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A semente de acai € um residuo da producéo de polpa de acai e representa de 75%
a 85% da massa total do fruto. O Brasil € o maior produtor mundial de agai e estima-
se que cerca de 1,3 milhdo de toneladas da semente residual sdo geradas anualmente
na regidao amazonica, sendo grande parte descartada inapropriadamente, resultando
em um problema ambiental e urbano. A semente de acai € rica em manose, um agucar
bioativo com aplica¢des nas industrias alimenticia e farmacéutica. Além disso, possui
compostos polifendlicos com alto poder antioxidante e diversas propriedades
farmacoldgicas. Este trabalho desenvolve e avalia economicamente uma biorrefinaria
para aproveitamento integral de 15,76 mil t/ano de sementes de acai para producéo
de manose (5,20 mil t/ano) como produto principal e extrato polifendlico (1,73 mil t/ano)
e xarope de acucares (4,37 mil t/ano) como coprodutos, além de utilizar 23,64 mil t/ano
de sementes para co-geracdo, gerando 0,81 MW de energia elétrica excedente. A
analise utiliza Aspen Plus V8.8 para obter os balancos de massa e energia do
processo. Com os resultados de simulagéo, os principais equipamentos de processo
sdo dimensionados, embasando a estimativa de investimento da biorrefinaria,
calculado em US$ 64,21 milhdes, com valor presente liquido de US$ 140,86 milhdes

ao final de 20 anos de operacao e payback descontado de 3,14 anos de operacao.

Palavras-chave: semente de acai, manose, biorrefinaria, co-geracéo, analise

econdmica
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1 INTRODUCAO

As matérias-primas fésseis sdo a base atual para a producdo de produtos
quimicos, combustiveis e energia elétrica. No entanto, diversos fatores apontam a
necessidade de transicdo para uma bioeconomia, uma economia baseada em
matérias-primas de origem bioldgica, que seja ambiental, econémica e socialmente
sustentavel. Alguns desses fatores incluem metas de muitos paises de seguranca
energética (diminuir dependéncia de petroleo importado e vulnerabilidade a
volatilidade de precos), as questdes climaticas e a necessidade de reduzir as
emissdes de gases de efeito estufa, além da necessidade de estimular o
desenvolvimento regional e rural (DE JONG et al., 2012; LYND et al., 2005).

Esse contexto tem motivado esforcos na utilizacdo de biomassas como
matérias-primas. Entende-se por biomassa qualquer material organico
frequentemente produzido, como culturas agricolas, residuos agroindustriais,
microbianos, da silvicultura, da aquicultura e até residuos solidos urbanos e esgotos.
Assim, surge a definicado de biorrefinaria, que consiste no processamento sustentavel
de biomassa em uma gama de produtos comercializaveis (alimentos, racdo animal,
produtos quimicos e materiais) e energia (combustiveis, eletricidade e calor de
utilidade) (DE JONG et al., 2012).

Os residuos agroindustriais e florestais destacam-se como matérias-primas
potenciais, pois ndo competem por terras araveis com a producédo de alimentos e
racoes, sdo gerados em grande quantidade e sua utilizacdo evita o acumulo de
residuos que geram problemas ambientais. A grande variedade dessas biomassas
possibilita a diversificacdo e descentralizacdo do fornecimento de produtos quimicos
e energia, encorajando a suficiéncia e independéncia energética a nivel nacional e
local (FERREIRA-LEITAO et al., 2010).

O Brasil € um dos maiores produtores de residuos agroindustriais do mundo e
possui uma imensa variedade de biomassas disponiveis (FERREIRA-LEITAO et al.,
2010; PAULA; TRUGILHO; BIANCHI, 2011). Os residuos gerados em maior volume
sdo as palhas de cereais (caules, folhas e bainhas das folhas) (TRIPATHI et al., 2019),
contudo, biomassas produzidas em escala menor também devem ser alvo de atencéo
como matérias-primas locais, que podem possibilitar solu¢cfes para a producdo de

produtos quimicos, combustiveis e eletricidade, além de promover o desenvolvimento



sustentavel em regides rurais e urbanas diversas (FERREIRA-LEITAO et al., 2010;
RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA, 2015).

Os residuos do processamento do acai sdo um exemplo de biomassa residual
local, tipica da regido amazonica, e com alto potencial de aproveitamento integral em
uma biorrefinaria. O Brasil € o maior produtor mundial de acgai, com uma producao de
1,73 milh&o de toneladas em 2018 (IBGE, 2018), que se concentra principalmente no
estado do Para, responsavel por 92% da producdo brasileira. O principal produto
obtido do acai € a polpa, altamente nutritiva, e cujo mercado sofreu significativa
expansao nas Ultimas décadas para novos centros de consumo no pais e no exterior
(OLIVEIRA, 2016). Contudo, a polpa comercializada corresponde apenas a
aproximadamente 13-16% da massa seca do fruto; enquanto a semente e as fibras,
gue constituem cerca de 75-85% da sua massa, sao residuos ndo aproveitados
(PESSOA et al., 2010). Dessa forma, cerca de 1,3 milhdo de toneladas de semente
de acai se acumulam anualmente em cidades no norte do Brasil, representando um
problema ambiental e social, porém constituindo também uma grande oportunidade
de aproveitamento e de desenvolvimento local sustentavel (MONTEIRO et al., 2019).

Alguns estudos ja avaliaram a utilizacdo de sementes de acai para
compostagem (TEIXEIRA et al., 2005), para producao de extratos ricos em polifendis
com atividade biolégica potencial (RODRIGUES et al., 2006) e para geracao de
energia através de queima ou gaseificacdo (ITAI et al., 2014; LUCZYNSKI, 2008).
Contudo, para maxima valoracdo desse residuo, é necessario utilizar uma abordagem
de processamento em biorrefinaria, em que se fraciona a biomassa em produtos de
baixo e alto valor agregado. O processamento da biomassa em mais de um produto é
uma grande vantagem inerente as biorrefinarias: o preco do produto principal é
reduzido se houver a producdo de coprodutos de menor volume e maior valor
agregado, assim como o custo de producdo de um produto de alto valor agregado é
reduzido (em comparacdo a uma planta dedicada a ele) se houver um produto
principal de maior volume que possibilita uma economia de escala (LYND et al., 2005).

Para fracionar a biomassa em produtos de interesse, é essencial conhecer a
sua composicdo quimica. Contudo, apenas recentemente a composicdo da semente
de acai foi elucidada (MONTEIRO et al., 2019). Trabalhos anteriores relataram que as
sementes de acai continham grandes quantidades de carboidratos (~ 70%), sendo a

celulose o principal polissacarideo. Entretanto, o trabalho de Monteiro et al. (2019)



corroborou a composicdo quimica previamente encontrada por Rambo e
colaboradores (2015), confirmando que o principal polissacarideo presente na
semente € a manana, um polimero de manose (RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA,
2015). Os principais componentes da semente de acai sdo: manose (52-58%), lignina
(17-20%), extrativos (9-15%) e glicose (7-9%) (MONTEIRO et al., 2019; RAMBO;
SCHMIDT; FERREIRA, 2015). Esse alto conteudo de manana torna a semente de
acai um material valioso e inexplorado.

Monteiro et al. (2019) propuseram um processo para obtencdo da manose a
partir da biomassa, empregando uma etapa de hidrélise com acido diluido seguida de
uma etapa de hidrélise enziméatica com mananases. Até entdo, ndo havia relatos na
literatura sobre a liberacdo da manose a partir de sementes de acai, porém este € um
acucar com alto potencial para ser um ingrediente funcional, com propriedades
biologicas de grande interesse nas industrias cosmética, farmacéutica e alimenticia
(HU et al., 2016).

O processo proposto por Monteiro et al. (2019) foi utilizado como base para
desenvolver a biorrefinaria analisada neste trabalho, que visa produzir manose como
produto principal, além de um extrato de polifendis, um xarope de acucares e energia
elétrica. O software Aspen Plus V8.8 foi utilizado para a simulacdo das operacdes
unitarias do processo e para o calculo dos balancos de massa e energia. Assim, o
presente trabalho objetiva desenvolver o conceito de biorrefinaria aplicado a semente

de acai e avaliar a sua viabilidade técnica e econdémica.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 ACAI

2.1.1 Producé&o e mercado

O acai é um alimento altamente nutritivo, rico em &cidos graxos
monoinsaturados, proteinas e fibras (NASCIMENTO et al., 2008), e é considerado
uma superfruta devido ao seu elevado contetdo de antioxidantes, que resultam em
diversas propriedades interessantes para prevencdo de doencas (HEINRICH;
DHANJI; CASSELMAN, 2011). O Brasil € o maior produtor mundial de acai, e nos
ultimos 20 anos presenciou um aumento expressivo da producdo e comercializacao
da polpa do fruto, tanto no mercado interno, para os estados do Sudeste, quanto no
mercado externo, para os EUA, Japéo e Europa (HEINRICH; DHANJI; CASSELMAN,
2011; NOGUEIRA; DE SANTANA; GARCIA, 2013). Em 2018, a producao brasileira
de acai atingiu 1,73 milhdo de toneladas (IBGE, 2018).

O acai possui ha décadas uma elevada importancia social na regido Norte,
principalmente no estado do Para, que € o maior mercado produtor e consumidor no
Brasil (OLIVEIRA, 2016). Em 2018, o Para foi responsavel pela producédo de 1,59
milhdo de toneladas de acai, correspondente a 91,6% da producédo nacional (IBGE,
2018). O estado consome ainda cerca de 60% da sua producédo (SEBRAE, 2015). A
polpa do acai é utilizada para o preparo do tradicional "vinho de acai”, um alimento
basico que compde as refei¢cdes diarias das populacdes ribeirinhas. Além disso, o fruto
representa uma importante fonte de renda para milhares de familias da regido. Estima-
se que ao longo da cadeia produtiva do acai (producdo agricola, transporte,
comercializacdo, processamento artesanal e industrial), sejam mobilizadas mais de
300 mil pessoas em 54 municipios no Para (OLIVEIRA, 2016).

A Regido Metropolitana de Belém é considerada lugar central de integracéo e
organizacdo da economia do acai, compreendendo o mercado informal de
comercializacdo do fruto e o mercado de processamento e exportacdo do acai. Os
circuitos da economia urbana do acai podem ser divididos em dois grupos: um circuito
inferior, caracterizado por um mercado informal e por milhares de batedores

(processadores) de acai de pequeno porte, com caracteristicas de producéo artesanal



e familiar; e por um circuito superior, composto por industrias de processamento do
acai de médio e grande porte, que produzem polpa e mix de acai® para suprir a
crescente demanda do mercado interno e externo (ALMEIDA et al., 2019; ARAUJO,;
FILHO, 2017). As industrias beneficiadoras de acai de grande porte concentram-se
principalmente no municipio de Castanhal, situado a cerca de 70 km de Belém, e em
outras cidades periféricas; enquanto os pequenos batedores concentram-se proximos
a orla de Belém, nos bairros de Jurunas, Condor, Cremacéo e Guama (ALMEIDA et
al., 2019).

Em 2014, o estado do Para comercializou 50.000 toneladas de polpa com
outras unidades da federacdo e exportou 5.900 toneladas de polpa, gerando uma
receita superior a R$ 222 milhées. Em 2014, o municipio de Castanhal destacou-se
com o maior volume comercializado, de 24.200 toneladas de polpa. No nivel nacional,
os principais destinos do acai em polpa se concentram na regido Sudeste, com
destaque para o Rio de Janeiro, Sado Paulo e Minas Gerais, que respondem por 68,2%
do comércio interno. Quanto a exportacéo, os principais destinos sdo o Japao e os
EUA, que juntos respondem por 82,5% de todo o volume exportado pelo Para
(OLIVEIRA, 2016).

2.1.2 Caracteristicas botanicas

Um fruto é constituido por duas partes principais: o pericarpo, resultante do
desenvolvimento das paredes do ovéario, e as sementes, resultantes do
desenvolvimento dos 6vulos fecundados. O pericarpo € formado por trés camadas:
epicarpo (camada mais externa), mesocarpo (camada intermediaria) e endocarpo
(camada mais interna). Em geral o mesocarpo € a parte do fruto mais desenvolvida
(BRASIL, 2009). O mesocarpo do acai, contudo, possui apenas 1 mm de espessura,
e a partir dele se extrai a polpa comercializada. Essa camada é formada por diversos
tecidos (Figura 1): parénquima externo, esclerénquima externo, parénquima de
armazenamento, e parénquima interno. Este Ultimo apresenta estruturas chamadas
monoestelas, que formam uma camada de fibras que correspondem ao sistema

vascular do fruto. Abaixo do mesocarpo, encontra-se o endocarpo e a semente, com

! Mix de agai é o produto resultante da mistura da polpa de agai com xarope de guarana e frutas
(OLIVEIRA et al., 2017).



corpo redondo e superficie marrom, que constitui 85% a 95% do volume do fruto (DA
SILVA et al., 2018; PESSOA et al., 2010).
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Figura 1. Estrutura do fruto agai. (1) Fotografia de secao transversal do fruto (Fonte: Ayla Sant’Ana da
Silva). (2) Diagrama do fruto em secéo transversal, com estruturas indicadas. (3) Microscopia do

pericarpo, com nimeros correspondentes a (2). Barra = 200 um. Adaptado de PESSOA et al. (2010).

2.1.3 Processo de despolpamento

O processo de obtencdo da polpa de acai por processos artesanais €
regulamentado no Estado do Par& pelo Decreto n° 326, de 20 Janeiro de 2012, e
consiste em 3 etapas: branqueamento, amolecimento e despolpamento (BRASIL,
2012). A primeira etapa € um tratamento térmico, no qual os frutos sdo mergulhados
em agua a 80 °C por 10 segundos, com a finalidade de inativar enzimas deteriorantes,
fixar a cor e reduzir a carga microbiana do fruto. Em seguida os frutos séo imersos em
agua fria ou morna para esfriarem e para propiciar o amolecimento do mesocarpo. Por
fim, o despolpamento é realizado em cilindros verticais contendo pas giratérias e
peneiras no fundo (BRASIL, 2012; PESSOA et al., 2010).



A quantidade de agua adicionada ao despolpador determina a classificagédo do
produto, conforme os padrdoes de identidade definidos pelo MAPA na Instrucao
Normativa n® 01, de 7 de janeiro de 2000. A polpa de acai € aquela extraida sem
adicdo de 4gua e sem filtracdo; o acai grosso ou especial (tipo A) € aquele extraido
com adicao de agua e filtracdo e que apresenta teor de soélidos totais acima de 14%;
j& 0 acai médio ou regular (tipo B) apresenta teor de sélidos totais entre 11 e 14%; e
o acai fino ou popular (tipo C) apresenta teor de sélidos totais entre 8 e 11% (BRASIL,
2000).

2.2 SEMENTE DE ACAI

Segundo Pessoa et al. (2010), a polpa do acai representa apenas 18-20% da
massa do fruto em base seca. Os residuos gerados no despolpamento do acai
incluem os sélidos retidos na peneira, a camada de fibras e a semente. Os solidos
retidos na peneira correspondem a cerca de 4,5% da massa seca do fruto e séo
compostos principalmente por parte do esclerénquima externo, ou seja, sao parte da
polpa. Dessa forma, a parte da polpa comercializada corresponde apenas a cerca de
13-16% da massa do fruto em base seca. J& a camada de fibras e a semente
correspondem, respectivamente, a 5-6% e 70-80% da massa seca total do fruto
(PESSOA et al., 2010), mas néo sao dissociados durante o despolpamento (Figura
2a). Por isso, embora as fibras ndo sejam consideradas parte da semente por
definicdo botanica, nesse trabalho refere-se a semente do acai como as duas fracdes
em conjunto, uma vez que serdo processadas conjuntamente na biorrefinaria

proposta.

- 1 cm 1cm
Figura 2. Semente de acai com fibras (a), sementes (b) e fibras (c) separadas (MONTEIRO et al.,
2019).



Atualmente, uma parte das sementes € utilizada como adubo em plantagfes e
hortas (TEIXEIRA et al., 2005), empregada na confecc¢éo de biojoias (SEBRAE, 2012;
SOLIMOES, [s.d.]), ou é queimada para geracéo de energia elétrica (FIORAVANTI,
2013; TEIXEIRA et al., 2005). Os estabelecimentos produtores de polpa utilizam as
sementes como combustivel em suas caldeiras de pasteurizacdo da polpa de acai e
doam os residuos excedentes a olarias, que 0s queimam nos fornos para fabricacao
de ceramicas como tijolos e telhas (DO NASCIMENTO et al., 2017; GLOBO, 2010). A
empresa Votorantim Cimentos, que possui uma de suas fabricas a 200 quildmetros
de Belém, também utiliza a semente de acai como fonte alternativa de energia nos
fornos, em substituicdo parcial ao coque (SANTOS, 2019). Outros processos
beneficiadores da semente ja foram propostos, como a gaseificacdo, fabricacdo de
briquetes energéticos, carbonizacéo para producéo de carvao ativado, incorporacéo
em concreto, entre outros (ALMEIDA et al., 2016; ITAI et al., 2014; SANTOS, 2019).

Contudo, dado o crescimento acelerado da producao de acai nos ultimos anos,
e o elevado percentual massico das sementes em relacdo ao fruto, ha uma grande
guantidade de sementes sem utilizacdo (FIORAVANTI, 2013). Estima-se que cerca
de 1,3 milhdo de toneladas dessa biomassa residual sdo geradas anualmente na
regido amazonica. Muitas sementes sdo descartadas inapropriadamente, resultando
em um problema ambiental e urbano (ALMEIDA et al., 2016; NEGRAO et al., 2019).

A Politica Nacional de Residuos Solidos (PNRS), Lei n°® 12.305/10, estabelece
uma divisédo de responsabilidades sobre a gestdo dos residuos entre o poder publico
e o setor empresarial (BRASIL, 2010). Desse modo, os geradores do residuo (nesse
caso o0s produtores de polpa) sao responsaveis pela implementacdo e
operacionalizacdo do plano de gerenciamento dos residuos solidos. Porém, estes
muitas vezes encontram dificuldades para dar uma destinacdo correta ao residuo e é
comum encontrar pontos de descartes irregulares em vias e logradouros publicos
proximos aos estabelecimentos (NEGRAO et al., 2019; SANTOS, 2019).
Frequentemente se constata que os residuos ndo séo coletados pelo servigco de
limpeza publica ou por empresas especializadas na destinacdo adequada, mas sim
entregues a autbnomos sem preocupacao com o acondicionamento e destinac¢éo final
correta (ALMEIDA et al., 2016).

Dessa forma, é de grande interesse ambiental e econémico evitar o acumulo

desse residuo, além de encontrar novas aplicacdes e desenvolver processos de



aproveitamento que agreguem valor a cadeia produtiva e promovam o

desenvolvimento local e social.

2.2.1 Caracteristicas da biomassa

2.2.1.1 Caracteristicas fisico-dimensionais e densidade

As sementes de acai sdo arredondadas, pesam entre 0,4 g e 1 g, € possuem
aproximadamente 9 a 12 mm de diametro (MONTEIRO et al., 2019). A Tabela 1
apresenta medicdes de massa e diametro de 20 sementes que foram divididas em 2
grupos de acordo com a similaridade de massa e tamanho.

A densidade das sementes pode ser calculada através destas caracteristicas
fisico-dimensionais. No estudo de Monteiro e colaboradores (2019), verificou-se que
a densidade das sementes avaliadas variou de 1017 a 1163 kg/m3, com um valor
médio de 1095 + 39 kg/m3, admitindo-se uma geometria de esfera compacta para
calculo do volume.

Bufalino et al. (2018) determinaram a densidade de sementes obtidas de trés
estabelecimentos produtores de polpa e reportaram valores entre 753 e 812 kg/ms.
Os resultados foram obtidos através da determinacao do volume de 10 sementes de
cada estabelecimento por deslocamento de volume de agua. Por outro lado, Barbosa
et al. (2019) analisaram as densidades de sementes secas e moidas com diferentes
granulometrias utilizando picnometria por gas Hélio. As amostras retidas em peneiras
de 8 Tyler (d > 2,36 mm) e 14 Tyler (1,19 < d < 2,36 mm) apresentaram densidades
de 1496 kg/m3 e 1481 kg/m3, respectivamente, e o teor de umidade correspondeu a
2,78%.

Cabe ressaltar que os valores obtidos para a densidade das sementes de acai
sdo muito mais elevados do que aqueles comumente relatados para a densidade de
biomassas lignoceluldsicas, que se situam na faixa de 50 a 300 kg/m? para residuos
de milho, palha de trigo e switchgrass (KENNEY et al., 2013; LAM et al., 2008).
Contudo, estes valores referem-se tipicamente a densidade aparente da biomassa
moida. A densidade aparente ndo é uma constante, pois depende do empacotamento
do material, podendo ser diminuida por aeracdo e aumentada por vibracdo ou

vedacdo mecéanica (PERRY; GREEN, 1997). Além disso, a densidade aparente &



influenciada por diversos fatores, como o tamanho, forma, teor de umidade, densidade

de particula individual e caracteristicas da superficie da biomassa (LAM et al., 2008).

Tabela 1. Didametro, massa e densidade de sementes de acai

Caracteristica Diametro @ Massa @ Volume Densidade

Unidade mm g cm?3 g/cms3 kg/ms3
9,03 0,44 0,386 1,141 1141

9,07 0,45 0,391 1,152 1152

9,10 0,44 0,395 1,115 1115

9,13 0,42 0,398 1,054 1054

9,43 0,46 0,439 1,048 1048

Grupo 1 9,47 0,48 0,445 1,079 1079
9,73 0,52 0,482 1,078 1078

9,87 0,56 0,503 1,112 1112

9,93 0,55 0,513 1,073 1073

10,23 0,57 0,561 1,017 1017

11,22 0,86 0,740 1,163 1163

11,33 0,86 0,762 1,129 1129

11,37 0,86 0,770 1,117 1117

11,50 0,84 0,796 1,055 1055

G 11,50 0,86 0,796 1,080 1080
upo 2 11,57 0,87 0,811 1,073 1073
11,60 0,92 0,817 1,126 1126

11,80 0,97 0,860 1,128 1128

11,88 0,98 0,878 1,116 1116

12,10 0,97 0,928 1,046 1046

Média + DP® Grupol 9,5+0,4 0,49+0,05 0,45+0,06 1,09+0,04 108741
Média + DP? Grupo2 116+0,3 090+0,05 0,82+0,05 1,10+0,04 1103+36
Média + DP® Global 11+1 0,7+0,2 0,6 +0,2 1,10+£0,04 1095 + 39

@ Dados obtidos do material suplementar de MONTEIRO et al. (2019).

® DP: desvio padrdo

Por isso, a densidade aparente pode apresentar uma ampla faixa de variacao.
Lam et al. (2008) determinaram a densidade aparente de palha de trigo a partir do
preenchimento de um recipiente com a biomassa de forma solta e empacotada, e
avaliaram teores de umidade entre 8% e 60% e tamanhos de particulas entre 9,1 e
56,6 mm. Nestas condic¢des, a densidade aparente da biomassa com preenchimento
solto variou de 24 a 111 kg/m3, enquanto com preenchimento empacotado variou de
46 a 130 kg/ms.
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Além disso, destaca-se que a diferenga entre valores reportados na literatura
para a densidade de biomassas também pode ser justificada pela forma de medicéo
ou calculo do volume (deslocamento de agua, picnometria ou calculo por geometria),
e tipo de densidade medida (densidade da particula ou densidade aparente). No
estudo de Lam et al. (2008), os autores avaliaram a densidade individual das
particulas de palha de trigo de diferentes formas. Admitindo-se que a particula era um
cilindro soélido, a densidade calculada era cerca de 90 kg/m3; admitindo-se que era um
cilindro oco, 500 kg/m3, e medindo o volume da particula com um picnédmetro, a
densidade era de aproximadamente 1100 kg/m?. Diferencas significativas também
foram encontradas para a biomassa de switchgrass, pois o volume de particulas
individuais medido por picnometria também foi menor do que o volume calculado a
partir de medi¢cGes dimensionais. Os autores avaliaram que isso indicava que o gas

no picndémetro havia preenchido alguns dos vazios celulares da biomassa.

2.2.1.2 Teor de umidade e acondicionamento

O teor de umidade reportado para as sementes de acai apos o despolpamento
também apresenta grande variabilidade na literatura, o que se deve em grande parte
a diferentes fontes de obtencdo das amostras e ao tipo de processamento e
armazenamento realizado. Pessoa et al. (2010) determinou a umidade de 409
sementes apos a imersao dos frutos em agua a 45 °C por 20 min e a remog¢ao manual
da polpa e da camada de fibras. O resultado obtido foi um teor de umidade das
sementes de 33,8%. Nascimento, Cicero, Novembre (2010) também avaliaram a
umidade inicial das sementes apo0s extracdo da polpa dos frutos recebidos, e
obtiveram um teor de 43,4%.

Por outro lado, Castro (2019) avaliou a umidade de sementes coletadas em
estabelecimentos que comercializam a polpa em Belém. Nesse caso, as sementes ja
estavam acondicionadas em big bags e expostas ao ambiente. Ao avaliar um lote de
150 kg de sementes, o autor constatou um teor de umidade semelhante de 41,08%.
Bufalino et al., 2018, entretanto, reportaram um conteddo de umidade
significativamente maior, de 66,6% a 76,2%, que foi obtido através da andlise de trés
grupos de amostras de 10 sementes provenientes trés estabelecimentos comerciais

produtores de polpa em Macapa.
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A variabilidade do teor de umidade € um desafio para diversas biomassas, pois
influencia tanto os custos de transporte, armazenamento e pré-processamento,
guanto a estabilidade e qualidade da biomassa (KENNEY et al., 2013). A biomassa
esta sujeita a degradacdo por fungos, leveduras e bactérias, que alteram a
composicdo da matéria-prima por meio da remogdo de componentes valiosos, como
acucares estruturais. O consumo desses componentes resulta na perda de matéria
seca e no enriquecimento de outros componentes na matéria-prima, como lignina e
cinzas, que tém pouco ou nenhum valor em um processo de conversdo a base de
acucar. As praticas de armazenamento existentes para biomassa dependem da
secagem ou limitacdo de oxigénio (por exemplo, ensilagem) para proporcionar
estabilidade a longo prazo (KENNEY et al., 2013).

Niveis altos de umidade aumentam a atividade da agua, o que leva ao aumento
dos niveis de atividade microbiana e, portanto, a degradacao e perda de matéria seca.
Em geral, niveis de umidade abaixo de 15% inibem a atividade microbiana e permitem
0 armazenamento seguro de biomassas a longo prazo (KENNEY et al.,, 2013;
RENTIZELAS, 2016). A relacao entre as propriedades da biomassa, as condi¢cdes de
armazenamento e a perda de matéria seca constitui a base do prazo de validade da
biomassa, que permite que esta seja utilizada enquanto ainda mantém seu valor
(KENNEY et al., 2013).

Em relacéo as sementes de acai, 0 armazenamento adequado deve considerar
principalmente dois fatores: a inibicdo da possivel germinacdo das sementes e a
reducédo da sua degradac&o por microrganismos. Porém, ambos os fatores podem ser
controlados através da reducdo da umidade das sementes. Apds a secagem das
sementes até 15% de umidade em um equipamento com circulacdo forcada de ar (30
+ 2 °C), NASCIMENTO, CICERO, NOVEMBRE (2010) verificaram que a germinacéo
foi inibida. Os autores constataram ainda que, durante o armazenamento a 20 °C por
periodos de 30 a 360 dias, sementes com 21% de umidade ou menos ndo germinaram
e ndo apresentaram variacao no teor de umidade.

Quanto a incidéncia de fungos nas sementes, observou-se que os fungos de
campo Fusarium sp. ndo se desenvolvem em sementes com teores baixos de agua
(< 26%), porém os fungos de armazenamento Aspergillus sp. e Penicillium sp. tém a
habilidade de se desenvolver sem agua livre, portanto em sementes mais secas

(principalmente em sementes com umidade de 21% e 26%). Contudo, as sementes
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com umidade de 15% apenas apresentaram aumento expressivo de incidéncia de
Penicillium sp. e Aspergillus sp. apos 180 e 240 dias de armazenamento a 20 °C,
respectivamente (NASCIMENTO; MORAES, 2011).

