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RESUMO

Este trabalho avaliou cendrios econdmicos de producdo de enzimas celuloliticas por
fermentacdo em estado s6lido em uma planta anexa a unidade sucroenergética convencional, a
qual estaria inserida em um processo integrado de produgdo de etanol de segunda geraciao. O
substrato para fermentagao em estado sélido usado seria composto do bagaco de cana e o farelo
de trigo, na proporc¢do 7:3, com umidade de 75%. As enzimas seriam sintetizadas pelo fungo
termofilo Myceliophtora thermophila 11D3, a temperatura de 45°C em 96 horas. A avalia¢do
técnico-econdmica para producao das enzimas em escala industrial considera a disponibilidade
de bagaco em diferentes cendrios. A estimagdo dos principais indicadores econdmicos do
projeto (payback, Valor Presente Liquido - VPL, retorno sobre investimento - ROI e a taxa
interna de retorno - TIR), indica que, para um valor médio de venda da enzima no mercado
atual, o projeto apresenta viabilidade técnico-econdmica em fun¢ao da facilidade de integracdo
e do tempo de retorno. Entretanto, indicadores como TIR e ROI apresentaram valores abaixo
daqueles normalmente aceitos pelos investidores do setor sucroenergético. A andlise de
sensibilidade indicou forte influéncia da atividade enzimética sobre os indicadores econdmicos,
sendo este fator preponderante para a rentabilidade do projeto. Considerando o cendrio aqui
apresentado e a alternativa de aumentar a cogeracao de energia elétrica com o excedente de
bagaco, a producao de celulases por fermentacao em estado sélido ainda se apresenta como a

alternativa mais competitiva.

Palavras-chave: bagaco de cana, enzimas, fermentagao, viabilidade técnico-econdmica



ABSTRACT

This study evaluated different scenarios of cellulases production throw the conception of an
industrial plant integrated with sugarmill unit which is able to produce second generation
ethanol. For that, it is considerate sugarcane bagasse and wheat bran as substrates on the 7:3
proportion, 75% moisture content, fungi thermophilic Myceliophtora 11D3, 45°C and 96h of
fermentation process. Technical and economic evaluation were performed according to
different sugarcane bagasse availability. The main economic indicators of this project (payback,
net present value-NPV, return on investment-ROI and rate return intern-IRR) were evaluated
and the results indicated the feasibility of this biotechnological process. However, indicators
such as IRR and ROI had values below those normally accepted by investors of the sugarcane
industry. The sensibility analysis also indicated the enzymatic activity an important factor of
rentability of this project. Considering the scenario presented here and the alternative of
increasing electricity cogeneration bagasse surplus, the production of cellulases by solid state
fermentation still presented as more competitive alternative.

Keywords: sugarcane bagasse, enzymes, fermentation, economic evaluation
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1 INTRODUCAO

O desenvolvimento sustentdvel tem sido um dos principais enfoques das industrias, de
modo que novas tecnologias para o aproveitamento da biomassa tém ganhado impulso. Como
exemplo de aplicacdo de residuos agro-industriais destacam-se a producdo de etanol a partir de
polissacarideos (celulose e hemicelulose); a producao de celulose e seus derivados; a produgdo
de fendis para aplicacdes poliméricas a partir da lignina; a producao de enzimas utilizadas com
aplicacdes nas industrias té€xtil e de alimentos.

Os residuos da biomassa de atividades agricolas, industriais e urbanas sao
abundantemente disponiveis a um custo relativamente baixo. No Brasil, o bagaco e a palha de
cana, disponiveis nas usinas de acucar e dlcool, sdo cotadas como as principais matérias-primas
para a produgio de etanol celuldsico. Dentre as alternativas de producao de biocombustiveis, a
rota enzimdtica € uma alternativa promissora devido a ndo-geracdo de residuos quimicos
inconvenientes. No entanto, o custo elevado das enzimas e a concentra¢ao de sua producdo em
maos de poucos fornecedores mundiais tornam esta rota dificil de ser implementada. Neste
contexto, faz-se necessario o desenvolvimento de tecnologia para a producdo destas enzimas,
sendo a fermentacdo em estado sdlido (FES) uma alternativa a ser explorada, devido as suas
vantagens.

Em laboratério, ja foram encontrados microrganismos e aprimoradas condi¢des
experimentais para a produ¢do de enzimas fibroliticas capazes de hidrolisar a biomassa a
acucares fermentesciveis (AMORE, 2012; MORETTI, 2013; HAKI, 2003) e estudos em escala
de frascos e de biorreatores de bancada demonstram a viabilidade técnica de se produzir
celulases e hemicelulases de interesse industrial (CASCIATORI, 2014; MACRELLI et al.,
2012; ZANELATO et al. 2012; LIMA, 2011).

Diante disso, a presente dissertacdo tem a finalidade de realizar um estudo de viabilidade
técnico-econdmica dos processos fermentativos ndo-convencionais, como € o caso da FES, para
obtencdo de celulases em nivel industrial. A concepc¢do de uma planta produtora de enzimas,
anexa a planta industrial de etanol, € uma alternativa para as usinas sucroenergéticas. Seriam
necessarios investimentos em novos equipamentos € o compartilhamento de utilidades de
processo para esta nova alternativa de empreendimento. Além disso, a determinagdo e a andlise

de indicadores econdmicos sao fundamentais para auxiliar na sua tomada de decisao.



13

2 OBJETIVOS

O objetivo geral deste trabalho é estimar o custo médio de obtencdo de enzimas
celuloliticas por FES, considerando a instalacio de planta-piloto anexa a uma planta
agroindustrial de producdo de etanol convencional e avaliar a viabilidade econdmica do
empreendimento.

Os objetivos especificos deste trabalho envolvem:

e Determinar a viabilidade do processo fermentativo em estado sélido para a producdo
das enzimas de interesse;

e Realizar o balan¢co de massa da planta produtora de enzimas;

e Elaborar o escopo de processo em planta (equipamentos, utilidades, energia, insumos,
custo operacional, mao de obra e manutencao);

e Avaliar a viabilidade do investimento por meio de indicadores técnico-econdmicos.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA
3.1 PRODUCAO DE BIOETANOL

3.1.1 Producao convencional de etanol

A capacidade de processamento de cana nas usinas brasileiras é varidvel em fun¢ao da
sazonalidade da producdo agricola, das caracteristicas da espécie da cana-de-acticar plantada
para a safra e, sobretudo, do teor de aciicar contido na cana, expresso em 'ATR/Kg de cana. A
obtencdo de agucares € dependente da etapa de extragdo, da capacidade de geragdo de vapor e
do consumo energético. Este ultimo estd diretamente ligado ao perfil de producdo da planta
industrial: usina agucareira, alcooleira e unidade produtora e exportadora de energia. Em geral,
as usinas de grande porte conseguem processar, em média, de 4 a 8 milhdes de toneladas de
cana-de-actcar por safra (UDOP, 2013).

Para a producao do etanol convencional, utilizam-se como matérias-primas o caldo de
cana e o melaco obtidos apds as etapas de moagem, tratamento de caldo e cozimento. A
moagem tem uma eficiéncia de extragdo de agucares estimada sobre os teores de sacarose e
acucares redutores da cana. O processo de producdo de etanol consiste principalmente de trés
etapas: fermentacao do mosto, centrifugacao e destilacio. O mosto tem na composicdo cerca
de 30% em massa de leveduras e o restante de caldo ou melaco, os quais sd@o provenientes
respectivamente das etapas de tratamento de caldo e centrifugacdo do agucar.

O mosto fermentado, apds cerca de 8 horas, apresenta teor alcodlico de 8 a 10% no caso
de fermentacdes do tipo batelada, a mais comumente empregada. Em seguida, este material €
centrifugado para separagcao do vinho e a massa de leveduras. Esta, por sua vez, é reciclada e
reenviada as dornas, enquanto que o vinho obtido da centrifugacdo € enviado as colunas de
destilacdo para a concentracdo do etanol. O etanol é geralmente obtido na forma de etanol
hidratado até seu ponto azeotrépico, 95°GL, podendo passar ainda pelo processo de
desidratacao, seja por peneiras moleculares ou por extracdo liquido-liquido, para obtencdo de

etanol anidro (LIMA, 2011).

! ATR: agticar total recuperavel
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3.1.2 Producio de etanol de segunda geracao

Para obtencdo do etanol de segunda geracdo (2G), uma opg¢do para a industria
sucroalcooleira € a utilizacdo matéria-prima da biomassa lignoceluldsica residual, o bagaco e a
palha de cana. A dificuldade reside no fato de que a biomassa no seu estado natural ndo é
adequada ao processo de fermentagao alcodlica, necessitando hidrolisar o bagaco ou a palha a
acucares fermentesciveis. A hidrélise do material lignocelulésico pode se dar por via quimica
ou enzimatica.

A hidrélise enzimdtica € um processo vantajoso em compara¢do com a hidrélise
quimica, pois resulta em menores custos dos equipamentos e rendimentos mais elevados de
actucar (MARTIN et al, 2002). Além disso, a hidrélise quimica leva a produtos de degradagao
do agucar, tais como furfural e hidroximetilfurfural (HMF), os quais inibem a fermentacao para
a producdo de etanol. Porém, a presenca de uma grande quantidade de lignina residual também
reduz a eficiéncia da hidrélise enzimatica de materiais lignocelulésicos. Soma-se a isso o custo
das enzimas, que continua a ser elevado (GALBE; ZACCHI, 2002; SUNG; CHENG, 2002).

As enzimas mais importantes utilizadas nesse processo de produgdo sdo aquelas que
atacam a regido amorfa da celulose para produzir oligdbmeros. Estas enzimas devem trabalhar
em sinergia para evitar a inibi¢ao pelos proprios produtos obtidos. Para isso, a biomassa pode
ser pré-tratada antes da hidrélise enzimética, a fim de melhorar a digestibilidade da fracao
celuldsica (BHAT, 1997). As xilanases, produzidas em grande quantidade por fungos como os
da espécie Myceliophtora thermophila, sdo capazes de hidrolisar as hemiceluloses residuais e
melhorar o acesso das demais enzimas a celulose (OHGREN et al.2007; GOMES, 2015).

O pré-tratamento da biomassa lignoceluldsica, assim como a hidrélise enzimética,
torna-se também uma etapa de grande importancia na tecnologia de obtencdo do etanol de
segunda geragdo. Este processo consiste em romper a matriz lignocelulésica para expor a
celulose a reacdo enzimdtica (MERINO e CHERRY, 2007).

Entre os métodos de pré-tratamento mais difundidos, cita-se a explosdo a vapor, o qual
consiste no tratamento a alta pressdo com vapor a 160-260 °C, seguido por descompressdao
explosiva. Outro método que tem apresentado grandes vantagens energéticas € o tratamento
hidrotérmico do substrato, em que o material é aquecido em dgua em estado liquido a 170-
230°C durante um curto periodo de tempo (KIM, 2009; SUN, CHENG, 2002; XIMENES,
2012). A Tabela 1 compara algumas caracteristicas dos principais tipos de pré-tratamentos

utilizados.
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Tabela 1: Caracteristicas dos pré-tratamentos de material lignocelulésico

Caracteristica Acido Explosao a AFEX* Hidrotérmico
diluido vapor

Fibra reativa Sim Sim Sim Sim
Necessario tamanho reduzido Sim Nao Nao Nao
particula
Hidrolisado inibitério Sim Sim Nao levemente
Recuperacio de pentoses moderado baixo alto alto
Baixo custo material construtivo Nao Sim Sim Sim
Geracgao de residuos Sim Nao Nao Nao
Simplicidade do processo moderado alto moderado alto
Eficéacia dos baixos teores moderado alto muito alto desconhecido
umidade

* AFEX: Ammonia fiber explosion ou explosao da fibra em amodnia
Fonte: adaptado de LYND (1996)

A anélise econdmica da etapa de pré-tratamento € necessdria a fim de auxiliar na direcao
das pesquisas e esfor¢os e ainda identificar parametros de processo que mais afetam o custo do
produto final. Os parametros de conversdo, custo do pré-tratamento, custo de operagdo e
investimento total devem compor uma andlise de benchmarking® (MOSIER et al.,2005). Saad
(2010) realizou a modelagem cinética para dimensionamento e avaliacdao do investimento em
pré-tratamento por explosdo a vapor nas condi¢des que minimizam o prego de venda do etanol
2G.

Uma vez expostas a celulose e a hemicelulose, as enzimas celuloliticas e
hemiceluloliticas atuam de forma a fragmentar estas macromoléculas gerando agicares
fermentesciveis e demais compostos ndo-fermentesciveis. Em seguida, este material
sacarificado passa pela etapa de fermentagdo, a qual se assemelharia a fermentacdo
convencional utilizando leveduras especiais além da Sacharomyces cerevisiae. O vinho obtido
€ separado e destilado para finalmente obter o etanol 2G. Sdo ainda necessdrias etapas de
centrifugacao e filtracdo para retirada dos residuos solidos, os quais podem ser enviados como

biomassa para queima nas caldeiras de cogeracdo de energia.

2 Benchmarking: processo de busca das melhores priticas, entre os concorrentes, num determinado processo que
conduz ao melhor desempenho.
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3.1.3 Evolucao tecnoldgica e tendéncia de novos processos

E possivel obter diversos outros produtos da cadeia sucroquimica, a partir da glicose
como matéria-prima, por exemplo, acido latico, 4cido succinico e sorbitol. Através da cadeia
alcooquimica, a partir do etanol como matéria-prima, obtém-se os seguintes produtos:
acetaldeido, 4cido acético, cloreto de polivinila, paraldeido, etileno, 6xido de etileno,
poliacrilonitrila, etileno glicol, polietilenoglicol, butadieno, derivados etilicos (ésteres e
alcoodatos), entre outros (BASTOS, 2007).

Outros produtos podem ser gerados a partir de biomassa e materiais lignoceluldsicos,
sendo estes a energia pelo aproveitamento da lignina e ainda a obtencao de 6leos, fendis e acido
acético. Da hemicelulose, pode-se obter principalmente o furfural, 4cido maleico e pentoses,
tais como xilose, manose e arabinose. Partindo-se da celulose obtém-se a glicose, conversivel
a etanol, e outros produtos quimicos (YAN, 2006). A Figura 1 apresenta um diagrama
esquematico de algumas possibilidades de aplicagdo da biomassa. Ela mostra os subprodutos
possiveis de serem obtidos a partir da estrutura lignoceluldsica de cana de acticar, madeira e

outras biomassas.

Cana-de-aglcar, madeira, outras biomassas

|
v ' 4

Lignina Hemicelulose Celulose
Pré-tratamento N | \]:“dml'se \l/ | \L
Oleos, fenol, acido Furfural, resinas, ! . ,
e , L. . : Glicose Glicose Outros agucares
acetico, energia acido maléico, xilose
Jl Fermentagdo

Etanol

y

Etileno, polietileno,
buteno e derivados

Figura 1: Exemplos de aplica¢do da biomassa para sua conversdo a produtos de maior valor agregado

Algumas pesquisas visam melhorar o rendimento de obtencao da glicose e xilose a partir
de biomassa lignocelulésica. Citam-se projetos de reatores de membrana (ANDRIC et al.,
2010b ; Chang et al , 2010); de otimizacdo das condi¢des de operagdo, seja para hidrélise ou

para fermentacdo (LIU et al , 2010). A integracdo de processos tem grande potencial e as
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possiveis integracdes sdo conhecidas como: hidrélise-fermentacdo simultaneo (HES),
sacarificacdo e fermentagcdo separados (SSF) e, por fim, a DMC, ou Conversdo Microbiana
Direta (BALAT, 2011).

