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FORTUNATO, Michelle Ramos Cavalcantdtilizagcdo do Simulador SuperPro Designer®
para Avaliagcdo do Aproveitamento de Soro de Queijgpara a Producéo de Etanal
Orientadoras: Prof. Maria Antonieta Peixoto Ginge@outo, D.Sc. e Prof. Karen Signori
Pereira, D.Sc. Rio de Janeiro: UFRJ/EQ; TPQB(q, 2D1ssertacdo (Mestre em Ciéncias em
Engenharia de Biocombustiveis e Petroquimica)

O interesse mundial pelos biocombustiveis tem ataderem virtude da preocupac¢do com o
desenvolvimento de fontes energéticas renovavemis limpas, visando atender as novas
demandas de desenvolvimento sustentavel. Estelltoabajetivou avaliar, em um estudo
preliminar, o potencial de aproveitamento do sgu@ € um residuo da cadeia produtiva do
queijo, para producao de etanol. Foram propostag@yrocessos de producédo no contexto
de biorrefinaria que, além de etanol, podem sadobtproteinas oriundas do mesmo soro,
com aplicacdo na industria alimenticia e farmacéautDesta forma, agrega-se valor ao soro
que é um residuo altamente poluente. O soro prentnida producdo de queijo se constitui
num subproduto de alto teor energético e, portpaloidor, que apresenta uma concentracao
de lactose em torno de 5%. O Brasil € o quinto maiodutor mundial de leite, com uma
producao de 32 milhdes de toneladas em 2010. Aupéadbrasileira de leite tem aumentado
com o decorrer dos anos e aproximadamente 34%adugio € destinada a fabricacdo de
queijos, onde as maiores producdes sé&o do tipo amalas prato e minas frescal.
Aproximadamente 90% do volume do leite destinafltbécacdo de queijos se transformam
em soro. No Brasil, ao contrario de outros paisespro de queijo ainda apresenta pouca
aplicacdo no ramo de alimentos, sendo muito utibzaara racdo animal. Quanto a avaliacédo
de producgéo de etanol a partir do excedente defeprdilizado o simulador de processos
SuperPro Design®, com o qual foi possivel desenvolver 4 (quatm@cpssos de producao.
Esta ferramenta foi importante na previsdo da hdauae técnica e econémica dos processos
propostos. Os micro-organismos escolhidos pardenoho do produto foraluyveromyces
marxianuse Saccharomyces cerevisiagie, de acordo com informagdes da literatura, sdo
indicados como promissores para a producdo do lalmopartir da lactose e glicose,
respectivamente. Além disso, os resultados indigaeo processo 3, ou seja, 0 conduzido
em continuo e utilizando Kk.marxianus é 0 mais vantajoso para o investidor e que p@ssui

maior producdo anual de combustivel.

Palavras chave: etanol; soro de le8aperPro Designer®.
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FORTUNATO, Michelle Ramos Cavalcantésing SuperPro Designer®Simulator for
Evaluation of Cheese Whey Utilization for Ethanol Poduction. Advisor: Prof. Maria
Antonieta Peixoto Gimenes Couto, D.Sc. and ProfteKaSignori Pereira, D.Sc. Rio de
Janeiro, UFRJ / EQ; TPQBq, 2012. Dissertation (ktast Science in Engineering Biofuels

and Petrochemicals)

Global interest in biofuels has increased due ¢octtncern for the development of renewable
energy sources and cleaner, to meet the new dens&sdstainable development. This study
aimed to assess, in a preliminary study, the petlense of whey, which is a residue from
cheese production chain, for ethanol productionurFbave been proposed production
processes and examples biorefinery that in additogthanol, can be derived from the same
whey proteins with application in the food and phaceutical industries. Thus, assembles
value for serum is a highly polluting waste. Theewlirom the cheese production constitutes
a byproduct of high energy and therefore pollutiwhich has a lactose concentration of about
5%. Brazil is the fifth largest producer of milkjttva production of 32 million tons in 2010.
The Brazilian production of milk has increased wikie years and approximately 34% of
production is destined for cheese manufacture, evhagher yields are the mozzarella, fresh
dish and mines. Approximately 90% of the volumenik for cheese manufacture to become
serum. In Brazil, unlike other countries, the whaill has little application in the food
business, being widely used for animal feed. Reggrthe assessment of ethanol production
from surplus serum was used process simul8tgrerPro Designer ®with which it was
possible to develop four production processes. To@ is important in predicting the
technical and economic feasibility of the propopeacesses. The microorganisms chosen to
obtain the product wer€luyveromyces marxianuend Saccharomyces cerevisjagccording

to literature, are indicated as promising for thedoction of ethanol from lactose and
glucose, respectively. Furthermore, the resultscatd that the process 3, ie conducted in
continuous, usingl.marxianus is the most advantageous for the investor anatwhas the

highest annual production of fuel.

Key words: ethanol; wheyguperPro Designer®
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Capitulo 1

Introducéao

A preocupacdo ambiental, a promocao de bioenerg@dernas, produzidas em
condicbes ambientalmente corretas, e a valorizalgiaesiduos agroindustriais vém
ganhando cada vez mais espaco no cenario atuase NEmitexto estdo as inumeras
modalidades de energias alternativas, principalnerg biocombustiveis, apesar da

conspiracdo dos interesses petroliferos.

Cada vez mais ha procura por fontes alternativandggia e a ideia de fermentar a
lactose presente no soro (que, tradicionalmente,sido considerada como um residuo)
para produzir etanol ganhou a atencao. A utilizalgieoro tem sido um desafio desde que
o homem comecou a producéo de queijos, e comodaigio tem aumentado nos ultimos
anos, o volume de soro também cresceu, onde dsdglnle queijo foram construidas de
muitas maneiras perto de corpos hidricos, parantpieria do soro fosse desviada para
corregos ou rios. Os tempos modernos trouxeramnac@ncia do problema. O soro
representa um poluente e ha regulamentos que praba descarte em corpos hidricos,
até mesmo em sistemas de esgotos municipais, tajasnentos convencionais ndo sao
apropriados para reduzir a carga poluente do seforcha eficiente (GUIMARAES et al.,
2010).

Apesar da incontestavel importancia da producaerdgzgia e alimentos de um

pais, ha questionamentos de como 0s aspectos eoesgiéterferem na producdo de
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alimentos quando se trata, principalmente, da mé@alule biocombustiveis. Nos ultimos
anos, com o aumento dos pre¢os das matérias-paignee®las e de alimentos, passou-se a
questionar se uma das causas importantes parandsaeria a demanda de produtos
agricolas na fabricacdo de biocombustiveis. Assoma-se fundamental conhecer os
diferentes sistemas de producdo dos biocombust&essia relacdo com o0s aspectos
ambientais e energéticos com a producdo de alimejiogque 0s biocombustiveis sdo

bastante diferentes entre si quanto aos impadtes&ficios (NOGUEIRA2008).

As politicas e incentivos que asseguram o deseimvehto de um mercado
competitivo para o etanol é reconhecidamente irapt#t desde que ndo comprometa a
seguranca alimentar nem os objetivos prioritaresetiucdo da pobreza, fome e manejo
sustentavel dos recursos naturais. Assim como BO da petréleo, a criagdo de um
mercado mundial de bioetanol implica a adocdo deamunto de medidas, para ampliar
a seguranca no seu fornecimento e a construcdoliaecas e desenvolvimento de
mercados consumidores, com regras claras nos mseuaside formacdo de precos
(NOGUEIRA, 2008).

O futuro energético do século XXI é incerto, basieate, por duas razdes. A
primeira se refere ndo apenas aos estoques, anitidigade de petrdleo e a volatilidade
dos precos do petroleo, mas a tolerancia das smBedcontemporaneas com relacdo aos
impactos do seu uso diante do aquecimento globsiglinda razéo de incerteza quanto ao
futuro energético do século XXl é que ninguém salee que maneira ocorrera a
descarbonizacdo da matriz energética mundial (ABRAMY, 2009).

Muitos paises tém mostrado interesse no desenvemtorda producdo e no uso de
bioetanol. Além de procurar cobrir suas propriagessidades energéticas, busca-se
constituir um mercado mundial para esse biocomirlistique aproxime paises em
condicbes de produzi-lo sustentavelmente do mercddo paises potencialmente

importadores, com vantagens para ambos.

Na atualidade, as demandas crescentes por um cowabusenovavel e
ambientalmente adequado, associadas ao poten@ab gpioetanol de cana-de-agucar
apresenta para atender a critérios objetivos dergabilidade, sinalizam a existéncia de

perspectivas interessantes e condicionantes pseacembustivel. Assim, o bioetanol pode
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vir a ser um produto global, tomando por base smatida e oferta presentes e futuras,

bem como as politicas e tendéncias relacionadaa preducédo e a sua comercializagao.

O Brasil ocupa uma posicéo privilegiada na prodwdg etanol, considerando suas
vantagens de tecnologia de producédo e de sua kigricuSegundo Pacheco (2011), a
matriz energética brasileira € um exemplo inteorali de sustentabilidade, comparando-
se a média mundial de 14% com a do Brasil de 4@|8%so de fontes renovaveis. As
tecnologias para producao de etanol podem ser idesipa geracdo, a partir de fontes
sacarineas ou amilaceas; e de segunda geracatiy @gdontes lignoceluldsicas, ou seja,
da celulose e hemicelulose. Sdo diversas as f@ategrineas encontradas na natureza,
porém tradicionalmente utilizam-se os residuosadefsintes sacarineas para produgédo do
etanol. No caso do leite, 0 seu residuo - o séra principal fonte sacarinea para producao

do biocombustivel.

No caso da industria de laticinios o soro de leitesoro de queijo, como assim é
chamado, configura como um potencial poluidor e edetedente pode ocasionar danos
ambientais, devido ao seu alto teor de matérianicgaPorém, esse excedente pode servir
como matéria-prima na producdo de etanol. Nestmltra é proposto um processo de
producdo desse alcool através da conversdo exeedensoro utilizando conceitos de
biorrefinaria, minimizando assim a poluicdo causaela residuo e agregando valor a uma

planta de queijo gerando um produto de maior \edoegado.

Nesse contexto, nesta dissertacdo foram sugesidoss processos de producdo
gue promova o aproveitamento do soro de queija B&w, foi utilizada uma ferramenta
de simulacdo para avaliacdo da producdo do comblskoi utilizada uma base de
simulacdo de 1000 (mil) toneladas de excedenteorte e representaria a geracdo de
residuo de uma queijaria brasileira. As simulagdoemm realizadas no softwaBuperpro
Designer® para andlise da viabilidade técnica dos proces&lisn disso, de forma
complementar ao trabalho de simulagédo, foi readizambém, andlise econdmica

preliminar dos mesmos.
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1.1 OBJETIVOS GERAL E ESPECIFICOS

O objetivo geral do presente estudo foi a avaliaf@@proveitamento de soro de

queijo com vistas a producao de etanol em um ctmtéxbiorrefinaria.

Para se atingir a meta proposta no objetivo géyem definidos alguns objetivos

especificos, de forma a nortear o desenvolvimeatoesdquisa.
v' Pesquisa sobre o etanol e a sua importancia n&raaargética brasileira.
v Levantamento do estado da arte da producao deelgiteijo.
v Avaliacéo do potencial do aproveitamento do sorqudsjo.

v Levantamento dos insumos, dos agentes de fermen¢éadas operacdes unitarias
necessarias para subsidiar o processo decisépofio das plantas.

v Aprendizado do funcionamento do simula8oiperpro Designé®.

v' Elaboracdo de propostas dayout de plantas para producdo de bioetanol
empregando as levedur&accharomyces cerevisigKluyveromyces marxianus

em processo em batelada com recuperacéo de célpfasesso continuo.

v" Avaliacao preliminar dos custos dos processos.

1.2 ORGANIZACAO DO ESTUDO

Quanto a organizacdo da presente dissertacao, -spt@m organiza-la em 7

capitulos.

O capitulol — Introducdo —traz uma breve apresentacdo sobre o tema da
dissertacdo, bem como sédo apresentados os obj&iw®rganizacdo do estudo. Nos

capitulos subsequentes serdo feitas as seguirtatagbns.

O capitulo2 — A Questdo Energéticaapresenta uma visao geral sobre tema e uma

breve abordagem sobre a questéo energética masilei
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O capitulo3 — Soro de Queijo -apresenta uma visao contextualizada sobre a
situagcdo da industria de laticinios no Brasil emmdo, além de apresentar os conceitos,

os tipos de soro existentes e composi¢cao quimica.

O capitulo4 — Producéao de Etanol a partir do Soro de Queijapresenta o estudo
detalhado das etapas necessarias para a obtenc&ondmustivel a partir do soro,
mostrando detalhadamente as principais etapas dm®essos utilizando dois micro-

organismos diferentes.

O capitulo 5 — Metodologias: O Simulador, as Variaveis de Rt e
Operacionais —apresenta principalmente a abordagem geral sokimwaador utilizado
para avaliacdo dos processos bioquimicos sugegsdta mlissertacdo. Aléem disso, foram

descritos os critérios de avaliagdo e todos odhdateentos de projeto das plantas.

O capitulo6 — Resultados e Discuss@espresenta todos os dados simulados no
SuperPro Designer@&omo dados de correntes, principais indicadoneantieiros e as

analises dos resultados.

O capitulo7 — Conclusdes e Sugestbespresenta as finalizacdes do trabalho e

todos os pontos de melhorias para trabalhos futuros

Além disso, no final da dissertacdo sao listadasredsréncias bibliogréficas
consultadas que promoveram a construcdo e embasardentodo o trabalho. Os
apéndices foram incluidos, em midia digital, palitar a consulta de todos os relatérios
gerados durante as simulacdes, incluindo relatodes correntes, de custos, de
planejamento de horarios das bateladas e o desastgantas.
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Capitulo 2

A Questao Energética

2.1 A DEPENDENCIA DO PETROLEO

O aquecimento global e o avanco da poluicdo atmioafé bem como o
crescimento de energias alternativas e sustentpgdism favorecer um cenario ambiental
responsavel pela decadéncia do petroleo. O meream@rescimento da demanda pelo
petréleo como matriz energética podera ser umapdasipais causas de sua queda no
cenario econémico de producédo, além do esgotanientuas jazidas (ABRAMOVAY,
2009).

Segundo Matutinovic (2009) o petréleo é a fonte eergia fundamental da
civiizacdo moderna. Ele alimenta o sistema desparte, que estd na base da sua
agricultura altamente produtiva, e € amplamentizatio como ingrediente em muitas
categorias de produtos industriais: de produtomdaéuticos, plasticos e dwmips de
computador. O Gleo pode ser legitimamente congidesaalma da civilizagao industrial,
onde as questdes relacionadas a dinamica de exfboma de sua fonte segura para o
mercado mundial a um prego acessivel sdo de extrepmatancia e tem recebido a devida

atencao de gedlogos, economistas e cientistagcpslit
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O petroleo € um exemplo particularmente salientergpresenta um desafio para o
capitalismo dado o seu papel central no fomentprdducéo e transporte. Os mercados
futuros de commodities em parte, sado colocados garantindo que o prodefa
rapidamente produzido e entregue ao seu destinonet@mpo curto. Tal como acontece
com os produtos financeiros em geral, os precosmarsados futuros do petrdleo decorre
da conjectura sobre os pregos possiveis. Pregao$usdo, por definicdo, especulativos e
indissoluvelmente ligados aos comerciantes e aepebes de elite da projetada oferta e
demanda, moldados por agentes de negocios e mefaedes da midia, a reacdo do
publico esperado para a crise, e os calculos indisstle seguranca e de incerteza em
investimentos (ZALIK, 2010).

Segundo Friedrichs (2010), a escassez do petrélgurdvista varias vezes, como
foi nas décadas de 20, 30 e 40, por intermédioeddat do pico de petréleo, que se
confirmou em 1973 e 1979, com a crise do petrd@®wbora ainda néo tenha se esgotado,
é fato que o petréleo é um recurso finito. No aatadada a importancia momentanea do
Oleo, as adverténcias devem ser levadas a séacspaavaliar as possiveis consequéncias
de uma crise. Um exemplo é o Japao que em 194Bi@isedento de combustivel, sendo
dificil encontrar gasolina suficiente para abasteos navios e avides. Assim se
desencadeou o ataque japonés na Asia Orientalreguéiou numa guerra na regido do
Pacifico onde o Japado se sentia ameacgado pelsi@mtde um embargo comercial dos

Estados Unidos.

Por outro lado, a respeito da elevagdo dos pregqeettdleo, Matutinovic (2009)
pondera que a tecnologia pode desempenhar papergisobre o potencial de mudancas
de longo prazo no comportamento do consumidor,ef@ndo motores mais eficientes
energeticamente, consequentemente, anulando desefda alta dos precos sobre os
hébitos de conducdo. Em segundo lugar, 0s goveaubem optar por aumentar em vez de
reduzir os subsidios a industria do petroleo, riediaz assim o preco de mercado da
gasolina, diminuindo temporariamente a probabikdadé efeitos potenciais do elevado
preco do petréleo na demanda do consumidor. Terceipreco elevado do petréleo tende
a apoiar os investimentos na exploracdo, extrac&efimarias, que tém sido até agora
insuficientes para atender a crescente demandaiahyput petroleo. Em quarto lugar,
paises importadores de petroleo, como EUA e Capad@m explorar o ressentimento dos

consumidores sobre questdes relacionadas a paiteana para ganharem apoio publico
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para a exploragdo agressiva das reservas de peto@mo areias betuminosas e xisto
betuminoso, que estdo localizados em ambientesi$ramy areas protegidas. Quinto, as
principais poténcias econdmicas e militares podergxercer pressao politica sobre os
paises exportadores de petrdleo para manter sts&xt com demanda mundial, em um

nivel de precos que se adapte as suas politicagsiemento econdmico sustentado.

Ainda de acordo com Friedrichs (2010), a chamadante fome” € um exemplo
paradigmatico de como a falta de um recurso-char®® petrdleo pode ter repercussdes
tdo importantes afetando a infraestrutura e ecomalai um pais. A crise energética na
Coréia do Norte, em 1990, obrigou muitas pessoaependerem da biomassa para
cozinhar e para aguecimento. Segundo Nogueira J2088 biomassas Sao recursos
naturais que dispéem de bioenergia e que podepreeessadas a fim de fornecer formas
bioenergéticas. Os exemplos mais comuns de forgebi@knergia sdo a lenha e os
residuos de serrarias, 0 carvao vegetal, o biaggdtante da decomposi¢cdo anaerobia de
lixo organico e outros residuos agropecuarios, bemo os biocombustiveis liquidos,
como o bioetanol e o biodiesel, e a bioeletricidaggada pela queima de combustiveis

como o bagaco e a lenha.

Entre os anos de 2000 e 2008, o preco do barel &dta de 400%, causado em
grande parte por especulacdes no mercado. Desée 1280 houve aumento da producéo
do petréleo, por outro lado a demanda continuacerek. Um dos trés paises que podem
aumentar a producdo é o Brasil. O pais, tambéntemqute avancar na producdo de
biocombustiveis, porém incapazes de substituir Olg® em sua totalidade neste
momento, pois o petrdleo ndo é somente fonte déugstivel, mas também matéria-prima
de varios produtos (ABRAMOVAY, 2009).

Dada a instabilidade em curso no Oriente Médio,ersenergético continua
recebendo a atencdo dos economistas e formuladenggliticas. O efeito do aumento de
precos do petréleo no crescimento em longo prazo desempenho da economia de
importacdo apresenta pequeno desenvolvimento. dsgaportante, ja que economias
menos desenvolvidas tém sido tipicamente mais diepees do petrdleo do que sdo as
economias mais desenvolvidas, e como resultado megiativo afetado pelo aumento do
preco do petréleo. Esta evidéncia sugere que éomaiiural esperar que um choque do
preco do petrdleo possa ter mais graves conse@s€rcondémicas ou em um pais em

desenvolvimento do que em uma economia modernalestimalizada (SCHUBERT e
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TURNOVSKY, 2009). Apesar dessa afirmacéo, no Brasithoque do petrdleo de 1973
fomentou o programa Prodlcool, o que representou marco na producdo de
biocombustiveis para o pais, levando a incorporad@oetanol na matriz energética
brasileira, tornando-o uma alternativa efetiva &ofaa. Inicialmente o Proalcool

contemplava a mistura obrigatdria do etanol a gas¢(BASTOS, 2007).

A alta volatilidade do preco do petréleo pode digai que estamos proximos ao
pico de sua extracdo e também do excesso de cagacptodutiva jA que a taxa de
fornecimento de petrdleo esta relacionada comrasasvas, com a capacidade de extracao
e 0 preco de mercado (ZALIK, 2010). O declinio mahde producdo de petrdleo pode
ndo so levar a precos mais altos, mas também paowvoona transicdo do petréleo para
outras fontes de energia, como por exemplo, a Enemnovavel. A producdo de
biocombustiveis pode atenuar a situacdo dos patsEs porém pode agravar para 0S
pobres, com uma possivel diminuicdo da producaalideentos trazendo consequéncias
inevitdveis como a fome, doencas e éxodo em maksantanto, as chances para as
energias renovaveis sdo maiores do que para datrees de energia, podendo mitigar 0s
impactos que a crise do petroleo pode trazer (FRIEBIS, 2010). Por outro lado, quando
se pensa em biocombustiveis, ndo se pode avaliaotéente a dialética combustivess

alimentos, mas sim pensar em soluc¢des que permifaoducédo de ambos.

Schubert e Turnovsky (2009) argumentam sobre aseelz@le de adaptacdes
institucionais no sentido de complementar e facilio processo de transicdo para a
civilizacdo pds-petroleo. Nesse contexto, os patsagerdo: redirecionar subsidios da
industria do petréleo para fontes de energiasraitimas e tecnologias de poupanca de
energia; investir em infraestrutura de transporpela extensao de subsidios aos servi¢os
de transporte publico; investir em infraestrutuaaaprecarregar veiculos hibridos e com a
opcao de oferecé-la em concessao a empresas @iivadeecer incentivos fiscais para
empresas que fornecem nova geracao de veiculoargporte. Ainda segundo os autores,
persistentemente, os precos elevados do petré@n apoiar inovacdes na industria de
transportes e na producdo de energia alternatimdosgue ambos levariam a uma

retroalimentagao positiva, com as mudancas nasrprefias dos consumidores.

Toda essa discussdo aponta que ha um elevadodeiveterteza sobre os efeitos
que o preco final do mercado de petréleo ira exesgbre a industria e 0 comportamento

do consumidor e, consequentemente, sobre a dudacpoazo do processo de adaptacao.
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Nesse sentido, do ponto de vista normativo, poda&iper que um prazo mais longo, em
tese, é um cenario desejavel, pois iria garantgnopo necessario para um processo de

mitigacao, evitando assim, grandes rupturas s@maodmicas no planeta.

2.2 FONTES ALTERNATIVAS DE ENERGIA

2.2.1 Energia e Biomassa

Segundo Nogueira (2008), energia € a capacidageodever mudancgas, que pode
se apresentar de muitas formas, como por exem@oeryia térmica, elétrica e quimica,
sejam elas naturais ou determinadas pelo homenseEmtando de energia quimica, que é
a forma de energia fornecida de reacdes quimicstg, iaserido, particularmente, o

conceito de bioenergia.

A bioenergia € a energia produzida a partir de hgsa, como culturas energéticas,
residuos florestais ou organicos (FAO, 2008), secmlusiderada a principal forma de
suprimento energético exégeno utilizado pelo horaerftongo de sua histéria e concebida
na moderna producdo de biocombustiveis sob tedasloge producdo e conversao,
atendendo aos pressupostos de sustentabilidadade seconhecida como uma forma
renovavel de suprimento energético (NOGUEIRA, 20@8)sistema de producdo de
bioenergia geralmente consiste em duas etapasabasicprocessamento da biomassa. A
primeira etapa consiste, geralmente, no tratamamoninar ou separacédo da biomassa e,
a segunda etapa consiste na conversao de bionmagz@dutos energéticos, por exemplo,
calor, eletricidade, gas e combustiveis liquidosa@o etanol e o biodiesel. A converséo é
realizada através de trés vias principais: termompais (gaseificacdo, combustdo e
pirdlise), bioquimicas (digestdo anaerdbica e fatagfo) e fisicas (extracdes mecanicas e

quimicas), das quais as duas primeiras sdo comarugiitadas (NGUYEN et al., 2009).

A biomassa €é vista como uma fonte de energia sgarge por varias razoes,
principalmente porque a bioenergia pode contripaira o desenvolvimento sustentavel
(HOOGWIJK et al., 2003). Os estudos realizados pe&partamento de Energia e
Agricultura dos Estados Unidos indicam uma produgéoal de biomassa para fins

energeéticos e industriais de um bilh&o de tonelfloase seca) em 2030, que sera capaz de
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reduzir em 30% a demanda prevista de petréleo (LIRE®8). Segundo Gokcol et al.
(2009) a biomassa é uma das mais promissoras fdatesergia consideradas alternativa
para substituir os derivados de petr6leo. No eajamtcapacidade agricola mundial em
produzir energia sem comprometer a seguranca aimete populacdo, tem sido
contestada. As condi¢cdes climéticas, disponibikdai® recursos hidricos e expansao

territorial continental, denotam ao Brasil papetdstaque no novo cenario mundial.

Desde as primitivas fogueiras h4 mais de 500 nukaa lenha foi uma biomassa
importante e que atendia as necessidades doméglEagnergia para cocgao e
aqguecimento, alénde suprir 0os primitivos sistemas de iluminacdo, gun@regavam
gorduras vegetais e animais em candeeiros e @lasgotamento das reservas de lenha
disponiveis na Europa Ocidental contribuiu paralaegdo do carvdo mineral, energia
fossil disponivel em quantidades abundantes e igha um facil acesso na época, que
juntamente a maquina a vapor, tornou-se um dos fdésencadeadores da Revolucéo
Industrial (NOGUEIRA, 2008).

No Brasil colonial, os engenhos de acucar do Res@nBaiano, durante o século
XVII, compreendem um registro de processo agroim@ligelevante economicamente e
que era suprido pela energia de biomassa — a |léntlmgaco de cana era empregado
também na alimentacdo dos bois de carro ou eréandéstpara outros fins, pois esse
subproduto poderia constituir a fonte de energgichdpara o processo produtivo, como
acontece nas usinas de acUcar e bioetanol dedugeido usam lenha e ainda produzem
excedentes consideraveis de energia exportavermafde bagaco e eletricidade (LEITE
et al., 2009b).

Em regibes tropicais, como € o caso do Brasil, @liasde dos recursos
bioenergéticos ajuda a entender porque os combissfidsseis passaram a ser utilizados
com alguma relevancia, jA que a lenha era mais riate do que o petréleo no
suprimento energético até a década de 1960. Adaimtp em muitas estradas de ferro
brasileiras, que eram quase a Unica forma de waespe carga a médias distancias,
quanto nas embarcacfes da Amazonia e nas gaiolae 8do Francisco, a lenha era o

unico combustivel empregado até meados do sécul(BRASIL, 2010a).

A biomassa tem um valor potencial de energia, tammo combustivel para

geracdo de calor e energia e como matéria-primreagproducao de compostos quimicos e
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materiais. A producdo de combustivel e de energardir de biomassa representa,
portanto, um segmento de mercado importante pé&iatecnologia. Nos EUA, cerca de
4,5 bilhdes de litros de bioetanol sdo atualmemeyzidos a partir de milho e utilizados
com a gasolina que, em 2007, tem uma taxa de canaooal de 140 bilhdes de galdes. O
Brasil aumentou sua base de cana-de-acUcar e @mdie etanol chegando a uma
producdo anual de 15 bilhGes de litros (4 bilhdegades), capaz de satisfazer mais de
33% da gasolina consumida no pais (YANG, 2007).

Ainda no contexto de bioenergia, a producéo deonnteistiveis liquidos tem sido
considerada para atender particularmente as ndadssi de transporte veicular. Até o
momento ndo ha alternativas renovaveis com matigid@cnologica e viabilidade
econbmica suficiente para esse fim, além dos bibostiveis. Os biocombustiveis
liquidos podem ser utilizados de forma bastanteegfie em motores de combustéo interna
gque equipam os mais diversos veiculos automot@esnotores veiculares se classificam
basicamente em ciclo Otto e ciclo Diesel, paraimgiro recomenda-se o bioetanol e para
0 segundo o biodiesel. Os biocombustiveis podenusa&tdos puros ou misturados com
combustiveis derivados do petroleo, sendo inteméssabservar que durante a segunda
metade do século XIX os biocombustiveis represantaa fonte de energia preferencial
para os motores de combustdo interna, com a adt;@etanol, por Henry Ford, e do
0leo de amendoim, por Rudolf Diesel. Porém, essedupos foram sendo substituidos,
respectivamente, pela gasolina e pelo dleo diessdida que 0os combustiveis derivados
de petréleo passaram a ser abundantes e baratdSURIBA, 2008). Além disso, €&
conhecida a grande emissdo de,@a combustdo dos derivados do petréleo (gasolina,
diesel) no setor de transportes, aumentando oslepnab ambientais relacionados a
acumulacdo de CCe outros gases de efeito estufa (MALAJOVICH, 201&gsim, é
importante salientar a contribuicdo dos biocombe#i na redugcdo dos problemas
ambientais citados; e em decorréncia disso, a paadde etanol cresceu na Tailandia e em
diversos paises do mundo, emergindo como combustiternativo automotivo
(NGUYEN et al., 2007).

Segundo Nogueira (2008) em termos globais, e aaralo os dados da Agéncia
Internacional de Energia (AIE), a demanda de eaargimercial (isto é, que passou pelos
mercados energéticos), em 2007, foi de 470 mild@e&J, correspondendo a cerca de 82

bilhdes de barris de petrdleo em um ano. Desseunumgotal, aproximadamente 88%
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foram obtidos de recursos fosseis, especialmem@aanineral e petréleo. O restante foi
conseguido mediante bioenergia, energia hidredétaoergia nuclear e energia edlica. A
bioenergia, cujo aporte anual é estimado em 45dedllle GJ, pode ser encontrada em uso
nos fogdes a lenha de grande parte das moradi@slode® mundo, nos fornos e fornalhas
de caldeiras de muitas agroindustrias e nos tandeesombustivel de um numero

crescente de veiculos.

A bioenergia cada vez mais aponta para a reducammiaibuicdo das energias
tradicionais, a serem mantidas circunscritas am@ies de menor impacto, enquanto as
bioenergias modernas se expandem, ocupando o edpacftontes energéticas fosseis.
Dessa forma, a bioenergia, progressivamente, déé&xaser considerada uma energia
“antiga” e passa a ser reconhecida como uma fomaegética moderna, competitiva e
adequada, em condi¢cbes de proporcionar uma nowduggw tecnoldgica e uma opcgao
viavel para o desenvolvimento sustentavel. Em un@ise mais ampla, a bioenergia so
pode ser considerada sustentavel se considerar ppegom das técnicas de producgdo
sustentaveis (NGUYEN et.al., 2009). Nesse contedtio as biorrefinarias onde ocorre o
processamento sustentavel e integrado de biomassdsoprodutos e bioenergia. Além
disso, sabe-se que uma biorrefinaria visa a migigdia dos residuos e emissdes

atmosféricas.

2.2.2 Combustiveis renovaveis e a sustentabilidade

No que tange a avaliacdo de fontes de energia &gemy Nogueira (2008) enfatiza
gue uma visdo ampla e ndo apenas energética, isepdecisivamente, de modo que o0s
sistemas energéticos sejam nao apenas conceitualmenovaveis, mas, também,
sustentaveis. De acordo com a definicdo de subibdéale proposta pela Comissao
Brundtland nos anos 1980, espera-se que 0s sistermagéticos sejam capazes de
“satisfazer as necessidades das geracdes atuaisosgmnometer as futuras, atendendo ao
equilibrio social e ecoldgico”. J& em 1992 apdsoaf€éncia das Nacdes Unidas para o
Meio Ambiente e o Desenvolvimento, o Earth Summaglizado no Rio de Janeiro, a
sustentabilidade passou a ter um conceito maiscampue considera as perspectivas de
crescimento dos paises, sendo contextualizadaésnpitares principais: ambiental, social

e econdmico. Ainda segundo NogudR808) nao é facil determinar a sustentabilidade de
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um sistema energético, jA que depende nao apenagtdo energético em si, mas,
fundamentalmente, do contexto de sua producaolizagfio. Todavia, € mais simples
demonstrar a insustentabilidade de um sistema émswg do que assegurar a
sustentabilidade de sistemas baseados em eneg@gveis, principalmente no caso das

bioenergias.

De acordo com Farrell (et al., 2006), o principgjetivo do uso do bioetanol como
combustivel é a substituicdo dos derivados de Ipetrpermitindo diminuir a dependéncia
por tais recursos fosseis e mitigar as emissdegades de efeito estufa. Contudo, a
extensdo em que um biocombustivel pode substitmir combustivel fossil depende,
essencialmente, da maneira pela qual ele é pramugZildmo todas as tecnologias de
producdo envolvem (direta ou indiretamente) o usoretursos fosseis, o beneficio
associado ao uso de um biocombustivel depende @lzom@ efetiva de energia néo

renovavel que ele proporciona quando comparadeweguivalente fossil.

Nessa mesma linha, Cardona e Sanchez (2007), @ étam dos mais importantes
combustiveis renovaveis contribuindo para a redul@oefeitos negativos gerados pela
utilizacdo de combustiveis fosseis. No entantee®astores ressaltam que a producéo de
etanol ndo é um processo simples, jA que depend&adaformacdo dos recursos
bioldgicos, tais como, principalmente, a biomagpse requer a preparacao prévia das

matérias-primas para a fermentacao.

2.3 ETANOL

O etanol (GHsOH), também chamado alcool etilico, é um liquidmlar, miscivel
em agua e muito utilizado em diversos processossindis, além ser combustivel de
motores a explosédo e aditivo da gasolina. Ao caotdios combustiveis fosseis, o0 etanol é
uma fonte de energia renovavel quando produziddgme renovavel (biomassa), obtido
por processo bioquimico fermentativo. Entretantetamol pode ser de fonte ndo renovavel
(petréleo) obtido por processo petroquimico ou a@auiimico (BASTOS, 2007,
KAMINSKI et al., 2008). Nos processos bioquimicostanol € obtido a partir de agucares
de fontes sacarineas (lactose, cana-de-acucargojetie fontes amilaceas (milho, batata,

arroz, sagu, mandioca e trigo) e de fontes lignd@sicas (celulose e hemicelulose)
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(PRASAD et al., 2007; CARDONA et al., 2007). Ja poscessos quimicos sintéticos, o
alcool é obtido de hidrocarbonetos insaturados,ocometeno e o etino, e de gases de
petréleo e da hulha (BASTOS, 2007).

A matriz energética brasileira é reconhecida comais limpa do mundo, devido a
seu alto grau de fontes renovaveis. A participaddqetroleo e de seus derivados na
matriz energética diminuiu cerca de oito pontosgetuais de 45,5% em 2000 para 37,9%
em 2009, permitindo que o etanol emergisse recemt@mcomo o0 segundo principal
combustivel para motores de combustao interna (ABRXAY, 2009). No final de 2009,
aproximadamente 18% da energia consumida no paés de biomassa (SOUSA e
MACEDO, 2011).

O etanol permite uma combustdo mais limpa ja quéeemenos gases do efeito
estufa que seus concorrentes fosseis e contrilbaiyma melhor desempenho dos motores.
Quando gueimado em motores de combustdo interaliool combustivel libera menos
quantidades de CO e $@0 que a gasolina e o diesel (HARIJAN et al., 200@ra cada
litro de etanol consumido em um motibex, cerca de 1,7 kg de GQleixam de ser
emitidos na atmosfera (MACEDO e SEABRA, 2081dUNICA, 2010). Mesmo quando
misturado a gasolina comporta-se como um aditiyazale melhorar suas propriedades
(KAMINSKI et al., 2008).

2.3.1 Industria de etanol

O Brasil é lider mundial na produgdo de cana decacle, devido ao
comprometimento do Brasil com o desenvolvimentosde potencial de bioenergia
moderna, a industria de etanol brasileira baseadzana de aclucar conta com 432 usinas
em operacgao no pais, das quais 251 sdo unidades npgodutoras tanto de aglcar quanto
de etanol e 162 sao destilarias, sendo todas atitisstes na producéo de energia térmica
e de eletricidade (UNICA, 2010).

A producado de etanol brasileira atingiu 27 bilhdeslitros na safra de cana de
acucar de 2008/2009 que corresponde um aument@¥%eeln relacdo a safra anterior

conforme mostrado na Figura 1.
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Producao Brasileira de Etanol
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Figura 1 — Producéo Brasileira de etanol.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir de dados da BNRD12).

A maior parte da producao, cerca de 84%, é absop@iio mercado interno e o
restante € direcionado a exportacdo (ABRAMOVAY, 206Begundo Sousa e Macedo
(2011) as exportacOes brasileiras de etanol somayaPnbilhdes de litros em 2011, sendo
seus principais compradores: os Estados Unidos )(3B#ises Baixos (26%), Jamaica
(8%) e El Salvador (7%).

2.3.2 Historico e surgimento dos veiculdiex fuel

O Brasil é o pioneiro na utilizacado do etanol caxnmbustivel veicular iniciado na
década de 1920, mas somente ganhou impulso naadéead970 com programa Pro-
Alcool. O programa foi criado no Brasil como estim@ crise mundial do petroleo
(UNICA, 2010) fazendo do etanol parte integranter@driz energética brasileira. Apesar
de o programa ter enfrentado inGmeros desafiogragoldos anos, especialmente no fim
da década de 1980 quando os precos do petrolemmcairos do acucar aumentaram,

floresceu novamente nessa década devido aos mlissprecos da gasolina, as



34

preocupacdes ambientais e a introducdo dos veiftalofuel ( MUSSATTO et al., 2010).

O sucesso do programa de etanol do Brasil é hggalgionado por dois grandes fatores: a
mistura obrigatoria e a expansao do mercado descHex. A industria automobilistica fez
investimentos pesados na tecnoldtga fuele, hoje, oferece mais de sessenta modelos de
carrosflex, onde nove de cada dez carros novos vendidos nmadeebrasileiro possuem
tecnologiaflex fuel ABRAMOVAY, 2009).

A opcao dos veiculoflex fueltrouxe grande aceitacdo pelos consumidores, na
medida em que oferece aos proprietarios principatiena opcédo do uso da gasolina e/ou
bioetanol hidratado (UNICA, 2010A crescente demanda de combustivel para esses
veiculos trouxe um aumento de etanol de mais ded®%tal de combustivel consumido
pelos veiculos leves que circulam no pais (UNICA1® ABRAMOVAY, 2009). O
aumento da demanda por etanol como fonte de cofmbuEm ampliado a necessidade de
encontrar novas utilizacdes para os co-produtoprdoesso. Assim, 0 processamento de

etanol e seus derivados sao atualmente motivoveesdss pesquisas.

O Brasil produz dois tipos de etanol: o hidrataajmwesentando um teor de agua de
5% em volume(UNICA, 2010) e o anidro, que € isento de agua.t&ha hidratado é
utilizado em veiculos equipados com motores movigkadusivamente a etanol diex
fuel, enquanto o etanol anidro é utilizado como aditlgasolina (KAMINSKI et al.,
2008). Varios paises estdo passando a misturaol edaidro a gasolina para reduzir o
consumo de petrdleo, aumentar a octanagem e foraesemotoristas um combustivel
menos poluente. O etanol tem uma menor pressaam® gue a gasolina que resulta em
menores emissdes evaporativas e sua inflamabilidade também é muito menor do que
da gasolina, o que reduz o numero da gravidadendéadios veiculares (HARIJAN et al.,
2009). A gasolina vendida no Brasil contém de 20%2b6% de etanol anidro (UNICA,
2010). A destilacdo do etanol hidratado a anidbepser realizada por meio de destilagao
convencional ou azeotrépica. Como solucdo de etapod forma um azedtropo com
ponto de ebulicdo minimo de composicédo de 89,4%mnehde etanol e 10,6% em mol de
agua a pressdo atmosférica normal, as solu¢cdegudeesanol produzidas no processo
pode ser continuamente corrigida para dar as medhsewlucdes contendo 89,4 mol% de

etanol a pressédo atmosférica normal (KUMAR et2411,0).

A frotaflex fueltrouxe novas perspectivas para a expansao da dgstiia da cana

no Brasil e 0 aumento da demanda internacionaiatdnol anidro para uso em misturas



35

com a gasolina (WESSELER, 2007), permitindo tamlmgra o etanol ultrapassasse a
gasolina em 2008. Os veiculflex representam, hoje, cerca de 90% dos carros novos
vendidos no mercado brasileiro (UNICA, 2010; SOUSMACEDO, 2011) conforme

mostrado na Figura 2.
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Figura 2 — Licenciamento total de automdveis cora&rteves por combustivel.

Fonte: Elaboracao Prépria a partir de dados da AREA(2011).

Devido aos produtos e servicos fornecidos pelaiaadie petroleo serem muito
mais vastos, com custos que sdo relativamente faesses se tornam uma barreira
significativa para as fontes alternativas (SZKLCSEHAEFFER, 2006). No entanto,
muitas pesquisas estdo sendo realizadas paraeseoatior nimero de substituintes dos

derivados do petroleo.

A maior expectativa para o aumento do mercadoatektem dos Estados Unidos
gue tem investido muito nesse setor nos Ultimoss afdUSSATTO et al.,, 2010),
aumentando substancialmente a sua producéo poa dausapido aumento do preco do
petréleo desde a década de 1970, e a necessidadiesgavolvimento de fontes
alternativas de energia (LIN e TANAKA, 2006).
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O histdrico dos Estados Unidos como importadoetdeol brasileiro é expressivo,
em 2008 importaram 556 milhdes de litros de etacmirespondendo um gasto de 1,25
bilhdo de doblares, para atender as necessidadgaaatde combustivel. No entanto, em
2010 se tornou um produtor mundial de etanol priodiaz 13,2 bilhdes de galdes (49,2
bilhdes de litros) (RFA, 2012), gerando uma recdeaaproximadamente 825 milhdes
dolares em exportacdo. Hoje conta com 209 refipai@5 ainda em construcao (RFA,
2012; SAUNDERS et al., 2009) e em 2011 consegurapdssar o nivel de exportacdo do
ano anterior e muito proximo de liderar a produg@odial de etanol (USDA, 2011). A

principal biomassa utilizada na producgéo dos Estattodos vem do milho (RFA, 2012).

A Europa e o Japdo também estdo com o0s grandesadosrale etanol e
possibilidade de expansdo em um curto periodo (MAIS® et.al., 2010). No Paquistao,
por exemplo, o0 uso do etanol como combustivel pamasportes tem trazido muitas

vantagens econ6micas (HARIJAN et.al., 2009).

2.4 DILEMA ALIMENTOS VERSUS AGROENERGIA

Atualmente, a producéo global de biocombustiveimig&a, mas estd aumentando
continuamente. Esse crescimento é devido aos imear#bs que muitos paises
estabeleceram para o cumprimento de metas de taig#ii de parte dos combustiveis
foésseis por biocombustiveis. A previsdo é que e20200% da energia utilizada nos
transportes deverdo ser de fontes de energias &egisy No entanto, as principais
matérias-primas utilizadas, atualmente, para p@owag biocombustiveis estdo direta ou
indiretamente ligadas a producdo de alimentos ecedistas afirmam que a producéo de
biocombustiveis aumenta significativamente o0s @ecde matérias-primas e,

consequentemente, de alimentos ja que impulsidearescado (AJANOVIC, 2011).

A competicdo entre a producdo de energia e alilmeatvolve questdes mais
complexas do que a disponibilidade ou nédo de texgasulturaveis. O mercado agricola
ndo € estavel. As fortes oscilagbes na cotacaorelm plos alimentos entre cada safra
provocam variacfes na oferta da producdo na sednairde. Nao esquecendo, é claro, do
elevado custo de producéo e acao de intempériestatas, que provocam instabilidades

no mercado agricola. JA o mercado da bioenergiaig€asntavel. A garantia de compra por
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parte das usinas produtoras a precos pré-estatmdefornecem maior garantia aos
produtores, que optam por produzir energia ao ingé&s produzir alimentos
(ABRAMOVAY, 20009).