2.2.2 Composicado quimica

A literatura acerca da composicao da semente de acai apresenta informacdes
conflitantes. Embora um estudo de 2015 tenha quantificado o teor de carboidratos das
sementes e identificado a manose como o principal agucar (RAMBO; SCHMIDT;
FERREIRA, 2015), a maioria dos estudos classificaram a semente de acai como uma
biomassa lignocelulésica, tendo a glicose como principal agucar (BARBOSA et al.,
2019; OLIVEIRA et al., 2015; RODRIGUEZ-ZUNIGA et al., 2008; WYCOFF et al.,
2015). Em geral, os dados que apontavam a presenca de celulose e hemicelulose
foram resultantes de métodos de caracterizacéo inespecificos para identificacao de
manose. Alguns meétodos, por exemplo, baseiam-se no principio de que a
hemicelulose € solavel em acido ou base diluidos, mas a celulose ndao (MORAIS;
ROSA; MARCONCINI, 2010; TAPPI, 1999; WAKSMAN; STEVENS, 1930). A manana,
entretanto, possui uma recalcitrancia intermediaria (maior do que a da xilana, mas
menor do que a da celulose) (MONTEIRO et al., 2019). Dessa forma, esses métodos
indiretos identificam uma parte da manana como hemicelulose e outra como celulose.

O estudo de Monteiro et al. (2019) confirmou a composicdo quimica das
sementes de acai encontrada por Rambo e colaboradores (2015), além de ter
explorado a composicao da fibra e da semente separadamente. Ambos os estudos
utilizaram o método do Laboratério Nacional de Energia Renovavel dos EUA (National
Renewable Energy Laboratory, NREL), que é referéncia estabelecida para
caracterizacao de biomassas (SLUITER et al., 2012). Esse método consiste em uma
hidrolise 4cida em duas etapas e emprega cromatografia liquida de alta performance
para determinacao dos acgUcares resultantes da hidrolise dos polissacarideos. Dessa
forma, é possivel identificar a manose como o principal agUcar presente na biomassa.

A Tabela 2 apresenta a composicdo quimica das sementes de acai
determinada por Rambo; Schmidt; Ferreira (2015) e por Monteiro et al. (2019).
Segundo os autores, 0s principais componentes da semente de acai sdo: manose (52-
58%), lignina (17-20%), extrativos (9-15%) e glicose (7-9%) (MONTEIRO et al., 2019;

13



RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA, 2015). A Figura 3 apresenta graficamente o valor
médio entre os dois estudos. As sementes de agai possuem ainda um pequeno
conteudo de lipideos, de 0,33%, segundo Wycoff et al. (2015).

Cabe ressaltar ainda que a presenca de lignina nas sementes nao foi
confirmada. Monteiro et al. (2019) relatam que o residuo insoltvel em &cido resultante
dos ensaios de caracterizacdo das sementes é presumidamente lignina. Porém, os
autores ressaltam que como as sementes de acai sao diferentes das biomassas
lignocelulésicas, outras andlises sdo necessarias para confirmar que esse residuo

insolUvel corresponde de fato a lignina.

Tabela 2. Composicdo massica da semente de acai

Composi¢cado em massa seca (%)

Referéncias Rambo; Schmidt; Monteiro et al., (2019)
Ferreira, (2015) lote 1* lote 2*
Manose 53,60% 52,32% 58,29%
Glicose 8,66% 6,77% 9,33%
Xilose 3,18% 2,08% 2,33%
Galactose 1,43% 1,99% 1,68%
Arabinose 0,69% 0,45% 0,72%
Ramnose 0,17% - -

Lignina 17,30% 18,34% 19,54%
Extrativos 9,50% 15,45% 9,89%
Cinzas 0,16% 0,61% 0,44%

Soma 94,69% 98,01%  102,22%

*Os valores dos lotes 1 e 2 referem-se a semente inteira, que inclui a camada de fibras

A partir destes dados e das caracteristicas de insolubilidade e alta resisténcia
a compressao, Monteiro et al. (2019) concluiram que as sementes de acai contém
uma manana do tipo linear, que apresenta pelo menos 85% de manose. Esta
distingue-se das galactomananas comumente encontradas em leguminosas e outras
sementes, que contém uma propor¢cao de manose:galactose de 2:1 a 4:1. Devido ao
baixo percentual de substituicdo se comparada a galactomanana, a manana linear se
parece estruturalmente com a celulose, sendo cristalina, dura e insolivel em agua

(MONTEIRO et al., 2019).
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Figura 3. Composicdo quimica média da semente de acai

2.3 MANOSE

A manose é um monossacarideo de formula quimica C¢H1206 € € um epimero
da glicose na posicdo C-2 (Figura 4). Assim como a glicose, a manose € instavel na
forma linear com o grupo aldeido livre e, portanto, sofre ciclizacdo para uma estrutura
em anel (HU et al.,, 2016). Os monossacarideos podem formar anéis com seis
membros (piranoses) ou cinco membros (furanoses), porém nas hemiceluloses
apenas a arabinose eventualmente aparece como furanose, enquanto todos 0s outros
acucares formam apenas anéis de 6 membros. Quando o acucar linear torna-se
ciclico, o carbono C-1 se torna quiral, e seus grupos hidroxila axiais e equatoriais sao
designados a e [3, respectivamente (HOLTZAPPLE, 2003).

H OH
H OH
H_ o
HO OHg
HO H HO

H  on HO H

H &

H OH
H OH
D-Glicose D-Manose

Figura 4. Estruturas quimicas da D-glicose e b-manose (WU; ZHANG; MU, 2019)

A manose é um po6 branco cristalino facilmente solavel em agua, mas pouco

soluvel em etanol. Suas propriedades fisico-quimicas sdo apresentadas na Tabela 3.
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Aproximadamente 60% da D-manose em solugéo ocorre na forma cristalizada de a-D-
piranose, que é leve e doce, e 40% ocorre na forma de B-D-piranose, que é amarga.
Por isso, a manose é doce mas tem um sabor residual amargo. A manose tem valor
caldrico de 3,75 kcal/g, um pouco menor que o da sacarose (4 kcal/g), e possui 60%
da docura da sacarose (HU et al., 2016; WU; ZHANG; MU, 2019).

Tabela 3. Propriedades fisico-quimicas da manose (HU et al., 2016)

Propriedade Valor
N° CAS 3458-28-4
Formula molecular CsH1206
Massa molar 180,16 g/mol
Forma fisica P6 solido cristalino branco
Odor N&o possui
Temperatura de fuséo 132 °C
Solubilidade 248 g/100 mL (17 °C)
Valor calorifico 3,75 kcallg

A manose € uma substancia bioativa comumente comercializada como um
suplemento dietético para o tratamento e prevencdo de infeccbes do trato urinario,
pois estudos indicam que ela € capaz de impedir a adesédo de E. coli (bactéria
responsavel pela maioria das infeccfes) ao trato urinario (DOMENICI et al., 2016;
KRANJCEC; PAPES; ALTARAC, 2014). A manose também apresenta outros
beneficios a saude: € um prebiodtico, promove a secrecdo de insulina e tem papel
importante no sistema imunoldgico por compor a estrutura de glicoproteinas, como a
lectina ligadora de manose. O monossacarideo é utilizado ainda no tratamento de uma
doenca rara chamada sindrome da glicoproteina deficiente em carboidratos do tipo
1b, que se caracteriza por anomalias na glicosilacao de proteinas (WU; ZHANG; MU,
2019).

Além disso, a manose possui aplicacbes na industria de alimentos, por
melhorar a textura de alimentos como sorvetes, frutas processadas e molhos para
salada (HU et al., 2016). Além disso, também € utilizada na indUstria de cosméticos,
por regular a luminosidade da pele e ser um agente umectante, que evita a perda de
agua transepidérmica e, por consequéncia, suaviza as rugas e linhas finas
(SANDOVAL; CAIXETA; RIBEIRO, 2015).
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A D-manose também pode ser utilizada como matéria-prima para a sintese de
agentes imunoestimulantes e antitumorais, além de D-manitol, um poliol amplamente
usado em produtos alimenticios e farmacéuticos (HU et al., 2016; WU; ZHANG; MU,
2019). Atualmente, a producédo comercial de D-manitol é realizada pela hidrogenacao
catalitica de misturas de D-glicose e D-frutose, um processo que possui baixo
rendimento. Nessa reacao, apenas a B-frutose € convertida em manitol, enquanto a
a-frutose e a glicose séao reduzidas a sorbitol. Dessa forma, um substrato de glicose-
frutose 50/50 resulta em uma mistura de manitol-sorbitol com a razéo de 25/75 (DAl
et al., 2017). Alternativamente, a hidrogenacdo direta de manose a manitol € um
processo de alto rendimento (>85%) e seletividade (>92%) (MISHRA; HWANG, 2013).

Quanto a producdo comercial de manose, os métodos utilizados baseiam-se
principalmente na hidrolise acida, térmica ou enzimatica de plantas, especialmente
frutas e ervas. Apos a hidrolise, a manose pode ser separada por meio da precipitacao
em etanol (HU et al., 2016). A manose também é obtida industrialmente a partir de
hidrolisados de madeiras, como o licor de processos de polpacdo de coniferas
(ENNELIN et al., 2004). Outras rotas de obtencdo de manose em investigacao incluem
a epimerizacao catalitica da glicose (HONG et al., 2012) e a bioconverséao de frutose
e glicose por meio de enzimas como D-manose isomerase, D-lyxose isomerase e
celobiose 2-epimerase (WU; ZHANG; MU, 2019).

Segundo estudo de mercado da Transparency Market Research de 2017, o
mercado global de D-manose deve apresentar uma taxa de crescimento anual
composta (CAGR) de 3,5% entre 2017 e 2025. Crescendo a esta taxa, o mercado
avaliado em US$ 774,5 milhdes em 2017 deve atingir US$ 1.016,7 milhdes até o final
de 2025. O mercado global de D-manose apresenta um cenario de fornecedores
fragmentado, com a presenca de grandes empresas estabelecidas, bem como
pequenos players regionais (TRANSPARENCY MARKET RESEARCH, 2019).

O mercado € segmentado por tipos de produtos nas categorias de grau
alimenticio ou grau farmacéutico, sendo dividido ainda entre capsulas, tabletes e
manose em pd. As principais aplicacdes da manose sdo: suplemento alimentar para
saude do trato urinario, aditivos alimentares, anti-inflamatorios e racao animal. Dentre
estas, o mercado de suplementos dietéticos € o0 mais representativo, com a

perspectiva de responder por 40% do mercado total em 2025. No entanto, 0 segmento
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de aditivos alimentares deve apresentar a maior taxa de crescimento entre 2017 e
2025 (TRANSPARENCY MARKET RESEARCH, 2019).

2.4  MANANO-OLIGOSSACARIDEOS

A hidrélise da manana também pode resultar em manano-oligossacarideos
(MOS) em alternativa & manose, caso seja realizada em condi¢cdes mais brandas
(FULGER et al., 1985). Os MOS caracterizam-se por um grau de polimerizacao de 2
a 10 unidades de manose, sendo utilizados comercialmente como aditivos para
alimentos, bebidas, racdes animais, medicamentos e cosméticos, pois apresentam
beneficios a saude, como acéo prebidtica (SPRING et al., 2015) e de reducéo de
gordura corporal (YOKOMIZO; KADOTA, 2001).

Os MOS tém sido amplamente utilizados na nutricgdo animal desde 1999,
guando a Unido Europeia proibiu a utilizacdo de antibidticos promotores de
crescimento na alimentacdo animal. A adicdo de MOS a racdo é uma solucéo eficaz
para dietas sem antibioticos, pois os MOS séo capazes de se ligar as fimbrias de
bactérias patogénicas, impedindo-as de aderirem as paredes do trato gastrointestinal.
Além disso, os MOS fornecem suporte para imunidade e digestdo, melhorando a
salde gastrointestinal, o bem-estar, os niveis de energia e o desempenho dos animais
(SPRING et al., 2015).

A maioria dos MOS utilizados na racao animal séo obtidos da parede celular da
levedura Saccharomyces cerevisiae, que contém cerca de 40% de manoproteinas
(polipeptideos glicosilados com ligacdes N-glicosidicas e O-glicosidicas). Em muitas
leveduras, as N-glicanas sdo mananas lineares com 50 a 200 residuos de manose em
ligacBes do tipo a-1,6 e com pequenas ramificacdes de manose em ligagbes a-1,2. Ja
as O-glicanas contém apenas 1 a 5 residuos de manose. Como as mananas da
parede celular de leveduras apresentam ligacbes do tipo a entre os residuos de
manose, 0s MOS obtidos sdo denominados a-MOS (YAMABHAI et al., 2016).

Por outro lado, os MOS provenientes de mananas de plantas sdo denominados
B-MOS pois os residuos de manose séo ligados por ligacdes do tipo B (YAMABHAI et
al., 2016). Diversos processos de producdo de MOS a partir de vegetais ou rejeitos
de origem vegetal com conteddo de manana ja foram descritos em documentos de
patente (FULGER et al., 1985; YOKOMIZO; KADOTA, 2001). KENNY; FERNANDES;
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LECLERC (2010) descrevem um processo de producéo de B-MOS a partir de residuos
de café visando a incorporacdo dos MOS em bebidas funcionais, devido a sua
propriedade medicamentosa de reducéo de nivel de gordura. Além disso, estudos tém
demonstrado que B-MOS sao prebidticos mais eficientes do que os a-MOS (KOVACS-
NOLAN et al., 2013; RUNGRASSAMEE et al., 2014). A semente de acai se mostra
mais uma fonte interessante para obtencao desses produtos devido ao seu elevado

contetdo de 3-manana.

2.5 ESTRUTURA QUIMICA DAS MANANAS

As mananas séao classificadas em quatro grupos principais de acordo com sua
estrutura  quimica: mananas puras (ou verdadeiras), glucomananas,
galactoglucomananas e galactomananas (COSTA; FILHO, 2018).

A manana pura se caracteriza por uma cadeia linear que contém 80% a 95%
de residuos de manose, ligados por ligagbes do tipo B-1,4, que pode conter
esporadicamente ligacdes do tipo a-1,6 com residuos de galactose (Figura 5)
(ASPINALL, 1959; BUCKERIDGE; DOS SANTOS; TINE, 2000; SINGH; SINGH,;
ARYA, 2018). Esse polissacarideo é encontrado principalmente no endosperma de
sementes de plantas e na parede celular de algumas algas (ASPINALL, 1959). A
funcdo da manana pura nas sementes € ndo apenas de reserva de carboidratos, mas
também de protecdo contra impacto mecanico, pois esse polissacarideo possui alto
grau de compactacdo, o que confere dureza e resisténcia as sementes, conforme
mencionado no item 2.2.2 (BUCKERIDGE; DOS SANTOS; TINE, 2000).

A presenca de manana linear foi reportada em sementes de café (WOLFROM,;
LAVER; PATIN, 1961), nas sementes de tamara (Phoenix dactylifera) e nas sementes
da palmeira jarina (Phytelephas macrocarpa), chamadas de noz de tagua ou marfim
vegetal (ASPINALL et al., 1953; MEIER; REID, 1982). Além disso, esta presente na
torta residual do processo de extracdo de Oleo das sementes de palma
(DUSTERHOFT; VORAGEN; ENGELS, 1991; FAN et al., 2014), e na torta residual da
extracdo de Oleo de coco (KNUDSEN, 1997; YOKOMIZO; KADOTA, 2001).
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Figura 5. Estrutura quimica da manana linear. Unidades de manose (M) séo ligadas pelos carbonos
C1 e C4 por ligagBes do tipo p-1,4 (HOLTZAPPLE, 2003)

A manana linear (ou pura) € insolivel em agua e possui estrutura cristalina até
certa extensdo. Nas sementes de jarina, foram identificados dois tipos de mananas: a
manana I, solivel em meio basico, e que apresenta estrutura granular; e a manana ll,
insoluvel em meio basico, que possui estrutura microfibrilar anadloga a da celulose
(CHANZY et al., 1984).

A estrutura da manana linear se assemelha a da celulose em muitos aspectos:
ambas apresentam ligacdes B-(1,4) entre os monossacarideos, levando a ligacdes
intramoleculares que favorecem uma conformacao linear das cadeias. As cadeias
lineares e inflexiveis podem formar uma estrutura supermolecular compacta e com
muitas ligacfes intermoleculares de hidrogénio, que € frequentemente cristalina e
dificil de solubilizar. Além disso, a precipitacdo da manana linear € uma indicacao da
estabilidade da estrutura. Contudo, o grau de polimerizacdo da manana (50-200) é
sempre menor que o da celulose (300-3000). O grau de polimerizacdo da manana
encontrada nas sementes de café & ainda menor: 40-45 unidades de manose
(WOLFROM; LAVER; PATIN, 1961). Essa é uma das razdes pelas quais os cristais
de manana podem ser dissolvidos mais facilmente do que os de celulose (NATTORP
et al., 1999).

Ja as glucomananas séo copolimeros de manose e glicose, com quantidades
variaveis dos dois monossacarideos. Os residuos sdo ligados principalmente por
ligacdes do tipo B-1,4, mas podem ocorrer ligacdes ocasionais do tipo a-1,6 (Figura
6a). Esses polissacarideos sdo encontrados principalmente no endosperma de

sementes e em tubérculos de algumas espécies de Iridaceae e Liliaceae. No tubérculo
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de konjac (Amorphophallus konjac) a glucomanana apresenta uma proporgéo
manose:glicose de 1,6:1 (COSTA; FILHO, 2018).

As glucomananas também estdo presentes nas madeiras coniferas, em que
constituem aproximadamente metade da fragcdo hemicelulésica. Nessas biomassas,
as glucomananas apresentam tipicamente propor¢cdes de manose:glicose de 3:1,
além de residuos de galactose ligados a cada 15 ou 30 residuos de manose.
Adicionalmente, 25% dos acUcares da cadeira principal sdo acetilados (Figura 6b)
(HOLTZAPPLE, 2003).
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Figura 6. Estruturas quimicas de glucomananas a) sem ramificacdo, com residuos de manose (M) e
glicose (G) ligados por ligacdes 3-1,4, e b) com residuos de galactose (L) ramificados em ligacdes a-

1,6 e 0-1,3, além residuos de manose acetilados (M¢) na cadeia principal. (HOLTZAPPLE, 2003).

As galactomananas sao compostas por uma cadeia linear de B-1,4-manose
com grupos laterais de a-1,6-galactose (Figura 7), apresentando proporcdes de
galactose e manose variaveis entre espécies (COSTA; FILHO, 2018). Esse é o
principal polissacarideo presente no endosperma de sementes de leguminosas, como
Cyamopsis tetragonoloba e Ceratonia siliqua, as quais sao fontes dos espessantes de
alimentos goma guar e goma de alfarroba, respectivamente. A razdo entre manose e
galactose nessas sementes situa-se entre 1,1 e 5,0, e a solubilidade do polissacarideo
em agua aumenta a medida que essa razdo diminui. Geralmente, galactomananas
com maior proporcao de galactose sdo facilmente sollveis em agua e possuem pouca
tendéncia de formacao de gel (HOLTZAPPLE, 2003; PRAJAPATI et al., 2013).
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Figura 7. Estrutura quimica de galactomananas. Unidades de manose (M) sao ligadas por ligacdes B-
1,4 na cadeia principal e unidades de galactose (L) sdo ramificadas com ligacdes a-1,6.
(HOLTZAPPLE, 2003).

Assim como as glucomananas, as galactoglucomananas possuem uma cadeia
principal composta por residuos de manose e glicose ligados por ligagdes do tipo B-
1,4, porém contém cerca de 10 vezes mais grupos laterais de a-1,6-galactose,
podendo conter grupos acetil nas posicoes C2 e C3 (Figura 8). As
galactoglucomananas constituem cerca de 20% da fracdo hemicelulosica das
gimnospermas, porém ha dois tipos possiveis: um contém grandes quantidades de
galactose, enquanto 0 outro contém muito pouca galactose, com as propor¢cdes de
galactose : glicose : manose de 1:1:3 e 0,1:1:3, respectivamente (COSTA; FILHO,
2018).

4G1° 4M4 4M 4G1 4M1* 4M4 4M4 4G1

Figura 8. Estrutura quimica de galactoglucomananas. Unidades de manose (M) e glicose (G) sao
ligadas por ligagdes B-1,4 na cadeia principal, que pode conter residuos acetilados (M* e G*), e

unidades de galactose (L) séo ramificadas com liga¢cbes a-1,6 (HOLTZAPPLE, 2003)

2.6  HIDROLISE DE MANANAS

As estratégias de hidrélise de mananas dependem da estrutura do
polissacarideo. As gomas comerciais, como alfarroba, guar e tara, contém
galactomananas como principal componente. Para extrair essas galactomananas,
primeiramente, o endosperma € separado dos cascos e germes das sementes.
Posteriormente, o mesmo € moido e peneirado para formar um pé bastante fino, que
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€ entdo purificado por repetidas lavagens com etanol. Em seguida, a extracdo da
galactomananas é feita em agua quente para a remocao das particulas insollveis.
Entdo, a solucdo clarificada é precipitada utilizando &lcool isopropilico. Por fim, o
precipitado é lavado com alcool, prensado, seco, moido e peneirado (PRAJAPATI et
al., 2013).

Entretanto, mananas lineares sado insolUveis em agua. Processos de producao
de manose e MOS a partir de vegetais ou rejeitos de origem vegetal com contetdo de
manana linear empregam métodos como hidrélise &cida, térmica, enzimatica ou
combinacdes destes. Tais processos utilizam como matéria-prima, por exemplo,
residuos da extracdo de café (FULGER et al., 1985; KENNY; FERNANDES;
LECLERC, 2010; STAHL et al., 1993), tortas residuais da extracao do 6leo da semente
da palmiste (CERVERO et al., 2010; FAN et al., 2014) e do 6leo de coco (YOKOMIZO;
KADOTA, 2001). Esses residuos possuem, respectivamente, teores de manana de
19-26%, 29-38% e 25-32% em base massica seca. A Tabela 4 apresenta resultados
de diversos métodos utilizados para a hidrélise da manana linear contida nessas
biomassas. Processos de hidrélise acida e de hidrolise enzimatica apresentam o0s
maiores rendimentos em manose para as biomassas residuais de café e semente de
palmiste, situados na faixa de 73% a 96%. Ja a hidrolise térmica resulta em
rendimentos de 40% a 70%.

O método proposto por Monteiro et al. (2019) para hidrélise da manana da
semente de acai emprega 2 etapas: hidrolise com acido diluido seguida de hidrdlise
enzimatica. Diferentemente dos resultados obtidos por Cervero et al. (2010) e Fan et
al. (2014) para a torta da semente de palmiste, que apresentaram rendimentos
elevados com apenas uma etapa de hidrdlise, a manana presente na semente de acai
nao pode ser inteiramente hidrolisada com apenas uma destas etapas
separadamente.

A hidrdlise da semente de acai in natura com &cido sulftrico 3% p/p a 121 °C
por 60 min resultou em um rendimento baixo de manose de 27%, enquanto a hidrélise
enzimatica da semente in natura forneceu apenas um rendimento de 3%,
evidenciando que a semente € altamente recalcitrante ao ataque enzimatico e
parcialmente recalcitrante ao ataque com acido diluido. No entanto, a combinagéo dos
dois processos de forma sequencial resultou em um rendimento global de manose de
90% (MONTEIRO et al., 2019).
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Tabela 4. Revisao de resultados experimentais em hidrélise de mananas.

Residuos da
0,
extracdo de café 25%
Residuos da
0,
extracdo de café e
Residuos da o
= . ndo indicado
extracao de café
Residuos da U
- . héo indicado
extracdo de café
Residuos da
0,
extracdo de café 26.7%
Residuos da .
= . n&o indicado
extracdo de café
Residuos da n&o indicado

extracdo de café

Torta residual da
extracdo aquosa

55% (30,6%
por Knudsen et

de leite de coco al. (1997))

nao indicado
Torta residual de 30,9% por
semente de Knudsen
palmiste (Elaeis  (1997); 35,2%
guineensis ) por Cerveré et

al. (2010)
Torta residual de
seme_\nte de 55,71%
palmiste
desproteinada
Torta residual de
semente de
0,

palmiste (Elaeis 35.2%
guineenis )
Residuos da 19,3%

extracdo de café

Hidroélise com &cido diluido
em PFR (113 mL)

Hidrélise com &cido diluido
em PFR (113 mL)

1) Hidrdlise térmica em PFR;
2) Precipitagdo com etanol

Hidroélise térmica em PFR
(102 mm x 12 m, aprox. 98 L)

Hidrélise térmica em PFR
(102 mm x 12 m, aprox. 98 L)

Hidrélise térmica em PFR
(102 mm x 12 m, aprox. 98 L)

Hidrélise com &cido diluido
em PFR (102 mm x 12 m,
aprox. 98 L)

Tratamento térmico com
agua subcritica em reator
batelada (100 mL)

1) Hidrélise com &cido diluido
Neutralizagdo, separagao
S/L, lavagem do sélido,
mistura S/L, concentracéo

2) Hidrélise enzimatica

3) Purificagéo: descoloragéo
com carvao ativado, filtrag&o,
evaporacao, dessalinizagdo e
cristalizagéo

Hidrélise com &cido diluido
assistida por micro-ondas

Hidrélise enzimatica

1) Deslignificagéo

2) Extracao de lipideos
(soxhlet)

3) Hidrélise enzimatica curta
4) Hidrélise enzimatica longa

4,68% sélidos; H,SO,4
0,25% p/p; 240 °C; 6 s

4,68% sélidos; H,SO,
0,05% p/p; 240 °C; 8 s

1) 10% sélidos; 230 °C;
6 min
2) Etanol 80% (v/v)

11% soélidos; 221 °C; 8 min

14% solidos; 221 °C; 8 min

5% sélidos; 229 °C; 3,2
min

5% solidos; H,SO, 1% p/p;
202°C; 48s

9% sélidos; 200 °C; 30 min

1) 10% solidos, H,SO,4
0,5% (v/v); 30 min

2) 0,01 g endo-B-
mananase/ g biomassa; 60
°C; 60 min

1,97% sélidos; H,SO,4 0,75
N (3,5% p/p); 148 °C, 10,5
min

5% sélidos; 2,3 mg
proteina / g biomassa; 60
°C; 96 h

1) S/L 1:10 (p/v); clorito de
sédio 1% p/p e acido
acético 1% v/p; 80 °C

2) S/L 1:10 (p/v); hexano;
6h

3) 10% sélidos (p/v); 4,1
mg pectinase / g
biomassa; 45 °C, 6 h

4) 10% sélidos (p/v); 8,2
mg pectinase / g
biomassa; 2,1 mg B-
glicosidade / g biomassa;
45°C, 24 h

Rendimento global: 30% com base na massa inicial de
biomassa

Pureza do hidrolisado: >80% de manose ou MOS
Rendimento em manose: 96% do conteldo inicial
Composicdo de manose e MOS no hidrolisado: 98,6% de
manose, 1,4% de manobiose

Fulger et al.
(1985)

Rendimento global: 30% com base na massa inicial de
biomassa

Pureza do hidrolisado: >80% de manose ou MOS
Rendimento em manose: 96% do contetdo inicial
Composicdo de manose e MOS no hidrolisado: GP1:
14,5%; GP2: 15,8%; GP3: 15,7%; GP4: 4,3%; GP5:
13,1%; GP6: 11,5%; GP7: 8,2%; GP8: 4,8%; GP9:
2,1%.

