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RESUMO

Neste trabalho é apresentado um estudo comparativo do custo de manufatura
para diferentes técnicas de extracdo: extragdo com solventes a baixa pressdo (LPSE: Low
Pressure Solvent Extraction) em taque agitado e percolagado, e extracdo supercritica (SFE:
Supercritical Fluid Extraction). As estimativas dos custos para os processos de extragdao
LPSE por agitacdo e percolacdo foram realizadas por meio do simulador de processos
SuperPro DesignerD. Foi realizado um estudo experimental para a obten¢do, por extragao
supercritica, de polifendis de folhas de pitanga (Eugenia uniflora).

Para o estudo do aumento de escala, assumiu-se que os parametros em escala
laboratorial: rendimento da extracdo, tempo e a relacdo entre a massa de alimentacdo e
solvente, sdo mantidos constantes para o equipamento em escala industrial. Assim, as
estimativas foram realizadas tendo como base dados de literatura para a matriz vegetal
macela (Achyrocline satureioides). Os estudos foram realizados para extratores de 50 L,
100 L e 300 L.

Os custos de manufatura para LPSE em taque agitado e percolagdo foram: US$
877,21/kg; US$ 698,73/kg; US$ 573,34/kg e US$ 814,46/kg; US$ 567,86/kg; US$
384,00/kg, respectivamente em extratores de 50 L, 100 L e 300 L. Notou-se a influéncia
dos parametros tempo e rendimento no custo dos extratos. Posteriormente, um estudo do
custo do extrato através do processo SFE para mesma matriz vegetal foi realizado. Porém,
para SFE o custo do extrato foi estimado através do parimetro tcggr, tempo em que

aproximadamente 70 % do leito de extracdo é esgotado, sendo esta uma boa estimativa para
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o menor tempo de ciclo. O custo de manufatura do extrato obtido por SFE foi US$
585,49/kg.

Uma avaliacdo comparativa entre os trés processos foi realizada e, dentre os
principais custos obtidos: de investimento inicial, matéria-prima e utilidades, notou-se que
o custo de investimento ndo é predominante na formacao do custo de manufatura. O custo
de matéria-prima para alguns dos tamanhos de extratores representou o fator preponderante.

Posteriormente a esta etapa, foi realizado o estudo da cinética do processo de
extracdo supercritica para obtencdo do extrato de folhas da pitanga (Eugenia uniflora) a
partir de dados otimizados da literatura; este estudo foi realizado em coluna de extracdo de
300 mL. Utilizou-se temperatura e pressao de 333,15 K e 60 MPa sob diferentes condi¢des
de vazdo a fim de estudar o comportamento cinético da extra¢do em relagdo ao rendimento
e a presenga de compostos volateis. Ainda foram realizadas andlises para identificacdo dos
compostos por cromatografia em camada delgada (CCD) e cromatografia gasosa acoplada a
espectrometria de massas (CG-EM).

O estudo do aumento de escala foi realizado usando-se uma unidade piloto
equipada com dois extratores de 5 L contendo 3 separadores (S1, S2 e S3); como referéncia
foi empregado o ensaio cinético realizado para folhas de pitanga na coluna de 300 mL.
Seguindo o critério de aumento de escala em que se mantém constante a propor¢ao entre a
massa de solvente e a massa de matéria-prima, o aumento de escala foi de 17 vezes. Para os
experimentos foram selecionadas as seguintes condi¢des de operacdo para os trés
separadores S1, S2 e S3: 10 MPa/333,15 K; 7 MPa/303,15 K e 3 MPa /313,15 K,
respectivamente. Quatro pontos selecionados da cinética de extracdo em coluna de 300 mL
foram entdo reproduzidos. O custo do extrato foi estimado utilizando o simulador SuperPro

Designer"” obtendo-se um custo do manufatura de US$ 449,89/kg.
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ABSTRACT

In this work a comparative study of the cost of manufacturing (COM) for
different extraction techniques is presented: low pressure solvent extraction (LPSE) in
agitation and percolation, and supercritical fluid extraction (SFE). The COM estimation
was carried using the processes simulator SuperPro Designer®; agitation and percolation
LPSE processes were developed in the simulator. An experimental study to obtain
poliphenols by supercritical fluid extraction from leaves of pitanga (Eugenia uniflora) was
also performed.

For the scale-up study it was assumed that the parameters for the laboratorial
scale SFE unit: yield of extraction, time and ratio between the feed mass and solvent mass
are kept constant for the equipment in industrial scale. The estimations were carried using
literature information for the vegetable matrix macela (Achyrocline satureioides). The
studies were done for extraction vessels of 50 L, 100 L and 300 L.

The COM for LPSE agitation and percolation processes were: US$ 877.21/kg;
US$ 698.73/kg; US$ 573.34/kg and US$ 814.46/kg; US$ 567.86/kg; US$ 384.00/kg,
respectively for extractors of 50 L, 100 L and 300 L. It was observed the influence of time
and yield parameters on the COM. Later, a study of SFE process COM for the same
vegetable matrix was done. For SFE the COM was estimated using the tcgr parameter as
cycle time, where approximately 70% of extraction bed is exhausted, being this a good
estimation. The COM of extract obtained by SFE was US$ 585.49/kg.

A comparative evaluation between the tree processes was carried out, and

among the major costs factors: investment, raw material and utilities, it was observed that
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the investment cost is not predominant in the COM of the extracts. The raw material cost
certain vessel sizes represented the major cost factor.

After this step, a study of the SFE kinetics for leaves of pitanga (Eugenia
uniflora) was carried out. The operating conditions were selected from optimized data
from literature; this study was done in a 300 mL column vessel. It was utilized
temperatures and pressure of 333.15 K and 60 MPa under different flow rates in order to
study the kinetic behavior of the overall extraction curve and the presence of volatile
compounds. Thin layer chromatography (TLC) and gas chromatography-mass
spectrometry (GC-MS) analyses were used for identification of the compounds present in
the extract.

The scale-up study was carried out using a pilot unit equipped with two
extractor of 5L vessel containing 3 separators vessels (S1, S2 and S3); as reference the
kinetic assay for pitanga leaves in 300 mL column vessel was used. According to the scale-
up criterion that the ratio between solvent mass and raw material mass is kept constant, the
scale-up was of 17 times. For the experiment the following operation condition for the
three separators S1, S2 and S3 were selected: 10 MPa/333.15 K; 7 MPa/303.15 K and 3
MPa /313.15 K, respectively. Four points selected from kinetic experiment in 300 mL
column vessel were reproduced. The extract COM was estimated using simulator SuperPro

Designer" (US$ 449,89/kg).
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Introdugdo e Objetivos

CAPITULO 1 — APRESENTACAO, INTRODUCAO E OBJETIVOS

1.1. APRESENTACAO

Este projeto de pesquisa representa parte das atividades realizadas no ambito
do Projeto PITE/FAPESP (2005/60485-1) “Extracao supercritica de substancias ativas de
plantas nativas e exoticas: estudos comparativos entre escalas laboratorial e piloto”:
subprojeto: Obtencdo de extratos vegetais por diferentes métodos de extragcdo: estudo

experimental e simulacdo dos processos

1.2. INTRODUCAO

Nos udltimos anos, tem-se constatado elevado aumento no consumo de produtos
a base de fontes naturais tanto nos paises em desenvolvimento quanto nos desenvolvidos.
O Brasil apresenta todas as possibilidades para um desenvolvimento na drea de alimentos
funcionais e fitoterdpicos devido a sua conhecida biodiversidade. Estima-se que
aproximadamente 40 % dos medicamentos atualmente disponiveis no mercado foram
desenvolvidos direta ou indiretamente a partir de fontes naturais (CALIXTO, 2001).

As plantas possuem uma variedade de compostos quimicos em suas folhas,
raizes, e flores com propriedades altamente atrativas capazes de prover, além da nutricdo
basica, beneficios a saide, como a preservacdo e/ou o tratamento de doengas. Por este
motivo e pelo crescente interesse da populacdo no consumo de alimentos, cosméticos e
produtos medicinais, derivados de fontes naturais, tem se intensificado o nimero de
pesquisas no sentido ndo s6 de obter produtos derivados, que possam ter suas propriedades
potencializadas, mas também de buscar alternativas para ampliar sua producao.

Em muitos processos industriais, a fase inicial da preparacdo de um produto
exige a aplicacdo de uma técnica de extragcdo solido-liquido para isolar o material extraivel
contido nos mais variados tipos de matrizes vegetais. No entanto, avaliagdes de métodos
extrativos que levam em consideracdo a eficiéncia e seletividade sao fatores importantes
para a extragdo de produtos naturais, pois a composicao quimica das matrizes vegetais €
bastante complexa ocorrendo a extracdo de vdrios tipos de compostos. Por isso, deve-se

avaliar a eficiéncia de métodos extrativos (SIMOES et al., 2003).



Introdugdo e Objetivos

O desenvolvimento de novas técnicas de separacdo nas industrias quimicas e
de alimentos tem recebido um grande impulso nos ultimos anos devido primeiramente as
imposicoes ambientais, regulamentos da saide publica e a necessidade de minimizacao de
custos energéticos (COELHO et al., 1996), e também as implicag¢des politicas, econdmicas
de legislacdo cada vez mais rigidas ao tratar a presenca de residuos potencialmente toxicos
em produtos alimenticios.

O uso de solventes organicos para obtencdo de extratos de plantas, além de
deixar residuos freqiientemente proibidos em alimentos, apresenta o problema de
transformacdo oxidativa que o extrato sofre quando o solvente é eliminado (SEBASTIAN
et al., 1998).

O interesse no processo de extracdo com fluido supercritico (SFE:
Supercritical Fluid Extraction) reside na recuperacdo de compostos funcionais com
elevada pureza. Nos ultimos anos, tem-se caracterizado como uma tecnologia emergente,
devido as diversas vantagens em relacdo aos métodos convencionais de extragdo, tais como
o fato de ser uma tecnologia limpa e seletiva, levando a obtencdo de extratos com
composi¢ao quimica diferenciada (POURMORTAZAVI e HAJIMIRSADEGHI, 2007).

No entanto, o alto custo de investimento na instalacdo da unidade de extracdo
supercritica € o maior obstidculo ao uso da tecnologia na indistria (PERRUT, 2000). A
simulacdo de processos diminui o tempo necessario para o desenvolvimento de processos e
a otimizacao de custos de experimentacdo, permitindo uma comparagdo entre alternativas
de processos em uma base consistente onde um grande nimero de informagdes
processadas podem ser sintetizadas e analisadas interativamente em pouco tempo (ROULF
et al., 2001).

Desta forma a otimizag¢do do processo ¢ uma alternativa para a reducdo dos
custos envolvidos na extracdo supercritica, através do dimensionamento de equipamentos e
definicdo de condi¢Oes operacionais, além da possibilidade de operacdo continua do
solvente supercritico.

Portanto a andlise técnica e econdmica do aumento de escala é de utilidade
para que esta tecnologia possa ser considerada uma alternativa de processo entre as outras

op¢Oes para a extragdo de produtos naturais. Com as informacdes das condigdes
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operacionais da extracdo selecionadas, € possivel realizar uma andlise preliminar do custo

de manufatura dos extratos obtidos por SFE (ROSA e MEIRELES, 2005).

1.3. OBJETIVO GERAL

Utilizando somente dados da literatura, simular os processos de extracdo da
macela (Achyrocline satureioides) com solvente a baixa pressdo (LPSE) por percolacio e
tanque agitado e por extracdo com fluido supercritico utilizando o simulador SuperPro
Designer®. Em seguida, realizar um estudo do processo de extragdo supercritica das folhas
secas de pitanga (Eugenia uniflora), o estudo do aumento de escala, otimizacdo do
processo e viabilidade econdmica do processo de extragdo supercritica através do

simulador.
1.3.1. OBJETIVOS ESPECIFICOS

1.3.1.1. PARTE TEORICA

* Estudar o simulador a fim de desenvolver o processo para o método de extracdo
com solvente a baixa pressao por percolacdo e tanque agitado em escala industrial;

* Com dados da literatura, simular o processo de extracdo com solvente a baixa
pressdo e extragdo supercritica para a macela (Achyrocline satureioides);

* Avaliar a viabilidade econdmica dos processos pelo simulador SuperPro
Designer®;

* Comparagao dos métodos LPSE por percolacdo e tanque agitado com SFE.

1.3.1.2. PARTE EXPERIMENTAL

* Selecionar as condi¢des de extracdo (temperatura e pressdo), usando dados de
literatura;

» Estudar a cinética de extragdo;
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* Determinar a composi¢do quimica dos extratos por CCD (Cromatografia em
camada delgada) e CG-EM (Cromatografia gasosa acoplada a espectrometria de
massa);

* Estudar o aumento de escala, utilizando uma unidade equipada com dois extratores
de 5 L (SFE 2x5L);

e Estimar o custo de manufatura (COM) pelo simulador SuperPro Designer® dos

extratos para escala industrial.

Os fluxogramas das Figuras 1.1 e 1.2 mostram as etapas de simulagdo e

experimental realizadas, respectivamente.
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Selecdo MP literatura
(macela)

Métodos de extracédo:

LPSE (taque agitado
e percolacéao)

Selecéo das Condigoes
de extragédo

Simulagéo do processo

Validagdo simulador
em escala industrial

Montagem do processo Simulagéo do processo
pelo simulador em escala laboratorial
SuperPro Design®

Aumento de escala (50L,
100L e 300L)

Comparacéo dos
métodos /
Viabilidade econémica

Figura 1.1. Fluxograma esquematico da etapa de simulagdo.
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Preparacéo MP Pe“:;ar‘ge:m
(folhas de pitanga) "
Armazenamento
A 4
Umidade

Caracterizagdo MP
Densidade real

Caracterizacéo extrato:

Extragéo CG-EM/CCD

Selegdo T e P (literatura):
Experimento
cinético (300 mL)

Aumento de escala:
Piloto

Validagéao
Aumento de escala

Célculo de custo de
manufatura do extrato

Figura 1.2. Fluxograma esquematico da etapa experimental.
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CAPITULO 2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. EXTRATOS VEGETAIS

Indmeros fatores afetam a qualidade da vida moderna, de forma que a
populacdo estd se conscientizando da importancia de alimentos ou suplementos alimentares
que contenham substancias que auxiliem na promocao da satde, trazendo com isso uma
melhora no estado nutricional (MORAES e COLLA, 2006).

O Brasil € um dos grandes centros no mundo quando a biodiversidade é
considerada, detém 28% do que restam de florestas tropicais do planeta e o maior nimero
(22%) de espécies de plantas superiores. Destas, estima-se que 40% devem conter
propriedades terapéuticas (ELISABETSKY e COSTA-CAMPOS, 1996), apesar de que
aproximadamente apenas 20% das plantas tenham sido farmacologicamente estudadas
(NEWMAN et al., 2003).

Esta biodiversidade elevada estimulou a pesquisa em diversas dreas, incluindo
a quimica, a biologia e a engenharia. Por causa das propriedades funcionais de certas frutas
e da maioria de condimentos aromaticos e de plantas medicinais, as indistrias alimenticia e
farmacé€utica aumentaram seus investimentos para desenvolver produtos novos usando
extratos destas matrizes (PEREIRA e MEIRELES, 2006).

Investigagcdes das atividades quimicas e biologicas das plantas durante os dois
séculos passados, renderam compostos para o desenvolvimento da moderna quimica
organica sintética e a emergéncia da quimica medicinal como uma rota principal para a
descoberta de mais agentes terapéuticos efetivos (ROJA e RAO, 2000).

O mercado mundial de fitoterdpicos movimenta cerca de US$ 22 bilhdes por
ano. Em 2000 o setor faturou US$ 6,6 bilhdes nos EUA e US$ 8,5 bilhdes na Europa. No
Brasil, estima-se que o comércio de fitoterdpicos seja da ordem de 5% do mercado total de
medicamentos, avaliado em mais de US$ 400 milhdes (PINTO et al., 2006). De 1999 para
2000, as vendas de fitoterapicos aumentaram 15%, contra 4% dos medicamentos sintéticos
e ja atingem US$ 260 milhdes/ano.

As plantas medicinais sdo relevantes tanto em nag¢des do mundo desenvolvidas

quanto nag¢des em desenvolvimento como fonte de drogas ou extratos para vdrias
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finalidades quimioterapéuticas. Igualmente, o uso de compostos naturais derivado das
plantas, usados em preparagdes caseiras, aparece como fonte alternativa de medicamentos
no mundo inteiro (BARATA, 2001). Estas tém formado a base dos sofisticados sistemas
tradicionais da medicina existentes por milhares de anos e continuam a fornecer novos
remédios. Devido a variedade de compostos quimicos em suas folhas, raizes, e flores; e ao
interesse da populacdo em alimentos, cosméticos e produtos medicinais, nOvos processos
vem sendo estudados a fim de se obter extratos de plantas.

Depois da descoberta de alguns medicamentos, que geram bilhdes de ddlares, é
possivel entender a corrida entre algumas inddstrias transnacionais pela busca de novas
substancias bioativas. Esta busca foi intensificada nos anos 90, especialmente nas florestas
tropicais onde se concentra grande parte da biodiversidade e especialmente no Brasil, onde
a maioria das espécies continua sem qualquer estudo quimico ou bioldgico (PINTO et al.,
2002).

Segundo Meireles (2003), os extratos naturais sdo competitivos em relacio aos
sintéticos porque eles sao elaborados utilizando fontes naturais, além de possuirem
qualidades sensoriais mais proximas as suas matrizes vegetais de origem.

Tem sido apresentada uma crescente demanda por produtos naturais nao
somente na conservacdo de alimentos e industrias de cosméticos, mas também para a
aplicagcdo no tratamento de doengas degenerativas como o cancer. Muitos sdo os corantes,
antioxidantes e 6leos essenciais hoje consumidos nesse nicho de mercado (OLIVEIRA,
2005). Atualmente, cerca de 25 a 30% de todos os principios ativos utilizados na
terapéutica sdo extraidos de produtos naturais, na maioria das vezes oriunda de plantas
superiores.

Entre os produtos naturais, os 6leos essenciais estdo aparecendo com grande
importancia, porque foram usados por décadas para aumentar a vida ttil do alimento, por
causa de suas propriedades antioxidantes e antimicrobiais. Os dleos essenciais sao um
grupo de Oleos volateis responsdveis pelos odores caracteristicos ou fragrincias das
plantas. Contém uma mistura complexa de compostos e grupos quimicos diferentes,

incluindo os terpendides, os aldeidos, as cetonas e os fendis (PEZO et al., 2006).
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Segundo Vizzoto (2006), na busca de novos agentes com acdo antineoplésica,
centenas de milhares de substincias ja foram submetidas a triagem em laboratdrios na
América do Norte, Europa e Japao. Apenas algumas dezenas delas se mostraram realmente
uteis e acabaram por gerar novos medicamentos utilizados no tratamento de pacientes com
cancer. Neste particular, destacam-se varios agentes derivados de produtos naturais, os

quais tiveram grande impacto na qualidade, duracdo de sobrevida e curabilidade do cancer.

2.2. EXTRACAO

A extra¢do € uma operacdo fisico-quimica de transferéncia de massa, onde os
solidos soldveis e voléteis podem ser extraidos por manter-se contato entre o solvente e os
sOlidos (CLARKE, 1985). Existem trés técnicas principais de extracdo, envolvendo o uso
de solvente, vapor e fluidos supercriticos.

Extracdo das plantas € comum na industria de perfume, no setor farmacéutico,
e no campo do alimento e da nutricio humana. E desta maneira que alguns extratos
vegetais, como 6leos comestiveis ou industriais, oleoresina, pigmentos e farmacos naturais
sdo obtidos (POIROT et al., 2006).

O rendimento da extracdo dos compostos da planta € influenciado pelas
condi¢des em que o processo de extracdo € realizado (WONGKITTIPONG et al., 2004). A
escolha do solvente, a temperatura de extracdo e a agcdo mecanica (agitacdo e pressdo) sao
importantes. Além disso, a matriz vegetal apresenta uma microestrutura complexa formada
por células, espacos intracelulares, capilares e poros. A extracdo € influenciada pela
estrutura molecular do soluto, o tamanho, localizag¢do e a ligagdo com outros componentes.
As caracteristicas quimicas do solvente e a estrutura e composi¢do diversas do produto
natural asseguram que cada sistema material-solvente mostra comportamento pelicular, o

qual ndo pode ser previsto facilmente (PINELO et al., 2004).

2.2.1. EXTRACAO SOLIDO-LiQUIDO

Em muitos processos industriais, a fase inicial da preparacdo de um produto
exige a aplicacdo de uma técnica da extracdo do sélido-liquido para isolar o material

extraivel contido nos mais variados tipos de matrizes vegetais. O exemplo mais importante
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€ o setor de plantas medicinais, dos quais sdo extraidos principios ativos com as
propriedades farmacoldgicas para o tratamento de diversas patologias humanas, aplicdveis
também em industria de cosméticos e de perfume (NAVIGLIO, 2007).

A extracdo s6lido-liquido representa uma parte importante de muitos processos
industriais. A transferéncia dos solutos dos sélidos biolégicos para um liquido adjacente é
uma unidade de operacdo tradicional na agroindustria, em industrias farmac€uticas ou
para-farmacéuticas (SCHWARTZBERG & CHAO, 1982 apud POIROT et al., 2007).

Uma das dificuldades da industria se encontra na variagdo da planta de um lote
para outro, a sua ndo homogeneidade em relacdo ao armazenamento e tempo de colheita
(PRAT et al., 2006), além da complexidade quanto as formas diferentes, densidades,
tamanhos, assim como o comportamento hidrodindmico das matérias vegetais complexas
(AGUILERA, 2003).

O principio para extragdo soélido-liquido ou extragdo com solvente ocorre
quando os compostos soltiveis de uma matéria s6lida sdo extraidos por um solvente liquido
(AGUILERA, 2003).

No inicio do processo o solvente entra nos capilares da matéria-prima e
dissolve o extrato produzindo uma solucao de alta concentracdo. Por causa da difusdao uma
mudanca da concentragdo entre a solugdo no material da extracdo e a solu¢do que cerca as
particulas continuas ocorre. Ao final do processo da extragdo uma determinada quantidade
da solu¢@o (que consiste de uma mistura de solvente e soluto extraido) € retida ainda nas
particulas continuas. Esta € a razao pela qual, praticamente nenhuma extracdo completa é
possivel (GAMSE, 2002).

Alguns fatores sdo necessdrios para a obten¢cdo de um processo de extracdo
econOmico, pois influenciam no rendimento e devem ser avaliados antes da inicializa¢ao
do mesmo (GAMSE, 2002):

* A matéria-prima deve ser preparada de forma que o extrato possa ser dissolvido
pelo solvente em pouco tempo, pois dependendo da matriz, o extrato pode estar na
superficie ou no interior da mesma. Um dos pré- tratamentos a ser considerado é a
moagem da matéria-prima provocando um aumento da drea de contato entre o

solvente e a matriz solida;
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* Apenas os compostos de interesse devem ser dissolvidos e extraido. Isso €&
conseguido por meio da seletividade do solvente e temperatura de extracdo. A
escolha do solvente deve se basear além da seletividade, na tensdo interfacial,
viscosidade, estabilidade, reatividade, toxicidade e custos. Altas temperaturas sdo
atrativas, mas promovem um aumento da solubilidade do soluto no solvente,
aumentando a taxa de difusdo e promovendo um aumento na taxa de transferéncia de
massa, podendo ocorrer degradacdo de compostos termo sensiveis;

* A difusividade efetiva depende da composicdo e da posi¢do do soluto no material
s6lido, devido a complexidade da estrutura da célula a qual apresenta capilares;

* A umidade do material sélido, pois a dgua pode competir com o solvente pela
dissolu¢@o do soluto afetando a taxa de transferéncia de massa. Geralmente na o

material € seco em condi¢des que nao causem degradagdo dos compostos.

A escolha do solvente é um fator importante no processo de extragdo sélido-
liquido. Raramente € possivel selecionar o solvente ideal, mas algumas caracteristicas

devem ser atentamente analisadas para que o processo seja vidvel (MOGENSEN, 1982):

» Seletividade: habilidade do solvente para extrair o soluto do material em estudo;

¢ Viscosidade: alta viscosidade do solvente reduz a taxa de transferéncia de massa,
influenciando o grau e a taxa da extragao;

* Densidade: as densidades das duas fases devem ser diferentes para facilitar a
separagdo delas;

* Volatilidade: solventes mais volateis sdo mais faceis de recuperar, diminuindo o
custo do processo;

* Ponto de ebuli¢do: fator limitante para a temperatura do processo de extragao.
Deve-se trabalhar em temperaturas inferiores ao seu ponto de ebulicdo, para evitar
perdas de solvente;

* Inflamabilidade: importante no que diz respeito a segurancga;

11
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» Toxidez: aspecto extremamente importante e pode ser considerado sob trés niveis:
risco para o operador, risco quando liberado ao meio ambiente e risco para
consumidor;

* Custo: este deve ser analisado para se estimar o custo de operacdo, mas deve ser

feito baseando-se na efetividade do solvente.

