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RESUMO

Oleos essenciais sio uma pequena por¢do das plantas, entretanto determinam
caracteristicas importantes da mesma, além de que possuem fungdes importantes como
antioxidantes e anti-inflamatorias e que podem ser amplamente empregadas na industria
alimenticia e farmacéutica. A extracao por fluido supercritico ¢ considerada a extragao
do futuro. Esta ¢ muito visada pela utilizagdo de solventes que sdo chamados de
solventes verdes. Esta mostra um rendimento alto quando busca extrair 6leos essenciais,
além do fato de dispender de menos energia quando comparada a outros tipos de
extragdo. O didxido de carbono ¢ um desses solventes do futuro que ¢ amplamente
empregado neste tipo de extracdo. Uma vez que ele vem da natureza e volta pra
natureza ¢ até utilizado como créditos de carbono. Muito se estuda a respeito de uma
alternativa de agregar valor na industria atual. O Brasil ¢ um dos maiores produtores de
suco de laranja e o residuo da produgdo de suco ¢ enorme. Ele engloba a casca da fruta,
local onde se concentra uma quantidade substancial de 6leos essenciais. Este presente
trabalho visa realizar uma avaliagdo econdmica do processo de extragdo com dioxido de
carbono supercritico do 6leo essencial de laranja. Para isto, foi realizado o célculo do
custo de manufatura do processo (COM) de duas plantas de processamento de 10 e 3
toneladas de laranja tipo Citrus Sinensis. Para avaliagdo do gasto com utilidades (vapor
de aquecimento e fluido de resfriamento), foram realizadas simula¢des com o software
UniSim Design. Os resultados mostraram que quanto maior o tamanho do
empreendimento, menor o custo de manufatura. Contudo, um maior investimento inicial
sera necessario para a compra dos equipamento necessarios ao projeto. Processar 10 ou
3 toneladas de laranja mostra-se viavel sob o ponto de vista da margem bruta, podendo

o empreendedor lucrar até US$ 37,22 por tonelada de 6leo produzido.

Palavras-chave: Limoneno, extracdo por fluido supercritico, residuo.



1 INTRODUCAO

Oleos essenciais representam apenas uma pequena parte da composi¢io de uma
planta, entretanto esta por¢do determina importantes caracteristicas das plantas, como
aromaticidade, odor e sabor. Além de caracteristicas aromaticas, eles possuem
antioxidantes e bactericidas que sdo muito utilizados pela industria farmacéutica,
alimenticia, cosmética entre outras (YOUSEFI et al., 2019).

A extragdo por fluido supercritico, que foi descoberta em 1822 pelo Baron
Charles Cagniard de la Tour, ¢ atualmente a mais amplamente difundida para extracdo e
isolamento de compostos bioativos. Esta técnica ¢ efetiva e rapida e precisa de
temperaturas moderadas e que se evite, em geral, solventes organicos (YOUSEFI et al.,
2019).

Processos que utilizam de fluidos supercriticos sdo considerados sustentaveis e
"amigos-da-natureza". Tais solventes sdo vistos como "solventes verdes do futuro"
(KNEZ et al., 2019) e sao considerados alternativas para fluidos de ar condicionados e
fluidos refrigerantes que sdo gases que contribuem para o efeito estufa, além de
necessitar de menos energia que uma extragdo comum (KNEZ et al., 2014).

O dioxido de carbono ¢ o solvente ideal para esta extracdo de compostos de
baixa polaridade, sendo ndo-explosivo, ndo-téxico e facil de purificar apds a extragdo
(YOUSEFI et al., 2019). Além disso, o dioxido de carbono vem da natureza e retorna
para natureza, ndo contribuindo, entdo, para o aquecimento global, por exemplo (KNEZ
etal.,2019).

Nos tltimos 10 anos muitos estudos vém sendo feitos a respeito de se colocar uma
planta de extracdo por fluido supercritico de CO, préoxima a unidades industriais
existentes, sejam de conversdo de biomassa ou até biorrefinarias de cana-de-agucar, pois
poderia haver um aumento da produtividade e do potencial econdmico destas. Nestes
casos, gera-se situacdes de ganho mutuo, pois utiliza-se do CO, resultante da
fermentacdo para a extragdo. O mercado brasileiro, por utilizar como principal fonte
econdmica diversas fontes de biomassas, tem grande interesse nesta tecnologia, o que
resultou num grande aumento de pesquisas desenvolvidas na area (ALBARELLI et al.,
2018).

Modelos computacionais e simulagdes sdo as solugdes para estes casos. Por via de

tais ferramentas ¢ possivel avaliar as propriedades fisicas, quimicas e gastos, sejam



financeiros e energéticos, para avaliar a viabilidade destas plantas antes de construi-las.
Para realizacdo desta tarefa, o engenheiro de projetos utiliza, por vezes, softwares como
Aspen Plus, ou, neste caso, o UniSim para estudo da viabilidade das operagdes unitarias
empregadas e estimativa de gastos de matéria-prima e utilidades. Posteriormente, apos
adquirir tais estimativas pelas simulagdes computacionais, pode-se realizar uma analise
econdmica da implementacao do sistema de extragdo (ALBARELLI et al., 2018).

A incorporagdo do uso de subprodutos da industria alimenticia para a produgao de
Oleos essenciais de alta qualidade a partir de sementes e cascas pode aumentar o valor
mercado da empresa. Isto porque muitos destes 6leos tém perfis lipidicos que sdo
similares aos tradicionalmente consumidos e também sdo fontes alternativas de
compostos bioativos (SANCHO ef al., 2015). No Brasil, a industria alimenticia e a de
producdo agricola sdo a principal fonte da economia do pais. A industria alimenticia ¢ a
que gera mais residuos a serem descartados. No mundo, aproximadamente 55 milhdes
de toneladas de residuo de suco de laranja s3o produzidos e o Brasil lidera a produgao
deste residuo (OKINO DELGADO; FLEURI, 2016). Estima-se que das 70 mega
toneladas de laranja produzidas no mundo anualmente, de 50 a 60% do peso total da
fruta seja referente a casca (OZTURK; WINTERBURN; GONZALEZ-MIQUEL,
2019).

O residuo de casca de laranja contém uma ampla gama de compostos de valor
agregado, incluindo agucares fermentdveis, flavonoides, polifendis e 6leos essenciais.
Os dleos essenciais sao misturas de diversos componentes encontrados nas vesiculas do
flavedo os quais tém sido explorados em aplicagdes médicas, nutricionais e de quimica
fina. O limoneno ¢ o principal componente do 6leo essencial da casca de laranja (de 68-
98% massa/massa) e um dos principais componentes do residuo da casca (até 4%
massa/massa). De fato, o limoneno desempenha um papel fundamental no mercado
global de aromas e fragrancias, avaliado em mais de US$ 18,6 bilhdes, com a crescente
demanda por aplica¢des industriais. Assim, extrair compostos a partir do residuo do
processamento de suco de laranja traduz-se em uma grande oportunidade para a
indlstria para valorizagdo da matéria-prima (OZTURK; WINTERBURN,;
GONZALEZ-MIQUEL, 2019).