Fulger et al.
(1985)

1) Composigao do hidrolisado: 36,35% MOS com GP 5-8 Kenny;
2) Composigao do precipitado: 74,96% MOS com GP 5-8 Fernandes;

Rendimento em manose: 40% do contetdo inicial de Leclerc
manose (70% quando utilizado etanol 90% v/v) (2011)
Rendimento global: 23,5% com base na massa inicial de
biomassa
Composigdo do hldroI|~sado: 74% acUcares; 26% Stahl et al.
produtos de degradagéo (1993)
Composicdo de manose e MOS no hidrolisado: GP1
24.8%; GP2 16.9%; GP3 16.0%; GP4 15.4%; GP5
10.0%; GP6 8.4%; GP7 5.3%; GP8 2.8%
Rendimento global: 45,3% com base na massa inicial de
biomassa Stahl et al
Composicéo do hidrolisado: 47,2% agucares (33,5% (1993) :
manose; 12,1% galactose; 1,6% glicose)
Rendimento em manose: 56,8% do contetdo inicial
Rendimento global: 47,8% com base na massa inicial de
f Stahl et al.
blomass_a o (1993)
Composicéo do hidrolisado: 15,1% manose
Rendimento global: 47,8% com base na massa inicial de
) Stahl et al.
b|omass_a o (1993)
Composic¢éo do hidrolisado: 82% manose
Khuwijitjaru;
Rendimento: 8,98 /100 g bi e
endimento: 8,98 g manose g biomassa Adachi
(2012)
1) Rendimento: 25,6 g manose / 100 g biomassa
2) Rendimento: 63,9 g manose / 100 g biomassa Zhang et al
3) Rendimento final: 48,4 g manose / 100 g biomassa ’
- ) . (2009)
(N&o condizentes com o contelido de manana na
biomassa reportado na literatura)

. Fan et al.
Rendimento em manose: 92,11% (2013)
Rendimento em manose: 87% Cerver§ et

al. (2010)
1) Rendimento: 77% com base na massa inicial de
biomassa
2) Rendimento: 61% com base na massa inicial de
biomassa
Composicdo da biomassa ap6s etapa 2: 58,2% manose;
16,4% glicose; 13% galactose
3) Rendimento: 15,9% com base na massa inicial de
biomassa Nguyen et
Composicéo do hidrolisado: manose 9,9%; GP2 24,5%; al. (2018)
GP6 19,8%
4) Rendimento: 25,6% com base na massa inicial de
biomassa
Composicéo do hidrolisado: manose 49%; GP2 2,8%;
GP6 1,9%
Rendimento global de manose: 73% do conteldo inicial
de manose

GP: Grau de Polimerizacao
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2.7 HIDROLISE ACIDA

A literatura acerca da hidrélise 4cida de biomassas ricas em mananas € limitada
e ndo héa informacdes acerca da sua utilizacdo em processos de escala industrial.
Entretanto, a hidrélise 4cida é um dos métodos mais empregados em escala industrial
para a hidrélise de biomassas lignocelulésicas (BACOVSKY et al., 2013; SAVILLE;
GRIFFIN; MACLEAN, 2016), havendo uma extensa literatura acerca da sua eficiéncia

e condicdes operacionais.

2.7.1 Hidrdlise acida de biomassas lignocelulésicas

A hidrdlise, ou sacarificacdo, da lignocelulose consiste na quebra das cadeias
poliméricas de celulose e hemicelulose em seus agucares monoméricos. A hidrolise
completa da celulose resulta em glicose, enquanto a hemicelulose origina varias
pentoses e hexoses. A hemicelulose de madeiras de coniferas (softwood) € composta
majoritariamente por manose. Ja o acucar dominante na hemicelulose de madeiras
de folhosas (harwood) € geralmente a xilose (TAHERZADEH; KARIMI, 2007).

A sacarificacdo da biomassa lignocelulosica por acido tem uma histéria muito
mais longa que o processo enzimatico. Este processo pode ser dividido em dois
grupos: hidrolise com acido concentrado e hidrélise com acido diluido
(TAHERZADEH; KARIMI, 2007). Nas ultimas décadas, no entanto, a hidrélise da
biomassa lignocelulésica com acido diluido tem sido utilizada apenas como forma de
pré-tratamento para a etapa posterior de hidrolise enzimatica da celulose (LEE; IYER;
TORGET, 1999).

2.7.1.1 Hidrélise com acido concentrado

A pesquisa basica acerca da sacarificacdo da biomassa lignoceluldsica foi
iniciada ainda no século XIX, a partir da descoberta de Henri Braconnot, em 1819, de
gue a lignocelulose poderia ser convertida em acucares fermentaveis utilizando acido
sulfirico concentrado. Assim, os primeiros estudos de conversdo quimica da
biomassa lignocelulésica foram direcionados ao uso de acidos em concentracdes
superiores a 30%, a pressao atmosférica e em temperaturas baixas (30 a 50 °C)

(JUNG; KIM, 2015; SHERRARD; KRESSMAN, 1945).
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Acidos concentrados, como H2SO4 a 70%-75% e HCI fumegante a 40%, sdo
capazes de hidrolisar a holocelulose, pois hidrolisam rapidamente a hemicelulose e
causam um inchamento da estrutura da celulose, posteriormente hidrolisando suas
ligagbes glicosidicas (JUNG; KIM, 2015; MCMILLAN, 1992). Apesar do alto
rendimento na hidrélise da celulose, a aplicacdo de acidos concentrados néo obteve
sucesso prolongado em processos comerciais. As principais dificuldades encontradas
deviam-se a natureza téxica, corrosiva e perigosa desses compostos, aos altos custos
associados a sua recuperacdo e a corrosdo de equipamentos (MCMILLAN, 1992;
SHERRARD; KRESSMAN, 1945; ZHENG; PAN; ZHANG, 2009). Dessa forma, os
processos de sacarificacdo direta com acido concentrado foram em grande parte
descontinuados, sendo seu uso substituido por processos que utilizavam éacidos
diluidos no final do século XIX, devido ao significativo avan¢o no desenvolvimento
dessa metodologia (SHERRARD; KRESSMAN, 1945).

2.7.1.2 Hidrélise com acido diluido

Em 1984, Simonsen propds um processo de hidrolise de lascas de madeira ou
serragem que empregava acido sulfarico a 0,5% por 15 min, a aproximadamente 9
atm. Contudo, esse processo apresentava um rendimento em acucares de apenas
26,5%. As condi¢Bes propostas por Simonsen foram utilizadas em duas plantas
comerciais nos EUA na década de 1910, que também obtinham rendimentos baixos
de 22% (SHERRARD; KRESSMAN, 1945).

Os acidos diluidos sdo capazes de hidrolisar a hemicelulose, que possui
estrutura amorfa, porém apresentam pouca eficiéncia na hidrélise da celulose, cuja
estrutura é majoritariamente cristalina. Para atingir taxas aceitaveis de hidrélise da
celulose, € necesséario o emprego de temperaturas elevadas. Contudo, a temperatura
alta aumenta também a taxa de decomposicdo de acUcares. Dessa forma, os
processos com acido diluido apresentam baixos rendimentos de acUcares totais em
comparacgao aos processos com acido concentrado (JONES; SEMRAU, 1984).

A principal vantagem da hidrolise &cida diluida € o consumo de acido
relativamente baixo (a concentracdo de 4cido sulfurico tipicamente utilizada varia de
0,5% a 2,0%). No entanto, esse método possui rendimento baixo e alta demanda
energética (GALBE; ZACCHI, 2002). Nos processos utilizados até a década de 60,
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empregavam-se temperaturas na faixa de 170 °C a 200 °C; ja no inicio dos anos 80,
diversos estudos testaram temperaturas acima de 200 °C com tempos de residéncia
muito curtos, de alguns segundos (LEE; IYER; TORGET, 1999).

Rendimentos mais altos séo favorecidos em temperatura elevada e tempo de
residéncia curto, porém mesmo nessas condi¢cdes ndo se obtém rendimentos de
glicose superiores a 50%-60% do valor tedrico (JUNG; KIM, 2015; LEE; IYER;
TORGET, 1999). A partir de diversos estudos de modelagem cinética e ensaios
experimentais em escala de bancada com reatores batelada, de percolacédo e de
pistdo, concluiu-se que rendimentos de glicose acima de 70% do tedrico ndo eram
possiveis. Isto foi justificado como resultado de reacdes de degradacdo da glicose e
da propria celulose, bem como pela formacéao de oligdbmeros sollUveis quimicamente
modificados, que n&do séo hidrolisaveis em glicose (TORGET; KIM; LEE, 2000).

De modo a diminuir a degradacédo e aumentar o rendimento de agucares, foi
desenvolvido um processo de hidrélise com acido diluido em duas etapas (HARRIS et
al., 1985). No primeiro estagio, a hemicelulose € hidrolisada sob condicbes mais
amenas, enquanto no segundo, os solidos residuais (majoritariamente celulose) séo
hidrolisados sob condi¢cdes mais severas. Desse modo, os agucares da hemicelulose
nao sao degradados, sendo possivel maior recuperacao de xilose, galactose, manose
e arabinose (HARRIS et al., 1985). Empregando este método (condi¢cdes da 12 etapa:
180 °C, 4 min, H>SO4 2,66%; e 22 etapa: 210 °C, 1,5 min, H.SO4 2,5%), Nguyen et al.
(1999) obtiveram uma recuperacédo de acucares da hemicelulose na faixa de 80%-
90%, porém um rendimento de glicose maximo de 50% (NGUYEN et al., 2000). Essa
tecnologia foi comercializada nos EUA pela BC International Corporation (BCI), que
empregava uma primeira etapa de hidrélise a 170-190 °C para obter xilose e uma
segunda etapa a 200-230 °C para obter glicose. As duas fracGes de aclUcares eram
posteriormente fermentadas a etanol, sendo a xilose fermentada por uma linhagem
geneticamente modificada de E. coli (GALBE; ZACCHI, 2002; VESSIA, 2005).

Mais recentemente, estudos tém sido realizados com concentracdes de acido
extremamente baixas, na faixa de 0,05% a 0,1%, que permitiriam a utilizacao de ligas
de menor custo na construcao de reatores industriais (TORGET; KIM; LEE, 2000).
Torget et al. (2000) alcancou rendimentos de glicose maiores que 85% utilizando acido
sulfarico a 0,07% e 225 °C em um reator de bancada de percolacdo em leito retratil,

no qual uma mola interna comprimia a biomassa a medida que a reacdo progredia.

27



Contudo, a aplicacdo desta tecnologia em reatores comerciais ainda néo foi
demonstrada (MOSIER et al., 2005).

2.7.1.3 Hidrdlise acida como pré-tratamento para hidrélise enzimética

Apesar dos continuos esforcos de pesquisa e desenvolvimento desde a
industrializacdo dos processos de hidrélise com &cido diluido, ndo houve avancos
significativos no aumento do rendimento de glicose desses processos. Assim, a partir
dos anos 80, com o surgimento de aplicagbes de enzimas celulases, os estudos de
sacarificacdo de biomassas lignocelulésicas concentraram-se em processos
enzimaticos (LEE; IYER; TORGET, 1999).

A utilizacdo de enzimas € considerada a estratégia mais viavel para a hidrolise da
lignocelulose por oferecer diversas vantagens em relacdo a hidrolise quimica, tais
como: rendimento alto, formacdo minima de subprodutos, condicbes de operacéo
brandas com baixo requerimento energético e processamento ecologicamente correto
(GALBE; ZACCHI, 2002; ZHENG; PAN; ZHANG, 2009).

Entretanto, a celulose ndo é diretamente acessivel a acdo das enzimas, devido a
protecdo da matriz de hemicelulose e lignina. Portanto, a biomassa deve sofrer uma
etapa de pré-tratamento para aumentar a digestibilidade enzimatica da celulose
(GALBE; ZACCHI, 2002; LEE; IYER; TORGET, 1999; MOSIER et al., 2005). Os dois
principais fatores que controlam a digestibilidade enzimatica séo a area superficial e
a cristalinidade do substrato (biomassa) (LEE; IYER; TORGET, 1999; MCMILLAN,
1992).

Como a acdo de acidos diluidos sobre a lignocelulose é de hidrolise da
hemicelulose, ha um aumento da porosidade e da area superficial da biomassa (LEE;
IYER; TORGET, 1999). Dessa forma, a hidrolise com &cido diluido tornou-se um
método de pré-tratamento amplamente aceito para a etapa posterior de hidrélise
enzimatica, tendo sido aplicado com sucesso a inumeras biomassas, como madeira
de coniferas e folhosas, culturas herbaceas e residuos agricolas (ZHENG; PAN;
ZHANG, 2009). O pré-tratamento com acido diluido € o segundo mais utilizado em
plantas de escala piloto e comercial, sendo o primeiro o pré-tratamento por exploséo
a vapor (BACOVSKY et al., 2013; SAVILLE; GRIFFIN; MACLEAN, 2016).
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O pré-tratamento com &cido diluido é geralmente aplicado a biomassa moida,
com tamanho de particula proximo a 1 mm e emprega solucdo aquosa de &cido
sulfarico com teor de 0,5% a 5,0% (p/p) e temperatura entre 140 °C e 220 °C por um
periodo de alguns minutos (GALBE; ZACCHI, 2002; JUNG; KIM, 2015; MCMILLAN,
1992). Em geral, € possivel obter mais de 90% de solubilizagdo da hemicelulose na
forma de agcUcares monoméricos ou oligoméricos durante o pré-tratamento e mais de
90% de rendimento de glicose na hidrélise enzimatica da biomassa pré-tratada
(JUNG; KIM, 2015; MCMILLAN, 1992).

2.7.2 Fator de severidade combinado

A natureza e extensdo das alteracOes sofridas na biomassa durante o pré-
tratamento sdo altamente dependentes da severidade da reacéo, que € definida pelo
tempo de residéncia, temperatura e carga do catalisador (HUMBIRD et al., 2011).

O conceito de severidade combinado foi desenvolvido por Chum et al. (1990)
partir de conceitos semelhantes utilizados para controlar a extensdo dos processos
de polpacédo e pré-hidrolise na industria de papel e celulose. A combinagcdo de
temperatura e tempo em um Unico parametro ja havia sido realizada por Overend e
Chornet (1987) para descrever o pré-tratamento de madeiras com vapor (sem
catalisador acido) (OVEREND; CHORNET, 1987). Ao incorporar também uma funcao
de acidez, Chum et al. (1990) demonstraram que o0s pré-tratamentos acidos e
Organosolv também podem ser correlacionados por um fator (CHUM; JOHNSON;
BLACK, 1990).

O fator de severidade (RO) utilizado por Overend e Chornet (1987) é dado pela
Equacéo (2.1):

Ry, = texp (%) (2.1)
em que T, é a temperatura da reagédo (em °C), Tp € uma temperatura de referéncia,
(geralmente 100 °C) e t é o tempo (em minutos) da reacgao.

Ja o fator de severidade combinado (FSC) proposto por Chum et. al (1990) é
definido pela Equacéao (2.2):

FSC =logR, — pH (2.2)
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O uso de fatores de severidade é uma ferramenta muito Gtil no design de
experimentos, pois permite que o tempo, a temperatura e a concentragdo do
catalisador sejam variados de maneira mais significativa para minimizar o namero total
de experimentos realizados (CHUM; JOHNSON; BLACK, 1990).

O fator de severidade esta intimamente relacionado a eficiéncia do pré-
tratamento na hidrélise de acgucares da hemicelulose. Pré-tratamentos de maior
severidade tendem a produzir mais agicares monoméricos, mas com risco de formar
guantidades significativas de produtos de degradacéo se as condi¢cdes da reagao nao
forem bem controladas (HUMBIRD et al., 2011).

2.7.3 Reatores de pré-tratamento com acido diluido

Além das condi¢fes operacionais acima discutidas, o tipo de reator e seu modo
de operacdo também apresentam grande influéncia sobre a estrutura fisica da
biomassa tratada e, consequentemente, sobre a sua digestibilidade enzimatica. Wang
et al. analisaram o efeito de pré-tratamentos de mesma severidade (160 °C, 5 min e
H2S04 2,0% p/p) em trés reatores: reator batelada do tipo autoclave, reator batelada
de exploséo a vapor e reator continuo de parafuso. Os autores observaram diferencas
significativas entre o tamanho de particula e o grau de delaminacéo e fibrilacdo da
biomassa nos trés pré-tratamentos e atribuiram esse resultado ao modo de
descompressao do reator ao final do pré-tratamento. A liberacéo da pressao de forma
explosiva (que ocorre no reator de explosdo a vapor e no reator de parafuso) adiciona
um componente mecanico a severidade da reacdo, proporcionando reducdo do
tamanho de particula, aumento da area superficial e desestruturacéo (delaminacéo e
fibrilacdo) da parede celular da biomassa. Além disso, o reator de parafuso promove
o cisalhamento mecanico da biomassa, aumentando ainda mais a digestibilidade da
biomassa tratada (WANG et al., 2014).

A maioria dos processos comerciais de etanol lignocelulésico sdo baseados em
sistemas de pré-tratamento de reatores continuos. I1sso se verifica ndo apenas para o
pré-tratamento com acido diluido, mas também para pré-tratamentos de explosdo a
vapor e de explosédo de fibra com aménia (AFEX) (ELANDER, 2013). Dois estudos
realizados pela companhia de engenharia Harris Group para o NREL (Laboratorio

Nacional de Energia Renovavel dos Estados Unidos) avaliaram o design e o custo de
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reatores de pré-tratamento acido em modo de operacdo batelada e continuo,
concluindo que os sistemas continuos sdo mais vantajosos tanto do ponto de vista
operacional quanto econdmico. O reator batelada precisaria ter tamanho pequeno
para viabilizar o controle de um tempo de residéncia curto no pré-tratamento. Assim,
para atingir uma capacidade de processamento alta (2000 t/d), seriam necessarios 16
reatores batelada, contra 10 reatores continuos (HARRIS GROUP INC., 2001a, b).
Além disso, o0 estudo concluiu que os reatores batelada apresentam maior
complexidade operacional, requerem mais mao-de-obra, ttm mais demanda de vapor
devido ao resfriamento entre os ciclos e também sofrem mais fadiga devido a grande
guantidade de ciclos de aquecimento e resfriamento realizados (120 ciclos por dia),
apresentando, portanto, tempo de vida reduzido (HARRIS GROUP INC., 2001a).

O sistema de pré-tratamento continuo desenvolvido pelo NREL inclui um vaso
vertical para impregnacdo da biomassa com vapor e acido e um reator de pré-
tratamento de parafuso horizontal (HUMBIRD et al., 2011). Antes de entrar no reator
continuo, a biomassa é impregnada com vapor e acido para garantir sua boa
distribuicdo entre as particulas de biomassa e dentro de particulas individuais,
evitando a geracdo de gradientes de concentracdo dentro do reator. Isso é
particularmente importante porque o0 processo de pré-tratamento no reator tubular
emprega elevada carga de solidos (de modo que a transferéncia de massa €
dificultada pela auséncia de uma fase liquida livre) e porque o tempo de residéncia no
reator € muito curto para proporcionar uma distribuicdo eficiente do acido pela
biomassa (ELANDER, 2013).

A etapa de impregnacdo é geralmente realizada a 80-100 °C em um tanque
vertical ou horizontal dotado de impelidores de pas, que proporcionam a mistura da
biomassa com o vapor e o acido. O processo pode ocorrer com alto teor de solidos
(30%), através da introducdo da solucéo acida por bicos de spray, ou com baixo teor
de sélidos (5% a 10%), através da imersdo da biomassa na solucéo acida, seguida da
drenagem do liquido excedente (ELANDER, 2013; HARRIS GROUP INC., 2001b;
HUMBIRD et al., 2011).

Em seguida, a biomassa impregnada € alimentada ao reator de pré-tratamento
tipicamente por meio de alimentadores de parafuso ou pistdo, que promovem a
compressdo da biomassa (ELANDER, 2013; HARRIS GROUP INC., 2001b;

SHEKIRO et al., 2014). O &cido é adicionado ao reator a uma taxa proporcional a
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vazao massica de biomassa, e vapor de alta pressao é injetado para aquecer a carga
até o ponto de bolha (HUMBIRD et al., 2011). Os sistemas de injecdo e distribuicdo
de vapor no reator de pré-tratamento devem ser projetados de maneira a minimizar
os gradientes de temperatura e a condensacao de vapor, que pode diluir o acido de
forma irregular e criar gradientes de concentragdo. Dessa forma, ao avaliar a
severidade do tratamento, pode-se pressupor com maior confiabilidade que todas as
particulas de biomassa experimentam o mesmo tempo de residéncia, temperatura e
concentracao de &cido dentro do reator (ELANDER, 2013).

O tempo de residéncia do pré-tratamento é determinado principalmente pela
velocidade de movimentacdo da biomassa dentro do reator. Como este € um
parametro chave da severidade e da eficacia do pré-tratamento, um bom controle do
tempo de residéncia € muito importante. Esse controle € bastante influenciado pela
configuragéo do reator, que pode ser vertical ou horizontal. Os reatores verticais séo
tipicamente mais simples e tém menor custo, mas possuem um controle de tempo de
residéncia menos rigido em comparacao aos reatores horizontais (ELANDER, 2013).
Contudo, mesmo em reatores horizontais, o tempo teérico (baseado na velocidade do
parafuso do reator) pode apresentar um erro consideravel em relacédo ao tempo real,
pois desconsidera a mistura reversa dos soélidos e assume um fluxo ideal. Sievers e
Stickel (2018) verificaram que o tempo de residéncia real pode ser 40% ou até 120%
maior que o tempo tedrico em reator horizontal de 500 kg/d (SIEVERS; STICKEL,
2018).

Ao final do pré-tratamento, um sistema de descarga transfere continua, ou
guase continuamente, a biomassa pré-tratada do reator para um tanque receptor de
baixa pressdo ou pressao atmosférica, porém mantendo a temperatura e pressao
constantes dentro do reator. Um dos sistemas de descarga mais simples é uma Unica
valvula de esfera automatizada, que geralmente é chamada de valvula de descarga.
A descarga através da valvula pode proporcionar um cisalhamento explosivo da
biomassa pré-tratada, o que vai aumentar sua area superficial e digestibilidade
enzimatica. Como tal, esse tipo de sistema € frequentemente usado em reatores de
pré-tratamento continuos de explosédo de vapor (ELANDER, 2013).

Por fim, o tanque receptor de biomassa pré-tratada permite a remocao de
vapores da lama pré-tratada, uma vez que ela sofre rdpida despressurizacdo e

resfriamento ao sair da valvula de descarga. Os vapores podem ser condensados e
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podem conter, além de vapor de agua, algumas espécies quimicas volateis, como 0
furfural e acido acético (ELANDER, 2013).

A etapa de pré-tratamento € complexa e representa um dos maiores custos nos
processos de producdo de etanol a partir de biomassas lignoceluldsicas (MOSIER et
al., 2005). Um esquema dos equipamentos é mostrado na Figura 9. O sistema é
construido em acgo-carbono e revestido com liga de niquel Incoloy 825 em todas as
partes que tém contato com &cido (reator, transportador pressurizado e alimentador

de parafuso).

Matéria-prima

Matéria-prima

T’j’a—d—‘_ o - h"
- L Pgrafusos~de
[ alimentacao
Vapor
Tanque vertical
de impregnagao
Agua - =
Parafusos de | - %] Acido
alimentac&o l L{ == Reator horizontal Hidrolisado
lL—"ﬂ-H—'

Prensado

Reinjecao
de prensado

Figura 9. Design de sistema de pré-tratamento com reator horizontal (HUMBIRD et al., 2011).

2.7.4 Hidrélise acida de mananas

Fulger et al. (1985) propuseram um processo de hidrolise acida de residuos da
extracdo aquosa de café, que contém 25% de manana em base seca. A hidrélise acida
da borra de café parcialmente extraida é explorada em documentos de patente que
buscam aumentar o rendimento de solidos sollveis do café torrado e moido
(BENNER, 1954; DI NARDO, 1965). Contudo, Fulger et al. (1985) descrevem um

método para manipular as condi¢fes de hidrolise de modo a controlar a composicao
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de manano-oligossacarideos do hidrolisado, que é subsequentemente incorporado ao
extrato de café convencional.

O processo proposto por Fulger et al. (1985) € bastante semelhante a
processos de hidrolise 4cida de biomassas lignocelulésicas em reatores tubulares. O
residuo da extracdo de café é misturado com agua até um teor de sélidos de 5% a
20%, o &cido é adicionado em uma proporcao de 0,05% a 2,0% p/p da mistura e,
entdo, esta mistura € alimentada a um reator de fluxo pistonado. O reator opera com
temperatura preferencialmente entre 190 °C e 220 °C, com a pressao de saturagéo
da mistura (cerca de 10-25 bar) e com tempo de residéncia de 6 a 60 segundos. O
rendimento global de oligdmeros, baseado na massa inicial do material residual da
extracao de café, é de cerca de 30%. A pureza dos MOS é superior a 80%, indicando
gue essencialmente apenas a manana, e muito pouca celulose, é hidrolisada.

Assim como na hidrélise de biomassas lignocelulésicas, a carga de acido, a
temperatura e o tempo de reacdo determinam eficiéncia da hidrélise e
consequentemente, o grau de polimerizacdo dos oligbmeros de manose obtidos.
Condi¢cdes com pH mais baixo, temperatura mais alta e maior tempo de reacao
tendem a fornecer oligbmeros com menor grau de polimeriza¢ao ou, no caso limitante,
0 monossacarideo manose.

Apés a saida do reator, a mistura é resfriada e as fragdes solida e liquida séao
separadas por filtracdo ou centrifugacdo, por exemplo. A neutralizacdo da mistura
pode ocorrer antes ou depois da separacao solido-liquido.

Fulger et al. (1985) empregaram nos experimentos um reator PFR de bancada
com 113 mL de capacidade, alimentado com uma mistura com 4,68% de sélidos e
tamanho de particula menor que 8 mm. O estudo contemplou testes com acido
sulfarico, acido nitrico, acido acético, além de CO». Nos experimentos com acido
sulfurico, este foi adicionado em concentracédo de 0,025% a 0,25% p/p, o tempo de
reacdo foi mantido em 8 segundos e a temperatura variada entre 200 °C e 240 °C,
para obter diferentes perfis de distribuicdo de oligdmeros. O diéxido de carbono foi
empregado para gerar solucdo aquosa com cerca de 1% em massa, resultando em
um pH de 3,4 e pressédo de CO, de 41 a 48 atm, a 240 °C. A distribui¢cdo de oligbmeros

€ apresentada na Tabela 5.
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Tabela 5. Distribuicdo de manose e manano-oligossacarideos (MOS) no hidrolisado de borra de
semente de café com diferentes graus de severidade (FULGER et al., 1985)

% - . Distribuicdo de MOS (%)

°C) (s) GP1L GP2 GP3 GP4 GP5 GP6 GP7 GP8 GP9

Acido &cido
(p/p)

H.SOs 0,25 240 6 98,6 1,4 - - - - - - -
H>SOs 0,25 200 8 51,9 20,9 1355 8,3 2,6 1,4 0,7 0,7 -
H2SO4 0,1 220 8 36,3 23 15,4 10,2 6,7 4.3 2,7 1,3 -
H>SOs4 0,05 220 8 145 15,8 15,7 4,3 13,12 115 8,2 4.8 2,1
H.SOs 0,025 240 8 12,6 14 149 14,7 14,3 12,7 8,9 4,7 3,3
CO:2 )
1 200 n.i. 558 357 - - - - - - -
41 atm
CO2
1 240 ni. 10,8 12,8 145 15,9 7,2 13,7 9,7 5,4 -
48 atm

n.i.: Nao informado; GP: grau de polimerizacéo

2.8 HIDROLISE ENZIMATICA

A hidrdlise da estrutura da manana requer a acado sinérgica de enzimas. As
enzimas envolvidas na clivagem da manana linear sdo as B-mananases e as [3-
manosidases. As B-mananases sdo endohidrolases que clivam aleatoriamente as
ligacbes glicosidicas internas da cadeia principal da manana, produzindo
oligossacarideos. Em contrapartida, as p-manosidases sao exohidrolases
responsaveis pela hidrdlise em regides terminais ndo redutoras de manotriose e
manobiose, resultando na manose como produto final (COSTA; FILHO, 2018).

O valor estimado do mercado global de enzimas em 2017 foi de US$ 7.082
milhdes e 80% das enzimas usadas industrialmente sdo enzimas hidroliticas,
principalmente aquelas que estao envolvidas na degradacéo de polimeros naturais. A
utilizacdo de enzimas que degradam polissacarideos de manose, como as fB-
mananases e -manosidases, tem apresentado grande potencial em diversos setores
industriais (COSTA; FILHO, 2018). As mananases sado aplicadas por exemplo na
composicao de detergentes de roupas para auxiliar na retirada de manchas dificeis
de serem removidas, como manchas de molho para salada, ketchup, maionese,
sorvete, logbes corporais, geleias, entre outras (DAMHUS; KAASGAARD; OLSEN,

2013). Além disso, as [B-manosidases, em conjunto com outras enzimas que
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degradam heteropolissacarideos de manana, tém recebido consideravel interesse nas
industrias farmacéutica e alimenticia, pois juntas produzem manano-oligossacarideos
gue sao utilizados como prebidticos na alimentacdo humana e racdo animal (COSTA,;
FILHO, 2018).