Além disso, a problematica envolvendo a producd® lWocombustiveis € mais
abrangente do que a simples discussdo sobre anBilué@ncia ou ndo na seguranca
alimentar. Os sistemas agricolas sdo complexosphamdo uma série de processos
econdmicos, culturais e de relagdo com o meio artwiem diferentes intensidades de
acordo com a regido (DEMIRBAS, 2008).

O conflito de alimentos versus energia no Brasib rfaz sentido, afirma
Abramovay (2009), apesar da producdo de cana-dmsgacas Ultimas décadas, ter
aumentado de 100 milhdes de toneladas em 1976 Gg@Bamilhdes de toneladas
processadas na safra de 2009/2010 (UNICA, 201®rasil ndo reduziu o ritmo de
producdo de alimentos. Ao contrario, a safra degycge 2007/2008, mais de 140 milhdes
de toneladas, bateu recorde historico e a prodpgicamente dobrou na ultima década.
Vale ressaltar, ainda, que a producdo de canafda & 2009/2010 ocupou uma area
cultivada de 8,51 milhGes de hectares correspordarj5% do total de terras cultivaveis
brasileiras (UNICA, 2010).

Da é&rea cultivada com cana-de-acucar destinad@dugio de etanol no Brasil,
ressalta-se que os 3,4 milhdes de hectares eguivalapenas 7% da atual area utilizada
com graos. Se incluirmos as areas de pastagensetasgonsideradas aptas a producao
agricola, totalizando 354 milhGes de hectares magagricultaveis, segundo o IBGE, esse
percentual se reduz para apenas 1%. Cabe menaoeacom apenas 1% de terras
agricultaveis o setor pode produzir etanol sufigrara substituir mais da metade de todo
0 consumo nacional de gasolina e ainda gerar ertesdlexportaveis da ordem de 15% da
sua producao (MURPHY et al., 2011).

A agricultura brasileira como um todo, na produd&oalimentos e energia, tem
sido um sistema poupador de area, no qual o crestimem sido impulsionado por
produtividade e ndo por mobilidade ou desmatam@éABRAMOVAY, 2009). Desta
forma néo se pode atribuir negativamente que avoutte cana seja responsavel pela
maior parte da ocupacdo das terras agricultaveigpals, visto que, ao contrario do

biodiesel, a cana ocupa pequena parte nestas terras
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No cenario internacional € importante observar querise dos alimentos €
multidimensional. Diversos sé&o os fatores que pyeas 0s precos dos alimentos, mas a
responsabilidade por sua elevacao esta sendoidaijustamente aos biocombustiveis,
de forma generalizad& relacdo da producdo de biocombustiveis com aghtitaal dos
precos dos alimentos se circunscreve basicamerpeogoama norte-americano de etanol
produzido a partir do milho. Atualmente, cerca @62da producdo de milho norte-
americano tem sido empregada na producéo de etenohedida em que respondem por
mais de 60% da exportacdo mundial dessamodity o uso de parte significativa se sua
producdo para fins energéticos tem provocado aagdev dos precos internacionais
(MUELLER et.al., 2011).

Existem recursos ociosos que permitem aumentan &ngroducdo de alimentos
como a de biocombustiveis, desde que haja avamjffusio das melhorias técnicas de
produtividade. O desenvolvimento dos biocombustiteiz oportunidades de geracédo de
renda e amplia a tecnologia de producdo agricalemnmo gerar ganhos de bem-estar que
podem melhorar o poder de compra e diminuir a valikdade a choques de precos de
alimentos e energia (EWING e MSANGI, 2009).

O futuro dos biocombustiveis, bem como sua relagéo a seguranca alimentar e
desenvolvimento agricola é incerto. Desenvolvimerieznoldgicos podem garantir um
aumento na eficiéncia e reducdo nos custos dosorblmgstiveis. A evolucdo dos
combustiveis de segunda geracao, produzidos a garthatérias-primas de menor valor
agregado podem garantir maior sustentabilidade edor.sNo entanto, a expansao da
producdo da bioenergia pelo governo tem acirraddebstes sobre as influéncias dessa
expansao sobre as relacdes sociais, ambientaméraeicas da agricultura brasileira, bem

COmMo 0S riscos a seguranca alimentar da populag&carente (ABRAMOVAY, 2009).
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Capitulo 3

Soro de Queijo

Como a geracéao de residuos esta intimamente atratagrocesso produtivo, assim
nao se pode falar de soro de queijo sem antes tamarabordagem sobre o leite e a

producao de queijo.

3.1 LEITE

O leite, por definicdo do Ministério da AgricultuRRecuaria e Abastecimento
(Mapa), é o produto oriundo da ordenha completargerrupta, em condi¢des de higiene,
de vacas sadias, bem alimentadas e descansadai® @eloutras espécies de animais deve

conter o nome da espécie de que proceda (BRASIL,Q0

N&o se sabe a data em que o homem passou a bébiee de algum animal
selvagem. Entretanto, acredita-se que as prim@rdsnhas para alimentar o homem
tenham sido da ovelha, depois da cabra e da va&aSECHI, 2001).

A Figura 3 mostra a produgcdo mundial de leite encdo da producéo de diversas
espécies de animais, onde percebe-se que, em 20dMmducao total ultrapassou 700

milhdes de toneladas.
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Producdao Mundial de Leite de diferentes espécies de
animais
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Figura 3 — Producdo mundial de leite entre difereespécies.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir de dados da BRED12e).

Um dos alimentos mais completos em termos nutré&$on o leite - é tdo antigo
quanto a prépria humanidade. Além disso, é cormiteum dos produtos da agropecuaria
mais importante em todo o mundo, devido ao seurvadonémico e dietético. Propicia
véarias alternativas de industrializacdo e produdgalerivados. A classificacdo do leite é
de acordo com o0 modo de producédo, composicéo ésiegufisico-quimicos e bioldgicos,
recebendo assim as denominacfes de A, B ou Czadtdi como principal fonte de
alimento entre os mamiferos possui composicao wealrié que dificulta a caracterizacao
quantitativa de seus componentes (BECCHI, 2003{etamto, a composicao bésica do

leite integral € mostrada na Tabela 1.

Tabela Cemposicéo do leite integral.

Componentes| Teores (%)
Agua 87
Solidos 13
Lactose 37
Gordura 30
Proteinas 27
Sais minerais 6

Fonte: Elaboragdo Prépria a partir de dados deebd8tasil (2011).
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3.2 QUENO

Segundo a Portari6 do Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastento
(MAPA), entende-se por queijo o produto fresco aiurado que se obtém por separacao
parcial do leite, coagulados pela acao fisica @&hop de enzimas especificas, de bactérias
especificas, isolados ou combinados, todos dedagdiapta para uso alimentar, com ou
sem agregacdo de substancias alimentares e, auosdispecificos (BRASIL, 1996;
MAGANHA, 2008). Em suma, o queijo é um derivadoté@c constituido de proteinas,

lipideos, carboidratos, sais minerais, céalcio,disk vitaminas (PERRY, 2004).

3.2.1 Historico

Os egipcios séo considerados os primeiros povoswjdaram do gado e tiveram,
no leite e no queijo, fonte importante de sua alitagio (VALSECHI, 2001). De acordo
com Barbosa (et al., 2010), o queijo teve um dedgimaento inevitavel por ser o Unico
meio pelo qual os elementos nutritivos do leiteigadser preservados. A fabricacédo de
queijos e o desenvolvimento dos laticinios esteardese rapidamente por toda a Europa e
tornou-se uma importante induUstria agricola. Ropar, exemplo, era um centro da

civilizacdo antiga onde se constituia em um ricocaso de queijos.

Ainda segundo Barbosa (et al., 2010), a class#@icagos queijos baseia-se em
caracteristicas decorrentes do tipo de leite atliz do tipo de coagulacéo, da consisténcia

da pasta, do teor de gordura, do tipo de cascaentuo de cura.

3.2.2 Fabricacao de Queijo

N&o se conhece ao certo a data de inicio da fglwcde queijos, sendo que a mais
antiga referéncia a producdo desse alimento paeecgdo a que Samuel fez na Biblia,
cerca de 3.000 anos a.C (BARBOSA et al., 2010).

A obtencéo higiénica do leite € o primeiro pontibi@y no processo de fabricacdo

de queijos e de outros derivados, uma vez que agoforganismos podem ser
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introduzidos no produto. Desta forma, a qualidadgybduto final é influenciada pelas
condi¢cdes higiénicas e sanitarias em que o leiteoltido, pelo processamento na
industria, pelas condicbes de sanitizacdo do an®iegualidade da agua e pelo

armazenamento e transporte da matéria-prima entresq BARBOSA et al., 2010).

Segundo Figueiredo (2001) embora o processo decdgbo de queijo varie de
acordo com os diferentes tipos, identificam-se ralgg etapas genéricas de producéo

conforme a Figura 4.

Recepcio do leite

Tratamentos prévios do
leite

Coagulacdo

Maturagdo e expedicao

Figura 4 — Fabricagc&o de Queijo.
Fonte: Figueiredo, 2001.

As etapas do processo consistem basicamente rigeraf@o do leite (32€),
higienizacdo e pasteurizacdo (70°B)) coagulacdo e separacdo do soro. O produto
coagulado é moldado em uma prévia prensagem esdeppieijo € salgado e passa por um
periodo de cura (FIGUEIREDO, 2001).

Anteriormente a fase de coagulacdo podem ser addos alguns elementos
importantes que favorecem esse processo, podendtaseculturas de bactérias lacteas
que contribuem para a acidificagdo do meio, nitrd® potassio para inibicdo de
contaminantes, corantes naturais e fungos filansestque se destinam a auxiliar no sabor
do queijo (FIGUEIREDO, 2001).
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Os queijos destinados ao consumo fresco podemosgulados por adicdo de
acido. Ja aqueles que sdo maturados sofrem coagwagimética (FIGUEIREDO, 2001).
Desta forma, se tratando de coagulacédo enzimétcadicdo do coalho contendo enzimas
renina que promove a coagulacdo da caseina doAe#azima renina é responsavel por
essa acdo e caracteriza-se como uma fosfoprotesnacéo proteolitica que atua
hidrolisando ligagbes peptidicas da caseina, mamsindo-a em para-caseina que precipita
em presenca de fons Cdormando assim a coalhada. Todo esse processodézido a
uma temperatura de cerca dé@QPERRY, 2004).

Quando corre a coagulacdo acida da caseina, hdoadi acido ao leite em
guantidade suficiente para igualar o pH do meip@uo isoelétrico da proteina (pH=4,5)
acarretando na agregacgao e precipitacdo das mikseina (PERRY, 2004).

A intensidade da prensagem vai depender do tippdgo que se quer obter. Apds
a prensagem, o queijo é salgado por imerséo agiretsalmoura ou por aplicacdo direta de
cloreto de sdédio na massa. Os queijos contém noremae entre 0,5-2,0% de cloreto de
sédio. Ja durante a maturacdo do queijo podem deio@ados nitratos de sédio e de
potdssio para inibir da acdo de contaminantes, cedpente bactérias do género
Clostridium(PERRY, 2004).

O leite utilizado na producdo de queijos frescam tpue ser obrigatoriamente
pasteurizado, pois esse é considerado isento dencimacdes tendo uma garantia maior
de qualidade por ser inspecionado por 6rgaos izschires. Porém de acordo Portaria
n°146 do Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abasteento (MAPA), fica excluido da
obrigacdo de ser submetido a pasteurizacdo ou dultamento térmico, o leite
higienizado que se destine a elaboracdo dos qusijbsnetidos a um processo de
maturacdo a uma temperatura superior aos 5°C, tdunam tempo néo inferior a 60 dias
(BRASIL, 2012b). Assim para 0S queijos que passam rpaturacdo antes de serem
consumidos, o leite pode ou nao ser utilizado dapendendo do tipo de queijo que se
quer fabricar (PERRY, 2004).

O soro se origina durante o processo de coagulagiogspondendo a porcao
aquosa do leite resultante da dessora do coaggi® eetém aproximadamente 55% dos
nutrientes do leite (KOSIKOWSKI, 1967; PADILLA, 20D Para fabricar 1 kg de queijo
sdo necessarios 10 litros de leite e 9 kg de siwogsrados (SISO, 1996; BALDASSO,
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2008), ou seja, 0 soro representa aproximadamér®®® do volume de leite utilizado na
fabricacdo do queijo (SUZART e DIAS, 2007; BARBO®A al., 2010). Considerando
ainda que a densidade do leite e do soro é cert@3feg.l* (ou 1,03 g.cni), a producéo

de queijo pode demandar 10 (litros ou kg) de kip@de gerar 9 (litros ou kg) de soro.

3.3 SORO DE QUENJO

O soro de queijo, também chamado de soro de mitéecnicamente chamado de
“lactossoro”, € um residuo oriundo da fabricacaaydeijos ou da extracdo da caseina e
tem se mostrado como um problema de despejo. Saodesg os esforcos para
aproveitamento de residuos agroindustriais em tododo, em particular, o soro, pela
abundéancia de producéo, caracteristicas nutridam&levada capacidade poluente, sendo
considerado o constituinte de maior importanciaars/ados lacteos. Além disso, o soro
tem grande importancia quando visto sob dois agpecbmo agente de poluicdo, por se
tratar de um residuo; e como produto nobre, dewidwesenca de proteinas sollveis,
lactose e sais (BARBOSA et al., 2010).

3.3.1 Aspecto ambiental

Nos ultimos anos, a legislacdo ambiental vem seraita vez mais rigorosa,;
aumentando assim a necessidade de adequacdo. #alaielo a isso, a busca cada vez
maior por produtos com maior valor agregado tentofes inddstrias de laticinios
procurarem alternativas para aproveitamento do dergueijo. A minimizacao do volume
e da carga poluidora do efluente é o ponto fundéahen controle do impacto gerado da
producédo de laticinios. Para cada litro de sorode&perdicados cerca de 50 g de lactose e
10 g de proteina com elevado valor nutricionalreimnal (BARBOSA et al., 2010). Tais
condicbes contribuem para o surgimento de novasnalivas de bioaproveitamento,

valorizando o residuo e reduzindo a poluicéo oruthal seu descarte.

A elevada producéo de soro de leite corresponde @as principais problemas
ambientais a fabricacdo do queijo, devido a suacahcentracdo de substancias organicas
dissolvidas, principalmente proteinas, gorduraatote (SOUZA et al., 2010). O soro
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quando lancado nos corpos hidricos pode provodastiuicdo da flora e fauna devido a
sua alta demanda bioquimica de oxigénio (DBO), axadls graves problemas ambientais.
O despejo de soro nos corpos hidricos acarretaonsumo de oxigénio dissolvido na
agua, provocando o desequilibrio ambien@d. micro-organismos existentes nos corpos
d’agua também utilizam o oxigénio dissolvido naaggara biodegradar a matéria organica
lancada no meio aquatico, desta forma, o oxigésticado da agua para estabilizacdo da
matéria organica, faltara para suprir a demandpedes e plantas aquaticas, acarretando
na morte dos mesmos. No solo, o langcamento domme comprometer a sua estrutura
fisico-quimica, com a diminuicdo do rendimento dalheitas. A DBO do soro de queijo
corresponde a aproximadamente 100 vezes mais QB®alo esgoto doméstico, que é de
30.000 a 40.000 mg de,@or litro de soro (BARBOSA et al., 2010%so0 significa dizer
que o descarte do soro sem tratamento eficiente rsmnente um crime previsto por lei,
como também um desperdicio de um alimento que pasiguificativa qualidade
nutricional (BARBOSA et al., 2010; RICHARDS, 2002).

3.3.2 Alternativas para o aproveitamento do soro

Ha varias maneiras de se aproveitar o soro ja gresenta grande valorizagcado no
setor, destacando-se como substrato para fermentsgddo também matéria-prima na
fabricacdo de varios produtos, entre eles o agnewdBARBOSA et al., 2010) e a ricota
(SANSONETTI et al., 2009) Através de varios processos, 0 soro pode seresatitizado
como alimento ou aditivo alimentar, ou pode servedido em produtos quimicos,
combustiveis e outros produtos através da ferm@mtgd€CARMINATTI, 2001). O
concentrado de proteinas € a maior producdo oridodsoro, apenas ultrapassado pelo
soro em p6 comum e desmineralizado (BARBOSA e8all0). Em suma, o soro pode ter
varios aproveitamentos, podendo ser utilizado calimentos, ra¢des, combustiveis e, até
mesmo, como fertilizantes. Além disso, o soro peeteusado como fungicida (ESTADOS
UNIDOS, 2012), onde apresenta propriedades iniaglgontra varios virus de plantas e,
também, como inseticida (TOLLERUP e MORSE, 2003)esentando propriedades
importantes no controle de pragas e também enstintafabricacdo de placas de gesso e
em adesivos (ESTADOS UNIDOS, 2012).



46

Na Idade Média, o soro era utilizado em drogas daéuticas como componente de
unguentos para queimaduras, como bélsamo parapealemo por¢cdo neutralizante para
cabelos, mas raramente era usado na alimentacémhUBARBOSA et al., 2010). O uso
do soro teve grande evidéncia em meados do sédXlpné Europa Ocidental, com a
criagdo de mais de 400 casas de soro e em 194&urpa Central, foi usado no
tratamento de dispepsia, uremia, gota, anemiateadioencas hepaticas a até tuberculose,
quando se recomendava a ingestdo de cerca de d/@@0de soro (BARBOSA et al.,
2010).

Aproximadamente 50% do soro, mundialmente prodyzido se encontram
industrializados sob a forma de bebidas fermentaslas, aditivos para panificacdo e
utilizagédo na producédo animal. Outra parte eraddaisida e comercializada sob a forma de

po como fonte energética e nutritiva (ALMEIDA et, £001).

No Brasil, o soro, atualmente, vem sendo utilizgatmcipalmente, como alimento
animal ou processado em poO para a producdo de itbssce alimentos lacteos,
principalmente na producédo de bebidas lacteas (BA®B et al., 2010). Na producéo de
bebidas, realiza-se a desidratacdo da matérialéigaique resulta em um produto soélido, o
soro concentrado, podendo ser ainda enriquecidopcotainas (BIEGER e LIMA, 2008).
O processo de secagem do soro tem sido muitoadtdizjia que se trata de um processo
pratico que permite resolver o problema ambiental déscarga sem criar residuos
adicionais, ndo sendo, no entanto, economicaménatieva, pois os custos de producéo da
secagem sao elevados devido aos gastos energéticequipamento. Da producédo de
bebidas, também tem sido muito estudada por pestpriss na sua conversao em bebidas
fermentadas, sendo umas das mais atrativas opegf@epeda simplicidade do processo ou
pela utilizacdo de equipamentos do proprio beragfiento do leite ou em funcdo das
propriedades funcionais da proteina do soro (ALMEHD al., 2001).

Um dos maiores obstaculos da utilizacdo do sorg&rde quantidade de lactose
presente, a qual contribui para sua baixa sol#ukd baixo poder adocante, pobre
digestibilidade quando utilizado como alimento mkié@m € pouco fermentavel quando
comparada a outros agucares (CARMINATTI, 2001).t&é&xma, a busca por alternativas
de uso economicamente viavel e adequado de prsteileasoro e da lactose é de
fundamental importancia (SOUZA et al., 2010). O,qiesde a década 60, os testes de
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aproveitamento para o soro de queijo tém sido zaddis (KOSIKOWSKI, 1967,
BARBOSA et al., 2010).

Dentre as varias técnicas de aproveitamento do dorqueijo, a tecnologia de
producao de etanol a partir do soro surge comoalteenativa de reaproveitamento e, ao
mesmo tempo, torna-se uma medida de minimizacdimgacto ambiental que esse
efluente pode causar. A conversdo do soro de qesijoetanol pode ser mais uma
alternativa para a disposicdo do mesmo, pois alérsedobter uma reducdo na DQO é

possivel se obter um insumo importante que é @e(BARBOSA et al., 2010).

Desta forma, a crescente necessidade mundial degi@neem estimulado a
producao de alcool através da fermentacdo do soieii@, que constitui uma forma de
tratamento e disposicdo de grandes quantidade$ludmte produzido pela industria de
laticinios (BARBOSA et al., 2010).

3.3.3 Composicao e classificagao do soro de queijo

Segundo Suzart e Dias (2007), o soro de queijo déiguido opaco, de coloracao
amarelo esverdeado, o qual contém aproximadamédtede solidos existentes no leite
integral, sendo a lactose o constituinte presemte neaior quantidade. Além disso,
apresenta em sua composicdo além da lactose, saésars, proteinas hidrossolUveis
dentre elas a-Lactoalbumina e 8-Lactoglobulina, respectivamente com massas molares
(MM) em torno de 14.000 e 18.000 Daltons; poucanjdade de gordura, composta por
acidos graxos de baixo ponto de fusdo (em torm2R8«€) (SGARBIERI, 1996). A Tabela

2 mostra a composicao centesimal média do soroieigq

Tabela 2 — Composicao esintal média do soro de queijo.

Componentes Teores (%)
Agua 93,0
Extrato seco tota 7,0
Gordura 0,4
Proteina 0,6
Lactose 50
Sais minerais 1,0

Fonte: Elaboragdo Propria a partir de dados deaS2qd5.
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O soro possui sabor ligeiramente acido ou doce ndkgpelo do tipo de queijo
fabricado e contém, também, aminoé&cidos faciimdigeriveis e é rico em vitaminas, tais
como: tiamina, riboflavina, vitamina B6 e B12 edacipantoténico (BARBOSA et al.,
2010; USDEC, 2002) onde esses respondem por apadaimente 60% do teor protéico
total do soro. O soro também possui niveis elevdddsucina e lisina, além de constituir
uma boa fonte de aminoécidos contendo enxofre, ¢aimo: cisteina e metionina
(BARBOSA et al., 2010), além de ser uma fonte cotregla de calcio (ROSENBERG,
1995).

A composicao do soro varia de acordo com o prooealionde separacéao da caseina

e pode ser classificado em dois tipos:

* Soro acido: Possui pH 5,0 e apresenta uma acidez titulavel de 0,5 a @BPb6
acido lactico (BARBOSA et al., 2010). Esse tiposteo € obtido da precipitacédo
acida no pH isoelétrico (pH = 4,6) (SGARBIER, 19%kirante a manufatura de
caseina e gqueijos com leites coagulados inicialengatr acidos, com do tipo
cottage, minas, prato, requeijao e ricota;

e Soro doce: Possui pH 6,0-7,0 e apresenta uma atiidéxel de 0,15 a 0,18% em
acido latico. Esse tipo de soro € obtido do praxreksscoagulacdo enzimatica do
leite com o0 uso da enzima quimosina e do procesganpara a fabricacdo de

queijos tipo cheddar, mussarela e suico.

O soro doce normalmente contém maior teor de mseranenor concentracéo de
proteinas do que o soro acido e o uso desse U#imais limitado na alimentacdo e na

industria devido ao seu sabor acido e ao elevadasatino (SISO, 1996).

As bebidas lacteas a base de soro sdo de graratedigtético e de facil digestéo.
Séo produzidas com o uso de soro desmineralizagorouconcentrado (BARBOSA et al.,
2010; ALMEIDA et al., 2001). A concentracdo de &cidctico, acetaldeido e diacetil
(compostos associados ao sabor caracteristico bidaselacteas) € mais elevada em
amostras de bebidas lacteas no qual se utilizaucsmcentrado (BARBOSA et al., 2010).
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3.3.4 Lactose
A lactose (galactosp-1,4 glicose) € o agucar presente no leite e setigados,

sendo formada por dois carboidratos menores, chasn@bnossacarideos, a glicose e a

galactose, sendo, portanto, um dissacarideo coaforastrado na Figura 5.

ESTRUTURA QUIMICA DA LACTOSE
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por uma ligacao glicosidica

Figura 5 — Estrutura quimica da Lactose.

Fonte: Insumos (2012)

E considerado o principal carboidrato do leite @rédos principais componentes
do soro de leite. Sabe-se que a lactose é foneneia de grande importante para as
criancas nos seus primeiros anos de vida, sendonsével pelo fornecimento de até 50%

da necessidade energética nas criancas (AKRE, 1994)

Segundo Vasiljevic e Jelen (2002) estima-se que mhai70% dos habitantes do
mundo apresentam problemas de ma digestdo ouramola a lactose. Os sintomas de
intoleréncia a lactose surgem quando a quantidedlaose que chega ao intestino é
superior a capacidade intestinal de hidrolisa-la.

A lactose do soro de queijo é gerada em grandasidades, onde 9 (nove) litros
de soro por 1 (um) kg de queijo produzido sdo geyackrca de 0,45 kg de lactose
(GUIMARAES et al., 2008apud SISO 1996). O aclcar pode ter alguns destinos na
indUstria, como em laticinios, alimentos e produtasnacéuticos, contudo apresenta
aplicacdes limitadas, devido a sua baixa solulilkdao baixo poder edulcorante (um terco
da sacarose e menos da metade da glicose) e antsigxéincia por parte de alguns
individuos (LEWANDOWSKA e KUJAWSKI, 2007). Ha powcaplicacdes na industria
alimenticia, podendo ser utilizada em doces, ctodgeipdes e recheios devido as suas
propriedades reoldgicas, como fornecer boa textorse liga para a agua.
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A industria de laticinios produz grandes quantidade lactose e parte dela é
recuperada durante o processamento. Ainda assiengtande quantidade de lactose néao é
recuperada e acaba se tornando um problema deati&w de residuo. Desta forma, para
que as industrias de laticinios atendam as le@istaambientais de seus paises e reduzam
a emissdo destes efluentes em corpos hidricos, derdiminuir a concentracdo de lactose
do efluente e recuperar enormes quantidades deséade soro de queijo (CHOLLANGI e
HOSSAIN, 2007).

Para ser absorvida pelo organismo humano, a lagiesgsa ser hidrolisada no
intestino pela enzima lactage [D-galactosidase). A lactase hidrolisa a lactogicmse e
galactose, podendo formar quantidade considerdgebldjossacarideos devido a sua
atividade de transgalactosilacdo. Os hidrolisadokctose podem ser usados na producao
de derivados lacteos para pessoas intolerantetoada melhorando também a solubilidade
e digestibilidade destes produtos, bem como, ausintese de oligossacarideos (AKRE,
1994).

3.3.5 Proteinas

As proteinas do soro vém sendo aproveitadas cogrediente alimentar e tem
sido amplamente aceita no mercado de ingrediedteerdares (AFONSO, 2008). O
aproveitamento de proteinas do soro como ingrezBerin alimentos funcionais esta
aumentando, assim como a capacidade tecnolégica parduzir concentrados de
proteinas de soro (BALDASSO, 2008). Uma das razdesse crescimento € sua
excepcional capacidade de servir como veiculo &0 e fésforo, potencializando desta
forma a disponibilidade destes minerais em solu@RBOSA et al., 2010). Suas
qualidades nutricionais sdo consideradas atualmeoi®o um dos componentes
alimenticios mais adequados as dietas de atletadapejam aumentar sua massa muscular
(USDEC, 2002). O soro tipo doce, por exemplo, supEs doses diarias minimas de
nutrientes recomendados pela Organizacdo MundialSdéde (OMS) e pela Food
Agricultural Organition (FAO) para criancas (BARBA®St al., 2010).

As proteinas do soro possuem um dos mais altosesdle valor biologico em

comparacdo a outras fontes de proteinas, como; ogose bovina e soja. O indice de
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Eficiéncia de Proteinas (IEP) do soro é de 3,2icindsse que avalia a qualidade das
proteinas, numa escala que varia de 0 a 3,5 e fp@mi assim, considera-las como
excelente do ponto de vista nutricional (SHAHIDl&t 1999). Apresentam na sua forma
original estruturas globulares de cadeia e saoonasipecificas quanto a sua solubilidade
numa faixa de pH de 3,5 — 5,5 e também estaveistgpaocessadas em alta temperatura.
Sua desnaturacdo e perda de solubilidade ocorramdquas proteinas sdo submetidas a
temperaturas superiores a 60°C em solucdo comesgatier pH de 4,6 — 6,0. Outros fatores
importantes para a utilizacdo das proteinas do seé® suas propriedades
tecnologicas/reolégicas, tais como: emulsifica@dia solubilidade, gelificagdo, formacao
de espumas, capacidade de reter 4gua e visco$BRIARBOSA et al., 2010).

Existem varios métodos de separacdo das proteimassaio e a sua
extracdo/recuperacdo € uma alternativa tanto pamanimar os problemas ambientais
causados pela inadequada disposicdo do soro, caraoopter um concentrado proteico
que sirva de matéria-prima para processamento dealimnento. Desta forma, o
aproveitamento de proteinas tem significativa apil@dade, sobretudo nas fazendas e
queijarias brasileiras (TOLKACH E KULOZIK, 2005).

A obtencdo do concentrado proteico pode se darcdrasnte por tratamento
térmico, separacdo por membranas e por precipitécatrafiltracdo, a osmose inversa e
a eletrolise tém sido cada vez mais utilizadasidastria alimenticia de todo o mundo para
a obtencdo de protein&s natura Entretanto, esses processos sdo caros devida a al
tecnologia de suas membranas e as pressdes afssitiizadas em suas operagdes
(RICHARDS, 2002).

Se tratando da separacao da proteina por preépjthé agentes floculantes, como
polifosfato sodico, hexametafosfatosddico, diversais férricos e diversos polieletrolitos
séo eficientes em termos de precipitacdo, porémoipnjp para industria alimenticia. Ja
quando a proteina € obtida por tratamento térm@twsiste na acidificacdo direta com
adicdo de um acido organico ao soro aquecido, @uredimento simples e bastante
utilizado combinando calor e ajuste de pH até dgp@moelétrico das proteinas. O processo
térmico depende das forcas ativas de coesdo, adelsi@natacdo aplicadas as particulas
proteicas, o que é bastante influenciado pela gleatd de &cido adicionado. Com

elevacdo da temperatura a carga elétrica liquida ptateinas € reduzida ocorrendo

precipitacdo em forma de coagulo, quando o sistinge o seu equilibrio. Porém pela
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acao do calor, sdo rompidas algumas das ligacdesotécula e que com o rearranjo das
moléculas desnaturadas provoca a insolubilidad@mdsinas. Assim, o lactosoro diminui
0 teor proteico na razéo direta do grau de desagiiartérmica (SINGH e WAUNGANA,
2001).

3.4 PANORAMA ATUAL

3.4.1 Producao de Leite e Queijo Mundial

Segundo dados CNPGL/EMBRAPA, a producdo mundideide bovino chegou,
em 2010, a 600 milhdes de toneladas e o contireenmtgoeu lidera a produ¢cdo no mundo
até esse ano (Figura 6). Entretanto, se tratangh@ide os Estados Unidos € o pais lider de

producao representando sozinhos 15% da producadiahnoe mesmo ano (Figura 7).
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Figura 6 — Producdo mundial de leite por continente

Fonte: Elaboracao Prépria a partir de dados de BRAZ912d.
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Produ¢do Mundial de Leite dos 10 maiores (Ano 2010)
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Figura 7 — Producdo mundial de leite por pais.

Fonte: Elaboracao Prépria a partir de dados de BRA912d.

O arranjo do agronegodcio do leite no mundo possua @strutura concentrada,
tanto da producdo quanto do consumo, como € o daeaopcontinente europeu onde se
concentra a maior parte da producdo mundial. Ayy@ad do leite bovino é influenciada
diretamente pelo manejo, genética e a alimentagd&oadimais. Assim, um aumento na
producdo depende, no minimo, de elevados investimea tecnologias na area de
melhoramentos genéticos (BRASIL, 2011).

Segundo a FAO, a producdo mundial de queijos en8 200estimada em 19
milhdes de toneladas (WILKINSON, 2010) conforme tramo na Figura 8. Isso
representa que cerca de 33% da producdo mundideie foi direcionada para a

fabricac@o de queijos s6 nesse ano.
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Produg¢ao Mundial de Queijos
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Figura 8 — Producdo mundial de queijos.

Fonte: Elaboracéo Propria a partir de dados dayDai(2012).

Desta forma, a producéo de soro de queijo no ménestimado na ordem de®10
toneladas por ano (OZMIHCI e KARGI, 2008). Vale sa@tar que as quantidades de
lactose disponiveis sdo bastante significativaspiducdo mundial de 2010, continham
um total estimado de 8,9 milhdes de toneladas dede. Esta enorme quantidade de
lactose poderia ser fermentada para produzir umermrastimado de 4,8 milhdes de
toneladas de etanol, considerando a conversdo detalactose em etanol durante o
processo de fermentacdo com levediayveromycesAlguns autores estimam que, nos
altimos 50 anos, metade do mundo néo transformaypsaducdo de soro de leite em sub-

produtos, mas sim foram eliminados como residuafldentes (BECERRA et al, 2001).

Segundo CNPGL/EMBRAPA, os Estados Unidos em 2006 tema producédo
mundial de leite de aproximadamente 84 milhdesdeladas. Considerando que 50% da
producdo dos EUA foi direcionada para queijos, @n&stima-se que 37,8 milhdes de
toneladas de soro foram gerados. Desta forma, (29§8) fez uma estimativa da
quantidade de lactose que seria gerada desta @imdegcontrando uma quantidade de
aproximadamente 2 milhdes de toneladas de lactoseaqmo quando da utilizacdo da
SaccharomycefRFA, 2012; GUIMARAES:; et al., 2010).
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Para ter uma nocéo do valor internacional agregadsoro de leite em relacao aos
demais derivados, a Figura 9 mostra o preco dogadiers |acteos na Europa entre 2009 e
2010. No ultimo ano, o soro de leite custou em méB$ 1.000,00 por tonelada gerada. E
importante esta verificagcdo para a regidao da Eupmpque corresponde o continente que

lidera a produ¢ao mundial
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Figura 9 — Precos de derivados lacteos na Eurogé/{th).

Fonte: Elaboragdo Propria a partir de dados da ICEE2011).

3.4.2 Producao Nacional de Leite e Queijo

A producao brasileira de leite tem aumentado comecorrer dos anos como
mostra a Figura 10. De 1998 a 2008 a producédo eue$8% em volumeEm 2002, ja
contava com uma producédo de 21,6 bilhdes de ldeodeite e um plantel de 19,2 mil
cabecas de gado bovinda em 2008 com estimativa de 27 bilhdes de litrodete
(BRASIL, 2012b).
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Evolugao da produgao de leite no Brasil (bilhdes de litros)
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Figura 10 — Evolucdo da producéo de leite no B(aghdes de litros).

Fonte: Elaboracao Propria a partir de dados da BRED12e).

O Brasil é o quinto maior produtor de leite do mancbm 30,7 bilhdes de litros em
2010, ocupando posicao de destaque no cenario atudeliendo ganhar novas posicoes
nos préximos anos. Entre os vizinhos do Cone itagil é insuperavel: dois tercos da
producdo leiteira do Mercosul é brasileira. No Bt@tano periodo de entressafra, ainda
recorremos a importacdo para atender a demandaantddo obstante, os produtores
brasileiros ja demonstraram uma grande capacidademgliar a producdo sempre que o
preco do leite atinge patamares razoaveis, compdas@ovos investimentos. Além disso,
a pesquisa agropecuaria desenvolveu, nos ultimass, atecnologias capazes de
quadruplicar a producdo nacional podendo chegad hilBdes de litros/ano, o que, da
condicdo de importador, transformaria o Brasil aende exportador (BRASIL, 2011a,
2012a).

O estado de Minas Gerais, que se destaca como smprolcipais geradores de
renda e produtos da economia brasileira se comso#ida vez mais como maior produtor
de leite entre as unidades da federacao, prodemiu2010, 8,4 bilhdes de litros de leite

(BRASIL, 2011a) como se observa na Figura 11, sporedendo 27 % do total produzido
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no pais. Nao obstante, ocupa também a posicdotddoEsom o maior rebanho de vacas
em lactacdo, aproximadamente 5 (cinco) milhdesrs@@)7, segundo dados do IBGE.

Ranking da Produ¢ao Anual Leite por Estado no Brasil_2010
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Figura 11 — Ranking da Producéo anual de Leitéegtado no Brasil.

Fonte: Elaboracao Propria a partir de dados da BRED12e).

S6 em Minas Gerais ha representado 34% dos estabeldgos industriais do setor
lacteo brasileiro, registrados pelo Servico deagép Federal (BRASIL, 2012a), o que do
total de 371 usinas de beneficiamento brasileirag,encontram-se em Minas Gerais. No
que se refere as fabricas de laticinios, o Brasdsenta um total de 782 fabricas, onde 313

fabricas localizam-se em Minas Gerais representassion 40% (BRASIL, 2012c).
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Segundo a FAO, a producdo de queijos no Brasilaheg680 mil toneladas em
2009 (FILHO e POMBO; 2010), conforme mostrado nguFa 12, e a cerca de 740 mil
toneladas em 2010 (ABIQ, 2012). Isso representexapadamente 23% do total de leite
produzidos pelo Brasil nesse periodo. Vale ressajize esse valor de producao
corresponde a laticinios sob inspecao federal (&l)e, desta forma, a producéo pode ser

ainda maior.
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Figura 12 — Producéo Brasileira de Queijos.

Fonte: Elaboracédo Propria a partir de dados da GXNEMEBRAPA e FAO.

Segundo a CNPGL/EMBRAPA, o Brasil destinou 34% atume de leite para
fabricacdo de queijo em 2007 conforme mostradoigar& 13. Percebe-se que de 2007 a
2009 houve uma queda no percentual de leite ddstiadabricacdo de queijo. Apesar da
falta de mais informacdes detalhadas a respeifwatiucado de queijo nacional, buscou-se
estimar as quantidades de soro e lactose para dea610, conforme sera mostrado no

Capitulo 6.
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Industrializacao de leite no Brasil 2007
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Figura 13 — Industrializag¢&o do leite no Brasil 2007.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir de dados de BR&D11a).

O Brasil entre 1998 a 2001 importou mais de 1401d@ladas de soro em poé,
devido a falta de capacidade interna de produc®&A@L, 2011a). Esse desperdicio,
aliado ao valor nutritivo do soro de queijo, levdicionar a atencdo do meio cientifico
ao seu estudo, para a criacdo de alternativas edcaimente viaveis de aproveitamento de
suas proteinas. Logo, é interessante o estuddateatlvas que venham aproveitar o soro

de queijo utilizando processos que minimizem o®da@mbientais.

A dependéncia do mercado nacional pelo produtamxte também o surgimento
de industrias nacionais no setor, com aumento ddugéo interna, tem diminuido as
importagces nos ultimos anos. Além disso, quantamportacdo de soro de leite
concentrado entre 2000 a 2007, segundo Bieger & I(#008), ha certa estabilidade
guanto ao volume de produto importado, geralmdaotado préximo a 30 toneladas/ano.
A Figura 14 mostra a exportacdo e importacdo delypos lacteos no ano de 2008,
observando-se que o soro foi um dos principaisytosdimportados pelo Brasil. Em se

tratando de exportacéo de lacteos, o leite em m@Esaptou maior indice no mesmo periodo
(LEITE et al., 2009a).
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Importacgao e Exportagao dos principais derivados
lacteos brasileiros (toneladas)
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Figura 14 — Exportag8es e Importacoesrieipais derivados lacteos brasileiros.

Fonte: Elaboracéo Propnmaeir de dados de CilLeite, 2011.

O Brasil mostra-se competitivo no mercado lactemdral pelo fato de apresentar
um dos menores custos de producédo de leite do mpodse tratar de producéo a pasto,
apresentando grande capacidade de aumento de @oodDigpais possui 105 milhdes de
hectares a serem incorporados de maneira susteat@weducdo. Isso, somado a outras
vantagens, como o clima e o solo, aumentam suecidapi@ produtiva (LEITE et al.,
2009a).

No Brasil, ao contrario de outros paises, o sorguigjo ainda é considerado um
produto de ma qualidade e de pouca importanciaospbnto de vista nutritivo. Nos
Estados Unidos, grande parte dos residuos de gagigio aproveitados e 90% desses sao
destinados a alimentacdo humana, o que, em 20@dsesiou mais de 500.000 toneladas
(SERPA, 2005).

Nos paises desenvolvidos, onde o aproveitamensomochega a 100% do volume
produzido, conforme pesquisas do Programa Mina®,Lea Secretaria da Agricultura de
Minas Gerais, 0 Brasil busca aumentar o procesdantkensoro, para atender a demanda

interna de soro em po, nas industrias de bebid#sals panificacdo, biscoitos, farmacos e
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racdes, e consequentemente, diminuir a sua neadssil® importacado do produto. Assim,
a producdo de soro em po pode ser considerada ltenaativa econémica, geradora de

emprego e também uma fonte de renda ao produtBGBR e LIMA, 2008).

A cadeia produtiva do leite € considerada uma das womplexas cadeias do
agronegocio brasileiro, pois envolve diversos aggam variados niveis, seja na producéo,
distribuicBo ou comercializagdo. Em um dos extrerdas cadeia reunem-se varios
componentes para fomentar a producédo do leite, a0 grdos e pastagens,
medicamentos e genética dos animais, maquinas @aewentos para ordenha e
conservacao do produto, entre outros, incluinddb&am os servicos e suporte técnicos
necessarios (BIEGER e LIMA, 2008). A Tabela 3 nmeséis maiores industrias de
laticinios no Brasil entre os anos de 2005 a 28BASIL, 2011b).

Segundo dados do ClLeite, 0 mercado brasileir@itie ¢ produtos lacteos faturou,
em 2010, R$ 44,5 bilhdes. Esse nimero representaasuimento de 17,1% em relacédo a
2009, quando foram registrados R$ 38 bilhdes. @eatp da cadeia do leite e derivados
que mais cresceu em 2010 foi dos produtos infori#&s,1%), em funcédo da ampliacéao
dos precos meédios, seguido pelo de queijos e j@quét24,1%) e pelo leite em po
(+22,7%). Os produtos formais lacteos sdo aqueldsisirializados. Ja os produtos
informais sdo os clandestinos (vindos direto dadpiar) como, por exemplo, leite cru,

gueijo minas frescal, manteiga e iogurte.
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Maiores empresas de laticinios no Brasil — 2005/2D0

Recepg¢édo Anual de Leite i Producao média diaria
o Numero de Produtores ] )
Classe | Empresas (em mil litros) (litros/dia/produtor)
2005 2006 2007 2005 2006 200y 2005 2006 2007
1 DPA 1.708.000 1.702.000 1.800.0p0 6.110 6.J00 0.8 557 569 567
2 Elegé 841.549 897.965 1.324.0p7 25.001 19.6418018. 81 105 130
3 Iltambé 1.005.000 1.039.000 1.090.000 7.325 9.700.067 366 274 284
4 Parmalat 591.847 612.070 725.021 4.400 4.640 74.45 241 247 286
5 Laticinios | 299.444 | 338.098| 387.140 3.200 4.100 4500 199 207 25 2
Morrinhos
6 Embaré 306.249 309.453 336.573 2.380 1.992 2.20288 360 395
7 Confepar 262.266 288.482 333.490 6.162 5140  7.39394 114 90
8 Centroleite| 268.268 263.128 300.095 5.049  4.850 26%.| 140 148 156
9 Ll’fier 202.679 226.535 248.723 5.243 5.320 5.3P0 96 1p8 4 11
Alimentos
10 CCL 360.124 316.045 247950 4.388 2.846  2.439 158211 134
11 Batavia 224.561 241.601 246.459 4.019 4.104 4.215153 161 160
12 Danone 196.399 221.905 222.091 605 496 418 g08 09 9 865
Total 5.845.426| 5.992.776 6.793.001 69.248 64.824 65320220 2.343 2.381

Fonte: Elaboracédo Propria a partir de dados da BRAZD11b).

Fato € que o Brasil continua importando o soro alee,| pois muitos laticinios

brasileiros ainda desperdicam esse importante atbyida cadeia de lacteos. Esse produto
tem sido aproveitado, por exemplo, nas bebidagdacé outros produtos de baixo valor

agregado, a exemplo da alimentacédo animal. O camala atencdo é que grande parte do
soro gerado no processo de producdo de queijouenpesem as dificuldades de logistica

de coleta, ndo séo aproveitados e sdo enviado®gpai@s, causando impacto ambiental.

O Estado do Parané ja é o terceiro maior em praddeédleite entre os Estados
brasileiros, sendo que a microrregido de Toledarag® uma das principais bacias leiteiras
do pais, pois dois de seus municipios, Marech&dddon e Toledo, produziram em 2006
mais de 100 milhdes de litros de leite, nUmerosujiapassam a producéo total de alguns
Estados brasileiros (BRASIL, 2012a).