Um processo total da extracdo do sdlido-liquido inclui a preparacao do
material, separacdo e recuperacdo do solvente do extrato e a separacdo e recuperacdo do
solvente do residuo da extracdo. Muitas toneladas de plantas sdo necessdrias para extrair
alguns gramas de metabdlitos secunddrios, que em pequenas quantidades nio forneceriam
nenhum papel fisiolégico vital. A fim de explorar os recursos oferecidos pela planta, novas
técnicas de extracdo sdo desenvolvidas para obter tais metabdlitos secunddrios com

finalidades comerciais (POIROT et al., 2006).

2.2.1.1. EXTRACAO POR PERCOLACAO

A demanda produtiva pela inddstria que impde a produgdo de grande
quantidade de extratos em curtos periodos de tempo encontrou uma aplica¢io na extra¢ao
por percolacio; neste caso € possivel tratar grandes quantidades de material continuamente
com grandes volumes de solvente e obter substincias extraiveis em pouco tempo
(NAVIGLIO et al., 2007).

Na extragdo por percolacdo o solvente passa através da camada porosa do
material em leito fixo e extrai as substancias soldveis (Figura 2.1). O requisito basico para
este processo € que o leito possua boas propriedades de percolacdo para que o solvente
possa passar facilmente no material continuo. Como, em geral uma passagem apenas pela
matriz ndo € suficiente para obter um bom rendimento, é necessario reciclar o solvente por
mais vezes para enriquecer ao maximo a solugdo extrato nos compostos extraiveis
(NAVIGLIO et al., 2007). A vantagem deste método é que o tratamento mecanico do
material sélido € baixo pela auséncia de mobilidade e durante a passagem do solvente
ocorre uma filtragem que rettm o material fino resultando em um indice minimo de

particulas finas na solu¢do do extrato. Este efeito € visivel no caso da extracdo de sélidos
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soluveis do café torrado e moido. Um maior rendimento na extragdo é favorecido pela
diminui¢do do tamanho das particulas, isto é, para uma determinada razdo de sdélido/

solvente o tempo de extracdo requerido para um rendimento desejado diminui.

Solvente

Matriz vegetal

Extrato

Figura 2.1. Esquema extrator por percolagao.

E igualmente conhecido que o escoamento ndo uniforme do solvente através do
leito diminui a eficiéncia da extragdo, assim um escoamento desigual e preferencial do
solvente causa uma menor ou nenhuma extracdo em algumas areas do leito, aumentando o

tempo de extracdo e a quantidade de solvente por material extraido (THIJSSEN, 1975).

2.2.1.2. EXTRACAO EM TANQUE AGITADO

Nesta extracdo, os solidos encontram-se suspensos no solvente, este método €
usado para matéria-prima moida e muito fina (Figura 2.2). A desvantagem deste método &
que ndo ha nenhum processo de filtragem da soluc¢do do extrato e conseqiientemente se faz

necessario uma etapa de separacdo como filtragdo ou centrifugacio antes da destilacdo.
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Matriz vegetal /_\

Solvente —»

—_— Extrato

Agitador

Figura 2.2. Extrator de tanque agitado.

Para ambos os métodos de extragcdo, se for necessdrio preparar uma solucao
mais concentrada do composto alvo, uma operacdo em contracorrente € utilizada, ou
alternativamente um método de varios estdgios em contracorrente pode ser empregado
usando-se uma série de tanques. Deste modo uma extragdo completa dos componentes
soliveis das particulas com minimo de solvente é possivel e com menor tempo de
extracdo. A reducdo na quantidade de solvente resulta na diminui¢do dos custos
relacionados a sua separacdo do soluto. Adicionalmente, € mais importante ainda, uma
redugcd@o no tempo da extragdo reduz reacdes da degradacdo que podem comprometer o
sabor e 0 aroma.

Estudos das condi¢des operacionais de extragdo com solventes para obtengao
de compostos bioativos vém sendo realizados em diferentes tipos de matrizes vegetais.
Durling et al. (2007) estudaram as melhores condi¢des de obten¢do de compostos fendlicos
e do dleo essencial de sdlvia (Salvia officinalis) utilizando 4gua e etanol, variando o
tamanho das particulas, temperatura, tempo de contato, relagao sélido-solvente e propor¢cao
dgua-etanol. Os melhores resultados foram obtidos com a mistura de 31% de dgua e 69%
de etanol, razdo sélido-solvente de 6:1(v:m) em 3 horas.

Xu et al. (2008) estudaram a extracdo de isoflavonas da haste de Pueraria
lobata (Willd.) em tanque agitado e encamisado usando n-butanol/dgua como sistema

bifdsico de solventes. Foi investigada a influéncia da composicio do solvente e
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temperatura sobre a cinética de extracdo. Encontrou-se que 1:1 (v/v) n-butanol/dgua resulta
em um rendimento méximo de isoflavonas totais, € que quanto maior a temperatura, maior
o rendimento de isoflavonas totais e a taxa de extracao.

Partes aéreas de Fumaria officinalis foram estudadas por Rakotondramasy-
Rabesiaka et al (2007), em tanque agitado a fim de se obter extrato contendo o alcal6ide
protopine. O estudo relaciona a influéncia da temperatura e natureza do solvente sobre a
cinética e a taxa de extracdo. Portanto, foram testadas vdrias temperaturas em dois
solventes, dgua e etanol 44% (m/m) em 4gua. Os resultados mostraram que a adi¢do de
etanol em dgua permitiu aumentar o rendimento do alcaléide protopine, quando se trabalha
em baixas temperaturas.

Hu et al. (2000) estudaram a extracdo com solvente da folha de bambu, que
contém &cido clorogénico, 4cido caféico e luteolina-7-glicosideo, uma mistura de
compostos com atividades antioxidantes. A folha de bambu em p6 usando uma relacdo do
sOlido-liquido de 1:15 (m:v) foi mantida sob refluxo durante 1,5 h, usando uma mistura
agua-etanol (30%), na temperatura de ebulicio da mistura, seguida pela filtragem e pela
vaporizacao do solvente; o rendimento alcancou 6%.

Esta é uma técnica muito comum na extracdo de compostos naturais, mas
geralmente solventes orginicos e dgua igualmente promovem a co-extragdo de compostos
indesejados. Conseqiientemente, algumas variagdes destes solventes, tais como a mistura
dos solventes tendo por resultado misturas acidificadas ou alcalinas, ou outras solu¢des que
podem ser usadas no pré-tratamento da matéria- prima ou durante o processo da extracdo,

foram usadas para melhorar sua seletividade e solubilidade do composto alvo.

2.2.1.3. EXTRACAO coM FLUIDO SUPERCRITICO (SFE)

A qualidade (composi¢do, sabor, cor, etc.), ou seja, atributos desejados pelo
consumidor € uma caracteristica que serd exigida cada vez mais pelo mercado consumidor
em um futuro préximo. Este fato associado a busca de produtos saudaveis fez da producio
de extratos vegetais pela extragdo supercritica uma op¢do muito importante para o setor

industrial (TAKEUCHI e MEIRELES, 2007).
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As razdes do crescente aumento de pesquisas nacionais envolvendo a extracao
de 6leos essenciais com fluido supercritico sdo vdérias, destacando-se a obtencdo de novos
produtos a partir da flora abundante e diversificada, a crescente demanda por produtos
alimenticios e farmacéuticos de alta qualidade, o excesso de producdo de diéxido de
carbono e a expectativa de implantacdo de processos em escala industrial, a curto e médio
prazos (MATILHA et al., 2001).

Desta forma, o uso de solventes em alta pressao, ou fluido supercritico, recebeu
muita atencao nos ultimos anos, por apresentar uma alternativa a processos convencionais,
tais como a extracdo com solvente organico e destilacdo por arraste a vapor, a fim de se
otimizar a extracao, obter maior rendimento, qualidade e minimizar custos de estocagem e
transporte de material (POURMORTAZAVI e HAJIMIRSADEGHI, 2007).

Segundo Pyo e Oo (2007), a técnica de extracdo supercritica vem sendo focada
por ser seletiva na separacdo de compostos desejados sem deixar residuos téxicos nos
extratos e sem risco de degradacdo térmica de produtos processados. Igualmente oferece
algumas vantagens sobre os métodos cldssicos de extracdo com solvente como: pressao e
temperatura facilmente ajustdvel, elevada taxa de transferéncia de massa, fracionamento
em linha e fécil eliminac@o do solvente. O uso de solventes organicos para a obtengdo de
extratos de plantas além de apresentar dificuldades associada a sua restricdo no uso em
industria alimenticia, possui a desvantagem de ocorrer transformagdo oxidativa no extrato
durante a remoc¢ao do solvente (SEBASTIAN et al., 1998).

Os fluidos supercriticos sao o0s unicos solventes em que seu poder de
solvatacdo pode ser controlado por pequenas alteracdes na pressdo e/ou temperatura. Sua
densidade ¢ muito maior do que aquela dos gases tipicos e ligeiramente menor do que
aquelas dos liquidos organicos. Por outro lado, a viscosidade do fluido supercritico
assemelha-se a dos gases tipicos, e € muito menor do que a dos liquidos. Esta caracteristica
assegura a capacidade elevada da fase fluida para a transferéncia de massa, fazendo com
que os fluidos supercriticos sejam escolhidos como solvente da extracio (SUNARSO e
ISMADII, 2009).

Faixas de valores de densidade, difusividade e viscosidade de compostos em

diferentes estados de agregacdo estdo dispostos na Tabela 2.1.
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Tabela 2.1. Comparacdo das propriedades fisicas dos gases, liquidos organicos e fluidos
supercriticos (SUNARSO e ISMADIJI, 2009).

Densidade Viscosidade (p) Difusividade (cm2/s)
Fase 3 4 4
(g/cm”) x 10 x 10
Gases ~107 0,4-3,4 100-10.000
Liquidos organicos 0,6-1,1 32-251 0,05-0,2
Fluido Supercritico 0,2-0,9 2,1-10,8 0,11-3,45

O solvente fluido empregado na extracdo por SFE utiliza temperatura e
pressdes proximas ou acima do ponto critico, este ponto caracteriza-se pela temperatura
critica (Tc), pressao critica (Pc) e volume critico (Vc) como mostra a Figura 2.3. Abaixo
do ponto critico a substancia pode existir como um liquido ou um vapor, a regido acima
deste ponto caracteriza-se pela regido supercritica, podendo as propriedades
termodindmicas nesta regido ser intensas causando diferentes efeitos em solutos e
reagentes (SANDLER, 1989). Préximas do ponto critico, as propriedades fisico-quimicas
mudam drasticamente e as fases vapor e liquida tornam-se indistinguiveis (KRONHOLM

et al., 2003).

Solido ' Eidio
N ' Liguido Supereritico
& 7338
—r Ponto Critico
=}
e
[V 5]
o
g
o
Gas
Ponto Triplo
304,21
Temperatura (K)

Figura 2.3. Diagrama de fase do diéxido de carbono (BRUNNER, 1994).
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No que diz respeito a técnicas que envolvem o uso de fluidos supercriticos, o
diéxido de carbono é quase impreterivelmente, a substincia escolhida. A sua pressdo e
temperatura criticas, respectivamente, 73,8 bar e 31,2 °C sao facilmente atingiveis (LEAL
et al., 2003). Adicionalmente, o diéxido de carbono tem ainda as vantagens da sua natureza
inerte, ndo téxica e nao inflamavel (HERRERO et al., 2006; SARMENTO et al., 2004;
GRIGONIS et al., 2005), e do seu baixo custo (YANG e ZHONG, 2005). Geralmente é
adotado no processamento de produtos naturais com aplicacdo na inddstria alimenticia, de
farmacos, cosmética e nutrac€utica. Este ainda permite o processamento de materiais em
baixas temperaturas, o que € especialmente adequado quando compostos termoldbeis estdo
presentes, evitando-se desta forma a degradacdo destes compostos, ndo comprometendo a
qualidade do produto final nem gerando rejeitos industriais indesejaveis, além da
possibilidade de fécil remog¢do do solvente apds o processo de extracdo apenas pelo
aquecimento e reducdo das condi¢des normais (BRUNNER, 2005; DELLA PORTA et al.,
1998).

Além disso, devido ao diéxido de carbono permitir que a condi¢c@o supercritica
seja alcancada em pressdes relativamente baixas e na temperatura proxima a ambiente,
igualmente aos outros solventes devido a elevada volatilidade, o extrato torna-se facil de
ser recuperado nos separadores (DIAZ-REINOSO et al., 2006).

A extragdo supercritica de plantas € um processo no qual um soluto ou mistura
de solutos é extraido de um leito fixo de material vegetal moido com um solvente em
estado supercritico e consiste em duas etapas: extragdo e separagdo do extrato do solvente.
O solvente pressurizado flui continuamente através do leito de particulas. A matriz sélida o
absorve e sua estrutura celular dilata-se, sendo que a resisténcia ao transporte de massa
diminui. Na etapa de difusdo, os componentes solubilizados sdo transportados para a
superficie do sélido. Paralelamente, os compostos soldveis sdo dissolvidos pelo solvente.
Estes componentes, agora todos dissolvidos, fazem parte da fase fluida e escoam para a
saida do extrator. Apds o extrator ocorre a etapa de separacdo (flash) em que a pressao do
sistema € reduzida, o poder de solubilizagdao do solvente extrato diminui drasticamente e o

soluto precipita (BRUNNER, 1994; SOVOVA, 2005; ALKIO, 2008).

18



Revisdo Bibliogrdfica

A eficicia do processo de extragdo supercritica também depende da
caracteristica da matriz sélida, tal como tamanho da particula, forma, drea da superficie e
porosidade. As interagdes entre o soluto e os sitios ativos da matriz podem precisar de
condicdes especificas para extragdio (POURMORTAZAVI e HAJIMIRSADEGHI, 2007).

O comportamento cinético da SFE € caracterizado por uma curva global de
extracdo (OEC: Overall Extraction Curve), que consiste na funcio entre a massa de extrato
acumulada em funcdo do tempo de extracdo ou a quantidade de solvente utilizada
(SOVOVA, 2005). Estas curvas sdo tipicamente divididas em trés periodos (BRUNNER,

1994) e podem ser observadas na Figura 2.4:

5 Difusdo

Massa de extrato (g)

0 20 40 60 80 100 120
Tempo / 60 (s)
Figura 2.4. Curva global de extracdo de cravo-da-india mostrando os trés periodos de taxa

de extracdo (adaptado de RODRIGUES et al., 2002).

(1) Etapa da taxa constante de extragdo (CER: Constant Extraction Rate): consiste
na retirada do extrato que se encontra na superficie da particula com uma taxa
aproximadamente constante, prevalecendo a transferéncia de massa por convecgio
(escoamento do solvente);

(2) Etapa de taxa decrescente de extracdo (FER: Falling Rate Period): parte do

soluto esta se esgotando, devido a ndo revestimento de grande parte do soluto na superficie
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da particula ou a nao uniformidade do rompimento das células da matriz vegetal; a taxa de
transferéncia de massa decresce rapidamente devido a diminui¢do da area efetiva de
transferéncia de massa e passa a ser significativo o processo de transferéncia de massa por
difusao.
(3) Etapa difusiva (DC: Diffusion-Controlled): etapa em que ocorre a retirada do
soluto que estd na parte interna da particula, sendo uma etapa lenta de extracdo e
controlada pela difusao.
Os parametros cinéticos podem ser calculados por meio de um ajuste linear aos
dados experimentais da OEC, seguindo a metodologia de Rodrigues et al. (2002). A
determinac¢do do periodo CER (tcgr), € de fundamental importancia na estimativa de custos
de manufatura do processo. Segundo Rosa e Meireles (2005), estudos mostram que
independente da matriz avaliada, aproximadamente 70 a 90% de todo o material passivel
de extracdo € obtido no periodo de taxa constante de extracdo. Desta forma, prosseguir

com 0 processo apos o tcgr resulta num aumento do custo de manufatura.

2.3. AUMENTO DE ESCALA

Em se tratando do contexto industrial, ha a necessidade de desenvolvimento de
métodos rdpidos e de confianca para implementacdo das condi¢cdes operacionais de
extracdo. O ponto chave € obter informagdes preliminares por meio de testes laboratoriais a
fim de assegurar a praticabilidade do processo e obter informacdo para validar o impacto
econdmico do processo em escala industrial. Além dos dados experimentais, algumas
outras informagdes geradas durante o desenvolvimento do processo, tais como cinética das
reacdes quimicas, modelagem de reatores e outros, ajudam a obter predi¢des mais exatas
do comportamento da configuragio proposta para o modelo comercial (MUNOZ et al.,
2007).

Ainda assim, Berna et al. (2000) citam a importancia da pesquisa em escala de
laboratério a fim de facilitar o projeto de pesquisa de uma planta industrial, que envolva
determinacdo das condi¢des Otimas de funcionamento que tomam em consideracdo a

qualidade do produto, o rendimento e a economia do processo.
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Tratando-se da extragdo com solvente a baixa pressdo, um grande nimero de
parametros ajustiveis em solugdes numéricas incorporando tanto efeitos de equilibrio e
cinéticos como também a falta de dados para um vegetal de estrutura complexa na maioria
dos casos limita a aplicabilidade da modelagem classica para finalidades de projeto de
processos. Simeonov et al. (2004) apresentaram e discutiram em relacdo a teoria dados
experimentais para a cinética da extracdo em um extrator sélido-liquido de laboratério de
quatro sistemas, aplicando célculos para estimar os tempos de extracio em um aparato
continuo com o rendimento atribuido a extracdo, provando que o método pode ser usado
para transferir algumas caracteristicas do procedimento laboratorial ao industrial, isto &,
para prever a cinética e calcular as caracteristicas basicas do modelo do extrator.

Quando se trata do aumento de escala para o processo de extragdo com fluido
supercritico, Martinez (2005) afirma que o grande desafio reside na escolha dos critérios,
isto €, quais parametros e condi¢des devem ser mantidos constantes, quais devem variar, €
como devem variar para reproduzir em grande escala curvas de extragdo. Diante disso, o
processo de extracdo SFE de visar a otimizacdo das varidveis tempo de extracdo e
rendimento do processo, as quais afetam diretamente na viabilidade econdmica do
processo (AL-JABARI, 2002). Portanto, € importante que se encontre as melhores
condi¢Oes operacionais que maximizem a taxa de extracdo e a quantidade de extrato obtido
de uma matriz vegetal.

Existe informacdo limitada na literatura de dados quanto ao aumento de escala
tanto em nivel de laboratério e quanto de planta piloto para grandes sistemas industriais de
extracdo SFE, como um exemplo, o aumento de escala (10 x) de um processo para
extracdo do 6leo de primula com SFE em planta piloto (0,2 m’) para escala de produgdo
industrial (2 m3) (EGGERS e SILVERS, 1989). Este procedimento de aumento de escala
aplica-se a um periodo inicial de remoc¢ao de 6leo livre (CER), e requer: (1) o uso de uma
velocidade intersticial mais elevada do solvente na unidade industrial do que na planta
piloto (para ter um tempo de residéncia igual de SFE em ambos); e (2) uma determinacao
experimental da relacdo entre o indice de 6leo carreado com solvente e a altura do leito

fixo (DEL VALLE et al., 2004).
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H4 mais de vinte anos vem se estudando o processamento em escala industrial
a partir de substratos solidos através de fluidos supercriticos. Como exemplo, temos o
processo de descafeinacdo de graos do café com aplicagdo em larga escala na industria de
alimentos. Segundo Brunner (2005) o conceito de larga escala referia-se a extratores com
volumes maiores de 20.000 litros para a descafeinacao, atualmente a maioria dos extratores
€ projetada para capacidade menor que 1.000 litros.

Del Valle et al. (2004) sugerem cuidado na aplicacdo de procedimento simples
de aumento de escala, por causa da complexa relacdo entre a taxa de extracdo e as
condig¢des da extragdo, que ndo depende somente do coeficiente de transferéncia de massa
externo. Particularmente, demonstraram que ocorrem diferencas no fen6meno de
transferéncia de massa ao mudar da escala analitica para piloto e que pode ser relacionada
a heterogeneidade do escoamento no extrator, na dispersdo do extrator extra, e/ou no

arraste de gotas do extrato no reciclo de CO, em maior escala.

2.4. SIMULACAO DE PROCESSOS

A simulacdo de processos permite a reducdo do tempo necessirio para o
desenvolvimento de processos. Ela permite uma comparacdo entre alternativas de
processos em uma base consistente onde um grande nimero de informagdes processadas
podem ser sintetizadas e analisadas interativamente em pouco tempo (ROULF et al.,
2001).

E uma ferramenta muito utilizada por diversas dreas da engenharia, dando
oportunidade de se trabalhar de forma otimizada; diante disso, muitas empresas
desenvolvem seus proprios programas computacionais atendendo a demanda de seus
processos.

Os simuladores de processos sao usados principalmente para avaliar cendrios e
para otimizar processos integrados. Este pode ser aplicado em diversos estdgios durante o
processo da comercializacdo, sendo também utilizados na selecdo do projeto baseadas na
andlise econdmica ou em outra exigéncia critica do processo. O simulador permite o ajuste
do processo e das condi¢des operacionais permitindo que uma industria reduza os custos e

o tempo na utilizag¢do de laboratério e planta piloto (JULLY et al., 2004).
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Um bom simulador de processo pode facilitar transferéncia da tecnologia de
processamento assim como facilitar o projeto de novos processos. Pode ser usado para
estimar todos os custos exigidos no processo.

O simulador de processos SuperPro Designer® (Intelligen, 2001) é um
moderno software de processos industriais, constituido de médulos que representam, na
quase totalidade, os processos das industrias quimicas e de alimentos, incluindo
separadores, trocadores de calor e bioreatores. O software oferece uma vasta selecdo de
métodos para célculos facilitando a dificil tarefa de desenvolver e desenhar o projeto de
processos (ARAUJO et al., 2004). O método principal do programa é que este executa suas
simulacoes através dos procedimentos da unidade onde um conjunto de operagdes ocorre
seqiiencialmente em uma parte do equipamento.

O simulador também apresenta um conjunto de ferramentas de software que €
capaz de estimar pardmetros de processo e econdmicos. Quantificam as caracteristicas de
processo, requisitos de energia, e parametros de cada parte principal do equipamento para
o processo operacional especificado (KWIATKOWSKI et al., 2006).

O software SuperPro Designer® permite que o usudrio analise operacdes
unitarias bdsicas individuais, contudo, tendo a flexibilidade de combinar estas operagdes
unitarias para uma andlise holistica e integrada. Vérios tipos de configuracdes do processo
podem ser estudados, e o impacto visual € fornecido primeiramente pelo fluxo de
diagramas esquemadticos produzidos pelo usudrio. O software ainda permite a
documentacdo detalhada dos resultados como relatérios de avaliacdo econdmica e dos
dados de entrada e saida (FLORA et al., 1999).

Segundo Leal et al. (2006), a simulag¢do surge como uma alternativa importante
para a diminuicdo dos custos com experimentacdo e uma otimiza¢cdo do processo
previamente a instalagdo de uma unidade industrial.

Takeuchi et al. (2006), utilizaram o SuperPro Designer® para simular o
comportamento de um tanque flash durante a etapa de separacdo entre o soluto e o
solvente, com a finalidade de avaliar economicamente a produgao de 6leo de cravo-da-

india por SFE. Sob diferentes condi¢des de operacdo (temperatura e pressdo) para o
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separador, o impacto da etapa de separa¢do no custo de manufatura (COM) dos extratos
supercriticos apresentou-se da ordem de 2 a 4 %.

O mesmo estudo foi abordado por Leal et al. (2006), que estudaram o
comportamento do sistema anetol + CO, em tanque flash avaliando as melhores condi¢des
de operacdo que permitem uma menor perda do composto na fase vapor. A simulacio
mostrou que em 4 MPa e 293 K ocorre menor perda de anetol e COs,.