A hidrdlise enzimatica de mananas tem sido explorada na literatura a partir da
utiizacdo de residuos da extracdo de café (FULGER et al.,, 1985; KENNY;
FERNANDES; LECLERC, 2010; STAHL et al., 1993) e da extracdo do 6leo da
semente da palmiste (CERVERO et al.,, 2010; FAN et al., 2014), conforme
apresentado no item 2.6. Nao ha informacdes acerca da utilizacdo destes processos
em escala industrial, porém a hidrélise enzimatica da lignocelulose é um processo
consolidado na industria de etanol de segunda geragdo (SAVILLE; GRIFFIN;
MACLEAN, 2016). Embora diversos produtos possam ser produzidos a partir da
biomassa lignocelulosica, o mercado de etanol celulésico tem sido o principal
impulsionador do desenvolvimento da hidrolise enzimatica da biomassa
lignocelulésica (DA SILVA et al., 2020).

Para conducédo desse processo em escala comercial, a hidrélise com alto teor
de sdlidos (> 15% p/p) é a chave para reduzir os custos de capital e obter hidrolisados
com alta concentracdo de acgucares. Contudo, isso resulta em desafios relativos a
reologia da mistura, que dificultam a transferéncia de massa e calor, exigindo alta
demanda de energia para garantir agitacdo. A hidrélise em modo batelada é
particularmente desafiadora em grande escala no que diz respeito a agitacdo do meio,
porém a hidrélise em modo batelada alimentada ou modo continuo podem reduzir a
dificuldade de homogeneizacgéo, uma vez que as enzimas tém um papel fundamental
sobre a viscosidade do meio durante a reacdo, convertendo solidos insolUveis
(polissacarideos) em oligbmeros e monémeros soluveis (SAVILLE; GRIFFIN;
MACLEAN, 2016). Entretanto, configuraces de reatores continuos para a hidrolise
enzimatica de biomassa lignocelulésica envolvem outros desafios, como a separacéo
sélido/liquido e a retencéo da atividade da enzima reciclada no processo (STICKEL et
al., 2017).

Outro desafio relativo a hidrélise com alto teor de sélidos refere-se a inibicao
da atividade enzimatica e reducdo do rendimento de agucares. Para biomassas
lignocelulésicas, a medida que o teor de sélidos aumenta, a hidrélise enzimatica

resulta em rendimentos de glicose menores (DA SILVA et al., 2020). Entretanto, no

36



estudo de Monteiro et al. (2019) esse comportamento nao foi verificado para a
hidrélise enzimética da semente de acai. As concentragcbes de manose e glicose
obtidas em 72 h de hidrélise mostraram uma correlacéo linear com o teor de sélidos
inicial, indicando que nenhum efeito de inibicdo significativo ocorreu durante a
hidrolise da manana (MONTEIRO et al.,, 2019). Isso confere uma caracteristica

interessante e bastante vantajosa a hidrélise enziméatica da semente de acai.

2.9 SEPARACAO E PURIFICACAO DE MANOSE

A partir da hidrélise de biomassas lignocelulésicas séo obtidos hidrolisados em
gue a manose esta presente em conjunto a uma mistura de acgucares e componentes
da lignina. Licores obtidos em processos de polpacdo de madeira de coniferas, por
exemplo, sdo considerados especialmente ricos em manose, embora seu principal
monossacarideo seja a xilose (ENNELIN et al., 2003). Nesses licores, a xilose
representa 39% da massa seca, a glicose 26%, enquanto o conteido de manose € de
18% (SAARI; HURME, 2011).

A separacdo de um monossacarideo de uma solu¢cdo com uma pureza inicial
baixa geralmente requer varias etapas de separacao cromatografica com varios tipos
de resina (SAARI, 2011). Desse modo, a utilizacdo de matérias-primas com alto
contetdo de manose, como a semente de acai, representam uma grande vantagem
nas etapas de separacéo e purificacdo deste acucar.

Arecuperacao de manose com alta pureza a partir de hidrolisados de biomassa
tem como base os seguintes processos (OROSKAR et al., 2015; SAARI; HURME,
2011; SASKA; CHEN, 2002):

0] separacao de aclcares por cromatografia de troca ionica;

(i) remocao de impurezas como material inorganico e moléculas maiores;

(i)  descoloragcédo com carvao ativado;

(iv)  concentracdo por evaporagao a baixa pressao;

(V) cristalizacdo da manose em etanol.

As resinas de troca idnica sdo usadas industrialmente tanto para a separacao
de um acucar de uma mistura de monossacarideos quanto para a remo¢do de

impurezas. A separagdo de frutose de misturas de glicose-frutose, por exemplo, é
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realizada industrialmente com uma resina catibnica de calcio, elevando a
concentracdo do acgucar de cerca de 42% para 90% em base seca (SAARI, 2011).

De forma semelhante, a manose pode ser separada de misturas glicose-xilose-
manose com resinas de troca idnica (SAARI; HURME, 2011; SASKA; CHEN, 2002).
A partir de um licor de polpagéo com 18% de manose, 39% de xilose e 26% de glicose,
SAARI e HURME (2011) reportam ser necessario utilizar 2 resinas para obter um
contetido de manose de 65%: uma resina aniénica de SO4? para a separacao xilose-
manose e uma resina catidnica de Ba*? para separacdo manose-glicose.

O documento de patente US6773512, concedido a empresa Danisco
Sweeteners Oy (maior produtor mundial de manose em 2016 (21WFMJ, 2020)),
também descreve um processo multi-etapas para recuperacao da manose de licor de
sulfito, que inclui: uma separag¢ao cromatografica arabinose-manose, precipitacao de
xilose, 2 separacdes cromatograficas xilose-manose e por fim uma separacéo
cromatografica para remocédo de impurezas (ENNELIN et al., 2003). Com isso, é
obtida uma fracdo rica em manose (78% em base seca), que é concentrada por
evaporacao até 86-93% e cristalizada em solugdo etanol-agua. O processo de
cristalizacao é realizado através da adicao de cristais de manose (0,03% em massa)
a 30 °C para iniciar a nucleacéo, seguida de resfriamento até 25 °C e adi¢cao lenta de
etanol em proporcéo de aproximadamente 0,25 g etanol / g solu¢cdo concentrada. A
cristalizacao ocorre por uma batelada de 3 a 6 dias e, ap0s filtracdo, os precipitados
apresentam pureza de 93 a 96% (incluindo o solvente etanol como impureza). O
rendimento em manose corresponde a 40%-50%. A torta de filtracdo € entdo lavada
duas vezes com etanol para refinar os cristais, que ap0s secagem sao obtidos com
pureza de 99,9%.

A empresa Orochem Technologies descreve na patente US9163050 um
processo para a purificacdo de D-manose a partir do produto da hidrélise enzimatica
da torta de extracdo de Oleo de palma (OROSKAR et al.,, 2015). A corrente de
alimentacdo contém agua, biomassa, D-manose, D-glicose, outros agucares, agentes
de cor (compostos fendlicos) e sais. A concentracdo de aglUcares na corrente é de
14,5 Brix (14,5 g de solidos dissolvidos em 100 g de solucéo) e os teores de D-manose
e D-glicose sdo, respectivamente, 8,455% e 1,192% em massa. Ap0s uma etapa
preliminar de filtragdo para remocéo da biomassa, a manose é separada da mistura

de acucares por meio de cromatografia de leito movel simulado (SMB, da sigla inglesa
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para simulated moving bed). Esse processo apresenta duas grandes vantagens em
relacdo a cromatografia simples em batelada: é continuo e € mais eficiente na
utilizacéo do volume do leito, reduzindo, portanto, a utilizacdo de solvente e resina.
Apés a separacdo cromatogréafica, ha uma etapa de evaporacao até 25-35 Brix (25-
35 g de acgucares / 100 g solucao), seguida de descoloracdo em coluna de carvao
ativado, dessalinizacdo em 2 colunas de troca idnica, concentracao até 90-95 Brix e
por fim uma etapa de cristalizacdo. Para o processo de cristalizacédo, etanol puro é
adicionado a solucdo concentrada a 60 °C (1 g etanol / g solucdo), a mistura é entédo
lentamente resfriada até 30 °C sob agitacdo e em seguida € mantida em repouso a 10

°C por 30 min. Os cristais sédo obtidos com pureza de 97% e rendimento de 90-95%.

2.10 POLIFENOIS

2.10.1 Estrutura quimica e atividade bioldgica

A semente de acai possui aproximadamente 15% de extrativos (MONTEIRO et
al., 2019), definidos como componentes nao estruturais de parede celular que podem
ser obtidos através de extracdo com solvente (SLUITER et al., 2008).

Os extratos da semente de acai em metanol e etanol apresentam uma alta
capacidade antioxidante, em parte devido a presenca de proantocianidinas (também
chamadas de taninos condensados), uma classe de polifendis (RODRIGUES et al.,
2006). Esses compostos sao oligbmeros ou polimeros de antocianidinas, que séo
flavan-3-ols como a catequina, epicatequina, galocatequina e epigalocatequina, as
guais se diferenciam pelo grau de hidroxilagdo dos anéis (ROPIAK; RAMSAY;
MUELLER-HARVEY, 2016). O tipo de ligacao entre essas subunidades classifica os
oligbmeros em tipo B, que possuem apenas ligacdes C-C (Figura 10), ou tipo A, que
apresentam ainda uma ou mais ligacfes adicionais do tipo éter entre 0s mondémeros
(YOKOTA et al., 2013).

Os principais antioxidantes identificados na semente de acai por RODRIGUES
et al. (2006) sdo os oligbmeros de procianidinas (dimero, trimero, tetramero e dois
pentameros), 0 acido protocatecoico, um acido di-hidroxibenzoico fendlico e (-)-
epicatequina. O teor de polifendis total identificado variou de 683 mg/L a 2.532 mg/L

no extrato, e a concentragdo (18 mg/L) necesséria para 50% de inibicdo contra os
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radicais peroxil foi reportado como estando na mesma ordem de grandeza que a
encontrada para o Trolox (21 mg/L). Segundo o0s autores, desde que sua segurancga
toxicoldgica seja confirmada por estudos adicionais, o extrato da semente do acai
poderia ser utilizado como uma fonte natural para a preparacdo de um novo
antioxidante com funcdo de prolongar o tempo de prateleira de alimentos
(RODRIGUES et al., 2006).

Subunidades de flavan-3-0l R; R, Rz Ry Rs

Catequina OH OH H H OH
Epicatequina OH OH H OH H
Galocatequina OH OH OH H OH
Epigalocatequina OH OH OH OH H

Figura 10. Estrutura quimica de taninos condensados do tipo B (ROPIAK; RAMSAY; MUELLER-
HARVEY, 2016)

Mais recentemente, MARTINS et al. (2020) caracterizaram o perfil polifendlico
de extratos de sementes de acai para investigar sua composicao e efeitos biolégicos.
Os autores determinam que o0 extrato era majoritariamente composto por
procianidinas oligoméricas do tipo B e A com grau médio de polimerizacéo de 11,4 (>
3000 Da), formadas por catequina e epicatequina como subunidades iniciadoras e de
extensdo, respectivamente. Essas caracteristicas sao relevantes para as atividades
biol6gicas do extrato, visto que um estudo recente demonstrou que apenas 0S
oligbmeros de epicatequina mais longos do que os trimeros possuem atividade

anticancerigena (TAKANASHI et al., 2017).
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Analises de citotoxicidade revelaram ainda que o extrato de semente de acai
ndo € toxico para células de macréfagos e células epiteliais de mamiferos e, além
disso, é capaz de proteger macréfagos do estresse oxidativo. O extrato também
apresentou atividade antimicrobiana contra cepas bacterianas gram-positivas e contra
o fungo Candida albicans (MARTINS et al., 2020). Esses dados indicam o potencial
de uso de extratos de sementes de acai para formulacdes cosméticas e
farmacéuticas. Além disso, diversos estudos reportaram propriedades farmacoldgicas
importantes para o extrato, como efeito vasodilatador e anti-hipertensivo, acéo
preventiva na fungéo cardiovascular, renal e pulmonar e de prevencgao, mitigagéo ou
tratamento de doencas como disfuncdo endotelial, enfisema e bronquite crénica
(SCHAUSS, 2016).

2.10.2 Mercado e aplicacdes

O mercado global de polifendis foi avaliado em US$ 1,28 bilhdo em 2018 e tem
uma taxa de crescimento anual estimada em 7,2% para o periodo de 2019 a 2025
(GRAND VIEW RESEARCH, 2019). Dentre os polifendis, as proantocianidinas
possuiam um mercado estimado em US$ 198 milhdes em 2019, que deve crescer a
uma taxa de 6,0% para atingir US$ 280 milhdes até 2025 (MARKETS AND MARKETS,
2019).

Dentre as aplicacGes dos extratos polifendlicos, destacam-se os segmentos de
bebidas e alimentos funcionais e de suplementos alimentares (GRAND VIEW
RESEARCH, 2019). Para a classe de proantocianidinas, destaca-se primeiramente o
segmento de farmacos e suplementos alimentares, seguido pelos segmentos de
bebidas e alimentos funcionais e de cuidado pessoal e cosméticos. As
proantocianidinas do tipo A sdo utlizadas principalmente em aplicacdes
farmacéuticas, com énfase em medicamentos para infec¢des do trato urinario. Ja as
proantocianidinas do tipo B possuem uma alta demanda nas industrias de cosméticos
e cuidados pessoais (MARKETS AND MARKETS, 2019).

As principais fontes de polifendis no mercado sdo as sementes de uva, cha
verde e macd (GRAND VIEW RESEARCH, 2019). Especificamente para as
proantocianidinas, a principal fonte é o cranberry, seguido por sementes de uva, casca
de pinheiro, blueberry, bilberry (mirtilos) e outros (MARKETS AND MARKETS, 2019).
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As sementes de uva possuem conteldo méssico de 13,6% de compostos fendlicos
(TASERI et al., 2018), que incluem procianidinas altamente polimerizadas, trimeros,
dimeros de procianidina, epicatequina 3-O-galato e epigalocatequina (GRAND VIEW
RESEARCH, 2019).

2.10.3 Processos de extracao

O processo tradicional de producédo de polifenéis baseia-se na extracdo por
solvente, seguida pela concentracdo e secagem para obtencao do extrato em pé. A
taxa de extracédo depende principalmente da seletividade do solvente escolhido, sendo
a polaridade um dos fatores mais importantes para avaliar a afinidade molecular entre
o solvente e o soluto (SELVAMUTHUKUMARAN; SHI, 2017). Contudo, tecnologias
avancadas como extracao assistida por ultrassom ou micro-ondas e extragdo com
CO2 supercritico e com fluido pressurizado tém sido desenvolvidas para possibilitar
menor tempo de extracdo, menor volume de solventes, menos residuos toxicos finais,
maiores rendimentos de extracdo e melhor reprodutibilidade (AIRES, 2017,
SELVAMUTHUKUMARAN; SHI, 2017).

Para a extracdo de procianidinas, alguns solventes utilizados sdo: DMSO,
acetona, metanol e etanol (MITCHELL; ROBERTSON; KOH, 2017; MONRAD et al.,
2010). Contudo, verificou-se que a variedade estrutural de procianidinas presentes no
bagaco de uva dificulta a escolha de um solvente 6timo, pois ha diferencas
significativas na polaridade de procianidinas oligoméricas e poliméricas. Solucdes
aquosas de etanol, e até mesmo agua, sdo mais eficientes e seletivas na extracéo de
procianidinas de baixo peso molecular (1 a 5 unidades monomeéricas), enquanto
procianidinas poliméricas (com grau de polimerizacdo maior que 10) sao extraidas
com maior eficiéncia por solucfes de acetona, agua e acido acético. Para a extracao
de procianidinas totais (oligoméricas e poliméricas), o melhor solvente consistiu em
etanol 50% (v/v) (MONRAD et al., 2010).

A Tabela 6 apresenta resultados de extracdes de compostos polifendlicos
diversos através de métodos tradicionais (extragdo com solventes) e avancados
(fluidos supercriticos) a partir de biomassas residuais, como bagacos de uva, mirtilo e
de frutos de sabugueiro. Além disso, sdo apresentados alguns métodos reportados na

literatura para purificacdo dos extratos polifendlicos.
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Tabela 6. Métodos e resultados de extragdo de compostos fendlicos de biomassas residuais

Bagaco de
uva

Extracdo com
fluido supercritico

Extragdo com

Bagua\;;; i solvente
(EtOH 96%)
Bagaco de Extragdo com
wa solvente
(EtOH 96%)
Bapacolde Extracdo com

solvente
(EtOH 50%)
Extracdo com
fluido supercritico
+ Extracdo com
solvente

uva (refosk)

Bagaco de
uva (refosk)

Extracdo com
solvente
(acetona 80%)

Sementes de
uva

Sementes de
uva

Extracdo com
agua

Sementes de
uva

Extracdo com
agua

Sementes de
uva

Extracdo com
agua

Extracéo com
solvente assistida
por microondas

Sementes de
uva

Sementes de  Extracdo com

uva solvente
Bagagco de
frutos de Extracdo com
sabugueiro  fluido supercritico
(Sambucus fracionada
nigraL.)
Bagago de
frutos de Extracdo com
sabugueiro  fluido supercritico
(Sambucus fracionada
nigraL.)
Bagagco de Extragdo com
mirtilo solvente
Bagaco de Extracdo com
mirtilo fluido supercritico

CO, + 10% (p/p) de cosolvente (96% EtOH); 20
MPa; 40 °C; 300 min; vazéo média de solvente
9,8 x10° kgls

Erlenmeyer 250 mL com agitacéo; EtOH 96%;
razéo biomassa:solvente (S/L) 1:10; 40 °C; 6 h

Soxhlet EtOH 96%; S/L 1:20; 3 h

EtOH 50%; 60 °C; S/L 1:20; 2 h

1) CO, + EtOH 15 MPa; 40 °C; 0,1 L/min
2) EtOH 50%; 60 °C; S/L 1:20; 2 h

Extrac@o: 100 kg de biomassa, 150 L de solugdo
acetona 80% (0,667 kg/L, ou S/L 1:1,5); 25 °C. O
solvente é filtrado e a extracéo é repetida 4 vezes
(Concentragéo final 0,1667 kg/L, ou S/L 1:6).
Etapas de purificagéo: Concentracdo do solvente,
Filtrag&o, Ultrafiltracdo e Extracdo de compostos
monoméricos com etil acetato

Extragéo: 181,4 kg de biomassa seca; 1135,6 L
de &gua (0,1597 kg/L, ou S/L 1:6); 115°C; 2h.
Etapas de purificagéo: Ultrafiltragao, Adsorcéo,
Eluicéo com etanol 20%, Concentragédo por
osmose inversa, Secagem a vacuo

Extragéo: 68 kg de biomassa seca; 163,5 L de
agua (0,416 kg/L, ou S/L 1:2,4); 100°C; 2h.
Rinsagem com 81,8 L de 4gua (concentracéo
final 0,277 kg/L ou S:L 1:3,6)

Etapas de purificacéo: Tratamento enzimatico
com pectinase; Acidificacéo até pH 2; Filtracao;
Adsorc¢ao; Eluicdo com etanol 95%); Remogéo do
solvente a vacuo, Secagem (spray drying)

Extracdo: 3220,5 kg de biomassa seca; 7570,8 L
de &gua (0,425 kg/L, ou S/L 1:2,35); 100 °C; 2 h.
Etapas de purificagdo: Tratamento enzimatico
com pectinase; Acidificagdo até pH 2,5;
Resfriamento e Armazamento; Neutralizacéo até
pH 4,5; Filtrag&o; Adsorgao; Eluicdo com etanol
95%; Remogéo do solvente a vacuo, Secagem
(spray drying)

MeOH 100%; 66 °C; 1 g de biomassa seca; 15
mL solvente (S/L 1:15)

a) 150 W, 200 s

b) 300 W; 20 s

c) 30 W; 200 s

MeOH 100%; 25 °C; 1 g de biomassa seca; 15
mL solvente (S/L 1:15); 3 h

Extragdo em 2 etapas:

1) CO, supercritico 20,9 MPa; 40 °C; 55 min;
vazéo de solvente 12,3 x 10™° kg/s; S/L 1:229
2) EtOH/H,0 20:80; 20,9 MPa; 40°C; 45 min;
vazio de solvente 7,20 x 107° kg/s; S/L 1:135
Extracéo em 2 etapas:

1) CO, supercritico 20,9 MPa; 40 °C; 55 min;
vazdo de solvente 12,3 x 107° kg/s; S/L 1:229
2) CO,/EtOH/H,0 80:10:10; 20,9 MPa; 40 °C; 45
min; vazao de solvente 7,20 x 10-5 kg/s; S/L
1:135

Soxhlet acetona 100%; S/L 1:30; 6 h

CO,/EtOH/H,0 90:5:5; 20 MPa; 40 °C; vazdo de
solvente 1,4 x 10° kg/s

Rendimento global: 5,5% com base na massa inicial de
biomassa
Composicéo de fendis totais no extrato: 23,0 g/kg

Rendimento global: 8,2% com base na massa inicial de
biomassa
Composicéo de fendis totais no extrato: 1,4 g/kg

Rendimento global: 10,4% com base na massa inicial de
biomassa
Composicéo de fendis totais no extrato: 1,8 g/kg

Composicéo de fendis totais no extrato: 17,3 g/kg

1) Composigao de fendis totais no extrato: ~18 g/kg
2) Composicéo de fenois totais no extrato: ~50 g/kg

Rendimento global: 4,2%-4,5% com base na massa
inicial de biomassa

Composicéao do extrato final: 24-26% de dimeros de
proantocianidinas; 15% de trimeros e tetrameros de
procianidol

Rendimento global: 8% com base na massa inicial de
biomassa

Rendimento da extracéo: 2,5% a 4,4% com base na
massa inicial de biomassa

Composicéao do extrato aquoso: 6.640 a 11.680 mg/L
fendis totais (11,3-12,3% mondmeros, 67,5-70,4%
oligdmeros; 17,4-21,1% polimeros)

Rendimento global apds purificagéo: 1,7-2,4% com base
na massa inicial de biomassa

Composicéo do extrato em po: fendis totais 897-933 g/kg
(12,0-14,0% mondmeros, 72,7-74,9% oligbmeros; 11,0-
15,2% polimeros)

Rendimento da extracéo: 13.040 mg/L fendis totais,
equivalente a 3% com base na massa inicial de
biomassa

Composigao do extrato aquoso: 10,9% mondmeros,
75,2% oligdbmeros; 13,9% polimeros

Concentracéo apés adsor¢éo e eluigédo: 63.000 mg/L
fendis totais

Rendimento global ap6s purificagdo: 2,29% com base
na massa inicial de biomassa

Composigéao do extrato em po: fendis totais 942 g/kg
(11,7% mondmeros, 74,3% oligdmeros; 14% polimeros)

Rendimento de fendlicos: a) 14,36% * 1,06%; b) 12,21%
+0,58%; c) 13,16% + 0,63% com base na massa inicial
de biomassa

Contetdo de fendis: a) 383 + 28; b) 372 + 12; ¢) 405 + 6
aglkg

Rendimento de fendlicos: a) 12,92% + 0,03% com base
na massa inicial de biomassa

Conteldo de fenois: 391 + 39 g/kg

Rendimento da extracédo: 24,2% com base na massa
inicial de biomassa
Composicéo de fenois totais no extrato: 76 g/kg

Rendimento da extragdo: 6,9% com base na massa
inicial de biomassa
Composicéo de fendis totais no extrato: 158 g/kg

Rendimento da extracdo: 32,4% com base na massa
inicial de biomassa

Composicéo de fenois totais no extrato: 86 g/kg
Rendimento da extragdo: 2,7% com base na massa
inicial de biomassa

Composicéo de fendis totais no extrato: 134 g/kg

Farias-
Campomanes;
Rostagno; Meireles
(2013)
Farias-
Campomanes;
Rostagno; Meireles
(2013)
Farias-
Campomanes;
Rostagno; Meireles
(2013)

Vatai; Skerget; Knez
(2009)

Vatai; Skerget; Knez
(2009)

Frangi et al. (1996)

Nafisii-Mowaghar et
al. (1999)

Shrikhande et al.
(2003)

Shrikhande et al.
(2003)

Hong et al. (2001)

Hong et al. (2001)

Seabra et al. (2010)

Seabra et al. (2010)

Paes et al. (2014)

Paes et al. (2014)
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Os equipamentos industriais para extracao solido-liquido podem ser projetados
para processamento em batelada ou continuo e o método de contato dos so6lidos com
o solvente pode ser por percolacdo do solvente através de um leito de sélidos ou por
imersao do solido no solvente seguida por agitacdo da mistura. Quando a imerséo é
usada, € comum a operacdo contracorrente de varios estagios. Na percolacédo, sédo
adequados tanto extratores em estagios quanto diferenciais. Os extratores devem ser
eficientes para minimizar a necessidade de solvente, pois hd um alto custo
relacionado a sua recuperacdo (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011).

A extracdo por imersdo em modo batelada é adequada para solidos finos,
menores que 0,1 mm, que sdo facilmente suspendidos no solvente por meio da
agitacdo por injecdo de ar ou por pas mecanicas. Contudo, quando os soélidos
possuem tamanho de particula maior, séo utilizadas técnicas de percolacdo. Nesse
caso, para atingir uma alta concentracéo de soluto no solvente em modo batelada, é
utilizada uma série de tanques cilindricos com solvente em contracorrente, em que o
solvente puro sempre entra em contato com os soélidos que foram extraidos por mais
tempo. Apesar do sistema ser continuo em relacéo ao solvente e ao extrato, os solidos
sdo processados em batelada. Esse tipo de sistema é utilizado, por exemplo, para
extracdo de taninos de madeira ou serragem (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011).

Quando a extracdo € realizada em larga escala, é preferivel utilizar
equipamentos que operam com fluxo continuo tanto de liquidos quanto de sdlidos. Ha
diversos tipos de extratores continuos, especialmente na industria de alimentos, que
se diferenciam principalmente quanto a maneira como os sélidos séo transportados e
guanto ao grau de agitacdo das misturas sélido-liquido. Alguns exemplos sdo o
extrator Bollmann (vertical, de cacambas moéveis e perfuradas), o extrator Rotocel (de
carcaca redonda, dividida em células com fundo perfurado, que gira lentamente), o
extrator De Smet (que consiste em uma correia transportadora horizontal e perfurada)
e o extrator De Danske Sukker (inclinado e de parafuso duplo). Esses extratores sédo
capazes de processar grandes quantidades de sélidos, de 200 a 7000 toneladas por
dia, e sdo empregados, por exemplo, para extracdo de 6leo de soja e de aglcar da
cana-de-acUcar e da beterraba (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011).
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3 PREMISSAS E DEFINICOES

Nessa secdo sao detalhadas as premissas utilizadas para a simulacdo da
biorrefinaria deste trabalho e sdo apresentadas as principais definicdes resultantes,
tais como a capacidade de processamento da planta, as caracteristicas da biomassa
simulada e os modelos termodinamicos e a base de dados de componentes utilizados

no software de simulagéo.

3.1 CAPACIDADE DA PLANTA E DISPONIBILIDADE DE MATERIA-PRIMA

A capacidade da planta foi definida como 48 t/dia (ou 2.000 kg/h) e o tempo de
operacao como 7880 h/ano para considerar eventualidades ou paradas da planta.
Assim, a capacidade anual de processamento é de 15.760 toneladas de semente de
acai.