A hidrdlise enzimética e fermentagao podem ser executadas separadamente — Hidrolise
e Fermentacdo em etapas distintas (SHF) — ou combinados em Sacarificacdo e Fermentagcao
Simultaneas (SSF), a qual é apresentada na Figura 2. Alguns dos fatores estudados para reduzir
o custo de produgdo incluem a utilizacdo eficaz da matéria-prima, a alta produtividade
enzimatica por substrato utilizado, a alta concentracao de etanol na alimentagao de destilagao,
e também a integracdo das utilidades de processo como vapor, energia e insumos, a fim de

reduzir o custo de capital e energia (GALBE, 2011).

Fermentagdo e Sacarificagdo

Simulténea

Hidrdlise . o L ™™ Desidratagdo
enzimatica Fermentagdo Destilagdo
1
T T Vinhaga
B B I secagen
Separacdo
Blomassa —» Pré-tratemento Cultivo de [flltfa;aos -
levedura centrifugacdo) Combustdo g
Uqudo ——»| Digestho

l

Lodo

Figura 2: Representacdio esquematica de processo integrado lignocelulose-etanol e seus coprodutos

Fonte: GALBE (2011) — adaptado

Enquanto os estudos da viabilidade tecnoldgica tém sido explorados extensivamente
para uma variedade de modelos de reatores, poucos estudos econdmicos foram concluidos. Uma
andlise econdmica incorporando a hidrélise, a concentragdo e a fermentagido de biomassa pré-
tratada € necessdria para demonstrar a viabilidade das tecnologias estudadas (CHEN; QIU,

2010).

3.2 FERMENTACAO EM ESTADO SOLIDO

A fermentacdo em estado soélido (FES) pode ser definida como qualquer processo de

fermentacdo que ocorre na auséncia ou quase auséncia de dgua livre, utilizando um substrato
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natural, o qual por si s6 atua como fonte de carbono/energia, ou ainda, um substrato inerte que
atue como suporte s6lido (PANDEY,1999).

Este tipo de fermentacdo tem se destacado nos estudos para o aproveitamento de
residuos. Segundo MITCHELL; VON MEIEN; KRIEGER (1992), a FES pode ser empregada
comercialmente em aplicagdes socioecondmicas, tais como a compostagem de residuos,
valorizacdo de produtos lignoceluldsicos e fibras alimentares; aplicacOes economicamente
lucrativas, tais como, a produgdo de enzimas, dcidos organicos e alimentos fermentados.

A FES apresenta diversas vantagens devido a seus aspectos fisico-quimicos,
especialmente sua reduzida atividade de 4gua e ainda a formacao de gradientes de temperatura,
nutrientes e produtos. A atividade enzimdtica pode ser considerada o parametro de controle
mais importante para finalizar a fermentacao. A FES difere bastante da Fermentacdo submersa
(FSm), relativamente a esporulacdo e produgdo de enzimas, assim como de metabdlitos
secundarios, bem como no modo de mistura e difusao (VINIEGRA-GONZALEZ, 1997).

Segundo os autores Bramorski e Lu, Maddox e Brooks (1998), as vantagens da FES
sobre a FSm sdo:

* O meio fermentativo € geralmente simples, consistindo de produtos agricolas nao
refinados que podem conter todos os nutrientes necessarios para o crescimento do
microrganismo. Isto significa que o pré—tratamento pode ser apenas um cozimento com
dgua para umidificar ou dilatar o substrato, ou ainda a moagem do substrato de forma a
aumentar a acessibilidade aos nutrientes internos;

» Tratamento de efluentes e disposi¢ao de residuos € geralmente simples ou minimizado.
Geralmente todo o produto e co-produto sdo aproveitados, principalmente, se seu uso
for direcionado a suplementacao alimentar de animais;

= O custo de esterilizacdo € reduzido, pois se aquece menos dgua;

= O espago ocupado pelo equipamento de fermentacdo € pequeno, considerando-se o
rendimento do produto. Utiliza-se menor quantidade de 4gua e o substrato ¢é
concentrado;

» Torna-se possivel a obtencdo de esporos que sdo impossiveis de se obter em cultura
submersa;

= Menor custo dos equipamentos;

= Exige menor demanda de energia;

As principais desvantagens da FES apontadas por Bramorski e Lu (1997) sao:



20

= QOs tipos de microrganismos mais usados sdo fungos e leveduras devido a condicdes do
processo, como baixa concentracao de dgua livre;

» Em operagdes de grande escala, o calor gerado pelo metabolismo microbiano deve ser
removido, o que se torna mais dificil na FES que no processo submerso;

= A transferéncia de oxigénio entre as particulas do meio pode se tornar um problema,
quando se utiliza granulometria do substrato muito elevada;

» Medidas de pH, O, CO> e cdlculo de rendimento de produto sdo mais complexos;

= Controle de temperatura € critico e, muitas vezes, € necessario controlar a composi¢ao
da atmosfera no que diz respeito a Oz, CO; e outros metabdlitos volateis;

* Contrariamente a facilidade de operagdo da FES, a heterogeneidade da mistura dificulta
o controle de crescimento microbiano e o controle de varidveis como agitacio, aeracao
e concentracao de nutrientes e produtos;

= Relativamente a producao de biomassa, fazem-na menor em FES.

Bagaco e palha de cana-de-aciicar

Atualmente, devido a sua disponibilidade, os residuos lignoceluldsicos sao mais
comumente usados em fermentagdes em estado sélido. No Brasil, sdo gerados cerca de 100
milhdes de toneladas de bagaco de cana por ano. Em torno de 50% desse montante € suficiente
para satisfazer as exigéncias energéticas das industrias de acucar e etanol; o restante € estocado,
sendo utilizado para acionamento da usina no inicio da safra subsequente (UNICA, 2013).

O bagaco da cana-de-aguicar (Figura 3) € um residuo lignocelulésico composto de trés

tipos de polimeros, denominados celulose, hemicelulose e lignina, com forte interacao entre si.

Middbe
Parede celular Lamella

Farede Celular

Pectina — Primaria
Hemicelulose . Membrana
\ W _TF Plasmatica

Celulose _ g8

Figura 3: Componentes lignoceluldsicos do bagaco de cana

Fonte: CRUZ (2011)
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A hemicelulose e a celulose s@o as principais fragdes estruturais do bagaco de cana,
representando uma fonte potencial de xilose e glicose, respectivamente. Porém, a obtengdo
desses acticares requer a aplicacdo de técnicas que permitam a sua extragio seletiva (SIMOES,
2005).

A palha da cana-de-aguicar € outro subproduto do setor sucroalcooleiro que apresenta
grande potencial de reutilizacio para fins biotecnoldgicos. Sua geracao média € de 140 Kg por
tonelada de cana-de-agucar colhida (UNICA, 2008). Um comparativo entre a composi¢ao

média do bagaco de cana e da palha é apresentado na Tabela 2.

Tabela 2: Composicio comparativa entre o bagaco de cana e a palha

Componentes (W/v%) Bagaco Palha
Celulose 39,99 29,39
Hemicelulose 21,82 31,38
Lignina 26,51 26,00
Extratos/outros 7,41 12,651
Cinzas 1,40 4,83
Total 97,14 104,24

L' A composi¢do do material extrativo ndo tratado, 12.65%, foi determinado apds lavagem
Fonte: De Oliveira (2010)

Em termos energéticos, a palha tem elevado potencial calorifico e, assim como o bagaco,
pode ser levada as caldeiras de leito fluidizado para queima como combustivel para geracdo de
vapor e energia (SAAD, 2010). Atualmente, cerca de 6% da palha € incorporada a cana-de-
acucar trazida pelo transporte agricola até a industria, algumas vezes na forma de fardos, como
mostrado na Figura 4, o que reduz o custo de transporte (CENPES, 2012). Devido a fins
agrondmicos, 50% da palha parcialmente retirada da cana devem permanecer no campo para

conservagao do solo (FERREIRA—LEITAO, 2010).

Figura 4: Colheita, enfardamento e transporte de palha de cana-de-agucar
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O farelo de trigo

O farelo de trigo € outro subproduto industrial com aplica¢des promissoras na FES. Ele
€ gerado a partir da moagem industrial de grdos de trigo, o qual possui abundante producao e
disponibilidade. Na producédo da farinha de trigo, 28% do grao nao € aproveitado, originando o
farelo de trigo. Ele é tradicionalmente destinado para alimentacao animal e humana, mas
considerando a sua composi¢ao e disponibilidade, pode servir como matéria-prima em uma
biorrefinaria (CHERUBINI, 2010; JAVED et al., 2012).

Na Tabela 3 € apresentada a composicao média do farelo de trigo, onde se observam

elevados teores de proteina, amido e outros carboidratos.

Tabela 3: Composicao celulésica do farelo de trigo

Composicio quimica %
Celulose 7,57
Proteina 16,29
Hemicelulose 31,19
Lignina 4,06
Cinzas 6,53

Fonte: BRIJWANI et al.(2010)

Por assim dizer, o farelo de trigo € considerado um substrato ideal para fermentagao em
estado solido, devido as propor¢des dos conteidos de carbono, nitrogénio e fésforo (Couri et
al., 2000; Pandey et al., 1999; Brijwani et al., 2010). Este substrato ¢ uma 6tima fonte de
nitrogénio devido ao seu conteido proteico, além de teores de sais minerais notadamente
importantes para o crescimento de culturas fiingicas e producdo de celulases (Mandels et al.,

1981).
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3.3 ENZIMAS CELULOLITICAS

As celulases compreendem um conjunto de enzimas capazes de hidrolisar a biomassa
celulésica da planta. Elas consistem de trés grupos, as endoglucanases, as exoglucanases e as
glicosidases. A Figura 5 apresenta um diagrama da ag@o das celulases sobre a molécula de

celulose.

Endoglucanase .
N LN NN AN NN Cadeias de celulose

|

NN ool "> Cadeias menores de celulose
Exoglucanase l

IO O OO oy N> Fragmentos de celobiose

w

B-Glicosidase l
& & Glicose

Figura 5: Acdo das celulases sobre a molécula de celulose

(modificado de WRIGHT et al., 1988)

A atividade de celulases é definida em termos de “filter paper units” (FPU) por volume
de solugdo enzimdtica original. De acordo com a IUPAC, o valor arbitrdrio de 2,0 mg de actcar
redutor, na forma de glicose, a partir de 50 mg de papel de filtro (4% conversdo) em 60 minutos,
foi designado como interceptor da curva FPU/g. Porém, € importante lembrar que a atividade
em filter paper unit (FPU) é definida somente em termos de conversao, uma vez que o
rendimento em agucares redutores nao € uma funcao linear da quantidade de mistura enzimatica
utilizada no ensaio (ADNEY & BAKER, 2008). As atividades celuloliticas podem nao refletir
o potencial de desempenho de sacarificacio e outras consideragdes devem ser feitas para avaliar
a eficiéncia de hidrolise, tais como identificar possiveis inibidores e acdes sinergisticas entre as
diferentes celulases (GHOSE, 1987).

Quanto ao seu uso comercial, o mercado mundial de enzimas industriais ficou imune a
crise financeira global em 2008-2009 e cresceu 5% em 2012 em relacdo ao ano anterior. A

demanda por enzimas nas economias desenvolvidas, como os EUA, Europa Ocidental, Japao e
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Canadd, manteve-se relativamente estivel durante os udltimos tempos, enquanto que as
economias em desenvolvimento da Asia-Pacifico, Oriente Médio e Africa surgiram como os
mercados consumidores de maior crescimento, sobretudo no mercado de enzimas para

alimentos e bebidas (Figura 6a).

2012 - MERCADO DE ENZIMAS &
VENDAS POR SETOR INDUSTRIAL

2012 - MARKET SHARE DE ENZIMAS
PARA US0 INDUSTRIAL

1% m Enzimas para
homecare
B Enzimas para
bioenergia = Novozymes (47%)
B Microrganismos
mDSM (6%)
B Enzimas para DuPont (21%)

alimentos e bebidas
m Enzimas para ragdo
animal e outros
m Biofarmacéuticos

B Qutros (26%)

(a) (b)

Figura 6: (a) Principais aplicacoes de enzimas industriais (b) Oligopdlio do mercado de enzimas no mundo

Fonte: Novozymes (2012)

Os EUA e a Europa comandam uma importante quota do mercado oligopolista mundial
de enzimas industriais, com trés grandes fornecedores, como mostrado na Figura 6b,
contribuindo com participagdo majoritiria das vendas globais (NOVOZYMES REPORT,
2012).

As proteases constituem o maior segmento de produto no mercado de enzimas
industriais, sendo as carbohidrases e lipases o segmento que apresenta mais rapido crescimento,
com cerca de 70% de participacdo do mercado atual. Nos préximos anos, espera-se que, para a
producdo de bioetanol celuldsico e outros produtos quimicos derivados da celulose, as celulases
também se tornem parte importante do grupo de enzimas com aplicacao industrial (GREINER,
2013; BEDFORD, 2010).

Os valores praticados no mercado de celulases s@o varidveis e ndo claramente
determinados. Alguns estudos apontam pre¢os em termos de massa, outras expressas em
volume de extrato, outras por unidade de bioetanol e com menor frequéncia em fun¢do de sua

atividade enzimadtica, como pode ser exemplificado pela Tabela 4.
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Tabela 4: Preco de custo das celulases segundo diferentes produtores

Autores Preco

Valor Unidade
HEINZLE (2006)! 16,20 US$/kg
ZHUANG et al. (2007)? 15,67 US$/kg
LYND et al (2008) 0,08 US$/L EtOH
VINTILA (2009) 16,00 US$/100.000 FPU
LIMA (2010) 6,00 US$/100.000 FPU
KLEIN-MARCUSCHAMER et al.(2010) 0,09 US$/L EtOH
CTBE (2011)3 0,11 US$/L EtOH
NOVOZYMES (2014)4 0,22 US$/ml

1 Preco de custo da celulase obtida por fermentagéo submersa e uso de T. reesei

2 Preco de custo de celulases por fermentacao submersa utilizando bactéria C. thermocellum

3 Estimativa de preco de custo segundo trabalho realizado entre Laboratério Nacional de Ciéncia e
Tecnologia do Bioetanol (CTBE) e Centro Nacional de Pesquisas em Energia e Materiais (CNPEM)
4 Celluclast: prego de venda do frasco de volume 100 mL de preparo liquido extraido do NCBE(2014)

A tecnologia de producdo empregada, o tipo de substrato e as variagdes de escala sdo
algumas das razdes das diferencas entres os precos praticados no mercado de celulases.
Segundo Klein-Marcuschamer (2011) a inconsisténcia nos custos da enzima para aplicacdes
em biocombustiveis dificulta andlises técnico-econdmicas mais robustas dos processos de

producio.