O simulador de processos SuperPro Designer® foi utilizado por Jully et al.
(2004) a fim de otimizar o processo de producdo farmacéutica de um creme anti-alérgico,
avaliando duas alternativas propostas a fim de aumentar a demanda do produto no
mercado. Diante de uma andlise econdmica, a segunda alternativa proposta, com maior
relacdo custo beneficio (2,06), apareceu como melhor alternativa comparada a primeira
proposta, com uma relagdo custo beneficio de 1,67.

Segundo Rouf et al. (2001), a escolha do simulador SuperPro Designer® frente
ao Aspen BPS™ mostrou-se suficiente na obtencdo da economia de um processo de
producdo em grande escala de um biofarmaco origindrio de uma cultura celular mamifera
recombinante, ji que este € considerado como uma ferramenta simples na avaliacdo
econOmica de processos.

Rezende (1998) realizou uma avaliagdo do gasto energético através da
modelagem dos processos SFE e LPSE com hexano utilizando a linguagem FORTRAN,
com intuito de fornecer dados operacionais de plantas supercriticas. Foi concluido que a
SFE apresenta um gasto energético superior quando comparado ao processo LPSE,
considerando apenas os extratores incluidos nas anélises, ndo sendo avaliadas as etapas de
refino requeridas no processo convencional. Porém, ao se realizar este tipo de comparacao,
deveria se levar em consideragdo todas as etapas de processo até que os extratos sejam

comparaveis entre si, ou seja, ambos livres de solvente.

2.5. CUSTO DE MANUFATURA

z

Uma das fases do projeto de processo € a escolha da tecnologia que serd
empregada para cada operacdo unitdria. Apesar da tecnologia supercritica ser uma técnica

vidvel para a obtencdo de uma série de extratos de alta qualidade, ela € conhecida por
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produzir extratos de alto custo de manufatura devido a elevados investimentos relativos a
operacdo de alta pressdo (PERRUT, 2000). Segundo Meireles (2003), mesmo diante das
operacdes unitdrias associadas aos processos convencionais de extragdo, como
centrifugacdo, retirada de solventes, destilacdo, evaporacido e descolora¢do, a SFE ainda
apresenta um custo de investimento desfavordvel.

Segundo Moura et al. (2005), costuma-se comparar o custo de manufatura de
extratos vegetais através de diversas técnicas sem que se faca uma andlise suficientemente
cuidadosa, levando em consideracdo diferencas significativas em relagdo a composicio e
as propriedades funcionais destes extratos, o que acaba colocando a SFE em uma posicao
desfavoravel frente a outras tecnologias. Entretanto, ao comparar as propriedades e a
qualidade dos extratos obtidos por diferentes processos, a SFE se torna competitiva e um
processo alternativo de extragao (MEIRELES, 2003).

Segundo ROSA e MEIRELES (2005) para se estimar o custo de manufatura
(COM), € importante saber o tempo de extracdo e o rendimento do extrato obtido durante
este tempo. Considerando-se que a unidade de extracdo supercritica em escala industrial
deve ter o mesmo desempenho que a extracdo em escala laboratorial, se o tamanho da
particula, a densidade do leito e a relacdo entre a massa de sélido e a massa de CO, sdo
mantidas constantes.

Do ponto de vista de projeto de processos, os seguintes fatores devem ser
considerados (AL-JABARI, 2002): (i) Rendimento: extrair a maior quantidade de extrato
e/ou do composto alvo; (ii) Produtividade: empregar o menor tempo de operacgdo; e (iii)
Seletividade: retirar preferencialmente a(s) substancia(s) de interesse. Assim esses fatores
determinam a viabilidade do processo e a qualidade e pureza do produto.

O custo de manufatura (COM) € influenciado por uma série de fatores que
podem ser divididos em categorias como: custos diretos, custos fixos e despesas gerais. Os
custos diretos levam em consideracdo as despesas que dependem diretamente da taxa de
producdo. Alguns dos itens que contribuem para custos diretos é a matéria-prima, as
utilidades, a operagdo, dentre outros. O custo fixo ndo depende diretamente da taxa de
producdo e deve ser considerado mesmo se a operagdo for interrompida, como exemplo

tem os impostos, seguros, depreciacdo, dentre outros. As despesas gerais sdo necessdrias
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para manter o negdcio e consiste no custo administrativo, despesas de vendas e na pesquisa

e desenvolvimento, dentre outros (PEREIRA et al., 2007).

2.6. MATERIAS-PRIMAS UTILIZADAS NESTE ESTUDO

2.6.1. MACELA (ACHYROCLINE SATUREIOIDES)

A espécie Achyrocline satureioides da familia Asteraceae € uma planta nativa
da América do Sul, usada pela medicina popular e conhecida pelo nome comum “macela”
que cresce em extensas regides da Argentina, do Brasil, do Paraguai e do Uruguai
(ARREDONDO et al., 2004). A maior parte destas plantas cresce em regides secas, sendo
que, enquanto algumas apresentam extensas dreas de distribuicdo, outras se mostram mais

restritas a regides especificas (BROUSSALIS et al., 1988).

. rol s
A

F

Figura 2.5. Flores de macela (Achyrocline satureioides) (AROMA CHA BRASIL, 2008).

A macela € uma fonte de 6leo essencial, principalmente de compostos como
limoneno, pineno, p-cimol e cariofileno. Suas inflorescéncias também possuem
flavondides (até 13 % do extrato), dos quais o destaque € a quercetina (OFFICINALES,
2008).
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Nos ultimos anos, tem crescido o interesse por esta planta devido as
propriedades medicinais atribuidas as suas inflorescéncias, que, segundo o uso popular,
seria eficiente no tratamento de asma e bronquite, bem como muito utilizadas em
enchimento de almofadas e travesseiros, altamente cotados no mercado comercial.

Kadarian et al. (2002) associaram efeitos hepatoprotetores da A. satureioides as
suas propriedades antioxidantes, uma vez que antioxidantes exégenos podem neutralizar os
efeitos prejudiciais do estresse oxidativo, cooperando com sistemas naturais como
glutationa, tocoferdis ou enzimas protetoras.

Broussalis et al. (1988) analisaram quatro espécies do género Achyrocline em
relacdo ao seu conteido de flavondides, flavonas, flavononas e dcido caféico. Para a
espécie A. satureioides foram encontrados os compostos fendlicos quercetina, dcido
caféico, dcido clorogénico, dcido isoclorogénico entre outros. E importante relatar que a A.
satureioides é a espécie mais estudada do género Achyrocline.

Efeitos potenciais desses flavondides em humanos e animais sdo relatados na
literatura como:  antialérgico, anticarcinogé€nico, antidiabético, antidiarréico,
antihepatotoxico, antiinflamatério, antiespasmoddico, antiulcerativo e antiviral para a
quercetina (CARLO et al., 1999, FORMICA e REGELSON, 1995), antialérgico,
antiasmaético, antiinflamatodrio e antitumoral para a luteolina (CARLO et al., 1999; UEDA
et al., 2002; DAS et al., 2003; UEDA et al.,, 2003) e antiviral para a metilquercetina
(FORMICA e REGELSON, 1995).

De Souza et al. (2002) estudaram a determinag¢do quantitativa e qualitativa
através da cromatografia liquida do flavondide quercetina da A. satureioides devido a suas
propriedades antioxidantes, antiinflamatérias, anti-ulcerativas, antihepatotdxicas e
antiespasmoddicas. Também foi estudado a luteonina por suas atividades antiplaquetérias e
vasodilatatérias e quercetina 3-metil-éter devido a sua atividade antiviral.

Segundo Dickel et al. (2007), a espécie ainda pode estar relacionada a um
potencial regulador dos niveis de glicose no sangue. Gugliucci e Menini (2002) estudaram
o efeito de extratos aquosos de A. satureoides na oxidacdo das lipoproteinas humanas de
baixa densidade (LDL) encontrando efeitos significativos do extrato em experimentos in

vitro.
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2.6.2. PITANGA (EUGENIA UNIFLORA)

A pitanga (Eugenia uniflora L.) da familia Myrtaceae € nativa desde o centro
do Brasil até o Norte da Argentina, embora atualmente esteja distribuida também em vdrias
outras partes do mundo (DONADIO et al., 2002). Também cultivada na América Central,
nas Antilhas, na Florida, na Califérnia, nas ilhas Havai, na China Meridional, no Ceildo, na
Argélia, na Tunisia e até no Sul da Franga, apresentando boa capacidade de adaptacdo e
facil cultivo.

No que concerne a produgdo e comercializagdo da fruta, ndo se dispde de
dados oficiais, tanto no Brasil quanto fora, no entanto estima-se que o Brasil seja o maior
produtor mundial. Os maiores plantios estdo localizados no Estado de Pernambuco, onde
uma regido possui cerca de 300 ha cultivados (BEZERRA et al., 2000). Estima-se que a
producdo anual de pitanga em escala comercial no Estado do Pernambuco esteja entre

1.300 a 1.700 ton/ano (SILVA, 2006).

Figura 2.6. Folhas da pitanga (Eugenia uniflora) (FLICKR, 2008).

Na induistria alimentar brasileira, a pitanga foi usada na maior parte para

produzir suco, que tem potencial econdmico elevado devido ao apelo ao consumidor, com

28



Revisdo Bibliogrdfica

concentracdes elevadas de compostos antioxidantes, tais como antocianinas, flavondis e
carotendides (DE LIMA et al., 2005).

Segundo Vizotto (2006), foram as folhas da pitanga que primeiro despertaram
o interesse dos pesquisadores quanto a identificacdo de compostos quimicos e estudo da
atividade fisiolégica, provavelmente, por terem sido utilizadas por muito tempo na
medicina popular.

A Eugenia uniflora estd registrada entre milhares de espécies medicinais
nativas em banco de patentes (banco ISI e banco DERWENT), como 25 espécies e 228
géneros no ISI e 1 espécie e 75 géneros no DERWENT. Estas foram registradas sobre
diversas bioatividades e processos, como exemplo, inibidor de B-glucosidase e diabetes
(SENS, 2002).

Sua composicdo (em média 77 % de polpa e 23 % de semente) € rica em
calcio, fosforo, flavondides, carotendides e vitaminas C, indicando seu elevado poder
antioxidante (VIZZOTO, 2006).

Com relacdo as conhecidas atividades terapéuticas da pitangueira, suas folhas
tém sido referenciadas como eficientes no tratamento de diversas enfermidades como
febre, doencas estomacais, hipertensdo, obesidade (SCHMEDA-HIRSCHMANN et al.,
1987, WEYERSTAHL et al., 1988), digestiva, reumatismo (ALICE et al., 1991) e
bronquite (RIVERA e OBON, 1995), além de sua comprovada atividade calmante
(GRAINGER, 1996) e antiinflamatéria (SCHAPOVAL et al., 1994). Em vérios estudos,
ainda com as folhas da pitangueira, foi observada inibi¢do da digestdo de acucares e
gorduras, reduzindo a absor¢do gastrintestinal destes nutrientes, o que pode ser eficiente no
tratamento de diabetes e obesidade (ARAI et al., 1999).

O o¢leo essencial derivado desta planta vem sendo utilizado na medicina
popular para tratar desarranjos intestinais, enquanto que o chd feito das folhas é empregado
contra febre e reumatismo. Tem sido ainda reportado que o 6leo essencial obtido das folhas
da pitangueira exibe atividade antimicrobiana contra bactérias gram-positivas e atividade
antifingica (EL-SHABRAWY, 1995).

Segundo Oliveira et al. (2005), os monoterpenos fazem parte da constituicao

dos 6leos essenciais presentes nas frutas, como trans-p-ocimeno, cis-ocimeno, f-ocimeno
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isdbmero e B-pineno, além de muitos outros que também fazem parte da constituicdo dos
Oleos essenciais das folhas e que, portanto, possuem as mesmas propriedades terapéuticas.

Andlises fitoquimicas das folhas de pitangueira mostraram a presenca de dcido
gdlico, sisterol e triterpenos. As folhas também sdo ricas em Oleos essenciais contendo
citronelol, geraniol, cineol e sesquiterpenos os quais tem mostrado apresentar atividades
antimicrobianas (ADEBAJO et al., 1989). Os sesquiterpenos oxigenados, selina-1,3,5(11)-
trien-8-ona, oxidoselina-1,3,7(11)-trien-8-ona e o furanodieno, representam mais de 50 %
do 6leo essencial das folhas de pitanga. O perfil fitoquimico da espécie inclui a presencga
nas folhas de compostos fendlicos, flavonodides, leucoantocianidina, e esterdides e/ou
triterpendides (BANDONI et al., 1972). O 6leo essencial tem dcidos graxos, fendis, -
pineno, limoneno, cineol, pulegona, canfora e compostos sesquiterpenos.

O ¢leo essencial da pitanga, extraido da parte aérea da planta por destilacdo, é
também conhecido como "Surinam Cherry" e "Brazillian Cherry", com rendimento de 0,74
a 1,8 %. O 6leo apresenta propriedades adstringentes e odor agraddvel, sendo utilizado
atualmente na fabricacdo de sabonetes, desodorantes e Oleos corporais por promover
sensacao de frescor (FERQUIMA, 2006).

May et al. (2007) estudaram os efeitos dos tratamentos de pods-colheita
(trituragdo e congelamento) da parte aérea da pitangueira (galhos e folhas) apresentam
sobre o rendimento de seu 6leo essencial e concluiram que a maior concentracdo de dleo
essencial estd contido na folha e que a trituracdo favorece o aumento no teor de Oleo
extraido na destilacdo e o congelamento das folhas nao € uma prética recomendével.

Weyerstahl et al. (1988) estudaram a composi¢do do dleo essencial de folhas
de Eugeni uniflora, obtendo rendimento de 1%, como um 6leo amarelo, do qual cariofileno
(5,7 %), furanodieno (24 %), germacreno B (5,8 %), selina-1,3,7(11)-trien-8-ona (17 %) e
oxidoselina-1,3,7(11)-trien-8-ona (14 %) sdo os componentes majoritarios.

Ogunwande et al. (2005) encontraram no 6leo volatil das folhas 19,7 % de
curzereno, 17,8 % de selina-1,3,7(11)-trien-8-ona, 16,9 % de atractilona e¢ 9,6 % de
furanodieno e nos frutos, 27,5 % de germacrona, 19,2 % de selina-1,3,7(11)-trien-8-ona,
11,3 % de curzereno and 11 % de oxidoselina-1,3,7(11)-trien-8-ona. Segundo os autores, o

O0leo essencial da fruta de pitanga exibiu uma forte atividade contra a bactéria
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Staphylococcus aureus, enquanto que o Oleo da folha mostrou-se eficaz contra o
crescimento de Bacillus cereus. Oliveira et al. (2005) detectaram no 6leo volatil do fruto
36,2 % de B-ocimeno, 13,4 % do isdmero -ocimeno e 10,3 % de B-pineno.

Maia et al. (1999) obtiveram 1,8 % em 06leo essencial, obtido por
hidrodestilacdo, de folhas e ramos de Eugenia uniflora, da cidade de Belém, no Pard, do
qual germacreno (32,8 %), germacreno B (15,6 %) e curzeneno (30,0 %) foram isolados
como componentes mais abundantes.

Peixoto et al. (2007) estudaram a composicdo de extratos das folhas de pitanga
usando a extragcdo supercritica Foram testadas diferentes condi¢des de temperatura (313 K,
323 K e 333 K) e pressao (10, 15, 20, 250 e 30 MPa) mantendo-se vaziao constante, € 0s
resultados foram comparados com dados de literatura de extratos obtidos por
hidrodestilagdo. O maximo rendimento obtido foi usando a temperatura de 333 K e pressao
de 30 MPa. No extrato volatil, o componente majoritdrio foi o 3-hexen-1-ol (31,23 %) e no

extrato, o componente ndo identificado C;sH»0O, com (52,58 %).

31






Material e Métodos

CAPITULO 3 - MATERIAL E METODOS

3.1. ETAPA DE SIMULACAO

3.1.1. AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O PROCESSO DE
EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO (LPSE- LOW PRESSURE
SOLVENT EXTRACTION) PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Inicialmente realizou-se uma avaliagdo quanto a capacidade de reproducdo do
processo LPSE por percolagdo a nivel laboratorial com dados de literatura para o gengibre
(Zingiber officinale) através do simulador. Na préxima etapa foi realizado o estudo do
aumento de escala utilizando a macela (Achyrocline satureioides) a fim de estimar os
custos envolvidos para no processo a nivel industrial. Os dados e os procedimentos
utilizados para a validacdo do processo em escala laboratorial se encontram no apéndice
(secdo 7).

Foram avaliados economicamente dois processos de extracdo com solvente a
baixa pressdo: percolacdo e tanque agitado. Tratam-se de dois processos utilizados
industrialmente, entretanto se diferenciam ndo somente em questdo de processo, mas
também em rendimento.

O estudo do aumento de escala e a estimativa de custo de manufatura para
LPSE em tanque agitado se baseou em dados experimentais obtidos por Takeuchi et al.
(2009) e Rakotondramasy-Rabesiaka et al. (2007). Este processo consiste basicamente em
colocar uma massa conhecida da matriz vegetal seca imergida em um volume conhecido
de solvente de extracdo dentro de um tanque agitado.

Por outro lado, para o processo de extragdo LPSE por percolacdo, o estudo
baseou-se no principio do processo em que a matriz vegetal € inserida previamente no
extrator antes da passagem do solvente, formando, assim, um leito fixo pelo qual o
solvente passa vdarias vezes.

Diante deste quadro, para o estudo do aumento de escala destes processos,
foram selecionadas as condicdes de extracdo estudadas por Takeuchi (2008) e Takeuchi et

al. (2009) para macela (Achyrocline satureioides).
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3.1.2. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA DO PROCESSO LPSE (Low
PRESSURE SOLVENT EXTRACTION) POR PERCOLACAO

Tendo como base o procedimento descrito para escala laboratorial,
desenvolveu-se um fluxograma do processo como mostrado na Figura 3.1.

O processo apresentado consiste de dois extratores, um tanque para recepgao
da solucdo de extrato, trés bombas, um evaporador, um condensador e um tanque para
estoque do solvente a ser reciclado. A escolha do equipamento depende do material a ser
processado, componente a ser extraido e o custo.

A presenca de um segundo extrator no processo tem como finalidade simular
um processo continuo, isto é, enquanto um extrator estiver operando, o outro extrator
sofrerd o processo de limpeza e recarga de matéria-prima, comecando a operar apenas
quando o primeiro termina. E preciso que o tempo de duragdo deste processo seja menor
ou igual ao tempo de extragdo do primeiro extrator.

Segundo o proposto por Rosa e Meireles (2005) para SFE, no aumento de
escala do processo LPSE por percolacdo, foi considerado que a unidade de extracdo em
escala industrial tem um desempenho igual a unidade em escala laboratorial, desta forma,
foram mantidas constantes a densidade do leito e a propor¢do entre a massa de solvente e a
massa de sélido (v:m). O tempo de extracao e o rendimento foram mantidos constantes.

A relagdo S/F € considerada uma varidvel fundamental quando relacionada a
aspectos econdmicos, as relagdes elevadas desta representam um alto consumo de solvente,
fazendo com que o custo do processo fique diretamente relacionado com consumo de
solvente e a remoc¢do deste caso necessdrio. Desta forma, a relacdo € uma varidvel
importante para obtencdo do composto de interesse e na determinacdo da quantidade de
solvente utilizada. Foram realizados estudos para aumentos de escala para extratores com

capacidade de 50 L, 100 L e 300 L.
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Figura 3.1. Fluxograma do processo LPSE por percolacio em escala industrial montado no simulador SuperPro Design®
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3.1.2.1. CONDICOES DE EXTRACAO

Para o célculo do balanco de massa, os dados foram referentes as melhores
condic¢des de rendimento obtidas por Takeuchi (2008). O solvente da extragdo utilizado foi
o etanol, razdo de solvente para massa de alimentacdo de 20:1 (v:m) e rendimento de 6,4 %
em 3 horas. A densidade aparente da matéria-prima de 52 kg/m’ foi obtida

experimentalmente, devido a auséncia deste dado na literatura.

3.1.2.2. PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DO PROCESSO

Seguindo a metodologia de inicializa¢do do software descrita para o processo
LPSE em escala laboratorial, foram adicionados todos os equipamentos e as operagdes
unitdrias com suas respectivas condicdes de operagao.

As operacdes inseridas nos extratores foram:

- “Pull-in-1" e “Pull-in-2”; compostos pelas correntes “Solvente 1”, “Solvente
27, “MP-1" e “MP-2" na entrada de cada extrator;

- “Split-1"’; representam as correntes “S-109” e “S-112” de saida do extrator e
entrada na bomba;

- “Transfer in-1” sdo as correntes “S-113” e “S-114” de recirculagdo do
solvente;

- “Extract-1" corresponde as correntes “S-101" e “S-102” de saida do extrato
referente a fase leve (“Top phase”);

- “Transfer out-2” corresponde as correntes de “Residuo 1” e “Residuo 2.

Para o tanque de recep¢do do extrato “Tanque/V-101”, foram adicionadas as
seguintes operagdes: “Transfer in-1" que corresponde a corrente “S-/01” na entrada do
tanque; “Transfer in-2” que corresponde a corrente “S-/02” também de entrada e “Split-
17 que corresponde a corrente “S-105".

No evaporador “EV-101" foi selecionada a operagdo “Evaporate-1”
considerando que todo etanol e dgua existente no processo sdo evaporados, estes siao

representados pela corrente “S-107" possibilitando a separacdo do extrato desejado.
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O processo de separacdo das fases no condensador “P-2/HX-101" referente a
operacdo “Condense-1" foi selecionado pelo usudrio “Set by User” considerando que 90
% de etanol e 100 % de dgua sdo condensados. O condensado corresponde ao material
recuperado que serd utilizado para reciclo e corresponde a corrente “S-103”.

As operacdes correspondentes ao tanque de estoque de solvente recuperado
sdo: “Transfer in-1" referente a corrente “S-1037, “Store-1” em que o solvente serd
estocado e “Split-1” referente a corrente “S-108” de reciclo do solvente. Para as bombas
apenas a operacdo “Pump-1" é necessdria.

Critérios diferentes para dimensionamento dos equipamentos e determinagdao
dos custos totais de producdo foram tomados baseados nas diferentes escalas de processo
estudadas. Abaixo estdo discriminadas as varidveis adotadas para cada estudo de aumento

de escala realizado.
3.1.2.3. EQUIPAMENTOS

3.1.2.3.1. DIMENSAO

O simulador SuperPro Designer® permite que o operador selecione os
equipamentos ja existentes em seu banco de dados assim como seus fabricantes e tipo de
material utilizado. Para isto ele exige uma alimentacdo eficiente e sintética de seu banco de
dados com modelos apropriados e informagdes reais de seus fabricantes. Em se tratando de
termos de dados relacionados ao equipamento apenas suas dimensdes foram fornecidas
pelo simulador, este prevé um volume maximo de ocupacgao correspondente a 90 % de sua
capacidade, assim tanto os extratores quanto os tanques de solucdo de extrato e reciclo de
solvente terdo sua capacidade pouco maior que a estabelecida para aumento de escala.

As dimensdes fornecidas pelo simulador dos tanques assim como poténcia da

bomba e drea dos condensadores e evaporadores estdo apresentadas no Capitulo 4.
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3.1.2.3.2. CusTos

O software permite que o usudrio especifique custos de equipamentos de varios
modos: i) como atribuir custo fixo ou custo ajustado a inflacdo referente a um ano
qualquer; ii) especificar parametros de custo tendo como base um modelo interno de
calculo do software ou; iii) utilizar o modelo de cédlculo de custo do préprio software.
Portanto, para alguns equipamentos o software ndo varia o valor do custo calculado, sendo
este o mesmo para diferentes capacidades, assim para o cdlculo de custos dos
equipamentos utilizados na unidade de processo foram considerados diferentes métodos.

Baseando-se nos dois tanques e dois extratores observados no processo da
Figura 3.1, seus custos foram estimados de acordo com os dados apresentados no apéndice
A do livro Analysis, Synthesis and Design of Chemical Processes escrito por Turton et al.
(2003). Os valores obtidos foram corrigidos com fatores para pressdo de operacdo e
material de construcdo, apresentados no mesmo apéndice. Como as informagdes
relacionadas ao equipamento no livro referiam-se o ano de 2001, os valores foram
ajustados para inflacdo de acordo com o ano de referéncia de 2005 no préprio software
através da opcao: “Equipment Data” / “Purchase Cost” / “Cost Estimation Options” /*
Set By User” e “For Reference Year 2005 .

O mesmo procedimento foi adotado para calculo de custo do evaporador. No
caso do condensador e da bomba centrifuga, ndo foi possivel utilizar a mesma referéncia
bibliografica.