A disponibilidade de semente de acai é altamente concentrada na regido
metropolitana de Belém, principalmente nos municipios de Castanhal, Belém e
Ananindeua, onde se situa a maioria dos processadores de polpa (ALMEIDA et al.,
2019). No municipio de Belém concentram-se milhares de pequenos batedores, com
capacidade de producéao de cerca de 100 kg polpa por dia (ALMEIDA et al., 2016;
ALMEIDA et al., 2019; OLIVEIRA, 2016) e que geram consequentemente cerca de
390 kg (base umida) de semente por dia’>. J& em Castanhal, ha cerca de 30 empresas
de médio e grande porte (PALHETA, 2019), cuja capacidade de processamento
alcanca centenas de toneladas de polpa por dia. As empresas Acai Santa Helena e
Amazobnia Polpas, por exemplo, estdo situadas em Castanhal e possuem capacidade
de producdo, respectivamente, de 90 t/dia e 220 t/dia de polpa (ACAI SANTA
HELENA, 2020; AMAZON POLPAS, 2020). Assim, as duas empresas podem gerar
conjuntamente cerca de 1210 toneladas de semente por dia.

A logistica de abastecimento e o controle de qualidade da matéria-prima
tendem a ser facilitados caso a planta tenha como principais fornecedores as grandes
industrias de polpa de Castanhal, ja que haveria um nimero pequeno de fornecedores

e menor variabilidade nas condigcbes de armazenamento. Contudo, a oferta de

2 Considerou-se que a semente e a polpa aproveitada (que exclui os sélidos retidos na peneira e ndo
considera adi¢do de agua no despolpamento) correspondem, respectivamente, a 75% e 19% da
massa do fruto fresco, em base umida (PESSOA et al., 2010).
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matéria-prima desses agentes pode ser prejudicada devido a competicdo com a
gueima para geracao de energia, que é praticada tanto pelas industrias de polpa
quanto por fabricas de ceramica e cimento. Apesar disso, mesmo considerando 0s
dois grupos de fornecedores (processadores de pequeno e grande porte), a logistica
de abastecimento teria como vantagem uma grande concentragcdo espacial da

matéria-prima em um raio de 70 km do municipio de Belém.

3.2 CARACTERISTICAS DA BIOMASSA

A composicdo da biomassa utilizada na simulacéo corresponde ao valor médio
dos resultados reportados por MONTEIRO et al.,, 2019 e RAMBO; SCHMIDT,;
FERREIRA, 2015. A ramnose néo foi incluida, pois esse acgucar nao foi detectado por
Monteiro et al. (2019) e, portanto, ndo ha dados acerca da sua hidrolise. A Ultima
coluna da Tabela 7 apresenta a composicao da fracdo solida (isto €, a composicao
em base seca) utilizada na simulacéo, que foi calculada a partir da normalizacéo do

somatorio das fracdes massicas dos componentes para 100%.

Tabela 7. Composicdo massica da semente de acai utilizada na simulacdo

Componente Ref. 1 Ref.2a Ref.2b Média Média
(%) (%) (%) (%) normalizada (%)
Manana 48,24 47,09 52,46 49,26 53,90
Glucana 7,79 6,09 8,40 7,43 8,13
Xilana 2,80 1,83 2,05 2,23 2,44
Galactana 1,29 1,79 1,51 1,53 1,67
Arabinana 0,61 0,40 0,63 0,55 0,60
Ramnana 0,15 - - - -

Lignina 17,30 18,34 19,54 18,39 20,12
Extrativos 9,50 15,45 9,89 11,61 12,71
Cinzas 0,16 0,61 0,44 0,40 0,44

Soma 87,83 91,60 94,92 91,40 100,00

Ref. 1 - RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA, 2015; Ref. 2a - Lote 1, MONTEIRO et al., 2019;
Ref. 2b - Lote 2 (sementes inteiras), MONTEIRO et al., 2019

Neste trabalho, foi admitido um teor de umidade médio de 45% para as
sementes recebidas na fabrica, tendo como base o estudo de (CASTRO, 2019), que
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avaliou um tamanho de amostra grande (150 kg de sementes) ap0s um
armazenamento que corresponde a realidade praticada pelos produtores de polpa.
Contudo, é evidente que a matéria-prima recebida na biorrefinaria apresentara uma
variabilidade do teor de umidade entre lotes, podendo variar com o fornecedor, tempo
de estocagem e até mesmo com as condicdes climaticas. O processo de
acondicionamento, detalhado na secéo 4.1, prevé a reducao do teor de umidade para
10% de forma a garantir a estabilidade durante o armazenamento e a qualidade da
biomassa processada.

A densidade admitida para a biomassa, de 1488,5 kg/m3, corresponde a média
das densidades determinadas por BARBOSA et al. (2019) para sementes secas e

moidas comd > 1,19 mm.

3.3 MODELAGEM TERMODINAMICA E PREMISSAS DE SIMULACAO

A simulacéo do processo foi realizada em Aspen Plus V8.8 (Aspen Technology
Inc) para gerar os balancos de massa e energia a partir dos quais sédo calculados os
requisitos de matérias-primas e utilidades. O modelo termodinamico NRTL (non-
random two-liquid) foi aplicado para calcular os coeficientes de atividade da fase
liquida, pois é recomendado para sistemas quimicos a baixa presséo (< 10 bar), sendo
capaz de descrever o equilibrio liquido-vapor e liquido-liquido de solucbes que
apresentam desvios elevados da idealidade com compostos polares e apolares. Para
descricado da fase vapor foi utilizado o modelo Redlick-Kwong (RK), uma equacao de
estado cubica aplicavel para sistemas em pressodes baixas (< 10 bar) com pequena
nao-idealidade da fase de vapor (sem &cidos organicos) (SADHUKHAN; NG;
HERNANDEZ, 2014).

Muitos trabalhos de simulacéo de biorrefinarias utilizam os modelos NRTL-RK
ou NRTL-HOC (CARMONA-GARCIA; ORTIZ-SANCHEZ; CARDONA-ALZATE, 2019;
DAVILA; ROSENBERG; CARDONA, 2017; GONZALEZ et al., 2016; QUINTERO;
MONCADA; CARDONA, 2013). Esse ultimo refere-se ao modelo NRTL para fase
liquida e ao modelo Hayden-O’Connel para a fase vapor, que é apropriado para
sistemas mais ndo-ideais, que incluem &cidos carboxilicos. Como a semente de acai
ndo possui acetato em sua composicao, diferentemente de biomassas

lignocelulésicas (JUNQUEIRA et al., 2015), a sua hidrdlise acida gera baixissimos
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niveis de acido acético (60-210 mg/L, MONTEIRO et al., 2019). Por isso, ndo foi
necessario utilizar o modelo de Hayden-O’Connel nesta simulagéo.

O software ndo possui em seu banco de dados os compostos manana, glucana,
lignina e enzimas hidrdliticas utilizadas no processo. Por isso, as propriedades desses
compostos foram extraidas da base de dados desenvolvida pelo NREL: NREL/TP-
425-20685 “Development of an Aspen Plus physical property database for biofuels
components” (WOOLEY; PUTSCHE, 1996).

As correntes materiais utilizadas na simulacdo sédo da classe MIXCISLD —
segundo a nomenclatura especifica da modelagem em Aspen Plus — sendo assim
constituidas por duas subcorrentes: uma de liquido e vapor (MIXED) e uma de sélidos
(CISOLID, conventional inert solid). Os soélidos foram modelados em Aspen Plus por
espécies tipo CISOLID (convencionais e inertes), que permitem considerar suas
respectivas formulas quimicas, porém desconsiderando qualquer influéncia no

equilibrio de fases de cada corrente.
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4 DESCRICAO DO PROCESSO

O processo consiste em seis unidades principais:

S-100: acondicionamento da biomassa;

S-200: extracdo de compostos fendlicos;

S-300: hidrdlise acida;

S-400: hidrélise enzimatica,

S-500: purificacao e concentracdo da manose; e

S-600: co-geracédo de energia elétrica e fluido térmico de utilidade.

A Figura 11 apresenta um esquema basico do processamento proposto. Todos
os fluxogramas de simulacdo em Aspen Plus V8.8 séo apresentados no Apéndice A.

Semente de acai
2000 kg/h Extrato polifendlico

219,6 kg/h

S-100: $-200: Extragéo de S-300: aclicares Manose
Acondicionamento compostos Pt sl 659,5 kg/h
: i Hidrolise acida
da biomassa fendlicos
sdlidos S-500: Purificagao
e Concentracao

S5-400: Hidrdlise
enzimatica acucares

Xarope de
acucares

solidos 555,0 kgrh

Energia

i . e '
Semente de acai S-600: Co-geragao 810 kW

3000 kg/h

Figura 11. Esquema de processamento da semente de acai

41 ACONDICIONAMENTO DA BIOMASSA

O objetivo desta secao é proporcionar o pré-processamento e armazenamento
da biomassa, preservando sua qualidade até que seja utilizada no processo de
conversdo. Esta secdo ndo foi simulada porque ndo contempla uma conversao
guimica da biomassa, apenas modificagbes fisicas que possibilitam a sua conversao
posterior. Além disso, para 0 escopo desse trabalho ndo sdo necessarios resultados
detalhados dos processos contemplados nessa secao. A distribuicdo de tamanho de

particula resultante do processo de moagem, por exemplo, hdo € um parametro
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considerado neste trabalho, pois utilizou-se como premissa um tamanho médio de
particula que possibilita a conversdo quimica da biomassa.

Contudo, a escolha dos processos desta secao é discutida a seguir porque
compde o0 custo de equipamentos e utilidades da planta. Assim sendo, 0s
equipamentos foram dimensionados de forma simplificada a partir da capacidade de
processamento desejada e o consumo de utilidades foi obtido a partir da literatura ou
de fichas técnicas dos equipamentos.

Sementes secas até 15% de umidade podem ser armazenadas por até 180
dias a 20 °C sem que haja contaminagdo microbiolégica ou variagdo no teor de
umidade (DO NASCIMENTO; CICERO; NOVEMBRE, 2010; DO NASCIMENTO;
MORAES, 2011). Nao ha dados na literatura acerca de alteragdes na composi¢cao das
sementes durante o armazenamento, contudo, como as sementes ndo apresentam
variagdo de umidade nem contaminacdo microbiolégica, admitiu-se que nédo ha
modificacdo significativa na composicdo nas condi¢cdes descritas acima. Para
possibilitar um tempo de armazenamento semelhante a temperatura ambiente (23 °C
a 32 °C nas condicdes climaticas de Belém), propds-se neste trabalho que a umidade
das sementes seja reduzida até 10%. Esse é também o teor de umidade tipico para
aproveitamento do bagaco e sementes de uva (ROBERTS; KIDD; PADILLA-ZAKOUR,
2008; TASERI et al., 2018).

Dessa forma, o processo de acondicionamento proposto para as sementes de
acai é composto pelas seguintes etapas: recepcdo de sementes com teor médio de
umidade de 45%, lavagem para remocéao de sujidades, drenagem e secagem até teor
de umidade de 10%, moagem e por fim armazenagem em silo. O fluxograma do

processo de acondicionamento da biomassa é apresentado na Figura 12.

Agua de lavagem

Semente de acai & i

P-4/ WSH-101

Saida Ar

@

P-1/GR-101 P-25/5L101

@ Biomassa (para S-200)

P-26 / RDR-101

Secador rotativo

Lavador Manho Silo de Armazenamento

Saida de dqua

Figura 12. Fluxograma da secéo de acondicionamento da semente de acai (S-100)

50



A lavagem das sementes é conduzida em equipamento de lavagem por
imerséo e pulverizagdo, tipicamente utilizado na indastria de alimentos para limpeza
de frutas e vegetais. O equipamento é composto por dois tanques e uma correia
transportadora. Nos tanques ocorre a lavagem por imersdo em agua, com agitacao
assistida por ar. Posteriormente, o produto é pulverizado com agua a medida que é
transportado para fora do segundo recipiente. Finalmente, um tambor perfurado drena
a agua remanescente do produto lavado (SARAVACOS; KOSTAROPOULOS, 2016).
O teor de umidade das sementes apés a drenagem foi admitido como 35%, podendo
ser atingido através da circulacdo forcada de ar com ventiladores durante a drenagem.

A secagem é realizada por conveccao direta em secador rotativo, um secador
continuo amplamente utilizado para secagem de biomassas (PERRY; GREEN, 1997).
Considerando que as sementes de acai contém compostos fendlicos que sao
termossensiveis e que temperaturas superiores a 60 °C resultam na degradacao de
polifendis durante a secagem de sementes de uva (TASERI et al., 2018), propos-se
gue a temperatura de secagem das sementes de acai seja inferior a 60-70 °C. A partir
de uma capacidade de secagem de 1,45 g agua evaporada/(s m?), reportada para a
secagem de compostos termossensiveis a 65 °C (PERRY; GREEN, 1997), estima-se
gue a area do secador necessaria para reduzir o teor de umidade de 35% para 10%
em 2000 kg/h (base seca) de sementes seja de 158 m2. A Tabela 8 apresenta as

premissas e resultados do dimensionamento do secador rotativo.

Tabela 8. Dados do secador rotativo

Propriedade Unidade Valor
Umidade inicial % 35%
Umidade final % 10%
Vazao de alimentacao kg/h 3076,9
Vazao de saida de biomassa kg/h 2222,2
Vazao de 4gua evaporada kg/h 854,7
Capacidade de secagem g/(s m?) 152
Consumo de vapor kg/h 2041 @
Area m2 158,3
L/D 552
Comprimento m 16,6
Diametro m 3,0
Volume m3 119,8

2 PERRY; GREEN, 1997
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ApOs a etapa de secagem, as sementes sdo moidas em um moinho de martelos
para obtencdo de tamanho de particula de 2-3 mm. Os sistemas de moinhos de
martelos tendem a ser altamente sensiveis ao teor de umidade da biomassa, com o
consumo de energia aumentando consideravelmente & medida que o teor de umidade
aumenta (KENNEY et al., 2013). Por isso, prop0s-se que 0 processo de moagem seja
realizado ap0s a etapa de secagem das sementes.

Os moinhos de martelos sdo comumente empregados para cominuicdo de
biomassa devido a seu alto rendimento e versatilidade no processamento de uma
ampla gama de materiais. Dessa forma, propde-se a cominuicdo das sementes de
acai com tamanho inicial de 9-12 mm utilizando um moinho de martelo com abertura
de peneira de 3 mm para atingir um tamanho de particula final de 2-3 mm. Apdés a
saida do moinho, a biomassa € peneirada em peneiras vibratérias e particulas maiores
gue 3 mm séo recicladas para o moinho. Por fim, a biomassa seca e moida é

armazenada em silo para posterior processamento.

4.2 EXTRACAO DE COMPOSTOS FENOLICOS

O processo proposto para extracdo de compostos fendlicos baseia-se na
extragcdo convencional com etanol, segundo dados do grupo do Laboratério de

Biocatalise do Instituto Nacional de Tecnologia, que sdo apresentados na Tabela 9.

Tabela 9. Condi¢bes operacionais de extracdo de compostos fendlicos

Teor de etanol 50%
Temperatura 40 °C
Tempo 60 min
Razao sélido:liquido (m/v) 18
Teor de fendlicos 53,1 mg/ g extrato 2

2 equivalentes de pirogalol

A extracao foi modelada em um reator de conversao (RStoic) a 45 °C com uma
conversdo de 95% na solubilizacdo do componente EXTRACT, presente na
subcorrente sélida (CISOLID), em extrativos soluveis, definidos como o componente
EXTRSOL na corrente de liquidos e vapor (MIXED). Este componente foi definido com

as propriedades da catequina, ja existente no banco de dados do software.
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O extrato resultante € concentrado em evaporadores de triplo efeito de filme
fino descendente, a baixas pressdes e temperaturas. O extrato concentrado sofre
processo de secagem em spray dryer, enquanto o solvente evaporado é condensado
e reciclado, resultando em uma recuperacéo de 99,9% do etanol utilizado. A Figura

P8/ HX-101 | prom—
Condersador | P-27/ MX-104
i Misturador

P21/ HK-105 |

13 apresenta um fluxograma geral do processo.

P44/ MX-107
Bimassa (da 5-100) ey Maxing
< :

P41/ TFE-101

Cordersador |

=3 |

P46/ HX-110

P-3/ SMSX-101
Evaporador de filme fino
Etanol Extrator
Agua @ P/ TFE-102 ‘Condensadar

P43/ HX-109 Evaporador de fime fino
Condensador

P-5/MX-101
Maturador

P9/ MX402 EtOH recup
Misturador

P45/TFE-103

Saida Ar @k
Ewaporador de flme fino
L‘-—-E Extrato polfendico
P-2/ SDR-101

Spray Dryer

P42/C101
&
Vapar  Dessohertizador

Biomassa (para S-300) A

Figura 13. Fluxograma da secéo de extracéo de compostos fendlicos (S-200)

O extrator selecionado é do tipo De Smet, um extrator continuo horizontal de
correia perfurada. O equipamento consiste em uma camara retangular longa dentro
da qual uma esteira de malha de aco inoxidavel se movimenta lentamente (Figura 14).
A camara é fechada hermeticamente de modo a reduzir a perda de solvente e a
biomassa é carregada e descarregada nas extremidades da correia por meio de
valvulas rotativas. A velocidade da correia é ajustada automaticamente para manter a
profundidade desejada de solidos. O solvente € pulverizado sobre os soélidos em
contracorrente, comecando na extremidade de descarga da correia. Abaixo da esteira
h& compartimentos para a coleta de solvente, que sao ligados a bombas centrifugas
para recirculacao de parte do solvente e retirada continua do extrato (MOSENTHIN et
al., 2016; SEADER; HENLEY; ROPER, 2011). Esse tipo de reator pode operar tanto
com percolacao do solvente através dos solidos quanto com a imersao dos solidos no
solvente. Por isso a razéo solido:liquido (S/L) pode ser ajustada em uma ampla faixa,
podendo-se utilizar valores de até 1:1 (KASSING et al., 2010). Nesse trabalho foi
admitida uma razdo S/L conservadora, de 1:6, mais proxima a razao utlizada
experimentalmente em bancada, devido a falta de informacdes acerca do rendimento

da extracdo com maior razdo S/L em operacdo contracorrente.
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Figura 14. Extrator continuo de correia perfurada (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011)

ApOs a saida do extrator, a biomassa contém 33% em massa de solvente
impregnado e é transferida para um dessolventizador, através de um transportador
hermeticamente fechado, para recuperacéo do solvente. O dessolventizador € uma
coluna de pratos perfurados que possuem bracgos giratorios. A biomassa impregnada
com solvente é alimentada pelo topo, movimentada de forma circular sobre cada prato
e transferida por gravidade para os compartimentos inferiores atravées dos orificios dos
pratos. Na parte inferior do dessolventizador € injetado vapor saturado para vaporizar
o solvente presente na matéria-prima. Desse modo, o vapor entra em contato com a
biomassa em contracorrente. No uUltimo compartimento, o solvente € completamente
removido e a biomassa é descarregada apenas com umidade (MOSENTHIN et al.,
2016; SCHUMACHER, 1986).

A coluna foi simulada com o bloco RadFrac com 6 estagios perfeitos,
alimentacédo de biomassa no primeiro estagio e entrada de vapor a 125 °C no ultimo
estagio. A recuperacdo do solvente na coluna foi definida como 99,99%, sendo
necessaria para tal uma vazdo de vapor de 363 kg/h. O vapor com solvente é
condensado e enviado para os evaporadores.

O extrato etandlico é concentrado em evaporadores de filme descendente de
triplo efeito. Este equipamento é popular para concentrar solucbes termossensiveis,
como sucos de frutas e leite, pois tem tempo de residéncia curto, ndo superaquece o
liquido e porque os coeficientes de transferéncia de calor sdo altos mesmo em
temperaturas de ebuli¢cdo baixas. A solucéo entra pelo topo do evaporador e flui como

um filme pelas paredes internas dos tubos, enquanto o concentrado e o vapor
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produzidos sdo separados na parte inferior (PERRY; GREEN, 1997; SEADER,;
HENLEY; ROPER, 2011; WIEGAND, 1971). Os balancos de massa e as cargas
térmicas foram obtidos através da simulacdo de trés tanques flash em série com
integracao energética, em condicdes tipicas de evaporadores de filme descendente
para sistemas termossensiveis (T <80 °C, P <1 atm) (WIEGAND, 1971). A carga tem
1,97% de extrativos em base massica e na saida do terceiro efeito atinge-se uma
concentracdo de 32,6%. A vazdo massica total de concentrado é de 718,47 kg/h,
sendo 234,22 kg/h de produto, 5,4 kg/h de etanol residual e 478,85 kg/h de 4gua. As
premissas e resultados de simulac&o dos evaporadores estdo apresentados na

Tabela 10.

Tabela 10. Premissas e resultados dos evaporadores de filme descendente de triplo efeito

Estagio 1° 20 3°

U (KW/m2 K) 2 2,98 2,56 1,85
Temperatura do liquido (°C) 70 60 42
Temperatura do vapor de aguecimento (°C) 75 65 51
Presséao (atm) 0,586 0,289 0,082
AT (°C) 5,0 54 9,4
Carga térmica (kW) 1440,86 1532,15 1657,11
Area de troca térmica (m?) 96,67 111,60 96,00
Vazao de alimentacao (kg/h) 11962,3 7511,2 3561,2
Vazao de condensado (kg/h) 4451,1 39499 28428
Concentracado de extrativos 3,12% 6,58% 32,60%
Concentracéo de etanol no condensado 74,6% 58,0% 13,5%

2 SEADER; HENLEY; ROPER, (2011)

A corrente concentrada € seca em um spray dryer para obtencdo do produto
em p6 com umidade de 4%. A atomizacdo € uma técnica especialmente Gtil para o
encapsulamento de ingredientes alimentares sensiveis ao calor, incluindo compostos
polifendlicos, pois o processo de secagem € muito rapido e o nucleo € aquecido a
temperaturas geralmente inferiores a 100 °C (FANG; BHANDARI, 2011). O spray
dryer ndo foi simulado, pois ndo eram necessarios dados detalhados sobre a sua
operacao para o escopo deste trabalho (apenas a taxa de evaporacdo é necessaria
para a cotagdo do equipamento). A recuperagdo de produto foi admitida como 90%
em relacdo a vazdo massica de entrada no equipamento, conforme reportado por

Shofinita; Langrish (2014) e Tanabe; Kanda; Yanagida (2002). Dessa forma, a vazao
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massica de produto final & de 219,58 kg/h. A Tabela 11 resume os dados e premissas

relacionados ao spray dryer.

Tabela 11. Dados e premissas de operacdo do spray dryer

Vazao massica de alimentacao (kg/h) 718,47
Conteudo de extrativos na alimentagao 32,60%
Vazao massica de extrativos (kg/h) 234,2
Umidade final 4%
Recuperacdo massica 90%
Vazao massica de produto (kg/h) 219,58
Taxa de evaporacao (kg/h) 498,89

4.3 HIDROLISE ACIDA

No presente projeto, as reacdes de hidrolise sdo catalisadas usando acido
sulfurico diluido e vapor em um reator de parafuso horizontal com um tempo de
residéncia curto, conforme apresentado na secéo 2.7.3Error! Reference source not
found.. Antes da entrada no reator, a biomassa € movimentada por parafusos de
transporte até um tanque vertical de impregnacdo, que proporciona a mistura
adequada da biomassa ao vapor e acido. O tanque de impregnacéo foi projetado para
um tempo de residéncia de 10 minutos a uma temperatura de 100 °C, de modo que
nao ocorram reacdes de hidrolise nesta etapa. O reator de hidrélise opera a 158 °C,
5,6 atm, com tempo de residéncia de 9 minutos, carga de soélidos de 30% e carga de
acido de 12 mg/g de biomassa seca. Esse tipo de reator € tipico de pré-tratamentos
acidos de biomassas lignocelulésicas e as condi¢cdes operacionais foram baseadas
no estudo do NREL para residuos de milho (HUMBIRD et al., 2011).

Apés o reator, a lama hidrolisada é enviada a um tanque flash de blowdown,
vaporizando uma grande quantidade de agua, e a um reator de condicionamento, em
gue se utiliza aménia para aumentar o pH da mistura. Embora o hidroxido de calcio
seja muito utilizado em processos de neutralizacdo e tenha menor custo que a aménia,
a geracao de precipitado e a perda de aclUcares sdo pontos desvantajosos da sua
utilizacdo (HUMBIRD et al., 2011). Por isso, nesse estudo optou-se pela ambnia
conforme o estudo do NREL.

Em seguida, as fracdes solida e liquida sdo separadas em filtro a vacuo. A

7 hY

fracdo solida é enviada a secdo de Hidrélise Enzimatica (S-400), e o liquido
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(hidrolisado) a secédo de Purificacdo e Concentracao (S-500). Um fluxograma geral
deste processo é apresentado na Figura 15.
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Figura 15. Fluxograma da secao de hidrélise acida (S-300)

4.3.1 Adaptacéao das condi¢cdes de bancada para simulagéo industrial

No estudo de Monteiro et al. (2019), a hidrélise com &cido diluido foi avaliada a
uma temperatura fixa de 121 °C, porém com concentracdes de acido sulfarico e
tempos de residéncia variaveis. As condicdes testadas resultaram em fatores de
severidade combinados (FSC) entre 0,99 e 1,70, com 0s quais se observou uma
correlacdo entre a severidade da hidrélise, a recuperacao de soélidos insolluveis e a
concentracdo de manose liberada. Nesta faixa, um aumento da severidade da
hidrélise resulta em uma reducdo aproximadamente linear (R? = 0,8116) da
recuperacéo de soélidos e em um aumento quase linear (R? = 0,9416) da recuperacgéo
de manose no hidrolisado (Figura 16).

Contudo, tratamentos com severidade muito alta podem resultar na diminuicao
da recuperagcdo de manose, devido a degradacdo do acucar. Outros
monossacarideos, como a xilose, arabinose e galactose, também podem ser

degradados, gerando compostos indesejados como furfural e hidroximetilfurfural. No
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estudo de Monteiro et al. (2019), apenas a condi¢cdo mais severa (FSC = 1,70) resultou

em um nivel detectavel, porém baixo (56 mg/L), de hidroximetilfurfural.
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® Rec. manose hidrolisado Rec. sdlidos insoltveis

Figura 16. Correlacdo entre severidade da hidrdlise acida, recuperacado de manose no hidrolisado e

recuperacédo de solidos insolUveis

A melhor condicdo de hidrolise acida encontrada por Monteiro et al. (2019)
consistiu no emprego de acido sulfurico com teor de 3,0% p/p por 60 min a 121 °C,
correspondente a uma severidade de 1,44. O ensaio resultou na recuperacédo de
28,7% da manose no hidrolisado e de 70,2% dos solidos insoluveis. Essa foi a
condicdo de menor severidade capaz de proporcionar rendimento em manose
superior a 90% na etapa subsequente de hidrolise enzimatica da biomassa tratada.

Para determinar a condi¢cao de operacédo do reator de hidrélise acida industrial,
utilizou-se como base o fator de severidade combinado de 1,44. Buscou-se reduzir a
carga de acido e o tempo de residéncia para valores tipicos de reatores tubulares
industriais, porém elevando-se a temperatura de forma a manter a severidade da
hidrolise. Para isso, foram analisados tempos de residéncia de 5, 7, 9 e 10 min e teor
de &cido entre 0,4% e 2%. O pH correspondente a cada teor de acido foi calculado a
partir de uma correlacao linear (Figura 17) dos dados de Monteiro et al. (2019) para
os teores de &acido de 1,5%, 3,0% e 4,5%. Em seguida, foram calculadas as
temperaturas que resultariam em um FSC de 1,44 para cada ponto de concentragao

de &cido e tempo de residéncia propostos. O resultado dessa analise € apresentado
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no grafico de temperatura vs. concentragéo de acido (Figura 18) para os 4 tempos de
residéncia analisados.
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Figura 17. Correlagdo entre pH e concentragédo de acido
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Figura 18. Valores de temperatura, tempo de residéncia e concentracdo de acido para um fator de

severidade combinado de 1,44

Para selecionar a condicdo operacional da simulacéo, buscou-se reproduzir a
temperatura e pressdo do processo industrial proposto por Humbird et al. (2011),
porém com uma carga de acido menor e tempo de residéncia maior. Dessa forma, a
carga de acido foi definida como 0,5% p/p, equivalente a 11,7 mg &cido/ (g biomassa),
para uma carga de solidos de 30%) e a temperatura como 158 °C. Atraveés do grafico,
observa-se que o tempo de residéncia deve ser 9 minutos para que o fator de
severidade 1,44 seja atendido. As condi¢cdes determinadas para a simulacdo, assim

como as referéncias utilizadas como base, estdo descritas na Tabela 12.
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Tabela 12. Condic¢des operacionais do reator de hidrélise acida

Condigdes do pré-tratamento Bancada Industrial Simulagéo
e Monteiro et al. Humbird et al. SN
(2019) (2011)
Temperatura (°C) 121 158 158
Presséao (atm) 2 5,5 5,57
Concentracao de acido (%p/p) 3,0% 0,81%? 0,50%
Carga de acido (g/ kg biomassa) 120 18 12
Tempo (min) 60 5 9
Severidade 1,44 1,22° 1,44
Carga de solidos 20% 30% 30%

@ Valor calculado a partir das vaz8es massicas das correntes de processo informadas.
® Valor calculado utilizando pH de 1,17, estimado a partir da concentracéo de acido utilizada

e da correlagéo linear desenvolvida (Figura 17).
As reacOes de hidrdlise e as respectivas conversdes utilizadas na simulacéo
sdo mostradas na Tabela 13. Todos os valores baseiam-se nos resultados obtidos por

Monteiro et al. (2019) no ensaio de hidrolise com fator de severidade 1,44.

