacdes apresentadas nos paragrafos anteriores fornecem precos
referentes ao ano de 2013. Para a correcdo de valores para o ano base de 2019,
€ necessario usar a (Equacédo 26) e os indices de custo (I) apropriados, sendo 0
Chemical Engineering Plant Cost Index o indice mais comum em relacdo a
Industria Quimica (TURTON et al., 2018). No caso em questao, os indices médios
de 2013 e 2019 correspondem, respectivamente, a 567 e 607,5 (JENKINS, 2020).

12019> (Equacéo 26)

P2019 = P2013 (_I
2013

A Tabela 4 mostra os resultados dos céalculos para a determinacado dos
precos dos biorreatores com base em volume util.
Alguns dos volumes da faixa estudada foram omitidos da tabela pois né&o

satisfazem alguma das condicfes pré-estabelecidas para o céalculo do preco:

a) Paral}, <50 m3, L <12 ft, ndo satisfazendo a condicéo de 12 < L <40 ft

da (Equacao 19).

b) Paral,, > 190 m3, D > 21 ft, ndo satisfazendo a condi¢cdo de 3 < D < 21 ft

da (Equacéao 19).
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Tabela 4 - Determinacdo dos precos dos biorreatores.

Vy D=H, Va L h Gs w bv PpL D2013 D2019
(m3) (m) (m%)  (m) (m) (cm) (kg) 3) ® ® 3

55 4,24 73,33 3,77 1,06 0,41 2970,89 36.927,57 17.016,90 94.564,79 101.319,41
60 4,37 80,00 3,88 1,09 0,41 3240,97 38.866,83 17.745,98 99.366,32 106.463,91
65 4,49 86,67 3,99 1,12 0,41 3511,05 40.753,10 18.444,23 104.025,74 111.456,15
70 4,60 93,33 4,09 1,15 0,43 3781,13 42.592,21  19.115,17 108.558,81 116.313,01
75 4,71 100,00 4,18 1,18 0,43 4051,21 44.388,97 19.761,73 112.978,55 121.048,45
80 4,81 106,67 4,27 1,20 0,46 4321,29  46.147,41 20.386,32 117.295,87 125.674,15
85 4,91 113,33 4,36 1,23 0,46 4591,37 47.870,95 20.991,00 121.520,00 130.200,00
90 5,00 120,00 4,44 1,25 0,46 4861,45 49.562,53 21.577,53 125.658,85 134.634,48
95 5,09 126,67 4,53 1,27 0,48 5131,53  51.224,68 22.147,42 129.719,25 138.984,92
100 5,18 13333 460 1,29 0,48 5401,61 52.859,61 22.701,98 133.707,17 143.257,68
105 5,26 140,00 4,68 1,32 0,48 5671,70 54.469,27 23.242,35 137.627,82 147.458,37
110 5,35 146,67 4,75 1,34 0,51 5941,77 56.055,37 23.769,55 141.485,82 151.591,95
115 5,43 153,33 4,82 1,36 0,51 6211,86 57.619,43 24.284,49 145.285,29 155.662,81
120 5,50 160,00 4,89 1,38 0,51 6481,94  59.162,83 24.787,95 149.029,89 159.674,88
125 5,58 166,67 4,96 1,39 0,51 6752,02  60.686,79 25.280,66 152.722,92 163.631,69
130 5,65 173,33 5,02 1,41 0,53 7022,10 62.192,41 25.763,27 156.367,34 167.536,44
135 5,72 180,00 5,09 1,43 0,53 7292,18 63.680,71 26.236,36 159.965,86 171.392,00
140 5,79 186,67 5,15 1,45 0,53 7562,26  65.152,60 26.700,46 163.520,93 175.201,00
145 5,86 19333 521 1,47 0,53 7832,34  66.608,91 27.156,06 167.034,78 178.965,83
150 5,93 200,00 5,27 1,48 0,56 8102,42  68.050,41 27.603,58 170.509,45 182.688,70
155 5,99 206,67 533 150 0,56 8372,50 69.477,80 28.043,45 173.946,83 186.371,61
160 6,06 213,33 5,38 1,51 0,56 8642,58 70.891,73 28.476,03 177.348,66 190.016,42
165 6,12 220,00 544 153 0,556 8912,67  72.292,79 28.901,66 180.716,52 193.624,85
170 6,18 226,67 549 155 0,58 9182,74  73.681,55 29.320,67 184.051,91 197.198,48
175 6,24 233,33 5,55 1,56 0,58 9452,83 75.058,50 29.733,34 187.356,20 200.738,78
180 6,30 240,00 5,60 157 0,58 9722,91  76.424,15 30.139,94 190.630,66 204.247,13
185 6,36 246,67 565 159 0,58 999299  77.778,92 30.540,74 193.876,49 207.724,81

Fonte: Elaboracao propria.

Tais informacgdes, portanto, ndo foram usadas para a determinacao do fator

de economicidade e apenas valores de 55 a 185 ms3 foram utilizados.

4.1.4 Determinacdo do fator de economicidade e do numero econdmico de

biorreatores

De posse dos custos FOB em fungdo do volume util dos biorreatores,

construiu-se um gréafico de dispersdo em Microsoft Excel® e determinou-se a

equacdao da reta correspondente por meio de regressao linear, como exemplificado
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anteriormente pela Figura 23 e pela (Equacéo 12). O fator de economicidade obtido
foi usado para o célculo do numero econémico de biorreatores por meio da
(Equacéo 10).

A Figura 25 mostra o gréafico de log(p) x log(V,,) construido com as
informacdes validas da Tabela 4, a equacdo de reta obtida e o respectivo
coeficiente de determinagéo (R?). Analisando a equagéo da reta, verificou-se que
o fator de economicidade a é igual a 0,5934 = 0,6. Ao inserir a na (Equacéo 10),

obtém-se N, = 5. Foram usados, portanto, 5 biorreatores batelada na simulacéo.

Figura 25 - Determinacéo do fator de economicidade (a).

5,35

5,30 y =0,5934x + 3,9705
_ R2 =0,9999
’5: 5,20
W
E 5,15
5,10
5,05
5,00
1,70 1,30 1,90 2,00 2,10 2,20 2,30
log(W,)

Fonte: Elaborag&o propria.

4.2 DETERMINACAO DA COMPOSICAO DA CORRENTE DE ENTRADA

A composicéo da corrente de glicerina loira usada como corrente de entrada
da simulacdo encontra-se no Quadro 7 e tem como referéncia a glicerina usada
por Silva e Mota (2011), sendo oriunda da planta de fabricacdo de biodiesel de soja
da Granol, em Anapolis, Goias. A Granol é a maior produtora de biodiesel do Brasil
e conta com trés usinas, com capacidade total instalada de 887 milhdes de litros
por ano (GRANOL, 2020).
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Quadro 7 - Composicao da glicerina loira usada como corrente de entrada da

simulagéo.
Componente Composicao | Composicéo
(9/kg) (%)
Glicerol 800 80
Agua 70 7
Metanol 2 0,2
Cloreto de Sadio 128 12,8

Fonte: Adaptado de Silva e Mota (2011).

Deve-se observar que o uso da usina da Granol teve o proposito de servir
apenas como referéncia de valores reais para o trabalho, ndo havendo intencéo de
projetar uma planta acoplada a usina em questdo. A Granol atualmente purifica
sua glicerina a graus superiores a 99,0 % (GRANOL, 2020), de modo que um setor
de purificacdo de glicerina ndo seria necessario caso o0 processo elaborado fosse

acoplado a usina.

4.3 DETERMINACAO DA BASE DE CALCULO

Para projetar a planta de processo, deve-se ter como referéncia alguma
base de calculo. Essa base servira para definir a vazao de produc¢éo da planta e a
vazao necessaria de matéria-prima, que implicardo no dimensionamento dos
equipamentos utilizados na planta e no custo do processo.

Sendo assim, estimou-se a vazao de glicerina loira produzida pela usina da
Granol em Anapolis e estudou-se trés alternativas para escolher a base de calculo

adequada:

1) Tratar toda a glicerina da usina e transforma-la em acido propionico.
2) Produzir o suficiente para suprir toda a importacéo nacional.

3) Produzir uma quantidade inferior a quantidade importada e que
proporcionasse um biorreator com volume util dentro da faixa usada para o

célculo de a.
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As secbes seguintes tratam do raciocinio empregado para essa

determinagao.

4.3.1 Estimacédo davazao de glicerina loira da usina de Anapolis e potencial

producdo de acido propibénico

Em 2019 foram produzidos na unidade 352.274 m3 de biodiesel (ANP,
2020), o que equivale a uma producédo média de 40,21 m3/h. Usando a (Equacéo
27), desenvolvida por Cavalcante (2010) para a predi¢cao da densidade do biodiesel
em funcdo da temperatura, com parametros do biodiesel metilico de soja,
encontrou-se para T = 25 °C, p = 874,0 kg/m3. Logo, usando 2019 como referéncia,

a producéo de biodiesel da usina corresponde a 35.146,97 kg/h.

p =—0,0007 x T + 0,8915 (Equacao 27)

Onde:
= p é adensidade em g/cms;

= T é atemperatura em °C.

Uma vez que sédo produzidos 10 kg de glicerol a cada 100 kg de biodiesel,
a producao de glicerol da usina € de 3.514,70 kg/h. Considerando a composicéo
da glicerina loira definida anteriormente e desconsiderando perdas no tratamento
da glicerina bruta, a vazao da corrente de glicerina loira que sai da usina equivale
a 4.393,37 kg/h.

Com base no rendimento encontrado por Coélho (2014) de 0,928 g de acido
propidnico por grama de glicerol, e desconsiderando perdas no refino da glicerina
loira e na purificacdo do acido, teria-se uma vazdo de 3261,64 kg/h de acido
propidnico, o que corresponderia a 25832,20 t/ano. Essa quantidade supera
substancialmente a importacéo brasileira de acido propidénico em 2019, que foi de
aproximadamente 7 mil toneladas. Sendo assim, ndo haveria como tratar todo a
glicerina da usina com o intuito de transforma-la em AP, ja que n&o haveria

demanda para tanto produto no Brasil.
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4.3.2 Estimacdo do volume de biorreator necessario para suprir a demanda

nacional

Para suprir a demanda nacional de acido propidnico, a planta teria que
produzir aproximadamente 7 mil toneladas de acido. Sabe-se que a vazdo de
glicerina oriunda da usina de Anapolis seria mais que suficiente para suprir essa
demanda. Portanto, buscou-se analisar qual seria o volume de biorreator
necessario para proporcionar a producao necessaria, tendo como base o nimero
econOmico de 5 biorreatores.

Foi usada entdo a (Equacéao 28), que determina o volume econdmico util de
biorreatores batelada operando de modo a fornecer mosto continuamente para a

secao de recuperacao.

Vv, = w (Equacéo 28)
a

Para uma vazédo de 7000 t/ano de acido propiénico, com 7920 horas de
operacao disponiveis por ano, desconsiderando perdas na etapa de purificacéo e
usando como base a producao de 56,19 g/L de acido propidnico dada por Coélho
(2014), a vazéo de mosto indo para a secao de recuperacao (¢) seria equivalente
a 15,73 m3/h. Usando esta vazao, o fator de economicidade (a = 0,6) e o tempo
de fermentacao (t; = 138 h), calculou-se V, = 723,56 m3. Esse volume ultrapassa
os volumes usados como referéncia para encontrar o fator de economicidade, de

modo que seu uso nao é adequado.

4.3.3 Estimacao da vazado de produto proporcionada por um biorreator de
185 ms3

De modo a usar biorreatores que se encontram dentro da faixa valida para
o calculo do fator de economicidade (Tabela 4), decidiu-se tomar o biorreator de
185 m3 de volume util como referéncia e calcular qual seria a vazao de produto

vinda de uma planta com reatores com esse volume.
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O primeiro passo foi calcular a vazao de descarga de um biorreator isolando

¢ na (Equacéo 28):

(Equacéo 29)

Fazendo V, =185 m3,a = 0,6 e ty = 138 h, obteve-se ¢ = 4,02 m3/h de mosto.

Usando como referéncia a concentragéo de 59,16 g/L de acido propidnico
registrada por Coélho (2014), a vazéo de AP seria equivalente a 297,32 kg/h. Em
7920 h de operacéo, isso equivale a um total de aproximadamente 1884 toneladas,
27 % das importagdes brasileiras de 2019.

Tomou-se entdo esse volume de 185 m3 como a base de célculo para as

demais relacdes da simulacéo.

4.4 SIMULACAO DO PROCESSO

Para a simulacdo do processo, foi usada a versdao 9.0 do SuperPro
Designer®. As versbes V10 do Aspen Plus® e do Aspen HYSYS® foram
empregadas em situacdes pontuais e serdo abordadas esporadicamente ao longo

do texto.

4.4.1 Preparo do simulador e registro dos componentes

Escolheu-se como configuracao inicial do SuperPro Designer® o modo de
operacéao batelada.

Escolheu-se como tempo de operagcdo anual disponivel da planta o valor
padréo do simulador de 7920 h/ano.

Glicerol, agua, metanol, cloreto de sodio, hidroxido de sodio, biomassa,
acido propidnico e cicloexano foram registrados como componentes puros.

Houve a necessidade de inserir dados de calor de vaporizacéo para o NaCl

e para o NaOH, uma vez que esses nao estavam registrados no programa. Os
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dados inseridos sdo parametros da equacédo de Watson modificada, que descreve

a relacao entre entalpia de vaporizacao e temperatura:

AH" =ad'(1-T,)" (Equacao 30)

Sendo a = 170710 J/mol para o NaCl, a’ = 281536 J/mol para o NaOH e b’
= 0,380 para ambos. Houve também a necessidade de insercéo do fator acéntrico
do NaOH, dado por w = 0,477. Os dados foram obtidos de Yaws (1999).

Apoés o registro dos componentes puros, criou-se uma Stock Mixture de
NaOH 1 % m/m e outra chamada glicerina loira, com a composi¢céo do Quadro 7,
na secao 3.2. A solucdo de NaOH foi criada para a etapa de lavagem dos

biorreatores e a glicerina loira para a representacao da glicerina oriunda da Granol.

4.4.2 Calculos de densidade

O método padrédo de célculo de densidades da fase liquida/solida foi
configurado para usar o modelo de coeficientes volumétricos representado pela
(Equacédo 3). Usou-se o valor pré-configurado de 1,0 para os coeficientes de
contribuicéo volumétrica de todos os componentes da simulacdo. Desse modo, é
como se nao houvessem efeitos de contracdo ou expansdo ao misturar os
componentes e a equacdo de densidade se torna equivalente a (Equacéo 2).

J& para o calculo da densidade da fase vapor, usou-se o modelo de gas
ideal representado pela (Equacéo 4).

4.4.3 Escolha do método termodinamico de equilibrio liquido-vapor

Para determinar a distribuicdo dos componentes entre as fases e suas
composic¢des, usou-se a Shortcut Physical State Toolbox para equipamentos que nao
precisam de uma modelagem de equilibrio liquido-vapor acurada, como
centrifugas e fermentadores. Ja& em equipamentos totalmente dependentes da
interacdo entre essas fases, como tambor de flash e coluna de destilacéo,

empregou-se a op¢ao Rigorous Physical State Toolbox.
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Na opgéo Shortcut definiu-se que cloreto de sddio, hidroxido de sodio e
biomassa estariam sempre na fase liquida/solida, uma vez que tais componentes
nao apresentam volatilidade. Todos os demais teriam sua distribuicdo entre fases
determinada por sua pressao de vapor na temperatura do sistema, calculada pela
equacao de Antoine (Equacéao 5).

Ja para a op¢ao Rigorous Physical State Toolbox, hdo existe um meétodo
universal que possa ser empregado para qualquer conjunto de componentes. O
método empregado dependera de quatro fatores (CARLSON, 1996):

1) Da natureza das propriedades de interesse;

2) Da composicéo da mistura;

3) Das amplitudes trabalhadas de pressao e temperatura,;

4) Da disponibilidade de parametros para as equacoes.

Carlson (1996) disponibilizou &rvores de decisdo que auxiliam no processo
de escolha do método termodinamico adequado. Essas arvores de decisédo foram

usadas para a escolha dos métodos empregados durante a simulacdo e estédo

dispostas na Figura 26, na Figura 27 e na Figura 28.

Figura 26 - Primeiros passos para a selecao de métodos termodinamicos.

Nio-eletrolitos

Wer Figura 28.

Polares

Eletrélitos Electrolyte NRTL
ou Pitzer.

Real Peng-Robinson,
Spave-Redlich-Kwong
ou Lee-Kesler-Plocker.

Todos Apolares
Chao-Seader,

Grayson-Streed
ou Braun K-10_

Pseudo & Real

Vécuo Braun K-10
Polaridade Eletrélitos ou Ideal.
Real ou o
Pressao
Pseudocomponente

Fonte: Adaptado de Carlson (1996).
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Figura 27 - Procedimento para componentes polares ndo-eletrolitos.

Sim NRTL, UNIQUAC
& suas variagdes.

Wilson, NRTL,
UNIQUAC e
suas variagoes.

P < 10 bar

UNIFAC LLE

(Ver também a
Figura 29}

Polares

Mao-eletrolitos UNIFAC & suas

extensdes.