Em virtude do que foi apresentado, o objetivo geral do presente trabalho foi realizar

uma estimativa do custo da operacdo, em escala industrial, do processo de extragao
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supercritica de oleorresina de casca de laranja. Como objetivos especificos, este

trabalho de conclusdo de curso busca:

e Selecionar um modelo termodindmico apropriado para as simulacdes
propostas;
e (Comparar o custo de manufatura para empreendimentos de diferentes

tamanhos.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Aspectos gerais

Em 1822, quando Cagniard de la Tour estudava as propriedades fisicas de
diversos fluidos, ele caracterizou a temperatura critica como sendo a temperatura na
qual uma substincia pura existia somente como fluido, nem liquido, nem gas. A
existéncia desta temperatura foi provada por ele por meio de experimentos. Para
realizacdo destes experimentos, este cientista criou um aparato selado de vidro que da
para visualizar claramente a transi¢ao das fases em equilibrio de uma substancia quando
submetida a diferentes temperaturas e pressdes. A partir desta visualizagdo,
desenvolveu-se o que se conhece hoje como diagrama de fases de uma substincia
simples. Um diagrama tipico para uma substancia pura pode ser visualizado na Figura 1

(CLIFFORD; WILLIAMS, 2003).

Figura 1. Diagrama de fases de uma substancia simples.

Solido Ponto critico

.Y

",

\\'\ Fluide

: per. riti\CQ
\{ K\

Liguido

Pressao

I
Ponto Triplo

Temperatura

Fonte: Clifford e Williams (2003).

Neste diagrama, nota-se que em certas temperaturas € pressoes a substincia

existe apenas como sdlido, liquido ou gas. No ponto triplo, estas trés fases coexistem.
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Nas linhas, as duas fases adjacentes coexistem. Se observarmos a linha da existéncia de
gas e liquido simultanea e comegarmos a caminhar para direita, percebemos que a
temperatura e pressdo aumentam. O liquido se torna menos denso devido a expansdo
térmica e o gas mais denso devido ao efeito da compactagdo exercido pela pressao. Em
certo momento, a densidade destas fases se igualam e ndo hé diferengas entre gas e
liquido: a este ponto chama-se de ponto critico (SMITH et al., 2007).

A regido rasurada da Figura 1 é a regido dos fluidos supercriticos, que sdo os
fluidos que possuem pressao e temperatura maiores que a do ponto critico. Em muitos
casos as pressoes necessarias nao sao tao altas, nem as temperaturas por isso estes vem
sendo estudados para substituicdo de solventes utilizados tradicionalmente no meio
industrial. Em geral, solventes supercriticos diferem dos solventes comuns por
possuirem capacidades de solubilizacao semelhantes as dos liquidos, a0 mesmo tempo
em que mantém as altas difusividades e baixas viscosidades semelhantemente aos gases
(BUDISA; SCHULZE-MAKUCH, 2014).

Estes ja possuem aplicagdes diversas devido ao baixo custo, baixo dano
ambiental e baixa poluicdo quando comparado aos outros, € suas principais aplicagdes
até entdo sdo: 1) Extracdo por fluido supercritico (DE MELO; SILVESTRE; SILVA,
2014); 2) Cromatografia por fluido supercritico (VOROBEI et al., 2019); e 3) Reacodes
quimicas com fluidos supercriticos (IMAHARA et al., 2008; MANJARE; DHINGRA,
2019).

2.2 Vantagens e desvantagens da extracido supercritica

Fluidos supercriticos apresentam muitas vantagens para extragdo de produtos
naturais de plantas e derivados. Isto ocorre porque os mesmos tém alta capacidade de
solvatacdo, assim como os liquidos e, a0 mesmo tempo, tém alta difusividade, assim
como os gases. Logo, os mesmos sdo adequados para a extragdo por difusdo nos tecidos
de plantas (SCALIA; GIUFFREDA; PALLADO, 1999). O diéxido de carbono ¢ o
fluido mais utilizado neste caso, pelo fato de ndo ser inflamavel, de ndo ser toxico,
muito barato e de que se consegue retirar do extrato facilmente a partir de uma
descompressao. Como sua temperatura critica € 31,1 °C e sua pressdo ¢ de 73 bar, a
energia necessaria para torna-lo um fluido supercritico € relativamente pequena.

Entretanto, CO, puro ndo ¢ um bom fluido para extracio de moléculas polares
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(SCALIA; GIUFFREDA; PALLADO, 1999).0utro motivo para se investir em extragao
por fluido supercritico atualmente sdo as pesquisas recentes publicadas que comparam
diversos métodos de extragdo com ela, mostrando pontos positivos e negativos
(ZOUGAGH; VALCARCEL; RIOS, 2004).

Uma das vantagens desta extracao ¢:

i.  Eficiéncia na preparagdo das amostras, devido difusividade e baixa
viscosidade, e também ao fato que ¢ facilmente manipulavel a
temperatura ou pressao de entrada para escolher o que possui maior
seletividade;

ii. Baixo tempo de extracdo e a minimizacdo do uso de solventes
organicos;

iii.  Ampla aplicagdo (ZOUGAGH; VALCARCEL; RiOS, 2004).

2.3 Extracio supercritica a partir de casca de laranja

Atualmente a comunidade cientifica tem se interessado muito em valorizar os
residuos que existem em abundancia para agregacdo de valor, como por exemplo o
residuo do suco de laranja. Por exemplo, o residuo ja foi empregado para: producao de
diesel (KUMAR; KANNAN; NATARAJ, 2020), produ¢do de biomassa (SIAL et al.,
2019), produgdo de limoneno (OZTURK; WINTERBURN; GONZALEZ-MIQUEL,
2019).

Dentre as técnicas de valoragdo, destaca-se a extragdo supercritica, a qual ja foi
tema de diversos trabalhos em escala de bancada. A Tabela a seguir o qual apresenta os
principais trabalhos encontrados na literatura. Esta tabela mostra que a temperatura
usada no processo de extracdo ¢ em torno de 313K e 333K, o que ndo ¢ uma
temperatura elevada nem demanda altos custos, e as pressoes ja estudadas sdo das mais
diversas, indo de 10 bar a 300 bar, entretanto a faixa mais estudada ¢ de 100 bar a 300,
gerando rendimentos maiores principalmente até 200 bar, como encontra-se no trabalho
de Roy citado na tabela.

Os rendimentos encontrados foram dos mais diversos, entretanto se destaca o do
trabalho de Roy, o qual encontrou-se uma porcentagem de extracdo de 91,76 para o
Yuzu e de 85,71 para o Kabosu, nas condi¢des de 200 bar, 333 K e vazao do CO, de
2,5486 g/min.
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Tabela 1. Trabalhos sobre extracdo supercritica de rejeitos/casca de laranja e outras
frutas citricas.