Tabela 13. Reacdes da hidrdlise 4cida e conversdes utilizadas.

Reacéao Reagente Converséao
(Manana)n + n H,O — n Manose Manana 28,66%
(Glucana)n + n H,O — n Glicose Glucana 4,59%
(Xilana)n + n H,O — n Xilose Xilana 59,24%
(Galactana)n + n H,O — n Galactose Galactana 84,64%
(Arabinana)n + n H,O — n Arabinose Arabinana 83,81%
(Lignina)n — n Lignina soluvel Lignina 2,75%

4.3.2 Dimensionamento

O reator de parafuso € operado parcialmente cheio, com fracao volumétrica de
preenchimento (fr) de 30%. De acordo com Sievers et al. (2016), a fragdo maxima
recomendada pelo fabricante para o reator piloto empregado no estudo é de 60%,

porém os valores de fr utilizados situam-se principalmente na faixa de 10% a 30%
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(SIEVERS; STICKEL, 2018). Segundo uma cotacao realizada pelo Harris Group para
o NREL, a Andritz (empresa com vasta experiéncia em fornecimento de equipamentos
para a industria de papel e celulose) utiliza historicamente um nivel de preenchimento
de 40% a 50% em digestores horizontais de cavacos de madeira. A experiéncia da
Andritz indica que nessas condi¢cfes os cavacos fluem melhor e ha uma distribuicdo
mais uniforme de acido e vapor.

Segundo Sievers et al. (2016), o fator de preenchimento é definido pela
Equacéo (4.1):
Q

= a:ﬁ (4.2)

< |l

fr =

Em que Q é vazdo volumétrica média de material processado e v é a vazio
volumétrica do parafuso, que corresponde ao produto da capacidade especifica do
parafuso (q), em L/rev, pela sua velocidade (N), em rev/min.

A capacidade especifica do parafuso também é apresentada na literatura como
a vazao volumeétrica a 1 rpm, que é tabelada para diferentes diametros de rosca e de
acordo com classes de materiais e niveis de preenchimento (PERRY; GREEN, 1997,
WALAS, 1990). Também séo tabeladas as capacidades maximas do parafuso nas
mesmas condi¢cdes, que foram utilizadas para o dimensionamento dos parafusos.

Dessa forma, sabendo-se as caracteristicas do material (tais como densidade,
tamanho de particula, abrasividade e nivel de fluidez) e a fracdo de preenchimento
recomendada para tal, € possivel dimensionar o parafuso e calcular sua velocidade
através da razao entre a vazao volumétrica de selecdo e a capacidade especifica do
parafuso. A vazéo volumétrica de selecdo corresponde a vazdo de material a ser
processado multiplicada por fatores de capacidade, FC, relativos a caracteristicas da
rosca, como tamanho do passo e tipo de rosca. Assim, a velocidade do parafuso é
determinada através da Equacéo (4.2), em que q é capacidade especifica do parafuso
em L/rev considerando rotacdo de 1 rpm (rev/min).

Q=*FC
q
SIEVERS et al. (2016) consideraram a densidade do material variavel ao longo

N = (4.2)

do curso da reacédo de hidrolise. Por isso, 0os autores utilizaram a vazao volumétrica
média, Q, dada pela média aritmética da densidade da matéria-prima e da lama
hidrolisada. Neste trabalho, como a matéria-prima sofre a impregnacdo no tanque

vertical antes do reator de parafuso, a densidade da lama de alimentacao e saida do
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reator sao proximas e a diferenca foi negligenciada. A Tabela 14 apresenta dados das
correntes de alimentacao do tanque vertical de impregnacéo e do reator de hidrolise
acida, bem como as densidades e vazdes volumétricas calculadas e utilizadas como

premissas para o dimensionamento.

Tabela 14. Dados e premissas do sistema de hidrolise acida

Vazdes massicas de alimentacédo

Tanque vertical Reator

Biomassa / Lama (kg/h) 2400 4404
Biomassa seca (kg/h) 1759 1759
Acido diluido 10% (kg/h) 131,90 73,27
H>SO. 98% (kg/h) 13,46 7,48
Vapor (kg/h) 1871 1385
Total (kg/h) 4404 5862
Teor de solidos 40% 30%

Densidades e vazdes volumétricas

Densidade da biomassa seca (kg/m3) 1488,5 2 1488,5 2
Densidade da solucéo acida 0,5% (kg/m?) 961,4° 961,4°
Densidade da alimentacéo (kg/ms) 11719 1119,5
Vazao volumétrica (m3/h) 3,76 5,24

aBaseado nos dados de BARBOSA et al. (2019)
b Calculado a partir de dados de densidade de solucdes de H.SO4 1% a 5% p/p
a 100 °C (PERRY; GREEN, 1997).

No tanque de pré-impregnacao € utilizado vapor de baixa pressao (saturado a
125 °C e 2,29 atm) enquanto no reator € injetado vapor de alta (superaquecido a 268
°C e 13 atm). A vazao de vapor injetado € estabelecida de forma a aquecer a mistura
até o ponto de bolha e diluir o acido até o teor desejado de 0,5% (p/p). O reator foi
dimensionado e cotado como um trocador de calor de parafuso, que aquece a mistura
indiretamente através de vapor que circula pela camisa e pelo parafuso do reator
(PERRY; GREEN, 1997; WOODS, 2007), considerando que para atingir manter a
temperatura desejada de operacdo do reator-parafuso (158 °C), uma carga térmica
de 546 kW é requerida para aquecimento. Com um coeficiente global de troca térmica
de 0,06 kw/(m2 °C), relatado para esse tipo de trocador de calor (PERRY; GREEN,

1997), a area de troca térmica necessaria corresponde a 66,4 mz,
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O tanque vertical de impregnacgéo foi dimensionado considerando tempo de
residéncia de 10 min, utilizacdo de 85% da sua capacidade e razao L/D igual a 2,
segundo design da Andritz (HARRIS GROUP INC., 2001b). Para o reator, considerou-
se a vazao volumétrica de 5,24 m3/h, 30% de preenchimento e uma rosca com passo
igual a metade do didametro (FC = 2). Classificou-se a biomassa como um material fino
(< 3,18 mm), moderadamente abrasivo e com baixa fluidez (classe B37, segundo
PERRY; GREEN, 1997).

Nessas condi¢cdes, a capacidade de selecéo é de 370 ft3/h (10,48 mi/h) e o
didametro recomendado na literatura para o parafuso é 12 in (PERRY; GREEN, 1997,
WALAS, 1990). Para esse diametro, o parafuso apresenta capacidade especifica a 1
rpm de 13,3 ft3/h (0,377 m3/h, equivalente a 6,28 L/rev), logo a velocidade de operacéo
do parafuso deve ser de 28 rpm para atingir a vazao volumeétrica desejada.

Considerando uma folga de 5-1/16 in (12,86 cm) entre a rosca e o tubo,
determina-se que o diametro interno do reator é de 56,2 cm. E utilizando uma razéo
L/D de 6:1 (SIEVERS; STICKEL, 2018), o comprimento do reator € de 3,37 m. As
principais caracteristicas do tanque vertical de impregnacéo e do reator de parafuso
séo resumidas na Tabela 15.

O sistema de hidrolise acida inclui ainda dois alimentadores de parafuso e dois
transportadores pressurizados para possibilitar a alimentacdo da biomassa aquecida
e sob presséo ao tanque de impregnacéao e ao reator, segundo design reportado pelo
NREL (HARRIS GROUP INC., 2001b; HUMBIRD et al., 2011). Os alimentadores e
transportadores pressurizados foram dimensionados com roscas de 9 in de diametro
(diametro interno do tubo de 42,2 cm) e com razdes L/D de 6 e 4, respectivamente. O
sistema € construido em aco-carbono e revestido com liga de niquel em todas as
partes que tém contato com &cido (reator, tanque de impregnacéao, transportadores
pressurizados e alimentadores de parafuso).

Apbs o reator, a lama hidrolisada contém 23% de sélidos e é resfriada em um
tanque de blowdown, que consiste em um vaso de flash atmosférico de 6 m3 com
tempo de residéncia de 15 min. Nesse vaso, 526 kg/h de 4gua séo evaporados e a
lama resultante € enviada a um tanque de condicionamento de 3 m3 e tempo de
residéncia de 30 minutos para neutralizacdo com aménia. A quantidade de aménia
adicionada € a quantidade estequiométrica para neutralizacdo de todo o &cido

sulfurico presente na corrente de hidrolisado, sendo igual a 7,12 kg/h, o equivalente a
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5,27 mg/g biomassa. Segundo Walas (1990), a poténcia necessaria para impelidores
de mistura de lamas pode ser estimada como 10 HP/1000 gal, equivalente a 1,97
kW/m3. O tanque de neutralizacdo opera com volume util de 2,575 m3, portanto a
poténcia do agitador € de 5,07 kW.

Tabela 15. Caracteristicas dimensionais do tanque de impregnacao e reator de parafuso

Tanque de impregnacao

Tempo de residéncia (min) 10
Capacidade utilizada (%) 85%
L/D 2,0
Volume util (L) 626,28
Volume (m3) 0,74
Altura (m) 1,55
Diametro (m) 0,78

Reator de parafuso

Tempo de residéncia (min) 9
Capacidade utilizada (%) 30%
Diametro do parafuso (cm) 30,48

Diametro interno do reator (cm) 56,20
L/D 6

Comprimento do reator (m) 3,37

Em seguida, as fracbes sdlida e liquida sdo separadas em filtro de esteira a
vacuo, com capacidade de 20 kg/(h m?) de sdlidos insoluveis (HUMBIRD et al., 2011;
WOODS, 2007). A corrente de alimentacdo possui vazdo massica total de 6055 kg/h
e conteudo de solidos de 22,3%, logo a area de filtracdo necessaria é 68 m2. O filtro
opera com razao de lavagem de 2,0 L de 4gua / L de filtrado na torta, o que resulta
em uma recuperacdo de sélidos insollveis de 98,2% e gera uma torta com
concentracdo de sdlidos insoltveis de 30,7%, de acordo com dados de Sievers; Tao;
Schell (2014). A fracéo sdlida é enviada a sec¢ao de Hidrolise Enzimatica (S-300) e o

hidrolisado a secao de Purificacdo e Concentragdo (S-500).
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4.4 HIDROLISE ENZIMATICA

O processo de hidrolise enziméatica é realizado em 5 reatores batelada de 90
m3 em paralelo, a 50 °C, 1 atm, durante 72 h. Os sélidos provenientes da hidrdlise
acida sao misturados a um coquetel enzimatico com atividade de B-mananase e [3-
manosidase e o teor de sélidos € ajustado para 20% com adi¢ao de agua.

A carga de enzima € determinada com base na quantidade de sélidos da
alimentacao do reator e na atividade da enzima. Embora o estudo de Monteiro et. al
(2019) tenha utilizado uma carga enzimatica de 400 Ul B-mananase / g biomassa,
resultados do grupo revelam que a carga enzimatica pode ser reduzida para 250 Ul/g
sem perda de rendimento (MIGUEZ, 2020). Dessa forma, neste trabalho a quantidade
de enzima utilizada é calculada para um preparado enzimatico com atividade de B-
mananase de 10.000 Ul/g e para uma carga de enzima de 250 Ul B-mananase / ¢
biomassa. Nestas condicdes, o0s rendimentos em manose e glicose sao
respectivamente de 93% e 51%. As condi¢cBes operacionais da hidrélise enzimatica
sdo resumidas na Tabela 16 e as reacdes de hidrolise e suas respectivas conversdes

sdo mostradas na Tabela 17.

Tabela 16. Condi¢des operacionais da hidrélise enziméatica

Temperatura (°C) 50
Presséao (atm) 1
Carga de solidos 20%
Atividade de B-mananase (Ul/ g enzima) 10.000
Carga enzimatica (Ul/ g biomassa) 250
Carga enzimatica (g enzima/ kg biomassa) 25
Tempo (h) 72

Tabela 17. Reacdes da hidrélise enzimética e conversdes utilizadas

Reacéo Reagente Converséo
(Manana)n + n H.O— n Manose Manana 93%
(Glucana)n + n H,O— n Glicose Glucana 51%

Apbs a concluséo da hidrélise, o material hidrolisado nos reatores batelada é
enviado a um tanque de estocagem de 100 m3, que garante a operagdo continua das

operacoes subsequentes. A lama hidrolisada contendo agucares soluveis e solidos
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residuais insoluveis (principalmente lignina) € enviada continuamente para uma etapa
de separacao sélido-liquido. Segundo o NREL, um filtro a vacuo de esteira seria uma
opcédo econbmica e capaz de fornecer uma recuperacao de acglcar alta, de até 99% a
uma razao de lavagem de 2,5 litros de agua por litro de filtrado restante na torta do
filltro (HUMBIRD et al., 2011). A Tabela 18 apresenta as principais condi¢coes
operacionais definidas para a filtragao do hidrolisado.

Tabela 18. Especificagfes do filtro a vacuo de esteira para separacgdo do hidrolisado

Capacidade (kg s6lidos/h m?) 20
Razao de lavagem (L/ L filtrado na torta) 2,5
Recuperacao de acucares 98,2%
Concentracao de sélidos na torta 36%
Area de filtracéio 29

Apoés a filtracédo e lavagem da torta, a fracéo sélida € destinada a caldeira para
combustdo (S-600) e a fracdo liquida é enviada para a secdo de Purificacdo e
Concentracao (S-500). A Figura 19 apresenta um fluxograma da etapa de hidrdlise
enzimatica.
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Figura 19. Fluxograma da secéo de hidrélise enzimética (S-400)

45 PURIFICACAO E CONCENTRACAO

O objetivo desta secdo é a obtencdo de manose solida com pureza de grau
alimenticio. As etapas de purificacédo de hidrolisados sé&o processos complexos e com
diversas etapas, conforme discutido na se¢éo 2.9. Neste trabalho, buscou-se simular
de forma simplificada as principais etapas de purificagao e concentracéo para se obter
os balancos de massa dos equipamentos, o consumo de utilidades e uma estimativa
do custo do processo. Nao foram consideradas as etapas de descoloragcéo e
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dessalinizagdo. Dessa forma, deu-se foco a separacdo dos acucares contidos no
hidrolisado. As premissas utilizadas e simplificacbes realizadas basearam-se no
estado da arte de purificagdo de manose, tendo como principal referéncia o processo
descrito na patente de Oroskar et al. (2015) para recuperacao de manose a partir da
torta de extracdo de 6leo de palma, realizado em escala comercial pela empresa
Orochem Technologies.

Inicialmente, as correntes de hidrolisados resultantes da hidrolise &cida
(LIQHA) e enzimatica (LIQHE) sdo misturadas, resultando em uma corrente (MIX-
HIDR) de 12,55 t/h que contém 8,8% de manose em base massica e uma
concentracdo de acuUcares totais de 10,2° Brix. A pureza de manose em base seca
(em relacdo aos solidos dissolvidos totais) nesta corrente corresponde a 84,8%. A
Tabela 19 apresenta a composi¢cao dos hidrolisados separadamente e da corrente
resultante da mistura. Essa corrente é purificada em um sistema de troca ibnica para
separar a manose dos demais agucares e impurezas. Em seguida, é concentrada em
um sistema de evaporadores. O xarope concentrado possui 82% de manose em base
massica e € cristalizado com etanol para obtencéo de cristais de manose com alto

grau de pureza.

Tabela 19. Vazdes e composi¢cdes massicas dos hidrolisados

LIQHA LIQHE MIX-HIDR

Componentes Vazdo Fracdo Vazdo Fracdo Vazéo Frac&o
(kg/h) massica (kg/h) massica | (kg/h) massica

H20 4702,75 0,913 | 6536,1 0,881 | 112389 0,894
Manose 326,02 0,063 784,2 0,106 1110,2 0,088
Glicose 7,88 0,002 85,3 0,011 93,2 0,007

Galactose 29,83 0,006 1,6 0,000 31,4 0,002
Xilose 31,20 0,006 1,6 0,000 32,8 0,003
Arabinose 10,85 0,002 0,6 0,000 11,4 0,001
Extrativos 18,95 0,004 1,0 0,000 19,9 0,002
Lignina soluvel 10,51 0,002 0,5 0,000 11,1 0,001
Etanol 0,02 0,000 0,0 0,000 0,0 0,000

NH3 0,00 0,000 0,0 0,000 0,0 0,000
NH4S04 13,76 0,003 11,6 0,002 25,3 0,002

A corrente de hidrolisado € purificada em um sistema de colunas de troca ibnica
em leito mével simulado (SMB), que compreende um sistema continuo de separacao
industrial por cromatografia. O processo SMB consiste em um conjunto de colunas em
série carregadas com resina adsorvente que sdo interconectadas em um circuito
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fechado. O sistema possui duas entradas e duas saidas, que se alternam
periodicamente, definindo 4 zonas conforme mostrado na Figura 20. A primeira
corrente de entrada é a carga da mistura a ser separada e a segunda é a carga de
solvente (eluente ou dessorvente), utilizado para deslocar as espécies quimicas a
serem separadas. As correntes de saida sdo: (1) extrato, que contém as espécies
mais fortemente adsorvidas; e (2) refinado, que é rico nas espécies de menor afinidade
com a matriz soélida. A circulagdo do solvente promove a formag¢do de um perfil de
composicdo em que 0s componentes de maior interagdo escoam com menor
velocidade. Em intervalos regulares (chamado de periodo de comutacao), as portas
de entrada e saida sdo deslocadas simultaneamente avancando uma coluna a frente
no sentido do escoamento. Este modo de operacao fornece uma maneira engenhosa
de simular o movimento contracorrente do adsorvente, o que aumenta a forga motriz
para a transferéncia de massa e permite que a operacao seja feita de forma continua,
e ndo em batelada como na cromatografia convencional (AZEVEDO; RODRIGUES,
2006).

Refinado (A:'(.sn Secio 4 Dessorvente

Direcdo do fluxo

€ oedag

de liquido

T ogedas

- ~
Alimentagao (A+8) Segdo 2 Extrato ( B+ (a)

Figura 20. Representagdo esquematica de um sistema de cromatografia em leito mével simulado
(VIGNESH et al., 2016)

Para a separacdo da manose de outros aglcares via cromatografia SMB,
utiliza-se resina catiénica fortemente acida de Ca+2 e agua deionizada como eluente.
A manose é adsorvida mais fortemente pela resina, sendo obtida através da corrente
de extrato, enquanto os demais acuUcares saem pelo refinado. No processo descrito
por Oroskar et al. (2015), sé@o utilizadas 8 colunas em série dispostas em configuragédo

2-3-2-1 conforme sequenciamento ilustrado na Figura 20: 2 leitos na Sec¢éo 1 (zona
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de dessorc¢ao); 3 na Sec¢éao 2 (zona de retificacdo); 2 na Secédo 3 (zona de adsorgéo);
e 1 na Secdo 4 (zona de esgotamento), sendo este Ultimo destinado a reter
componentes de menor afinidade com a resina, de modo a fornecer uma corrente de
reciclo a ser misturada ao eluente com minimo possivel de agucares e sais.

Esta operacao foi representada em Aspen Plus de forma simplificada como um
component splitter. As fracdes de separacéo foram obtidas da patente de Oroskar et
al. (2015), que processa um hidrolisado com 14,5 Brix e de composi¢do semelhante a
deste trabalho (8,455% manose, 1,192% glicose, 0,57% arabinose, 0,122% galactose,
0,055% xilose). A fracdo de separacao representa a razao entre as vazdes massicas
de um componente na corrente de alimentacdo e na corrente de produto (extrato).

Esses valores séo apresentados na Tabela 20.

Tabela 20. Frac6es de separagdo dos componentes do hidrolisado na corrente purificada de extrato

Componente Fracdo de separacéao

Manose 0,9486
Glicose 0,0635
Xilose 0,2155
Galactose 0,1034
Arabinose 1,0000

A Tabela 21 apresenta as vazdes volumétricas do sistema SBM normalizadas
em relacdo a carga, conforme descrito por Oroskar et al. (2015), além das vazdes
calculadas a partir da carga de hidrolisado deste trabalho. A vazéo total de agua
deionizada (eluente) de circulacdo pela Zona de Dessorcao (Figura 20, Secédo 1)
corresponde a 7,9 vezes a vazao volumétrica da alimentacdo da mistura,
correspondendo, portanto, a 98,19 m3/h (Tabela 21). Como 50,6% da vazdo de
eluente por esta zona € recuperado pela corrente de reciclo, o make-up de agua

deionizada tem vazao de 48,10 m3/h.

Tabela 21. Vazdes volumétricas do sistema de cromatografia em leito moével simulado

Razdo de vazdes Vazdo volumétrica
Correntes

volumétricas (m3/h)

Alimentacdo da mistura 1 12,43
Alimentacéo de eluente 3,9 48,10
Eluente total (zona de dessorc¢éo) 7,9 98,19
Extrato (rico em manose) 2,9 35,67
Refinado (demais agucares) 2 24,86
Reciclo (zona de esgotamento) 4 50,09
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O extrato obtido (corrente rica em manose) apresenta uma diluicdo de 2,87
vezes em relacdo a alimentacdo, com fracdo méassica e pureza de manose de 2,9% e
97,4%, respectivamente. A Tabela 22 apresenta as vazdes massicas (F), fracdes
massicas (x) e fracdes massicas em base seca (x*) dos componentes nas correntes
de alimentacéo e de saida do sistema de cromatografia em leito mével simulado. A

corrente rica em manose segue entao para uma etapa de concentragao.

Tabela 22. Correntes de carga e saidas do sistema de cromatografia em leito mével simulado

CARGA EXTRATO REFINADO
F x (frac x*(frac F x (frac x*(frac F x (frac x*(frac
(kg/h)  mass) mass)¢  (kg/h) mass) mass)¢  (kg/h) mass) mass)
H20 11238,86 0,894 - 35009,34 0,970 - 24328,52 0,990 -
Manose 1110,20 0,088 0,848 1053,14 0,029 0,974 57,06 0,002 0,249
Glicose 93,16 0,007 0,071 5,92 0,000 0,005 87,24 0,004 0,381
Galactose 31,38 0,002 0,024 3,24 0,000 0,003 28,14 0,001 0,123
Xilose 32,82 0,003 0,025 7,07 0,000 0,007 25,75 0,001 0,112
Arabinose 11,42 0,001 0,009 11,42 0,000 0,011 0,00 0,000 0,000
Extrativos 19,94 0,002 0,015 0,00 0,000 0,000 19,94 0,001 0,087
Ligninasoldvel 11,05 0,001 0,008 000 0000 0,000 11,05 0,000 0,048
Etanol 0,02 0,000 0,00 0,000 0,02 0,000
NH3 0,0001 0,000 0,0000 0,000 0,0001 0,000
NH4S04 25,32 0,002 0,00 0,000 25,32 0,001

A etapa de concentracao utiliza evaporadores do tipo Roberts de quatro efeitos.
Esse tipo de evaporador é amplamente utilizado para concentracdo de caldo de cana
na industria sucroalcooleira e consiste em um vaso cilindrico vertical com uma
calandra que contém diversos tubos verticais curtos e através da qual ocorre a troca
térmica. O vapor passa pela parte externa dos tubos, enquanto o liquido é alimentado
no fundo da calandra, circula em ascenséo no interior dos tubos e retorna ao fundo do
evaporador pela parte central. A evaporacdo em um Unico vaso € denominada
evaporacao de simples efeito, porém quando dois ou mais vasos sédo dispostos em
sequéncia, de modo que o vapor gerado em um vaso seja utilizando para aquecer o
seguinte, tem-se a evaporacdo de multiplo efeito (HUGOT, 1986). A Figura 21

exemplifica um esquema de evaporador de triplo efeito.
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Figura 21. Evaporador de muiltiplo efeito (HUGOT, 1986)

O processo de concentracdo dos acucares do hidrolisado foi simulado com
guatro tanques flash dispostos em série e com integracao energética. O primeiro efeito
utiliza 11133,2 kg/h de vapor saturado a 125 °C. O vapor que sai do sistema de
evaporacao € composto apenas por agua e € reutilizado no processo apos ser
condensado. A Tabela 23 apresenta os resultados obtidos na simulacdo dos
evaporadores. Foram utilizados como premissa os valores de coeficientes globais de
troca térmica dos efeitos, U, encontrados em literatura especifica (HUGOT, 1986).
Apoés o ultimo efeito, a corrente concentrada possui vazao massica de 1215,1 kg/h,
88,9 °Brix e 86,7% de manose em massa, sendo em seguida enviada a etapa de

cristalizacao.

Tabela 23. Especificagbes do evaporador de quadruplo efeito

Efeito 10 20 30 40
U (W/m2K) @ 2560 1860 1395 815

T do liquido (°C) 104 92 80 68

T do vapor de aquecimento (°C) 125 104 92 80
AT (°C) 20,9 12,0 11,8 11,7
Presséao (atm) 1,15 0,742 0,462 0,156
Carga térmica (kW) 6.766,5 5.074,0 5.487,4 5.766,3
Area de troca térmica (m?) 126,5 227.6 332,2 604,2
Vazdao de alimentacao (kg/h) 36.090,1 27.960,4 19.2928 10.308,1
Vazéo de liguido concentrado (kg/h) 27.960,4 19.292,8 10.308,1 1.215,1
Vazéo de condensado (kg/h) 8.129,8 8.667,6 8.984,7 9.093,0
Coeficiente de evaporacao (kg/h m?) 64,28 38,08 27,05 15,05
Brix de saida (g aclcares/100 g) 3,9 5,6 10,5 88,9
Fracdo massica de manose 0,038 0,055 0,102 0,867

& (HUGOT, 1986)
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A cristalizacdo de manose baseia-se na baixa solubilidade deste agucar em
etanol. A Figura 22 apresenta dados de solubilidade de manose e glicose em solugdes
etanol-agua com diferentes frac6es massicas de etanol e a diferentes temperaturas.
Embora a glicose seja menos sollvel que a manose, nota-se que o aumento da fracédo
massica de etanol tem grande impacto sobre a solubilidade da manose, que se
aproxima consideravelmente da solubilidade da glicose em solu¢fes de etanol 80%.
Por outro lado, a reducédo de temperatura possui significativa influéncia sobre a
solubilidade da glicose (reducéo de 60% de 25 °C para 15 °C em etanol 80%), porém
apresenta pouco impacto sobre a solubilidade da manose (reducéo de 5,6% de 30 °C

para 20 °C em etanol 80%).
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Figura 22. Solubilidade de manose e glicose em solugfes etanol-agua. Elaboracéo prépria a partir de
dados de Alves; Almeida; Giulietti (2007) e Gong et al. (2012).

As condicOes definidas para a cristalizacdo basearam-se nos processos de
Ennelin et al. (2003) e Oroskar et al. (2015). Etanol 96% é adicionado ao xarope
concentrado a 60 °C em proporcédo de 1 g etanol / g xarope. Apds a mistura ao xarope,
a fracdo massica de etanol na solugéo corresponde a 86%. A mistura é resfriada até
25 °C sob agitacdo e em seguida € mantida em repouso a 25 °C por 30 min. O tempo
de residéncia total do cristalizador foi admitido como 2 h. A temperatura de
cristalizacdo empregada por Oroskar et al. (2015) € de 10 °C, contudo, como h& pouca
diferenca na solubilidade da manose com a reducdo de temperatura, adotou-se a
temperatura de 25 °C.