Sim schwartentruber-Renon,
PR ou SRK com WS,
PR ou SRK com MHWVZ.

P> 10 bar

Néo PSR,
PR ou SRK com MHVZ.

Pressao Liquido/liquido

Paréametros de Interacdo
Disponiveis

Fonte: Adaptado de Carlson (1996).

Figura 28 - Opcoes para calculos de vapor usando coeficientes de atividade.

Hexameras Wilson, NRTL, UNIQUAC, ou
UMIFAC com equagdo de estado
especial para hexdmeros.

Dimeros Wilson, NRTL, UMIQUAC, UMIFAC
com Hayden O'Connell ou
Wilson equagdo de estado de Nothnagel.

UNIQUAC
UNIFAC

Wilsen, MRTL, UNIQUAL, ou

Nao
UMIFAC* com Gés Ideal ou
equagdo de estado de RK.
Associacdo na Fase Vapor Graus de Polimerizacdo

FUNIFAC e suas extensdes.

Fonte: Adaptado de Carlson (1996).
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Seguindo as arvores de decisdo, determinou-se o método termodinamico

rigoroso a ser empregado nas diferentes sec¢des do fluxograma de processo.

4.4.4 Secao de tratamento da glicerina

A secéo de tratamento da glicerina tem como objetivo transformar a glicerina
loira, com 80 % de glicerol, em uma glicerina com 95 % de glicerol. 95 % é a
concentracdo da glicerina fornecida pela Chemco, que foi a glicerina usada por
Coélho (2014) em seus experimentos.

Nessa sec¢dao, foi necessario usar a opcao Rigorous Physical State Toolbox
para aquecedores e resfriadores de corrente e para um tambor de flash. Para esse
fim, usou-se o modelo de Wilson com gés ideal. A escolha se deu pela presenca
de componentes polares (dgua, metanol, glicerol e cloreto de soédio), pela
consideracdo da auséncia de eletrélitos (baixa ionizacdo da agua e baixa
solubilidade do cloreto na mistura), pela auséncia de pressdes maiores que 10 bar,
pela disponibilidade de parametros de interacéo binaria para o modelo de Wilson,
por ndo haver formacao liquido-liquido e por ndo haver associacao das moléculas
em fase vapor.

Uma vez que o SuperPro Designer® conta com poucos parametros de
interacdo binaria em seu banco de dados, todos os parametros usados na
simulacédo tiveram que ser inseridos manualmente no programa. Os parametros
foram obtidos especificando os componentes da glicerina loira no Aspen HYSYS®
e selecionando o modelo de Wilson com gas ideal. Os parametros entre glicerol e
metanol ndo estavam disponiveis e foram obtidos pelo programa selecionando a
opcdo de estimacdo pelo método UNIFAC. O método UNIFAC usa 0s grupos
funcionais das moléculas para estimar interacdes entre 0s componentes e € capaz
de prever parametros de coeficientes de atividade, sendo usado quando néo ha
parametros disponiveis (CARLSON, 1996).

O uso do Aspen HYSYS® como fornecedor de parametros binarios para o
SuperPro Designer® foi possivel porque ambos empregam o modelo de Wilson
com o mesmo formato, o que ndo acontece com o Aspen Plus®.

A Figura 29 mostra a matriz dos coeficientes interagdo inseridos e suas

posicoes. As posicbes na tabela sdo importantes porque um parametro de
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interacdo entre um componente i e um componente j, é diferente de um parametro
de interacdo entre um componente j € um componente i. No SuperPro Designer®,
0s elementos na parte esquerda da tabela s&o considerados componentes i e 0S
componentes na parte superior sdo considerados componentes j. No Aspen
HYSYS®, essa ordem € inversa.

Figura 29. Janela com os parametros de interacdo binaria de Wilson para os
componentes da glicerina no SuperPro Designer®.

I {calimol) Glycerol Methanol Sodium Chloride Water
Glycerol -1138. 1840 -1930.0310
Methanol 17852070 -52.5050
Sodium Chloride
Water 1300.3850 620.6310

Fonte: SuperPro Designer®.

N&o foi possivel fazer estimacdes para o cloreto de sédio ja que seus ions
nao se enquadram nos grupos funcionais reconhecidos pelo método UNIFAC.
Nesse caso, as consideracdes de equilibrio para esse componente seriam

analisadas segundo a lei de Raoult (Equacéo 6).

4.4.4.1 Andlise da solubilidade do cloreto de sddio na glicerina

Partindo da composicao da glicerina loira, decidiu-se analisar a solubilidade
do cloreto de sédio na mistura para a possivel remocao de sélidos. Para isso, foi
empregado no Aspen Plus®, um método utilizado por Denglei et al. (2014) que
consiste em usar um misturador de correntes e um aquecedor para obter a
distribuicdo do componente desejado na mistura solido/liquida a uma determinada
temperatura.

Glicerol, metanol, agua e cloreto de sdédio foram registrados como
componentes e selecionou-se a opcéo Electrolyte Wizard, um recurso do Aspen
Plus® capaz de simular equilibrios idnicos. Ao selecionar essa opgao, o cloreto de
sodio passa a ser representado em sua forma soélida NaCls) e em suas espécies
ibnicas Na* e CI, e o método termodinamico empregado muda automaticamente
para ELECNRTL. Definiu-se entdo um arranjo como o da Figura 30, que representa
a mistura de 800 kg/h de glicerol, 70 kg/h de agua, 2 kg/h de metanol e 128 kg/h
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de NaCls) (composicao da corrente de glicerina loira para uma base de célculo de
1000 kg/h). Todas as correntes a 25 °C e 1 atm.

Figura 30 - Simulacdo em Aspen Plus® da solubilidade de NaCl na glicerina loira.

C GLICEROL
C Hz20
MIXER
- HEATER
3 =] > EI
V
il
C> METANOL
C MACL

Fonte: Aspen Plus®.

O bloco mixer atua como misturador das correntes e o bloco heater serve
para garantir que a temperatura do sistema permaneca em 25 °C, evitando
possiveis variacdes de temperatura decorrente da mistura.

A simulacdo mostrou que dos 128 kg/h de NaCls) iniciais, 127,942 kg/h
continuaram na forma solida. Isso significa que 99,95 % do cloreto de sédio na

corrente de glicerina esta na forma sélida e pode ser removido da mistura.

4.4.4.2 Remocéo do cloreto de sédio por centrifugacéo

A selecao preliminar de um método de separacao de solidos tem como regra
o tamanho de particula do sélido em questdo e a fase na qual ele se encontra
(SEADER; HENLEY; ROPER, 2010). A concentracdo dos sélidos, a vazao da
corrente e a natureza das particulas também séo fatores a serem considerados.
Além disso, no caso de uma separacéao solido-liquido, deve-se ter em mente se o
objetivo principal € obter um liquido limpido ou um produto sélido (SINNOT;
TOWLER, 2019).

O tamanho das particulas de um sélido ira variar de acordo com 0 processo
com o qual o solido foi submetido ou a forma com que ele foi gerado. Nao foram
encontrados valores de referéncia para cloreto de sodio em glicerina entdo usou-
se como base a faixa de diametros do sal marinho, que vai de 0,035 a 0,5 ym
(ENGINEERING TOOLBOX, 2005). Uma vez que 98 a 99 % desse sal é composto

de cloreto de sédio (OBENSCHAIN, 2010), essa aproximacgao parece razoavel. A
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fim de obter um valor Unico de diametro para ser usado como referéncia, escolheu-
se o didmetro intermediario da faixa, obtido pela média aritmética dos valores
extremos: 0,3 ym.

A Figura 31 e a Tabela 5 do Seader foram usadas como um meétodo
preliminar da escolha da técnica a ser utilizada para a separacédo. A figura leva em
conta o didmetro de particula e o percentual de sélidos na corrente; o grafico esta
em escala logaritmica. A marcacgéo no gréfico indica a exata posi¢éo para 13 % de
sélidos e 0,3 ym de diametro, bem como a faixa de didmetros indicada para o
cloreto de sodio. O ponto encontra-se mais préximo da regido delimitada pela curva
de filtros e centrifugas, de modo que esses equipamentos foram considerados para
a selecao inicial. Um refino maior pode ser feito analisando a tabela, que fornece
a faixa de operacéao de diferentes equipamentos de separacao de soélidos com base
no diametro de particula. Os equipamentos de separacdo solido-liquido que
abrangem o didmetro em questdo sdo as ultracentrifugas e as centrifugas. Uma
vez que ultracentrifugas sdo mais caras, a escolha final ficou para centrifugas

comuns.

Figura 31 - Diagrama para a escolha da técnica de separacao de solidos.
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Fonte: Sinnot e Towler (2019).
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Tabela 5 - Faixas de diametros de particula para equipamentos de separacgéo de
sélido.

Dispositivo de Captura de Particula  Faixa de tamanho (um)

Membranas

0,00001 - 0,0001

Ultracentrifugas 0,001 -1
Precipitadores eletrostaticos 0,002 - 20
Centrifugas 0,05-5
Coletores de tecido 0,05 -500
Painéis de fibras 0,10 - 10.000
Elutriadores 1-100
Filtros de ar 2-50
Separadores centrifugos 2-1.000
Filtros de impacto 5-2.000
Ciclones (alta eficiéncia) 6—-35
Filtros-prensa 10-50
Ciclones (baixa eficiéncia) 15 - 250
Tecidos e fibras 20 -1.000
Sedimentadores gravitacionais 45 —-10.000
Grades e filtros metalicos 50 —1.000
Peneiras 50 — 20.000

Fonte: Adaptado de Seader, Henley e Roper (2010).

As centrifugas possuem duas categorias: centrifugas sedimentadoras e
centrifugas filtrantes. Como regra geral, usa-se centrifugas sedimentadoras
guando o liquido clarificado é o produto de interesse e centrifugas filtrantes quando
o solido é o objetivo final. Dentre as centrifugas sedimentadoras, existem quatro
tipos principais: centrifuga tubular, centrifuga de disco, centrifuga decantadora e
centrifuga batelada (TOWLER; SINNOT, 2013). A centrifuga tubular raramente é
usada para suspensfes em que os soélidos excedam 1 % em volume. Para1l % a
15 % de sélidos, o uso das outras trés centrifugas é adequado. Para concentracdes
maiores que 15 %, é recomendavel usar a centrifuga decantadora ou a centrifuga
batelada, dependendo do modo de operacao.

A Figura 32 mostra diferentes tipos de centrifugas sedimentadoras e
filtrantes e suas respectivas faixas de aplicacdo, de acordo com o diametro da
particula a ser separada. A linha em preto cruzando o diagrama representa a
localizacéo estimada do didmetro do didmetro de 0,3 pm. Pode-se observar que
dois tipos de centrifugas de disco podem ser utilizadas: a centrifuga de disco
batelada e a centifuga de disco de bocais. Escolheu-se entdo a centrifuga de disco
de bocais, representada na Figura 33 (TARLETON; WAKEMAN, 2007), ja que ela
permite operacdo continua com descarga de solidos pelos bocais, sem que haja
necessidade de parar a operacéo para limpeza do equipamento. A desvantagem
desse equipamento,

entretanto, € que os so6lidos devem permanecer
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suficientemente molhados para que seja possivel escoa-los para fora. Sendo
assim, parte do liquido é perdido (DORAN, 2012).

Figura 32 - Classificacdo de centrifugas por diametro de particula.
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Fonte: Towler e Sinnot (2013).

Figura 33 - Representacdo de uma centrifuga de disco de bocais.
feed

conical
disk stack

nozzle for
thickened
suspension
discharge

Fonte: Tarleton e Wakeman (2007).

Uma vez selecionada, a centrifuga de disco com bocais foi representada no
SuperPro Designer® pelo procedimento unitario Disck-Stack Centrifugation,

representado pela Figura 34.
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Figura 34 - Representacao de uma centrifuga de disco no SuperPro Designer®.

P-1 4 DS-101
Centrifugation

Fonte: SuperPro Designer®.

A centrifuga foi inicialmente alimentada com uma corrente de glicerina loira
a 750 kg/h com a composicéo definida no Quadro 7. O valor da vazéo foi apenas
uma estimativa inicial e representaria a vazao necessaria de glicerol para produzir
aproximadamente 6000 mil toneladas por ano de acido propiénico. Apds a
construcdo da secéo de fermentacao (item 3.4.5), essa vazao inicial foi adaptada
para que a vazao de saida de glicerina tratada correspondesse a necessidade dos
fermentadores. Os parametros aqui descritos correspondem, portanto, aos valores
finais da simulacéo, oriundos de uma vazéo inicial de 316,383 kg/h de glicerina
loira.

A centrifuga foi construida em aco inoxidavel para ser mais resistente a
corrosdo causada pelo cloreto de sédio e seu valor de vazdo maxima e sua
eficiéncia foram baseados em tabelas de Perry e Green (2008). Densidades de
liquido e sdlido e viscosidade de liquido foram obtidos com a simulagdo em Aspen
Plus® usada para estimar a solubilidade do sdlido.

N&o foram encontradas na literatura informacdes sobre o percentual de
liguido na corrente de sélidos ejetada pela centrifuga e tal informacdo nao foi
disponibilizada pelos fabricantes quando contatados diretamente. Sendo assim, foi
feita a consideracdo de que tal corrente consiste de 80 % de sdlido e 20 % de
liquido. Com base nessa hipotese, calculou-se o quanto seria perdido de cada
componente na corrente de NacCl.

N&o foi considerada a opcéo de condi¢bes assépticas e nem de controle de
temperatura, jA que ambas eram irrelevantes para o sistema em questao.

Os parametros usados para a configuragcdo da centrifuga estéo dispostos
na Tabela 6.
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Tabela 6 - Parametros da centrifuga a disco usada na remocéo do NacCl.

Vazéo de glicerina loira
Configuracéo

Opcéo de projeto

Vazao méaxima

Material

Condicdes assépticas?
Diametro minimo da particula
Densidade da particula
Densidade do liquido
Viscosidade do liquido
Eficiéncia de Sedimentacéo
Remocao de glicerol
Remocao de metanol
Remocéo de agua

Remocéo de cloreto de sédio

Temperatura de saida

316,383 kg/h
Design Mode
Baseado na vazéo.
90,85 m3/h

Aco inoxidavel 316.
N&o.

0,30 um

2163,330 kg/m3
1229,420 kg/m3
107,319 cP

45,0 %

3,67 %

3,67 %

3,67 %

99,95 %

N&o houve controle de temperatura.

Fonte: Elaboracéo propria.

4.4.4.3 Aquecimento da mistura até o ponto de bolha

Apds a remocéo do sal da corrente de glicerina, o proOximo passo consistiria
em remover agua e metanol por meio de destilacdo, havendo a necessidade de
deixar a corrente em ponto de bolha. Embora uma coluna possa ser projetada para
operar com diferentes condi¢cdes de alimentacéo, a condicdo de ponto de bolha
permite a obtencédo rapida da qualidade da alimentacédo (q) sem que haja a

necessidade de calculos ou consulta a tabelas, ja que nesta condicdo q = 1

(Equacéo 31).

Calor para vaporizar 1 mol de alimentacgao

q

~ Calor latente molar de vaporizacio da alimentacio

(Equacéo 31)
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Foi usado, portanto um aquecedor para elevar a temperatura da corrente
até o ponto de bolha. No SuperPro Designer®, aquecedores (Figura 35) sdo a
denominacéo dada a trocadores de calor que usam vapor ou outra utilidade quente
para aguecer a corrente desejada, sem que haja troca de energia entre correntes

de processo.

Figura 35 - Representacao de um aquecedor no SuperPro Designer®,

i

P17 H¥-101
Heating

Fonte: SuperPro Designer®.

O aquecedor usado foi configurado como um trocador do tipo casco e tubos
com o valor padrdo maximo de 100 m2 de area de troca térmica, feito de aco
carbono e em Design Mode. O fluido de aguecimento usado foi vapor saturado de
alta presséo a 242 °C.

Para obter a temperatura de ponto de bolha, foi necessario recorrer
novamente ao Aspen HYSYS®, ja que o SuperPro Designer® ndo disponibiliza
ferramentas para determinacao de ponto de bolha ou orvalho. Foi entéo criada uma
corrente de processo no Aspen HYSYS®, inseridas as informacdes da corrente
vinda da centrifuga e determinou-se que a corrente em questao deveria estar a 1
atm e possuir uma fracdo de vapor de 10°. Apds inseridas as informagées, 0
simulador foi capaz de calcular de modo automatico a temperatura da corrente,
fornecendo o valor de 146,20 °C.

Essa temperatura foi inserida no aquecedor do SuperPro Designer® e
verificou-se a presenca de 0,021 % em massa de vapor na corrente de saida do
aguecedor. Para verificar se era possivel aproximar ainda mais de zero o
percentual de vapor, foram testadas temperaturas préximas e verificou-se a qual
delas proporcionaria a menor quantidade de vapor.

A menor temperatura capaz de ainda apresentar vapor na corrente de saida
correspondeu a 146,06 °C, sendo esse o valor definitivo usado no aguecedor e
considerado representativo do ponto de bolha da corrente. Nessa temperatura, o

vapor correspondia a uma fracédo de 7,5x10° da corrente total.
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4.4.4.4 Separacdo de metanol e agua por destilagcdo em tambor de flash

Tentou-se remover metanol e agua da corrente oriunda do trocador usando
um procedimento unitario chamado Continuous (Short-Cut) Distillation. Esse
procedimento unitario simula uma coluna de destilacdo continua que usa 0 método
short-cut de Fenske-Underwood-Gillland para a destilacdo multicomponente.
Entretanto, ndo houve éxito na simulacdo da coluna pois a razéo de refluxo minima
calculada pelo método fornecia um valor negativo.

