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RESUMO 
 

 
 
 

 

Os fruto-oligossacarídeos (FOS) são açúcares prebióticos de baixa caloria que 
promovem uma série de benefícios à saúde e nutrição humana e animal. Podem ser 
produzidos pela reação de transfrutosilação em moléculas de sacarose, catalisada por 
enzimas frutosiltransferases (FTase E.C.2.4.1.9) aderidas às células microbianas. O 
uso da enzima solúvel na produção de FOS pode causar instabilidade na estrutura 
tridimensional quando isolado do seu ambiente natural e possível perda de atividade 
devido às condições do processo ou inibição pelo substrato e/ou produto. Com isso a 
imobilização de células em materiais de suporte permite obter biocatalisadores 
heterogêneos robustos com elevada atividade, especificidade e seletividade, ao passo 
que a reticulação das células imobilizadas permite produzi-los com maior estabilidade 
operacional, possibilitando a aplicação em sistemas reacionais contínuos. As 
esponjas de poliuretano (EPU) são suportes indicados para a imobilização de células 
por apresentarem estabilidades térmica e mecânica, além de tamanho e distribuição 
de poros que possibilitam a difusão gasosa e de substrato, essenciais para o 
crescimento microbiano. Neste contexto, propõe-se realizar a síntese, modelagem, 
simulação, análise técnica-econômica (ATE) e de sensibilidade de uma planta de 
produção de biocatalisadores heterogêneos visando a síntese de FOS a partir de 
células de Aspergillus oryzae IPT-301, com atividade de transfrutosilação, 
imobilizadas em cubos de EPU. As simulações foram realizadas no software EMSO 
para os cenários envolvendo células imobilizadas e reticuladas em EPU (Cenário A) e 
apenas para células imobilizadas em EPU (Cenário B) mediante o processamento de 
4,5 kg/h de sacarose VHP (Very High Polarization) utilizada como substrato. No 
cenário A foram obtidos 2,776 kg/h do biocatalisador heterogêneo com gasto 
energético de 6,298 kW, enquanto no cenário B foram produzidos 2,789 kg/h do 
biocatalisador com gasto energético de 6,167 kW. Para ambos os cenários, obteve-se 
uma produtividade de 2,812 kg/m3.h do biocatalisador heterogêneo. Os processos 
apresentaram elevados custos de produção, acarretando um preço mínimo de venda 
maior que o valor proposto de 420 US$/kg para o cenário A (437,285 US$/kg) e 210 
US$/kg para o cenário B (376,296 US$/kg). Além disso, ambos os cenários obtiveram 
um VPL negativo, tornando os processos inviáveis do ponto de vista econômico. Nas 
análises de sensibilidade, constatou-se que o cenário B necessita de uma grande 
alteração no preço de venda para ser economicamente viável. Entretanto, pequenas 
alterações nas variáveis do cenário A possibilitam tornar o processo viável, visto que 
as células imobilizadas e reticuladas em EPU apresentam maior atividade enzimática 
e, portanto, impactam positivamente no aumento da produção de FOS. 

 

Palavras-chave: análise técnica-econômica; frutosiltransferase; Aspergillus oryzae; 
modelagem e simulação; fruto-oligossacarídeos. 



ABSTRACT 
 

 
 
 
 

Fructooligosaccharides (FOS) are low-calorie prebiotic sugars that promote a series of 
benefits to human and animal health and nutrition. They can be produced by the 
occurrence of transfructosylation in sucrose molecules, catalyzed by 
fructosyltransferase enzymes (FTase E.C.2.4.1.9) adhered to microbial cells. The 
immobilization of cells on support materials allows to obtain robust heterogeneous 
biocatalysts with high activity, specificity and selectivity, while the cross-linking of 
immobilized cells allows them to be produced with greater operational stability, 
enabling their application in continuous reaction systems. Polyurethane sponges 
(EPU) are suitable supports for cell immobilization as they have thermal and 
mechanical stability, in addition to the size and distribution of pores that enable 
gaseous and substrate diffusion, essential for microbial growth. One of the main 
challenges encountered when implementing a biocatalyst production plant, aiming to 
synthesize FOS in Brazil, is related to its production stage. Therefore, the use of 
immobilized microbial cells, with enzymatic activity, can become a feasible alternative 
for industrial application. In this context, it is proposed to carry out the synthesis, 
modeling, simulation, technical-economic analysis (TEA) and sensitivity of a 
heterogeneous biocatalyst production plant aiming at the synthesis of FOS from 
Aspergillus oryzae IPT-301 cells, with activity of transfructosylation, immobilized in 
EPU cubes. The simulations were carried out in the EMSO software for scenarios 
involving cells immobilized and cross-linked in EPU (Scenario A) and only for cells 
immobilized in EPU (Scenario B) through the processing of 4.5 kg/h of VHP (Very High 
Polarization) sucrose. used as substrate. In scenario A, 2.776 kg/h of the 
heterogeneous biocatalyst were obtained with an energy expenditure of 6.298 kW, 
while in scenario B 2.789 kg/h of the biocatalyst were produced with an energy 
expenditure of 6.167 kW. For both scenarios, a productivity of 2.812 kg/m3.h of the 
heterogeneous biocatalyst was obtained. The processes presented high production 
costs, resulting in a minimum sales price higher than the proposed value of 420 US$/kg 
for scenario A (437,285 US$/kg) and 210 US$/kg for scenario B (376,296 US$ /kg). 
Furthermore, both scenarios had a negative NPV, making the processes unfeasible 
from an economic point of view. In sensitivity analyses, it was found that scenario B 
requires a large change in the sales price to be economically viable. However, small 
changes in the variables of scenario A make it possible to make the process viable, 
since the cells immobilized and cross-linked in EPU have greater enzymatic activity 
and, therefore, have a positive impact on the increase in FOS production. 

 
Keywords: technical-economic analysis; fructosyltransferase; Aspergillus oryzae; 
modeling and simulation; fructooligosaccharides. 



LISTA DE FIGURAS 
 

 
 
 
 

Figura 1 - Estruturas químicas da sacarose e dos principais compostos do FOS: (A) 

sacarose, (B) 1-kestose, (C) nistose, (D) β-frutofuranosilnistose ................................. 18 

Figura 2 - Esquema simplificado para a síntese enzimática de FOS por meio da 

reação enzimática de transfrutosilação em moléculas de sacarose........................... 20 

Figura 3 - Reação enzimática de transfrutosilação ................................................... 23 

Figura 4 – Técnicas de imobilização celular .............................................................. 24 

Figura 5 - Diagrama de blocos simplificado de uma biorrefinaria para aprodução de 

açúcar, energia, etanol e FOS por meio de células integras imobilizadas ................. 31 

Figura 6 - Fluxograma do processo de produção do biocatalisador heterogêneo 

reticulado ...................................................................................................................... 38 

Figura 7 - Fluxograma do processo de produção do biocatalisador heterogêneo   41 

Figura 8 - Categorias e subcategorias de estimativa de custos que são importantes 

para a análise de custos. ............................................................................................. 45 

Figura 9 - Custo de operacional do cenário A e B da produção do biocatalisador 

heterogêneo ........................................................................................................................... 63 

Figura 10 – PMV em função da variação do tempo de operação , CAPEX, OPEX, 

vazão mássica, concentração do biocatalisador, pressão e temperatura para o cenário 

A .............................................................................................................................................. 67 

Figura 11 – PMV em função da variação do tempo de operação , CAPEX, OPEX, 

vazão mássica, concentração do biocatalisador, pressão e temperatura para o cenário 

B .............................................................................................................................................. 69 

Figura 12 – VPL em função da variação da conversão (de 10% até 100%) e da 

variação do preço de venda do biocatalisador (de 100 US$/kg até 2500 US$/kg) do 

cenário A ....................................................................................................................... 70 

Figura 13 – VPL em função da variação da conversão (de 10% até 100%) e da 

variação do preço de venda do biocatalisador (de 100 US$/kg até 2500 US$/kg) do 

cenário B ....................................................................................................................... 70 



 

LISTA DE TABELAS 

 
 

Tabela 1 - Microrganismos produtores de FTase E.C. 2.4.1.9 ................................... 22 

Tabela 2 - Relação de trabalhos na literatura abordando a imobilização de células 

microbianas em EPU aplicadas em diversos processos biotecnológicos .................. 28 

Tabela 3 - Componentes usados na simulação do processo de produção do 

biocatalisador heterogêneo .......................................................................................... 36 

Tabela 4 – Os pressupostos econômicos utilizados. .................................................. 44 

Tabela 5 - Custo das matérias-primas e insumos utilizados no processo ................. 47 

Tabela 6 - Custo das utilidades utilizadas no processo .............................................. 47 

Tabela 7 – Custos em relação aos processos de sólidos e fluidos. ........................... 51 

Tabela 8 – Comparação das variáveis de processo obtidos na simulação e no 

experimental ........................................................................................................ 53 

Tabela 9 – Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos do Cenário A ..... 55 

Tabela 10 – Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos da unidade de 

reticulação .................................................................................................................... 57 

Tabela 11 - Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos do Cenário B .. 59 

Tabela 12 – Quantidade das utilidades usadas nos processos avaliados .................. 60 

Tabela 13 - Custo de capital do cenário A e B da produção do biocatalisador 

heterogêneo ........................................................................................................................... 61 

Tabela 14 – Avaliação econômica dos cenários. ............................................................. 64 



 

LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS 
 

 
ATE Análise técnico-econômica 

CAPEX Capital Expenditure 

CEPCI Chemical Engineering Plant Cost Index 

CFC Taxa de empreiteiros e contingência 

CCI Cultivo de células microbianas imobilizadas 

CFS Cultivo em fase sólida 

CS Cultivo submerso 

DFC Custo fixo direto 

EMSO Environment for modeling, simulation and optimization 

EPR Esponja de Poliuretano reticulada 

EPU Esponja de Poliuretano 

FOS Fruto-oligossacarídeos 

FTase Frutosiltransferase 

OPEX Operational Expenditure 

PBR Reator de leito fixo 

TIR Taxa interna de retorno 

TPC Custo total da planta 

TPDC Custo direto total da planta, 

TPIC Custo total da planta indireto 

VPL Valor Presente Líquido 

WC Capital de giro 



 

SUMÁRIO 

1 INTRODUÇÃO ................................................................................................... 14 

2 OBJETIVOS ....................................................................................................... 17 

2.1 OBJETIVO GERAL .................................................................................................................... 17 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS ....................................................................................................... 17 

3 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA ............................................................................. 18 

3.1 FRUTO-OLIGOSSACARÍDEOS ........................................................................ 18 

3.2 FRUTOSILTRANSFERASE E ATIVIDADE DE TRANSFRUTOSILAÇÃO ....... 22 

3.3 IMOBILIZAÇÃO DE CÉLULAS MICROBIANAS COM ATIVIDADE 

ENZIMÁTICA ................................................................................................................ 24 

3.3.1 Reticulação de células microbianas .............................................................. 26 

3.3.2 Suportes de imobilização ................................................................................ 27 

3.3.3 Esponja de poliuretano ................................................................................... 27 

3.4 FOS NO CONTEXTO DE BIORREFINARIAS ................................................... 29 

4 MATERIAIS E MÉTODOS................................................................................. 34 

4.1 CASO BASE ....................................................................................................... 34 

4.2 SOFTWARE PARA MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO.......................................... 34 

4.3 MODELAGEM MATEMÁTICA .................................................................................................... 35 

4.3.1 Modelagem computacional ............................................................................. 35 

4.3.2 Lista de componentes ..................................................................................... 35 

4.4 DESCRIÇÃO DO PROCESSO ................................................................................................... 36 

4.4.1 Cenário (A) – Fluxograma PFD com a unidade de reticulação .................. 36 

4.4.2 Cenário (B) – Fluxograma PFD sem a unidade de reticulação ................... 39 

4.4.3 Biorreator .......................................................................................................... 42 

4.5 AVALIAÇÃO ECONÔMICA ................................................................................ 42 

4.5.1 Parâmetros econômicos ................................................................................. 42 

4.5.2 Despesas operacionais e de capital .............................................................. 45 

4.6 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE .......................................................................... 52 

5 RESULTADOS E DISCUSSÃO .............................................................................. 53 

5.1 VARIÁVEIS DE PROCESSOS........................................................................... 53 



 

5.2 BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA ................................................................ 54 

5.3 AVALIAÇÃO ECONÔMICA ................................................................................ 61 

5.4 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE .......................................................................... 67 

6 CONCLUSÃO .................................................................................................... 72 

7 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS............................................... 74 

REFERÊNCIAS ................................................................................................. 75 

APÊNDICE A – MODELAGEM MATEMÁTICA DO PROCESSO DE 

PRODUÇÃO DO BIOCATALISADOR ........................................................................ 96 

APÊNDICE B – PARÂMETROS USADOS NA SIMULAÇÃO DO PROCESSO 

DE PRODUÇÃO DO BIOCATALISADOR HETEROGÊNEO. .................................. 110 



14 
 

 
 

1 INTRODUÇÃO 

 

 
Os fruto-oligossacarídeos (FOS) são oligômeros de frutose constituídos, 

principalmente, por kestose, nistose e β-frutofuranosilnistose. Esses açúcares, de 

baixa caloria, são classificados como prebióticos, não são cariogênicos, podem ser 

consumidos seguramente por diabéticos, aumentam a absorção de cálcio e magnésio 

pelo organismo humano e, por não serem hidrolisados pelas enzimas gastrointestinais, 

promovem a seletividade bacteriana na microbiota intestinal, auxiliando na eliminação 

de microrganismos patogênicos e na prevenção do câncer de cólon (Jitonnom; 

Ketudat-Cairns; Hannongbua, 2018; Zhang et al., 2017). Os FOS também auxiliam na 

redução dos níveis séricos totais de colesterol e no tratamento de doenças como a 

anemia, hipertensão arterial e insuficiência renal (Hayashi et al., 1990; Hidaka et al., 

1986; Jitonnom; Ketudat-Cairns; Hannongbua, 2018; Passos; Park, 2003). 

Os FOS podem ser produzidos mediante reação de transfrutosilação de 

moléculas de sacarose, catalisadas por enzimas de origem microbiana como as 

frutosiltransferases (FTase, E.C.2.4.1.9), as quais apresentam elevada atividade de 

transfrutosilação (Cunha et al., 2019; Dias et al., 2022; Faria et al., 2021; Flores- 

Maltos et al., 2014; Garcia et al., 2021; Gonçalves et al., 2020; Perna et al., 2018; 

Ribeiro et al., 2023). As FTases são sintetizadas, majoritariamente, por fungos dos 

gêneros Aureobasidium, Penicillium e Aspergillus (Antosová et al., 2008; Castro et al., 

2017), podendo ser secretadas para o meio de cultura (FTase extracelular) e/ou 

aderidas na parede celular do microrganismo (FTase micelial)(Oliveira, 2007). 

Especificamente, o Aspergillus oryzae IPT-301 tem sido reportado como fonte 

potencialmente produtora de ambas FTases, com elevada atividade de 

transfrutosilação, dentre diversas linhagens de fungos filamentosos avaliadas 

(Cuervo-Fernandéz et al., 2007). 

A abundância da matéria-prima (sacarose), o alto valor comercial do produto 

de interesse (FOS), comercializado a €150/kg e, principalmente, o potencial de 

mercado mundial de FOS, estimado em US$ 2,8 bilhões com perspectiva de 

crescimento anual de 5,0% entre os anos de 2021 e 2027, tornam a produção 

industrial atrativa para essa classe de açúcares com propriedades nutracêuticas 

(Absolutereports, 2021; Bedzo et al., 2019; Choukade; Kango, 2021; 

Mordorintelligence, 2017) A produção de FOS tem se intensificado nos últimos anos 
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, principalmente na Europa, América do Norte e Ásia, sendo o Japão o maior mercado 

produtor e consumidor com demanda anual de 69 mil toneladas (Bedzo et al., 2019), 

representando cerca de 24,72% do mercado mundial (Grandviewreseach, 2021; 

Marketwatch, 2022). Por sua vez, o Brasil ainda não oferece tecnologia eficaz para a 

sua produção em larga escala que corresponda à demanda existente, que é 

atualmente suprida por importações (Absolutereports, 2021) 

Os maiores desafios para a produção em larga escala dos FOS são, 

principalmente, os custos relacionados à produção enzimática e ao rendimento 

reacional (Souza et al., 2017). Além disso, a produção de FOS a partir da enzima 

solúvel pode causar instabilidade na estrutura tridimensional do biocatalisador quando 

isolado do seu ambiente natural e possível perda de atividade devido às condições do 

processo ou inibição pelo substrato e/ou produto (Lorenzoni et al., 2015). Além disso, 

as enzimas solúveis contaminam o produto desejado e não podem ser recuperadas 

do meio reacional de forma ativa. Dessa forma, o uso de enzimas solúveis pode 

resultar em altos custos de síntese e purificação. Para que o processo tenha melhor 

desempenho e possa ser implementado em escala industrial, é importante a 

recuperação e reutilização dessas enzimas (Krajewska, 2004) 

A aplicação de células íntegras imobilizadas, com atividade enzimática, pode 

se tornar uma alternativa promissora frente aos desafios mencionados. A imobilização 

consiste em confinar/aderir, física ou quimicamente, a célula microbiana a um suporte 

sólido insolúvel em meio aquoso ou solvente orgânico, obtendo-se um biocatalisador 

heterogêneo com elevada atividade, especificidade, seletividade e estabilidade 

(Dwevedi, 2016). Dessa forma, a imobilização tem sido considerada uma das técnicas 

mais consolidadas para tornar competitiva a aplicação de enzimas no setor industrial 

(Andrades, 2019; Souza et al., 2017). 

A aplicação de células imobilizadas permite obter biocatalisadores 

heterogêneos mais robustos e resistentes às mudanças do ambiente reacional, 

reutilizáveis e fáceis de serem separados do produto, além da possibilidade de 

implementar e conduzir processos contínuos e batelada (Sheldon, 2007; Souza et al., 

2017). Ressalta-se ainda que, a imobilização de células é considerada mais vantajosa 

que a de enzimas solúveis, visto que não há necessidade de extração e/ou purificação 

prévia da proteína, já que a própria estrutura da célula microbiana pode ser utilizada 

como suporte natural do biocatalisador. Inclusive, a imobilização de células por 
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encapsulação e reticulação têm possibilitado a preparação de biocatalisadores mais 

estáveis, com potencial aplicação em biorreatores de leito fixo e fluidizado para a 

produção de FOS (Dias et al., 2022; Gonçalves et al., 2020; Lorenzoni et al., 2015; 

Ribeiro et al., 2023; Zambelli et al., 2016). 