3.4 ENGENHARIA ECONOMICA

A engenharia econdmica requer o entendimento das ci€ncias fundamentais e do
conhecimento técnico industrial com a finalidade de realizar algo que seja benéfico a sociedade.
Para isso, sdo feitas andlises econdmicas de novos projetos, as quais avaliam a possibilidade ou
nao de realizar o investimento com base em aspectos técnico-econdomicos.

Existem diferentes tipos de estimativa do capital de investimento para um projeto
(PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002). Elas podem variar desde a estimativa baseada em
pouca informacgdo (pré-design), até uma estimativa detalhada em desenhos e especificacdes
completas do projeto, o que, consequentemente afeta a precisdo do valor total de investimento.
Comumente, sdo utilizados trés critérios para avaliagao e aprovagao de um projeto. Sao eles:

e C(Critérios financeiros: disponibilidade de recursos;
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e (ritérios econdmicos: rentabilidade do investimento;

e C(Critérios imponderdveis: fatores ndo convertidos em dinheiro

Os critérios econdmicos e financeiros sdo geralmente os mais aplicados por englobarem
indicadores uteis na tomada de decisdo. Para um novo processo, os desempenhos econdomicos
previstos versus reais podem ser medidos por meio de critérios expressos por funcdes Lucro e
Custo.

Outros termos importantes no critério citado sdo o imposto de renda e a taxa de risco,
os quais variam em fung¢do do tipo de empreendimento. Em geral, os valores adotados quando
nao se conhece o tipo de empreendimento sdo 35% para imposto de renda e 15% para a taxa de

risco (HAPPEL,1975).

3.4.1 Investimento Fixo

Antes que uma planta industrial seja posta em opera¢ao, um montante consideravel de
dinheiro deve ser empregado para compra e instalacio dos equipamentos e maquinas
necessarios. Todos os itens envolvidos na operacdo da planta devem ser estimados nesta etapa
inicial. O capital necessdrio para compra de todos os equipamentos e instalagdes de processo
€ chamado de Investimento Fixo. O levantamento deste custo inicial pode ser subdivido pelos
custos diretos e custos indiretos.

Os custos diretos incluem os recursos necessarios para aquisi¢do de equipamentos,
tubulagdes, instrumentagdo, isolamento, bombas, vilvulas e acessorios, por exemplo. Por sua
vez, os custos indiretos incluem o dinheiro empregado para montagem das instalacdes, bases
civis e fundacdes, além dos gastos com a engenharia, assessoria e supervisao do
empreendimento. Os custos diretos somados aos custos indiretos também pode receber o nome
de CAPEX ou Capital Expenditure (HEINZLE, 2006) A Tabela 5 mostra a composi¢do geral

do CAPEX com os principais indices utilizados em plantas quimicas industriais.
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Tabela 5: Composicio do CAPEX e seus indices

Indices
Custos diretos X
Equipamentos Ci
Material para interligacdes Cj
Prédios / instalagdes -
Custos indiretos Y
Controle e automacgao 10% Ci
Montagens e interliga¢Ges 10% Ci
Obra civil 5% Ci
Engenharia e supervisao 15% Ci
Outros Custos Z
Contratos -
Contingéncia 20%(Ci+Cj)
Capital de Giro 20%CF
Investimento Total (CF) - C direto + C indireto X+Y+Z7Z=CF

Capital de giro

O capital de giro é o montante necessdrio para manter a empresa em funcionamento,
ndo somente, mas também durante as interrup¢des ocasionais da producao. O capital de giro,
para uma planta industrial, consiste no valor total investido em matérias-primas, insumos,
produtos acabados em estoque, produtos semi-acabados em vias de serem fabricados e contas
areceber, além do valor de caixa disponivel para pagamentos mensais de despesas operacionais,
tais como saldrios, contas a pagar e impostos. O indice de capital de giro para investimento
varia de acordo com as diferentes empresas. Em sua maioria, as indudstrias quimicas utilizam
um montante inicial de 10 a 20 por cento do investimento total como capital de giro (PETERS,
2002).

Fundos de financiamento as inovacdes, como FINAME e BNDES sdo alternativas a
obtencdo de créditos para investimento. Os limites de crédito sdo estabelecidos segundo
critérios setoriais e parametros de avaliacdo de risco, visando a uma maior agilidade na
tramitacdo de projetos de pequeno, médio e grande porte a serem implementados. O custo
financeiro dos financiamentos concedidos — os quais podem chegar a R$ 1 milhdo — € composto
da taxa de juros de longo prazo (TJLP) mais spread® definido em funcdo do produto nas

politicas operacionais de cada setor (KASSAI 2000; CORTEZ, 2010).

3 Refere-se a diferenga entre o que o banco paga ao tomar um empréstimo € o que ele cobra ao conceder um
empréstimo.
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3.4.2 Custos Operacionais

Os custos operacionais ou custos varidveis representam os gastos periddicos necessarios
para manter em funcionamento o processo industrial. Para tal, utiliza-se o termo OPEX
(Operational expenditure), o qual diz respeito ao custo associado a manutencdo dos
equipamentos e aos gastos de consumiveis, energia elétrica, vapor, insumos, mao de obra, todos
necessarios a producao e ao funcionamento normal da planta. No caso do custo de manutengao,
geralmente seu célculo € feito por meio de fator sobre o valor do Capital Fixo do Investimento

(CF) ao ano. Segundo PETERS (2002):

CMANUT = 0,08 * CF (31)

H4 ainda custos agregados, os quais podem complementar o OPEX. Estes custos estao
relacionados aos gastos com impostos, seguros, aluguéis de terceiros, juros sobre
movimentacdes financeiras, além de valor gasto com Pesquisa e Desenvolvimento. A Tabela 6
apresenta a composicao geral dos custos operacionais (OPEX), onde se verifica que o custo de
manufatura corresponde a soma dos custos varidveis e 0os impostos, taxas e encargos inclusos
no desenvolvimento do empreendimento..

Tabela 6: Composicio do OPEX e seus indices

Indices
Custos variaveis \%
Materiais
Matérias-primas -
Insumos -
Utilidades U
Energia elétrica -
Vapor / resfriamento i
Tratamento de efluentes/residuos sélidos
Maio de obra -
Manutengdo 8% CF
Impostos + taxas + encargos 1
Custo de manufatura ( C varidveis + impostos) V+U+I=W

Estdao inclusos ainda o custo necessario ao tratamento de efluentes e também do

tratamento e disposi¢do de residuos sélidos que forem gerados no processo industrial.
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3.5 METODOS DE ANALISE DE INVESTIMENTO

3.5.1 Fluxo de caixa

O fluxo de caixa é um instrumento de gestao financeira que projeta para periodos futuros
todas as entradas e saidas de recursos financeiros da empresa, indicando como serd o saldo de
caixa para o periodo projetado (SEBRAE, 2011). Com as informag¢des do fluxo de caixa, é
possivel elaborar a estrutura gerencial do projeto, a andlise de sensibilidade, a rentabilidade e o

prazo de retorno do investimento.

3.5.2 Retorno sobre Investimento (R.O.I)

O retorno sobre investimento (ROI, em inglés return on investment), € a receita liquida
anual esperada dividida pelo capital total investido, expresso em porcentagem. Esta é a
porcentagem de retorno que os investidores podem esperar para eventualmente obterem seu
lucro.

Para este método, a depreciacao € considerada uma despesa, isto €, valor da depreciacao
¢ subtraido anualmente do lucro. Ao final do funcionamento da planta, este montante €
recuperado pelos acionistas. O valor da depreciacdo geralmente pode ser aplicado em um fundo
ou investido em outras fontes.

Um valor aceitdvel para o ROI deve ser em torno de 15% para taxas pds-fixadas e de

30% para taxas pré-fixadas. Estes valores podem ser maiores se o investimento envolve altos

riscos.

3.5.3 Valor Presente Liquido (VPL)

O Valor Presente Liquido (VPL) é a soma algébrica de todos os fluxos de caixa
descontados para o instante presente (t=0) a uma dada taxa de juros. Independentemente da
fonte, os dados adquiridos publicados devem sempre ser corrigidos para o indice atual, pelo

método do valor presente liquido:

Aj
(1+i)J

VPL = Y, (3.2)
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onde “A” é o valor anual de caixa, “J” € o periodo do fluxo de caixa liquido, “i” € a taxa de
juros assumida e “n” € o tempo de vida esperado do projeto.

Considerando-se uma s alternativa de investimento, dada uma taxa de desconto 1,
utilizada pela empresa ou setor, tem-se:

Se VPL > 0, a alternativa € vidvel economicamente

Se VPL < 0, a alternativa € inviavel economicamente

Se VPL = 0, € indiferente investir ou ndo, mas ela € ainda viavel.

O VPL € uma boa medida da rentabilidade de um projeto. Ele pode ser usado para
comparar alternativas. Neste caso, o maior VPL seria a melhor alternativa entre dois ou mais

empreendimentos (BAASEL, 1990).

3.5.4 Taxa Interna de Retorno (TIR)

A Taxa Interna de Retorno (TIR) € um indice relativo que mede a rentabilidade do
investimento por unidade de tempo, necessitando para isso que haja receitas envolvidas assim
como investimentos.

Define-se matematicamente como o valor da taxa de desconto que anula o Valor
Presente Liquido da equagdo 3.2. Portanto, no caso onde VPL =0, a taxa de desconto “i” serd
referida como Taxa Interna de Retorno. A deprecia¢do costuma ser considerada como despesa
neste calculo, isto €, um montante em dinheiro subtraido das receitas.

Valores em torno de 15 a 30% sdo taxas esperadas para investimentos industriais.

Quando mais elevados, ha grande risco envolvido no empreendimento (BAASEL, 1990).

3.5.5 Tempo de retorno (Payback)

O payback é um indicador de referéncia utilizado para julgar a atratividade relativa de
opg¢Oes de investimento. De forma geral, quanto mais alongado o prazo de recuperagcdao do
investimento, ou payback, menos interessante ele se torna para o empreendedor.

O payback varia de acordo com o tipo de projeto e tecnologia empregada. A
rentabilidade do payback, Rp, pode ser calculada de acordo com o nimero de anos necessarios

para que o investimento seja recuperado como:

R, =t quando X§FluxoCaixa = I, (3.3)
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onde Ip € o investimento inicial realizado.

Este método € ttil como complemento da andlise de risco dos projetos (KASSAI et al,
2000). O custo da area do empreendimento e o capital de giro ndo sdo inclusos neste célculo,
pois estes itens poderiam sempre ser liquidados pelos seus custos iniciais. Neste caso, a
depreciagdo ndo € incluida nas despesas (BAASEL, 1990).

Lima (2011) obteve o payback de 9 anos para investimento em fébrica de celulases por

fermentacao em estado sélido.

3.5.6 Analise de sensibilidade

Os fluxos de caixa sdo elaborados a partir da projecdao de valores mais provaveis.
Entretanto, na previsdo de valores sempre havera uma incerteza. Os fatores que levam a esta
incerteza geralmente sdo fatores econdmicos relacionados aos precos de matéria-prima e
equipamentos; fatores financeiros relacionados a insuficiéncia de capital; fatores técnicos
relacionados a inadequabilidade da tecnologia empregada; e também fatores politicos e
institucionais diversos (OLIVEIRA, 1982).

Para se avaliar investimentos em condi¢des de incerteza, o método mais utilizado € a
Analise de Sensibilidade. Sao observadas as sensibilidades de valores como VPL, taxa interna
de retorno, além de vida qtil, receitas e precos, entre outros. Sdo analisados diferentes
comportamentos no resultado econdmico através da variagdo de fatores do empreendimento,
como, por exemplo, o preco final do produto e a quantidade minima a ser produzida para que o

investimento se torne viavel (CASAROTTO, 2000).

3.5.7 Custo de oportunidade

O custo de oportunidade € o termo utilizado para indicar o custo de algo em termos de
uma oportunidade renunciada. E uma anélise a partir de vérias alternativas possiveis de decisao,
quanto aos beneficios a serem obtidos em relacdo a forma de uso dos recursos correspondentes
(LOPO et al.,2001).

Pereira et al (1990) também definem o custo de oportunidade como o valor do fator de
producdo em qualquer uso que lhe foi dado, sendo tal custo de oportunidade a renda liquida
gerada pelo fator de producdo em seu melhor uso alternativo. Este conceito pressupde

alternativa vidvel e, portanto, existente para o empresario ou investidor.
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3.6 UNIDADE DE DESENVOLVIMENTO DE PROCESSO (UDP)

O projeto da usina deve se basear em dados precisos e consistentes, se possivel em um
banco de dados confidvel. No entanto, como ainda sdo escassas as plantas industriais em
operacdo que produzem etanol a partir de materiais lignoceluldsicos, todas as estimativas
devem ser baseadas em dados de laboratério ou planta-piloto (GALBE et al.,2011).

Na Tabela 7 sdo apresentados os principais parametros que reduzem os custos da

producdo de enzimas e do etanol, segundo anélise de Viikari (2012).

Tabela 7: Principais fatores do custo de producio do etanol celuldsico através da rota enzimatica

Reducgio por unidade de Reducio por unidade de  Reducio por unidade de

enzima acdcar etanol
Melhor producgdo volumétrica de Pré-tratamento e Rendimento da matéria-
enzimas acessibilidade da matéria- prima

prima
Atividade especifica elevada Celulases mais sinérgicas Produtividade elevada
Baixa inibicao pelo produto final Enzimas acessorias Concepc¢ao de novos
processos
Ligacdo estereoespecifica otimizada  Reducdo da quantidade de
entre enzima e substrato enzima adicionada ao
processo

Configuracdo otimizada da planta
Fonte: (VIIKARI et al., 2012)

A interacdo necessdria entre estes principais parametros no desenvolvimento de um
novo processo deve ser levada em consideracio no momento de sua concepcdo. Os
procedimentos genéricos e as novas ideias encontradas em escalas laboratoriais para volumes
de até 1(um) litro, necessitam ser avaliados, posteriormente, em uma escala maior (10-100 L),
denominada Unidade de Desenvolvimento de Processo (UDP). A Figura 7 mostra estas

interagdes nos diferentes niveis de escala.
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N N

DESENVOLWVIMENTO VERIFICACAD
PESQUISA TESTE DE AVALIAGAD
TESTE DE IDEIAS CONFIGURACOES TESTES TECNOLOGICOS
MODELAGEM OTIMIZACAC OTIMIZACAO FINAL
PRODUTOS E COPROD. COLETA DADODS SCALE-UP
ESCE|MM|E—DHOTO
laboratdrio POU Escala final

Figura 7: Interacgiio entre os varios niveis de escala

Fonte: GALBE et al. (2011) adaptado

Nesta escala, € relativamente facil modificar um conceito de processo, uma vez que as
vdrias unidades ndo precisam estar fisicamente ligadas umas as outras. Além disso, o upscaling
da escala piloto é necessdrio para obter parametros operacionais, avaliar propriedades de
transporte e observar o comportamento de materiais em vdrias etapas da planta semiindustrial.
O desenho final do processo € estabelecido apds a interacdo e downstream entre o laboratoério,
a UDP e a escala piloto. A empresa Dedini, por exemplo, utilizou a tecnologia Organosolv?,
com intuito de extrair a lignina do bagaco de cana e hidrolisar a celulose. Para isso, eles
montaram a UDP com capacidade equivalente a 5.000 litros de etanol por dia
(SOARES;ROSSELL, 2007).

