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RESUMO

SOUZA, Eduardo B. S. de; OSTRUFKA, Gabryely E. H.; LUCHETI, Pedro R. Projeto
De Uma Planta De Produgédo De Vitamina B12. 2019. 117 f. Trabalho de Conclusédo
de Curso — Graduacdo em Engenharia de Biotecnologia e Bioprocessos, Universidade

Tecnoldgica Federal do Parana. Toledo, 2019.

A vitamina B2 é classificada como hidrossoluvel, sintetizada principalmente por
bactérias, sendo essencial para formagdo normal do sangue, fun¢des neurais e
desenvolvimento de atividades metabdlicas. O mercado que engloba vitaminas vem
crescendo continuamente no Brasil e no mundo, sendo que o primeiro ndo possui
nenhuma planta industrial de producao, dependendo exclusivamente de importa¢gdes
que aumentam desde 2016. O objetivo do trabalho foi desenvolver um projeto de uma
planta de produgdo de vitamina Bi2 a partir de uma via biotecnoldgica viavel
economicamente, utilizando a bactéria Propionibacterium freudenreichii, e que
futuramente atenda a demanda nacional. A metodologia empregada iniciou-se com o
referencial teodrico visando a determinacdo do tipo de sintese empregado, logo
determinou-se o fluxograma do processo e posteriormente aplicou-se balanco de
massa e energia, dimensionamento e controle/instrumentacéo dos equipamentos. Por
fim determinou-se a planta baixa, mapa de risco e realizou-se analise econémica do
processo. A planta industrial para a produgéo de vitamina B12 projetada no presente
trabalho possui capacidade produtiva de 100 kg/ano da vitamina, com uma pureza de
aproximadamente 98%, demonstrando-se viavel e lucrativa, podendo atender parte

da demanda brasileira e competir com as empresas estrangeiras do ramo.

Palavras-chave: Vitamina Bi2, Planta industrial, Fermentagcdo, Propionibacterium

freudenreichii.



ABSTRACT

SOUZA, Eduardo B. S. de; OSTRUFKA, Gabryely E. H.; LUCHETI, Pedro R. Design
Of A Vitamin B12 Production Blueprint. 2019. 117 f. Trabalho de Concluséo de Curso

— Graduagao em Engenharia de Biotecnologia e Bioprocessos, Universidade Tecnoldgica
Federal do Parana. Toledo, 2019.

Vitamin B4z is classified as hydro-soluble, synthesized mainly by bacteria, being
essential for normal blood formation, neural functions and development of metabolic
activities. The market that includes vitamins has been growing continuously in Brazil
and in the world, the first one has no industrial production plant, so it depends
exclusively on imports that increased since 2016. The objective of this work was to
develop a project of a vitamin B42 production plant, by an economically viable
biotechnological pathway, using the bacterium Propionibacterium freudenreichii, and
which will attend national demand in the future. The methodology used began with the
theoretical framework aiming to determine the type of synthesis employed, then the
process flowchart was determined and then mass and energy balance, sizing and
control and instrumentation of the equipment was applied. Finally, the floor plan, risk
map and economic analysis of the process were determined. The industrial plant for
the production of vitamin B4z projected in the present work has a production capacity
of 100 kg/year of the vitamin, with a purity of approximately 98%, proving to be viable
and profitable, being able to meet part of the Brazilian demand and compete with the

foreigners companies of the line of business.

Key words: Vitamin Bi2, Industrial plant, Fermentation, Propionibacte

freudenreichii.
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1 APRESENTAGAO DA EMPRESA

A CianoBio é uma empresa brasileira direcionada a producido e
comercializagao nacional de vitamina B2 procedente da sintese microbiana. Sua sede
encontra-se na regido industrial de Cascavel, situada no oeste do estado do Parana.

A empresa surgiu no segundo semestre de 2018 quando trés engenheiros de
bioprocessos e biotecnologia se deparam com a crescente demanda de produtos
vitaminicos e suplementos no Brasil, desta forma iniciou-se o projeto para produgéo
de vitamina B12 em territério nacional, buscando impulsionar uma produgao da
vitamina e diminuir custos de importacdo. A empresa possui capacidade de produgao
de 100 kg vitamina B42/ano, com perspectivas de ampliagdo para os proximos anos.

A industria possui uma equipe preparada para alcangar metas e potencializar
seus negdécios no mercado nacional, tendo seus trabalhos baseados na identidade
organizacional formada pela misséo, visdo e valores da CianoBio.

Missao: Produzir vitamina B12 buscando atender as necessidades do mercado
de suplementacéo animal com produtos de qualidade e que atendam as expectativas
do consumidor.

Visao: Se tornar referéncia nacional e internacional na produgao de vitamina
B12, buscando atuar de forma sustentavel, aplicando tecnologias avangadas de
producado, visando maximizar a producdo e reduzir os custos. Além disso, ser
reconhecida pelos principios éticos, diversidade e incluséo social.

Valores:

e Qualidade e Eficiéncia;

e Comprometimento;

¢ Autenticidade e Inovacao;
e Trabalho em equipe;

e Sustentabilidade;

e Transparéncia;

e Criatividade;

e Respeito e Honestidade;

° Etica
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2 INTRODUGCAO

Historicamente, as vitaminas ndo eram reconhecidas como nutrientes
essenciais ao bom funcionamento do organismo. Apenas com o surgimento de
algumas doengas, ocasionadas pela auséncia desses compostos, que diversos
estudos se voltaram para a descoberta e determinacido das vitaminas.

Ao passo que surgiam doengas por hipovitaminose, novas vitaminas eram
descobertas. A vitamina B12 foi a ultima vitamina a ser descoberta, isto devido ao
grande surto de anemia perniciosa no século XVIII.

O termo vitamina Bi2 se refere a um grupo de vitaminas denominado
cobalaminas, porém € usualmente conhecida como cianocobalamina, por ser, além
da estrutura mais estavel do grupo, a mais manufaturada pela industria e que mente
€ adicionada aos alimentos.

Durante décadas, a vitamina Bi2 era sintetizada por diferentes métodos
quimicos, que acabavam sendo inviaveis industrialmente devido ao alto gasto
energeético, tratamento de residuos e numerosas etapas para obtengcdo do produto
final, com isso surgiram diversos estudos e incentivos voltados para a produgéo da
vitamina a partir da via biotecnolégica ou também chamada de via microbiana.

Esta via é baseada na utilizagdo de microrganismos, principalmente bactérias,
capazes de sintetizar a vitamina em condi¢cdes de cultivo adequada, na presenca de
substratos necessarios, como o 5,6-dimetilbenzimidazol (DBI), precursor da
cianocobalamina. A producédo desta vitamina é de suma importéncia, pois o nivel
encontrado em fontes naturais é relativamente baixo e a ingestao de apenas produtos
naturais pode nao ser suficiente na dieta alimentar, tanto para animais quanto para
humanos.

A principal aplicagdo da cianocobalamina é como aditivo voltado para
suplementacgao alimentar animal, com o intuito de melhorar o crescimento e também
evitar o desenvolvimento de anemia, problemas no sistema nervoso e reprodutor em
animais (SAMPAIO, 1999). Além disso, com os avangos biotecnologicos, tornou-se
possivel também a aplicagdo desta vitamina em farmacos, complexos vitaminicos
voltados para alimentagdo humana.

O intuito da implantacao da empresa é suplementacdo em ragdes animais além

da venda para potenciais compradores que possam purificar a vitamina em condi¢coes
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adequadas para a insercao em medicamentos, tendo em vista que a vitamina B12
obtida na industria projetada n&o possui grau de pureza suficiente para esta aplicagao.

Vale ressaltar que o mercado vitaminico vem crescendo continuamente e o
Brasil ainda ndo possui nenhuma planta industrial de produgao de vitamina B12, sendo

totalmente dependente da importagao da mesma.

3 OBJETIVOS

3.1 OBJETIVO GERAL

O trabalho teve como objetivo desenvolver o projeto de uma planta de produg¢ao
de vitamina Bi2 a partir de uma via biotecnologica viavel economicamente, que
futuramente atenda a demanda nacional, visando suplementar a alimentagdo animal
e/ou venda para potenciais compradores com capacidade de purificacdo necessaria

para aplicagdo em complexos vitaminicos e suplementos humanos.

3.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

. Estudo do mercado da vitamina B1z;
o Avaliar as condi¢des 6timas de producao;
o Otimizar as condigdes de desenvolvimento do microrganismo

responsavel pela sintese da vitamina B1z;

o Elaborar um fluxograma do processo produtivo;

o Buscar e avaliar os métodos de calculo referentes aos balancos de
massa e energia do processo produtivo;

o Dimensionar os equipamentos de processo;

o Sugerir um layout da planta de produc¢do da Vitamina B12.
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4 METODOLOGIA

As metodologias aqui apresentadas foram baseadas na literatura Planejamento

de Instalagdes 4° edicdo, de Tompkins et al., 2013.

4.1 PESQUISA DOS METODOS DE PRODUGCAO INDUSTRIAL

Para determinacdo do método de producdo elaborou-se uma reviséo
bibliografica, onde foram apresentadas as principais caracteristicas para produgao da
vitamina B12 a partir da Propionibacterium freudenreichii como microrganismo mais
adequado para o processo, o seu meio de cultura otimizado, juntamente com os
parametros que interferem na producdo, que neste caso sao temperatura, pH,

concentragéo de dioxido de carbono, adi¢do de precursores da vitamina e agitacao.

4.2 DEFINICAO DA PLANTA INDUSTRIAL

A partir da determinacdo do método de produgcdo empregado, definiu-se o
tamanho da planta e sua capacidade de producdo, com as devidas justificativas

econdmicas e de viabilidade do projeto.

4. 3DESCRICAO DETALHADA DO PROCESSO

Para o detalhamento do processo elaborou-se um fluxograma operacional,
onde se evidenciou-se todas as etapas dos processos necessarios para a produgao
da vitamina B12. Separou-se o processo em trés etapas principais: pré-tratamento,

fermentacao e downstream (purificagao).

4.4METODOS DE CALCULOS (BALANCOS DE MASSA E ENERGIA)

A partir da aplicacéo do balango de massa e energia nas operagdoes utilizadas
no processo produtivo, realizou-se o dimensionamento da planta, bem como a
determinacao das linhas de fluxo, valvulas e material de construgcéo utilizados nos
equipamentos. Através da aplicagcdo dos balangos, dimensionou-se os trocadores de

calor (quente e frio), tanques de armazenamento, misturadores, tanques pulmé&o,
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fermentadores, cristalizador, condensador, centrifugas, coluna de adsorgao e filtros.

Também se detalhou a malha de controle e instrumentacédo do processo.

4.5 ELABORACAO DO LAYOUT

Para demonstrar a disposicao dos equipamentos e as operacgdes realizadas

utilizou-se o software AutoCAD ®.

4.6 ANALISE ECONOMICA
Para analise da viabilidade e lucratividade do projeto calculou-se os custos de
instalacido e operacgao, e a partir dos valores obtidos aplicou-se a simulagao do fluxo

de caixa utilizando planilhas e graficos.
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5 REVISAO BIBLIOGRAFICA
Nos seguintes subcapitulos serdo expostas algumas definicbes encontradas na

literatura pertinente para o entendimento deste trabalho.

5.1 VITAMINAS

As vitaminas sdo nutrientes organicos que participam de processos metabdlicos e
agem principalmente como catalisadores de rea¢des dentro do organismo. Apesar de
nao gerarem energia sdo fundamentais para a transformagdo da mesma, sendo
consideradas substancias indispensaveis para um bom funcionamento das funcdes
biolégicas (FIB, 2014).

Cada uma das vitaminas existentes possui estruturas quimicas variadas e
desempenham atividades especificas no organismo, entretanto a principal
classificacdo desses compostos se da apenas pela sua solubilidade e nao pelas
funcdes exercidas. Elas sado classificadas em dois principais grupos, as soluveis em
agua e as soluveis em lipideos, chamadas de hidrossoluveis ou lipossoluveis,
respectivamente (BOBBIO; BOBBIO, 2003).

Essas substancias sédo eficazes quando providas em pequenas doses ao
organismo atraveés da dieta, tendo em vista que o mesmo n&o € capaz de sintetiza-las
de forma a suprir suas necessidades ou na maioria das vezes nao as sintetiza. Cada
organismo possui suas necessidades vitaminicas que variam desde o tipo da vitamina
até as caracteristicas morfologicas e fisioloégicas de quem as ingere. Seu excesso,
chamado hipervitaminose, ou sua deficiéncia, chamada de hipovitaminose, pode
desencadear uma série de doencas que desregulam as fungdes metabdlicas
(FRANCO, 2004; FIB, 2014).

Por muito tempo acreditava-se que o valor nutricional de um alimento estava
relacionado com a quantidade de proteinas, carboidratos, gorduras e sais minerais
existentes nele, tendo em vista que neste periodo estes eram os nutrientes
conhecidos e vistos como essenciais para o desenvolvimento dos seres vivos
(BOBBIO; BOBBIO, 2003).

Nesta mesma época, meados do século XIX, se disseminavam diversas
doencas das quais se desconheciam as causas, como escorbuto, beribéri, raquitismo,

anemia perniciosa, cegueira noturna e pelagra. Em vista desse cenario, uma série de
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estudos se iniciaram com o intuito de encontrar a cura para as enfermidades que
vinham devastando popula¢bes (SEMBA, 2012).

Estudos apontaram que a auséncia de alguns alimentos na dieta poderia
desencadear algumas das doencgas da época, mas somente em 1912 surge o termo
“vitamina” pela primeira vez, em um estudo publicado por Casemir Funk, um
bioquimico polonés, que conseguiu isolar uma molécula contida na casca do arroz
cuja ingestdo combatia o beribéri. Tal molécula se caracterizava como uma amina, e
Funk tinha ciéncia de que sua ingestédo era essencial para um bom desempenho das
fungdes vitais do organismo, dai o nome vitamina, amina vital (SEMBA, 2012).

Funk solucionava, com essa descoberta, a causa da grande maioria das
doencas que se disseminavam na época, e a partir disso, inumeras contribuicoes
eram feitas por médicos, fisiologistas, epidemiologistas e quimicos que ajudavam a
melhorar o entendimento a respeito desse composto descoberto (SEMBA, 2012).

Desde entdo o patriménio vitaminoldgico foi se enriquecendo com a descoberta
de novas vitaminas, o conhecimento da importancia nutricional que tinham no
organismo, suas fungdes fisiologicas, suas fontes alimentares, e consequentemente
as diversas doengas da época foram se tornando escassas, através da ingestéo de
alimentos que continham essa substéncia (FRANCO, 2004).

O surgimento da industria de vitaminas ocorreu primeiramente na Europa,
especificamente na Suica, devido a presenca de industrias quimicas e farmacéuticas,
que no final do século 19, ja possuiam conhecimento tecnoldgico para produgéo de
compostos quimicos e organicos a partir de métodos sintéticos, que na maioria dos
casos eram complexos. A implementagcdo de processos bioldgicos (biotecnologia)
nestes métodos facilitou a producédo e permitiu a comercializacdo de vitaminas em
escalas menores (CONNOR, 2008).

O desenvolvimento das industrias de vitaminas iniciou-se na Alemanha,
Estados Unidos e Suica, posteriormente se difundindo para a Asia, devido a fortes
protecdes de patentes de novos produtos e processos, incentivo a pesquisa nas
universidades e crescimento da industria quimica e farmacéutica (ALMEIDA, 2008).

Em 2003 o mercado que engloba vitaminas, fitoterapicos e suplementos
nutricionais faturou 10 bilhdes de ddlares nos Estados Unidos. Em 2007 este mesmo
mercado alavancou seu faturamento para aproximadamente 30 bilhdes de ddlares.
Em 2011 foram gastos 175 bilhdes de dolares no mundo para aquisicdo de

suplementos nutricionais e vitaminas. No Brasil, a comercializagdo de complexos
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vitaminicos aumentou 55% em quatro anos e em 2013 estima-se que a industria de
suplementacao obteve um faturamento médio de um bilhdo de reais. Estes dados
demonstram a crescente comercializacdo destes produtos e a ascensdo do mercado
de vitaminas e suplementos (MATSUMOTO, 2015).

A producao anual de vitamina B12 no mundo é de aproximadamente 12.000kg,
que sao distribuidas em diferentes moléculas (cianocobalamina, hidroxicobalamina e
metilcobalamina) para industrias farmacéuticas e alimentacdo humana e o restante é
destinado a industrias de alimentagao animal. Os principais produtores desta vitamina
sdo: Farmitalia S.p.A (Italia), Glaxo Lab, Ltd (Inglaterra), Merck&Co.,Inc (Estados
Unidos) e a lider mundial de producdo Aventis (Franca) (RODRIGUEZ & MEJIA,
2007).

5.2 VITAMINA B2

A vitamina B+2 pertence a um grupo de compostos com estruturas semelhantes
denominado cobalaminas. Estes compostos podem apresentar diversos ligantes,
conferindo nomes diferentes para cada um deles, como apresentado na Tabela 1.
Quimicamente, e no presente estudo, o termo vitamina B4z se refere, principalmente,
a cianocobalamina, por ser, além da estrutura mais estavel do grupo, a mais
manufaturada pela industria e que normalmente € adicionada aos alimentos (PANIZ,
2005).

Tabela 1- Derivados da cobalamina.

Radical Nome do composto
-CN ciano Cianocobalamina
-OH hidroxila Hidroxicobalamina
-CHs metila Metilcobalamina
5’ desoxiadenosil Desoxiadenosilcobalamina

Fonte: (MANRIQUE, 2016).

Cada um dos derivados apresenta fungdes diferentes no organismo sendo a
hidroxicobalamina e a cianocobalamina formas nao fisiologicamente ativas que devem

passar por transformagdes espontaneas no organismo e se tornarem metilcobalamina
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ou desoxiadenosilcobalamina, as formas fisiologicamente ativas no organismo
(MANRIQUE,2017).

A cianocobalamina é classificada como uma vitamina hidrossoluvel, sintetizada
exclusivamente por bactérias, presente em quase todos os tecidos animais sendo
considerada essencial para a formagcdo normal do sangue, fun¢des neurais e
desenvolvimento de atividades metabdlicas. Encontra-se, principalmente, em
alimentos de origem animal como carne, leite e ovos, sendo que sua caréncia pode
ocasionar transtornos hematoldgicos, neuroldgicos e cardiovasculares (PAINZ, 2005;
RODRIGUEZ; MEJIA, 2007).

O histérico da vitamina B12 se iniciou em meados do século 18 e durou cerca
de 100 anos, desde os primeiros estudos até o isolamento da vitamina, contabilizando
dois prémios Nobel nessa trajetéria. Durante todo esse tempo os estudos se
baseavam na descoberta do que poderia causar a anemia perniciosa, uma das
doengas mais fatais da época (SCOTT; MOLLOY, 2012).

Muitos pesquisadores ja tinham em mente que a auséncia de nutrientes era o
principal causador da doenca, até que a descoberta da eficacia de uma dieta a base
de figado de boi ou de porco as pessoas enfermas confirmara tal teoria. A partir dessa
constatacao, os estudos se voltaram a fim de descobrir qual era o fator extrinseco
naquele 6rgao, ou seja, que composto era, realmente, responsavel pela melhora dos
pacientes (SCOTT; MOLLQY, 2012).