Para bomba centrifuga foi utilizado o livro Plant Design and Economics for
Chemical Engineers, escrito por Peters et al. (2003) como uma referéncia bibliografica
alternativa. O valor foi calculado de acordo com a figura 12-23 do livro de Peters et al.
(2003), usando os valores de correcdo para pressio e de material. Para o custo do
condensador, foi utilizado o valor fornecido pelo préprio software.

Os custos dos equipamentos utilizados estdo apresentados na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1. Preco dos equipamentos inseridos no SuperPro DesignerD para LPSE por
Percolacao.

Preco (US$)
Equipamentos Quantidade
S50L 100 L 300L
Tanque extrator 2 3.200 4.500 6.300
Tanque
- 1 4.500 5.200 7.700
(Solucdo Extrato)
T
anaie 1 4500 5200  7.700
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 3 2.000 2.000 2.400
Evaporador Miiltiplo Efeito 1 70.200  93.600  110.000

3.1.2.4. UTILIDADES

O simulador considera como utilidades: matéria-prima, poténcia, dgua de
resfriamento e vapor e operador.

Toda demanda de utilidade e material requerido para o processo referente a
cada aumento de escala e seus respectivos precos estd na Tabela 3.2.

Os valores inseridos na Tabela 3.2 referentes a 4gua, eletricidade, dgua de
resfriamento e vapor saturado estdo de acordo com Turton et al. (2003). Para matéria-
prima macela o preco estd de acordo com o utilizado por Takeuchi et al. (2009). O custo de

operadores (3,00 US$/h) foi o mesmo descrito por Rosa e Meireles (2005).
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Tabela 3.2. Valor de material, utilidades e agentes inseridos no SuperPro DesignerIj para
todos os aumentos de escala.

Preco
Material (US$/kg) (US$/1000 kg) (US$/kWh)

Etanol 0,08 - -

Matéria-prima 12,00 - -

Agua 0,001 - -
Utilidades / Agentes

Eletricidade - - 0,06
Agua de resfriamento - 14,80 -
Vapor saturado - 16,22 -

* preco (US$/kg) correspondente a 10 % do valor real do solvente etanol.

i) MATERIA-PRIMA
Através do menu em “Tasks” | “Stream Classification”, as correntes de entrada

do processo (“Solvente-1, “Solvente-2”, "MP-1" e “MP-2") foram classificadas como
corrente de matéria-prima e o preco de compra (US$/kg) para cada uma foi especificado
selecionando “Set by user”. A corrente de saida correspondente ao reciclo de solvente “S-
108” e “Extrato”, foram classificadas como produtos do processo, € no caso do solvente
etanol a ser reciclado, foi considerado uma perda de 10% deste no processo, baseado no
estudo de Takeuchi et al. (2009). Assim, para que o simulador contabilizasse apenas a
quantidade de solvente requerido para reposi¢do, o preco de compra do solvente etanol

inserido foi de 10 % do valor real.

it) POTENCIA
A energia elétrica requerida pode ser definida pelo usudrio e também calculada

pelo simulador para cada operacdo. Energias auxiliares também podem ser inseridas para
cada operacdo sem que estas sejam contabilizadas no balanco de energia, apenas no cdlculo
da energia total consumida e no custo de operacdo de cada equipamento, esta foi inserida
selecionando cada equipamento em “Section: Main Section” | “Operating Cost
Adjustments” | “Utilities”. O preco da energia elétrica (US$/kWh) foi ajustado na mesma

op¢ao e pode ser observado na Tabela 3.2.
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iii) AGUA DE RESFRIAMENTO E VAPOR
A demanda por agentes de transferéncia de calor é calculada pelas operacdes

que executam o resfriamento e aquecimento. Utilidades auxiliares também podem ser
inseridas para cada operacdo da mesma maneira como € feita para poténcia, ndo sendo
computados no balangco de calor, apenas no consumo total das utilidades e custos de
operacdo de cada equipamento. O preco (US$/1000 kg) das utilidades foi inserido
selecionando o menu em “Tasks” | ”Edit Other Resources” | “Heat Transfer Agent” e para
cada agente foi indicado o valor da temperatura de entrada e saida no equipamento.

Tendo como base o estudo realizado por Takeuchi et al. (2009), para o
evaporador, equipamento responsavel pela eliminacdo do solvente da solu¢do de extrato,
foi considerado que o vapor entra a uma temperatura de 423,15 K e de sai a 323,15 K. Para
o condensador, responsdvel pela condensacdo do vapor de solvente originado do
evaporador, foi considerado que a dgua de resfriamento entra em uma temperatura de

293,15 K e sai a 303,15 K.

iv) OPERADORES
Algumas operacdes requerem operadores para serem realizadas. Toda

especificacdo de quantidades destes foi inserida selecionando cada equipamento em
“Operation Data” | “Labor”. O custo do operador foi inserido em “Edit” / “Flowsheet
Options” | “Labor”, portanto, o valor final estimado pelo simulador contabiliza juntamente
com o0 custo bdsico, os beneficios, supervisdo, administracdo, etc. Para os aumentos de
escala, o nimero de operadores foi estimado em 4, de acordo com o método descrito em

Peters et al. (2003).

3.1.2.5. AVALIACAO ECONOMICA

O SuperPro Designer® determina o calculo do capital, dos custos de operacao e
executa a andlise econdmica preliminar da avaliacdo, rentabilidade da produgdo e de
processos ambientais. Os cdlculos sdo executados quando o usudrio seleciona tarefas em
“Tasks” | “Perform Economic Calculations”, e os resultados dos cdlculos econdmicos

podem ser vistos selecionando o menu em “View” / “Executive Summary”.
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O simulador gera trés tipos de relatdrios de avaliacdo econdmica, o relatdrio de
avaliacdo econdmica tradicional, o relatério especificado de custo e o relatério da andlise
do fluxo de caixa. O relatério de avaliacdo econdmica inclui a informacdo do custo de
investimento fixo, custos de operacao, e andlise da rentabilidade. O simulador faz o uso de
fatores para gerar estimativas de determinados custos diretos do investimento fixo, tais
como a instalacdo, tubulagdes, instrumentacdo, etc. Os vdrios fatores podem ser
modificados pelo usudrio por meio das janelas de didlogo em “Edit” / “Flowsheet Options”
| “Section: Main section” | “Capital Cost Adjustments”, sendo que estes fatores foram
fixados para todos os processos estudados.

O relatério detalhado de custo inclui a informagdo dos custos que sdo
associados com cada etapa da secdo e do processo do diagrama de processo (matérias-
primas, trabalho, materiais de consumo, utilidades, manuteng¢ao, e tratamento/eliminagao).
Os resultados sdo indicados em unidades mudltiplas (por exemplo, US$/ano, US$/h ou
US$/batelada, US$/kg do produto, etc.). O relatério da andlise do fluxo de caixa inclui
dados relativos aos custos em funcdo do tempo para todos os anos do projeto, considerando
que a planta esteja o ano todo em operagdo e baseando-se na quantidade de capital
empregado, na perda com as despesas e no pagamento do financiamento, se for o caso.

Para o processo estudado, os fatores inseridos para andlise econdmica do
projeto foram fundamentados na estimativa de andlise de custo de Peters et al. (2003),
similares aos que o simulador utiliza, contendo todas as consideracdes econOmicas
necessdrias para se estimar o investimento fixo (custos diretos + indiretos + capital de giro)
e o custo total (custo de manufatura + despesas gerais) do produto para o projeto,
entretanto, as estimativas da pré-concep¢dao do processo tém aproximadamente 20 % de
incerteza ou mais. Os custos previstos para a pré-concepcdo sdo propositalmente
enfatizados por causa de sua importincia em determinar a praticabilidade de um
investimento em compara¢do com projetos alternativos.

Os parametros da avaliacio econdmica para todo o projeto como o ano de
referéncia (andlise) e construgdo, o periodo de implantagdo, tempo do projeto e a taxa de
inflacdo foram selecionados em “Edit” /| “Flowsheet Options” | “Economic Evaluation

Parameters”.
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Foi considerado o ano de 2008 como referéncia de andlise, um periodo de
constru¢do de 8 meses e, com tempo de retorno de 10 anos, estima-se a vida util dos

equipamentos.

3.1.3. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA PARA O PROCESSO LPSE (Low
PRESSURE SOLVENT EXTRACTION) EM TANQUE AGITADO

Diante das caracteristicas do processo LPSE por agitacdo, este considera o
tanque estando preenchido com solvente de extragdo e em contato com a matéria-prima, €
mantido sob agitacdo (leito agitado). Uma nova unidade de processo foi montada no
simulador o qual apresenta pequena mudan¢a em relagdo ao processo descrito na Figura
3.1. Neste caso, foram utilizados dois extratores com agitadores mecanicos sem a
necessidade das bombas para percolagdo, mantendo o tanque para recepcao da solugdo de
extrato, um evaporador, um condensador e um tanque para estoque do solvente a ser
reciclado. O fluxograma do processo € mostrado na Figura 3.2. Foi adotado o mesmo
critério para aumento de escala como descrito anteriormente para o processo LPSE por
percolagdo, e testados os aumentos de escala também para extratores com capacidade de 50

L, 100 L e 300 L.
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Figura 3.2. Fluxograma do processo LPSE em tanque agitado em escala industrial montado no simulador SuperPro Designer®.
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3.1.3.1. CONDICAO DE EXTRACAO

Para o cédlculo do balanco de massa, foram selecionados os dados referentes as
melhores condi¢des de rendimento obtidas por Takeuchi et al. (2009). O solvente utilizado
foi o etanol, a razdo de solvente para massa de alimentagdo de 25:1 (v:m) e rendimento de
3,9 %. A densidade real da matéria-prima foi de 1100 kg/m’; esta foi considerada ja que a
matéria-prima estd imersa no solvente no tanque extrator. O tempo de extragdo foi de 1

hora.

3.1.3.2. PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DA UNIDADE

O novo processo foi preparado segundo a metodologia de iniciagao do software
adicionando os equipamentos e as operacdes seguidos de suas condi¢des de extragao.

As operacdes inseridas nos extratores foram:

- “Pull-in-1" e “Pull-in-2”; representam as correntes “solvente 17, “solvente
27, “MP-1" e “MP-2" na entrada de cada extrator;

- “Agitate-1”; € a operacdo que representa a agitacdo da matéria-prima e
solvente do tanque de extragdo;

- “Extract-1" corresponde as correntes “S-105" e “S-111" de saida do extrato
referente a fase leve (“Top phase”);

- “Transfer out-1"; representa as correntes “Residuo 1” e “Residuo 2

As operagdes referentes ao restante dos equipamentos sao as mesmas descritas
para processo LPSE por percolagdo (secdo 3.1.2).

Os diferentes critérios para dimensionamento dos equipamentos e

determinacgao dos custos totais de producdo foram tomados baseados nas diferentes escalas

de processo estudadas. Abaixo estdo discriminadas as varidveis adotadas para os extratores

de 50L, 100 L e 300 L.
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3.1.3.3. EQUIPAMENTOS

Assim como para o processo LPSE por percolacdo, as dimensdes dos
equipamentos utilizados foram fornecidas pelo simulador SuperPro Designer® (Intelligen,

2001).

3.1.3.3.1. CusTos

O procedimento utilizado para célculo dos custos dos equipamentos também
foram os mesmos descritos para o processo LPSE por percolacdo (se¢do 3.1.2). Entretanto,
para cdlculo de pre¢o do agitador foi utilizado o método descrito por Peters et al. (2003). O
valor foi calculado de acordo com a figura 12-43 da referéncia usando os valores de

correcdo para pressao e de material. Os valores estdo apresentados na tabela 3.3.

Tabela 3.3. Preco dos equipamentos inseridos no SuperPro Designer” para LPSE em
tanque agitado.

Preco (US$)
Equipamentos Quantidade
S0L 100 L 300 L
Tanque extrator + agitador 2 4.700 6.000 8.300
Tanque
- 1 3.200 4.500 6.300
(Solucdo Extrato)
T
angie 1 4.500 5.000 7.700
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.400 3.600 5.000
Evaporador Miiltiplo Efeito 1 106.000 124.000 207.000

3.1.3.4. UTILIDADES

Toda demanda de utilidade e materiais requeridos para o processo referente a

cada aumento de escala e seus respectivos precos sao os mesmos utilizados para o processo
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LPSE por percolagdo apresentados na Tabela 3.2. Para os operadores o mesmo método

descrito anteriormente foi utilizado, obtendo-se um total de 4 operadores.

3.1.3.5. AVALIACAO ECONOMICA

O procedimento tomado para cdlculo de custos do processo LPSE por agitacao

foi o mesmo para processo de extra¢do por percolagdo.

3.1.4. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O
PROCESSO DE EXTRACAO SUPERCRITICA (SFE) ATRAVES DO SIMULADOR

SUPERPRO DESIGNER®

Para a estimativa do custo de manufatura via extragao supercritica de extrato de
macela utilizando o simulador SuperPro Designer® foi utilizado o procedimento
desenvolvido por Prado (2008)'. O processo validado pode ser empregado para estimar e
realizar avaliacdo econdmica de processos em escala industrial através de dados em escala
laboratorial.

O sistema apresentado na Figura 3.3 trata de um processo semi-continuo, com
duas colunas de extra¢do de 0,3 m’ (E-1 e E-2), dois tanques para armazenamento de
solvente, um para armazenamento de CO, (T-1) e outro para armazenamento do co-
solvente (T-2) seguido de duas bombas de alta pressdao (na corrente de saida do solvente
CO; tem-se um banho de resfriamento operando a 263,15 K), misturador, tanque flash que
suporta alta pressdo, compressor para reciclo de CO, e um destilador que separa o co-

solvente do extrato.

" Informagio restrita fornecida pelo mestrando Ivor M. Prado: I. M. Prado. 2008. Relatério
Parcial de Atividades do Projeto PITE/FAPESP (2005/60485-1) “Extracdo supercritica de substancias ativas
de plantas nativas e exdticas: estudos comparativos entre escalas laboratorial e piloto”: subprojeto “Uso de
simulador no estudo de aumento de escala e viabilidade econdmica do processo de extragcdo supercritica de

produtos naturais”
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Figura 3.3. Fluxograma do processo de extracdo supercritico (SFE) com co-solvente em escala industrial montado no
simulador SuperPro Designer®(Processo desenvolvido por I. M. Prado").
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A unidade de processo desenvolvida considera duas colunas de extracgdo,
operando de forma que enquanto uma estd em operacdo, a outra é despressurizada, a
matéria-prima esgotada é descarregada, a coluna é limpa, a matéria-prima fresca ¢é
alimentada e a coluna € pressurizada.

A etapa de separacdo foi considerada como sendo realizada em tanque flash
nao-ideal; e que o fendmeno de equilibrio de fases pode ser descrito pela equacdo de Peng-
Robson (1976), de acordo com o estudo realizado por Takeuchi et al. (2008) no simulador
SuperPro Designer®. Para o tanque flash, foram estudadas duas condicdes de pressdo (3
MPa e 4 MPa) e quatro temperaturas (298, 303, 308 e 313 K) operando de forma isotérmica
afim de se obter uma menor perda de extrato na corrente de CO, na corrente de extrato
(fase leve) e menor perda de CO, (fase pesada) durante a etapa de separagao.

Os dados utilizados para estimativa de cdlculo de custo de manufatura para a
macela foram selecionados a partir dos experimentos realizados por Takeuchi (2008), que
estudou os processos de extracdo com solvente a baixa pressao e extracao supercritica.

Para a selecio das condicdes a serem usadas no processo, foi avaliado o
rendimento obtido em quercetina, composto de interesse no extrato de macela. Portanto, o
tempo da extragdo do processo foi estudado, sendo este fator fundamental para avaliar a
rentabilidade do processo. Diante disso, para a otimizagdo do processo, Takeuchi (2008)
determinou os parametros do processo e concluiu que a quercetina era obtida em maior
quantidade durante o periodo de taxa de extragao constante, i.e., o tempo de ciclo € igual ao
parametro tcgr descrito anteriormente (secdo 2.2.1.3).

Foi considerado um aumento de escala de 300 mL para 300 L, considerando a
mesma densidade aparente do leito para a escala laboratorial e industrial, mesmo tempo de
extracdo e o mesmo rendimento em escala laboratorial, se a relacdo entre a massa de
matéria-prima utilizada na alimentagdo do extrator pela massa de solvente for mantida
constante. O total de matéria-prima utilizada em escala industrial por extrator foi de 35 kg,
12,3 kg de co-solvente etanol e 62 kg de solvente CO,. Estes valores foram obtidos
considerando que o processo desenvolvido consta de dois extratores operando de forma

semi-continua com tempo de extragdo de 109 min.
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Para célculo dos custos envolvidos, o preco estimado do equipamento da
unidade de extracdo industrial para a unidade de SFE 300 L foi de US$ 1.500.000,00>
(inclusos os custos de instalagao da planta).

O custo de matéria-prima envolve o custo do material vegetal (macela) e o
custo do CO, de reposic¢do (referente ao solvente perdido durante o processo) e co-solvente,
quando houver. O custo de mao-de-obra inserido no simulador foi de US$ 3,00/h
considerando um total de trés operadores no processo.

O custo de utilidades foi estimado pelo software de acordo com as necessidades
de cada etapa do processo como: gastos com energia elétrica, 4gua refrigerada utilizada no
condensador, vapor utilizado para aquecer o tanque flash e o trocador de calor. Para o
banho de resfriamento, uma solu¢do de CaCl, foi selecionada como fluido refrigerante de
modo a manter uma temperatura de 263,15 K com o preco selecionado no banco de dados
do préprio software.

Na Tabela 3.4 estdo especificadas as varidveis do processo utilizadas para o
aumento de escala de 300 L referente ao processo SFE utilizando o simulador SuperPro

Designer®.

? Informacdo pessoal fornecida por M. A. A. Meireles; este valor representa o investimento fixo

médio considerando fabricantes de equipamentos da Europa, EUA e China.
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Tabela 3.4. Dados utilizados para cédlculo de custo de manufatura pelo simulador.

Unidade industrial

Depreciacao

Temperatura de extracao (K)

Pressdo de extracdo (MPa)

Tempo (min)

Rendimento

Proporcao CO,. etanol (m:m)
Densidade aparente (kg/m3 )

Vazao de CO; (kg/s)

Vazao de etanol (kg/s)

Custo de CO, (US$/kg)

Custo da matéria-prima (US$/kg)
Custo agua esfriamento (US$/1000 kg)
Custo do vapor saturado (US$/1000 kg)
Custo da energia elétrica (US$/kWh)
Operador (US$/hora)

2 extratores de 0,3 m° (1.500.000,00)

10% /ano
318,15
20
109
2,5 %
5,12
116
8,6062 x 10°°
1,6883 x 10°°
0,10
12,00
14,80
16,22
6,00 / kWh
3,00
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3.2. ETAPA EXPERIMENTAL

3.2.1. MATERIA-PRIMA

As folhas secas de pitanga (Eugenia uniflora) utilizadas nos experimentos
foram fornecidas pela empresa CENTROFLORA (Botucatu, SP). A amostra foi moida em
moinho de facas (Marconi, modelo MA 340, Piracicaba, SP) e fracionada com o uso do
jogo de peneiras Tyler (W.S. Tyler, EUA) de 16, 24, 32, 48 e 80 mesh, posicionado em um
vibrador magnético (Bertel, Sdo Paulo, SP) e deixado por 15 minutos no indicador 10. Cada
fracdo da amostra foi pesada em balanca semi-analitica (Marte, AS200, £0,01g, Alemanha),
acondicionadas em sacos plésticos e armazenada em freezer doméstico (Metalfrio, HC-4,

Sao Paulo, SP) a 263,15 K.

3.2.2. CARACTERIZACAO DA MATERIA-PRIMA

3.2.2.1. UMIDADE

A umidade da matéria-prima foi determinada pelo método de destilacdo com
solvente imiscivel xilol (Jacobs, 1973). Método este recomendado para produtos que
contém 6leo volatil. A unidade experimental utilizada para a determinacdao da umidade €
mostrada na Figura 3.4.

O sistema € constituido por: (1) manta de aquecimento com controlador de
voltagem (Fisaton, modelo 102, Sdo Paulo, SP); (2) baldo de vidro de fundo redondo de
250 mL; (3) condensador e (4) tudo coletor graduado que recebe a dgua evaporada da
amostra.

Para a determinacdo que foi realizada em duplicata, foram utilizados 25 x 10
kg do material moido e 100 mL de xilol (P.A., Ecibra, lote 17463, Sao Paulo, SP) em baldo
de 250 mL. O sistema foi levado a ebulicdo com auxilio da manta de aquecimento e
mantido sob refluxo por 1,5 h. Apés o resfriamento, mediu-se o volume de dgua no tudo

coletor.
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Figura 3.4. Unidade experimental para determinacido da umidade.

A umidade do material, expressa em porcentagem (em base Umida) foi

calculada pela Equagdo 3.1:

U= ( VHZO'pHZO

mamostra

) x 100 (3.1

Onde:

U: umidade;

Vi,0: volume de dgua extraida na amostra (m);
P u,o- densidade da dgua (kg/m3);

Mamostra: Massa da amostra (kg).
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3.2.2.2. DENSIDADE APARENTE, DENSIDADE REAL E POROSIDADE

A densidade aparente (d,) foi calculada usando-se o volume total da célula de

extracdo e a massa total de folhas de pitanga necessdria para empacota-la (Equacao 3.2).
d e (3.2)
a — V :

Onde: m = massa de matéria-prima seca e moida; V = volume; d , = densidade aparente.
A densidade real ( d, ) das particulas foi determinada por picnometria com gis

hélio na Central Analitica do Instituto de quimica da Unicamp. A porosidade (¢) foi

calculada com as densidades aparente e real (Equacao 3.3).

e=1_-49 (3.3)

3.2.3. OBTENCAO DOS EXTRATOS

Neste trabalho foram utilizadas duas unidades de extragdo SFE do LASEFI-
Laboratério de Tecnologia Supercritica: Extracdo, Fracionamento e Identificacdo de
extratos vegetais. No sistema Spe-ed (Applied Separations, modelo 7071, Allentown, EUA)
foi determinada a cinética de extracdo de referéncia; e na unidade piloto com dois
extratores de 5 L (2x5L) (Thar Technologies, Pittsburgh, EUA) foi realizado o aumento de

escala.

3.2.3.1. UNIDADE SPE-ED

A Figura 3.5 apresenta a unidade de extracdo supercritica Spe-ed SFE e a

Figura 3.6 apresenta o esquema da unidade.
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Figura 3.5. Unidade de extracdo supercritica Spe-ed SFE

T R
CC
W
CC - cilindro de CO, Valvulas
BT — banho termostatico V1 - saida do cilindro de CO,
BB — bomba V2 — entrada do extrator
LE — leito de extragdo V3 — saida do extrator
FC — frasco de coleta do extrato V4 — micrométrica (controle de vazio)

RM - rotimetro

Figura 3.6. Diagrama da unidade SFE Spe-ed (VASCONCELLOS, 2007).
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O CO; (CC) (99,0% de pureza, Gama Gases Industriais, Campinas, SP) ¢é
resfriado a 263,15 K em banho termostéitico (BT) (Marconi, modelo M - 184, Campinas,
SP) com etileno glicol e dgua para garantir que o didéxido de carbono esteja no estado
liquido ao alcangar a bomba evitando a cavitacdo da mesma. O sistema de pressurizacdo é
formado por uma bomba pneumatica (BB), onde o CO, resfriado € comprimido através da
bomba. O solvente passa entdo por um leito de extra¢do (LE), instalado dentro de um forno
com aquecimento elétrico. A temperatura do processo € monitorada por um termopar
colocado na parede externa do extrator, sendo que esta temperatura ¢ considerada ser a
mesma no interior do extrator. A mistura solvente + soluto é expandida até pressdo
ambiente em uma vélvula micrométrica (V4). A vélvula é aquecida para evitar o
congelamento devido ao efeito Joule-Thompson, em que a expansdo altera as propriedades
do diéxido de carbono, reduzindo drasticamente a solubilidade do soluto no mesmo. O

extrato € coletado em frasco de vidro, o diéxido de carbono passa pelo rotametro (RM) e

depois por um totalizador de vazdo e € entdo liberado para o meio-ambiente externo.

3.2.3.2. DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO

Para a determinagdo da cinética de extragdo, foi utilizada uma célula de 300 mL
(Thar Designs, Pittsburgh, PA, USA) cujas dimensdes sdo 0,1286 m de altura e 0,0545 m
de diametro. Na base da célula foi depositada uma camada de 1a de vidro. A amostra foi
acondicionada na célula através de pequenas aliquotas e empacotadas com a ajuda de um
bastdo cilindrico para se evitar a formagao de caminhos preferenciais. Outra camada de 1a
de vidro foi depositada no final do leito.