Matriz vegetal Escala T P Vazdo de Vazio de Rendimento Referéncia

[K] [bar] COjg/min] co- méximo [%]

solvente
[¢/min]

Laranja Piloto 313 10— 8,33 - Nenhum 8,5% (MIRA et
(Citrus - 250, 100 al., 1999)
Sinensis) 323 150
Laranja Bancada 313 200 16,66 Nenhum 11,0% (BERNA
(Citrus et al.,
sinensis) 2000)
Tangerina Piloto 323 200 100 Nenhum - (LEE et
(Citrus unshiu) al.,2001)
Limdo (Citrus Bancada 313 90 - 0,8496 — Nenhum 7,93% (ATTI-
latifolia) - 110 2,5486 SANTOS

333 et al.,

2005)

Yuzu Bancada 313 100 2,5486 Nenhum 91,76% (ROY et
(Citrus Junos) — - al., 2007)

333 300
Kabosu Bancada 313 100 2,5486 Nenhum 85,71% (ROY et
(Citrus — - al., 2007)
sphaerocarpa) 333 300

15



3 METODOLOGIA

3.1 Avalia¢ao do custo de manufatura

Para avaliar o custo de manufatura (COM — cost of manufacturing) utilizou-se a
metodologia proposta por TURTON et al. (2012), na qual leva-se em conta diversos
elementos que os subdividem em trés categorias de custo: custos diretos, custos fixos e
despesas gerais. No custo direto consideram-se os custos que sdo influenciados
essencialmente pela producdo. Entre estes estdo: matéria-prima, utilidades, custo
operacional, entre outros. Entretanto o custo fixo ndo ¢ influenciado pela produgdo e
este existe mesmo com a suspengdo da producdo. Este € composto pela depreciagao,
pelos impostos, seguros e etc. A despesa geral ¢ um aditivo que a planta precisa para a
conservagao do empreendimento e consiste de custo administrativo, despesa com venda,
pesquisa e desenvolvimento. A metodologia estipula 0 COM como a soma de cinco
aspectos: custo fixo de investimento (FCI - fixed capital of investment), custo da mao de
obra (COL - cost of operational labor), custo da matéria-prima (CRM - cost of raw
material), custo do tratamento de residuos (CWT - waste treatment) e custo das

utilidades (CUT - cost of utilities). O custo pode ser determinado usando a Equagao 1:

COM(US$/ano) = 0,208FCI + 2,73COL + 1,23(CWT + CUT + CRM) (1)

O capital fixo de investimento (FCI) reflete a quantia de capital investido
referente a insercdo de uma indlstria ou linha de produgcdo como os gastos com
aquisi¢ao de equipamentos, construgdo, instalagdo, depreciacao, etc. O custo de mao-de-
obra (COL) ¢ calculado a partir da estimativa do salario base (US$/hora) do operario e
do niimero de operarios que necessitam por turno. A estimativa do salario base decorre
substancialmente do tipo de trabalho exercido e da planta industrial em que o
trabalhador estd empregado.

O custo de utilidades (CUT) diz respeito aos gastos com combustivel, eletricidade
e fontes de transferéncia de calor (aquecimento ou resfriamento) como vapor d’agua
superaquecido, dgua de resfriamento, fluidos refrigerantes, etc. O custo destas fontes
térmicas deve ser multiplicado pela quantidade necessaria de material para efetuar o

aquecimento ou resfriamento em questao.
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O gasto com energia elétrica pode ser calculado através do informe da poténcia
dos equipamentos, seu tempo de funcionamento e o custo $/ kWh. O custo de matéria-
prima (CRM) ¢ calculado a partir da informagdo da quantidade total de matérias-primas
utilizadas no processo, como um todo, como solventes, reagentes quimicos, material
biologico, por exemplo, e o custo de cada uma delas. Enfim, o custo de tratamento de
residuos (CWT) representa a estimativa do total gasto com o tratamento de cada um dos
residuos sélidos, liquidos ou gasosos liberados em efluentes e na atmosfera cujo valor ¢
calculado através da multiplicacdo entre o total produzido e o custo de tratamento de
cada desses residuos cujo valor leva em conta o grau periculosidade ao meio ambiente
oferecido por cada um deles.

O estudo do processo de extracdo em estado estacionario do dleo essencial da
laranja Citrus Sinensis foi realizado o simulador de processos UniSim Design. O uso do
simulador de faz necessario para a contabilizacdo dos gastos com vapor e fluido de

resfriamento, itens indispensaveis para o calculo do CUT.

3.2 Sintese do processo de extracio

O processo de extragdo supercritica com CO, de oleorresinas e 6leos vegetais ja
¢ um processo muito bem conhecido. De forma geral, o processo conta com um
extrator, no qual o CO; e a matriz sélida sdo inseridos. A fase leve € rica em CO; e o
extrato desejado. Para que o CO, seja separado do extrato, € necessario que a mistura
seja despressurizada. Uma forma simples de se realizar este processo ¢ pela destilagdo
tipo flash (KING; BOTT, 1993).

A Figura 2 apresenta o processo proposto para o presente trabalho. Neste
processo, o CO, obtido na separagdo flash (V-100) ¢ reciclado pela corrente RYC-2. O
extrator ¢ representado por um equipamento denominado splitter (X-101), este
equipamento permite que o programador fixe as massas que saem pela corrente de topo
(extrato) e pela corrente de fundo (rafinado). A adogao deste equipamento foi necessaria
em virtude de ndo haver equipamento adequado para representacdo de equipamentos
que trabalham com soélidos. O equipamento X-100 realiza a purga do sistema, de modo
a que a corrente 12 contenha apenas CO, puro.

Na Figura 2, a corrente de alimentagdo de CO, (sCO;) estd a temperatura

ambiente (25 °C e 60 bar). O trocador de calor E101 leva o CO; puro a temperatura de 5
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C° para que o mesmo se liquefaca e possa ser bombeado. A bomba subsequente (P-
100), eleva a pressao de trabalho (200 bar) e o equipamento E102 a temperatura de
trabalho (40°C). 200 bar e 40 °C foram as condigdes de trabalho selecionadas para este
trabalho de conclusdo de curso. Estes valores s@o tipicos para extragdo de oleos vegetais
(DE MELO; SILVESTRE; SILVA, 2014).

E100 representa o equipamento responsavel por elevar a temperatura do extrato
até a temperatura de extracao (40 °C).

Foram realizadas duas simulagdes, a primeira considerando o processamento
diario de 3 toneladas de laranja por hora (Projeto 1) e a segunda considerando 10
toneladas por hora (Projeto 2). Ou seja, considerando-se o processamento de 0,6 e 2
toneladas por hora de flavedo (20% em massa). Estas toneladas didrias foram
selecionadas tendo por base a produtividade brasileira de uma grande planta de

processamento de suco de laranja.

Figura 2. Diagrama proposto para o processo representado no software UniSim

3.3 Defini¢ao dos compostos modelo e propriedades fisicas

Da base de dados do simulador, a molécula de CO, foi incluida. Demais
componentes sdo descritos a seguir.

Conforme pesquisa bibliografica realizada, o componente majoritario do 6leo
extraido da casca de laranja ¢ o limoneno, o qual compde pelo menos 90% (em massa
do extrato) (BERNA et al., 2000; VALLE; CALDERON; NUNEZ, 2019). Entio, o

limoneno foi selecionado como composto modelo para representar o extrato oleoso
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obtido durante as simulagdes com o UniSim Design. As propriedades fisicas

alimentadas na base de dados do simulador sdo apresentadas na Tabela 2. Demais

propriedades foram estimadas tendo-se por base o modelo UNIFAC.

Tabela 2. Propriedades fisicas da molécula de limoneno.

Referéncia

Propriedades Valor
Temperatura critica [°C] 377,2
Pressao critica [kPa] 2787
Fator acéntrico [—] 0,3910
Massa molecular [g/mol] 136,2
Densidade do liquido [g/mL] 0,844
Temperatura normal de ebuli¢ao
o 171,1
[°C]
Entalpia de formagao padrao 7997

[kcal/kgmol]

(MELO; ULLER;
PESSOA, 1997)

(MELO; ULLER;
PESSOA, 1997)

(MELO; ULLER;
PESSOA, 1997)

(NIST, 2019)

(NIST, 2019)

(NIST, 2019)

(NIST, 2019)

No que tange a biomassa que forma a parte solida da laranja, a literatura mostra

que a mesma € composta por polissacarideos insoliveis da parede celular da casca que

sdo basicamente celulose, hemiceluloses e pectina (REZZADORI; BENEDETTI;

AMANTE, 2012). A celulose foi selecionada como pseucomposto para as simulagdes

deste trabalho. Os pardmetros necessarios para sua modelagem, tais como massa

molecular, calor de formagdo, capacidade calorifica e densidade foram consultados no

trabalho de Wooley e Putsche (1996). Estas informagdes estao sumarizadas na Tabela 3.