Em 1955 a estrutura da vitamina B12 € determinada por Alexander Todd e
colaboradores, porém somente em 1964 a vitamina é entdo isolada de um figado de
boi por Dorothy Hodgkin, que obteve uma estrutura complexa, nitrogenada contendo
cobalto e um nucleotideo ligado a ele. Esse isolamento elucidou seu papel no
metabolismo, confirmando entdo seu potencial sobre a anemia perniciosa (SCOTT,;
MOLLOY, 2012; FRANCO, 2004; BOBBIO; BOBBIO, 2003).

A vitamina B12 apresenta um nucleo corrina, composto de uma estrutura
tetrapirrélica, formando um nucleo macrociclico quase planar, que possui em seu
centro um ion cobalto. Esse ion possui seis valéncias, quatro delas estdo ligadas aos
correspondentes nitrogénios, uma ao 5,6-dimetilbenzimidazol (DBI) e outra ligada a
diferentes radicais, como mostra a Figura 1 (DERGAL, 2006).

Cada radical se refere a um composto da familia das cobalaminas, conferindo
um nome especifico para cada um, no caso das cianocobalaminas, o radical se refere
ao cianeto e sua formula molecular é Ce3HssCoN14014P (BOBBIO; BOBBIO, 2003).
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Figura 1 -Estrutura comum entre os diferentes compostos da familia das cobalaminas denominada
Complexo de Cobalto.
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Fonte: FENNEMA, 2000.

5.2.1 Obtencgao da vitamina B12

A vitamina B12 € obtida na forma de um sdlido cristalino de cor vermelho escuro,
higroscopico, estavel em um intervalo de pH de 4 a 6, soluvel em solventes altamente
polares, ndo soluvel em compostos organicos, além de ser um cristal considerado
inodoro (BOBBIO; BOBBIO, 2003). A vitamina B2 pode ser sintetizada de quatro
formas diferentes, o isolamento, a sintese quimica, a bioquimica e a microbiana
(BOBBIO; BOBBIO, 2003).

O isolamento da B12 pode ser obtido tanto do extrato de tecido hepatico como
dos residuos da producio de antibiéticos. Neste primeiro, o processo é complexo e
uma baixa quantidade é obtida, sendo interessante apenas para a utilizacdo em
pesquisas. A obtencido através dos residuos também € baixa, com rendimento
insignificante até para pesquisas (MANRIQUE, 2016).

A sintese quimica envolve mais de 70 reagdes, incluindo as manipulacdes de
substituintes e a introducdo do atomo de cobalto em tetrapirrole que séo processos
extremamente complexos que encarecem o produto e demandam um tempo de
producdo muito grande. Em vista disso, a sintese quimica se torna inviavel para um
processo industrial (LIMA et al., 2001; RODRIGUEZ; MEJIA, 2007).
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Um terceiro método de obtencado seria a biossintese da vitamina B12 muito
semelhante a sintese quimica principalmente em sua complexidade. O que difere as
duas € que a biossintese parte da identificagdo dos genes e sequenciamento das
proteinas que sintetizaram a vitamina, enquanto que a sintese quimica parte
diretamente do composto precursor (PANIZ, 2005).

Gragas aos avangos biotecnologicos, genéticos e enzimaticos, a biossintese &
aplicada apenas em escala laboratorial voltada para pesquisas. Atualmente esse
processo vem sendo estudado a fundo para que futuramente se torne viavel
economicamente em escala industrial, o que nao é valido nos dias atuais
(MANRIQUE, 2016).

O ultimo processo de sintese se refere a sintese microbiana, a partir da
fermentacdo, a qual pode ser realizada com diversos microrganismos. A diferenca
entre eles esta no meio adequado para crescimento e nas condicdes adequadas de
cultivo que acarretaram em altas ou baixas produtividades da vitamina B12 (PANIZ,
2016).

Essa sintese se inicia com o preparo do meio em que o0 microrganismo de
escolha ira se proliferar, seguindo para uma fermentagdo, da qual se obtém os
produtos de interesse gerados a partir do microrganismo e posteriores etapas de
purificacado da vitamina B12. A sintese microbiana é o unico método viavel de producao
da vitamina B12 em escala industrial, devido a maior facilidade de operagao e as
grandes quantidades obtidas do produto final (PANIZ, 2005; MANRIQUE, 2016).

5.3 MATERIAS-PRIMAS

O processo inicia com um pré-tratamento que € realizado em regime continuo
dividido em trés etapas: preparacéao, esterilizagdo e o acondicionamento do meio de
cultivo. Em um primeiro momento as matérias-primas do meio de cultivo s&o
armazenadas em seus respectivos tanques, estas s&do: agua deionizada, glicose,
dihidrogeno fosfato de potassio, licor de maceragéo de milho (CSL), cloreto de cobalto.
Supde-se que os tanques de armazenamento se mantenham a temperatura ambiente.

As etapas de esterilizacdo e acondicionamento serao feitas em duas linhas
independentes a fim de evitar uma reacéo indesejada causada pela mistura de glicose
e compostos fosfatados em altas temperaturas. Portanto o processo se inicia com dois

tanques de mistura, em um primeiro se solubiliza a glicose com agua deionizada
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apenas, enquanto que em um segundo tanque se solubiliza o dihidrogeno fosfato de
potassio, CSL e cloreto de cobalto.

A partir disso, as misturas seguem para esterilizagcdo em trocadores de calor,
elevando a temperatura até 121°C e a fim de evitar a evaporacao eleva-se também a
pressdo a 2 atm dentro dos dispositivos encarregados de transportar as misturas
dentro da cadeia produtiva.

Apoés a esterilizacdo e resfriamento das misturas, estas seguem para outros
dois tanques que atuam como tanques de pulmao, nestes armazenadores a pressao
€ de 1 atm e 50°C. Quando se inicia o processo de fermentagdo, os meios destes
tanques de pulmé&o seguem para o biorreator, o qual conduzira uma fermentacéo em
regime descontinuo, do tipo batelada, em condi¢cdes anaerdbias. O mesmo possui um
sistema de inertizacado por uma circulagcao de dioxido de carbono.

Para que a fermentacdo se inicie, mais duas matérias-primas devem ser
adicionadas ao biorreator, o 5,6-dimetilbenzimidazol (DBI), um precursor direto da
vitamina B;,; e a biomassa, contendo o microrganismo responsavel pela fermentacéo,
a bactéria Propionibacterium freudenreichii. A biomassa € preparada em um biorreator
de pré-indculo com um volume de 10% do biorreator da fermentacao, esta etapa
ocorre apenas quando ha a necessidade de indculo.

Todas as matérias—primas serdo armazenadas a 25°C a 1 atm.

Tabela 2- Especificacdes técnicas das Matérias-Primas

Matéria-Prima Estado Composicao Preco ($)
Glicose Solido 90% Glicose + 10% H20 986,00 (10Kg)
CSL Liquido Indefinida 1.009,00 (2,5Kg)
CoCl2 Sélido 97% CoClz 2.250,00 (5009)
DBI Sélido 100% CoH10N2 313,00 (259g)
KH2PO4 Sélido 100% KH2PO4 785,00 (1Kg)
Metanol Liquido 98% Metanol 256,00 (1L)

Fonte: Autor, 2019.

5.4 ESPECIFICACOES DO PRODUTO FINAL CIANOCOBALAMINA

A produto sera comercializado no estado solido, composto 98% por cianoco-
balamina, 1,75% por agua e 0,25% por metanol. Este sera armazenado a 4°C e 1 atm.
O produto pode ser apresentado em diversas formas (sélidas, semisdlidas, li-
quidas, liquidas e etc) como consta na Portaria N°32, de 13 de Janeiro de 1998. A
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vitamina ou suplemento deve ser acondicionado em embalagem adequada a manu-
tencado de suas caracteristicas até o final do prazo de validade. O produto somente
pode ser vendido em unidades pré-embaladas, ndo sendo permitida a venda fracio-
nada.

A rotulagem é baseada na Portaria N° 32, de 13 de Janeiro de 1998, em que é
proibido toda e qualquer expressao que se refira ao uso do suplemento para prevenir
ou tratar uma enfermidade ou alteragédo do estado fisiolégico, no produto a advertén-
cia: “Consumir este produto conforme a Recomendacgéao de Ingestédo Diaria constante
da embalagem”, deve estar em destaque e em negrito, sdo permitidas apenas infor-
magdes sobre as funcdes cientificamente comprovadas das vitaminas e minerais,
deve possuir recomendagédo do modo de ingestdo do produto, orientagdo em destaque
e em negrito para gestantes, nutrizes e criangas (até trés anos) e orientagdes sobre

cuidados de conservagao e armazenamento.

5.5 LEGISLAGAO

As vitaminas possuem uma legislagéo especifica que é fiscalizada pela ANVISA
(Agéncia Nacional de Vigilancia Sanitaria) que € uma agéncia reguladora vinculada
ao Ministério da Saude.

Na Resolugao da Diretoria Colegiada — RDC N° 243, de 26 de Julho de 2018
consta os requisitos para composi¢gdo, qualidade, seguranga e rotulagem dos
suplementos alimentares e a atualizag&o das listas de nutrientes, substancias ativas,
enzimas, limites de uso e rotulagem complementar.

Outra legislacdo que se aplica as vitaminas € a Portaria N° 32, de 13 de Janeiro
de 1998 que tem como objetivo fixar a identidade e as caracteristicas minimas de

qualidade a que devem obedecer os Suplementos Vitaminicos e ou de Minerais.

5.6 MICRORGANISMOS PRODUTORES

Segundo Sampaio (1999) diversos microrganismos sdo capazes de sintetizar a
vitamina B12 com destaque para as bactérias, enquanto que fungos, células animais,
vegetais e leveduras geralmente ndo sdo empregados em processos industriais de
producdo desta vitamina. Uma quantidade expressiva de géneros de bactérias pode

ser utilizada para produgado como: Xantomonas, Bacillus, Clostridium, Mycobacterium,
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Streptococcus, Pseudomonas, Propionibacterium, Rhizobium e Proteus. Os principais
produtores da vitamina Bi2 estdo listados na Tabela 3 com seus respectivos

substratos, condicdes de fermentacao e produgao da vitamina.

Tabela 3- Principais microrganismos produtores de Vitamina B12.

Principal
L Producéao de
. . . componente Condigées de
Espécies de microrganismos vitamina B12
do meio de fermentagéao
(mg/L)
cultura

Propionibacterium freudenreichii ~ Glicose Anaerobiose, DBI 206,0
Rhodopseudomonas protamicus Glicose DBI 135,0
Propionibacterium shermanii Glicose DBI 60,0
Pseudomonas denitrificans Sacarose Aerobiose, betaina 60,0
Nocardia rugosa Glicose Aerobiose 18,0
Rhizobium cobalaminogenum Sacarose Aerobiose 16,5
Micromonospora sp. Glicose DBI 11,5
Streptomyces olivaceus Glicose DBI 6,0
Nocardia gardneri Hexadecano Aerobiose 4,5
Butyribacterium

Metanol Anaerobiose 3,6
methylotrophicum
Pseudomonas sp. Metanol DBI 3,2
Arthorobacter hynalinus Isopropanol DBI 1,1

Fonte: Adaptado MARTENS, 2002

A partir da Tabela 3 pode-se inferir que os géneros Propionibacterium,
Rhodopseudomonas e Pseudomonas, sdo as cepas mais estudadas atualmente,
devido ao conhecimento adquirido sobre a otimizagdo dos meios de cultura,
fermentacgéo e principalmente a alta produtividade (60 mg L' a 300 mg L"), que pode
ser alcangada aplicando métodos de engenharia genética e mutagdes aleatérias, que

séo principalmente realizados por empresas privadas (MARTENS, 2002).

5.6.1 Pseudomonas denitrificans

Segundo Madigan et al. (2010) o género Pseudomonas é caracterizado por

bactérias gram-negativas, aerdbias, em forma de bastonetes retos ou curvados, com
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flagelos polares. Este tipo de microrganismo requer componentes nutricionais simples,
temperatura ideal geralmente na faixa mesofilica e pH neutro. Em diversos casos, as
Pseudomonas sao capazes de utilizar diferentes compostos organicos, principalmente
os de baixo peso molecular, como fonte de energia e carbono, devido a atividade de
enzimas diferentes.

O género Pseudomonas é considerado um recurso biolégico de alto potencial
metabdlico para biotransformacdes, sintese de compostos quirais de alto valor,
producdo de biopolimeros e agentes biossurfactantes, degradagdo de poluentes
organicos persistentes e uma ampla gama de aplicagdes biotecnoldgicas na
biorremediagdo ambiental e na agricultura como agentes de biocontrole (KAHLON,
2016).

De acordo com Lima (2001), a cepa da bactéria produz a vitamina B12 durante
toda fermentagao, no entanto € necessario a presenca de sal de cobalto e DBI. Li et
al. (2008) estudaram a influéncia do pH no crescimento de uma cepa industrial de P.
denitrificans e a sua producdo de vitamina B12 em um reator de 120 m3, os melhores
resultados foram obtidos quando utilizou-se glicose, como fonte de carbono e betaina,
doadora de grupo metil, obteve-se 214,3 ug B12/mL em um pH estavel de 7,15 — 7,30.

Segundo Ullimann (1994), a produgdo de vitamina B42 ocorre associada ao
crescimento da cepa em condi¢cbes aerdbias e a produtividade aumenta quando se
diminui os niveis de concentragdo de oxigénio dissolvido. Os meios geralmente
possuem diversos sais minerais, sacarose, extrato de levedura, com o pH proximo de
7 a 30°C por 6 até 7 dias, sendo possivel alcancar um rendimento de
aproximadamente 150 mgB12/mL.

Estudos a respeito da otimizagdo do meio de cultura buscando aumentar a
producédo da vitamina utilizando Pseudomonas denitrificans, Daniels (1970) afirma que
€ necessario a suplementacédo do meio com 10 — 25 mg/L de DBI, 40 — 200 mg/L de
nitrato de cobalto e que a betaina é essencial para qualquer quantidade da vitamina
Bi12.

De acordo com Lei Canadense de Protecdo Ambiental a bactéria P.
denitrificans nao atende aos critérios do paragrafo 64 e também n&o é
reconhecidamente segura (GRAS) pela Food and Drugs Administration,
diferentemente da Propionibacterium freudenreichii, que possui esta certificacao.
Segundo o paragrafo 64, uma substancia é tida como toxica caso entre em uma

quantidade, concentragdo ou sob condi¢gdes que tenha um efeito negativo a longo
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prazo no ambiente ou na biodiversidade; constitua um perigo para o ambiente do qual
a vida depende e se representar um perigo para a vida ou saude de um individuo
(CANADA, 1999).

5.6.2 Propionibacterium freudenreichii

A Propionibacterium freudenreichii € a Unica bactéria conhecida a sintetizar a
vitamina B12 ativa geralmente reconhecida como segura (GRAS), reconhecida pela
Food and Drug Administration (FDA), dos Estados Unidos da América, e que oferece
potencial inexplorado para fortificar naturalmente os alimentos (CHAMLAGAIN et al.,
2016).

O género Propionibacterium recebe este nome, pois, as bactérias que o
compode, sao reconhecidas pela elevada produgao de acido propiénico, destacando-
as de outras bactérias produtoras do mesmo acido, que é responsavel por conferir,
parcialmente, o sabor caracteristico de alguns queijos que sdo produzidos a partir
destes microrganismos, como o queijo-sui¢o (Emmental) (BROCK et al., 2010)

As bactérias propiénicas foram descobertas primeiramente neste queijo, além
disso, a producdo de CO,, decorrente das atividades fermentativas, leva a formagao
dos orificios caracteristicos. Sdo Gram-positivas, anaerdbias e fermentam acido
lactico, carboidratos e poli-idroxialcodis, produzindo, sobretudo, acidos propidnico,
acético e COa.

Suas exigéncias nutricionais sao complexas e geralmente apresentam
crescimento relativamente lento. S&o bactérias de fermentacdo secundaria, o que
significa que s&o capazes de obter energia anaerobicamente a partir de um produto
de fermentagdo produzido por outras bactérias, como € o caso da conversao
anaerobica de acido latico (produto final de muitas bactérias) em acido propiénico
(BROCK, 2010).

Procurando aumentar a produtividade de vitamina B2, Piao et al. (2004 ) tentou
expressar 10 genes pertencentes as familias hem, cob e cbi, que s&o conhecidos por
estarem envolvidos na sintese desta vitamina em um clone recombinante de P.
freudenreichii. Apos 84 horas de incubagao anaerdbica (até este momento ndo houve
suplementagao de oxigénio), o cultivo foi deslocado para um cultivo aerdbico em um
shaker rotativo a 120 rpm por 60 horas. Estudou-se a produgéao de vitamina B12 em

alguns recombinantes diferentes, aqueles que carregavam um vetor expressando
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CobA, cbiLF, or cbiEGH, atingiram uma producao de 1,32, 1,46 e 1,18 mg/L, valores
consideravelmente maiores do que 0s microrganismos que ndo expressavam esses
genes. Aqueles que carregavam os genes cobU e cobS conseguiram aumentar a
produgdo em uma quantidade inexpressiva. Por fim, aqueles mutantes que
carregavam o gene exdgeno hemA, da Rhodobacter sphaeroides, o endégeno hemB
e 0 CobA, atingiram uma producao de 1,7 mg/L de vitamina B12, 2,2 vezes do que os
mutantes que carregavam apenas um gene. Piao et al. (2004), demonstrou dessa
forma que, para se assegurar um aumento de produtividade deve-se trabalhar com
cepas mutantes e meios com substratos adequados.

Em sua grande maioria, a biossintese do precursor da vitamina Bi2, 5,6-
dimetilbenzimidazol (DBI), é o fator limitante chave na producdo da mesma.
Chamlagain et al. (2016), propds um estudo que procurou avaliar o efeito dos
precursores naturais do DBI [riboflavina (RF) e nicotinamida (NAM)] na produc¢édo da
vitamina B12 por 27 cepas de P. freudenreichii e 3 cepas de Propionibacterium
acidipropionici em um meio a base de soro de leite (WBM). O autor concluiu que a
producao de vitamina B12 in situ para suplementacéo alimentar é possivel pela adicao
de Riboflavina e Nicotinamida no lugar de DBI, além disso, essa composi¢céo
quadruplicou a produgao de vitamina B2, quando comparada a meios sem estes
precursores.

Kosmider et al. (2011), verificou como a composigdo do meio em que a P.
freudenreichii € cultivada influencia na producdo de vitamina B2, bem como a
substituicdo da glicose por glicerol como fonte de carbono, advinda da industria de
biodiesel. Em seu estudo realizado em 2011, Kosmider utilizou duas ferramentas
estatisticas: a primeira, planejamento Plackett—-Burman, para avaliar quais
componentes (dentre 13 estudados) influenciavam significativamente na producéo de
Vitamina B12. A segunda ferramenta foi a metodologia da superficie de resposta, que
focou apenas nos compostos reconhecidos como significantes na producdo de
Vitamina B12. Concluiu-se que a utilizagao destas ferramentas estatisticas permitiu um
aumento de 2,11 mg/L (produgcdo maxima antes do emprego de métodos estatisticos)
para 4,01 mg/L producdo de Vitamina B12. O glicerol bruto se mostrou um excelente
substrato para otimizar essa produgédo. E segundo as ferramentas estatisticas, as
concentragcdes de pantotenato de Calcio, NaH2PO4.2H20, hidrolisado de caseina e
glicerol teve os efeitos mais pronunciados sobre a biossintese de vitamina B12 por P.

freudenreichii sp. Shermanii.
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5.7 ANALISE DE MERCADO

O mercado de fabricagdo de vitaminas provém de um mercado oligopolizado,
com trés grandes fabricantes mundiais (DSM, Basf, Adisseo/BlueStar) cada um destes
com sua linha especializada de produtos. Visando o investimento nesta area, uma
alternativa para o Brasil € o desenvolvimento de capacidade local de producéo por
meio da jung¢ao do conhecimento cientifico, de incentivos publicos e capital privado na
construcéo de plantas industriais, evitando assim gastos excessivos com importagéo
de vitaminas conciliado com o desenvolvimento tecnolégico e econémico do pais.