Segundo Couper et al. (2012), um valor de refluxo negativo pode ser um
indicativo de que o método usado ndo é adequado para a situagdo em questéo ou
que € possivel realizar a separagcdo com menos de um estagio de equilibrio.
Pensando na ultima possibilidade, testou-se o0 emprego de um tambor de flash no
lugar da coluna de destilacdo. Em teoria um tambor de flash representa um estagio
de equilibrio, mas na prética equilibrios nunca sédo completamente alcancados.

Para representar o tambor de flash, usou-se o procedimento unitario Flash,

representado na Figura 36.

Figura 36 - Representacao de um tambor de flash no SuperPro Designer®.

P-1/%-101
Flash

Fonte: SuperPro Designer®.

O tambor de flash foi configurado em Design Mode, em aco carbono, com
volume maximo de 2 m?3, relacdo altura/didametro igual a 4,0 e volume util maximo
de 90 % do volume total, valores padrdo do simulador. O tambor foi considerado
como seguindo as diretrizes ASME (American Society of Mechanical Engineers),
gue garantem a qualidade de construcéo de vasos de pressdo mas aumentam seu
custo.

Os parametros para obtencédo da separagéo foram conseguidos com base
em tentativa e erro, testando diversos valores de perda de glicerol para a corrente
de destilado em combinacdo com diversas pressdes e avaliando os resultados
obtidos.
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Por fim, definiu-se perda de 0,14 % em mols de glicerol para a corrente de
destilado, a uma presséo de 0,5 atm. Usou-se vapor saturado de alta pressao a
252 °C como fluido de aquecimento.

4.4.4.5 Retorno as condi¢cdes ambientais

Apos o procedimento de flash tanto a corrente de fundo quanto a de topo
tiveram suas pressdes e temperaturas corrigidas de volta as condigdes ambientais:
1 atm e 25 °C. Foram entéo utilizados resfriadores e bombas centrifugas.

Os resfriadores sdo equipamentos analogos aos aquecedores, no sentido
de que também sé&o trocadores de calor, mas apresentam agua e outros fluidos de
resfriamento para reduzir a temperatura das correntes. S&o representados no

simulador pelo procedimento unitario Cooling.

Figura 37 - Representacao de um resfriador no SuperPro Designer®.

o

P-11 HX-101
Cooling

Fonte: SuperPro Designer®.

O resfriador usado foi programado para a temperatura de 25 °C e
configurado como um trocador do tipo casco e tubos com o valor padrdo maximo
de 100 m?2 de &rea de troca térmica, feito de aco carbono e em Design Mode. O
fluido de resfriamento usado foi agua de chiller (equipamento usado para resfriar
agua) com temperatura de entrada de 5 °C e temperatura de saida de 10 °C.

Para o0 aumento da pressdo das correntes para 1 atm, usou-se O

procedimento unitario Centrifugal Pumping.

Figura 38 - Representacdo de uma bomba centrifuga no SuperPro Designer®.

o)

P/ P-101
Fluid Flow

Fonte: SuperPro Designer®.
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A bomba foi configurada em Design Mode, feita de ago carbono, com valor
padrdo maximo de 300 kW de poténcia. Foi programada para aumentar a pressao
em 0,5 atm e considerou-se o valor padrdo dado pelo simulador de 70 % de
eficiéncia.

ApoOs passar pelos resfriadores e pelas bombas, ambas as correntes se
encontravam a 1 atm e 25 °C. A corrente de topo, constituida basicamente de
metanol e agua deixou de ser analisada nesse ponto, enquanto a corrente de
fundo, com 95 % em massa de glicerol, seguiu para secdo de fermentacéao para
servir de substrato aos biorreatores.

A corrente de topo poderia ser direcionada para uma sec¢ao de tratamento
de efluentes da planta, armazenada em um tanque para descarte por parte de
alguma companhia de destinacdo de residuos ou inserida em uma coluna de
destilacdo para possivel recuperacdo e venda de metanol. Tais possibilidades
teriam que ser estudadas no caso de uma planta real mas estao além do escopo
desse trabalho e, portanto, ndo foram analisadas.

4.4.5 Secao de fermentacéo

A secdo de fermentacdo compreende os cinco biorreatores definidos pela
(Equagéao 10), seus respectivos filtros de ar, as correntes que os alimentam com
substrato, 4gua e in6culo, e as correntes de descarga que levam 0 mosto
fermentado a secdo de purificacdo do acido propiénico. Nessa secao todos 0s
eguipamentos usaram a op¢ao Shortcut Physical State Toolbox.

Como mencionado, a operacao dos biorreatores se da de modo alternado.
Sendo assim, mesmo operando em batelada, ha descarga continua de mosto para
a secdo de recuperacdo de acido propionico. A Figura 39 ilustra de modo

simplificado como se da essa alternancia de funciomento.
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Figura 39 - Esquema de funcionamento dos biorreatores.

FERMENTAGAO DESCARGA

PREPARD

PREPARO DER1 | FERMENTACAO EM R1 [ DEScARGA DER! |
| preparODERZ | FERMENTACAO EM R2 | bescarGa peRz |
| PrerARODERS | FERMENTACAD EM R3 | pEscarGaA DERs |
| PrerARODER4 | FERMENTACAO EM R4 | bescarGa DER4 |
|_pReraRo DERS | FERMENTACAO EM RS | pescarGa DeRs |
|_PREPARCDERL | FERMENTACAO EM R1

Fonte: Elaboracéo propria.

Para que 0s tempos entre os reatores sejam sincronizados, o tempo de
preparo tem que ser o mesmo que o tempo de descarga. Tendo determinado a
vazdo de 4,02 m3h na secdo 3.3.3 para um volume de 185 m3, o tempo de
descarga do mosto foi definido como 46 h. Consequentemente, os tempos de
duracdo das subetapas do preparo dos reatores foram constituidos de modo que
a soma total fosse igual a 46 h.

Essa secdo é a Unica que apresenta equipamentos operando em modo
batelada, sendo esses os biorreatores e os filtros de ar. Conforme explicado na
secao 2.3.1.3, procedimentos unitarios operando em batelada requerem uma série
de operacdes individuais. Sendo assim, além de configurar os equipamentos como
foi feito na secéo de tratamento da glicerina, sera necessario abordar cada uma

das operacdes empregadas.

4.45.1 Configuracao dos equipamentos

As secdes a seguir traram dos principais parametros de entrada para cada

equipamento.
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4.4.5.1.1 Configuracédo dos biorreatores

Os cinco biorreatores foram representados pelo procedimento unitario Batch
Vessel Procedure in a Fermentor, representado pela Figura 40. O SuperPro
Designer® diferencia fermentadores de biorreatores de acordo com o produto de
interesse: fermentadores seriam destinados a producdo de bioprodutos e
biorreatores seriam destinados a producéo de células. Sendo assim, escolheu-se
0 equipamento que representa um fermentador no simulador, mesmo que no

presente trabalho, esses termos sejam usados como sinénimos.

Figura 40 - Representacao de um fermentador no SuperPro Designer®.

P-1/FR-11

Fermmentation

Fonte: SuperPro Designer®.

O material de constru¢éo dos vasos foi o aco inoxidavel 316, mencionado
na secao 3.1.1, e selecionou-se a opc¢ao de seguir os padrbes de construcdo
ASME.

Ao contrario dos outros procedimentos unitarios, configurados em Design
Mode, os fermentadores foram colocados em Rating Mode. Desta forma, foi
necessario fornecer dados relativos a suas dimensdes.

Os fermentadores foram construidos tendo como base um volume util de
185 m3 e 20 % de headspace. Sendo assim, possuem volume nominal
correspondente a 231,25 ms3. O simulador compreende os vasos dos
fermentadores como cilindros, de modo que o calculo do volume em funcéo de

diametro (D) e altura (L) segue a (Equacéo 31.

D? B
Vo = Veitinaro = ——L (Equagéo 32)
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Sendo assim, embora o volume nominal tenha sido o mesmo, as dimensdes
usadas na simulacédo foram diferentes do planejado ao estimar os custos dos
reatores, nao representando de modo fidedigno o esquema mostrado na Figura
24.

As novas dimensfes foram entéo calculadas primeiramente com base no
volume util do reator, respeitando a condi¢cao de que a altura do liquido fosse igual
ao seu diametro (Equacao 33) e (Equacdo 34). A partir do diametro obtido e do
volume nominal, calculou-se a altura do vaso pela (Equacgdo 35). O céalculo das
novas dimensbes se faz necessario porque o simulador pede a relacdo
altura/diametro como dado de entrada. A partir de uma altura de 7,720 m e de um

diametro de 6,176 m, a relacdo L/D forneceu o valor de 1,25.

nD? ~
v, = THL’ D=H, (Equacéo 33)
D= ’ % (Equacéo 34)
T
4V, ~
= Equacéo 35
L=—5 (Equacdo 35)

Foi necessario também fornecer a pressao de projeto do reator. Essa
presséo foi obtida considerando que a etapa de esterilizacdo dos biorreatores seria
realizada com uma presséo de operacao de 1 atmg. A pressao foi convertida para
14,70 psig e inserida na (Equacéo 23). Obteve-se entdo a pressao de projeto de
21,75 psig, equivalente a 1,48 atmg.

Embora o headspace considerado seja de 20 %, permitiu-se que o
simulador trabalhasse com até 90 % de ocupacéo, ja que podem ocorrer variacdes
no volume de liquido, devido a aumentos de temperatura ou mudanca de
composicao apos as fermentacdes.

O simulador também pede para que se defina a capacidade calorifica do
fermentador, afim de calcular perdas de energia para o ambiente. Esse valor foi
definido como 0 cal/°C pois considerou-se gue 0 mesmo possui uma camada de

isolamento externo que impede a troca com o ambiente.
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4.4.5.1.2 Configuracéo dos filtros de ar

Associados a tubulacdo de exaustdo dos fermentadores, foram acoplados
filtros de ar, para impedir que possiveis resquicios de material biologico possam
ser expelidos do interior dos vazos para o ambiente. Tais filtros ndo tem muita
utilidade na simulagédo em si, uma vez que se definiu inicialmente que a biomassa
sempre permanece na fase liquida/sdlida. Entretanto, contribuem para o calculo do
custo final da planta, deixando a avaliagdo econdmica mais proxima de uma

avaliacao real.

Figura 41 - Representacao de um fermentador no SuperPro Designer®.

P-1 4 AF-101
Ajr Fittration

Fonte: SuperPro Designer®.

Os filtros operam em Design Mode com o valor padrdo de uma vazao
méaxima de 14400 m3h e sdo destinados a gases de exaustdo. O material de

construcdo de suas carcagas € aco carbono.

4.4.5.1.3 Configuracdo dos divisores e do misturador de fluxo

Os divisores de fluxo sé@o procedimentos unitarios usados para dividir uma
corrente em correntes menores e possibilita definir o quanto de vazao da corrente
original passara por cada uma das correntes derivadas. A Figura 42 representa um

divisor de fluxo capaz de gerar cinco correntes derivadas.

Figura 42 - Representacao de um divisor de fluxo de cinco correntes no SuperPro
Designer®.

P-1/ FSP-101
Flow Spiliting

Fonte: SuperPro Designer®.
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Os divisores de fluxo atuam dividindo a corrente de glicerina 95 %, a
corrente de 4gua e a corrente de indculo em cinco partes iguais e funcionam de
modo continuo. S&o feitos de aco carbono, operam em Design Mode e tem vazéo
padrao maxima de 720 t/h.

O misturador de fluxo (Figura 43) realiza a operacéo inversa dos divisores
de fluxo, unindo diferentes correntes em uma corrente Unica. Ele opera em Design
Mode, de modo continuo e também com vazdo maxima de 720 t/h. Seu material
de construcao foi 0 aco inoxidavel, uma vez que esse equipamento recebe o mosto

fermentado dos biorreatores.

Figura 43 - Representacdo de um misturador de fluxo de cinco correntes no
SuperPro Designer®.

P-1 1 MX-01
Mixing

Fonte: SuperPro Designer®.

4.45.2 Operacoes

As secbes a seqguir traram das diversas operacfes realizadas nos
fermentadores e nos filtros de ar. A saida de gases dos fermentadores é fechada
durante as etapas de esterilizacdo, mas ficam abertas o restante do tempo, de
modo que os biorreatores operam quase sempre a pressao atmosférica.

Por se tratar de etapas em batelada, cada operacéo € designada com um
horario para comecar e um horario para terminar. O simulador contabiliza tudo em
termos de tempo passado desde o inicio da operagéo, sendo o horario da primeira

operacéo designado como 0,00 h e ndo com o modo tradicional de 00:00.

4.4.5.2.1 Limpeza dos biorreatores e agitacao

Para a limpeza dos fermentadores selecionou-se a operacdo CIP. CIP é a

sigla de Cleaning-In-Place e refere-se a limpeza completa de um reator, de redes
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de tubulacdo ou demais itens da planta, sem desmontagem ou abertura de
equipamentos e com pouco ou nenhum envolvimento manual por parte do
operador. O processo envolve 0 uso de jatos ou sprays em superficies ou
circulacdo de solucbes de limpeza pela planta sob condicbes de elevada
turbuléncia e velocidade de escoamento. A limpeza é feita por uma combinacéo de
efeitos quimicos e fisicos e pode envolver o uso de solu¢cbes bésicas, acidas e
detergentes. As operacdes de CIP sdo acionadas por um sistema a parte, dotado
de tanques com solucdes de limpeza e sistema de bombeamento e aquecimento.
(TAMINE, 2008).

O procedimento de limpeza adotado foi baseado nas recomendacdes de
Chisti e Moo-Young (1994) e Davies et al. (2015), é feito a uma vazéo de 37

L/min.m de circunferéncia de reator e consiste em:

1) Lavagem preliminar com agua deionizada a 25 °C por 10 minutos para
remocao de maior parte dos detritos e residuos da batelada anterior;

2) Recirculacdo com solucdo de NaOH 1 % (m/v) a 80 °C por 40 minutos
para dissolucdo de possiveis residuos remanescentes;

3) Lavagem com &gua deionizada a 25 °C por 10 minutos para retirada
de residuos da solucéo alcalina.

O procedimento de limpeza adotado tem, portanto, 60 minutos de tempo
total, comecando 0,00 h e terminando 1,00 h.

Para auxiliar a operacédo, o agitador do fermentador fica ligado. Desse
modo, usou-se a operagdo Agitation e programou-se a mesma para que
comecasse e terminasse nos mesmos horarios da lavagem. A agitacao foi feita

com o valor padrao empregado pelo SuperPro Designer® de 0,10 kW/ms.

4.4.5.2.2 Carregamento de agua

O carregamento de agua para o fermentador foi feito por meio da operacao
Transfer In. Essa operagdao habilita o carregamento de um determinado
equipamento com material vindo de um equipamento anterior.

No caso em questdo, a agua vem do divisor de fluxo responsavel pela

distribuicdo de 4gua entre os fermentadores. Embora os divisores de fluxo operem
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de maneira continua, o reator sO recebe o material quando a operacdo de
carregamento de agua tem inicio.

A operagdo se inicia imediatamente ap0s o término da lavagem. S&o
carregados 153855 kg de agua a 25 °C e 1 atm por 34,50 h. A quantidade de agua
carregada foi obtida simulando a mistura de diversas quantidades com as correntes
de glicerina e biomassa, de modo que o volume total de mosto correspondesse
exatamente a 185 m3. O carregamento comec¢a apos 1,00 h e termina ao fim de
35,50 h.

4.4.5.2.3 Carregamento de glicerina

O carregamento de glicerina 95 % foi feito por meio da operacéo Transfer
In, que transferiu uma massa de 11751,111 kg do divisor de fluxo oriundo da secao
de tratamento de glicerina, a 1 atm e 25°C. Essa quantidade de glicerina é
suficiente para que a concentragao de glicerol no meio de 185 m? seja a mesma
usada por Coélho (2014) e definida na Tabela 3: 60,54 g/L.

A operacdo tem a duracdo de 2,50 h, comecando apds 35,50 h e terminando
apos 38,00 h.

4.4.5.2.4 Aquecimento, manutencdo de temperatura e resfriamento

Afim de esterilizar o meio de cultivo, o contetdo do fermentador foi aquecido
até 121 °C, manteve-se a temperatura por 30 min, e resfriou-se o meio até 30 °C.

O aquecimento é feito pela operacao Batch Heating, que usa vapor saturado
a 152 °C, tem 90 % de eficiéncia e dura 1,5 h; a manutencao de temperatura é feita
pela operagéo Holding; o resfriamento é feito pela operagédo Batch Cooling usando
agua de chiller (entrada a 5°C e saida a 10 °C), com 90 % de eficiéncia, durante
1,5h.