O potencial da bacia leiteira do oeste do Parap@opcionou o surgimento de

diversos laticinios na regido, pois o padrdo dealipacdo dessas empresas segue a



63

localizacdo das bacias de recursos, ou seja, ioenias sdo altamente dependentes da
proximidade com os produtores. Quanto maior a mis&ddo produtor em relacdo ao
laticinio, maiores sé@o os custos de transporteppssbilidades de degradacao do produto.
As industrias tradicionais tendem a se localizamnterior do Estado, pela razdo de ser esse
o local onde sdo desenvolvidas as atividades aguépas, devido a sua dependéncia de
volume de insumos de alta qualidade, de mao-de-barata e da disponibilidade de
recursos naturais (BIEGER e LIMA, 2008). Ainda s®im oS autores a empresa
Concentrado Industrial de Produtos Lacteos Ltdalibada no Parana iniciou suas
atividades no ano de 2000, passando a utilizar@ de leite gerado pelas industrias de
qgueijo da regido, para fins produtivos. Atualmergeempresa € lider de mercado na
producdo de soro de leite no Brasil, disponibild@nnsumos como soro concentrado,
gorduras e misturas lacteas para as industriazmatioias. A atividade inovadora surge
aliada a um fator de grande importancia na pautdedenvolvimento econémico atual, ou
seja, a consciéncia ambiental, a qual valorizaspeaito ao meio ambiente nos processos de
implantacéo das atividades industriais, que no easodado, envolvem uma atividade da

cadeia produtiva do leite na microrregido de ToJemoextremo oeste do Parana.

Como pode ser visto, o Brasil € um grande proddéoqueijo e em decorréncia
disso apresenta uma producdo bastante significdgvaoro. Desta forma, no contexto
brasileiro, esse residuo, que tem sido desperdigadias vezes sem nenhum tratamento,

pode, todavia ser bastante util na producédo delbombustivel.
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Capitulo 4

Producao de Etanol a partir do Soro de Queijo

O aumento na producdo de queijo na segunda metadécdlo passado exigiu a
busca de novas alternativas para utilizacdo de, sogue significa predominantemente
encontrar usos para lactose (GANZLE, et al. 2088 paralelo a isto, novas rotas
tecnologicas tém sido amplamente pesquisadas pdoéengdo de etanol
(LEWANDOWSKA e KUJAWSKI, 2007).

O excedente de soro, resultante da producdo dgogéeuma fonte barata de
biomassa para obtencdo do etanol combustivel e ajés disso, pode ser fonte de
diversos outros produtos devido a presenca dagipast Uma planta de producédo de
etanol de soro de queijo pode ser sustentavel midmem que se podem obter diversos
produtos, matérias-primas para outros processog,eogproprio residuo gerado, possa ser
reaproveitado no proprio processo produtivo. Nessgexto, o conceito de biorrefinaria

tem grande importancia para a implementacao deepsos produtivos sustentaveis.

Segundo Lira (2007) o soro sozinho ndo € consideteda fonte balanceada de
nutrientes devido a alta concentracdo de aguateskcporém suas proteinas possuem
vérias aplicacdes alimentares. Desta forma, o afieowento das proteinas oriundas da
separacao da lactose pode agregar valor ao prodegsoducdo de etanol a partir de soro.
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O carater diluido da lactose do soro inviabilizaresmicamente a producéo direta
para etanol (TIN e MAWSON, 1993), sendo necesséancentracdo do soro que reduz
0s custos de producdo, aumentando a producdo del eteeliminando parte da agua
presente no soro, diminuindo assim os gastos eigéempregados no processo de
destilacdo (MAWSON, 1994). Portanto, a concentrat@itactose € um pré-requisito para
um projeto econémico (TERRELL et al., 1984). Os/atios teores de 4gua presentes no
soro, aléem de aumentar os custos de producdo del.ettambém dificultam o
aproveitamento das proteinas. Desta forma, ha gueesficar com cautela o melhor
método de separacdo da lactose e que possibiiitbéta a recuperacdo das proteinas

presentes do soro.

Alguns componentes residuais do soro muitas veaesansiderados indesejaveis
para alguns objetivos tecnoldgicos. Apesar dete bgiresentar teor inicial de gordura de
3,6%, quando utilizado na fabricacdo de queijospm ainda retém cerca de 0,20% de
gordura (CUNHA et al., 2003).

4.1 ASPECTO GERAL DO PROCESSO

A primeira opcao para definicdo do processo de ym@d € a construcdo do
fluxograma simplificado. No presente trabalho foogosta o emprego de dois micro-
organismos no processo de producéo de etanol dedeajueijo, assim, dois fluxogramas

simplificados podem ser esquematizados conformer&igs.

Ultrafiltracdo Ultrafiltracdo

Osmose inversa
Osmose inversa

Hidrolise
Fermentacdo
Fermentacdo
Destilacio Destilagdo
(a) (b)

Figura 15 — Fluxograma simplificado dos processoprdducéo de etanol propostos. Fluxograma (a)deso
Saccharomyces cerevisjdduxograma (b): uso ddluyveromyces marxianus

Fonte: Elaboracao Propria.
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Os fluxogramas simplificados sao definidos compass;ao do soro e produgéo de
etanol, onde consistem nas etapas de separac@wtdael fermentacdo e destilagdo do
etanol, e serdo detalhadamente apresentadasnddizasimulador de process®sperPro
Designer® A Unica etapa dos processos propostos que difgreando da mudanca do
micro-organismo € a da hidrdlise. Isso porgue adavaSaccharomyces cerevisiagio

metaboliza a lactose direto em etanol como fazedigraKluyveromyces marxianus

4.2 ETAPAS DE SEPARACAO DA LACTOSE

O objetivo da etapa de separacéo €, além de iadkstose, também recuperar a
proteina presente no soro de queijo. Além dis$erraentacao direta do soro a etanol ndo
€ considerado viavel economicamente, pois o tedlaci®se no soro € pequeno e que
resultaria em baixo titulo de etanol (2-3 % v/ivsp fermentagéo, tornando o processo de
destilacdo ainda mais caro. Desta forma, antesidear a fermentacdo, é importante ter
uma elevada concentracdo de lactose, que poddcaecada pela concentracdo do soro
(GUIMARAES et al., 2010).

Ha vérios processos que podem ser utilizados pseparacdo dos componentes do
soro como evaporagao, secagem, centrifugacacalzétdo, cromatografia, eletrodidlises
e filtracdo com membranas (LIRA, 2007), sendo é#smo 0 méetodo mais indicado para
0 processo em estudo (ROSEMBERG, 1995). Vale tessgle a utilizacdo do método
convencional de evaporacdo térmica em alta temparapor exemplo, ndo € o mais
indicado para concentracao de proteinas deviddesado consumo energético (BOSCHlI,

2006) e também por causa da desnaturacdo daspsotei

Na industria de alimentos os processos de sepasighwitais, visando remover
componentes especificos para aumentar o valor adpegos produtos. Todavia sempre
fazem uso de diferencas fisicas e quimicas entr&ragbes separadas, tais como o0
tamanho, a forma, a cor, a densidade, a solubédidadaxa elétrica e a volatilidade. A taxa
de separacdo depende da magnitude da forca mopdzies ser regida por uma série de
principios fisicos que envolvem conceitos de trenésicia de massa e calor (BRENNAN et
al., 2006). A maior parte dos processos com membéado tipo atérmicos, ou seja, 0

gradiente de potencial quimico pode ser expresemagpem termos de gradiente de
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pressao e de concentragdo. Além disso, o tipcadeporte através da membrana depende
da morfologia desta e também do tipo de forca metmpregada (HABERT et al., 2006).

Os processos de separacdo por membranas surgiral@cada de 60 visando a
dessalinizacdo da agua do mar, porem somente adalde 80 nos EUA e na Noruega seu
desenvolvimento emergiu em escala comercial. Umabrena pode ser definida como
uma pelicula que funciona como barreira separarsddiferentes componentes de uma
solugédo (MULDER, 2000; HABERT et al., 2006; SERRAQS).

Em se tratando de operacgfes de filtragcdo com membrda quatro alternativas
principais de métodos com base na massa molarrte (exclusdo por tamanho) como a
ultrafiltracdo, microfiltracdo, osmose reversa adifidtracdo (MULDER, 2000; SERPA,
2005) e que segundo Habert (et al., 2006) podemeseritas como:

» Ultrafiltracdo (UF): Separacao de particulas e ouwls com massa molar acima de
5000 Da e operando com pressodes na faixa de 1:7 atm

* Microfiltracdo (MF): Separac¢éo de particulas consgaamolar inferior a 500 kDa,
implicando no uso de membranas com poro de 0,0k jpperando com pressdes
relativamente baixas, como 0,5 a 2 atm e com #Hiires;

* Osmose inversa (RO): Separacédo de material sohiveln suspenséo e operando
com pressoes de 15-80 atm;

* Nanofiltracdo (NF): Separacdo de particulas comsenasolar na faixa de 500 a

2000 Da e operando com pressodes na faixa de 5¥5 at

Ha diversas vantagens que viabilizam a utilizagé® mtocessos de separacao por
membranas na inddstria, como por exemplo, a bammadda de energia, a alta
seletividade, a simplicidade de operacéo e escalent, a possibilidade de separar sem a
necessidade de utilizacdo em altas temperaturadamgas de fase ou alteracbes de pH,
mantendo as propriedades fisico-quimicas e semsalis alimentos (MULDER, 2000;
HABERT et al., 2006; SERPA, 2005).

A microfiltragcdo e a ultrafiltracdo s&o os processte separagdo de maior
importancia comercial no mundo (SERPA, 2005). Estesnbranas e, também as de
osmose inversa, sao geralmente porosas e seupmirtd separacdo € a exclusdo por

tamanho, retendo primeiramente as particulas camarthos maiores de poro. A
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seletividade destas membranas é determinada ca@mbanassa molar das moléculas, que
apresentam um coeficiente de rejeicdo minimo de @8%4.DER, 2000; SERPA, 2005).

A induastria de laticinios tem sido uma das piorseireo desenvolvimento da
ultrafiltracdo e de técnicas de separacéo baseadasperiéncia adquirida. Nesse contexto,
a ultrafiltracdo é o método mais empregado pangpexacao das proteinas do soro livre de
sais minerais (SILVEIRA, 2004; LEWANDOWSKA e KUJAWE 2007). A
ultrafiltracdo tem duas aplicagbes possiveis nalgtid de queijos: para separar as
proteinas a partir do soro e fazer queijo de tlliradlo. O concentrado proteico obtido
apresenta uma grande variedade sobre o teor ddr@aste propriedades funcionais. Outro
aspecto que ndo deve ser negligenciado € a ufibzde um subproduto resultante do
permeado da UF. Neste caso as novas tecnologi@&man®ém sido desenvolvidas com a
nanofiltracdo (NF) e osmose inversa (RO) para $Gtgque podem ser utilizados para

producao de doces ou para procedimentos de ferg@entREKTOR e VATAI, 2004).

4.2.1 Ultrafiltracéo (UF)

A ultrafiltracdo € uma das tecnologias mais fasties que foi introduzida para
aplicacdo na industria de laticinios e que duratgemas décadas foram estudadas em
processos visando a recuperacdo das proteinasemsolde soro. Desta forma a
ultrafiltracdo (UF) se tornou, desde a década de &#BQécnica mais utilizada no
fracionamento de proteinas do soro (BRANS et 8042 OLIVEIRA e PETRUS, 2003),
para clarificacdo de sucos, vinhos, cervejas e erdrecdo de produtos lacteos
(CARMINATTI, 2001); para a fabricacdo de bebidasctéas fermentadas com
propriedades terapéuticas (KAR e MISRA, 1999).

Segundo Silveira (2004) e Guimaraes (et al., 2@383 técnica de separacdo €
recomendada como a primeira operacao unitaria oaepsamento de soro de queijo e sdo
empregadas quase que exclusivamente na recupe@l@gioteinas, no seu fracionamento
e também na concentracdo de lactose antes da tagéersendo uma opc¢do para obter
maiores titulos de etanol (GUIMARAES et al., 2008)ém disso, sabe-se que a
ultrafiltracdo pode ser projetada tanto em regiaielbda quanto em continuo apesar de o

regime continuo ser o preferido em producéo delasgala.
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A ultrafiltracdo consiste num processo de separagaonivel molecular onde o
transporte do soro ocorre através da membrana segain por uma pressao diferencial
operando geralmente na faixa de 2 a 10 bar (SCHWBDR4; SMIT, 2003) que resulta
num produto concentrado de proteinas e num permgaelainda confere altas DBO e

DQO devido a presenca da lactose originalmenteepteso soro (SILVEIRA, 2004).

O permeado gerado na ultrafiltragdo contém a nzaida lactose originalmente
presente no soro (VIENNE e STOCKAR, 19&padSILVEIRA, 2004). O mecanismo de
separacdo de macromoléculas por ultrafiltracdo aptéasentado esquematicamente na

Figura 16.
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Figura 16 — Ultrafiltracdo com fluxo tangencial.

Fonte: BRASIL (2010b).

As membranas de UF apresentam normalmente tamanpords na faixa de 10 a
1000 A e s&o capazes de reter componentes com maémana faixa de 300 a 500.000
Daltons (HABERT et al., 2006). S&do descritas partpale corte e que separam especies

como as biomoléculas, polimeros e particulas cai®i(CHERYAN, 1998).

A separacao por membrana pode ser caracterizadlaneao do fluxo de permeado
e pela capacidade seletiva da membrana. O fluxpedmeado corresponde a vazéo de
permeado por unidade de area da membrana e adapadeletiva cuja forca motriz € o
gradiente de presséo pode ser medida pelo CogéailenRejeicdo (CR) (HABERT et al.,
2006). A eficiéncia destes processos geralmenteedida através do CR da membrana
frente ao componente que se deseja separar (SCHIWEI® TSUTIYA, 200lapud
SERPA, 2005). O coeficiente de rejeicdo da membtamdém pode ser expresso como
percentagem em fase aquosa através da EquacadRPASR005). O coeficiente Cp é

definido pela concentracdo do permeado e Ca é@ntacao de alimentacao.
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Um concentrado proteico é obtido tipicamente ptnafiltracdo, originando uma
fracdo rica em lactose, o permeado do soro deaqqueipbtengédo do concentrado proteico,
por si sO, ndo se apresenta economicamente viavehez que apenas 1/6 do volume de
soro serve para a producdo de proteina, restamdia aim consideravel volume de
permeado de soro de queijo a manusear (BRESLAWEWILLEN; 1977).

Ha uma grande variedade de resultados na literageca das composi¢cbes das
correntes de permeado e concentrado, ja que deplentipo de membrana utilizada, da
quantidade de estagios, do uso de diafiltracdo s admdicdes operacionais. Porém,
existem alguns autores que fornece algumas con@@ssitas correntes como € o caso de
Rubin (1980). Esse autor cita que o concentradteiomde soro (WPC) contém de 60 a
65% de proteinas dos solidos totais, enquanto gaado dialfiltracdo esse percentual
pode aumentar. Ja segundo Boschi (2006) é possiterl um teor de sélidos de 25 a 35%
no concentrado nao especificando, no entanto,cadrde proteinas. Pinto (2008) cita que
o retentado produzido da ultrafiltracéo é constiiude aproximadamente 85% de proteinas

(p/p) e 15% de lactose (p/p).

Segundo Farro e Viotto (2003) ha trabalhos sendeerdelvidos a fim de
maximizar os parametros de processo da UF adicilinantes desta pré-tratamentos como
peneiragem e microfiltracdo (MF), visando reduarindices de gordura e fragmentos de
caseina facilitando desta forma a ultrafiltracA@ambém estdo sendo estudados os
tratamentos térmicos e correcdo de pH antes desug@netido a pré-tratamentos de
microfiltracédo e posterior ultrafiltracdo (VEIGAMOTTO, 2001).

Yorgun (et. al, 2008) estudou a eficiéncia de psceusando membranas
individuais e combinadas visando o tratamento do somo efluente por meio dos
resultados do fluxo de permeado e verificou queeeas varias combinacdes testadas
usando modulos de NF, UF e RI pode-se concluirage@mbinacdo NF + RI apresentaram
os melhores resultados de fluxo de permeado e digdia de DQO, com alta rejeicdo de
lactose, traduzindo em baixos teores de lactosgenmeado durante a remogéo da carga
organica do efluente. Quando foram utilizados masluhdividuais de NF, esses se
comportaram, na pratica, como modulo de UF na naegiid que apresentaram altos teores

de lactose no permeado, isso revela baixos rentiwel® tratamento do soro quando se
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utiliza médulos isolados de NF. Porém revela séiarealmente recomendada para a

recuperacado da lactose e de proteinas e a Rl coracegunda etapa de separacao.

Como hé& poucas informacdes disponiveis sobre acdpealidade das membranas
de UF para concentracdo de proteinas, Yee (et2@0y) estudaram os efeitos dos
parametros de processo e as flutuagcbes na compasgacorrentes de alimentacédo de
soro usando um sistema de membranas de UF enceérigiafiltracdo e alimentacdo de
agua, onde avaliou especificamente os solidosstataicomposicdo de proteinas no
retentado objetivando produzir um WPC (concentrddoproteinas do soro) com uma
composicao de cerca de 80% de proteinas em bagenseconcentrado, ou seja, com
especificacdo comercial. O sistema utilizado emapmsto de 12 (doze) membranas em
série e a diafiltracdo foi utilizada para aumertaroncentragdo de proteinas até o valor
desejado e verificou que a adicdo de agua podésarem qualquer etapa a partir do
segundo estagio de membranas. Todo o processadstpdr Yee (et al., 2007) se deu
num tempo de 1,5 hora de operacao, periodo impertara se estudar as oscilagbes do
processo e que tem pouca interferéncifodbng (incrustacao). Houve muitas dificuldades
durante o experimento para se obter o valor desej@admedida em que a composicao
quimica do soro varia muito com o tipo de queijoduzido e que estas composicoes
interferem no fluxo e na composi¢ao do concentr@oendimento do processo diminui
depois de horas de operagéao, onde em longas opsrefgiiling se torna mais expressivo.
Segundo Veiga e Viotto (2001) a causa principaloditing pode ser devido a adsorgéao de

proteinas e a cristalizacdo de sais de célcio.

Guadix (et al., 2004) abordaram o projeto e operagiuma instalacdo de UF em
regime continuo e operacdes ciclicas que constitgemfiltracbes e limpezas. A
abordagem dos autores se caracterizaram pela fagailde um modelo matemético e
otimizacdo dindmica visando o melhor projeto e ap&v possiveis. Foram atribuidos uma
vazado 5000 L1 de soro na alimentacdo e uma concentracdo nadai25-200 kg.m de
proteinas no retentado até a obtencdo de 85% thinmas em base seca. Eles previram que
seis etapas sdo necessarias para minimizar oa@pstacional por hora na producdo de um
fluxo de retentado na vazdo de 50 Kg.rmu cerca de 5% (p/p) de proteina. O uso de
modelos matematicos precisos permite que o engenp@ssa prever o comportamento do
processo e tomar decisdes quando preciso, a medelap processo € uma tarefa

essencial para um projeto bem sucedido. Essega#ss) embora Uteis para a construgdo
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do processo, ndo sdo capazes de fornecer orieatagliee 0S passos necessarios para
alcancar um WPC desejado de uma planta com UF de 8 mesma forma na
abordagem de Guadix (et al., 2003) quando abordargrojeto e a operacdo de uma

instalacdo de UF em regime batelada.

E certo que apOs a secagem do retentado obtém noerteado proteico que
segundo Pinto (2008) pode ser submetido as hidsdtisntroladas com auxilio de enzimas
imobilizadas e estabilizadas obtendo-se um hidrotsproteico contendo uma mistura de
aminoacidos e peptideos (HPS) com grande impodéanxitratamento de pacientes com

problemas estomacais e intestinais bem como eankast desnutridos.

O fluxo de permeado durante a ultrafiltracdo panfees queda devido aos fatores
de resisténcia que podem ocorrer nas membranastes@a operagdo como a polarizacao
de concentracao, deposi¢aofouling, com bloqueio dos poros e formagao de camadas de
gel (CHERYAN, 1998; BASSETTI et al., 2003; JAMES at, 2003) e que podem se
agravar com o tempo de operacao devido aos alio®sfle baixos coeficientes de
transferéncia de massa (MULDER, 2000). As intera¢fco-quimicas entre a membrana
e 0s componentes do fluido podem gerar o fendmenmuding que reduz o fluxo de
permeado de forma irreversivel, sendo efeitos dentds aos de polarizacdo de
concentracdo. Esse segundo por sua vez € um fendregarsivel podendo levar a
formacdo de uma membrana secundaria (camada ggle @ode ser minimizado pela

simples mudanca nas condi¢des operacionais (ZEMANRNEY, 1997).

Ha varios estudos sobre novas técnicas de mini@ozdg problema déouling,
como por exemplo, variagdo dos parametros expetaisecomo a temperatura, a pressao
e a vazao de alimentacédo do fluxo. Sabe-se quaitnéscefeitos indesejaveis durante a
filtracdo por membrana quando ocorrem estas vagcbomo por exemplo, variagao
sobre os fluxos de permeado e do concentrado (SER®US). Além disso, CUNHA (et
al., 2003) cita que a remocao prévia da gordurduakdo soro através de outra etapa de
filtracdo pode reduzir touling ja que a presenca de gorduras prejudica as pdapies de

emulsificacdo e aeracéo dos concentrados protéeesro.

Serpa (2005) estudou a separacdo das proteinasraee sobteve informacoes
importantes. O autor observou a formacadfalding e polarizacdo de concentracdo na

superficie da membrana quando o soro foi submétidé, passando a interferir no fluxo
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de permeacgdo. Além disso, houve estabilidade dm fapds 30 minutos de operacéo,
semelhante a permeagdo com o soro em reciclo Eaialerificado, ainda, que durante a
realizacdo da operacdo de limpeza com agua eniordéotal ndo se constata reducao de
fluxo devido a remocao das particulas de sujeirasgmtes na superficie das membranas

que sdo removidas durante a operacdo com aguadteea aumento do fluxo.

O aumento da temperatura pode levar a um aumenttuxim devido os efeitos
sobre a densidade e viscosidade do fluido (CHERYAN98). Entretanto, altas
temperaturas podem resultar em desnaturacfes atagnpis com a formacao de micelas e
agravando os problemas firiling, além de bloqueio dos poros das membranas (VEIGA;
VIOTTO, 2001) por meio da presenca de a-lactoalhamb-lactoglobulina e caseina.
Desta forma, o tratamento térmico do soro de queflaencia no fluxo de permeado, o
qual diminui em altas temperaturas (VEIGA e VIOTTZD01). Por isso, Serpa (2005)
recomenda cautela durante a alteracdo da tempejatgue ela tem influéncia sobre as
propriedades fisico-quimicas dos componentes do, smincipalmente as proteinas,
causando as desnaturagfes devido a sua baixa itesmetEncia.

Além disso, Serpa (2005) recomenda cuidados no @oméa pressdo, que
também, influencia na permeabilidade hidraulicangenbrana, aumentando a polarizacao.
O autor submeteu o soro de queijo a UF sem redelpermeado e observou que a
concentracdo de solidos na alimentacdo aumentoantduro tempo de operacéo,
intensificando o fendbmeno da polarizagéo, consdquente provocando maior reducao
de fluxo e aumento do tempo de operacéo.

Segundo Farro e Viotto (2003pud Serpa (2005) pode-se estabelecer uma relacao
entre as concentracdes de lactose na alimentasgio respectivo concentrado e permeado.
Uma membrana corout off (tamanho de corte ou também chamado de retengémalo
da membrana) de 10.000 Daltons, por exemplo, nderg@oteoricamente reter a lactose,
porém o faz devido ao efeito deuling e a formacdo de camada gel, o que alteram a
seletividade da membrana causando a rejeicao desatgpmponentes com massas molares
inferiores cut off da membrana. Utilizando out off mencionado, obtiveram fracoes
médias de lactose nos retentados de 5,50%, e moegdos de 4,40%, utilizando soro
bruto com composicdo média de 5,32%. Os estud&eg® (2005) permitiu ratificar esta
importante questao sobre a pressado, a qual exerqepel significativo sobre o fluxo de

permeado e, também, a membrana utilizada foi salsbmente para as proteinas quando
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utilizado umcut offde 10.000 Daltons, obtendo, desta forma, um deetie de rejeicéo de
95%.

Durante a separacdo, € importante verificar a rgad@xeina/lactose para o
acompanhamento do aumento da concentracdo dessabidooncentrado e no permeado e
também o aumento do teor de proteinas e nédo aeséadtrante a operacéo, desde que néo

haja seletividade para a lactose.

4.2.2 Osmose Inversa (RO)

A osmose inversa, também chamada por alguns autleressmose reversa, é
utilizada na concentracdo de produtos atraves mag&o de 4gua, mas especificamente
para desidratacéo do soro, dos permeados e camesntla UF. Como recomendado por
Yorgun (et al., 2008) deve ser aplicado como ungarsga etapa apés a UF. Além disso, a
osmose inversa € utilizada no processamento dedsolgite, incluindo sua concentracéo,
parcial desmineralizagcdo, fracionamento e remocde shl (MADAENI e
MANSOURPANAH, 2004).

Souza (et al, 2010) estudou a purificacdo da lactoginda do soro de queijo
utilizando varios processos integrados para a s¥agpo de proteinas. O sistema utilizado
pelo autor foi o conjunto de membranas de UF (camoff de 500 kDa) e de RO. Esse
sistema corresponde um processo mais simples engames unidades de separacao. A
solucdo de lactose foi concentrada por osmosesavwesando um médulo de membrana
espiral de poliamida, que tinha uma area de féiwage 0,4 realizada com temperatura
ambiente e pressdo de 10 bar o que rendeu umaapdee88,5% de lactose em pd. E
interessante notar que os materiais perdidos nabna@a durante os processos podem ser
recuperados, por exemplo, pela lavagem e recicleo carentes. Desta forma, a
recuperacdo geral de lactose pode ser melhoradaligfitracdo (filtracdo e lavagem

simultanea) da lactose retida no concentrado.

Madaeni e Mansourpanah (2004) estudaram a limpezangémbranas de RO apos
a separacao de soro de queijo e diversos agentespdza foram citados como o HCl e o
NaOH, porém esse Uultimo pode danificar a membrarausado com valores de pH

superiores a 12, que é a limite m&ximo para umeagge segura.
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Segundo os estudos de Rektor e Vatai (2004) ducaptecesso de RO, a gordura
tem uma menor influéncia sobre o declinio do flexo relacdo a proteina e lactose; e que
consequentemente glébulos de gordura tem uma nrghancia sobre o efeito deuling
do que os componentes menores. A membrana de R® a&emnelhor solucdo para
pequenas fabricas, onde todos os componentes dodsoqueijo sdo concentrados e
podendo ser reciclados para aumentar a eficiénomoenica. O permeado da RO
(composto basicamente de agua) apresenta valorBQ@ee DBO muito baixo, o qual

pode ser descartado diretamente nos esgotos oa ngadigacao.

4.3 FERMENTACAO

A tecnologia para obtencéo do etanol abrange vapasacdes unitarias distintas e
em sequéncia logica onde o alcool pode ser obtida3ptrés) vias diferentes: a via de
destilacdo, via sintética ou via fermentativa. Aa \fermentativa é a principal para

utilizacdo nesta dissertacao, ja que a lactos®ita bioquimica de obtencéo de energia.

A fermentacdo alcodlica é uma alternativa intemrgtespara a bioremediacdo do
permeado poluente que permanece apos a separacpmtiEnas do soro. A fermentacéo
da lactose de soro de queijo ao etanol, particéaten usando leveduras, tem sido
frequentemente estudada desde a década de 19400BOGt al., 1947apud
GUIMARAES et al., 2010).

O homem utiliza a fermentacgéo alcodlica desde igwadade quando os egipcios, a
mais de 4000 anos, fabricavam pédo e bebida aleodle frutas e cereais. Entretanto
somente na atualidade relaciona-se fermentacacacémde leveduras. A estequiometria
da reacao fermentativa foi formulada por Gay-Luseat 1815 e Pasteur em 1863
demonstrou a natureza microbiolégica da reacdo comoprocesso anaerobico. Desta
forma a fermentacéo alcoolica pode ser considaerawi® uma oxidacdo anaerodbica parcial

da glicose por acéo de leveduras, produzindo pafrtiente etanol e gas carbonico.

Desde 1860 com Pasteur, os mecanismos de reagdégidas para obtencdo de
energia, sob condicbes anaerdbias, foram denonsnddofermentacdo onde se define
como vida na auséncia de ar. A fermentagcdo consisteansformacéo quimica da glicose

em piruvato e posterior producdo de etanol. Paeaogprocesso de fermentagcédo proceda
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com sucesso ha que se observarem varios fatores oomicrorganismo, o0 meio de
cultura, a forma de conducdo do processo fermeota&ias etapas de recuperagdo do

produto.

A fermentacdo ocorre devido ao fato de que as alproduzem a energia
necessaria para sobreviver, mediante fenbmenosgmdhcdo da matéria organica: a
respiracdo que necessita do oxigénio ou a ferm@ntgige ocorre na auséncia de oxigénio.
A fermentacado alcodlica consiste num conjunto @edes bioquimicas correspondente a
uma ma eficiéncia energética, onde a levedura skgesansformar muito agucar em
alcool, para assegurar suas necessidades. Isse acpartir de trés fatores fundamentais:
presenca de acucares, micro-organismos que sejeazesade transformar o acucar em

etanol e gas carbodnico e auséncia de oxigénio.

A fermentacdo do aguUcar até etanol e gas carb@rvgolve 12 (doze) reacdes
bioguimicas. Cada etapa da reagdo é catalisadanp@renzima especifica, onde a acao
enzimatica pode ser estimulada ou reprimida pelacab de diversos fatores como 0s
nutrientes, inibidores, substancias do proprio bwismo, pH e temperatura, entre outros,
afetando desta forma o rendimento da reacdo. O @iBsfato de adenosina), energia
quimica gerada do metabolismo do acgUcar, corregpaadgrincipal objetivo da levedura.
O ATP é a energia empregada nas atividades fisgalége de sintese, necessarias a
manutencao da vida, crescimento e multiplicacaglaelDurante a reacao de fermentacéao,
outros produtos metabdlicos, relacionados com @taddo e sobrevivéncia da célula,
podem vir a reduzir a producdo de etanol. Sdo @eglicerol, os acidos organicos,
principalmente o succinico e o aceético. Além dissdjiomassa e 0os demais produtos
metabolicos citados sdo quantitativamente os @i subprodutos metabolicamente
relacionados ao equilibrio redox celular em andeseb A fermentagcédo alcodlica é um
processo ndo oxidativo e que, portanto, ndo hatiipacdo do oxigénio. Desta forma,
para se mantenha o equilibrio redox da célula, @ddADH formado (em reacdes de
oxidac&o) deve ser consumido (em reacdes de redungiqual esta acoplado a producao
de etanol e glicerol (GUIMARAES, 2005).

A fermentacédo deve ser rapida a fim de maximizaodutividade do processo. No
entanto, na concepcdo de um processo para prodigaetanol de soro tem de ser
acompanhada a maximizacdo do titulo/produtividage etanol e minimizacdo da

concentracdo de acucar residual do efluente, umaque a finalidade do processo é
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normalmente o tratamento de residuos (GUIMARAES&.e2010). O uso de concentrados
de solugbes de lactose (até cerca de 200 g deséddiivo) pode permitir titulo de etanol

atée 10-12% (v/v), assim reduzindo significativaneends custos com destilacdo
(GUIMARAES et al., 2008).

4.3.1 O micro-organismo

As leveduras tém grande aplicacdo na biotecnol@giapresentam grandes
diversidades entre si. A tecnologia atual podedoen etanol a partir da fermentagéo de
biomassa (MALAJOVICH, 2010) onde, esta via biotdégita, envolve a acdo da
levedura sobre um substrato. As leveduras que desinaerobicamente a lactose sao
comuns, porém aquelas que fermentam a lactose a@oranas, incluindo, por exemplo,
Kluyveromyces lactijs Kluyveromyces marxianuse Candida pseudotropicalis
(GUIMARAES et al., 2010).

As leveduras costumam ser classificadas por ddiérios: (1) convencionais ou
nao-convencionais, e (2) Crabtree-positivas (pesigalmente fermentadoras) ou
Crabtree-negativas (preferencialmente respiradoiNe3ta classificacad;. cerevisiaeé
uma levedura convencional e Crabtree-positiva (RA@C10). J&.marxianusé do tipo
Crabtree-negativa. Essa classificacdo ainda naotadmiente compreendida por alguns
autores, porém ja foi comprovada a auséncia desgeeeessarios para a producdo de
etanol por fermentacdo & marxianus mas que sob determinadas condi¢cdes adotam a
via fermentativa (LANE e MORRISSEY, 2010).

Vale ressaltar que neste trabalho foi abordadoessms de producédo de etanol
utilizando 2 (duas) leveduras apresentadas a sefairleveduras foram utilizadas

independentemente um da outra.

4.3.1.1 Levedura Kluyveromyces marxianus

A assimilacdo da lactose como fonte de carbono Ipeeduras do género
Kluyveromyces € uma caracteristica que esta ausente Sncerevisiae(LANE e
MORRISSEY, 2010)K. marxianusé capaz de realizar a conversao direta da laeiose

etanol, realizando a fermentacdo desse acUcargatequ a capacidade de produzir a
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enzima p-galactosidase (E.C. 3.2.1.23), que hidrolisa Betem glicose e galactose.
Todavia, esta levedura apresenta problemas dedaailgior etanol.

K. lactisé uma dagspécies mais estudadas é considerada o organisgelono
géneroKluyveromycegROCHA, 2010), porénkK. marxianustem recebido mais atencao
nos ultimos anos por causa de suas vantagens emc@dtbiotecnologico. Desta forma,
tem sido amplamente adotada pelas indUstrias popgssui caracteristicas que sao
desejaveis para as aplicacdes biotecnologicas (LANEORRISSEY, 2010). J&. lactis
nao é muito utilizada para producdo de etanol, terassido muito usada na producéo de

proteinas heterdlogas usando o soro de queijo coenm de cultura (ROCHA, 2010).

K. marxianusé uma levedura respiro-fermentativa podendo genargia, quer
através do ciclo de Krebs (ciclo do acido citrioa)por fermentacdo em etanol (LANE e
MORRISSEY, 2010). Em contraste cdn cerevisiagas leveduras respiro-fermentativas
nao exploram plenamente sua capacidade de capdacgbcose durante o crescimento
oxidativo. Sobretudd<. marxianusé capaz de realizar simultaneamente fermentacéo e
respiracdo, sendo o equilibrio entre estas duasdepende da especificidade da estirpe
(LANE e MORRISSEY, 2010). E também um organismanteplerante (ROCHA, 2010)
pode ser encontrada em uma enorme variedatialdtat representando uma diversidade
metabolica ampla alcancando uma diversidade deagples biotecnoldgicas (FONSECA
e HEINZLE, 2008). Difere d&. cerevisiag@rincipalmente quanto a utilizacdo preferencial
da via respiratoria de obtencdo de energia, solfern@entativa; e ainda, de possuir a
capacidade de crescer em intervalos amplos de tatape onde muitas de suas linhagens
crescem na presenca de lactose (ROCHA, 2010). Eowyanismo eucarioto de
crescimento mais rapido entre todos os conhecktiksa caracteristica pode ser explorada
em processos industriais para a diminuicdo do tedepbatelada, apesar do fato de altas
velocidades especificas exigirem altas taxas desfegeéncia de oxigénio, no caso de
cultivos aerdbios (HENSING e ROUWENHORST, 13§adROCHA, 2010).

A levedura é um ser vivo, logo ndo tem sentidorfda massa molecular ou mol
para um ser vivo. Sabe-se que a massa de uma éétdastituida de macromoléculas
como: proteinas, lipideos, aclcares e etc. Entetpara fins de simulagéo, foi necessario
considerar esse conceito. Assim, qualquer valastéijzo de massa molecular da célula,
na verdade, seria teoricamente, maior do que aamasdecular de um acucar. Desta

forma, foi considerada uma massa molecular ndo pafa a biomassa microbiana. O



79

proprio simulador, nos diferentes exemplos de ap#io, usa valores dispares, como, por
exemplo, 5, 20, 50 g/mol. Verifica-se, entdo, que,exemplos encontrados no préprio
simulador, envolvendo biomassas microbianas, rey&ao programa ndo considera com
rigor as massas moleculares reais de biomassagl@gss de massa molecular adotados

durante as simulagdes foram listados no capitulo 5.

A reacdo de conversédo da lactose em etanol € masteaFigura 17. Vale ressaltar
que a equacao quimica foi ajustada considerandmlldm leveduras nos produtos. A
biomassa microbiana devera sempre aparecer dodiasiprodutos, para que o balanco
estequiométrico seja alcancado e a simulacadSmoerPro Designer®seja possivel.
Entretanto, a massa molecular adotada para a bsammagrobiana teve que ser muito
pequena, valor esse representado pelo fechamenbaldoco reacional. Os coeficientes
estequiomeétricos dos reagentes tiveram que sexsemiados por nimeros negativos, a fim
de informar ao simulador que ha consumo dos meshms produtos representados por
valores positivos para que represente a geraca&@esiédtimos. O rendimento tedrico da

reacdo € igual a 0,538 g de etanol por 1 g dedaatonsumida.

(-1) C12H201;1 + (1) HO ——  (4) CH3CH,OH + (4) CO, + (1) levedura

Figura 17 — Reacéo de fermentacado da lactose emwleta

Fonte: Elaboracao Propria.

Sansonetti (et al., 2009) estudou a fermentacdlaalase em etanol e conseguiu
atingir um rendimento de 97%, muito proximo ao imdrde conversdo da lactose em

etanol. O consumo completo de lactose se deu émrk8 para o soro de queijo scotta.

O aumento da concentragao de lactose indica querasentragdes de substrato
elevadas favorecem a fluxo metabdlico por via feraeva. Embora a taxa de consumo de
lactose seja maior em anoxia, ele tende a satumarca@ncentracdo mais elevada de
substrato. A saturacdo de lactose sugere que o flaXermentacéo pode ser limitado por
fluxo de carbono (SILVEIRA et al., 2005).

Além do etanol, pode ser obtido o glicerol, outretaolito primario produzido
durante a fermentacdo de permeado em condi¢cdedcas0XO cultivo em condicdo

anoxica favorece formacédo de glicerol, ou um elevaitvel de producédo de etanol é
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acompanhado com o aparecimento de glicerol (SILVER al., 2005). Isto é esperado
dado o papel fisioldgico de glicerol para mantegailibrio redox, regenerando NADa
partir do NADH produzido por biossintese de celg@mponentes. Desta forma, para uma
elevada concentracao de lactose, sob baixos migegigénio, permite maxima conversao
de lactose em etanol pela utilizacadkdmarxianus porém altas concentragdes de glicerol
(SILVEIRA et al., 2005). Além disso, a ideia de gaeabsorcdo de aclUcar pode ser
controlada primariamente pela disponibilidade degénio torna-se mais facilmente

compreendida.

Silveira (2006) cita que tem sido proposta a femagiio aerdbia e anaerobia pela
leveduraK. marxianusno tratamento de reducdo do potencial poluentsodo e também
para obtencdo de produtos como: proteinas celularesmas, biomassa microbiana e
etanol. Além disso, Silveira (et al., 2005) estadaK. marxianusem soro de queijo em
diferentes condicdes de oxigenacdo (aerdbia, htpo&i andxica) e verificaram que em
anoxia as taxas de producéo de etanol foram maohesgando a concentracdes de 80 g/l
quando usado concentracao inicial de lactose deggl#ainda em hipoxia os valores de
conversdo de etanol foram mais proximos ao valoride. Desta forma, chegaram a
conclusdo que a concentracdo de oxigénio no meaiomal afeta significativamente a

producao de etanol.

Uma questdo importante no processo de fermentagicapacidade de levedura
para suportar os efeitos téxicos do etanol proauz{d crescimento d&. marxianus
praticamente nao foi afetado por concentracoesivataente elevadas de etanol. Mesmo
na presenca de concentracdes mais elevadas dé, etdavedura era capaz de crescer,
indicando a sua capacidade de adaptacao. (SILVEIRA, 2005).

Uma vantagem significativa de algumas estirpeK.dearxianusonsiste em a sua
capacidade para crescer e fermentar a temperatiesasias (40°C), uma propriedade que
permite a redugéo de custos (principalmente deaalousto reduzido de refrigeracao) em
bioprocessos de producdo de etanol. Estitgesnarxianustém sido relatadas como
capazes de crescer aerobicamente a 52°C em laetpeemeado de soro (BANAT e
MARCHANT, 1995).

A maioria dos estudos de fermentacdo da lactossodn tem sido feitas com

Kluyveromyceem sistemas bateladas. No entanto, sistemas dacépecontinua também
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foram amplamente explorados usando projetos deechimres diferentes e, além disso,
sistemas de cultivo em batelada alimentada, tambBamada deed-batch Nesses
sistemas, uso de leveduras imobilizadas correspanoiea boa estratégia para a obtencao

de elevadas densidades de células.

Rosenberg et al. (1995) usaram célulaskdemarxianuspermeabilizadas como
fonte dep-galactosidase para hidrolise simultdnea de lacoseoncentrados de soro e
fermentacao po®. cerevisia@btendo maior produtividade do etanol em comparaoén
a fermentacéo direta utilizandto marxianus(GUIMARAES et al., 2010). Uma diferenca
importante entre as espéciesKlayveromyce® Saccharomyce8 a repressao de glicose
também conhecida como represséo catabolita daagfiio da galactose (GUIMARAES et
al., 2010).

4.3.1.2 Levedura Saccharomyces cerevisiae

O uso deS. cerevisiagara a fermentacdo de lactose também tem atraigto m
atencdo. Os estudos iniciais envolveram a ferma&atde solucdes de pré-hidrolisado de
lactose, ou seja, misturas de glicose e galactigen disso, o consumo de lactose por
cepas deS. cerevisiadoi estudado por varias estratégias diferentes,damo fusédo de
protoplastos (GUIMARAES et al., 2010). Quarlocerevisiag cultivada sob condi¢bes
limitadas de glicose, o oxigénio desempenha umlmameral em fluxo metabdlico, pois as

condicfes anoxicas sdo essenciais para a formagéiambl (SILVEIRA et al., 2005).

S. cerevisia@ geralmente a primeira escolha para processastiials envolvendo
fermentacdo alcodlica e sdo largamente utilizadapmducédo de alimentos e bebidas
alcodlicas, representando 0s micro-organismos padgrdra fermentacdo alcodlica
(NEHLIN et al., 198%pud GUIMARAES et al., 2010). As razdes para esta pésfea
sdo sua boa capacidade fermentativa e tolerancéaaol, permitindo a producéo de até
20% (v/v) de etanol; sestatusde seguranca GRASSénerally Recognized As Safe
geralmente reconhecido como seguro); sua capacidaderescer rapidamente em
condi¢cdes anaerbbicas, o que ajuda contornar ddepmas inerentes a oxigenacao de
grande volume fermentag6es industriais; o exteashecimento industrial e cientifico que
a reconhece como um dos melhores organismos estjdapresenta susceptibilidade a

modificacdes genéticas pela tecnologia do DNA rdinante; a possibilidade de usar a
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sua biomassa como alimento para animais (co-prpdotoque é importante para a
economia de processos industriais (BAI et al., 2008IGUIMARAES et al., 2010).

A reacdo de conversédo da glicose em etanol é mastia Figura 18. Vale ressaltar
que a equacdo quimica foi ajustada considerandmllde leveduras nos produtos. A
biomassa microbiana devera sempre aparecer dodiasiprodutos, para que o balanco
estequiométrico seja alcancado e a simulacdcSumperPro Designér seja possivel.
Entretanto, a massa molecular adotada para a bsanmmagrobiana teve que ser muito
pequena, valor esse representado pelo fechamenbaldoco reacional. Os coeficientes
estequiomeétricos dos reagentes tiveram que sexsemiados por nimeros negativos, a fim
de informar ao simulador que ha consumo dos mesnms produtos representados por
valores positivos para que represente a geraca&@esiédtimos. O rendimento teorico da
reacao € igual a 0,511 g de etanol por 1 g de kezossumida. Além disso, conforme
citado anteriormente, os valores de massa molesuladotados durante as simulacbes

foram listados no capitulo 5.

