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Resumo

Este projecto foi desenvolvido na empresa Unicer Bebidas, S.A, no Centro de Producao de
Cerveja de Leca do Balio, tendo como objectivos a optimizacao e avaliacdo econdémica do
processo de utilizacdao de subprodutos e o desenvolvimento de procedimentos de operacao

normalizados de boas praticas de fabrico na instalacao Piloto Unicer.

Efectuou-se o acompanhamento do processo de extraccao de proteinas e arabinoxilanas a
nivel laboratorial e identificaram-se as oportunidades de melhoria do processo de extraccao.
O processo de extraccao foi dimensionado, tendo-se proposto um diagrama processual que
possibilita a recuperacao do solvente A e a reducao do tempo de execucao do tratamento
alcalino, o que conduz a uma diminuicao do custo inerente aos equipamentos e a diminuicao

do custo de reagentes.

Realizou-se a avaliacao econdmica do processo inicialmente proposto, tendo-se verificado a
inviabilidade deste. Contudo, se for possivel diminuir o preco do reagente principal em 30 %,
solvente A, o processo passa a ser viavel economicamente. Foi proposto um processo
alternativo que considera a extraccao das arabinoxilanas por microfiltracao tangencial. A
introducao desta unidade origina um processo de extraccao de proteinas e arabinoxilanas da

dreche economicamente viavel.

A elaboracao dos procedimentos de operacao normalizados foi realizada garantindo assim as

boas praticas de trabalho na instalacao Piloto Unicer.

Palavras-chave: Dreche, proteinas, arabinoxilanas, microfiltracao.
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Abstract

This Project was developed in beer production center of the Unicer Bebidas, S.A. localized in
Leca of the Balio, the main propose of this project is optimization and economic evaluation of
the process in using by-products and the development of standard operating procedures for

good manufacturing practices in the Unicer unit pilot.

Was carried out monitoring the extraction process of proteins and arabinoxylans at laboratory
level and it was identify the opportunities for improving the extraction process. This process
has been designed, having committed itself to a procedure diagram that allows the recovery
of the A solvent, reducing the execution time of alkali treatment, leading to a inherent cost

decrease in the equipment and the cost decreasing of reagents.

We performed the economic assessment to the proposed process it was found its infeasibility.
However, if it will be possible to reduce the price of the main reagent in 30 % of A solvent, it
is possible to achieve viability of the process. We proposed a more economical alternative
process, which considers the extraction of arabinoxylans by cross flow microfiltration. The
introduction of this unit allows the economic viability at the extraction procedure of proteins

and arabinoxylans of spent grains.

The development of standard operating procedures was carried out thus ensuring good

working practices in the Unicer unit pilot.

Keywords: Spent grains, proteins, arabinoxylans, microfiltration.
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1 Introducao

1.1 Enquadramento e Apresentacao do Projecto

O presente projecto foi realizado nas instalacées da empresa Unicer Bebidas, S.A., Centro de
Producao de Cerveja de Leca do Balio, no ambito da unidade curricular Dissertacdo, do
Mestrado Integrado em Engenharia Quimica, da Faculdade de Engenharia da Universidade do

Porto.

O projecto consistiu na Optimizacao de Processos na Industria Cervejeira, tendo por base
duas vertentes distintas, optimizacao e avaliacdao econdmica do processo de utilizacao de
subprodutos e o desenvolvimento de procedimentos de operacdao normalizados de boas

praticas de fabrico na instalacao Piloto Unicer.

A cerveja é uma bebida moderadamente alcodlica, obtida por accdo de leveduras sobre o
mosto. O mosto, preparado a partir da cevada maltada e outros cereais, depois de
fermentado dara origem a cerveja. Seguidamente apresenta-se uma breve descricao do

processo produtivo e as principais matérias-primas envolventes (Kunze et al., 1999).
e Matérias-primas

O constituinte principal da cerveja, a agua, representa cerca de 90 a 95 % da sua composicao.
A agua utilizada no processo produtivo deve ser propria para consumo humano e possuir uma

composicao adequada de sais minerais.

A germinacdao controlada da cevada permite obter o malte, uma das matérias-primas
fundamentais na producao de cerveja. O malte, fonte de enzimas, hidratos de carbono,

proteinas e lipidos é o principal contribuinte na cor, corpo e espuma da cerveja.

O gritz, obtido a partir da moagem do milho, apos este ter sido submetido a um processo de
extraccao de gorduras, possui elevado teor de amido. Estes graos crus, assim denominados
pelo facto de nao terem sofrido processo de maltagem, sdao responsaveis por atenuar a
coloracao da cerveja e aumentar o teor de acUcares fermentaveis. Para além do milho podem

ser utilizados outros cereais nao maltados, tais como o arroz, a cevada e o trigo.

O lapulo (Humulus lupulus) € uma planta aromatica que confere a cerveja o amargo e o
aroma caracteristicos. A sua utilizacao é feita através de extractos desta planta, obtidos de

forma a preservar as suas capacidades.
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Por ultimo, o elemento essencial na fermentacao alcodlica, a levedura, é um microorganismo

unicelular classificado como fungo, do género Saccharomyces.

Estes microorganismos sao responsaveis por fermentar, em condicées anaerdbias, os aclUcares
em alcool e CO,, originando produtos secundarios (alcoois aromaticos e ésteres) responsaveis

pelas caracteristicas finais da cerveja.
* Processo produtivo

O processo de producao da cerveja € constituido por diferentes etapas sendo a primeira o
fabrico do mosto. Esta etapa esta subdividida em diferentes fases, recepcao das matérias-
primas, ensilagem, moagem e pesagem de malte, pesagem do gritz, brassagem, filtracao,

ebulicao e decantacao.

A recepcao das matérias-primas € controlada pelo envio de amostras ao laboratorio de

controlo de qualidade, antes de serem ensiladas até utilizacao futura.

A utilizacao do malte pressupde a moagem e pesagem deste, de modo a transformar o grao de
malte em farinha, permitindo assim uma maior accao das enzimas sobre o amido. Apds este
passo, o malte encontra-se em condicdes de ser utilizado no processo. Relativamente ao
gritz, este ja é recepcionado na granulometria especificada, estando em condicées de ser

utilizado, apods pesagem.

O processo de brassagem divide-se em duas seccdes constituidas por duas caldeiras, uma de
caldas, na qual se promove a mistura de gritz com agua e uma de empastagem, na qual se
promove a mistura de agua e malte. Ap6s a mistura com agua e sob condicdes controladas de
tempo, temperatura e pH as enzimas do malte degradam o amido (amilases) e proteinas
(proteases) em acucares fermentesciveis e aminoacidos necessarios para o metabolismo da
levedura. A mistura resultante da caldeira de caldas é adicionada a caldeira de empastagem
na qual sera promovido o aquecimento até proximo dos 76 °C dando inicio a fase de

sacarificacao.

A fase posterior, filtracao de mosto, ¢ fundamental para que se obtenha um mosto brilhante
livre de sedimentos, uma vez que o grau de eficiéncia da filtracao influi directamente na
qualidade da cerveja final. Filtracdes deficientes podem trazer problemas na fermentacao do

mosto e originar a formacao de produtos indesejaveis na cerveja.

Assim, promove-se a separacao do mosto da fase insoluvel, composta pelas cascas do grao de
cevada e por alguns lipidos e proteinas, entre outros componentes, designada de dreche. A
dreche resultante desta separacao € actualmente utilizada como componente na racao animal

e constitui objecto principal deste projecto.
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Apds a obtencao do mosto limpido segue-se a etapa de ebulicdo do mosto, na qual o mosto é
aditado com extracto de lupulo e aquecido a temperaturas superiores a 100 °C. O elevado
aquecimento, tem como finalidade promover a esterilizacao do mosto, destruicao das
enzimas, solubilizacdo e isomerizacao dos principios activos do lUpulo, coagulacao das

proteinas, concentracdo do mosto e eliminacao de substancias volateis indesejaveis.

Contudo, a ebulicao devera ser suficientemente vigorosa para garantir que se atinge os

objectivos descritos, mas suficientemente suave para evitar excessivas oxidacoes do mosto.

A fabricacao do mosto termina com a etapa de clarificacdo do mosto, promovida por um
processo de decantacao. Nesta etapa ocorre a separacao do precipitado proteico e dos
componentes de lUpulo ndo solubilizados, do mosto quente. O precipitado recolhido desta
etapa € novamente introduzido no processo, na fase de sacarificacdo e denominado de

trouble.