As células microbianas imobilizadas podem, ainda, ser reticuladas mediante 

uso de reagentes que possibilitam a obtenção de um biocatalisador heterogêneo 

rígido e de maior resistência perante os agentes desnaturantes (calor, solventes 

orgânicos e pH extremos), além de minimizar o fenômeno de dessorção da enzima 

micelial, melhorar a adesão da célula ao suporte de imobilização e possibilitar o seu 

uso em diferentes configurações de reatores (Mendes et al., 2011; Souza et al., 2017). 

O glutaraldeído é um dos reagentes mais utilizados nos processos de reticulação, 

visto que permite obter biocatalisadores ativos e estáveis (Barbosa et al., 2012; Mateo 

et al., 2007). 

Entre os diversos suportes reportados na literatura, matrizes poliméricas de 

esponja de poliuretano (EPU) têm sido identificadas como suportes promissores nos 

processos de imobilização de células microbianas com atividade enzimática (Kilonzo; 

Margaritis; Bergougnou, 2011; Martinez et al., 2015). As matrizes de poliuretano 

apresentam elevada área específica com interstícios para o crescimento celular, 

porosidade uniforme o que garante a troca gasosa, fluxo de substrato e produtos 

metabólicos, boa estabilidade mecânica, química, térmica e biológica, resistência à 

degradação enzimática, além de proporcionarem fácil imobilização e viabilidade para 

uso em escala industrial (Soares et al., 2012). 

Atualmente, o Brasil não dispõe de tecnologia para implantação de planta de 

produção de FOS e de biocatalisadores específicos para a sua produção em escala 

industrial, capaz de suprir a demanda nacional, atendida por importações. Além disso, 

não há registro na literatura a respeito de trabalhos que realizaram a modelagem, 

simulação e análise técnica-econômica (ATE) da produção do biocatalisador 

heterogêneo a partir da imobilização das células microbianas com atividade catalítica, 

embora haja grupos de estudos sobre sua produção. Dessa forma, realizou-se a 

síntese do processo, modelagem, simulação e ATE de uma planta de produção do 

biocatalisador heterogêneo obtido a partir da imobilização de células de A. oryzae IPT- 

301 em cubos de EPU visando a síntese de FOS. 
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2 OBJETIVOS 

 
 

2.1 OBJETIVO GERAL 

 

 
Realizar a síntese, modelagem, simulação e ATE de uma planta de produção 

de biocatalisadores heterogêneos para a obtenção de FOS a partir de dados 

experimentais obtidos de células de A. oryzae IPT-301, com atividade biocatalítica, 

imobilizadas em cubos de EPU. 

 
 

2.2 OBJETIVOS ESPECÍFICOS 

 
 

a) Definir o caso base; 

b) Realizar a síntese do processo a ser implementado; 

c) Modelar e simular o processo de produção do biocatalisador heterogêneo; 

d) Estimar os custos de operação e de capital; 

e) Efetuar as análises técnica-econômica e de sensibilidade do processo; 

f) Avaliar e comparar os diferentes cenários do processo de produção do 

biocatalisador heterogêneo na ausência e presença da etapa de reticulação. 
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3 REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

 
 

3.1 FRUTO-OLIGOSSACARÍDEOS 

 
 

Os fruto-oligossacarídeos (FOS) são oligossacarídeos pertencentes ao grupo 

dos frutanos, os quais podem ser encontrados na natureza. O termo FOS é utilizado 

para frutanos do tipo inulina que apresentam ou não um grupo terminal de glicose. Na 

composição dos FOS, de duas a nove unidades de frutosil estão ligadas por meio de 

ligações β (2→1) glicosídicas e a ligação com a glicose é do tipo α (1→2), como ocorre 

na molécula de sacarose. Os FOS são encontrados, principalmente, nas formas de 1- 

kestose (GF2), nistose (GF3) e β-frutofuranosilnistose (GF4) (Antosová et al., 2001; 

Franck, 2002; Singh et al., 2010; Yun, 1996). 

 
Figura 1 - Estruturas químicas da sacarose e dos principais compostos do FOS: (A) 

sacarose, (B) 1-kestose, (C) nistose, (D) β-frutofuranosilnistose 

 
 

 
 

Fonte: Barbosa (2022, p. 20). 
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Os FOS são compostos de origem natural e podem ser encontrados em mais 

de 36 mil espécies de plantas, entre as quais destacam-se alcachofra, alho, aspargos, 

banana, beterraba, cebola, chicória, tomate, trigo e batata yacon (L’homme et al., 2003; 

Mussatto et al., 2007; Passos et al., 2003). Além disso, a obtenção comercial dos FOS 

pode ocorrer a partir de fontes vegetais, seja por extração direta ou por hidrólise 

enzimática da inulina (Antosová et al., 2001; Barbosa, 2007; Sangeetha et al., 2005; 

Voragen, 1998). 

A extração direta dos FOS a partir de fontes vegetais é economicamente 

inviável devido ao baixo rendimento e elevado custo do processo. Dessa forma, dentre 

os métodos comerciais, esse é o menos utilizado (Figueroa-gonzález et al., 2011; 

Singh et al., 2016). A extração dos FOS a partir da hidrólise enzimática da inulina 

pode ser realizada a partir de diferentes técnicas, tais como por difusão em água 

quente e ultrassom (Li et al., 2015; Lingyun et al., 2007). Para a produção dos FOS, a 

inulina sofre uma hidrólise enzimática realizada por enzimas inulinases, formando 

unidades lineares com duas a sete unidades de frutosil com ou sem uma unidade de 

glicose terminal. As inulinases são classificadas em endo e exoinulinase, podendo ser 

obtidas a partir de tecidos de plantas e por microrganismos, respectivamente. No 

entanto, o uso de enzimas oriundas de plantas é limitado devido às condições 

sazonais e ao baixo rendimento. As endoinulinases hidrolisam aleatoriamente a inulina 

para a produção de uma mistura de FOS com diferentes graus de polimerização. Por 

outro lado, as exoinulinases hidrolisam a ligação β(2→1) a partir da extremidade não 

redutora da inulina (Courtin et al., 2009; Morris et al., 2012; Singh et al, 2010; Singh 

et al., 2016; Voragen, 1998). Os FOS também podem ser obtidos por meio da reação 

enzimática de transfrutosilação utilizando sacarose como substrato (Figura 2). Essa 

reação é catalisada por enzimas frutosiltransferases (FTase, E.C. 2.4.1.9) ou β- 

frutofuranosidases (Morris et al., 2012; Singh et al., 2016). As estruturas químicas dos 

produtos dessa reação dependem da origem das enzimas utilizadas na síntese 

(Antošová; Polakovič, 2001). De modo geral, os FOS são obtidos pelo processo de 

síntese enzimática e apresentam entre uma e cinco unidades de frutosil (Maiorano et 

al., 2020; Perna, et al., 2018). 
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Figura 2 - Esquema simplificado para a síntese enzimática de FOS por meio da 

reação enzimática de transfrutosilação em moléculas de sacarose. 

 
 
 
 
 

 

 
Fonte: Adaptado de Martins et al., (2019). 

 
 

Os FOS possuem um sabor adoçante semelhante ao da sacarose, mas com 

60% de doçura em relação ao dissacarídeo (Silva et al., 2010). Devido a essa 

característica, podem substituir o açúcar parcial ou totalmente, se combinado com 

edulcorantes de alta intensidade, fornecendo um perfil de sabor balanceado e 

ocultando o sabor residual (Gonzaleztomas et al., 2008). Como possuem 

propriedades semelhantes às da sacarose, também podem ser usados para melhorar 

o “mouthfeel” (sensação bucal) dos produtos em que são adicionados, mas sem 

formar cristais (Meyer et al., 2011; Tárrega et al., 2011). Como não possuem sabores 
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indesejáveis e não alteram a viscosidade dos produtos, diferentemente de outras 

fibras, possibilitam o desenvolvimento de alimentos ricos em fibras, semelhantes aos 

originais. A sua alta solubilidade ainda permite que o FOS seja utilizado em produtos 

lácteos; isso aumenta a ação das culturas probióticas adicionadas, exercendo efeito 

simbiótico (Castro et al., 2017; Damodaran et al 2005; Damodaran et al., 2010; Fortes; 

Muniz, 2009; Guisan, 2013;). 

Os FOS apresentam baixa caloria (2,0 kcal/g) e baixo índice glicêmico (Santos- 

moriano et al., 2015), já que dificilmente são hidrolisados pelas enzimas digestivas 

devido a configuração das ligações entre os grupos frutosil, (Mabel et al., 2008; 

Saulnier et al., 2007; Yun et al., 1996). Li et al. (2013) reportaram ainda que existem 

evidências de melhoras cognitivas e efeitos protetivos ao cérebro relacionadas ao 

consumo de FOS. De acordo com a Agência Nacional de Vigilância Sanitária 

(ANVISA), os FOS podem ser utilizados desde que a recomendação de consumo 

diário do produto pronto para consumo forneça, no mínimo, 5 gramas do açúcar 

nutracêutico, sendo que a porção deve fornecer, no mínimo, 2,5 gramas. O uso do 

ingrediente não deve ultrapassar 30 gramas na recomendação diária do produto 

pronto para consumo, conforme indicação do fabricante (Anvisa, 2019). 

Os FOS desempenham um papel importante na melhoria da microbiota 

intestinal e podem ser adotados como substituto da sacarose quando utilizados em 

alimentos cujo uso do dissacarídeo é restringido pela sua elevada doçura (Flores- 

Maltos et al., 2014). Os FOS também podem ser consumidos seguramente por 

diabéticos, não sendo absorvidos pelo organismo humano. Desta forma, são 

fermentados no intestino grosso, estimulando as bactérias probióticas do trato 

intestinal (Dominguez et al., 2014; Flores-Maltos et al., 2014). Além disso, os FOS já 

demonstraram diversos outros benefícios para a saúde e nutrição humana, como 

auxílio na produção de ácidos graxos de cadeia curta pelas bactérias do cólon que 

geram, entre outros benefícios, o alívio da constipação e a diminuição do risco de 

câncer de cólon. O aumento da absorção de minerais como cálcio, magnésio, ferro e 

zinco também têm sido atribuído ao consumo dos FOS na alimentação. Nesse caso, 

esses minerais se ligam ao FOS e passam pelo trato gastrointestinal superior, 

chegando ao colón, região em que estes íons ficam disponíveis para a absorção (De 

Preter et al., 2011; Frost, Sullivan, 2008; Mussatto; Mancilha, 2007; Sabater-Molina et 

al., 2009; Sangueeta et al., 2005;). 
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3.2 FRUTOSILTRANSFERASE E ATIVIDADE DE TRANSFRUTOSILAÇÃO 

 
 

A reação de transfrutosilação em moléculas de sacarose consiste em clivar as 

ligações do tipo β-(2→1), que liga a metade frutosil à metade glicosil da molécula, e 

transferir o grupo frutosil de um doador ativado para uma molécula aceptora 

apropriada, que pode ser sacarose ou outras moléculas de FOS. Como produto 

indesejado, é liberada uma molécula de glicose, conforme ilustrado na Figura 3 

(Antosová et al., 2008; Araújo et al., 2021; Ganaie et al., 2014; Ghazi et al., 2005; Jung 

et al.,1989; Yun et al., 1996). 

As principais fontes para obtenção da FTases são microbianas sintetizadas 

majoritariamente por bactérias e fungos listados na Tabela 1 (Brenda, 2018). 

 
 

Tabela 1 - Microrganismos produtores de FTase E.C. 2.4.1.9. 
 

Microrganismo 

Aspergillus japonicus Lactobacillus johnsonii NCC 533 

Aspergillus japonicus FCL 119T Lactobacillus reuteri 

Aspergillus japonicus JN19 Lactobacillus reuteri 121 

Aspergillus niger Lactobacillus reuteri TMW1.106 

Aspergillus oryzae Leuconostoc citreum 

Aspergillus oryzae CRF 202 Leuconostoc citreum CW2. 

Aureobasidium pullulans Leuconostoc citreum CW28 

Aureobasidium pullulansCFR77 Paenibacillus macerans 

Aureobasidium pullulansKCCM12017 Paenibacillus macerans EG-6 

Aureobasidium sp Paenibacillus macerans EG-7 

Helianthus tuberosus Penicillium citrinum 

Lactobacillus gasseri Penicillium citrinum FERM P-15944 

Lactobacillus gasseri DSM 20604 Penicillium purpurogenum 

Lactobacillus johnsonii Thermothelomyces heterothallica 

Fonte: adaptado de Brenda, (2018). 
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Figura 3 - Reação enzimática de transfrutosilação. 
 

 

 
 

Fonte: Cunha (2017, p. 25). 

 
 

Ressalta-se que esse trabalho é baseado na aplicação de células de A. oryzae 

IPT-301, o qual apresentou a maior atividade de transfrutosilação dentre as linhagens 

de fungos filamentosos avaliadas (Cuervo-Fernandéz et al., 2007; Ottoni et al., 2012). 

Cuervo-Fernandez et al. (2007) compararam dezessete cepas diferentes de fungos 

filamentosos que foram cultivadas em meio sintético para comparar suas capacidades 

de produção de enzimas com potencial atividade de transfrutosilação. Os fungos A. 

oryzae IPT-301, A. niger ATCC 20611 e a linhagem IPT-615, apresentaram alta 

produção com atividade de frutosiltransferase superior a 450 U g-1. Portanto, o uso 

dessas células como biocatalisadores proporciona, ao meio reacional, os sítios ativos 

imobilizados da enzima no seu suporte natural (parede celular do micro-organismo), 

oferecendo redução de custos, possibilitando aprimorar seu desempenho em reações 

enzimáticas e melhorar o controle do processo em operação contínua, aumentando, 

assim, a estabilidade operacional e facilitando a separação do biocatalisador do meio 

reacional por filtração (Cunha et al., 2019; Dias et al., 2022; Perna et al., 2018; Ribeiro 

et al., 2023). 
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3.3 IMOBILIZAÇÃO DE CÉLULAS MICROBIANAS COM ATIVIDADE 

ENZIMÁTICA 

 
Os processos biotecnológicos são favorecidos por técnicas de imobilização 

celular (Figura 4), que podem ser agrupadas em quatro grupos a depender da técnica 

físico-química empregado (Kourkoutas et al., 2004). 

 
Figura 4 – Técnicas de imobilização celular. 

 

Fonte: Adaptado de Kourkoutas et al. (2004, p. 5). 

 
 

A produção industrial de bioprodutos enzimáticos envolve três etapas: (i) a 

produção e purificação da enzima e/ou biomassa catalítica, mediante processos 

fermentativos e de separação; (ii) a imobilização da enzima e/ou da biomassa 

catalítica para maior estabilidade térmica, operacional e frente ao pH, utilizando-se 

diferentes técnicas como encapsulação e adsorção; e, (iii) a otimização das condições 

de reação envolvendo, principalmente, a avaliação dos efeitos da concentração de 

substrato, pH e temperatura na atividade enzimática de modo a se obter um 

biocatalisador robusto, com maior seletividade e especificidade ao substrato (Detofol 

et al., 2015; Dwevedi et at., 2016; Souza et al., 2017). 
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O uso de enzimas requer a recuperação e a reutilização destas para tornar o 

processo economicamente viável (Souza et al., 2017). A produção de FOS com FTase 

solúvel pode gerar altos custos de síntese e purificação da enzima, instabilidade da 

sua estrutura tridimensional quando isolada do seu ambiente natural e possível perda 

de atividade devido às condições do processo ou inibição pelo substrato e/ou produto. 

Além disso, as enzimas solúveis contaminam o produto desejado e não podem ser 

recuperadas do meio reacional de forma ativa (Krajewska, 2004). 

Portanto, a aplicação de células microbianas (biomassa com atividade catalítica) 

imobilizadas pode se tornar uma alternativa promissora frente às problemáticas 

levantadas. A imobilização consiste em confinar/aderir, física ou quimicamente, a 

célula microbiana a um suporte sólido insolúvel e inerte em meio aquoso ou solvente 

orgânico,   obtendo-se um biocatalisador heterogêneo com elevada atividade, 

especificidade, seletividade e   estabilidade   (Dwevedi, 2016). Desta forma, a 

imobilização tem sido considerada a técnica mais promissora para tornar competitiva 

a aplicação de enzimas no setor industrial (Souza et al., 2017). 

A aplicação da biomassa catalítica imobilizada permite obter biocatalisadores 

heterogêneos mais robustos e resistentes às mudanças do ambiente reacional 

(aumento da estabilidade enzimática), reutilizáveis e fáceis de serem separados do 

produto, além da possibilidade de implementar e conduzir processos contínuos e 

batelada (Sheldon, 2007; Souza et al., 2017). Ressalta-se ainda que, a imobilização 

de células, com atividade enzimática, é considerada mais vantajosa quando 

comparada à de enzimas, visto que não há necessidade de extração e/ou purificação 

prévia da proteína, já que a própria estrutura da biomassa pode ser utilizada como 

suporte natural do biocatalisador. Inclusive, a imobilização de células por 

encapsulação e reticulação tem possibilitado a preparação de biocatalisadores mais 

estáveis, com potencial aplicação em biorreatores de leitos fixo e fluidizado para a 

produção de FOS (Dias et al., 2022; Gonçalves et al., 2020; Lorenzoni et al., 2014; 

Ribeiro et al., 2023; Zambelli et al., 2016). 

As células microbianas imobilizadas podem, ainda, ser reticuladas mediante 

uso de reagentes que possibilitam a obtenção de um biocatalisador heterogêneo 

rígido e de maior resistência perante os agentes desnaturantes (calor, solventes 

orgânicos e pH extremos), além de minimizar o fenômeno de dessorção da enzima 

micelial, melhorar a adesão da célula ao suporte de imobilização e possibilitar o seu 

uso em diferentes configurações de reatores (Mendes et al., 2011; Souza et al., 2017). 
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O glutaraldeído é um dos reagentes mais utilizados nos processos de reticulação, 

visto que permite obter biocatalisadores ativos e estáveis (Barbosa et al., 2012; Garcia 

et al., 2021; Mateo et al., 2007; Ribeiro et al., 2023). Castro et al., (2017) e Mussatto 

et al., (2009) estudaram a imobilização de células de Aspergillus japonicus ATCC 

20236 e Aureobasidium pullulans em esponja de poliuretano, fibras vegetais, peneiras 

moleculares e espumas de vidro e reportaram os maiores rendimentos de FOS para 

células imobilizadas em espuma de poliuretano reticulada e de alta porosidade. 