Durante a etapa de esterilizagdo, a saida de gases do fermentador é
fechada. Desse modo, é possivel aquecer o meio a 121 °C sem que haja

evaporacgao dos componentes.
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Nos casos de tubulacdo de exaustdo de gases fechada, o simulador
possibilita o uso de uma valvula de alivio programada para abrir a uma determinada
pressao. O Aspen HYSYS® foi utilizado para prever a pressao do ponto de bolha
da mistura por meio da criacdo de uma corrente contendo as mesmas quantidades
de agua, glicerol, metanol e cloreto de sédio do fermentador, operando sob o
modelo de Wilson. Obteve-se uma pressao de 2,00 atm. Sendo assim, programou-
se a abertura da valvula de alivio para casos em que a presséo atingisse 2,10 atm
ou 1,10 atmg.

A operacdo de aquecimento foi empregada apos 38,00 h e finalizada apés
39,50 h; a operacdo de manutencao de temperatura apos 39,50 h até 40,00 h; e a

operacao de resfriamento apos 40,00 h até 41,50 h.

4.4.5.2.5 Carregamento de indculo

O preparo de um certo volume de indculo para fermentacdo em escala
industrial compreende o uso de uma série de fermentadores em escalas de
laboratorio, piloto e industrial. Do tubo de ensaio ao fermentador final, geralmente
o volume usado de in6éculo compreende 10 % do volume (util final do vaso. A

Figura 44 ilustra um esquema do que seria a secao de propagacao de
in6culo da planta, de modo a obter a quantidade de biomassa necessaria para a
producdo em larga escala.

Para fins de simplificacdo, essa secao nao foi incluida na simulacdo, uma
vez que seriam necessarios muitos elementos adicionais. Desse modo, a
inoculacdo de P. acidipropionici nos fermentadores se fez com uma corrente de
in6culo composta de 18,49 kg de biomassa e 20393 kg de 4gua, a 1 atm e 30 °C.

O carregamento se deu com a operacao Transfer In, coletando material da
corrente oriunda do divisor de fluxo por 4,5 h. A operagdo comecga apos 41,5 h e
termina apos 46,0 h.

Ao fim do carregamento, o simulador mostrou que o volume de liquido
dentro do fermentador a 30 °C, correspondia a 184,996 ms3, confirmando que as
quantidades de componentes adicionados foram suficientes para atingir o volume

planejado de 185 m3 de mosto. As concentragdes iniciais de glicerol e biomassa
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também foram satisfeitas, atingindo os valores de 60,54 g/L e 0,10 g/L

respectivamente.

Figura 44 - Esquema da secado de propagacédo de indculo.

Escala laboratorial Escala laboratorial Escala laboratorial Escala laboratorial
Vineio = 18,50 mL Vmeio = 185,0 mL Vieio = 1,850 L Vmeio = 18,50 L
Vinéeulo = 1,85 mL Vingewle = 18,5 mL Vinseulo = 0,185 L Vingeuis = 1,85 L

Escala piloto Escala industrial Escala industrial Escala industrial

Vmeio =185,0 L Vmeio = 1850 L Vimeio = 18500 L Vmeio = 185000 L
Vindeuto = 18,5 L Vindculo = 185 L Vinseulo = 1850 L Vinsculo = 18500 L

Fonte: Elaboragéo propria.

4.4.5.2.6 Fermentacao

O SuperPro Designer® fornece trés op¢des para a simulagéo de uma reacao
guimica ou bioquimica: simulacdo com base em estequiometria, simulagdo com
base em constantes de equilibrio e simulacdo com base em cinética.

Coélho (2014) obteve parametros para equacdes cinéticas a partir de seu
trabalho experimental com acido propidnico e P. acidipropionici usando o modelo
de taxa de crescimento de Aiba e Shoda (Equacgéo 36). Esse modelo consiste na
equacao de Monod multiplicada por um termo representativo da inibicdo da taxa
especifica de crescimento pelo produto, sendo u,,, Ks, € Kp, a taxa especifica de
crescimento maxima, a constante de saturacdo por substrato e a constante de

inibicdo pelo produto respectivamente.

s’ Kp,

Equacéo 36
K, + S'Kp, + P’ (Equag )

Uxr = Um
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O SuperPro Designer® ndo apresenta esse modelo de equacao dentre as
opcOes disponiveis para simulacdo e nao foi possivel adapta-la por manipulagcéo
algébrica para se adequar a nenhuma das opcoes.

Dentre os estudos cinéticos encontrados na literatura sobre producédo de
acido propidnico a partir de P. acidipropionici, nenhum apresentava condicfes que
se aplicassem ao presente trabalho, seja por diferenca de substrato utilizado ou
pela utilizacdo de equacdes ndo suportadas pelo simulador.

Avaliou-se entdo os parametros e equacdes de Coélho (2014) para realizar
a simulacéo por meio de programacédo em MATLAB®, prever as concentracdes de
substrato, biomassa e produto ao longo do tempo, e inserir os resultados no
SuperPro Designer®. As consideracdes usadas e o cédigo criado estao disponiveis
no apéndice D.

A solucéo obtida em MATLAB® pode ser visualizada na Figura 45.

Figura 45 - Cinética de produc¢éo do acido propiénico segundo os parametros
obtidos por Coélho (2014).
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Nota-se que apenas a curva de produto seguiu o perfil parabolico esperado,
atingindo a concentracéo de 57,75 g/L. A curva de concentragdo de células passou
a cair a zero apos atingir seu pico de 4,23 g/L, sendo que o esperado era que
seguisse um perfil semelhante a curva de produto. Ja a curva de substrato deveria
descer de modo suave e tocar o eixo x com tempo = 90 h de fermentacéo (tempo
em que Coélho (2014) detectou a auséncia de substrato no meio), mas desceu em
linha reta até zero em torno de 10 h. Isso indica que ou os parametros obtidos por
Coélho (2014) ndo sao confiaveis ou a programacao das equacOes nao foi
realizada de modo satisfatorio. Apesar dos perfis ndo condizentes para substrato
e biomassa, os valores maximos de P’ e X foram semelhantes aos obtidos
experimentalmente por Coélho (2014). De toda forma, as equac¢des de modelagem
cinética da fermentacédo nao sdo adequadas para o0 emprego no simulador.

Uma vez que nao foi possivel utilizar os parametros cinéticos para
simulacdo da fermentacdo, buscou-se usar o fermentador estequiométrico. Para
isso utilizou-se a operacao Ferment (Stoichiometric). Nesse tipo de operacao deve-
se especificar quais sdo os produtos, quais sdo 0s reagentes e fornecer seus
respectivos coeficientes estequiométricos.

Conforme especificado na se¢éo 2.2.4.1, a producado de acido propiénico a

partir de glicerol e P. acidipropionici segue a equacgao:

1 glicerol = 1 acido propiénico + 1 H20

Para levar em conta a sintese de biomassa, a equacao foi adaptada para:

9, glicerol - 9, acido propiénico + 9, H20 + 95 biomassa

Sendo 9; os coeficientes estequiomeétricos.

Usando essa equacédo como referéncia, os valores encontrados por Coélho
(2014) ndo podem ser usados em sua totalidade, uma vez que a soma da massa
gerada de acido propiénico (56,19 g/L), agua (13,66 g/L) e biomassa (4,83 g/L)
supera a massa de glicerol consumida (60,54 g/L).

Para contornar essa inconsisténcia de balanco de massa, fixou-se a massa
de células gerada e a massa de substrato consumida e calculou-se as quantidades

de acido propiénico e agua formadas. Tal procedimento pode ndo ser o mais
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adequado para a predicdo da reacao, mas foi a Unica solucdo encontrada para
estimar os dados, uma vez que o modelo cinético ndo se apresentou satisfatorio.
Os coeficientes molares foram calculados e a equacéo final inserida no

simulador foi dada por:

1 glicerol - 0,9202 acido propidnico + 0,9202 H20 + 0,2983 biomassa

Para os calculos foram utilizadas as massas molares dos componentes,
sendo a massa molar da biomassa dada pelo valor padrdo do SuperPro Designer®:
24,630 g/mol. Esse valor representa a formula CH1.800.5No.2 e foi utilizado porque
nao foram encontradas informagbes sobre a composicdo elementar de P.
acidipropionici na literatura.

A fermentacdo se deu imediatamente apés o fim do carregamento de
inoculo e teve a duracdo de 138 h, sendo realizada a 30 °C e 1 atm. O controle de
temperatura foi feito com gua de chiller e considerou-se 100 % de converséo de

glicerol. A operacéo teve inicio apés 46,0 h e terminou ap6s 184,0 h.

4.4.5.2.7 Agitacdo do mosto

Usou-se uma nova operacgdo Agitation para simular o funcionamento do
agitador do fermentador durante varias etapas ap0s a lavagem. O agitador fica
desligado durante o recebimento de 4gua e tem o inicio de sua opera¢do durante
0 recebimento de glicerol, para misturar ambos os componentes. A agitacao
continua durante a etapa de esterilizacdo e fermentacdo para deixar o meio
homogéneo e acelerar as transferéncias de calor e massa, sendo desligada ao fim
da fermentagéo.

A agitacao foi feita com o valor padrao de 0,10 kW/m?3 por 148,5 h, tendo

inicio apés 35,5 h e finalizando apds 184,0 h.
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4.4.5.2.8 Descarga do mosto fermentado

Usando-se a operacao Transfer Out descarregou-se 100 % do fermentador
por 46 h para o misturador de fluxo. A operacao teve inicio apds 184,0 h e foi
finalizada apés 230,0 h.

4.4.5.2.9 Filtragem dos gases de exaustao

Usou-se a operagao Air Filtration para simular o funcionamento do filtro
durante o periodo de 230,0 h de operacdo do fermentador. Embora a passagem
de gases de exaustdo fique fechada durante o periodo de esterilizagdo, o filtro
permanece em posi¢ao, pronto para ser utilizado caso haja uma possivel abertura

da vélvula de seguranca.

4.4.5.3 Programacao dos fermentadores

Os demais fermentadores seguem as mesmas operacdes do primeiro
fermentador mas foram programados para comecar a operar junto com o inicio da
fermentacao do fermentador anterior, como mostrado anteriormente na Figura 39.
Sendo assim, os horarios de inicio e término da operacao de cada biorreator ficam

definidos da seguinte forma:

Tabela 7 - Intervalos de tempo entre os funcionamentos dos fermentadores

Biorreator Inicio (h) Término (h)
1 0,0 230,0
2 46,0 276,0
3 92,0 322,0
4 138,0 368,0
5 184,0 4140

Fonte: Elaboracao propria.
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Por fim, a programacdo das diferentes operacdes nos diferentes
fermentadores foi obtida em modo de diagrama de Gantt, um diagrama usado
geralmente para ilustrar o avanco de etapas de um projeto. O diagrama foi

elaborado pelo simulador usando a opgao Operations GC.

4.4.6 Secdao de purificagdo do acido propidnico

A secéo de purificacao do acido propidnico tem como obijetivo isolar o acido
do mosto fermentado. Nessa secéo, foi necessario usar a opcdo Rigorous Physical
State Toolbox para aquecedores e resfriadores de corrente, para uma coluna de
extracao liquido-liquido e para uma coluna de destilacéo.

Os parametros de interacdo binaria do ciloexano com os demais
componentes foram obtidos usando o Aspen HYSYS® com o modelo de Wilson
para o liquido e gas ideal para o vapor. Os dados foram inseridos no SuperPro

Designer® segundo a Figura 46:

Figura 46 - Janela com os parametros de interacao binaria de Wilson para o
cicloexano e os demais componentes.

I (calimiol) Cyclohexane| Methanol | Propionic Ac| Sodium Chilo Water
Cyclohexane 520135 215.7180 2333.176
Methanol 2203602 -0.3130 -52 6050
Propionic Acid 1207.2010 6.6000 1045.3020
Sodium Chloride
Water 24254 BED 6206310 514.4130

Fonte: SuperPro Designer®.

O uso do modelo de gas ideal pode ndo ser adequado aos vapores de acido
propiénico, ja que como mencionado na sec¢do 2.2, ha formacdo de dimeros e
afastamento da idealidade. O recomendado entdo seria usar a equagéo do virial
para modelar o vapor, mas essa opc¢ao teve que ser descartada porque o0s
parametros binarios do Aspen HYSYS® e do SuperPro Designer® ndo sao

equivalentes para esse modelo.
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4.4.6.1 Remocéo da biomassa por centrifugacéo

A remocdo da biomassa, assim como a remocao de cloreto de sddio, foi
feita com uma centrifuga de disco com bocais, por meio do procedimento unitario
Disck-Stack Centrifugation, representado pela Figura 34.

A centrifuga foi alimentada com 4 m3/h de mosto fermentado vindo do
misturador de fluxo. Os pardmetros usados para a configuracao da centrifuga estéo

dispostos na Tabela 8.

Tabela 8 - Parametros da centrifuga a disco usada na remocéo da biomassa.

Configuracéo Design Mode
Baseado na vazao.

90,85 m3/h

Opcéo de projeto

Vazdao maxima

Material Aco inoxidavel 316.
Condicdes assépticas? N&o.
Diametro minimo da particula 1,50 um
Densidade da particula 1050 kg/m3
Densidade do liquido 984,142 kg/m?3
Viscosidade do liquido 0,821 cP
Eficiéncia de Sedimentacéao 45,0 %
Remocao de acido propiénico 0,12 %
Remocao de metanol 0,12 %
Remocéo de agua 0,12 %
Remocéao de biomassa 100,00 %
Temperatura de saida 30 °C

Fonte: Elaboracao propria.

Os valores de densidade e viscosidade de liquido foram obtidos com a
simulacdo em Aspen Plus® de uma corrente a 1 atm e 30 °C, constituida de acido
propidnico, cloreto de sddio, metanol e 4gua, has mesmas vazdes da corrente que
alimenta a centrifuga. O método termodinamico usado foi o modelo de Wilson com
gas ideal. Os dados de densidade e diametro de particula da biomassa séo valores
padrdo usados pelo SuperPro Designer®, uma vez que os respectivos dados de P.

acidipropionici ndo foram encontrados na literatura.
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Admitiu-se mais uma vez que a corrente de sélidos era constituida de 20 %
de liquido e calculou-se o quanto seria perdido de cada componente.

N&o se considerou a opcao de condi¢cdes assépticas.

O controle de temperatura foi feito com agua de chiller e teve como propadsito

ajustar a temperatura da corrente para 0 equipamento seguinte.

4.4.6.2 Extracdo do acido propidnico com ciclohexano

Apbés a separacdo da biomassa, a solucdo resultante era composta
basicamente de agua (= 98,9 %) e acido propibnico (= 1,1 %), estando o cloreto de
sédio e o metanol presente em quantidades traco.

Avaliou-se a possibilidade de destilar a mistura por meio da geracdo em
Aspen Plus® de um diagrama de equilibrio-liquido vapor entre o acido e a agua, a
uma pressao de 1 atm, mas constatou-se a presenca de formacéo de azedtropo a
partir de 95 % de agua.

Figura 47 - Diagrama de equilibrio liquido-vapor entre agua e acido propioénico.
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Foram geradas diversas curvas a pressdes subatmosféricas mas a
composicdo azeotrdpica ndo apresentou mudanca relevante, de modo que a
possibilidade de destilagcdo da mistura foi descartada.

Ghanadzadeh et al. (2010) avaliaram o equilibrio liquido-liquido da mistura
agua-acido propionico com cicloexano, metilcicloexano e tolueno a 30°C, e
chegaram a concluséo de que o clicloexano era o melhor dos solventes para a
extracdo do 4cido da 4gua. A mistura foi entdo submetida a uma extracgéo liquido-
liquido com cicloexano, para que o acido fosse posteriormente destilado do

solvente.

Figura 48. Representacédo de uma coluna de extracdo L-L no SuperPro
Designer®.

P11/ D101
Differential Extraction

Fonte: SuperPro Designer®.

A coluna funciona de modo continuo, com cicloexano entrando pela base e
a solucéo aquosa de acido propibnico entrando pelo topo. Devido a diferenca de
densidade, o cicloexano sobe pela coluna extraindo o &cido propiénico e a agua
desce saindo pelo fundo. A vazédo de cicloexano usada inicialmente foi igual a
vazao molar da corrente com a solucdo de &cido propibnico e agua,
correspondendo a 215538 mol/h. Em etapas a serem abordadas mais a frente no
texto, essa vazao foi reduzida pela implantagcdo de um reciclo oriundo da etapa de
destilacao.

A coluna opera em Design Mode com o valor padrdo de diametro maximo
de 2 m e é feita em aco carbono. Definiu-se 95 % de recuperacdo de acido
propibnico da fase pesada (fase aquosa), pressdo de operacdo de 1 atm e
temperatura de 30 °C. O coeficiente de particéo, razdo entre a quantidade de soluto
no solvente extrator e a quantidade de soluto no solvente original, foi obtido do
trabalho de Ghanadzadeh et al. (2010), e definido como 171,1081 para o acido

propibnico. Metanol e cloreto de sodio, por se apresentarem em concentracdes
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praticamente nulas na corrente de entrada, foram desconsiderados da simulacao
e receberam valor zero. As solubilidades da agua em cicloexano e de cicloexano
em agua foram consideradas zero, devido a imiscibilidade dos dois compostos.

O processo de extracdo é endotérmico, de modo que para manter a
temperatura constante, € necessario o uso de agua quente (entrada a 40 °C e
saida a 30 °C) como agente de transferéncia de calor.