Foram realizados trés ensaios para a determinacdo da cinética de extracdo. No
primeiro ensaio utilizou-se uma coluna de vidro empacotada com o adsorvente Porapak Q
(80/100 mesh, Lote 160, Supelco, Bellefonte, EUA), posicionada posteriormente a saida de
CO;, do frasco coletor para funcionar como um sistema de adsor¢do para captura de
compostos voldteis provenientes do extrato que poderiam ser arrastados juntamente com o

di6xido de carbono através da tubulacdo de saida do frasco coletor.
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O segundo e o terceiro ensaios para determinagdo da cinética de extragdo foram
realizados sem a coluna de adsor¢do, portanto, foi possivel observar a diferenca de

rendimento com € sem o uso da coluna.

3.2.3.3. DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO COM COLUNA DE
ADSORCAO

No ensaio utilizando a coluna de adsorcdo, a coluna de extrag¢do foi preenchida
com 120 g de matéria-prima, que resultou em uma densidade aparente igual a 414 kg/m".
Apos a pressurizacdo e um periodo estatico de 20 min, o CO; foi admitido no sistema a
uma vazdo de 6,3 x10” kg/s. A temperatura da valvula micrométrica (V4) foi mantida em
353,15K

O banho de resfriamento termostatico foi ajustado a uma temperatura de 263,15
K. Com todas as valvulas fechadas, a célula foi acoplada ao equipamento Spe-ed SFE. A
temperatura de operacdo foi ajusta para 333,15 K e o frasco coletor, previamente tarado, foi
posicionado na saida do extrator e parcialmente inserido em banho de gelo. A coluna de
captura de volateis foi acoplada na mangueira de saida do CO,. Quando o forno atingiu a
temperatura de operagdo, abriu-se a vdlvula do cilindro de di6xido de carbono e a pressdo
foi ajustada para 30 MPa. Entdo, foi aberta a valvula de entrada de CO, e o sistema foi
deixado em periodo estitico durante 20 minutos, com a finalidade de permitir que as
condicdes do leito fossem homogéneas. Para o inicio da extracdo, a valvula de saida de CO,
foi aberta, para o controle da vazdo utilizou-se a valvula micrométrica e para sua medida
um rotametro, mantendo-a constante durante todo o procedimento.

Em intervalos de tempos pré-determinados, o frasco coletor e a coluna de
adsor¢do previamente pesada foram substituidos por outros. Os ensaios foram realizados a
uma pressao de 30 MPa e 333,15 K baseados nos dados de Peixoto et al. (2007).

Apds o término da etapa de extracdo e despressurizacdo, a linha de saida do
sistema passou por uma limpeza com etanol (Ecibra, lote 17636, Sao Paulo, SP), a mistura
coletada foi posteriormente levada ao evaporador rotativo para eliminagdo do etanol e

quantificacdo da massa de extrato retida nas tubula¢des da unidade de extracao.

58



Material e Métodos

3.2.3.4. DETERMINACAO DA CINETICA DA EXTRACAO SEM COLUNA DE
ADSORCAO

O procedimento adotado para a determinagdo da cinética de extracdo sem a
coluna de adsorcao foi o mesmo discutido anteriormente, excetuando-se a presenca da
coluna de captura de voldteis. Para os dois ensaios cinéticos realizados a coluna foi
preenchida com 120 g de matéria-prima e a densidade aparente do leito foi mantida em 414
kg/m’. Da mesma maneira que para o primeiro caso, apGs a pressuriza¢do e um periodo
estatico de 20 min, o CO, foi admitido no sistema a uma vazio de 6,3 X 107 kg/s. A
temperatura da védlvula micrométrica foi mantida em 353,15 K com as mesmas condi¢des
de operacdo anteriormente utilizadas. Para a tltima cinética foi utilizada uma vazao de 8,82

x 107 kgfs.

3.2.3.5. UNIDADE PILOTO (2 x 5L)

O aumento de escala foi realizado na unidade Piloto (Thar Technologies,
modelo SFE-2X5SLLF-2-FMC, Pittsburgh, EUA), apresentada na Figura 3.7, atualmente
instalada no LASEFI e adquirida no 4mbito do projeto PITE-FAPESP (05/60485-1)". Na

Figura 3.8 encontra-se o fluxograma da unidade de extragdo.

? 0 estudo de aumento de escala estd sendo desenvolvido pela doutoranda Juliana M. do Prado
dentro do escopo do projeto PITE. Como a pitanga foi uma das plantas do projeto selecionadas pela
Centroflora para o estudo de aumento de escala, este estudo foi realizado em conjunto com a doutoranda

Juliana M. do Prado.
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Figura 3.7. Unidade piloto 2 x 5L do LASEFI.

O sistema da Figura 3.8 consiste em dois extratores com volume de 5L cada,
envoltos por uma manta de aquecimento de 2000 W de poténcia. Os extratores operam de
forma alternada simulando um processo continuo, assim, enquanto um extrator estd em uso,
0 outro extrator passa pelo processo de despressurizardo, retirada da matriz vegetal,
empacotamento e pressurizacdo. O sistema possui duas bombas: B1 (bomba de CO,), com
capacidade maxima de bombeamento de 200 g/min, e B2 (bomba de co-solvente), com
capacidade maxima de 50 g/min. O CO; ¢é resfriado (previamente a entrada em Bl) a
263,15 K em banho com etileno glicol e dgua, e em seguida passa por um medidor de
vazdo. Quando se utiliza co-solvente, este € misturado ao CO, no misturador estatico (ME).
Apos a passagem pela bomba, a mistura de CO; + co-solvente (quando este for utilizado) é
entdo aquecida no trocador de calor (TC) até a temperatura de operacdo antes de sua
entrada no extrator. A matéria-prima encontra-se empacotada dentro do extrator em célula
de nylon de abertura 80 mesh (abertura 0,177 mm) e mesmas dimensdes do extrator. Apds a
passagem pelo extrator o sistema solvente + extrato passa pelos trés separadores que estao
conectados em série, os quais podem ser operados em diferentes temperaturas e pressdes de

operagdo, com o objetivo de haver uma separacao fracionada.
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Todo o sistema de controle de pressdo, vazdo e temperatura € automatizado,
com excegdo das vélvulas V8, V9 e V10. A vélvula automdtica (VA) é responsavel pelo
controle de pressao do sistema, enquanto as bombas B1 e B2 controlam a vazdo, e um
sistema de termopares controla as temperaturas. Todos estes equipamentos estao
conectados a um computador que controla os pardmetros a partir dos valores definidos pelo
usudrio. O banho de resfriamento do CO, e o medidor de vazdo devem ser manipulados a

parte do computador.
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Valvulas

R1 - reservatorio de CO,

R2 — reservatorio de co-solvente
B1 — bomba de CO,

B2 — bomba de co-solvente

ME — misturador de CO, e co-solvente
TC — trocador de calor

E1 — extrator 1

E2 — extrator 2

S1 —separador 1

S2 — separador 2

S3 — separador 3

V1 - saida de co-solvente

V2 — purga do extrator 1

V3 — purga do extrator 2

V4 — entrada no extrator 1

V5 — entrada no extrator 2

V6 — saida do extrator 1

V7 — saida do extrator 2

V8 — controle de pressdo no separador 1
V9 — controle de pressdo no separador 2
V10 - controle de pressdo no separador 3
VA - vilvula automética (controle de pressao
dos extratores)

Figura 3.8. Diagrama da unidade SFE Piloto.
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Para o estudo de aumento de escala, teve-se como referéncia a cinética de
extracdo realizada com vazdo de 8,82 x 107 kg/s, 333,15 K, 30 MPa e alimentacdo de
0,120 kg, seguindo o critério de aumento de escala em que se mantém constante a
propor¢do entre a massa de solvente e a massa de matéria-prima apresentada na Equagao

3.4, segundo Martinez (2005).

Qco,2 (E) (3.4)
Qcoz1 Fy .
Onde:

QCO2 ; € a vazdo madssica do solvente nas unidades 1 e 2;

F; é a massa de alimenta¢do de matéria-prima nas unidades 1 e 2.

Para a cinética de extracdo, apenas uma coluna de extracdo foi utilizada e
empacotada com 2,072 kg de matéria-prima, resultando em uma densidade aparente de 402
kg/m’. De acordo com a equacdo acima, a vazdo de CO, utilizada foi de 1,5 x 10™ kg/s (90
g/min), a temperatura da valvula foi de 333,15 K referente a maxima permitida, resultando
em um aumento de escala de 17 vezes.

Para os separadores foram selecionadas as seguintes condi¢des de operacao: S1
(10 MPa/333,15 K); S2 (7 MPa/303,15 K) e S3 (3 MPa /313,15 K). A condi¢do para S3
inicialmente selecionada era de 4 MPa, porém observou-se uma pequena perda de extrato
na saida deste separador com a corrente de CO,, portanto, optou-se por diminuir a pressao
para 3 MPa.

Para o estudo do aumento de escala na unidade piloto, foram selecionados
quatro pontos do ensaio cinético de referéncia realizado na unidade Spe-ed, assim em cada
ponto da cinética o processo era interrompido, o extrator era mantido pressurizado e os
separadores despressurizados para coleta de extrato. Os tempos de coleta de extrato

selecionados foram: 40, 80, 120 e 180 minutos.
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3.2.4. AJUSTE DA CURVA GLOBAL DE EXTRACAO

Os dados experimentais das curvas globais de extracdo foram ajustados a um
spline usando trés linhas retas. O ajuste foi realizado usando os procedimentos PRC REG
do software SAS Learning Edition 8.02* seguido pelo procedimento PROC NLIN do

mesmo software, segundo Rodrigues et al. (2002).

3.2.5. CARACTERIZACAO DOS EXTRATOS

3.2.5.1. CROMATOGRAFIA EM CAMADA DELGADA (CCD)

O perfil da composi¢ao dos extratos foi determinado qualitativamente através
da técnica de separagdo por cromatografia em camada delgada (CCD), seguindo a
metodologia de Wagner e Bladt (2001) com algumas modificagdes. Esta técnica consiste na
separacdo dos componentes de uma mistura através da migra¢do diferencial sobre uma
camada delgada de adsorvente retido sobre uma superficie plana. E considerada de fcil
compreensdo e execugdo, com separagcdes em breve espaco de tempo, versatilidade, grande
reprodutibilidade e baixo custo.

Utilizou-se cromatofolhas de aluminio com fase estaciondria de silica gel Fys4
(CCF-C/25, Merk KGaA, Darmstadt, Alemanha), a fase moével foi composta de hexano
(Merk, lote K38169674, Darmstadt, Alemanha) e acetato de etila P.A. (Merck KGaA, Lote:
K38466423, Darmstadt, Alemanha) na propor¢do de (80:20). Utilizou-se solucdo
reveladora de flavondides (NP/PEG) e terpendides (solucdo de anisaldeido (AS)). Os
padrdes utilizados foram: 4cido caféico (Sigma Aldrich Inc, Lote 086K1885, St. Louis,
EUA) (1P); 7-hidroxi-cumarina (Sigma Aldrich Inc, lote 534889-196, St. Louis, EUA)
(2P); trans-cariofileno (Sigma Aldrich Inc, lote 38H2503, St. Louis, EUA) (3P); terpinen-
4-ol (ACROS organics, lote A0155203, New Jersey, USA) (4P); terpineol (Sigma Aldrich
Inc, lote 68H2517, St. Louis, EUA) (5P) e 1-linalol (Sigma Aldrich Inc, lote 68H3489, St.
Louis, EUA) (6P).

4SAS, Software SAS produzido pelo SAS Institute, 2002.
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Foram utilizados extratos diluidos em acetato de etila na concentragdo de 15
mg/mL, referentes a seis pontos da curva global de extracdo: 1E (20 min), 2E (40 min), 4E
(80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min), e os padrdes citados acima
enumerados (1P, 2P, 3P, 4P, 5P e 6P) foram diluidos em concentracdo de 5Smg/mL também
em acetato de etila. Com auxilio de um capilar as solu¢gdes foram aplicadas na cromatofolha
e posteriormente eluidas em cubas de vidro contendo a fase mével. A placa foi retirada da
cuba e colocada para secar até que estivesse livre de solvente da fase mdvel Para os
compostos que nao emitiram manchas na regido do visivel, a leitura foi realizada através de
luz ultravioleta de curto comprimento de onda, 254 nm, e longo comprimento de onda, 365
nm. Para os compostos que ndo emitiram fluorescéncias sob luz ultravioleta, as
cromatofolhas foram borrifadas com as solug¢des reveladoras: (NP/PEG) para visualizacdo
de flavondides e (AS) para visualizacdo de terpendides. Depois da revelagcdo, as bandas
foram visualizadas novamente sob luz ultravioleta. As placas borrifadas com revelador
anisaldeido (AS) foram levadas a estufa a 283,15 K para completa revelacdo dos compostos

e foram visualizadas na regido do visivel e sob luz ultravioleta novamente.

3.2.5.2. CROMATOGRAFIA GASOSA ACOPLADA A ESPECTROMETRIA DE MASSAS
(CG-EM)

Os extratos foram caracterizados quanto a composicdo quimica por
cromatografia gasosa de alta resolucdo acoplada a espectrometria de massas (CG-EM)
(modelo QP-5000, Shimadzu); esta andlise foi realizada pela Central Analitica do Instituto
de Quimica da Unicamp IQ-UNICAMP.

Foram pesados 10 mg da amostra e dissolveu-se em 1,0 mL de acetato de etila
(pureza 99,9%). Houve a injecdo de 1,0 pul da solucdo, gds de arraste hélio 1,1mL/min,
temperatura do injetor de 493,15 K e modo Split de (1:20); e temperatura do detector de
553 K.

Foi utilizada coluna capilar HP-5MS apolar (30 m x 0,25 mm x 0,25 um). A
temperatura inicial foi de 333,16 K e elevada a 519,15 K, a taxa de 3 K/min.

Para a identificacdo dos compostos, fez-se a interpretacdo e comparagdo dos

espectros de massas obtidos com as bases de dados de espectros de massa NIST105,
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NIST21 e WILEY139. O programa AMDIS (Automated Mass Spectral Deconvolution
Mass & Identification System) foi utilizado para a interpretacdo dos espectros de massas
quando haviam diferengas significativas entre o espectro de massas obtido e o encontrado

na biblioteca.

3.2.6. CALCULO DO CUSTO DE MANUFATURA DO EXTRATO

Para o célculo do custo de manufatura do extrato das folhas secas de pitanga,
através do simulador SuperPro Designer®, foi levado em consideragdo os mesmos critérios
adotados para o aumento de escala de SFE descrito para a matéria-prima macela na etapa de
simulacdo de processos (secdo 3.1.4). Portanto, o processo ja desenvolvido para simulagao
do processo SFE (Figura 3.3) considera além do tanque de CO,, um tanque para co-
solvente e um destilador para separacdo deste do extrato, assim, o processo foi modificado,
pois para as folhas secas de pitanga nao se fez uso do co-solvente. O processo modificado
pode ser observado na Figura 3.9.

Através do ajuste linear de 3 retas a curva obtida pela cinética de extragcdo
obteve-se os parametros gerados pelo SAS (secdo 3.2.4) necessdrios para avaliar o
comportamento do sistema em relacdo ao rendimento e viabilidade do processo. Levando
em consideracdo os critérios de aumento de escala em que se mantém constante o
rendimento, tempo de extracdo, a razao entre a massa de solvente e a massa de alimentagcao
(S/F) e a densidade aparente, foi possivel calcular a massa de alimentagdo e a quantidade de
CO, utilizada no processo, de 110,2 kg de MP e 782,42 kg CO,. O aumento de escala foi
estudado para um processo de 300 L.

As condigdes utilizadas para o aumento de escala e estimativa de custo de
manufatura para o processo de extracdao das folhas de pitanga estdo apresentadas na Tabela
3.5. Estas condicdes referem-se ao tempo de extracao tcgro, tempo que corresponde a 60 %
de recuperagdo do extrato. Considerou-se dois extratores de 300L, operando de forma semi-

continua.
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Figura 3.9. Fluxograma do processo de extracdo supercritico (SFE) sem co-solvente escala industrial montado no simulador

SuperPro Designer® (Processo desenvolvido por I. M. Prado’).
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A etapa de separacdo foi estudada como descrito anteriormente para macela,
considerando um tanque flash nao-ideal. Foram estudadas duas condi¢des de pressdo e trés
temperaturas; 3 MPa a 273, 283 e 293 K; e 4 MPa a 283 e 293 K. O sistema foi operado de
forma isotérmica a fim de se obter uma menor perda de extrato na corrente de CO, (fase
leve) e menor perda de CO, na corrente de extrato (fase pesada) durante a etapa de

separacao.

Tabela 3.5. Dados utilizados para cédlculo do custo de manufatura pelo simulador.

Unidade industrial 2 extratores de 0,3 m° (1.500.000,00)
Depreciacao 10 % /ano
Temperatura (K) 333,15
Pressdo de extracao (MPa) 30
Umidade 11,28 %
tcer2 (min) 148
Rendimento em tcgr2 1,26 %
Densidade aparente (kg/m3) 414
Vazio de CO, (kg/s) 8,82 x 107
S/F (massa solvente/massa de

alimentacdo) B
Custo de CO, (US$/kg) 0,10
Custo da matéria-prima (US$/kg)* 3,9
Custo dgua de resfriamento (US$/1000kg) 14,80
Custo do vapor saturado (US$/1000 kg) 16,22
Custo da energia elétrica (US$/kWh) 6,00 / kWh
Operador (US$/hora) 3,00

*Informacdo fornecida pela empresa Centroflora (Botucatu, SP)

67






Resultados e Discussdo

CAPITULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo foi dividido em duas partes, a primeira discute a etapa de
simulacdo e avaliacdo econdmica dos dois processos de extragdo com solvente a baixa
pressdao — LPSE, por agitacdo e percolagdo, para aumentos de escala em 50 L, 100 L e 300
L, assim como a comparagdo dos custos destes processos com o obtido no processo de
extracdo supercritica (SFE) em 300 L. A segunda etapa trata da parte experimental
realizada com a matéria-prima folhas de pitanga (Eugenia uniflora) em que foi estudada a
cinética da extracdo com e sem a coluna de captura de voléteis, posteriormente 0 aumento
de escala em equipamento piloto e a avaliacdo econdmica pelo simulador do custo de
manufatura do extrato. Ainda andlises por CCD e CG-EM, foram realizadas para

identificacdo dos compostos presentes no extrato.

4.1. ETAPA SIMULACAO

4.1.1. EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO POR PERCOLACAO

A selecdo da condicdo de extracdo foi baseada no estudo realizado por
Takeuchi (2008). Em escala de laboratdrio, os experimentos foram realizados com razodes
de 20:1 e 100:1 (v:m) de volume de solvente sobre massa de alimentag@o o que resultou em
um rendimento de 6,4 e 6,2 %, respectivamente. A massa de soluto foi de 1,6 g com
solvente etanol em um tempo de extracdo de 3 horas. Segundo Takeuchi (2008), a
quantidade de solvente ndo parece influenciar significativamente o rendimento do método
nas duas condicdes analisadas, e que devido a elevada quantidade de solvente evaporado,
parte dos compostos pode ter sido perdido, mostrando que é mais vantajosa a utilizagdo de
menores quantidades de solvente.

Portanto, diante dos rendimentos obtidos e razdo de solvente sobre massa de
alimentacdo, a condicdo de extragdo selecionada foi de 20:1 (v:m) de etanol:macela com

rendimento de 6,4 %.
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4.1.2. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA

4.1.2.1. DIMENSAO

A Tabela 4.1 mostra as dimensdes dos equipamentos calculados pelo simulador

para os extratores de 50 L, 100 L e 300 L.

Tabela 4.1. Dimensdo dos equipamentos calculados pelo simulador SuperPro para LPSE
por Percolacdo.

Dimensio
Equipamento Quantidade
50L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 5598 L 111,92 L 335,79 L
T
anqe 1 10328 L 20648L 619,46 L
(Solucdo Extrato)
T
anque 1 104691  20930L 627,91 L
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 1 255W 5,10 W 15,3 W
Bomba Centrifuga 2 1 255W 5,10 W 15,3 W
Bomba Centrifuga 3 ! 452W  983W  295W
Evaporador Multiplo Efeito 1 0,05 m> 0,11 m> 0,32 m>
Condensador 1 0,49 m* 0,98 m* 2,94 m*

4.1.2.2. CusTos

Os custos obtidos pelo simulador SuperPro podem ser observados na Tabela
4.2, entretanto, os valores foram ajustados considerando a inflacdo do ano de 2005 pelo

proprio software.

70



Resultados e Discussdo

Tabela 4.2. Preco dos equipamentos calculados pelo simulador SuperPro para LPSE por
Percolagao .,

Preco (US$)
Equipamentos Quantidade
50L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 4.000 5.000 7.000
T
anque 1 4000 6000 7.000
(Solugdo Extrato)
T
anque 1 5000  6.000 9.000
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.000 2.000 2.000
Evaporador Miiltiplo Efeito 1 79.000 105.000 124.000
Condensador 1 28.000 28.000 28.000

Pode-se observar que o aumento dos custos conforme o tamanho dos
equipamentos nao € proporcional. Assim, plantas com maior capacidade de processamento
parecem ser mais atrativas do ponto de vista custo x beneficio. No entanto, € importante
observar que o processamento de produtos naturais muitas vezes envolve pouca
disponibilidade de matéria-prima, nao justificando assim o super dimensionamento de uma

unidade de extracao.

4.1.2.3. UTILIDADES

A demanda pelas utilidades, operadores e materiais assim como seu custo final
foram calculados pelo simulador SuperPro e podem ser observados na Tabela 4.3 para o
extrator de 50 L, na Tabela 4.4 para o extrator de 100 L e na Tabela 4.5 para o extrator de

300 L.

> Valores ajustados para inflacio de acordo com ano de referéncia de 2005 pelo software

SuperPro.
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Tabela 4.3. Demanda e Custo anual das utilidades calculada pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolagdo referente ao extrator de 50 L.

Demanda Custo
Material Unidade oS
Etanol kg 106.105 8.000
Matéria-prima kg 6.325 76.000
Agua kg 652 -
Utilidades
Eletricidade kWh 58.841 3.530
Agua de resfriamento kg 2.223.874 32913
Vapor saturado kg 118.982 1.930
Operador h 23.419 141.000

Tabela 4.4. Demanda e Custo anual das utilidades calculada pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo referente ao extrator de 100 L.

Demanda Custo
Unidade US$
Material
Etanol kg 212.236 17.000
Matéria-prima kg 12.651 152.000
Agua kg 1.305 -
Utilidades
Eletricidade kWh 58.894 3.534
Agua de resfriamento kg 4.003.082 59.253
Vapor saturado kg 237.994 3.860
Operador h 23.419 141.000
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Tabela 4.5. Demanda e Custo anual das utilidades calculada pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo referente ao extrator de 300 L.

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 636.734 51.000
Matéria-prima kg 37.953 455.000
Agua kg 3.914 -
Utilidades
Eletricidade kWh 59.106 3.546
Agua de resfriamento kg 12.011.237 177.766
Vapor saturado kg 714.010 11.581
Operador h 23.419 141.000

4.1.2.4. CALCULO DOS CUSTOS DE MANUFATURA

As Tabelas 4.6 a 4.11 mostram todos os valores estimados para o custo total do
processo, estes se apresentam em relatorios de avaliacdo econdmica seguido da andlise de
rentabilidade do processo, podendo ser observados o investimento e o custo de manufatura
total do produto obtido nos processos considerando um tempo de retorno em torno de 10
anos. As Tabela 4.6 e 4.7 referem-se ao extrator de 50 L; as Tabela 4.8 € 4.9 ao extrator de

100 L, e as Tabela 4.10 e 4.11 ao extrator de 300 L.
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Tabela 4.6. Relatério de Avaliagcdo Econdmica estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolagdo para o extrator de 50 L.

Custo
Capital total de investimento 390.000 US$
Capital de funcionamento 24.000 US$
Capital Fixo Estimado 324.000 US$
Custo de operacao 328.000 US$ / ano

Tabela 4.7. Anélise de rentabilidade do processo estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolagdo para o extrator de 50 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 92.640 kg / ano

Corrente Extrato 403 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 814,46 US$ / kg
Preco de venda Extrato 840,00 USS$ / kg
Rendimentos
Extrato 339.000 US$ / ano
Tempo de retorno 9,24 anos
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Tabela 4.8. Relatério de Avaliacdo Econdmica estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo para o extrator de 100 L.