 
3.3.1 Reticulação de células microbianas 

 
 

A reticulação entre as células consiste na formação de um aglomerado celular, 

de forma natural ou induzida artificialmente por meio de agentes químicos que 

promovam ligações cruzadas entre as células, chamados de agentes de reticulação 

(agentes “cross-linking”). Este método possui a vantagem do baixo custo por não 

exigir, necessariamente, o uso de um suporte sólido para a imobilização e 

proporcionar alta estabilidade enzimática da célula microbiana (Canilha; Carvalho; 

Silva, 2006; Cruz et al., 2012; Long et al., 1996; Soccol; França; Resende, 2016). 

O agente de reticulação consiste em uma molécula que apresente, no mínimo, 

duas extremidades reativas que se ligam a grupos específicos de aminoácidos na 

superfície da enzima. Os reagentes de reticulação, disponíveis comercialmente, 

podem ser classificados quanto aos grupos reativos presentes em suas extremidades 

(homobifuncional e heterobifuncional), a especificidade de seus grupos reativos, o 

comprimento do braço espaçador (“space arm”) e sua solubilidade e reatividade 

(Fernandez-Lafuente et al., 2012; Souza, 2017). 

Dentre os agentes de reticulação, o glutaraldeído se destaca como um dos 

reagentes mais empregados na ativação de suportes devido à simplicidade dos 

métodos de ativação e obtenção de preparações enzimáticas ativas e estáveis. Nesse 

caso, a molécula de glutaraldeído reage com o suporte e a enzima, e estas são 

imobilizadas covalentemente no suporte por reação com seus grupos aminos (α-NH2 

da cadeia terminal, ɛ-NH2 da lisina e/ou NH2 proveniente de aminação química), que 

se ligam aos grupos aldeídos do suporte, formando as bases de Schiff (Barbosa et al., 

2012; Mateo et al., 2007;). 

Diversos fatores devem ser analisados para garantir a insolubilidade da enzima 

e consequente sucesso da imobilização, como a proporção entre concentração 
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enzimática e de glutaraldeído, o pH, a temperatura e o tempo reacional. Alguns 

autores sugerem, ao término da reação de imobilização com glutaraldeído, uma etapa 

de redução das bases de Schiff reversíveis em ligações de aminoácidos secundárias 

mais estáveis e redução dos grupos de aldeído não reagidos para grupos inertes. 

Ambas as reduções podem ser promovidas por meio da reação com borohidreto de 

sódio (Migneault et al., 2004b; Rueda et al., 2016). 

 
3.3.2 Suportes de imobilização 

 
 

A maior contribuição para o bom desempenho da célula microbianas e/ou 

enzima imobilizadas é dada pelo suporte e, apesar de existirem diferentes materiais 

que podem ser aplicados na imobilização, a sua escolha dependerá, essencialmente, 

das características peculiares das células e/ou enzima e das condições de uso da 

biomolécula imobilizada. Os principais atributos a serem observados na seleção de 

um suporte para determinada aplicação são: área específica, permeabilidade, 

insolubilidade, capacidade de regeneração, morfologia e composição, natureza 

hidrofílica ou hidrofóbica, resistência ao ataque microbiano, resistência mecânica, 

custo, dentre outros (Canilha; Carvalho; Silva, 2006; Corcuera et al., 2010; Mendes et. 

al, 2011;). 

De acordo com sua origem, os suportes podem ser classificados como 

materiais orgânicos e inorgânicos. Quanto à sua morfologia, podem ser porosos, não 

porosos e de estrutura em gel. Os materiais porosos apresentam como principal 

vantagem uma elevada área específica interna disponível para a imobilização de 

células e/ou enzimas (Araujo, 2021). É importante atentar para o diâmetro dos poros 

do suporte, pois estes devem ser suficientemente grandes para acomodar a enzima 

e/ou células e permitir o acesso do substrato. Os materiais orgânicos, em especial os 

polímeros, que podem ser naturais ou sintéticos, são uma classe de suportes muito 

importantes no campo da imobilização de biocatalisadores. Os polímeros sintéticos 

exibem variedades de formas físicas e estruturas químicas que podem ser 

combinadas para formar um suporte de acordo com as características desejadas 

(Souza et al., 2017). 

 
3.3.3 Esponja de poliuretano 
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As esponjas de poliuretano (EPU) vêm sendo utilizadas como suportes para a 

imobilização de células microbianas devido à sua disponibilidade, baixo custo e, 

principalmente, devido a suas propriedades envolvendo resistência mecânica e 

elasticidade (Souza et al., 2017). Esses suportes também têm se destacado por 

apresentarem (i) elevada área específica com interstícios para o crescimento celular, 

(ii) porosidade uniforme, garantindo a difusão gasosa, fluxo de substrato e produtos 

metabólicos, (iii) boa estabilidade mecânica, química, térmica e biológica, assim como 

resistência à degradação enzimática, (iv) além de proporcionarem imobilização fácil e 

viável para uso em escala industrial (De ory et al, 2004). 

Além dessas características, a EPU pode ser considerado como um suporte de 

imobilização promissor devido a sua flexibilidade de síntese, sendo possível obter 

esponjas hidrofílicas e hidrofóbicas, o que facilita sua utilização em processos 

biocatalíticos conduzidos em meios orgânico ou aquoso. Dependendo do sistema 

reacional, é possível aproveitar a característica de sorção das esponjas flexíveis a fim 

de promover a transferência de massa de substratos até o microrganismo (Dacewicz; 

Grzybowska-pietras, 2021; Kaushiva et al., 2000). A Tabela 2 apresenta o uso de EPU, 

como suportes de imobilização, de células microbianas para aplicação em diferentes 

processos biotecnológicos. 

 
Tabela 2 - Relação de trabalhos na literatura abordando a imobilização de células 

microbianas em EPU aplicadas em diversos processos biotecnológicos. 

Microrganismo Aplicação Referência 

Trichoderma reesei Produção de celulases por células 

fúngicas imobilizadas 

Qin zhang et al, 2009. 

A. niger Estudo comparativo da produção de 

ácido glucônico por células fúngicas in 

natura e imobilizadas. 

Mukhopadhya et al, 

2005 

Acetobacter aceti Otimização das condições de 

imobilização para a produção de vinagre. 

De ory et al, 2004. 

A. terreus Remoção de metais pesados de 

efluentes de indústrias metalúrgicas 

Dias et al., 2001 

Yarrowia lipolytica Utilização da EPU para a absorção do 

óleo contido na superfície da água e uso 

Oh; Maeng; Kim, 2000. 
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 do microrganismo imobilizado para a 

degradação do óleo. 

 

Nematoloma sp Estudo comparativo entre células in 

natura e imobilizadas para a produção de 

enzimas ligninolíticas extracelulares. 

Rogalski; Szczodrak; 

Janusz, 2006 

Consorcio de micro- 

organismos 

Produção de biofiltros para degradação 

de compostos orgânicos voláteis. 

Acosta et al., 

2012 

Fonte: Adaptado de SOARES (2012). 

 
 

As esponjas de poliuretano (EPU) comerciais vêm sendo utilizadas como 

matrizes para imobilização de células em diversos estudos envolvendo, por exemplo, 

a produção de biodiesel derivados de Rhizopus oryzae (Hama et al., 2004), 

Pseudomonas fragi (Schuepp et al., 1997), Penicillium cyclopium (Legier e Comeau, 

1992), Aspergillus niger (Xiao et al., 2010; Romeroe et al., 2012) e Mucor circinelloides 

(Antczak et al., 2002). Este polímero também apresenta um alto nível de porosidade 

(próximo de 97%) e uma grande superfície de adsorção que reduz as limitações de 

difusão de oxigênio, fator importante para o crescimento de microrganismos aeróbicos 

(De Orye, 2006). Diversos trabalhos têm descrito os modos pelas quais os 

microrganismos podem colonizar EPUs em culturas obtidas em escala laboratorial. 

Geralmente, as células imobilizadas no suporte podem desenvolver um biofilme 

espesso e denso na superfície do material ou, então, podem aderir aos poros do 

suporte de imobilização (Dacewicz; Grzybowska-pietras, 2021; Mussatto et al., 2009; 

Soares et al., 2012; Varesche et al., 2021). 

 
3.4 FOS NO CONTEXTO DE BIORREFINARIAS 

 
 

As biorrefinarias são instalações industriais que têm como principal função a 

conversão da biomassa em biocombustíveis, insumos químicos, materiais, alimentos, 

rações e energia (Holm-Nielsen; Ehimen, 2014). Assim, o objetivo de uma biorrefinaria 

é otimizar o uso de recursos e minimizar os efluentes, maximizando os benefícios. 

Além disso, estudos diversos apontam as biorrefinarias como indústria-chave do 

século XXI, com papel essencial na nova revolução industrial, em virtude da 

importância das tecnologias que empregam e dos efeitos sobre o paradigma industrial 

(Ramos, 2022; Santos; Tavares, 2022). Segundo Embrapa (2021) uma biorrefinaria 
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tem capacidade de promover um crescimento econômico sustentável e uma 

transformação das economias rurais, pois introduzem uma grande quantidade de 

bioprodutos no mercado, transformando resíduos industriais em eletricidade, 

materiais e combustíveis. 

No Brasil, tem-se bem estabelecidas as biorrefinarias de cana-de-açúcar e de 

soja. A primeira tem como principais produtos açúcar, etanol e bioeletricidade e a 

segunda tem como principais produtos óleo de soja, rações, biodiesel e diversos 

outros possíveis derivados (Embrapa, 2021). As instalações de biorrefinaria de cana- 

de-açúcar tem a capacidade de fornecer bioenergias e bioprodutos. As bioenergias 

incluem biocombustíveis de baixo valor e alto volume, como etanol, eletricidade e calor 

(Longati et al., 2018). Os bioprodutos são preferencialmente de alto valor, mas obtidos 

em baixos volumes e incluem biofármacos de altíssimo valor. Os bioprodutos de alto 

valor são destinados a aumentar a rentabilidade das biorrefinarias enquanto os 

biocombustíveis de alto volume, bioenergia e biocalor são gerados com um baixo 

custo de energia para uso interno e fornecem receitas adicionais. Os bioprodutos que 

podem ser derivados da biomassa dependem principalmente das características da 

matéria-prima e rotas de processamento empregada (Budzianowski, 2017). 

Os FOS são bioprodutos de alto valor e que atrai a atenção comercial porque 

com tecnologias inovadoras a expectativa é que possam ser obtidos a um custo 

razoável, garantindo assim uma margem de lucro significativa (Costa, 2015; Mussato; 

Manciha, 2007; Mussato et al., 2009;). Além disso, a produção de FOS pode ser 

inserida no contexto das biorrefinarias em uma produção anexa (Figura 5). Entretanto, 

os FOS provavelmente não podem ser obtidos em grandes volumes, uma vez que 

aparecem em baixas concentrações na biomassa ou são obtidos via rotas de 

conversão sofisticadas com quantidades notáveis de subprodutos. Além disso, as 

conversões de açúcar em FOS consome muita energia e insumos, o que aumenta os 

custos de produção (Dodge et al., 2021). 

 
 

Figura 5 - Diagrama de blocos simplificado de uma biorrefinaria para a 

produção de açúcar, energia, etanol e FOS por meio de células integras imobilizadas. 



 

 

 

 
 
 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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O valor de mercado do FOS não depende apenas dos custos de produção, mas 

também das condições de mercado, incluindo a demanda, adequação para certas 

aplicações e principalmente sua pureza, variando de 4 a 150 € kg-1 (Choukade; Kango, 

2021) Além disso, os FOS têm um alto potencial comercial estimado mundialmente 

em US$ 2,8 bilhões com perspectiva de crescimento anual de 5,0 % entre os anos de 

2021 e 2027 (Absolutereports, 2021; Mordorintelligence, 2017), que é atendido por 

nichos de mercado, e necessita ser obtido a um custo razoável e, devido a estruturas 

químicas específicas complexas, evitam a competição (Dodge et al., 2020). 

Dodge et al. (2020) realizaram a modelagem e simulação de sete cenários para 

a produção de FOS e de ácido succínico integrada a uma indústria de cana açúcar 

sul-africana. O objetivo era produzir 440 mil t/ano de FOS e 160 mil t/ano de ácido 

succínico. Os processos integrados foram projetados para abastecer tanto a usina de 

açúcar quanto os novos produtos com eletricidade e utilidades quentes de uma fonte 

comum, ou seja, o sistema de cogeração existente. O melhor cenário produziu cerca 

de 40,5 mil t/ano de ácido succínico e 13,5 mil t/ano de FOS em xarope de melaço, 

que resultou na taxa interna de retorno (TIR) de 56,1% e preços mínimos de venda de 

226 US$/t e 1.285 US$/t, em comparação com preços de mercado de 471 US$/t de 

FOS em xarope e 2500 US$/t de ácido succínico, indicando um desempenho 

econômico positivo (Dodge et al., 2020). 

Mussato et al. (2015) compararam, por meio de análise técnica-econômica 

(ATE), a produção de FOS por A. japonicus em cultivo submerso (CS), cultivo em fase 

sólida (CFS) em espermoderma de café e cultivo de células microbianas imobilizadas 

em sabugo de milho (CCI), tendo-se como meta uma produção anual do açúcar 

prebiótico de 200 toneladas. Embora a ATE tenha mostrado a viabilidade econômica 

dos processos avaliados, o cenário empregando CFS apresentou o melhor 

desempenho econômico com maior taxa interna de retorno (TIR) (33,36% vs 9,61% 

em CS vs 11,64% em CCI), maior valor presente líquido (VPL) (24,2 M€ vs 1,93 M€ 

em CS vs 3,85 M€ em CCI) e menor tempo de retorno de investimento (2,27 anos vs 

6,16 anos em CS vs 5,52 em CCI). 

Vanková et al. (2008) desenvolveram um processo para a produção industrial 

de FOS a partir de células íntegras de Aureobasidium pullulans CCY 27-1-94. As 

operações e condições específicas do processo foram desenvolvidas mediante 

resultados experimentais obtidos nas escalas de bancada e semi-piloto. Os estudos 

envolveram as etapas de obtenção de FTase, por fermentação, isolamento e 
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purificação (Onderková et al., 2006) e a imobilização da enzima. A purificação de FOS 

ocorreu mediante remoção de glicose, frutose e sacarose, não reagidas da mistura 

reacional, por cromatografia líquida em leito móvel simulado. Para um volume de 

produção anual estimado em 10.000 toneladas, os autores estimaram os custos para 

a produção da enzima e do açúcar prebiótico sólido e em solução (43 % m m-1). Para 

a etapa de produção da FTase, os custos de capital e de operação foram estimados 

em 4,1 M€ e 705,2 mil €, respectivamente, sendo que mais de 97% dos custos da 

matéria-prima foram atribuídos a resina à base de poli(estireno-co-divinilbenzeno) 

usada como suporte de imobilização. Com relação à produção de FOS, o custo de 

capital estimado foi de 5,031 M€ para o produto sólido e de 4,837 M€ para o xarope, 

cuja redução de 4% dos custos foi atribuída a não utilização da operação de secagem. 

Ressalta-se ainda que o custo operacional anual da produção de FOS sólido foi 

estimado em 22,630 M€ ao passo que para o açúcar em solução, obteve-se um custo 

de 21,983 M€ (Vanková et al., 2008). 

Bedzo et al. (2019) realizaram a modelagem e simulação da produção de FOS 

em pó e xarope. A produção foi analisada considerando três métodos: a enzima 

solúvel (ES), enzimas imobilizadas em alginato de cálcio (EIAC) e enzimas 

imobilizadas em Amberlite IRA 900 (EIA). A análise teve como meta uma produção 

anual do FOS de 2000 toneladas por ano. Em relação ao custo da produção de FOS, 

o processo envolvendo ES apresentou o melhor custo de capital estimado em 15,46 

M$ vs 15,95 M$ em EIAC vs 16,19 M$ em EIA para o produto sólido. Neste caso, o 

investimento no secador, por pulverização, representou o maior custo de equipamento 

(68%, 68% e 73% da aquisição do equipamento para os sistemas ES, EIAC e EIA, 

respectivamente). O processo com a enzima solúvel (ES) apresentou o melhor custo 

operacional anual da produção de FOS estimado em 3,40 M$ vs 3,50 M$ em EIAC vs 

3,97 M$ em EIA por ano. Os três processos para os dois tipos de produto 

apresentaram viabilidade econômica, pois seus preços mínimos de venda (PMV) 

associados (2,61 US$ kg-1 em ES vs 2,69 US$ kg-1 em EIAC vs 2,94 US$ kg-1 em EIA) 

mostraram-se abaixo do preço estipulado de 5 US$ kg-1 de FOS (FROST, 2008). É 

importante ressaltar que apesar do processo ES apresentar um melhor custo- 

benefício, de acordo com Bedzo et al. (2019) a produção de FOS usando 

biocatalisadores imobilizados oferece algumas vantagens funcionais e técnicas sobre 

as enzimas solúveis. 
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4 MATERIAIS E MÉTODOS 

 
 

4.1 CASO BASE 

 
 

Foi considerado como caso base a produção de biocatalisadores heterogêneos 

para a produção FOS anexa a uma biorrefinaria média nacional processando 4 

milhões de toneladas de cana por safra. A planta produz 42 litros de etanol anidro por 

cada tonelada de cana, 71 kg de açúcar por tonelada de cana processada e 34,94 kW 

de energia excedente para a venda. Isso corresponde a uma produção anual de 42 

milhões de litros de etanol, 71 mil toneladas de açúcar, e 156,59 MW de energia 

(Cgee, 2005; Epe, 2020; Junqueira et al., 2017; Novacana, 2022; Novacana, 2023). 

Foi considerado um desvio anual de 22,275 toneladas de açúcar Very High 

Polarization (VHP) suficiente para produzir 12,474 toneladas de biocatalisador 

heterogêneo obtido a partir de células microbianas, com atividade catalítica, 

imobilizadas em esponja de poliuretano. Essa quantidade de biocatalisador é 

suficiente para a produção de 18,571 toneladas de FOS (Castro et al., 2017), que 

corresponde a 10% da demanda mundial, estimada em 185,71 toneladas em 2022 

(Grandviewresearch, 2022). 

Foi considerado o açúcar VHP como fonte de carbono (substrato) para a 

produção do biocatalisador, uma vez que este açúcar possui menor custo quando 

comparado ao açúcar refinado. É importante ressaltar que, embora seja considerado 

que o processo de produção do biocatalisador heterogêneo esteja anexado a uma 

biorrefinaria, apenas a produção do biocatalisador é simulada e, portanto, a integração 

de seu processo na biorrefinaria não foi realizada. 