Utilizou-se o procedimento unitario Differential Extraction Procedure,

representado pela coluna de extracdo de multiplos estagios da Figura 48.

4.4.6.3 Aumento de pressao da corrente

A corrente de solucéo cicloexano-acido propiénico obtida do procedimento
anterior teve sua pressao elevada de 1 atm para 2,211 atm. Foi usado para isso 0
procedimento unitario Centrifugal Pumping, mostrado na Figura 38. Essa elevacao
de pressao teve como obijetivo igualar a pressédo da corrente a pressao da coluna
de destilacdo de recuperacao de cicloexano.

Usou-se uma bomba construida em aco carbono, em Design Mode, com

poténcia maxima padrao de 300 kW e eficiéncia de 70 %.

4.4.6.4 Aguecimento da mistura até o ponto de bolha

De maneira similar ao que foi feito na se¢céo 3.4.4.3, aqueceu-se a solucao
cicloexano-acido propiénico usando o procedimento unitario Heating (Figura 35)
até o ponto de bolha da mistura. O intuito do aquecimento foi de preparar a corrente
para a etapa de destilacéo.

O aquecedor usado foi configurado como um trocador do tipo casco e tubos
com o valor padrdo maximo de 100 m2 de &rea de troca térmica, feito de aco
carbono e em Design Mode. O fluido de aquecimento usado foi vapor saturado a

152 °C e programou-se a temperatura de saida da corrente para 112,55 °C.
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4.4.6.5 Destilacdo da mistura acido propidnico-cicloexano

A separacdo da mistura se deu pelo procedimento unitario Continuous
(Short-Cut) Distillation representado na Figura 49. Como mencionado, esse
procedimento unitario simula uma coluna de destilacdo continua que usa o método

short-cut de Fenske-Underwood-Gilliland para a destilacdo multicomponente.

Figura 49 - Representacdo de uma coluna de destilagdo com o método FUG no
SuperPro Designer®.

P-17C-101
Distilation

Fonte: SuperPro Designer®.

Usou-se uma coluna em Design Mode feita em aco carbono, com os valores
padrao de 2 m de altura e 0,4 m por estagio.

As condicdes de operacao foram determinadas seguindo o método descrito
por Seader, Henley e Roper (2010) na Figura 50 e suas recomendacdes para
considerar 0 a 2 psia de perda de carga no condensador e 5 psia de perda de carga
total na coluna.

Definiu-se as composi¢cdes de fundo e de topo por meio de balango de
massa, tendo como referéncia uma recuperacéo de 1,00 % de &cido propibnico e
99,99 % de cicloexano no destilado. As composi¢cdes definidas estédo dispostas na
Tabela 9.

Usando o Aspen HYSYS®, calculou-se o ponto de bolha do destilado a 49
°C e obteve-se 5,05 psia. P;, foi reajustado para 30 psia, considerou-se 0 psia de
perda de carga no condensador e 5 psia de perda de carga na coluna, de modo
gue P = 35 psia. Nessa pressao, Tz = 169,04°C, sendo menor que as temperaturas
criticas do cicloexano (280,39 °C) e do acido propidnico (330,85 °C),
disponibilizadas por Yaws (1999).
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Figura 50 - Algoritmo para definir a pressao de operacéo da coluna e o tipo de
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Tabela 9 - Composicao em fracdo molar das correntes da coluna de destilacdo.

Calcular a
temperatura do
fundo (Tg) no
ponto de bolha em
Pg.

Tg < temperatura critica ou de

decomposico

¥

Baixar a pressdo Py
e recalcular Pp e
Tp.

Fonte: Seader, Henley e Roper (2010).

Ts > temperatura critica ou de

decomposicio

Componente Alimentacdo  Topo Fundo
Acido propionico 0,0001  0,9950
Cicloexano 0,9999 0,0050

De posse das pressodes de topo (30 psia) e fundo (35 psia), considerou-se
a pressdo de alimentacdo como a pressao média da coluna: 32,5 psia. Essa
pressao média foi definida como a presséo da coluna de destilacdo no SuperPro
Designer®, uma vez que o mesmo nao possibilita definir diferentes pressdes dentro

da coluna. Calculou-se entdo a temperatura de ponto de bolha do destilado, do

Fonte: Elaboracéo propria.

produto de fundo e da alimentacdo usando a presséao de 32,5 psia.

As composi¢des em equilibrio liquido-vapor da mistura na alimentagéo, no
condensador e no refervedor, em seus respectivos pontos de bolha, foram usadas
para o calculo da volatilidade (K';), da volatilidade relativa (a; yx) € da volatilidade

relativa media (a; k). A volatilidade relativa média € um dado de entrada

importante na simulagdo de destilacédo pelo SuperPro Designer®.

L J
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O acido propibnico foi considerado o componente chave-pesado (heavy

key) e o cicloexano foi considerado o componente chave-leve (light key).

K'; = % (Equacao 37)
l
K'; ~
QiHK = o1 — (Equacao 38)
HK
ai'HK = 3\/(ai'HK)alimentag‘éo (ai'HK)tOpo(ai’HK)fundo (Equagéo 39)

O &cido propibnico foi considerado o componente chave-pesado (heavy
key) e o cicloexano foi considerado o componente chave-leve (light key).

Tabela 10 - Dados de equilibrio na alimentacéo a 109,7 °C e 32,5 psia.

Componente Y X; K'; ®; HK
Acido propiénico  0,00933 0,01060 0,8809 1,0000
Cicloexano 0,99067 0,98940 1,0013 11,1366

Fonte: Elaboracao propria.

Tabela 11 - Dados de equilibrio no condensador a 109,6 °C e 32,5 psia.

Componente Yi X; K'; a; gk
Acido propiénico  0,00010 0,00010 0,9780 1,0000
Cicloexano 0,99990 0,99990 1,0000 11,0224

Fonte: Elaboracéo propria.

Tabela 12 - Dados de equilibrio no refervedor a 166,7 °C e 32,5 psia.

Componente Vi X; K'; a;nk
Acido propiébnico  0,99500 0,99500  1,0000 1,0000
Cicloexano 0,06070 0,00500 12,1400 12,1400

Fonte: Elaboracao propria.

A Tabela 13 apresenta os parametros usados na coluna de destilacéo e os

valores de @; yx calculados com os dados das tabelas anteriores.
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Dentre os parametros ndo mencionados, a pressao de projeto foi calculada
pela (Equacéo 23, ja arazao entre refluxo e refluxo minimo (R'/R',.;), @ velocidade
linear do vapor e a eficiéncia dos estagios, utilizaram valores padrdo do simulador.

As utilidades foram escolhidas com base nas temperaturas do condensador e do

refervedor.

A temperatura da alimentacéo foi ajustada por tentativa e erro no SuperPro
Designer® até que se conseguisse a menor vazao de vapor possivel para
caracterizar o ponto de bolha. A temperatura foi entdo corrigida de 109,7 °C para
112,55 °C (1 % de vapor) e inserida como parametro no aquecedor do item
anterior. O calculo da volatilidade relativa na alimentacédo, entretanto, ndo foi

refeito, j& que tanto a volatilidade de topo quanto a de fundo foram obtidas com

base no Aspen HYSYS®.

Tabela 13 - Parametros da coluna de destilagéo.

Configuracéo
Diametro maximo
Altura entre estagios
Material
Presséo de projeto
Padrao de construgcdo ASME?

RI/R,ml’n
Qualidade do vapor (q)
Pressao da coluna
Velocidade linear do vapor
Eficiéncia dos estagios
Temperatura do condensador
Temperatura do refervedor
Utilidade fria
Utilidade quente
Light key
Heavy Key

QLK HK

C_IHK,HK

% de cicloexano no destilado

% de acido propiénico no destilado

Design Mode

2,0m

0,4m

Aco carbono.

60,045 psi (4,086 atm)
Sim.

1,250

100 %

32,500 psi (2,211 atm)
3,00 m/s

80 %

109,60 °C

166,70 °C

Agua de resfriamento
Vapor saturado a alta presséo
Cicloexano

Acido propi6nico

2,42

1,00

99,99 %

1,00 %

Fonte: Elaboracao propria.
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4.4.6.6 Retorno as condicdes ambientais

Tanto a corrente de &cido propidnico quanto a corrente de cicloexano
oriundas da coluna de destilagdo, foram submetidas ao procedimento unitario
Cooling (Figura 37) e ao procedimento unitario Gate Valve (Liquids) (Figura 51),

com o objetivo de recuperar as correntes as condi¢cdes ambientais: 25 °C e 1 atm.

Figura 51 - Representacao de uma valvula gaveta no SuperPro Designer®.

Hxpr

P11/ GTWV-101
Gde Vake

Fonte: SuperPro Designer®.

Os parametros dos resfriadores usados foram os mesmos definidos
na secéo 3.4.4.5. J4 a reducédo de pressao, é feita por valvulas gaveta compostas
de aco carbono, em Design Mode, com diametro maximo de 4 in (valor padrao),
designadas para reducéo de pressao de 1,211 atm.

ApoOs essa etapa, 0 acido propiénico esta pronto para ser armazenado para
venda enquanto o cicloexano precisa retornar a coluna de extracédo liquido-liquido

do processo.

4.4.6.7 Reciclo do cicloexano

O reciclo do cicloexano se deu pela adicdo de um misturador de fluxo

representado na Figura 52.

Figura 52 - Representacdo de um misturador de fluxo de duas correntes no
SuperPro Designer®.

o
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Fonte: SuperPro Designer®.

O misturador funciona em Design Mode, com vazao maxima padrao de 720

t/h e é feito em ago carbono.
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A corrente de cicloexano que alimentava a coluna de extacao liquido-liquido
foi excluida e em seu lugar adicionou-se uma corrente saindo do misturador de
fluxo. O misturador, por sua vez, € alimentado com cicloexano que sai da coluna
de destilacdo e por uma corrente de make-up.

Definiu-se a vazéo de make-up como sendo a diferenca entre os valores de
vazao obtidos anteriormente entre a corrente que deixa a destilacdo e a corrente
de cicloexano original, fornecendo o valor de 1,814 kg/h.

Para a convergéncia do reciclo, foi necessario acessar a janela Recycle
Loop & Tear Stream Options e definir que a convergéncia deveria ser baseada na
vazao de componentes em vez da vazao total, e alterar a tolerancia relativa para
0,001.

4.4.6.8 Ajustes finais

Para facilitar o estudo do fluxograma, o mesmo foi dividido em trés secdes
diferentes e cada secao recebeu uma cor propria. Todas as correntes de processo
e todos os equipamentos foram renomeados seguindo sua ordem de aparigcéo.
Algumas correntes receberam nomes que identificam sua composicdo e 0s
procedimentos unitarios tiveram seus nomes traduzidos para o portugués. A
corrente final, produtora de acido propibnico, foi destacada das demais.

Foram gerados diagramas de Gantt para observacao da programacao das
operacoes dos fermentadores.

4.4.7 Integracdo energética

Afim de diminuir o consumo de utilidades, analisou-se o fluxograma de
processo gerado nos itens anteriores e buscou-se utilizar correntes que
precisavam de resfriamento (correntes quentes), para aquecer correntes que
precisavam de aquecimento (correntes frias). A esse procedimento de troca de
calor entre correntes de processo, se da o nome de integracao energética.

A integracao foi feita por meio de um método heuristico baseado na regra

de Ponton e Donaldson (PD), seguindo as instru¢cdes de Perlingeiro (2005):
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1) Iniciar a integragéo cogitando exclusivamente trocadores de calor casco
e tubos, de passo simples, com escoamento em contra-corrente.

2) Regra de PD: Selecionar a corrente quente com a maior temperatura de
entrada (Tg) e a corrente fria com a maior temperatura de saida (Ts).

3) Efetuar a troca térmica maxima entre as correntes escolhidas,
respeitando uma diferenca de temperatura minima de 10 °C.

4) As correntes que nao tiverem suas necessidades energéticas

completamente satisfeitas, devem ser supridas pelo uso de utilidades.

A Figura 53 ilustra a troca de calor em um trocador contra-corrente (T1) onde
as correntes quente (Q1) e fria (F1) respeitam a diferenca minima de 10 °C. Esse
limite de diferenca existe porque a taxa de troca de calor entre dois corpos diminui
com a diferenca de temperatura entre eles, levando a necessidade de trocadores

maiores.

Figura 53 - Esquema de troca de calor respeitando a diferenca minima de 10 °C.

Tgq Tsq
Q]_ -| »
T1
Ts g T p
< F1
Tgo—Tsp =210°C Tso—Tgr =10°C

Fonte: Elaboracéo propria.

A taxa de calor (Q) passivel de ser absorvido pela corrente fria e de ser
transferido pela corrente quente é calculada pela (Equacéao 40), sendo m e Cp,

respectivamente, a vazao massica e a capacidade calorifica a presséo constante.

Q = mCp(Ts — Tg) (Equacao 40)

Uma vez associadas, o calor trocado entre essas correntes sera dado pelo

menor valor de |Q| entre ambas, que sera usado como referéncia para determinar
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a temperatura de saida da corrente com maior capacidade de absorcdo ou

transferéncia de energia (Equacao 41).

Qmin ~
T. = T (Equacéo 41)
S = e, + 1

Para realizar a integracdo entre as correntes foi utilizado o procedimento

unitario Heat Exchanging, representado na Figura 54.

Figura 54 - Representacdo de um trocador de calor no SuperPro Designer®.

Qr

P-1/ HX¥-101
Heat Exchanging

Fonte: SuperPro Designer®.

As setas brancas representam o fluido que passa pelo casco enquanto as
pretas representam os fluidos que passam pelos tubos. Nesse trabalho, todas as
correntes quentes foram colocadas nos tubos, de modo a proporcionar uma maior
seguranca em casos de possiveis vazamentos em um cenario real.

Os trocadores casco e tubos foram feitos de aco carbono, operando em
Design Mode, com area maxima de troca de 100 m2. Os trocadores operam em
contracorrente com diferenga minima de temperatura de 10 °C entre a entrada da
corrente quente e a saida da corrente fria, e entre a saida da corrente quente e
entrada da corrente fria. Desconsiderou-se quedas de pressdo dentro dos
trocadores.

A Tabela 14 mostra as correntes disponiveis para troca térmica e 0s
parametros necessarios para os calculos de integracdo energética. Uma vez que
os valores de Cp podem apresentar pequenas variagdbes com a temperatura, as
capacidades calorificas da tabela sdo o valor médio de C, entre as temperaturas
de entrada e saida das correntes. As localizacdes das correntes em questéo,
podem ser observadas no fluxograma de processo da planta, representado no

apéndice Al.
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Tabela 14 - Relacdo das correntes disponiveis para troca térmica.

Tipo Corrente  Localizagéo m Cp Tg T Q
(ka/h) (kcal/kg.°C) (°C) (°C) (kcal/h)

Fria F1 S-101 + S-102 265,781 0,60974 40,00 146,06 17187,80
F2 S-138 + S-139 1992,812 0,44396 30,04 112,55  72998,15
Q1 S-103 + S-104 10,322 0,96146 148,16 25,00 -1222,26
Quente Q2 S-105 + S-106 255,459 0,59543 148,16 25,00 -18733,62
Q3 S-142 + S-143  1836,309 0,43990 109,60 25,00 -68339,23
Q4 S-140 + S-141 171,189 0,48981 166,70 25,00 -11881,56

Fonte: Elaboracao propria.

A partir das regras do método, as correntes foram analisadas e trabalhadas
par a par, até que se obteve por fim um diagrama representativo da rede de
trocadores de calor. A rede foi acoplada ao fluxograma original gerando um novo
fluxograma e calculou-se as reducfes de energia e de custo de utilidades obtidas
com a integragéo.

Para que houvesse convergéncia da simulagéo, foi necessério abrir a janela
Recycle Loop & Tear Stream Options e alterar o nimero maximo de iteragfes de
500 para 1000, com convergéncia baseada na vazdo dos componentes e

tolerancia relativa de 0,001.

4.4.8 Avaliacdo econdmica preliminar

O primeiro passo para realizar a avaliacdo econdémica foi registrar no
simulador os precos de compra para as matérias-primas e o preco de venda para
o acido propibnico. Todos os valores usados pelo simulador tém como base o délar
americano e decidiu-se manter esse padrao em todos 0s quesitos econémicos para
evitar possiveis incongruéncias monetarias.

A Tabela 15 mostra os precos utilizados e suas respectivas fontes.
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Tabela 15 - Pre¢o dos componentes quimicos usados no processo.

Componente Preco Fonte
($/kg)

Glicerina loira 0,26 OLEOLINE (2020)
NaOH 0,43 ECHEMI (2021)
Agua 0,05 SuperPro Designer®

Biomassa 0,00 -
Cicloexano 1,04 ECHEMI (2021)
Acido propiénico 1,42 ECHEMI (2021)

Fonte: Elaboracao propria.

O preco da biomassa foi considerado nulo porque a biomassa utilizada no
processo seria oriunda de propagacfes advindas de uma Unica cepa, adquirida
uma unica vez e mantida em laboratério.

O preco utilizado para a agua, foi o preco padrdo do SuperPro Designer®,
uma vez que ndo foram encontrados valores referentes a dgua destilada. Esse
preco é o mesmo utilizado para a agua de resfriamento.