Em usinas, algumas utilidades de processo como vapor, energia elétrica produzida,
dgua, matéria-prima e até mesmo mao-de-obra especializada sdo recursos disponiveis que
podem ser transpostos para o novo projeto da planta-piloto. Para exemplificar esta integragdo,
o fluxograma da Figura 8 representa o processo produtivo da UDP na usina sucroenergética
incluindo a interligagdo energética das plantas e de suas utilidades de processo. Inicialmente,
tem-se o Processo Consolidado, isto é, a insfraestrutura ja existente no local. A Planta Anexa
consiste no conjunto de etapas para producio das enzimas celuloliticas. O terceiro processo,
denominado Pré-tratamento/Fermentacao/Destilacdo, corresponderia a etapa final, na qual se
obtém o etanol de segunda geracdo. Por razdes técnicas e de forma a simplificar, ndo serdao

tratados detalhes de estudo econdmico desta terceira etapa.

4 Processo da indstria de papel € celulose destinado a extragdo da lignina e hemicelulose utilizando solvente
orgénico a base de acetona/dgua ou etanol/dgua.
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4 METODOLOGIA

Este trabalho ndo envolve etapas experimentais. As informacdes necessdrias a
estimativa de custo das enzimas bem como as condi¢des de processo para a produgdo das
enzimas foram extraidas de trabalhos do Grupo de Bioenergia e Meio Ambiente do
IBILCE/UNESP. Alguns dados técnicos relacionados ao funcionamento de usina
sucroenergética foram baseados em conhecimentos obtidos pelo autor durante sua vivéncia

profissional na area.

4.1 ESTUDO DE CASO

Foi tomado como base deste estudo de caso, os ensaios fermentativos realizados em
escala de bancada com biorreatores de leito fixo por fermenta¢do em estado sélido (FES) pela

equipe de laboratério de Bioprocessos do Departamento de Engenharia e Tecnologia de

Alimentos do IBILCE/UNESP.

Biorreator e condicoes de operacao

O bagaco de cana de agucar é cedido pela Usina Vale, de Onda Verde - SP. O farelo de
trigo, normalmente € adquirido em sacos de 40 Kg no comércio local. O substrato e o farelo de
trigo sdo mantidos na proporcao 7:3, seguindo-se recomendacgdo de Zanelato (2011).

O fungo utilizado € o Myceliophthora thermophila 11-D3b, isolado pela pesquisadora
Daniela Alonso Bocchini Martins, do IQ/UNESP — Araraquara, em pilhas de bagaco de cana-
de-aguicar na Usina Guarani de Olimpia — SP. Esta cepa faz parte da cole¢do do Laboratério de
Bioquimica e Microbiologia Aplicada do IBILCE/UNESP. As cepas do fungo sd@o mantidas em
tubo de ensaio contendo Agar Saboraud Dextrose, submersas em 6leo mineral e mantidos a
5°C. Para utilizacdo, a cultura do M. thermophila é repicada em erlenmeyers contendo Agar
inclinado, e mantida para crescimento em camara BOD a 45°C por 48 horas. Previamente, a
solugd@o nutriente preparada com sais de fésforo, potassio e nitrogénio € esterilizada. Na etapa
de inoculacdo, € feita uma suspensdo dos esporos com a solucdo nutriente e em seguida

inoculada no substrato formado por bagaco de cana e farelo de trigo.
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Enzimas celuloliticas ja foram sintetizadas em biorreatores de leito fixo de parede
encamisada com 7,62 e 20,0 cm de didmetro, e até 2 m de comprimento, com resultados
similares de atividade enzimatica, dando mostras da viabilidade técnica de se ampliar a escala

de producdo das enzimas (ZANELATO ET AL., 2012; CASCIATORI, 2014). A Figura 9

apresenta uma imagem do biorreator.

Moédulos ot
~‘
*° _gs*

preenchidos com ~ ***

BGC + FT

Umidificador .

Figura 9: Biorreator em médulos em escala piloto com sistemas de controle

A descricdo do equipamento completo pode ser encontrada em Zanelato (2011),
Zanelato e colaboradores (2012) e Casciatori (2014). Basicamente, o ar € fornecido por um
compressor radial e filtrado para remocdo de impurezas por filtro ceramico e sua vazao
monitorada através de rotametro. O ar € saturado com &dgua, fazendo-o percolar colunas de
recheio empacotadas com esferas de vidros e preenchidas com dgua. O umidificador encontra-
se imerso em banho termostatico, com temperatura controlada, ideal para a fermentacao a 45°C.
Agua circula na camisa de refrigeracio do biorreator também na temperatura ideal do processo.

Os principais paradmetros operacionais estao apresentados na Tabela 8.
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Tabela 8: Parametros operacionais do biorreator em escala industrial

Parametros Valor
BGC: FT 7:3
Umidade 75% (b.u.)
Temperatura 45°C
Tempo de fermentaciao 96h
Densidade do leito 330 Kg/m3
Taxa de aeracio 267 L.h! Kg!

Ap06s o periodo de incubagdo, o material fermentado € retirado do biorreator conforme
mostra Figura 10, e realiza-se a extragdo liquida das enzimas com adi¢@o de dgua destilada na
propor¢do de 20mL por grama de substrato seco. O meio cultivado € filtrado em peneira ou

tela de tecido para retenc@o de impurezas mais grosseiras.

Figura 10: Aspecto do substrato (bagaco de cana+farelo de trigo in natura) apés 96 horas de fermentacio

4.2 ESCALA INDUSTRIAL

Para o projeto em questdo, adotou-se como usina modelo a Usina Vale, de Onda Verde-
SP, que processa, em média, 1,5 milhdo de toneladas de cana-de-aguicar por safra, produzindo
actcar e etanol, o que a caracteriza como usina de porte médio. Na Tabela 9 estdo apresentados
dados gerais de processamento. O bagaco de cana é obtido através de extracdo por moendas,

com umidade de 50% (b.u).
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Tabela 9: Parametros gerais da Premissa do Projeto

Em toneladas/safra

Processamento de cana-de-acticar 1.500.000
Producdo de bagaco-de-cana ! 420.000
Producdo de bagaco-de-cana seco 2 210.000

! Considerando 280 Kg bagago/ton cana
2 Umidade do bagago: 50% b.u

Do total de bagaco de cana produzido, costuma-se destinar de 15 a 20% a reserva
energética, biomassa essencial para o start-up da usina em todo inicio de safra. Ainda, a parte
a ser destinada as plantas de producao de celulases e a de etanol de segunda geracao dependem
da eficiéncia energética da planta industrial. Adotou-se, para o consumo de vapor da usina, um
valor de 420 Kg vapor/ton cana, baseado no seu balanco de massa e energia. As caldeiras
produzem cerca de 2,1 ton vapor/ton bagaco queimado, sendo possivel calcular o total de
bagaco destinado ao funcionamento da planta para produgdo de acucar e etanol convencional,
o qual corresponde a 70% do total de bagago gerado na safra.

As duas informacgdes acima perfazem um total entre 85 e 90% do bagaco gerado. Para
o etanol de 2* geragdo, o objetivo é converter parte do bagaco excedente em etanol, sem que
prejudique o funcionamento normal da planta nem afete a producdo de energia elétrica
destinada a exportacdo para rede local. Portanto, havera cerca de 10 a 15% de bagaco disponivel

a ser hidrolisado, correspondendo a 42.000 - 63.000 toneladas de bagago timido por safra.

4.2.1 Balanco de massa

Com base na capacidade de moagem de cana-de-agicar da usina modelo, foi
determinada a disponibilidade de substrato, a partir da qual realizou-se o balanco de massa. O
processo fermentativo global tem dura¢do média de 5 dias, com 96 horas de fermentagdo e o
restante do tempo € requerido para esterilizacdo, carregamento e descarregamento dos
fermentadores e extracdo das enzimas. O fungo termdfilo serd previamente cultivado e nos
tanques de inoculac@o se fard a suspensdo de esporos. A suspensdo € feita com a solugdo
nutriente balanceada adquirida por empresas fornecedoras de insumos e esterilizada. Em
seguida, no biorreator, é adicionada a solu¢@o nutriente com suspensao de esporos ao substrato
preparado com bagaco de cana e farelo de trigo, anteriormente esterilizados.

Do total de bagaco de cana disponivel para a produgdo de etanol de segunda geracao,

serdo feitas 3 simulagdes (5%, 10% e 15%) deste montante. Estas quantidades sdo destinadas a
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composi¢do do substrato para produgdo de celulases de origem fuingica e o restante sofrera pré-
tratamento para a conversao da celulose em agucares fermentesciveis. O balango material para
a producdo das enzimas serd realizado a partir da etapa central, isto €, a biorreacao. A dimensao
do biorreator pode variar entre 5 até 50 m3 (LIMA, 2011) e a escolha dependerd basicamente
do volume de bagaco a ser processado, bem como do planejamento de produgdo anual. Na

Figura 11 esté indicado o balango material no biorreator.

BGC50% b.u

> Substrato 75% b.u
FT20% b.u Y

ﬁgua + nutrientes
Figura 11: Balanco material do biorreator

BGC: bagaco de cana; FT: farelo de trigo

A massa de dgua a ser adicionada inicialmente para obter o substrato com 75% umidade

conforme condi¢ao ideal € determinada segundo a equacao:

__ Ugms—[UpGc*mpget UFT*mFT]
mdgua - 1-Uy (4.0)

sendo,

Us: umidade final desejada do substrato
ms:massa total do substrato

Usggc:umidade inicial do bagago de cana in natura
Urr: umidade inicial do farelo de trigo in natura
mrr: massa do farelo de trigo

mggc: massa do bagago de cana

A base de cdlculo adotada corresponde a uma safra.

Safra = 240 dias 4.1)

Os processos industriais sdo dependentes do processo agricola. Portanto, para facilitar a

gestdo operacional serd garantida a eficiéncia de funcionamento da planta no mesmo periodo

do funcionamento agroindustrial, isto €, o tempo de aproveitamento médio igual a 85%.
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Horas efetivas = Dias de safra * 24 = 0,85 (4.2)

O bagaco de cana total produzido (BGCi«) na safra é calculado por:

BGC:yy = 0,28 * Cana processada 4.3)

Do total deste bagaco gerado, parte deve ser deixada como reserva para reinicio de safra.

Reserva BGC = 0,15 * BGCyy; 4.4)

O bagaco de cana destinado a produgdo de enzimas e conversao em etanol de segunda

geracdo dependerd de sua disponibilidade. Para ndo haver concorréncia com os demais produtos

(agucar, etanol e energia), definiu-se como bagaco para planta de enzimas (BGC planta enzima)

comao:
BGCyeraao — Reservagge — Consumogge ysina = BGCrron 26 4.5)
BGCplanta enzima = Z1 * BGChigrsiise (4.6)

Z; pode ser 5, 10 ou 15%.

Tomando como base experimental a atividade enzimdtica média obtida em planta, pode-se ter:

Atividade total = Substratoggc,pr * atividade (F:+U) 4.7

Adotando-se o volume de extracdo empregado por Zanelato (2011):

Volumey,p ext = 20 * Substratoggerrr (4.8)

Deste volume total gerado, as etapas de filtracdo e concentracdo permitem uma reducao de 70%
v/v do extrato (RIBEIRO, 2008). Os custos das etapas de pré-tratamento, hidrélise e conversao

nao fazem parte deste estudo, além de também nao ser considerada a receita do etanol.



4.2.2 Estimativa dos custos fixos

A lista dos equipamentos, acessorios e utilidades de processo bem como seus indices

econdmicos estdo apresentados na Tabela 10.

Tabela 10: Especificacoes dos equipamentos e seu custo

Descricao Material Custo estimado
construtivo
1 Tanque armazenamento matéria-prima Aco carbono Cost Estimator
2 Tanque armazenamento do produto final Aco carbono Cost Estimator
3 Compressores - Cost Estimator
4 Misturador Aco carbono Cost Estimator
5 Tanque de inoculacdo Aco inox 316 Cost Estimator
6 Biorreator principal Aco inox 316 Cost Estimator
7 Sistema de umidificagdo de ar - Cost Estimator
8 Sistema de Aquecimento (aquecedores de ar/ - Cost Estimator
biorreator)
9 Centrifuga de separagio - Cost Estimator
10  Ultrafiltro - Cost Estimator
11  Sistema CIP-Clean in Place (corrente vapor Tubulacgdo de 18 R$/m
de escape) aco inox
12 Correias transportadoras 16” Inox e 3.500 R$/m
borracha

13  Instrumentag@o e painéis

14  Interligagdes / tubulacdes / vélvulas /
empreiteiras

15 Fundagao e bases civis

10% custo Equipamentos
10% custo equipamentos

5% custo
equipamentos
16  Custos administrativos com engenharia e 15% custo equipamentos

assessoria
17 Contingéncia 20% do custo dos

equipamentos

Nota: Indices 13,14,16 e 17 retirados de PETERS et al. (2002). Os demais indices foram assumidos com
base em valores comerciais praticados pelo mercado.

O custo dos equipamentos foi estimado através do software livre Cost Estimator
desenvolvido pela Universidade do Colorado (EUA). O software fornece os custos de
equipamentos de valores referentes ao ano de 2002. O indexador de precos para projetos de
engenharia Chemical Engineering (CE index) é muito util para atualizacdo de valores de
equipamentos. O valor referente para 2002 € CE = 390,4. Para atualizar os valores € necessario
buscar o CE index mais préximo da data de planejamento de aquisicdo do equipamento. Serd
utilizado o index CE mais atual disponivel, de agosto de 2013, cujo valor é 564,7.

Quando o custo de determinado equipamento é dado e deseja-se estimar o seu custo em

dimensao diferente, pode-se utilizar a equacgdo 4.9, segundo Baasel (1990):
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=" ¢, 4.9)

onde:

Ca: custo em ddlares da planta de capacidade A
Ch: custo em ddlares da planta de capacidade B
m: € o indice referente ao custo-capacidade

Quando o expoente especifico do equipamento ndo estd disponivel usa-se o expoente de
equipamento similar. Se ainda assim ndo esta disponivel, utiliza-se fator 0,6, que € a conhecida
regra dos “seis décimos” (BAASEL, 1990). Em caso de plantas industriais, o fator mais
empregado € 0,7. A Tabela 11 apresenta os expoentes especificos para cada tipo de equipamento

empregado no projeto.