Custo
Capital total de investimento 502.000 US$
Capital de funcionamento 34.000 US$
Capital Fixo Estimado 414.000 US$
Custo de operacao 460.000 US$ / ano

Tabela 4.9. Anélise de rentabilidade do processo estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo para o extrator de 100 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 185.302 kg / ano

Corrente Extrato 809 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 567,86 US$ / kg
Preco de venda Extrato 570,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 461.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,93 anos
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Tabela 4.10. Relatério de Avaliagdo Econdmica estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo para o extrator de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 602.000 US$
Capital de funcionamento 76.000 US$
Capital Fixo Estimado 465.000 USS$
Custo de operacio 932.000 US$ / ano

Tabela 4.11. Andlise de rentabilidade do processo estimado pelo simulador SuperPro para
LPSE por percolacdo para o extrator de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 55.928 kg / ano

Corrente Extrato 2.428 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 384,00 US$ / kg
Preco de venda Extrato 389,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 937.000 USS$ / ano
Tempo de retorno 10,25 anos

O simulador calculou um tempo total de processo de 6,18 h obtendo-se 1301
bateladas/ano. Através da avaliagdo econdmica dos custos estimados pelo simulador, pode-
se afirmar que diante dos resultados obtidos, o aumento de escala para o processo 300 L
mostrou mais vantajoso se comparado com os aumentos para 50 L e 100 L.

O custo de capital fixo estd diretamente relacionado com o preco dos
equipamentos requeridos no processo e aos fatores inseridos no simulador relacionado as
taxas para obtencdo do capital de investimento total do processo. Portanto, antes que uma

planta industrial possa ser colocada em operagdo, uma grande quantidade de capital deve
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estar disponivel para comprar e instalar os maquindrios e equipamentos exigidos, assim
como a disponibilidade de capital para instalacdes, controles e servicos.

O capital total de investimento representa o capital necessario para instalagio
dos equipamentos do processo com todos 0s componentes que sa0 necessarios para uma
completa operacdo do mesmo. Pelos dados apresentados, os custos fornecidos dos
equipamentos pelo simulador incluindo o fator de corre¢do da inflagdo para o ano de 2005
afetam diretamente o capital direto, portanto, estes sao maiores para o processo de 300 L,
mesmo podendo ser observado uma pequena diferenca nos custos fixos diretos dos
processos de 50 L e 100 L. Este comportamento € justificado pela estimativa feita pelo
simulador por um valor maior ou menor (arredondamento) quando este calcula os valores
finais para cada equipamento. Entdo, diante dos valores fornecidos para os equipamentos
pelo simulador, podem-se justificar os valores obtidos para o capital de investimento e
capital fixo direto para os trés aumentos.

O capital de funcionamento, mais conhecido como capital de giro, estd
relacionado com alguns fatores como a quantidade de capital investido em matéria-prima,
produto acabado e pagamento mensal de despesas com funcionamento da empresa.
Geralmente no relatério do capital de funcionamento de um processo industrial, um més de
matéria-prima adquirida deve ser garantido.

Outro fator que influencia no custo final do extrato para os aumentos realizados
foi o custo de operagdo anual, este inclui o custo de matéria-prima, mao-de-obra e
utilidades que para os processos foi o que representou maiores valores de custos. De acordo
com Peters et al. (2003), o custo da matéria-prima varia de 10-80% do valor total do
extrato. Para o extrator de 300 L este percentual é superado, sendo maior a demanda de
matéria-prima e utilidades para o processo quando se aumenta a escala de producgao.

Para uma anélise econdmica incluindo todos os custos de operagao da planta,
venda de produtos e retorno do capital de investimento, uns dos maiores fatores € a
estimativa do custo total do produto. Este custo envolve o custo de manufatura, relacionado
com o custo de operacdo e produgdo, e as despesas gerais. O custo do produto final foi

calculado em base anual, sendo mais vantajosa por permitir um célculo mais rdpido dos
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custos de operacdo além de permitir uma conveniente alternativa quando se considera
grandes despesas.

Porém, o investimento para constru¢do de uma planta industrial de 300L seria
mais vantajoso para um retorno em 10 anos de funcionamento ao se comparar com escalas
menores, pois quando se compara o custo total de investimento pela quantidade de extrato
produzido ao ano (US$/kg) para cada extrator tém-se respectivamente: 0,97 US$/kg para
50L, 0,62 US$/kg para 100L e 0,25 US$/kg para 300L, justificando o baixo custo do

extrato obtido, assim como a viabilidade de implantag¢dao do processo em escala industrial.

4.1.3. EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO POR AGITACAO

A selecio da condicdo de extracdo foi baseada no estudo realizado por
Takeuchi et al. (2009). Os experimentos foram realizados numa propor¢do de volume de
solvente para massa de alimentagdo de 25:1, sob agitacdo de 1 hora. A massa de matéria-

prima utilizada foi de 2g com solvente etanol e o rendimento obtido foi de 3,9 %.

4.1.4. ESTUDO DO AUMENTO DE ESCALA

4.1.4.1. DIMENSAO

A Tabela 4.12 mostra as dimensdes dos equipamentos calculados pelo

simulador SuperPro para os extratores de 50 L, 100 L e 300 L.
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Tabela 4.12. Dimensao dos equipamentos calculados pelo simulador SuperPro para LPSE

em tanque agitado.

Dimensao
Equipamento Quantidade
50L 100 L 300 L
Tanque extrator 2 56,93 L 111,86 L 335,60 L
T
anque | 10608 L 20833L 625,03 L
(Solucdo Extrato)
T
anque | 105551 211,14L 633,44 L
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 15,15W 2976 W 89,29 W
Evaporador Multiplo Efeito 1 0,16 m> 0,32 m> 0,97 m>
Condensador 1 1,48 m? 2,97 m? 8,9 m?

4.1.4.2. Custo

Os custos obtidos pelo simulador referentes aos equipamentos inseridos podem

ser observados na Tabela 4.13, os valores foram ajustados para inflacao referente ao ano de

2005.
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Tabela 4.13. Preco dos equipamentos calculados pelo simulador SuperPro para LPSE em
tanque agitado 6

. . Preco (US$)
Equipamentos Quantidade
S50L 100 L 300L
Tanque extrator + agitador 2 5.000 7.000 9.000
Tanque
- 1 4.000 7.000 9.000
(Solucdo Extrato)
T
andie 1 5.000 6.000 9.000
(solvente reciclado)
Bomba Centrifuga 1 2.000 4.000 5.000
Evaporador Miiltiplo Efeito 1 119.000 139.000 233.000
Condensador 1 28.000 28.000 28.000

4.1.4.3. UTILIDADES

Os dados de utilidades inseridos para o processo LPSE em tanque agitado
foram os mesmos inseridos para o processo de percolagdo. A demanda por operadores e
materiais assim como seu custo final foram calculados pelo simulador podem ser
observados na Tabela 4.14 para o aumento de 50 L, Tabela 4.15 para o extrator de 100 L e
Tabela 4.16 para o para o extrator de 300 L.

® Valores ajustados para inflacio de acordo com ano de referéncia de 2005 pelo software

SuperPro.
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Tabela 4.14. Demanda e Custo anual das utilidades calculados pelo simulador SuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L.

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 287.615 23.000
Matéria-prima kg 13.718 165.000
Agua kg 1.530 -
Utilidades
Eletricidade kWh 62.433 3.746
Agua de resfriamento kg 4.744.305 70.216
Vapor saturado kg 316.791 5.138
Operador h 22.807 137.000

Tabela 4.15. Demanda e Custo anual das utilidades calculada pelo simulador SuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator de 100 L.

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 575.307 46.000
Matéria-prima kg 27.436 329.000
Agua kg 3.060 -
Utilidades
Eletricidade kWh 58.795 3.528
Agua de resfriamento kg 10.852.042 160.610
Vapor saturado kg 644.021 10.446
Operador h 22.807 137.000
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Tabela 4.16. Demanda e Custo anual das utilidades calculada pelo simulador SuperPro
para LPSE em tanque agitado para o extrator de 300 L.

Demanda Custo
Material Unidade US$
Etanol kg 1.725.996 138.000
Matéria-prima kg 82.309 988.000
Agua kg 9.181 -
Utilidades
Eletricidade kWh 61.362 3.682
Agua de resfriamento kg 32.557.557 481.852
Vapor saturado kg 1.932.147 31.339
Operador h 22.807 137.000

4.1.4.4. CALCULO DOS CUSTOS DE MANUFATURA

Nas Tabelas 4.17 a 4.22 estao dispostos todos os valores estimados para o custo
total do processo, estes se apresentam em relatérios de avaliacdo econOmica seguido da
andlise de rentabilidade do processo, nestes podem ser observados o custo total de
investimento e o custo total do produto obtido nos processos considerando um tempo de
retorno em torno de 10 anos. As Tabelas 4.17 e 4.18 referem-se ao extrator de 50 L, as

Tabelas 4.19 e 4.20 ao extrator de 100 L, as Tabelas 4.21 e 4.22 ao extrator de 300 L.

82



Resultados e Discussdo

Tabela 4.17. Relatério de Avaliagdo Econdmica realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L.

Custo
Capital total de investimento 503.000 US$
Capital de funcionamento 37.000 US$
Capital Fixo Estimado 413.000 US$
Custo de operacao 487.000 US$ / ano

Tabela 4.18. Anilise de rentabilidade do processo realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 50 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-114 (solvente reciclado) 251.111 kg / ano

Corrente Extrato 555 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 877,21 US$ / kg
Preco de venda Extrato 880,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 488.000 USS$ / ano
Tempo de retorno 11,02 anos
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Tabela 4.19. Relatério de Avaliagdo Econdmica realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 100 L.

Custo
Capital total de investimento 605.000 US$
Capital de funcionamento 65.000 US$
Capital Fixo Estimado 478.000 US$
Custo de operacao 781.000 US$ / ano

Tabela 4.20. Andlise de rentabilidade do processo realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 100 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-108 (solvente reciclado) 502.289 kg / ano

Corrente Extrato 1.117 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 698,73 US$ / kg
Preco de venda Extrato 710,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 793.000 USS$ / ano
Tempo de retorno 10,01 anos
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Tabela 4.21. Relatério de Avaliagdo Econdmica realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 997.000 US$
Capital de funcionamento 162.000 US$
Capital Fixo Estimado 740.000 US$
Custo de operacao 1.918.000 US$ / ano

Tabela 4.22. Andlise de rentabilidade do processo realizada pelo simulador SuperPro para
LPSE em tanque agitado para o extrator de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-114 (solvente reciclado) 1.506.932 kg / ano

Corrente Extrato 3.345 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 573,34 US$ / kg
Preco de venda Extrato 580,00 US$ / kg
Rendimentos
Extrato 1.940.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,45 anos

Tratando somente dos resultados obtidos para o processo de extracio LPSE em
tanque agitado, podemos notar o mesmo comportamento obtido para o processo de
percolacdo. O simulador calculou um tempo total de processo de 2,18 h obtendo-se 3801
bateladas/ano.

O processamento em unidade de 300 L se mostra mais vidvel, pois se
comparado o custo total de investimento pela quantidade de extrato obtido (US$/kg) para

cada dimensdo de extrator como mostrado anteriormente para o processo de percolagdo,
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temos os valores: 0,90 US$/kg para 50 L; 0,54 US$/kg para 100 L e 0,23 US$/kg para 300
L.

Comparando-se os dois processos LPSE estudados (por percolagdo e em tanque
agitado), pode ser observado que no processo de extragdo em tanque agitado a produgdo de
extrato anual € mais elevada, mesmo sendo o rendimento de extracdo menor, fato este
explicado pela diferenca do tempo de extracdo entre os dois processos. O tempo de
extracdo para o processo em taque agitado € de 2,18 horas enquanto que para o processo
por percolacdo € de 6,18 horas; isso faz com que a quantidade anual de extrato produzido
para o processo de tanque agitado seja muito maior devido ao nimero de bateladas anuais.

Por outro lado, a diferenca de 2,5 % no rendimento entre os dois processos €
um fator marcante quando sdo comparadas as relacdes de massa de solvente por massa de
alimentacdo (v:m): de 20:1 no processo por percolagdo e 25:1 para o processo em tanque
agitado. Pois, com menor relagdo entre a massa de solvente por massa de alimentagdo (v:m)
e maior rendimento, o processo por percolacdo se torna mais vantajoso, obtendo menor
custo com utilidades e conseqiientemente menor custo do extrato final.

Fazendo uma comparacao para o extrator de 300 L para os dois processos,
pode-se notar que o custo de material e utilidades para o processo de percolacdo é menor;
este comportamento € explicado devido aos pardmetros adotados para o cdlculo da
demanda de matéria-prima e solvente requeridos no processo. Portanto, considerando que
no processo de extragdo em tanque agitado a matéria-prima era imersa no tanque com
solvente, utilizou-se a densidade real (1100 kg/m3), resultando em um volume muito maior
de matéria-prima a ser alimentada no extrator, e conseqiientemente o aumento de todos os
custos do processo. Este comportamento também € vélido para os extratores de 50 L e 100
L.

Todos os fatores explicados anteriormente para o processo LPSE em percolacio
ligados ao custo de funcionamento, operacional e de investimento estdo diretamente ligados
com a demanda total de material, utilidades, equipamentos, operadores, e outros. Esta
relac@o explica o comportamento dos custos referentes aos dois processos, em que a maior
demanda do processo em tanque agitado ndo apresenta grande vantagem diante do processo

de percolacao.
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Nas Tabelas 4.18, 4.20 e 4.22 ainda podem ser observados os precos de venda
dos extratos quando considerado um tempo de retorno de 10 anos, assim, para os extratores
de 50 L, 100 L e 300 L para os processos por percolagdo e em tanque agitado, o preco de
venda do extrato foi um pouco maior do que custo de manufatura final do extrato obtido
pelo simulador.

Diante deste quadro, o processo de extragdao por percolacdo é conhecido por ser
mais eficiente e conseqiientemente mais utilizado nas inddstrias de extracdo de dleos
vegetais, pois a passagem do liquido extrator através da matriz vegetal, com o controle da
vazdo e com varia¢cdo da mistura dos solventes de extracdo, otimiza o processo, permitindo
uma maior eficiéncia.

Segundo a literatura (Anonymous,1997) as classes de estimativas para cédlculo
de custos variam de 1 a 5, dependendo do nivel de defini¢do do projeto. O célculo de custo
de manufatura realizado pelo simulador SuperPro DesignerD, pode ser considerado como
sendo de classe 2 ou 3, para as quais o nivel de definicdo do projeto varia de 30 % a 60 % e
de 10 % a 40 % respectivamente, de acordo com a complexidade do projeto.

Takeuchi et al. (2009), realizaram estimativa de custo de manufatura do
processo de extracdo LPSE em tanque agitado para extrato de macela para extrator de 400
L utilizando o modelo de Turton et al. (2003). Este modelo € considerado segundo AACEI
(2007) como um modelo de cdlculo de classe 4 ou 5 definindo o COM (custo de
manufatura) como a soma de cinco fatores, custo fixo de investimento (FCI: fixed cost of
investment), custo da mao de obra (COL: cost of operational labor), custo da matéria-prima
(CRM: cost of raw material), custo do tratamento de residuos (CWT: cost of waste
treatment) e custo das utilidades (CUT: cost of utilities). A equacdo que descreve o célculo

de COM € (TURTON et al., 2003):

COM =0,304 x FCI +2,73 x COL +1,23 x (CRM +CWT +CUT) 4.1)

Os autores chegaram a um custo final de US$ 858,53 /kg de extrato de macela,
que comparado com o obtido para o processo simulado pelo SuperPro DesignerD referente

ao aumento de 300L para LPSE em taque agitado (US$ 573,34/kg de extrato), demonstra
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uma reducdo de aproximadamente 40%. Este comportamento pode estar relacionado com o
nivel de defini¢do do projeto e pelos parametros adotados para o célculo de custos dos dois
métodos utilizados. Como a estimativa de custo de manufatura proposta por Turton (2003)
¢ de classe 4 ou 5, € menor o nimero de informagdes necessdrias para estimativa do custo
de manufatura, sendo entdo empregada para decisdes estratégicas como a de avangar ou
recuar em um dado projeto. Geralmente, os custos de classe 4 ou 5 representam o limite
superior do custo de manufatura, baseando-se em informagdes limitadas e
consequentemente tém grande variagdo de precisdo. Utiliza-se normalmente unidades
grosseiras de custos/taxas entre outros parametros. Portanto, a reducio no COM com o

aumento do nivel de defini¢do do projeto, esteve de acordo com o esperado.

4.1.5. AUMENTO DE ESCALA E AVALIACAO ECONOMICA PARA O PROCESSO DE
EXTRACAO SUPERCRITICA (SFE) PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Para o célculo do custo de manufatura em escala industrial para o extrator de
300L para o processo SFE, foram avaliadas previamente as condi¢des de extracdo
estudadas por Takeuchi (2008). A condicdo de extracdo de maior rendimento em
quercetina, composto de interesse da extragdo, foi selecionada: 20 MPa e 318,15 K, com o
uso de co-solvente etanol. O rendimento esta relacionado ao tempo tcgr do processo, tempo
em que o extrato € recuperado a uma taxa de extragdo constante. Assim, tem-se 2,5 % para
o rendimento total do extrato nesta etapa e 0,21 % para o rendimento de quercetina. Para a
avaliacdo econdOmica, foi considerado o rendimento total de extrato obtido na etapa tcgr de
109 min.

Tratando da etapa de separacdo flash, na Figura 4.1 pode ser observado o
comportamento do custo de manufatura em fun¢do da perda de CO, e extrato pela variagao
de temperatura e pressdo. Foi obtido menor COM (US$ 585,49/kg) na condigdo de 298 K e
4 MPa, apresentando uma perda de 2,8 % de extrato e 26,7 % de CO,. Os resultados
apresentados pelo simulador indicam que a perda de CO, aumenta com a elevagdo na
pressao e temperatura. Por outro lado, a perda de extrato é menor para condicdo de maior

pressao (4 MPa) e menor temperatura (298 K). Portanto, do ponto de vista de custo, seria
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mais vantajosa a maior perda de CO, para recuperacdo do extrato, ja4 que este apresenta

baixo custo.
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Figura 4.1. Impacto da variagdo da pressdo e temperatura no tanque flash sobre o custo de
manufatura do extrato de macela.

A seguir encontram os valores dos custos estimados pelo simulador SuperPro

Designer” (Tabelas 4.23 a 4.25).

Tabela 4.23. Custo anual de material, utilidades e operadores calculado pelo simulador
SuperPro para SFE em unidade contendo 2 extratores de 300 L.

Custo US$
Material 1.600.000
Utilidades 92.000
Operador 124.000
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Tabela 4.24. Relatério de Avaliagdo Econdmica realizada pelo simulador SuperPro para
SFE em unidade de 300 L.

Custo
Capital total de investimento 1.907.000 US$
Capital de funcionamento 151.000 US$
Capital Fixo Estimado 1.672.000 US$
Custo de operacao 1.849.000 US$ / ano

Tabela 4.25. Andlise de rentabilidade do processo SFE realizada pelo simulador SuperPro
em unidade de 300 L.

Taxa rendimento nas correntes

Corrente F-22 (extrato) 3.159 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 585,49 US$ / kg
Preco de venda Extrato 630,00 US$ / kg
Rendimentos
Corrente F-15 (extrato) 1.968.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,57 anos

O custo de manufatura para o extrato da macela obtido através da avaliacdo
econdmica do simulador no tempo tcgr do processo foi de US$ 585,49/kg, para um tempo
de retorno de 10,57 anos. O simulador calculou um tempo total de processo de 3,88 h
obtendo-se 1854 bateladas/ano.

Para justificar o custo do extrato obtido via tecnologia supercritica e a
viabilidade do mesmo, foi realizada uma comparagdo dos métodos de extracdo para a
matéria-prima macela. Na Tabela 4.26 € possivel observar os dados de custo de manufatura

obtidos para os trés processos assim como a produtividade anual do extrato.
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Tabela 4.26. Custo de manufatura e produtividade do processo para extrato da macela
obtido por LPSE e SFE do extrato para a unidade de 300 L.

Massa Tempo
COM Produtividade Bateladas
(USS$/ke) (kg/ano) alimentacdo processo (kg/ano)
g ano ano
(kg) (h)
LPSE -
384,01 2.428 11,6 6,18 1301
percolacao
LPSE -
tanque 573,34 3.345 15,6 2,18 3801
agitado
SFE 585,49 3.159 35 3,88 1854

Diante dos resultados obtidos para custo de manufatura para os trés processos
de extracdo estudados é importante ressaltar as diferencas quanto aos parametros da
extracdo adotados (densidade aparente ou real, relagdo S/F e tempo) e o rendimento destes,
fatores fundamentais na estimativa da viabilidade do processo.

A elevada produtividade do processo de extracdo LPSE em tanque agitado esta
relacionada ao menor tempo de processo, gerando maior quantidade de bateladas em
relacdo aos outros processos, tornando-o mais produtivo. Por outro lado, o aumento do
custo de manufatura esta diretamente relacionado com o elevado custo de utilidades do
processo, apresentando-se pouco menor que o obtido por SFE. Portanto, o rendimento da
extracdo LPSE em tanque agitado de 3,9 % ¢ relativamente baixo para compensar as
despesas gastas com utilidades e matéria-prima.

Dentro deste contexto, como anteriormente comentado para os dois processos
LPSE, o tempo de extragao de 2,18 horas e 6,18 horas nos processos em tanque agitado e
percolagdo, respectivamente, resultou em uma grande diferenca nos custos em
conseqiiéncia do elevado rendimento do processo por percolagdo (6,4 %) compensando o
gasto com utilidades e matéria-prima, mesmo possuindo este método maior tempo de

extracdo.
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Um dos fatores que influenciou no custo do processo SFE foi o investimento
elevado com utilidades e massa de matéria-prima processada requerido para o processo,
como comprovado ser o fator que mais influencia no custo de manufatura dos processos. O
rendimento da extracdo SFE de 2,5 % e tempo de extragdao de 3,88 horas, ao se comparar
com o processo LPSE por percolacdo, com rendimento de 6,4 % e tempo de processo de
6,18 horas, adiciona vantagens ao processo SFE. Este fato pode ser explicado em
conseqiiéncia da diferenca de 60 % no tempo de extragdo entre os processos, obtendo-se
um menor nimero de bateladas para LPSE por percolacdo, e mesmo com uma diferenca no
custo de manufatura destes processos, de 65,6 %, o processo SFE é mais vantajoso do
ponto de vista de produtividade (kg/ano).

O elevado capital de investimento do processo SFE estd diretamente
relacionado com o custo do equipamento, devido ao uso da alta pressdao. Assim, ao
relacionar da mesma forma como realizado anteriormente para os processos LPSE, a
relacdo entre o custo do capital de investimento pela quantidade de extrato anual produzida
(US$/kg) teremos um valor de 603,67. Mesmo assim, ao se comparar ao capital de
investimento obtido para todos os processos, assim como o custo de manufatura para cada
um deles, pode-se afirmar que o elevado capital de investimento da SFE ndo se apresenta

como um fator predominante no custo final do extrato.
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4.2. ETAPA EXPERIMENTAL

4.2.1. CINETICA DE EXTRACAO SPE-ED

As folhas secas de pitanga (Eugenia uniflora) utilizadas no experimento
apresentaram umidade de 11,3% e densidade aparente do leito de 414 kg/m3, densidade real
1612,7 kg/m® e porosidade do leito de particulas (¢) de 0,74. Para realizacio dos
experimentos, somente foram descartados os finos, desta forma, as massas retidas nas
peneiras de mesh 16, 24, 32, 48 e 80 foram misturadas e bem homogeneizadas antes do
inicio dos experimentos.

Com os parametros da condi¢do de extracdo otimizada por Peixoto et al.
(2007), realizou-se a cinética de extracdao na condicdo de 30 MPa e 333,15 K, sendo estas
condicdes fixadas para todos os ensaios.

Inicialmente, foi realizada uma cinética de extra¢do usando a coluna de captura
de voliteis, pois, segundo Peixoto et al. (2007), hé registros de presenca de volateis em
folhas de pitanga. Por este motivo, adotou-se baixa vazao de solvente para a determinacao
da cinética, evitando-se que os compostos voldteis fossem perdidos por arraste com a
corrente de CO,. A massa empacotada no extrator de 300 mL foi de 120 g e a vazdo média
adotada foi de 6,3 x 107 kg/s. O tempo de extragdo nao foi pré-estabelecido; a extracao foi
realizada até ndo mais se observar saida de extrato no frasco, tentando a0 maximo esgotar o
leito. Assim, foi totalizado no final da extracdo um tempo de 480 min e uma razao S/F
(massa de solvente por massa de alimentacao) igual a 18.