O preco da solucédo de NaOH 1 % utilizada na lavagem dos biorreatores foi
obtido de acordo com as devidas propor¢cdes entre hidréxido de sédio e dgua na
mistura, resultando em 0,0538 $/kg.

Apoés registrados os precos dos componentes, foram registradas quais eram
as correntes de entrada e quais eram as correntes de saida nos fluxogramas.
Glicerina loira, agua, indculo e make-up de cicloexano foram definidas como
correntes de entrada; NaCl, metanol + &gua, biomassa, fase aquosa, acido
propiénico 99,9 % e as correntes de saida dos filtros de ar foram definidas como
correntes de saida. O acido propiénico 99,9 % foi também definido como o produto
da planta no simulador. H4 a opcdo de acrescentar custos de disposicdo de
residuos ou efluentes no simulador, mas isso foi desconsiderado.

Usando a janela Economic Evaluation Parameters for Entire Project, foram
definidos que os custos de processo teriam como base o ano de 2021 e a planta
comecaria a ser construida em 2019. A construcéo levaria 2 anos e o start-up da
planta levaria 4 meses (valor padréo do simulador). A planta teria uma vida Gtil de

30 anos e considerou-se inflacdo de 4 % ao ano.
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Os precos das utilidades estédo dispostos na Tabela 16. Foram utilizados os

valores padréo do SuperPro Designer®.

Tabela 16 - Precos das utilidades.

Componente Preco

(1)
Vapor saturado de alta presséo 20,00
Vapor saturado 12,00

Agua de chiller 0,40

Fonte: SuperPro Designer®.

Os prec¢os dos equipamentos e os custos de méo-de-obra foram calculados
pelo simulador usando férmulas proprias e considerando o ano de 2021.

Apos definidos todos os parametros, o relatorio de avaliacdo econdmica foi
gerado pelo simulador usando a opcdo Economic Evaluation Report. Também
foram gerados os relatorios Materials & Streams Report e Itemized Cost Report,
que fornecem parametros relativos ao consumo de matérias-primas e a divisao de

custos da planta de acordo com suas secoes.
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CAPITULO 5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, sdo discutidos os fluxogramas da planta de producgéo de
acido propiénico sem integracao energética e com integracao energética; a rede
de trocadores de calor gerada; e a avaliacdo econdémica obtida para ambas as

plantas.

51 PLANTA SEM INTEGRACAO ENERGETICA

O fluxograma construido para a simulacao da planta de acido propidnico
pode ser visualizado no apéndice Al. A composicdo, vazao, temperatura e
pressdo de cada uma das correntes do fluxograma pode ser visualizada no

apéndice B1.

5.1.1 Programacéo e dados de producao

A partir de uma vazado de 316,383 kg/h de glicerina loira, obteve-se
171,189 kg/h de acido propibnico 99,9 % em massa.

A Figura 55 mostra o diagrama de Gantt gerado pelo SuperPro Designer®
com todas as operac0Oes utilizadas pelos biorreatores e pelos filtros em modo
batelada. As barras em azul claro indicam o inicio e término de uma determinada
operacdo; as barras em azul escuro indicam o inicio e o término do uso de um
determinado equipamento; a barra amarela indica o inicio e o término de uma
batelada. Para o SuperPro Designer®, a batelada se inicia com a operacao de
lavagem do primeiro biorreator e termina com a descarga do quinto biorreator.

Analisando as barras do diagrama é possivel notar que a programacéao
exibida é equivalente ao idealizado na Figura 39, com o preparo e a descarga de
um fermentador comec¢ando imediatamente apds a etapa de preparo e descarga

do fermentador anterior.
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Figura 55 - Diagrama de Gantt gerado pelo SuperPro Designer® com a

programacao das operacdes de cada biorreator.
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A Tabela 17 mostra os horarios de inicio e término de operacdo de cada

biorreator e o nUmero de bateladas associadas.

Tabela 17 - Tempos de operacéo de cada biorreator e nimero de bateladas
associadas.

Biorreator 1

Biorreator 2

Biorreator 3

Biorreator 4

Biorreator 5

Batelada . _ . A - A . _— L A
Inicio Término Inicio Término Inicio Término Inicio Término Inicio Término
(h) (h) (h) (h) (h) (h) (h) (h) (h) (h)
1 0 230 46 276 92 322 138 368 184 414
2 230 460 276 506 322 552 368 598 414 644
3 460 690 506 736 552 782 598 828 644 874
4 690 920 736 966 782 1012 828 1058 874 1104
5 920 1150 966 1196 1012 1242 1058 1288 1104 1334
6 1150 1380 1196 1426 1242 1472 1288 1518 1334 1564
7 1380 1610 1426 1656 1472 1702 1518 1748 1564 1794
8 1610 1840 1656 1886 1702 1932 1748 1978 1794 2024
9 1840 2070 1886 2116 1932 2162 1978 2208 2024 2254
10 2070 2300 2116 2346 2162 2392 2208 2438 2254 2484
11 2300 2530 2346 2576 2392 2622 2438 2668 2484 2714
12 2530 2760 2576 2806 2622 2852 2668 2898 2714 2944
13 2760 2990 2806 3036 2852 3082 2898 3128 2944 3174
14 2990 3220 3036 3266 3082 3312 3128 3358 3174 3404
15 3220 3450 3266 3496 3312 3542 3358 3588 3404 3634
16 3450 3680 3496 3726 3542 3772 3588 3818 3634 3864
17 3680 3910 3726 3956 3772 4002 3818 4048 3864 4094
18 3910 4140 3956 4186 4002 4232 4048 4278 4094 4324
19 4140 4370 4186 4416 4232 4462 4278 4508 4324 4554
20 4370 4600 4416 4646 4462 4692 4508 4738 4554 4784
21 4600 4830 4646 4876 4692 4922 4738 4968 4784 5014
22 4830 5060 4876 5106 4922 5152 4968 5198 5014 5244
23 5060 5290 5106 5336 5152 5382 5198 5428 5244 5474
24 5290 5520 5336 5566 5382 5612 5428 5658 5474 5704
25 5520 5750 5566 5796 5612 5842 5658 5888 5704 5934
26 5750 5980 5796 6026 5842 6072 5888 6118 5934 6164
27 5980 6210 6026 6256 6072 6302 6118 6348 6164 6394
28 6210 6440 6256 6486 6302 6532 6348 6578 6394 6624
29 6440 6670 6486 6716 6532 6762 6578 6808 6624 6854
30 6670 6900 6716 6946 6762 6992 6808 7038 6854 7084
31 6900 7130 6946 7176 6992 7222 7038 7268 7084 7314
32 7130 7360 7176 7406 7222 7452 7268 7498 7314 7544
33 7360 7590 7406 7636 7452 7682 7498 7728 7544 7774
34 7590 7820 7636 7866 7682 7912 7728 7958 7774 8004

Fonte: Elaboracao propria.
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E possivel observar que dentro do tempo operacional disponivel de 7920
h/ano, seria possivel realizar 33 bateladas e finalizar a producdo de mais trés
biorreatores (informag&o em negrito na tabela). Cada biorreator operaria por 230
h a cada batelada e desde o inicio da operacdo do primeiro biorreator até o fim
do quinto, 414 h teriam se passado. O simulador considera apenas bateladas
inteiras, de modo que essa producdo extra dos trés fermentadores foi
desconsiderada pelos relatorios gerados pelo programa.

Considerou-se, portanto, que em um ano séo produzidas 33 bateladas em
um tempo de 7774 h, tendo cada batelada um tempo médio de 235,58 h. Esse
tempo médio é inferior a 414 h pois uma batelada se inicia antes da anterior ter
terminado. Esse tempo médio € o tempo considerado pelo simulador para a
geracao de relatérios e determinagéo da producao.

Com base nos conceitos anteriores, a producao de acido propidnico obtida
na planta foi de 39.373,49 kg/batelada ou 1.299.325,07 kg/ano. Essa producéo
equivale a 17,8 % das importacdes brasileiras em 2019.

A Tabela 18 mostra as quantidades consumidas de matéria-prima para a

producdo dessa quantidade de &cido.

Tabela 18 - Consumo de matéria-prima.

Matéria-prima  kg/batelada kg/ano kg/kg de AP %
Glicerina loira 74.532,165 2.459.561 1,893 6,31
NaOH 1 % 141.248,662  4.661.206 3,587 11,07
(m/m)
Agua 963.767,803 31.804.338 24,478 81,67
Biomassa 94,706 3.125 0,002 0,01
Cicloexano 427,440 14.106 0,011 0,04

Fonte: Elaboracao propria.

O consumo de glicerina loira da planta correspondeu a apenas 7,0 % da
producéo de glicerina loira da Granol, de modo que a planta sozinha n&o possui
capacidade de absorver tudo o que € gerado da usina.

E possivel observar também que a agua € utilizada em uma proporgéo
muito maior que as demais matérias-primas. 81,67 % corresponde a soma da
agua usada para lavagens e fermentacédo, mas esse valor chega a 93,52 % ao

considerar a agua usada para a solucédo de NaOH 1 %. Essa grande quantidade
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de agua é um fator comum em bioprocessos mas pode ser amenizado com
tratamento dos efluentes aquosos e posterior reciclo da agua, sendo um ponto
de constante melhoria. O consumo de cicloexano, por exemplo, é relativamente
baixo devido ao emprego do reciclo apds a coluna de destilacao.

Os valores de vazao fornecidos pelo simulador, disponibilizados no
apéndice B1, foram disponibilizados em kg/h para os equipamentos em modo
continuo e em kg/batelada para os equipamentos em modo batelada. As vazdes
em kg/batelada sé&o obtidas pelo simulador multiplicando a vazao em kg/h pelo
recipe cycle time (RCT). O RCT é o tempo entre o0 comeco de uma batelada e o
término de outra e equivale ao tempo de operacédo de 230 h de um biorreator.
Deve-se ter, portanto, esse tempo como referéncia ao analisar as vazdes das
correntes. Uma vez que tempos diferentes sdo usados como referéncia, as
vazbes em kg/batelada da Tabela 18 apresentam pequenas diferencas em

relacdo aos valores registrados nas correntes.

5.2 PLANTA COM INTEGRACAO ENERGETICA

O fluxograma construido para a simulagéo da planta de acido propidnico
com integracdo energética pode ser visualizado no apéndice A2. A composicao,
vazao, temperatura e pressédo de cada uma das correntes do fluxograma pode

ser visualizada no apéndice B2.

5.2.1 Rede de trocadores de calor

A Figura 56 apresenta o diagrama de rede de trocadores de calor obtido
pela aplicacdo do método heuristico, onde cada circulo pode representar um
trocador (designado pela letra “T”), um aquecedor (designado pela letra “A”) ou
um resfriador (designado pela letra “R”).
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Figura 56 - Diagrama representativo das redes de trocadores de calor.

Q4 Q2

169,00 °C 148,16 °C 242 °C
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10°C
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Fonte: Elaboracao propria.

A Tabela 19 apresenta um comparativo entre as taxas energéticas
supridas pelas utilidades frias e quentes para a planta em um cenario sem
integracdo energética e outro com integragéo energética. As taxas contidas na
tabela correspondem aos valores obtidos pelo método heuristico. Esses valores
diferem pouco dos valores obtidos pelo simulador, apresentando um desvio
meédio de apenas 0,07 %.

Ao contabilizar toda a demanda e oferta de energia oriunda de utilidades,

0 emprego da integracdo energética forneceu uma reducgéo energética total de
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79 %, representando uma economia de 76 % nos custos associados a
aguecimento e resfriamento dessas correntes, como mostra a Tabela 20. Os

precos das utilidades e as vazdes foram fornecidos pelo SuperPro Designer®.

Tabela 19 - Comparativo entre as taxas energéticas supridas pelas utilidades
nas correntes quentes e frias.

Sem integracdo  Com integracgao

. . . Reducéo
Corrente  Equipamento Q Q .
energética
(kcal/h) (kcal/h)

F1 Aquecedor 1 17188 1280 93 %
F2 Aguecedor 2 72998 11457 84 %
Q1 Resfriador 1 -1222 -149 88 %
Q2 Resfriador 2 -18734 -2472 87 %
Q3 Resfriador 3 -68339 -22731 67 %
Q4 Resfriador 4 -11882 -2096 82 %
Total: 190363 40186 79 %

Fonte: Elaboracéo propria.

Tabela 20 - Comparativo entre os custos energéticos das utilidades nas
correntes quentes e frias.

Sem integracao Com integracéo
_ o Preco Reducéo
Corrente  Equipamento Utilidade m Custo m Custo
($t) dos custos
(kg/h) ($/h) (kg/h) ($/h)
Vapor
F1 Aquecedor 1 saturado de 20,00 40,95 0,82 3,95 0,08 90 %
alta pressao
Vapor
F2 Aquecedor 2 12,00 150,87 1,81 30,04 0,36 80 %
saturado
. Agua de
Q1 Resfriador 1 ) 0,40 253,80 0,10 29,78 0,01 88 %
chiller
_ Agua de
Q2 Resfriador 2 ] 0,40 3729,33 1,49 497,49 0,20 87 %
chiller
_ Agua de
Q3 Resfriador 3 il 0,40 13616,63 5,45 4249,63 1,70 69 %
chiller
. Agua de
Q4 Resfriador 4 ) 0,40 2365,32 0,95 417,27 0,17 82 %
chiller
Total: 10,62 $/h 2,52 $/h 76 %

Fonte: Elaboracao propria.
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A insercdo dessas redes no fluxograma de processo original resultou no
fluxograma do apéndice A2. No fluxograma, os trocadores de calor estédo
representados na cor preta, uma vez que nao empregam correntes exclusivas de

de uma Unica segéo.

5.2.2 Programacéo e dados de producao

A producéo de acido propibnico foi de 171,171 kg/h com uma pureza de
99,9 % em massa, originando uma producdo de 39.369,26 kg/batelada ou
1.299.185,65 kg/ano. Isso corresponde a uma diferenca de 0,01 % em relacdo
aos valores obtidos sem integracdo energética. Uma vez que nao houve
alteracdo no balanco de massa do sistema ap0s a integracdo, essa pequena
diferenca pode ser explicada como sendo oriunda de suscessiveis pequenos
erros de aproximacao feitos pelo simulador ao tentar convergir o sistema apos a
insercao das redes de troca de calor. Esses erros se propagam com um maior
namero de calculos e o sistema integrado precisa de uma quantidade muito maior
dos mesmos para convergir.

Assim como no caso nao integrado, a producdo de acido propidnico
representa 17,8 % das importacfes brasileiras em 2019.

O consumo de matéria-prima e a programacdo dos biorreatores foram
idénticos ao do sistema néo integrado, podendo ser consultados na Figura 55,

na Tabela 17 e na Tabela 18.

53 AVALIACAO ECONOMICA PRELIMINAR

O apéndice C apresenta uma lista dos equipamentos, suas capacidades
e seus custos para ambos os processos. Todos os valores foram estimados pelo
simulador. Desse modo, os valores de custo de biorreatores estimados na
determinacdo do nimero econdmico de biorreatores ndo fazem parte dessa lista,
sendo os prec¢os apresentados tendo sido calculados pelo programa.

Os principais indicadores obtidos pela avaliagdo econdmica do SuperPro

Designer® estao dispostos na Tabela 21.
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Os indicadores presentes na tabela consideram diversos aspectos da
construcéo e operacdo de uma planta e sdo estimados por meio de algoritmos
internos do simulador com base no fluxograma construido, nos precos dos
componentes, das utilidades, dos equipamentos e na vazao das correntes e
dimensdo dos equipamentos. A seguir sdo discutidos o que cada indicador

representa.

Tabela 21 - Principais indicadores econémicos das plantas de acido propibnico.

_ . Planta sem Planta com
Indicador Econémico . . " _ . .
integracéo energética integracdo energética

Investimento total de capital

139.441.000 139.669.000
(%)
Custo operacional
41.939.000 42.336.000
($/ano)
Custo de producéo unitério
_ o 32,28 32,59
($/kg de acido propidnico)
Producéo de &cido propibnico
1.299.325 1.299.186
(kg/ano)
Receita total
1.843.000 1.843.000
($/ano)
Margem bruta
-2.175,53 -2.197,06
(%)
Retorno do investimento
-19,80 -20,04
(%)
Tempo de retorno . _
N&o disponivel Nao disponivel

(ano)

Fonte: Elaboracao propria.

O investimento total de capital representa a soma de todos 0s custos

fixos do processo:

= Capital fixo: compra e instalacdo de equipamentos, tubulacéo,
instrumentacdo, isolamento, elétrica, edificacbes, terreno;
engenharia e construcdo; taxa da empreiteira e custos de

contingéncia.
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Capital de giro: capital necessario para manter o negocio

funcionando.

Custos de startup e validagcdo: custos Unicos associados ao

preparo da planta para operacao.

Custos de pesquisa e desenvolvimento: levam em conta o custo

gasto com pesquisas para o desenvolvimento do produto.

Royalties: pagamentos pelo uso de instalacdes, recursos ou uso

de patentes de terceiros.

O custo operacional é proporcional a producédo, sendo composto de:

Custos de matéria-prima e materiais consumiveis como filtros e

substituicdo de pecas.

Custos de pessoal.

Custos de utilidades.