Atualmente o pais ndo possui producéo nacional de inumeras vitaminas, entre
elas se destacam a vitamina B4z (cianocobalamina) e vitamina D (colecalciferol) que
juntas foram responsaveis pela importagéo de 8,7 milhdes de dolares em 2011, vindos
da Suica, China e Franga. De acordo com o site do governo federal em 2016 o Brasil
importou aproximadamente 9.130 kg de cianocobalamina gerando um gasto de 4,2
milhdes de ddlares, em 2018 estes valores aumentaram para 11.200 kg da vitamina
importada, resultando em um gasto de 4,5 milhdes de dolares. Estes resultados
demonstram que mercado de vitaminas e suplementos vem crescendo com o passar
dos anos no pais.

Outro dado que favorece a implantacao de industrias voltadas a produgao
nacional e posteriormente exportagcéo é o resultado divulgado pelo relatério Mintel de
produtos farmacéuticos de 2016, este apontou que em 2014 as receitas de vendas no
setor de vitaminas e minerais foi de aproximadamente R$ 2,6 bilhdes, registrando um
aumento total de 102% quando comparado ao ano de 2010 (EUFHRASIO,2016).

5.8 LOCALIZACAO

A abertura de uma empresa gera inumeras oportunidades de emprego e
colabora com o desenvolvimento técnico e econémico da regido situada. A localizag&o
€ um topico importante a ser analisado tendo em vista que deve ser levado em
consideragao, principalmente, a ajuda que a regido tem a oferecer referente a
incentivos fiscais, a mao de obra que se busca e o publico que seu produto atingira.

A CianoBio € uma empresa biolégica que quando em funcionamento, contara

com uma equipe de engenheiros de bioprocessos, engenheiros mecanicos,
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profissionais capacitados a realizar anadlises laboratoriais juntamente com o
desenvolvimento de pesquisas aplicadas ao processo de producdo da vitamina Bz,
Contara também com uma equipe especializada na parte administrativa, regulatéria e
referente aos recursos humanos, além de operadores de maquinario, mao de obra
especializada em manutencao de equipamentos em geral, entre outros.

Visando os tépicos abordados, a CianoBio estara localizada na regido industrial
de cascavel, proximo a Safeeds, produtora de aditivos alimentares para nutricao
animal. E um local que apresenta constante avancgo técnico e incentivos econdmicos,
rodeado de universidades que formam profissionais capacitados para atuar em
diversos setores da empresa desde sua constru¢ao. Além disso € uma regidao proxima

ao maior plantel de suinos do parana, um possivel publico alvo para a industria.



37

6 PROCESSO DE PRODUGAO

A Figura 2 apresenta o fluxograma do processo produtivo para a obtengao da vitamina B12, adaptado por MANRIQUE, 2017;

bem como as Figuras 3, 4 e 5, que representam as trés principais etapas: upstream, fermentacéo e downstream respectivamente.

Figura 2 - Fluxograma do processo de producado da vitamina B12.
AD-01 Adsorvedor; CC-01 Cristalizador; CD-01 Condensador; CN-01, CN-01 e CN-02 Centrifugas; E-01, E-02, E-03 e E-04 Trocadores de calor; F-01 Filtro;

GT-01 Depésito de gases; LT-01, LT-02, LT-03, LT-04, LT-05 e LT-06 Depésitos de liquidos; M-01, M-02, M-03 e M-04 Misturadores; MB -01 Moinho de bolas;
R-01, R-02 e R-03 Biorreatores; R-04 Biorreator de in6culo; S-01 Divisor; ST-01, ST-02 e ST-03 Depésito de sdlidos.

Fonte: Autores, 2019.
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Figura 3 — Fluxograma do Upstream do processo produtivo.
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Figura 4 - Fluxograma da fermentag¢ao do processo produtivo.
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Figura 5 - Fluxograma do Downstream do processo produtivo.
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Fonte: Autores, 2019.

Pela Figura 2 estdo apresentadas todas as etapas necessarias para a produgao
da vitamina B12. O processo inicia com um pré-tratamento, representado pela Figura
3, que é realizado em regime continuo dividido em trés etapas: preparacéo,
esterilizacdo e o acondicionamento do meio de cultivo. Em um primeiro momento a
glicose (em estado solido) e o licor de macerac¢ao de milho (CSL) (em estado liquido)
estdo armazenados nos tanques denominados ST-01 e LT-01, respectivamente. O di-
hidrogenofosfato de potassio e o cloreto de cobalto sdo adicionados manualmente
pelos operadores no Misturador 02 (M-02) em detrimento da pequena quantidade (em
massa) necessaria para cada ciclo fermentativo.

As etapas de esterilizagdo e acondicionamento sao feitas em duas linhas
independentes a fim de evitar uma reagéo indesejada causada pela mistura de glicose
e compostos fosfatados em altas temperaturas. Em vista disso, a glicose armazenada
no tanque ST-01 segue para o tanque de mistura M-01 juntamente com agua
deionizada, enquanto as demais matérias primas seguem também com a adigédo de
agua deionizada, para o tanque de mistura M-02.

Na sequéncia, as misturas contidas no M-01 e M-02 sdo levadas para
esterilizacdo nos trocadores de calor E-01 e E-03 respectivamente. A fim de n&o
ocorrer a evaporagao da mistura devido ao aumento da temperatura que havera nos
trocadores de calor, os dispositivos encarregados pelo deslocamento do liquido

devem aumentar (e suportar) a pressdo dos mesmos a 2 atm.
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Para a esterilizagao da mistura, ocorre um aumento da temperatura até 121°C
nos trocadores de calor. Ao alcangar essa temperatura a mistura se mantém nela por
mais 15 minutos, para que se tenha certeza que ocorreu a lise celular. Apds a
esterilizagdo nos trocadores de calor E-01 e E-03, a mistura segue para os trocadores
de calor E-02 e E-04 respectivamente onde é resfriado a 50°C e posteriormente
enviado para o tanque de armazenamento.

As misturas resfriadas nos trocadores de calor E-02 e E-04 s&o levadas para
os tanques LT-02 e LT-04 respectivamente, que atuam como um tanque de pulmao,
onde sdo armazenadas para que ocorra a reacao de fermentacdo diminuindo a
pressao a 1 atm.

A fermentacgao é realizada em regime descontinuo, representada pela Figura 4.
A reacao ocorre em condigdes anaerobias, o biorreator R-01 possui um sistema de
inertizagcdo por uma circulagdo de didxido de carbono. Em tanque agitado com
revestimento de camisa de refrigeragao e equipado com conexao ao tanque fonte de
DBI, bem como o reator de pré-inéculo.

O reator de pré-indculo possui cerca de 10% do volume do biorreator R-01,
antecedendo o mesmo dentro do processo produtivo quando ha necessidade de
in6culo. Com um meio de cultivo adequado para o crescimento da P. freudenreichii,
descrito por Jiao et al. (2015), para se atingir a concentragcéo bacteriana 6tima, para
gue por sua vez, se faca o inéculo no reator de fermentacao.

Tendo o meio de cultivo esterilizado armazenado nos tanques de liquido LT-02
(solugao de glicose) e LT-03 (solucéao fosfatada), que atuam como tanques pulméao, e
se extrai, portanto por lotes, correspondendo a capacidade do fermentador. Ao passo
qgue o biorreator é alimentado com o meio de cultivo, concomitantemente o mesmo é
inoculado com uma elevada concentracdo do microrganismo P. freudenreichii
procedente do reator de pré-inoculo descrito acima. Neste momento, se da inicio a
reacao de fermentagao que perdura por 160 horas.

As condi¢des de fermentacao sao de 30 °C (constante, ao se fazer circular agua
de refrigeragao pela camisa exterior) e pH 7. Sabe-se que o acido propidnico obtido
como produto da fermentac&o gera inibigéo tipo feed-back no crescimento bacteriano.
Por este motivo, mantém-se este acido a niveis baixos (10-20 g/L) na primeira etapa
de fermentacgao (0-72 h), fomentando o crescimento bacteriano, e a niveis mais altos

(20-30 g/L) na etapa final da fermentagéao, reduzindo o crescimento bacteriano a favor
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do aumento de produtividade de cobalamina (72-160 h) (Jiao et al, 2015). Segundo
este mesmo autor, adiciona-se o precursor vitaminico DBI, armazenado no depédsito
ST-02, a 84 horas de fermentagao para se obter os melhores rendimentos de vitamina
Bi12.

Dado a natureza anaerdbia do processo, sera estabelecida uma sobrepressao
por injecdo de uma corrente de didoxido de carbono, este que sera obtido como
subproduto da fermentagéo no proprio reator, e armazenado em um depdsito para gas
GT-01. Deste depésito se extraira a quantidade necessaria para propiciar a atmosfera
anaerdbia para um lote de reacdo a 1,8 atm.

Finalizada a fermentagéo (apds 160 horas), o meio de cultura resultante estara
sem glicose (afinal esta & toda consumida durante a fermentacdo), com &acido
propidnico e acido acético (produto da mesma reagao de fermentagcéo), um aumento
relevante na quantidade de biomassa (gerado pela reprodugdo microbiana,
principalmente nas primeiras 72 horas de fermentagdo), e da cobalamina no meio
intracelular, & extraido do biorreator e armazenado no tanque de liquido LT-04,
funcionando como um tanque pulméo que armazena o meio a ser tratado no estagio
de separacao e purificagdo da vitamina Bi2.

Ao fim da etapa de fermentacédo inicia-se o processo de purificacdo, retratado
pela Figura 5, a fim de purificar a vitamina a 98%, pureza adequada para
implementagdo na nutricdo animal. As etapas subsequentes seguem em regime
continuo sendo a matéria-prima o produto que sai do fermentador.

Primeiramente, o meio de cultivo que se extrai do reator R-01 € encaminhado
para o tanque de armazenamento LT-04, neste tanque esta contido o resto do meio
de cultivo empobrecido, o0 microrganismo e os subprodutos do seu metabolismo sendo
eles e o acido latico e o acido aceético.

Estes subprodutos (acido latico e acido acético) estdo em concentragdes baixas
o suficiente para n&o apresentarem risco ou perigo para o meio ambiente, portanto,
sdo encaminhadas para estacao de tratamento de aguas, juntamente com o resto de
cultivo empobrecido.

O conteudo do tanque LT-04 segue para a centrifuga CN-01 onde é
centrifugado a fim de retirar o sobrenadante que contém a populagéo de bactérias

produtoras da fermentagéo, que seguira para as proximas etapas da purificacdo da
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vitamina. O liquido contendo os subprodutos do metabolismo bacteriano e a solugao
aquosa do meio de cultivo s&o enviados para o tratamento de residuos.

Apos a centrifugagao o sobrenadante é enviado para um moinho de bolas MB-
01 que realizara a ruptura celular, obtendo uma fase liquida e uma fase sodlida. Esta
primeira é composta por um liquido intracelular onde se encontra a vitamina B2, e a
fase solida é composta por restos da parede celular e membrana plasmatica.

Essa mistura sai do moinho de bolas e é encaminhada para a centrifuga CN-
02 que realizara a separacdo da mesma, descartando o sobrenadante e
encaminhando o liquido de interesse para uma outra etapa do processo.

O liquido que sai da CN-02 é encaminhado para uma torre de adsorg¢ao em leito
fixo de Duolite S861 com o intuito de realizar a adsor¢ao da vitamina B12 que ocorre a
25°C, pH = 5 por 25 horas. Quando houver a saturacéo do leito, ha o fechamento de
uma valvula impedindo a entrada do liquido da centrifuga CN-02 na coluna saturada,
levando-o a mesma a enviar o liquido para uma segunda coluna exatamente igual a
primeira.

Enquanto a coluna nova continua adsorvendo o liquido provido da centrifuga,
a coluna saturada agora recebe uma solugédo de metanol 40% (armazenado no tanque
LT-01), com o intuito de dessorver a vitamina B12 presente na coluna, o tempo de
dessorcao é aproximadamente 10 minutos.

Ap0ds a adsorcao e dessorgao obtém-se uma mistura de metanol e cobalamina
gue € enviada ao cristalizador CC-01 o qual realiza a separacao da solugcao através
da evaporacado do metanol a 0,15 atm e uma temperatura de 50°C. Este, apds a
evaporagao € encaminhado para o condensador CD-01, onde o metanol sera
condensado até 25°C com o objetivo de ser reutilizado, em seguida € armazenado no
LT-06, que alimentara o M-04 sempre que necessario para uma nova etapa de
dessorcgéo, fechando dessa forma, um reciclo de reagente extrator.

A medida que a solugéo de vitamina Bi2 e metanol vai se concentrado, a
vitamina comecga a precipitar e este precipitado € enviado ao filtro F-01. No filtro
obtém-se um solido precipitado como vitamina de alta pureza e um liquido contendo
uma mistura saturada de metanol e vitamina B2.

Ao fim da passagem da vitamina B+2 pelo filtro F-01, a vitamina cristalizada é
enviada ao tanque de armazenamento ST-03, de onde € empacotada e armazenada
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em ambiente com baixas temperaturas, pois a cianocobalamina é termo sensivel,
evitando assim perdas de rendimento.
A mistura saturada que também sai do filtro, € reencaminhada para o

misturador M-04, com o objetivo de otimizar a cristalizagao final da vitamina B2.

7 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

Todos os caélculos realizados nos balancos de massa e energia estédo

apresentados no Anexo 1.

7.1 MISTURADOR M-01

Neste equipamento € realizado a mistura de glicose monohidratada
proveniente da corrente 2 com a corrente 1 de agua deionizada. Essa mistura € uma
parte da preparagao do meio de cultivo e tem como objetivo a obten¢cédo de uma solugéo

aquosa de glicose, saindo pela corrente 7 como mostrada na Figura 6.

Figura 6- Fluxograma do Misturador M-01 e suas correntes.

Agua deionizada

(2
o

sT-01—X

Fonte: Autores, 2019.

Os calculos do balango de massa foram determinados com base na conserva-
¢ao de massa. Além disso levou-se em consideragado a existéncia de agua vinda da
corrente 2, tendo em vista que a glicose é monohidratada.

Para iniciar os calculos alguns parametros foram estipulados. Em um primeiro
momento determinou-se um volume total de produgao, o qual foi estipulado com base
no trabalho de Manrique (2018) juntamente com a ideia de ser, inicialmente, uma

empresa pioneira no pais. Em vista disso determinou-se uma produgao de 100 kg de
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vitamina por ano, um trabalho de 334 dias por ano e que um ciclo de trabalho teria
duracéo de 168 horas. Além disso, de acordo com Manrique (2018) a cada um litro de
meio de cultivo, tem-se 58,5 mg de vitamina B12.

Sabe-se também que as matérias-primas entram no processo através dos dois
primeiros misturadores e que a soma do volume desses dois misturadores deve ser
igual ao volume total de produgdo em um ciclo menos o volume do tanque do pré-
in6culo que consiste em 10% do volume total do processo.

Outra informacgao relevante é que a glicose € monohidratada composta 90,6%
de glicose e 9,4% de agua, logo o valor real de glicose deve ser corrigido para que
entre a concentragdo ideal de glicose no sistema.

Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 4.

Tabela 4- Resultados do balango de massa do Misturador 01 (M-01).

Corrente 1 2 7
Paramentro Unidade
P atm 1 1 1
T °C 20,0 20,0 20,9
kg/ciclo 1,44E+04 2,38E+03 1,68+E04
V. Massica
kg/h 8,61E+02 1,42E+02 1,00+E02
kmol/ciclo 8,03E+02 1,20E+02 8,17E+02
V. Molar
kmol/h 4 78E+01 7,18E-02 4,86E+00
A kmol/ciclo 8,03E+02 1,25E+01 8,17E+02
ua
g kmol/h 4 78E+02 7,42E-03 4,86E+00
kmol/ciclo 0 1,20E+01 1,20E+01
Glicose
kmol/h 0 7,15E-02 7,15E-02

Fonte: Autores, 2019.

7.2 Trocador de calor 01 (E-01)

Neste equipamento ocorre a esterilizagao da corrente de entrada 7 proveniente
do misturador M-01 saindo na corrente 8, composta por glicose e agua deionizada,
como mostrado na Figura 7. Além do aumento de temperatura em seu interior, ocorre
também aumento da pressao de 1 atm para 2 atm por meio dos dispositivos de dis-

tribuicao de fluido para evitar a evaporagao no aquecimento da esterilizacao.
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Figura 7 — Fluxograma do Trocador de calor 01 (E-01) e suas correntes.

Agua saturada

Vapor saturado
Fonte: Autores, 2019.

A corrente 7 entra no trocador de calor E-01 a 20,9°C e 1 atm e deixa o
equipamento na corrente 8 a 121°C a 2 atm. Como fluido de aquecimento, € utilizado
vapor saturado de baixa pressao a 2,96 atm e 138 °C.

Os balancos de massa para esse equipamento sdo despreziveis tendo em vista
que a corrente de saida 8 é igual a corrente de entrada 7 ja calculada no misturador
M-01.

Os balangos de energia foram realizados com o intuito da determinagédo da
quantidade de fluido necessaria para a utilizagado no aquecimento da corrente presente
no equipamento, para isso determinou-se a quantidade de calor trocado no sistema
para posterior utilizacdo na determinacdo do n,, necessario para resfriar o sistema.

Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 5.
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Tabela 5 - Resultados obtidos dos balangos de massa e energia do equipamento Trocador de Calor

01 (E-01).
Corrente
Parametros Unidades ! 8
L kg/ciclo 1,68E+04
Vazéo Massica kg/h 1 00E+02
kmol/ciclo 8,17E+02
Fluxo Molar kmol/h 4,86E+00
, kmol/ciclo 8,03E+02
Agua kmol/h 4,78E+00
) kmol/ciclo 1,32E+01
Glicose kmol/h 7,85E-02
kJ/ciclo 7,39E+06
Calor trocado KJ/h 4,40E+04
kmol/ciclo 1,90E+02
Vapor de 4gua sat kmol/h 1,13E+00
2,96 atm, 138°C kg/ciclo 3,44E+03
kg/h 2,04E+01

Fonte: Autores, 2019.

7.3 Trocador de calor 02 (E-02)

Este equipamento é responsavel pelo resfriamento da corrente 8 de 121°C
proveniente do trocador de calor E-01, saindo na corrente 11 a 50°C como mostra a
Figura 8. A agua é utilizada como fluido de resfriamento a 15°C e 1 atm, o que aumen-
tara sua temperatura a um maximo de 40°C para absorver o calor fornecido pela

corrente do processo.