Ao deixar de comercializar 22,275 toneladas de sacarose VHP para utilizá-la 

como substrato do processo de produção biocatalisador, houve o custo de 

oportunidade. O custo de oportunidade é o capital que se deixou de ganhar ao fazer 

uma escolha ou em outras oportunidades de negócios (Zago; Pinto 2005). Neste 

contexto baseando em Esalq (2022) que a sacarose VHP tem o preço médio de venda 

19,86 $/50 kg, então o custo de oportunidade foi de 8847,63 $ por ano. 

 
 
 

4.2 SOFTWARE PARA MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO PROCESSO 
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Para a modelagem e simulação foi empregado o simulador de processos 

Environment for Modeling, Simulation and Optimization (EMSO). O software é um 

simulador de processos nacional, livre e gratuito para ensino e pesquisa com 

linguagem computacional orientada a objetos. O simulador, que é modular orientado 

a equações, apresenta como característica a checagem automática da consistência 

das unidades de medida, graus de liberdade e consistência das condições iniciais, 

além de oferecer uma biblioteca de modelos livre e de código aberto (Soares; Secchi, 

2003; Soares, 2007). Uma característica importante do simulador é o plug-in 

VRTHerm (Alsoc, 2010), constituído por um banco de dados termodinâmicos que 

permite a utilização e aplicação de diferentes modelos termodinâmicos. 

O software, gratuito e online, Visual-Paradigm (2002) foi utilizado para a 

construção dos diagramas de fluxo de processos (PFD, em inglês Process Flowchart 

Diagram). 

 
4.3 MODELAGEM MATEMÁTICA 

 
 

4.3.1 Modelagem computacional 

 
 

Os modelos utilizados na simulação da planta de produção do biocatalisador 

são compostos por modelos matemáticos que utilizam balanços de massa e energia, 

balanço estequiométrico, relações termodinâmicas, relações constitutivas e 

parâmetros de processos (tais como conversão, concentração, produtividade e 

eficiência) para a representação das operações unitárias utilizadas na produção do 

biocatalisador heterogêneo. 

 
4.3.2 Lista de componentes 

 
A lista de componentes considerados na implementação do processo de 

produção do biocatalizador heterogêneo está ilustrada na Tabela 3. Nas simulações, 

os componentes são representados por números indexados. Esta lista foi definida com 

base nos componentes empregados no processo desenvolvido pelo grupo de 

pesquisa em “Tecnologia Enzimática e Bioprocessos” da Universidade Federal de 

Alfenas (UNIFAL-MG). Embora seja o primeiro trabalho do grupo de pesquisa, focado 

na modelagem e simulação de uma planta de produção de biocatalisadores 

heterogêneos para a síntese de FOS, é importante manter a padronização dos 
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componentes usados neste trabalho com os componentes reportados nos trabalhos 

de Cunha et al. (2019), Dias et al. (2022), Garcia et al. (2021), e Ribeiro et al. (2023). 

 
Tabela 3 - Componentes usados na simulação do processo de produção do 

biocatalisador heterogêneo. 
 

Componentes 
Número 

indexado 
 

Componentes 
Número 

indexado 

Sacarose 1 Esponja de poliuretano (EPU) 12 

Água 2 NaOH 13 

Biomassa 3 Glutaraldeído 25 % (v v-1) 14 

Glicose 4 Tampão tris-acetato 15 

Frutose 5 Ácido acético 16 

Extrato de levedura 6 NaBH4 10 % (v v-1) 17 

NaNO3 7 O2 18 

KH2PO4 8 N2 19 

MgSO4.7H2O 9 CO2
 20 

MnCl2.H2O 10 Ácido clorídrico 21 

FeSO4 11 - - 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

 
4.4 DESCRIÇÃO DO PROCESSO 

 
 

Foram estudados dois cenários distintos, cuja representação do processo 

ocorreu na presença (cenário A) e ausência (cenário B) da unidade de reticulação do 

biocatalisador heterogêneo, dispostos nas Figuras 6 e 7, respectivamente. 

Os parâmetros de entrada do processo global com seus respectivos valores e 

referências de todos os equipamentos utilizados em ambos os cenários estão 

dispostos na tabela 4 

 

4.4.1 Cenário (A) – Fluxograma PFD com a unidade de reticulação 

 
 

A modelagem e simulação foi baseada no processo desenvolvido pelo grupo 

de pesquisa e nos dados experimentais obtidos em laboratório. A descrição do 

processo (Figura 6) se inicia no tanque de armazenamento (TA-101), quando a água 

é enviada para a unidade de preparo do meio de cultura (M-101). O preparo do meio 

de cultura ocorre em um misturador adiabático envolvendo água, sacarose VHP 15% 

(m v-1) e nutrientes essenciais para o crescimento microbiano (extrato de levedura 0,5 

% m v-1, NaNO3 0,5 % m v-1, KH2PO4 0,2 % m v-1, MgSO4.7H2O 0,05 % m v-1, 
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MnCl2.4H2O 0,03 % m v-1 e FeSO4.7H2O 0,001 % m v-1) (Cunha et al., 2019). O meio 

de cultura é transportado por uma bomba (P-102) a uma pressão de 2 atm e, então, é 

esterilizado (E-103) a 120°C e 2 atm. Em seguida, o meio de cultura é resfriado (E- 

104) de forma isobárica até 30°C e, posteriormente, sua pressão é reduzida para 1 

atm na válvula de expansão (VE -101). A corrente do meio de cultura é então dividida 

em duas correntes: 80 % (v v-1) é transportado até o biorreator (R-101) e 20 % (v v-1) 

é conduzido para o tanque de inoculação de esporos do fungo A. oryzae IPT-301 (T- 

101). 

O material de suporte para a imobilização das células microbianas, com 

atividade enzimática, é constituído por cubos de EPU com arestas de 1 cm. As EPUs 

são previamente esterilizadas nos trocadores de calor (E-105) e (E-106) (aquecidas 

até a temperatura 120°C a 1 atm e, posteriormente, resfriadas isobaricamente até 

30°C). Em seguida, as EPUs são conduzidas ao biorreator (R-101). Ar atmosférico é 

filtrado (F-101), comprimido (C-101), esterilizado (E-107 e E-108) e, em seguida, 

também transportado ao biorreator (R-101). 

A reação metabólica (Equação 1), referente ao crescimento microbiano 

(células fúngicas com atividade enzimática), ocorre no biorreator (R-101) por um 

período de 32 horas, com velocidade de agitação de 400 rpm e aeração de 0,75 v.v.m 

(volume de ar por volume de líquido por minuto) (Maiorano et al., 2020). O biorreator 

é operado isotermicamente a 30 °C com auxílio do trocador de calor (E-109). O meio 

de cultura é mantido em pH 5,5 mediante a adição de ácido clorídrico (PD-101) na 

concentração de 4,44 x 10-1 g/L (Garcia et al., 2021; Gonçalves et al., 2020;). Para 

isso, a válvula (V-104) distribui água esterilizada para o tanque (T-102), local em que 

a solução ácida é preparada. Durante o cultivo microbiano, é liberado gás carbônico 

que, antes de ser eliminado para o ambiente, passa pelo filtro (F-102), para garantir 

que esse gás seja eliminado de forma correta, minimizando os efeitos de 

contaminação e poluição atmosférica. É importante ressaltar que não foi simulada 

uma estação de tratamento de efluentes. Além disso, é importante ressaltar que a 

Equação 1 foi calculado e balanceado de acordo com Doran, (2013). 

 
Figura 6 - Fluxograma do processo de produção do biocatalisador heterogêneo 

reticulado. 



 

 
 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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2(𝐶12𝐻22𝑂11) + 5(𝐶𝐻2,0𝑂0,6𝑁0,2) + 𝑁𝑎𝑁𝑂3 + 𝑂2 + 𝐾𝐻2 𝑃𝑂4 + 𝑀𝑔𝑆𝑂4. 7(𝐻2𝑂) 
+ 𝑀𝑛𝐶𝑙2. 𝐻2𝑂 + 𝐹𝑒𝑆𝑂4. 𝐻2𝑂 
→ 10(𝐶𝐻1,8𝑂0,5𝑁0,2𝐶𝑙0,2𝑁𝑎0,1𝐾0,1𝑃0,1𝑀𝑛0,1𝐹𝑒0,1𝑆0,1) + ½(𝐶6𝐻12 𝑂6) 
+ ½(𝐶6𝐻12𝑂6) + 𝐶𝑂2 + 11(𝐻2𝑂) + 𝐶12𝐻22𝑂11 + 8(𝑂2) 

 
(1) 

 

 

A unidade de reticulação, presente no processo de produção do biocatalisador 

heterogêneo, está representada no fluxograma PFD (Figura 6). A reticulação do 

biocatalisador se inicia pela mistura, em água, dos reagentes glutaraldeído 25 % (v v- 

1) e tris-hidroxi(metil)amino metano (TRIS) nos tanques (T-105) e (M-102), 

respectivamente. Por sua vez, alimenta-se na solução de TRIS (tanque T-103), por 

meio da bomba (PD-103), uma corrente de ácido acético glacial para correção e 

controle do pH da solução. Ambas as soluções (glutaraldeído e TRIS), previamente 

preparadas, são transportadas para o tanque (T-104), dando-se início ao processo de 

reticulação do biocatalisador heterogêneo, conduzido por 45 minutos, à 25 °C, pH 7,9 

e com velocidade de agitação de 200 rpm (Garcia et al., 2021; Ribeiro et al., 2023). 

Após esse período, uma corrente de solução aquosa de borohidreto de sódio 10 % (m 

v-1), previamente preparada no tanque de mistura (T-106), é transportada pela bomba 

(P-106) até o tanque (T-104) para interrupção da reação de reticulação, etapa está 

com duração de 30 minutos (Garcia et al., 2021). 

Ao término do processo de reticulação, o biocatalisador heterogêneo é filtrado 

(F-104) mediante lavagem da torta com água e, em seguida, o biocatalisador 

reticulado com 80% de umidade é transportado até o secador rotativo (D-101) que 

opera a 40 ºC para evitar a desnaturação térmica do biocatalisador. Após a secagem, 

o biocatalisador é transportado por uma esteira de sólidos (S-102) para 

armazenamento. O permeado, oriundo do processo de lavagem do produto, é 

conduzido à estação de tratamento de efluentes (ETE-101) para descarte. 

 
4.4.2 Cenário (B) – Fluxograma PFD sem a unidade de reticulação 

 
 

O cenário B (Figura 7) inicia-se no tanque TA-101, quando a água é enviada 

para a unidade de preparo do meio de cultura (M-101). O preparo do meio de cultura 

ocorre em um misturador adiabático envolvendo água estéril, sacarose VHP 15% (m 

v-1) e nutrientes essenciais para o crescimento microbiano (extrato de levedura 0,5 % 

m v-1, NaNO3 0,5 % m v-1, KH2PO4 0,2 % m v-1, MgSO4.7H2O 0,05 % m v-1, MnCl2.4H2O 

0,03 % m v-1 e FeSO4.7H2O 0,001 % m v-1) (Cunha et al., 2019). O meio de cultura é 

transportado por uma bomba (P-102) a 2 atm e, então, é esterilizado (E-103) até a 
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temperatura de 120°C a 2 atm e, em seguida, resfriado (E-104) de forma isobárica até 

30°C. Posteriormente, sua pressão é reduzida para 1 atm na válvula de expansão (VE 

-101). A corrente do meio de cultura é então dividida em duas correntes: 80 % (v v-1) 

é transportada até o biorreator R-101 e 20 % (v v-1) é conduzida para o tanque de 

inoculação de esporos do fungo A. oryzae IPT-301(T-101). 

O material de suporte para a imobilização das células microbianas é constituído 

por cubos de EPU com arestas de 1 cm. As EPUs são previamente esterilizadas nos 

trocadores de calor E-105 e E-106 (aquecidas até a temperatura 120°C a 2 atm e, 

posteriormente, resfriadas isobaricamente até 30°C). Em seguida, as EPUs são 

conduzidas ao biorreator R-101. Ar atmosférico é filtrado (F-101), comprimido (C-101), 

esterelizado (E-107 e E-108) e, em seguida, também transportado ao biorreator (R- 

101). 

A reação metabólica (Equação 1), referente ao crescimento microbiano 

(biomassa catalítica), ocorre no biorreator (R-101) por um período de 32 horas, com 

velocidade de agitação de 400 rpm e aeração de 0,75 v.v.m (volume de ar por volume 

de líquido por minuto) (Maiorano et al., 2020). O biorreator é operado isotermicamente 

a 30 °C com o auxílio do trocador de calor (E-109). O meio de cultura é mantido em 

pH 5,5 mediante a adição de ácido clorídrico (PD-101) na concentração de 4,44 x 10- 

1 g/L (Garcia et al., 2021; Gonçalves et al., 2020). Para isso, a válvula (V-104) distribui 

água esterilizada para o tanque (T-102) em que é preparado a solução ácida. Durante 

o processo de cultivo microbiano, é liberado gás carbônico que, antes de ser eliminado 

para o ambiente, passa pelo filtro (F-102) visando eliminá-lo de forma correta para 

minimização dos efeitos de contaminação e poluição atmosférica. 

Ao término do cultivo microbiano, o biocatalisador heterogêneo é filtrado (F-103) 

mediante lavagem da torta com água e, em seguida, é transportando com 80% de 

umidade ao secador rotativo (D-101), operado a 40 ºC. Após a secagem, o 

biocatalisador é transportado por uma esteira de sólidos (S-101) para armazenamento 

e posterior utilização. O permeado, oriundo do processo de lavagem do produto, é 

conduzido à estação de tratamento de efluentes (ETE-101) para descarte. 

 
Figura 7 - Fluxograma do processo de produção do biocatalisador heterogêneo. 



 

 
 

 
 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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4.4.3 Biorreator 

 
 

O biorreator (fermentador R-101), assim como todos os equipamentos 

utilizados no processo, foram constituídos por aço inox 316L, material este 

selecionado devido a sua composição química, em termos de carbono, grande 

resistência à oxidação, maior durabilidade e possibilidade de uso de diversos produtos 

químicos para lavagem e higienização (Elmesalamy et al., 2016). 

Para que todo o processo ocorra em modo contínuo, mesmo tendo uma etapa 

em batelada, foram calculados biorreatores operando em paralelo com volume útil 

(volume de trabalho) de 68%. 

 
4.5 AVALIAÇÃO ECONÔMICA 

 
 

4.5.1 Parâmetros econômicos 

 
 

A avaliação econômica da implantação do processo de produção do 

biocatalisador heterogêneo utilizou os parâmetros taxa mínima de atratividade (TMA), 

VPL, TIR, PMV e o tempo de retorno para a avaliação do desempenho econômico do 

processo. 

A TMA significa a taxa mínima que o investidor lucra com outros investimentos. 

Portanto, ela é uma importante referência para a tomada de decisão. A TMA também 

é definida como a taxa a partir da qual o investidor considera que está auferindo 

ganhos financeiros (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

O VPL é um método de investimento que se caracteriza por levar em 

consideração o valor do dinheiro no tempo, ou seja, considera o valor temporal do 

período inicial (ano zero). Este método apresenta algumas características, como por 

exemplo, possibilita a aplicação a fluxos de caixa que contenham mais de uma 

variação de sinal (entrada e saída) e depende exclusivamente dos fluxos de caixas 

projetados e do custo de oportunidade do capital, não sendo afetado pelas 

preferências do decisor, pela rentabilidade atual da empresa, pelos métodos de 

contabilização da empresa ou por outros projetos autônomos (Peters; Timmerhaus; 

West, 2003; Zago; Weise; Hornburg, 2009). 
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j=1 VPL(X′, X2, … , Xi) =   −CAPEX(X′, X2, … , Xi) + ∑n
 

CF (X′,X2,… ,Xi) 
 

 

(1+r)j
 

(2) 

 
 

Em que 𝑟 é a taxa de desconto, n é o tempo de vida da planta, CAPEX é o custo 

capital, CF é o fluxo de caixa que está em função de (𝑋1,𝑋2,… , 𝑋𝑖), que estão em função 

das variáveis do processo. 

O método da TIR, diferentemente do VPL, não visa a avaliação da rentabilidade 

absoluta, mas sim, encontrar uma taxa intrínseca de rendimento. A TIR também é 

conhecida como taxa de desconto do fluxo de caixa. Ela é a taxa de juros obtida 

quando se iguala o VPL a zero. Calcula-se a TIR de maneira análoga ao cálculo do 

VPL como é apresentado na (Equação 3). 

 
n 

𝑉𝑃𝐿 (𝑋1, 𝑋2… 𝑋𝑖) = 0 = ∑ 
j=1 

CF(X1,X2…Xi) 
− CAPEX(X1, X2 … Xi) 

(1+TIR)j 

 

(3) 

 
 

Caso o valor obtido para a TIR seja superior a TMA (TIR>TMA), o investimento 

é superior ao capital investido inicialmente, ou seja, é economicamente viável. Para o 

caso em que a TIR é estimada igual a TMA (TIR=TMA), o investimento é 

economicamente indiferente. Para o caso em que a TIR é estimada menor que a TMA 

(TIR<TMA), o investimento não é considerado economicamente viável (Peters; 

Timmerhaus; West, 2003). É importante ressaltar que a principal diferença entre VPL 

e TIR éque o VPL é uma medida do valor monetário que um investimento deve trazer, 

enquanto a TIR é uma medida da taxa de retorno que um investimento deve gerar. 

O PMV de um produto é o menor preço de venda que esse produto pode ter 

para que ele seja viável. Com relação a esse trabalho, o PMV corresponde ao preço 

do biocatalisador heterogêneo para que o VPL se iguale a zero a uma taxa “r” definida 

como a TMA. Dessa forma, fixa-se o VPL e retira-se a especificação do preço do 

produto. Além disso, o VPL e PMV considera todos os tipos de custos diretos e os 

indiretos, como impostos e retorno sobre o investimento (Longati, et al., 2018; Longati, 

et al., 2019). 

 
𝑉𝑃𝐿(𝑟 = 𝑇𝑀𝐴 ∗ 𝑃𝑖) = 0 (4) 
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Por sua vez, o tempo de retorno é dado como o período decorrido desde o 

tempo inicial da implantação do investimento até o tempo de amortização dele, ou 

seja, o momento em que o fluxo de caixa acumulado se torna positivo. (Pinho et al., 

2011). Além disso, o tempo de retorno representa o prazo necessário para a 

recuperação do capital investido. Esse indicador sugere o grau de risco do projeto, 

pois quanto menor o tempo de retorno, melhor é o investimento, ou seja, quanto menor 

o tempo de retorno, menor é o prazo para a recuperação do capital investido e, 

consequentemente, mais rápido é o ganho, como é apresentado na (Equação 5). 