Custos de disposicao de residuos.

Custos de manutencao, seguro, depreciacao e taxas.
Custos de laboratério e controle de qualidade.
Custos de transporte.

Custos de propaganda e venda.

O custo de producédo unitario, é dado pela razdo entre o custo

operacional e a producao de acido propiénico.

A receita total € calculada multiplicando o preco do acido propionico pela

sua producao anual.

A margem bruta é obtida pela razéo entre o lucro bruto e a receita total,

de acordo com a (Equacao 42 e (Equacéo 43. Ela € uma medida de lucro que

mostra 0 quanto da receita é lucro bruto.

Lucro bruto = Receita total — Custo operacional (Equacéo 42)
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Lucro bruto

Margem bruta = —— X 100 % (Equacao 43)

Receita total

O retorno do investimento € usado para avaliar a viabilidade de um
investimento ou para comparar diferentes investimentos. Se um investimento ndo
possui um retorno positivo ou se ha outros projetos com valores maiores, 0
investimento avaliado deve ser rejeitado. Esse indicador é calculado segundo as
equacoes:

Lucro liquido = Lucro bruto — Taxas + Depreciacio  (Equacgao 44)

Lucro liquido

Retorno do investimento = x 100 % (Equacao 45)

Investimento total

O tempo de retorno representa o tempo necessario para recuperar todo
o capital investido e é dado pela razdo entre o investimento total e o lucro liquido
anual.

A informacé&o mais relevante proporcionada pela Tabela 21 é que nenhum
dos dois processos € lucrativo. Isso é evidenciado pelos valores negativos da
margem bruta e do retorno do investimento, o tempo nulo de retorno e pelo fato
de que séo gastos cerca de $ 32,00 por quilograma de acido propibnico, sendo
gue o proprio acido é vendido a $ 1,42.

Por apresentarem retorno negativo, ndo ha justificativa para a construcao
de nenhuma das plantas da maneira que foram projetadas. O projeto teria que
ser cuidadosamente analisado para identificar as etapas de maior custo do
processo e modificagbes teriam que ser aplicadas para tentar tornar a planta
lucrativa. Caso nao fosse possivel, o projeto teria que ser abandonado e
recomecado do zero aplicando mudancas mais radicais como diferentes modos
de operacdo ou diferentes rotas quimicas/bioquimicas.

Além do prejuizo proporcionado por ambas as plantas, pode-se observar
gue os custos da planta integrada foram maiores, mesmo com a economia
proporcionada no aguecimento e resfriamento das correntes de processo.

A Tabela 22 mostra o custo anual de todas as utilidades usadas em ambos

0s processos. Observando a tabela percebe-se que a economia proporcionada
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pela integracao das correntes torna-se pequena quando inserida em um contexto
maior, onde todos 0s equipamentos estdo presentes, sendo a reducéao total de

custos de utilidades de apenas 2,6 %.

Tabela 22 - Custo anual das utilidades.

Sem integragéo Com integracéao
Utilidade Custo % Custo
($/ano) ($/ano)
Eletricidade 1.627.366 53,63 1.627.355 55,07
Vapor saturado 81.430 2,68 70.167 2,37
Vapor saturado de alta pressao 158.439 5,22 138.219 4,68
Agua de resfriamento 22.210 0,73 20.096 0,68
Agua de chiller 1.144935 37,73 1.098.997 37,19
Agua quente 157 0,01 142 0,00
Total: 3.034.537 $/ano 2.954.975 $/h

Fonte: Elaboragé&o propria.

Analisando as plantas de acordo com suas diferentes secdes, verificou-se
gue a secdo de fermentacdo é responsavel por grande parte dos gastos
relacionados a matéria-prima, eletricidade, agentes de transferéncia de calor e
mao de obra. Isso se reflete nos custos operacionais totais, que se apresentam
em cerca de 80 % na secdo de fermentacdo, conforme indica a Figura 57. A
secao principal, representada em preto no processo integrado, corresponde aos
trocadores de calor, que ndo foram incluidos em nenhuma secéo especifica por

receberem correntes de diferentes secoes.

Figura 57 - Custos operacionais anuais por secao:
a) Processo néo integrado; b) Processo integrado.

Secdo
a) Purificagio do Tratamento ) Purificagdio do pm'fpal_ Tratamento
dcido propidnico; da glicerina; acido propiénico; 0.9% ! da glicerina;
9.18% 8,88% 8,95% ’ 8,98%

Fonte: SuperPro Designer®.
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Portanto, uma vez que grande parte dos custos operacionais se
concentram na sec¢ado de fermentagcdo, essa secao deveria ser a primeira a ser
analizada em busca de possiveis modificacBes para tentar tornar o processo
lucrativo. Uma sugestdo seria obter cepas capazes de fermentar em menos
tempo, j& que o tempo de fermentacdo de 138 horas é longo e pode ser o principal

fator para o gasto exagerado dessa secgéao.

5.4 CONSIDERACOES FINAIS

No que tange ao trabalho de forma geral, deve-se salientar que apesar de
ter sido elaborado com 0 maximo de rigor possivel, algumas limitacdes podem
impactar no resultado final e devem ser revistas de forma mais detalhada caso o
estudo seja analisado de forma aprofundada para eventuais projetos reais.

Assim, recomenda-se as seguintes modificagdes:

» A adicdo de uma sec¢do de propagacao de in6culo na simulacéo.

» A insercao de sistemas de tratamento da fase aguosa oriunda da coluna

de extracao para reciclo de 4gua aos fermentadores.

> A obtencéo de parametros de interacdo binaria do modelo do Virial para
levar em conta a presenca dos dimeros de acido propibénico na fase vapor.

» A consideracdo do acido succinico como subproduto da fermentacédo e a
obtencdo de modelos cinéticos compativeis com o SuperPro Designer®

(modelo de Monod ou Haldane).

> A obtencdo de parametros fisicos, como didmetros de particula e

solubilidade, em laboratorio ou planta piloto.

» O uso de precos de equipamentos, matéria-prima e utilidades com base

em cotacOes de empresas brasileiras.
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E importante lembrar, entretanto, que por mais acurada que seja uma
simulacao, ainda € preciso validar os dados em situacdes reais, de modo que
uma vez encontrado um projeto economicamente favoravel, testes devem ser
realizados em escala piloto antes de serem empregados em escala industrial.

Consideradas as limitagbes, os resultados aqui adquiridos e as
informacdes levantadas podem ser usados como base para a criacdo de novos

projetos visando a producao biotecnolégica de acido propidnico.
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CAPITULO 6 CONCLUSOES E SUGESTOES

6.1

CONCLUSOES

Os processos desenvolvidos no presente trabalho permitiriam a obtencao
de cerca de 1300 t/ano de acido propidnico 99,9 % a partir de uma corrente
de 2460 t/ano de glicerina loira oriunda da producédo de biodiesel metilico
de soja por via alcalina. Usando 0 ano de 2019 como referéncia, isso seria
suficiente para suprir 17,8 % das importacBes brasileiras do &cido e
reaproveitar 7,0 % da glicerina gerada pela usina da Granol em
Anapolis/GO.

A avaliacdo econdmica realizada mostrou que o projeto desenvolvido é
invidvel economicamente, tendo um custo de $ 32,00/kg de &cido
produzido; valor muito superior ao preco de venda de $ 1,42. Esse cenario
permaneceu mesmo apoOs aplicacdo da integracdo energética, que
embora tenha reduzido bastante o consumo de utilidades das correntes,
teve um efeito praticamente insignificante no cenario global da planta.

Desse modo, nenhum dos processos poderia ser empregado na prética.

A secdo de fermentacdo, que constitui cerca de 80 % do custo
operacional, € a regido de maior consumo de energia, mao de obra e

matéria-prima, além de possuir um extenso tempo de fermentacao.

Verificou-se que nenhum dos simuladores usados possui todas as
ferramentas necessarias para a simulacdo de um bioprocesso, devendo
ser usados em conjunto. Apesar do SuperPro Designer® ser o mais
apropriado para simular processos biotecnolégicos, a auséncia de
recursos como parametros de interacdo binaria e determinacdo de
viscosidade, ponto de bolha e ponto de orvalho, impedem que ele seja

usado de forma exclusiva.
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6.2 SUGESTOES

Como sugestdes de trabalhos futuros, pode-se sugerir novas simulacoes

considerando:

» O uso de glicose ou acido latico como matéria-prima.

» O emprego de biorreatores continuos em vez de biorreatores batelada.

» Ainoculacdo de um microorganismo produtor diferente, que demande um

menor tempo de fermentagéo.
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Bl CORRENTES MATERIAIS DO PROCESSO NAO INTEGRADO

Tabela B1.1 — Secao de Tratamento da Glicerina.

Corrente Gloerna Naci s101  S102  S-103
Temperatura °C 25 40 40 146,06 148,16
Pressao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 0,500
Calor especifico kcal/kg.°C  0,61169 0,62196 0,60974 0,60974 0,95898
Vazao volumétrica m3/h 0,245 0,029 0,218 0,233 0,391
Vazao massica kg/h 316,383 50,602 265,781 265,781 10,322
Percentuais
massicos

Glicerol % 80,0000 18,3571 91,7361 91,7361 3,3087
Agua % 7,0000 1,6062 8,0269 8,0269 91,4256
Metanol % 0,2000 0,0459 0,2293 0,2293 5,2656
Cloreto de s6dio % 12,8000 79,9908 0,0076 0,0076 -
Metanol + Glicerina

Corrente S-104 Agua S-105 S-106 95%
Temperatura °C 25,00 25,01 148,16 25,00 25,01
Presséao atm 0,500 1,000 0,500 0,500 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,96393 0,96393 0,59543 0,59543 0,59543
Vazao volumétrica m3/h 0,010 0,010 0,219 0,206 0,206
Vazédo massica kg/h 10,322 10,322 255,459 255,459 255,459
Percentuais
massicos

Glicerol % 3,3087 3,3087 95,3092 95,3092 95,3092

Agua % 91,4256 91,4256 4,6570 4,6570 4,6570

Metanol % 5,2656 5,2656 0,0258 0,0258 0,0258

Cloreto de sédio % - - 0,0079 0,0079 0,0079
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Tabela B1.2 — Sec¢éo de Fermentagéo.

Corrente S-107 S-108 S-109 S-110 S-111
Temperatura °C 25,01 25,01 25,01 25,01 25,01
Pressao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543
Volume m3/batelada 9,457 9,457 9,457 9,457 9,457
Massa kg/batelada 11751,111 11751,111 11751,111 11751,111 11751,111
Percentuais
massicos
Glicerol % 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092
Agua % 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570
Metanol % 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258
Cloreto de s6dio % 0,0079 0,0079 0,0079 0,0079 0,0079
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
Corrente Agua S-112 S-113 S-114 S-115
Temperatura °C 25 25 25 25 25
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843
Volume m3/batelada 773,371 154,674 154,674 154,674 154,674
Massa kg/batelada 769275,0 153855,0 153855,0 153855,0 153855,0
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
Corrente S-116 In6culo S-117 S-118 S-119
Temperatura °C 25 30,00 30,00 30,00 30,00
Pressédo atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843
Volume m3/batelada 154,674 102,784 20,557 20,557 20,557
Massa kg/batelada 153855,0 102057,5 20411,5 20411,5 20411,5
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 100,0000 99,9094 99,9094 99,9094 99,9094
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - 0,0906 0,0906 0,0906 0,0906
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
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Corrente S-120 S-121 S-122 S-123 S-124
Temperatura °C 30,00 30,00 25,64 25,64 25,64
Pressao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,24212 0,24212 0,24212
Volume m3/batelada 20,557 20,557 188,510 188,510 188,510
Massa kg/batelada 20411,5 20411,5 221,821 221,821 221,821
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 99,9094 99,9094 - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % 0,0906 0,0906 - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - 76,7118 76,7118 76,7118
Oxigénio % - - 23,2882 23,2882 23,2882
Corrente S-125 S-126 S-127 S-128 S-129
Temperatura °C 25,64 25,64 25,64 25,64 25,64
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,24212 0,24212 0,24212 0,24212 0,24212
Volume m3/batelada 188,510 188,510 188,510 188,510 188,510
Massa kg/batelada 221,821 221,821 221,821 221,821 221,821
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % 76,7118 76,7118 76,7118 76,7118 76,7118
Oxigénio % 23,2882 23,2882 23,2882 23,2882 23,2882
Corrente S-130 S-131 S-132 S-133 S-134
Temperatura °C 25,64 25,64 30,00 30,00 30,00
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,24212 0,24212 0,97577 0,97577 0,97577
Volume m3/batelada 188,510 188,510 187,384 187,384 187,384
Massa kg/batelada 221,821 221,821 186017,483 186017,483 186017,483
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % - - 95,0509 95,0509 95,0509
Metanol % - - 0,0016 0,0016 0,0016
Cloreto de sodio % - - 0,0005 0,0005 0,0005
Biomassa % - - 0,4903 0,4903 0,4903
Acido propiénico % - - 4,4567 4,4567 4,4567
Nitrogénio % 76,7118 76,7118 - - -
Oxigénio % 23,2882 23,2882 - - -
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Corrente S-135 S-136
Temperatura °C 30,00 30,00
Pressao atm 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,97577 0,97577
Volume m3/batelada 187,384 187,384
Massa kg/batelada  186017,483 186017,483
Percentuais
massicos
Glicerol % - -
Agua % 95,0509 95,0509
Metanol % 0,0016 0,0016
Cloreto de sodio % 0,0005 0,0005
Biomassa % 0,4903 0,4903
Acido propiénico % 4,4567 4,4567
Nitrogénio % - -
Oxigénio % - -
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Tabela B1.3 — Secéo de Purificagéo do Acido Propionico.

Corrente Mosto S-137 Biomassa F:ilsg Fase
Fermentado organica aguosa
Temperatura °C 30,00 30,00 30,00 30,00 30,00
Presséo atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,97577 0,97565 0,99500 0,44415 0,99723
Vazao volumétrica ms3/h 4,074 4,050 0,024 2,565 3,876
Vazao massica kg/h 4043,858 4019,203 24,655 2009,129 3848,198
Percentuais
massicos
Agua % 95,0509 95,5192 18,7080 - 99,7639
Metanol % 0,0016 0,0016 0,0003 - 0,0017
Cloreto de sédio % 0,0005 0,0005 0,0001 - 0,0005
Biomassa % 0,4903 - 80,4144 - -
Acido propi6nico % 4,4567 4,4786 0,8772 8,5974 0,2339
Ciclohexano % - - - 91,4026 -
Acido
Corrente S-138 S-139 S-140 S-141 propibnico
99,9 %
Temperatura °C 30,04 112,55 166,70 25,00 25,00
Presséao atm 2,211 2,211 2,211 2,211 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,44415 0,44368 0,48981 0,48981 0,48981
Vazao volumétrica m3/h 2,565 7,376 0,202 0,173 0,173
Vazao massica kg/h 2009,129 2009,129 171,189 171,189 171,189
Percentuais
massicos
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % 8,5974 8,5974 99,8927 99,8927 99,8927
Ciclohexano % 91,4026 91,4026 0,1073 0,1073 0,1073
Ciclohexano  Make-up de
Corrente S-142 S-143 recuperado ciclohexano S-144
Temperatura °C 109,60 25,00 25,00 25,00 25,00
Presséao atm 2,211 2,211 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,43990 0,43990 0,43990 0,43985 0,43990
Vazdao volumétrica m3/h 2,636 2,377 2,377 0,002 2,379
Vazao massica kg/h 1837,940 1837,940 1837,940 1,814 1839,754
Percentuais
massicos
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % 0,0940 0,0940 0,0940 - 0,0939
Ciclohexano % 99,9060 99,9060 99,9060 100,0000 99,9061
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B2 CORRENTES MATERIAIS DO PROCESSO INTEGRADO

Tabela B1.1 — Secao de Tratamento da Glicerina.

Glicerina

Corrente loira NacCl S-101.1 S-101.2 S-101.3
Temperatura °C 25 40 40 100,38 135,84
Pressao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C  0,61169 0,62196 0,60974 0,60974 0,60974
Vazao volumétrica m3/h 0,245 0,029 0,218 0,225 0,229
Vazao massica kg/h 316,383 50,602 265,781 265,781 265,781
Percentuais
massicos

Glicerol % 80,0000 18,3571 91,7361 91,7361 91,7361

Agua % 7,0000 1,6062 8,0269 8,0269 8,0269

Metanol % 0,2000 0,0459 0,2293 0,2293 0,2293

Cloreto de sodio % 12,8000 79,9908 0,0076 0,0076 0,0076

Corrente S-102 S-103.1  S-103.2 S-104 M‘i{gﬂ‘;’ *
Temperatura °C 146,06 148,16 40,04 25,00 25,01
Presséao atm 1,000 0,500 0,500 0,500 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,60974 0,95898 0,96393 0,96393 0,96393
Vazao volumétrica m3/h 0,233 0,391 0,011 0,010 0,010
Vaz&o massica kg/h 265,781 10,322 10,322 10,322 10,322
Percentuais
mAassicos

Glicerol % 91,7361 3,3087 3,3087 3,3087 3,3087
Agua % 8,0269 91,4256 91,4256 91,4256 91,4256
Metanol % 0,2293 5,2656 5,2656 5,2656 5,2656
Cloreto de sodio % 0,0076 - - - -

Corrente S-105.1  S-105.2  S-105.3 S-106 Gggeg/'o”a
Temperatura °C 148,16 110,38 41,43 25,00 25,01
Pressao atm 0,500 0,500 0,500 0,500 1,000
Calor especifico kcallkg.°C 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543
Vazdao volumétrica m3/h 0,219 0,215 0,207 0,206 0,206
Vazéo massica kg/h 255,459 255,459 255,459 255,459 255,459
Percentuais
massicos

Glicerol % 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092

Agua % 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570

Metanol % 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258

Cloreto de s6dio % 0,02025 0,02025 0,02025 0,02025 0,02025
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Tabela B1.2 — Secao de Fermentacéo.