A fase que se segue, a fermentacao, requer o arrefecimento do mosto até temperaturas
proximas da temperatura inicial da fermentacao (temperatura a qual a levedura nao é
destruida e o seu desenvolvimento é favorecido) e o seu arejamento, satisfazendo as
necessidades da levedura em oxigénio (nutriente fundamental para a reconstituicao da
parede da célula e seu crescimento), antes de inocular a levedura no mosto. Apos a
inoculacdo da levedura no mosto, o mosto € enviado para as cubas cilindro-conicas. Durante
esta etapa os acUcares do mosto, por accao da levedura sao transformados em etanol, didxido

de carbono e energia (reaccao exotérmica).
CH,,0, - 2CO, +2C,H,OH + energia

A fermentacdo ocorre em meio anaerobio a temperaturas controladas e tem a duracao de
cerca de 7 dias, terminando com a deposicao da levedura no fundo da cuba cilindro-conica,
possibilitando desta forma a sua remocao para posterior reaproveitamento. Durante a
fermentacao existe a producao de subprodutos que, embora presentes em pequenas
quantidades, contribuem para o aroma da cerveja, tais como aldeidos, alcoois superiores e

estéres.

A etapa seguinte a da fermentacao, designa-se por etapa de maturagdo, que consiste no
armazenamento da cerveja a baixas temperaturas, a fim de permitir a libertacao dos
compostos volateis indesejaveis, como o diacetilo (responsavel pelo sabor amanteigado da
cerveja). Terminada esta etapa segue-se a estabilizacdo a frio, na qual os complexos de
proteinas e polifenodis e levedura precipitam a baixa temperatura, garantindo o equilibrio

coloidal, e evitando assim a sua dissolucao.
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A clarificacdo da cerveja é a (ltima etapa de producao da cerveja, na qual sdao eliminados,
por filtracdo, os ultimos elementos de turvacdo ainda em suspensao conferindo limpidez a
cerveja. Finalizada a etapa de filtracdo a cerveja esta em condicoes de seguir para o

enchimento, podendo este ser em garrafa, lata ou barril.

Durante todo o processo de producao da cerveja efectua-se o controlo de qualidade nas
diferentes etapas do processo, de forma a garantir nao s6 a inexisténcia de contaminacoes,

mas também o cumprimento dos parametros especificados.

1.2 Contributos do Trabalho

Este projecto teve como objectivos principais a optimizacdo e avaliacdo econdémica do
processo de utilizacdo de subprodutos da indUstria cervejeira e o desenvolvimento de
procedimentos de operacao normalizados de boas praticas de fabrico na instalacao Piloto

Unicer.

O subproduto principal da producao da cerveja, dreche, representa cerca de 85 % dos
residuos totais do processo. A sua riqueza em nutrientes, nomeadamente proteinas, celulose
e polissacarideos nao celuldsicos (arabinoxilanas), tem despertado interesse em diversos tipos
de aplicacoes biotecnologicas como substrato, na cultivacao de microorganismos, produtos de
valor acrescentado (acido ferdlico, proteinas e arabinoxilanas) e producao de enzimas ou
simplesmente como aditivo. No entanto, apesar dos diversos potenciais de aplicacao, a

utilizacao actual é essencialmente na alimentacao animal.

Contudo, surgiu a possibilidades de valorizacao da dreche, extraindo produtos de valor
acrescentado da sua composicao, proteinas e polissacarideos. O interesse da extraccao das
arabinoxilanas advém do facto destas serem fibras dietéticas presentes numa grande
variedade de cereais, podendo constituir uma parcela significativa da ingestao de fibras
alimentares humanas e a presenca do grupo fendlico na sua estrutura confere propriedade
adicional como antioxidante. As proteinas extraidas da dreche sao do tipo hordeinas e tem um

papel importante na nutricao humana e animal.

Sendo a dreche um fonte barata de proteinas e fibras foi desenvolvido um processo extractivo
de arabinoxilanas e proteinas da dreche a escala laboratorial. No entanto, o processo
extractivo tem como finalidade a aplicacao industrial existindo deste modo a necessidade de
efectuar a simulacao do processo em condicoes de aplicacao industrial. Porém, a avaliacao
econdémico do projecto é fundamental quando se pretende avaliar as possibilidades de lucro
de um projecto ou decidir entre potenciais alternativas, e desta forma poder avaliar nao s6 a
viabilidade do mesmo como também ter uma perspectiva do investimento de capital

necessario.
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O desenvolvimento de procedimentos de operacao normalizados representa uma mais-valia
para o processo de producao na instalacao Piloto Unicer, uma vez que garantem o
cumprimento dos requisitos regulamentares e praticas de trabalho no decorrer do processo de

producao.

1.3 Organizacao da Tese

Esta tese organiza-se em quatro capitulos. No primeiro, introducdao, € feita uma
contextualizacao e motivacdao do tema a tratar, optimizacao de sistemas na indUstria
cervejeira. Definem-se o0s objectivos a atingir e sdao apresentados alguns conceitos e
terminologias mais relevantes, de forma a contextualizar a importancia do trabalho

desenvolvido.

No Capitulo 2, estado da arte, € apresentado o estado actual da arte sobre o problema
objecto do presente trabalho, optimizacao e avaliacao econdmica do processo de utilizacao
de subprodutos e o desenvolvimento de procedimentos de operacao normalizados de boas
praticas de fabrico na instalacao Piloto Unicer, referindo os estudos cientificos, tecnologicos

e conhecimento da empresa.

No Capitulo 3 descreve-se de forma pormenorizada o trabalho desenvolvido no ambito desta
tese para atingir os objectivos propostos. Neste capitulo é apresentado o trabalho de
optimizacao, incluido a simulacao a nivel industrial e avaliacdo econdémica do processo de
extraccao de proteinas e arabinoxilanas da dreche cervejeira e o trabalho desenvolvido para a

elaboracao dos procedimentos de operacao normalizados.

Por Gltimo, no capitulo de conclusdo apresentam-se as consideracées finais e conclusoes a

partir das quais se identificaram topicos de interesse com vista a possivel trabalho futuro.
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2 Estado da Arte

2.1 Valorizacao da dreche

O principal subproduto da producao de cerveja, dreche, apresenta elevado valor nutritivo,
contudo tem recebido pouca atencdao como matéria-prima. De um ponto de vista econdémico e
ecoldgico, o actual destino da dreche para a racao animal, pode ser considerado uma solucao
ideal, no entanto, sendo constituida por cerca de 20 % de proteinas e 28 % de polissacarideos
nao celulodsicos (essencialmente arabinoxilanas), a sua utilizacao poderia estender-se a
utilizacao das fibras alimentares e proteinas na nutricao humana e assim obter uma maior

valorizacao da dreche.

Pelo poder nutritivo elevado e baixo custo, alternativas tem surgido para assegurar uma saida
sustentavel a nivel mundial para a dreche. A ingestao de dreche ou derivados, apresenta
beneficios para a salde, acelera o transito intestinal, aumenta a massa fecal total, reduz o
colesterol, aumenta a excrecao de matéria gorda e ajuda a prevenir o aparecimento de

pedras na vesicula biliar (Fastnaught et al., 2001).

A conversao da dreche em farinhas tem sido explorada pela industria de panificacao na
confeccao de diversos produtos, como pao e bolachas. No entanto, algumas limitacoes podem
surgir quando utilizada para fins alimentares, visto que provocam uma alteracao de sabor, cor
e textura dos alimentos, quando utilizadas grandes quantidades de farinha de dreche (Oztiirk
et al., 2002).

A dreche pode também ser usada para a obtencado de energia, quer por combustao directa ou
gaseificacao. Estudos desenvolvidos por Okamoto et al. (1999) mostraram que a conversao da
dreche em gas é uma fonte alternativa de energia, que nao produz efeitos ambientalmente

adversos.

A natureza fibrosa da dreche originou a sua investigacao como
matéria-prima na producao de papel (Ishiwaki et al., 2000), tendo sido utilizada na producao

de toalhas de papel e cartoes.

Do ponto de vista da reutilizacdo na industria cervejeira, esta provado que a utilizacao de
extracto de concentrado de dreche no fermentador é um eficaz agente anti-espuma, sem

afectar a qualidade da cerveja (Mussato et al., 2006).

A dreche é uma fonte de produtos com valor acrescentado em processos industriais, tendo

sido desenvolvido pela empresa Heineken (Heineken et al, 2010) um processo simples e
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flexivel, que separa a dreche em duas diferentes categorias de produtos: as proteinas e as
fibras. O extracto proteico constituido por proteinas e gorduras e pobre em fibras torna-o
adequado a alimentacao de animais nao ruminantes (por exemplo, suinos e aves). O produto
rico em fibras e pobre em proteinas podem ser usado na producao sustentavel de energia

térmica.

Com o intuito de responder a necessidade de valorizacao do subproduto principal da industria
cervejeira, foi feita uma analise de caracterizacao da fraccao polipeptidica e polissacaridica
de amostras de diferentes lotes de dreche, permitindo desta forma tirar conclusdes

relativamente a variabilidade da sua composicao.