Entretanto, o tempo de retorno possui algumas desvantagens, entre as quais, 

estabelecer um período de corte arbitrário, sem nenhuma base objetiva para escolher 

um número específico e não levar em consideração o valor do dinheiro no tempo 

(Gitman, 2004). 

 
 

𝐷𝑒𝑠𝑒𝑚𝑏𝑜𝑙𝑠𝑜𝑠 𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜𝑠 
𝑇𝑒𝑚𝑝𝑜 𝑑𝑒 𝑟𝑒𝑡𝑜𝑛𝑜 = 

𝐸𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎𝑠 𝑙𝑖𝑞𝑢𝑖𝑑𝑎𝑠 𝑑𝑒 𝑐𝑎𝑖𝑥𝑎 
(5) 

 
 

As premissas econômicas adotadas e implantadas neste estudo para a 

construção do fluxo de caixa estão dispostos na Tabela 4. 

 
Tabela 4 – Os pressupostos econômicos utilizados. 

 

Premissas Valor Referência 

Vida útil da planta 25 anos Furlan et al. (2016) 

Horas anuais de operação 5040 horas Conab (2018) 

Taxa de depreciação 

(Linear, 10 anos) 

10% (Peters; Timmerhaus; 

West, 2003) 

Tempo de inicialização 1 ano Valor assumido 

Ano base 2022 - 

Taxa de câmbio 5,37 BRL/USD Ipeadata (2022) 

Taxas federais 34% - 

Taxa de câmbio euro 2011 1,39 

EUR/USD 

Idealsoftwares, (2023) 

Preço do biocatalisador 

reticulado 

420 US$/kg (Tufvesson et al., 2011) 
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Preço do biocatalisador 210 US$/kg (Tufvesson et al., 2011) 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

 
4.5.2 Despesas operacionais e de capital 

 
 

Para a estimativa dos parâmetros econômicos de desempenho, faz-se 

necessário estimar os custos operacionais (OPEX) e de capital (CAPEX) (Figura 8). 

O OPEX é o capital necessário para a operação da planta que corresponde a 

quantidade total de dinheiro investida em matéria-prima e suprimentos transportados 

na planta, produtos finalizados ou em processo de finalização na planta, contas a 

receber, dinheiro para pagamento mensal (salários, compra de matéria-prima). O 

OPEX foi estimado baseado em Peters; Timmerhaus; West (2003). 

O CAPEX, dividido entre os custos diretos e indiretos, designa o montante de 

dinheiro despendido na aquisição (ou introdução de melhorias) de bens de capital de 

uma determinada empresa. Os custos diretos representam o capital necessário para 

aquisição de bens e melhorias físicas, como instrumentos, tubulações, fundações. Os 

custos indiretos são aqueles que não são abarcados pelos custos diretos, ou seja, os 

que não estão diretamente ligados ao processo de produção. Geralmente, eles estão 

alocados em áreas de suporte, abarcando custos como engenharia, contratos e 

contingências. Além disso, esses custos consistem nas despesas gerais de 

construção, entre outros componentes da planta que não estão relacionados 

diretamente com a operação do processo, como o terreno, prédios administrativos, 

laboratórios, tratamento de efluentes, sendo uma parte permanente da planta (Peters; 

Timmerhaus; West, 2003). 

 
Figura 8 - Categorias e subcategorias de estimativa de custos que são importantes 

para a análise de custos. 
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Nota: Os custos sublinhados são calculados de forma específica, entretanto os demais 

custos são estimados por meio de fórmulas. 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

O OPEX é dividido em custos diretos, indiretos e fixos. Os custos operacionais 

diretos incluem o custo de matérias-primas, utilidades, gerenciamento de resíduos e 

mão de obra operacional. Os custos operacionais indiretos e fixos podem ser 

calculado a partir do custo de mão de obra direta e/ou investimento de capital anual 

(Figura 8). 

A quantidade de matéria-prima utilizada no processo é obtida por meio de 

balanços de massa do processo. O cálculo dos custos anuais foi feito utilizando o valor 
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da média em valor presente dos últimos 5 anos de cada insumo. O valor de venda 

considerado para o biocatalisador é apresentado na Tabela 5. 

 
Tabela 5 - Custo das matérias-primas e insumos utilizados no processo . 

 
 

Matérias-primas e insumos Custos Referências 

Água 0,195 US$/m³ Elias et al. (2021a) 

Tris(hidroximetil)amino metano - 
TRIS 

0,30 US$/kg Made-in-China. (2022) 

Solução de Glutaraldeído 2,40 US$/kg Comex Stat. (2022) 

Ácido Acético 500 US$/kg Comex Stat (2022) 

Extrato de levedura 6,65 US$/kg Filipović et al. (2022) 

Borohidreto de sódio 25 US$/kg Made-in-China. (2022) 

Hidróxido de sódio 590 US$/t Comex Stat. (2022) 

Nitrato de sódio 0,71 US$/kg Comex Stat. (2022) 

Sulfato de ferro heptahidratado 320 US$/t Made-in-China. (2022) 

Fosfato de potássio 1,67 US$/kg Comex Stat. (2022) 

Sulfato de magnésio 
Heptahidratado 

1,52 US$/kg Made-in-China. (2022) 

Cloreto de manganês 
tetrahidratado 

2,43 US$/kg Made-in-China. (2022) 

EPU 7,47 R$/kg Terac Forros e 
Isolamentos (2022) 

Ácido clorídrico 0.65 US$/kg Comex Stat 

Açúcar VHP 0,30 US$/kg ESALQ. (2022) 

A. oryzae IPT-301 11,89 US$/kg Indiamart (2022) 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

As utilidades, incluindo o custo de aquecimento e energia para esterilização e 

agitação, água de resfriamento e gás, foram obtidas a partir de balanços de massa e 

energia e os preços (Tabela 6) foram consultadas em Oliveira et al. (2018). É 

importante ressaltar que os valores de utilidades quente e fria foram consideradas no 

contexto da biorrefinaria. 

 
Tabela 6 - Custo das utilidades utilizadas no processo. 

 

Utilidades Valor 

Utilidade quente 96 US$/ kW ano 

Utilidade fria 50 US$/ kW ano 

Fonte: Oliveira et al. (2018). 
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A quantidade de mão de obra foi estimada a partir da Equação 6, consistindo 

no número de operadores necessários para operar a unidade de processo por turno. 

É fato que um único operador trabalha em média 49 semanas por ano, ou seja (3 

semanas de folga para férias e licença médica), cinco turnos de 8 horas por semana 

ou seja, 245 turnos por operador por ano. Considerando que a planta normalmente 

opera 24 horas por dia, isso requer (365 dias/ano × 3 turnos/dia) 1095 turnos 

operacionais por ano. O número de operadores necessários para fornecer esse 

número de turnos é [(1095 turnos/ano)/(245 turnos/operador/ano)] ou 

aproximadamente 4,5 operadores (Turton et al., 2018). 

 
𝑁ú𝑚𝑒𝑟𝑜 𝑑𝑒 𝑂𝑝𝑒𝑟𝑎𝑑𝑜𝑟𝑒𝑠 = (4.5 ∗ (6.29317 𝐸𝑞𝑢𝑖𝑝𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑆ó𝑙𝑖𝑑𝑜 𝑀𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙² + 0.23 ∗ 

𝑁𝑒𝑛ℎ𝑢𝑚 𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜 𝑠ó𝑙𝑖𝑑𝑜 𝑚𝑎𝑛𝑢𝑎𝑙)0,5 (6) 

 
 

em que “Número de operadores” é a quantidade de operários necessários nessa 

planta, “Equipamento sólido manual” é o número de etapas de processamento 

envolvendo o manuseio de partículas sólidas (por exemplo, transporte e distribuição, 

controle de tamanho de partículas e remoção de partículas) e “Nenhum equipamento 

sólido manual” é o número de etapas de processamento não envolvendo particulado, 

incluindo compressores, aquecedores, resfriadores, torres e reatores. 

De acordo com Peters; Timmerhaus; West (2003), os custos com manutenção 

e reparos foram calculados com 3% do custo dos equipamentos. A supervisão 

operacional e assistência administrativa são mensuradas por meio do custo de mão 

de obra necessária, correspondendo a 10% desse valor. Os custos com suprimentos, 

como ferramentas, dispositivos de proteção, entre outros foram calculados com 10% 

do custo de manutenção. Os custos laboratoriais responsáveis pelos custos de 

ensaios laboratoriais para controle de operações e controle de qualidade foram 

estimados em 10% da mão de obra. Os custos de patentes ou royalties são os 

pagamentos para obter direito de produzir, usar, explorar ou comercializar um bem, 

representando 1% do custo total do produto. 

Os custos fixos são as despesas que não são afetadas pelo volume de 

produção ou de vendas do processo, sendo classificados em depreciação, taxas de 

propriedade, seguros, financiamentos e aluguéis. A depreciação é calculada 

separadamente por variar de ano para ano e do método utilizado, sendo 10% do custo 

fixo da planta (DFC). A taxa de propriedade e seguro correspondem a 1% do DFC. 
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a A 

Os custos indiretos são as despesas necessárias para o funcionamento casual 

da planta, mas não está relacionada diretamente ao processo (não varia amplamente 

com mudanças na taxa de produção). Englobam os serviços médicos e hospitalares, 

os serviços de segurança, os planos de saúde, entre outros benefícios para o 

funcionário, representando 50% dos custos com mão de obra, supervisão e 

manutenção (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

As despesas gerais (DG) da planta são outros custos envolvidos nas operações, 

além dos custos de operação/manufatura, sendo divididas em custos administrativos, 

custos de distribuição e marketing e custos de pesquisa e desenvolvimento (Peters; 

Timmerhaus; West, 2003). Porém, é importante ressaltar que os custos de pesquisa 

e desenvolvimento, marketing e distribuição não são considerados na etapa de 

“screening”. Ao todo, representam 20% dos custos com mão de obra, supervisão e 

manutenção. Assim, o valor do OPEX é encontrado pelo somatório do DFC com o 

capital de giro (WS) e o capital para a inicialização da planta (SC). O capital de giro 

corresponde a 15% do valor do CAPEX, e o capital de inicialização da planta 

corresponde a 5% do DFC (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

Conforme descrito anteriormente, o CAPEX designa o montante de dinheiro 

despendido na aquisição (ou introdução de melhorias) de bens de capital de uma 

determinada empresa. Esse parâmetro, portanto, avalia o montante de investimentos 

realizados em equipamentos e instalações de forma a manter a produção de um 

produto ou serviço ou manter em funcionamento um negócio ou um determinado 

sistema (Ardalan, 2000). 

Foi utilizado o website gratuito Matches visando a estimativa de custo dos 

equipamentos (Matches, 2014). A Matches fornece estimativas conceituais (ordem de 

grandeza) de custos de equipamentos de processo para mais de 275 tipos de 

equipamentos usados na indústria química e metalúrgica (Matches, 2014). Outro 

método de estimar o valor de um equipamento é utilizar dados de uma planta similar 

com capacidade diferente, cujos dados de custo são ajustados em relação a diferença 

de capacidade (Equação 7). 

 

Ca = Cb ( )n (7) 
Ab 
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em que Ca é o custo de aquisição do equipamento desejado, Aa é o fator relacionado 

à dimensão do equipamento que se deseja estimar o custo, Ab é o fator relacionado a 

dimensão do equipamento base, “n” é o expoente de custo, e Cb é referente ao custo 

de equipamento conhecido (Turton et al. 2012). 

Além disso, na projeção dos custos de equipamento realizada no Matches, 

permite-se escolher o tipo de material e o dimensionamento do equipamento, porém 

o custo obtido é para o ano de 2014. Ressalta-se ainda que foi utilizado o índice 

Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI), com o uso da Equação (8) para 

ajustar os valores de acordo com o ano de 2022. 

 

Cpresente = Cpassado (
Ipresente) (8)

 
Ipassado 

 

 

em que Cpresente é o custo de aquisição do equipamento no presente, 𝐼presente é o índice 

de custo no presente, Ipassado é o índice de custo na data do custo base, e 𝐶passado é o 

custo de aquisição do equipamento base. O índice utilizado para atualizar o custo 

capital para a construção de uma biorrefinaria foi o CEPCI (Chemical Plant Cost 

Indexes). 

O CEPCI tem se caracterizado como uma ferramenta importante para 

profissionais da indústria de processos químicos que utiliza números adimensionais 

empregados para atualizar o custo de capital necessário de construção de plantas de 

processo de uma data passada para uma época posterior, após mudanças no valor 

do dinheiro devido à inflação e deflação (Chemengonline, 2023). 

O fator de localização (Equação 9) foi considerado para ajustar os custos dos 

equipamentos, uma vez que estes foram determinados para uma planta construída na 

costa do golfo nos Estados Unidos da América (EUA). O fator de localização para o 

Brasil foi considerado como 1,14 (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

 
CA  = CUSGC ∗ LFA (9) 

 

em que CA é o custo do equipamento na nova localidade, CUSGC é o custo do 

equipamento que é exportado da costa do golfo nos EUA e LFA é o fator de localização 

(Peters; Timmerhaus; West, 2003). 
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Os custos de instalação, prédios, tubulações, sistemas elétricos, serviços e 

facilidades, obras civis e instrumentação e controle, são apresentados como 

porcentagens dos fatores de custo para o cálculo desses parâmetros (Tabela 7). Estes 

percentuais devem ser multiplicados sobre os custos de aquisição dos equipamentos 

calculados (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

 
Tabela 7 – Custos em relação aos processos de sólidos e fluidos. 

 

Custos Porcentagem de custo (%) 

Instalação 39 

Serviços e facilidades 55 

Prédios .29 

Instrumentação e controle 26 

Tubulações 31 

Sistemas elétricos 10 

Obras civis 12 

Isolamento 3 

Fonte: Peters; Timmerhaus; West, (2003); Harrison et al, (2015). 

 
 

Com o custo dos equipamentos, suas instalações e tubulações etc. é obtido o 

valor de custo direto total da planta (TPDC). O custo total da planta (TPC) é composto 

pelo TPDC, custo do terreno e custo total indireto da planta (TPIC). Sendo o custo do 

terreno 15% do custo fixo direto (DFC). O custo total indireto (TPIC) é mensurado por 

meio dos custos de engenharia e construção, que representam respectivamente  17,5% 

do TPDC e 15% do custo direto fixo (DFC). O valor do custo direto fixo (DFC) é o 

resultado da soma do TPC com os custos de contingência e empreiteira, ou seja, todos 

os custos diretos e indiretos de capital da planta. Os custos de contingência e 

empreiteira representam 10% do DFC. Então, o valor do CAPEX é obtido por meio do 

somatório do DFC com o capital de giro (WS) e o capital para a inicialização da planta 

(SC), onde o capital de giro corresponde a 15% do valor do CAPEX, e o capital de 

inicialização da planta corresponde a 5% do DFC (Peters; Timmerhaus; West, 2003). 

Além disso, é importante ressaltar o valor de sucata, que é o valor dos componentes 

individuais de um ativo físico quando o próprio ativo é considerado inutilizável. Os 

componentes individuais, conhecidos como sucata, valem alguma coisa se puderem 

ser utilizados para outros usos. Às vezes, os materiais de sucata podem ser usados 
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como estão e outras vezes devem ser processados antes de serem reutilizados. O 

valor de sucata considerado representa 10% do DFC (Deskera, 2023). 

 
4.6 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE 

 
 

A Análise de Sensibilidade é uma ferramenta essencial na avalição de modelos 

matemáticos. Por meio do seu estudo, pode-se definir como a incerteza da resposta 

de um modelo pode ser dividida entre as diferentes fontes de incerteza dos dados de 

entrada e parâmetros do modelo (Elias et al., 2021). Assim, a análise de sensibilidade 

é realizada para eliminar as variáveis menos influentes e, determinar quais as 

variáveis com maior impacto na métrica econômica do processo. Além disso, a análise 

de sensibilidade permite identificar as variáveis críticas no processo de projeção e 

determinação dos fluxos de caixa, de modo que se possa avaliar o projeto 

considerando diversas hipóteses sobre o comportamento dessas variáveis. 

O uso da análise de sensibilidade pode ser bastante abrangente, na avaliação 

dos efeitos das variáveis locais nas respostas globais do processo e otimização do 

desempenho econômico do processo, ou comparação de diferentes configurações de 

processo (Elias et al., 2020; Elias et al., 2021b). 
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5 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 
 

5.1 VARIÁVEIS DE PROCESSOS 

 
 

Os resultados obtidos na simulação são comparáveis aos resultados 

experimentais (Tabela 9) para a produção do biocatalisador heterogêneo. As 

diferenças nas variáveis de processo ocorrem, devido principalmente ao fato de que 

o biorreator foi modelado utilizando o balanço estequiométrico da reação e não dados 

experimentais e modelos cinéticos. Adicionalmente, conforme pode ser observado, a 

concentração do biocatalisador aumentou no reator, indicando o crescimento e a 

produção de células microbianas a partir do uso da sacarose VHP como substrato e 

fonte de carbono. É importante ressaltar que as variáveis de processo da simulação 

corroboram com os valores do grupo de pesquisa(Tabela 8). 

As variáveis de processo dos Cenários A e B são semelhantes devido a ambos 

os processos serem balanceados com a reação estequiométrica da equação 1. 

 
 
 

Tabela 8 – Comparação das variáveis de processo obtidos na simulação e no 

experimental e na literatura. 

 
 

Parâmetros do processo Simulação Experimentala 

Concentração final sacarose (kg/m³) 9,896 - 

Concentração de frutose (kg/m³) 9,137 - 

Concentração de glicose (kg/m³) 1,235 - 

Concentração do biocatalisador (kg/m³) 90 92,8 

Produtividade (kg/m³.h) 2,812 2,9 

Rendimento de produto/substrato (kg/kg) 0,586 0,60 

Rendimento global de produto/substrato (kg/kg) 0,583 - 

Concentração global do biocatalisador (kg/m³) 89,67 - 

a Resultados calculados com os dados experimentais do grupo de pesquisa 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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5.2 BALANÇOS DE MASSA E ENERGIA 

 
 

Os balanços de massa de massa foram realizados baseados na reação 

estequiométrica. Os balanços de massa dos cenários A (Tabelas 9 é balanço para o 

processo antes da unidade de reticulação e Tabela 10 é o balanço para a unidade de 

reticulação) e B (Tabela 11) são apresentados para a produção de biocatalisador, 

anexa a uma biorrefinaria brasileira de cana-de-açúcar, que produz açúcar, etanol e 

eletricidade. Para a produção de 2,6 kg/h do biocatalisador (produção anual de 22,680 

toneladas) são necessários 4,5 kg/h de sacarose VHP, substrato do processo e 

principal insumo consumido pelo microrganismo como fonte de carbono. Essa 

quantidade de açúcar VHP representa um desvio de 1,5% na produção de açúcar da 

biorrefinaria considerada no caso base. 