Tabela 11: Expoentes (m) referentes a equipamentos de processo

Equipamento Expoente (m)

Compressor de ar 0,28
Centrifuga 0,73
Filtro rotativo 0,63
Reator com agitador 0,53
Secador 0,45
Torre de resfriamento 0,6

Trocador de calor 0,65
Tanque pulmdo 0,3

Vaso de pressdo — horizontal 0,60
Vaso de pressdo — vertical 0,65

Fonte: BAASEL (1990)
Para o célculo do custo do reator foi necessario utilizar a equacdo 4.9, uma vez que na
base de dados do software Cost Estimator encontra-se apenas o custo do reator com a
capacidade maxima de 15m3. O biorreator de leito fixo em maior escala necessitard de agitacao
ocasional ou intermitente, em funcdo da mistura do substrato e do controle de temperatura
(BARGA, 2007). Esta necessidade pode ser um risco para os fungos filamentosos. Estes
biorreatores com agitacado mecanica tém custo similar ao biorreator convencional. O nimero de

biorreatores necessarios serd determinado pelo volume de substrato a ser processado.
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4.2.3 Estimativa dos custos variaveis

O custo das matérias-primas - bagaco de cana e farelo de trigo — foi baseado em cotagdes
do mercado (JComércio; ClicMercado, 2014). O farelo de trigo, assim como o bagaco de cana,
€ também um produto sazonal cujo valor de mercado teve variagdes significativas nos utltimos

anos, conforme apresentado na Figura 12.
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Figura 12: Cotacao do farelo de trigo nos tltimos meses (2013-2014)

O valor médio do farelo de trigo no periodo de 16 meses foi de R$325,1/ton com desvio
de até R$ 50 a tonelada. O valor maximo registrado foi de R$ 400,00/ton de farelo de trigo € o
valor minimo no mesmo periodo foi de R$ 240/ton. Na avalia¢do de custo operacional, esta
variagdo poderad ser significativa e serd alvo de estudo.

Para o bagaco de cana, ndo h4 ainda um acompanhamento oficial de sua cotagdo em
fun¢do da sazonalidade. No periodo de fevereiro de 2013 a junho de 2014 o seu valor teve
oscilagdo entre R$ 20 e 40 reais, conforme informado por fontes internas das usinas.

As utilidades de processo necessdrias ao funcionamento normal dos equipamentos,
como vapor, energia elétrica e também as correntes para aeracao e umidificacdo do ar de entrada
do biorreator estdo diretamente relacionadas a capacidade de producao das celulases.

Na implanta¢ao da unidade produtora de celulases, a operagdo dos equipamentos podera
contar parcialmente com os operadores ja contratados para a planta convencional de producdo
de etanol (Destilaria), e também parte com o pessoal do setor de Extracdo de Caldo, que

trabalham no manuseio das péds-carregadeiras de bagago de cana.
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A mao de obra para as atividades de transporte do bagaco, operagcdo de misturadores e
tanques de inoculagdo, além de operacdo de biorreatores, filtros e do controle laboratorial diz
respeito a funciondrios com formacao de nivel fundamental e profissionais de nivel técnico e
superior, respectivamente. O custo da mao de obra serd dado em reais (R$/més) e sdo valores
obtidos junto ao setor Recursos Humanos da usina-referéncia da regido noroeste de Sao José
do Rio Preto e também por meio de dados histéricos (AQUITEMRH, 2014).

A estimativa de custo do tratamento de efluentes e a destinacao dos residuos s6lidos do
processo foram também previstos. Ha informacdes escassas sobre o custo de tratamento de
efluentes e residuos industriais. Em geral, ha valores referentes a tratamentos de estagdes de
tratamento municipais, uma vez que tradicionalmente esta responsabilidade era imposta aos
orgaos publicos. Esses valores de referéncia para os residuos s6lidos sao muitas vezes expressos
em R$/habitantes. Segundo relatério de pesquisa do IPEA (2012), o custo de tratamento para
uma cidade de porte médio é de R$ 74/tonelada. Este material fermentado pode ser destinado a
alimentacdo de aves e porcos, na forma de racao animal, pois seu conteido € rico em proteina.
Porém, exige-se um estudo aprofundado para uma aplicacdo mais balanceada e eficiente.

Os valores das matérias-primas, das utilidades de processo, mao de obra e manutencao

estdo apresentados na Planilha OPEX anexo 3.

4.2.4 Fluxo de caixa

O investimento fixo € realizado ao longo de um periodo de tempo, com uma duragdo de
3 anos. Ele serd representado pelo Start-up do projeto, denominado tempo 0. O valor do
investimento fixo total € subdividido e parcelado no periodo de 3 anos, anterior ao tempo O.
Desta forma, 15% do CapEx € gasto no ano de inicio (tempo -2), 35% no segundo ano (tempo
-1) e 50% no terceiro ano (tempo 0). Estes valores podem ser alterados de acordo com o
interesse do projeto. Os montantes sdo inflacionados em cada ano pela taxa inflaciondria e
indices de constru¢do como INCC (fndice Nacional de Custo da Constru¢do) e IGP (indice
geral de precgos).

A planilha modelo para a <Avaliagdo Econdmica> foi elaborada por Peters et al. (2002)
e disponibilizada para o aplicativo Microsoft Excel. Os termos que compdem o fluxo de caixa
sdo: vendas anuais (annual sales), custo anual total do produto (anual TPC), renda bruta anual
(annual gross profit), receita liquida anual (annual net profit) e fluxo de caixa anual (annual
cash flow). Foram mantidos termos em inglés na versdo original por se tratar do ramo da

economia em que habitualmente se empregam expressoes da lingua inglesa.



45

A planilha do Excel Economic Evaluation (Avaliacdo Econdmica) apresenta os indices
de inflacdo, os fatores de capacidade da planta ao longo do tempo de execugdo. As equagdes

dos principais termos estdao descritas na Tabela 12.

Tabela 12: Equacoes utilizadas no fluxo de caixa da planilha

Termos do fluxo de caixa Equacoes
Annual Sales (MUSS$) Price x Operating rate * (1 + iinﬂ)zm
Annual TPC! (MUSS$) [Variable cost * (1 — Operating rate) - OPEX] = (1 + itpc/y)2+n
Annual Gross Profit (MUSS) Start up cost + Annual sale — Annual TPC
+ Anuual Depreciation
Annual Net Profit (MUSS$) Annual Gross Profit * (1 — income tax rate)
Annual cash flow Annual Net Profit + Annual Depreciation

L'TPC: Total Product Cost

Infl: indice inflacdo prevista sobre preco de mercado da enzima

4.2.5 Indicadores econdomicos

Ap6s a elaboracao do fluxo de caixa, os indicadores econdmicos sdo avaliados na
Planilha <Avaliacdo Econdomica>, em Microsoft Excel. Sdo analisados os trés diferentes
cendrios de disponibilidade de matéria-prima e a partir dai comparam-se os seguintes
indicadores:

e Retorno sobre investimento (ROI)
e Periodo payback
e Taxa interna de retorno

e Valor presente liquido
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1 CONSIDERACOES INICIAIS

Setores da empresa como marketing e vendas, ndo necessariamente se aplicam ao
projeto integrado de produgdo de enzimas, pois ndo sdo objeto no caso da aplicacdo in loco das
enzimas obtidas pela planta integrada. Portanto, o produto final, isto é, o extrato enzimatico,
ndo serd comercializado no mercado.

Algumas utilidades de processo, como vapor, insumos, mdo de obra e dgua de
refrigeragcdo sdo compartilhados com a propria planta ja existente, no entanto, seus custos sao
contabilizados no levantamento de custo operacional das simulagdes realizadas neste trabalho.

Outras importantes consideragdes a serem feitas para este estudo sao:
1) atividade enzimética constante, sem perda significativa apds concentragao.
2) enzima estdvel / sem inibicao enzimatica
4) relagdo enzima / proteina (33%)
5) bagaco seco com 40% de celulose em massa

Estas consideracoes sdo factiveis e vidveis, baseadas em consideragdes feitas por outros
autores que realizaram estudos econdmicos da produc¢do de enzimas por fermentacdo em estado
s6lido (CASTILHO, 2000; HEINZLE, 2006; CASTRO 2010; LIMA 2011; ALBARELLI et al.,
2014).

5.2 FLUXO DE PROCESSO

Diagrama de Fluxo de Processo

O diagrama de fluxo de processo (PFD) deve ser elaborado para compreensao do escopo
de processo, de forma a auxiliar na determinac¢do do dimensionamento dos equipamentos da
planta industrial integrada. O fluxograma de processo, apresentado na Figura 13, foi elaborado
a partir da disposicdo das matérias-primas até a etapa final do processo, em que se obtém o

produto final, as celulases.
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Figura 13: Diagrama de Fluxo de Processo (PFD) da producao de celulase
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Foram definidos os equipamentos necessarios para a recepc¢ao e transporte das matérias-
primas, fermentacdo do substrato e separacdo do extrato enzimatico, em escala industrial,
baseado nas caracteristicas dos materiais processados e na FES. Apds esta definicdo, foi
elaborado o Diagrama de Fluxo de Processo (PFD), apresentado na Figura 13. A identificacdo
das correntes de processo e dos equipamentos por meio dos respectivos TAGs, o tipo de

material e a unidade de medida estdo identificadas na Tabela 13.

Tabela 13: Identificacio das correntes de processo para producao de celulases

TAG Equipamento/Etapa Material Unidade
S-101 Misturador Bagaco ton
S-102 Misturador Farelo de trigo ton
S-103 Misturador Nutrientes ton
W-101, W-102, W-103 Pré-inoculagao Agua de extracdo ton
S-105, S-115, S-125 Tanque de alimentacio ton
S-107, S-117, S-127 Aeracio esterilizada Ar saturado Lh!Kg!
PO1, P02, PO3 Tanque de inoculagdo
P04 Fermentador Biorreacao
S-139, S-140 Filtro rotativo — in/out Subst. fermentado ton
W-104 Filtro rotativo - extrator Agua de extracdo ton
S-140 Ultrafiltro Extrato enzimatico ton
S-141 Ultrafiltro Extrato enzimatico ton
P05, P06, PO7 Esterilizador Substratos ton
Esterilizador Vapor de limpeza ton
Aquecimento de reatores e Meio fermentativo ton
evaporadores

O processo consiste dos seguintes equipamentos: misturador, equipamento responsavel
por manter a homogeneidade da mistura BGC, FT e nutrientes; tanque de inoculagao,
equipamento que tem a fungdo de propiciar o crescimento do microrganismo para posterior
inoculagdo do substrato nos fermentadores; aerador com aquecimento de ar; fermentadores de
leito fixo para a producdo das enzimas equipados com encamisamento para recirculacdo de
agua ou vapor. O transporte de bagaco de cana, assim como farelo de trigo, € feito por esteiras
e transportadores de correia de borracha.

Quanto aos fermentadores, LIMA (2011) estudou a dimensdo do biorreator com menor
custo de fabricagdo e custo operacional. Fermentadores com capacidades de até 25 m3
apresentam viabilidade técnica satisfatoria.

Para o downstream, que consiste basicamente em concentrar o extrato enzimdtico de
forma a garantir sua melhor disposi¢do em planta, tem-se filtros rotativos que separam o extrato

enzimdtico do substrato fermentado; ultrafiltros para concentrar o extrato enzimético, e se
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necessdrio, evaporadores a vacuo para auxiliar na concentracao final do extrato. Tanques de
armazenamento sao previstos para manter, por curtos periodos de tempo, o estoque de extratos

obtidos do processo produtivo de enzimas.

5.3. FABRICA DE CELULASES ANEXA A INDUSTRIA

Com a finalidade de avaliar se as enzimas obtidas nestas condi¢des foram eficazes em
hidrolisar bagaco de cana pré-tratado, foi produzido, nas condi¢des citadas, um extrato em
laboratério, cuja atividade de endoglucanase foi de 500 a 800 U/gss e de FPase 15 U/g
(CASCIATORI, 2014), o qual foi aplicado a um bagaco pré-tratado com oz6nio, em condi¢des
experimentais desenvolvidas por Travaini (2013) e que ndo serdo descritas neste trabalho.

Em trabalho semelhante, utilizando fungo da mesma espécie Myceliophtora
thermophila M7.7, foi testado para sacarificagdo com bagaco pré-tratado em microondas, nas
dosagens de 47 U/gss endoglucanase, 1,0 U/gss B-glucosidase e 220 U/gss xilanase. O resultado
obtido foi comparado com coquetel de enzima comercial Celluclast 1.5L (MORETTI, 2014).
Os resultados mostraram que a enzima comercial sacarificou 40%(m/m) da celulose enquanto
que a produzida por M7.7 hidrolisou 4%(m/m), devido a inibi¢do da B-glucosidase.

Outros testes poderiam ser aqui avaliados com bagaco pré-tratado e serdo sugeridos para
futuros trabalhos (Capitulo 7). Este presente trabalho considera que a acao das celulases sobre
bagaco de cana pré-tratado terd a mesma taxa de sacarificagao.

Além disso, serdo avaliadas diferentes faixas de atividade enzimatica, a saber: 6, 12, 18
e 25 FPU/g e posteriormente, determinado seus efeitos sobre a viabilidade econdmica do
investimento.

O balancgo global de massa em escala industrial foi realizado de acordo com as equagdes
citadas anteriormente e encontra-se disponivel no Anexo 2.

Para a avaliagdao econdmica, foram realizadas trés simulagdes, nomeadas Sim1, Sim2 e
Sim3. A diferenca entre as trés simulacdes reside na aplicacdo de montantes crescentes de
substratos para fermentacdes, devido ao fato de ser o principal fator que rege a dimensao da
planta de enzimas. Os montantes por safra, de substrato bagaco (BGC) + farelo de trigo (FT)
foram respectivamente 4.000 ton, 8.000 ton e 12.000 ton. Teve-se o cuidado de manter os
montantes de bagaco de cana necessarios a geragdo de energia e a partida (start up) da usina

em inicio de safra. A partir destes montantes, da definicio do fluxo de processo e do
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dimensionamento, foram obtidas as capacidades e quantidades totais dos equipamentos para as

trés simulagdes, os quais estdo apresentados na Tabela 14.

Tabela 14: Quantidade de equipamentos por simulacao

Equipamentos Capacidade/Poténcia Quantidade
CUSTO SIM1  SIM2  SIM3
UNITARIO (US$)
Esterilizador 25 md 181.427 12 24 36
Compressor 75 kW 88.999 10 19 28
Misturador 50 m3 89.508 3 5 8
Tanque de inoculagdo 50 m3 251.908 3 5 8
Biorreator FES 25 m3 251.908 10 19 28
Sistema umidificacdo ar 1 kg/s - 1 2 3
Centrifuga / filtro 10 ft x 20 ft 387.881 3 3 3
Ultrafiltro 58 m? 387.881 3 3 3
Tanque produto final 90 m3 94.270 1 1 1
Tanque residuos sélidos 100 m3 94.270 2 4 6
Correia transportadora 25m RS$ 3.500/m - - -
Rosca helicoidal 25m R$20.000/m = = =

Fonte: Cost Estimator (exceto correias € roscas)

5.3.1 Investimento Fixo

O investimento fixo e o custo operacional, aqui nomeados CAPEX e OPEX do primeiro

cendrio (Sim1l), estdo discriminados nas Tabelas 15 e 16, respectivamente. Todos os valores

foram convertidos em délares americanos. A cotacdo do délar adotada é de R$ 2,24/USS,

segundo pagina eletronica de Economia-UOL (2014).