Os estudos efectuados permitiram inferir que a dreche possui cerca de 75 % de humidade,
pelo que as analises de caracterizacao realizadas restringiram-se a massa seca. Verificando-se
que a dreche seca é constituida por 4 % de cinzas, 7,5 % de lipidos, 10 % de proteinas e uma

percentagem de acUcares superior a 50 %.

De entre os acucares presentes na dreche, os mais abundantes sao a glucose, representando

20 a 30 % e arabinoxilanas com 23 a 35 %.

Perante os resultados obtidos na analise da composicao da dreche identificou-se alguma
variabilidade na composicao de acucares, nao apresentado no entanto percentagens inferiores

a 50 %, e nas proteinas, embora, no geral, as proteinas encontradas sejam as mesmas.

As analises realizadas permitiram identificar 62 a 81 % do material presente na dreche, com

um rendimento de 56-83 kg de arabinoxilanas e 130-140 kg proteinas por tonelada de dreche.

Face aos resultados obtidos na caracterizacao da dreche, foi desenvolvido um processo
extractivo de arabinoxilanas e proteinas da Dreche cervejeira, constituido por trés extraccoes

sequenciais alcalinas tendo em vista a maxima extraccao.

A integracao dos resultados experimentais, permitiu chegar a um processo sequencial, capaz
de extrair 65 % de arabinoxilanas e 96 % de proteinas, com um consumo reduzido e
reutilizacdo de reagentes, o que origina a formacao de um subproduto (tratamento
destilacao). Podendo no entanto, por duplicacdo da quantidade de reagente alcalino
utilizado, atingir niveis de extraccao superiores, 74 % de arabinoxilanas e 98 % de proteinas.
Apesar de existir uma maior extraccao dos componentes de interesse, na utilizacao de
quantidades superiores de reagentes, as diferencas nao sao significativas face aos custos
associados. O aumento da temperatura de operacao, para o dobro, no decorrer do tratamento
alcalino proporciona a diminuicao do tempo de tratamento de 24 h para 2 h, sem diminuicao

dos niveis de extraccao.
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Devido a problemas de contaminacao e de elevado consumo de reagentes, o processo
extractivo encontra-se neste momento condicionado a duas extraccOes sucessivas, de
concentracao crescente do reagente alcalino, capaz de extrair apenas 24 % de arabinoxilanas
e 76 % de proteinas (Figura 1). Devido a reducao substancial de extraccao de arabinoxilanas é
necessario efectuar a simulacao deste processo e respectiva optimizacao, de modo a avaliar a
viabilidade do mesmo a nivel industrial, objectivo deste trabalho. O estudo de viabilidade de
um processo, pressupdoem a avaliacdo econémica do processo, tendo como objectivo final a

validacao do processo e a estimativa do custo de capital necessario.

Dreche + Agente Alcalino

Centrifugacao

Residuo A Extracto A

Acidificar com acido A

Centrifugacao

Nova extraccao

Proteinas Extracto 1

Acidifica com acido B + Solvente A
Decantacao

Residuo B Arabinoxilanas

Figura 1- Esquema do processo extractivo de arabinoxilanas e proteinas da dreche.

Varios estudos tém surgido recentemente na extraccao das arabinoxilanas de subprodutos.
Bataillon et al. (1998) combinam a deslignificacao com cloreto de sédio e extraccao alcalina
para obter preparados de arabinoxilanas de farelo de trigo. Os extractos de arabinoxilanas sao
purificados por microfiltracao e posteriormente secos por atomizacao (Figura 2) obtendo-se

um rendimento e pureza de 13 % e 75 %, respectivamente.
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[ Farelo de trigo nao celuldsico ]

NaCl p ¢
Deslignificacao (2h,70 °C, pH 3) ]

v

[ Lavagem ]

v

[ Deslignificacao do farelo ]

v

[ Extraccao de arabinoxilanas (6h, 40 °C) ]

v

H,S0,4 -

NaOH N N , Lo
> Decantacio rL Residuo Liquido ]
Residuo Liquido [ Lavagem/Decantacao
) v . L Residuo liquido
L Precipitacao pH 4,8
H,S0, L ¢ b,
Centrifugacao
Sobrenadante
[ Microfiltracao Tangencial ]
v

Atomizacao

[ Arabinoxilanas purificadas ]

Figura 2- Esquema do processo extractivo de arabinoxilanas do farelo de trigo (Adaptado de Izydorczyk et al.,
2007).
A analise econdémica de um processo requer a estimativa do custo de capital necessario e
custos de producao podendo estes ser determinados com base no método factorial (Coulson et

al., 1989). Este método permite estimar o investimento de capital baseado no custo de
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compra das principais pecas de equipamento, sendo os outros custos estimados por meio de

factores do custo de equipamento.

Para determinar a viabilidade de projecto e efectuar escolhas entre possiveis esquemas de
processamento alternativos, € necessario efectuar uma estimativa dos custos de operacao e
custos de producao do produto. Os custos de producao sao subdivididos em custos fixos de
operacao, que nao dependem do nivel de producao (manutencdo, mao de obra, custo de
capital, entre outros), e os custos variaveis de operacao, que dependem da quantidade de

produto produzido (matérias-primas, servicos auxiliares, entre outros).

Na avaliacao de projectos existem diferentes critérios de analise de investimento, no entanto
o critério mais difundido para a analise financeira de projectos € o Valor Actualizado Liquido -
VAL. O VAL corresponde ao valor calculado pelo somatoério das receitas, custo de operacao e

investimento actualizados, ou descontados, para 0 momento de arranque do projecto.

VAL=Zn: CF i ’ (2.1)

S+i) L+

Na equacdo anterior, i representa a taxa de rentabilidade, /as despesas de investimento no

periodo k e CF o fluxo de caixa obtido no periodo t.

Como regra de decisao apenas devem ser aceites projectos que apresentem um VAL superior
ou igual a zero, uma vez que representa o valor em unidade monetaria, com referéncia a uma
determinada data, resultante do investimento no projecto depois de pagos os custos e

encargos, incluindo-se nestes a taxa de rentabilidade exigida.

2.2 Procedimentos de Operacdo Normalizados (SOP)

As actuais técnicas de higiene usadas em unidades de processamento e manipulacdao de
alimentos devem incluir o desenvolvimento e a implementacao de procedimentos
operacionais normalizados (SOP- standard operating and procedures). Estes sao muito
especificos e centram-se em actividades, tarefas ou funcoes de rotina ou repetidas dentro das

instalacdes ou do sistema de gestao (Lelieveld et al., 2005).

Um SOP € um documento escrito que consiste numa instrucao que descreve todas as etapas e
actividades de um processo ou procedimento. Estas devem ser realizadas sem qualquer desvio
ou alteracao de modo a garantir o resultado esperado. O SOP deve ser actualizado
regularmente para assegurar o cumprimento dos requisitos regulamentares e praticas de
trabalho, pelo que, como objectivo deste projecto, a actualizacao das SOP da unidade piloto

da Unicer é um procedimento importante para as boas praticas de trabalho nas instalacoes.
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3 Descricao Técnica e Discussao dos Resultados

3.1 Valorizacao da dreche

No seguimento dos objectivos propostos para este trabalho, numa fase inicial do projecto
efectuou-se o acompanhamento do processo de extraccao das proteinas e arabinoxilanas da
dreche cervejeira, a nivel laboratorial, com o intuito de realizar o levantamento da situacao
actual do processo e obter uma melhor percepcao das caracteristicas fisicas dos produtos

extraidos nas diferentes fases do processo de extraccao.
A avaliacao do processo de extraccao permitiu identificar algumas limitacoes:

» Elevado custo de reagentes, com um consumo de solvente A de elevada pureza de

cerca de 12 m® por tonelada de dreche tratada (Tabela 1);

e A realizacao do tratamento alcalino a temperatura ambiente condiciona o tempo de

execucao do processo, com duracao de 24 h.

Os dados presentes na Tabela 1, referentes ao consumo de reagentes por tonelada de dreche
tratada, foram obtidos em estudos anteriores, em fase de elaboracao do processo extractivo

de proteinas e arabinoxilanas.

Tabela 1- Quantidade de reagentes utilizadas no processo de extraccdo.

Agente alcalino (kg) 23,1 57,8
Acido A (kg) 41,7 153
Acido B (kg) 7 66

Solvente A (m?) 5,2 5,9
Subproduto 6,4 59,1

A identificacao das principais limitacdes do processo de extraccao inicialmente proposto

permitiu a elaboracao do diagrama processual a nivel industrial (Figura 3).

O diagrama processual proposto possibilita a recuperacao do solvente A, a reducao do tempo
de execucao do tratamento alcalino de 24 h para 2 h, por aumento da temperatura de

operacao de 20 °C para 40 °C e a diminuicao do custo de reagentes.