No software, a molécula foi criada como um componente hipotético solido, o qual ndo

passa para a fase liquida ou gasosa.
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Tabela 3. Propriedades fisicas da celulose (WOOLEY; PUTSCHE, 1996).

Propriedades Valor
Entalpia de combustao [kcal/gmol] 671,90
Entalpia de formacao padrao [kJ/kmol] -2,3336.10°
Massa molecular [g/mol] 162,1436
Densidade do solido [kg/m?] 1500,0
Entalpia de formagdo padrao [kcal/kgmol] -7997
a=-7722.10"%

Calor especifico [kJ/kg/K] pela correlagdo Cp = a +

- -3
bT + cT? valida para 24,85 a 726,85 °C b=4,1.10

c=0

3.4 Escolha do modelo termodinamico

Para o calculo das propriedades fisico-quimicas das moléculas nos equipamentos
em questdo, € necessaria a ado¢ao de uma equagdo de estado. A fase vapor foi modelada
utilizando-se a equagdo de estado de Peng-Robinson (PENG; ROBINSON, 1976). Esta
equacdo ja foi utilizada com sucesso para modelar o equilibrio de sistemas envolvendo
CO; e limoneno (MELO; ULLER; PESSOA, 1997).

Para a fase liquida, foram realizados testes em que as ndo idealidades da fase
liquida foram modeladas utilizando a equacdao de Peng-Robinson (modelagem simétrica
para o equilibrio) e utilizando o modelo UNIFAC (modelagem assimétrica para o
equilibrio). A Figura 3 apresenta a estrutura da molécula de limoneno. A avaliagcdo da
molécula permitiu incluir no sofiware UniSim Design os grupos moleculares para
calculos utilizando a molécula que sao: 2 grupos CHs, 5 grupos CH,, 1 grupo CH e 2
grupos C.

Para modelagem das misturas foi considerado os pardmetros de interagdo binaria

para a regra de mistura utilizada que foi a classica de van der Waals.
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Figura 3. Estrutura em duas dimensdes da molécula de limoneno.

W

Fonte: Bergwerf (2015).

3.5 Operacao unitaria de descascamento

Na industria brasileira, o suco de laranja ¢ extraido da fruta inteira sem que haja
descascamento, em extratores tipos mandril ou tipo espremedor (PEREIRA et al,
2018). Portanto, para que haja a alocacdo de uma unidade de extra¢dao supercritica do
flavedo, o mesmo deve ser separado da fruta, anteriormente a extragao.

A separagao do flavedo (por¢ao colorida da casca, rica em 6leos essenciais) pode
ser realizada utilizando-se um ralador ou descascador industrial, anteriormente a
obtencdo do suco. Como nao foi possivel realizar a cotagdo do equipamento junto a uma
empresa brasileira, neste trabalho foi utilizada a cotagdo realizada no mercado chinés da
empresa Xinxiang Leading Light Industrial Machinery Co., Ltd. A empresa
comercializa trés modelos de equipamento: o LXZZJ-3, capaz de processar 3 t/h de
laranja, o LXZZJ-5, capaz de processar 5 t/h e LXZZJ-10, capaz de processa 10 t/h
(XINXIANG, 2019).

Para realizagdo deste trabalho, considerou-se a compra do LXZZJ-10, cotado em
US$15000 (valor cotado em dezembro de 2019). Tal equipamento, segundo o
fabricante, tem um motor de poténcia de 15 kW e tem dimensao de 2x1,3x2,2 m.

Quando ao rendimento do processo de descascamento, considerou-se que o

flavedo representa 20% do peso das laranjas processadas (BERNA ef al., 2000).
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3.6 Detalhes sobre as estimativas de custos

A avaliacdo do investimento em capital fixo foi realizada usando trés
metodologias:

e cquagdes sugeridas por Couper, Fair e Penney (2005);
e cotagdes no mercado chinés;
e relatorio técnico divulgado por Brown (2019).

Tanto as equagdes quanto o relatorio técnico estimam custos a partir de dados
fornecidos de equipamentos. Em geral, estima-se uma precisao de 20 a 25% nos custos
calculados. As equagdes requerem, como dados de entrada, informagdes sobre o
equipamento (capacidade, pressdo operacional e materiais de constru¢do). Usando o
valor atual do CEPCI, os dados de custo puderam ser ajustados pela inflagdo. Outros
dados necessarios para determinar os custos de material e energia foram obtidos nos
fluxogramas simulados no UniSim. O material de construg¢do de todos os equipamentos
foi ago inoxidavel.

Segundo Turton et al. (2012), somando-se a incerteza associada aos custos,
adotacdo de equacdes de estado e a auséncia de maiores detalhes sobre tubulacdes e
acessorios, a avaliacdo econOmica realizada ¢ classificada como “de estimativa”, com
estimativas precisas na faixa de + 40% a —25%. O CEPCI utilizado foi de 603,1 (valor
para 2018). O tempo para a construgdo da planta foi definido em 1 ano, com uma vida
util de dez anos apos a partida. 10% da taxa de juros anual e uma taxa de tributacdo de
42% foram aplicados (TURTON et al., 2012). O tempo de operagao foi fixado em 24 h
por dia durante 320 dias por ano (ALBUQUERQUE; MEIRELES, 2012; CARVALHO
et al., 2005; SANTANA et al., 2017). O custo da terra foi considerado nulo, tendo em
vista que esta proposta visa a constru¢cdo de uma pequena unidade anexa a industria de
producao de suco. As eficiéncias das bombas foram assumidas em 75% (TURTON et
al., 2012). Vapor foi usado como meio de aquecimento e a agua foi o meio de
resfriamento. Foi considerada a contratacdo de 3 funciondrios para a fiscalizagdo da

planta (1 por turno).
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3.6.1 Calculo do custo dos equipamentos

3.6.1.1 Bombas
Bombas sdo equipamentos utilizados na engenharia para transporte de fluidos, ou
seja, elas adicionam uma energia cinética proveniente de pistdo ou rotacdo na energia
hidrostatica do fluido. De acordo com Vetter (1993), os solventes usados na extragao
supercritica requerem bombeamento sob condigdes em que mostram uma compressao
substancial do fluido e, associado a isso, haverda mudangas de temperatura. Devido ao
seu design compacto, alta velocidade e desempenho ndo pulsante, bombas centrifugas
mostram muitas vantagens em comparacdo com bombas alternativas ao operar nestas
condi¢des. Em razdo disso, para o presente trabalho, os calculos foram realizados para
bombas centrifugas.
De acordo com Couper, Fair ¢ Penney (2005), o custo destes equipamentos pode ser

estimados pela Equagao (2):

C = FyFrCg (2)

Na qual:
C = custo do equipamento em 2005;
Fy= Fator de material, que para ago inoxidavel Fy, = 2,00;

Os termos Cp e Fr sdo calculados pelas seguintes equagdes:

Cy = 1,39 exp[8,833 — 0,6019 (In QvAH) + 0,0519 (In QVH)'] 3)
Fr = exp[ by + b, (InQ VH) + bs (InQvVH)'] @)
Em que:

Q = vazao de fluido (CO;) em galdao por minuto;
H = altura manométrica em pés;

bi, b, e by = constantes que variam de acordo com o modelo de bomba selecionado.