Corrente S-107 S-108 S-109 S-110 S-111
Temperatura °C 25,01 25,01 25,01 25,01 25,01
Presséo atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543 0,59543
Volume m3/batelada 9,457 9,457 9,457 9,457 9,457
Massa kg/batelada 11751,111 11751,111 11751,111 11751,111 11751,111
Percentuais
massicos
Glicerol % 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092 95,3092
Agua % 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570 4,6570
Metanol % 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258 0,0258
Cloreto de s6dio % 0,0079 0,0079 0,0079 0,0079 0,0079
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
Corrente Agua S-112 S-113 S-114 S-115
Temperatura °C 25 25 25 25 25
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843
Volume m3/batelada 773,371 154,674 154,674 154,674 154,674
Massa kg/batelada 769275,0 153855,0 153855,0 153855,0 153855,0
Percentuais
mAassicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000 100,0000
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
Corrente S-116 In6culo S-117 S-118 S-119
Temperatura °C 25 30,00 30,00 30,00 30,00
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843 0,99843
Volume m3/batelada 154,674 102,784 20,557 20,557 20,557
Massa kg/batelada 153855,0 102057,5 20411,5 20411,5 204115
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 100,0000 99,9094 99,9094 99,9094 99,9094
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - 0,0906 0,0906 0,0906 0,0906
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % - - - - -
Oxigénio % - - - - -
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Corrente S-120 S-121 S-122 S-123 S-124

Temperatura °C 30,00 30,00 25,64 25,64 25,64
Presséo atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,99843 0,99843 0,24212 0,24212 0,24212
Volume m3/batelada 20,557 20,557 188,510 188,510 188,510
Massa kg/batelada 20411,5 20411,5 221,821 221,821 221,821
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % 99,9094 99,9094 - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sédio % - - - - -
Biomassa % 0,0906 0,0906 - - -
Acido propidnico % - - - - -
Nitrogénio % - - 76,7118 76,7118 76,7118
Oxigénio % - - 23,2882 23,2882 23,2882
Corrente S-125 S-126 S-127 S-128 S-129
Temperatura °C 25,64 25,64 25,64 25,64 25,64
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,24212 0,24212 0,24212 0,24212 0,24212
Volume m3/batelada 188,510 188,510 188,510 188,510 188,510
Massa kg/batelada 221,821 221,821 221,821 221,821 221,821
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % - - - - -
Nitrogénio % 76,7118 76,7118 76,7118 76,7118 76,7118
Oxigénio % 23,2882 23,2882 23,2882 23,2882 23,2882
Corrente S-130 S-131 S-132 S-133 S-134
Temperatura °C 25,64 25,64 30,00 30,00 30,00
Presséao atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,24212 0,24212 0,97577 0,97577 0,97577
Volume m3/batelada 188,510 188,510 187,384 187,384 187,384
Massa kg/batelada 221,821 221,821 186017,483 186017,483 186017,483
Percentuais
massicos
Glicerol % - - - - -
Agua % - - 95,0509 95,0509 95,0509
Metanol % - - 0,0016 0,0016 0,0016
Cloreto de sédio % - - 0,0005 0,0005 0,0005
Biomassa % - - 0,4903 0,4903 0,4903
Acido propiénico % - - 4,4567 4,4567 4,4567
Nitrogénio % 76,7118 76,7118 - - -
Oxigénio % 23,2882 23,2882 - - -
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Corrente S-135 S-136
Temperatura °C 30,00 30,00
Pressao atm 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,97577 0,97577
Volume m3/batelada 187,384 187,384
Massa kg/batelada  186017,483 186017,483
Percentuais
massicos
Glicerol % - -
Agua % 95,0509 95,0509
Metanol % 0,0016 0,0016
Cloreto de sodio % 0,0005 0,0005
Biomassa % 0,4903 0,4903
Acido propiénico % 4,4567 4,4567
Nitrogénio % - -
Oxigénio % - -
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Tabela B1.3 — Secéo de Purificacéo do Acido Propionico.

Corrente Mosto S-137 Biomassa F:ilsg Fase
Fermentado organica aguosa
Temperatura °C 30,00 30,00 30,00 30,00 30,00
Presséo atm 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,97577 0,97565 0,99500 0,44458 0,99723
Vazao volumétrica ms3/h 4,074 4,050 0,024 2,326 3,876
Vazao massica kg/h 4043,858 4019,203 24,655 1825,442 3848,198
Percentuais
massicos
Agua % 95,0509 95,5192 18,7080 - 99,7639
Metanol % 0,0016 0,0016 0,0003 - 0,0017
Cloreto de sédio % 0,0005 0,0005 0,0001 - 0,0005
Biomassa % 0,4903 - 80,4144 - -
Acido propiénico % 4,4567 4,4786 0,8772 9,4625 0,2339
Ciclohexano % - - - 90,5375 -
Corrente S-138.1 S-138.2 S-138.3 S-138.4 S-139
Temperatura °C 30,04 31,43 44,35 93,84 112,55
Presséao atm 2,211 2,211 2,211 2,211 2,211
Calor especifico kcal/kg.°C 0,44458 0,44458 0,44458 0,44458 0,44458
Vazdao volumétrica ms3/h 2,326 2,330 2,365 2,511 2,571
Vazao massica kg/h 1825,442 1825,442 1825,442 1825,442 1825,442
Percentuais
massicos
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % 9,4625 9,4625 9,4625 9,4625 9,4625
Ciclohexano % 90,5375 90,5375 90,5375 90,5375 90,5375
Acido
Corrente S-140.1 S-140.2 S-141 propiénico S-142.1
99,9 %
Temperatura °C 166,70 50,00 25,00 25,00 109,60
Presséao atm 2,211 2,211 2,211 1,000 2,211
Calor especifico kcal/kg.°C 0,48982 0,48982 0,48982 0,48982 0,43990
Vazao volumétrica ms3/h 0,202 0,178 0,173 0,173 2,372
Vazao massica kg/h 171,171 171,171 171,171 171,171 1654,272
Percentuais
massicos
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propiénico % 99,9034 99,9034 99,9034 99,9034 0,1045
Ciclohexano % 0,0966 0,0966 0,0966 0,0966 99,8955
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Cicloexano

Make-up de

Corrente S-142.2 S-143 recuperado  cicloexano S-144
Temperatura °C 54,35 25,00 25,00 25,00 25,00
Pressao atm 2,211 2,211 1,000 1,000 1,000
Calor especifico kcal/kg.°C 0,43990 0,43990 0,43990 0,43985 0,43990
Vazao volumétrica ms3/h 2,212 2,137 2,137 0,002 2,139
Vazdo massica kg/h 1652,622 1652,622 1652,622 1,814 1654,437
Percentuais
massicos
Agua % - - - - -
Metanol % - - - - -
Cloreto de sodio % - - - - -
Biomassa % - - - - -
Acido propi6nico % 0,1045 0,1045 0,1045 - 0,1044
Ciclohexano % 99,8955 99,8955 99,8955 100,0000 99,8956
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APENDICE C LISTAS DOS EQUIPAMENTOS
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Tabela C1 - Lista de equipamentos do processo nao integrado.

Secao Cédigo Nome Capacidade Custo ($)
DS-101 Centrifugaadiscol 0,245 m3h 905.000
HX-101 Aquecedor 1 0,09 m? 5.000
Tratamento V-101 Tambor_ de flash 21,21 L 2.000
da glicerina HX-102 Resfrladqr 1 0,02 m2 5.000
PM-101 Bomba centrifuga 1 0,0002 kW 5.000
HX-103 Resfriador 2 0,24 m2 5.000
PM-102 Bomba centrifuga 2 0,0041 kW 5.000
FR-101 Biorreator 1 231,25m3  3.250.000
AF-101 Filtro de ar 1 819,61 L/h 25.000
FR-102 Biorreator 2 231,25m3  3.250.000
AF-102 Filtro de ar 2 819,61 L/h 25.000
Fermentacio FR-103 Biorreator 3 231,25m3  3.250.000
AF-103 Filtro de ar 3 819,61 L/h 25.000
FR-104 Biorreator 4 231,25m3  3.250.000
AF-104 Filtro de ar 4 819,61 L/h 25.000
FR-105 Biorreator 5 231,25m3  3.250.000
AF-105 Filtro de ar 5 819,61 L/h 25.000
DS-102 Centrifuga a disco 2 4,07 m3/h 225.000
DX-101 Coluna de extracéo 8488,01 L 62.000
PM-103 Bomba centrifuga 3 0,12 kW 5.000
Purificacéo HX-104 Aquecedor 2 0,81 m2 5.000
do &cido C-101 Coluna de destilacao 601,76 L 73.000
propidnico HX-105 Resfriador 3 0,14 m2 5.000
GTV-102 Valvula gaveta 1 0,35cm 1.000
HX-106 Resfriador 4 1,07 m2 5.000
GTV-101 Valvula gaveta 2 0,10 cm 1.000
Equipamentos nao listados 4.421.000

Total:

22.104.000
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Tabela C2 - Lista de equipamentos do processo integrado.

Secao Cédigo Nome Capacidade Custo ($)
DS-101 Centrifugaadiscol 0,245 m3/h 905.000
HX-101 Aquecedor 1 0,01 m? 5.000
Tratamento V-101 Tambor_ de flash 21,21 L 2.000
da glicerina HX-102 Resfrladqr 1 0,005 m?2 5.000
PM-101 Bomba centrifuga 1 0,0002 kW 5.000
HX-103 Resfriador 2 0,08 m? 5.000
PM-102 Bomba centrifuga 2 0,0041 kW 5.000
FR-101 Biorreator 1 231,25m3  3.250.000
AF-101 Filtro de ar 1 819,61 L/h 25.000
FR-102 Biorreator 2 231,25m3  3.250.000
AF-102 Filtro de ar 2 819,61 L/h 25.000
Fermentacio FR-103 Biorreator 3 231,25m3  3.250.000
AF-103 Filtro de ar 3 819,61 L/h 25.000
FR-104 Biorreator 4 231,25m3  3.250.000
AF-104 Filtro de ar 4 819,61 L/h 25.000
FR-105 Biorreator 5 231,25m3  3.250.000
AF-105 Filtro de ar 5 819,61 L/h 25.000
DS-102 Centrifuga a disco 2 4,07 m3/h 225.000
DX-101 Coluna de extracéo 8495,06 L 63.000
PM-103 Bomba centrifuga 3 0,11 kW 5.000
Purificacéo HX-104 Aquecedor 2 0,24 m2 5.000
do &cido C-101 Coluna de destilacao 543,43 L 73.000
propidnico HX-105 Resfriador 3 0,06 m2 5.000
GTV-102 Valvula gaveta 1 0,33 cm 1.000
HX-106 Resfriador 4 0,54 m2 5.000
GTV-101 Valvula gaveta 2 0,10 cm 1.000
HX-107 Trocador 1 0,14 m? 5.000
Secio HX-108 Trocador 2 0,22 m2 5.000
incinal HX-109 Trocador 3 0,01 m2 5.000
principa HX-110 Trocador 4 0,15 m2 5.000
HX-111 Trocador 5 1,37 m? 6.000
Equipamentos néo listados 4.427.000
Total: 22.134.000
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APENDICE D SIMULACAO DOS PERFIS CINETICOS DA FERMENTAGCAO
POR MATLAB®
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A simulacado dos perfis cinéticos do substrato, da biomassa e do produto
ao longo da fermentacao foram realizados com base nos parametros obtidos por
Coélho (2014) por meio de seus experimentos. As equacdes a seguir mostram

os modelos utilizados.

Taxa especifica de crescimento microbiano
S’ Kp,

Equacao 46
Ks, + S"Kp, + P’ (Eauag )

Ux = Um

Taxa de crescimento microbiano
dl = py, X' (Equacéo 47)
dt '

Taxa de consumo de substrato

ds’ _ Hx:
at

+ m'X,> X' (Equagéao 48)
YX//S/

Taxa de geracao de produto

dpP’ Yo,/ ~
— = | uy Pr/s +m'p, | X' (Equacao 49)
dt YX//S’

Os parametros m'pmp, m'y,, Yx,/5Yx;s € Ypy s Ypssrepresentam
respectivamente: o coeficiente especifico de manutencdo na formacéo do acido
propiénico, coeficiente especifico de manutengé@o no crescimento microbiano, o
coeficiente de rendimento de biomassa em relagéo ao substrato e o coeficiente
de rendimento de produto em relacdo ao substrato.

Um, Yxi/si € Yp, s, Ypssforam determinardos em fungdo da temperatura

segundo as equacoes:
7,7903

5,19148 "
= 11,4231exp (T) +8,02421exp ( ) (Equacéo 50)

(Equacéo 51)

0,028 0,0118
Yy,/sr = 0,05963exp (T) + 0,0206exp ( )
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0,0258 0,0112 «
Yp, s = 0,05819exp (T) + 0,0820exp (T) (Equacao 52)

A Tabela 23 mostra mostra as demais constantes cinéticas:

Tabela 23. Constantes cinéticas para a fermentacao de glicerol por P.
acidipropionici.

m'p, 0,35376
m'y, 0,37283
Ks, 0,37243
Kp, 0,045823

Fonte: Coélho (2014).

A partir dos modelos e dos parametros cinéticos, desenvolveu-se um
codigo em MATLAB® versdo R2019a para a resolucéo das equacdes diferenciais
e a obtencéo dos perfis de substrato, biomassa e produto ao longo do tempo de
138 h. Utilizou-se a funcdo ode45, destinada a resolucdo de equacdes
diferenciais de primeira ordem com valor inicial.

O cdbdigo desenvolvido esta disposto a sequir:

5 {

Resolucédo do sistema de equagdes diferenciais da cinética de producgédo
do &cido propidnico

Autor: Renan Magalhdes de Castro

Data: 06/11/2020

Cébdigo desenvolvido em MATLABR® R2019a

Baseado nas equacdes e pardmetros de Coélho (2014).

S
°

[

% Limpando as varidveis e a tela do ambiente de desenvolvimento
integrado

clear all

clc

[

% Definicdo das constantes:

m p = 0.35376; % coeficiente especifico de manutencdo na formacdo do AP
m x = 0.37283; % coeficiente especifico de manutencdo do crescimento
Ks = 0.37243; % constante de saturacédo

Kp = 0.045823; % constante de inibicdo pelo AP

% Calculo de mi médximo e dos coeficientes de rendimento em funcdo da
temperatura:

S
°
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T =230 % T em °C

Y x s = 0.05963%exp(0.028/T) + 0.0206*exp(0.0118/T); % coeficiente de
rendimento de biomassa em relacdo ao substrato

Y p s = 0.05819*exp(0.0258/T) + 0.0820%exp(0.0112/T); % coeficiente de
rendimento do produto em relacdo ao substrato

mi max = 11.4231%exp(5.19148/T) + 8.02421%exp(7.7903/T); % taxa
especifica maxima

5 {

Sistema de equagbdes diferenciais ordindrias:

dX’/dt = mi * X';

ds’/dt = - ((mi / Y x s) + m x) * X';

dp’/dt = ((mi * (Y p s/Y x s)) + m p) * X';

Sendo:

mi = ((mi max * S"))/(Ks + S’))) * (Kp/(Kp + P')));

Condigdes iniciais:

t =0h
X’ (0) = 0.10 g/L
S’ (0) = 60.54 g/L
P’ (0) = 0 g/L

Equivaléncia entre as variaveis

1) = X', X' é& a concentracdo de células em g/L
2) = S’', S’ é& a concentracao de substrato em g/L
3) = P’, P’ é a concentracdo de produto em g/L

-

% Definindo as equacdes diferenciais a serem resolvidas

odes = @(t,y) [((mi_max * y(2))/(Ks + y(2))) * (Kp/(Kp + y(3)))*y(1); -
((((mi max * y(2))/(Ks + y(2))) * (Kp/(Kp + y(3)))/Y x s)+m x)* y(1);
((((mi_max * y(2))/(Ks + y(2))) * (Kp/(Kp +
y(3)))*(Y p s/Y x s))+m p)*y(1l)];

% Resolucdo da equagdes diferenciais pelo método oded45 indo de 0 a 138h
[t, v] = oded45(odes, [0 138],[0.10 60.54 0])

% Construcdo das curvas de X’ (t), S’ (t) e P’ (t)
plot(t,v(:,1), 'b',t,yv(:,2),"'k",t,y(:,3),'c")
title('Cinética de Producdo do Acido Propidnico')
xlabel ('Tempo (h)")

ylabel ('Concentracao (g/L)"')

legend ("X’ (L)', 'S’ (t)', 'P’"(t)
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