Descricao Técnica e Discussao dos Resultados 12



Optimizagdo de Processos na Industria Cervejeira

A combinacdo das duas correntes apo6s tratamento a diferentes concentracoes do agente
alcalino, permite diminuir a quantidade de reagentes a utilizar nas fases subsequentes,
relativamente a quantidade de reagentes utilizada no caso de serem feitas extraccoes

independentes.

O processo de extraccao foi dimensionado com o objectivo de extrair de subprodutos de valor
acrescentado, da dreche produzida no centro de producao de Leca de Balio. Dados fornecidos
pela Unicer, estimam a producao diaria de 120 toneladas de dreche, o que corresponde a uma

producao anual de 57 000 toneladas.

REACTOR1

FILTRO1
AT .
¥ E ” u

REACTOR2 FILTROZ

mi
. PROTEINA

Figura 3- Diagrama processual da extraccdo de proteinas e arabinoxilanas da dreche.

A simulacao do processo extractivo de proteinas e arabinoxilanas da dreche foi realizado,
inicialmente, recorrendo a ferramenta de simulacdo Aspen Plus. No entanto devido a
natureza biotecnologica dos diversos constituintes da dreche, nao foi possivel estimar as
propriedades termodinamicas, uma vez que estas nao existem na base de dados do Aspen
Plus. Assim, como alternativa de simulacao, foi realizado o estudo a nivel industrial utilizando
os resultados obtidos experimentalmente como ponto de partida a simulacao do processo de

extraccao a nivel industrial. Tendo-se considerado:
v Extraccao de 76 % das proteinas presentes na dreche;

v' 0 precipitado proteico além de proteinas contém 7 % do total de arabinoxilanas e 3 %

de cada solucao utilizada;
v Afiltracao apos o tratamento alcalino apresenta 20 % de retencao;
v' Extraccao de 24 % de arabinoxilanas;

v 0 precipitado de arabinoxilanas contém 7 % de cada solucao utilizada.
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A simulacao do processo de extraccao foi realizada através do balanco material as correntes

(Figuras 4 e 5), para as quais se obteve os valores indicados na Tabelas 2 e 3.

Dreche

k] ) 6 8
e AT T

Alcalino A 4 $
N

Alcalino B
Reactor 2

SR

)

Filtro 2

e

RX

Figura 4- Diagrama processual do tratamento alcalino.

Tabela 2- Balanco material do reagente alcalino.

Q(t-h'1) 5,0 10,0 15,0 3,0 6,1 9,1 12,0 7,3 1,8 19,3
Q(m3-h'1) 11,1 10,0 21,1 4,2 6,0 10,2 16,9 8,2 2,1 25,1
Acido A Acido B Solvente A

\ v

8 10 11
% [ Centrifuga P

v 1y

1 . 15
Proteina Filtro 3

v

Arabinoxilanas

Figura 5- Diagrama processual de extraccéo das proteinas e arabinoxilanas.

Tabela 3- Balanco material a extraccdo das proteinas e arabinoxilanas.

Q (t-h™) 1,4 20,2 19,1 0,4 1,1 49,1 68,5 63,6 4,9

Q(m*-h") 1,1 26,1 253 0,3 0,9 62,2 87,8 74,8 -
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Sendo objectivo deste projecto a realizacao do estudo de viabilidade econémica do processo,

recorreu-se ao método factorial para determinacao do custo de capital tendo por base a

estimativa do custo de equipamento. Deste modo estimou-se o custo de aquisicao de cada

equipamento do processo de extractivo, através do seu dimensionamento recorrendo a

heuristicas, dados e correlacbes existentes em literatura (Peters et al., 1991;Couper et al.,
2005;Paul et al. 2004).

Reactores e Misturadores

v

v

Factor de seguranca nos reactores: 20 % (caudal, poténcia do agitador);
Tempo de passagem nos reactores: 24 h e 2 h;

L/D do reactor: 1,5, em que Lé a altura de liquido no reactor e D o diametro do

reactor;
Nivel de liquido no reactor: maximo permitido, 2D ;

Poténcia requerida pelo agitador: 3,7 kW/4,5 m?, para reaccdes com transferéncia de

calor e 7,3 kW/4,5 m® para mistura de liquidos;

Velocidade de rotacdo do agitador: 6 m-s’,para mistura de liquidos e 4,6 m-s’ para

reaccoes com transferéncia de calor;

A espessura do reactor depende da pressao relativa de projecto, P em Pa, do raio
interno do tanque, r;em m, tensdo, S em Pa, corrosdo, C em m, e da eficiéncia, E.
Admitindo que o material é de aco inox do tipo 5285 e admitindo que nao ha corrosao:
$=9,4%x10’ Pa, E=0,85.

Pxr,

T=——— (3.1)
SxE-0,6 xP

O custo associado ao reactor, C,, depende do peso do reactor, M. amento » (€Ntre 4000 e

1,2 x 10° kg) e é dado por:
C, =exp{6,775+0,18255 [ (M, ,1pamento |+ 0,02297 [In(M cpipamento JF } (3.2)

O custo associado ao agitador de aco de carbono, C em US S, depende da poténcia

agitador

de agitacao (cuja gama de valores corresponde a 0,7 <kW <294,2):

C gitacir :exp{ a+bInHP+c(InHP)2} (3.3)

Descricao Técnica e Discussao dos Resultados 15



Optimizagdo de Processos na Industria Cervejeira

O dimensionamento dos reactores e custos associados apresentados na Tabela 4, sao

referentes ao reactor 1 e 2 a temperatura de 20 °C e reactor 1A e 2A, para a temperatura de
40 °C.

Tabela 4- Dimensionamento e custos de aquisicdo dos reactores.

Caudal (m*-h™") 25 25 12 12
Temperatura (°C) 20 40 20 40
Tempo de Passagem (h) 24 2 24 2
Volume (m°) 608 51 295 25
Diametro (m) 8,0 3,5 6,3 2,8

Peso (t) 28 5 17 3

Custo Reactor (k€) 154 50 109 37
Custo Agitador (k€) 55 35 34 23
Consumo agua, 70 °C (t-h™") - 14 - 8,7
Custo de agua, 70 °C (k€-ano™) - 38 - 23

A andlise do dimensionamento e dos custos associados aos reactores a diferentes
temperaturas, permitiu inferir que o aumento da temperatura de operacao origina um custo
de utilidade total (4gua quente) de 60 k€-ano™". No entanto esse aumento é compensado pela

reducao do tempo de operacao e consequente volume do reactor, conduzindo assim a uma
reducao de 207 k€ no custo de equipamento.

O dimensionamento e determinagcao dos custos associados, presentes nas Tabela 5 e 6, sao
referentes aos misturadores de correntes M1, M2 e M3.
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Tabela 5- Dimensionamento dos misturadores.

Caudal (m*-h™") 30 31 105
Temperatura (°C) 20 20 20
Tempo de Passagem (h) 0,2 0,2 0,2
Volume (m?) 7,5 7,8 26,3
Diametro (m) 1,9 1,9 2,8
Peso (t) 1,5 1,6 3,5

Tabela 6- Custos de aquisicdo dos misturadores.

Custo Reactor (k€) 24 24 38

Custo Agitador (k€) 12 13 21

Filtracao

v" Na estimativa preliminar de custos considerou-se o filtro rotativo de vacuo como modelo
de simulacao;
v O fluxo de filtrado considerando particulas finas é de 305 kg-m?-h™" e de 1220 kg-m™?-h"

para particulas de grandes dimensoes (Seider et al., 2004);

v" Segundo Inge et al, (2007) a dimensao das particulas apos a realizacdo do tratamento
alcalino é de 180 pm. Assim, para os filtros 1 e 2 considerou-se particulas de grandes

dimensoes;

v 0 custo de aquisicdo de equipamento depende da area de filtracdo, A, em m’.
Cp = exp[11,432 - 0,1905 x [In(A4)] + 0,0554 x [In(4)]]* (3.4)

As principais caracteristicas necessarias a previsao dos principais custos do equipamento de
filtracao, Tabela 7, sdo obtidas de uma forma muito aproximada, uma vez que sera necessario

recorrer a testes laboratoriais para uma melhor caracterizacao dos sistemas de filtracao.
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Tabela 7- Dimensionamento e custos dos equipamentos de filtracdo.