Para o célculo da altura manométrica deve-se realizar o balango de energia no

equipamento (SILVA, 2010; VETTER, 1993):
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_ PZ— P1 U22—U1
14 2g

“+ (Zy— Z) (5)

Na qual:

P, e P, = sdo as pressdes na entrada e saida da bomba respectivamente;
Y = pg, para o fluido na saida;

v) e v, = velocidades do fluido na entrada e saida respectivamente;

71 € Zp = sd0 as alturas as quais os fluidos de entrada e saida estdo.

Entretanto algumas considera¢des podem ser feitas para simplificagdo:

i. Az = 0; pois a bomba utilizada sera horizontal, ou seja, ndo havera diferenca

de altura entre o ponto de descarga e o de suc¢ao;

2 2
.o V" — vV . ~ . A
il. # = 0; pois a tubulagdo possui mesmo didmetro e a bomba opera em

estado estaciondrio.
Logo, apds estas simplificagdes, tem-se que:

H=*%2 (6)

Os modelos possiveis cotados por Couper, Fair e Penney (2005) tém uma
poténcia maxima permitida. A poténcia de uma bomba centrifuga (w) pode ser

estimadas pela Equacao (7) (SILVA, 2010):

_YQH
w =12 )
Na qual:

n = rendimento da bomba.
Outra forma de calcular o custo de uma bomba ¢ pelo uso de graficos. No

relatorio de Brown (2019), o gréafico representado na Figura 4 foi proposto.
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Figura 4. Grafico para anélise de custo de bombas centrifugas.
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Fonte: Brown (2019).

3.6.1.2 Trocadores de Calor

Trocadores de calor sdo equipamentos usados exclusivamente para transferéncia
de energia na forma de calor entre 2 ou mais fluidos, entre um fluido e uma substancia
solida, entre particulas so6lidas que se encontram em diferentes temperaturas e em
contato térmico. Nestes equipamentos usualmente nao tém trabalho externo. Podem ser
utilizados tanto para aquecimento quanto resfriamento. Industrialmente sdo usuais nos
processos de pasteurizacao, esterilizacdo, cristalizacdo, coluna de destilagio entre outros
(SHAH; SEKULLI, 2007).

Existem diversos tipos de trocadores de calor, em alguns tipos ha o contato
direto entre as partes para a troca de calor, mas estes sdo pouco utilizados devido
necessidade de separacdo posteriormente a troca de calor e etc. Em grande maioria os

trocadores de calor possuem uma superficie de separagdo entre os fluidos onde ocorre a

25



troca térmica para que estes ndo se misturem nem reajam entre si (SHAH; SEKULI,
2007).

Ha diversas maneiras de classificacdo dos tipos de trocadores de calor, a mais
utilizada industrialmente ¢ pelo tipo de construcdo. Os do tipo casco tudo podem ser
projetados para diferencas altas de pressao entre o ambiente € o fluido, ou entre os
fluidos. E nesta classificagdo ha uma subclassificacdo em que eles podem ser: 1) tubo
carcaga; 2) tubo duplo e 3) espiral (SHAH; SEKULI, 2007).

De acordo com estudos feitos, o tubo carcaca consegue atingir maiores pressoes,
sendo elas de até 300 bar do lado do tudo, e temperaturas de até¢ 600 °C, dependendo do
material de construcdo, e os tubos variam de 10 a 1000 m? além de poder ter multiplos
tubos, logo sdo os mais indicados para o processo em analise (HEWITT; PUGH, 2007).

Convencionalmente, segundo Hewitt e Pugh (2007) o custo aproximado dos
trocadores de calor pode ser obtido em termos do custo por unidade de area. Se o
coeficiente global de troca térmica (U), o calor de troca (Q) e a diferenga média de

temperatura (AT,,,) sdo conhecidos, entdo a area pode ser calculada como:

__Q
"~ UFATh (3

Na qual:

A = area de troca térmica;

F = fator de correcdo que depende do nimero de passes, que neste estudo foi
utilizado F = 1, pois ndo se trata de escoamento misto.

A quantidade de calor requerida ao processo pode ser facilmente estimada pela
mudanga de entalpia dos fluidos de trabalho. Ou, no caso do presente trabalho, pode ser
obtido pelos calculos realizados pelo simulador de processos. Para a configuragdo
contracorrente e operacdo ocorrendo sem mudanga de fase, a diferenca de temperatura

média AT, € igual a média logaritmica (AT},,) da temperatura:

AT, = AT, = (Th.in_Tc,(;tlt?n__(:h,ots—Tc,in) (9)
o i cou

(Th,out_Tc,in)

Na qual T representa a temperatura. Os subscritos h e ¢ indicam os fluidos

quente e frio, respectivamente. Os subscritos in e out representam entrada e saida de
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fluido, respectivamente. O valor de U pode ser estimado via correlagdes ou mesmo
consultado em literatura técnica especializada. De posse da area de troca térmica,
Hewitt indica que existe uma correlagdo entre o custo do equipamento e area de troca
térmica total conforme Figura 5. Nesta Figura, os pontos indicam dados experimentais

consultados na literatura (ESDU, 1994).

Figura 5: custos por unidade de area
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Pelas equagdes apresentadas, foram estimados os custos dos seguintes
trocadores: E101 e E102. O custo de E100 foi negligenciado, uma vez que os custos de
aquecimento e compressdo do CO; sdo os mais elevados para o projeto em questdo

(ROSA; MEIRELES, 2005).

3.6.1.3 Vaso de extracdo

Para estimar a quantidade de material passivel de ser carregada no vaso de
extragdo, faz-se necessario calcular/estimar/medir a densidade aparente do flavedo seco.
Considerando-se a densidade aparente como sendo de 0,5 g.cm™ (CHEGINI
GHOBADIAN, 2007),¢ possivel estimar-se tamanhos razoaveis para o extrator. Para
um tempo de enchimento de 30 minutos e taxa massica de flavedo de 0,6 (PROJETO 1)
ou 2 t/h (PROJETO 2), obtém-se o volume do extrator.

Neste projeto foi adotado uma propor¢do de altura/didmetro (L/D) de 4,5 por
razoes economicas (DEL VALLE, JOSE M.; NUNEZ; ARAVENA, 2014; MOSS;
BASIC, 2012). A partir de um valor conhecido pode-se estimar o valor de um novo
equipamento conforme a Equacao (10) (COUPER; FAIR; PENNEY, 2005; TURTON et
al., 2012).
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(10)

volumez) 0.6

custo, = custo, (
volume,

3.6.1.4 Tanque Flash

O separador liquido vapor mais simples empregado comumente na industria € o
destilador Flash. Neste processo parte da corrente alimentada se vaporiza na cdmara do
separador, e parte se condensa. Vapor e liquido em equilibrio sdo separados em duas
correntes, uma leve (de topo) e uma pesada (de fundo). O componente mais volatil sera
concentrado na fase vapor (WANKAT, 2012).