O segundo ensaio cinético foi realizado nas mesmas condi¢des de extracao do
primeiro, entretanto ndo utilizando a coluna de adsor¢do, a massa foi mantida em 120 g,
com a mesma vazido média de 6,3 x 107 kg/s. Esta teve como finalidade, avaliar a
importancia (ou nao) do uso da coluna de captura de voléteis no comportamento da curva
global e o rendimento da extragcdo comparando-a com os resultados da curva anterior
obtida.

Como podem ser observadas na Figura 4.2, as curvas de extracdo apresentaram

grande semelhanga; a quantidade de voléteis capturados na coluna de adsor¢ao foi pequena.
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Portanto, a perda destes pelo arraste com CO; é pequena. O rendimento obtido foi de
aproximadamente 2,1 % para as duas extragdes e tempo de extracdo foi totalizado em 480

min.
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Figura 4.2. Curva de extracdo para o sistema folhas de pitanga/CO,: SFE a 333,15 K e 30
MPa, tempo de extra¢do de 480 min., 6,3 x 10° kg/s; (A) com coluna de adsor¢do; ([7) sem
coluna de adsorcao.

Diante deste comportamento, foi realizado um novo ensaio aumentando-se a
vazio de CO,. Esta nova vazdo foi adotada com intuito de aumentar o rendimento da
extragdo, mas ao mesmo tempo sem que ocorresse a perda de compostos volateis por
arraste. A nova vazdo utilizada foi de 8,82 x 107 kg/s, com as mesmas condi¢des de
temperatura e pressdao, 30 MPa e 333,15 K, e mesma massa de matéria-prima empacotada,
em extrator de 300 mL. O tempo de extracdo novamente ndo foi pré-estabelecido, com
finalidade de se esgotar, mais ainda, o leito de extragdo. Desta vez, o tempo totalizado foi
de 630 minutos, obtendo-se um rendimento de 2,14 %, bem préximo ao obtido nas outras
extracoes, resultando em uma relagdo S/F igual a 31.

Esta cinética foi realizada em duplicata e a média dos pontos obtidos foi

ajustada ao spline linear de trés retas apresentado na Figura 4.3.
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Figura 4.3. Curva de extracdo para o sistema folhas de pitanga/CO,: SFE a 333,15 K e 30
MPa, tempo de extra¢do de 630 min., 8,82 x 107 kg/s.

Por meio do ajuste, foram determinados os parametros do processo, tcgr € tggr-
Segundo Ferreira et al. (1999), através da determinagdo destes parametros € possivel
otimizar o processo SFE, mas para isso, € necessdrio o conhecimento de caracteristicas
termodinamicas (solubilidade e seletividade), bem como as caracteristicas cinéticas (taxa de
transferéncia de massa).

Os trés periodos de taxa de extracdo sd@o mostrados: taxa de extragdo constante
(CER) na qual o extrato é recuperado a uma taxa constante, sendo predominante a
transferéncia de massa por convec¢do; taxa de extracdo decrescente (FER) na qual ha um
decréscimo na taxa de extracdo, uma vez que a transferéncia de massa tanto por convecgao
quanto por difus@o sdo importantes e o periodo difusional (DC), onde a transferéncia de
massa € limitada pela difusdo no interior das particulas.

Na Figura 4.3 a inclinacdo da primeira reta representa a taxa de transferéncia de
massa da etapa CER. O tempo que corresponde a interse¢do das duas primeiras retas é o
tcer, que, em geral, representa o tempo minimo de duragdo de um ciclo de SFE; o tempo de

intersecdo entre a segunda e a terceira retas € o tpgr, que em geral, representa a duracdo
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maxima que um ciclo SFE pode ter para manter a viabilidade econdmica do processo. Para
0 ensaio cinético realizado o tcgr foi de 92 min e o tggr de 236 min.

No tempo correspondente ao tcgr (92 min), apenas 50 % do extrato foi
recuperado enquanto que no tggg (236 min) o rendimento foi 80 %. Para o ajuste com trés
retas, pode-se ainda definir o tcgr2, sendo este o ponto de intersecdo entre a primeira € a
terceira retas (MEIRELES, 2008). Assim, quando o tcgr € curto, este pode ndo ser um
tempo de ciclo vidvel, sendo que apenas 50 % do extrato foi recuperado. Neste caso, um
tempo de ciclo igual a tcgro de 148 minutos, pode ser mais adequado, tendo em vista que
neste periodo cerca de 60 % do extrato € recuperado.

E importante ressaltar que o tempo de ciclo referente ao processo nio é
determinado considerando-se unicamente sua duragdo, mas também a composicdo do
extrato, que é uma varidavel de igual importancia na otimizagao do processo e que definird o
grau de pureza do extrato em relagdo ao composto alvo.

Diante do comportamento das trés curvas globais de extracdo realizadas, foi
feito uma extracdo de rendimento global (Xo), definida como a quantidade de material
solivel que pode ser extraida de uma matriz vegetal a uma dada temperatura e pressao
expressa como a razdo entre a massa de material solivel sobre a massa de substrato
extraido.

O experimento foi realizado sob as mesmas condi¢des utilizadas para a
determinacdo da curva global de extracdo, 30 MPa, 333,15 K, razdo S/F (massa de
solvente por massa de alimentagdo) de 31, portanto, a vazdo foi aumentada para 13,3 x 10
kg/s durante 3 horas.

Na Figura 4.4 pode ser observado o comportamento das curvas de extracio e do
ponto obtido pelo rendimento global (Xo), sendo que a primeira curva se refere a média das
duas curvas obtidas para tempo de extragdao de 480 minutos, com e sem a coluna de captura

de volateis, as quais apresentaram 0 mesmo comportamento.
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Figura 4.4. Curvas de extracdo (OECs) e Xo para o sistema de folhas de pitanga/ CO,: SFE
realizada a 333,15 K e 30 MPa em diferentes condi¢des operacionais (<) 480 min, 120g,
6,3 x 107 kg/s; (A) 630 min, 120g, 8,82 x 10™ kg/s; (0) 180 min, 46g, 13,3 x 10™ kg/s.

O rendimento global (Xo) obtido foi de 1,75%, esse baixo rendimento pode ter
resultado do arraste de extrato com o CO; para a saida do frasco coletor devido a vazao alta
adotada para as trés horas de extragdo. Diante deste resultado, o comportamento das curvas
cinéticas foi re-analisado.

O ajuste ao spline linear para a curva cinética média de extracdo com e sem
coluna de adsor¢do na vazao de 6,3 x 107 kg/s pode ser observada na Figura 4.5. Para o

ajuste da curva foi obtido 91 min para o tcgr € 229 min tggg,
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Figura 4.5. Curva de extracdo para o sistema folhas de pitanga/CO,: SFE realizada a
333,15 K e 30 MPa com tempo de extra¢do de 480 min., 6,3 x 107 kg/s.

Diante dos ajustes para as curvas de extracdo (Figura 4.3 e 4.4) pode-se notar
que apesar das curvas cinéticas terem sido realizadas em tempos diferentes, 630 min e 480
min, respectivamente, diante dos rendimentos obtidos para cada ponto da curva, ambas
atingiram a etapa DC (etapa do periodo difusional) da cinética. Motivo pelo qual ndo ter
ocorrido o aumento no rendimento, visto que esta etapa se caracteriza pela retirada de
extrato através do mecanismo de difusdo, sendo que nesta etapa ndo hd soluto na superficie
da particula sélida.

Diante das condi¢des expostas, a extragdo seria economicamente mais vantajosa
se realizada em menor tempo, ou seja, assim que atingisse a etapa DC do processo, ja que
ndo apresenta mudanca significante no rendimento para as condi¢des utilizadas. Porém, a
determina¢cdo da composi¢do do extrato, identificacdo e quantificacio do composto de
interesse, € de grande interesse para determinacdo das melhores condi¢des de operacdao em

que se obtem um extrato com maior valor agregado.
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Analisando os pontos das curvas de extracdo e comparando o ajuste ao spline
linear de trés retas nas Figura 4.3 e 4.4, o tcgr € O tpgr Obtidos foram similares e as duas
curvas cinéticas apresentam rendimento aproximadamente iguais. As diferencas observadas
sd0 minimas, mostrando que durante a etapa difusional (DC), quase ndo se observa
incremento no rendimento da extra¢do, podendo afirmar que se conseguiu o esgotamento

do leito.

4.2.2. UNIDADE PILOTO

A curva global de extragdo obtida na unidade piloto para o estudo do aumento
de escala estd apresentado na Figura 4.6. O aumento de escala corresponde a um aumento

de 17 vezes em relagdo a escala de laboratodrio.

2.5 -

15 = i

Rendimento [%6b.s]

s+ &

0}‘;2 T T T T T T 1

90 150 270 360 450 540 630

Tempo [1mn]

Alaboratérie < Piloto OLumpeza

Figura 4.6. Comparacdo entre as OECs obtidas no equipamento de laboratério e na
unidade piloto que corresponde a um aumento de escala de 17 vezes.
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Na Figura 4.6 estd representado o valor médio de massa de extrato para os
ensaios realizados no Spe-ed e na unidade piloto. A massa de extrato obtida durante a
limpeza do equipamento e que se refere a massa total retida nos separados esta representada
na Figura 4.5 pelo circulo aberto.

O experimento foi realizado em duplicata, porém, durante o primeiro ensaio
alguns problemas foram observados. Na coluna de extragdo que estava sendo utilizada
houve perda de CO; pela saida da valvula de seguranca e a temperatura selecionada para o
processo de extracdo, 333,15 K, nado foi atingida, variando entre 313,15 K e 323,15 K.
Outro fator que influenciou diretamente no baixo rendimento da extragdo, foi a alta
viscosidade do extrato das folhas de pitanga, possuindo aspecto de uma borra, desta forma,
quando os separadores eram despressurizados para retirada do extrato, este era obtido em
pequena quantidade, sendo entdo necessario abrir os separadores e recolher o extrato, pois
este ficou retido nas paredes dos separadores. Diante disso, o rendimento obtido nesta
primeira extracdo foi mais baixo.

Desta forma, quando a repeti¢do foi realizada, utilizou-se a outra coluna de
extracdo empacotada a fim de se evitar que o mesmo problema fosse repetido, o extrato foi
recolhido dos separadores com ajuda de um bastdo de aluminio envolto por uma camada de
borracha a fim de se evitar ao maximo a perda deste nas paredes dos separadores e
aumentou-se a temperatura do extrator.

O rendimento total para o primeiro ensaio de extracdo na unidade piloto foi de
2,1% e no segundo ensaio de extracao este aumentou para 2,8%.

Os rendimentos para cada ponto da curva global de extragdo em cada um dos
separadores, S1, S2 e S3 foram 60%, 27% e 13% respectivamente do total. A densidade do
CO, foi de 290,80 kg/m” em S1 (10 MPa/333,15 K), 269,26 kg/m’ em S2 (7 MPa/303,15
K) e 58,94 kg/m’ em S3 (3 MPa/313,15 K). No inicio da extracdo a condicdo em S3 pré-
selecionada era de 4 MPa e 313,15 K, porém, houve uma perda de extrato na linha deste
separador com a corrente de CO,, portanto, optou-se por diminuir a pressao para 3 MPa.

A Figura 4.7 apresenta os rendimentos para cada um dos separadores. Da
condicdo operacional selecionada (333,15 K e 30 MPa) até a condicdo do primeiro

separador S1, houve uma reducio da densidade de CO,, de 830,3 kg/m3 para 290,80 kg/m3 .
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Desta maneira, foi possivel separar os compostos mais pesados do CO,. A fragdo seguinte
de compostos separado em S2 refere-se aos compostos mais voldteis, e foi favorecida pela
diminui¢do em 21,54 kg/m’ na densidade de CO, em relacdo 2 S1. No terceiro separador
(S3), uma diferenca maior da densidade de CO, foi alcancada, em 210,32 kg/m3,
possibilitando a separacdo de mais uma fracdo de extrato na corrente de CO,, entretanto,

esta foi obtida com menor rendimento (13%), porém significativa.
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Figura 4.7. Rendimento nos separadores obtidos nos ensaios realizados no equipamento
piloto a 333,15 K/ 30 MPa para as folhas de pitanga.

A Figura 4.8 mostra o aspecto dos extratos das folhas de pitanga obtidos nos
separadores em 80 min de extracdo. O extrato obtido em S1 apresentou-se como um borra
na coloragado de verde a preto, o extrato do separador S2 foi obtido em menor quantidade e
de cor alaranjada. Os extratos S1 e S2 apresentaram consisténcia mais viscosa, enquanto o

extrato obtido em S3 demonstrou consisténcia mais liquida.
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S1 S2 S3

Figura 4.8. Extratos das folhas de pitanga (Eugenia uniflora) recuperados em diferentes
separadores no equipamento piloto.

4.2.3. DETERMINACAO DA COMPOSICAO QUIMICA DOS EXTRATOS

4.2.3.1. CROMATOGRAFIA EM CAMADA DELGADA (CCD)

Os resultados obtidos para andlise qualitativa de composi¢do quimica dos
extratos foram discutidos diante dos resultados obtidos para cromatofolhas com solugdo
reveladora de flavondides e anisaldeido respectivamente.

A visualizacdo dos compostos apds a aplicacdo da solucdo reveladora de
flavondides e submetidos a visualizacdo sob luz ultravioleta de onda curta, 254 nm, ndo
apresentaram nenhuma fluorescéncia. Quando colocados sob luz ultravioleta de onda longa,
365nm, as bandas dos compostos apresentaram fluorescéncia intensa nas cores vermelha e
azul. O comportamento € caracteristico de flavondides constituidos de dcidos carboxilicos
fendlicos (azul) e flavondides agliconas (vermelho).

Na Figura 4.9 observa-se o perfil de composicao através da intensidade da
fluorescéncia, sendo a cor azul mais concentrada na etapa inicial da extracdo, referente a
etapa CER (1E, 2E e 4E) e menos concentrada na etapa final, ao contrario da cor vermelha,

que aparece com maior concentracdo na etapa final de extracdo (7E, 10E e 13E).
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Este comportamento de concentracdo era esperado uma vez que os extratos
coletados nos tempos pré-determinados da cinética, quando diluidos para aplicacdo nas
placas em, apresentaram coloragdes diferentes, como apresentado na Figura 4.10. Braga et
al. (2005) observaram que a cor do extrato € mais clara no inicio da extragdo devido a
baixas densidades (compostos mais leves recuperados), tornando-se mais escura a medida
que a densidade aumenta (compostos mais pesados extraidos).

Vale ressaltar que para os padrdes utilizados nao foi possivel identificar a classe

dos compostos presentes no extrato para solugdo reveladora de flavondides.

1E 2E 4E 7E 10E 13E

Figura 4.9. CCD dos extratos referentes a cinética da folhas de pitanga apds aplicacdo da
solucdo reveladora de flavondides em UV-365nm. 1E (20 min), 2E (40 min), 4E (80 min),
7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min).
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Figura 4.10. Diferenca na coloracio dos extratos diluidos em diferentes tempos da cinética.
1E (20 min), 2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min).

Na visualizagdo dos compostos apds a aplicacdo da solucdo reveladora de
anisaldeido sob UV-365 nm pode-se observar fluorescéncia intensa nas cores azul, verde e
vermelha (Figura 4.11). Apds submetidos a estufa a 373 K e visualizados sob UV-365 nm,
observou-se a presenca de compostos com fluorescéncia nas cores laranja, amarelo,
vermelho, violeta, azul, marrom/preto. Segundo Wagner e Bladt (2001), estas sdo
caracteristicas de compostos presentes em Oleos essenciais e sdo da classe dos terpenos
(alcodis e ésteres) como apresentados na cromatofolha da Figura 4.12.

Quando estes compostos foram comparados com os padrdes, foi possivel identificar
a presenca dos terpenos: terpinen-4-ol (4P), terpineol (5p) e 1-linalool (6P). Devido a baixa
concentracdo de diluicdo ou ao uso freqiiente do padrdo trans-cariofileno (2P), este se
mostrou pouco intenso na cromatofolha, mesmo assim pode-se confirmar sua presenca. O
padrdo 7-hidroxi-cumarina (1P) e &cido caféico (3P) ndo foram identificados. Este
comportamento pode ser observado nas Figura 4.12 e 4.12. A escolha dos padrdes
utilizados teve como referéncia os estudos de Peixoto et al. (2007).

A Figura 4.13 mostra o comportamento dos compostos na regido do visivel apds
serem submetidos a estufa a 373 K. As cores verdes, azul, violeta, preta e marrom
apresentam-se intensas nas cromatofolhas. O mesmo comportamento como descrito
anteriormente pode ser observado; a cor verde se torna menos concentrada enquanto as

cores vermelha e azul se intensificam.
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1E 2E 4E 7E 10E  13E

Figura 4.11. CCD para revelador anisaldeido antes de ser submetida a estufa. 1E (20 min),
2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min).

1E 2E 4E 7E 10E 13E 1P 2P 3P 4P 5P 6P

Figura 4.12. CCD para revelador anisaldeido apés estufa 373 K sob UV-365nm. 1E (20
min), 2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min).

105



Resultados e Discussdo

1E 2 4E 78 10E 13E 1P 2P 3P 4P 5P 6P

Figura 4.13. CCD para revelador anisaldeido na regido do visivel apds estufa a 373 K. 1E
(20 min), 2E (40 min), 4E (80 min), 7E (150 min), 10E (210 min) e 13E (450 min).

Grande quantidade de fitoquimicos ja foram identificados nas folhas de pitanga,
compostos fendlicos da familia dos flavondides como miricitrina e quercetina
(SCHMEDA-HIRSCHMANN et al.,, 1987) e terpendides como os monoterpenos,
triterpenos, sesquiterpenos (ALICE et al., 1991). Porém, estudos da composicao quimica
das folhas da pitanga focam na presenca de compostos voldteis, um nimero de polifendis e
taninos tém sido isolados e caracterizados (LEE et al., 1997). Nos estudos de Ogunwabe et
al. (2005), foram identificados compostos das folhas e da fruta da pitanga, o perfil da
composicao dos 6leos essenciais isolados da planta relevou a ocorréncia dos sesquiterpenos
incomuns: curzereno, atractilona e germacreno e a composicao dos 6leos essenciais foram

caracterizados por uma abundancia de compostos.

4.2.3.2. CROMATOGRAFIA GASOSA ACOPLADA A ESPECTROMETRIA DE MASSAS
(CG-EM)

Os compostos presentes no extrato das folhas da pitanga detectados por CG-

EM, estdo apresentados na Tabela 4.27.
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N3ao foi possivel a identificagdo de todos os compostos detectados, como os de
tempo de retencdo 30,46; 37,40; 66,49 e 67,28 min. Estes ndo apresentaram similaridades
entre os espectros de massas obtidos com os registrados nas bibliotecas utilizadas:
NIST105, NIST21 e WILEY139; e o programa AMDIS (Automated Mass Spectral
Deconvolution Mass & Identification System) ndo apresentou resultados que pudessem

caracterizar 0s COmpostos.

Tabela 4.27. Compostos identificados no extrato total por CG-EM no extrato das folhas de
pitanga obtido a 333,15 K e 30 MPa.

tRET (min) Nome do composto : % A’
30,46 N.L 9,91
37,40 N.L 2,26
49,24 Neofitadieno 12,54
62,79 Isosesamin 6,42
64,66 Hexatriacontano 3,25
66,49 N.L 8,27
67,28 N.L 57,35

T o
Tempo de retencdo do composto na coluna;

2 . . e
Nome mais comum do composto identificado;

*Porcentagem de drea normalizada a qual indica a distribui¢do relativa dos compostos da amostra.
N.I.: Nao identificado.

A qualidade referente ao indice de pesquisa na base de dados que reflete a
similaridade do espectro de massas obtido com os registrados nas bibliotecas utilizadas,
foram respectivamente 93, 96 e 91 para os trés compostos identificados. Adotam-se sempre
indices de qualidade maior que 70.

Dentre os compostos identificados, ndo foi possivel relaciond-los com os dados
obtidos por Peixoto et al. (2007), embora as mesmas condicdes operacionais de extracdo
tenham sido utilizadas. Portanto, a programacao de andlise utilizada por CG ndo pode ter

sido ideal, uma vez que apenas a partir dos 30 min apareceram picos.
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4.2.4. CALCULO DO CUSTO DE MANUFATURA DO EXTRATO

Tratando da etapa de separacdo flash, na Figura 4.14 pode ser observado o
comportamento do custo de manufatura em fun¢do da perda de CO, e extrato pela variagdao
de temperatura e pressdo. Foi obtido menor COM (US$ 449,89/kg) na condigdo de 273 K e
3 MPa, apresentando uma perda de 6,6 % de extrato e 0,001 % de CO,. Os resultados
apresentados pelo simulador indicam que a perda de extrato aumenta com a elevagdo na

temperatura. Por outro lado, a perda de CO; € insignificante para as condi¢des estudadas.
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Figura 4.14. Impacto da variagdo da pressao e temperatura no tanque flash sobre o custo de
manufatura do extrato de folhas de pitanga.

Nas Tabelas 4.28 a 4.30 estdo apresentados os custos obtidos pelo simulador
para o extrato das folhas da pitanga referente uma a unidade industrial contendo 2
extratores de 300 L e operando a 333,15 K e 30 MPa. As Tabela 4.28 a 4.30 apresentam o
custo anual de material, utilidades e operadores, relatério de avaliagdo econdmica e anélise

de rentabilidade do processo, respectivamente.
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Tabela 4.28. Custo anual de material, utilidades e operadores calculado pelo simulador
SuperPro para extrato SFE de folhas de pitanga unidade industrial contendo 2 extratores de
300L.

Custo US$
Material 1.315.000
Utilidades 53.000
Operador 138.000

Tabela 4.29. Relatério de Avaliacdo Econdmica estimado pelo simulador SuperPro para o
extrato SFE de folhas de pitanga para uma unidade industrial contendo 2 extratores de
300L.

Custo
Capital total de investimento 2.029.000 US$
Capital de funcionamento 137.000 US$
Capital Fixo Estimado 1.674.000 US$
Custo de operacao 1.776.000 US$ / ano

Tabela 4.30. Andlise de rentabilidade do processo estimado pelo simulador SuperPro para
extrato SFE de folhas de pitanga para uma unidade industrial contendo 2 extratores de 300L

Taxa rendimento nas correntes

Corrente S-14 (extrato) 3.948 kg / ano

Custo da unidade produzida

Extrato 449,89 US$ / kg
Preco de venda Extrato 457,00 US$ / kg
Rendimentos
Corrente S-104 (extrato) 1.686.000 US$ / ano
Tempo de retorno 10,41 anos
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O custo de manufatura do extrato obtido foi de US$ 449,89/kg para um tempo
de retorno de 10,41 anos e tempo total de processo de 5,18 horas, resultando em 1527
bateladas/ano.

O custo com matéria-prima refere-se a quantidade da matriz vegetal (pitanga)
requerida para o processo € 0 CO, perdido durante a extracdo, que no simulador € somado a
cada novo ciclo no processo. Observa-se o elevado custo com matéria-prima, este fato se
deve a demanda de matriz vegetal por batelada para o processo. O tempo otimizado (tcgr2)
representando 60 % do rendimento do processo favoreceu uma elevada produtividade do
extrato. Desta forma, a otimizagcdo do processo favoreceu consideravelmente a estimativa
de custos, visto que o rendimento de 1,26 % (tcgrz) do total de 2,1% obtido no ensaio de
extracdo representou apenas 23,5 % do tempo total da extracao.

E importante ressaltar que o custo de manufatura estd diretamente relacionado
com as caracteristicas da matriz vegetal. Fatores como a parte da planta a ser trabalhada,
influenciam consideravelmente no custo, como exemplo, fazendo uma comparagdo entre
macela (flor) e a pitanga (folhas); para um mesmo tamanho de extrator, 300L, observou-se
uma diferenca de 32 % na quantidade de matéria-prima requerida. Estes fatores influenciam
o custo de operacdo devido ao aumento no custo com utilidades e conseqiientemente no
custo de investimento do processo.