(-1) C6H1,0s — (2) CH:CH,OH + (2) CO; + (1) levedura

Figura 18 — Reacédo de fermentacdo de glicose emleta

Fonte: Elaboracao Propria.

Guimaraes (et al., 2008) avaliaram o desempenhwdecombinante da linhagem
de S. cerevisiagdurante a fermentacdo da lactose, e concluiragnegta estirpe € uma

alternativa interessante para a producao de esgoaitir da lactose.

Apesar da levedura. cerevisiadermentar uma grande variedade de agucares, nao
€ capaz de metabolizar diretamente a lactose, a@@valiséncia da enzirfiegalactosidase
e da permease da lactose, que permite a entrddeatdse para o interior das células. Desta
forma, surgiu nos ultimos anos, varios estudos passibilitar a fermentacdo da lactose
por S. cerevisiagque envolve duas estratégias: utilizacdo de ¢éasnde manipulacéao
genética, de modo a obter cepas com habilidadessienitar e fermentar a lactose, ou
hidrélise da lactose previamente a fermentacao.

Os genes responsaveis pelo metabolismo respiratdriteveduraS. cerevisiae

estdo sujeitos a repressao da glicose, enquantcemuié. lactis, a respiracdo nao é
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reprimida pela glicose e o metabolismo fermentaterooxidativo podem ocorrer
simultaneamente. A concentracdo de acucar e o migebxigénio parecem ser 0s
parametros principais que determinam a preferémei@bolica de estirpes de lactis e

consequentemente, sua capacidade de producamade (S8t VEIRA et al., 2005).

Uma das primeiras técnicas de modificacdo genétigalveu a utilizacdo da fuséo
de protoplastos, construindo hibridos de estirges. d@erevisia@ K. lactis, utilizadoras de
lactose. AssinS. cerevisiagpode utilizar a galactose, que é tomado por unmmgese
codificada pelo gen@AL2 (NEHLIN et al., 198%pudGUIMARAES et al., 2010).

A estratégia de hidrélise da lactose previamenter@mentacdo apresenta dois
principais inconvenientes associados. Por um lexige uma etapa de hidrélise da lactose,
na maioria das vezes um processo enzimatico usardaima3-galactosidase e por outro
lado, devido a repressdo catabdlica, o&lecerevisiaeconsome preferencialmente a
galactose do que glicose resultando, na maioriacdsss, em fermentacdes prolongadas.
Bailey et al. (1982npud Guimaraes (et al., 2010) em uma tentativa de coatoesse
problema usaram 2-deoxiglicose como agente de &elpara isolar o catabdlito de
repressao em mutantes resistenteS.deerevisiaeque foram capazes de utilizar glicose e
galactose simultaneamente. Um desses mutantesnf@meompletamente uma mistura
de glicose 10% e galactose 10% em menos de 37 pmdszindo cerca de 90 g'lde

etanol.

A hidrdlise da lactose € um pré-requisito pararavesédo de soro de queijo, ja que
a maioria das espécies de leveduras naturalmeatesotes, principalment®. cerevisiage
nao degrada diretamente a lactose em etanol owsopiodutos de valor agregado
(GANZLE et al., 2008).

Para a quebra da lactose, ha dois métodos quddemtsizados: a hidrélise acida
e enzimatica. A hidrdlise acida exige condicoesmiEracdo extremamente rigorosas como
elevadas temperaturas e pH acido. Ja a hidréligenatica ocorre em condicbes mais
brandas, tanto de temperatura quanto de pH, porége eima etapa posterior para
separacao dos produtos formados (CARMINATTI, 2001).

A reacdo de hidrolise pode ser representada coeféigura 19. Vale ressaltar que
a equacao quimica foi ajustada considerando 1 me@ndimas nos produtos. A biomassa

microbiana devera sempre aparecer do lado dos fesdwpara que o balanco
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estequiométrico seja alcancado e a simulacdcSumperPro Designér seja possivel.

Entretanto, a massa molecular adotada para a bsanmmagrobiana teve que ser muito
pequena, valor esse representado pelo fechamenbaldoco reacional. Os coeficientes
estequiomeétricos dos reagentes tiveram que sexsemiados por nimeros negativos, a fim
de informar ao simulador que ha consumo dos mesnms produtos representados por
valores positivos para que represente a geraca&@esiédtimos. O rendimento teorico da

reacao € igual a 0,526 g de glicose por 1 g dedaatonsumida.

CH,OH
)-" 3 O"\.\
CH,OH o = CH;OH c H, OH
OH 0. 0 OH

OH
1) [~OH OH + (1) H0 OH © J [‘/OH >] ST ik
OH

lactose galactose glicose

\_

Figura 19 — Reacédo de Hidrdlise da Lactose.

Fonte: NZIC (2011) e adaptacdes proprias.

A lactose pode ser hidrolisada utilizando-se areagigalactosidase para produzir
um agucar mais digerivel. Esta enzima também cdafdnezomo lactase, € classificada
como uma hidrolase, com capacidade transferase grapos galactosil, catalisando a
reacao da lactose para formar glicose e galact@BEZ-LEIVA e GUZMAN, 1985).

A enzimap-galactosidase pode ser obtida a partir de umazanapiedade de fontes
que pode ser facilmente encontrada na natureza.pEstente entre alguns vegetais como
améndoas, péssego, damasco, mac¢d, em 0Orgdos daisaniomo intestino, cérebro,
testiculos, placenta e também séo produzidas pmdgrquantidade de microrganismos,
tais como fungos filamentosos, bactérias e leved(®JZART e DIAS, 2007). No
entanto, de acordo com a fonte, as suas propriediilrem acentuadamente. O uso de
lactases microbianas oferece varias vantagens salbras fontes e pode-se citar como
mais utilizadas aquelas produzidas pduyveromyces spe Aspergillus sp As enzimas
fungicas geralmente atuam em pH o6timo na faixa 852, enquanto que lactases de
leveduras sdo mais ativas em valores de pH de,B6,0cbnsequentemente, as enzimas

fungicas sdo mais eficazes em produtos acidos ceoro, de queijo, e as enzimas de
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levedura sdo mais Uteis no tratamento de produer® ple pH neutro, como leite
(PANESAR et al., 2007).

Séo citadas como desvantagens a necessidade dgacedas enzimas da corrente
de saida do reator, apds a hidrolise enzimaticacéssaria e ainda a impossibilidade de
reutilizar a preparacdo enzimatica, o que reprasema grande desvantagem econdmica
(GANZLE et al., 2008). A imobilizacdo da lactaserda alternativa que pode contornar
esses problemas.

Segundo Messia (et al., 2007), nos ultimos anoseatou progressivamente no
mundo o interesse pela hidrélise enziméatica dasacem funcéo da industria de laticinios
e também pelo conhecimento do mau aproveitameniactizse no mercado potencial para
produtos lacteos modificados. Fato € que mais & d® populacdo mundial sofre com a
incapacidade de utilizar os produtos com lactos®jdd a intolerdncia a esse acucar
causada pela falta gegalactosidase. Assim a tecnologia utilizada pars dlimenticios,

com a producao de lactose hidrolisada no leite semtensificado.

A hidrdlise enzimatica da lactose é uma das aplescmais promissoras da
biotecnologia ambiental, na indastria de alimefPBNESAR, 2008) e na area da saude
(BECERRA et al., 2001). No entanto, estas aplicagi@ustriais estdo sendo prejudicadas
devido a localizacéo intracelular da enzima dedeve, 0 que torna sua extracao dificil e
onerosa. Porém esse problema, da extracdo de enam@ouca permeabilidade da

membrana celular a lactose, podem ser superadiasmdio a técnica de permeabilizacéo.

Panesar (et al., 2007) estudaram a producdo deséadtidrolisada do leite
utilizando células de levedura tratadas com etamol diferentes concentracdes. Esse
tratamento pode fazer do leite, um alimento maexjaddo, disponivel para um grande
namero de adultos e criancas que sao intolerantgsa@se. O etanol serviu como agente
de permeabilizacdo visando superar o problema deagéo de enzimas e pouca
permeabilidade da membrana celular a lactose. ti@ada a enzima d&. marxianuse
diferentes parametros de processo foram otimizpd@sa hidrdlise da lactose no leite, tais
como carga de biomassa microbiana, temperatutagagie tempo de tratamento.

Células deKluyveromycesao conhecidas por possuir uma proteina transiooaa
de lactose (lactose permease) em sua membranarcglié intermedeia o transporte de

lactose através da membrana celular. No entarttizpanibilidade de substrato parece ser



86

o fator limitante para expressar a completa atdédenzimatica. Com a permeabilizacao, a
célula é alterada para permitir que pequenas mlacaomo substratos, produtos ou
coenzimas, transitem livremente. Com esse estudmsBa (et al., 2007) obtiveram

resultados otimizados de hidrdolise de 89% de reedim

Carminatti (2001) estudou a hidrolise do permeadosdro em um reator de
membrana utilizando lactase #e lactis Maxilact® L-5000 em diversas condicbes de
temperatura, pH e concentragcdo de enzimas geraml@rsdes de lactose em glicose de
90 a 100% em temperaturas de 30 4C4(pH 6 e concentracdo de enzima de 1250

mg/litro.

Vieira (2006) estudou a hidrélise enzimatica doste queijo usando duas lactases
diferentes, temperaturas na faixa d& @a8 C, pH entre 6,0 a 6,5, sem e com agitacdo de
300 rpm, concentracdo de enzimas de 4 g/litro eadmacao de 60 g/litro de soro. A
fracdo de lactose presente no soro na correntdirdendacéo era de 75% e esperou-se
obter uma concentracédo teorica de glicose de 2tfog que corresponderia a 50%
concentracdo de lactose inicial. O estudo buscaticee a influéncia desses parametros
operacionais na atividade das enzimas. Em relagdpHa a verificagao foi feita em
amostras incubadas variadas em pH de 5 a 8 dugdnteoras, o0 que mostrou uma
atividade relativa de aproximadamente 100% paramaszem pH em torno de 7. Em
relacdo a agitacdo, esta ndo mostrou ter intederéma conversao de lactose, 0 que
permitiu concluir ndo haver a necessidade do usagit@ador mecanico no reator. Em
relacdo a temperatura mostrou diferenca na atieidts duas enzimas, cada uma delas
apresentava uma faixa de temperatura em que canveda a lactose depois se
desativando; a enzim@rozyrf convertia toda a lactose com®@5em 45 minutos, ja a
Lactozin? fazia em 48C em 60 minutos; isso mostrou que cada uma delesagava
uma ativagdo especifica em relacdo a temperatunarelacdo a concentracdo de lactose
inicial, o estudo mostrou que utilizando o modeé Michaelis-Menten para os dados
experimentais, os valores de, ipresentaram diferenca no sentido de quecozin?
apresentava maior afinidade pelo substrato (lactatsegindo uma eficiéncia catalitica a
baixas concentra¢cbes de substrato. Em suma, oomelbonversdes de lactose foi na
temperatura de 46, com uma atividade enziméatica extremamente dempeadde pH

préximos a 7, com uma estabilidade térmica da emzimaior a 4%C e as atividades
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enziméticas foram maiores com solucdo tampédo thetim pH 6,5 do que em solugéo

tampao acido citrico no mesmo pH.

Jurado (et al.,, 2002) estudaram a hidrélise enmmala lactose pela enzima
oriunda deK. fragilis propondo o modelo cinético de Michaelis-Mentemdnibicéo pelo
produto (galactose), que revelou que o substraaotode) e o produto (galactose)
apresentam afinidades semelhante para o sitio a@cenzima. Concluiram que o
mecanismo cinético da hidrolise da lactose pelameng-galactosidase responde a um
modelo de inibicdo pelo produto (galactose). Veoii-rse ainda que a enzima tem
afinidade semelhante tanto para o substrato (kctes para o produto (galactose)
porque ambos os compostos sdo capazes de ocupo ativo da enzima com igual
probabilidade, de modo que as constantes que gowasrequilibrio tém valores iguais.

Pesquisas tém sido desenvolvidas envolvendo egaté@lternativas para a
conducdo do processo de fermentacdo de hidrolisddosoro, como as destacadas a

seqguir.

Terrell (et al., 1984) estudaram a fermentacéo ls&mea de glicose e galactose em
um processo continuo com reciclo de células, o tmoexe maiores produtividades
volumétricas. O processo se deu primeiramente cora primeira etapa de batelada
alimentada o que gerou altas concentracdes de bsanaates da alimentacdo continua de
substrato. Com o auxilio de um controlador, foi estbado que a etapa de batelada
alimentada permitiu maximizar o coeficiente de cresnto de células (%) e para
alcancar uma maior de produtividade de etanol feoirda fermentagdo continua. Foram
usadas misturas equimolares de glicose e galastogaando a concentracdo de acucar
residual foi mantida de <1% a maior produtividadiealcancada com 13,6 g'lh™, com
uma taxa de diluicdo de 0,2 le 15% substrato inicial e com uma eficiéncia devecsdo
maxima foi de 94% do rendimento do produto teéricados os experimentos estudados
foram iniciados a uma taxa de diluicdo baixa, o fgu@umentada lentamente até o ponto
de acumulo de acucar residual. Como a taxa degcdduioi aumentada no decorrer do
processo, a concentracdo de acucar intracelulas fgwdaumentado e repressao eficaz da
funcdo mitocondrial em células aerobias. Essa @tuaeria causado um aumento da
eficiéncia de fermentacao da biomassa.
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Visando contornar a inibicdo da lactase pelo pdddé hidrélise, tem sido
propostos sistemas de sacarificacdo e fermentagédidgneas (SSF). Souza et al. (2005)
estudaram o processo SSF de soro de queijo, ntlizéactase &. cerevisiagavaliando
alguns parametros visando a otimizacdo na prodde&danol, em relacdo a temperatura,
pH, agitacdo, nutrientes, concentracdo de leveduomeentracdo de enzima (lactase) e a
concentracdo de soro. Foi usada a temperatura @ 80pH de 4,5, com ensaios
conduzidos com 60 g de soro, 0,4 g de enzima e 88 moculo em 1 litro de meio,
obtiveram uma produtividade de etanol em torno @ 2.L*.h" e um rendimento de
90%. Quando os ensaios foram conduzidos com 90 0,4 g de enzima e 70 g de
in6culo, a melhor produtividade atingiu 3,66 ' e o rendimento 93,9%, sendo o
menor tempo de fermentacdo 8 horas. Foi descoad@er agitacido, pois nesse caso hao

influenciou nos resultados.

Ozmihci e Kargi (2007) estudaram a fermentacdoode de queijo em repetidas
operacdes de batelada alimentada utilizando umiraupura deK. marxianus em
concentracdes diferentes de soro variando entre &18 g.[*, o teor de aclcar total na
alimentac&o variou entre 25 e 2004.com uma taxa de fluxo constante de 0,084 1
consumo de acgucar, a formacao de etanol e o crestonda biomassa microbiana foram
investigados em funcdo da concentracdo de acuUcalimantacdo em um ciclo de cinco
repetidas operacdes em batelada alimentada ongema alcancou o regime permanente.

Foram observados que as variagcdes do crescimehtlarce os coeficientes de
rendimento do produto com a concentracdo de agizcalimentacao foram quantificados.
O coeficiente de crescimento de célulag{)rdiminuiu com o aumento da concentragao
de acucar na alimentacao e o coeficiente de remtiomd® produto (¥ foi praticamente
constante (0,54 = 0,02 g de substrato/g de et@aod) as concentracdes de acucar entre 25
e 150 g.[}, mas diminuiu a concentracdo de aclcar na alirp@atde 200 g/l devido &
elevada pressdo osmotica em altas concentracOeglobar. A maior concentracdo de
etanol (63g.LY) e a produtividade (5,3 g etanol/hora) foram astidom uma concentragéo
125g.L! de aglcar na alimentacdo e uma taxa de aclcar megamento de 10,5 g

substrato/hora, enquanto que os outros paramedrpsodesso foram mantidos constantes.

Vale ressaltar que a batelada alimentada € usada rpanter as células sob
condicOes de baixa concentracdo de substrato aiemtes (fonte de carbono) sem que

ocorra 0 arraste de células e corresponde a opensgEbmendada para contornar/
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minimizar/ evitar os classicos fendmenos de inibipér substrato ou produto, gerando
altas produtividades o que sao, geralmente, muikones que o0 obtido na batelada
simples. A batelada alimentada € uma operacdo tgrece uma vantagem sobre as
operacdes em batelada simples e operacbes contimiagnizando a inibicdo do
substrato, como resultado da alimentagédo lentaagnahte concentrada de solugcéo de
substrato (OZMIHCI e KARGI, 2007).

4.4 DESTILACAO DO ETANOL

As operacdes unitarias para recuperacdo do protadyem conhecidas como
operacdes delownstream apresentam alta importancia assim como as deeatapas
precedentes. A destilacdo é baseada na transi@r@&cnassa e o mecanismo que rege 0
processo de separacdo € o equilibrio liquido-vapabe-se, por exemplo, que a melhor
forma para a recuperacéo de etanol depois de umaritacdo alcodlica, é a operacéo de
destilacdo, mas ela incide diretamente no cust@rdduto final em virtude da energia

necessaria para sua execugao.

A destilacdo é um método de separagdo que depemdexidténcia de uma
diferenca de composicdo entre uma mistura liquida \eapor formado a partir dele.
Esta diferenca na composicdo se desenvolve sefe®rdes componentes da mistura
tem diferentes pressdes de vapor ou volatilidaBBENNAN et. al, 2006). O principio da
destilacdo se baseia na diferenca entre o pongbudkégdo da dgua (100°C) e do alcool
(78,4°C), onde a mistura 4gua e alcool apresenttomie ebulicdo varidvel em fungéo do
grau alcodlico. Assim, o ponto de ebulicdo de uolacdio hidroalcodlica é intermediario
entre aquele da agua e do alcool e sera tantopmaisno desse ultimo quanto maior for o
grau alcodlico da solucao (OLIVEIRA et al., 2009).

Uma fase vapor entra em contato com uma fase Hoodle hé transferéncia de
massa do liquido para o vapor e desse para aqQeldquido e o vapor contém
normalmente os mesmos componentes, mas em quatidddrentes. O liquido estando
no seu ponto de bolha e o vapor em equilibrio no mento de orvalho transferem
simultaneamente massa de um para 0 outro acarcetaadmaior concentracdo do

componente mais volatil no vapor e também do compienmenos volatil no liquido
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(FOUST et al.,, 1982). A conjugacdo desses dos prasmde pressao e temperatura

permite que o liquido seja separado em varias ésaco

A destilacdo pode ser operada descontinua em Oateda em continuo. Na
destilacdo em batelada, as composicdes do ligestante na parada e o vapor coletados
mudam com o tempo. Apesar da grande tendéncia megg30s quimicos utilizarem a
destilacdo continua, a destilagdo em batelada da aisado com grande amplitude em

algumas destilarias como, por exemplo, de uisqO&GT et al., 1982).

Uma coluna de destilagcdo continua contém um nudepratos que sdo perfuradas
para permitir a passagem do vapor subindo. O liqoahtido no refervedor no fundo da
coluna é aquecido e quando o liquido atinge asupdratura de ponto de bolha, o vapor é
formado passa pelo liquido. O vapor do refervedar ima composicdo mais rica nos
componentes mais volateis do que o liquido restamtefervedor. Esse vapor esta a uma
temperatura mais alta do que o liquido sobre coprderior. O vapor € mais rico nas
componentes mais volateis do que o liquido sobpeato inferior. Assim, condensacao
parcial e vaporizacdo parcial ocorrem em cada p@ateapor subindo na coluna torna-se
cada vez mais rico nos componentes mais volateigjamto o liquido fluindo para baixo
de prato para prato se torna mais rico nos compesemenos volateis. Isso é o
equivalente de destilacdo em batelada. Assim aeatagdo € introduzida continuamente
na coluna, normalmente em um prato de altura irgéi@nia, havendo a separacdo em uma
corrente rica em componentes volateis, que podeteda de forma continua, a partir do
topo da coluna e outra corrente rica em componantss volateis do refervedor, no
fundo da coluna. (BRENNAN et. al, 2006).

Nas destilarias de etanol, o caldo fermentado,ecalt principalmente etanol e
agua, gerados na etapa de fermentacao sera desiladificado. A etapa subsequente a

destilacdo, conhecida como retificacdo, é compdgauma coluna responsavel por
produzir alcool hidratado (ANDRADE, 2008).

A destilacdo do caldo forma um azeétropo - etaidriatado. Para se ter o etanol
anidro, deve ser feito um processo de desidratpgéimeio de uma destilacédo especifica,
inviabilizando a destilacdo convencional. Para pgdd de alcool anidro as destilarias

empregam principalmente 0s processos extrativogzest@pico, que adicionam um
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solvente ou éntrainef otimizando a producdo ou ainda pode-se utilizangiras

moleculares.

4.5 PLANTAS INDUSTRIAIS DE PRODUCAO DE ETANOL DE SRD

Segundo Ling (2008), a primeira operacdo da plalgasoro em etanol foi
comissionada em Abril de 1978 pela empresa Carbbily Products Ltd, na Irlanda.
Depois disso, o processo Carbery tem sido adotadowtras plantas industriais na Nova
Zelandia e Estados Unidos. Na Nova Zelandia, a naével producéo de soro de leite em
etanol € da empresa Anchor Ethanol Ltd que é dpripatade da cooperativa leiteira da
Nova Zelandia Fonterra, a empresa opera trés udimatanol com um producdo anual
total de cerca de 5 milhdes de litros (KISIELEWSK®12. A primeira destas plantas de
etanol de soro de leite comecou a operar em agles®007 tornando disponivel alcool
para mistura com gasolina e vendido comercialmemteo E10 (mistura de 10% etanol e

90% gasolina).

Ja nos Estados Unidos, ha mais duas plantas iradsisgm Corona (Califérnia) e
Melrose (Minnesota), respectivamente comecaram eraopem 1985 e 1982 sendo
atualmente propriedade de cooperativas leiteiragyyD-armers of America (DFA) opera
em Corona, através do seu Golden Cheese subsid@ér@ompanhia, sendo anunciada
recentemente seu encerramento. E em Melrose, tapgerada por Land O'Lakes faz
parte de uma producdo de queijo em conjunto entraral O'Lakes e DFA. A usina
Corona esta localizada proximo da fabrica de queetegm uma capacidade de producéo de
5 milhdes de galdes de etanol por ano, porém textugido cerca de 3 milhdes de galbes.
Ja a usina Melrose esta localizada distante décébe queijo, assim a matéria-prima é
transportada por tubulacdo até a usina de etanthsl elas produzem 8 milhdes de galdes
de etanol por ano (KISIELEWSKA, 2012). A maioriasdefluentes gerados da producéo

de etanol de soro € vendida como alimentacao arfititGs, 2008).

Como pode ser visto, alguns processos que utilzaoro de leite como matéria-
prima para producdo de etanol tem recebido gratelec& nos ultimos anos e varios
procedimentos de larga escala ja se encontramnmepiados. Além disso, o alcool obtido
nesses processos é essencialmente de dois tipos! @ldustrial e o potavel. O etanol
industrial é utilizado como combustivel, enquante @ etanol potavel é utilizado como

bebidas alcodlicas.
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Capitulo 5

Metodologias: O Simulador, as Variaveis de Projeto
Operacionais

Neste capitulo sdo apresentadas as metodolodizaddas para o desenvolvimento
da pesquisa. O levantamento das informacdes fbizada através de periddicos contidos

no Portal Capes, no siBxience Direceé em paginas da internet.

Além disso, foi utilizada uma ferramenta computaaloespecifica de simulacao
para bioprocessos chamado SimulaSaperPro Designérna versdo 5.1 da Intelligen,
Inc. O uso de ferramentas computacionais perméagenheiro do processo alcancar um
grau de autonomia e simular condicfes especifieaprdcesso com objetivo de obter

maiores rendimentos.

As operacdes unitarias sugeridas deste traballzogidencdo de etanol, a partir do
soro de queijo, foram analisadas utilizando o sathot mencionado e as condi¢cdes de
processos foram ajustadas a fim de obter alcoaghtaido com o melhor rendimento

possivel.

Uma escala de producéo industrial foi considerada p processo proposto neste
trabalho e os dados utilizados na simulacdo repr@seo maximo que se conseguiu até o

momento na literatura sobre o assunto, visandoapraimacao do potencial de producao
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de etanol a partir do residuo da industria deifatis. As consideragdes feitas ao longo da
estruturagcdo do processo foram descritas com rdatathamento possivel.

Finalmente, chama-se a atencdo para o fato deogles bs codigos citados dos
equipamentos, correntes e demais componentes datggplpodem ser visualizados no

proximo capitulo e também nos fluxogramas geraidmindice 1.

5.1 ABORDAGENS UTILIZADAS

5.1.10 SuperPro Designer®

Segundo Intelligen (2012), 8uperPro Design&r é um conjunto de ferramentas
computacionais para projeto e avaliacdo de espgil®ls quimicas, farmacéuticas,
agroquimicas, alimentos, reciclagem e tratamenteesieluos. Ele possibilita a simulacdo de
processos, avaliagdo econdmica e o planejameng&ivddades, sendo amplamente utilizado
por cientistas e diversas companhias do mundo c&idid, Arthur D. Little , Bayer, Bristol-
Myers Squibb, Du Pont, Eli Lilly, Foster-Wheelergeti@ntech, Hemosol (Canadd), John
Brown Engineers, Kraft, Merck, Novo Nordisk (DeniarPfizer, Procter & Gamble,
Ranbaxy (India), R.J. Reynolds, Schering-Ploughangrogetti, Unilever, U.S. DOA, DOD,
DOE, Westinghouse e etc.

O simuladorSuperPro Designer@ngloba dBatchPro Designer®BioPro Designer®
EnviroPro Designer® o ChemPro Designér que sdo simuladores onde compartilham as
mesmas caracteristicas de simulacdo e que usarasasas interfaces, porém eles se diferem

na lista de unidades a modelarS@perPro Designé&rapresenta as seguintes facilidades:

* Interativo e apresenta interface grafica;

* Recursos completos de simulacédo incluindo baladeorassa e energia, assim como
dimensionamento de equipamentos;

* Modelo para mais de 80 operac¢fes unitarias utdigaun industrias de processos;

* Engenharia econdémica;

* Planejamento de processos em operacdes de batelada;

* Assessoramento em impacto ambiental;

» Rigoroso controle de emissées de compostos organaéteis (VOCS).
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* Previsado de desgaste de equipamentos;

* Extenso banco de dados de equipamentos de processepnentes quimicos e
materiais estruturais;

» Compativel com uma variedade de graficos, planihpsocessadores de texto;

» Facilidade de utilizagao por hipertexttiaks).

A instrumentacdo, ou seja, 0s transmissores e atadbores do processo, no
SuperPro Designer®pode ser representada por um equipamento gen@icual pode
ser manipulado somente os fluxos massicos. O sitoul@do disponibiliza diagramas de
controle P&l detalhado, entretanto, inclui em sewste@ de capital fixo o item de
instrumentacdo dos equipamentos. Apesar do poumuisscurso de controle de processo,
o simulador considera o controle intrinsecamentecada equipamento, de forma que o
custo da instrumentacdo é calculada multiplicandmigio total do equipamento por um

fator adotado pelo proprio simulador.

5.1.2 Consideracoes utilizadas

No presente trabalho foi considerada uma escalssindl para todas as sugestdes
de processo de producdo, cada qual com suas éspadés. Além disso, como a
engenharia de bioprocessos se diferencia da engenipaimica classica no que diz
respeito a disponibilidade dos modelos cinéticosleebalancos de massa, havendo,
entretanto, dificuldades quanto a quantificacdaalgeimas espécies do processo. Desta
forma, devem-se fazer algumas consideragfes natitentde se obter um resultado
coerente, com rigor matematico, quimico e biogudmieoram escolhidos os seguintes

critérios:

* Uma estimada em 1000 toneladas de soro de quéiio; ac

e Ano de andlise: a maioria dos dados econdmicaosnitontrada no proprio simulador
com base no ano de 2012, apesar dos precos deaeezieveduras terem sido
encontradas com fornecedores do mercado;

 As leveduras consideradas foraluyveromyces marxianug Saccharomyces
cerevisiae;

 Enzima imobilizada na hidrélise;
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Preco da enzima lactase do fornecddmtozyri é de US$180,8/kg;

Preco das leveduras: considerando que a leveddwyveromycesnao é
comercializada e, desta forma, o preco da mesnoanédido por cepa dificultando
assim a quantificagdo em kg. Desta forma foi caradb o mesmo preco/kg para
ambas as leveduras de US$0,76/kg;

A massa molecular ndo nula e hipotética para asdssas microbianas;

A estequiometria das reac¢fes bioquimicas foi cenadth no simulador de forma que
a biomassa microbiana apareca somente no ladaagigedos produtos da reacao;
O etanol destilado deve apresentar 95% de alc6éb ele agua em sua composicao
final;

Todo tagueamento adotado, ou seja, o TAG dos emeip@s é conforme o
disponivel pelo simulador;

N&o foi considerado qualquer diagrama ou malhaodéae, jA que o simulador ndo
disponibiliza, entretanto o controle de varidvemmportantes, como pressao,
temperatura, concentracdo e fluxo foi possivel daaas condi¢cdes operacionais
desejadas eram estipuladas para cada equipamenatavid, buscou-se utilizar uma
representacdo minima de controle de fluxo com sepiga de véalvulas de bloqueio.

Ha disponivel no simulador uma lista de parametadicionais: tempo de

construcdo de 30 meses; 4 meses de partida dagatempo de vida de projeto de 15

anos; taxa de inflacdo de 4% ao ano; célculo do BF%; taxa de juros do empréstimo de

12% ao ano e tempo de depreciacao de 10 anos.

5.1.3 Descrigcéo da planta do processo de producde etanol

Para a construcdo do fluxograma da producédo deletn feita uma pesquisa

sobre o0 assunto, tendo como objetivo a criacdordenadelo que simulasse a producéo do

biocombustivel, sendo utilizados dois micro-organtis diferentesK.marxianuse S.
cerevisiae,levando em consideracdo as quantidades de mapéiiaas e produtos nas

diversas fases do processo.
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Para iniciar qualquer construcdo de um processoiqoiindustrial, a metodologia
bésica mais utilizada na prética de trabalho dogefistas € conforme as seguintes agfes

abaixo descritas:

Definicdo do regime de condugao do processo;

» Identificacdo das entradas e saidas do processo;

» Identificacao e definicdo das estruturas de reclolprocesso;
» Definicdo e projeto da estrutura geral do sisteenaaparacao;

» Identificacao e projeto da rede de trocadores hie.ca

Outro procedimento muito importante na construgdard fluxograma na industria
bioquimica é a etapa do preparo do inéculo. Estgae importante porque corresponde a
producdo de biomassa microbiana separada do pooaks$orma que a mesma apresente
cinética ou metabolismo mais elevado. Assim neatstho, de modo a simplificar o uso
do simulador, foi considerada uma etapa separadiaddalo representada por um tanque
de mistura antes dos fermentadores, para que sejsimrados o substrato e a biomassa.

Vale ressaltar que a entrada de levedura é comgesit@0% de células.

Além disso, nos processos em batelada, o tanqueddelo recebe a corrente
reciclada de células com pH ajustado. Vale ressgilta a corrente reciclada é composta de
células, agua e acido sulfurico. Também para fiassidhplificacdo da simulacdo, em
nenhum dos processos de producdo, foi considerag@esenca dos nutrientes de
crescimento, apesar de reconhecer sua importaacgapgromover o crescimento celular
das leveduras. Assim, as cargas de levedurasadiiizem todas os processos estdo prontas

para a fermentacdo considerando um pH acido.

Outro ponto importante na construcdo de fluxogramrasregime batelada € a
definicdo do agendamentscheduling do processo. Os processos em batelada dependem
de um preciso escalonamento de horarios, ao cantf@rum processo em continuo, onde
todas as correntes estdo prontamente disponiveagie@damento de cada operacdo é de
vital importancia para que um equipamento estejpadiivel quando outro demandar seu

conteudo.

Neste trabalho, os fluxogramas se baseiam na egiatée seis diferentes secoes,

sendo definidas pelo tipo principal de operacaes&dria. Sao elas:
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* Secdo de Separacao de Lactose (Secédo 1) tem wobjetisolar o agcucar para que
ele seja metabolizado posteriormente pelas levedura

* Secao de Secagem (Secédo 2) tem o objetivo de dawroas proteinas do soro na
forma de suplemento alimentar em po;

* Secao de Pre-tratamento (Secéo 3) é a secao ddidede que tem o objetivo de
fornecer a glicose necesséaria para a metabolizegd@lizada pela levedur§.
cerevisiae.Esta se¢cdo somente é valida para os processamantiti a levedura
citada;

» Secao de Fermentagdo (Secédo 4) € a secao pridoifleixograma, onde ocorre a
producao de etanol,

* Secado de Recuperacdo de Células (Secédo 5) quebjetiva de reaproveitar as
células do processo. Nos processos em batelada, segfio corresponde a
recuperacdo e reciclo de células, sendo que atagéddo tratadas com acido
sulfurico para o ajuste do pH. J& nos processosostinuo, esta etapa € reduzida
objetivando somente a recuperacao das células;

* Secao de Tratamento Final (Secdo 6) onde constguetapa de destilacdo e

adequacéao do produto final.

5.2 DEFINICOES DO PROCESSO

5.2.1 Modo de conducao do processo

Foram sugeridos 4 (quatro) processos de producastash®!| a partir do soro de
gueijo, de forma que 2 (dois) desses processos@atuzidos em batelada e 2 (dois)
outros em continuo. Nos processos em batelada isatipos de reciclos presentes,
primeiro na corrente de saida da centrifuga, onbi®raassa € reciclada ao processo e 0
segundo, das correntes de saida inferiores das tder destilacdo, onde ainda apresentam
etanol. Nos processos em continuo, somente hapanadi reciclo presente no processo, 0

das correntes inferiores das torres de destilacéo.

Para facilitar a identificacdo dos processos, @edaccom o modo de conducao de
cada um deles e o tipo de micro-organismo utilizadoprocessos foram denominados da

seguinte forma:
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« PROCESSO 1 - Batelada usadoyveromyces marxianus

« PROCESSO 2 - Batelada usargixcharomyces cerevisjae
* PROCESSO 3 - Continuo usarloyveromyces marxianus
« PROCESSO 4 — Continuo usardimccharomyces cerevisiae

5.2.2 Entradas e saidas das etapas do fluxograma

Foram definidas como as entradas globais do fliamogrdo processo 1: soro de
queijo, ar,bags, levedura e acido sulfarico. Para o processo &1 de queijo, arbags
enzima, levedura e acido sulfarico. Para o proc8ssoro de queijo, ahagse levedura.
Para o processo 4: soro de queijo,b@ags enzima e levedura. Como saidas globais dos
fluxogramas foram definidas: dioxido de carbonoyggproteina em po, permeado da
osmose reversa e etanol hidratado. Além dissoraregsos 3 e 4, apresentam a saida de
centrifugado de leveduras que, nos processos 1fei @jrecionada para o reciclo de

células.

As entradas e saidas das etapas de cada uma das s&Q descritas conforme a
seguir, entretanto, foram considerados nas degsrigdmente 0s principais equipamentos
dos processos, ndo sendo incluidos as bombasxds flualvulas, compressores e filtros

de ar.

5.2.2.1 Etapa de ultrafiltracéo (UF)

A etapa de UF consiste no conjunto de 2 (duas) mamab de ultrafiltracdo
arranjadas em série conforme Figura 20. A corr€aid2, composta de soro de queijo,
alimenta o sistema de filtracdo. A etapa de ultrafdo 1 (UF-101) foi criada com o
objetivo de separar a lactose das proteinas e gdde forma que a corrente de
permeado (S-103) seja direcionada a etapa de osmesesa (RO) e a corrente de

concentrado (S-104) seja direcionada para a etapatifiltracdo 2 (UF-102) para que

1 , . ~ . . ..
Bags é o termo empregado no jargao industrial para recipientes ou embalagens de armazenamento de
material na forma sélida.
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mais lactose seja separada e direcionada paradedR@. A etapa de ultrafiltracdo 2 (UF-
102) foi criada com o objetivo de aproveitar adaetainda presente na corrente S-104, de
forma que a corrente de concentrado (S-109), compmincipalmente de proteinas e
agua, possa ser direcionada para a secdo de seeapasna corrente de permeado S-105

seja direcionada para a etapa de RO.

! !

5103 S-105

£102

P2 ¢ UF-101 P2/ UF-102 =104
Ultrafiltragdo 1 Ultrafiltragdo 2

Figura 20 — Etapa de Ultrafiltracéo.

Fonte: Elabgia Propria a partir duperPro®

5.2.2.2 Etapa de secagem

A etapa de secagem consiste no conjunto de areamjsérie de 1 (um) tanque de
estocagem de liquidos, 1 (um) secasioray, 1 (um) silo e 1 (um) envasador conforme
Figura 21. Vale ressaltar que o secador spraydoolbido porque permite trabalhar em
altas vazbes de alimentagdo sem, entretanto, taraslevados custos de operagao. A
corrente S-109, composta basicamente de protesa#s, agua e gordura, alimenta o
sistema de secagem. Esta etapa foi criada conetivabfle aproveitar as proteinas do soro
de queijo como suplemento alimentar para humanadomma de proteinas em po. A
corrente de concentrado S-109 é direcionada paranmue de estocagem pré-instalado ao
secador. O secador é alimentado pela correnteipaing-111 e também pela corrente de
ar comprimido aquecido S-114. A corrente de satdaetador (S-115) é direcionada para
um silo receptor de proteinas em po, de forma qoer@nte de saida do silo (S-117) é
direcionada para o envase do poleags A corrente S-112 corresponde ao vapor de agua
resultante da secagem. A alimentacdo dos bagsi@msi esta representado pela corrente

DS-101 e a saida ddsags cheios representado pela DS-102. Vale ressaltar agu
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correntes S-110 e S-116 apresentam composicdo somaente foram incluidas para
permitir a simulacao.

5110 5118

| 5112

N .
b >
5-109 | I
s 5115
| S117
b D5-102
F-7 14101 | P 11 FFL101

s114 F-8/SDR-101 P-10 / SL-104 ——
Secagem Spray Silo

Estocagem

Ds- 101

Figura 21 — Etapa de Secagem de Proteinas.

Fonte: Elaboracao Propria a partir SloperPro®

5.2.2.3 Etapa de osmose inversa (RO)

A etapa de RO consiste em uma uUnica membrana coefBigura 22. Esta etapa
foi criada com o objetivo de remover um pouco daaigla corrente de saida das
ultrafiltracbes. A corrente de permeado das ultrafibes (S-107), composta
principalmente de lactose e agua, € direcionada patapa de RO e ap0s a operacao a
corrente de concentrado (S-118) é direcionada pdrardlise (quando da utilizacdo da
Saccharomyc@ou direto para a fermentacdo (quando da utilzagiIluyveromyces Ja
a corrente de permeado (S-108) é composta basitaaergua.

s o=
s108
$-107 5
+ vl
P&/ RO-101 s-118

Dsmose Inversa
Figura 22 — Etapa de Osmose inversa.

Fonte: Elaboracao Propria a partir SloperPro®

5.2.2.4 Etapa de pré-tratamento

A etapa de pré-tratamento ou hidrélise consisteuemunico reator conforme

Figura 23. Esta etapa foi criada com o objetivacaeverter a lactose em glicose, quando
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da utilizagdo dé&SaccharomycesA corrente de entrada do reator (S-118) é candst

basicamente de lactose e &gua. A corrente de shidaeator (S-121), composta
basicamente de glicose, galactose, agua e enzswes; direcionada para a secao de
fermentacdo. Vale ressaltar que a simulacdo folizes considerando as enzimas
imobilizadas, ou seja, ja estdo presentes no amteto reator, desta forma, néo foi
necessdaria uma correta exclusiva para entrada zlman A corrente S-120 apresenta

composicao nula, somente foi incluida para permitiimulacéo.

5118

P12 £ V102 S-121
Hidrélise

Figura 23 — Etapa de Hidrolise.

Fonte: Elaboracao Propria a partir SloperPro®

5.2.2.5 Etapa de Fermentacédo

A etapa de fermentacao foi criada com o objetivoateserter a glicose (quando do
uso daSaccharomycégse a lactose (quando do uso Kayveromycesem etanol. Esta
etapa consiste basicamente de 4 (quatro) fermaeta@ara os processos em batelada 1 e
2, 0u 1 (um) Unico fermentador para os processosoatinuo 3 e 4. Além disso, antes dos
fermentadores foi incluido um tanque de mistura aadculo, onde se mistura a corrente
de concentrado de RO, corrente de leveduras nqvagma disso, para 0S processos em
batelada, o reciclo de células. Porém para firsirdplificacdo, esse tanque de mistura ndo

foi inserido nas Figuras mostradas.

Para o dimensionamento do niumero de fermentadoepnocessos em batelada
foi considerada a equacgédo N=2t(LIMA, et al., 2001). Onde torresponde ao tempo de
fermentacdo etcorresponde ao tempo de descarga. Consideranowemsionamento do
processo 1, onde esse ocorre num tempo de ferrdents;18h e tempo de descarga de
2,5h, o numero de fermentadores dimensionadosnsed@ 9,2. J& considerando o

dimensionamento do processo 2, onde esse ocorréamipo de fermentacédo de 12 horas
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e tempo de descarga de 2,5 horas, o niumero derfextloees dimensionado seriam de 6,8.
Entretanto, buscando-se utilizar um nimero de dogu& corresponda a pratica industrial
de processoblelle-Boinot optou-se em utilizar somente 4 dornas de ferméontaAlém
disso, pela dificuldade de rodar os fluxogramassmoulador com numero elevado de
dornas e tendo em vista que ndo ha diferenca sotados de producdo de etanol, desta
forma foi utilizado somente 4 (quatro) fermentada@m ambos os processos em batelada.

Para o dimensionamento do nimero de fermentadoepnocessos em continuo
nao foi considerada qualquer equacado, sendo whilizen Unico fermentador com quatro
vezes a capacidade em volume de um fermentadoradatia. Esta consideracdo foi
adotada segundo a recomendacdo de Lima (et all) 2@ cita ser mais econdmico

guando assim adotado.

5.2.2.5.1 Batelada usando Kluyveromyces

A etapa de fermentacdo conduzida em batelada, qualad utilizacdo da
Kluyveromycesconsiste em 4 (quatro) fermentadores arranjadog&alelo conforme
mostrado na Figura 24. Nesse caso, todos os Wiomesasdo operados igualmente e
possuem as mesmas entradas e saidas. A corresaéddeRO e a corrente leveduras sao
misturadas no tanque de indculo e posteriormermeadsas para cada um das dornas, de
modo que a ramificacdo das correntes gere outrasntes igualmente distribuidas para
cada equipamento. As correntes S-126, S-127, 12829 compostas basicamente de
lactose, agua e leveduras, e as correntes S-1335,SS-136 e S-137 compostas de ar
comprimido. Essas correntes de entrada sdo escoanwsdefasagem de tempo para cada
uma das dornas de fermentacdo. As dornas recelbbeesraa quantidade de leveduras e ar
comprimido. As correntes de saida S-145, S-14443€1S-142, compostas basicamente
de células e etanol, sdo direcionadas para a secéeruperacao da biomassa microbiana.
As correntes de saida S-119, S-139, S-141 e Seb#drpostas de didxido de carbono, sédo

direcionadas para filtragdo gasosa.
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Figura 24 — Etapa de Fermentacdo em BateladaamilzKluyveromyces

Fonte: Elaboracao Propria a partir SloperPro®

5.2.2.5.2 Batelada usando Saccharomyces

A etapa de fermentacdo conduzida em batelada, qualad utilizacdo da
Saccharomycesconsiste em 4 (quatro) fermentadores arranjadoga&alelo conforme
mostrado na Figura 25. Nesse caso, todas as dedinagperadas igualmente e possuem as
mesmas entradas e saidas. A corrente de saidatdode hidrolise e a corrente leveduras
sdo misturadas no tanque de indculo e posterioarestoadas para cada uma das dornas,
de modo que a ramificagdo das correntes gere audgreentes igualmente distribuidas para
cada equipamento. As correntes S-129, S-130, $134132 compostas basicamente de
glicose, galactose, agua e leveduras Essas careeteentrada sdo escoadas numa
defasagem de tempo para cada uma das dornas denfagdio. As dornas recebem a
mesma quantidade de leveduras. As correntes da $idil, S-142, S-143 e S-144,
compostas basicamente de células e etanol, sawodaelas para a secdo de recuperacao
da biomassa microbiana. As correntes de saida SStB34, S-135 e S-136, compostas de

diéxido de carbono, séo direcionadas para filtragimsa.
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Figura 25 — Etapa de Fermentacdo em BateladaamilzSaccharomyces

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir SigperPro®

5.2.2.5.3 Continuo usan#fduyveromyces

A etapa de fermentacdo conduzida em continuo, quattel utilizacdo da
Kluyveromycesconsiste em apenas 1 (um) fermentado conforméradasna Figura 26.
Nesse caso, utiliza-se somente um fermentador coeaapacidade quatro vezes maior
em volume do que as dornas em batelada. O fernwrdpdra de forma idéntica as dornas
no processo batelada, com excec¢do do volume. Besta, a corrente de saida da RO e a
corrente leveduras sdo misturadas no tanque dalinécposteriormente escoadas para o
fermentador. As entradas do fermentador séo: @m@S-122, composta basicamente de
lactose e agua; a corrente S-119, composta deumg e a corrente S-124 composta de ar
comprimido. As saidas séo: a corrente S-125, commplesdioxido de carbono; e a corrente
S-127, composta basicamente de células e etamaloSsta Gltima saida direcionada para
a secao de recuperacao da biomassa microbiana.