Conforme pode ser visto no balanço de massa de ambos os cenários (Tabelas 

9 e 11), todo o inóculo é utilizado para o crescimento celular do fungo A. oryzae IPT- 

301, o EPU se mantém constante durante todo o processo, uma vez que é um material 

inerte utilizado como suporte de imobilização devido a sua área superficial, 

permeabilidade, facilidade do transporte de massa e espaço para o crescimento das 

células microbianas (De ory et al., 2006). Além disso, para ambos os cenários 

avaliados o consumo de nutrientes é praticamente todo consumido, por fazer-se 

necessário no cultivo para o crescimento do microrganismo em meio de cultura 

sintético. Adicionalmente, ar atmosférico é utilizado em excesso, pois de acordo com 

Maiorano et al. (2020), essa é a quantidade que apresentou o maior crescimento 

celular. Glicose, frutose, CO2 e água estão presentes ao final do processo em maior 

quantidade, pois são gerados na reação (Equação 1). O HCl, utilizado em quantidades 

mínimas para a manutenção do pH 5,5 do meio de cultura, manteve-se constante na 

simulação. Por fim, é importante mencionar que foram utilizados 17,507 kg/h de água 

na lavagem do biocatalisador. É importante ressaltar que a lavagem do biocatalisador 

ocorre para remoção de qualquer impureza ou resíduo da reação. 
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Tabela 9 – Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos do cenário A. 
 

 

Equipamentos 
Código no 

flowsheet 

Sacarose 

(kg/h) 

H2O 

(kg/h) 

Nutrientes 

(kg/h) 

EPU 

(kg/h) 

Biomassa 

(kg/h) 

Frutose e 

glicose (kg/h) 

HCl 

(kg/h) 

Ar 

(kg/h) 

CO2 

(kg/h) 

Total 

(kg/h) 

Misturador Saída M-101 4,500 23,625 1,875 0 0 0 0 0 0 30,009 

Trocador de Calor E-103-104 4,500 23,625 1,875 0 0 0 0 0 0 30,009 

Válvula divisora Entrada V-103 4,5 23,625 1,875 0 0 0 0 0 0 30,009 

Válvula divisora Saída 1 V-103 0,9 4,725 0,375 0 0 0 0 0 0 6,000 

Válvula divisora Saída 2 V-103 3,6 18,900 1,875 0 0 0 0 0 0 24,009 

Tanque de inoculação Entrada 1 T-101 0,9 4,725 0,375 0 0 0 0 0 0 6,000 

Tanque de inoculação Entrada 2 T-101 0 0,603 0 0 0,031 0 0 0 0 0,633 

Tanque de inoculação Saída T-101 0,9 5,330 0,375 0 0,031 0 0 0 0 6,633 

Compressor C-101 0 0 0 0 0 0 0 23,200 0 23,200 

Bomba dosadora PD-101 0 0,110 0 0 0 0 0,006 0 0 0,116 

Biorreator Entradas R-101 4,500 24,360 1,875 0,164 0,031 0 0,006 23,200 0 54,136 

Biorreator Gases R-101 0 0 0 0 0 0 0 22,307 2,560 24,867 

Biorreator Saída R-101 0,290 26,189 0,003 0,164 2,638 0,301 0,006 0 0 29,316 

Filtro F-102 0 0 0 0 0 0 0 22,307 2,560 24,867 

Bomba P-102 0 17,507 0 0 0 0 0 0 0 17,507 

Filtro Entrada 1 F-103 0,290 26,189 0,003 0,164 2,638 0,301 0,006 0 0 29,315 

Filtro Entrada 2 F-103 0 17,507 0 0 0 0 0 0 0 17,507 

Filtro Saída 1 F-103 0,290 30,505 0,003 0 0,012 0,301 0,006 0 0 31,117 

Filtro Saída 2 F-103 0 13,141 0 0,164 2,325 0 0 0 0 15,930 

ETE ETE-101  
0,290 

 
30,505 

0,003 0 0,012 0,301 0,006 0 0 31,117 

Esteira de transporte S-101 0 13,141 0 0,164 2,625 0 0 0 0 15,930 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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A Tabela 11 consiste na reticulação do biocatalisador heterogêneo, sequência 

do balanço de massa apresentado no cenário A (Tabela 10), com o acréscimo dos 

insumos utilizados para a unidade de reticulação. Para isso, foram utilizados 0,479 

kg/h de solução tampão de Tris acetato (para manter o pH em 7.5), 0,666 kg/h de uma 

solução de 75% de glutaraldeído, 0,729 kg/h de uma solução de borohidreto de sódio 

e 0,002 kg/h hidróxido de sódio para parar a reticulação. Após a obtenção de um 

biocatalisador reticulado com 80% de umidade, foram utilizados no secador D-101 

294,476 kg/h de ar para a remoção da umidade presente no biocatalisador. Após a 

secagem total do produto foram obtidos 2,776 kg/h de biocatalisador seco. 

O processo de reticulação do biocatalisador heterogêneo produzido confere 

aos biocatalisadores vantagens funcionais, tais como a obtenção de um biocatalisador 

heterogêneo rígido e de maior resistência perante os agentes desnaturantes (calor, 

solventes orgânicos e pH extremos), além de minimizar o fenômeno de dessorção da 

enzima micelial, melhorar a adesão da célula ao suporte de imobilização e possibilitar 

o seu uso em diferentes configurações de reatores (Mendes et al., 2011; Souza et al., 

2017). 



 

Tabela 4 – Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos da unidade de reticulação. 
 

Equipamentos Código no 

flowsheet 

Biocatalisador 

(kg/h) 

EPU 

(kg/h) 

H2O 

(kg/h) 

Glutaraldeído 

(kg/h) 

Ar (kg/h) Tris 

(kg/h) 

Ácido acético 

(kg/h) 

NaBH4 

(kg/h) 

NaOH 

(kg/h) 

Total (kg/h) 

Misturador Saída M-103 0 0 2,369 0 0 0,479 0 0 0 2,849 

Tanque de mistura Entrada 1 T-103 0 0 2,369 0 0 0,479 0 0 0 2,849 

Tanque de mistura Entrada 2 T-103 0 0 0 0 0 0 0,009 0 0 0,009 

Tanque de mistura Entrada 1 T-105 0 0 2,690 0 0 0 0 0 0 2,690 

Tanque de mistura Entrada 2 T-105 0 0 0 0,666 0 0 0 0 0 0,666 

Tanque de mistura Saída T-105 0 0 2,690 0,666 0 0 0 0 0 2,556 

Tanque de mistura Reticulação T-104 2,625 0.164 18,200 0,666 0 0,479 0,009 0 0 22,143 

Tanque de mistura Entrada 1 T-106 0 0 7,289 0 0 0 0 0 0 7,289 

Tanque de mistura Entrada 2 T-106 0 0 0 0 0 0 0 0 0,003 0,003 

Tanque de mistura Entrada 3 T-106 0 0 0 0 0 0 0 0,729 0 0,729 

Tanque de mistura Saída T-106 0 0 7,289 0 0 0 0 0,729 0,003 8,021 

Tanque de mistura Parar a 

reticulação T-104 

2,625 0,164 25,489 0,666 0 0,479 0,009 0,729 0,003 30,164 

Filtro Entrada 1 F-104 2,625 0,164 25,488 0,666 0 0,479 0,009 0,729 0,003 30,164 

Filtro Entrada 2 F-104 0 0 14,156 0 0 0 0 0 0 14,156 

Filtro Saída 1 F-104 0,012 0 27,889 0,666 0 0,479 0,009 0,729 0,002 29,787 

Filtro Saída 2 F-104 2,613 0,164 11,756 0  0 0 0 0 14,532 

ETE ETE-101 0,012 0 27,889 0,666 0 0,479 0,009 0,729 0,002 29,787 

Secador Entrada de ar D- 

101 

0 0 0 0 263,153 0 0 0 0 263,153 

Secador Entrada D-101 2,612 0,164 11,756 0 0 0 0 0 0 14,532 

Secador Saída de vapor D- 

101 

0 0 11,756 0 263,153 0 0 0 0 294,476 

Secador Saída D-101 2,612 0,164 0 0 0 0 0 0 0 2,776 

Esteira S-102 2,612 0,164 0 0 0 0 0 0 0 2,776 

Fonte: Elaborado pelo autor 
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Os balanços de massa do cenário B (Tabela 11) são semelhantes aos 

resultados obtidos do cenário A (Tabela 9) após o cultivo microbiano, entretanto o 

cenário B não tem a unidade de reticulação, e então após lavagem da torta do 

biocatalisador com 80% de umidade, foi realizado a secagem com 295,861 kg/h de ar 

e obteve 308,162 kg/h de vapor e obteve-se 2,789 kg/h de biocatalisador. A proposta 

de produção do biocatalisador sem reticular se deve ao fato de que alguns estudos 

apontam que a reticulação não é necessária para a produção de biocatalisadores 

visando a síntese de FOS. 

Barbosa (2022), avaliou as concentrações de sacarose acima de 400 g L-1; o 

mesmo ocorre ao se avaliar a concentração de FOS em conjunto com a variação da 

concentração de sacarose no meio reacional. Para a concentração de 480,2 g L-1 de 

substrato, foram obtidas as concentrações de FOS iguais a 144,2 g L-1 e 132,5 g L-1, 

para as células integras imobilizadas em EPU e imobilizadas/reticuladas, 

respectivamente. Isso mostra que a reticulação talvez, não seja necessária na 

produção destes biocatalisadores, pois as concentrações de ambos os casos são 

próximas (Barbosa, 2022). Entretanto, o biocatalisador reticulado se saiu melhor nos 

testes de pH, temperatura e estabilidade operacional, portanto a reticulação ainda é 

fundamental para obtenção de um biocatalisador mais robusto. 

No cenário B foram gerados 48.9% a menos de resíduos que no cenário A. Isto 

ocorre devido a unidade reticulação empregar maior quantidade de produtos químicos 

em maior quantidade de etapas, o que gera maior quantidade de resíduos. Além disso, 

é importante ressaltar que a quantidade de biocatalisadores produzidos nos dois 

cenários é diferente, uma vez que a unidade de reticulação apresenta etapas a mais. 

. 
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Tabela 5 - Vazão mássica de entrada e saída dos equipamentos do cenário B. 
 

 
Equipamentos 

Código no 

flowsheet 

Sacarose 

(kg/h) 

H2O 

(kg/h) 

Nutrientes 

(kg/h) 

EPU 

(kg/h) 

A. oryzae 

(kg/h) 

Frutose e 

glicose 

(kg/h) 

HCl 

(kg/h) 

Ar 

(kg/h) 

CO2 

(kg/h) 

Total 

(kg/h) 

Misturador Saída M-101 4,500 23,625 1,875 0 0 0 0 0 0 30,009 

Válvula divisora Entrada V-103 4,5 23,625 1,875 0 0 0 0 0 0 30,009 

Válvula divisora Saída 1 V-103 0,9 4,725 0,375 0 0 0 0 0 0 6,000 

Válvula divisora Saída 2 V-103 3,6 18,900 1,875 0 0 0 0 0 0 24,009 

Tanque de inoculação Entrada 1 T-101 0,9 4,725 0,375 0 0 0 0 0 0 6,000 

Tanque de inoculação Entrada 2 T-101 0 0,603 0 0 0,031 0 0 0 0 0,633 

Tanque de inoculação Saída T-101 0,9 5,330 0,375 0 0,031 0 0 0 0 6,633 

Compressor C-101 0 0 0 0 0 0 0 23,200 0 23,200 

Bomba dosadora PD-101 0 0,110 0 0 0 0 0,006 0 0 0,116 

Biorreator Entradas R-101 4,500 24,360 1,875 0,164 0,031 0 0,006 23,200 0 54,136 

Biorreator Gases R-101 0 0 0 0 0 0 0 22,307 2,560 24,820 

Biorreator Saída R-101 0,290 26,189 0,003 0,164 2,638 0,301 0,006 0 0 29,316 

Filtro Entrada 1 F-103 0,290 26,189 0,003 0,164 2,638 0,301 0,006 0 0 29,315 

Filtro Entrada 2 F-103 0 17,507 0 0 0 0 0 0 0 17,507 

Filtro Saída 1 F-103 0,290 30,505 0,003 0 0,012 0,301 0,006 0 0 31,117 

Filtro Saída 2 F-103 0 13,141 0 0,164 2,625 0 0 0 0 15,930 

ETE ETE-101 0,290 30,505 0,003 0 0,012 0,301 0,006 0 0 31,117 

Secador Entrada de ar 

D-101 

  0 0 0 0 0 316,045 0 316,045 

 0 0         

Secador Entrada D-101 0 13,141 0 0,164 2,625 0 0 0 0 15,930 

Secador Saída de D-101 0 13,141 0 0 0 0 0 316,045 0 329,186 

Secador Saída D-101 0 0 0 0,164 2,625 0 0 0 0 2,789 

Esteira de transporte S-101 0 0 0 0,164 2,625 0 0 0 0 2,789 

Fonte: Elaborado pelo autor. 
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As utilidades utilizadas no processo (Tabela 12), quentes e frias, foram 

consideradas dentro do contexto de biorrefinaria, ou seja, essas utilidades são 

produzidas internamente, visto que a biorrefinaria é autossuficiente em energia. O 

consumo de utilidades quentes foi estimado como 6,298 kW e 6,167 kW nos cenários 

A e B, respectivamente. Em ambos os casos, a maior demanda energética é nas 

etapas referentes à parte upstream do processo, que utiliza energia para agitação e 

para esterilização. A maior demanda energética anual é do cenário A (31,741 MW) 

em comparação ao cenário B (31,081 MW). Os trocadores de calor utilizados para 

esterelizar os insumos foram os principais responsáveis pelo consumo de utilidades 

quentes em ambos os processos, sendo responsáveis por 46% do consumo 

energetico de utilidade quente no cenário A e 33% no cenário B. 

De acordo com o caso base apresentado a integração da produção de 

biocatalisador visando a síntese do FOS na biorrefinaria poderia ser factível, uma vez 

que a quantidade de energia necessária para todo o processo em ambos os cenários 

é menor que a energia excedente de uma biorrefinaria de tamanho médio. 

Com relação ao consumo de utilidades frias, o consumo foi estimado igual para 

os ambos cenários com o valor de 90,809 kg/h, isto ocorre porque a unidade de 

reticulação não tem nenhuma etapa de resfriamento. O maior consumo de utilidades 

frias foi na etapa upstream para ter a temperatura do meio de cultura em 30ºC, após 

o aquecimento. 

 
Tabela 6 – Quantidade das utilidades usadas nos processos avaliados 

 

Utilidades Cenário A Cenário B 

Utilidade quente anual (MW) 31,741 31,081 

Utilidade quente (kW) 6,298 6,167 

Upstream 3,121 3,121 

Cultivo 1,356 1,356 

Downstream 1,821 1,690 

Utilidade fria anual (t) 457,677 457,677 
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Utilidade fria (kg/h) 90,809 90,809 

Upstream 90,304 90,304 

Cultivo 0,505 0,505 

Downstream 0 0 

MW – Megawatt 

kW– Quilowatt 

t – Toneladas 

 
 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

5.3 AVALIAÇÃO ECONÔMICA 

 
 

Os resultados dos balanços de massa e energia foram utilizados como base 

para estimar o tamanho dos equipamentos. O CAPEX estimado está apresentado na 

Tabela 13. É importante ressaltar que o custo mais elevado é na etapa do cultivo 

devido ao uso de múltiplos biorreatores que operam em batelada, e transformam o 

processo em contínuo. 

 
Tabela 7 - Custo de capital do cenário A e B da produção do biocatalisador 

heterogêneo. 
 

 Cenário A(M$) Cenário B(M$) 

Equipamentos   

Upstream 0,346 0,346 

Cultivo 2,908 2,908 

Downstream 0,791 0,303 

Total 4,045 3,557 

Instalação 1,578 1,387 

Prédios 1,173 1,032 

Instrumentação e controle 1,052 0,925 

Tubulações 1,254 1,103 
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Sistemas elétricos 0,405 0,356 

Isolamento 0,121 0,107 

TPDCa 9,627 8,467 

Engenharia 1,685 1,481 

Construção 2,310 2,030 

TPICb 3,995 3,511 

Terreno 0,231 0,203 

TPCc 13,853 12,182 

Contingências 1,539 1,353 

DFCd 15,392 13,535 

Capital de giro 2,852 2,508 

Capital de inicialização 0,769 0,677 

CAPEXe 19,013 16,720 

M – Milhões 

aTPDC – Custo direto total da planta, representa a soma dos equipamentos, instalação, prédios, 

instrumentação e controle, tubulações, sistemas elétricos e isolamento. 

bTPIC – Custo indireto total da planta, representa a soma de engenharia e construção. 

cTPC – Custo total da planta, representa a soma do TPDC, TPIC e terreno. 

dDFC – Custo fixo da planta, representa a soma do TPC e contingências. 

eCAPEX –= Custo de capital total da planta, representa a soma do DFC, capital de giro e capital de 

inicialização. 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 

Conforme esperado, o CAPEX do cenário A é maior que o CAPEX do cenário 

B em função do investimento nos equipamentos da unidade de reticulação do 

biocatalisador. Além disso, como há maior quantidade de equipamentos necessários 

no cenário A, todos os custos operacionais atrelados a eles, de forma direta ou indireta 

(como mão-de-obra, manutenção e reparos, supervisão operacional, suprimentos, 

depreciação, despesas gerais, entre outros custos) também aumentaram 

proporcionalmente ($ 234 mil dólares). 