Figura 8- Fluxograma do Trocador de calor 02 (E-02) e suas correntes.

Agua 20°C

E-02
4.?3\ » Agua 45°C
N

Fonte: Autores, 2019.
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Assim como no trocador de calor E-01 o balanco de massa para esse
equipamento € de que a corrente de saida 11 é igual a corrente de entrada 08
calculada no misturador M-01, que diz respeito a mistura de agua deionizada e glicose.

O objetivo do balango de energia deste equipamento € calcular a quantidade
de fluido necessaria para o resfriamento da corrente presente no equipamento. Para
isso, calculou-se a quantidade de calor trocado no sistema e a quantidade de agua
que deve circular no trocador para retirar o calor sem que a temperatura da agua seja
superior a 40 °C e sabendo que a agua de refrigeracao entra a 15°C. Os resultados

obtidos podem ser observados na Tabela 6.

Tabela 6- Resultados obtidos dos balangos de massa e energia do equipamento Trocador
de Calor 02 (E-02).

Corrente 8 1
Parametros Unidades
Vazio Massi kg/ciclo 1,68E+05
azao Massica kg/h 1.00E+02
Al Mol kmol/ciclo 8,17E+02
uxo Motar kmol/h 4,86E+00
, kmol/ciclo 8,03E+02
Agua
kmol/h 4,78E+00
. kmol/ciclo 1,32E+01
Glicose
kmol/h 7,85E-02
kJ/ciclo 5,07E+06
Calor trocado
kd/h 3,02E+04
kmol/ciclo 2,23E+03
Agua de refrigeracéo kmol/h 1,33E+01
1 atm, 40°C kg/ciclo 4,03E+04
kg/h 2,39E+02

Fonte: Autores,2019.

7.4 Misturador 02 (M-02)

Neste equipamento realiza-se a mistura dos componentes dihidrogénio Fos-
fato de Potassio (DHF) vindo da corrente 3, agua de maceragéo de milho (CSL) vindo
da corrente 4, Cloreto de Cobalto vindo da corrente 5 e a agua deionizada vindo da
corrente 6 como mostra a Figura 9. As correntes de entrada e saida estdo a 20°C e 1

atm.
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Figura 9- Fluxograma do Misturador 02 (M-02) e suas correntes

ST-02 —{><} @

ST-03 —{>q

Agua demmzada/gﬁ\ AN

hv 4

Fonte: Autores, 2019.

Para os calculos do balango de massa utilizou-se a mesma metodologia e as

mesmas consideragdes aplicada para o misturador 1 (M-01).

Assim como a glicose o CoCl2 contém agua em sua composic¢éo, cerca de 20%,
com isso, faz-se necessario uma corregao para que a concentragao ideal de CoCl2
entre no sistema. O CSL ndo é um composto quimicamente definido, no entando de-
terminamos uma concentracédo de 53% CSL e 43% agua com base em diferentes

fornecedores analisados. O DHF foi considerado puro no sistema.

Os calculos de balango de energia para este misturador ndo foram realizados,
pois considerou-se a temperatura de saida da corrente 8 a mesma da temperatura de
entrada (correntes 3,4,5 e 6) tendo em vista uma diferenga muito pequena entre as

mesmas.

Os resultados obtidos para o balanco de massa do Misturador 02 estao apre-

sentados na Tabela 7.



49

Tabela 7- Resultados do balango de massa do Misturador (M-02)

Corrente
3 4 5 6 9
Parametros Unidades
P atm 1 1 1 1 1
T °C 20,0 20,0 20,0 20,0 20,3
kg/ciclo 1,64E+02 2,70E+03 5,69E-01  1,32E+04 1,61E+04
V Massica
kg/h 9,80E-01 1,60E+01 3,39E-03  7,89E+01 9,59E+01
kmol/ciclo  1,21E+00 1,55E+02 3,51E-03  7,36E+02 8,95E+02
v Molar kmol/h 7,20E-03 9,23E-01 2,09E-05 4,38E+00 5,33E+00
i kmol/ciclo 0 7,05E+01 0 7,36E+02 7,36E+02
Agua kmol/h 0 4,19E-01 0 4,38E+00 4,38E+00
kmol/ciclo 0 1,59E+02 0 0 1,59E+02
cst kmol/h 0 9,51E-01 0 0 9,51E-01
kmol/ciclo  1,21E+00 0 0 0 1,21E+00
PAF kmol/h 7,20E-03 0 0 0 7,20E-03
kmol/ciclo 0 0 4,38E-03 0 4,38E-03
Co kmol/h 0 0 2,60E-05 0 2,60E-05

Fonte: Autores, 2019.

7.5 Trocador de calor 03 (E-03)

Este equipamento é responsavel pela esterilizacdo da corrente 9 a 20°C saindo
na corrente 10 a 121°C como mostra a Figura 10. As condi¢des estabelecidas e os
balancos realizados neste equipamento séo iguais as realizadas no trocador de calor
E-01, porém neste caso apenas a capacidade calorifica da agua a pressao constante
seralevada em conta, uma vez que os solutos estao presentes em poucas quantidades

ou sao formados majoritariamente por agua.

Figura 10- Fluxograma do Trocador de calor 03 (E-03) e suas correntes.
Agua saturada

E-03

A

v

N/
{7al

Vapor saturado

Fonte: Autores, 2019.
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Os resultados dos balangos de massa e energia do Trocador de Calor

03 (E-03) estao apresentados na Tabela 8.

Tabela 8- Resultados obtidos dos balangos de massa e energia do equipamento Trocador de Calor

03 (E-03).
Corrente 9 10
Parametros Unidades
- L kg/ciclo 1,61E+04
Vazao Massica kg/h 9,59E+01
_ kmol/ciclo 8,95E+02
Vazao Molar kmolih 5,33E+00
Agua kmol/ciclo 7,36E+02
kmol/h 4,38E+00
kmol/ciclo 1,59E+02
cst kmol/h 9,51E-01
kmol/ciclo 1,21E+00
DHF kmol/h 7,20E-03
kmol/ciclo 4,38E-03
CoC kmol/h 2,60E-05
Calor trocado kJ/ciclo 9,70E+06
kJ/h 5,77TE+04
kmol/ciclo 2,51E+02
Agua de refrigeracéo kmol/h 1,49E+00
1 atm, 40°C kg/ciclo 4,52E+03
kg/h 2,69E+01

Fonte: Autores,2019.
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7.6 Trocador de calor 04 (E-04)

Neste equipamento ocorre o resfriamento da corrente 10 a 121°C saindo na
corrente 13 a 50°C como mostra a Figura 11. As condi¢cdes estabelecidas e os

balangos foram realizados analogamente ao trocador de calor E-02.

Figura 11- Fluxograma do Trocador de calor 04 (E-04) e suas correntes.

Agua 45°C

Agua 20°C
Fonte: Autores, 2019

Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 9.

Tabela 9- Resultados obtidos dos balangos de massa e energia do equipamento Trocador de Calor

04 (E-04).
Corrente 10 12
Parametros Unidades
Vazio Massica kg/ciclo 1,61E+04
kg/h 9,59E+01
Vazio Molar kmol/ciclo 8,95E+02
kmol/h 5,33E+00
Agua kmol/ciclo 7,36E+03
kmol/h 4,38E+01
csL kmol/ciclo 1,59E+02
kmol/h 9,51E-01
DHF kmol/ciclo 1,21E+00
kmol/h 7,20E-03
kmol/ciclo 4,38E-03
CoCl2 kmol/h 2,60E+05
Calor trocado kJ/ciclo 6,75E+06
kd/h 4,02E+04
) kmol/ciclo 2,98E+03
Vapor de agua sat kmol/h 1,77E+01
2,96 atm, 138°C kg/ciclo 5,36E+04
kg/h 3,19E+02

Fonte: Autores, 2019.



52

7.7 REATORES

Nestes equipamentos temos a reagado do metabolismo do microorganismo Pro-
pionibacterium freudenreichii com a degradacdo da glicose e a formagéo de acido
propidnico, acido acético, didéxido de carbono biomassa e agua.

Em um segundo momento temos a reagao principal do processo, a obten-
¢ao de vitamina B12 como parte do metabolismo da bactéria juntamente com a adi-
¢ao de ions cobalto e o precursor vitaminico DMB. A fermentacdotem duragcao de
160 horas em uma temperatura de 30°C e pH 7 controlado pelo tampao dihidrogénio
fosfato de potassio existente no meio de cultivo.

Para os calculos de balanco de massa deste equipamento inicialmente calcu-
lou-se o volume de meio de cultivo por ciclo de produgéo. Para esses calculos algumas
condicdes foram estabelecidas, sendo elas, a quantidade produzida de vitamina anu-
almente, tempo de um ciclo, dias trabalhado em um ano e a quantidade de vitamina
produzida em 1 litro de meio, sendo esta, uma informagéo obtida segundo Manrique
(2018).

Como ja explicado enteriormente, estipulou-se uma produgéo anual de 100 kg
de vitamina B12, e tendo em vista que a fermentagao tem duracéo de 160 horas esti-
pulou-se um ciclo com 168 horas incluindo o término do processo e algumas horas

restantes para manutencao e limpeza dos equipamentos.

Considerou-se um regime de trabalho de 24 horas por dia com 334 dias de
operagcao em um ano, sendo esses 30 dias restantes para fins de manutencgoes e

paradas realizadas na empresa, nao necessariamente 30 dias consecutivos.

Através dessas informacgdes obteve-se um volume total de producgao de 35,83
m?3/ciclo, exeplificado no anexo 2. Optou-se por dividir o volume total do processo em
trés reatores visando evitar grandes perdas ou paradas no sistema por eventuais

contaminacgdes ou problemas nos equipamentos.

Com isso, ha 3 correntes de entrada para cada componente nos reatores,
sendo elas 13, 14 e 15 vindas dos tanque pulméo LT-02, as correntes 16, 17 e 18
vindas do LT-3, 22, 23 e 24 com a entrada do DBI, 25, 26 e 27 com a entrada do pré-
inodculo e as correntes 33, 34 e 35 com entrada de dioxido de carbono.
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As correntes de saida estido representadas pelos numeros 28, 29 e 30 para o
tanque S-01, a corrente 31 como saida de diéxido de carbono do tanque S-01 e a 32
age como o reciclo do didxido liberado para o GT-01. Ao fim da fermentagao, temos
as correntes 19, 20 e 21 que levam todo o meio dos reatores para o tanque LT-04.

As correntes descritas acima podem ser observadas através da Figura 12.

Figura 12- Fluxograma dos Reatores (R-01, R-02, R-03) e suas correntes.
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Fonte: Autores, 2019.

A fim de facilitar a visualizacdo dos resultados, a representagcao dos mesmos
se derao utilizando apenas as correntes do reator 01, tendo em vista que os balancos
de massa e energia para todos eles sao iguais, pois se pretende produzir o mesmo

tanto em cada reator.

Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 10 e 11 e os calculos uti-

lizados estao no anexo 2.
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Tabela 10 - Resultados do balango de massa para as correntes de entrada do Reator 01 (R-01)

Corrente 13 16 22 25
Parametro Unidade
Agua kmol/ciclo 8,17E+02 7,68E+03 0 1,98E+02
Glicose kmol/ciclo 1,20E+01 0 0 0
DHF kmol/ciclo 0 1,21E+00 0 1,05E-01
DBI kmol/ciclo 0 0 2,20E-04 0
CSL kmol/ciclo 0 1,54E+02 0 4,29E00
CoCl2 kmol/ciclo 0 4,38E-03 0 1,38E-04
Ac. Propi kmol/ciclo 0 0 0 9,67E-01
Ac. Acétic kmol/ciclo 0 0 0 0
COz2 kmol/ciclo 0 0 0 0
S. de amo kmol/ciclo 0 0 0 1,35E-01

Fonte: Autores, 2019.

Tabela 11- Resultados do balanco de massa para a corrente de saida do Reator 01 (R-01)

Corrente Parametro Unidade 19
Agua kmol/ciclo 1,79E+03
Glicose kmol/ciclo 0
DHF kmol/ciclo 1,31E+00
DBI kmol/ciclo 0
CSL kmol/ciclo 1,59E+02
CoCl2 kmol/ciclo 2,97E-03
Ac. Propi kmol/ciclo 1,57E+01
Ac. acétic kmol/ciclo 0
CO2 kmol/ciclo 2,70E+00
S. de amo kmol/ciclo 1,35E-01
B12 kmol/ciclo 1,54E-03

Fonte: Autores, 2019.
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7.8 Centrifuga 01 (CN-01)

Neste equipamento ocorre a entrada da corrente 36 que € a corrente proveni-
ente do tanque pulmio que é composto pelos produtos de saida do fermentador a
20°C e 1 atm. Na centrifugagao ocorre a separagdo da biomassa das células bacte-
rianas que contém a vitamina Ba2 intracelularmente e os componentes do meio de
cultivo residual, logo temos a saida da corrente 37 e 38. A corrente 37 € composto
pelo meio de cultivo residual que deve ser destinado ao tratamento apropriado para

posteriormente ser descartado de acordo com as normas estabelecidas.

A corrente 38 é composta da biomassa com a vitamina no interior das células e
também uma umidade provinda do meio de cultivo, esta corrente sai da centrifuga a

20°C e 1 atm. O equipamento esta representado na Figura 13.

Figura 13- Fluxograma da Centrifuga 01 (CN-01) e suas correntes.

&

Meio residual da fermentacao

Fonte: Autores, 2019

Para iniciar os calculos do balango de massa foram feitas algumas considera-
¢des: recuperacéao total da massa celular, ou seja, ocorrea separagao de toda bio-
massa do resto dos componentes da corrente 36 e que a biomassa obtida com a
vitamina possui uma umidade de 10% do seu peso.

Posteriormente calculou-se a massa total de componentes do meio de cultivo en-

trando pela corrente 36 ndo considerando a vitamina e a biomassa.
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O balango de energia néo foi realizado para centrifuga 01, pois os fluxos ener-

géticos sao irrelevantes. Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 12.

Tabela 12- Resultados do balanco de massa da Centrifuga 01 (CN-01).

Corrente 22 23 24
Parametros Unidade
Vazao massica kg/ciclo 3,68E+04 1,55E+02 3,68E+04
Vazao molar kmol/ciclo 1,97E+03 6,24E+00 1,96E+03
Agua kmol/ciclo 1,78E+03 7,33E-01 1,79E+03
DPK kmol/ciclo 1,32E+00 5,42E-04 1,31946
CSL kmol/ciclo 1,64E+02 6,76E-02 163,932
Co kmol/ciclo 4,22E-03 1,74E-06 4,21E-03
Ac. Propibnico kmol/ciclo 1,58E+01 6,50E-03 15,79335
Ac. Acético kmol/ciclo 7,41E+00 3,05E-03 7,40695
COz2 kmol/ciclo 1,73E-01 5,06E-04 0,17494
S. de amdnio kmol/ciclo 1,36E-01 5,58E-05 0,13594
Biomassa kmol/ciclo 6,15E+00 6,15831 0
B12 kmol/ciclo 1,55E-03 0,00155 0

Fonte: Autores, 2019

7.9 MOINHO DE BOLAS (MB-01)

Neste equipamento ocorre a entrada da corrente 38 que saiu da centrifuga (CN-
01) a 20°C e 1 atm e esta corrente € composta por células bacterianas com vitamina
e umidade. No moinho de bolas ocorre a ruptura das células liberando todo material
intracelular das células onde se encontra a vitamina que é o produto de interesse.
Este equipamento sera operado isotermicamente, pois como utilizaremos grandes
volumes de meio o possivel calor gerado, sera absorvido pelo volume de meio intra-

celular e umidade.

Apenas a corrente 39 saira do moinho, e tera sua massa correspondente a
massa da corrente de entrada, 38, bem como suas condi¢gdes de opreacao: 20 °C e

1 atm. As correntes e o equipamento estao representados na Figura 14.
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Figura 14- Fluxograma do Moinho de Bolas (MB-01) e suas correntes.
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Fonte: Autores, 2019.
7.10 CENTRIFUGA 02 (CN-02)

O balango de massa deste equipamento é idéntico a centrifuga CN-01 e a
umidade que acompanha o residuo celular sélido também € considerada 10%, a
composicdo da corrente 39 serda em base livre de biomassa, sendo assim, levou-se
em conta a vitamina B12. O equipamento esta representado na Figura 10 abaixo, na
qual a corrente 40 é composta com o residuo celular sélido e a corrente 41 é o liquido
intracelular que contém a vitamina de interesse. O equipamento esta representado

na Figura 15.

Figura 15- Fluxograma Centrifuga 02 (CN-02) e suas correntes.

Residuo celular

Fonte: Autores, 2019.
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Uma particularidade do balanco de massa deste equipamento € que tanto o re-
siduo celular (membrana e parede celular) quanto o liquido intracelular estdo formados
fundamentalmente por biomassa, entdo para efeitos de calculo se supde que a parede
celular e membrana correspondem a 12% do peso da célula (Nielsen,dJ, H. & Villadsen,
G., L., 2003).

Como ja citado anteriormente nao foi feito o balango de energia para centrifuga
02, pois os fluxos energéticos na operagao da centrifuga ndo sao de grandes relevan-

cias. Os resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 13.

Tabela 13- Resultados do balanco de massa da Centrifuga 02 (CN-02).

Corrente 25 26 27
Parametro Unidade

Vazao massica kg/ciclo 1,55E+02 2,36E+01 1,31E+02
Fluxo molar kmol/ciclo 6,24E+00 7,16E-01 5,52E+00
Agua kmol/ciclo 7,33E-01 6,46E-01 8,70E-02
DPK kmol/ciclo 5,42E-04 4,77E-04 6,50E-05
CSL kmol/ciclo 6,76E-02 5,95E-02 8,10E-03
Co kmol/ciclo 1,74E-06 1,53E-06 2,10E-07
Ac.propi kmol/ciclo 6,50E-03 5,72E-03 7,80E-04
Ac. Acétic kmol/ciclo 3,05E-03 2,69E-03 3,60E-04
CO: kmol/ciclo 5,06E-04 4,46E-04 6,00E-05
S. amonio kmol/ciclo 5,58E+05 4,91E-05 6,70E-05
Biomassa kmol/ciclo 6,15E+00 7,38E-01 5,41E+00
Bi2 kmol/ciclo 1,55E-03 1,36E-03 1,90E-04

Fonte: Autores, 2019.

7.11 ADSORVEDOR (AD-01)

Neste equipamento ocorrem dois tipos de operagdo: a adsor¢ao e a regene-
racao. Na etapa de adsorg¢ao o equipamento € alimentado com a corrente 41 que

possui em sua composigao restos do meio de cultivo, agua e vitamina B12. A corrente
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42 é composta pelas substancias que ndo foram adsorvidas, ou seja, € o meio intra-

celular residual, neste caso considerou-se que apenas a vitamina é adsorvida.

Figura 16 - Fluxograma do Adsorvedor 01 e suas correntes
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Fonte: Autor, 2019.

Para o balangco de massa do equipamento foi feita a consideragao de que
100% da cianocobalamina sera adsorvida e regenerada com os agentes extratores.
Para iniciar o balango foi necessario conhecer que um adsorvedor em escala labora-
torial necessita de 45,55 mL dos agentes extratores na concetragao ja citada para re-
generar uma solugdo aquosa de 48,695 mL de cianocobalamina de concentragao
0,156 g/L (Ramos et al., 2004). Supondo que as caracteristicas e tamanho do adsor-

vedor € linear, é possivel calcular a quantidade de agente regenerador .