Caudal Alimentacao (t-h™") 12 7 64
Fluxo de Permeado (kg:m?-h™") 1220 1220 303
Area de Filtracdo (m?) 9,8 5,9 208
Custo Equipamento (k€) 139 119 629

Centrifuga

v" 0 caudal da alimentacao, Q , depende da velocidade terminal de queda da particula,

U, e do termo de capacidade da centrifuga, 2. (Coulson et al., 1989);
Q=u, X (3.5)

v A velocidade terminal de queda da particula depende do diametro da particula, d, da
densidade das particulas, p,, da densidade do liquido, o, da aceleracéo gravitica, g,

e da viscosidade do liquido, w

_2d'(p, - P8

3.6
Uy 181 (3.6)

v/ 0 tamanho das particulas de precipitado proteico depende do sistema de precipitacao,

no entanto tem um tamanho tipico de 0,1 a 50 pm (Bell et al., 1983);

v A densidade do precipitado proteico por precipitacdo, através do ponto isoeléctrico

das proteinas, é de aproximadamente 1291 kg-m* (Bell et al.1983);

v A densidade do liquido é de 1246 kg-m*®. Determinada tendo por base a composicdo da

mistura;
v" Considerou-se a viscosidade do liquido igual a da agua: 0,001 Pa-s

v' 0 custo de aquisicao da centrifuga depende apenas do caudal de soélidos, S, na

solucao a tratar.
C, =120000 s%3 (3.7)

As principais caracteristicas da centrifuga e respectivo custo de aquisicao, apresentados na

Tabela 8, sao referentes a purificacao do precipitado proteico.
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Tabela 8- Dimensionamento e custo de aquisicdo da centrifuga.

Caudal Alimentacao (m*-h™) 25
u, (m-s™) 1,2 x 107

> (m?) 960

Custo de Equipamento (k€) 108

Colunas de destilacao
v" Soma de 1,2 m no topo e 1,8 m no fundo da coluna de destilacao;
v Factor de seguranca do nimero de pratos de 16 %;
v/ Altura maxima admitida da coluna de destilacao € 53,3 m;
v' A razao entre a altura e diametro da coluna menor que 30;
v' Espacamento entre pratos de 0,6 m;
v' Tipo de pratos: Sieve;
v' Didmetro dos orificios dos pratos: 1,9 x 102 m.

O dimensionamento das colunas de destilacao foi realizado recorrendo a ferramenta de

Simulacao Aspen Plus.

A ferramenta de simulacao Aspen Plus permite através da utilizacao de modelos de colunas
de destilacao aproximados, determinar o niumero de andares da coluna e razao de refluxo
minima para a separacao pretendida. Posteriormente utiliza-se um modelo de colunas de
destilacao rigoroso, que permite por utilizacao dos resultados obtidos no modelo aproximado
efectuar a simulacao rigorosa da separacao, obtendo as caracteristicas dimensionais das
colunas de destilacao e a quantidade de calor necessaria, remover e fornecer ao condensador

e reebulidor, respectivamente.

Uma vez, que a pureza maxima do solvente A nao € exigida, podendo ser inferior a pureza
utilizada inicialmente (antes da reciclagem). O reaproveitamento dos reagentes por
destilacao é possivel, através de duas destilacdes sucessivas, sendo que na coluna C1, é
separado o solvente A dos restantes componentes (corrente de saida) e na coluna C2, pelo
facto do acido A possuir um ponto de ebulicao superior ao da agua e solvente A, a separacao

€ completa, saindo na corrente de residuo 3 (Figura 6). Uma vez que a corrente de residuo
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possui elevada percentagem de solvente A, o reciclo da corrente a coluna C1 permite a

reutilizacao do solvente A.

Residuo 2

Solvente A [

C>— Entrada C1

Saida Cc2

Residuo 3 >

Figura 6- Diagrama processual de recuperacdo do solvente A.

Devido a existéncia de ides X" e Y em solucao, apos destilacdes sucessivas ocorre a formacao
de um subproduto. Devido ao seu ponto de ebulicao saira pelo fundo da coluna de destilacao,
juntamente com o acido A. O facto do produto, do fundo da coluna, ser constituido
essencialmente por agua, acido A e subproduto, nao pode ser reintroduzido novamente no
processo. Assim, para que seja possivel a utilizacao do acido A recuperado € necessario
efectuar a separacdo dos restantes componentes (fora do ambito deste trabalho). As

composicoes dos diferentes produtos da destilacao sao apresentadas na Tabela 9.

Tabela 9- Composicdo mdssica dos produtos da destilacé@o.

Solvente A 84,9 0,03
Acido A - 5,0
Acido B 0,6 0,002

Agua 14,5 93,2

Subproduto - 1,8

O custo de aquisicao das colunas de destilacao e dos pratos na coluna foi determinado

recorrendo a heuristicas (Tabela 10).

v 0 custo associado a aquisicao e instalacao de cada coluna de destilacao, C,em US S,

através da equacao:

C,=F,C, +Cp, (3.8)
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v' Para colunas de destilacao, cujo peso varie entre 4 e 1134 toneladas, o custo da

coluna vazia é dado porC, que depende da m

equipamento *

C, =exp{7,0374+0,18255 [In (Moo )] +0,02297 [in(mi e ) 2} (3.9)

v" 0 peso da coluna, m

coluna

depende da densidade do aco carbono, P, carono, 9O

diametro interno da coluna, D, da espessura da parede da coluna de destilacdo, t e

da altura do equipamento.

mColuna :n(Di+t5)(L+O78Di) (310)

ts ,0 aco carbono
v 0O factor Fy € 1 para material de construcao em aco carbono.

v Para colunas de destilacdo com 0,9 <D,<7,3me 8,2 <L <518 m, o custo das

plataformas, C, em US S, corresponde a:
C, =237,1 (D,. )0’633"’ (L)o’80161 (3.11)
v 0O custo inerente a instalacdo dos pratos, C;em US S, foi estabelecido através da
equacao:
CT:NT FNT FTTFTM CBT (3.12)

v 0O custo base, C;rem §, para pratos perfurados, com didametro entre 0,6 e 4,9 m é

dado por:
C,r =369exp(0,1739xD,) (3.13)

v 0 factor F; depende do nimero de andares da coluna, N;: se N;>20 F,; =1, no

2,25

tanto, N; <20 Fy=——
entanto, casoN; o = 04147

v Os factores F;e F;,sdao ambos iguais a 1, uma vez os pratos sao perfurados e o

material de construcao é o aco carbono.
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Tabela 10- Dimensionamento e custos de aquisicdo das colunas de destilacdo.

NUmero de Pratos 7 5
Andar da Alimentacao 6 4
Razao de Refluxo 1 1
Comprimento da Coluna (m) 8,5 7,3
Diametro da Coluna (m) 3,8 2,4
Peso da Coluna (t) 17,6 5,4
Condensador (GJ-h™) -108,3 -55,9
Reebulidor (GJ-h™) 123,3 55,9
Custo Equipamento (k€) 180 83

Permutadores

Os permutadores considerados no processo, sao utilizados nas colunas de destilacao de
recuperacao do solvente A. O dimensionamento dos permutadores teve por base os resultados
obtidos na simulacao das colunas de destilacao, que permitiram obter o calor necessario
remover no condensador e o calor necessario fornecer no reebulidor, os caudais envolvidos e
as diferencas de temperatura entre a entrada e saida dos permutadores, relativamente a

corrente a tratar (Tabela 11).

A simulacao dos quatro permutadores existentes no processo de extraccao foi realizada
recorrendo ao Aspen Exchanger Design and Rating. Esta ferramenta de simulacao permite
obter o caudal de utilidade (agua fria, agua quente, vapor) necessario, dimensionamento do
permutador e custo de aquisicao associado (Tabela 11). No entanto para efectuar a simulacao
€ necessario ter em conta algumas heuristicas, sendo os valores obtidos a partir destas,

introduzidos nos dados de entrada da aplicacao.

v/ Para um permutador de carcaca e tubos, o diametro externo dos tubos € de 0,019 m e o

comprimento dos tubos é de 4,9 m;

v’ A distancia dos anteparos depende do diametro da carcaca, D,, tendo-se

considerado 0,2 xD_;
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v/ Para uma passagem nos tubos, uma carcaca de diametro interno de 0,3 m apresenta uma
area de transferéncia de 27,9 m?, didmetro interno de carcaca de 0,6 m e uma area de
transferéncia de 123,6 m”. Para um didmetro interno de carcaca de 0,9 m, a area de
transferéncia é de 297,3 m’. Para efeitos de projecto considerou-se que a carcaca

apresenta um diametro de 0,9 m.

As utilidades utilizadas na simulacdao dos permutadores sao agua e vapor, nas condicoes de
pressao e temperatura dos sistemas de fornecimento destas utilidades nas instalacoes da

Unicer.

Tabela 11- Dimensionamento e custos de aquisicdo do reebulidor e condensador.