As estimativas relacionadas ao OPEX são apresentadas na Figuras 8. 
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Figura 9 - Custo de operacional do cenário A e B da produção do 

biocatalisador heterogêneo. 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

Conforme mencionado previamente, o cenário A, em que há a unidade de 

reticulação, tem um custo operacional anual superior ao cenário B. A diferença 

representa 234 mil dólares. O aumento do OPEX é principalmente em função das 

etapas do processo relacionadas a reticulação do biocatalisador, que resultaram em 

maior consumo de insumos e matérias-primas (principalmente os insumos de alto 

valor comercial como tris-acetato, glutaraldeído e borohidreto de sódio), utilidades 

quente e mão de obra (pois a adição da unidade de reticulação aumenta o custo com 

2 colaboradores a mais por turno, que gera um gasto de aproximadamente 71 mil 

dólares anuais). 

Os principais custos operacionais são manutenção e reparos, custos indiretos 
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e seguros e taxas de propriedade. Conforme pode ser visto, os custos relacionados a 

matéria-prima e insumos são consideravelmente inferiores no cenário B quando 

comparados a estes mesmos custos no cenário A (representam 9% do cenário A) . 

Isso acontece porque foi considerado que o preço da sacarose VHP é nulo, uma vez 

que ela produzida internamente e representa uma parcela desprezível da produção 

total de açúcar da planta (1,5%). Além disso, o cenário B tem um consumo superior 

de insumos devido as etapas do processo referentes a reticulação do biocatisador. 

Esses são resultados alinhados com o balanço de massa apresentado na Tabela 11. 

Os critérios de avaliação de desempenho econômico VPL, PMV, TIR e tempo 

de retorno do processo de produção do biocatalisador foram avaliados (Tabela 14). 

 
Tabela 8 – Avaliação econômica dos cenários. 

 

Parâmetros econômicos Cenário A Cenário B 

CAPEX(M$) 19,013 16,720 

OPEX(M$) 1,030 0,796 

VPL (M$) -1,145 -11,017 

TIR (%) 8.336 0,005 

PMV (US$/kg) 437.285 376,296 

Preço de venda do 

biocatalisador (US$/kg) 

420 210 

Receita (M$) 85,557 2,778 

Tempo de retorno (anos) 8,315 17,896 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

Conforme esperado o desempenho econômico do cenário B foi inferior ao 

cenário A, uma vez que a mesma quantidade de biocatalisador é semelhante em 

ambos os cenários e o cenário B tem o preço de venda, com a metade do valor do 

cenário A. Apesar do cenário A ter um desempenho econômico superior ao cenário B, 
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ainda assim tem um desempenho econômico negativo (VPL de -1,145 e TIR igual a 

8.336%, valor inferior a TMA considerada igual a 11%) e, portanto, é inviável. 

O PMV, que representa o preço do biocatalisador que torna o VPL igual a zero 

a uma TMA de 11%, no cenário A foi estimado como 437.285 US$/kg, valor maior que 

o preço de venda do biocatalisador considerado como 420 US$/kg (valor convertido 

de euro para dólar de acordo com os dados de Tufvesson et al., 2011). Esses 

resultados apontam que as propostas de produção de biocatalisador sem reticulação 

anexa a uma biorrefinaria de cana-de-açúcar estão próximas de serem uma opção 

economicamente atraente para variar o portfólio dessas indústrias brasileiras. 

O PMV do biocatalisador do cenário B foi determinado como 376,296 US$/kg, 

valor superior ao preço de venda considerado como 210 US$/kg. Assim, um aumento 

(de 55,81%) no preço de venda do biocatalisador seria suficiente para tornar o 

processo simulado no cenário B viável. Esta é uma hipótese razoável, visto que o 

biocatalisador tem um alto valor comercial e não é produzido nacionalmente para 

comercialização. É importante mencionar que foi utilizado como base um valor de 

venda do biocatalisador não reticulado como a metade do valor de vendo do 

biocatalisador reticulado, uma vez que a reticulação confere ao produto robustez. 

O biocatalisador reticulado não é igual ao biocatalisador não reticulado, pois a 

reticulação possibilita a obtenção de um biocatalisador heterogêneo mais rígido e de 

maior resistência perante os agentes desnaturantes (calor, solventes orgânicos e pH 

extremos), além de minimizar o fenômeno de dessorção da enzima micelial, melhorar 

a adesão da célula ao suporte e possibilitar o seu uso em diferentes configurações de 

reatores (Mendes et al., 2011; Souza et al., 2017). Além disso, Barbosa (2022), 

desenvolveram ensaios de estabilidade operacional que mostraram que as células 

imobilizadas e imobilizadas e reticuladas retiveram cerca de 50,23% e 60,90% da 

atividade de transfrutosilação, respectivamente, após 12 ciclos reacionais 

consecutivos em batelada, e devido a isso o PMV do biocatalisador reticulado pode 

ser considerado maior que o biocatalisador não reticulado. 

Outro fator que faz com que o custo do biocatalisador reticulado seja o dobro 

do biocatalizador não reticulado, é o estudo realizado por Garcia et al. (2021) que 
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avaliou as atividades das células imobilizadas e reticuladas que apresentaram 

atividade acima dos 90% em todos os 12 ciclos reacionais, entretanto as células 

imobilizadas a partir do 6 ciclo reacional sua atividade é menor que 80%, chegando 

há 50% de atividade no 12º ciclo. 

Estes resultados são comparáveis com outros encontrados na literatura 

(Tufvesson et al., 2011; Vanková et al. 2007). Vanková et al. (2007) encontraram o 

PMV de 570 €/kg em 2007 para o processo da produção de FTase imobilizada. 

Entretanto, mais de 97% dos custos de matéria-prima foram atribuídos ao custo da 

resina para imobilização. Além disso o processo teve um custo total de capital de 4,1 

milhões de euros, e os custos operacionais foram de 705200 €. A partir, desse estudo 

é possível perceber, como a escolha dessa resina específica como material de suporte 

aumento os custos do processo. 

Tufvesson et al., 2011 apresentaram faixas de custo de produção de 

biocatalisadores de acordo com a sua pureza. Os custos para as diferentes formas do 

biocatalisador foram de 35-350 €/kg peso de célula seca para toda a célula, 250-2500 

€/kg para a enzima isolada bruta e 100-1000 €/kg para o biocatalisador imobilizado. 

Isto ocorre devido as diferentes demandas de mercado de produtos farmacêuticos e 

a granel, a grande diferença nos requisitos de produtividade entre a célula inteira e a 

enzima bruta e principalmente à diferença na concentração de células das 

preparações. 

Analisando pelo ponto de vista econômico do processo proposto neste estudo, 

a produção de biocatalisador reticulado apresenta um custo de operação e de 

investimento mais elevado quando comparado ao biocatalisador sem reticulação, o 

que é esperado devido a adição da unidade de reticulação. Então, embora a 

reticulação seja uma técnica promissora para melhorar a qualidade e desempenho do 

biocatalisador, a sua produção ainda necessita de melhorias processuais para adquirir 

um aumento nas receitas e diminuição de custos e despesas do processo, dessa 

forma, tornar-se uma unidade industrial economicamente viável. Entretanto, com o 

uso da reticulação se obtém um biocatalisador com maior atividade enzimática e 

devido a isso possui um preço de venda mais elevado. 
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5.4 ANÁLISE DE SENSIBILIDADE 

 
 

De forma geral, a análise de sensibilidade é apresentada para avaliar o impacto 

das incertezas associadas com a avaliação econômica e estabelecer sua robustez 

para investimento na tomando de decisão. Foi realizado a análise de sensibilidade 

dos cenários A e B em relação à do tempo de operação, CAPEX, OPEX, vazão 

mássica de sacarose, concentração do biocatalisador, pressão e temperatura, para 

investigar como a variação dessas variáveis afeta o desempenho econômico 

representado pelo VPL. Variou-se de -50% a + 50% (Figuras 10 e 11). 

 
Figura 10 – PMV em função da variação do tempo de operação , CAPEX, 

OPEX, vazão mássica, concentração do biocatalisador, pressão e temperatura para 

o cenário A. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

Com exceção da pressão todas as variáveis influenciam na viabilidade 

econômica do processo representado pelo cenário A (Figura 10), com destaque para 

as variáveis de concentração do biocatalisador e vazão mássica de sacarose, que são 

as variáveis que influenciam de forma mais significativa. Uma variação de aumento 

de 3% na concentração do biocatalisador ou um aumento de 5% na vazão de sacarose 

processada seria suficiente para tornar o processo viável. A influência da sacarose 

processada avalia os ganhos da economia de escala, uma vez que quando há 

expansão na capacidade de produção de uma empresa ou indústria, provoca-se um 

aumento na quantidade total produzida sem um aumento proporcional no custo de 

produção. Diante disso, o custo médio do produto tende a ser menor com o aumento 

da produção (Carrer; Souza Filho, 2016).Ao aumentar e diminuir temperatura não 

melhora o desempenho do processo pois já ocorre na melhor temperatura. Assim, ao 

aumentar a escala de produção também o VPL do cenário A se tornou positivo. 

Entretanto, essa é uma produção alta para a demanda do mercado nacional de 

biocatalisador visando a produção de FOS, sendo a exportação uma alternativa 

factível. No caso do tempo de operação, CAPEX e OPEX, uma variação de -50 

respectivamente, seriam suficientes para obter um PMV menor que o estipulado 420 

$/kg. 

 
 

Figura 11 – PMV em função da variação do tempo de operação , CAPEX, 

OPEX, vazão mássica, concentração do biocatalisador, pressão e temperatura para 

o cenário B. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

No cenário B (Figura 11), nenhuma das alterações realizadas nas variáveis 

obteve um PMV igual ou menor que o preço estipulado de 210 $/kg. Comparando os 

cenários A e B, o cenário A está mais próximo da viabilidade econômica, isto ocorre 

devido ao biocatalisador reticulado ter maior atividade enzimática que o biocatalisador 

não reticulado. 

Também foram realizadas análises de sensibilidade de ambos os cenários, 

para avaliar como a variação em 10% até 100% na conversão e a variação de acordo 

com os dados de Tufvesson et al. (2011) de 100 até 2500 US$/kg no preço de venda 

do biocatalisador afetam o desempenho econômico representado pelo VPL (Figuras 

12 e 13). 
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Figura 12 – VPL em função da variação da conversão (de 10% até 100%) e 

da variação do preço de venda do biocatalisador (de 100 US$/kg até 2500 US$/kg) 

do cenário A. 
 

Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

Figura 13 – VPL em função da variação da conversão (de 10% até 100%) e 

da variação do preço de venda do biocatalisador (de 100 US$/kg até 2500 US/kg) do 

cenário B. 
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Fonte: Elaborado pelo autor. 

 
 

O cenário B teve um preço de venda de 210 US$/kg, e com este preço de venda, 

nem mesmo com a conversão de 100% é suficiente para que o VPL seja igual ou 

superior a zero. Para o cenário A, ao adotar um preço de venda de 420 US$/kg obtém- 

se um desempenho econômico positivo somente com a conversão de 97,29%. É 

importante ressaltar que o cenário A é economicamente viável com este preço de 

venda, desde que as conversões sejam superiores a 97,29%. 

Nota-se também que conversões baixas, como 10%, nem mesmo aumentos 

expressivos nos preços de venda do biocatalisador (2500 US$/kg) são suficientes 

para tornar o processo atrativo do ponto de vista econômico. Percebe-se que, 

conforme esperado, para maiores conversões, são necessários menores preços de 

venda do biocatalisador para se obter um VPL positivo. Esses resultados indicam que 

o desenvolvimento do processo é ainda crucial para implementar esses processos em 

larga escala de forma viável. 
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6 CONCLUSÃO 

 
 

O presente trabalho propôs a síntese, modelagem, simulação e ATE da 

produção de um biocatalisador heterogêneo a partir da imobilização de células de A. 

oryzae IPT-301, com atividade enzimática, em cubos de EPU. Com os resultados 

obtidos neste trabalho, pôde-se concluir que: 

O valor obtido de produtividade, expresso em massa por unidade de volume 

por hora, foi de 2,8 kg/m³ h em 32 horas de processo fermentativo; 

Foi possível modelar e simular plantas virtual com capacidade de produção de 

2,7 kg/h de biocatalisadores a partir do cultivo, imobilização e imobilização/reticulação, 

concomitantes, de células de A. oryzae IPT-301 utilizando 4,5 kg/h de sacarose VHP 

como substrato; 

Os parâmetros simulados do processo, principalmente os de desempenho 

(rendimento e conversão) corroboraram com os valores experimentais obtidos em 

laboratório e da literatura; 

A maior demanda anual de utilidade quente é do cenário A (31,741 MW) em 

comparação ao cenário B (31,081 MW), entretanto a demanda de utilidade fria é 

mesma para ambos os cenários, devido a unidade de reticulação não ter nenhuma 

etapa de resfriamento; 

O cenário A tem um desempenho econômico negativo (VPL de –1,145 milhões 

e TIR inferior ao valor inferior a TMA considerada igual a 11%) e, portanto, inviável; 

O cenário B tem menores investimentos em CAPEX e OPEX, quando 

comparado ao cenário A, porém também foi considerado economicamente inviável, 

devido ao seu biocatalisador ter atividade menor que o biocatalisador do cenário A e, 

portanto, seu preço de venda é menor; 

No cenário o PMV é mais sensível em relação a variação da concentração do 

biocatalisador e a vazão mássica de sacarose que com uma pequena variação se 

obteve preços menores que o estipulado 420 $/kg. Entretanto, no cenário B o PMV 

não se tornou menor ou igual ao preço de venda do biocatalisador com nenhuma das 

alterações realizadas. 
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O cenário B teve um preço de venda de 210 US$/kg, e com este preço de venda, 

nem mesmo com a conversão de 100% foi obtido o VPL igual zero. Entretanto, o 

cenário A com o preço de venda de 420 US$/kg obteve o VPL igual zero somente com 

a conversão de 97,29%; 

Em ambos os cenários com uma conversão de 10% nem mesmo com o preço 

de venda de 2500 US$/kg não tornou o VPL positivo, entretanto a partir de 20% de 

conversão é possível obter VPL positivo dentro da faixa de preço. Além disso, é 

importante ressaltar que quanto maior a conversão menor será o preço de venda que 

forneça um VPL positivo. 
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7 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

 
 

Para continuidade desse trabalho, são propostas as seguintes sugestões: 

 
• Ampliar a modelagem e simulação do processo de produção do biocatalisador, 

considerando também a produção de FOS; 

• Incluir a recuperação e tratamento dos resíduos gerados no processo; 

• Integrar a produção do biocatalisador e da produção de FOS na biorrefinaria; 

• Realizar a análise de ciclo de vida para quantificação de impactos ambientais 

presentes associados ao processo. 
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APÊNDICE  A  – Modelagem matemática do processo de produção do 

biocatalisador 

 
Correntes básicas 

 
 

As correntes básicas são responsáveis pelas conexões, entre os diversos 

equipamentos no processo. As principais variáveis envolvidas são: 

 
Fw é a vazão mássica [kg/h]; 

F é a vazão molar [kmol/h]; 

zw(NComp) Vetor de tamanho “NComp” com as frações mássicas dos 

compostos; 

z(NComp) Vetor de tamanho “NComp” com as frações molares dos compostos; 

Mw Massa molar média da fase fluida [kg/kmol]; 

T é a temperatura [K]; 

P é a pressão[P]. 

 
Equações 

 
 

As seguintes equações são implementadas no modelo: 
 
 

Cálculo do peso molecular médio: 

𝑀𝑤 

 

= ∑𝑁𝑐𝑜𝑚𝑝 𝑧(𝑖) 𝑥 𝑀(𝑖) 

 
 

(A.1) 
 

 

Conversão entre fração mássica e fração molar: 

zw(i) 𝑥 𝑀𝑤 = 𝑧(𝑖) 𝑥 𝑀(𝑖) ∑𝑁𝑐𝑜𝑚𝑝 𝑧(𝑖) (A.2) 
 

 

Conversão entre vazão mássica e molar: 

𝐹𝑤 = 𝐹 𝑥 𝑀𝑤 (A.3) 
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Secador 

 
 

Modelo simplificado de um secador rotativo que remove 100% da umidade, 

baseado em Rodrigues (2019): 

 
Variáveis 

 
 

Inlet.Fw é a vazão mássica de entrada do secador [kg/h]; 

Outlet.Fw é a vazão mássica de saída do secador [kg/h]; 

Fair é a vazão mássica de ar na entrada do secador [kg/h]; 

Fevap é a vazão mássica de vapor na saída do secador [kg/h] 

Q é energia utilizada [Kw]; 

Tout é a temperatura de saída do vapor [K]; 

 
 

Parâmetros 

 
 

Cp_S é o calor específico do solido [J/kg/K]; 

Cp_L é o calor específico do líquido [kJ/kg/K]; 

Cp_V é o calor específico do vapor [kJ/kg/K]; 

Cp_ar é o calor específico do ar [kJ/kg/K]; 

λ é o calor latente de vaporização [kJ/kg]; 

Tin é a temperatura de entrada do ar[ K]. 

 
Equações 

 
 

As seguintes equações são implementadas no modelo: 

 
 

Cálculo do balanço de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 + 𝐹𝑎𝑖𝑟 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 + 𝐹𝑒𝑣𝑎𝑝. (A.4) 
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Balanço de massa para remoção da água: 

𝐹𝑎𝑖𝑟 + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) + 𝐹𝑒𝑣𝑎𝑝.. (A.5) 

 

Balanço de energia para retirar toda umidade: 

𝑄 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤   ∗ (𝐶𝑝_𝑆 ∗ (𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑇 − 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇) + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(á𝑔𝑢𝑎) ∗ 𝐶𝑝_𝐿 ∗ (𝑇𝑖𝑛 − 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇) + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(á𝑔𝑢𝑎) ∗ 𝜆 + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(2) ∗ 𝐶𝑝_𝑉 ∗ (𝑇𝑜𝑢𝑡 − 𝑇𝑖𝑛). (A.6) 

 

Cálculo da temperatura de saída do vapor: 

𝐹𝑎𝑖𝑟 ∗ 𝐶𝑝_𝑎𝑟 ∗ (𝑇𝑖𝑛 − 𝑇𝑜𝑢𝑡) = 𝑄 (A.7) 

 
 

Cálculo da vazão mássica de ar retirado do Green; Perry. (2008): 

𝐹𝑎𝑖𝑟 = 96.2 ∗ ′𝑘𝑔/𝑘𝑔′ ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 . (A.8) 

 

Cálculo da vazão mássica de vapor : 

𝐹𝑒𝑣𝑎𝑝 = 𝐹𝑎𝑖𝑟 + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(á𝑔𝑢𝑎). (A.9) 
 
 

Equilíbrio mecânico:  

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑃. (A.10) 
 
 

Misturador 

 
 

Modelo de um misturador simples de correntes básicas. 