O balango de energia para o adsorvedor 01 nao foi realizado, pois foi consi-
derado que o processo de adsorgao e regeneragao em leito de Duolite € um processo

isotérmico.
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As condicdes estabelecidas para determinacado dos balancos estao represen-

tadas na Tabela 14 e os resultados obtidos na Tabela 15.

Tabela 14- Condigbes de operacao para determinagéo dos balangos para o Adsorvedor 01 (AD-01).

Condigoes de operagao

Parametros Unidades Quantidades

Dissolugao aquosa de B12 mL 48,695
Concentragéo de B12 na dissolugao g/L 0,156
Massa de 1 mol de B12 9 1355,42
Massa de 1 Kmol de Metanol kg 32
Massa de 1 Kmol de Agua kg 18,02
Volume de solugao extratora necessaria mL 4555
Densidade da solugao extratora kg/L 0,9315
Fragao de Metanol B 0,4

Fonte: Autores, 2019.

Tabela 15- Resultados obtidos para o balan¢o de massa do Adsorvedor (AD-01).

Corrente
Parametro Unidade 28 29 30 38
Vazao massica kg/ciclo 2,36E+01 1,03E+04 1,03E+04
Fluxo molar kmol/ciclo 7,16E-01 4,72E+02
Agua kmol/ciclo 6,46E-01 3,43E+02 6,46E-01 3,43E+02
DPK kmol/ciclo 4,77E-04 0 4,77E-04 0
CSL kmol/ciclo 5,95E-02 0 5,95E-02 0
Co kmol/ciclo 1,53E-06 0 1,53E-06 0
Ac.propi kmol/ciclo 5,72E-03 0 5,72E-03 0
Ac. acétic kmol/ciclo 2,69E-03 0 2,69E-03 0
CO2 kmol/ciclo 4,46E-04 0 4,46E-04 0
S. amonio kmol/ciclo 4,91E-05 0 4,91E-05 0
Biomassa kmol/ciclo 7,38E-01 0 0 0
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B12 kmol/ciclo 1,36E-03 1,36E-03 0 0

Metanol kmol/ciclo 1,29E+02 0 1,29E+02

Fonte: Autor, 2019.

7.11.1 Misturador 03 (M-03)

Para a determinacédo dos balangcos de massa para esse equipamento, fez-se
necessario, primeiramente, a determinacao dos balangcos de massa do cristalizador,
de onde saem o reciclo a agua e metanol que entra pela corrente 50 no misturador 3.

Tendo conhecimento, através da literatura e balango de massa do adsorvedor,
da quantia necessaria de agua e metanol para adsorver a vitamina B12 e sabendo o
valor do reciclo dos mesmos componentes pela corrente 50 € possivel determinar a
quantia de agua e metanol que entrara nos sistemas pelas correntes 51 e 52.

Através dos calculos exemplificados no Anexo 2 em um primeiro momento nao
ha necessidade da introdugao de agua no sistema pela corrente 52, porém, prevendo
eventuais perdas durante o processo esta corrente fica disponivel para reposi¢cao de

agua para o adsorvedor.

O balancgo de energia nao é realizado para os misturadores, pois ndo possuem
fluxos energéticos relevantes para o processo. O misturador 03 esta representado

na Figura 17 e os resultados obtidos estao representados na Tabela 16.
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Figura 17- Fluxograma do Misturador 03 (M-03) e suas correntes.
Agua deionizada
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Fonte: Autores, 2019.

Tabela 16- Resultados do balango de massa para o Misturador 03 (M-03).

Corrente
Paramentro Unidade 30 51 52 53

kg/ciclo 1,03+E04 1,00E+0 0 1,03+E04

V. Massica
kg/h 6,13E+01 5,95E-03 0 6,13E+01
. kg/ciclo 6,18E+03 0 0 6,18E+03

Agua

kg/h 3,67E+01 0 0 3,67E+01
kg/ciclo 4,11E+03 1,00E+0 0 4,12E+03

Metanol
kg/h 2,45E+03 5,95E-03 0 2,45E+01

Fonte: Autores, 2019.

7.11.2 Misturador 04 (M-04)

Este equipamento recebe a vitamina juntamente com metanol e agua vindos do
adsorvedor pela corrente 43, recebe também a porcentagem de vitamina n&o
cristalizada somada ao metanol e a agua vindo do filtro pela corrente 47 e os envia ao

cristalizador pela corrente 44, como mostra a Figura 18.
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Figura 18- Fluxograma do Misturador 04 (M-04) e suas correntes.

@

Fonte: Autores, 2019

Para determinag&o do balango de energia desse equipamento foi necessario,
primeiramente, a determinacdo do balanco de massa do cristalizador, adsorvedor e
filtro, uma vez que o misturador 4 se relaciona com esses 3 equipamentos. Os

resultados obtidos estao apresentados na Tabela 17.

Tabela 17- Resultados dos balangos de massa do Misturador 04 (M-04).

Corrente 43 44 47
Paramentro Unidade
kg/ciclo 1,03+E04 1,14E+04 1,14E+03
V. Massica

kg/h 6,13E+01 6,80E+01 6,80E+00
A kg/ciclo 6,18E+03 6,87E+03 6,90E+01

ua
g kg/h 3,67E+01 4,08E01 4,10E+00
kg/ciclo 4,12E+03 4, 57E+03 4,50E+01

Metanol

kg/h 2,45E+03 2,72E+01 2,67E+00
5 kg/ciclo 0 5,50E-01 5,50E-01
* kg/h 0 3,27E-03 3,27E-03

Fonte: Autores, 2019.

7.12 CRISTALIZADOR (CC-01)

Neste equipamento ha a entrada de agua com metanol e a vitamina B12 pela
corrente 44 a 25,1°C e uma presséo de 1 atm. No cristalizador ocorrera a evaporagao
da agua e metanol que posteriormente abandonam o cristalizador pela corrente 48.
As condi¢des de operagao do equipamento sdo 0,15 atm de pressao a 50°C no va-

cuo. A corrente 45 é a que sai do equipamento com os cristais de cianocobalamina
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formados a 50°C e 0,15 atm em direcao ao filtro. A Figura 19 representa o cristaliza-

dor e suas respectivas correntes de entrada e saidas.

Figura 19 - Fluxograma do Cristalizador (CC-01) e suas correntes.
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Fonte: Autores, 2019.

Para realizagao do balangco de massa desse equipamento. Varias considera-
¢Oes foram feitas a respeito da vitamina, metanol e agua que compdem o sistema do

equipamento.
e Para a vitamina:

Considerou-se que toda a vitamina que sai do adsorvedor vai para o cristali-
zador, logo corrente 43 é igual a corrente 44, e que ndo ha perdas de massa no
cristalizador, corrente 44 ¢é igual a corrente 45. Além disso, considerou-se que 30%
da vitamina que entra no fluxo, volta pela corrente 47 em forma liquida e que 70% da

mesma sai pela corrente 46, ja cristalizada.
e Para o metanol:

90% do metanol que entra pela corrente 44 sai pela corrente 48 em diregao ao
condensador, restando 10% para a corrente 45. Considerou-se também que a cada
100 kg de vitamina produzida, 2 kg s&o de impureza e que em 1 kg de impureza exis-

tem 0,129 kg de metanol.
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e Para a agua:

90% da agua que entra pela corrente 44 sai pela corrente 48 em diregao ao
condensador, restando 10% para a corrente 45. Considerou-se também que a cada
100 kg de vitamina produzida, 2 kg s&o de impureza e que em 1 kg de impureza exis-

tem 0,875 kg de agua.

Os resultados obtidos estao representados na Tabela 18.

Tabela 18- Resultados do balango de massa do Cristalizador (CC-01).

Corrente 44 45 48
Parametros Unidade
Vaz&o massica kg/ciclo 1,14E+04 1,14E+03 1,02E+04
Agua kg/ciclo 6,87E+03 6,90E+02 6,18E+03
Metanol kgl/ciclo 4,57E+03 4 57E+02 4,11E+03
Vitamina B12 kg/ciclo 1,85E+00 1,85E+00 0

Fonte: Autores, 2019

7.13 CONDENSADOR (CD-01)

Este equipamento é encarregado de condensar a corrente 33 que sai do rista-
lizador (C-01), esta corrente € composta por agua e metanol vaporizados. Essa cor-
rente entra a 50°C e 0,15 atm e sai na corrente 34 a 25°C e 0,15 atm. O fluido utilizado
para que ocorra a troca térmica € agua a 15°C e 0,15 atm, podendo aumentar sua

temperatura no maximo até 20°C. O condensador pode ser observado na Figura 20.

Figura 20- Fluxograma do Condensador 01 (CD-01) e suas correntes.

Fonte: Autores, 2019.

7.14 FILTRO (F-01)
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Neste equipamento ocorre a separagao da fase solida (B12) e liquida (residuos
de agua e metanol) da corrente 45 proveniente do cristalizador. A corrente 45 entra
no filtro a 50°C e 1 atm, logo teremos que aumentar a presséo para entrada no filtro,
ja que na saida do cristalizador temos uma pressao de 0,15 atm. Na saida do filtro
teremos a corrente 46 com os cristais filtrados e pureza de aproximadamente 98% e
na corrente 47 teremos a fase liquida que sera utilizada como reciclo para o cristali-

zador. Na Figura 21 pode-se observar a representacédo do Filtro 01 e as correntes

associadas.

Figura 21- Fluxograma do Filtro 01 (F-01) e suas correntes.
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Fonte: Autores, 2019
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8 DIMENSIONAMENTO DOS EQUIPAMENTOS

8.1 MISTURADORES 01 e 02 (M-01, M-02)

Para o dimensionamento do M-01 e do M-02 considerou-se os mesmos calculos,
afinal ambos devem ser projetados para terem o mesmo volume. Para determinar as
dimensdes dos misturadores, considerou-se as relacbes de dimensdes padrdes de

um reator perfeitamente agitado (CSTR) descritas por McCabe (1993).

Os calculos do dimensionamento podem ser verificados no anexo 1 e as

dimensdes encontradas estao exemplificadas na Tabela 19.

Tabela 19- Especificacdes técnicas dos Misturadores 01 e 02 (M-01 e M-02).

Equipamento Misturador 01 Misturador 02
TAQ M-01 M-02
Quantidade 1 1
Material Aco inox AISI 316
Diametro total (m) 2,73
Didmetro do impelidor (m) 0,91
Altura total (m) 8,21
Volume de liquido (m?3) 16,12
Largura da Chicana (m) 0,22
Altura do impelidor (m) 0,91
Numero de impelidores 4
Tipo de impelidor Rushton
Poténcia (kW) 0,34 x 10%

Fonte: Autores, 2019.

8.2 MISTURADOR 03 E 04 (M-03 E M-04)

Para o dimensionamento do M-03 e do M-04 considerou-se os mesmos calculos,

utilizados para os misturadores M-01 e M-02.

Os calculos do dimensionamento podem ser verificados no anexo 1 e as

dimensdes encontradas estao exemplificadas na Tabela 20.
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Tabela 20- Especificagcbes técnicas dos Misturadores 03 e 04 (M-03 e M-04).

Equipamento Misturador 03 Misturador 04
TAQ M-03 M-04
Quantidade 1 1
Material Aco inox AISI 316
Diametro total (m) 1,78
Didmetro do impelidor (m) 0,59
Altura total (m) 5,36
Volume de liquido (m?3) 13,5
Largura da Chicana (m) 0,14
Altura do impelidor (m) 0,59
Distancia entre os impelidores (m) 0,59
Numero de impelidores 4
Tipo de impelidor Rushton
Poténcia (kW) 0,41 x 10%

Fonte: Autores, 2019.

8.3 REATORES (R-01, R-02, R-03 e R-04)

Utilizando o balanco de massa, concluiu-se que os trés reatores possuem
dimensdes iguais, portanto os calculos de dimensionamento foram realizados apenas
para um reator tendo em vista que todos terdo as mesmas medidas. E também, um
quarto reator, atuando como reator de inéculo e possuindo 10% do volume dos demais
reatores.

Considerou-se um reator perfeitamente agitado (CSTR) e a partir das relagbes
de dimensé&o padrbes de um reator CSTR descritas pelo McCabe (1993), calculou-se
o restante das dimensobes e parametros.

Considerou-se também que a temperatura de operagao do reator € de 30°C,
porém na limpeza o material deve suportar até 121°C sendo entdo fabricado com o
material aco inox AISI 316.

Para o calculo da poténcia assume-se uma agitacdo de 100 rpom e um agitador
tipo turbina com 6 pas, tendo em vista que fermentagcdes anaerdbias possuem uma
velocidade de agitag&o entre 80 e 100 rpm pois deseja-se apenas a homogeneizagéo
do sistema.

Todos os resultados das dimensdes e parametros calculados estdo expostos na
Tabela 21.
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Tabela 21- Especificacdes técnicas dos Reatores 01, 02 e 03 (R-01, R-02 e R-03).

Equipamento Reator
TAQ R-01
Quantidade 3
Material Aco Inox AlSI 316
Diametro total (m) 1,77
Didmetro do impelidor (m) 0,59
Altura total (m) 5,93
Altura do liquido (m) 5,33
Volume total (L) 14,74
Volume de liquido (L) 13,26
Largura da chicana (m) 0,14
Altura do impelidor (m) 0,59
Numero de impelidores 4
Tipo de impelidor Rushton
Poténcia (W) 1,69x1073

Fonte: Autores, 2019.

8.4 TROCADORES DE CALOR

As areas de troca térmica dos trocadores de calor foram obtidas de acordo com
os calculos apresentados no anexo 2. A Tabela 22 apresenta a area de troca
térmica, o diametro interno dos tubos e o comprimento dos tubos requeridos para
cada trocador no processo. O material utilizado em todos os trocadores é o Ago

Inox AISI 316. Os trocadores foram considerados todos em contracorrente.

Tabela 22- Area de troca térmica e comprimento dos tubos dos trocadores de calor.

Area de Troca Comprimento Diametro interno dos
Trocador
Térmica (m?) dos Tubos (m) Tubos (m)
TC-01 0,20 16,8 0,05
TC-02 0,22 16,8 0,05
TC-03 0,25 16,8 0,05
TC-04 0,30 16,8 0,05

Fonte: Autores, 2019.
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8.5 CENTRIFUGAS (CN-01 E CN-02)
As centrifugas empregadas no processo sdo do tipo tubular com uma
aceleracéo de aproxidamente 10000x a da gravidade de acordo com Doran (1995).
A partir das vazdes massicas das correntes de entrada da CN-01 e CN-02, 219
kg/h e 0,925 kg/h, respectivamente, calculadas no balango de massa, sera empregada
uma centrifuga de 1.200 kg/h e 5 kg/h respectivamente, visando a expanséo da

producao.

8.6 SILO DE ARMAZENAMENTO DE GLICOSE (SL-01)

O armazenamento de glicose se deu em um silo que foi dimensionado a partir da
relagdo encontrada na empresa Camargo Maquinas, que dimensiona silos para
armazenamento de glicose, em que a raz&o entre diametro (D) e altura (H) é igual a
0,5, ou seja, D/H = 0,5. As dimensdes calculadas estdo exemplificadas na Tabela 23,

e os calculos estao apresentados no anexo 1.

Tabela 23- Dimensbdes do Silo de armazenamento de glicose.
Volume de glicose por

Equipamento Altura do silo (m)  Didmetro (m)

batelada (—"™—)

batelada

SL-01 2.1 1,305 1,53
Fonte: Autores, 2019.

Os demais silos do processo ndo foram dimensionados pois vao ser substituidos
por adicdo manual das matérias-primas devido ao pequeno volume de

armazenamento, se tornando inviavel economicamente para o processo.

8.7 BOMBAS

Em nossa industria utilizaremos cerca de 28 bombas em todo projeto. Tendo
em vista do trabalho dispendioso de se determinar a poténcia de cada uma dessas
bombas, exemplificaremos a seguir os calculos apenas das bombas que julgamos
mais relevantes em nosso projeto industrial.

Foram calculadas trés bombas, a bomba que sai do misturador M-01 e segue
para o trocador de calor E-01, a bomba que sai do tanque de pré-inéculo para o

fermentador e a bomba pods fermentador.
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Na Tabela 24 estdo representados os resultados obtidos nos calculos para

determinar a poténcia das bombas.

Tabela 24- Resultado dos calculos realizados para determinacao da poténcia das bombas.

Bomba pés M-01 Bomba poés pré-inéculo Bomba pés fermentador
Reynolds 317.793 312.656 315.820
hgs (m) 3,30 3,17 3,17
hg, (m) 13,72 11,47 10,66
hiotqr (M) 17,02 14,64 13,84
Hy (m) 19,58 17,20 17,41
n, (Kw) 2,50 2,20 2,30

Fonte: Autores, 2019.

8.8 CRISTALIZADOR, ADSORVEDOR E MOINHO DE BOLAS

Para esses equipamentos nao foi realizado o dimensionamento devido a falta
de dados e a complexibilidade dos equipamentos tendo em vista, principalmente, que
o cristalizador e o adsorvedor sdo equipamentos que fazem parte do reciclo do
sistema, dificultando os calculos dos balangcos de massa e energia e

consequentemente o dimensionamento dos mesmos.

9 DESCRIGAO DAS MALHAS DE CONTROLE E INSTRUMENTAGAO

As malhas de controle e instrumentacido foram elaboradas visando a otimizagao
do funcionamento dos equipamentos, o controle das condicbes de operacido e a
prevencao de danificacdo de equipamentos.

As seguintes malhas foram elaboradas utilizando o software livre DIA, versdo

0.97.2, representadas nas Figuras 22, 23 e 24.
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Figura 22- Malha de controle e instrumentagdo das etapas de preparagcédo da matéria-prima.
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Figura 23- Malha de controle e instrumentacao das etapas da fermentagao.
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Figura 24- Malha de controle e instrumentagao das etapas de purificagao.
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9.1 MALHA DO MISTURADOR 01

O objetivo desta malha € controlar o nivel de solu¢do do Misturador-01 bem
como a vazéao da corrente 07. O LAH-101 e LAL-101 s&do alarmes de nivel alto e baixo,
respectivamente, de forma que o primeiro se comunica com o LC-101 que controla a
valvula (regulada por atuador pneumatico) da corrente 01 e impedir que o M- 01
exceda o volume necessario para a operacado, e principalmente transborde. O
segundo, LAL-101, atua de forma a indicar quando o nivel & baixo a ponto de ocorrer
uma cavitagdo na bomba da corrente 07, portanto este transmissor informa o LC-201
que atua desligando a bomba da corrente 07.