O processo foi simulado no bloco de cristalizador do software utilizando-se os
dados de solubilidade da manose em etanol 80%, segundo Gong et al. (2012). No
equipamento, 65,9% da manose presente na corrente de alimentacéo é cristalizada.
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Foi admitida uma recuperacéo de 95% dos sdlidos na etapa de filtracdo (OROSKAR
et al., 2015), de modo que a recuperacao total de manose cristalizada no processo é
de 62,6%. A pureza dos cristais depende da eficiéncia da etapa de secagem, que foi
admitida como 99,9%. Desse modo, a corrente final de produto contém 0,26% de
solvente residual e uma pureza de 99,74% de manose. A Tabela 24 apresenta as
vazbes massicas de alimentacao e produto do cristalizador e os principais resultados

do processo.

Tabela 24. Vazdes de alimentacdo e de produto da cristalizagédo

Vazbes de alimentacao

Xarope concentrado (kg/h) 1215,09
Manose (kg/h) 1053,14
Agua (kg/h) 134,30

Etanol 96% (kg/h) 1215,09

Teor de etanol na mistura (%) 86,4

Alimentacgao total (kg/h) 2430,18

Produto e resultados
Manose cristalizada (kg/h) 694,19

Sélidos recuperados apds filtracdo e 661,22
secagem (kg/h)

Manose recuperada (kg/h) 659,48
Recuperacdo de manose no

cristalizador (%) S
Recuperacao de manose total (%) 62,6
Pureza da manose (%) 99,7

O solvente (etanol) é recuperado através de destilacdo da corrente liquida
resultante da filtracdo, que possui vazdo massica de etanol de 1.165,27 kg/h e vazéo
massica total de 1734,11 kg/h. A destilacédo foi simulada em uma coluna RadFrac de
20 pratos para se obter uma recuperacao de 99,9% do etanol presente na corrente
alimentacédo no produto de topo, com fracdo massica de etanol de 96%. O diametro
da coluna € 0,667 m e a altura 13 m. A razéo de refluxo € 2,97 e as cargas térmicas e
areas de troca térmica do condensador e refervedor sao, respectivamente, 1000 kW
e 40 m2, 1004 kW e 26 m2.

46 CO-GERACAO

O solido residual da hidrdlise enzimatica, rico em lignina, sofre combustdo em

uma caldeira para converséo da energia da biomassa em vapor de alta presséo. Para
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suprir a necessidade de vapor e energia da biorrefinaria, além de gerar energia limpa
excedente, uma corrente adicional de biomassa in natura de 3000 kg/h em base seca
também é alimentada ao forno. O vapor é transformado em trabalho de eixo em uma
turbina a vapor, que aciona um gerador que produz energia elétrica. Depois que o
vapor passa pela turbina, ele é condensado e reciclado de volta para a caldeira, onde
€ novamente aquecido em vapor. O uso deste ciclo de poténcia, denominado Ciclo
Rankine, é a tecnologia mais amplamente difundida e comumente usada para produzir
energia elétrica a partir de um combustivel, incluindo biomassa (INTERNATIONAL
FINANCE CORPORATION, 2017). A Figura 23 apresenta um esquema de ciclo

Rankine simples sem reaquecimento.
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Figura 23. Geracao de poténcia por Ciclo Rankine simples (S-600)

A biomassa in natura contém 45% de umidade e a biomassa residual da
hidrolise enziméatica que é alimentada ao combustor contém 57% de umidade e 68,7%
de lignina em base seca. Para estimar seu poder calorifico superior (PCS), utilizou-se
uma correlacdo desenvolvida por Demirbas (2001), que relaciona o PCS ao percentual
de lignina em base seca e livre de extrativos (L) de diversas biomassas, apresentada

na Equacao (4.3):

PCS (M]/kg) = 0,0889 * L + 16,8218 (4.3)
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A semente de acai in natura apresenta 21% de lignina e poder calorifico
superior de aproximadamente 18-19 MJ/kg (ITAI et al., 2014; LIMA et al., 2019;
RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA, 2015). A correlagcdo de Demirbas (2001) fornece
uma estimativa adequada de PCS para a semente in natura de 18,7 MJ/kg. Aplicando
essa correlagdo a biomassa residual da hidrélise enzimatica, com contetdo de lignina
de 68,7%, o PCS estimado é de 22,9 MJ/kg. Dessa forma, o PCS médio da biomassa
alimentada ao combustor (incluindo a biomassa in natura e a biomassa residual rica
em lignina) é de 19,3 MJ/kg (base seca).

As principais premissas e condi¢des do processo sdo mostradas na Tabela 25
e foram baseadas no trabalho de Brigagao et al. (2019). A turbina € alimentada com
vapor superaquecido a 560 °C e 27,34 atm e opera com temperatura e pressao de
saida de 45 °C e 0,095 atm. O condensador a vacuo também opera a 0,095 atm e 45
°C. Depois de ser bombeada para 27,8 atm, a agua € enviada para a caldeira. O gas
de exaustao do forno entra na zona de convecc¢ao a 1050 °C e, em seguida, € liberado

para a atmosfera a 78 °C.

Tabela 25. Premissas e condi¢des para a combustéo e geracéo de energia elétrica

Vazao massica de biomassa in natura 3000
(base seca) (kg/h)

Vazao massica de biomassa residual da 1311
hidrolise enzimatica (base seca) (kg/h)

Excesso de ar na combustao (%) 10%
Eficiéncia adiabatica do soprador (%) 75%
Eficiéncia adiabatica da turbina (%) 90%
T entrada da turbina (°C) 560

P entrada da turbina (atm) 27,34
P saida da turbina (atm) 0,095
T saida do condensador (°C) 45

O sistema produz 3500 kg/h de vapor a 560 °C e 27,34 atm para utilizacdo no
ciclo de poténcia, além de 17,72 t/h de vapor de baixa presséao (2,29 atm, 125 °C) e
3,67 t/h de vapor de média pressao (13 bar, 268 °C) para utilizacdo no processo. A
carga térmica da caldeira, Qcald, equivale a 12,53 MW, conforme calculado pela

Equacéo (4.4):

Qcald = Z?=0 m'w * (hs,j - he,j) (44)
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Em que:
Qcad: caga térmica da caldeira [kW]
j: indice das correntes de agua e vapor que entram e saem da caldeira
m;, ;. vazao de vapor da corrente j gerado na caldeira [kg/s]
he,: entalpia da 4gua da corrente j na entrada da caldeira [kJ/kg]
hs: entalpia do vapor da corrente j na saida da caldeira [kJ/kg]
A eficiéncia da caldeira, ncad, definida na Equacao (4.5) como a porcentagem
do poder calorifico da alimentacdo que é convertido em calor na forma de vapor, é de
79,4%.

Qcald
ld = —/——/—/ 4.5
Nea Mcaid * PCI ( )

Em que:
Ncad: eficiéncia da caldeira
Mcqq- VAZA0 Massica de biomassa consumida na caldeira [kg/s]
PCI: poder calorifico inferior (PCI) da biomassa [kJ/kg]

O consumo especifico de vapor da turbina € de 3,22 kg/h de vapor para cada 1
kW de poténcia gerada. A turbina produz 1087,15 kW de energia e a bomba e o
soprador de ar consomem respectivamente 3,74 kW e 44,71 KW. Dessa forma, a
poténcia gerada pelo ciclo Rankine é de 1038,70 kW. Desta poténcia, 810 kW sao

exportados pela biorrefinaria, compondo uma parcela da receita.

76



5 ANALISE ECONOMICA

Os critérios de avaliacdo econdmica utilizados nesse trabalho foram o
investimento total da planta, os custos de producéo, o valor presente liquido e o tempo
de payback. A receita total foi obtida a partir da vazdo massica de cada produto
multiplicada pelo seu respectivo preco. Os produtos avaliados sdo a manose, 0 extrato
polifendlico, o xarope de agucares e energia elétrica. Uma analise de sensibilidade foi
realizada sobre os precos de alguns produtos e insumos visando determinar a

influéncia dessa variagcéo sobre os resultados econémicos.

5.1 INVESTIMENTO TOTAL

O investimento total de uma planta industrial € composto pelo capital fixo, para
compra e instalacdo de equipamentos e instalacdes da planta, e pelo capital de giro,
necessario para a operacao da fabrica (TURTON et al., 2018).

O investimento fixo de capital (FCI) consiste no capital necessario para 0s
equipamentos instalados com todos os auxiliares requeridos para a operacéo
completa do processo, como despesas com tubulacdo, instrumentacao, isolamento
térmico e sistema elétrico. Além disso, o FCI inclui despesas gerais de construcao e
despesas nao relacionadas a manufatura, como preparacéo do terreno, engenharia e
supervisdo, e construcao de edificios auxiliares como escritorios administrativos,
armazeéns, laboratérios, entre outros (PETERS; TIMMERHAUS, 1994).

O capital de giro € a quantidade de capital necessaria para iniciar a operacao
da planta e financiar os primeiros meses de operacao antes das receitas do processo
comecar. Normalmente, esse dinheiro € usado para cobrir salarios, estoques de
matéria-prima e quaisquer contingéncias. O capital de giro é recuperado no final do
projeto e representa uma quantidade de dinheiro para iniciar o projeto. Existem
diferentes métodos para estimar o capital de giro. Um deles é considera-lo uma fracéo
(15% -20%) do investimento de capital fixo. Outro é considerar o valor de quatro a seis
meses de custos de matérias-primas e de utilidades (TURTON et al., 2018).

O investimento total da biorrefinaria foi estimado através da técnica de custos
modulares de equipamento, segundo a metodologia de Turton et al. (2018). Essa

abordagem relaciona todos os custos de capital da planta aos custos de aquisi¢éo dos
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equipamentos através de fatores de multiplicacdo. A estimativa tem como base os
custos dos equipamentos avaliados para algumas condi¢Bes basicas. Os desvios
dessas condicbes s&o tratados usando fatores que dependem do tipo de
equipamento, da presséao do sistema e dos materiais de construcéo. Os custos diretos
(como material e instalacdo) e indiretos (como frete e engenharia) também sao
contabilizados através de fatores especificos para cada tipo de equipamento. Por fim,
sédo considerados custos de contingéncia e taxas e custos de instalacoes auxiliares
sobre o custo total dos equipamentos (TURTON et al., 2018).

Esse tipo de estimativa é classificado como uma estimativa de Classe 4 pela
AACE (Association for the Advancement of Cost Engineering). Ela caracteriza-se por
um nivel de maturidade das entregas de definicdo do projeto entre 1% e 15% da
definicAo completa. Para processos industriais, isso se traduz no percentual de
engenharia e design que estdo concluidos. As faixas de precisdo tipicas para
estimativas da desta classe sao de + 30% (CHRISTENSEN; DYSERT, 1997, 2005;
PETERS; TIMMERHAUS, 1994).

Como este meétodo baseia-se no custo dos equipamentos adquiridos, foi
elaborada uma lista detalhada dos principais equipamentos do processo e seus custos
FOB (free on board) foram obtidos a partir de correlacdes disponiveis na literatura
(PERRY; GREEN, 1997; TURTON et al.,, 2018; WOODS, 2007) ou cotacdes de
fornecedores.

O custo estimado de um equipamento pode ser obtido para diferentes anos,
portanto, ele deve ser atualizado para o ano do projeto através da Equacéao (5.1), que
utiliza o indice de custo CEPCI (Annual Chemical Engineering Plant Cost Index),
divulgado periodicamente pela revista Chemical Engineering Magazine. Neste
trabalho, o ano de referéncia do projeto € 2019, cujo CEPCI (médio do ano) é igual a
607,5 (JENKINS, 2020).

Cpor =G, (ﬁ) (5.1)
Em que:
Cpr € 0 preco FOB do equipamento na data do projeto
Co € 0 preco FOB na data da correlagéo conhecida
I,r € 0 indice do ano do projeto

lo € 0 indice do ano no qual o custo é conhecido
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A partir do custo de aquisicdo do equipamento é calculado o custo basico do
modulo para uma condigdo base (C°sm), que contabiliza os custos diretos e indiretos.
Para estimar o custo de diferentes materiais de construcdo, € necessario usar o fator
de material apropriado sobre o custo de médulo bésico, resultando no custo basico do
moddulo (Cgw).

O custo total do médulo (Ctwm) é calculado a partir da aplicacdo de um fator de
contingéncia e taxas sobre o custo basico do modulo. Em geral, sdo admitidos os
valores de 15% e 3% do custo do modulo basico para os custos de contingéncia e
taxas, respectivamente. Como esse fator ndo depende do tipo de equipamento, €
aplicado ao somatorio do Cgm de todos os equipamentos cotados.

O termo custo total do modulo refere-se ao custo de fazer pequenas a
moderadas expansdes ou alteracdes em uma instalacdo ja existente. Assim, para
considerar a constru¢do de uma nova planta industrial, séo incluidos os custos de
instalacdes auxiliares, que correspondem a 50% dos custos do médulo basico para
as condi¢des base (C°gwm). Adicionar esses custos ao custo total do modulo fornece o
custo grassroots, que se refere ao investimento fixo total em uma instalacéo
completamente nova (TURTON et al., 2018).

A Tabela 27 apresenta a lista dos principais equipamentos da biorrefinaria, com
suas principais caracteristicas de dimensionamento e os custos FOB, Cgu € C°sm. A
maioria dos custos foi obtida através do programa CAPCOST, desenvolvido por
Turton para permitir ao usuario inserir dados dos equipamentos interativamente e
obter estimativas de custo rapidamente sem calculos manuais. O programa é um
arquivo habilitado para macro do Microsoft Excel e uma copia do modelo esta
disponivel no site da West Virginia University. Os custos de equipamentos que nao
estdo disponiveis no programa foram obtidos a partir de outras literaturas ou cotacdes
e sites de fornecedores e os fatores de instalacdo foram obtidos da literatura
(HUMBIRD et al., 2011; PERRY; GREEN, 1997; TOWLER; SINNOTT, 2012) para
célculo do custo do médulo.

O custo total de modulo da biorrefinaria é de US$ 49,28 milhdes e o
investimento fixo de capital (custo total grassroots, ou FCI) € de US$ 64,21 milhdes.
O capital de giro foi admitido como 15% do investimento fixo de capital, portanto, é
igual a US$ 9,63 milhdes. Dessa forma, o investimento total da planta equivale a US$

73,84 milhdes. A Tabela 26 apresenta os principais resultados da analise de
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investimento da planta, bem como o detalhamento dos custos de médulo por se¢céo

da biorrefinaria.

#Secao
100
200
300
400
500
600
700

Total

Tabela 26. Detalhamento do investimento total da planta por secéo

Secéao Custo (US$) % Total Cam
Acondicionamento da biomassa $ 1.295.707,20 3,1%
Extracéo de fendis $ 9.950.214,89 23,8%
Hidrolise acida $ 3.137.926,55 7,5%
Hidrélise enzimatica $ 5.436.218,32 13,0%
Concentragéo e Purificagdo $ 14.773.316,46 35,4%
Co-geragao $ 4.231.600,00 10,1%
Utilidades $ 2.933.572,35 7,0%
Custo basico de médulo (Cegwm) 41.759.000
Custo basico de moédulo nas 29.850.914

condicdes base (C°swm)
Custo total de médulo (Crm)
Custo total grassroots (FCI)
Capital de giro (WC)
Investimento total

BB BB B P

49.280.000 118% Cawm

64.210.000 Crm +50% C°sm
9.631.500 15% FCI

73.841.500 FCl+WC

A secéo de Purificacdo e Concentracao (S-500) constitui 0 maior percentual de

investimento fixo de capital da planta, correspondente a 35,4% do Cgm. A secdo de

Extracdo de Fenois (S-200) é a segunda mais representativa nos custos de capital

fixo, representando 23,8% do Cgm. Nessas duas sec¢fes, 0s equipamentos com maior

custo sdo os evaporadores, que representam, respectivamente, 73,5% e 79,7% dos

custos de modulo das secbes S-200 e S-500. Os custos de investimento fixo sédo

detalhados por secédo da biorrefinaria em relacdo ao FCI na Figura 24.

9 3,1%
7,7% P = S5-100: Acondicionamento da biomassa

= S-200: Extragao de fendis
S-300: Hidrélise acida
S-400: Hidrélise enzimatica
6,9%

= S-500: Purificacdo e Concentracao

14,2% = 5-600: Cogeracéo

= S-700: Utilidades

Figura 24. Distribuigdo do investimento fixo da biorrefinaria por se¢éo
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Tabela 27. Lista de equipamentos e custos FOB e de médulo

Custo basico do

Custo basico do

#Secdo | Secao Funcéo Equipamentos Qtd Dimensdes e caracteristicas do equipamento Preco FOB . moédulo na condigédo Referéncias
médulo (CBM)
base (CBMo)
Lavagem Lavador 1 |55kW;6x12x13m $ 8.500,00 | $ 14.450,00 | $ G |[FRESEEEr e LEER
g Machinery Manufacture Co.,
% Secagem Secador rotativo 1 |Area 158 m? (L = 16,6 m; D = 3 m), ago inox. (Fm = 1.5) $ 905.937,42 | $ 1.132.915 | $ 755.277 |Turton et al. (2018)
Q ©
E G Fornecedor Luo Luod
82 . . yang Luodate
100 .5 g Moagem Moinho de martelos 2 [37kwW;1,79x1,34x1,45m $ 6.000,00 | $ 10.200,00 | $ 10.200,00 Machinery Equipment Co., Ltd.
23 L . . . Fornecedor Xinxiang Dongzhen
= . A
g Peneira vibratoria 2 |1,5 kw; diametro da peneira 1,42 m $ 3.760,00 | $ 6.392,00 | $ 6.392,00 Machinery Co., Ltd.
(5]
< Transporte Correias transportadoras a
P : P 1 |Capacidade 2000 kg/h (base seca) $ 77.500,00| $  131.750,00 | $ 131.750,00 | S02680 do fornecedor
Armazenamento Silo de armazenamento Sharpenn
Extragdo Extrator de correia transportadora 1 |Ago inox 304, Capacidade 2000 kg/h (base seca), SIL 1:2a16. | $ 72000000 |$ 1.224.00000 |$  1.224.000,00 | 0t2G@0 dofornecedor
horizontal Sharpenn
Separacéo S/L Dessolventizador 1 |Acoinox 304 Incluso no reator Cotag@o do fornecedor
%) Sharpenn
o B
S Aquecimento do solvente Trocador de calor tubo duplo 1 |Acoinox/ Ago carbono; Area de troca térmica: 3 m? $ 8.070,00| $ 20.300,00 | $ 14.700,00 |Turton et al. (2018)
[} - B n -
200 E 5:5:;2‘;?};:6 triplo efeito de filme fino |, - o Areas de troca térmica: 97 mz; 111 me; 96 m2 $  3.260.09576 |$ 7.310.214,89 |$  4.170.122,61 |Turton etal. (2018)
P
§ Concentracéo do extrato e . . o , |
kS recuperaco do solvente Condensador 1 |Acoinox/ Ago carbono; Area de troca térmica: 89 m: $ 66.900,00 | $ 171.000,00 | $ 122.000,00 |Turton et al. (2018)
Bombas de reciclo de solvente 3 |Ago inox; Poténcia 0,10 kw, 0,13 kW, 0,11 kW $ 51.600,00 | $ 111.200,00 | $ 71.200,00 |Turton et al. (2018)
. Aco inox 304; Taxa de evaporagdo 499 kg/h; Entrada de ar a Towler; Sinott (2012) / Cotagao
Secagem do extrato Spray drying 1 200°C, saida a 80-90°C; Poténcia 111 KW $ 655.000,00 | $ 1.113.500,00 | $ 1.113.500,00 do fornecedor Sundex
Qgiziumento REENRG Trocador de calor tubo duplo 1 |Revestimento de Ni/ Ago carbono; Area de troca térmica: 1 m2 $ 9.060,00 | $ 19.900,00 |$ 11.100,00 |Turton et al. (2018)
Pré-impregnacéo de vapor |Tanque de mistura vertical 1 |Poténcia agitador 1,44 kW, Capacidade 1 m3 (L/D = 2) $ 14.467,50 | $ 46.300,00 | $ 46.300,00 |Turton et al. (2018)
Bombas de &cido diluido 2 |Revestimento de Ni; Poténcia 0,10 kW $ 9.060,00 | $ 19.900,00 | $ 11.100,00 |Turton etal. (2018)
Alimentadores de parafuso g [REREO MR, UDSE e M= | q 72.000,00 | $ 79.200,00 | $ 79.200,00 |Turton et al. (2018)
i 3,6), Poténcia 1,28 kW
Transporte e pressurizagéo Rosca de 9 in, tubo de 42 cm, L/D = 4, revestimento de Ni (Fm
. in, tu b =4, revesti i =
s Transportadores pressurizados 2 3,6), Poténcia 1,28 KW $ 59.976,00 | $ 65.952,00 | $ 65.952,00 |Turton et al. (2018)
2]
00 ‘3 Motores 4 |Poténcia 1,28 kW $ 18.496,44 | $ 25.155,16 | $ 25.155,16 |Perry; Green (1997)
k)
@ . 3 2 . ~
5 Reator de parafuso 1 Capacildade 5,24 md/h, Carga_termlca 546 kW, Paralfuso d_e rosca $ 128268749 |$ 1.962511.85 | $ 356.302,08 Woods (2007) - Trocador de
T S - T de 12 in, tubo de 56 cm, L/D = 6, revestimento de Ni (Fm = 3,6) calor de parafuso
Hidrdlise com é&cido diluido
Motor 1 |Poténcia 1,51 kW $ 5.130,39 | $ 6.977,34 | $ 6.977,34 |Perry; Green (1997)
. = |Tanque de blowdown 1 |Capacidade 6 m3 (L/D = 3); revestimento aco inox. 316L $ 22.400,00 | $ 69.700,00 | $ 52.400,00 |Turton et al. (2018)
Resfriamento e Separacéo
Ly Trocador de calor de duplo tubo 2 |Ago carbono, Areas de troca térmica 4,1 mz, 5,3 m2 $ 13.920,00 | $ 38.700,00 | $ 32.300,00 |Turton et al. (2018)
Neutralizagdo Tanque de neutralizagdo 1 |Poténcia agitador 5,07 kW, Capacidade 3,03 m3 (L/D = 2,5) $ 33.751,88 | $ 46.648,12 | $ 46.648,12 (Turton et al. (2018)
Separacéo S/L Filtro de esteira a vacuo 1 |Capacidade 20 kg sdlidos/(h m?), Area 68 m? $ 459.000,00 | $ 757.000,00 | $ 757.000,00 |Turton etal. (2018)
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Tabela 27. Lista de equipamentos e custos FOB e de mdédulo (continuagéo)

Reatores batelada encamisados e

m gitad Capacidade 100 m3 (volume (til 90 m3; L/D = 1) 1.210.929,58 | $  4.843.718,32 4.843.727,71 |Turton et al. (2018)
% Hidroélise enzimatica agitados
400 £ Tanque de estocagem de hidrolisado Capacidade 100 m3 65.900,00 | $ 72.500,00 72.500,00 |Turton et al. (2018)
N
c
@ Filtracdo Filtro de esteira a vacuo Capacidade 20 kg sélidos/(h m?), Area 29 m? 315.000,00 | $ 520.000,00 520.000,00 |Turton et al. (2018)
Purificacédo Cromatografia de troca i6nica Sistema de 12 colunas de troca idnica, volume de resina total: 52 m3 900.000,00 | $ 1.350.000,00 1.350.000,00 Eg;aiﬁzgr?nogfcggecedor Meckey
Evaporador de 4 efeitos Aco inox; Areas de troca térmica: 126 m2; 228 m2; 332 m2; 604 m2 4.053.137,46 | $ 11.775.160,78 5.374.592,47 |Turton et al. (2018)
o o Condensador Ago inox / Ago carbono; Area de troca térmica: 143 m? 83.100,00 | $ 213.000,00 151.000,00 |Turton et al. (2018)
o) Concentragao dos
[ hidrolisados o
£ Bomba do condensado Aco inox; Poténcia 2 kW 9.230,00 | $ 20.100,00 13.100,00 |Turton et al. (2018)
[
o
é Trocador de calor de cabega flutuante Aco inox / Ago carbono; Area de troca térmica: 12,7 m2 52.700,00 | $ 135.000,00 95.800,00 |Turton et al. (2018)
500
(]
S Cristalizag&o da manose Cristalizador Capacidade 5,5 m? 157.600,00 | $ 252.000,00 252.000,00 |Turton et al. (2018)
o
IS .
2 Separagéo S/L Filtro & vacuo Capacidade 20 kg sélidos/(h m?), Area 34 m2 341.000,00 | $ 563.000,00 563.000,00 |Turton et al. (2018)
p=1
= Coluna de destilagao de pratos Revestimento ago inox, 20 pratos, D = 0,667 m; H=13 m 60.200,00 | $ 99.000,00 65.800,00 |Turton et al. (2018)
Recuperacéo do solvente  |Condensador Ago inox, Carga térmica 1000 kW, Area de troca térmica 40 m? 53.400,00 | $ 137.000,00 97.100,00 |Turton et al. (2018)
Refervedor Ago inox, Kettle, Carga térmica 1004 kW, Area de troca térmica: 26 m2 89.600,00 | $ 229.000,00 163.000,00 |Turton et al. (2018)
S:F:'(‘:r’“s{a" egeragdode o, Carga térmica 6289 kW 1.070.000,00 | $  2.270.000,00 2.270.000,00 | Turton et al. (2018)
] Turbina Poténcia 1087 kW 421.000,00 | $ 1.470.000,00 1.470.000,00 |Turton et al. (2018)
.
O
15
600 © Gerador Poténcia 1087 kW 198.000,00 | $ 297.000,00 297.000,00 |Turton et al. (2018)
g |Ciclo de poténcia
© Condensador Area 181 m2 52.300,00 | $ 172.000,00 172.000,00 |Turton et al. (2018)
Bomba Poténcia 3,74 kW, pressao de saida 27,8 atm 10.400,00 | $ 22.600,00 22.600,00 [Turton et al. (2018)
" 509)S"'amem° delagual@si8 o e resfriamento Capacidade 390 m3h; 94,3 MWh/ano 7242182 |$  101.390,55 101.390,55 |Perry; Green (1997)
(o}
3 : 2
700 ﬁ L?g)sfrlamento delouals Sistema de refrigeragdo 369 ton de refrigerante (1298,6 kW); 10,2 MWh/ano 1.061.514,65 |$ 1.486.120,51 1.486.120,51 |Perry; Green (1997)
5
Deionizacdo de agua Sistema de troca ibnica Sistema de 2 colunas de troca idnica (cationica/anionica) 900.000,00 | $ 1.350.000,00 1.350.000,00 (Fornecedor SAMCO

18.940.746,39

$

41.762.456,71

29.854.843,78




5.2 CUSTO OPERACIONAL

5.2.1 Precos dos materiais

Os precos definidos para a matéria-prima, produtos e utilidades envolvidos no
processo estao resumidos na Tabela 28.

O preco da semente de acai foi estipulado através do custo de transporte e
pagamento aos produtores de polpa. Conforme exposto no item 3.1, a disponibilidade
de matéria-prima € bastante concentrada geograficamente em um raio de 70 km do
municipio de Belém. Dessa forma, o custo de transporte tomou como base a distancia
de 70 km. Segundo a tabela de frete ANTT (Resolucdo N° 5.890, de 26 de Maio de
2020), o custo de frete de uma carga (lotacédo) do tipo granel sélido em uma carreta 2
eixos para uma distancia de 70 km é de R$357,45 (BRASIL, 2020). Sabendo-se que
a capacidade de carga de uma carreta de 2 eixos € de 23 toneladas, o custo de
transporte da matéria-prima pode ser estimado em R$15,54/t. Considerando um teor
de umidade da semente de 45%, o preco do transporte seria R$28,26/t (base seca).
Sendo assim, o preco minimo da semente de acai (no caso em que nao ha custo de
compra dos fornecedores) é estipulado em R$28,26/t.