Tabela 15: CAPEX (em milhoes US$)/ano para SIM1

Custos diretos 9,39
Equipamentos 8,89
Correntes de processo 0,50
Custos indiretos 3,56
Automagdo 0,89
Montagens e Interligacoes 0,89
Obra civil 0,44
Engenharia e Supervisdo 1,33
Capital de giro 3,24

Investimento Total - Capital Fixo (C indireto + C direto)

16,18
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O Capex indicado na tabela 15 mostra que o item ‘Custos Diretos’ (US$ 9,39 milhdes)
predomina sobre o item ‘Custos Indiretos’ (US$ 3,56 milhGes), o qual corresponde a 72,5% do
Investimento Fixo total, devido ao alto custo dos equipamentos.

Destacam-se os esterilizadores com custo de US$181.000 e os tanques de inoculac¢do
assim como os fermentadores com custos superiores a US$ 251.000 cada um. Sdo necessarias
grandes quantidades como mostrado na tabela, elevando os custos diretos.

O capital de giro necessdrio para realizar as movimentagdes financeiras e efetivar o
investimento, corresponde, na simulagdo 1 (SIM1), a pouco mais de US$ 3 milhdes, valor
recomendado para investimentos industriais, o qual corresponde a cerca de 20% do

Investimento Total (BAASEL, 1990; TOWLER & SINNOTTI, 2013).

Tabela 16: OPEX (em milhées US$)/ano para SIM1

Materiais 0,386
Farelo de trigo 0,207
Bagaco de cana 0,051
Fungo termdfilo 0,023
Nutrientes 0,104
Utilidades de processo 0,456
Consumo energia elétrica 0,300
Vapor de processo 0,155
Tratamento de efluentes/residuos solidos 0,0023
Maio-de-obra 0,163
Manutengao 1,276
Impostos/taxas e encargos 1,133
Custos varidveis (Materiais + utilidades + Mdo-de-obra) 2,300
Custo de Manufatura (Custos varidveis + Impostos/ taxas/encargos.) 3,433

No Opex, de acordo com a Tabela 16, o custo do farelo de trigo e o gasto com insumos
(nutrientes) representam parcelas importantes no item ‘Custo de Manufatura’, ou seja, 2,5% e
5% respectivamente. A manuten¢do e cultivo do microrganismo correspondem a pouco mais
de US$ 23 mil anuais e seu custo estd baseado no mesmo valor médio gasto para as leveduras
Sacccharomyces cerevisiae em usina de mesma dimensao (GUARANI, 2010). Apesar de as
utilidades de processo ja compartilhadas com as utilidades existentes na fébrica de agucar e
etanol, seu custo representa cerca de 10% do ‘Custo de Manufatura’ da enzima. Além disso,
valores pagos em impostos e encargos se tornam elevados, conforme mostrado na tabela 16.
Isto se deve principalmente a depreciacdo, o qual representa um terco do valor gasto com

equipamentos. A depreciacdo prefixada no cdlculo do fluxo de caixa corresponde a 10% do
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Capital Fixo (Custos indiretos + Custos diretos). Foi utilizada a depreciacao acelerada, em oito
anos.

A depreciacdo € um termo que varia em fungdo do setor, pois alguns equipamentos
sofrem mais desgaste que outros e, portanto, sua depreciacdo serd maior. Segmentos
semelhantes a producdo de enzimas, como a indudstria quimica, por exemplo, a depreciacao
varia de 7,5% a 12%, enquanto para a industria de papel e celulose o indice é de 10-15%
(BAASEL, 1990).

Os equipamentos aqui mencionados no projeto como esteiras, correias e roscas
helicoidais, terdo desgaste elevado ao longo do tempo. Sua manuten¢do, por exemplo, estd em
torno de 24% sobre o Custo de Manufatura das enzimas.

Na Figura 14, esta apresentado o comparativo do CAPEX e OPEX para os trés cendrios
Sim1, Sim2 e Sim3.

O custo operacional anual, Opex, entre as trés condi¢des tem forte semelhancga, tendo

desvio padrao de apenas 2% M USS.
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Figura 14: Comparativo de Capex e Opex entres os trés cenarios econéomicos

Neste comparativo, os valores de CAPEX e OPEX apresentam proporcionalidade
quanto a escala de disponibilidade da matéria-prima (5%, 10% e 15% de sobra). Do cenério

Sim1 para o cendrio Sim2 hd um aumento de 62%, enquanto que do cendrio Sim2 para o Sim3
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0 aumento é menor, em torno de 42%. Esta tendéncia era esperada, pois conforme apresentado
na Tabela 14, a quantidade unitiria dos principais equipamentos como esterilizadores,
fermentadores e misturadores, se mantém com o aumento do volume de material processado.
Embora o periodo de recuperacio do investimento seja mais rapido quando hd aumento
do material processado, este fato ndo necessariamente implica uma vantagem econdmica. Ha
certa dependéncia da demanda por enzimas no mercado e para o proprio uso interno, fator este
que pode representar um risco maior para o empreendimento. Ainda que as enzimas sejam
utilizadas no processo subsequente de sacarificacdo do bagaco dentro da prépria usina,
considera-se o preco de venda das enzimas praticado no mercado, em fun¢do do seu custo de

oportunidade no mercado.

5.3.2 Analise do payback

Os valores de payback obtidos nos trés cendrios ndo levam em considera¢do a magnitude
dos fluxos de caixa e sua distribuicdo nos periodos que antecedem ao periodo payback.
Descontando o payback original com a taxa minima de atratividade (TMA) do setor de 15%, o
“payback descontado” serd, para cada uma das simulacdes, 9,5, 5,9 e 5,4 anos, respectivamente.
Estes valores sdo considerados conservadores, comparados a estudos semelhantes
(ALBARELLI et al., 2014) em que foram obtidos de 2 a 5 anos em processos integrados do

setor sucroenergético.

5.3.3 Custos operacionais

Na Figura 15, verifica-se a composi¢cdo média anual dos custos operacionais para as

condicOes dispostas nas trés simulacdes estudadas.
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Figura 15: Analise do custo operacional médio anual da producio de celulases

A caracteristica operacional da planta € predominantemente mecanica — destacando-se
a manutenc¢do com indice médio de 39%. O aproveitamento da mao-de-obra (3% do custo
operacional), proveniente da destilaria ou fabrica de agucar, € uma alternativa de economia para
este tipo de empreendimento. Em contrapartida, os gastos com impostos € encargos necessarios
ao funcionamento da planta de enzimas, t€ém uma participacao importante de 35% sobre o custo

operacional total.

5.3.4 Fluxo de caixa

O fluxo de caixa do projeto foi elaborado inicialmente para um periodo de 15 anos.
Como mencionado anteriormente, foram realizadas trés simulagdes com variagdes do montante
de substrato principal, o bagaco de cana e farelo de trigo (7:3).

Na tabela 17, estd disposto o demonstrativo do fluxo de caixa da Sim1, onde utiliza 5%

do bagaco excedente para produzir celulases.



Tabela 17: Fluxo de Caixa para a producao de celulases SIM1 (5% de sobra de bagaco)
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Exercicio (Ano civil)

-2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
1. Terreno 0 0 0
2. Investimento de Capital Fixo, 10°$ -2,43 5778 -8,42
3. Capital de giro, 106$ 332
4. Custo residual, 10°$
5. Investimento Total Capital, 10°$ 2,43 -578 -11,74
. 6
6. Investimento anual, 10°$ 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
: 6
7. Custo de partida, 10°$ 1,66
8. Taxa de operacdo (%) 0,50 090 0,90 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
6
9. Venda anual, 10°$ 339 611 611 679 679 679 679 679 679 679 679 679 679 679 679
. e, .
10. Custo anual de produgfio, depreciagio nfo inchusa,10°3 242 347 354 387 394 402 4,10 4,18 427 -435 444 453 462 471 -481
11. Fator anual de depreciagdo, 1/y 0,345 0,245 0,175 0,125 0,089 0,089 0,09 0,04
12. Depreciagdo anual, 10°$/y 574 1 407 291 2,08 148 148 148 0,74
13. Receita bruta anual, 10°$ 643 -143 -034 084 136 128 120 1,86 2,52 243 234 226 2,17 2,07 1098
M—— .
14. Receita liquida anual, 10°$ 643 143 034 055 0,88 083 078 121 1,64 158 1,52 147 141 135 129
15. Fluxo de caixa operacional anual,10°$ 0,69 2,641 257262 237 232 226:19511,64 1,58 152147 1,41 135 129
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O demonstrativo do Fluxo de Caixa dos trés cendrios de producdo de celulase estd

apresentado na Figura 16, onde se observa que o investimento fixo foi escalonado nos trés anos

anteriores ao start-up do empreendimento parcelado em 50%, 30% e, finalmente, 20% no ano

Z€10.

10,00

5,00

0,00

-5,00

-10,00

MM US$

-15,00

-20,00

-25,00

-30,00

9

10 11 12 13 14 15

Periodo (anos)

Figura 16: Demonstrativo do Fluxo de Caixa para os trés cenarios

mSIM1
m SIM2
SIM3

Os resultados prévios mostram um fluxo de caixa favoravel para o projeto num periodo

de 15 anos. Desconsidera-se o custo do pré-tratamento necessdrio para deslignificar o bagago

de cana no caso de producdo de etanol 2G e nio foi realizado o célculo da receita do volume de

etanol tedrico produzido e, portanto ele ndo faz parte deste fluxo de caixa.

Baseando-se na curva de aprendizagem do etanol combustivel apontada por Mendonga

(2008), o tempo necessdrio para se atingir a maturidade industrial da producao de enzimas pode

chegar a quatro anos. Neste trabalho, até o presente momento, ndo existe estudo semelhante em

que se adote o compartilhamento de plantas industriais com integracdo da forma como foi

discutido, ndo sendo possivel fazer esta comparagdo.
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5.3.3 Viabilidade técnico-economica

Em geral, os estudos de viabilidade industrial e de Andlise de Sensibilidade podem ser
conduzidos baseados em dados pré-revisados da literatura e principalmente através de
experiéncia industrial, isto €, conhecimentos técnicos praticados no setor industrial. Pesquisas
desenvolvidas na drea de enzimas aplicadas a biocombustiveis estdo sendo mais elucidativas
no sentido de mensurar os custos industriais de aplicacdo (STEPHENS et al., 2010).

Depois de realizadas as simula¢des em Planilha Excel 2010, de acordo com as condi¢des
estudadas, foi possivel elencar por ordem de importancia, os seguintes fatores:

» (Quantidade de substrato (bagaco + farelo de trigo)

= Custo de produgdo da enzima comparado ao valor de mercado
»  Payback (tempo necessdrio para retorno do investimento)

= Taxa interna de retorno (TIR) obtida

= Retorno sobre o investimento (R.O.I)

= Valor presente liquido (VPL)

Como mencionado anteriormente, as quantidades de substrato empregadas nas
simulacdes, 4.000, 8.000, 12.000 toneladas por safra, correspondem a 5%, 10%, 15% do
montante de bagago disponivel para etanol de 2* geracdo (BGC kron 2G). O custo médio de
producdo das enzimas, também fator importante, e foi estimado apds as simulacdes em termos

de atividade enzimdtica em F.P.U., conforme se pode verificar na Tabela 18.

Tabela 18: Custo médio de producio celulases para as trés simulacoes

Bagaco para Custo para produzir
planta celulases (US$/100.000 FPU)
5% (4.000 ton) 5,06
10% (8.000 ton) 4,01
15% (12.000 ton) 3,75

Os valores acima se referem ao Custo de Manufatura calculado com auxilio da planilha
Excel. Eles correspondem a estimativas feitas a partir dos calculos de CAPEX e OPEX para as
trés simulagdes.

Este resultado € importante, pois serve de comparativo ao que € praticado no mercado,

ainda que ndo exista até 0 momento uma metodologia aceita para comparagdo das atividades
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de diferentes extratos enzimdticos comerciais. Em geral, como discutido anteriormente, os
valores mais comuns de mercado sdo expressos em termos de massa, isto é, US$/kg enzima
(vide Tabela 4).

Na tabela 19 estdo apresentados os indicadores econdmicos para as trés simulagdes
apresentadas no trabalho: retorno sobre o investimento (ROI), payback (em anos), taxa interna
de retorno (%) e o valor presente liquido (em USS$).

Os resultados mostram paybacks de 5 a 10 anos, o que representa um retorno rapido
comparado a estimativas apresentadas na literatura (ZHUANG, 2007; VINTILA, 2009;
STEPHENS, 2010). O valor presente liquido (VPL) é crescente em fun¢do do aumento do
volume de matéria-prima processada e, nestas condigdes, eles sdo positivos.

O retorno sobre o investimento (R.O.I) apresentou valor muito baixo em relagao a Sim1
(3,2%) e valor pouco robusto para a SIM3 (8,8%). Considerando apenas este indicador
financeiro para uma tomada de decisdo, a op¢do por qualquer uma das condi¢des de projeto
seria de alto risco.

A taxa interna de retorno (T.L.R) apresentou valor abaixo do requerido para o setor
sucroenergético, isto € 13% (RODRIGUES, 2012), o que indica que o tipo de empreendimento
€ de alto risco (CRUZ et al., 2013).

No caso de expansdo da planta, espago extra deve ser considerado na avaliacio
econdmica. Em caso de necessidade de equipamentos adicionais, deve ser alocado em espago
previamente disponivel para manter as instalacdes com mesma configuracdo. Robertson (1968)
cita um aumento de custo de até 3% no custo de construcdo se a distancia linear entre os
equipamentos for aumentada em 25%. Segundo Baasel (1990), ainda que a expansdo niao seja
planejada, recomenda-se, se possivel, manter espaco entre as unidades para eliminar gargalos
do processo e também simplificar as rotinas de manutengdo. Neste projeto, foi mantida esta

margem de custo para o caso das expansdes consideradas nos cendrios estudados.