O fluido saira do M-01 comecara a sair em direcdo ao Trocador de Calor 01 por
baixo, de forma continua, apds a mistura da glicose com agua deionizada se der por

completa, e nenhuma destas duas matérias-primas forem adicionadas mais.
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9.2 MALHA DO MISTURADOR 02

O objetivo desta malha é controlar o nivel da solugdo do Misturador 02, bem
como a vazao da corrente 09. Para o controle de nivel, utilizou-se um Controle de
Razao, o FY-102 recebe sinal de fluxo do FT-102, relacionado a corrente 04, e tam-
bém do FT-202, relacionado a corrente 06, para entdo o FC-102 atuar sobre a val-
vula da corrente 04, portanto a propor¢ao € alcancada controlando a vazao desta
corrente. O LAH-102 é o alarme nivel maximo do M-02 e se comunica com o LC-
102 de modo que este desliga a bomba da corrente 04. O LAH-102 informa o LC-
202 também, este por sua vez atua desligando a bomba da corrente 06, se for o
caso, evitando dessa forma o transborde ou alimentacéo excessiva do M-02. O LAL-
102 é o alarme de nivel minimo de solugao no M-02, este se comunicando com o
LC-302,de modo que ele atue na bomba da corrente 09, desligando-aquando este
nivel é atingido, evitando assim, a cavitacdo da mesma.

O fluido saira do M-02 comecara a sair em direcdo ao Trocador de Calor 03 por

baixo, de forma continua, apds a mistura do di-hidrogenofosfato de potassio, agua de
maceragao de milho, Cloreto de cobalto e agua deionizada se der por completa, e

nenhuma destas duas matérias-primas forem adicionadas mais.

9.3 MALHA DOS TROCADORES DE CALOR 01 E 03

O objetivo destas malhas € controlar a temperatura das correntes de saida

dos trocadores E-01 e E-03 (correntes 08 e 10, respectivamente).

Para o trocador de calor 01, o TT-103 mede a temperatura da corrente de
saida do trocador de calor 01 (corrente 08), informa o TC-103, que por sua vez atua
fechando ou abrindo a valvula (pneumaticamente) da corrente de vapor saturado,
de forma a se atingir a temperatura desejada. Dessa forma, caso a temperatura

esteja menor que o Set-Point, aumenta-se a vazao da corrente de vapor saturado.

Para o Trocador de Calor 03, o TT-104 mede a temperatura da corrente de

saida do Trocador de Calor 03 (corrente 10), informa o TC-104, que por sua vez
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atua fechando ou abrindo a valvula (pneumaticamente) da corrente de vapor satu-
rado, de forma a se atingir a temperatura desejada (Set-Point). Dessa forma, caso
a temperatura esteja menor que o Set-Point, aumenta-se a vazao da corrente de

vapor saturado.

9.4 MALHA DOS TROCADORES DE CALOR 02 E 04.

O objetivo destas malhas é controlar a temperatura das correntes de saida

dos trocadores E-02 e E-04, (correntes 11 e 12, respectivmente).

Para o trocador de calor 02, o TT-105 mede a temperatura da corrente 11 e
transmite essa informag¢ao ao TC-105, que por sua vez controla a valvula da agua
a 20°C do E-02 (pneumaticamente). Dessa forma, caso a temperatura esteja maior
do que o Set-Point, aumenta-se a vazao da corrente de agua refrigerante. Caso a
temperatura esteja menor do que o Set-Point, fecha-se a valvula a fim de diminuir a

vazao da mesma.

Para o trocador de calor 04, o TT-106 mede a temperatura da corrente 12 e
transmite essa informagao ao TC-106, que controla a valvula da agua a 20°C do E-
04 (pneumaticamente). Dessa forma, caso a temperatura esteja maior do que o Set-
Point, aumenta-se a vazao da corrente de agua refrigerante. Caso a temperatura
esteja menor do que o Set-Point, fecha-se a valvula a fim de diminuir a vaz&o da

mesma.

9.5 MALHA DO REATOR 01

Esta malha tem como objetivo controlar o nivel do meio do Reator 01 e sua
temperatura. O LT-107 mede o nivel de meio no R-01, de modo a se comunicar com
o LC-107, que controla o FC-107 (escravo), que atua controlando as valvulas que
controlam as correntes 13 e 16. Note que o controle de ambas valvulas se dara sepa-
radamente (pneumaticamente). Em um primeiro momento se controlara a corrente 13
até seu determinado Set-Point, apés finalizada a adigdo desta corrente, o controlador

atuara na corrente 16, separadamente, em momentos distintos.
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O TT-107 mede a temperatura do meio e se comunica com o TC-107, que
controla o FC-207 (escravo) que atua (pneumaticamente) na valvula da agua de re-
frigeragao, permitindo maior ou menor passagem da mesma, implicando na regula-

gem da temperatura do meio do R-01.

9.6 MALHA DO REATOR 02

Esta malha tem como objetivo controlar o nivel do meio do Reator 02 e sua
temperatura. O LT-108 mede o nivel de meio no R-02, de modo a se comunicar com
o LC-108, que controla o FC-108 (escravo), que atua controlando as valvulas que
controlam as correntes 14 e 17. Note que o controle de ambas valvulas se dara sepa-
radamente (pneumaticamente). Em um primeiro momento se controlara a corrente 15
até seu determinado Set-Point, apés finalizada a adigdo desta corrente, o controlador

atuara na corrente 16, separadamente, em momentos distintos.

O TT-108 mede a temperatura do meio e se comunica com o TC-108, que
controla o FC-208 (escravo) que atua (pneumaticamente) na valvula da agua de re-
frigeragao, permitindo maior ou menor passagem da mesma, implicando na regula-

gem da temperatura do meio do R-02.

9.7 MALHA DO REATOR 03

Esta malha tem como objetivo controlar o nivel do meio do Reator 03 e sua
temperatura. O LT-109 mede o nivel de meio no R-03, de modo a se comunicar com
o LC-109, que controla o FC-109 (escravo), que atua controlando as valvulas que
controlam as correntes 15 e 18. Note que o controle de ambas valvulas se dara sepa-
radamente (pneumaticamente). Em um primeiro momento se controlara a corrente 15
até seu determinado Set-Point, apés finalizada a adigdo desta corrente, o controlador

atuara na corrente 18, separadamente, em momentos distintos.

O TT-109 mede a temperatura do meio e se comunica com o TC-109, que

controla o FC-209 (escravo) que atua (pneumaticamente) na valvula da agua de re-
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frigeragao, permitindo maior ou menor passagem da mesma, implicando na regula-

gem da temperatura do meio do R-03.

9.8 MALHA DO REATOR 04

Esta malha tem como objetivo evitar que ocorra cavitagdo na bomba posicio-

nada na saida do R-04 e controlar a temperatura do meio do mesmo.

O LT-110 mede o nivel minimo do meio do reator de inéculo, de modo que
se comunique com o LC-110, este atua na bomba na saida do R-04 (referente as
correntes 25, 26 e 27).

O TT-110 mede a temperatura do meio do R-04, que se comunica com o TC-
110, este por sua vez controla a valvula da agua de refrigeragéo, permitindo maior

ou menor passagem da mesma para a refrigeragdo do R-04.

9.9 TANQUE DE GAS

Nao ha necessidade de uma malha de controle especificamente para contro-
lar a presséo dos biorreatores, para isto os mesmos estardo equipados com valvulas
de alivio, logo, sempre que a pressao limite for alcangada, as valvulas se abriréo,

permitindo a passagem do diéxido de carbono para dos biorreatores para o GT-01.

9.10 MALHA DO MISTURADOR 03

Esta malha tem como objetivo controlar o fluxo da corrente de agua deioni-

zada que entra no misturador 03 para se atingir a proporgao ideal de agua/metanol.

O FT-112 e FT-212 medem a vazao das correntes 51 e 52, de metanol e
agua, respectivamente. Estes se comunicam com o FY-112, que se comunica com
o FC-112, o qual atua na bomba de agua deionizada, até atingir determinada pro-

porgao.
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9.11 MALHA DO TANQUE DE LIQUIDO 06

Esta malha tem como objetivo controlar o nivel do LT-06, evitando a cavitagdo da

bomba da corrente de saida do mesmo.

O LAL-113 é um alarme de nivel baixo que informa o LC-113, este por sua vez

atua desligando a bomba da corrente 50.

10 PLANTA BAIXA E LAYOUT

A Planta Baixa e o Layout da planta foram definidos visando reduzir custos com
bombeamentos nas correntes. As Figuras 22 e 23 apresentam a planta baixa e o
Layout da mesma, respectivamente. A tabela 25 descreve a area de cada espacgo da
planta baixa, sendo que as areas foram definidas respeitando a Norma
Regulamentadora N°12 (BRASIL, 1978).

Tabela 25: Areas da plana baixa

Espago Area (m?)

Banheiros da recepgéao 50
Recepcgao 100
Banheiros do Armazém 75
Armazém 300
Garagem 150
Escritério 150
Banheiros do escritorio 100
Banheiros do vestiario 75
Vestiario 150
Laboratério de Fisico Quimica 150
Laboratério de Microbiologia 300

Producgéao 2.100

Total 3.700

Fonte: Autores, 2019.

A area dos ambientes foi determinada pensando no numero de pessoas que
ocupariam cada um destes; a disposicao se deu principalmente a fim de dinamizar o

acesso aos laboratorios e a area de produgao pelos operadores, que coletardo
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amostras durante todo o processo para avaliar a qualidade das matérias-primas, do

produto em formacéao e da viabilidade celular da cepa empregada.



Figura 25- Planta baixa da CianoBio.
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Figura 26- Layout da CianoBio.
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11 MAPA DE RISCO
Na Figura 27 segue a representagdo do mapa de risco da CianoBio, bem como a

descrigdo dos riscos envolvidos em cada espaco.

Figura 27- Mapa de risco da CianoBio.
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Fonte: Autores, 2019.

11.1 RECEPCAO
O risco reconhecido na recepgao pertence ao grupo |V, ou seja, ergonédmico,
tendo em vista a monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de trabalho e

trabalho noturno.

11.2 W.C. (WATER CLOSET OU BANHEIROS)

No W.C. reconheceu-se os riscos Fisico, Ergonémico e Bioldgico (grupos V, IV
e lll, respectivamente), tendo em vista a umidade, repetitividades quando ocorrer a
higienizac&o do local e condigdes de proliferacdo de microrganismos, principalmente

de coliformes totais.

11.3 ESCRITORIO
Os riscos envolvidos no escritdrio e suas intensidades sao: risco pequeno dos
grupos ergonémico e de acidentes, tendo em vista a monotonia, repetitividade e

posturas inadequadas de trabalho.

114 GARAGEM
Na garagem os riscos envolvidos sdo: risco pequeno dos grupos ergonémico e

de acidentes, tendo em vista a monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de
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trabalho e carregamento e descarregamento de materiais.

11.5 ARMAZEM
Reconheceu-se os riscos quimicos, ergonémicos e de acidentes, de baixa
intensidade, tendo em vista a monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de

trabalho, disposicao de materiais e reagentes.

11.6 LABORATORIO DE FiSICO-QUIMICA

No laborat6rio de fisico-quimica os riscos evolvidos s&o dos grupos | e Il (fisico
e quimico), de média intensidade, tendo em vista as condigdes de operagédo que os
instrumentos laboratoriais podem atingir e manipulagdo de reagentes quimicos.
Atribuiram-se riscos pequenos aos grupos |V e V (ergondmico e acidentes), tendo em
vista a monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de trabalho e possibilidade

de um equipamento falhar de modo que cause um acidente.

11.7 LABORATORIO DE MICROBIOLOGIA

No laboratério de microbiologia riscos presentes sdo medianos, dos grupos I,
Il e IV (quimico, biolégico e ergonémico) tendo em vista a manipulagdo e
armazenamento de reagentes quimicos, agentes biologicos e também, devido a

monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de trabalho.

11.8 VESTIARIO
N&o se assinalou nenhum risco ao vestiario por ser um local que apresenta

baixa intensidade do mesmo.

11.9 AREA DE PRODUCAO

Neste local estao dispostos os equipamentos, pois € onde ocorre 0 processo
produtivo, portanto se atribuiu risco mediano do grupo fisico, pois as condi¢cdes de
operagao dos equipamentos apresentam temperaturas e pressdes elevadas,
principalmente dos trocadores de calor. Atribuiu-se pequeno risco aos demais grupos
(quimico, bioldgico, ergondmico e de acidentes) pois ha a manipulagdo de agentes
quimicos e fisicos, monotonia, repetitividade, posturas inadequadas de trabalho e a
possibilidade de acidentes envolvendo qualquer equipamento.



12 ANALISE ECONOMICA

85

Em projetos industriais o balan¢co econdmico é essencial, visando conhecer o

capital necessario para o empreendimento, logo temos como resultado os valores

referentes aos custos de instalagdao, operacdo, fluxo de caixa e determinagdo da

viabilidade do projeto.

O orcamento da industria CianoBio foi realizado aplicando a cotacédo do délar
de 1 de novembro de 2019, o qual foi de R$4,00 reais.

12.1  CAPEX (CAPITAL OF EXPENDITURE)

Os custos de instalacao estio relacionados com o capital necessario para a

construcao e partida do processo, sendo assim, sao incluidos os custos de capital

fixo, custo do terreno e outros custos nao depreciaveis. No presente trabalho para

esta etapa considerou-se os equipamentos, terreno e fatores de instalacéo, tubu-

lacao e instrumentacao para a determinacédo do Capex, como pode ser observado

na Tabela 26.

Tabela 26- Custos dos equipamentos e terreno da empresa CianoBio..

Equipamento Quantidade Capacidade Custo Unitario (R$)Custo Total (R$) Fonte
Tanque de
Solidos 1 3,5md 3.500 3.500,00 Mfrural
Misturadores 4 17,5 m? 360.000 1.440.000,00 Alibaba
Terreno 1 4350 m3 428.288 428.288,00 -

Trocador de Calor 2 0,2 m? 5.000 10.000,00  EVACON

Trocador de Calor 2 0,3 m? 5.448 10.896,00  EVACON
Tanque de liquidos 1 35m 35.000 35.000,00 Mfrural
Tanque de liquidos 2 17,5 m3 17.500 35.000,00 Mfrural
Fermentadores 3 14,7 m? 400.000 1.200.000,00 Alibaba
Tanque de Inéculo 1 1,47 m? 40.000 40.000,00 Alibaba
Centrifugas 2 1200 kg/h 32.000 64.000,00 Alibaba
Moinho de  Bo- 1 1 kg/h 12.000 12.00000  Alibaba

las
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Adsorvedor 1 10.000 kg/h 4.000.000 4.000.000,00  Alibaba
Cristalizador 1 12'000?0“9/ ci- 1.592.000 1.592.000,00  Matches
Filtro 1 1200 kg/ciclo 192.000 192.000,00  Matches
Condesador 1 12 m3/ciclo 4.000 4.000,00 Alibaba
Bombas 6 m¥h 2.000 2.000,00 Alibaba
9.068.684.00
Total - - -

Fonte: Autores, 2019

O total obtido na Tabela 26, é relacionado apenas aos equipamentos e ter-
reno, logo aplicou-se ainda os fatores de acordo com Turton (2008), que deve-se
multiplicar pelo total encontrado na Tabela 26 como € possivel observar na Tabela
27:

Tabela 27- Custos de instalagdo com aplicagéo dos fatores e custo total de instalagao.

Fatores Fator Custo Total ($)
Instalagao/Construcao 0,7
6.343.878,00
Tubulacoes 0,6 5.437.610,00
Instrumentacao/Controle 0,3 2.718.805,00
Total

14.500.293,00

Fonte: Autores, 2019.

Sendo assim, o custo de equipamentos/terreno juntamente com os fatores
listados anteriormente € igual a 23.568.977 reais.

A partir dos valores encontrados determinou-se o custo de capital total do
processo, levando em consideracao os custos de equipamentos/terreno e o capital
de giro, que representa 15% do custo de equipamentos. A Tabela 28 exemplifica

o custo de capital total.

Tabela 28- Custo de capital total.

Custo (R$)
Custo de equipamentos/Terreno 23.568.977,00
Capital de giro 3.535.346,00
CAPEX 27.104.323,00

Fonte: Autores, 2019.
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12.2 OPEX (OPERATIONAL EXPENDITURE)

O Opex esta relacionado aos custos de operacdo que uma determinada in-

dustria tera. Esses custos podem ser divididos em custos fixos e variaveis.

Os custos fixos sdo independentes da taxa de producao, mas relacionam-se
diretamente a fungéo de produgéo, ja os custos variaveis variam de acordo com a
taxa de producdo mas nao necessariamente diretamente proporcional.O Opex
ainda aborda algumas despesas gerais como administragdo e pesquisa e desenvol-
vimento por exemplo. Para o céalculo das matérias-primas utilizou-se os precos co-

tados em diversas empresas nacionais e internacionais.

Em relagdo aos operadores, utilizou-se a Equacao 01 para determinagao do

numero de trabalhadores por turno.
No. = (6,29 + 31,7P2 + 0,23N )05 (01)

Em que, P se refere as etapas de processamento envolvendo sélidos parti-
culados e N, referente as etapas de processamento nao particulados, encontrando
um total de 12 operadores, utilizando P= 2 por conta de ter uma etapa de filtracédo e
uma etapa em que as matérias-primas devem ser colocadas manualmente por ope-
radores e Nn,= 15, considerando 5 misturadores, 4 trocadores de calor, 2 torres de
adsorgao, 3 reatores e 1 cristalizador. Assumiu-se 3 engenheiros de bioprocessos,
um para cada turno com o salario inicial referente ao piso salarial.

O custo da mao de obra € baseado na quantidade de operadores, definidas
anteriormente e considerando um salario médio de um operador trabalhando 1920
horas por ano. Os encargos trabalhistas sdo considerados 50% dos salarios dos

operadores (Turton, 2008).

Tabela 29- Custo de mao-de-obra.

Quantidade de operadores 12
Salario de operador por ano (R$) 24.000,00

Encargos Trabalhistas (R$) 12.000,00
Custo de mao-de-obra anual (R$) 288.000,00

Fonte: Autores, 2019.
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Relacionados ao custo de mao-de-obra estédo os custos de superviséo (10%),
beneficios (50%), suprimentos laboratoriais e operacionais (10% e 6%, respectiva-
mente).

Os custos fixos de manutengao e taxas/seguros representam 10% e 1,0% do
Capital Fixo de Investimento (10%CAPEX), respectivamente.

Os custos de venda/distribuicdo e de pesquisa e desenvolvimento foram de-
terminados a partir do custo total de operacéo, representando 2 e 5% do total, res-

pectivamente. Na Tabela 30, estao representados os custos fixos de operagao.

Tabela 30- Custos fixos de operagéo.

Custos fixos Custos (R$)
Supervisado 51.840,00
Suprimentos Laboratoriais 28.800,00
Suprimentos Operacionais 17.280,00
Manutengéo 271.043,00
Taxas e Seguros 37.946,00
Administracao 91.632,00
Beneficios 144.000,00
Venda e distribuicao 80.240,00
Pesquisa e Desenvolvimento 200.601,00
Mé&o-de-obra 288.000,00
Total 1.211.382,00

Fonte: Autores, 2019.

Os custos referentes a eletricidade foram baseados nos calculos de balango
de energia e no prego do kWh determinado pela Copel. Ja os da agua de resfria-
mento foram também relacionados aos balangos e ao prego do m® da agua fornecido

pela Sanepar.

O vapor de aquecimento foi calculado utilizando o site da empresa TLV, que
€ uma empresa especializada em vapor, onde fora inserida a quantidade de vapor
necessaria obtida pelo balango de energia, a temperatura do vapor necessaria e as
condigbes de operagao, possibilitando o calculo dos gastos com vapor de aqueci-

mento. A Tabela 31 abaixo representa os custos variaveis de operacao.