1

S-1z22 5.125

S-119

TYY¥YyY¥+y ¥

S-127

il P-147-104
Fermentagdo

Figura 26 — Etapa de Fermentacdo em ContinuoaridiaKluyveromyces

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir SigperPro®
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5.2.2.5.4 Continuo usando Saccharomyces

A etapa de fermentacdo conduzida em continuo, quaha utilizacdo da
Saccharomycesonsiste em apenas 1(um) fermentado conformeradmsha Figura 27.
Nesse caso, utiliza-se somente um fermentador coeaapacidade quatro vezes maior
em volume do que as dornas em batelada. O fernwrdgpdra de forma idéntica as dornas
no processo batelada, com excecao do volume. Besta, a corrente de saida do reator
de hidrdlise e a corrente leveduras sdo misturadasnque de inéculo e posteriormente
escoadas para o fermentador. As entradas do feadwddo: a corrente S-122, composta
basicamente de glicose, galactose e agua; e snti®e124 composta de leveduras. As
saidas sdo: a corrente S-123, composta de dioxedeadbono; e a corrente S-128,
composta basicamente de células e etanol. Senaalléista corrente direcionada para a

secao de recuperacao da biomassa microbiana.

[
S-122 S-123

S-124

(A AAAAAS

».

P-15 /1104 =

Fermentagio

Figura 27 — Etapa de Fermentacdo em ContinuoartiaSaccharomyces

Fonte: Elaboracéo Prépria a partirSigperPro®

5.2.2.6 Etapa de Recuperacao de células

Esta secado foi criada com o objetivo de recupesacé&ulas. Além disso, nos
processos 1 e 2, as células recuperadas da cgatdfo sdo direcionadas para ajuste do
pH. Nos processos 1 e 2, esta etapa consiste am)lt@nque de estocagem, 1 (uma)
centrifuga, 1 (um) distribuidor de fluxo, 2 (doishques para ajuste de pH e 1 (um)
misturador de fluxo conforme mostrado na FiguraR®a os processos 3 e 4, no entanto,
esta etapa se resume em 1 (um) tanque de esto@derfuma) centrifuga, conforme
delimitado em azul. A entrada do tanque de estacag8-149, constituida basicamente de

etanol, células e agua, onde sera acondicionadee@othada para a centrifugacdo. As
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correntes de saida da centrifuga sdo: S-153, pomds ao sobrenadante, e S-154,
corresponde ao concentrado de biomassa microbieg@omada para os tanques de ajuste
de pH (nas bateladas). A corrente S-153, compastecdmente de etanol e agua, sera

direcionada para a destilacao.

S-151 §-153

e
: |

f 5 J_\T'
5-152 / o » <; .
SN TP S P35 / FSP-102
F-33 /W10 Centrifugagio ; g
B b Bistiibuidor de fluxo
Estocagem S-155
§-156
5 . ..ﬁi
v ” fx ¥ =l
Es-mo v
¥ g E
5158 2 . i L
P37 £ 108 5-159 N
Tanque Mistura S-162

Tanque Mistura

b : S-164

P-42 J MiX-103
hlisturador de fluxe

S-163

Figura 28 — Etapa de Recuperagédo de Células.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir SigperPro®

5.2.2.7 Etapa de Destilacao

A etapa de destilacéo foi criada com o objetivacdecentrar a mistura de etanol
até se aproximar dos padrdes comerciais de digifib.do combustivel hidratado. Esta
etapa consiste em 2 (dois) refervedores, 2 (doagstde destilagdo, 1 (um) condensador e
1 (um) tanque de estocagem conforme mostrado naaFR9. A corrente de sobrenadante
da centrifuga, S-153, € direcionada para o prinrefiervedor. Além disso, esse refervedor
recebe a corrente de reciclo da primeira torre eildcdo (S-168); ja as saidas do
refervedor sdo: corrente de vapores (S-169) e mistguecida de etanol e agua (S-166). A
corrente superior da primeira torre (S-167) é dwemda para um segundo refervedor,

além disso, esse segundo refervedor recebe a mdeneciclo da segunda torre (S-172).
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A corrente superior da segunda torre (S-171) &idinada para um condensador, onde a
corrente de saida desse (S-174) é composta piimepge de etanol e sendo estocado no
tanque logo em seguida.

I

5-152

i ¥ ®
5-169 —— i—»—’—’@’?m si78
=] 3107 S = 871 F-47 fHX-103 | b " ]
:_ Ld Aa—'—‘-\-.J‘ L
= R Condensador
§-166 | 2 \._/{ ’ 5170 i E E
i'.

P-43 F HX-101

P-45 / HX-102 =
Refervedor p.a4rcaot | Refervedor EasEERas | A e $-176

saow o SO168 =
Destilagao | Destilagdo s 1|?2 Estocagem

Figura 29 — Etapa de Destilacao.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir SigperPro®

5.2.3 Estrutura do processo e subprocessos

Depois de definidos os subprocessos, cada uma e@Sess tiveram seus
equipamentos definidos e suas correntes constraitdasesultar no fluxograma geral.

Todos os fluxogramas completos sdo mostrados naddae 1 deste trabalho.

5.2.3.1 Insercéo de dados nas correntes de alimgéot

A primeira etapa na construcdo dos fluxogramasrdeegso foi a inclusdo dos
compostos e misturas ja existentes na lista dedmgntes registrados do simulador. Varios
compostos j& se encontravam no banco de dadosrddadior como: glicose, proteina,
gordura, agua, etanol, didxido de carbono, levedaracido sulfarico. Entretanto, alguns
outros tiveram que ser inseridos manualmente: dactgalactose, sais e enzimas. Na lista
de misturas registradas, foi inserido o soro, &ntte a mistura de ar ja se encontrava no
banco de dados do simulador. A composi¢éo do sogudijo, levedura e enzima utilizada
no processo sdo mostradas na Tabela 4. Para caay@ntidade de acido na alimentacao
dos tanques foi utilizado o célculo de concentracdmum da quimica, onde e ¢
correspondem a concentracao de acido e concentnagédstura, respectivamente. Jé&v
Vv, correspondem ao volume de &cido e volume da raistespectivamente. Ja em relacao

a quantidade de ar, foram feitas aproximacoes grmipsse a simulacao.



Tabela 4 — Informacdes de composicdo das corrdetaimentacéo.
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Composicio 93% agua
na L% sais 100% 100% 100% 100% 100%
i 5 5% lactose 0 o 0 ()
alimentagao 0,60% proteina levedura levedura acido 100% lactase bags ar
0,40% gordura
Referéncias Serpa, 2005 estimado estimado estimado Sa”;gz 8et al, | estimado estimado
Quantidade utilizada 26 26 1) 0,00S%rﬁ
1000 f f 2) 0,004 100kg/bag maximo
toneladas toneladas toneladas 0,022ton 897.22ton
(calculado por
Cl.V]_:Cz.Vz)

Fonte: Elaboracéo Prépnmegir de dados das referéncias citadas.
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5.2.3.2 Insercéo de dados fisico-quimicos e aoéti
A insercdo de informacdes fisico-quimicas e ciaétié uma das etapas mais

importantes dos processos biotecnologicos. Na @abesdo mostrados os valores de

massas moleculares considerados em cada um d@s§osc

Tabela 5 — Informac¢des de massa molecular.

AHS

MM (g/mol) Processo 1| Processo 2| Processo 3| Processo 4| (25°C) AHOReacﬁlo
Componentes (J.mol) (kcal.kg™)
gordura 147,60 147,60 147,60 147,60 0 (%) -
proteina 147,60 147,60 147,60 147,60 0(* -
sais (NaCl) 58,40 58,40 58,40 58,40 0™ -
agua 18,00 18,02 18,00 18,02 -285830 -
lactose 342,30 342,30 342,40 342,30 -2233p0p1) Hidrolise = -16
2) Ferm=-115
glicose - 180,16 - 180,16 -1273300 -94
-1273300
galactose - 180,00 - 180,00 e -
diéxido de carbong 44,00 44,00 44,00 44,00 -393510 -
acido sulfarico 98,08 98,08 98,08 98,08 -813989 -
levedura 0,30 0,16 0,30 0,16 -285830 -
enzima - 0,16 - 0,30 -28583( -
bags (vazio=1kg)|  1000,00 1000,0( 1000,00 1000,d0 0 -
etanol 46,00 46,00 46,00 46,00 -276980 -
o Perry (1997), Koretsky (2007) e Banco de Dados Sp®. Obs: Quando o valor néo foi
Referéncia encontrado nestas referéncias, uma estimativadtizada (*). JA aHReag&o, esses foram
calculados utilizando a Lei de Hess.

Fonte: Elaboracéo Propria a partir das referémifadas.

Na Tabela 6 sdo mostradas as informacdes padratapga de hidrolise utilizada

neste trabalho.



Tabela 6 — Dados fisico-quimicos e cinéticos dpeetie Hidrdlise.

Composicdo Lactase Lactozym
(fonte K. fragilis)
T(°C) 43
t (h) 2
Teor de enzimas 20
na mistura (%)
P
k=constante de 415000 mol.g:.h
velocidade ou 1
115277,78 kmol.m.s
Ky = Ky (kmol.ni®) 100.1d
K, = Kz (kmol.m?) 100.1d
Ks= Kmo(mg.L?) 1,71.16°
Kmax=Ko 5
(mg substrato.gbiomassa.f) 7,74.10
Ordem de L
~ primeira
reacao
Michaelis—Menten com
Modelo L »
o inibicdo acompetitiva
cinético

Referéncias

Jurado et al., 2002
Santos et al., 1998
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Fonte: Elaboracéo Propria a partir das referémifadas.

Foi considerada uma enzima lactase comercial @gmrimicrobiana, oriunda da
K.fragilis, j& que essa origem € amplamente abordada natditar Para a cinética da
reacao de hidrdlise, a lactose foi considerada consomposto de referéncia e sendo o
anico responsavel pela ordem de reacdo. Aléem diasanclusdo dos parametros
necessarios da hidrélise pode ser facilimente misstn® quadro cinético do simulador
conforme mostrado Figura 30. Além disso, para flassimplificacdo no simulador foi

desprezada a composicao do tampao necessariarabskid
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Kinetics for Reaction #1 B
O
€3
T
malinteh S S G e (KD
e e Cony. T (5| T
Inhibition Tems Compaonent I Exponent
K1 [1000000,0000000000  kmol/m3 Glucose 0,000
¥2 | 1000000,0000000000 lactose 1,000
Species (m) I\actose Mitrogen 0,000
Species [n] Igalactose Onpgen 0000
Rate constant (k) specification Stant Criteria...
Q User Speciiied [115277.73000 End Critesia...
© Caloulated from Arthenius Eq. (k = Atexp[-E/RT))
Frequency Factor (&) [0 e
&ctivation Energy [€) [T00 kel fkmol

Help

Figura 30 — Tela da simulacéo da cinética de higol

Fonte:SuperPro®

Na Tabela 7 sé&o apresentadas as informacdes pddr@papa de fermentacdo
utilizada neste trabalho. A glicose é o substrat8.derevisiagenquanto que a lactose € o
substrato daK.marxianus Além disso, a inclusdo dos parametros necessar&s
fermentacdo pode ser facilmente mostrada no quadético do simulador (Figura 31),
sendo importante observar o quadro cinético a fincampreender como os dados séo

inseridos na simulacgéo.

Tabela 7 — Dados fisico-quimicos e cinéticos dagast de fermentacao.

K.marxianus S.cerevisiae
pH 4-5 4-5
T (°C) 43 35
t (h) 18 12
ks (mg.I") 700 500
H max 0,60 0,37
Modelo Monod Monod
cinético
Sansonetti et al., 2009
o Teixeira, 1988 Lima et al., 2001
Referéncias| Faga e Wilkins, 2010| Lane e Morrissey, 2010
Lane e Morrissey, 2010  Sree et al., 2000
Diniz, 2009

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir das referéniiadas.
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Kinetics for Reaction #1 \2

(irxif’jf-k) = [tx Hin (SI-Tem) (SZ—Tem) + ﬁ] (B-Term)

ST Y Rate Reference mymm
(#] m C)52-Tem Component |AGEES

Substrate | Lactose Hae [ 0,600 1/h
£ |1.000
O Monod Ks[70000  ma/l glomn 1k
s
K.+ [S] B-Tem
Biomazs W
' Haldare ke [700,00  mosl Q Fist Order [B]
is] KI[1.00 mal ) Mone
2
o 151+ 157k
© First Order  [S] Cancel
1 Mone Help

Figura 31 — Tela da simulacao da cinética de fetag@io.

Fonte:SuperPro®

5.2.3.3 Insercao de informacdes sobre utilidades

A insercao das informacdes sobre as utilidadesassanl processo constitui a etapa
seguinte na construcdo do fluxograma de processsin@lador disponibiliza varias
utilidades padréao, porém neste trabalho foramzatihs somente as seguintes: a agua de
resfriamento ¢ooling wate}, 4gua geladachilled wate), vapor gteam) e ar. Os dados

dessas utilidades sao descritas como:

« Agua de resfriamento: temperaturas de entrada @ass@o de 25 e 2D,
respectivamente, com capacidade térmica de 4,984kgc a um custo de US$
0,10/1000kg;

« Agua gelada: temperaturas de entrada e saida s&oedeJC, respectivamente,
com capacidade térmica de 5,022 kcal/kg, a um adestdS$ 4,20/1000kg;

« Vapor: temperaturas de entrada e saida sdo igu&£@ com capacidade térmica
de 487,298 kcal/kg, a um custo de US$ 0,40/1000kg;

* Ar: Entra esterilizado nos fermentadores dos psm®sl e 3. Esses processos
utilizam a leveduraK.marxianus logo necessitam do ar para executar a

fermentacgao.
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5.2.3.4 Desenho da secao de separacédo de latesad 1)

ApoOs a construcdo da lista de componentes registradprimeira secdo desenhada
foi a secdo de separacao de lactose (secdo 1§ &dmposta de trés membranas, sendo
duas de ultrafiltracdo (UF-101 e UF-102) e uma dease inversa (RO-101); duas
bombas de diafragma (DP-101 e DP-102) e um misbuidel fluxo (MX-101).

As membranas apresentam uma area superficial majer8@n e suas dimensdes
foram calculadas peltDesign Mode” disponivel no simulador. O misturador de fluxo
também possui dimensdes calculadas p®lesign Mode” e apresenta rendimento
méximo de 720000 kg/hora. Ja as bombas de diafragmesentam poténcia maxima de
300 kW, sendo destinadas ao bombeamento da carg@aralele queijo e a outra da carga

oriunda do misturador.

O “Design Mode” corresponde ao modo calculado de estrutura no
dimensionamento dos equipamentos, de forma quedquantaxa de transferéncia
operacional exceder o rendimento maximo de cadgpaento, entdo o sistema assume
multiplas unidades idénticas operando em paraleho em rendimento de funcionamento

menor do que a maxima.

Vale ressaltar, neste momento, o outro modo derdimeamento do simulador, o
“Rating Mode” que corresponde ao modo estabelecido pelo usseja, 0 simulador
avalia se o rendimento operacional é superior adimeento nominal do equipamento. Se
isso ocorrer, o simulador emite uma mensagem alt@ms®d 0 usuario a aumentar o

namero de unidades ou reduzir o rendimento operakio

5.2.3.5 Desenho da secdo de secagem (secéao 2)

A secdo de secagem (secao 2) foi desenhada logoaagecao 1, sendo composta
de um tanque de estocagem (V-101), um secador (BDR-um silo (SL-101), um
compressor de ar (G-101) e um envasador (FL-101).

O tanque de estocagem recebe concentrado da Updsseii uma relacdo de
altura/diametro igual a 3, um volume maximo de 50empermissdo méxima de trabalho

de 90% do volume do reservatorio. O secador pagsairazao altura/diametro igual a 3 e
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trabalha com um didmetro méaximo de 10 metros. © pibssui uma relacdo de
altura/diametro igual a 3 e um volume maximo den80 O envasador trabalha com
rendimento maximo de 60 bags/minuto. O compressogds € do tipo centrifugo e
apresenta uma poténcia maxima 3000 kW. Tanto outamganto o silo, o secador, o

envasador e o compressor possuem dimensodes casyleld'Design Mode”.

5.2.3.6 Desenho da secao de pré-tratamento (s&géo

A secado de pré-tratamento (secdo 3) foi desenlagta dpdés a secdo 2, sendo
composta de um reator (V-102). O reator possui kapao altura/diametro igual a 2,5, um
volume méximo de 300 fre trabalha com pressdo de 1,5 bar. Além dissquip@amento
possui dimensdes calculadas pdesign Mode” disponivel no simulador. Esta etapa &

exclusiva para os processos 2 e 4, portanto nde@a nos processos 1 e 3.

5.2.3.7 Desenho da secéo de fermentacao (secao 4)

A secao de fermentacado (secao 4) foi desenhadaajo@® a secdo 3, sendo que o
processo 1 apresenta 0s seguintes equipamentoangue de mistura (V-102), quatro
fermentadores idénticos (V-103, V-104, V-105 e \BJlQquatro valvulas gaveta (GTV-
101, GTV-102, GTV-103 e GTV-104), quatro compressate ar (G-102, G-103, G-104 e
G-105), quatro filtros de ar (AF-101, AF-102, AF3l@ AF-104), uma bomba de
diafragma (DP-103), um distribuidor de fluxo (FSPELe um misturador de fluxo (MX-
102).

O processo 2 apresenta 0s seguintes equipamentdasngue de mistura (V-103),
quatro fermentadores idénticos (V-104, V-105, V-H&-107), quatro valvulas gaveta
(GTV-101, GTV-102, GTV-103 e GTV-104), quatro fis de ar (AF-101, AF-102, AF-
103 e AF-104), uma bomba de diafragma (DP-103)distnibuidor de fluxo (FSP-101) e
um misturador de fluxo (MX-102).

O processo 3 apresenta 0s seguintes equipamenoermentador (V-104), uma
valvula gaveta (GTV-101), um compressor de ar (&}10m filtro de ar (AF-101) e uma
bomba de diafragma (DP-103).
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O processo 4 apresenta 0s seguintes equipamenoermentador (V-104), uma
vélvula gaveta (GTV-101), um filtro de ar (AF-108uma bomba de diafragma (DP-103).
Os compressores de ar sdo utilizados somente pam@Eessos que utilizakhmarxianus

ou seja, processos 1 e 3.

Os tanques de mistura possuem uma razao alturafldngual a 3, volume
méximo de 200 i uma permissdo méxima de trabalho de 90% do votioreservatério
e pressao de 1,5 bar. Os fermentadores possuennazét altura/didametro igual a 3, um
volume méaximo de 300 ¥mas bateladas e 1200° mos continuos, permissdo méaxima de
trabalho de 90% do volume do reservatorio e prededb,5 bar. As valvulas apresentam
diametro maximo de 10,2 cm, sendo destinada aagguoi do fluxo das cargas oriundas
do tanque de mistura para os fermentadores de fajoea 0 segundo e demais
fermentadores sejam alimentados com uma defasageenypo de descarga do primeiro
fermentador. Os filtros de ar apresentam maximé aé/segundo e a bomba de diafragma
possui poténcia maxima de 300kW. Ja o divisor etumidor de fluxo apresentam
rendimentos maximos de 720000 kg/hora. Todos expgpamentos possuem dimensdes

calculadas peltDesign Mode” disponivel no simulador.
5.2.3.8 Desenho da secao de recuperacdo de cékdgdo 5)

A secédo de recuperacdo de células (secao 5) fendada logo apos a secao 4,
sendo composta de um tanque de estocagem (V-1di8)tashques de mistura (V-109 e V-
110), uma centrifuga (CF-101), duas bombas de adjafa (DP-104 e DP-105), uma
vélvula gaveta (GTV-106), um distribuidor de flugeSP-102) e um misturador de fluxo
(MX-103). Vale ressaltar que para os processos43 em continuo, que nao visam o
reciclo de células, somente estdo presentes unudadg estocagem (V-108) e uma
centrifuga (CF-101).

O tanque de estocagem é destinado a um grandeeramagnto de carga de todos
os fermentadores, possui uma relacdo de alturagtii@rigual a 3, um volume méaximo de
300 n?, uma permissdo maxima de trabalho de 90% do volloneservatério e presséo
de 1,5 bar. Os tanques de mistura sdo destinadaguate de pH necessario para a
recuperacdo da atividade das leveduras e possuragéa peso/diametro igual a 3, um

volume maximo de 60 fnuma permissdo maxima de trabalho de 90% do voldone
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reservatorio e pressdo de 1,5 bar. A centrifugeestimhda a remocdo de biomassa
microbiana do vinho e possui um rendimento méxiradl@doO litros/hora. As bombas de

diafragma apresentam poténcia maxima de 300 kWdosdestinadas ao bombeamento da
carga de acido sulfurico concentrado. O distribuiglam misturador de fluxo apresentam

rendimento maximo de 720000 kg/hora, ja as valvafassentam diametros maximos de
10,16cm. Todos esses equipamentos possuem dimeraddemdas peléDesign Mode”

disponivel no simulador.

5.2.3.9 Desenho da secao de tratamento final (s6a

A secdo de tratamento final (secéo 6) foi desenkagta apdés a se¢do 5, sendo
composta de uma torre de destilacdo (C-101), unra we retificacdo (C-102), dois
refervedores (HX-101 e HX-102), um condensador (HI®) e um tanque de estocagem
(V-111).

As torres de destilacdo sdo destinadas a desidoatig carga de centrifugado e
possui um didmetro maximo de 2 metros, altura 4@ fetro por estagio e que trabalham
com uma pressao de 1,5 bar. A torre de destilao@i® (1) apresenta 19 estagios e a torre
de retificacao (torre 2), 31 estagios. A torre @eétinada as adequacdes finais do alcool
hidratado aos padrbes de comercializacdo e qualipassnesmas caracteristicas fisicas

das torres de destilagdo, porém mudando somenmtémero de estagios.

Os refervedores sao destinados a fornecer calargaarga de entrada das torres.
Ja o condensador é destinado a retirar calor dga e saida retificadora. Todos esses
trocadores de calor apresentam uma area maximardgeréncia de calor de 106,rande
apresentam um permutador do tipo chapa e quadi@ndgde de estocagem recebe a carga
de saida da torre retificadora e que possui unéoraltura/diametro igual a 3, um volume
méximo de 200 rh permissdo maxima de trabalho de 90% do volumesservatério e

presséao de 1,5 bar.
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5.2.4 Operacodes realizadas nos equipamentos

Cada equipamento realiza uma série de operacoemtduum processo em
batelada, seja na sua funcao principal (como adetagdo, num fermentador), sejam nas
operagcfes preparatdrias e seguintes ao processw (carga e descarga de conteudo,
esterilizagdo e etc.). Diferentemente disso, ogs®a em continuo ndo necessita adicionar
operacdes para cada equipamento, entretanto bascatilizar os mesmos parametros de
processos e mesmo arranjo de equipamentos, comaexda secao 3, 4 e 5, onde nestas

secoOes ocorrem diferenciacbes em cada um dos flarxag sugeridos.

Os resultados operacionais de cada um dos equip@sngescritos tem como base
a producao de etanol a partir de 1000 tonelada®mbede queijo com as caracteristicas ja
descritas anteriormente neste trabalho. A seguiioselescritos todas as operacoes
atribuidas aos processos abordados neste trabialda. a programacao de horarios, das
bateladas, e também os custos de todos os equifzeams@io detalhadamente mostrados no
Apéndice 2. Além disso, foi considerado, para todesequipamentos, um tempo de
resposta imediato do equipamento, ou seja, tumdround timé& de Oh e um tempo de

“setup timétambém de Oh, ou seja, em nenhum momento a daermterrompida.

5.2.4.1 Secao de separacao de lactose (se¢ao 1)

As operagfes unitarias envolvidas em toda a sec@stdo relacionadas as
operacdes das trés membranas, duas bombas deyaiafeaum misturador de fluxo. As

operacoes realizadas nessa sec¢ao sao:

» Transferéncia de soro para a membrana UF-101
Essa operacdo chamadaPRIdMP-1 (Pumping)é realizada pela bomba (DP-101)
que transfere a carga liquida de soro da correiit@lSpara a ultrafiltracdo 1 (UF-101).
Esta operacdo € realizada em conjunto com a opemt@nadal RANSFER-IN-1da
membrana UF-101. Vale ressaltar que nos processa®etinuo a operacakdRANSFER-
IN-1 ndo ocorre, sendo a transferéncia realizada senpefd operacd®UMP-1 A bomba

opera em um Unico ciclo por batelada, a mao-de-fabrdeixada com o valor padrdo do
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simulador, de 2 homem*hora/hora e o tempo totadpracao foi ajustado para 0,50 hora
de bombeamento.

* Filtragéo de soro pela membrana UF-101

Essa operacdo chamada@@NCENTRATE-E realizada pela membrana UF-101
que separa a lactose das proteinas e gorduras.nfonawea opera com 23 (vinte e trés)
modulos em paralelo considerando um unico ciclo delada e que opera com uma
concentracdo maxima de solidos no retentado dgfb00s coeficientes de rejeicdo sao de
100% para as gorduras e também para as proteiléas. ddsso, o tempo de filtragéo foi
ajustado para 5 horas com um fator de concentragié®d a 5. A area superficial de
operacdo é de 79’me o fluxo de filtracdo é de 80 L™, onde n&o ocorre desnaturacdo
das proteinas durante a operacao, mantendo sa&sectsticas inalteradas. A mao-de-obra
foi deixada com o valor padréao do simulador, derhém*hora/hora.

e Limpeza da membrana UF-101
Essa operacdo chamadaQi® (clean-in-placgé realizada pela membrana UF-101
destinada a limpeza da mesma. A limpeza é realigtiliteando um volume maximo de
agua de 100 litros/frde equipamento, com temperatura d&C286 uma duracdo de 0,50
hora. A mao-de-obra foi deixada com o valor padid@simulador, de 1 homem*hora/hora.

Esta operacdo nao ocorre nos processos 3 e 4,zdasiem continuo.

» Filtracdo pela membrana UF-102

Apébs a operacgdo de filtracdo do soro, o concentéailansferido diretamente para
a UF-102 pela corrente S-104, ja que ainda encestiactose para ser removida. Essa
operacdo chamada @ONCENTRATE-E realizada pela membrana UF-102 que separa a
lactose restante, das proteinas e gorduras. A na@almpera com 5 (cinco) modulos em
um unico ciclo por batelada e opera com uma coregid maxima de solidos no
retentado de 600 g/l. Os coeficientes de rejeié@ode 100% para as gorduras e também
para as proteinas. Além disso, o tempo de filtrdgaajustado para 5 horas com um fator
de concentracéo igual a 5. A area superficial deaio é de 737 o fluxo de filtracéo é
de 80 L.nf.h*, onde nao ocorre desnaturacéo das proteinas dwageracdo, mantendo
suas caracteristicas inalteradas. A mao-de-obradédiada com o valor padrdo do
simulador, de 1 homem*hora/hora.
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e Limpeza da membrana UF-102
Essa operacdo chamadaCQi® (clean-in-place} realizada pela membrana UF-102
destinada a limpeza da mesma. A limpeza é realigtilitzando um volume maximo de
agua de 100 litros poride equipamento, com temperatura d¥26 uma duracao de 0,25
hora. A mao-de-obra foi deixada com o valor padi@simulador, de 1 homem*hora/hora.

Esta operagdo ndo ocorre nos processos 3 e 4,zidasliem continuo.

» Mistura dos fluxos de saida das membranas deilitaefio
Apés as operacdes de filtragcdo promovidas pelagd@1Fe UF-102, as correntes de
permeado (S-103 e S-105) de ambas as membranasig#icas a fim de se obter uma
Gnica corrente de permeado em direcdo a osmosesanvieéssa operacdo, chamada de
MIX-1 (2-Stream Mixing) € realizada pelo misturador de fluxo (MX-101) oqueera em
um unico ciclo por batelada. Além disso, o temponitura foi ajustado para 5 horas.

« Transferéncia dos permeados para a membrana RO

Essa operacdo chamadaRI@MP-1 (Pumping)é realizada pela bomba (DP-102)
que transfere a carga liquida de permeado do raddude fluxo (MX-101) pela corrente
S-107. Esta operacéo é realizada em conjunto copea¢do chamadeRANSFER-IN-1
da membrana RO-101. Vale ressaltar que nos pracesso continuo a operacao
TRANSFER-IN-1ndo ocorre, sendo a transferéncia realizada semgela operacao
PUMP-1.A bomba opera em um unico ciclo por batelada éa-de-obra foi deixada com
o valor padrao do simulador, de 0,05 homem*hora/h@r tempo total de operacgao foi
ajustado para 5 horas de bombeamento.

* Filtragéo pela membrana RO
Essa operacdo, chamaG@G®NCENTRATE-1é realizada pela membrana RO-101
que separa a lactose da agua. A membrana operd4doatorze) modulos em paralelo
considerando um unico ciclo por batelada e opera ama concentracdo maxima de
sélidos no retentado de 600 g/l. O coeficientedjieigdo € de 100% para a lactose. Além
disso, o tempo de filtracao foi ajustado para b@om um fator de concentracdo igual a
2. A éarea superficial de operacdo é de 78eno fluxo de filtracdo é de 80 Lhh™. A

mao-de-obra foi deixada com o valor padrdo do sdwi, de 1 homem*hora/hora.
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» Transferéncia do concentrado da RO para o tanquedelo

Essa operagédo, chamada TIRANSFER-OUT-1corresponde a transferéncia do
concentrado da RO diretamente para o tanque deln@e-102), sendo realizada pela
corrente S-118. Vale ressaltar que nos processosoatinuo a operacddRANSFER-
OUT-1néo ocorre, sendo a transferéncia realizada deafdireta pela propria corrente de
saida. A mao-de-obra foi deixada com o valor paddm simulador de 2
homem*hora/hora. O tempo total de operacéo foitagles para 0,25hora. Esta operacao
nao ocorre nos processos 2 e 4, tendo que passagiramente pela secdo de pre-

tratamento.

e Limpeza da membrana RO
Esta operacdo chamada@k® (clean-in-placeg realizada pela membrana RO-101
destinada a limpeza da mesma. A limpeza é realigtilitzando um volume méaximo de
agua de 100 litros poride equipamento, com temperatura d¥26 uma de 0,25 hora. A
mao-de-obra foi ajustada com o valor padréo do lsidau, de 1 homem*hora/hora. Esta

operacao ndo ocorre nos processos 3 e 4, condweidosntinuo.

5.2.4.2 Secao de secagem (secéo 2)

As operacOes unitarias envolvidas em toda a secast®o relacionadas as
operacdes de um tanque de estocagem, um sesf@agrum silo, um compressor de ar e

um envasador. As operacdes realizadas nessa $8£a0 s

» Estocagem pelo tanque V-101
Essa operacdo, chamada 8€ORE-1 (Storage)corresponde a estocagem do
concentrado de proteinas e gorduras presentesrmeatenS-109. O tanque (V-101) opera
adiabaticamente em um Unico ciclo por batelada e gossui uma relacdo de
altura/diametro igual a 3 e opera com volume maxit@&0 m, operando nos limites de
volume maximo de 90% e de minimo 15%. A mao-de-&lirdeixada com o valor padrao

do simulador, de 1 homem*hora/hora. O tempo tagabpkracao foi ajustado para 5 horas.
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* Secagenspray
Essa operacdo, chamada ORY-1 (Spray Drying)corresponde a secagem da
mistura de proteina e gordura presentes na corgefiiel. O secador (SDR-101) opera em
um unico ciclo por batelada e que possui uma reldedaltura/diametro igual a 3. Opera
com taxa de evaporacéo de 100 kg evaporadbmtemperatura final de sélidos de’@Q
exige 5 kg ar/kg evaporado e utiliza como utilidadg@or a 152. A m&o-de-obra foi
deixada com o valor padrédo do simulador, de 0,50dmo*hora/hora. O tempo total de

operacéao foi ajustado para 5 horas.

e Compresséao de ar

Essa operacdo, chamada @OMPRESS-1 (Centrifugal Gas Compression)
corresponde a compressdo de ar necessaria pararac@p de secagem, recebendo a
corrente de ar S-113. O compressor (G-101) alimesecador (SDR-101) com a corrente
de ar comprimido S-114, onde opera em um unic@ @okr batelada com uma poténcia
maxima de 3000kW e uma presséo de 5Sbar, com 70éfigiéncia, temperatura maxima
de 40C e seu sistema de refrigeracéo constitui em aguefdgeracéo de 36 a 36C. A
mao-de-obra foi deixada com o valor padrao do sdard, de 0,05 homem*hora/hora. O

tempo total de operacéao foi ajustado para 5 horas.

» Estocagem de solidos
Essa operacédo, chama@@8ORE-1corresponde a estocagem de sélidos constituinte

da corrente de saida S-115 do secador (SDR-104))o@SL-101) opera adiabaticamente
em um unico ciclo por batelada e que possui uregdel de altura/didmetro igual a 3,
volume maximo de 50M operando ainda nos limites de volume méximo dé @0de
minimo 15% e densidade do material armazenado Gek8BF. A mao-de-obra foi
ajustada com o valor padrdo do simulador, de 1 hoimera/hora. O tempo total de
operacéo foi ajustado para 5 horas.

* Envase de solidos
Essa operacdo, chamabBif_L-1 (Filling), corresponde ao envase de solidos da
corrente de saida S-117 do silo (SL-101). O envasg@-101) recebe obagsvazios
representado pela corrente DS-101, onde baggdem a capacidade de armazenagem de
100 kg de sélidos. O equipamento opera com rendormaaximo de 6®aggminuto e em
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um unico ciclo por batelada. A mao-de-obra foi ddiexcom o valor padrdo do simulador,
de 0,05 homem*hora/hora. O tempo total de operégagustado para 5 horas.

5.2.4.3 Secao de pré-tratamento (secéo 3)

As operagfes unitarias envolvidas em toda a sec@st®0 relacionadas as
operacdes de um reator de hidrélise. Esta secae nditizada para os processos 1 e 3,
pois esses processos utilizam a levediugveromycesjue ndo necessitam de hidrdlise do

substrato. As operagoes realizadas nessa se¢ao sao:

e Transferéncia do concentrado da RO para o reatdO@y
Esta operacdo chamad@aRANSFER-IN-1 corresponde a transferéncia de
concentrado de lactose da RO diretamente para torrda hidrolise (V-102), sendo
realizada pela corrente S-118. A méao-de-obra fokad@ com o valor padrdo do
simulador, de 2 homem*hora/hora. O tempo total peracédo foi ajustado para 0,5 hora.
Esta operagcédo ndo ocorre nos processos 1 e 3itip@nuk. marxianus Além disso, ndo é

necessaria a inclusédo desta operacao no procgssa §ue a transferéncia aconteca.

Vale ressaltar que uma consideracdo importante speite das enzimas foi
realizada. Nao foi possivel inserir uma correnteedigada exclusiva para as enzimas no
reator V-102, tendo em vista a limitacdo do simofague fornecia erros caso esta corrente
fosse inserida. Desta forma, considerou-se quezamas ja se encontravam no interior do

reator V-102 no momento de recebimento da cormiepncentrado da RO.

» Agitacdo do reator
Essa operacao, chamafl&ITATE-1 (Agitation)corresponde a agitacao do reator
(V-102) necessaria para a homogeneizacdo do memoreal. O agitador opera com
poténcia 0,10 kW/f agitando um volume de cerca de 220 mma&o-de-obra foi deixada
com o valor padréo do simulador, de 0,10 homem¥hora. O tempo total de operacéo

foi ajustado para 0,75 hora.
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* Reacéo de hidrolise da lactose no reator

Essa operacdo, chamaB&ACT-] é realizada pelo reator (V-102), onde ocorre
uma reacdo de hidrolise enzimatica da lactose. @&d&metros cinéticos da reacdo estéo
relacionados a enzinfaD-galactosidase galactohidrolase (lactase) quaisata reacao da
lactose para formar glicose e galactose. Foi cersith uma enzima lactase comercial de
origem microbiana, oriunda dafragilis. O reator (V-102) opera cofset point” de 46C,
em dois ciclos por batelada e que possui uma relde&altura/diametro igual a 2,5, com
volume de trabalho de 300°mmos limites de volume méximo de 90% e de minifbiwh,1
sendo a concentracéo inicial de lactoge180,5 g e composicdo massica de 10% de
lactose nos processos 2 e 4. Além disso, o modedtiap adotado foi Michaelis—Menten
de primeira ordem com inibicdo acompetitiva, on@emsstante de Michaelis—Menten (km)
é igual a constante de inibicdo (ki), sendo ki=k@B*1.0* kmol.m* e com constante de
velocidade k= 115277,78 kmol#s®. A estequiometria da reacdo é de 1 mol de lacose
1 mol de agua para 1 mol de glicose e 1 mol dectysa e a entalpia de reacéo € -16

kcal/kg lactose, a uma temperatura de referéncizb#ie.

No processo 4 conduzido em continuo o tempo dealéesia fornecido pelo
simulador foi de 1 hora. A mao-de-obra foi deixaden o valor padrao do simulador de 1

homem*hora/hora. O tempo total de operacéo foitaflespara 2 horas.

* Resfriamento do reator
Esta operacdo, chama@®OL-], corresponde ao resfriamento necessario para o
reator V-102 apoés o fim da reacdo de hidroliseistema de resfriamento do reator (V-
102) opera com uma eficiéncia de 90%, fornecendundicido de 2C/min até que se
atinja uma temperatura final de°@0 O agente de resfriamento é 4gua gelada a uma
temperatura inicial de’6 e de saida de 4%D. A m&o-de-obra foi deixada com o valor
padrdo do simulador de 1 homem*hora/hora. O terofad tle operacao foi ajustado para

0,25 hora. Esta operacdo ndo ocorre no procegda@de € conduzido em continuo.

» Transferéncia da corrente de saida do reator pamgoe de indculo
Essa operacdo, chamatBANSFER-OUT-2é realizada diretamente do reator para

o tanque de in6culo onde ha transferéncia da daygiaa de saida do reator (V-102) para
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o tanque de in6culo (V-103). A mao-de-obra foi déix com o valor padrdao do simulador
de 0,05 homem*hora/hora. O tempo total de operégagustado para 1 hora.

5.2.4.4 Secao de fermentacao (secéo 4)

As operagfes unitarias envolvidas em toda a seca@stdo relacionadas as
operacdes de um tanque de indculo, quatro fermer@sdperando identicamente, quatro
valvulas gaveta, quatro filtros de ar, quatro caapores, uma bomba de diafragma, um

distribuidor de fluxo e um misturador de fluxo.

O sistema de fermentagédo conta com 4 dornas derésgéio fechadas, operando
em ciclos de 12h usandoSaccharomyces 18h usando Kluyveromycesalém de um
tanque de indculo. A secdo 4 opera com o0 suportendeomo tanque de estocagem e
outros dois como volantes para o reciclo da seclla Secao 4, teve-se que ter o cuidado
com a esterilizagdo dos fermentadores, ja quefénéemuito no rendimento reacional.
Assim, optou-se em realizar a esterilizacdo indizichente em cada uma das dornas. A
viabilizagcdo das operacdes de esterilizacdo derdmepsos requer: a subida da
temperatura, a manutencdo do meio reacional portampo definido na temperatura
desejada e o0 abaixamento dessa temperatura atgparédura de processo (LIMA et al.,
2001). Vale ressaltar que a operacdo de esteéliza@s cargas de alimentacdo ndo é
considerada, pois ndo houve necessidade de famsiliemcdo apds as alimentacdes ja

terem passado pelo sistema de membranas. As opsnaglizadas nessa se¢ao sao:

» Estocagem e mistura das cargas pelo tanque ddanodcu

Essa operagdo, chamad&ilfORE-1 corresponde a mistura da corrente de
concentrado (S-118) oriunda da membrana RO-10lriomda da corrente de saida (S-
121) do reator de hidrélise, mais a corrente dedakas novas e da corrente de reciclo da
secdo 5. Essa mistura € realizada considerando eim de pH=4. O tanque de in6culo
opera adiabaticamente em um Unico ciclo por baekdjue possui uma relacdo de
altura/diametro igual a 3 e opera com volume m&d®@00 m, operando nos limites de
volume maximo de 90% e de minimo 15%. A mao-de-btlirdeixada com o valor padrao
do simulador de 2 homem*hora/hora e o tempo taabmkracdo foi ajustado para 1 hora.
Essa operagcdo ndo € inserida nos processos 3 eddizados em continuo, j& que a
corrente de concentrado da RO é transferida diexitarpara a fermentacgéo.
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» Distribuicdo da corrente de saida do tanque deulo6c

Essa operacdo, chamad®PLIT-1 (4-way Flow Spliting) € realizada pelo
distribuidor de fluxo (FSP-101) a fim de fornececarga do tanque de inéculo para as
dornas, de forma que a segunda dorna em diantbarecearga com uma defasagem de
tempo de descarga em relacdo a primeira dornast@bdidor opera em um unico ciclo
por batelada, fornecendo quatro ramificacbes dinadas aos fermentadores, de forma
que cada ramificacdo forneca 25% da carga massado tanque de indculo para cada
fermentador. Além disso, o tempo de operacao {mtaglo para 1 hora. Essa operacao nao
€ inserida nos processos 3 e 4 conduzidos em oonijinque a corrente de concentrado da

RO é transferida diretamente para a fermentacéo.

» Transferéncia das cargas liquidas do distribuiédiuko para as dornas

Esta operagéo, chama@®ANSFER-IN-1corresponde a transferéncia de todas as
correntes de saida do distribuidor de fluxo (FSPrIelas valvulas gavetas (GTV-101,
GTV-102, GTV-103 e GTV-104), de forma que cada&ai®, contendo o substrato, sejam
diretamente transferidas para as dornas pelasntesreA transferéncia ocorre de forma
que uma dorna receba a carga com uma defasageemge te descarga em relacdo a
dorna anterior. A mao-de-obra foi deixada com oowgladrdo do simulador de 2
homem*hora/hora. O tempo total de operacao foitaflespara 0,50 hora, podendo chegar
até 1 hora. Essa operagdo ndo € inserida nos posc8s 4 conduzidos em continuo, ja
que a corrente de concentrado da RO é transferetamiente para a fermentacao.

* Limpeza das dornas
Essa operacdo, chamaddP (clean-in-placg é realizada nas dornas para a
limpeza das mesmas. A limpeza é realizada utilizamd volume maximo de agua de 100
litros por nf de equipamento, com temperatura d&2%om um tempo de limpeza de 0,50
hora e a mao-de-obra foi ajustada com o valor paddéd simulador, de 1

homem*hora/hora. Esta operagédo nédo ocorre nos§s0s& e 4, conduzidos em continuo.