Tabela 19: Resultados das simulacoes:

cenarios economicos
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SUBSTRATO CAPEX OPEX R.O.I PAYBACK VPL
Bagaco + FT (ton) (M US$)/safra (MUSS$)/safra %/ano (anos) (MUSS$)/safra

16,18 3,43 3,2 9,5 18,40

26,93 5,44 74 59 53,99

38,90 7,63 8.8 5.4 86,52
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Outros aspectos que merecem discussdo, porém ndo foram considerados nesta analise

econOmica para efeito de simplificacdo da avaliag¢ao, sdo destacados a seguir:

e Sobre o substrato (matéria-prima)
O preco do bagago de cana no mercado tem crescido nos dltimos meses devido ao seu crescente
emprego como fonte para produgdo de energia elétrica, outro produto da usina. O farelo de trigo
tem prego sazonal que pode afetar o custo de producdo da enzima em periodos como inicio e
final de ano. O seu custo torna-se mais elevado que o bagaco de cana mesmo sendo usado em
menores proporcoes. Todavia, o volume empregado durante o processo produtivo pode ser

varidvel, dependendo do montante de enzimas que se deseja produzir.

e Sobre o tipo de fungo
O fungo termofilo apresenta vantagem operacional sobre demais fungos mesoéfilos, como por
exemplo o Trichoderma reesei. Operacionalmente hd maior facilidade em se trabalhar com
temperatura de fermentacdo de 45°C devido a disponibilidade de correntes de vapor do
processo. Outro aspecto favordvel ao uso de fungos terméfilos € a producdo de enzimas
termoestdveis, que apresentam atividade enzimdtica 6tima a temperaturas mais elevadas, de 50
a 80°C. Tal propriedade € relevante, pois os dois pré-tratamentos mais empregados, explosao a
vapor e hidrotémico, geram bagaco tratado a altas temperaturas e a hidrélise enzimética pode

ser realizada sem a necessidade de resfriar o material.

e Sobre a complexidade da operacao
A etapa de produgdo das enzimas celuloliticas por fermentacdo em estado s6lido apresenta
vantagens, por ser um processo simples, sem a necessidade de cuidados sanitdrios elevados para
evitar contaminag¢des microbioldgicas severas, nao demanda insumos caros como antibioticos,
antiincrustantes e dispersantes, como no caso da fermentacdo submersa. O controle de
automacao € igualmente simplificado, com uso apenas de controles de temperatura, umidade e
vazdo de ar, além de sensores de concentracdo de gases (CO> e O2) para o monitoramento da
atividade microbiana. Um aspecto que requer atencao € quanto a alimentacao do biorreator, isto
¢, alimentar o substrato ja esterilizado e inoculado ou inserir o substrato in natura, com
esterilizacao e inoculag¢do dentro do biorreator. Tal operacdo implica na forma de transporte dos

materiais e caracteristicas construtivas do biorreator. O processo de extra¢do da enzima pode
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apresentar-se também como uma etapa dispendiosa por demandar grande volume de dgua e,

posteriormente, alto consumo de energia para concentri-la.

e Sobre o custo de obtencao de celulases e o impacto sobre a competitividade do bioetanol
O custo estimado da celulase deve ser reduzido em cerca de 20% segundo estudos do
Laboratério Nacional de Energia dos Estados Unidos (NREL) para que a conversao do processo
do bioetanol seja competitiva. O governo brasileiro iniciou em 2013, incentivos, ainda que
timidos, através da reducdo de aliquotas PIS/PASEP e COFINS para estudos sobre o etanol de
segunda geracdo com impactos positivos para o mercado. Ainda assim, o etanol celuldsico
compete com o terceiro produto do setor sucroenergético, a bioeletricidade produzida a partir

do bagaco de cana e da palha.

e Sobre a competi¢do entre etanol 2G e a bioeletricidade
A tendéncia de aumento da eficiéncia das caldeiras, somada ao aumento da conexado das usinas
aos centros de distribuicdo de energia ligados ao Sistema elétrico nacional, é fator crucial para
aumentar a rentabilidade e reduzir o custo da energia exportada. Com isto, hd uma tendéncia de
que a energia elétrica derivada da queima do bagaco da cana-de-agicar ganhe competitividade
ao longo do tempo, aumentando sua participacdo nos leildes de energia. Os investimentos em
etanol 2@G, e outros biocombustiveis oriundos de biomassa, poderiam ser melhor balizados se
as autoridades estabelecessem marcos regulatérios que permitissem diversificar a matriz
energética do pais, com quotas de produ¢do minimas de energia de cada fonte (hidroelétrica,
termoelétrica, biomassa e outras) e faixas de valores acordados a longo prazo nos setores

competentes.

e Sobre aspectos econdmicos e de mercado (demanda, custo de capital, imposto).
O bagaco de cana ja possui valor agregado devido a sua aplicagdo na producdo de energia
termelétrica nas préprias unidades produtoras. H4, portanto, competicao estratégica em termos
de aplicagdo para fins biotecnoldgicos, como a produgdo de enzimas e posterior producao de
etanol de segunda geracdo, implicando em provével entrave técnico-econdmico a ser decidido

pela unidade produtora.
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5.4.4 Analise de sensibilidade e o custo de oportunidade do bagaco

Como mencionado neste capitulo de Resultados e Discussoes, assumiu-se valores de
referéncia de atividade enzimdtica obtidos de ensaios experimentais fermentativos em
condi¢Oes semelhantes aqueles realizados em sacos de propileno e biorreator em escala
laboratorial (CASCIATORI, 2014). A andlise de sensibilidade €, portanto, determinada em
funcdo destes valores de referéncia e de suas possiveis variagdes para mais ou para menos em
funcdo do avanco tecnoldgico das pesquisas.

Numa primeira andlise, variou-se a atividade das enzimas Papel de Filtro (FPU) entre 6
e 25 FPU, sendo o resultado das simulagdes apresentados na Tabela 20. Segundo os resultados
da andlise de sensibilidade da atividade enzimatica, a referéncia (12 FPU) s6 foi aceitavel para
a condicdo de simulagdo Sim3, baseado nos indicadores de payback e TIR. Entretanto, o valor
ROI € inferior a 30%, que € o valor de referéncia e o da TIR de 11,27% € levemente inferior ao
de 13%. A partir da atividade enzimadtica de 18 FPU, todos os cendrios apresentam viabilidade
econOmica satisfatoria. Isso indica necessidade de se melhorar as condi¢des de producdo da
enzima, permitindo maior flexibilidade na escolha da dimensdo do projeto nas trés condi¢des
aqui simuladas. Lima (2011) concluiu que a atividade enzimdtica € a principal varidvel que

influencia o fluxo de caixa e a viabilidade econdmica na producao de celulases.

Tabela 20: Influéncia da atividade enzimatica sobre os principais indicadores economicos(*)

Atividade o TIR (%) ROI (%) payback
enzimdtica Custo unitario (Ref.: >13%)  (Ref.: >=30%) (ano)
(FPU/g) (US$/100.000 FPU)
6 10,54 ND - j
12 5,06 3.47 3,16 9,5
IM1
S 18 3,51 13,85 17,64 4,5
25 2,53 22,18 35,68 2,7
6 8,36 ND - i
12 4,01 9,93 7,40 5,9
SIM2 18 2,79 19,18 18,84 3,3
25 2,01 27,58 33,39 2,1
6 7,81 ND - -
12 3,75 11,27 8,77 54
SIM3 18 2,60 20,35 20,65 3,0
25 1,88 28,74 35,77 2,0

(*) ND — Nao Disponivel



63

Em segunda andlise, foram consideradas variacdes de + 20% de OPEX. Para o
investimento fixo total (CAPEX) das simulacdes SIM1 e SIM3, foram obtidos os melhores
retornos financeiros. Nesta situacdo, os indicadores TIR, ROI e payback apresentam

sensibilidade descritas e melhor entendidas nas Figuras 17 e 18.
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Figura 17: Variacao de indicadores econdomicos para Sim1

A Figura 17 mostra as variacdes possiveis dos trés indicadores, para SIM1, indicando

que ROI e TIR reduzem drasticamente, o que representa risco.
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Figura 18: Variacio de indicadores economicos para Sim3

Em ambos os casos, os tempos de retorno (paybacks) apresentados na tabela e nos
diagramas parecem ndo exercerem influéncia considerdvel para a tomada de decis@o. Na Figura
18, € possivel observar que o tempo de retorno esperado na condi¢do da SIM3 atinge nivel
maximo préximo de 8 anos e ainda hd uma indicagdo muito favordvel para as variagdes de ROI

e TIR que variaram positivamente.
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Custo de Oportunidade

A melhor alternativa escolhida para avaliar o custo de oportunidade do bagago de cana
ora utilizado na produgdo de celulases, é a sua aplica¢do direta no sistema de cogeragao de
energia elétrica. Atualmente, o preco da energia excedente vendida pelas usinas para a rede de
distribui¢do é de R$ 100/MWh. A Tabela 21 apresenta o montante correspondente de energia
elétrica cogerada, a partir das quantidades de bagaco citados nas simulacdes Sim1, Sim2 e Sim3
e também a receita gerada pela venda da energia excedente. Para a elaboracdo desta simulagao,
os custos operacionais € de amplia¢do da casa de for¢ca ndo foram considerados, uma vez que
foi tomado como base uma usina sucroenergética que ja possua equipamentos de cogeracio de
energia elétrica, como caldeiras de alta pressao, geradores de energia e rede de distribui¢do de

energia interligada.

Tabela 21: Receita da venda de energia elétrica excedente a partir do bagaco-de-cana das

simulacgoes
BGC disponivel Energia Receita bruta de
(ton) correspondente® energia (MR$/safra)
(MWh)
Sim1 4.000 35.900 3,59
Sim2 8.000 71.800 7,18
Sim3 12.000 108.000 10,80

*Energia estimada a partir da configuracao de caldeiras de alta pressdo (60-100 bar) e turbo-
geradores de condensagdo com consumo especifico de 4,2 MWh/ton vapor.

Comparando a receita bruta da venda de energia obtida acima (MR$ 3,59; 7,18 e 10,80)
com o Valor Presente Liquido (VPL) das 3 simulacdes, respectivamente (tabela 19), observa-
se, isoladamente, que o investimento na producdo de enzimas em planta anexa a usina
sucroenergética € uma alternativa boa e vidvel. O montante de bagaco empregado nao gera risco
por ser um volume pequeno comparado ao montante gerado, como ja discutido anteriormente.
No entanto, analisando o risco do investimento da implantacao da planta de enzimas anexa com
o processo consolidado de geracdo de energia elétrica a partir do bagaco de cana, a segunda
op¢ao tem menor risco, pois ndo requer investimento extra. De fato, hd o risco agregado ao
processo biotecnoldgico que ndo foi ainda investigado. Os indicadores econdmicos aqui

determinados demonstram este risco inerente ao investimento.
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6 CONSIDERA COES FINAIS

Considerando as possiveis condi¢cdes de operacdo da planta e de capacidade produtiva
das enzimas celuloliticas aqui apresentadas, a integra¢do da planta de celulases em uma usina
sucroalcooleira pode ser uma alternativa competitiva do ponto de vista técnico e econdmico.
Como visto no trabalho, as varidveis do investimento fixo mais significativas sdo os custos de
aquisicdo dos equipamentos, sobretudo, os esterilizadores, fermentadores e tanques de
inoculagao.

As varidveis operacionais mais significativas sdo o custo do farelo de trigo e o custo de
manutenc¢do geral dos equipamentos e transportadores.

O cendrio de investimento mais favordvel é aquele com montante de bagaco de cana
crescente, principalmente igual ou maior que 12.000 toneladas por safra. O cendrio se torna
ainda mais favordvel quando a atividade enzimadtica possa ser garantida no minimo a 18 FPU e
de endoglucanase mantida a valores em torno de 500 a 800 U/gss. A atividade enzimdtica das
celulases é, de fato, a varidvel que exerce maior impacto sobre o custo final da producdo de
enzimas.

Quanto a decisdo a ser tomada entre a queima do bagaco e a produgdo de enzimas, o
investidor poderia acertadamente optar pela producdo de enzimas no caso em que seu custo
operacional seja minimizado e sua atividade enzimatica seja a maior possivel. A decis@o menos
arriscada e, portanto, conservadora é aumentar a cogeracdo de energia com o excedente de
bagaco, entretanto se trata de um montante relativamente pequeno e que nao se justificaria a
receita com a venda de energia elétrica.

Por fim, devido a necessidade de instalacdo de varios biorreatores em série para
processamento do montante de bagaco e farelo, evidencia-se ai uma limitacdo do tipo de
fermentacao em estado sélido. A dimensdo do biorreator passa a ser também um fator
importante. Portanto, o seu desenvolvimento tecnoldgico se torna essencial para viabilizar uma

operacdo de fermentacdo em estado s6lido em escala industrial.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como continuagao do presente trabalho, estudos de variabilidade e anélise sensibilidade
serdo realizados para identificar outros parametros que possam ser preponderantes e apresentem
maior impacto sobre a andlise de custos do empreendimento.

Recomenda-se fortemente que as celulases produzidas por estas condi¢des de FES aqui
apresentadas, sejam testadas em bagaco de cana pré-tratado por processos como tratamento
hidrotérmico e por explosdo a vapor, a fim de que melhor seja esclarecida sua condi¢do de
eficacia sobre o substrato.

Por fim, um processo integrado onde se faca o aumento da cogeracdo de energia elétrica
e simultaneamente a aplicacdo de parte do excedente de bagaco para a sacarificacdo com

enzimas comerciais, seria uma alternativa a ser analisada quanto a sua viabilidade econdmica.



ANEXO 1: Banco de Dados dos equipamentos
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ANEXO 2: Balanco Global

BALANCO DE MASSA GLOBAL - por safra

68

5% BGC planta celulase

CANA E BAGACO

PROCESSAMENTO DE CANA 1.500.000 ton cana
TOTAL BAGACO GERADO 420.000 ton
RESERVA DE BAGACO (SAFRA POSTERIOR) 63.000 ton

PLANTA PRODUTORA (ACUCAR E ETANOL)

CONSUMO MEDIO VAPOR
TAXA CONSUMO DE BAGAGO
CONSUMO TOTAL BAGACO / SAFRA

BAGACO DISPONIVEL PARA ETANOL 22 GERACAO

420 kg vp/ton cana
0,20 ton bagago/ton cana
300.000 ton Bagago/safra

(BGG GERADO - RESERVA - CONSUMO BGG INDUSTRIA)

CELULASE

57.000 ton bagaco / safra

ATIVIDADE ENZIMATICA MEDIA
PROTEINA TOTAL MEDIA
PRODUTIVIDADE

Umidade substrato FT + BGC

CONSUMO BAGACO - PLANTA DE CELULASES
CONSUMO FARELO DE TRIGO

TAXA FORMAGAO GLICOSE

VOLUME AGUA PARA EXTRAGAO

ATIVIDADE POR VOLUME DE EXTRATO
CONCENTRAGAO DO EXTRATO ENZIMATICO
EXTRATO ENZIMA CONCENTRADA
ATIVIDADE ENZIMATICA TOTAL

Volume de efluente liquido

PRODUCAO ETANOL 2 G TEORICO

12,5 FPU/ g seco CASCIATORI (2014
0,2 g/L 0,008 SD

0,130 FPU/g.h
75%

2.850 ton bagago/safra
1.221 ton f.t/safra
0,18 mgglicose / 1 FPU GHOSE (1987)
20 L/Kg substrato (BGC+ FT)
0,63 FPU/mL
70% v/v
2,08 FPU/mL
6,79E+10 FPU/safra
3,26E+04 fpu/m?
24.429 m3/safra 50 m3/h

CELULOSE APROVEITADA (HEINZLE, 2006)
DOSAGEM ENZIMA CASEIRA (10 vezes)
GLICOSE TEORICA OBTIDA

ETANOL 100% TEGRICO A SER OBTIDO
ETANOL HIDRATADO 95 GL

BAGAGO UMIDO DISPONIVEL A HIDROLISE
Tempo de hidrdlise

Pré-tratamento - Organosolv

90%
0,5 mL produto/ g celulose
12 ton glicose

6 ton ETOH 100% XIMENES (2010)
8 m3ETOH hidratado

54.150 ton bagaco

3 DIAS

80% Remogdo lignina NOVO (2011)
150 min / 2002C
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VOLUME BIORREATOR INDUSTRIAL
VOLUME UTIL

QTDE FERMENTACOES
DURACAO BATELADAS

BGC PARA FES

FTTOTAL

AGUA + NUTRIENTES / SAFRA
TOTAL

DENSIDADE EMPACOTAMENTO
VOLUME TOTAL
VOLUME OCUPADO (90%)

QTDE FERMENTADORES

VOLUME DO MISTURADOR
VOLUME TOTAL NECESSARIO
QTDE DE MISTURADORES

REATOR AGITADO INOCULAGAO

VOLUME DO REATOR INOCULO

QTDE REATORES INOCULO

INSUMO (NUTRIENTE BALANCEADO) - 6G/L

ESTERILIZADOR
MAXIMA CAPACIDADE
QTDE ESTERILIZADORES

FILTRAGAO

VOLUME SOLVENTE EXTRACAO
FILTRO ROTATIVO (10 ft x 20 ft)
QUANTIDADE FILTROS ROTATIVOS

TANQUES DE RESIDUOS SOLIDOS - BGC FERM.
FUNGO TERMOFILO

25 m?
18,75 m?