Tabela 31- Custos variaveis de operagéo.

Recurso Custo (R$)
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Glicose 17.094,00
Dihidrogeno fosfato de potassio 2.227,00
CSL 13.675,00
Cloreto de Cobalto 217,09,00
DBI 1.596,00
Metanol 164.572,00
Eletricidade 47.239,00
Vapor de aquecimento 253.087,00
Agua de resfriamento 4.841,00
Total 504.548,00

Fonte: Autores, 2019.

Na Tabela 32 esta representado o custo total de operacao.

Tabela 32- Custo total de operacéo.

Custos (R$)

Custos Fixos 1.211.382,00
Custos Variaveis 504.548,00
OPEX 1.715.930,00

Fonte: Autores, 2019.

Apos a determinacdo dos custos de instagao e operacgao totais, determinou-
se o prec¢o para producdo de 1g de vitamina, aplicando uma divisdo entre o valor do
OPEX e a quantidade de vitamina produzida pela industria em um ano (1,0.10° g

B12/ano).

Sendo assim o custo para producao da vitamina B4z pela industria CianoBio &
17,15 R$/g B12. Este valor é relativamente baixo quando comparado ao produto im-
portado e ao preco de venda (R$360,00 R$/g).
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12.3 FLUXO DE CAIXA

De acordo com o SEBRAE, o fluxo de caixa é uma ferramenta essencial para
os investidores obterem uma visao do presente e futuro da empresa, bem como a
disponibilidade de caixa e liquidez da empresa, sendo assim, facilita a tomada de
decisbes importantes como redugéo de custos, investimentos e planejamento da in-

dustria.

Alguns indicadores econémicos que foram analisados pelo fluxo de caixa apli-
cado a industria CianoBio foram baseados em Turton (2008) sao eles: Payback, Va-

lor Presente Liquido, Taxa Interna de Retorno e Depreciacéo.

Payback em portugués significa “retorno”, logo pode ser definido como o
tempo de retorno do investimento, ou seja, quando o ganho acumulado se iguala ao
investimento. Depreciagao € a perda de valor de um bem, devido ao desgaste natural

ou decorrente de seu uso.

A Taxa Interna de Retorno (TIR) € uma medida expressa em percentual, na
qual representa a rentabilidade de um projeto de investimento. O Valor Presente Li-
quido (VLP) é uma métrica que visa calcular o valor presente de uma sucessao de
pagamentos futuros, isso se deve ao fato que o dinheiro que sera recebido ndo pos-
sui 0 mesmo valor no presente, este método ajuda a prever a viabilidade de um in-

vestimento.

Para realizacéo do fluxo de caixa, considerou-se o preco da vitamina B12 com
98% de pureza obtido pelo site Chemicalbook e comercializado pela Alfa Aesar, no
qual 1g da vitamina é vendida por US$90,1 dodlares, utilizando a cotagéo aplicada a
esta analise econdmica ja descrita anteriormente temos que a vitamina sera comer-
cializada por R$360,00 R$/g, sendo que a Industria CianoBio possui capacidade de

producdo de 8.000 g de vitamina B12 por més.

12.4 SIMULACAO FLUXO DE CAIXA
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A simulacao foi realizada em planilhas, aplicando um financiamento de 18 me-

ses para quitar o investimento na industria, considerando que até o sexto més teria-

mos um terco da capacidade total de producado. A partir do 12 més considerou-se

metade da producio e no 18 més a industria estaria com a capaciade total de pro-

ducgédo. A depreciagao que € a perda de valor de um bem, devido ao desgaste natural

ou decorrente de seu uso foi de 1% ao més, devido ao rigoroso controle de limpeza

e manutencgao dos equipamentos. A Tabela 32 abaixo demonstra os resultados obti-

dos para os indicadores econ6micos citados anteriormente, bem como o grafico,

sendo possivel verificar a viabilidade do projeto.

Tabela 32- Indicadores Econdmicos.

Depreciagao
Payback
VPL (M$)

TIR

1%
30 meses
29,80

3,01% ao més

FM Acumulado (M$)

38,90

Fonte: Autores, 2019.
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Figura 28- Fluxo de caixa industria CianoBio.
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Fonte: Autores, 2019.

A partir da Figura 25 podemos inferir que inicialmente o preco sugerido para
a vitamina B12 € competitivo com o mercado internacional e sua comercializagéo é
capaz de quitar os custos de instalagcao e operagcao. A producao até aproximada-
mente o0 més 166 é viavel e lucrativa. A partir do més 166 sera necessario ajustar
a produtividade da vitamina utilizando inovagao tecnoldgica e cepas modificadas
geneticamente aumentado a produtividade por litro da vitamina, visando manter a

viabilidade de producéo.
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13 CONCLUSAO

O objetivo geral do projeto foi atendido ao passo que foi possivel desenvolver
0s objetivos especificos, e de acordo com a analise econdmica, tendo em vista o baixo
custo operacional e o baixo e estavel custo de matéria-prima, o custo de producéo da
cianocobalamina é reduzido, tornando, portanto, o Payback possivel para a CianoBio
em 39 meses para 100 kg/ano de demanda atendida.

Ademais, o projeto conta com uma etapa de purificagdo com reciclo de
reagentes, reduzindo, dessa forma, custos operacionais.

Embora o risco de fabricantes internacionais venderem a cianocobalamina a
precos baixos, seja representativo, pois torna a importagdo atrativa, o mercado de
vitaminas esta em constante expansao, o que permite que novas empresas do ramo
possam emergir, aliando isto a possiveis incentivos fiscais, logistica bem elaborada,
e principalmente a possibilidade de aumentar a producdo, tendo em vista que o
dimensionamento levou em conta a alternativa de aumentar-se a capacidade
produtiva, e a produtividade, a partir da utilizagdo de cepas geneticamente
modificadas mais eficientes.

Além disso, o prego de venda da grama de cianocobalamina a 98% de pureza
(R$ 360,00/g) estabelecido neste projeto é capaz de concorrer com empresas no
cenario nacional, como a Merck KGaA, lider do setor de produgao da industria quimica
e farmacéutica.

Portanto € possivel o estabelecimento e crescimento da CianoBio dentro do
mercado nacional, atendendo a demanda brasileira crescente, e a competicdo com
empresas estrangeiras, tendo em vista a possibilidade de se abaixar o custo de
producado, e consequentemente, do produto final, sem abrir m&o da qualidade do

mesmo.
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ANEXO 1 - Calculo de balango de massa e energia dos equipamentos
Misturadores

Misturador 1 (M-01)
Para o calculo do volume total do processo, temos:

100Kg vit 10°mg 1l 1m3 lano 1dia 168h
lano ~ 1Kg 585mguvit 1000l 334dias 24 h " 1ciclo

m

= 35,83

ciclo
, logo:

0,9. 35,83

= 16,1216 "
Sendo assim, sabe-se que na corrente 7 do misturador 1 deve sair 16,1216
m?3/ciclo. A concentragdo da glicose na corrente 2 é 60 g/L, determinou-se entdo o

fluxo massico da corrente 2, sabendo que a mesma deve compor um volume final de

35,83 m3/ciclo
3

m = concentragao .V = 60.000i .35,83 — = 2.149.800,00_L
m3 ciclo ciclo
g 1lkg 1ciclo kg
.149. ) ) =12,796 —
2.149.800 ciclo "1000g " 168 h /796 h
Sabendo da composig¢ao da glicose, tem-se a corregao
12,796%9 kg

A determinagao da corrente 1 composta apenas por agua foi feita baseada na
conservagao de massa, em que:
FZ + F1 = F3

kg kg kg
95,97 -=— 14,1236 = = F, = 81,8464~

Misturador 2
O balango de massa para o misturador 2 foi determinado através de um balango
por componente, sendo eles:
e DHF - Corrente 3

3
m=C.V =46-% (3583 7 ) = 164,818 -
m ciclo ciclo



1 ciclo

164,818 —2_

k
— = 0,981 -2
ciclo 168 h h

e CSL - Corrente 4

kg 3 kg
m=C.V =40— .[ 35,83 — = 1433,2 —
m3 ciclo ciclo
kg 1ciclo kg
1433,2 o’ 1o8h 16,094 N
e CoClz2— Corrente 5
kg m3 kg
m=C.V =0,0127— .| 35,83 — = 0,4550 ——
m3 ciclo ciclo
kg 1ciclo s kg
0,4550 “clo” 168h - 2,708.10 ™

Como o CoClz possui em sua composi¢cado 20% de agua, fez-se o calculo para

a obtencgao do valor exato de CoCl2 que deve entrar no processo

2,708. 10-% K4 k
h —339.102-2

0,8 ’ h
Para determinagao da corrente 6, entrada de agua no sistema, temos:

F3+F4+F5+F6=F9

kg kg . kg kg
0981 —= + 16,094 —=+3,39.1073 == — 9597 == F,
kg
F, = 78,89 —=
5 =7889 —

Misturador 3 (M-03)

Tem-se que é necessario um volume de 1,11E+04 L/ciclo de solugéo extratora,
sendo esta 40% de metanol e 60% de agua que entra pelo M-03 com uma densidade
de 0,9315 kg/L, com isso deve sair do misturador pela corrente 53:

k L k
m=C.V= 0,9315—g .1,11.10* —— = 1,03.10* .g
L ciclo ciclo

Sendo que 4,12.10% kg/ciclo (40%) de metanol e 6,18.10° kg/ciclo de agua
60%)
(

Pelo balango de massa realizado para o cristalizador temos uma entrada de



10.290,0 kg/ciclo pela corrente 50, seguindo as mesmas proporgdes de metanol e

agua descritas anteriormente, onde:

0,4.10.290,00 <L = 4.116,00 =2 de metanol
ciclo ciclo
kg kg ,
0,6.10.290,00 —— = 6.180,00 —— de dgua
ciclo ciclo

Por conservagéo de energia temos:

e Metanol
Fsq + F50 = Fis3
k k
Fg; = 4,11 .103_—‘9— 4,12 .103 .g
ciclo ciclo
kg
F-; =10
51 ciclo
e Agua
Fsy + F59 = Fs3
k k
Fsy = 6,18.10° —9_ _ 618.10° —2_
ciclo ciclo
Fs; =0

Misturador 4 (M-04)
Os calculos do balango de massa para esse equipamento nao foi realizado pois

as correntes foram definidas nos balancos dos equipamentos que fazem parte do ciclo

do misturador 4.

2- Balango de energia dos trocadores de calor

Trocador de calor 01
Para determinacéo da quantidade de calor trocado no sistema, temos:

Q = Agua, . fTT;s Cp 4gua dT + (Glicose; .Cp glicose.(Tg — T;))

Para calor especifico a pressao constante temos:

Tg
BT? (CT3® DT*

praguadef(AT+ > + 3 + 4)alT

Tz




Onde:
A = 92,053, B = 0,039953, C = 0,00021103, D = 0,00000053469, Agua, =
803,75 Kmol/ciclo.
Com isso temos:
Q =4,40x10% KJ/h
Em seguida, o resultado foi utilizado para determinagéo da quantidade de vapor

de agua saturada para elevar a temperatura do sistema.

_ Q
nUS - y
VS 2,96 atm

n,s = 20,485 Kg/h

Trocador de calor 02
Para determinacéo da quantidade de calor trocado no sistema, temos:

Q = Aguag. f;;“ Cp 4gua dT + (Glicoseg .Cp glicose.(Ty; — Tg))

Para calor especifico a pressao constante temos:

T
2 BT? (CT® DT*
]CpéguadeJ(AT+ > + 3 + 4)dT

Ty
Onde:
A = 92,053, B = 0,039953, C = 0,00021103, D = 0,00000053469, Aguag=
803,75 Kmol/ciclo
Com isso temos:
Q =3,02x10* KJ/h
E em seguida calculou-se a quantidade de agua que deve circular
no trocador para retirar o calor sem que a temperatura da agua seja superior

a 40 °C e sabendo que a agua de refrigeracdo entra a 15°C.

Q
ff: Cp dgua dT

Ny gua =

Nagua = 239,9 Kg/h

Trocador de calor 03
Para determinacdo da quantidade de calor trocado no sistema, temos:



Q = Agua,. IT?O Cp 4gua dT

Para calor especifico a pressao constante temos:

T
co BT? (T3 DT*
]CpaguadT=J(AT+ > + 3 + 4)dT

Ty

Onde:

A =92,053, B =0,039953, C =0,00021103, D = 0,00000053469, Agua,= 926,49
Kmol/ciclo

Com isso temos:

Q =5,77x10* KJ/h

Em seguida, o resultado foi utilizado para determinagéo da quantidade de vapor

de agua saturada para elevar a temperatura do sistema.

Q

Nys =
Avs 2,96 atm

n,s = 2,69x10" Kg/h

Trocador de calor 04

Para determinacao da quantidade de calor trocado no sistema, temos:

T12

Q = Agua,,. J Cp agua dT
T10
Para calor especifico a pressao constante temos:
T12
BT? (CT® DT*

ijaguadT=J(AT+ > + 3 + 2 ) dT

T10

Onde:
A = 92,053, B = 0,039953, C = 0,00021103, D = 0,00000053469, Agua,,=
926,49 Kmol/ciclo
Com isso temos:
Q =4,02x10*KJ/h
E em seguida calculou-se a quantidade de agua que deve circular no

trocador para retirar o calor sem que a temperatura da agua seja superior a



40 °C e sabendo que a agua de refrigeracéo entra a 15°C.

Q
f1450 Cp 4gua dT

négua =

Nigua = 31 9,42 Kg/h

Reator
Para a obtencao do volume de meio de cultivo temos:
100Kg vit 10°mg 11 1m3 lano 1dia 168h
1ano ~ 1Kg '58,5mguvit 1000l 334dias 24 h "1ciclo

Para o calculo do balango de massa do reator calculou-se cada componente
separadamente como sera visto adiante.

e Glicose

Sabemos que a mesma entra apenas pela corrente 13 pois no pré-inoculo a
glicose ja foi consumida, assim como no reator sera completamente consumida sem

sair pela corrente 19, sendo assim:

G =G, = 12,01 ot
I3 = 5 = 22T ciclo

Em que G143 € a glicose na corrente 13 e G, é a glicose reacional.
e DBI

Sabemos que o0 mesmo sera totalmente consumido na reagcdo assim como a
glicose, sendo assim calcularemos apenas o DBI de entrada. As informagdes de sua

concentracdo (0,9g/L) bem como seu peso (146,184 g), sdo dados conhecidos, assim

temos:
mg 1kg 1 Kmol m3  1000L
DBI,, = DBI i =0,9—. . . : =

22 reacional L "10%mg 146,184 kg " ciclo T 1m3

_a4 Kmol

2,2058.107% =
ciclo
e B

Sabemos que a vitamina g12 formada é igual a vitamina B12 que saira na
corrente 19, sabemos também sua concentracao (58,5 g/L) e seu peso (1355,92 g),

sendo assim, temos :



3
58,5mg lkg 1 Kmol 35,83 m” 10001 _a2 Kmol
— : — =1543.107° —
l 10°mg 135592kg  ciclo 1m3 ciclo

By =
e CoCl2

CoClz219 = CoClz;4 + CoCl2y5 — CoCl2yeqcionat
O CoClz;4 € um valor conhecido, calculado no balango de massa do misturador
M-02, o CoClz,s sabemos que € vindo da corrente do pré-inoculo. Neste caso
conhecemos a concentragdo do mesmo no pré-inoculo (0,005), seu peso (128,8 g) e
sabemos também que o pré-inéculo possui 10% do volume de meio, sendo assim

temos:

K9 3583 T LEMOL ) 3g.10- KO
U ciclo "128,8kg T T ciclo

Tendo em vista que cada molécula de cobalamina possui uma molécula de

CoClzzs = 0,005

cobalto, consideramos que 0 CoClz,eqciona; = CObalamina formada, logo

. Kmol

CoClzyegeionat = Cobalamina formada = 1,546 .1073 iclo
Kmol
COC1219 = COC1216 + COC1225 - COClzreacional = 2,9732 . 10_3 ciclo

e DHF

DFP,g = DFP,s + DFP,s
O DFP;¢ € um valor conhecido, calculado no misturador M-02, e sabemos que
o DFP,s; vem do pré-inéculo. Com a concentragao conhecida de 4 g/L e sabendo que

o pré-inoculo possui 10% do volume de meio, calculamos o DFP,g

Kmol

3
DFP25 — 4kg 3583m 1 kmol .0,1 — 0'1053

m3 ° ciclo '136,08kg ciclo

Com isso, temos que:

kmol

DFP19 == DFP16 + DFPZS = 1,3163

ciclo
e Amobnia
A amobnia vinda da corrente 25 ndo € nenhum pouco consumida e sai
diretamente na corrente 19. Conhecemos sua concentragao no pré-inoculo (5 g/l), seu
peso (132,14 kg) e sabemos que o pré-inéculo possui 10% de volume do meio, sendo

assim calculamos a corrente 19

5kg 3583m3 01— 0,135 kmol

(NH+)250419 = m3 ° ciclo ciclo

e Agua



Agua19 = Agua13 + Agua16 + Aguazs + Aguaformada - Aguazg + Agua33

A Agua,g e Aguas; sdo respectivamente a que sai com o COze a que entra com
o COz, logo sao valores irrelevantes e neste caso nao sera considerada no calculo. A
Agua formaaq € calculada utilizando a estequiometria da reagéo sabendo que 3,257

kmol de glicose forma 2,811 kmol de agua e posteriormente multiplica pelo fluxo molar

da glicose que entra no reator.
Agual‘) = Agua13 + AgualG + Aguazs + A.gua'formada

Kmol

. Kmol Kmol
Agua,q = 817,0 ——+ 768,0 —— + 198,65 —
ciclo ciclo ciclo

2,811 Kmol Agua Kmol Glicose

+ 3,257 Kmol Glicose ' 12,065 ciclo

Kmol
ciclo

Agua,s = 1794,059

e CO2

Dibdxido de carbono,q = Didxido de carbonogissoivido
Sabendo que a solubilidade do CO2 em agua é igual a 0,1688 kg CO2/100 Kg
H20, a partir deste dado podemos obter a quantidade de didxido de carbono que sai

do reator

0,1688 KgC0O, 1Kmol CO, 18 Kg Kmol H,0 Kmol CO,

.3.910,82 =2,700

Dibxido de carb = . . bl
1oxX1do de carbonoas = 00 Kg H,0 °~ 44Kg  1Kmol H,0 ciclo ’ ciclo

e CSL

CSL19 = CSLZS + CSL16

O CSL,4 € aquele contido na corrente de pré-inéculo que foi inoculada no reator,
o calculo deste fluxo é a partir da concentragéo deste componente no pré-inéculo (21
kg/m?3) e o volume de meio utilizado no processo (35,83 m3) e no final multiplicou-se

por 10%, que corresponde a quantidade de biomassa que entra no reator.