» Esterilizagio das dornas
Essa etapa representa trés operacdes iniciais esspurs chamadasdEAT-1,
HOLD-1 e COOL-1,sendo realizadas nas dornas de fermentacdo panaoyer um

ambiente estéril durante a fermentacdo. Essa demgiecessaria para que o ambiente
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interno dos fermentadores esteja livre de contamé@sa reduzindo, desta forma, a carga
microbiana patogénica que possa estar presentdemusntadores. Os fermentadores sao
esterilizados por meio de injecdo de vapor no imtepor um tempo definido. A

programacao dessas operacdes ocorre de forma aqueracdo de uma dorna esteja
defasada no tempo em relacdo a operacdo da daerearEssas operacdes ndo ocorrem

nos processos 3 e 4, conduzidos em continuo.

A primeira operacgéo de esterilizacdo do equipamém@quecimentdieal), onde
todo o fermentador é levado & temperatura de kztetio desejada (190). Foi utilizado
vapor para realizar o aumento de temperatura, asdarse uma eficiéncia de 90% e uma
capacidade térmica do vaso desprezivel (mCp~0)défaiido um tempo de operacdo de
0,50 hora, com uma taxa média d€/min. Para o célculo da mao-de-obra, foi adotado o

valor padrao do simulador de 1 homem*hora/hora.

A segunda operacgédo de esterilizacao € a simplesteray@o lold) do sistema sem
modificagcbes por um tempo definido, adotando-sea pEgsa operacdo um tempo de
0,25hora de permanéncia do vapor no interior doadetadores. Para o calculo da méao-

de-obra, foi adotado o valor padrdo do simuladdt lemem*hora/hora.

7

A terceira operagdo de esterilizacdo € o resfritmnd@ool), onde todo o
fermentador é levado & temperatura de processgadase85C). Foi utilizado agua de
refrigeracdo para realizar a diminuicdo da tempesatassumindo-se uma eficiéncia de
90% e uma capacidade térmica do vaso desprezivgh<0). Para o calculo da mao-de-
obra, foi adotado o valor padrdao do simulador deothem*hora/hora. Foi definido um
tempo de operacdo de 0,25 hora, com uma taxa méde/min.

» Transferéncia de carga do tanque de in6culo palarass
Essa operagédo, chamatlBANSFER-IN-1corresponde a transferéncia de todas as
correntes de saida das valvulas gaveta para aasddenfermentacdo, de forma que cada
corrente, contendo glicose, sejam diretamentefgadas. A mao-de-obra foi deixada com
0 valor padrédo do simulador de 2 homem*hora/hom@a empo total de operacao foi
ajustado para 0,50 hora. A programacéo dessa @oeoaprre de forma que a operacao de

uma dorna esteja defasada no tempo em relacacacapeala dorna anterior.
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* Agitacdo das dornas
Essa operacdo, chamadl&ITATE-1 corresponde a pouca agitagédo das dornas de
fermentacdo, necessaria para a homogeneizacaoidaeaeional. O agitador opera com
poténcia 0,10 kW/fh agitando um volume de cerca de 200 Mma&o-de-obra foi deixada
com o valor padrdo do simulador, de 0,10 homem¥hora e o tempo total de operacéo
foi ajustado para 0,50 hora. A programacao desseagf@io ocorre de forma que a operacao
de uma dorna esteja defasada no tempo em relag@racao da dorna anterior.

* Reagédo de fermentagao do substrato nas dornas
Essa € a operacdo mais importante do fluxogrammadi@FERMENT-1 onde

ocorre a fermentacao propriamente dita, sendo tanegbéemanda maior tempo em relacao
a todo o processo. O simulador permite que sejaeridios os dados relativos a reagéo de
duas formas diferentes: a especificacdo de dadétians é utilizada quando se dispde dos
parametros relacionados a cinética do processa;dafinicdo de dados estequiométricos é
utilizada quando ndo se dispbe de parametros @isetimas se obtém facilmente as
estequiometrias dos componentes da reacdo, O temepaeacdo e a conversao

obtida/desejada. Neste trabalho foi escolhidaragira opcao, ja que a literatura dispbe de
dados cinéticos da reacdo. Além disso, foi desdermila o crescimento da biomassa

microbiana.

No processo 1, os parametros cinéticos da rea¢do eslacionados a levedura
Kluyveromyces marxianugue metaboliza a lactose formando etanol e gé®w@o. Os
fermentadores operam adiabaticamente e indepemdente um do outro, com um Gnico
ciclo por batelada, possui aproximadamente 4 meteodiametro e 13 metros de altura,
com volume de trabalho de cerca de 180 mos limites de volume méximo de 90% e de
minimo 0%, sendo a concentracdo inicial de lactesel8,5 g/l e $=100,5 g/l e
composicao massica de 5% e de 10% de lactose negsm1 e 3, respectivamente. Além
disso, o modelo cinético de Monod foi adotado, ooslesalores cinéticos da velocidade
méaxima de crescimento umax=0,60 B a constante de saturacdo Ks=700 rgA
estequiometria da reacdo € de 1 mol de lactosmel Hle 4gua para 4 mols de etanol e 4
mols de gas carbbnico e a entalpia de reacdo ék¢dHl&g de lactose, a uma temperatura
de referéncia de 25°C. O tempo total de operagégustado para 18 horas em cada dorna
e a programacdo dessa operacdo ocorre de forma gperacdo de uma dorna esteja

defasada no tempo em relacdo a operacdo da daer@danDe forma que a corrente de
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saida da segunda dorna seja liberada apés o tédaitransferéncia da corrente de saida

da primeira dorna e assim sucessivamente.

No processo 2, os parametros cinéticos da rea¢do eslacionados a levedura
Saccharomyces cerevisjague metaboliza a glicose formando etanol e gdsoao. Os
fermentadores operam adiabaticamente e indepemdente um do outro, em um Unico
ciclo por batelada e que possui aproximadamentetdosrde diametro e 12 metros de
altura, com volume de trabalho de cerca de 1%7Mos limites de volume méaximo de 90%
e de minimo 0%, sendo a concentracao inicial deogpi $9=34,6 g/l e $=53 g/l e
composicdo massica de 3,3% e de 5,3% de glicosprnosssos 2 e 4, respectivamente.
Além disso, o modelo cinético de Monod foi adotadode os valores cinéticos da
velocidade méxima de crescimento pmax=0,37eha constante de saturacdo Ks=500
mg.L™ . A estequiometria da reacdo é de 1 mol de glipase 2 mols de etanol e 2 mols de
gas carbonico e a entalpia de reacdo é -94 kcakkglicose, a uma temperatura de
referéncia de 25°C. O tempo total de operacagustado para 12 horas em cada dorna e a
programacao dessas operacdes ocorre de forma aqueracdo de uma dorna esteja
defasada no tempo em relacdo a operacdo da daer@darDe forma que a corrente de
saida da segunda dorna seja liberada apés o tédaitransferéncia da corrente de saida

da primeira dorna e assim sucessivamente.

No processo 3, conduzido em continuo, o tempo deléecia fornecido pelo
simulador foi de 0,84h e no processo 4, também entirmio, 0 tempo de residéncia
fornecido pelo simulador foi de 1,4h. A mao-de-ofmiadeixada com o valor padréo do

simulador, de 1 homem*hora/hora.

» Transferéncia das correntes de saida das dorreas paisturador de fluxo

ApoOs as fermentacdes, as correntes de saidas d@ssd#o direcionadas para o
misturador de fluxo (MX-102) por meio da operacGarmadalRANSFER-OUT-1a fim
de se obter uma Unica corrente de saida paraiéad&ést A mao-de-obra foi deixada com
o valor padrdo do simulador, de 2 homem*hora/homa tempo total de operagéo foi
ajustado para 2,50 horas. A programacao dessagdpeogorre de forma que a descarga
da corrente de saida de uma dorna esteja defasattanpo em relacdo a descarga da
dorna anterior. Essa operag¢do ndo ocorre nos gax8&se 4 conduzidas em continuo, ja
que a transferéncia da corrente de saida da ddeita éiretamente para a segéo 5.
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» Mistura das correntes de saida dos fermentadores
Essa operacdo, chamaklhX-1, é realizada pelo misturador de fluxo (MX-102) a
fim de se obter uma Unica corrente em direcao @&s8¢O misturador opera em um Unico
ciclo por batelada e o tempo de operacéo foi ajospara 7,50 horas. Além disso, essa
operacao nao ocorre nos processos 3 e 4 condwidesntinuo, ja que a transferéncia da

corrente de saida da dorna é feita diretamentegpsegdo 5.

e« Compressao de ar

Essa operacdo, chamada GOMPRESS-1 corresponde a compressdo de ar
necessaria para promover a aeracao do meio fertiwenda todas as dornas, recebendo as
correntes de ar S-130 a 133. Essa operacado éadéligomente nos processos 1 e 3. Os
compressores (G-102, G-103, G-104 e G-105) alimemats dornas de fermentacdo com a
corrente de ar comprimido, onde opera em um unalo por batelada com uma poténcia
maxima de 3000kW e uma presséo de 5Sbar, com 70éfigiéncia, temperatura maxima
de 40C e seu sistema de refrigeracdo constitui em aguaftdgeracédo de 36 a 36C. A
mao-de-obra foi deixada com o valor padrao do sdard, de 0,05 homem*hora/hora. O
tempo total de operacdo foi ajustado para 18 haresmo tempo da fermentacao,
considerando que durante todo o tempo de fermemt@gdecessario aeracdo do meio.
Além disso, a programacado dessa operacdo ocorrfdrod@ que a operacdo de um

compressor esteja defasada no tempo em relac&racédp do compressor anterior..

» Filtragéo das correntes gasosas dos fermentadores
Essa operagdo, chamada B&.TER-1, corresponde a filtracdo dos gasosos
envolvidos na fermentacéo. Os filtros (AF-101, AB21AF-103 e AF-104) operam em 2
(dois) ciclos por batelada com um rendimento nohiiea3,3 m3.3. A méo-de-obra foi
deixada com o valor padrédo do simulador, de 0,08emo*hora/hora. O tempo total de
operacéo foi ajustado para 18 horas nos process@&d de 12 horas nos processos 2 e 4.
Além disso, a programacao dessa operacao ocor@ma que a operacdo de um filtro

esteja defasada no tempo em relacéo a operacitaariterior.
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5.2.4.5 Secao de recuperacédo de células (se¢éo 5)

As operacfes unitarias envolvidas em toda a secast® relacionadas as
operacdes de um tanque de estocagem, dois tanquesstira, uma centrifuga, duas
bombas de diafragma e um distribuidor de fluxo, misturador de fluxo e uma valvula

gaveta. As operacoes realizadas nessa se¢éo sao:

» Transferéncia da corrente de saida do misturadoflude para o tanque de

estocagem

Apéds a mistura dos fluxos de saida das dornasrdeefgéacdo, a corrente de saida
(S-150) do misturador de fluxo é direcionada panbeamento até o tanque de estocagem
(V-108). A operacdo chamad®JMP-1 é realizada pela bomba (DP-103) que transfere a
carga liquida de saida do misturador para o tadgquestocagem (V-108). A bomba opera
em um unico ciclo por batelada e a mao-de-obradé&xada com o valor padrao do
simulador de 0,05 homem*hora/hora e o tempo togabperacdo foi ajustado para 7,5
horas de bombeamento. Essa operagdo nao ocorrpramessos 3 e 4 conduzidos em
continuo, ja que nao foi necessario a utilizacaonikiurador, sendo feito diretamente o

bombeamento da corrente de saida da dorna patecagsm da secéo 5.

» Estocagem da corrente de saida do misturador (M2{i€lo tanque pulmao
Essa operacdo, chama@IORE-1 corresponde a estocagem da carga liquida
composta basicamente de etanol e biomassa. O tahguestocagem (V-108) opera
adiabaticamente em um Unico ciclo por batelada e gossui uma relacdo de
altura/diametro igual a 3, volume méaximo de 360mperando ainda nos limites de volume
maximo de 90% e de minimo 15%. A mao-de-obra faxata com o valor padrdo do
simulador, de 1 homem*hora/hora e o tempo totalpkracéo foi ajustado para 7,5 horas.

» Centrifugacéo da carga de corrente de saida daggngmao (V-108)

Essa operacdo, chama@&NTRIFUGUE-] corresponde a centrifugacédo da carga
liquida contendo etanol e biomassa microbiana ptesena corrente da saida (S-152) do
tanque de estocagem. A centrifuga (CF-101) opera2efdois) ciclos por batelada
correspondendo a duas unidades em paralelo emcépergue opera com remocao de

100% para as biomassas, com rendimento maximo @elL1®', com um fator de
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concentracdo de 2 e com poténcia de 888 kW. Nosepsos 3 e 4, conduzidos em
continuo, foi utilizado um fator de concentracé®, 12603 e uma poténcia de 5490kW. A
mao-de-obra foi deixada com o valor padréo do sdar, de 0,10 homem*hora/hora e o

tempo total de operacéao foi ajustado para 7,5 horas

» Distribuicdo da corrente concentrada da centrifigga os tanques de ajuste de pH

Essa operacdo, chama8RLIT-1 é realizada pelo distribuidor de fluxo (FSP-102)
com o auxilio da valvula GTV-106 a fim de forneeecarga de biomassa da centrifuga
para os tanques de ajuste (V-109 e V-110). A bisigdo para os tanques é feita de forma
alternada de acordo com a operacédo da véalvula Gbyde forma que quando esta estiver
fechada toda a carga € direcionada para o tandLE)\é quando aberta, a carga pode ser
direcionada para o tanque V-109. O distribuidorrapem um unico ciclo por batelada,
fornecendo duas ramificacdes direcionadas aos ¢angle forma que cada ramificacao
forneca 50% da carga total da centrifuga para tatpie de ajuste. Além disso, o tempo
de operacéo foi ajustado para 7,5 horas. Essagdmersio ocorre nos processos 3 e 4
conduzidos em continuo, ja que ndo ha ajuste degpilos processos citados.

» Transferéncia das cargas de acido para os tanquasstira V-109 e V-110
Essa operacdo, chamaB&IMP-1, é realizada pelas bombas (DP-104 e DP-105)
gue transfere as cargas de acido sulfarico patanogies de mistura (V-109 e V-110). As
bombas operam em um Unico ciclo por batelada. §acde acido utilizada é composta de
uma solucdo concentrada de acido sulfurico. A n&toka foi deixada com o valor
padrdo do simulador, de 0,05 homem*hora/hora enpaetotal de operacao foi ajustado

para 3,75 horas.

» Ajuste de pH pelos tanques de mistura V-109 e V-110
Essa operacdo, chama8&ORE-1 é realizada pelos tanques de mistura (V-109 e
V-110) que conserva a atividade das leveduras cadicdo de solucdo de acido sulfurico,
de forma que o pH do meio seja ajustado para pBs4anques operam alternadamente e
em um unico ciclo por batelada. Além disso, os uasgoperam adiabaticamente em um
ciclo por batelada, possui uma relagdo de altialeiro igual a 3, volume maximo de

60nT, pressdo de 1,5 bar e que operando ainda nosdikhit volume maximo de 77% e de
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minimo 15%. A mao-de-obra foi deixada com o valadmo do simulador, de 1
homem*hora/hora e o tempo total de operacgao faitaglo para 3,75 horas.

* Mistura das correntes de saida dos tanques de ajust
Essa operacdo, chamallhX-1, é realizada pelo misturador de fluxo (MX-103) a
fim de se obter uma Unica corrente de reciclo. €turddor opera em um Unico ciclo por

batelada. Além disso, o tempo de operacéo foiagagpara 7,5 horas.

ApOs essa Ultima operacdo da secéo 5, o recictgldéas recuperadas é realizado
para o processo, de forma que a corrente de lea®dlar misturador de fluxo (MX-103)
seja transferida diretamente para o tanque de limoegéo havendo necessidade de adi¢ao
de nenhum equipamento para esta transferéncia. tEsstaferéncia ndo ocorre nos

processos 3 e 4 conduzidos em continuo.

5.2.4.6 Secao de tratamento final (secdo 6)

As operacfes unitarias envolvidas em toda a secast® relacionadas as
operacdes de uma torre de destilacdo, uma tornetdeacdo, dois refervedores, um
condensador e um tanque de estocagem. A corrergintentacdo para a se¢do 6 € uma
mistura liquida contendo, basicamente, agua, etanshis, sendo introduzida a uma

temperatura de aproximadament8GL0As operacdes realizadas nessa secdo s&o:

* Aguecimento da corrente de sobrenadante da ceagar{tiF-101)

Essa operacédo, chamadéEAT-EXCHANGE-L corresponde ao aquecimento
necessario para que a destilacao se processdae@aide aquecimento do refervedor (HX-
101) opera em fluxo contracorrente e em um Uniclo gior batelada. Opera também com
um coeficiente de transferéncia de calor de 129Rganf*h*°C, com fator de correcédo
de 1, &rea de transferéncia de calor de’® remperatura minima aproximada d€.50
agente de agquecimento é o vapor a uma temperaura2C. A méo-de-obra foi deixada
com o valor padrdo do simulador, de 0,10 homem¥hora e o tempo total de operacéo

foi ajustado para 7,5 horas.
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» Destilagdo na torre C-101

Essa operacdo, chamabDéSTILL-1, é realizada pela torre de destilagdo (C-101)
onde recebe a corrente de saida do primeiro refervé\ torre opera com 14 estagios
tedricos de separacdao, razéo de refluxo L/V dexapamlamente 7, relacdo R{Rde 1,25,
presséo de 1,030 bar, velocidade linear do vap8nus, eficiéncia por estagio € de 80% e
em um Unico ciclo por batelada. O sistema utiliegene agente de condensacao, agua de
refrigeracdo na temperatura d€@pe como agente de aquecimento, vapor na temperatu
de 106C. Foi considerada uma volatilidade relativa del (y@ra todos os componentes
pesados da mistura e volatilidade 10 para os coemes leves, exceto para a agua e o
etanol. Para a 4gua foi utilizada uma volatilideelativa de 1 e para o etanol, de 1,60.
Além disso, foi considerado na operacao da tomreparcentual de destilado de 85% para
etanol e 15% para agua. A corrente de saida inféaidorre € reciclada para o refervedor
HX-101. A méao-de-obra foi deixada com o valor padrdo simulador, de 1

homem*hora/hora e o tempo total de operacao feitaglo para 7,5 horas.

* Aguecimento da corrente de entrada da torre C-102

Essa operagcédo, chamadéEAT-EXCHANGE-L corresponde ao aquecimento
necessario para que a destilacéo se processde@aide aquecimento do refervedor (HX-
102) opera em fluxo contracorrente e em um Uniclo @or batelada. Opera também com
um coeficiente de transferéncia de calor de 50/tké#h* °C, com fator de correcéio de 1,
area de transferéncia de calor de 0,¥8entemperatura minima aproximada d€.50
agente de aquecimento é o vapor a uma temperaWaiC. A mao-de-obra foi deixada
com o valor padrdo do simulador, de 0,10 homem¥hora e o tempo total de operacéo

foi ajustado para 7,5 horas.

* Retificacdo na torre C-102
Essa operacdo, chamabDéSTILL-1, é realizada pela torre de destilagdo (C-102)
onde recebe a corrente de saida do segundo redervedorre opera com 24 estagios
tedricos de separacao, razao de refluxo L/V der@ pgrocesso 1 e de 14 para 0 processo
2, relacdo R/Ri, de 1,25, presséo de 1,030 bar, velocidade lineavaghor de 3m/s,
eficiéncia por estagio € de 80% e em um Unico @olobatelada. O sistema utiliza como
agente de condensacdo, agua de refrigeracdo naraoma de RT; e como agente de

aquecimento, vapor na temperatura de’@C0Goi considerada uma volatilidade relativa de
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0,01 para todos os componentes pesados da mistucdaidade 10 para todos os
componentes leves, exceto para a agua e o etaam. & agua foi utilizada uma
volatilidade relativa de 1 e para o etanol, de .1/6m disso, foi considerado na operacao
da torre, um percentual de destilado de 95% pamaoke 5% para agua. A corrente de
saida inferior da torre é reciclada para o refawétX-102. A mao-de-obra foi deixada
com o valor padrdo do simulador, de 1 homem*hora/leoo tempo total de operacgao foi

ajustado para 7,5 horas.

* Resfriamento da corrente de saida da torre C-102

Essa operacédo, chamad@#®OL-1 (cooling) corresponde ao resfriamento final
necesséario para que a obtencdo do produto desefadsistema de resfriamento do
condensador (HX-103) opera com uset point de temperatura de 26 e em um Unico
ciclo por batelada. Opera também com um coeficidatansferéncia de calor de 1290,66
kcal/nmP*h*°C, com fator de correcdo de 1, area de transferémeicalor de 1,2 e
eficiéncia de transferéncia de calor de 100%. Ontagele resfriamento é agua de
refrigeracdo a uma temperatura d8% 30C. A mao-de-obra foi deixada com o valor
padrdo do simulador, de 0,10 homem*hora/hora enpaetotal de operacao foi ajustado

para 7,5 horas.

» Estocagem de etanol
Essa operacdo, chamaB83aORE-1 corresponde a estocagem da carga de etanol
presente na corrente de saida do condensador. dDetasle estocagem V-111 opera
adiabaticamente em um Unico ciclo por batelada e gossui uma relacdo de
altura/diametro igual a 3, volume méaximo de 260presséo de 1,5 bar e que operando
ainda nos limites de volume maximo de 90% e de munil5%. A mao-de-obra foi
deixada com o valor padrdo do simulador, de 1 hotera/hora e o tempo total de

operacéao foi ajustado para 7,5 horas.
5.2.5 Planejamento do tempo para o0s processos eatddada

O agendamentes¢heduling dos processos 1 e 2 sdo mostrado no Apéndicst@ de

trabalho.



135

5.2.6 Avaliacéo econdmica preliminar

A viabilidade técnica de um processo é uma dasastapis importantes para se
conhecer a viabilidade de um processo industriakt®forma, a analise econémica deve
sempre estar aliada a analise técnica do procEsgetanto € importante ressaltar que,
neste trabalho, foi realizada uma analise prelintdeacusto.

A analise econbmica de um processo mede 0s custofvielos em todas as etapas
do projeto, como pode-se citar 0s itens variavemsitérias-primas, mao-de-obra e

utilidades; e como pode-se citar os itens fixoprel@acao e manutencao.

Para o financiamento da operacionalizacdo de ubracédé importante verificar o
capital necessario para o investimento das instetacdenominado deapital de
investimento fixpe o capital necessario para o funcionamento diatgl denominado de
capital de trabalhoO capital de investimento fixo corresponde adaungcessario para a
compra de equipamentos da planta, sejam os pris@dambém os auxiliares. Ja o capital

de trabalho corresponde ao custo de pessoal, exgi@ma, suprimentos em estoque e etc.

A margem bruta é um indicador econdmico definidia peceita adquirida com as
vendas dos produtos menos o custo total de faliocdestes produtos. A margem bruta
deve apresentar valor positivo para que o projettha chance de agregar valor ao
investidor, porém néo esta relacionado a rentaui&ddo projeto. Na margem bruta ja

estdo descontados os impostos referentes ao lsonm&da a depreciacao do capital.

O valor presente liquido (NPV) € um indicador ecoim® que mede o valor
agregado a um investidor pelo seu investimentoo 8#°V for um valor positivo indica
gue o investimento agrega valor a um investidoisg&or valor negativo indica que o
investimento faz o investidor perder o valor inidkstno projeto. Além disso, quando o
NPV der valor negativo ndo quer dizer que o investito ndo possa gerar lucro

futuramente, mas sim que n&o é vantajoso investnmpreendimento.

O tempo de retorno do investimento da planta é rmapte para conhecer qual o
tempo necessario para que o investimento aplicedocspaz de gerar um lucro igual ao
investimento do empreendimento. Entretanto, essgpdendo leva em consideracao a

inflacdo e a desvalorizacdo da moeda ao longordpde
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O conhecimento da rentabilidade do investimentaocagd na planta pode ser
avaliado com aetorno do investimenttambém chamado de lucro liquido. O retorno do
investimento é definido como o lucro bruto e o vala depreciacdo menos o custo do

produto e dos impostos, dividido pelo investimenotal da planta.

Conforme citado anteriormente, para facilitar ofcudés, considerando que a
leveduraKluyveromycesido € comercializada e o preco da mesma é fomead cepa
dificultando assim a quantificagdo em kg, assimcfmsiderado o mesmo preco/kg para

ambas as leveduras.

A Tabela 8 mostra os precos das matérias-primasiufy e subproduto. Além
disso, no capitulo seguinte serdo analisados ao#tadss obtidos mediante a aplicacédo da

metodologia descrita.
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Tabela 8 — Pregos das matérias-primas, produtbpraduto.

Preco em £ (GBP) -
Taxa de cambio - £14,00/100mL - - -
(1GBP=3,18BRL)
1) US$760,00/ton
P US$ (USD) US$0,76/k US$21,7/100mL= US$0,98/lit
reco em = , _ ,98/litro=
Tgaxa de cambio US$1,12/kg 2) US$300 00/9 US$217,00/1litro= | US$75,00/kg US$§§§£§/&OH—U US$1 0Lk
,00/cepa , ,
(1USD=2,05BRL) P US$180,8/kg 9 9
Preco em R¥BRL) R$2,30/kg R$1.558,00/ton R$44,52/100mL R$153,75/kg R$575,00/ton R$2,00/litro
10304/l 15624/l 1,2g/mL= 105041 1,84g/cm3= 0,79g/cm3=
Densidades g g 12009/l 9 1840g/l 7909/l
R Understanding Jurado (et al., 2002)
Referéncia/Fornecedor Dairy Markets Cangzhou Huayou Lactozym® - - -
1) US$0,76/kg
Dados alimentados no simulador| US$1,12/kg 2) US$300,00/cepa US$180,8/kg US$75,00/kg US$0,23/kg US$1,01/kg

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir das referéniiadas.
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Capitulo 6

Resultados e Discussoes

Neste capitulo sdo apresentados os resultado®shtadsimulacdo e as discussdes
pertinentes da pesquisa. As simula¢des foram eel#l&z considerando 2 (dois) processos
em batelada e 2 (dois) em continuo. Os resultada®nérados apontam relevantes
perspectivas de producdo de etanol a partir do d®mueijo, um residuo da indastria de

laticinios.

Vale ressaltar que os valores apresentados ngstaloasdo exclusivamente para a
segunda batelada, tendo em vista a presenca @tordei células, os resultados variam de
batelada para batelada. J4 nos processos em apnéista variacdo dos resultados néo

ocorre devido a auséncia do reciclo de células.

A carga de leveduras considerada foi de 2,6 tomsladquantidade calculada
considerando a massa molecular da levedura iguabda e a estequiometria da reacéao.
Esse ajuste foi necessario porque a quantidadeantente considerada, que era de 0,04
toneladas, n&o era suficiente para que a simulégsse realizada. Desta forma, pela
limitacdo observada no simulador quando se tratena&sa molecular de biomassas, foi
necessario fazer o ajuste citado. Ressalte-se gueutador, no que tange a biomassa, néo

trabalha com muito rigor.
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Além disso, é importante citar que para 0s procegse 4, especificamente na
secao 3, foi considerada enzima imobilizada ardagwritheira corrente ser adicionada. 1sso
foi necessario porque quando considerada uma terchn entrada individual para as
enzimas, como feito anteriormente, causava errntkias simulacdes. Desta forma, para
0 processo 2 foi considerado 0,02 tonelada de exszienquanto que para 0 processo 4 foi
considerado 0,04 tonelada. Depois de realizadasinaglacdes com 0s equipamentos
propostos, correntes estabelecidas, balancosadatizchegou-se aos fluxogramas 1 ao 4,

conforme mostrado no Apéndice 1.

Na abordagem deste trabalho de pesquisa, buscties@mente verificar a
viabilidade técnica das plantas propostas e paondllfoi feita uma andlise econdmica a
fim de verificar se os processos sugeridos saceig@conomicamente. Vale ressaltar que
em nenhum momento buscou-se como prioridade aagéaliecondmica, sendo esta

apresentada neste trabalho como uma complemertagimulacao.

Chama-se a atencdo, mais uma vez, para o fatoed®dos os codigos citados dos
equipamentos, correntes e demais componentes datmplpodem ser visualizados nos

préprios fluxogramas gerais no Apéndice 1 e tambéste capitulo.

A Tabela 9 mostra a variagdo dos volumes nos es@itanques de reciclo, bem
como as concentragdes de biomassa microbiana deoBoreatores. Buscou-se as
concentracdes de células na faixa de 10-20 gds dornas e 50-100 ¢hhos tanques de
ajuste, porém esta condicao so foi satisfeita tr g quarta batelada e em se tratando dos

processos em continuo, em nenhum momento estag;deadoram atingidas.



Tabela 9- Valores de volume e concentracao deasehds processos.

Volume méx reator
(m°)

Volume real reator
(m°)

Volume de trabalho
(m°)

% volume permissivel
reator

N&o se
aplica

300

243,4

218,8

N&o se aplica

300

243,2

218,9

Volume méax dorna

X 300 300
(m°)
Volume re3a| dorna 155,4 153,9 13,4 11,6
(m°)
Volume de3 trabalho 136,5 137,9 12 10,4
(m°)
% volume permissivel 90 90 90 90
dorna
[células] g/l na dorna 8,78 8,6 5,6 54
(faixa de 10-20g/I)
Volume max tanque
ajuste (20% do volume 60 60
da dorna) (m3)
Volume real tanque
ajuste (10-20% do 27,1 23
volume da dorna)(m3)
Volume de3 trabalho 20,9 20,6 N&o se aplica| N&o se aplica
(m?)
% volume permissivel 77 90
tanque de ajuste
[células] g/l no tanque
ajuste (faixa de 50- 30,6 30,7

100g/1)

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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6.1 PROCESSOS EM BATELADA

Em ambos os processos conduzidos em batelada, sposcel e 2, foram
considerados uma alimentacdo de 1000 toneladasrdede queijo acido (pH=4), sendo
que todos os dados de composi¢cdo massica geramapreBentados em base umida. Vale
ressaltar que todos os dados coletados estédo omdaos exclusivamente a segunda
batelada, tendo em vista que os valores sao diteream cada uma das bateladas, devido

ao reciclo de células.

Os equipamentos dos processos 1 e 2 conduzidositedada foram arranjados de
forma a utilizar duas leveduras diferente&luyveromyces e Saccharomyces
respectivamente. Desta forma, esses processofesandiam basicamente com a incluséo
da secdo 3 no processo 2, j& que esta secdo é&ieachara a realizacdo da hidrolise
enzimética. Desta forma, o processo 1 ndo apraseségdo 3, conforme citado

anteriormente.

Cabe notar que em funcdo do porte das plantas gash@jamento de horérios,
conseguiu-se realizar 59 bateladas/ano para ogsode com um tempo de 145,75h para
cada batelada e uma producéo de 1127 toneladat#astanol. No processo 2 conseguiu-
se realizar 56 bateladas/ano, com um tempo de 3b% producdo de 538 toneladas/ano

de etanol.

6.1.1 Rendimentos

Os rendimentos dos principais equipamentos saceamealos na Tabela 10. O
processo 1 apresentou maior producdo de etanoludoogprocesso 2. No processo 1
produziu-se 21 toneladas de etanol por cada batedmduanto que no processo 2, somente
10,5 toneladas. Entretanto esses valores ja enaenagl®s, pois a leveduaccharomyces
usa como substrato somente a glicose, sendo essenfg no meio reacional em 50% da
quantidade de lactose considerada na alimentacao.



Tabela 10- Rendimentos dos processos 1 e 2.

Processo Equipamento Entrada Saida Rendimento
(toneladas) (toneladas) (%)
Membrana UF-101 50 ton 40,4 ton lactose (sailentra)=80,8
lactose permeado
Membrana UF-102 9,5 ton 8,0 ton lactose (sailentra)=84,2
lactose permeado
Membrana RO-101 902 ton 475tonagua | (sailentra)=52,7
agua permeado
Fermentadores P- 485 ton 26 ton (reallte6rico)=96
1 14/P-15/P-16/P-17 lactose etanol B
Centrifuga P-34 331,8 ton 331,8 ton (sai/entra)=100
levedura biomassa
Destilador P-44 26 ton 22 ton (sailentra)=84,6
etanol etanol
Destilador P-46 22 ton 21 ton (sailentra)=95,5
etanol etanol
Global 50 ton 21 ton 100
lactose etanol
Membrana UF-101 50 ton 40,4 ton lactose (sailentra)=80,8
lactose permeado '
Membrana UF-102 9,5 ton 8,0 ton lactose (sailentra)=84,2
lactose permeado '
Membrana RO-101 902 ton 475tonagua | (sailentra)=52,7
agua permeado
Reator P-12 48,5 ton 25,5 ton glicose (realltedrico)=
lactose 97
2 Fermentadores P- 25,5 ton 13 ton (realltebrico)=
15/P-16/P-17/P-18 glicose etanol 96,3
Centrifuga P-34 5,2 ton 5,2 ton (sai/entra)=100
levedura levedura
Destilador P-44 13ton 11ton (sai/entra)=84,6
etanol etanol
Destilador P-46 11ton 10,5 ton (sai/entra)=95,5
etanol etanol
Global 50 ton 10,5 ton 100
lactose etanol

Fonte: Elaboracéo Prdpria a partir dos resultadsssanulacdes.

6.1.2 Balancos de massa e correntes

As quantidades em massa das principais entradeidasdas secfes sdo mostradas
nas Tabelas 11 a 25. Todas estas correntes fonatlageapos todas as simulacdes, sendo

apresentados inclusive os dados de temperatutaneat pressao nas linhas.



Tabela 11- Resultados de correntes do processgdb3e
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Secdo 1 Processo 1 |
Correntes S-101 S-103 S-104 S-105 S-107 S-108 S-109 S-118
m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.03 960.19 480.09 39.80 480.09
T (°C) 25.00 25.20 25.20 25.39 25.24 25.35 25.39 325
P (bar) 1.013 2.013 2.013 2.013 3.013 3.013 2.013 .0133
\ (m3) 880.76 729.81 182.45 145.97 875.78 437.91 36.40 37.%4
m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.03 960.19 480.09 39.80 0.098
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 0.00
lactose 50.00 40.41 9.58 8.08 48.49 0.00 1.50 48.49
proteinas 6.00 0.00 6.00 0.00 0.00 0.00 6.00 0.00
sais 10.00 8.08 1.91 1.61 9.69 5.10 0.30 4.59
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 930.00 751.66 178.33 150.33 902.0 474.99 927.9 427.01
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.



Tabela 12- Resultados de correntes do processoab2e

Secdao 2 Processo 1
Correntes S-111 S-112 S-113 S-114 S-115 S-117 DS-101 DS-102
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.80 11.8( a1.8) 23.61
T (°C) 25.39 70.00 25.00 40.00 70.00 70.00 25.0( 507
P (bar) 1.013 1.013 1.013 6.013 1.013 1.013 1.018 .01
V (m°) 35.05 0.00 107691.53 19055.37 10.98 10.9§ 10.76  1.822
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.80 11.80 11.80 23.61
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.8d 11.80
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 4.00 0.00 4.00
lactose 1.50 0.00 0.00 0.00 1.50 1.50 0.00 1.50
proteina 6.00 0.00 0.00 0.00 6.00 6.00 0.00 6.00
sais 0.30 0.00 0.00 0.00 0.30 0.30 0.00 0.30
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 27.99 27.99 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
ar 0.00 139.98 139.98 139.98 0.00 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 13- Resultados de correntes do processoali3el.

Secao 4 Processo 1
Correntes S-119 S-120 S-121 S-126 S-127 S-128 S-129 S-130
m (ton) 561,30 2.60 653.54 153.17 153.17 153.1y 153 554.88
T (°C) 20.00 25.00 29.68 28.49 28.49 28.49 28.49 .0@5
P (bar) 1.013 1.013 1.013 0 0 0 0 1.013
V (M) 0.00 2.37 597.05 139.87 139.8) 139.87 139.8) 4268
m (ton) 561,30 2.60 653.54 153.17 153.17 153.17 153.17 8854.
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 6.23 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 0.00 0.00 48.49 12.12 12.1p 12.12 12.12 0 0.0
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
sais 0.00 0.00 4.59 1.14 1.14 1.14 1.14 0.00
acido 0.00 0.00 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 0.00 0.00 592.55 138.58 138.58 138.58 13858 .00 O
levedura 0.00 2.60 7.88 1.33 1.33 1.33 1.33 0.00
ar 555.05 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 554.88

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Tabela 14- Resultados de correntes do processoali3e2.

Secao 4 Processo 1
Correntes S-131 S-132 S-133 S-134 S-135 S-136 S-137 S-138
m (ton) 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 54.88 561.30
T (°C) 25.00 25.00 25.00 40.00 40.00 40.0( 40.00 .0@0
P (bar) 1.013 1.013 1.013 6.013 6.013 6.013 6.013 .0131
V (m3) 426876.94| 426876.9426876.94426876.94 426876.94) 426876.94 426876.94 0.00
m (ton) 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 1.386
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 6.23
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00
sais 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00
ar 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 554.88 554/88555.06

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Tabela 15- Resultados de correntes do processoali3es.
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Secao 4 | Processol
Correntes S-139 S-140 | S-141 S-142 S-143 S-144 S-145 | S-146 | S-147 S-148 S-150
m (ton) 561.30 561.30 561.30 146.94 146.94 146/94 46.94 | 561.30| 561.30 561.30 587.76
T(°C) 20.00 20.00 20.00 41.94 41.94 41.94 41.94 .0@0 20.00 20.00 41.94
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 .0131| 1.013 1.013 1.013
V (m°) 0.00 0.00 0.00 136.53 136.58 136.53 136.53 0.00 .000 0.00 546.15
m (ton) 561.30 561.30 561.30 146.94 146.94 146.94 146/9461.38 | 561.30 561.30 587.76
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.00 0.00 .00 0 0.00
CO, 6.23 6.23 6.23 0.00 0.00 0.00 0.00 6.23 6.23 6.23 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 6.51 6.51 6.51 6.51 0.00 0.00 0.00 26.06
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.00 00.0 0.00 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 00.0 0.00 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 000., 0.00 0.00
sais 0.00 0.00 0.00 1.14 1.14 1.14 1.14 0.00 0.00 .000 4.59
acido 0.00 0.00 0.00 0.006 0.006 0.0( 0.006 0.00 000., 0.00 0.02
agua 0.00 0.00 0.00 137.9% 137.95 137.95 137/95 0 0.0 0.00 0.00 551.80
levedura 0.00 0.00 0.00 1.32 1.32 1.32 1.3p 0.00 000., 0.00 5.28
ar 555.06 555.06 555.06 0.00 0.00 0.00 0.00 555%.0855.06 555.06 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 16- Resultados de correntes do processqdbSe
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Secdo 5 | Processol \
Correntes S-152 S-153 S-154 S-155 S-156 S-157 S-162 S-163 S-164
m (ton) 587.76 416.94 170.82 85.41 85.41 8541 B854 85.42 170.84
T (°C) 41.93 41.93 41.93 41.93 41.93 41.93 4102 .9241 41.92
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.018 0 1.013 1.0131.013
\ (m3) 546.14 389.37 156.76 78.38 78.38 78.38 78,38 878,3 156.77
m (ton) 587.76 416.94 170.82 85.41 85.41 85.41 85142 8542170.84
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0¢ 0.00 0.90 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 26.06 26.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 00 oO.
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.90 0.g0 00.0
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0 0.0
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00 0.0 00 o.
sais 4.59 4.59 0.00 0.00 0.00 0.00 0.90 0.00 0.00
acido 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.01 0.02
agua 551.80 386.26  165.54 82.7 82.17 82.77 82.772.778 165.54
levedura 5.28 0.00 5.28 2.64 2.64 2.64 2.64 2.64 28 5.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.



Tabela 17- Resultados de correntes do processoabd$e
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Secao 6 | Processol
Correntes S-166 S-167 S-168 S-169 S-170 S-171 S-172 S-173 S-174 S-176
m (ton) 416.94 66.72 261.05 261.05 66.72 23.27 M34 43.44 23.27 23.27
T (°C) 75.58 90.00 100.00 46.93 94.01 90.00 100400 95.00 35.00 34.98
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.018 1.013 1.013 .0131 1.013 1.013
V (M) 395.12 13065.78] 2602.80  241.04 13209.712375.02| 708.84 699.80 26.61 26.61
m (ton) 416.94 66.72 261.05 261.0% 66.72 23.27 43.44 43.44 23.27 23.27
bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.0p 0.4 .00 O
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0C 0.00 0.00
etanol 26.06 22.15 3.91 3.91 22.15 21.04 1.10 1.10 21.04 21.04
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.0p 00.0 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 0 0.0 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 00 o0. 0.00
sais 4.59 0.00 4.59 4.59 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 .00 0
acido 0.02 0.00 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 386.26 44.56 252.55% 252.55 44.56 2.23 42134 .3442 2.23 2.23
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 000 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.



Tabela 18- Resultados de correntes do processoatiSe
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Secao 1 Processo?2

Correntes S-101 S-103 S-104 S-105 S-107 S-108 S-109 S-118

m (ton) 1000.00 800.41 199.58 160.08 960.50 480.25 39.49 480.25
T (°C) 25.00 25.20 25.20 25.39 25.24 25.35 25.39 325

P (bar) 1.013 2.013 2.013 2.013 3.018 3.013 2.0183 .0133

V (M) 880.76 730.04 182.51 146.01 876.06 438.05 36.50 38.0%

m (ton) 1000.00 800.41 199.58 160.08 960.50 480.25 39.49 0.288
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

gordura 4.00 0.00 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 0.00

galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 50.00 40.42 9.57 8.08 48.51 0.0G 1.48 48.51

proteina 6.00 0.00 6.0000 0.00 0.00 0.00 6.00 0.00
sais 10.00 8.08 1.91 1.61 9.70 5.10 0.29 4.59
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 930.00 751.90 178.09 150.38 902.28 475.14 127.7 427.14

levedura 0.00 0.00 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 19- Resultados de correntes do processoati2e

Secdao 2 Processo?Z
Correntes S-111 S-112 S-113 S-114 S-115 S-117 DS-101 DS-102
m (ton) 39.49 166.27 138.55 138.55 11.78 11.78 817 23.57
T(°C) 25.39 70.00 25.00 40.00 70.00 70.00 25.00 5017
P (bar) 1.013 1.013 1.013 6.013 1.013 1.018 1.013 .013
V (M) 34.78 0.00 106594.2618861.21 11.34 11.34 10.75 22.12
m (ton) 39.49 166.27 138.55 138.55 11.78 11.78 11.78 23.57
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.78 11.78
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 4.00 0.00 4.00
galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 1.48 0.00 0.00 0.00 1.48 1.48 0.0d 1.48
proteina 6.00 0.00 0.00 0.00 6.00 6.00 0.0 6.00
sais 0.29 0.00 0.00 0.00 0.29 0.29 0.0Q 0.29
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 27.71 27.71 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00
ar 0.00 138.55 138.55 138.55 0.00 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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Tabela 20- Resultados de correntes do processoatiSe

Secao 3 Processo2
Correntes S-120 S-121
m (ton) 0.56 480.25
T (°C) 25.00 25.00
P (bar) 1.013 1.013
V (M) 0.00 434.44
m (ton) 0.56 480.25
Bags 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00
enzima 0.00 0.02
etanol 0.00 0.00
gordura 0.00 0.00
galactose 0.00 25.50
glicose 0.00 25.53
lactose 0.00 0.00
proteina 0.00 0.00
sais 0.00 4.59
acido 0.00 0.00
agua 0.00 424.59
levedura 0.00 0.00
ar 0.56 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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Tabela 21- Resultados de correntes do processodtigel.
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Secdo 4 |Processo?

Correntes S-122 S-123 S-124 S-129 S-130 S-131 S-132 S-133 S-134 S-135 | S-136
m (ton) 2.60 0.00 653.70 153.21 153.21 153.21 3.2 3.30 3.30 3.30 3.30
T (°C) 25.00 25.00 28.17 27.82 27.82 27.82 27.82  .420| 20.43 20.43 20.43
P (bar) 1.013 1.013 1.013 0 0 0 1.013 1.013 1.013 .0131 1.013
V (M) 151 0.00 590.72 138.55 138.5b 138.5b 138.55 0.00 0.00 0.00 0.00
m (ton) 2.60 0.00 653.70 153.21 153.21 153.211 153.21 3.30 .30 3 3.30 3.30

Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .000| 0.00
CGO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3.11 3.11 3.11 3.11
enzima 0.00 0.00 0.022f 0.0057 0.00%7 0.00%7 0.0057 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.90 00.0 0.00 0.00

galactose 0.00 0.00 25.50 6.37 6.37 6.37 6.3V 0.00 0.00 0.00 0.00
glicose 0.00 0.00 25.53 6.38 6.38 6.38 6.38 0.0 00O0. 0.00 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0 0.0 0.00 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00 000.] 0.00 0.00

sais 0.00 0.00 4.59 1.14 1.14 1.14 1.14 0.00 0.00 .00 0| 0.00
acido 0.00 0.00 0.0161 0.004 0.004 0.004 0.004 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 0.00 0.00 590.18 137.99 137.99 137.99 137/99 .00 0| 0.00 0.00 0.00

levedura 2.60 0.00 7.84 1.30 1.30 1.30 1.3( 0.00 000.] 0.00 0.00

ar 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.18 0.18 80.1 0.18

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.