As composicdes das correntes vapor e liquido, e as vazdes, foram calculadas
pelo software UniSim. A partir delas adotou-se o procedimento indicado por Wankat
(2012) para o seu dimensionamento. Este procedimento ¢ empirico e se baseia em 3
passos descritos a seguir:

Passo 1: calcular a velocidade permissivel de vapor, Uy eym:

_ PL—PV
uperm - Kdrum ov (1 1)

Na Equag@o, Uperm € a maxima velocidade permissivel de vapor na méxima éarea
transversal do tanque. p; e pysdo as densidades do liquido e do vapor. K;pm € uma
constante empirica que depende do tipo de tanque. Kgrym € Uperm €stdo em ft/s. Para
vasos verticais, com 85% do volume preenchido de liquido e sem a presenca de
demister, a seguinte correlagdo pode ser aplicada:

Kgrum = exp{A + Bin(Fyy) + C[ln(FLV)]Z + D[ln(FLV)]3 + E[In(F)]*}

(12)
Na qual
w

Foy =3 |5 (13)

Com Wy, e W, sendo as taxas massicas de liquido e vapor em unidade de massa
por hora (por exemplo, Ib/h). As constantes para o calculo sio A=1,877478097, B=—
0,8145804597, C=0,1870744085, D=10,0145228667 ¢ E=0,0010148518. Os valores

tipicos de K4,,m variam entre 0,1 e 0,35.

28



Passo 2: Usando a taxa de vapor conhecida, V, calcular area da secdo

transversal, A., a partir de Uyepq, pOIs, se:

pern L0 actr o] 2]

Ilbmol ft3
4 = 14
S T (o
Entao
_ v(Mwy)
Ac = 3600Uperm Py (15)

Assim, o didmetro do flash sera:

D= [ (16)

Passo 3: Selecionar a razdo altura/diametro (L/D). Para flashs verticais, a regra
de ouro (rule of thumb) ¢ a de que L/D varia entre 3 e 5. O valor mais apropriado pode
ser encontrado minimizando-se o peso total do equipamento (menor peso implica em
menor custo). Para o presente trabalho, por tratar-se de um estudo de estimativa, adotou-
se o valor de 4,5, assim como o utilizado para o extrator.

Para o calculo do custo, o procedimento utilizado foi similar ao do vaso extrator,

descrito na secdo anterior.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Escolha do modelo termodinamico

Como o discutido no item 3.3, para a escolha do modelo termodinamico foram
realizados célculos de ponto de bolha da mistura binaria CO; e limoneno no software
UniSim Design. As pressdes de bolha foram avaliadas nas temperaturas de 40 e 50 °C e
os valores calculados foram comparados aos dados experimentais de Iwai et al. (1996).
Num primeiro momento, a modelagem do equilibrio foi realizada pela configuracio
simétrica, ou seja, utilizando a equa¢do de Peng Robinson para prever o comportamento
de ambas as fases: a fase liquida e gasosa. Num segundo momento, a configuracdo
assimétrica foi utilizada, sendo o modelo UNIFAC o utilizado para previsdo do
coeficiente de atividade das espécies em solugdo. O UNIFAC foi escolhido por tratar-se
de um modelo preditivo. Os resultados dos calculos sdo apresentados na Figura 6. A
Figura 6(a) apresenta os resultados a 40°C e a 3(b) a 50°C.

A avaliagdo da Figura 6 permite observar que a configuragdo simétrica
apresentou os maiores desvios em relagdo aos dados experimentais. Isso pode ser
explicado pelo fato de que as equagdes cubicas, em especial, a equacdo de Peng-
Robinson, apresentam dificuldades para predizer comportamento de fases liquidas
(LOPEZ-ECHEVERRY; REIF-ACHERMAN; ARAUJO-LOPEZ, 2017). A média do
modulo do erro absoluto nas pressdes preditas, neste caso, ficou em 17,33 bar, sendo o
menor erro de 6,2 bar e o maior de 25,43 bar.

No caso da configuracdo simétrica, com kj; = 0 na regra de mistura classica de
van der Waals, foi possivel reduzir a média do modulo do erro absoluto das pressdes
para 9,36 bar. Sendo o menor valor de erro de 0,8 ¢ o maior de 20,38 bar. Através de
tentativa e erro, sabendo-se que kj; pode variar entre -1 e 1, foi possivel encontrar um
valor 6timo de -0,05 que foi utilizado nos calculos posteriores deste trabalho. Para este
valor, 0 médulo do erro absoluto das pressdes foi de 8,80 bar, variando entre 0,99 e

20,38. Os resultados desta modelagem também sao apresentados na Figura 6.
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Figura 6. Resultados dos calculos de ponto de bolha da mistura binaria CO;-limoneno a
(a) 40 e (b) 50 °C.
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4.2 Efeito do tamanho do empreendimento sobre o custo da manufatura

Conforme citado anteriormente, foram realizadas duas simula¢des: a primeira
considerando o processamento diario de 3 toneladas de laranja por hora (Projeto 1) e a
segunda considerando 10 toneladas por hora (Projeto 2). Ou seja, considerando-se o
processamento de 0,6 e 2 toneladas por hora de flavedo (20% em massa).

Realizando-se a extracdo a 40 °C e 200 bar, considerou-se para o scale up que a
razao vazao de solvente (S) por vazao de alimentag¢ao (F) igual a 10 (BERNA et al.,
2000) para um processo controlado pela transferéncia de massa externa. Segundo as
curvas cinéticas de extracdo consultadas, a temperatura e pressdo informadas, para

S/F=10, ¢ possivel obter-se 0,08 toneladas de extrato por tonelada alimentada de

flavedo conforme mostra a Figura 7.

Figura 7. Cinética da extracdo de 6leo essencial a partir de casca de laranja (Naveline
Cultivar). Experimentos realizados a 40 °C e 200 bar em escala piloto.
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Fonte: Adaptado de Berna et al. (2000).

Entdo, sumarizando, para os dois projetos propostos, as massas utilizadas nos

calculos sdo as que estdo apresentadas na Tabela 4.

Tabela 4. Taxas massicas de insumos e produtos nos projetos realizados.

Item [t/h] Projeto 1 Projeto 2
Quantidade de laranja processada 3 10
Flavedo processado 0,6 2
Solvente no processo 6 20
Quantidade de extrato produzida 0,048 0,16
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4.2.1 Projeto de Bombas

Para o uso na Equacao 2, os valores de Q podem ser consultados na Tabela 4. Os
valores foram convertidos para galao por minuto, como solicita a modelagem. Esta
transformagao foi feita através da divisdao deste valor pela densidade do fluido em uma

T =5 °C e P= 60 bar, que sdo as propriedades do fluido na entrada da bomba. A
densidade foi consultada no NIST (2019) e possui valor de p = 917,16 %.

Apo6s manipulagdes algébricas tem-se que o valor de Q = 28,8033 gpm para o
Projeto 1 e Q = 96,0109 gpm para o Projeto 2.
A pressao adotada na saida da bomba foi de 200 bar, entdo AP = 140 bar. Se

v=p(descarga)g (17)

e considerando-se a densidade do fluido foi constante, uma vez que liquidos sao

praticamente incompressiveis, foi possivel estimar a altura manométrica do sistema.

Utilizando-se os seguintes valores: p = 955,1296 Z—g , para T=15,84°C e P=200

3
bar, e g = 9,789 m/s%; entdo: H= 1497,364 m = 4912,612 ft para ambos 0s projetos por
se encontrarem nas mesmas condi¢des de operagdo, sendo elas temperatura e pressio. E
importante ressaltar que a compressdo resulta em leve aumento da temperatura na
descarga. A temperatura simulada foi aquela prevista pelo soffware UniSim Design.

Adotando o rendimento maximo da bomba de 85%, e usando todos os valores no
Sistema internacional de medidas, tem-se que w =29930,4161 watts = 40,14 HP, para o
Projeto 1 e w = 99768,0535 watts = 133,79 HP, para o Projeto 2, mas deve-se aplicar
uma margem de seguranga de 10%, o que faz com que a poténcia da bomba
recomendada seja de aproximadamente de 45 HP para o Projeto 1 e de 150 HP para o
Projeto 2.