Diante dos resultados obtidos, pode-se observar a viabilidade do processo na
obtencdo do extrato das folhas de pitanga. Entretanto, estes resultados poderiam ser melhor
avaliados caso fosse definido o interesse quanto ao composto alvo no extrato obtido. Desta

forma uma analise de custos de manufatura seria mais interessante.
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5. CONCLUSAO

A busca por produtos de elevada qualidade € uma questdo bastante discutida,
adicionando desta forma ao processo SFE vantagens aos processos tradicionais de extracao.
Por outro lado, a LPSE € conhecida por muito tempo e possui maior aplicac¢do, exigindo
menor conhecimento quando comparado a técnica SFE que oferece uma redugdo ou até a
eliminacdo do uso de solventes organicos frente as técnicas de extracdo por LPSE. Ainda a
tecnologia LPSE requer maior gasto de energia para a eliminacao do solvente.

Para a matriz vegetal macela (Achyrocline satureioides), através dos custos
obtidos para os processos de extracdo referente aos aumentos de escala em S0L, 100L e
300L no processo LPSE em taque agitado (US$ 877,21/kg; US$ 698,73/kg; US$
573,34/kg) e LPSE por percolacdo (US$ 814,46/kg; US$ 567,86/kg; US$ 384,00/kg), foi
possivel avaliar a influéncia dos parametros adotados nas extracdes sobre o custo do extrato
estimado. O tempo e rendimento provaram ser fundamentais na escolha do processo. Um
menor tempo de processo ndo necessariamente € mais vidvel, pois a viabilidade depende
também do rendimento da extracdo. Diante deste quadro, o processo de extracdo por
percolagdo mostrou-se como melhor alternativa, pois mesmo apresentando maior tempo de
processo, seu rendimento aparece como fator determinante na produtividade do processo.

Quando se comparou os processos LPSE com SFE para a escala de 300L, foi
possivel notar que o elevado investimento do processo SFE ndo representa o fator
determinante no custo do extrato. Observou-se que os custos com utilidades e matéria-
prima foram os maiores do processo. Assim, os custos obtidos para LPSE em tanque
agitado (US$ 573,34/kg), LPSE por percolagao (US$ 384,00/kg) e SFE (US$ 585,49/kg)
foram igualmente influenciados pelos parametros do processo como apresentados na Tabela
4.26 e relacionados com a massa de alimentacao calculada para cada processo.

Pode-se concluir que a massa de alimentacdo de matéria-prima foi diretamente
influenciada pelo balanco de massa adotado para cédlculo da demanda da matriz vegetal
requerida nos processos.

Em relacdio ao tempo de extracdo, o processo LPSE em tanque agitado

apresentou o menor tempo de processo e conseqiientemente maior nimero de bateladas e
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produtividade, porém, seu rendimento (3,9 %) ndo foi suficiente para cobrir os custos com
a matéria-prima requerida tornando maior o custo do extrato.

O menor custo obtido para o processo LPSE por percolac¢do foi influenciado
pelo alto rendimento do processo (6,4 %) e menor demanda por matéria-prima, diminuindo
o efeito do tempo de extracdo.

Para extracdo SFE, pode-se notar que mesmo com maior demanda de matéria-
prima para o processo, 45 % e 33 % maior em relacio a LPSE em tanque agitado e
percolacdo respectivamente, obteve-se uma alta produtividade em funcdo do tempo de
processo otimizado e considerdvel rendimento referente a esta etapa do processo. Portanto
em termos de produtividade e qualidade, aparece como uma alternativa aos processos
convencionais LPSE.

O custo do extrato obtido para as folhas de pitanga (Eugenia uniflora) por SFE,
USS$ 449,89/kg, foi estimado para o tempo de ciclo tcgrz (148 min), apresentando 60 % do
rendimento (1,26 %). No entanto, uma melhor andlise do custo do extrato poderia ser
realizada com a definicao do composto de interesse e através do estudo do custo em fungdo
do tempo de extracao.

Estes estudos refletem a importancia da escolha da melhor tecnologia,
entretanto, diante dos fatores discutidos, pode-se perceber a necessidade de otimizagdo dos
processos, ainda pouco desenvolvido atualmente. Através da otimizacdo como realizado
para os estudos de SFE e LPSE, ¢é possivel obter as melhores condi¢des de extracdo para o
composto de interesse, tornando os processos economicamente vidveis com extratos de
baixo custo. Desta forma, o uso da tecnologia supercritica se torna atrativa, visto que a
questdo do alto custo de investimento foi provada ndo ser o fator limitante ao uso desta
tecnologia. Ainda, o aumento na produg¢do de matrizes vegetais em alguns paises,
principalmente no Brasil, favorece a aplicacdo de uma tecnologia ecologicamente correta,

tornando-se ideal para o aumento da renda sem degradar o meio ambiente.
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7. APENDICE

7.1. VALIDACAO DO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

7.1.1. MONTAGEM DA LINHA DE PROCESSO PARA LPSE (LOW PRESSURE
SOLVENT EXTRACTION) PELO SIMULADOR SUPERPRO DESIGNER®

Para o desenvolvimento da planta do processo de extragao com solvente a baixa
pressao (LPSE) foi feito um esquema do processo semi-continuo através dos procedimentos
basicos realizados em escala laboratorial, tendo como referéncia dados de literatura obtidos
a partir de estudos realizados por Corréa (2001) em coluna de percolagdo em leito fixo,
utilizando o gengibre como matéria-prima a fim de validar o simulador SuperPro

Designer®.

7.1.2. EXTRACAO COM SOLVENTE A BAIXA PRESSAO (LPSE)

Os extratores a solvente podem ser agrupados em extrator por agitacao, extrator
por percolagcdo em leito fixo com solvente a frio e extrator por percolagdo em leito fixo com
solvente a quente. Para o desenvolvimento do projeto foi levado em conta o extrator por
percolacdo em leito fixo com solvente a frio de acordo com Corréa (2001), em que ocorre
menor decomposi¢do da amostra e degradacao térmica dos 6leos essenciais, sendo aplicada
a fim de se extrair a oleoresina da matéria-prima.

No extrator por percolacdo, o solvente é bombeado sobre o leito contendo a
matéria-prima, percola o leito saindo diretamente no extrator e assim recirculado conforme

o mostrado na Figura 7.1.
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/)
CNE

Figura 7.1. Esquema do aparato experimental utilizado na extracdo a baixa pressdo: 1.
Bomba para refluxo de solvente; 2. Coluna de extracdo; 3. Baldo de fundo redondo com 3
saidas.

Baseado no processo de extracdo LPSE descrito acima foi possivel desenvolver
um esquema do processo semi-continuo para este tipo de extragdo, representado
esquematicamente na Figura 7.2.

O — 2 L 1L

solvents

Uso coma Residua MP +
combustivel solvente

Perda de
solvents [

D-1 Recuperacio
de sclvente

C — 1: Extrator

E — 1: Evaporador Solventa
T —1: Tangue solvents

0 —1: Condensador

B —1: Bomba

* %
Extragao por percolagdo com solvente a frio

Figura 7.2. Fluxograma para o processo semi-continuo de extragao por LPSE montado a
partir do processo realizado em escala laboratorial.
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7.1.3. MONTAGEM DA LINHA DE PROCESSO PARA LPSE (LOW PRESSURE
SOLVENT EXTRACTION)

O simulador SuperPro Designer® (Intelligen, 2001) dispde de todos os
equipamentos necessdrios seguidos de suas operagdes especificas; possui banco de dados
com VAarios compostos e substincias, os compostos que nao constam no banco de dados
podem ser inseridos; possui opcdo quanto ao tipo de processo, se batelada ou continuo;
opc¢ao de célculo de custos do processo no qual pode ser incluido dados como: mao-de-
obra, matéria-prima, equipamento, energia e materiais envolvidos; condi¢do de operacdo
como temperatura, pressdo, composi¢do, volume e outras caracteristicas fisicas em cada
etapa do processo.

Partindo do esquema representado na Figura 7.2 e das ferramentas existentes no

simulador, foi possivel montar o fluxograma do processo LPSE.

EtOH 1

EtOH 2 Q»—E EtOH 3

Bomba ! Ph-101
Fluid Flow

Extrato + EtOH

o 1 ’
j E 4 Residuo rotaewaporador £ W-101

extrator /102 Flazh
P

Extrato

Figura 7.3. Processo LPSE montado no simulador SuperPro Designer® para escala
laboratorial.

7.1.3.1. PROCEDIMENTO DE INICIALIZACAO DA UNIDADE

Para simular o processo de extragdo por LPSE usando o simulador foi
selecionada a opcdo de operagdo em batelada. Os equipamentos e materiais seguidos de
suas condi¢des de operacdo foram selecionados de acordo com dados utilizados por Corréa
(2001) referentes ao experimento CT1 com extra¢dao na coluna de percola¢do em leito fixo

no tempo de 24 h e rendimento de 0,54%.
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Primeiramente foram adicionados todos os compostos envolvidos na extracao,
tanto na corrente de entrada quanto de saida de todas as etapas do processo. Para tal
procedeu-se da seguinte forma: em “tasks” no menu principal do simulador foi selecionada
a opgao “Edit pure components” e no icone “Add New Component” foram criados todos os
compostos que compdem o extrato obtido, sdo eles o 6-gingerol, 6-shogaol, a-farneseno, o-
zingibereno, ar-curcumeno, B-bisaboleno, B-sesquifelandreno e felandreno.

Selecionando cada composto e clicando no icone “View / Edit Component
Properties” foram inseridos os dados correspondentes as constantes fisicas independentes
da temperatura como ponto normal de fusdo e ebulicio, pressdo e temperatura criticas, fator
acéntrico, fator de compressibilidade e a constante dependente da temperatura capacidade
calorifica de cada um destes compostos. Para obtencdo desses dados foi utilizado o
software Termofis 1.1 (LEAL et al, 2002) o qual calcula as propriedades termo-fisicas
através de diferentes métodos de contribuicao de grupo; neste trabalho foi selecionado o
método de Joback & Reid (1987).

O solvente etanol (EtOH) ja consta no banco de dados do simulador e
nitrogé€nio, oxigénio e dgua sdo sempre registrados como compostos puros em cada novo
processo.

Novamente em “fasks” agora na op¢do “Edit stock mixtures” foi criado e
registrado o 6leo (6leol) e no icone “view/Edit” / “composition” foram inseridos todos os
compostos criados anteriormente que compdem o extrato, sendo a composicao da mistura
expressa em percentagem madssica de forma que totalizasse 100% do 6leol. Os valores dos
compostos inseridos na composicdo do 6leol foram calculados com base nas quantidades
obtidas por Corréa (2001) referente ao experimento CT1 onde o total de 0, 177 % de 6leo €
obtido.

Com todos os compostos ja registrados pode-se seguir para a montagem do

processo o qual estd descrito por etapas a seguir.

7.1.3.2. EXTRATOR

E representado por “Receiver tank” mna opgdo de equipamentos em “Unit

procedures” | “Storage” | “Bulk” na opcdo em batelada. Em se tratando de escala
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laboratorial, 0 mesmo consiste em um baldo de capacidade de 1L, coluna de vidro e bomba
peristéltica (Cole Parmer, modelo 7016-20, Chicago, EUA) para reciclo de solvente.

O simulador permite que o equipamento seja inicializado pelo usudrio o que
possibilitou a inser¢ao da matéria-prima no extrator, clicando e selecionando o mesmo com
botdo direito na opcao “Initial equipament contents” | “Initialization options” e selecionado
“Initialized by user”. Novamente selecionando “Initialization options” / “Edit”, de acordo
com a literatura foi usada uma massa de 40g da matéria-prima por batelada em “Set mass
flow” com temperatura de 298 K, pressdo de 0,10 MPa e 39,78 g de MP (b.s) calculado
através do balanco de massa devido ao teor de 7 % de umidade presente na matéria-prima e
99.8 % de pureza do solvente.

Clicando e selecionando com botao direito novamente o extrator na op¢ao
“Add/Remove operations”, foi adicionada a seqiiéncia de operagdes para extracao: “Pull-in-
17, “Extract-1" e “Transfer out-1”. Em seguida, na opcao “operation data” foi adicionada

as condi¢Oes de operacdo para cada corrente na seguinte ordem:

*“Pull-in-1" representa a corrente de etanol na entrada do extrator contendo um
volume de 200 mL, foi considerado um tempo “Setup Time” de 15 minutos referentes
ao tempo gasto antes da operacdo para preparo do equipamento e o tempo de
processo “Process Time” selecionado pelo usudrio foi de 24 h. O maximo de volume
permitido para trabalho do tanque é de 90 %, o mesmo acontece para as outras
correntes. Em “Scheduling”, o tempo inicial € referente ao comego do processo e o

tempo de processo “Process Time” foi de 24 h.

*“Extract-1"" representa a corrente de saida Extrato+EtOH referente a fase leve (“Top
phase”) e com tempo de extracdo (“Process Time”) de 24 h. Em “Mat. Balance”
constam todos os componentes da corrente registrados permitindo que o usudrio
selecione a quantidade percentual de cada um deles que serd separado na corrente da
fase leve (“Top Phase”). Esta foi determinada segundo o balanco de massa realizado
referente ao rendimento da extracdo obtido no experimento CT1, foi determinado

0,14% para agua, 97,8% para etanol e 100% para todos os compostos que estdo
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presentes no extrato. Visto que em CT1 ndo foi possivel identificar a quantidade de
dgua presente no extrato foi levado em consideracdo dados especificados na
literatura, adotou-se 98% de EtOH e 1,823% de 4gua presente no extrato de acordo
com Corréa (2001). Em “Scheduling” /| “Start Time” o tempo inicial € relativo ao

comego do processo e o tempo de processo “Process Time” foi de 24 h.

* Transfer out-1"" representa a corrente Residuo que corresponde a quantidade de dgua
e etanol retida juntamente com a matéria-prima ap6s a extrag@o e corresponde a 100%
do contetido do tanque (“% of vessel contents”). O tempo de processo selecionado
“Process Time” foi de 15 minutos, relativo ao final da operacdo anterior “Extract-1",
opc¢do esta selecionada em “Scheduling” / ”Relative to Previous Operation in this

Procedure” / “End”.

Na op¢ao “Equipament Data” o volume do extrator € de 1000 mL e foi
considerado que seu tamanho seja calculado baseando-se nas condi¢des de operagdao
selecionada pelo usudrio, em “Size” / “Set by User (Rating Mode)”, trabalhando com 90 %
do volume do tanque e razdao “Height/Diameter” de 22,23 baseados no equipamento de
extracdo utilizado em laboratdério.

As demais opg¢des como “Purchase Cost”, “Adjustments” e “Consumables” que
representam os custos de equipamento, capital, operacdo e material de consumo ndo foram
considerados nesse processo, sendo que o mesmo foi montado com intuito de mostrar a
eficiéncia do simulador frente sua capacidade de simular processos. Assim, 0 processo
apenas foi montado a fim de se comparar os dados obtidos na literatura e os obtidos pelo

simulador.

7.1.3.3. SEPARADOR

E representado pelo “Flash” na op¢do “Unit procedures” | “Destilation”, em
escala laboratorial consiste de um rotaevaporador (Heidolph Instruments, modelo Laborota
4001, Alemanha) com controle de vacuo (Heidolph Instruments, modelo Rotavac Control,

Alemanha).
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Clicando e selecionando com botdo direito o rotaevaporador na opg¢ao
“Add/Remove operations” foi adicionado “Flash”. Em “Operation Data” / “Oper.
Cond’s” o simulador permite selecionar as condi¢des de operacdo do separador flash, sendo
possivel selecionar o modelo termodinamico para as fases vapor e liquido, os componentes
das correntes (compostos voldteis), modo de operacdo (isobdrico ou isotérmico) e as
condi¢cdes de temperatura e pressdo (operacdo isotérmica) ou apenas pressdo (operacdo
isobdrica), permite também que o usudrio ajuste a separacdo de liquido e vapor como
escolhido para este processo, selecionando a op¢ao “Phase splits” / “Set by User”.

Foi especificado dgua e etanol como componentes voléteis da corrente EtOH 2
a fim de separar solvente do extrato, e as condi¢Oes de temperatura e pressao para esse
processo foi 313 K e 0,012 MPa.

Em “Volumes” o tempo de residéncia no flash foi de 4h e os limites de volume
do tanque em “Working/ Vessel volume limits” sdo de 15 % o minimo e 90 % maximo. Em
“Sheduling” o tempo inicial é referente ao final do processo de extracdo na operagdo
“TRANSFER-OUT-1".

Na opcao “‘equipament data” foi considerado o tamanho do equipamento
calculado pelo usudrio em “Size” / “Set by User (Rating Mode)” com “volume” de 1000
mL, trabalhando com 90 % em “Max Allowable Working/Vessel Volume de volume™, razao

“Height/Diameter” de 2.

7.1.3.4. BoMBA

Neste processo a bomba foi adicionada apenas para ajustar o valor da pressao
da corrente EtOH 2 (0,012 MPa) através de “Unit procedures” | “Transport (near)” /
“Liquids” / “Centrifugal Pump”. Selecionando a op¢do “Add/Remove operations” foi
adicionado “Pump” e em “Operation Data” foi inserido o valor da nova pressao, 0,1013
MPa correspondente a pressao ambiente e com bomba operando com eficiéncia de 70 %. O
tempo de processo € o mesmo correspondente ao rotaevaporador, de 4 h em “Scheduling” /

“Process time” e relativo ao comeg¢o do procedimento do mesmo na operagdo “FLASH-1".

131



Apéndice

7.1.4. SIMULANDO O PROCESSO E OBSERVANDO OS RESULTADOS DA
SIMULACAO

Clicando em cada equipamento e com botdo direito selecionando “Procedure
Data” pode-se verificar a op¢cao do modo de operagdo, se em batelada ou continua. Se em
batelada, permite que o usudrio altere o numero de ciclos, o qual determina a quantidade de
vezes que a seqiiéncia de operagdes da unidade selecionada serd repetida, assim como se
pode verificar o tempo inicial e final do ciclo.

Com todos os dados inseridos no simulador foi possivel realizar o cdlculo do
balanco de massa e energia, através de “Tasks” / “Solve M&E Balances”.

Os resultados da simulagao podem ser vistos das seguintes maneiras:

* “Operation Data”: clicando com botdo direito no equipamento correspondente a
operacdo de interesse é possivel verificar as varidveis para cada operagdo e o tempo
de duragdo de cada uma.

* “Simulation Data”: com duplo clique na linha da corrente, verificam-se as taxas e
as composi¢oes calculadas para cada corrente intermedidria e de saida.

* “Equipament Contents” ou “Operation Sequence”: clicando no equipamento com
botdo direito, podem-se acompanhar as varidveis de cada parte do equipamento em
func¢ado do tempo.

* “Reports: Streams & Material Balance”: no menu principal do simulador, €
possivel criar um relatério com as exigé€ncias de matéria-prima, composi¢ao das

correntes e taxas dos fluxos, assim como todo balan¢o de material.

7.1.5. ANALISE E COMPARACAO DOS RESULTADOS

Os dados obtidos pelo simulador foram apresentados na Tabela 7.1 e comparados aos
dados obtidos pela extragdo com solvente a baixa pressdo (LPSE) em escala laboratorial
por CORREA (2001). Pode-se observar que as composicdes de extrato e solvente estio na
mesma proporcao, confirmando assim a capacidade de simulacdo de processos pelo

simulador SuperPro Designer®, 0o qual pode reproduzir dados sem que esses
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necessariamente precisem passar por experimento em laboratério, permitindo também que

o usudrio estime custos envolvidos no processo como matéria-prima, laboratorio,

funciondrios,equipamentos, dentre outros.

Tabela 7.1. Dados obtidos pela literatura e simulador.

Eguipamentos Extrator Flazh
Correntes Composto Literatura Software Literatura Software
EtOH 1344 ¢ 1344 g — —
Extrato + EtOH il 02168 g 0216 ¢ — —
H-0 0,057 g 0,053 g — —
Extrato 0il —_— —_— 0218 g 0216 g
BLIBIOGRAFIA:

INTELLIGEN, Inc., 2001, SuperPro Software 6.0 version.

JOBACK, K. G.; REID, R. C. Estimation of pure-component properties from group
contributions. Chemical Engineering Communications, v.57, p. 233-243, 1987.

CORREA, Nidia Cristina Fernandes. Estudo da obtenciio de extrato de gengibre
(zingiber officinale) com etanol. 2001. 167p. Tese (Doutorado em Engenharia de
Alimentos) — Faculdade de Engenharia de Alimentos, Universidade Estadual de Campinas,
Campinas, 2001.

LEAL et al, 2002. Termofis (Software ndo registrado).
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8. ANEXOS

8.1. DADOS DE SAIDA DO SOFTWARE SAS UTILIZADO PARA O AJUSTE LINEAR

DA OEC DAS FOLHAS DE PITANGA (EUGENIA UNIFLORA).

Tabela 8.1 Ensaio cinético realizado com folhas de pitanga a 333,15 K e 60 MPa, cin.
4/630 min — 3 retas.

Parametro Estimativa Erro padrao Intervalo de confianca, 95%
b0 0.0494 0.0780 -0.1109 0.2096
b1 0.0101 0.00142 0.00717 0.0130
b2 -0.00503 0.00159 -0.00830 -0.00175
b3 -0.00392 0.000745 -0.00545 -0.00239
knot1 92.2289 16.9678 57.3514 127.1
knot2 236.7 21.2161 193.1 280.3

Tabela 8.2 Ensaio

cinético realizado com folhas de pitanga a 333,15 K e 60 MPa, cin.

3/480 min — 3 retas.

Parametro Estimativa Erro padrao Intervalo de confianca, 95%
b0 0.0824 0.0423 -0.00655 0.1714
b1 0.00885 0.000773 0.00723 0.0105
b2 -0.00348 0.000971 -0.00552 -0.00144
b3 -0.00301 0.000615 -0.00430 -0.00172
knotl 91.0130 13.8504 61.9145 120.1
knot2 229.3 21.9631 183.1 275.4
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8.2. RELATORIO DE MATERIAL E FLUXO ESTIMADO PELO SIMULADOR

SUERPRO DESIGNER®

8.2.1. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE POR PERCOLACAO PARA S0L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 50L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 791452h
Annual Throughput 403.31 kg MP
Batch Throughput 0.31 kg MP
Recipe Batch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

8.2.2. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE POR PERCOLACAO PARA 100L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 100L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 791452h
Annual Throughput 809.22 kg MP
Batch Throughput 062 kg MP
Recipe Balch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

136



Anexos

8.2.3. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE POR PERCOLACAO PARA 300L.

Materials & Streams Report December 19, 2008
for Per 300L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.914.52h
Annual Throughput 242767 kgMP
Batch Throughput 187 kg MP
Recipe Batch Time 6.18h
Recipe Cycle Time 6.08h
Number of Batches per Year 1,301.00

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

8.2.4. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE EM TANQUE AGITADO PARA 50L

Materials & Streams Report December 19, 2008
for TA 50L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time 7.918.85h
Annual Throughput 554.95 kg MP
Batch Throughput 0.15 kg MP
Recipe Batch Time 2.18h
Recipe Cycle Time 2.08h
Number of Batches per Year 3,801.00

VIP = Main Product = Total Flow in Extrato
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8.2.5. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE EM TANQUE AGITADO PARA 100L

Materials & Streams Report
for TA 100L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time
Annual Throughput

Batch Throughput

Recipe Batch Time

Recipe Cycle Time

Number of Batches per Year

MP = Main Product = Total Flow in Extrato

December 19, 2008

7,603.18 h

1,117.49 kg MP
0.29 kg MP
3.18h
2.00h

3,801.00

8.2.6. DADOS GLOBAIS DO PROCESSO LPSE EM TANQUE AGITADO PARA 300L

Materials & Streams Report
for TA 300L

1. OVERALL PROCESS DATA

Annual Operating Time
Annual Throughput

Batch Throughput

Recipe Batch Time

Recipe Cycle Time

Number of Batches per Year

MP = Main Product = Total Flow in Extrato
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7.918.85h

3,344.88 kg MP
0.88 kg MP
2.18h
2.08h

3.801.00
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8.3. CROMATOGRAMA DO EXTRATO DE FOLHAS DE PITANGA (CG-EM)
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Figura 8.1. Espectro de massa do pico 3 (49,24 min).
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Figura 8.2. Espectro de massa do pico 4 (62,79 min).
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Figura 8.3. Espectro de massa do pico 5 (64,66 min).
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8.4. ESTRUTURA QUIMICA DOS COMPOSTOS IDENTIFICADOS POR CG-EM NO

EXTRATO SFE DAS FOLHAS DE PITANGA (EUGENIA UNIFLORA)

Neofitadieno (C,oHsg)

Isosesamin (CyoH;3Og)

NN PN NP2
(CH)yg

Hexatriacontano (CsgH74)
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