Tentrada (°C) 79 87 99 100
Tsaida (°C) 71 140 93 120
Utilidade 20 fég:uj bar 158\{’2?0; bar 20 °Aég,,uj bar 158\{’2?0; bar

Caudal Utilidade (t-h™") 1033 52 573 26

Teaica Utilidade (°C) 45 151 45 151
Area (m?) 196 196 196 205
N° Tubos 709 709 709 740
Custo (k€) 80 48 48 47

Apoés a obtencao dos custos de aquisicao de equipamentos principais € possivel inferir que o
custo total de equipamento para o processo de extraccao € de 1718 k€. No entanto fica
excluido desta analise o custo referente aos tanques de armazenamento de reagentes,

residuos e produtos.

O aquecimento dos reactores 1A e 2A pode efectuar-se usando o vapor condensado
proveniente dos reebulidores das colunas de destilacao. Admitindo que a temperatura de

saida das camisas dos reactores é de 90 °C, sdo necessarios 9,5 t-h™ de vapor condensado.

Os custos de equipamentos foram determinados, tendo por base a actualizacao dos custos
(Ludwing et al., 1995) ao ano corrente, Janeiro 2010, através do indice de Custo de

Engenharia Quimica (CEPCI). A actualizacdo dos custos realiza-se através da utilizacao do
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custo obtido, C,, , para determinado CEPCI, |,, para determinar o custo actual, C,, para do

CEPCI actual, I, =528 (Icis Pincing, 2010).
IZ
C,, =C,, x ’ (3.14)
1

A utilizacdo do método factorial para estimativa do investimento de capital é possivel através
da utilizacao das Tabelas 12 e 13, tendo por base o custo de equipamento determinado

anteriormente (C,) e o custo de instalacao (C,).

Tabela 12- Custo de instalacdo dos equipamentos, pelo método factorial.

Custos de Instalacao Factor Custo Custo (k€)
Montagem Equipamento 0,45 C, 773
Tubagem 0,45 C, 773
Instrumentacao 0,15 C, 256
Electricidade 0,1C, 172
Edificios (Processo) 0,1C, 172
Servicos Auxiliares 0,45 C, 773
Armazéns 0,2 C, 344
Preparacao do local 0,05 C, 86
Edificios auxiliares 0,2 C, 344

O custo de instalacao dos equipamentos, obtido, com base na utilizacao do método factorial é

de 5413 k€, o qual sera ponto de partida para a estimativa dos custos indirectos (C,,).

Tabela 13- Custo de indirectos, pelo método factorial.

Custos de Indirectos Factor Custo Custo (k€)

Projecto de Engenharia | 0,25 C, | 1353
Empreiteiro 0,05 C, 271
Contingéncia 0,1 C, 541
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Os custos indirectos e os custos de instalacao, por sua vez permitem obter o capital fixo, Cf.

O capital circulante corresponde a 15 % do capital fixo, C. , permitindo assim obter o

investimento de capital, IC, através da equacao:

IC=C +(, (3.15)
Assim, é possivel obter um investimento de capital de 8715 k€, tendo-se considerado um
investimento de capital de 8800 k€.

Os custos de producao, aos quais estao associados os custos variaveis de producao e os custos

fixos de producao, descritos na Tabela 14, representam um custo anual de 44 069 k€.

Tabela 14- Custos de producéo.

Reagentes Tabela 11 41 081
Materiais diversos 0,1 x Cy 38
Servicos auxiliares Tabela 12 2951
Manutencao (Cy) 0,05 x (¢ 380

Mao-de-obra (M) - 156

Supervisao 0,2xM 31

Encargos gerais 0,5xM 78
Seguro 0,01 x C¢ 76

A estimativa de custo de reagentes, foi obtida tendo por base o consumo reagentes e o
respectivo preco, segundo dados fornecidos pela Unicer (Tabela 15), tendo-se obtido um
custo anual de 41 081 k€.

Tabela 15- Custo de reagentes por tonelada de dreche tratada.

Agente Alcalino (kg) 777,5 44,9 35
Acido A (kg) 1200 146,6 176
Acido B (m®) 0,8 0,06 49,4

Solvente A (m®) 0,9 0,9 766,8
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Os servicos auxiliares incluem os custos associados as utilidades necessarias ao processo,
sendo estas vapor, agua, agua pura (para as solucoes). Pelo facto de existir agua quente
resultante da destilacao (reebulidores), o custo e consumo de agua quente para o
aquecimento dos reactores nao é contabilizado, tal como explicado anteriormente, sendo
apenas contabilizado o vapor e agua necessarios a destilacado e o consumo de agua

proveniente da preparacao das solucoes (Tabela 16).

Tabela 16- Custo anual de utilidades.

Vapor (158 °C, 5bar) 5,5/t 622 312 2800
Agua (20 °C, 4bar) 0,01/m? 12 853 480 137
Agua Pura 0,1/m? 131 840 14

Apoés a estimativa dos custos associados ao processo, procedeu-se a avaliacdo econdmica do
mesmo, efectuando primeiramente uma analise critica aos valores obtidos. Ou seja, perante
os custos estimados e a estimativa de vendas dos produtos efectuou-se a analise
relativamente aos custos de reagentes e vendas correspondentes. Dados fornecidos pela
Unicer, estimam que o preco de venda das proteinas e arabinoxilanas é de 6 €-kg”, para cada
um dos produtos. Assim, através da quantidade de produto que é possivel obter, determinou-

se o custo de venda associado (Tabela 17).

Tabela 17- Produgéo anual e receitas anuais de proteinas e arabinoxilanas.

Proteinas 4086 6 24 515

Arabinoxilanas 540 6 3240

Avaliando as receitas anuais, 27 754 k€, e comparando com o custo de reagentes associado,
41 081 k€, é possivel inferir que o projecto nao é viavel, uma vez que o custo de reagentes é

muito superior as receitas associadas.

Para que o processo fosse considerado viavel seria necessario que o custo de reagentes fosse
reembolsavel pelas vendas do produto. Para que tal seja possivel o preco de venda dos
produtos teria de ser superior, sendo o preco minimo de 8,9 €-kg"' para ambos os produtos.
Considerando o preco de venda minimo dos produtos determinado, procedeu-se a a avaliacao

econdémica do processo, através de analise cuidada aos primeiros 9 anos de activo da
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empresa. A Tabela 18 apresenta o estudo efectuado em 10 anos, sendo que o primeiro ano é
considerado o ano de arranque do processo, periodo de investimento. Na Tabela 18 nao estao
representados todos anos aos quais se fez analise, considerando-se um periodo de
amortizacao de 6 anos, uma taxa de imposto sobre os lucros de 30 % e uma taxa de
rentabilidade de 15 %.

Tabela 18 - Andlise econdmica dos 10 anos de activo da empresa.

% Vendas 0 40 60 90 100 90
Vendas (k€) 0 16 468 24 701 37052 41169 37052
Investimento (k€) 8800 0 0 0 0 0
dce”f,tr%z;aggsv(i‘:) 0 17 628 26 442 39662 44069 39 662
Cl,‘if)tcj’jgg’éo(skg)e 0 720 720 720 720 720
Amortizacoes (k€) 0 1467 1467 1467 0 0
Custos totais (k€) 0 19 815 28 629 41849 44790 40383
RAI 0 -3347 -3927 -4797 -3621 -3331
RL 0 -2343 -2749 -3358 -2534 -2331
CF 0 -876 -1282 -1891 -2534 -2331
VA -8800 -762 -970 -818 -953 -576
VA Acumulado -8800 -9562 10532 13997  -14950  -16 951

A avaliacao do processo durante 9 anos de activo permitiu inferir que o lucro anual liquido
nunca atinge valores positivos, o que significa que o projecto é economicamente inviavel,

apresentando um valor actual liquido (VAL) inferior a zero.

Com o intuito de realizar melhorias que possam conduzir a viabilidade do projecto, efectuou-
se uma avaliacao ao factor limitante do processo, o custo de solvente A. Assim, realizou-se a
avaliacao do efeito do preco do solvente A na viabilidade do processo, verificando-se que a
diminuicdo do preco de solvente A para 0,62 €-L" (lcis pricing, 2010) proporciona uma

diminuicao do custo de reagentes para 32 018 k€-ano™.
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O preco de venda de 6 €-kg” de proteinas e arabinoxilanas conduz a inviabilidade o processo,
uma vez que o custo de reagentes é superior ao retorno das vendas. Assim, tal como realizado
anteriormente, na nova avaliacao econdmica assumiu-se como preco de venda dos produtos
8,9 €-kg”' (Tabela 19).

Tabela 19- Andlise econémica dos 10 anos de activo da empresa, com diminuicdo do custo de solvente A.