 
 

Considerações: 

 
 

• Operação em estado estacionário; 

• Sem perda de calor para o ambiente. 

 
 

Variáveis 
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Inlet1.Fw é a corrente de vazão mássica da primeira entrada do misturador ; 

Inlet2.Fw é a corrente de vazão mássica da segunda entrada do misturador ; 

Outlet.Fw é a corrente de vazão mássica de saída do misturador. 

 
Equações 

 
 

Balanço de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 (A.11) 

 
 

Balanço de massa por componente: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡1. 𝑧𝑤 + 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡2. 𝑧𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤 (A.12) 
 
 

Equilíbrio mecânico: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑃. (A.13) 
 

 

Temperatura de saída: 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑚𝑖𝑛(𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡1. 𝑇, 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡2. 𝑇) (A.14) 
 
 

Separador 

 
 

Modelo de um separador simples da corrente básica. É importante ressaltar 

que deve especificar a fração de separação. 

 
Considerações: 

 
 

• Operação em estado estacionário; 

• Sem perda de calor para o ambiente. 

 
 

Variáveis 
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Inlet.Fw é a corrente de vazão mássica de entrada do separador ; 

Outlet1.Fw é a corrente de vazão mássica de saída do separador; 

Outlet2.Fw é a corrente de vazão mássica de saída do separador; 

frac é a fração da Inlet que vai para a Outlet1. 

 
Equações 

 
 

Balanço de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 + 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 (A.15) 

 
 

Balanço de massa por componente: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤 ∗  𝑓𝑟𝑎𝑐 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑧𝑤 (A.16) 
 
 

Equilíbrio mecânico:  

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑃. (A.17) 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑃. (A.18) 
 
 

Equilíbrio Térmico: 
 

 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑇. (A.19) 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑇. (A.20) 
 
 

Trocadores de calor 

 
 

Modelo de um trocador de calor simplificado em que calor é fornecido ou 

retirado da corrente básica de energia. É importante ressaltar que deve ser 

especificado a temperatura de saída. 

 
Considerações: 
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• Operação em estado estacionário; 

• Sem perda de calor para o ambiente; 

• Equilíbrio mecânico. 

 
 

Parâmetros: 

U Coeficiente global de transferência de calor [kJ/K/m2]. 
 

 

 
 

 
calor ; 

 
 

calor; 

 
 

calor ; 

 
 

calor; 

Variáveis: 

InletHot.Fw é a corrente de vazão mássica quente na entrada do trocador de 

 
 

OutletHot.Fw é a corrente de vazão mássica quente na saída do trocador de 

 
 

InletCold.Fw é a corrente de vazão mássica fria na entrada do trocador de 

 
 

OutletCold.Fw é a corrente de vazão mássica fria na saída do trocador de 

 
 

Q é o calor trocado [kW]; 

Dtlm é a diferença de temperatura média logarítmica [K]; 

Δ1 é a variação de temperatura [K]; 

Δ2 é a variação de temperatura [K]; 

Cp_hot é o calor específico do meio de cultura quente [kJ/kg/K]; 

Cp_cold é o calor específico do meio de cultura frio [kJ/kg/K]; 

A é a área de troca térmica[m2]. 

 

Cálculo dos balanços de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝐹𝑤 . (A.21) 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝐹𝑤 . (A.22) 

 

Balanços de massa por componente: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑧𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑧𝑤 . (A.23) 
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𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑧𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑧𝑤 . (A.24) 

 

Balanços de energia: 

𝑄 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐶𝑝_ℎ𝑜𝑡 ∗ (𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑇 − 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑇). (A.25) 

𝑄 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝐹𝑤 ∗ 𝐶𝑝_𝑐𝑜𝑙𝑑 ∗ (𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑇 − 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑇). (A.26) 

 

Cálculo da área de troca térmica: 

𝑄 = 𝐴 ∗  𝑈 ∗ 𝐷𝑇𝑙𝑚 (A.27) 
 
 

Cálculo do Dtlm:  
𝛥1 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑇 − 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑇. (A.28) 

𝛥2 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡𝐻𝑜𝑡. 𝑇 − 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡𝐶𝑜𝑙𝑑. 𝑇. (A.29) 

2 ∗ 𝐷𝑇𝑙𝑚0.3275  =  (𝛥10.3275  + 𝛥2 0.3275) (A.30) 
 
 

Bomba 

 
 

Modelo simplificado de uma bomba, é importante ressaltar que se deve 

especificar a pressão da corrente de saída ou o incremento de pressão e a eficiência 

da bomba. 

 
Considerações: 

 
 

• Operação em estado estacionário; 

• Sem perda de calor para o ambiente; 

• Apenas as fases líquidas e sólidas estão presentes. 

 
 

Parâmetros: 

ρ é densidade média da corrente 

Variáveis 
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Inlet.Fw é a vazão mássica de entrada da bomba [kg/h]; 

Outlet.Fw é a vazão mássica de saída da bomba [kg/h]; 

in InletW workStream; 

∆P Aumento de pressão na bomba [kPa]; 

η Eficiência da bomba. 

 
Equações 

 
 

As seguintes equações são implementadas no modelo: 

 
 

Cálculo do balanço de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 . (A.31) 

 

Balanço de massa por componente: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 . (A.32) 
 
 

Variação da pressão:  

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 + ∆𝑃. (A.33) 
 
 

Equilíbrio Térmico: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑇. (A.34) 
 
 

 
 
 

Filtro 

Trabalho necessário:  
𝑊. 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑤 = 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡.𝐹𝑤∗∆𝑃 

η × ρ 

 
 

(A.35) 
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Modelo de um filtro simplificado com correntes de filtrado e torta de filtro. É 

importante ressaltar que deve ser especificado as frações de separação das fases 

liquidas e sólidas. 

 
Considerações: 

 
 

• Operação em estado estacionário; 

• Sem perda de calor para o ambiente; 

• Equilíbrio mecânico. 

 
 

Parâmetros: 

NWater é a posição do componente “água” no vetor de componentes. 

 
 

Variáveis: 

Inlet.Fw é a vazão mássica de entrada do filtro [kg/h]; 

Outlet1.Fw é a vazão mássica liquida de saída do filtro [kg/h]; 

Outlet2.Fw é a torta retida no filtro[kg/h]; 

fracsol é a eficiência de separação dos sólidos solúveis; 

fracwater é a eficiência de separação da água; 

humidity é fração de água no lodo. 

 
 

Equações 

 
 

Cálculo dos balanços de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 + 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 . (A.36) 

 

Balanços de massa por componente: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑧𝑤 + 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑧𝑤 . (A.37) 

Umidade da torta de filtro: 
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𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 (𝑁𝑊𝑎𝑡𝑒𝑟) = ℎ𝑢𝑚𝑖𝑑𝑖𝑡𝑦. (A.38) 
 

 

Equilíbrio mecânico:  

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑃. (A.39) 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑃. (A.40) 
 
 

Equilíbrio térmico: 

 
 

 
Se i = NWater então: 

 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑇. (A.41) 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑇. (A.42) 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑧𝑤 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) ∗ 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 . (A.43) 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑧𝑤 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) ∗ (1 − 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟) . (A.44) 

 
 

Se não: 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡1. 𝑧𝑤 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) ∗ 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑠𝑜𝑙 . (A.45) 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡2. 𝑧𝑤 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) ∗ (1 − 𝑓𝑟𝑎𝑐𝑠𝑜𝑙) . (A.46) 

 
 

Biorreator 

 
 

Modelo de um biorreator estequiométrico, baseado em Furlan (2016). A 

conversão das reações deve ser especificada com relação ao reagente limitante. ´ 

 
Deve-se especificar: 

• A corrente de entrada; 

• A conversão de cada reação, baseada nos respectivos reagentes limitantes; 

• A temperatura do reator; 

• O número de reações; 

• A matriz estequiométrica; 

• O reagente limitante da reação; 

• O calor da reação; 
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Parâmetros: 

M(NComp) é a massa molar; 

NReac é a quantidade de reações; 

Stoic (NReac) é a matriz de coeficientes estequiométricos das reações; 

limit(NReac) é a posição do reagente limitante de cada reação no vetor de 

componentes; 

T_filling é o tempo de preenchimento do reator[h]; 

T_emptying é o tempo de esvaziamento do reator[h]; 

T_cleaning é o tempo de limpeza do reator[h]; 

T_reaction é o tempo de reação[h]; 

T_totalTime é o tempo total de uso do reator[h]; 

workingVolume é a fração do volume trabalhado no biorreator; 

rho_cell as é densidade das células; 

rho_steel é a densidade do aço; 

rho_reactor é a densidade do biorreator; 

cp_steel é o calor específico do aço; 

T sterilization é a temperatura de esterilização; 

NCell é a posição do componente “Biomassa” no vetor de componentes; 

NWater é a posição do componente “água” no vetor de componentes; 

NCO2 é a posição do componente “CO2” no vetor de componentes; 

NN2 é a posição do componente “NN2” no vetor de componentes; 

NO2 é a posição do componente “NO2” no vetor de componentes; 

r_reactor é o raio do biorreator[m]; 

n_reactor é a quantidade de reações; 

PspecMixing é a potência volumétrica [kW/m³]. 

 
Variáveis: 

Inlet.Fw é a vazão mássica de entrada do biorreator [kg/h]; 

Outlet.Fw é a vazão mássica de saída do biorreator [kg/h]; 
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Air.Fw é a vazão mássica de ar na entrada do biorreator[kg/h]; 

Gases.Fw é a vazão mássica de gases na saída do biorreator[kg/h]; 

conv é a conversão para cada reação em relação ao reagente limitante; 

C_cells é a concentração mássica das células[kg/m³]; 

Pmixing é a energia utilizada na rotação do biorreator; 

V_reactor é o volume do reator [m³]. 

 
Equações 

 
 

Cálculo do balanço de massa: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 + 𝐴𝑖𝑟. 𝐹𝑤 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 + 𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝐹𝑤 (A.47) 

Cálculo dos balanços de massa por componente: 

Se (i = NO2) ou (i = NN2) ou (i = NCO2): 
 
 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) + 𝐴𝑖𝑟. 𝐹𝑤 ∗ 𝐴𝑖𝑟. 𝑧𝑤(𝑖) + 𝑠𝑢𝑚(𝑟(: ) ∗ 𝑠𝑡𝑜𝑖𝑐(: , 𝑖)) ∗ 𝑀(𝑖) = 

𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝐹𝑤 ∗ 𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝑧𝑤(𝑖) (A.48) 

 
 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) = 0 (A.49) 

 
 

Se não: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) + 𝐴𝑖𝑟. 𝐹𝑤 ∗ 𝐴𝑖𝑟. 𝑧𝑤(𝑖) + 𝑠𝑢𝑚(𝑟(: ) ∗ 𝑠𝑡𝑜𝑖𝑐(: , 𝑖)) ∗ 𝑀(𝑖) = 

𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑖) (A.50) 

 
 

𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝑧𝑤(𝑖) = 0 (A.51) 

 
 

Reação: 

𝑟 ∗ 𝑀(𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡) = (𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝐹𝑤 ∗ 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧𝑤(𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡) + 𝐴𝑖𝑟. 𝐹𝑤 ∗ 𝐴𝑖𝑟. 𝑧𝑤(𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡)) ∗ 𝑐𝑜𝑛𝑣 

(A.52) 
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−𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 

1 − 

 
 
 
 
 

 

Equilíbrio mecânico:  

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑃 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑃. (A.53) 

𝐴𝑖𝑟. 𝑃 = 𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝑃. (A.54) 
 

 

Equilíbrio térmico: 

𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇 = 𝑂𝑢𝑡𝑙𝑒𝑡. 𝑇. (A.55) 

𝐴𝑖𝑟. 𝑇 = 𝐺𝑎𝑠𝑒𝑠. 𝑇. (A.56) 
 
 

Tempo total: 

𝑇_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑇𝑖𝑚𝑒 = 𝑇_𝑓𝑖𝑙𝑙𝑖𝑛𝑔 + 𝑇_𝑒𝑚𝑝𝑡𝑦𝑖𝑛𝑔 + 𝑇_𝑐𝑙𝑒𝑎𝑛𝑖𝑛𝑔 + 𝑇_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 (A.57) 

 
 

Volume do reator cilíndrico equilátero: 

𝑉𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 𝜋 ∗ 𝑟2 ∗ ℎ (A.58) 

 

Massa de células : 

𝑀𝑐𝑒𝑙𝑙𝑠 =   𝑛_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 ∗ (𝑇_𝑓𝑖𝑙𝑙𝑖𝑛𝑔 + 𝑇_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛)/𝑇_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑇𝑖𝑚𝑒 ∗ 𝑉_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 ∗ 

𝑤𝑜𝑟𝑘𝑖𝑛𝑔𝑉𝑜𝑙𝑢𝑚𝑒 ∗ 𝐶_𝑐𝑒𝑙𝑙𝑠 (A.58) 

 
 

Energia usada na esterilização : 

𝑄_𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 ∗ 𝑇_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑇𝑖𝑚𝑒 = 𝑐𝑝_𝑠𝑡𝑒𝑒𝑙 ∗ (𝑇_𝑠𝑡𝑒𝑟𝑖𝑙𝑖𝑧𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 − 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑇) ∗ 𝑀_𝑠𝑡𝑒𝑒𝑙 

(A.60) 

Densidade mássica do reator: 

 
𝑟ℎ𝑜 

 
 

𝐶𝑐𝑒𝑙𝑙𝑠 

= 
𝐶𝑐𝑒𝑙𝑙𝑠 + ( 2 

 

 
 
) ∗ 1000 ∗ 

𝑘𝑔
 

 

 

 
(A.61) 

𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 0.2 𝑟ℎ𝑜𝑐𝑒𝑙𝑙 𝑚3 

 

 

Concentração das células : 

𝐶_𝑐𝑒𝑙𝑙𝑠 = 𝐼𝑛𝑙𝑒𝑡. 𝑧(𝑁𝐶𝑒𝑙𝑙𝑠) ∗ 𝑟ℎ𝑜_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 (A.62) 

Energia utilizada na rotação do biorreator : 
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𝑃𝑚𝑖𝑥𝑖𝑛𝑔 ∗ 𝑇_𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙𝑇𝑖𝑚𝑒 = 𝑃𝑠𝑝𝑒𝑐𝑀𝑖𝑥𝑖𝑛𝑔  ∗ 𝑇_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 ∗ 𝑉_𝑟𝑒𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 (A.63) 
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APÊNDICE B – Parâmetros usados na simulação do processo de produção do 

biocatalisador heterogêneo 

 
 

Equipamento Variável/Parâmetro Valor Referência 

Misturador 

(M-101) 

Quantidade de 

sacarose no meio 

de cultura 

15% (v v-1) (Cunha et al., 2019) 

Trocador de 

calor (E-101) 

Coeficiente global 

de troca térmica 

600 

kW/m2/K 

(Costa, 2016) 

Trocador de 

calor(E-101) 

Temperatura 120 ºC (Barbosa, 2022) 

Trocador de 

calor(E-101) 

Pressão 2 atm (Barbosa, 2022). 

Trocador de 

calor (E-102) 

Coeficiente global 

de troca térmica 

600 

kW/m2/K 

(Costa, 2016) 

Trocador de 

calor(E-102) 

Temperatura 25 ºC (Ribeiro et al., 2023) 

Trocador de 

calor(E-102) 

Temperatura do 

fluído de 

resfriamento 

10 ºC (Ribeiro et al., 2023) 

Trocador de 

calor (E-102) 

Pressão 2 atm (Ribeiro et al., 2023) 

Biorreator 

(R-101) 

Conversão 93,2% (Barbosa, 2022) 

Biorreator 

(R-101) 

Rotação 400 rpm (Maiorano et al., 2020) 

Biorreator 

(R-101) 

Temperatura 30 ºC (Garcia et al., 2021) 

Biorreator Aeração 0,75 v.v.m (Maiorano et al., 2020) 
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(R-101)    

Biorreator 

(R-101) 

Pressão 1 atm (Dias et al., 2022). 

Biorreator 

(R-101) 

Tempo de reação 32 horas (Barbosa, 2022) 

Compressor 

(C-101) 

Pressão 1 atm (Furlan, 2016) 

Compressor 

(C-101) 

Eficiência 65% (Koutinas et al, 2015) 

Bombas 

(P-101- P- 

104) 

Eficiência 65% (Furlan et al., 2015; 

Palacios-Bereche et al., 

2013) 

Filtro Eficiência do filtro 

(retenção de 

insolúveis em base 

mássica) 

99,5% (BVC, 2016; UFSCar, 

2016) 

Filtro Umidade do sólido 

(base mássica) 

80,0% (Ribeiro et al., 2023) 

Biorreator Calor específico do 

aço 

0,46 

kJ/kg/K 

(Materiais.Gelsonluz, 2022) 

Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Rotação 200 rpm (Garcia et al., 2021; Ribeiro 

et al. 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Rotação 200 rpm (Garcia et al., 2021; Ribeiro 

et al. 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Temperatura 25 ºC (Garcia et al., 2021; Ribeiro 

et al., 2023) 
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Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Temperatura 25 ºC (Garcia et al., 2021; Ribeiro 

et al., 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

103) 

pH 7,9 (Garcia et al., 2021; Ribeiro 

et al., 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Tempo 45 minutos (Ribeiro et al., 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

104) 

Tempo 30 minutos (Ribeiro et al., 2023) 

Tanque de 

Mistura (T- 

105) 

Solução aquosa de 

glutaraldeído 

25% (v v-1) (Garcia et al., 2021) 

Secador 

(D-101) 

Umidade de entrada 

do biocatalisador 

80% (Ribeiro et al., 2023) 

Secador 

(D-101) 

Umidade de saída 

do biocatalisador 

0% - 

Secador 

(D-101) 

Calor específico do 

solido poliuretano 

1,674 

kJ/kg/K 

(Richarstalin.wixsite, 2018) 

Secador 

(D-101) 

Calor específico do 

ar 

1,01 

kJ/kg/K 

(Rodrigues, 2019) 

Secador 

(D-101) 

Calor específico da 

água 

4,18 

kJ/kg/K 

(Rodrigues, 2019) 

Secador 

(D-101) 

Calor específico do 

vapor 

1,88 

kJ/kg/K 

(Rodrigues, 2019) 

Secador 

(D-101) 

Calor latente de 

vaporização 

2256 kJ/kg (Rodrigues, 2019) 



113 
 

 
 
 
 
 

Secador 

(D-101) 

Pressão 1 atm (Rodrigues, 2019) 

Secador 

(D-101) 

Temperatura de 

entrada do ar 

40 ºC (Rodrigues, 2019) 

Secador 

(D-101) 

Temperatura de 

entrada do vapor 

20,94 ºC (Rodrigues, 2019) 
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