Tabela 22- Resultados de correntes do processQdtige2.
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Secdo 4 | Processo2
Correntes S-137 S-138 | S-139 | S-140 S-141 S-142 S-143 S-144 S-145 S-146
m (ton) 3.30 3.30 3.30 3.30 150.09 150.09 15009 0.a% 600.39 600.39
T(°C) 20.43 20.43 20.43 20.43 37.13 37.183 37.13 .137 37.13 37.13
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.018 1.013 1.013 .0131 1.013 2.013
V (m°) 0.00 0.00 0.00 0.00 137.89 137.89 137.89 137/89 51.96 551.56
m (ton) 3.30 3.30 3.30 3.30 150.09 150.09 150.09 150/09 .3800| 600.39
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .000
CO, 3.11 3.11 3.11 3.11 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0057 0.0057 0.0057 050.0f 0.0227 0.0227
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 3.25 3.25 3.25 3.25 313.0 13.03
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.90 00.0 0.00
galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 6.37 6.3V 6.37 6.87 5.502 25.50
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0.00 00.00 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 000 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00 00 o0. 0.00
sais 0.00 0.00 0.00 0.00 1.14 1.14 1.14 1.14 459 .59 14
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.004 0.004 0.004 0.0p4 .0161 0.0161
agua 0.00 0.00 0.00 0.00 137.99 137.99 137/99 937.9 551.97 551.97
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 1.31] 1.31 1.31 1.31 245. 5.24
ar 0.18 0.18 0.18 0.18 0.00 0.00 0.0( 0.00 0.00 0 0.0

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.



Tabela 23- Resultados de correntes do processodtiSel.
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Secao 5 Processo?2
Correntes S-151 S-152 S-153 S-154 S-156 S-155 S-157 S-158 S-159 S-178
m (ton) 0.00 600.39 429.55 170.88 85.41 85.41L 85.41 0.0081 0.0081 0.0081
T(°C) 25.00 37.12 37.12 37.12 37.12 37.12 37.1p .0@5 25.00 25.02
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.018 1.018 0 1.013 1.013 2.013
V(m3) 0.00 551.55 396.81 154.74 77.37 77.37 77.37 @.004 0.0040 0.0040
m (ton) 0.00 600.39 429.55 170.83 85.41 85.41 85.41 0.00810.0081 0.0081
Bags 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.00 0.00
CGO, 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0 0.0
enzima 0.0000 0.0227 0.0227 0.00 0.00 0.0¢ 0.0p 0 0.0 0.00 0.00
etanol 0.0000 13.03 13.03 0.00 0.0d 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0¢ 0.0p .000 0.00
galactose 0.0000 25.50 25.50 0.0C 0.0p 0.00 0.00 00 0. 0.00 0.00
glicose 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 .000 0.00
lactose 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0.00 0.00 .000 0.00
proteina 0.0000 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
sais 0.0000 4.59 4.59 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0.00 0.00
acido 0.0000 0.0161 0.0161 0.00 0.00 0.00 0.00 8100 0.0081 0.0081
agua 0.0000 551.97 386.38 165.59 82.79 82.19 82.79 0.00 0.00 0.00
levedura 0.0000 5.24 0.00 5.24 2.62 2.62 2.62 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 24- Resultados de correntes do processQatiSe2.

Sec¢ao 5 Processo?2
Correntes S-160 S-179 S-161 S-162 S-163 S-164
m (ton) 0.00 0.0081 0.00 85.42 85.42 170.85
T(°C) 25.00 25.02 25.00 37.12 37.12 37.12
P (bar) 1.013 2.013 1.013 1.013 0 0
V (M) 0.00 0.0040 0.00 77.37 77.37 154.75
m (ton) 0.00 0.0081 0.00 85.42 85.42 170.85
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
sais 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0000
acido 0.00 0.0081 0.00 0.0081 0.0081 0.0161
agua 0.00 0.00 0.00 82.79 82.79 165.59
levedura 0.00 0.00 0.00 2.62 2.62 5.24

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 25- Resultados de correntes do processodti$e
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Secao 6 | Processo2
Correntes S-166 S-167 S-168 S-169 S-170 S-171 S-172 S-173 S-174 S-175 S-176
m (ton) 429.55 55.66 284.71 284.71 55.66 12.75 02.9 4290 12.75 0.00 12.75
T(°C) 74.68 90.00 100.00 42.12 94.35 90.00 100.00 95.00 25.00 25.00 25.00
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 .0131 1.013 1.013 1.013
V (m°) 402.85 6555.78 1446.37 261.80 6633.85 6190.50 .3974| 369.83 14.18 0.00 14.18
m (ton) 429.55 55.66 284.71 284.71 55.66 12.75 42.90 42.90 12.75 0.00 12.75
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0.00 0.00 .000| 0.00
CGO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
enzima 0.0227 0.00 0.0227 0.0227 0.00 0.00 0.0p 0 0.0 0.00 0.00 0.00
etanol 13.03 11.08 1.95 1.95 11.08 10.52 0.5% 0.56 10.52 0.00 10.52
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0C 0.00 0.00 00.0 0.00 0.00
galactose 25.50 0.00 25.50 25.50 0.00 0.00 0.00 0 0.0 0.00 0.00 0.00
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00 0.00 00.0 0.00 0.00
lactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00 0 0.0 0.00 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00 000.] 0.00 0.00
sais 4.59 0.00 4.59 4.59 0.00 0.0d 0.00 0.00 0.00 .000| 0.00
acido 0.0161 0.00 0.00 0.0161 0.00 0.00 0.00 0.0p .000 0.00 0.00
agua 386.37 44.58 252.63 252.63 44.58 2.22 42.835  .3542 2.22 0.00 2.22
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00 000.] 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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6.1.3 Lista de equipamentos

A lista de equipamentos € mostrada na Tabela 26.



Tabela 26- Lista de equipamentos dos processds 1 e
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Lista de equipamentos “(continua)”

Processo | Secéao TAG tipo Condicdes operacionais reai  Custo (US$/unidade)
P-2/UF-101 ultrafiltracéo 79,3Mm 134716
P-3/UF-102 ultrafiltracéo 72,9Mm 130300

1 P-6/RO-101 osmose inversa 78,2 m 20015
P-1/DP-101 Bomba de diafragma 72,4 KW 37414
P-5/DP-102 Bomba de diafragma 74,7 KW 27289
P-4/MX-101 misturador de fluxo 580 ton/h 0

P-7/V-101 tanque de estocagem 4055 m 63967
P-8/SDR-101 secador 8,4 ton evap/h 269807
2 P-9/G-101 compressor de gas 1589,3 kW 943080
P-10/SL-101 silo 14 m 70558
1 P-11/FL-101 envasador 1,8 bag/min 0
P-12/V-102 tanque de mistura 165,8 m 595260
P-14/V-103 fermentador 155,4°m 2010776
P-15/V-104 fermentador 155,4°m 2010776
P-16/V-105 fermentador 155,4’'m 2010776

A P-17/V-106 fermentador 155,4’m 2010776
P-22/G-102 compressor de gas 1702,77 kW 1005547
P-23/G-103 compressor de gas 1702,77 kW 1005547
P-24/G-104 compressor de gas 1702,77 kW 1005547
P-25/G-105 compressor de gas 1702,77 kW 1005547
P-26/AF-101 Filtro de ar 3,2's 44938




Lista de equipamentos “(continuacgéo)”

Processo | Secaq TAG tipo Condicbes operacionais reai Custo (US$/unidade)
P-27/AF-102 Filtro de ar 3,27s 44938
P-28/AF-103 Filtro de ar 3,2s 44938
P-29/AF-104 Filtro de ar 3,2s 44938

P-18/GTV-101 valvula gaveta 160,14 cv 509
4 P-19/GTV-102 valvula gaveta 160,14 cv 509
P-20/GTV-103 valvula gaveta 160,14 cv 509
P-21/GTV-104 valvula gaveta 160,14 cv 509
P-13/FSP-101 distribuidor de fluxo 555 ton/h 0
P-30/MX-102 misturador de fluxo 71 ton/h 0
P-31/DP-103 Bomba de diafragma 2,89 KW 9365
P-33/V-108 tanque de estocagem 20272 m 159053
1 P-34/CF-101 centrifuga 36409 L/h 323988
P-37/V-109 tanque de mistura 27,3 m 316849
P-41/V-110 tanque de mistura 273 m 316849
5 P-39/DP-104 Bomba de diafragma 0 kW 2970
P-40/DP-105 Bomba de diafragma 0 kW 2970
P-36/GTV-106 valvula gaveta 23,87 cv 284
P-35/FSP-102 distribuidor de fluxo 20,6 ton/h 0
P-42/MX-103 misturador de fluxo 20,6 ton/h 0
P-43/HX-101 Refervedor 5,33’m 3086
P-45/HX-102 Refervedor 0,18Mm 879
6 P-47/HX-103 Condensador 1,4m 1176
P-44/C-101 Destilador 19 estagios 34935
P-46/C-102 Destilador 31 estagios 40077
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Lista de equipamentos “(continuacé&o)”

Processo | Secao TAG tipo CondicOes operacionais reai Custo (US$/unidade)
1 6 P-48/V-111 tanque de estocagem 30m 23813
P-2/UF-101 ultrafiltracéo 79,3m 134733
P-3/UF-102 ultrafiltracéo 73Mm 130317
1 P-6/RO-101 osmose inversa 78,2 m 20019
P-1/DP-101 Bomba de diafragma 72,4 KW 37419
P-5/DP-102 Bomba de diafragma 34,8 kW 27293
P-4/MX-101 misturador de fluxo 580 ton/h 0
P-7/V-101 tanque de estocagem 405 m 63980
P-8/SDR-101 secador 8,4 ton evap/h 269309
2 P-9/G-101 compressor de gas 1573,10 kW 934141
P-10/SL-101 silo 14 t 70558
P-11/FL-101 envasador 1,8 bag/min 0
2 3 P-12/V-102 reator de mistura 2434 m 1186779
P-13/V-103 tanque de mistura 164 m 592568
P-15/V-104 fermentador 153,9°m 2002382
P-16/V-105 fermentador 153,9°m 2002382
P-17/V-106 fermentador 153,9°’m 2002382
P-18/V-107 fermentador 153,9°’m 2002382
4 P-27/AF-101 Filtro de ar 0,04%s 6981
P-28/AF-102 Filtro de ar 0,04 m3/s 6981
P-29/AF-103 Filtro de ar 0,04%s 6981
P-30/AF-104 Filtro de ar 0,04%s 6981
P-19/GTV-101 valvula gaveta 159,4 cv 508
P-20/GTV-102 valvula gaveta 159,4 cv 508
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Lista de equipamentos “(continuacé&o)”

Processo | Secéao TAG tipo CondicOes operacionais reai Custo (US$/unidade)
P-21/GTV-103 valvula gaveta 159,4cv 508
P-22/GTV-104 valvula gaveta 1268,3cv 1696

4 P-14/FSP-101 distribuidor de fluxo 555 ton /h 0
P-31/MX-102 misturador de fluxo 73 ton/h 0
P-32/DP-103 | Bomba de diafragma 2,90 kW 9405

P-33/V-108 tanque de estocagem 20472 m 162237
P-34/CF-101 centrifuga 36770,65 L/h 323988
P-37/V-109 tanque de mistura 22,9 m 303164
P-41/V-110 tanque de mistura 22,9 m 303164
> 5 P-39/DP-104 Bomba de diafragma 0 kW 2970
P-40/DP-105 Bomba de diafragma 0 kW 2970
P-36/GTV-106 valvula gaveta 23,72 cv 284
P-35/FSP-102 distribuidor de fluxo 20,6 ton/h 0
P-42/MX-103 misturador de fluxo 20,6 ton/h 0
P-43/HX-101 Refervedor 5,4 3117
P-45/HX-102 Refervedor 0,18m 879
5 P-47/HX-103 Condensador 1,18 m 997
P-44/C-101 Destilador 19 estagios 34016
P-46/C-102 Destilador 31 estagios 38570
P-48/V-111 tanque de estocagem 22m 15985

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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6.1.4 Andlise econdmica preliminar

A analise econdmica foi realizada pelo simuladammcbase nos dados nele
inseridos. Alguns valores ndo podem ser calcula@eglo a falta de valores de fluxo de
caixa que possibilitam seu céalculo. Todos os valonenetérios sao referentes ao ano de

2012, ano de referéncia dos dados obtidos.

No investimento total de capital estdo incluidasapital fixo direto e o indireto. O
capital direto esta relacionado ao custo dos emep#os, instalacéao, tubulacéo, edificios,
instalacdes elétricas e etc. Enquanto que o cdpitaindireto esté relacionado ao custo
com a construcdo, engenharia, contingente e etw gésto operacional estao incluidos as
matérias-primas, mao-de-obra, utilidades, laboi@dd@ etc. Na Tabela 27 mostra a sintese
dos principais indicadores econdmicos considera®in qualquer custo para 0 soro de
queijo. Vale ressaltar que foi importante descarsido preco do soro, j& que o custo da
matéria-prima d4 um impacto econdmico expressivinmestimento total de capital dos

projetos.

Tabela 27- Principais indicadores econémicos dosgasos 1 e 2.

Projeto da Planta Processo 1 | Processo 2
Investimento total de capital (US$) 229.834.000 .71%85.000
Custo Operacional (US$) /ano 44.357.000 32.333.000
Custo de producéo unitario (US$) / kg etahol 39,37 60,45
Taxa de producéo etanol (kg/ano) 1.126.669 534.859
Receita Total (US$) /ano 1.732.00( 1.104.000
Margem Bruta (%) -2.460.53 -2.829.42
Retorno do Investimento (%) -9,51 -9,25
Tempo de Retorno (anos) 135 135
NPV - Valor presente liquido (a 7%) -533.112.00092-8389.000

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Os resultados obtidos para ambos os processos zitdaduem batelada revela
resultados interessantes. O primeiro deles é datala investimento para a construcao das
plantas. A construcdo da planta 1 apresenta umstinento de 35% a mais do
investimento atribuido a planta 2. Outro ponto regeante € o custo operacional das
plantas em relagdo a producdo unitaria, os reqdtasbstram que o processo 1 apresentou
maior custo operacional porém um menor custo uodkd@y etanol produzido do que o

processo 2.

N&o se pode desprezar a significativa diferengardeucéo de etanol entre os dois
processos citados. O processo 1 produziu 50% adeaa$anol do que o processo 2, tendo
em vista o tipo de levedura utilizada. Isso resyltmnforme os resultados, em uma taxa
de producédo anual de etanol de 1.127 toneladasoppracesso 1, enquanto que para o

processo 2 foram apenas 535 toneladas.

O tempo de retorno dos investimentos revelou unorvaBo atrativo para a
industria quimica de 135 anos, que para ser atratcessita de em torno de 10 anos. Ja
em relacdo aos valores de receita de ambos osspos;eos resultados mostram que o
processo 1 apresenta uma receita total de 56%sagueio processo 2, isso seria um 6timo
resultado, porém olhando para os valores de imeestos das plantas percebe-se
claramente que esta diferenca ndo agrega no todo gaiabilidade econdémica dos

processos.

Além disso, verificando os resultados de margenabuuretorno de investimento e

o NPV, revelam que o investimento aplicado em andmplantas ndo é vantajoso e

também nao traz rentabilidade ao investidor.

A Figura 32(a) mostra o custo de ambos 0s procesaokingdo da cada uma das
secdes encontradas nas plantas, considerando iguestidor terd que comprar 0 soro a

um preco de US$1,12. Ja a Figura 32 (b) descomsadensto da matéria-prima.
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Figura 32 —Custo itemizado por segéo (US$/batelada). (a) Cerssido o custo do soro (b) Considerando o

SOoro sem custo.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

Durante as andlises dos resultados foi observadapartancia de considerar

também os graficos com o custo do soro. Entretantmsiderando o estudo de
LENCASTRE (2012), os laticinios do Estado do RioJdeeiro doam o soro de queijo.

Desta forma, o custo do soro, considerando a peliddesse Estado, € zero. Porém,

buscou-se analisar os gréaficos considerando o ple¢dS$1,12 do residuo na medida em

gue os residuos industriais brasileiros de umadogeral, quando conhecida a forma de

reaproveitamento, geram receita para as empresasej@, oS residuos podem ser

reaproveitados em outros processos produtivos.dériante citar neste momento que no

contexto atual brasileiro, o soro de queijo aindBegvalorizado e por isso € doado porque

suas alternativas de aproveitamento até o momedtn despertaram para a real

importancia do soro.

A Figura 32 mostra que a secdo 1, destinada aagEmarda lactose do soro,

contribui significativamente para o0 custo total denbas as plantas, porém se

considerarmos que o investidor € dono do soro,eja, ®le ja obtém uma fabrica de

producdo de queijo ou até mesmo ganha o soro deradutor, sendo assim ele nédo

precisaria comprar o residuo.

J& na Figura 32(b) mostra que a se¢do 1 passamaidiser responsavel pelo custo

final do processo, mas sim a secao 4. Isto indieacggrande responsavel pelo custo final

na secao 1 ndo era o custo da membrana, mas simaya
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Os relatérios de custos gerados da simulacdo revetaresultados em avaliacdes
diferentes, ora em $/batelada, ora em $/kg de poquhincipal e ora em $/ano, porém aqui
buscou-se uma abordagem mais especifica dependeniiizo de conducdo do processo.
Logo nas bateladas, por exemplo, foi feita a agabapor secoOes, itemizacdo dos
principais custos e principais indicadores econémida na avaliacdo geral de todos os

processos, buscou-se avaliar a producéo por ano.

Nos relatérios itemizados foram mostrados os itBngnportancia para o processo
como, por exemplo, custo com matérias-primas, nedokua, utilidades, laboratorios,
consumiveis e facilidades. Os consumiveis estacioglados com a substituicdo de filtros,
cartuchos de filtros, membranas e etc. As facikdaglstdo relacionadas com o custo dos

equipamentos e das instalaces dentrsitéo

A Figura 33 mostra a variagcdo do custo por secaaai um dos processos de
forma itemizada e observa-se que 0s custos conpagyentos S4o 0S que apresentam

maior importancia para o custo final dos processos.

1800000 - 200000
1600000 -+ 700000
1400000 A
1200000 -
1000000 A
800000
600000 -+
400000 M Processo 2 200000 W Processo 2
200000 100000

600000
500000
400000
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Figura 33 — Custo itemizado nos processos 1 e $/gaflada). (a) Considerando o custo do soro (b)

Considerando o soro sem custo.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

A Figura 33 (a) mostra o custo itemizado consid#gwao custo do soro, onde o
custo com matéria-prima e equipamentos sao oséguenaior representatividade sobre o
custo total de ambos os processos. EntretantoiguaaF33 (b) mostra o custo itemizado

desconsiderando o custo do soro, onde 0 custo cquipamentos teve maior
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representatividade sobre o custo final de ambogrosessos. Vale lembrar que os

relatorios de custo podem ser verificados no Apndideste trabalho.

6.2 PROCESSOS CONTINUOS

Em ambos os processos conduzidos em continuo, ssaxe3 e 4, foram
considerados uma alimentagdo de 1000 toneladasrdeds queijo &cido (pH=4), sendo
todos os dados de composicdo massica gerados séserados em base Umida.

Importante citar que nos processos em continudaéeciclo de células.

Os equipamentos dos processos 3 e 4 conduzidosrimuo foram arranjados de
forma a utilizar duas leveduras diferente&luyveromyces e Saccharomyces
respectivamente. Desta forma, esses processofesendiam basicamente com a incluséo
da secdo 3 no processo 4, j4 que esta secdo é&ieachara a realizacdo da hidrolise
enzimatica. Desta forma, o processo 3 nao apraseségdo 3, conforme citado

anteriormente.

Os tempos de residéncia durante a fermentacacocegso 3 € de 0,0275 hora e no

processo 4 € de 0,0241 hora. Ja a hidrélise n@gsoct ocorre em 1 hora.

Cabe notar que em funcédo do porte das plantas guinsee uma operacao do
processo 3 de 330 dias/ano e uma producdo andalmil toneladas/ano de etanol. No
processo 4 conseguiu-se uma operagdo de 330 dias/airma producédo de 69 mil

toneladas/ano de etanol.

6.2.1 Rendimentos

Os rendimentos dos principais equipamentos saceqeos na Tabela 28. O
processo 3 apresentou maior producéo de etanoludoogprocesso 4. No processo 3

produziu-se 19,5 toneladas de etanol, enquantogpeocesso 4, somente 9,6 toneladas.
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Processo Equipamento Entrada Saida Rendimento
(toneladas) (toneladas) (%)
Membrana UF-101/ 50 ton lactose | 204 1N lactose (sai/entra)=80,8
permeado
Membrana UF-102| g 5 ton lactose 8,0 ton lactose (sai/entra)=84,2
permeado
Membrana RO-101 902 ton 4gua 475 ton agua (sailentra)=52,7
permeado
Fermentadores P-144 48,5 ton lactdse (real/tedrico)=
3 24 ton etanol 54/27=89
Centrifuga P-34 | 2,6 ton leveduta 6 ton levedura|  (sai/entra)=100
Global 50 ton 19,5 ton
93,4
lactose etanol
Membrana UF-101 50 ton lactose | 404 ton lactose (sai/entra)=80,8
permeado
Membrana UF-102| g 5 ton lactose | o0 ON lactose (sai/entra)=84,2
permeado
Membrana RO-101] 902 ton agug 479 tonagua | (saj/entra)=52,7
permeado
0,11 ton lactose Vte6rico)=
Reator P-12 48,5 ton lactose e (rea/ teorico)=
4 25,4 ton glicose 25,4/26,3=96,6
Fermentadores P-15 25,4 ton glicose 2 ton glicose (real/tedrico)=
11,9 ton etanol 11,9/13,5=88

Centrifuga P-34

2,6 ton levedu

a2 6 ton levedura|

(sai/entra)=100

Destilador P-44

11,6 ton etand

| 10 ton etanol

(sai/entra)=86,2

Destilador P-46

10 ton etanol

9,6 ton etanol

(sai/entra)=96

Global

50 ton lactose

9,6 ton

etanol

99

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

6.2.2 Balangos de massa e correntes

As quantidades em massa das principais entradsigdasdas secfes sdo mostradas
nas Tabelas 29 a 39. Todas estas correntes fonatlageapos todas as simulacdes, sendo

apresentados inclusive os dados de temperatutaneat pressao nas linhas.
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Secao 1 Processo3
Correntes S-101 S-103 S-104 S-105 S-107 S-108 S-109 S-118
m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.03 960.19 480(09 39.80 480.09
T(°C) 25.00 25.20 25.20 25.39 25.24 25.36 25.39 .3%25
P (bar) 1.013 2.013 2.013 2.013 3.013 3.013 2.013 .0133
V (M) 880.76 729.81 182.45 145.97 875.78 437.91 36.49 37.94
m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.03 960.19 480.09 39.80 0.098
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 4.00 0.00 0.00 0.0 4.00 0.00
lactose 50.00 40.41 9.58 8.08 48.49 0.00 1.50 48.49
proteina 6.00 0.00 6.00 0.00 0.00 0.00 6.0( 0.00
sais 10.00 8.08 1.91 1.61 9.69 5.1 0.30 4.59
agua 930.00 751.66 178.33 150.38 902.00 474,99 927.0 427.01
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 30- Resultados de correntes do processod/Se

Secao 2 Processo3
Correntes S-111 S-112 S-113 S-114 S-115 S-117 DS-101 DS-102
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.80 11.8( 1.8 2361
T (°C) 25.39 70.00 25.00 40.00 70.00 70.00 25.00 5017
P (bar) 1.013 1.013 1.013 6.013 1.013 1.013 1.013 .0131
V (m°) 35.05 0.00 107691.58 19055.37 10.98 10.98 10.76 1.8
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.80 11.80 11.80 23.61
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.80 11.80
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 4.00 0.00 4.00
lactose 1.50 0.00 0.00 0.00 1.50 1.50 0.0d 1.50
proteina 6.00 0.00 0.00 0.00 6.00 6.00 0.0 6.00
sais 0.30 0.00 0.00 0.00 0.30 0.30 0.00 0.30
agua 27.99 27.99 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0(¢ 0.00
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 0.00
ar 0.00 139.98 139.98 139.98 0.00 0.00 0.0( 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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Secdo 4 | Processo3
Correntes S-119 S-122 S-123 S-124 S-125 S-126 S-127 S-149
m (ton) 2.60 480.09 2.65 2.65 25.85 25.85 459.50 9.5
T (°C) 25.00 25.35 25.00 40.00 20.00 20.00 43.0( 013
P (bar) 1.013 2.000 1.013 6.013 1.013 1.013 1.013 .01
V (m°) 2.29 437.91 2046.25 362.07 0.00 0.00 427.2)7 427.2
m (ton) 2.6 480.09 2.65 2.65 25.85 25.85 459.50 459.50
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 23.19 23.19 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 24.24 24.24
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 0.00 48.49 0.00 0.00 0.00 0.00 3.38 3.38
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
sais 0.00 4.59 0.00 0.00 0.00 0.00 4.59 4.59
agua 0.00 427.01 0.00 0.00 0.00 0.00 424.683 424.63
levedura 2.6 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 2.63 2.63
ar 0.00 0.00 2.65 2.65 2.65 2.65 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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Secao 5 Processo3
Correntes S-152 S-153 S-154
m (ton) 459.50 329.47 130.03
T (°C) 43.01 43.01 43.01
P (bar) 1.013 1.013 1.013
V (M) 427.28 308.79 118.48
m (ton) 459.50 329.47 130.03
Bags 0.00 0.00 0.00
CO 0.00 0.00 0.00
etanol 24.24 24.24 0.00
gordura 0.00 0.00 0.00
lactose 3.38 3.38 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00
sais 4.59 4.59 0.00
agua 424.64 297.24 127.39
levedura 2.63 0.00 2.63

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Secao 6 Processo3
Correntes S-166 S-167 S-168 S-169 S-170 S-171 S-172 S-173 S-174 S-176
m (ton) 329.47 65.19 264.27 264.27 65.19 21.81 #13.3] 43.38 21.81 21.81
T (°C) 85.47 90.00 100.00 48.01 94.06 90.00 100.00 95.00 25.00 25.00
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.01 0131 1.013 1.013
V (m°) 14360.33| 12157.03 2441.30 244.03 1229246  11911.6 662.17 653.75 24.63 24.63
m (ton) 329.47 65.19 264.27 264.27 65.19 21.81 43.3¢ 43.38 21.81 21.81
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0 .00 0
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0¢ 0.00
etanol 24.24 20.61 3.63 3.63 20.61 19.58 1.03 1.08 19.58 19.58
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 00.0 0.00
lactose 3.38 0.00 3.38 3.38 0.00 0.00 0.00 0.00 000 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 00 O. 0.00
sais 4.59 0.00 4.59 4.59 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .000
agua 297.24 44.58 252.66 252.66 44.58 2.22 42.3 .3542 2.22 2.22
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 00 O. 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 34- Resultados de correntes do processQat/3e

Secao 1 Processo4

Correntes S-101 S-103 S-104 S-105 S-107 S-108 S-109 S-118

m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.08 960.19 480.09 39.80 480.09
T (°C) 25.00 25.20 25.20 25.39 25.24 25.35 25.39 325

P (bar) 1.013 2.013 2.013 2.013 3.013 3.013 2.013 .0133

V (m°) 880.76 729.81 182.45 145.97 875.78 437.91 36.49 3794

m (ton) 1000.00 800.16 199.83 160.03 960.19 480.09 39.80 0.098
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 0.00

galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 50.00 40.41 9.58 8.08 48.49 0.00 1.50 48.49
proteina 6.00 0.00 6.00 0.00 0.00 0.00 6.0( 0.00
sais 10.00 8.08 1.91 1.61 9.69 5.10 0.30 4.59
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 930.00 751.66 178.33 150.38 902.0 474.99 927.9 427.01
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0( 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Tabela 35- Resultados de correntes do processQat/Se

Secdao 2 Processo4
Correntes S-111 S-112 S-113 S-114 S-115 S-117 DS-101 DS-102
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.8( 11.8D a1.8 23.61
T (°C) 25.39 70.00 25.00 40.00 70.00 70.0C 25.00 5017
P (bar) 1.013 1.013 1.013 6.013 1.013 1.0138 1.013 .0131
V (m°) 36.05 0.00 107691.53  19055.37 10.9¢ 10.98 10.76 1.82
m (ton) 39.80 167.98 139.98 139.98 11.80 11.80 11.80 23.61
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.8d 11.80
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
enzima 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
gordura 4.00 0.00 0.00 0.00 4.00 4.00 0.00 4.00
galactose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0d 0.00
glicose 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
lactose 1.50 0.00 0.00 0.00 1.50 1.50 0.00 1.50
proteina 6.00 0.00 0.00 0.00 6.00 6.00 0.00 6.00
sais 0.30 0.00 0.00 0.00 0.30 0.30 0.00 0.30
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 27.99 27.99 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
ar 0.00 139.98 139.98 139.98 0.00 0.00 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.
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Tabela 36- Resultados de correntes do processQat/Se

Sec¢dao 3 Processo4
Correntes S-118 S-121
m (ton) 480.09 480.09
T (°C) 25.35 26.24
P (bar) 3.013 3.013
V (m®) 437.91 434.51
m (ton) 480.09 480.09
Bags 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00
enzima 0.00 0.0424
etanol 0.00 0.00
gordura 0.00 0.00
galactose 0.00 25.44
glicose 0.00 25.44
lactose 48.49 0.11
proteina 0.00 0.00
sais 4.59 4.59
acido 0.00 0.00
agua 427.01 424.46
levedura 0.00 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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Tabela 37- Resultados de correntes do processoatiSe
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Secéo 4 Processo4
Correntes S-122 S-123 S-124 S-127 S-128 S-149
m (ton) 480.09 11.45 2.60 11.45 471.24 471.24
T (°C) 26.24 20.00 25.00 20.00 35.00 35.00
P (bar) 2.00 1.013 1.013 1.013 1.013 2.013
V (m®) 43451 0.00 1.51 0.00 433.22 433.22
m (ton) 480.09 11.45 2.60 11.45 471.24 471.24
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 11.45 0.00 11.45 0.00 0.00
enzima 0.0424 0.00 0.00 0.00 0.0424 0.0424
etanol 0.00 0.00 0.00 0.00 11.97 11.97
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
galactose 25.44 0.00 0.00 0.00 25.44 25.44
glicose 25.44 0.00 0.00 0.00 1.99 1.99
lactose 0.11 0.00 0.00 0.00 0.11 0.11
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
sais 4.59 0.00 0.00 0.00 4.59 4.59
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00
agua 424.46 0.00 0.00 0.00 424.46 424.46
levedura 0.00 0.00 2.60 0.00 2.62 2.62

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 38- Resultados de correntes do processQat/Se
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Secao 5 Processo4
Correntes S-152 S-153 S-154
m (ton) 471.24 341.28 129.96
T (°C) 35.00 35.00 35.00
P (bar) 1.013 1.013 1.013
V (m°) 433.22 315.14 118.08
m (ton) 471.24 341.28 129.96
Bags 0.00 0.00 0.00
CO, 0.00 0.00 0.00
enzima 0.0424 0.0424 0.00
etanol 11.97 11.97 0.00
gordura 0.00 0.00 0.00
galactose 25.44 25.44 0.00
glicose 1.99 1.99 0.00
lactose 0.11 0.11 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00
sais 4.59 4.59 0.00
acido 0.00 0.00 0.00
agua 424.46 297.12 127.34
levedura 2.62 0.00 2.62

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.



Tabela 39- Resultados de correntes do processoat/$e
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Secao 6 | Processo4
Correntes S-166 S-167 S-168 S-169 S-170 S-171 S-172 S-173 S-174 S-176
m (ton) 341.28 54.74 286.54 286.54 54.74 11.89 M2.8 42.84 11.89 11.89
T (°C) 85.20 90.00 100.00 40.00 94.38 90.00 100.00 95.00 25.00 25.00
P (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 1.013 .01 1.013 1.013
V (m°) 7250.68 6022.91 1351.35 262.95 6095.10 5684.29 7.084 342.81 13.19 13.19
m (ton) 341.28 54.74 286.54 286.54 54.74 11.89 42.84 42.84 11.89 11.89
Bags 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .000
CO, 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0(¢ 0.00
enzima 0.0424 0.00 0.0424 0.0424 0.00 0.00 0.00 0 0.0 0.00 0.00
etanol 11.97 10.17 1.79 1.79 10.17 9.66 0.5( 050 669 9.66
gordura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 00.0 0.00
galactose 25.44 0.00 25.44 25.44 0.00 0.00 0.00 0 0.0 0.00 0.00
glicose 1.99 0.00 1.99 1.99 0.00 0.00 0.00 0.00 00.0 0.00
lactose 0.11 0.00 0.11 0.11 0.00 0.00 0.0C 0.00 000 0.00
proteina 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0C 0.00 00 O. 0.00
sais 4.59 0.00 4.59 4.59 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 .000
acido 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0p 0.00
agua 297.12 44.56 252.55 252.55 44.56 2.22 42.834  .3442 2.22 2.22
levedura 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.0C 0.00 00 O. 0.00

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.
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6.2.3 Lista de equipamentos

A lista de equipamentos € mostrada na Tabela 40.



Tabela 40- Lista de equipamentos dos processek 3 e

181

Lista de equipamentos “(continua)”

Processo

Secao

TAG

tipo

Condicdes operacionais

Custo (US$/unidade)

reais
P-2/UF-101 ultrafiltrac&o 79,3Mm 134716
P-3/UF-102 ultrafiltracao 79,3Mm 134720
1 P-6/RO-101 osmose inversa 79,8 m 20172
P-1/DP-101 Bomba de diafragma 36,2 kKW 27771
P-5/DP-102 Bomba de diafragma 34,7 kW 27289
P-4/MX-101 misturador de fluxo 435,5 ton/h 0
P-7/vV-101 tanque de estocagem 405 m 63967
P-8/SDR-101 secador 25,4 ton evap/h 329038
2 P-9/G-101 compressor de gas 2383,95 kW 721698
P-10/SL-101 silo 14 70558
P-11/FL-101 envasador 1,8 bag/min 0
3 P-14/V-104 fermentador 13,4°’m 941565
P-22/G-102 compressor de gas 181,19 kW 238480
4 P-26/AF-101 Filtro de ar 3,7 s 51706
P-18/GTV-101 valvula gaveta 501,64 cv 937
P-31/DP-103 Bomba de diafragma 16,9 kW 20043
5 P-33/V-108 tanque de estocagem 23723 m 225034
P-34/CF-101 centrifuga 47475 1/h 323988
P-43/HX-101 Refervedor 95m 26474
P-45/HX-102 Refervedor 27,5 10559
6 P-47/HX-103 Condensador 14,4 m 6526
P-44/C-101 Destilador 19 estagios 74393
P-46/C-102 Destilador 31 estagios 118469




Lista de equipamentos “(continuacé&o)”

Condicdes operacionais

Processo Secao TAG tipo reais Custo (US$/unidade)
3 6 P-48/V-111 tanque de estocagen) 273 m 21980
P-2/UF-101 ultrafiltracao 79,3M 134716
P-3/UF-102 ultrafiltracao 79,3Mm 134720
1 P-6/RO-101 osmose inversa 79,8 m 20172
P-1/DP-101 Bomba de diafragma 36,2 KW 27771
P-5/DP-102 Bomba de diafragma 34,7 kW 27289
P-4/MX-101 misturador de fluxo 435,5 ton/h 0
P-7/V-101 tanque de estocagem 405 m 63967
P-8/SDR-101 secador 25,3 ton evap/h 329038
2 P-9/G-101 compressor de gas 2383,95 kW 721698
P-10/SL-101 silo 14 m 70558
P-11/FL-101 envasador 1,79 bag/min 0
4 3 P-12/V-102 reator CSTR 243,27 m 1186602
P-15/V-104 fermentador 11,6°’m 916542
4 P-16/AF-101 Filtro de ar 1,5s 24178
P-14/GTV-101 valvula gaveta 499,6 cv 935
P-17/DP-103 Bomba de diafragma 17,1 kwW 20162
5 P-33/V-108 tanque de estocagem 240’6 m 232441
P-34/CF-101 centrifuga 48136,3 I/h 323988
P-43/HX-101 Refervedor 93,4m 26421
P-45/HX-102 Refervedor 28m 10735
6 P-47/HX-103 Condensador 8,3m 4313
P-44/C-101 Destilador 19 estagios 73532
P-46/C-102 Destilador 31 estagios 112169
P-48/V-111 tanque de estocagem 14% m 15985

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssinulagdes
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6.2.4 Andlise econdmica preliminar

Assim como nos processos em batelada, a analis@raaa foi realizada pelo
simulador com base nos dados nele inseridos. Algaltses ndo podem ser calculados
devido a falta de valores de fluxo de caixa quesibdidam seu célculo. Todos os valores

monetarios sao referentes ao ano de 2012, andedtérreia dos dados obtidos.

No investimento total de capital estdo incluidasapital fixo direto e o indireto. O
capital direto esta relacionado ao custo dos emep#os, instalacéao, tubulacéo, edificios,
instalacdes elétricas e etc. Enquanto que o cdpitaindireto esté relacionado ao custo
com a construcdo, engenharia, contingente e etw gésto operacional estao incluidos as
matérias-primas, mao-de-obra, utilidades, laboi@dd@ etc. Na Tabela 41 mostra a sintese
dos principais indicadores financeiros consideragqde sem qualquer custo para o0 soro.

Conforme anteriormente, foi importante desconsrde@eco do soro.

Tabela 41- Principais indicadores econdmicos dosgssos 3 e 4.

Projeto da Planta Processo 3| Processo 4
Investimento total de capital (US$) 254.680.000 .208.000
Custo Operacional (US$) /ano 158.275.000 159.795.00
Custo de produgéo unitario (US$) / kg etanol .12 2.301
Taxa de producgédo etanol (kg/ano) 140.687.086 6%686
Receita Total (US$) /ano 221.893.000 149.943.000
Margem Bruta (%) 28,67 -6,57
Retorno do Investimento (%) 23,71 5,16
Tempo de Retorno (anos) 4,22 19,40
NPV - Valor presente liquido (a 7%) 102.512.000 1-8%0.000

Fonte: Elaboracéo Prdpria a partir dos resultadsssanulacdes.

Os resultados obtidos para ambos 0s processos zidoagduem continuo revela

resultados bem diferentes do que os outros proge€s@rimeiro deles € o capital de
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investimento para a construgcdo das plantas. A @t da planta 3 apresenta um
investimento bem proximo do investimento atribuddalanta 4. Outro ponto interessante é
0 custo operacional das plantas em relacdo a piiodugtaria, os resultados mostram que
0 processo 4 apresentou custo operacional proxongoagprocesso 3, porém mais que o
dobro do custo unitario/kg etanol produzido do queeocesso 3.

N&o se pode desprezar a significativa diferengardeucéo de etanol entre os dois
processos citados. O processo 3 produziu 50% adeaatanol do que o processo 4, tendo
em vista o tipo de levedura utilizada. Isso resyltmnforme os resultados, em uma taxa
de producédo anual de etanol de 140 mil toneladies @arocesso 3, enquanto que para o
processo 4 foram apenas 69 mil toneladas.

O tempo de retorno dos investimentos revelou difg@as importantes. No processo
3 foram de 4 anos, enquanto que para o processoath fde 19 anos. Desta forma, o
processo 3 € mais atrativo para a industria quichicque 0 processo 4 uma vez que para
ser atrativo necessita de em torno de 10 anosmJélacdo aos valores de receita de
ambos 0s processos, 0s resultados mostram que@spoo3 apresenta uma receita total de
48% a mais que o processo 4.

Além disso, verificando os resultados de margenabuuretorno de investimento e
o NPV, revelam que o investimento aplicado na pléhe vantajoso e traz rentabilidade

para o investidor, em contrapartida o processa4nad esses beneficios.

A Figura 34 mostra o custo de ambos os process@s.ftN possivel avaliar os
custos por secdo como realizado nos processos @fadas jA que o simulador néo
permite a construcdo do fluxograma separado pdieseAssim, somente foi possivel
analisar o custo total.
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Figura 34- Custo (US$/dia). (a) Considerando o cdstsoro (b) Considerando o soro sem custo.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

A figura mostra que o processo 4 apresentou magioao que o processo 3, seja
considerando o custo do soro ou ndo. Percebe-sia @ne se considerarmos que o
investidor € dono do soro, ou seja, ele ja obtéra tabrica de producdo de queijo ou até
mesmo conseguiu 0 soro por doacao, sendo assit@ogleamente ndo precisaria comprar
o residuo. Desta forma, o fato do soro ter custoémy ndo influencia diretamente no custo
geral dos processos em continuo, ou seja, independisso o processo 3 ndo perde a sua

vantagem econdmica em relagao ao processo 4.

Os relatérios de custos gerados da simulacdo revetaresultados em avaliacdes
diferentes, ora em $/dia, ora em $/kg de produiocipal e ora em $/ano, porém aqui
buscou-se uma abordagem mais especifica dependeniiizo de conducdo do processo.
Logo nos continuos, por exemplo, foi feita a avd@geral, itemizacdo dos principais
custos e principais indicadores econdmicos. Javabagdo geral de todos 0s processos,
buscou-se avaliar a produgéo por ano.

Nos relatérios itemizados foram mostrados os itkneBnportancia para o processo
como, por exemplo, custo com matérias-primas, nedokda, utilidades, laboratorios,
consumiveis e facilidades. Os consumiveis estacioglados com a substituicao de filtros,
cartuchos de filtros, membranas e etc. As facikdagstdo relacionadas com o custo dos
equipamentos e das instalacdes dentro do site.
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A Figura 35 mostra a variagdo do custo em cada aspiocessos de forma

itemizada e observa-se que 0S custos com matémapE equipamentos sdo 0s que

apresentam maior importancia para o custo finaptosessos.

M Processo 3

M Processo 4

, 500 -
£ 4s0 -
< 400
2 350 -
300 -
250 -
200 -
150
100

W Processo 3

W Processo 4

@

Figura 35 — Custo itemizado nos processos 3 e $/(it® continuo). (a) Considerando o custo do

soro (b) Considerando o soro sem custo.

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

A Figura 35(a) mostra o custo itemizado considevaodcusto do soro, onde o
custo com matéria-prima € o que tem maior repraseitlade sobre o custo total de
ambos os processos. Ja na Figura 35(b) mostrat@ itermizado desconsiderando o custo

do soro, onde o custo com equipamentos e utilidi@desmaior representatividade sobre o

custo final de ambos 0s processos.
6.3 AVALIACAO GERAL DOS PROCESSOS

Apesar dos processos sugeridos neste trabalho sdensimulados em condicdes
diferentes e por isso ndo teria como fazer umaap&d mais detalhada, porém em termos
econbmicos buscou-se analisar, em linhas geraal, éw processo mais vantajoso. A

Figura 36 mostra os principais indicadores econdésnm todos 0s processos.
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Figura 36 — Imatiores econdmicos importantes (US$/ano).

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.

A Figura 36 mostra que 0 processo 3 apresentour wanagem econdmica para o
investidor do que os demais processos, considergunelo investidor € dono do soro e nao

tem qualquer custo sobre a matéria-prima prineigabkoro.

Além disso, a producdo de etanol, em cada bateladlelo continuo, apresentou

diferencas interessantes, como mostrado na Figura 3
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Producao de etanol (ton)/ por batelada e
ciclo continuo
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Figura 37 — Producéo de etanol (ton/batelada da cantinuo).

Fonte: Elaboracéo Propria a partir dos resultadsssanulacoes.