% Vendas 0 40 60 80 90 90
Vendas (k€) 0 16468 24701 32935 37052 37052
Investimento (k€) 8800 0 0 0 0 0
dce”;tr%iizagggv(ek‘g 0 14003 21004 28005 31506 31506
f,‘iﬁjggf(skg)e 0 720 720 720 720 720
Amortizacoes (k€) 0 1467 1467 1467 1467 0
Custos totais (k€) 0 16190 23191 30192 33693 32227
RAI 0 278 1510 2743 3359 4826
RL 0 195 1057 1920 2351 3378
CF 0 1661 2524 3387 3818 3378
VA 8800 1444 1908 1684 1651 835
VA Acumulado  -8800  -7355 5447 168 1483 5814

Avaliando os valores obtidos na analise economica do processo, € possivel inferir que a
alteracao no preco do solvente A conduz a viabilidade do processo, obtendo-se um VAL

positivo, com um periodo de recuperacao de 6 anos.

Com o intuito de realizar melhorias que possam conduzir a viabilidade do projecto, sem que
para isso seja necessario efectuar um aumento do preco de venda dos produtos, efectuou-se
um levantamento de potenciais melhorias ao projecto. Assim, uma vez que o passo limitante
do processo € a extraccao das arabinoxilanas, pelo facto de necessitar de um elevado
consumo de reagentes e energia, alternativas a este processo, poderao conduzir a diminuicao

dos custos e consequentemente viabilidade do projecto.

A proposta de melhoria na extraccao da arabinoxilanas advém da extraccao de arabinoxilanas

do farelo de milho, proposta por lzydorczyk et al. (2007). Tal com proposto, a extraccao de
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arabinoxilanas do farelo de milho é realizada através de microfiltracdao e sendo o principal
constituinte da dreche a cevada, também um cereal, poder-se-ia extrair as arabinoxilanas da
solucdo resultante da extraccdo proteica, por microfiltracdo. A semelhanca daquilo que
ocorre no processo desenvolvido por lzydorczyk et al. (2007), apds tratamento alcalino e
reduzindo o pH, momento de precipitacao proteica, o sobrenadante resultante da

centrifugacao poderia ser tratado por microfiltracao tangencial.

Devido a impossibilidade de realizacao de experiencias laboratoriais que permitissem tirar
conclusoes relativamente a eficiéncia de extraccao das arabinoxilanas por microfiltracao, nao
foi possivel obter os resultados de extraccao nem dados experimentais que permitam
dimensionar o sistema de filtracao. No entanto, a semelhanca daquilo que foi efectuado para
os restantes equipamentos, realizou-se uma estimativa do custo de equipamento e custos de
operacao do sistema de filtracdo para que desta forma seja possivel tirar conclusoes

relativamente a viabilidade de alteracao ao processo de extraccao.

Esta estimativa preliminar auxilia na tomada de decisdao relativamente a trabalho futuro,

nomeadamente a investimento no projecto de melhoria do processo actual de extraccao.

A Figura 7 permite, através do conhecimento do caudal da corrente de entrada estimar o
custo de equipamento, tendo em consideracao o tipo de fluxo envolvido, tendo-se

considerado fluxo médio como estimativa.

mn

/-

Fluxo elevado

I~
B

Fluxo médio

] Fluxo baixo

T~
]

Custo de Equipamento
(US $/ (m3-dia™ x 264))

(VR ] [+] 100
Capacidade (m3®-d'x 264), 20 °C

Figura 7- Custo de equipamento em funcdo do caudal de alimentacdo para um sistema de microfiltracdo
(Adaptado de Vickers et al., 2005).

Recorrendo aos dados da Tabela 3 e utilizando a Figura 7, determinou-se o custo do

equipamento de microfiltracao, sendo este de 66 k€. Como forma de verificacao do valor
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obtido recorreu-se a informacao descrita na literatura, que refere que o custo de capital
associado a um sistema de microfiltracdo apresenta valores de 106 a 212 €-m™>-dia™ (Rosaler
et al., 2002), o que corresponde a custo de capital de 65 a 131 k€. Uma vez que o custo de
equipamento estimado se encontra muito proximo do limite inferior para o custo de um
sistema de microfiltracao, optou-se por utilizar um valor intermédio da gama de valores

apresentada, 98 k€.

A comparacao do custo do equipamento na extraccao das arabinoxilanas com o custo de
equipamento de filtracao permite inferir que o investimento de capital reduz
consideravelmente de 8800 k€ para 3600 k€, respectivamente. Perante este resultado poder-
se-ia considerar que o investimento na extraccao por filtracdo em detrimento da extraccao
por precipitacdo € uma mais-valia para o processo. No entanto € necessario ter em
consideracao os custos de operacao envolvidos, pelo que se utilizou novamente a analise
econdémica de projectos para identificar o projecto mais rentavel, recorrendo novamente ao

indicador de analise financeira de projectos, VAL.

Para tal efectuou-se, a semelhanca do estudo realizado anteriormente, a avaliacdao da
evolucao economica do projecto num periodo de actividade de 10 anos (Tabela 21). A
avaliacao econdmica do processo de extraccao de arabinoxilanas por microfiltracao, originou
a alteracao dos custos de servicos auxiliares e reagentes. Estas alteracoes advém do facto de
nao ser contabilizado neste novo processo o custo de vapor e agua fornecidos as colunas de
destilacao, nem o consumo de solvente A e acido B. Por outro lado, devido a inexisténcia de
destilacao e consequentemente fornecimento de agua quente proveniente dos reebulidores,
existe um custo acrescido de agua quente para aquecimento dos reactores. Deste modo é
necessario efectuar o aquecimento dos reactores através da utilizacao da agua proveniente
do tanque de condensados existente na Unicer, a qual se encontra a uma temperatura de
cerca de 70 °C. Na Tabela 20 sao apresentados as alteracdes aos custos de reagentes e
servicos auxiliares para os diferentes processos, processo proposto (precipitacao), sem

alteracao modificacao do preco do solvente A, e processo novo (microfiltracao).

Tabela 20- Custos de reagentes e servicos auxiliares para os diferentes processos.

Vapor 158 °C, 5 bar (k€-ano™) 2800 -
, . 137 60
Agua (k€-ano™) (20 °C) (70 °C)
Reagentes (k€-ano™) 41 081 8433
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Efectuando a avaliacao aos custos processuais do novo processo do mesmo modo que
determinado anteriormente para o processo actual obteve uma diminuicao dos custos

processuais de 80 %. Na Tabela 21 nao estao representados todos anos aos quais se fez

analise.
Tabela 21- Andlise econémica de 10 anos de activo do processo novo.
% Vendas 0 40 60 80 100 90
Vendas (k€) 0 16468 24701 32935 41169 37052
Investimento (k€) 3600 0 0 0 0 0
Custos variaveis de 3385 5077 6770 8462 7616
Producao (k€)
(:F,‘:zté’jgfé"’;"(skg)e 0 454 454 454 454 454
Amortizacoes (k€) 0 600 600 600 0 0
Custos totais 0 3839 5531 7224 8916 8170
RAI 0 12029 18570 25111 32253 28982
RL 0 8420 12999 17578 22577 20287
CF 0 9020 13599 18178 22577 20287
VA 3600 7844 10282 7859 8488 5015
VAAcumulado  -3600 4244 14526 48311 56798 74212

3.2 Procedimentos de operacdo normalizados

Para o desenvolvimento de um documento que descreva todas as etapas e actividades do
processo de producao de cerveja na instalacao piloto Unicer, realizou-se o acompanhamento
do processo produtivo, de forma a identificar o modo de funcionamento das diferentes etapas
do processo. A identificacao do modo de procedimento pressupos o estudo do funcionamento
do automato que controla todo o sistema de producao e acompanhamento do processo
produtivo, permitindo identificar as diferentes tarefas executadas pelo responsavel de

producao.

Posteriormente realizou-se o documento que permite a execucao de cada tarefa envolvida no

processo de producao, tendo para tal elaborado quatro documentos que permitem a
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reproducao do processo produtivo, sendo estes, brassagem; filtracao, ebulicao, decantacao;
filtracao; arejamento do mosto e sementeira. Os SOP elaborados obedeceram a seguinte

estrutura:
v" Objectivo e Campo de Aplicacao
v" Responsabilidades

v Descricao: referéncias, conducao do processo e controlo do processo (caracteristicas do

produto e parametros do processo).
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4 Conclusoes

O presente trabalho teve como objectivos a optimizacao e avaliacdo econémica do processo
de utilizacdo de subprodutos e o desenvolvimento de procedimentos de operacao

normalizados de boas praticas de fabrico na instalacao Piloto Unicer.

Relativamente a optimizacao do processo de extraccao de proteinas e arabinoxilanas da
dreche cervejeira, demonstrou-se que a reducao do tempo de tratamento alcalino de 24 h
para 2 h, através do aumento da temperatura de operacao de 20 °C para 40 °C, constitui uma
vantagem para o processo. A alteracao do tempo de execucao do tratamento alcalino,
proporciona a diminuicao do tamanho e custo dos equipamentos associados, contribuindo
assim para a reducao do investimento de capital em 11 %. O processo proposto permite ainda
a diminuicao do consumo de reagentes, a recuperacao do Solvente A por destilacao e a

diminuicao do consumo de utilidades, através de integracao energética.