Os valores de H e w estdo na mesma ordem de grandeza ao projeto elaborado
por Peterson (2017), a qual estimou os dados do projeto de extragdo de cafeina de erva-
mate.

De posse dos valores calculados, procedeu-se com a avaliacdo do custo do
equipamento. Nao foi possivel utilizar o equacionamento proposto por Couper, Fair e

Penney (2005), pois a altura manométrica calculada estava fora das faixas possiveis.
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Isto provavelmente ocorreu porque equipamentos robustos como 0s necessarios para a
tecnologia supercritica ainda nao foram incluidos na cotag¢do dos autores.

As bombas cotadas no mercado chinés e pela correlacdo de Brown (2019) t€ém
seus valores apresentados na Tabela 5. Nesta Tabela também estdao incluidos detalhes
técnicos sobre os equipamentos. Nota-se que o uso da correlagdo apresentada por
Brown (2019) faz uma estimativa pelo menos 12 vezes superior a do mercado chinés.
Para checar qual dos valores seria o mais adequado ao mercado brasileiro, foram
enviados e-mail para companhias europeias buscando novas cotagdes. Contudo, nao
houve retorno. Problema semelhante foi encontrado por Peterson (2017). Segundo esta
autora, faz-se necessario repensar a utilizagdo de compressores em vez de bombas de
alta pressdo. Contudo, necessita-se avaliar a viabilidade deste processo.

Assim, para o presente trabalho, o valor US$ 87000 foi utilizado nos calculos

finais tendo em vista a ado¢ao do cenario mais desfavoravel.

Tabela 5. Bombas selecionadas para o projeto.

Pressao N
Maxima de Vazdo de
Modelo Fabricante trabalho Precgo [USS$]
Descarga [L/h]
[bar]
50~3000L/H Bee gasl 300 50-3000 3000
3ZRC75/3ZCQ75 Yalong2 500 Até 12240 7000

- - - - 87000°

4.2.2  Projeto de Trocadores de Calor

O coeficiente global de troca térmica para um trocador de calor de finas camadas
de aco inox estd proximo de 300 Wm?ZK, segundo a literatura (DRESCHER et al.,
2013; HEWITT; PUGH, 2007; KEMP, 2010; “Overall Heat Transfer Coefficient Table
Charts and Equation”, [S.d.]). Este valor foi considerado em todas as modelagens
realizadas no presente trabalho por se tratar de um projeto preliminar. De posse deste

valor, as dreas globais de troca térmica dos trocadores foram estimadas para as

'https://www.alibaba.com/product-detail/200Bar-High-Pressure-Cryogenic-Gas-
Supercritical 62341637258.html?spm=a2700.7724857.normalList.30.1ab86e46mUEaLc

*https://www.alibaba.com/product-detail/3ZR C75-High-Pressure-Plunger-Supercritical-
Extraction 62279443906.html?spm=a2700.7724857.normalList.35.1ab86e46mUEaLc

? Valor cotado pela correlagdo de Brown (2019).
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configuragdes de interesse fazendo-se uso do grafico representado pela Figura 5. Os

valores obtidos nos calculos sdo apresentados na Tabela 6.

Tabela 6. Dados de projeto dos trocadores de calor.

Projeto 1 Projeto 2
Variavel de interesse
E101 E102 E101 E102
T, in[°C] 15,84 -10 15,84 -10
T; out [°C] 40 15 40 15
Ty in[°C] 90 25 90 25
Ty out [°C] 25 5 25 5
ATy [°C] 46,99 44,60 46,99 44,60
A [m?] 25,42 6,59 84,55 21,99
C[ £/m?] —em 1994 198 200 144 200

C [US$/m?] — em 1994(“Historico das
Taxas Cambiais”, [S.d.])
C [US$/m?] — corrigido CEPCI]* 507,13 512,24 368,81 512,24
C[US$] - corrigido CEPCI]* 12891,24  3375,66 31182,89 11264,16

309,44 312,56 225,04 312,56

*— CEPCI de 1994 = 368

4.2.3  Projeto de Vasos de Extragdo

Pelos dados da Figura 5, em um periodo de extracdo de 7 horas, houve um fluxo
de 100 kg de CO, por kg de substrato. Sabendo-se que o periodo total de extracdo foi de
7 horas, o fim da etapa dominada pela transferéncia de massa externa pode ser estimado
proporcionalmente: 42 minutos. A literatura indica para o scale up do processo que o
tempo de extracao da escala real estd proximo ao da escala piloto. Logo, admitiu-se que
em 42 minutos o processo necessitaria ser interrompido para esvaziamento do leito fixo
e subsequente reposicao do material.

Logo, faz-se necessario instalar 2 ou 3 extratores para que haja a geragao continua
de produto se estes trabalharem em paralelo. A escolha de 2 ou 3 dependera do tempo
requerido para esvaziar o tanque, limpar (se necessario) e recarregar os extratores. Para
realizagdo deste trabalho, idealizou-se a escolha de 3 extratores para o processo. O
volume do extrator foi estimado considerando-se 30 minutos para o enchimento do vaso

com flavedo. O volume do extrator foi estimado com:
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V =Vazao volumétrica de flavedo * Tempo de enchimento (18)
Detalhes sdo apresentados na Tabela 7. Nesta Tabela, observa-se os volumes
calculados estio coerentes com a literatura uma vez que volumes de até 4 m’ sio

usualmente encontrados na industria (DEL VALLE; NUNEZ; ARAVENA, 2014)

Tabela 7. Detalhes sobre o projeto do vaso extrator.

Grandeza estudada Projeto 1 Projeto 2
Densidade aparente do flavedo seco
3 0,5 0,5
[g.cm™]
Densidade aparente do flavedo seco
3 500 500
[kg.m™]
Taxa massica de flavedo [kg.h'l] 600 2000
Vazdo volumétrica de flavedo [m*.h™] 1,2 4,0
Tempo de enchimento [min] 30 30
Volume do extrator [m?] 0,6 2,0
L [m] 2,5 3,7
D [m] 0,55 0,83

O valor utilizado como base de transformacdo foi o utilizado por Prado et al.
(2012) que ¢é de US$ 575000,00 para um extrator de 0,5 m’. Pelo o uso da Equagdo 10
foi possivel calcular o valor dos extratores para ambos os projetos e podem ser

encontrados na Tabela 8.

Tabela 8. Custos unitarios por extrator

Variavel Projeto 1 Projeto 2
Volume [m? 0,6 2
C [US$] —em 2012 641470,35 1321003,10
C [US$] —em 2018" 661770,05 1362807,00

*— CEPCI de 2012 = 584,6

4.2.4 Projeto de Tanque Flash
Para o projeto do Tanque Flash foram utilizados dados obtidos através do

software UniSim Design. Estes dados sdo apresentados na Tabela 9.
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Tabela 9. Dados informados pelo software UniSim Design sobre as correntes do Flash

Projeto 1 Projeto 2
Variavel
Fase Leve Fase Pesada Fase Leve Fase Pesada
Vazdo Maéssica [kg/h] 5501 367,1 18340 1224
Densidade [kg/m? | 191,4 926,9 191,4 926,9
Massa molar [1bm/Ibmol] 44,01 48,26 44,01 48,26

Utilizando o procedimento sugerido por Wankat (2012), foi possivel calcular o
volume do Tanque Flash para ambos os projetos. Detalhes sobre o dimensionamento

sdo encontrados na Tabela 10.