A Figura 37 mostra que os processos 1 e 3 prodnzpaticamente a mesma
guantidade de etanol, enquanto que os processog 2ambém apresentaram valores
proximos. Isso indica que, considerando a produg@tanol por batelada ou ciclo do
continuo, praticamente néo fez diferenca o tipeatelucdo dos processos, considerando
ainda os critérios adotados em todos 0s processpsgios neste trabalho.

Entretanto, se analisarmos a producao de etanchrpmra avaliacdo geral mostra
que o tipo de conducéo do processo faz bastargeed@fa como pode ser visto na Figura
38, onde mostra que o processo 3 apresentou nrahugiio de etanol por ano em relacao
aos demais processos. Como citado anteriormenpepcesso 1 gera uma producgédo de
1127 toneladas/ano, o processo 2 gera 535 ton&adaso processo 3 gera 140 mil
toneladas/ano e o processo 4 gera 69 mil tonetatastodos esses valores podem ser
constatados nos relatérios de custo gerados dadasiies e podem ser verificados no

Apéndice 2.
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Figura 38 — Producéo de etanol (ton/ano).

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir dos resultadsssanulacdes.

6.4 ESTIMATIVA DO POTENCIAL DE PRODUCAO DE ETANOR PARTIR DE
SORO DE QUENO

Conforme mostrado no Capitulo 3, em 2010 estimgese das 600 milhdes de
toneladas de leite produzidas mundialmente, cera33P6 foram destinadas para a
producdo de queijos. A quantidade de soro de queijo termos mundiais, pode ser
estimada em 178,2 milhdes de toneladas de sordrh&il, em 2010, produziu-se 32,2
milhGes de toneladas de leite, das quais em taeriz8élo foram utilizadas na producéo de
gueijos, gerando um equivalente em soro de 6,70esllde toneladas. Com base nessas
informacdes e nos melhores resultados alcancadosimalacfes (processo 3), foram
realizados calculos estimativos do potencial dedygéo de etanol a partir de soro
(Equagbes 2 a 8). Em termos tedricos, potenciaknem 2010, o soro gerado no mundo e
no Brasil equivale a 4,8 e 0,18 milhdes de tonalattaetanol, respectivament#ilizando
os dados da simulacdo, os numeros no mundo e sd Bgaiivalem a 3,5 e 0,13 milhdes
de toneladas, respectivamente. Para a facil comgfieedesses numeros, a Tabela 42
mostra mais detalhadamente as estimativas. Ressaffae o célculo estimativo tedrico é
baseado na conversao estequiométrica da lactosstaarl (0,538 kg/kg) e, no caso do

calculo estimativo simulado foi empregado o balamgterial do processo 3 (fermentacéo
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continua empregand$. marxianu$, a partir do qual 1000 toneladas de soro origit8rb

toneladas de etanol.

Tabela 42 — Dados reais e estimados de producétadel a partir de soro no mundo e no Brasil

referentes ao ano de 2010.

Quantidade
(milhdes de toneladas)
Mundo Brasil
Producéo de Leite 600 32,2
Leite para producéo 198 7 41
Queijo '
Producédo de Queijo % *
(10% do leite para queijos) 19.8 0,74
Producéo de Soro
(90% do leite para queijos) 1782 6,67
Producédo de Lactose
(5% do soro) 8,9" 0,33
Producéo de Etanol Tedrica * "
(conversdo de 100% da lactose) 4.8 0,18
Producéo de Etanol Simuladal
(producdo 19,5 toneladas de etano 3,5% 0,13*
a partir de 1000 toneladas de soro

Fonte: Elaboracéo Prépria a partir de dados da FARGL/EMBRAPA, DairyCo (2012) e estimativas
préprias (*).

Bases de célculo para valores expressos érioféladas:

a) Leite para a producgéo de queijo:

Mundo = 0,33 x Producéao de leite (2)

Brasil = 0,23 x Produgéo de leite 3)
b) Producao de Queijo = 0,1 x Leite para a producaguego 4)
c) Producéo de Soro = 0,9 x Leite para a producaadgoq (5)
d) Producéo de Lactose = 0,05 x Producéo de Soro (6)
e) Producéo de Etanol Tedrica = 0,538 x Producéo dwoka (7

f) Producéo de Etanol Simulada = 0,0195 x Produc&ode (8)
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Capitulo 7

Conclusdes e Sugestoes

Diante de todas as pesquisas realizadas, dosasitde simulacdo e os resultados

encontrados, pode-se concluir que:

E possivel tecnicamente o bioaproveitamento do seroqueijo com vistas a
producédo de etanol, entretanto, ndo foi possivakrteabalho separar e aproveitar a
galactose e também algumas correntes de materedaappadas nos fluxogramas, o

que seria necessario para que 0s processos estivasscontexto de biorrefinaria.

A producdo de combustiveis renovaveis torna-se mecassidade cada vez mais
presente nos dias atuais diante das crescentesupeg@es de preservacao

ambiental e nesse contexto esta a busca por enengi@a de fontes alternativas.

O Brasil apresenta potencial de aproveitamentoodo j& que se configura como
um dos maiores produtores de leite no mundo e goes¢éemente, um grande

gerador do residuo laticinio — o soro.

A producdo de etanol de soro necessita de mai@ndelvimento tecnoldgico a

fim de se obter processos viaveis economicamente.
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A dificuldade de encontrar o preco da levedkhayveromyces marxianusm kg
para que fosse possivel uma andalise econdmica desshada em relacdo ao

micro-organismo utilizado.

A partir de 1000 toneladas de soro o processo dugio 21 toneladas de etanol,
enquanto que o processo 3 produziu 19,5 tonel@asesultados de producgao dos
processos utilizando a levedkduyveromyces marxianysraticamente foram os
mesmos. Ja, para a mesma quantidade de soro, espoo? produziu 10,5
toneladas de etanol, enquanto que o processo 4zwo8,6 toneladas. Da mesma
forma, a producdo de etanol nos processos utilzanteveduréSaccharomyces
cerevisiaepraticamente foram 0os mesmos. ISso mostra quepdto e vista de

balanco material, ndo fez muita diferenca usaricontou batelada.

Sem duvida, o aprendizado do funcionamento Sigerpro Design&® e a
construcdo dos fluxogramas de processo trouxeranenuguecimento pessoal e

profissional, tendo em vista a grande dificuldadeoatrada para este aprendizado.

A elaboracdo das propostas tgout de plantas para producdo de bioetanol
empregando as levedur&accharomyces cerevisigeKluyveromyces marxianus
permitiu reconhecer a importancia H&yveromycegpara a producdo de etanol

diretamente da lactose.

A simulag&o dos quatro processos permitiu verifasaresultados expressivos que
0 processo 3 apresenta frente aos demais procésses)do maior vantagem para
o investidor em relacdo aos demais. Apesar de Bécsitlo considerado o
dimensionamento do nimero de dornas de fermentagsidateladas, mas sim o
namero de dornas que corresponda a pratica indlspdde-se concluir com
seguranca que o processo conduzido em continusesgpaemaior vantagem para o

investidor do que o processo em batelada.

As plantas em batelada exigem maior numero de amgptos em relacdo ao
continuo, o que encarece muito o investimento dogfos e, consequentemente,

aumenta significativamente o custo operacional.
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A utilizacdo do simulador de processos mostrouamocuma ferramenta util,
apesar dos pregcos de equipamentos e mao-de-obraepésentar a realidade
brasileira.

Algumas sugestdes para trabalhos futuros forantifab@aos:

O aproveitamento da galactose no processo de pEodig etanol de soro quando

da utilizacédo da leveduBaccharomyces cerevisiae.

Uso de técnicas cromatograficas de baixo custo ggparar a galactose no caso

dos processos que utilizarem a levedsmacharomyces

Desenvolvimento de novas metodologias de produgiocetanol do soro em

processos conduzidos em batelada, visando a maegawzdo custo nesses casos.
Melhoria dos processos visando a rentabilidade @araestidor.
Andlise econbmica detalhada da producao de etgrentia de soro.

Desenvolvimento de estudo em escala de bancada.



194

Referéncias Bibliograficas

ABIQ, Associacdo Brasileira das Indastrias de Queijo. pénésvel em:<
http://www.abig.com.br/>. Acesso em: 22/10/12.

ABRAMOVAY , Ricardo (Org.). Biocombustiveis. A energia datomrérsia. Editora
Senac — S&o Paulo, 2009.

AFONSO, W.O. Obtencao de Hidrolisados enzimaticos do entmado protéico do soro
de leite com elevado teor de di-tripepitideos peilezacdo em nutricdo clinica. Mestrado
em Ciéncias de Alimentos da Faculdade de Farmébiacersidade Federal de Minas
Gerais. Belo Horizonte, 2008.

AJANOVIC , A. Biofuels versus food production: Does biofugteduction increase food
prices? Energy 36, p.2070 - 2076, 2011.

AKRE, J. Alimentacdo Infantil — Bases Fisiologicas. @rgacdo Mundial de Saude de
Genebra, 1994. Disponivel em: <http://www.ibfan.briflocumentos/ibfan/doc-288.pdf>.
Acesso em 05/09/12.

ALMEIDA , K.E.; Bonassi, l.A.; Roca, R.O. Caracteristidagcés e quimicas de bebidas
lacteas fermentadas e preparadas com soro de quieigs frescal. Ciéncias e tecnologias
de alimentos, v. 21, p. 187-192, 2001.

ANDRADE, G.V.N. Projeto de Estrutura de Controle para Wtenta de Producgéo de
Etanol. Dissertacdo de mestrado do curso de Engantea Universidade Federal do Rio
de Janeiro. RJ, p. 4-5, 2008.



195

ANFAVEA . Associacdo Nacional dos Fabricantes de Veiculo®rAotores do Brasil.
Anuario da Inddstria  Automobilistica  Brasileira, 120 Disponivel em:
<http://www.anfavea.com.br/anuario.html>. Acesso 68103/12.

BAI, F.W.; Anderson, W.A.; Moo-Young, M. Ethanol femtation technologies from
sugar and starch feedstocks. Biotechnol Adv 2@®-f@b, 2008.

BAILEY , R.B.; Benitez, T.; Woodward, AAaccharomyces cerevisiaautants resistant to
catabolite repression: use in cheese whey hydit@ly$armentation. Appl Environ
Microbiol 44, p.631-639, 1982.

BALDASSO, C. Concentracéo, Purificagdo e Fracionamentqdateinas do soro lacteo
através da tecnologia de separacédo por membrarsseriacdo de mestrado do Programa
de Engenharia Quimica. Universidade Federal dd@Ramde do Sul, Porto Alegre, 2008.

BANAT, I.M.; Marchant, R. Characterization and poteniti@ustrial applications of Five
novel, thermotolerant, fermentative, yeast straierld J. Microbiol Biotechnol 11, p.
304-306, 1995.

BARBOSA, A.S.; Florentino, E.R.; Floréncio, I.M.; Arauja,S. Utilizacdo do soro como
substrato para producdo de aguardente: Estudoic@ind® producdo de etanol. Revista
Verde de Agroecologia e Desenvolvimento Sustent&elpo Verde de Agricultura
Alternativa (GVAA) ISSN 1981-8203. Mossor6 — Rioa@de do norte, v.5, n.1, p.07 — 25,
janeiro/marco de 2010. Disponivel em:<http://rexigtaa.com.br>.

BASSETTI, F.; Peres, L.; Petrus, J. C. C.; Quadri, M. Blidgggdao de um modelo
numerico na ultrafiltracdo de soro de queijo. 4h@esso ibero-americano em ciéncia e
tecnologia de membranas. Florianopolis CITEM, 2003.

BASTOS, V.D. Etanol, Alcoolquimica e Biorrefinarias. BNSESetorial, Rio de Janeiro,
n°25, p. 5-38, mar. 2007. Disponivel em:
<http://ag20.cnptia.embrapa.br/Repositorio/alcomigea_000g7i6groo02wx50k0wtedt37

hhczdc.pdf>. Acesso em 02/03/12.

BECCHI, C.S. Estudo do indice Crioscépico do Leite tipdim natura” produzido na
Bacia Leiteira do Vale do Taquari, RS. UniversidddeRio Grande do Sul. Programa de
Pés-graduacao em Ciéncias Veterinarias. Porto a/&f03.

BECERRA, M.; Baroli, B.; Fadda, A.M.; Mendez, J.B.; Sis®d).l.G. Lactose
bioconversion by calcium-alginate immobilization Kiuyveromyces lactis cells. Enzyme
Microbiol Technol 29, p.506-512, 2001.



196

BIEGER, A.; Lima, J.F. de. Empresa e desenvolvimentoestidtel: um estudo de caso
da Sooro. Revista FAE, v.11, n.2, p.59-67, 2008.

BOSCHI, J. R. Concentracdo e purificacdo das proteinasSdm de Queijo por
ultrafiltracdo. Dissertacdo apresentada ao CursoPds-Graduacdo em Engenharia
Quimica da Universidade Federal do Rio Grande doP®wuto Alegre, 2006.

BRANS, G.; Schroen, C.G.P.H.; Van der Sman, R.G.M; BodRiM. Membrane
fractionation of milk: state of the art and chafies. Journal of Membrane Science, v. 243,
p. 263-272, 2004.

BRASIL, 1996 Ministério de Estado da Agricultura do Abasteditoee da Reforma
Agraria. Portaria 1146, de 7 de marco de 1996. Regulamentos técnigademtidade e
qualidade de produtos lacteos. Diario Oficial daddnBrasilia, n.48, p.3977-3986, 1996.

BRASIL, 2010a MME. Ministério de Minas e Energia (MME). Dispoel em:
<www.mme.gov.br/>. Acesso em 13 set. 2010.

BRASIL, 2010b. UNIVERSIDADE FEDERAL DE SANTA CATARINA. Disponivie
em:<http://www.enqg.ufsc.br/disci/eqa5216/materiadatico/processos_de separacao.pdf>
. Acesso em 02/11/10.

BRASIL, 2011la Embrapa Gado de Leite (CNPGL/EMBRAPA). Disponivam:
<http://www.cnpgl.embrapa.br/nova/informacoes/éstiaas/producao>. Acesso 03/05/11.

BRASIL, 2011b. CNPGL/EMBRAPA. Centro nacional de pesquisa em gksieiro.
Disponivel em:
<www.cnpgl.embrapa.br/nova/informacoes/estatisticdsstria/tabela0406.php>. Acesso
em 03/05/11.

BRASIL, 2011c. CNPGL/EMBRAPA. O leite de que o Brasil precisa. pisivel em:
<http://www.cnpgl.embrapa.br/divulgacao/artigoszeaso: 05/03/11.

BRASIL, 2012a Instituto Brasileiro de Geografia e EstatistidBGE). Disponivel
em:<http://www.ibge.gov.br/home/estatistica/ecoradppm/2010/comentarios.pdf>.
Acesso em 21/04/12.

BRASIL, 2012b. Ministério da Agricultura, Pecuaria e Abastecitoeisponivel em: <
http://www.agricultura.gov.br/>. Acesso em 21/04/12



197

BRASIL, 2012c Ministério da Agricultura. Ficha de EstabeleciteenNacional.
Disponivel em: <http://sigsif.agricultura.gov.bgsif _cons/!ap_estab_nacional_rep_net>.
Acesso em 21/04/12.

BRASIL, 2012d. CNPGL/EMBRAPA. Centro nacional de pesquisa em gkaeiro.
Disponivel em: <www.cnpgl.embrapa.br>. Acesso: @/P.

BRENNAN, J.G.; Grandison, A.S.; Lewis, M.J. Food Procegditandbook. WILEY-
VCH Verlag GmbH & Co. KGaA, Weinheim, Chapter 1008.

BRESLAU, B.R.; KILCULLEN, B.M. Hollow Fiber Ultrafiltration of Cottage Cheese
Whey: Performance Study. Journal of Dairy Scient@ume 60, Issue 9, p.1379-1386,
1977.

CARDONA, C.A.;, Sanchez, 0O.J. Fuel ethanol production:c&s design trends and
integration opportunities. Bioresource Technolo§y@24152457, 2007.

CARMINATTI , C.A. Ensaio de hidrolise enzimatica da lactasereator a membrana

utilizando Beta-Galactosidase Kluyveromyces ladiissertacdo de Mestrado. Curso de
Pos-graduacdo em Engenharia Quimica da Universidkadieral de Santa Catarina,
Florianopolis, 2001.

CHERYAN, M. Ultrafiltration and microfiltration handbookPensylvania, USA:
Technomic publishing corporation, 1998.

CHOLLANGI , A.; Hossain, M.M. Separation of proteins and daet from dairy
wastewater, v. 46, p. 398-404, 2007.

CILEITE . Disponivel em: <http://www.cileite.com.br/panomimalanco26.html. Acesso
em 20/07/11.

CUNHA, C. R.; REIS, F. G.; VIOTTO, W. H.; VIOTTO, L. Astudo da microfiltracdo
do leite desnatado visando a reducédo do teor d@ugomresidual. 4° Congresso ibero-
americano em ciéncia e tecnologia de membranasafdépolis. CITEM, 2003.

DAIRYCO, 2012. Disponivel em:<http://www.dairyco.org.uk/resowsdibrary/market-
information/dairy-processing-trade/world-dairy-puattproduction/>. Acesso: 20/08/12.

DEMIRBAS, A., Biofuels sources, biofuel policy, biofuel @mony and global biofuel
projections. Energy Conversion and Management 421@6 2116, 2008.



198

DINIZ, R.H.S. Metabolismo de lactose em Kluyveromycesrximmaus UFV-3 e
Kluyveromyces lactis JA6, dissertacdo de mestrand®tbgrama de Pos-graduacdo em
Microbiologia Agricola. Universidade Federal de 8@, Minas Gerais, 2009.

ESTADOS UNIDOS. Understanding Dairy Markets. Use of whey in tlaenfstead
Setting. Disponivel em:
<http://future.aae.wisc.edu/publications/farmstedtey use.pdf>. Acesso em 13/08/12.

EWING, M.; Msangi, S. Biofuels production in developioguntries: assessing tradeoffs
in welfare and food security. Environmental Scie&deolicy 12, p.520 — 528, 2009.

FAGA, B.A.; Wilkins, M.R.; Banat, .M. Ethanol produecti through simultaneous
saccharification and fermentation of switchgrasagiSaccharomyces cerevisiae D5A and
thermotolerant Kluyveromyces marxianus IMB straiBgresource Technology 101, p.
2273-2279, 2010.

FAO, 2008— Food and Agriculture Organization of the UnitedtiNns. Bioenergy, food
security and sustainability — Towards na Intermald=ramework, 2008. Disponivel em:
<http://www.fao.org/fileadmin/user_upload/foodcliteAHLCdocs/HLCO08-inf-3-E.pic>.
Acesso em 14/07/12.

FAO. OECD - Agricultural Outlook 2012—-2021: Organisatifor Economic Co-operation
and Development—Food and Agriculture Organizatibthe United Nations Agricultural
Outlook. Disponivel em:<http://www.agri-
outlook.org/pages/0,2987,en_36774715_ 36775671 111 1100.htmI>. Acesso em:
20/04/2012.

FARRELL , A.E.; Plevin, R.J.; Turner, B.T.; Jones, A.D.;Hare, M.; Kammen, D.M.
Ethanol can contribute to energy and environmegaals. Science 27, v. 311, p. 506-508,
2006.

FARRO, A.P.C.; VIOTTO, L.A. Reducéao do teor de gorducastro de queijo pré-tratado
por microfiltracdo. 4° Congresso ibero-americanocgncia e tecnologia de membranas,
Florianopolis, CITEM, 2003.

FIGUEIREDO, P. Indastrias Agro-Alimentares. Lisboa.. Dispahiv em:
<http://www.pfigueiredo.org/BooklAA.pdf>, 2001.

FILHO , R.R.L.; POMBO, G. Aumenta o consumo de queij@Bnasil. Carta Leite, ano 6,
edicao 105, setembro de 2010. Disponivel em:
<http://www.bovinos.ufpr.br/100921 Aumenta_o_consunde_queijo_no_brasil_def.pdf

>. Acesso em 20/04/12.



199

FONSECA, G.G.; HEINZLE, E. The yeast Kluyveromyces marxianand its
biotechnological potential. Appl Microbiol Biotecbin 2008.

FOUST, A.S.; CLUMP, C.W.; WENZEL, L.A.; MAUS, L.; ANDEREN, L.B. Principios
das Operacdes Unitérias. Segunda edicdo, LTC adimo: 1982.

FRIEDRICHS, J. Global energy crunch: How different partsha world would react to a
peak oil scenario, v.38, p.1-8, 2010.

GANZLE , M.G.; Haase, G.; Jelen, P. Lactose: Crystallirgthydrolysis and value-added
derivatives. International Dairy Journal 18, p. 6894, 2008.

GOKCOL, C.; Dursun, B.; Alboyaci, B.; Sunan, E. Importanaf biomass energy as
alternative to other sources in Turkey, Energydoh. 37, p.424-431, 2009.

GUADIX, A.; Sorensen, E.; Papageorgiou, L.G.; Guadix, .EQptimal design and
operation of continuous ultrafiltration plantsMiembr. Sci. 235, p.131-138, 2004.

GUADIX, A.; Sorensen, E.; Papageorgiou, L.G.; Guadix, .EQptimal design and
operation of batch ultrafiltration systems. Eurape@ymposium on Computer Aided
Process Engineering — 13, p.149-154, 2003.

GUIMARAES, P.M.R.; Teixeira, J.A.; Domingues, L. Fermemati of high
concentrations of lactose to ethanol by enginedletulent Saccharomyces cerevisiae.
Biotechnol Lett 30, p.1953-1958, 2008.

GUIMARAES, P.M.R.; Teixeira, J.A.; Domingues, L. Fermentatiof lactose to bio-
ethanol by yeasts as part of integrated solutimrsttie valorisation of cheese whey.
Biotechnology Advances 28, p.375-384, 2010.

GUIMARAES, T.M. Isolamento, Identificacdo e Selecdo de Ceplas Levedura
Saccharomyces cerevisiae para Elaboracdo de Vidikgertacdo de mestrado do curso de
Ciéncias Farmacéuticas da Universidade FederahthnR. CURITIBA, p. 35, 2005.

HABERT, A.C; Borges, C.P; Nobrega, R. Processos de Sgjma@or Membranas, série
Escola Piloto em Engenharia Quimica, COPPE/UFRX;.20

HARIJAN , K.; Memon, M.; Uqaili, M.A.; Mirza, U.K. Potentiaontribution of ethanol
fuel to the transport sector of Pakistan. Renewabld Sustainable Energy Reviews 13,
p.291-295, 2009.



200

HENSING, M.C.; ROUWENHORST, R.J. Physiological and teclogital aspects of
large-scale heterologous-protein production witasge. Antonie Van Leeuwenhoek, v.67,
n.3, 1995.

HOOGWIJK , M.; Faaij, A.; Van den Broek, R.; Berndes, G.elén, D.; Turkenburg, W.
Exploration of the ranges of the global potentfabiomass for energy. Biomass Bioenergy
25, p.119-133, 2003.

INTELLIGEN , Guia do Usuario. SuperPro Designer®. Disponiveim: e
<http://intelligen.com/>. Acesso em: 15/02/12.

INSUMOS. Revista Aditivos e Ingredientes. Intoleranciaétdse e produtos lacteos com

baixo teor de lactose. Disponivel em:
<http://www.insumos.com.br/aditivos_e_ingredientesterias/143.pdf>. Acesso:
09/03/12.

JAMES, B. J. JING, Y; CHEN, X. D. Membrane fouling dugiriltration of milk — a
microstructural study. Journal of food chemicaliaegring, v. 60, p. 431-437, 2003.

JURADO, E.; Camacho, F.; Luzon, G.; Vicaria, J.M. A neinektic model proposed for
enzymatic hydrolysis of lactose by [&galactosidase from Kluyveromyces fragilis.
Enzyme and Microbial Technology 31, p.300-309, 2002

KAMINSKI , W.; Marszalek, J.; Ciolkowska, A. Renewable egesgurce—Dehydrated
ethanol. Chemical Engineering Journal 135, p. 93;-2008.

KAR, T.; MISRA, A. K. Therapeutic properties of wheyed as fermented drink. Revista
de microbiologia, v. 30, p. 163-169, 1999.

KISIELEWSKA , M. Feasibility of Bioenergy Production from Uliittration Whey
Permeate Using the UASB Reactors, Biogas, Sunil &u(&d.), University of Warmia
and Mazury in Olsztyn, disponivel em:
<http://www.intechopen.com/books/biogas/feasibibifybioenergy-production-from-
ultrafiltration-whey-permeate-using-the-uasb-reesctp 2012.

KORETSKY , M.D; Termodinamica para Engenharia Quimica. LEG.), 2007.

KOSIKOWSKI , F.V. Greater utilization of whey powder for humeansumption and
nutrition. Journal of Dairy Science, v.50, n.8,3:13-1345, 1967.



201

KUMAR , S.; Singh, N.; Prasad, R. Anhydrous ethanol: Aeveable source of energy.
Renewable and Sustainable Energy Reviews 14, [©-1834, 2010.

LACTEA BRASIL , Disponivel em <http://www.lacteabrasil.org.br>cesso em maio de
2011.

LACTOZYM , Fornecedor de enzimas, disponivel em:
<http://www.ncbe.reading.ac.uk/ncbe/materials/ernestiactozym.html>, acesso em:
20/07/12.

LANE, M.M.; MORRISSEY, J.P. Review Kluyveromyces manua: A yeast emerging
from its sister’s shadow. Fungal Biology Reviews R47-26, 2010.

LEITE, J.L.B.; Siqueira, K.B.; Carvalho, G.R. Comérciaternacional de lacteos -
Segunda edigéo revista e ampliada. Embrapa. Jikp@@MG, 2009a.

LEITE, R.C.C.; Leal, M.R.L.V.; Cortez, L.A.B.; GriffinfZv.M.; Scandiffio, M.l.G. Can
Brazil replace 5% of the 2025 gasoline world demaiitth ethanol?. Energy 34, p. 655—
661, 2009b.

LENCASTRE, K.G.S. Mapeamento da Producéo de Soro de QueijRio de Janeiro:
Potencial para a Producdo de Etaridissertacdo de mestrado do Programa de PoOs-
graduacdo em Tecnologia de Processos Quimicos quiBiacos, Escola de Quimica,
UFRJ, 2012.

LEWANDOWSKA , M.; Kujawski, W. Ethanol production from lactosen a
fermentation/pervaporation system. Journal of Héngineering 79, p.430-437, 2007.

LIMA , U.A.; Aquarone, E.; Borzani, W.; Schmidell, W. oBcnologia Industrial
(coordenadores); Processos Fermentativos e Enzosatl. 3, Ed. Edgard Blucher, p. 15-
37, 2001.

LIN, Y.; Tanaka, S. Ethanol fermentation from biomassources: current state and
prospects. Appl Microbiol Biotechnol 69, p.627—-62206.

LING, K.C. Whey to Ethanol: A Biofuel Role for Dairy Gperatives?, USDA Rural
Development, Research Report 214, 2008.

LIRA , L.H. Microfiltrag&do do soro de leite de bufaldisando membrana cerdmica como
alternativa ao processo de pasteurizacao. DisGertde Mestrado do Programa de Pés-
graduacdo em Nutricdo da Universidade Federal dgodls, 2007.



202

LOPEZ-LEIVA , M. H.; GUZMAN, M. Formation of oligosaccharidesirthg enzymic
hydrolysis of milk whey permeates. Process BioclsémiB0 , p.757— 62, 1985.

MACEDO, I.C.; Seabra, J.E.A.Green House Gases EmissimtigeiProduction and Use
of ethanol from Sugarcane in Brazil: The 2005/2@06rages and a prediction for 2020.
Biomass and Bioenergy 32, p.582 — 595, 2008.

MADAENI , S.S.; Mansourpanah, Y. Chemical cleaning of ve@smosis membranes
fouled by whey. Desalination 161, p.13-24, 2004.

MAGANHA , M.F.B., Setor de Tecnologias de Producdo maisphimGuia Técnico
Ambiental da Industria de Produtos Lacteos Série B&o Paulo: CETESB, 2008.

MALAJOVICH , M.A. Biotecnologia o impacto na sociedade, Institde Tecnologia
ORT do Rio de Janeiro, 2010.

MATUTINOVIC , I. Oil and the political economy of energy, v.p71, 20009.

MAWSON, A J. Bioconversions for whey utilization and wastbatement. Bioresource
Technology, v. 47, p. 195-203, 1994.

MESSIA, M.C.; Candigliota, T.; Marconi, E. Assessmentqufality and technological
characterization of lactose-hydrolyzed Milk. Foolde@istry 104, p.910-917, 2007.

MUELLER , S.A.; Anderson, J.E.; Wallington, T.J. Impacbajfuel production and other
supply and demand factors on food price increase2008. biomass and bioenergy 35,
p.1623-1632, 2011.

MULDER , M. Basic principles of membrane technology. Cefde membrane science
and technology, University of twente, Enschede, Ntherlands, p.564, 2000.

MURPHY, R.; Woods, J.; Black, M.; McManus, M. Global dmpments in the
competition for land from biofuels. Food Policy 352-S61, 2011.

MUSSATTO, S.I.; Dragone, J.; Guimardes, P.M.R.; Silva, Al;PCarneiro, L.M.;
Roberto, I.C.; Vicente, A.; Domingues,L.; TeixeirdA. Technological trends, global
market, and challenges of bio-ethanol productiolmtdghnology Advances 28, p. 817—
830, 2010.

NEHLIN , J.O; Carlberg, M., Ronne H. Yeast galactose pasmés related to yeast and
mammalian glucose transporters. Gene 85, p.31343B3.



203

NGUYEN, T.L.T.; Gheewala, S.H.; Garivait, S. Fossil energavings and GHG
mitigation potentials of ethanol as a gasoline stlis in Thailand, v.35, p. 5195-5205,
2007.

NGUYEN, T.L.T.; Hermansen, J.E.; Sagisaka, M. Fossilg@neavings potential of sugar
cane bio-energy systems, v.86, p.1-8, 2009.

NOGUEIRA, Luiz Augusto Horta (Org.). Bioetanol de Cana-dgiéar: energia para o
desenvolvimento sustentavel. BNDES/ CGEE, 2008. pdigvel
em:<http://www.bioetanoldecana.org/>. Acesso end3Q/A.

NZIC. New Zealand Institute of Chemistry. The Manufaetoef Ethanol from Whey.
Disponivel em: <http://nzic.org.nz/ChemProcesses/®.pdf>. Acesso em 30/08/11.

OLIVEIRA , A.C.; Gon, T.C.R.; Marrafon, R.D.; Reis, M.H.Mn&ilacéo do Processo de
Destilacdo Extrativa para Producéo de Alcool Anidmom Diferentes Solventes. VIli
Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica emdeg&m Cientifica, Minas Gerais, 2009.

OLIVEIRA , E. H. P.; PETRUS, J. C. C. Influéncia da conagd@o de pvdf em
membranas de ultrafiltracdo para tratamento deewmtiis da industria frigorifica. 4°
Congresso ibero americano em ciéncia e tecnolagmambranas. Floriandpolis. CITEM,
2003.

OZMIHCI , S.; Kargi, F. Ethanol fermentation of cheese wip@yvder solution by
repeated fed-batch operation. Enzyme and Micra@ahnology 41, p.169-174, 2007.

OZMIHCI , S.; Kargi, F. Ethanol production from cheese wipeyvder solution in a
packed column bioreactor at different hydrauliddesce times. Biochemical Engineering
Journal 42, p.180-185, 2008.

PACHECO, T. F. Producdo de Etanol: primeira ou segundagge? Embrapa, 2011.
Disponivel em:  <http://www.embrapa.br/imprensagasi2011/producao-de-etanol-
primeira-ou-segunda-geracao>. Acesso em 25/01/12.

PADILLA , R.Y.C. Reator Enzimatico de Membrana para Pristed@e Soro de Queijo,
visando a Producédo de Concentrado Protéico conolaixr de fenilalanina. Tese de
Doutorado em Engenharia Quimica pela Universidastiefal de Sdo Carlos, Sao Paulo,
2007.

PANESAR, P.S. Application of response surface methodolagye permeabilization of
yeast cells for lactose hydrolysis. Biochemical iBegring Journal 39, p.91-96, 2008.



204

PANESAR, R.; Panesar, P.S.; Singh, R.S.; Kennedy, J.Fa,B&.B. Production of
lactose-hydrolyzed milk using ethanol permeabilizedst cells. Food Chemistry 101,
p.786-790, 2007.

PERRY, K.S.P. Queijos: Aspectos Quimicos, Bioquimicoslierobiologicos. Quimica
Nova, Vol. 27, No. 2, 293-300, 2004.

PERRY, R.H; Green, D.W. Perry’s Chemical Enginners’ Hamok. Seventh Edition,
1997.

PINTO, G.A. Biorefinaria de Soro de Queijo: Engenharea Rioprocessos e Sistemas

aplicada a transformacéo de um residuo poluentgredutos com valor agregado. Tese de
Doutorado apresentada na Universidade Federal de CZlos. Programa de PoOs-

graduagcdo em Engenharia Quimica, Sao Paulo, 2008.

PRASAD, S.; Singh, A.; Joshi, H.C. Ethanol as an alteveatfuel from
agricultural,industrial and urban residues. ResesjrcConservation and Recycling v.50,
p.1-39, 2007.

REKTOR, A.; Vatai, G. Membrane filtration of mozzarellahgey, Desalination, 162,
p.279-286, 2004.

RFA. Renewable Fuels Association. Disponivel em:
<http://www.ethanolrfa.org/pages/statistics#E>. #gteem 04/03/12.

RICHARDS, N.S.P.S. Soro lacteo: Perspectivas Industrid#sotecdo ao meio ambiente.
Revista Food Ingredientes, n.17, p.20-24, 2002.

ROCHA, S.N. Expressdo e Secrec¢do de proteinas hetesotgaleveduras do género
Kluyveromyces. Tese de doutorado do Programa deerihragia Quimica da Escola
Politécnica. Universidade de S&o Paulo. Sdo Padl).

ROGOSA, M.; Browne, H.H.; Whittier, E.O. Ethyl alcoholdm whey. J Dairy Sci 30:
p.263-269, 1947.

ROSENBERG, M. Current and future applications for membramecpsses in dairy
industry. Trends in Food Science and Technolog§, p. 12-19, 1995.

RUBIN, J. Pasilac A/S, 8600 Silkeborg, Denmark. Produactof Whey Protein
Concentrates with High Solids Content. Desalina8bnp.193-199, 1980.



205

SANSONETTI, S.; Curcio, S.; Calabro, V.; lorio, G. Bio-ethanproduction by
fermentation of ricotta cheese whey as an effectiternative non-vegetable source.
Biomass and Bioenergy 33, p.1687-1692, 2009.

SANTOS, A.; Ladero, M.; Garcia-Ochoa, F. Kinetic modelofglactose hydrolysis by a
beta-galactosidase from Kluyveromices fragilis. ne and Microbial Technology 22, p.
558-567, 1998.

SAUNDERS J.A.; Rosentrater, K.A. Survey of US fuel ethamdhnts. Bioresource
Technology , v.100, p. 3277-3284, 2009.

SCHUBERT, S.F.; TURNOVSKY, S.J. The impact of oil prices an oil-importing
developing economy, v. 94, p. 5, 2009.

SCHUCK, M. Degomagem de Oleo de Soja por Ultrafiltragdissertacdo apresentada ao
Curso de Pés-Graduagdo em Engenharia de Alimematasniversidade Federal de Santa
Catarina, Florianopolis, 2004.

SERPA, L. Concentracdo de Proteinas de Soro de QueijoEpaporacdo a Vacuo e
Ultrafiltracdo. Dissertacdo de mestrado do Progrden&ngenharia de Alimentos da URI,
Campos de Erechim, Rio Grande do Sul, p. 25, 2005.

SGARBIERI, V.C. Proteinas em alimentos protéicos. Sdo Paulel&,at996.

SHAHIDI , F.; ARACHCHI, J. V., JEON, Y. J. Food applicatsoaf chitin and chitosans.
Food science & technologyv.Trends in Food Sciendeeéhnology 10, p.37-51, 1999.

SILVEIRA , R.F. Producéo de etanol por leveduras em biamestcom células livres e
imobilizadas utilizando soro de queijo. DissertagBo mestrado do Programa de P0ds-
graduacdo em Microbiologia Agricola e do Ambientiiversidade Federal do Rio
Grande do Sul. Porto Alegre, 2006.

SILVEIRA, W.B. Producédo de Etanol em Permeado de Soro deijoQupor
Kluyveromyces marxianus UFV-3. Tese de Mestradesgrtada na Universidade Federal
de Vicosa. Programa de Pds-Graduacdo em Microb#kgyicola, Minas Gerais, 2004.

SILVEIRA ,W.B.; Passos, F.J.V.; Mantovani, H.C.; Passos,.[E.Mthanol production
from cheese whey permeate by Kluyveromyces marsidobV-3: A flux analysis of
oxido-reductive metabolism as a function of lact@ssmcentration and oxygen levels.
Enzyme and Microbial Technology 36, p. 930-936,5200



206

SINGH, H.; Waungana, A. Influence of heat treatment afknmon cheesemaking
properties. International Dairy Journal 11, p. S8&% 2001.

SISO, M.I.G. The biotechnological utilization of cheesbey: a review. Biores Technol.,
v. 57, p. 1-11, 1996.

SMIT, G. Dairy processing Improving quality. Woodheadbkshing Limited, England,
Chapter 17, 2003.

SOUSA E.L.L.; Macedo, I.C. (Org). Ethanol and Bioel@ty: Sugarcane in the Future
of the Energy Matrix. Sao Paulo : Unica, 2011. Dispel em:
<http://www.unica.com.br/multimedia/publicacao/>cesso em 03/03/12.

SOUZA, K.M.; Andrade, A.C.; Aratjo, E.H. Estudo da Fentegdo Simultanea a
Hidrélise de Soro de Queijo Utilizando Lactase eccBaromyces Cerevisiae. VI
Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica emdg&m Cientifica, Sdo Paulo, 2005.

SOUZA, R.R.; Bergamasco, R.; Costa, S.C.; Feng, X.;aF&iH.B.; Gimenes, M.L.
Recovery and purification of lactose from whey. CloamEngineering and Processing
v.49, p. 1137-1143, 2010.

SREE, N.K.; Sridhar, M.; Suresh, K.; Banat, M.l.; RdoY, Isolation of thermotolerant,
osmotolerant, occulating Saccharomyces cerevigiaesthanol production. Bioresource
Technology 72, p.43-46, 2000.

SUZART, C.A.G., DIAS, J.C.T. Desenvolvimento Tecnol6gimAguardente de Soro de
Queijo. Projeto Bolsas BITEC, IEL, SEBRAE, CNPgn@ms Juvino Oliveira, 2007.

SZKLO, A.; SCHAEFFER, R. Alternative energy sourcesmegrated alternative energy
systems? Oil as a modern lance of Peleus for teeggrransition, Energy v.31, p. 2513—
2522, 2006.

TEIXEIRA , J.A.C. Floculagdo da levedura Kluyveromyces naaus. Caracterizacéo
fisiol6gica e cinética. Tese de doutorado do Depaento de Engenharia Quimica.
Faculdade de Engenharia do Porto, 1988.

TERRELL, S.L.; BERNARD, A.; BAILEY, R.B. Ethanol from WheyContinuous
Fermentation with a Catabolite Repression-ResisBatcharomyces cerevisiae Mutant.
Applied and Environmental Microbiology, Vol. 48, N&, p. 577-580, Sept. 1984.

TIN, C.S. F.; MAWSON, A. J. Ethanol production from eyhin a membrane recycle
bioreactor. Process Biochemistry, v. 28, p. 217;2293.



207

TOLKACH , A.; Kulozik, U. Fractionation of whey proteinsdanaseinomacropeptide by
means of enzymatic crosslinking and membrane semartechniques. Journal of Food
Engineering 67, p.13-20, 2005.

TOLLERUP, K., Morse, J.G. Evaluation of phloxine B as agioie control agent against
citrus thrips (Thysanoptera: Thripidae). JournalEabnomic Entomology, v.96, p. 629-
635, 2003.

UNICA, 2010. Unido da Industria de Cana de AcglcdrR2latorio de Sustentabilidade de
2010, Sao Paulo. Disponivel em: <http://www.unicendor/multimedia/publicacao/>.
Acesso em 03/03/12.

UNICA, 2012. Unido da Industria de Cana de Actcar. Producasilira de Etanol, S&o
Paulo. Disponivel em: <http://www.unica.com.br/dsotacao/estatistica/>. Acesso em:
03/03/12.

USDA. United States Department of Agriculture. U.S. Brack to become World’'s
Largest Ethanol Exporter in 2011. July 20, 2011. sdonivel em:
<http://www.fas.usda.gov/info/IATR/072011_Ethan®&TR.pdf>. Acesso em: 03/03/12.

USDEC - U. S. Dairy Export Council. Ingredientes lactepara uma alimentacao
saudavel. USDEC News, v.2,n.4,p.1-3, 2002.

VALSECHI , O. A. O Leite e seus Derivados. Universidade Fddie Sao Carlos. Centro
de Ciéncias Agrarias Raras, Sao Paulo, 2001.

VASILIJEVIC , T.; Jelen, P. Lactose hydrolysis in milk as at#edoy neutralizers used for
the preparation of crude-galactosidase extractm fiactobacillus bulgaricus 11842.
Innovative Food Science & Emerging Technologies.B75-184 v. 3, p. 175-184, 2002.

VEIGA, P. G.; Viotto, W. H. Fabricagdo de queijo petitsse por ultrafiltracéo de leite
coagulado, efeito do tratamento térmico do leitedeasempenho da membrana. Ciéncia e
tecnologia de alimentos, v 21, p. 267-272, 2001. spbinivel em:
<http://www.scielo.br/pdf/%0D/cta/v21n3/8541.pd&cesso: 20/04/12.

VIEIRA , A AM.T. Estudo da Hidrdlise enzimatica do Sore Queijo utilizando as
lactases Lactozim® e Prozin®. Dissertacdo de Mastram Engenharia Quimica.
Universidade Federal de Uberlandia, Minas Ger&i662

VIENNE, P.; Stockar, U.V. An investigation of ethanolilmition and other limitations
occurring during the fermentation of concentratedeyw permeate by Kluyveromyces
fragilis. Biotechnology Letters, v. 7, n. 7, p. 5226, 1985a.



208

VIENNE, P.; Stockar, U.V. Metabolic, physiologycal anddtic aspects of the alcolholic
fermentation of whey permeate by Kluyveromycesifie§lRRL 665 and Kluyveromyces
lactis NCYC 571. Enzyme and Microbial Technology7yp. 287-293, 1985b.

WESSELER, J. Opportunities (‘costs) matter: A comment onméhtel and
Patzek“Ethanol production using corn, switchgrass] wood; biodiesel production using
soybean and sunflowerEnergy Policy 35, p.1414-1416, 2007.

WILKINSON , J. (Coord.). Perspectivas do investimento noragocio. Rio de Janeiro:
UFRJ, Instituto de Economia, 2008/2009. 306 p. fRala integrante da pesquisa
“Perspectivas do Investimento no Brasil’, em paeceom o Instituto de Economia da
UNICAMP, financiada pelo BNDES. Disponivel em:
<http://'www.projetopib.org/?p=documentos>. Acesspls jan. 2010.

YANG, Shang-Tian. Bioprocessing for Value-Added Prosludtom Renewable
Resources, 2007.

YEE, K.W.K.; Wiley, D.E.; Bao, J. Whey protein conceate production by continuous
ultrafiltration: Operability under constant opengfi conditions. Journal of Membrane
Science 290, p.125-137, 2007.

YORGUN, M.S.; Balcioglu, I.A.; Saygin, O. Performance qmanson of ultrafiltration,
nanofiltration and reverse osmosis on whey treatnidesalination 229, p. 204-216, 2008.

ZALIK , A. OIl ‘futures’ Shell's Scenarios and the sdatanstitution of the global oll
market, Geoforum 41, p.553-564, 2010.

ZEMAN, L. J.; Zydney, A. L. Microfiltration and ultrafdation: principles and
applications. Journal of Membrane Science 1347B-2/74, 1997.



209

Apéndice 1 — Fluxogramas de processos
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Apéndice 2 — Arquivo digital dos relatorios de silagao
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