48 corridas
5 dias

2.850 ton/safra

75%

11,88 ton/dia

1.221 ton/safra 5,09 ton/dia
5.537 ton/safra 23,07 ton/dia
9.609 ton 40,04 ton/dia
330 Kg/m?® (Casciatori ,2014)
12.338 m? (BGC +FT)
11.104 m3
231,3 m3
9,3 unidades
10 UNID
50,0 m3
121,3 m?
3 unid
Para 1 reator
Aeragdo
50,0 m?
3 unid O Compressor
66.623,38 Kg/safra
10 m?
12 unid
339,29 md/dia
58,00 m?/cada 0,5
3,0 unid 130,21
2,0 unid 100

1000 kg/safra

CUSTO DE PRODUGAO UNITARIO 5,06 USS$/100.000 FPU

LUCRO BRUTO ANUAL

$ 6.785.714
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CANA EBAGACO

PROCESSAMENTO DE CANA 1.500.000 ton cana
TOTALBAGAGCO GERADO 420.000 ton
RESERVA DE BAGACO (SAFRA POSTERIOR) 63.000 ton

PLANTA PRODUTORA (ACUCAR E ETANOL)

CONSUMO MEDIO VAPOR
TAXA CONSUMO DE BAGAGCO
CONSUMO TOTAL BAGACO /SAFRA

BAGACO DISPONIVEL PARA ETANOL 22 GERACAO

420 kg vp/ton cana
0,20 ton bagago/ton cana
300.000 ton Bagago/safra

(BGC GERADO - RESERVA - CONSUMO BGG INDUSTRIA) =

CELULASE

57.000 ton bagago / safra

ATIVIDADE ENZIMATICA MEDIA
PROTEINA TOTAL MEDIA
PRODUTIVIDADE

Umidade substrato FT + BGC

CONSUMO BAGACO - PLANTA DE CELULASES
CONSUMO FARELO DE TRIGO

TAXA FORMAGAO GLICOSE

VOLUME AGUA PARA EXTRAGAO

ATIVIDADE POR VOLUME DE EXTRATO
CONCENTRAGAO DO EXTRATO ENZIMATICO
EXTRATO ENZIMA CONCENTRADA
ATIVIDADE ENZIMATICA TOTAL

Volume de efluente liquido

PRODUCAO ETANOL 2 G TEORICO

12,5 FPU/ g
0,2 g/L
0,130 FPU/g.h
75%

5.700 ton bagago/safra
2.443 ton f.t/ safra
0,18 mg glicose / 1 FPU

20 L/Kg substrato (BGC+ FT)

0,63 FPU/mL

70% v/v

2,08 FPU/mL
1,36E+11 FPU/safra
6,51E+04 fpu/m?3
48.857 m3/safra

CASCIATORI (2014)
0,008 SD

GHOSE (1987)

10,0 m?*/h

CELULOSE APROVEITADA (HEINZLE, 2006)
DOSAGEM ENZIMA CASEIRA (10 vezes)
GLICOSE TEORICA OBTIDA

ETANOL 100% TEORICO A SER OBTIDO
ETANOL HIDRATADO 95 GL

BAGACO UMIDO DISPONIVEL A HIDROLISE
Tempo de hidrélise

90%
0 mL produto/ g celulose
24 ton glicose

12 ton ETOH 100%
15 m?3ETOH hidratado

51.300 ton bagago
3 DIAS

XIMENES (2010)
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15% BGC planta celulase

CANA EBAGACO

PROCESSAMENTO DE CANA 1.500.000 ton cana
TOTALBAGAGCO GERADO 420.000 ton
RESERVA DE BAGACO (SAFRA POSTERIOR) 63.000 ton

PLANTA PRODUTORA (ACUCAR E ETANOL)

CONSUMO MEDIO VAPOR
TAXA CONSUMO DE BAGAGCO
CONSUMO TOTAL BAGACO /SAFRA

BAGACO DISPONIVEL PARA ETANOL 22 GERACAO

420 kg vp/ton cana
0,20 ton bagago/ton cana
300.000 ton Bagago/safra

0,714285714

(BGC GERADO - RESERVA - CONSUMO BGG INDUSTRIA) =

CELULASE

57.000 ton bagago / safra

0,135714286

ATIVIDADE ENZIMATICA MEDIA
PROTEINA TOTAL MEDIA
PRODUTIVIDADE

Umidade substrato FT + BGC

CONSUMO BAGACO - PLANTA DE CELULASES
CONSUMO FARELO DE TRIGO

TAXA FORMAGAO GLICOSE

VOLUME AGUA PARA EXTRAGAO

ATIVIDADE POR VOLUME DE EXTRATO
CONCENTRAGAO DO EXTRATO ENZIMATICO
EXTRATO ENZIMA CONCENTRADA
ATIVIDADE ENZIMATICA TOTAL

Volume de efluente liquido

PRODUCAO ETANOL 2 G TEQRICO

12,5 FPU/ g
0,2 g/L
0,130 FPU/g.h
75%

8.550 ton bagaco/safra
3.664 ton f.t/ safra
0,18 mg glicose / 1 FPU
20 L/Kg substrato (BGC+ FT)
0,63 FPU/mL
70% v/v
2,08 FPU/mL
2,04E+11 FPU/safra
9,77E+04 fpu/m3
73.286 m3/safra

CASCIATORI (2014)
0,008 SD

15,0 m?*/h

CELULOSE APROVEITADA (HEINZLE, 2006)
GLICOSE TEORICA OBTIDA

ETANOL 100% TEORICO A SER OBTIDO
ETANOL HIDRATADO 95 GL

BAGACO UMIDO DISPONIVEL A HIDROLISE

90%

0 ton glicose

0 ton ETOH 100%
0 m?ETOH hidratado

48.450 ton bagaco



ANEXO 3: Capex e Opex

CAPEX 2
Custos Diretos 000009 mM§ 1553

TAG EQUIPAMENTOS (CE index = 564.7) $ (unid) QTDE Total (M $)

MX-101 Misturador continuo 89.508 5] 447 538
ST-101 Esterilizador 181.427 24 4.402.162
V-101, V-102, V-103  Reator de inoculag&o com agitador 251.908 5 1.259.539
V-104, V-105, V-106  Fermentadores 251908 19 4786247
G-101 -> G-104 Sopradores de ar / compressor 88.999 19 1.690.981
F-101 Filtro rotativo a vacuo 387.881 3 1.163.643

B-101 Evaporador a vacuo 270.863 3 812.589

R-101, R-102, R-103  Tanque residuo solido - bagaco fermentado 94.270 4 377.080
R-104 Armazenamento - produto acabado 94.270 1 94.270
15,03

TAG CORRENTES DE PROCESSO $ (unid) QTDE Total (M $)

S-101 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-102 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-103 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-104 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-105 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-106 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-107 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-108 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-109 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-110 Rosca helicoidal 223.313,98 1 223314

S-111 Caorreia transportadora 39.079,95 1 39.080

5-112 Carreia transportadora 39.079,95 1 39.080

S-113 Carreia transportadora 3907995 1 39.080

S-120 Correia transportadora 39.079,95 1 39.080

S-121 Correla tfransportadora 39.079,95 1 39.080

5-122 Caorreia transportadora 39.079,95 1 39.080

S-123 Caorreia transportadora 39.079,95 1 39.080

0,50

AUTOMAGAOQ

Aquisicéo de Instrumentacdo e painéis de energia 10% equipamentos 1,50

MONTAGEM E INTERLIGAGOES

Realizacéo de InterligacGes de processo, valvulas, empreiteira 10% equipamentos 1,50

OBRA CIVIL

Realizacéo de fundagéo e bases civis 5% equipamentos 0,75

ENGENHARIA E SUPERVISAQ

Engenhana e assessoria 15% equipamentos 2,26
Contingéncia 0,20"CF 0,20 M$ 431
Contratos 0,05"CF 0,05 M$ 1,08
CAPITAL DE GIRO (working capital)
Capital de Giro (0,20"CF) 0,20 M$ 5,39

Investimento Total : Capital Fixo (C indireto + C direto)
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TAG MATERIAIS US$/ton Total (M 3)
FT Farelo de trigo 169,72 414 598
BGC Bagaco de cana 17,87 101.831
FUN Microrganismo - fungo filamentoso 23.224 65 23225
NUT Nutrientes - composto balanceado 1.563,20 104.146
0,64
TAG UTILIDADES DE PROCESSO Fator Total (M $)
EEL Consumo de energia elétrica 100 R$/MWh 299.029
VS-00 Vapor de processo 4,02 R$/ton 294 740
Tratamento de efluentes / residuos sélidos 2321
0,60
TAG MAQ-DE-OBRA R$ (més) QTDE Total (M $)
EXT Recebimento matéria-prima (BGC / FT) 1.860 2 19.937
MANUT Manutencéo (Instrumentacéio e compressores) 3174 2 34 022
BIOTEC Operacio do misturador, reator de inoculo 2150 2 23.046
ENZ Operacéo Biorreatores /Centrifuga de separacéo / Ultrafiltro 2150 4 46.092
LAB Controle de Qualidade - analises 2500 1 13.399
LOG Condicionamento do produto final 2 500 2 26798
0,163
TAG MANUTENGAO Fator /CF TOTAL (M $)
MANUT Manutenc&o e reparos do processo em geral 0,08 2,154
TAG IMPOSTOS /| TAXAS /| ENCARGOS Fator /CF TOTAL(M $)
TAX Taxes (property) 0,02 0,539
FINA Financing (interest) - -
SEG Insurance 0,01 0,269
ALUG Rent - -
DEPR Depreciation calculo separado -
R&D Pesquisa e Desenvolvimento 0,04 1,077
1,885

Custos Variaveis 3,558
CUSTO DE MANUFATURA (Custos variaveis + Impostos/Taxas/Encargos) 5,443



CAPEX - 3
Custos Diretos 0000000000000 Ms 2251

TAG EQUIPAMENTOS (CE index = 564.7) $ (unid) QTDE Total (M $)

MX-101 Misturador continuo 89.508 8 716.060
ST-101 Esterilizador 181.427 36 6.603.243
V-101, V-102, V-103  Reator de inoculagdo com agitador 251.908 8 2.015.262
V-104, V-105, V-106  Fermentadores 251.908 28 7.053.417
G-101 -> G-104 Sopradores de ar / compressor 88.999 28 2.491.972
F-101 Filtro rotativo & vacuo 387.881 3 1.163.643

B-101 Evaporador a vacuo 270.863 3 812.589

R-101, R-102, R-103  Tangue residuo solido - bagaco fermentado 94.270 6 565.620
R-104 Armazenamento - produto acabado 94.270 1 94.270
21,52

TAG CORRENTES DE PROCESSO $ (unid) QTDE Total (M $)

S-101 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-102 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-103 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-104 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-105 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-106 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-107 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-108 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-109 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-110 Rosca helicoidal 223.313,98 2 446.628

S-111 Correia transportadora 39.079,95 2 78.160

s-112 Correia transportadora 39.079.95 2 78.160

$-113 Correia transportadora 39.079.95 2 78.160

S-120 Correia transportadora 39.079,95 2 78.160

S-121 Correia transportadora 39.079,95 2 78.160

S-122 Correia transportadora 39.079,95 2 78.160

S-123 Correia transportadora 39.079,95 2 78.160

0,99

AUTOMAGAO

Aquisicdo de Instrumentacdo e painéis de energia 10% equipamentos 2,15

MONTAGEM E INTERLIGAGOES

Realizacéo de Interligagdes de processo, valvulas, empreiteira 10% equipamentos 2,15

OBRA CIVIL

Realizac&o de fundacéo e bases civis 5% equipamentos 1,08

ENGENHARIA E SUPERVISAQ

Engenharia e assessoria 15% equipamentos 3,23
Contingéncia 0,20 M$ 8,22
Contratos 0,05 M$ 1,56
CAPITAL DE GIRO (working capital)
Capital de Giro (0,20"CF) 0.20 M$ 7,78
Investimento Total : Capital Fixo (C indireto + C direto) M$ 38,90



QOPEX 3 - anual

TAG MATERIAIS Ussiton Total ( M §)
FT Farelo de trigo 169,72 621.898
BGC Bagaco de cana 17,87 152747
FUN Microrganismo - fungo filamentoso 2322465 23225
NUT Nutnentes - composto balanceado 1.563,20 104.146
0,90
TAG UTILIDADES DE PROCESSO Fator Total (M §)
EEL Consumo de energia elétrica 100 R&/MWh 299029
VS-00 Vapor de processo 4,02 R/ton 434354
Tratamento de efluentes / residuos sélidos 231
0,74
TAG MAOQ-DE-OBRA R% (més) QTDE  Total (M §)
EXT Recebimento maténa-pima (BGC / FT) 1.860 2 19.937
MANUT ManutencSo (Instrumentacio e compressores) 3174 2 34022
BIOTEC Operacdo do misturador, reator de inoculo 2.150 2 23.046
ENZ Operacdo Biomreatores /Centrifuga de separacdo [ Ultrafiltro 2,150 4 46.092
LAB Controle de Qualidade - analises 2.500 1 13.399
LOG Condicionamento do produto final 2500 2 26.798
0,163
TAG MANUTENGAO Fator /ICF TOTAL (M §)
MANUT Manutenc3o e reparos do processo em geral 0,08 3112
TAG IMPOSTOS / TAXAS | ENCARGOS Fator ICF TOTAL (M§)
TAX Taxes (property) 0,02 0,78
FINA Financing (interest) - -
SEG Insurance 0,01 0,39
ALUG Rent - -
DEPR Depreciation calculo separado -
R&D Pesquisa e Desenvolvimento 0,04 1,56
2,723
Custos Variaveis 4913

CUSTO DE MANUFATURA (Custos variaveis + Impostos/Taxas/Encargos) 7,635
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