Tabela 10. Dados de projeto calculados para o Tanque Flash

Variavel Projeto 1 Projeto 2
F, 0,03 0,03
K 0,43 0,43
u [ft/s] 0,84 0,84
A, [ft7] 0,34 1,12
D [ft] 0,66 1,20
L [ft] 2,95 5,38
D [m] 0,20 0,36
L [m] 0,90 1,64
Volume [{t*] 0,99 6,05
Volume [m?] 0,03 0,17

Pelo o uso da Equagdo 10 foi possivel calcular o valor do separador para ambos

os projetos. Estes valores podem ser consultados na Tabela 11.

Tabela 11 - Custos unitarios por separador

Variavel Projeto 1 Projeto 2
Volume [m?] 0,03 0,17

C [US$] —em 2012 102302,41 302280,01

C [US$] —em 2018 105539,83 311845,83
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4.2.5 Custo de Manufatura — COM

A Tabela 12 sumariza as informagdes utilizadas e demais hipoteses assumidas

para o calculo dos custos de manufatura. O custo de pré-tratamento (secagem) do

flavedo foi considerado desprezivel, tendo em vista a baixa umidade do material.

Tabela 12. Informagoes utilizadas para o calculo do custo de manufatura.

Parametros de
processo

Valores adotados

Referéncia

Investimento inicial
(equipamento)

Tempo de operacao

anual

Mao-de-obra para a
operagao

Custo do flavedo

Separacao do
flavedo

Custo para
tratamento de
efluentes

Projeto 1 — US$ 2368116,88
Projeto 2 — US$
4703713,88
24 h por dia durante 330 dias por
ano
Foi considerada a contratacao de 6
funcionarios para a fiscalizagao da
planta (2 por turno). O salario ¢ de
USS 4,00/h.
Considerado sem custo, uma vez
que ¢ um rejeito do processo.
Equipamento LXZZJ-10, cotado
em US$15000 em 2019, capaz de
processar até 10 t/h de laranja.
Este valor foi incluido no custo do
investimento inicial.
Considerado sem custo, uma vez
que o material é organico pode ser
compostado e ndo € residuo
perigoso. A agua de limpeza dos
extratores foi considerada
desprezivel no projeto.

Este trabalho

(PRADO et al., 2012)

(PRADO et al., 2012)

(XINXIANG, 2019)

Na sequéncia estdo explicitados valores que auxiliam no célculo do custo de

utilidades — CUT. Uma vez que a bomba utiliza de eletricidade, um dos trocadores de
calor utiliza vapor de aquecimento e o outro etileno glicol (para resfriamento). Neste
projeto, considerou-se que o flash utiliza etileno glicol também para seu resfriamento.

Na Tabela 13 encontram-se os valores base para o calculo.
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Tabela 13. Valores empregados para o célculo econdmico do CUT e CRM

Variavel ou equipamento Valor Referéncia
Eletricidade [US$/GJ] 16,8 (TURTON et al., 2012)
Vapor de aquecimento [US$/GJ] 17,7 (TURTON ez al., 2012)
Etileno glicol [US$/GJ] 7.89 (TURTON et al., 2012)
0,3 (DE AGUIAR et al., 2018)

CO, [US$/kg]

Projeto 1 Projeto 2

Bomba [kJ/h] 120000 399000 UniSim Design
E101 [kJ/h] 1290000 4290000 UniSim Design
E102 [kJ/h] 318000 1060000 UniSim Design

770600 2569000 UniSim Design

Flash [kJ/h]

Tabela 14. Resultados obtidos referentes ao CUT, CRM e COM

Custos Projeto 1 Projeto 2
Eletricidade [US$/ANO] 15966,72 53089,34
Vapor [US$/ANO] 44578,51 148595,04
Resfriamento [US$/ANO] 128764,42 428610,68
CUT 189309,65 630295,06

CRM = CO, [US$/ANO] 10488912 34893080

Tendo por base as informagdes apresentadas nas Tabelas 11, 12 e 13, o custo de
manufatura (COM) foi calculado. Para o Projeto 1, totalizou-se US$ 14148819,34 por
ano e US$ 45194162,21 por ano. Isto totaliza, por tonelada de extrato produzida,
valores de US$ 37,21 e 35,66. Logo, um aumento de escala do projeto, passando do
processamento de 3 para 10 toneladas de laranja (vide Tabela 1), diminui o custo de
manufatura. De Aguiar et al. (2018) também observaram um decréscimo no COM com
o aumento do tamanho da planta de processamento de pimenta malagueta. Contudo,

como estes autores ressaltam e pode ser notado nos resultados obtidos neste trabalho

39



que os custos envolvidos num projeto maior sao bem mais elevados. Por exemplo, este
aumento de 3,33% do processamento de laranjas, praticamente duplicou o custo com
equipamentos (FCI para projeto 1=2383116,88; FCI para projeto 2= 4718713,88). Cabe
ao investidor investigar a demanda por 6leo de casca de laranja, visando procurar qual a
op¢ao seria a mais adequada.

Avaliar o preco de comercializagdo do produto em questao ndo ¢ uma tarefa facil
uma vez que este depende do uso e das flutuagdes intrinsecas do mercado.
Considerando-se o uso em aromaterapia, foram consultados valores relativos a 6leos
obtidos via extracao a frio. Estes valores estdo dispostos na Tabela 15. Estes valores

indicam um pre¢o médio de mercado de US$ 24 por kg.

Tabela 15. Prego de mercado do 6leo essencial de laranja.

Fabricante Preco [USS$/kg]
Jedwards International, Inc.* 17
Xi'an Sonwu Biotech Co., Ltd. 35
Jian Hairui Natural Plant Co., Ltd.b 19
Borg Export’ 25
MEDIA 24

A margem bruta (MB) ¢ um indicador econdmico que mede a rentabilidade de
um negocio, ou seja, qual a porcentagem de lucro que se ganha com cada venda

(TURTON et al., 2012). Entao,
MB = Precgo de Venda — Preco de custo (17)

Assim, a MB para Projeto 1 e 2 seria muito atrativa, tendo em vista que o prego
de venda ¢ muito maior que o preco de produgao.

4 https://bulknaturaloils.com/1-gallon-orange-oil-cold-pressed-128-fl-oz.html
3 https://m.alibaba.com/amp/product/60738929112.html
® https://m.alibaba.com/amp/product/60852560805.html
"https://www.alibaba.com/product-detail/Citrus-sinensis-Orange-Oil-Orange-

Essential 50012263753.html?spm=a2700.7724857.normalList.43.6f30504dVeTING
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5. CONCLUSAO

Uma avaliagdo econdmica do processo de extracdo do 6leo essencial da casca de
laranja a partir do processo de extracdo supercritica com CO, foi realizada neste
trabalho. A extragdao a 200 bar e 40 °C foi simulada utilizando-se o software UniSim
Design para estimar o custo de manufatura (COM) para duas escalas de producdo (3 e
10 toneladas de laranjas processadas). Para estimar o COM, considerou-se os
rendimentos experimentais obtidos em escala de bancada que foram consultados na
literatura. O COM foi estimado em US$ 35,66 e 37,21 por tonelada de 6leo essencial,
respectivamente. Estes valores s3o superiores ao pre¢o de venda do produto que foi
consultado como sendo de US$ 24 por kg. Logo, por uma analise preliminar, o processo
¢ altamente vidvel economicamente ¢ a escala de produgao depende da demanda pelo

produto.
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