O investimento de capital necessario para o processo de extraccao de proteinas e
arabinoxilanas da dreche é de 8800 k€. A avaliacao econémica do processo, permitiu concluir
que o processo nao é viavel economicamente, existindo um custo fixo de producao anual de
720 k€, um custo variavel anual de producao de 44 069 k€ e um custo de reagentes anual de
41 081 k€, para vendas anuais no valor de 41 169 k€. No entanto, a viabilidade do processo é
possivel, com um periodo de recuperacao de 6 anos, se o preco do reagente principal,
solvente A, for inferior ao inicialmente indicado em 30 %. Contudo este processo implica o

aumento do preco de venda dos produtos inicialmente proposto de 6 k€-kg™ para 8,9 k€-kg™.

Foi ainda proposto um novo processo de extraccao de proteinas e arabinoxilanas da dreche
que permite uma optimizacao no consumo de reagentes e um menor investimento inicial. Este
novo processo alternativo considera a extraccao das arabinoxilanas por microfiltracao

tangencial e proporciona uma diminuicao de 59 % nos custos de investimento.

A avaliacdo econodmica do processo alternativo proposto, para o preco de venda de cada um
dos produtos de 6 k€-kg', permitiu concluir que o processo é economicamente viavel,
apresentando um custo fixo anual de producao de 454 k€, um custo variavel anual de 8462 k€

e um custo de reagentes anual de 8433 k€ e vendas anuais no valor de 27 754 k€.

Perante os resultados obtidos, € possivel concluir que o desenvolvimento de um processo de
extraccao que inclua a extraccao das arabinoxilanas por microfiltracao tangencial € uma

mais-valia para a valorizacao da dreche cervejeira.
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Relativamente a elaboracdo dos procedimentos de operacao normalizados, é possivel concluir
que dada a importancia destes documentos as boas praticas de trabalho na instalacao Piloto

Unicer serao garantidas.
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5 Avaliacao do trabalho realizado

5.1 Objectivos Realizados

Os objectivos deste trabalho passavam pela optimizacao e avaliacao economica do processo
de utilizacdo de subprodutos e o desenvolvimento de procedimentos de operacao
normalizados de boas praticas de fabrico na instalacao Piloto Unicer. Globalmente estes
objectivos foram realizados com sucesso, tendo-se conseguido optimizar o processo de
extraccao de proteinas e arabinoxilanas da dreche, reduzindo o tempo de tratamento
alcalino, diminuindo o consumo de reagentes e servicos auxiliares (realizando integracao
energética), efectuado a avaliacao econémica do processo tendo no entanto obtido resultados

nao satisfatorios e elaboracao das SOP.

Contudo, efectuando algumas alteracdes a nivel da analise econémica do processo proposto
foi possivel atingir a viabilidade economica do processo. Foi possivel ainda através da
proposta de modificacao do processo de extraccao propor uma unidade de microfiltracao para
extraccao da arabinoxilanas, em lugar da precipitacdao, obtendo assim um processo mais

economico e viavel.

5.2 Outros Trabalhos Realizados

Este trabalho consistiu na optimizacao de um sistema de higienizacao industrial em regime
Limpeza no local (CIP- cleaning in place), para o qual se fez o levantamento da situacao

actual e identificacao de oportunidades de melhoria.

O controlo dos parametros de qualidade e a permanéncia destes durante longos periodos de
tempo € de extrema importancia, estando relacionado com o sabor, cheiro, estabilidade e cor
da cerveja. No entanto, os factores de qualidade nao podem ser garantidos exclusivamente
pelo controlo do processo de producdo, existindo a necessidade de efectuar o controlo das

operacoes de higienizacao de toda a linha de producao.

Deste modo higienizacdo é um factor muito importante na producdo da cerveja. A
higienizacao devera, assegurar a eliminacao das sujidades visiveis e nao visiveis (restos de
produto, corpos estranhos, residuos de produtos quimicos) e a destruicao de microrganismos
patogénicos e de deterioracao até niveis que nao coloquem em causa a salde dos
consumidores e a qualidade do produto. Devera ainda ser respeitada a integridade das
superficies de trabalho e devera haver o cuidado de eliminar qualquer quimico utilizado no

processo de higienizacao.
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O sistema CIP consiste numa instalacao especifica para higienizacao em circuito fechado. E
um sistema automatico de limpeza da unidade de producao, rapido e eficiente que efectua a
limpeza de todo o equipamento e tubagem sem necessidade de desmantelamento dos
equipamentos. A sua utilizacao apresenta algumas vantagens, sendo a reducao dos tempos de

limpeza, a limpeza uniforme e segura e a optimizacao do uso de agua e detergentes.

A optimizacao dos sistemas CIP é um factor importante na seguranca e qualidade do produto,
sendo para isso necessario estabelecer um balanco 6ptimo entre os quimicos utilizados, a
mecanica, a temperatura e os tempos, sem deixar de lado os aspectos ambientais (Bylund et
al., 2003).

Este trabalho teve como objectivo contribuir para a melhoria dos niveis de higienizacao dos
equipamentos intervenientes na producao de cerveja, garantindo a seguranca, qualidade do

produto e funcionalidade do sistema, tirando o proveito maximo do sistema CIP.

A execucao deste trabalho pressupds o acompanhamento de varios CIPs a unidade industrial,

efectuando um levantamento da situacao actual.

. O caudal de envio é superior ao caudal de retorno do CIP, o que origina
acumulacao no sistema e consequente paragem sucessiva da bomba de envio de
CIP - M501.

. A bomba de retorno do CIP-M502 apresenta ruidos e vibracoes.
. Falha de programacao no aquecimento da soda, no CIP a caldeira de ebulicao

. O caudal de envio é superior ao caudal de retorno do CIP, o que origina
acumulacao no sistema e consequente paragem sucessiva da bomba de envio de
CIP - M501.

. Condutividade da soda insuficiente.
. O acido é aquecido no CIP a caldeira de ebulicao.
. Incrustacoes nas cubas 9 e 10, apos o CIP.
Posteriormente foram avaliadas e propostas eventuais melhorias ao sistema.

. Acompanhar novamente um CIP as cubas, realizando analises de concentracao de
soda antes e apods higienizacao - A diminuicao da concentracao de soda pode ser

devida a eventuais diluicdes durante o processo de higienizacao.

. Substituir a bomba M502 por uma de poténcia equivalente a bomba de envio de

CIP, o que podera originar alteracdes nas tubagens.
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. Verificar se a programacao do sistema prevé a abertura da valvula V516, no passo

de recirculacao de soda.

. Efectuar alteracao do sistema de programacao para fecho da valvula V427,nos

passos de recirculacao da soda, enxaguamento da soda e vazao da caldeira.

Apoés a avaliacao da situacao actual e identificacdo de oportunidades de melhoria, é
necessario efectuar a implementacao das melhorias aprovadas para posteriormente proceder
a validacao apos implementacao dessas melhorias e desta forma garantir a eficiéncia do

sistema CIP, tirando o proveito maximo do mesmo.

5.3 Limitacdes e Trabalho Futuro

O Processo de simulacao utilizando o simulador Aspen Plus, revelou-se uma ferramenta
limitada para o processo biotecnolégico em estudo, pela incapacidade de determinara as
propriedades termodinamicas dos componentes envolvidos. Assim, a exclusao do programa de
simulacao em virtude da realizacao da simulacao a nivel industrial recorrendo a heuristicas e
correlacoes existentes em literatura, revelou-se uma tarefa complexa, envolvendo o controlo

de muitas variaveis.

Destaca-se a necessidade de efectuar um estudo mais aprofundado da recuperacao do
solvente A por destilacao, de modo a obter o proveito maximo das unidades envolventes, bem
como a diminuicdo do consumo de reagentes. Propde-se ainda como trabalho futuro a

elaboracao de um processo de purificacao do acido A para reutilizacao no processo.

A possivel substituicdo do processo de purificacao das arabinoxilanas, por precipitacao, pelo
processo de purificacdo por microfiltracdo € um caso a ter em consideracao pelas suas
vantagens a nivel economico. Assim, propdem-se como trabalho futuro o estudo da
viabilidade, realizando estudos a nivel laboratorial, da extraccao de arabinoxilanas da dreche

por microfiltracao.

5.4 Apreciacao final

O desenvolvimento deste projecto na Unicer - Centro de Producao de Leca do Balio revelou-se
uma boa experiéncia pessoal e profissional que contribuiu significativamente para a
aprendizagem de novos conhecimentos e novas competéncias. Foram aplicados
conhecimentos adquiridos ao longo do curso na Faculdade de Engenharia, bem como a

capacidade de encontrar solucées para problemas existentes.
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