Contudo, dado o contexto de utilizacdo da semente de acai como fonte de
energia e dado que seu poder calorifico superior (18-19 MJ/kg, ITAI et al., 2014;
RAMBO; SCHMIDT; FERREIRA, 2015) é préximo do poder calorifico do bagaco de
cana-de-acucar (17,47 + 1,50 MJ/kg, CONAG et al., 2019), propde-se a utilizacdo do
preco do bagaco (R$59,22/t na safra 2018/19, (JORNAL CANA, 2019) como base
para o preco de venda da semente de acai em um cenario de maior competi¢do pela
matéria-prima. Adicionando ainda um custo de seguro de 0,3% sobre o valor da carga
(R$0,18/t) e convertendo o preco de aquisicdo para base seca (R$107,67/t), estima-
se um custo total de aquisicdo e transporte da semente de acai equivalente a
R$136,11/t.

O preco da manose foi estipulado como US$10/kg para a avaliagdo econémica
inicial, porém h& uma grande incerteza acerca desse valor. Os precos reportados no
site Alibaba para manose em forma de p6 com grau alimenticio e farmacéutico (pureza
maior que 98% ou 99%) encontram-se na faixa de US$10/kg a US$60/kg (ALIBABA,

2020g, f). De acordo com dados de importacdo e exportacdo da india entre 2013 e
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2016, a manose comercializada com o cédigo internacional HS 2940° teve precos
medios de importacdo e exportagdo de US$7,33/kg e US$26,63/kg, respectivamente
(ZAUBA, 2020b, a). Contudo, segundo dados de exportacdo da China de novembro
de 2018 a novembro de 2019, o preco médio da manose € de apenas US$2,94/kg
(ECHEMI, 2020). Dessa forma, a avaliacao inicial considera o preco de US$10/kg e

na andlise de sensibilidade varia-se o preco da manose de 0 a US$20/kg.

Tabela 28. Precos dos produtos, matéria-prima e utilidades do processo

Material Tipo? Preco Referéncias
Manose P 10,00 US$/kg
Extrato polifendlico P 5,00 US%$/kg
Xarope de acUcares P 2,00 US%/kg
Energia elétrica P 26,98 US$/MWh CCEE (Mercado Livre de Energia)
Semente de acai MP 27,22 USS$/t

Etanol hidratado

Acido sulftrico 98%

0,694 US$/kg U.S. Grains Council FOB Santos (2020)
0,056 US$/kg Comex Stat (Importagdo, 2018-2020)
0,234 US$/kg Comex Stat (Importagdo, 2018-2020)
21,50 US$/kg -mananase 10.000 Ul/g (Alibaba, 2020)
2,278 US$/m3 WANG; XIE; HO (2003)

2,808 US$/m3 Companhia de Saneamento do Para
Agua de refrigeracéo 0,105 US$/MWh TURTON et al. (2018)

Agua refrigerada U 1,325 US$/MWh TURTON et al. (2018)

1 P: produto, MP: matéria-prima; U: utilidade
@ Corresponde ao custo da resina por m?3 de alimentacdo em um sistema de cromatografia em leito
movel simulado com capacidade de 50 gal/min (11,4 m3/h) admitindo-se vida util de 5 anos.

Amoénia anidra
Enzimas
Resina Dowex99

Agua de processo

CcC C C cCc c c c

Também ha uma incerteza elevada acerca do preco do extrato polifendlico. No
site Alibaba, extratos de semente de uva com alto conteddo de proantocianidinas
(entre 80% a 95%) possuem precos entre US$9/kg e US$40/kg (ALIBABA, 2020d, e).
Em contrapartida, extratos de mirtilo (Vaccinum myrtillus L.) com contetudo de 10-25%
de antocianinas custam até US$400/kg (ALIBABA, 2020a, h). Como o extrato

polifendlico da semente de acai ainda nédo é comercializado e como nao foi proposta

3 O Sistema Harmonizado de Designagéo e de Codificagdo de Mercadorias, ou simplesmente Sistema
Harmonizado (SH), € um método internacional de classificacdo de mercadorias, baseado em uma
estrutura de codigos e respectivas descricbes (MINISTERIO DA ECONOMIA, 2020). A manose é
comumente comercializada sob o cédigo 2940, que corresponde a classificagdo “Agucares
guimicamente puros excluindo sacarose, lactose, maltose, glicose e frutose; éteres e ésteres de
acucares e seus sais, outros”.
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uma etapa de purificagao na biorrefinaria para obter se obter um extrato com alto teor
de polifendis, considerou-se um preco conservador de US$5/kg. Na andlise de
sensibilidade esse preco foi variado de 0 a US$10/kg.

O preco do xarope de agucares foi baseado no preco médio de importacédo de
xarope de manose pela india entre 2013 e 2016: US$1,94/kg (ZAUBA, 2020c). O
preco de base das enzimas foi admitido como US$21,50/kg com base nos precos
encontrados (US$15/kg a US$35/kg) para B-mananases com atividade de 10.000 Ul/g
e pureza de 99% para utilizagdo como aditivo em ragao animal (ALIBABA, 2020c, b).
Na analise de sensibilidade o preco de base foi variado de 0 a US$43/kg.

Ja para a energia elétrica foi adotado o preco médio no mercado livre de energia
entre janeiro de 2019 e outubro de 2020 para a Regido Norte, que corresponde a
R$134,90/MWh (CCEE, 2020). O custo da agua de processo corresponde a tarifa em
vigor no Para a partir de dezembro de 2019 para consumo industrial superior a 10 ms:
R$14,04/m3 (COSANPA, 2020). Para todos os dados obtidos em reais foi adotada a
conversdo de US$1 igual a R$5.

5.2.2 Calculo do custo operacional

O custo operacional foi calculado usando a abordagem proposta por TURTON
et al. (2018), conforme mostrado na Equacéao (5.2). O custo operacional (COM) é uma
funcdo do investimento fixo de capital (FCI), do custo da mao de obra operacional
(COL), do custo das utilidades (CUT), do custo do tratamento de agua (CWT) e do

custo de matéria-prima (CRW).

COM (USD /ano) = 0,18 FCI + 2,76 COL + 1,23 (CUT + CWT + CRM) (5.2)

O consumo de utilidades nos equipamentos da biorrefinaria foi determinado
através dos balancos de massa e energia da simulacdo. A Tabela 32 detalha as
guantidades consumidas em cada equipamento, bem como seus custos anuais
calculados a partir dos precos definidos no item 5.2.1. O vapor de alta pressao, vapor
de baixa pressdo e a agua deionizada ndo apresentam custo pois sdo gerados na

prépria biorrefinaria.
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Na Tabela 29 sdo resumidos 0s custos anuais de matéria-prima e de utilidades
para toda a planta, que correspondem a US$ 1,07 milh&o e US$ 6,49 milhdes por ano,
respectivamente. Também sé@o apresentados o0s custos percentuais de cada utilidade
em relacdo ao custo total de utilidades (CUT), que evidenciam a expressiva
contribuicdo dos custos de enzimas, que representam 86,6% do CUT.

Tabela 29. Resumo dos custos de utilidades e matéria-prima

Material Tipo? Consumo Custo Anual % CUT
(US$/ano)
Semente de acai MP 5.000,0 kg/h 1.072.547
Etanol hidratado U 6,9 kg/h 37.636 0,6%
Acido sulfarico 98% U 20,9 kg/h 9.303 0,1%
Amébnia anidra U 7,1 kg/h 13.143 0,2%
Enzimas U 33,2 kg/h 5.619.763 86,6%
Resina Dowex99 U 12,5 md/h 224.483 3,5%
Agua de processo U 24,6 mh 544.808 8,4%
Agua de resfriamento u 10.203,4 kw 8.442 0,1%
Agua refrigerada U 3.061,0 kw 31.960 0,5%

1 MP: matéria-prima; U: utilidade

Na Tabela 30 séo detalhados os custos de utilidades por secao da biorrefinaria.
O alto custo das enzimas se reflete na alta representatividade da secéo de Hidrolise
Enzimatica (S-400) nos custos de utilidades: esta secao responde por 88,2% do custo
de utilidades da biorrefinaria. A Secédo 500 de Concentracao e Purificacdo apresenta
0 segundo maior custo, tendo como principais componentes a 4gua de processo e a
resina de troca ibnica, que representam respectivamente 54% e 41% dos custos de
utilidades desta secdo. Embora a agua utilizada no processo de purificagdo por
cromatografia de troca iGnica seja agua deionizada, como esta € obtida a partir de
agua de processo no sistema de desmineralizacdo da secdo 700, o custo

correspondente a agua de processo consumida foi designado para a secao 500.

86



Tabela 30. Custos anuais de utilidades por se¢éo da biorrefinaria, em US$/ano

- Secéao
Utilidades
100 200 300 400 500 600
Agua de 53.105 11.695 84.162 103.115 292.731 -
processo
Agua de - - 200 - 6.405 1.838
refrigeracéo
Agua - 18.402 - - 13.558 -
refrigerada
Etanol - 30.999 - - 6.637 -
hidratado
Acido - - 9.303 - - -
sulflrico 98%
Amonia anidra ) ) 13.143 ) ) )
Enzimas - - - 5.619.763 - -
Resina - - - - 224.483 -
Dowex99
Total 53.105 61.095 106.808 5.722.878 543.815 1.838
Percsee”gt;c‘;’" da 4 go04 0,94% 1,65% 88,19% 8,38% 0,03%

Por fim, o custo de méao de obra foi obtido através da planilha CAPCOST, que
utiliza como base para o célculo a quantidade e tipos de equipamentos adicionados.
O custo de tratamento de agua nao foi considerado neste trabalho. A Tabela 31
resume 0s custos de matéria-prima, utilidades e méo-de-obra e apresenta o custo

operacional da planta, US$ 25,29 milhdes, obtido através da Equagéo (5.2).

Tabela 31. Detalhamento dos custos operacionais

Custos operacionais (US$/ano)

Matéria-prima (CRM) 1.072.547
Utilidades (CUT) 6.489.539
Mao de obra (COL) 1.605.840
Custo operacional (COM) 25.291.284
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Tabela 32. Detalhamento do consumo e custo de utilidades no processo

= = A " " " Custo anual
Segédo Funcéo Equipamento Material Qtd Unidade| Prego Unidade |Custo (US$/h) (US$/ano)
; - - Semente de acai 2.000,0 kg/h $ 0,027 | US$/kg $ 54,44 | $ 429.018,68
E Agua de processo 2.400,0 kg/h |$ 2,808 | US$/m3 $ 6,74 | $ 53.104,89
._g Lavagem Lavador
& Energia 55 kw $ - |US$/MWh |$ - % -
=l
] ) Vapor de alta 2.041,0 | kgh |$ - % - s - 0% =
100| 5 |Secagem Secador rotativo
% Energia 59,7 kw | $ - | US$/IMWh | $ - |8 -
kS Moinho de martelos Energia 37,0 kw |$ - | US$/IMWh | $ - 0% -
£ |Moagem
5 Peneira vibratéria Energia 15 kw $ - |US$/MWh | $ - |8 =
5]
< |Transporte Correias transportadoras Energia 0,4 kw $ - | US$/IMWh |$ - % -
Extrach Extrator de correia transportadora Etanol hidratado 57 kg/h |$ 0,694 | USS$/kg $ 393 |% 30.998,76
ragao - -
" horizontal Agua de processo 5285 | kgh |$ 2808 | US$/m: $ 148 | $ 11.694,70
Lg Separag&o S/L Dessolventizador Vapor de baixa 362,6 kgh |$ - 0% - % - 0% B
) & |Aquecimento do solvente  |Trocador de calor cabega flutuante (Vapor de baixa 562,0 kgh |$ -8 - % - |8 -
00| o -
’% . Evaporador de triplo efeito de filme |Vapor de baixa 22344 | kgh |$ - |8 - |$ - |8 -
$  |Concentragdo do extrato & fing descendente Agua refrigerada 17625 | kw |$ 1,325 | USSMWh |$ 234 | 18.401,84
W |recuperacéo do solvente
Bombas de reciclo de solvente Energia 0,3 kw $ - | US$/MWh $ - % -
Secagem do extrato Spray drying Energia 111,0 kw |$ - | US$/IMWh | $ - |8 -
Qgisgmmento Celegual Trocador de calor Vapor de baixa 11,9 kgh |$ - 0% - 1% - 0% =
Energia 1,23 kw $ - |US$/MWh |$ - % -
Vapor de baixa 1.871,4 | kgh |$ - % - % - |8 =
Pré-impregnacéo de vapor |Tanque de mistura vertical -
Agua de processo 118,4 ka/h $ 2,808 | US$/m3 $ 033 |$ 2.620,72
Acido sulfdrico 98% 135 kg/h |$ 0,056 | US$/kg $ 0,76 | $ 5.980,71
ERIIES @ FREIEISES Energia 5.4 KW |$ - |ussMwh |s$ - |s -
Transporte e pressurizagdo [COMPressao
8 Alimentadores de parafuso Vapor de alta 37,0 kgh |$ - |8 - % - |8 =
~§ Vapor de alta 1.384,9 | kgh |$ - |8 - % - |8 =
=00 % Agua de processo 65,8 kg/h |$ 2,808 | US$/m3 $ 0,18 | $ 1.455,86
5 |Hidrélise com &cido diluido |Reator de parafuso -
T Acido sulfarico 98% 75 kg/h $ 0,056 | US$/kg $ 042 |$ 3.322,62
Energia 1,57 kw $ - |US$/MWh |$ - 0% -
Amdnia anidra 7,1 kag/h $ 0,234 | US$/kg $ 1,67 | $ 13.143,19
Neutralizag&o Tanque de neutralizagdo Agua de processo 705,4 kg/h |$ 2,808 | US$/m?3 $ 198 [ $ 15.607,61
Energia 5,07 kw |$ - |ussiMwh | $ - % o
Resfriamento e Separag&o Agua de refrigeragao 2415 kW |$ 0,105 | US$/MWh |$ 0,03 |$ 199,80
Tanque de blowdown -
Lv Agua de processo -534,9 kg/h |$ 2,808 | US$/m3 $ (1,50)| $ (11.834,77)
Separagéo S/L Filtro de esteira & vacuo Agua de processo 3.448,8 kg/h |$ 2,808 | US$/m3 $ 9,68 | $ 76.312,44
08| o Reatores batelada encamisados e |Enzimas 332 kgl |$ 21,500 | US$lkg $ 713,17 |$  5.619.763,05
£ g |Hidrolise enzimatica tad -
£E agitados Agua de processo 22792 | kg/h |$ 2,808 | US$/m? $ 6,40 [ $ 50.432,35
= N
e Separag&o S/L Filtro de esteira & vacuo Agua de processo 2.380,9 kg/h |$ 2,808 | US$/m? $ 6,69 | $ 52.682,98
Vapor de baixa 11.031,0| kgh |$ - % - |8 - |8 =
Concentragédo dos . < . =
% hidrolisados Evaporador de 4 efeitos Agua de refrigeracéo 6.764,2 kw $ 0,105 | US$/IMWh | $ 071 | $ 5.596,66
3 Agua de processo -34.869.4| kg/h |$ 2,808 | US$/m3 $ (97,91) | $ (771.557,50)
E 3
& Resina Dowexa9 125393| kgh |$ 2272 |YS¥™ g 2849 |$ 22448341
ificacs i iBni alimentacéo
o |Purificagéo Cromatografia de troca idnica G
500 g Agua deionizada 48.0990| kgh |$ - s - s BE -
% Agua refrigerada 1.298,6 kw $ 1,325 | US$/MWh | $ 1,72 | $ 13.558,43
@ |Cristalizagdo da manose Cristalizador
§ Etanol hidratado 1,2 kg/h $ 0,694 | US$/kg $ 0,84 | $ 6.637,24
© Vapor de baixa 19047 | kah [$ - |8 - s - s -
Recuperagéo do solvente  (Coluna de destilag&o de pratos -
Agua de refrigeracéo 1.169,9 kw $ 0,105 | US$/MWh $ 012 | $ 968,02
Combustio e geragéo de Forno Semente de agai 3.000,0 kgth  |$ 0,027 | US$/kg $ 8167 | $ 643.528,00
z?y vapor Compressor de ar Energia 44,7 kw | $ - | US$/IMWh | $ - |8 -
©
600 g Turbina Energia -1.087,2 kw | $ - |US$/MWh | $ - 0% -
8 Ciclo de poténcia Condensador Agua de refrigeragéo 2.221,3 kw $ 0,105 | US$/MWh |$ 023 |$ 1.837,91
Bomba Energia 3,7 kw $ - | US$/MWh $ - % -
n
8 Agua de processo 48.099,0 | kg/h |$ 2,808 | US$/m?3 $ 135,06 |$ 1.064.288,50
700 _8 Deionizacédo de agua Sistema de troca ibnica 3
5 Agua deionizada -48.099,0| kgh |$ - |8 - % - |8 =
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5.3 FLUXO DE CAIXA

O fluxo de caixa foi calculado para se obter o valor presente liquido (NPV, net
present value) e o periodo de payback do investimento da planta. O NPV corresponde
ao somatorio de todas as entradas e saidas do fluxo de caixa descontadas para o seu
valor presente com uma taxa de interesse, que foi adotada como 10%. A vida util do
projeto foi admitida como 23 anos, considerando 20 anos de operacdo apos 3 anos
de construcdo. A distribuicdo do investimento da planta entre o primeiro, segundo e
terceiro anos de construcdao € de 40%, 30% e 30%, respectivamente. A taxa de
depreciacéao foi considerada como 10% do FCI e a taxa de impostos como 34%.

A Tabela 33 detalha as receitas por produtos considerando os precos de base
adotados na secao 5.2.1. A manose é o produto de maior receita, representando
74,7% da receita anual. O extrato polifenolico e o xarope de acgucares representam
respectivamente 12,4% e 12,6% da receita anual, enquanto a energia excedente

representa 0,2%.

Tabela 33. Detalhamento da receita por produto para o caso base

Producao liquida

Produtos Preco Receita anual (US$)
Manose 10,00 US%/kg 659,5 kg/h 51.969.364
Extrato polifendlico 5,00 US$/kg 219,6 kg/h 8.651.569
Xarope de acucares 2,00 US$/kg 555,0 kg/h 8.747.027
Energia elétrica 26,98 US$/MWh 810,0 kw 172.200
Total 69.540.161

Os principais resultados da andalise econbmica para o caso base séao
apresentados na Tabela 34. Considerando o investimento de capital fixo de US$ 64,21
milhdes, o custo operacional de US$ 25,29 milhdes e a receita anual de venda de US$
69,54 milhdes, obtém-se um lucro bruto de US$ 44,25 milhdes e um lucro liquido de
US$ 31,39 milhdes. O valor presente liquido da planta mostra-se altamente positivo
(US$ 140,86 milhdes) e o payback descontado corresponde a 3,14 anos,

evidenciando a viabilidade econdmico-financeira do projeto.
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Tabela 34. Resumo dos principais resultados econdmicos da biorrefinaria para o caso base

Parametros Valor Unidade
Investimento fixo (FCI) 64,21 MM US$
Custo operacional (COM) 25,29 MM US$/ano
Receita 69,54 MM US$/ano
Lucro bruto 44,25 MM US$/ano
Lucro liquido 31,39 MM US$/ano
Valor Presente Liquido (NPV) 140,86 MM US$
Payback descontado 3,14 anos

A Figura 25 apresenta o apresenta o comportamento do valor presente liquido

do caso base ao longo dos anos de projeto. Os 3 primeiros anos ndo apresentam

receitas, pois correspondem ao periodo de montagem e construcéo da planta. Apos o

inicio da producao, sdo necessarios 3,14 anos para que se obtenha um valor presente

liquido nulo, o que corresponde ao periodo de payback descontado do projeto. Apos

esse periodo, o NPV torna-se positivo, viabilizando o projeto.

5.4
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Figura 25. Valor presente liquido ao longo do tempo de projeto para o caso base

ANALISE DE SENSIBILIDADE

Devido a alta incerteza dos precos de venda da manose e do extrato

polifendlico, realizou-se uma analise de sensibilidade para avaliar o impacto da
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variacdo dos precos sobre o desempenho econdmico da biorrefinaria. Além disso,
foram analisadas variagfes no preco da semente de acai e das enzimas, por serem
0s componentes mais relevantes do custo operacional da planta. E como também ha
incertezas acerca dos custos de equipamentos, foram avaliadas ainda as variagoes
no investimento fixo de capital.

Os resultados da analise sao exibidos na Figura 26, que apresenta o NPV do
projeto para variacdes de -100% a +100% de cada um dos parametros avaliados: FCI,
precos das enzimas, da semente de acai, da manose e do extrato polifendlico. O
componente com maior impacto sobre o NPV é a manose: uma diminuicdo de mais
de 64% no seu preco de base torna o processo economicamente inviavel, com NPV
negativo. Dessa forma, o preco de break even da manose (aquele que torna o NPV
igual a zero) é de US$3,58/kg. Os precos das enzimas, do extrato polifendlico e da
semente de acai apresentam pouco impacto sobre o NPV, enquanto o FCI apresenta
um impacto intermediario. Um aumento de 100% do FCI gera uma reducéo de 63%

no NPV, que assume o valor de US$ 52,29 milhdes.
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Figura 26. Influéncias do investimento fixo de capital e dos precos de enzimas, semente de acai,
manose e extrato polifendlico sobre o valor presente liquido
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O impacto do preco da manose sobre o tempo de payback descontado do
projeto apds os trés anos de construcao também foi avaliado. A Figura 27 apresenta
esses valores para variagdes no preco da manose entre o preco de break even,
US$3,58/kg, e o preco maximo avaliando, correspondente a +100% do prec¢o do caso
base (US$20/kg). O projeto apresenta tempo de payback inferior a 9 anos para precos
de venda superiores a $5/kg. Considerando que 0s precos encontrados para a
manose situam-se na faixa de US$2,94/kg a US$60/kg e que essa variacdo pode ser
consequéncia de diferentes graus de pureza e aplicacbes (alimenticia ou
farmacéutica); e considerando ainda que o processo proposto é capaz de produzir
manose com grau de pureza alimenticio devido a etapa de purificacdo por
cromatografia, conclui-se que o investimento na biorrefinaria de semente de acai

desenvolvida neste trabalho apresenta viabilidade econémico-financeira.
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Figura 27. Impacto do pre¢o da manose sobre o tempo de payback descontado do projeto
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6 CONCLUSAO

Neste trabalho, foi proposto um processo industrial de beneficiamento de
sementes de agai e sua viabilidade econdmica foi avaliada. A biorrefinaria processa
2000 kg/h de sementes de acai com o objetivo de produgcédo de manose como produto
principal, além de extrato polifendlico e xarope de aglucares como coprodutos. Além
disso, a biorrefinaria processa 3000 kg/h adicionais de sementes de acai em um
processo de co-geracao para suprir a necessidade de eletricidade e vapor da planta
e para comercializar o excedente de energia. Dessa forma, a biorrefinaria é capaz de
processar 39,4 mil toneladas por ano de sementes de acai, o que corresponde a 3,3%
da disponibilidade do residuo no estado do Para.

O processo foi simulado no software Aspen Plus V8.8 para se obter os balangos
de massa e energia que possibilitaram o dimensionamento e a estimativa de consumo
de utilidades dos equipamentos. Os principais equipamentos foram definidos e
dimensionados para estimar o investimento de capital fixo da planta em US$ 64,21
milhdes.

O detalhamento do investimento fixo por sec¢éo da biorrefinaria revelou que as
etapas de concentracao apresentam significativo impacto sobre os custos de capital.
As secoes de Purificacdo e Concentracao e de Extracao de Fendis constituem juntas
guase 60% do custo total de equipamentos da planta (custo basico de médulo, Cgwm);
e, nessas duas sec0les, 0s evaporadores, responsaveis pela concentracdo do extrato
fendlico e do hidrolisado rico em manose, representam mais de 70% dos custos de
equipamentos. Sendo assim, os evaporadores compdem cerca de 46% do custo
basico de médulo da planta.

A etapa de concentragcdo da manose € subsequente a um processo de
purificacdo que provoca uma significativa diluicdo da corrente de hidrolisado, o que
aumenta a vazao processada nos evaporadores e, consequentemente, as suas
dimensdes e custos. Dessa forma, melhorias no processo de purificacdo que resultem
em menor diluicado da corrente de produto terdo um impacto positivo hdo apenas sobre
0s custos de capital e operacionais do processo de purificacdo, mas também um
impacto importante sobre o investimento fixo de capital da biorrefinaria. J& na secao

de Extracdo de Fendis, devem-se concentrar esforcos no aumento da razéo
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solido:liquido empregada na extracdo, de forma que a corrente de extrato etandlico
resultante seja mais concentrada.

O custo operacional da biorrefinaria foi calculado a partir do consumo de
matéria-prima e de utilidades e a partir das premissas adotadas para 0s seus precos.
O consumo de utilidades foi obtido através da simulacdo e seu custo anual
correspondeu a US$ 6,49 milhdes. O principal componente desse custo refere-se as
enzimas, para as quais foi considerado o preco de compra de US$21,50/kg. Com isso,
o0 custo anual das enzimas representou mais de 86% do custo total de utilidades. Para
o célculo do custo de matéria-prima, foi estipulado um preco de US$27,22/t para a
semente de acai, resultando em um custo anual de US$ 1,07 milhdes. A partir destes
dados, o custo operacional da planta foi estimado em US$ 25,29 milhdes por ano.

A receita anual da biorrefinaria foi calculada para um caso base em que 0s
precos da manose, extrato polifendlico e xarope de acucares foram fixados em
US$10/kg, US$5/kg e US$2/kg, respectivamente. Nesse cenario, a manose
representa 74,7% da receita anual e a biorrefinaria apresenta lucro liquido de US$
31,39 milhdes por ano. O valor presente liquido da planta mostrou-se altamente
positivo (US$ 140,86 milhdes) e o payback descontado correspondeu a 3,14 anos,
evidenciando a viabilidade econdmico-financeira do projeto para o caso base.

Através de uma analise de sensibilidade, foram analisados os impactos de 5
parametros sobre o valor presente liquido: investimento de capital fixo, precos das
enzimas, da semente de acai, da manose e do extrato polifendlico. Verificou-se que o
parametro mais importante para a viabilidade econémica do projeto € o preco de
venda da manose: uma diminuicdo de mais de 64% no seu preco de base torna o
processo economicamente inviavel. O preco de break even da manose, isto €, 0 preco
gue torna o valor presente liquido igual a zero, correspondeu a US$3,58/kg. Verificou-
se ainda que o projeto apresenta tempo de payback inferior a 9 anos para precos de
venda da manose superiores a US$5/kg. Dessa forma, conclui-se que o investimento
na biorrefinaria de sementes de acai desenvolvida neste trabalho apresenta
viabilidade econémico-financeira.

Como sugestdes para futuros desenvolvimentos, recomendam-se:

e a avaliacdo do impacto de diferentes escalas de producé&o sobre a viabilidade
econbmica do projeto, expandindo a utilizacdo de sementes de acai, dada sua

grande disponibilidade no estado do Par§;
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e a avaliacdo da producdo de manano-oligossacarideos como coproduto,
aumentando a flexibilidade e a receita da biorrefinaria;

e ainvestigacao de processos de purificacdo do extrato polifendlico que possibilitem
sua aplicacdo farmacéutica e o aumento do seu preco de venda, aumentando a
receita da biorrefinaria,;

e a investigacdo da producdo de enzimas na propria biorrefinaria, visando a
reducdo dos custos operacionais;

A avaliacdo das sugestdes apresentadas e de estratégias para reducdo dos
custos de capital e operacionais em etapas criticas do processo, para diminuir o preco
de break even da manose, poderéa possibilitar a ampliacdo do seu mercado e a sua
utilizacdo como produto quimico basico para producéo de outros produtos, como o
manitol.
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APENDICE A - FLUXOGRAMAS DE PROCESSO

Al.1 — S-200: Extracdo de Fendis
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Figura 28. Fluxograma da secéo de extracdo de fenois
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Al1.2 — S-300: Hidrdlise Acida
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Figura 29. Fluxograma da sec¢éo de hidrolise acida
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Al.3 — S-400: Hidrélise Enzimética

Figura 30. Fluxograma da secéo de hidrélise enzimética
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Al.4 — S-500: Purificacdo e Concentracao

Figura 31. Fluxograma da secéo de purificacdo e concentragdo
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Al.5 — S-600: Co-geracéo
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Figura 32. Fluxograma da secéo de co-geracéo
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