CSL.. — 35,83 m?3 Kg 1Kmol 01415422 Kmol
97 ciclo """ m3175Kg "’ "7 ciclo
Kmol Kmol Kmol
CSLig = 4,29 ———+ 154,22 —— = 158,510 —
ciclo ciclo ciclo

e Acido propiénico



Ac Propionico,q = Ac Propidnico,s + Ac Propionicosormado
O acido propibnico proveniente da corrente 25 é calculado da mesma forma
que o CSL,s, considerando que a concentragdo maxima de acido é de 20 kg/m3 , pois
acima deste valor pode ocorrer inibicdo da bactéria. O acido propiénico formado é
baseado na estequiometria da equacéo e posteriormente multiplicando pelo fluxo de

glicose, o resultado do fluxo de acido saindo do reator pode ser observado a baixo

0.1+ 12.065 Kmol Glicose —

m3 "74,1Kg 3,257 Kmol Glicose ciclo

Kg 1kmol 4 Kmol Ac Propidnico

Ac Propionico,q = 35,83% .20
15,777 Kmol Ac Propidnico
ciclo
Balango de energia

Esse calculo tem por objetivo determinar a quantidade de agua que é
necessario fornecer ao reator como refrigeragdo para que a temperatura da mistura
reacional se mantenha nos 30°C.

A equagao a seguir apresenta a estequiometria da reagado, encontrada na
literatura, que sera usada adiante para o calculo dos balangos de massa e energia do
reator.

3,257CsH;,06 + 0,22NH; — 4CH3CH,COOH + 1,322CH, g0y 5N, , + CO, + 2,811H,0

Inicialmente calcula-se o calor liberado pela reagao, para isso séo utilizados os
aquecimentos de combustdo dos diferentes reagentes e produtos envolvidos na
reacao de degradacgao da glicose e a entalpia de formac¢éo da cobalamina.

As equacao a baixo sdo utilizadas para a obtencdo do calor liberado pela
reacdo Da glicose e da vitamina B12. Os valores de entalpia de cada produto e

reagente estdo demonstrados



Entalpia dos reagentes

Reagentes Unidade Quantidade
Glicose kd/kmol -2,56E+06
Acido Propionico kJ/kmol 1,39E+06
Acido Acético kd/kmol -7,86E+05
Biomassa kd/kmol -5,6E+05
B1225°C kJ/kmol 2,69E+05
Fonte: Autores, 2019.
e Glicose

Qg =Ny '[Ahg N (3,:51;r:<lfriocieg‘llic£se .Ahac.p + 3,2572klrcnn:l)ld‘:C;icose -Ahac.a +
et o bio)

Sabendo que ng;..s. € a quantidade de glicose reacional (12,08 % ), Qg €0

calor de combustao da glicose e Ah a entalpia de cada componente, determinou-se o
valor de calor liberado pela reagdo de degradacgéo da glicose

= —1.647.003,206 K
Qg =~ 1.647.003, ciclo

. Vitamina B2

1,35.1073 kmol
ciclo

A quantia de calor liberado total liberado € a soma do calor liberado na

Quit = Mpitamina formada - AR Vit = . 264.980 — L = 364,47

Kj
Kmol ciclo
degradagéao da glicose com o calor liberado na formagao da cobalamina
i
Qtotal = leicose + Quir = _1-646-638;733ﬁ

Sabendo o calor total de reagdo tornou-se possivel entdo determinar a

quantidade de agua de refrigeragao necessaria para absorver esse calor

Kmol
p—— Qtotal K= 719,738 0
f15 Cpégua .dT (Kmol )
e Glicose
_ AR 4 kmol de ac.p AR N 2 kmol ac.a AR
Qg = 1 - AR 3,257 kmol glicose ac-p 3,257 kmol de glicose ac.a

1,322 kmol de biomassa

3,257 kmol de glicose +Ah bio




Sabendo que ng;..s. € @ quantidade de glicose reacional (12,08 % ), Qg €0

calor de combustao da glicose e Ah a entalpia de cada componente, determinou-se o

valor de calor liberado pela reagdo de degradacgéo da glicose

Kj
= —1.647.003,206 ——
Qg ciclo
. Vitamina B12
. 1,35.1073 kmol Kj _ Kj
Quit = Myitamina formada - M Vit = Z=———2 . 264.980 —— = 364,47— -

A quantia de calor liberado total liberado € a soma do calor liberado na

degradacéao da glicose com o calor liberado na formagao da cobalamina
i
Qtotal = leicose + Quir = _1-64‘6-638;733ﬁ

Sabendo o calor total de reagdo tornou-se possivel entdo determinar a
quantidade de agua de refrigeragao necessaria para absorver esse calor

Kmol
Nigua = Qtotal . — 719,738 :
15 “Pigua - Kmol

Centrifugas
Balango de massa Centrifuga 01

Para o calculo da umidade

Kmol 24,6 kg
ciclo "1 Kmol de biomassa

Umidade;s = 10% . Biomassazg = 10% .6,158

kg
= 14,7792 ——
ciclo

Posteriormente se calculou a massa total de componentes do meio de cultivo
gue entra na corrente, ndo considerando a vitamina B2 € a biomassa

Meio de cultivosg =
1,3163 Kmol DFP 158,510 Kmol CSL ~ 2,9732.1073Kmol CoCl,

+ +
1 Kmol DFP 1 Kmol CSL 1 Kmol CoCl,
136,086 Kg 16,92 Kg 129,8Kg
15,777 Kmol Ac.Propionico 7,408 Kmol Ac.Acético 1.790,0 Kmol Agua 2,700 Kmol CO,
+ 1 Kmol propibénico 1 Kmol acético 1 Kmol Agua 1 Kmol CO, +
74,01 Kg 60,1 Kg 18,02 Kg 44 Kg

0,135 Kmol(NHy)2S04

e = Kg 36.866.30

132,14 Kg

Em seguida calculou-se a quantidade de cada componente saindo na corrente




38.

Umidadesg

Agua38 = .Agua36

Meio de cultivosg
E da mesma forma que foi calculado para a agua, foi feito para os outros
componentes

Centrifuga 2

Para efeitos de calculo se supde que a parede celular e membrana cor-
respondem a 12% do peso da célula, entdo o céalculo da biomassa que sai na

corrente 41 e 40 pode ser obtido utilizando as seguintes equagdes

Biomassasy = 12%. Biomassasg

Biomassas1 = 88%. Biomassaszs
Obtido esse valor, fez-se o calculo da umidade e em seguida o calculo do fluxo total
do meio como calculado para centrifuga 01

] ] Kmol 24,6 kg
Umidade;s = 10% . Biomassazg = 10% .6,158

ciclo "1 Kmol de biomassa

kg
= 14,7792 ——
ciclo

Meio de cultivosq =
2,592.107* Kmol DFP  0,0312 Kmol CSL. 5,83 .10~7Kmol CoCl,

1 Kmol DFP t T IKmolcsL T 1KmolcCocCl,

136,086 Kg 16,92 Kg 12908 Kg
15,777 Kmol Ac. Propidnico 7,408 Kmol Ac. Acético ~ 3.910,32 Kmol Agua
1 Kmol propidnico 1 Kmol acético + 1 Kmol Agua
74,01 Kg 60,1 Kg 18,02 Kg
2,700 Kmol CO, 0,135 Kmol(NH,),S0,
TKmol CO, TRmol(NH,),50,  ~ />074986Kg
44 Kg 132,14 Kg

Em seguida calculou-se o fluxo dos componentes saindo na corrente

Adsorvedor
Para calcular a quantidade de agente regenerador:

48695ml.— L o156 9B 1Mol ot 10-6mol B
271000 mL L ‘1355429 0oty Motbn

1L

S 07 105 ol Vit B " T000mal - 135 10~3Kmol Vit By, = 10.972,965 L
) . 12

Conhecendo a densidade de um solucao de agua e metanol a 40% a 25°C que
éigual a 0,9315 Kg/L é possivel determinar a massa da solu¢ao extratora necessaria



(Kimel, W. R. & Mikhail,S. Z., 1961).
10.972,965 L .0,9315 "Tg =10.221,317 kg
Metanol = 40%.10.221,317 kg = 4.088,527 kg
Agua = 60%.10.10.221,317 kg = 6.132,790 kg

Cristalizador
O balangco de massa para esse equipamento foi realizado individualmente para

cada componente.

e Vitamina
kg
L,.=1
43 85 ciclo
kg
Li,=1
4 85 ciclo
kg
Lis =Ls,ce =1
a4 45 85 ciclo
Luy = 30% Lys = 05— (lig)
47 0 fas " ciclo q
Lic =70% L —129k istal
46 = 0las = L2 (cristal)
e Metanol
kg
Lew =4,12.103
53 ’ 0 ciclo
kg
Ly =Ler =4,12.103
43 53 ’ 0 ciclo

L48 = 90% L44_
Lys = Lag —Lyg = Lyy —0,9.Lyy Logo, Lss = 0,1Ly,

L. —VitB kg 135542 2kgimpureza 1lkmol
46 = V21246 Giclo * 1 kmol 98 kg vit 32,04 kg

1,0274 .10~* kmol kg
= - ou3,29.1073 —
ciclo ciclo
Ly = Lys — Ly7 = 0,1 Lyy — Lyy
Lys = Lys + Lyy
Através do método de adicdo das equacdes L, € Lytem-se:
kg

0,9 . L44 = _L4-6 + L43 lOgO, L4_4 = 4,57 . 103 ciclo

kg
ciclo

L44 = L43 + L47 lOgO, L47 = 450



kg

L4_5 = O,1L44 logO, L45 = 4‘57 ciclo
kg
Lig =4,11.103
48 ciclo
e Agua
kg
L:» =6,18.103
>3 ciclo
kg
L,; =6,18.103
43 ciclo
L48 = 0,9 . L44
Lys = Lag — Lyg = Lgg— 0,9. Lyy logo, Lys =0,1. Lyy

L —VitB kg 135542 2kgimpureza 0,875 H,0 1kmolH,0
46 = V1 P1246 Liclo 1 kmol 98 kg vit "1kg impureza  18,02kg

1,25.1073 kmol kg
= - ou 2,30.1072% —
ciclo ciclo

Ly = Lys — Ly7 = 0,1 Lyy — Lyy
Ly = Lys + Lyy

Através do método de adicdo das equagdes L, € Ly, tem-se:

0,9 . L44 = _L4-6 + L4,3 logO, L44 = 6,87 . 103 Cfgo
Las = Las + Lay logo, Ly, = 690,023 —9_
ciclo
L4_5 = L46 + L4_7 L4_5 = 690,023 k—g
ciclo
L48 = 6,18 . 103%

Com as correntes definidas individualmente, € possivel calcular o fluxo total do

cristalizador

kg
L., =11,442. 103

44 ’ 0 ciclo
kg

L,c = 1.148,8—
45 ciclo

kg

L,e =10.290,0 ——

48 "™ ciclo

Filtro
O balango de massa desse equipamento foi determinado com base no

balango de massa realizado pelo cristalizador, onde as correntes 45 e 47 ja
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haviam sido determinadas, restando apenas a corrente 46 descoberta pela

soma de metanol, agua e vitamina calculados anteriormente para a corrente 46

Ly = 0,023—% +329. 1073 2L 4 1,299 = 131629 <L
ciclo ciclo ciclo ciclo



ANEXO 2 - Calculo do Dimensionamento dos equipamentos

1 — Dimensionamento dos Misturadores
Misturadores 01 e 02 (M-01 e M-02)

Para o dimensionamento do M-01 e do M-02 considerou-se 0s mesmos
calculos, representados abaixo, afinal ambos devem ser projetados para terem o
mesmo volume. Primeiramente calculou-se Diametro do tanque D;, tendo em vista
que o volume de cada misturador deve ser metade de 90% do volume reacional, logo,
Vr = 16,1216 m3. Utilizou-se a equagédo abaixo, considerando as dimensdes padrboes
de um reator perfeitamente agitado (CSTR) descritas por McCabe (1993), a altura do
tanque é 3 vezes o didmetro do tanque.

T X Dp?x (3 X D)
VT =
4
Dy = 2,7380 m

Em seguida calculou-se o numero de Reynolds, assumindo-se uma frequéncia

de agitagao igual 400 rpm (6,666 s™'), densidade e viscosidade da agua igual a p =

997 k—“‘i eu=0,000798 k—g, respectivamente, logo, temos:
m mxs

X N X Dj?
Re= P2V X Ur
U
(997 %) % (6,666 s™1) X (2,7380 m)>
Re = @ — 62441 x 107
0,000798 ' _

A partir do numero de Reynolds e a figura abaixo elaborada por Doran (1995)

determinou-se o Numero de Poténcia Ny, logo N, = 7,5.
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Fonte: Doran, 1995.

Com os dados obtidos anteriormente, determinou-se a Poténcia requerida e
estipulando uma eficiéncia de mistura de 98%, calculou-se a Poténcia efetiva (P,) de
acordo com as equacdes abaixo.

P=N, x N> X D;° x p

k
P =(75) x (66665 1) x (2,7380m)5 X (997 m—‘Z) — 340.917.844,1 W

= 3,408 x 107> kW
b _ P x 100
¢ 98
Misturadores 03 e 04 (M-03 e M-04)

Para o dimensionamento do M-03 e M-04 considerou-se os mesmos calculos

= 347.8753 kW = 0,3479 x 10° kW

apresentados anteriormente para o M-01 e M-02 e considerou-se que cada misturador
deve ter um volume, V; = 13,5 m3.
D, =1,789m
O numero de Reynolds foi calculado igual citado anteriormente.

(997 %) % (6,666 s™1) X (1,789 m)>

Re = = 2,6973 x 107

0,000798 —<9
m XS

Sendo assim, temos Np = 7,5 e calculou-se a poténcia e poténcia efetiva de

forma idéntica a anterior.



P=(75) x (666657)° x (1,789 m)® x (997 2%) = 40.588.598,21 W =

0,40588 x 10° kw

b _ P x 100
¢~ o8
2 — Dimensionamento do Reator

= 41.416,94 kW = 4,141 x 10* kW

Inicialmente dividiu-se o volume total de liquido, obtido também através dos
balancos de massa, por trés encontrando entdo o volume de liquido para cada reator
de acordo com o calculo abaixo:

N 35,8258 m3
L 3
Sabendo que além desse volume temos também uma alimentag&o de in6culo

= 11,9419 m3

correspondente a 10% do volume do reator, calculou-se o volume total de liquido.
Ve =11,9419.1,1 = 13,13609 m3
A partir do volume total de liquido calculou-se a altura de liquido pela equagao
abaixo:
Vv, = T X DZZ X h
h; =5,337m

Por sua vez, para o calculo do volume total do reator e altura, deve se levar em
conta um espaco extra reservado para os gases gerados durante a reagdo ou
adicionados ao processo. Segundo Manrique (2018), o espaco reservado para os
gases é cerca de 10% do volume total de liquido, logo, calculou-se o volume total
descrito abaixo.

Vr =13,2688m3.1,1 = 14,59568m3

A partir do volume total do reator calculou-se a altura total do reator pela
mesma metodologia apresentada para a altura do liquido, logo temos:

hr =593m

Considerando-se o reator perfeitamente agitado (CSTR), as relagdes descritas
por McCabe (1993) e um agitador tipo turbina com 6 pas calculou-se Numero de
Reynolds, Numero de Poténcia e a Poténcia do reator de forma idéntica ao descrito

para os misturadores.



(0,59304 m)2. (1,667 s™1) 997
Re = = 732.480,1
0,000798m

N, = 5,0

kg
P=5.(1,667s"1)3.(0,59304m)> 9975 = 1.693,689 W

3 — Dimensionamento dos Trocadores de Calor

Trocador de calor (TC-01)
Para obter a area de troca térmica dos trocadores de calor, utilizou-se do valor

meédio do coeficiente global de troca térmica dos fluidos envolvidos no processo. Os
trocadores do processo foram considerados como sendo do tipo contracorrente.

ATy = Ty — Tpe
AT, = 138°C — 20°C = 118°C
AT, = Tyo — Trs
AT, = 138°C - 121°C = 17°C

Em que T, ; € a temperatura do fluido quente de saida , T . € a temperatura do
fluido frio de entrada, T,. € a temperatura do fluido quente na entrada e Ty € a
temperatura do fluido frio na saida do trocador. Apds estes calculos foi possivel
determinar o ATy,,.
AT, = (118 —1117)1{ _ 101 K — oK
8 1,937

In==

Com a energia obtida no balango (Q = 43,988x103 ﬂ ) € um coeficiente global

de troca térmica de U = 4320 ——— calculou -se a area de troca térmica (A) em m?.
Q U.A.AT,,,
A= 0,20m?

A velocidade do fluido nos tubos do trocador foi calculada considerando um
didmetro interno do tubo de 0,05 m.

Velocidade = &
A
3
0,100 "¢ m m
Velocidade = 50,928 — = 0,014 5

1,963x103mz "’ h

Em que Q, € a vazado volumétrica do misturador M-01 e A, é a area transversal
do tubo.

Considerando um tempo de esterilizagdo (t,) de 20 minutos, determinou-se o
comprimento dos tubos (L).
L=1V,.t,
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L=168m

Trocador de calor (TC-03)
Para obter a area de troca térmica foram realizados calculos analogos aos
descritos para o TC-01, conforme abaixo.
K]

Q =57,738x10° -

U = 4320 K
B m2. h.K
A = 0,25 m?
A velocidade e comprimento dos tubos sao idénticos aos descritos para o TC-
01.
Trocador de Calor (TC-02)
Para o TC-02 necessitou-se calcular primeiramente a temperatura de saida do

fluido frio e posteriormente adotou-se a mesma metodologia descrita para o TC-01 e

determinou-se a area de troca térmica.

Q = mf . Cp,f . (Tf,e - Tf,S)

Kj Kg J
——— =40202,362 —— .4185 ——
ciclo 0202,36 ciclo 85 Kg.K

Tf,S - 4‘SOC
Em que Q é a quantidade de energia trocada, m, € o fluxo massico do fluido

5,07x10° L(15°C — Tps)

frio, C, r € a capacidade calorifica do fluido frio.

AT, = 35K
AT, =76 K

U = 2520 KJ
B mz.hl.é{

= 7x106 ——
Q =5,07x10 o

ci
A=0,22m?
A velocidade e comprimento dos tubos é igual ao descrito no trocador de calor

01.
Trocador de Calor (TC-04)

Para obter a area de troca térmica utilizou-se da mesma metodologia descrita
para o TC-01.

AT, = 76 K

U = 2520 K]
- m2. h.K

K
Q = 40,178x103 7]

A = 0,30 m?
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A velocidade e comprimento do tubo s&do os mesmos descritos para o TC-02.
4 — Dimensionamento silo de armazenamento de glicose

Realizou-se célculo do volume de glicose utilizada por batelada. Utilizou-se a
razao entre didmetro (D) e altura (H) igual a 0,5, ou seja, D/H = 0,5.

_ Consumo de glicose por batelada
=

Peso do metro cubico de glicose
_ 2388Kg 1,53m3
= =
1562 % batelada
Em que, Vg é o volume de glicose. Considerando que pode ocorrer aumento

de produtividade, utilizaremos um silo com volume igual a 3,5 m3, logo calculou-se a

altura e didmetro do silo.

DZ
Volume = @ e H
T
3,5 m3 = Z (0,25 .H3)
H=261lm

Apoés determinar a altura, foi calculado o didmetro do silo conforme o calculo
abaixo:

Diametro = 0,5.H
Diametro = 1,305 m

5 — Dimensionamento das Bombas

Para a determinacdo da poténcia das bombas, inicialmente calculou-se o
numero de Reynold, através da equagéo abaixo, para se ter conhecimento sobre o
escoamento com que se trabalha, podendo este ser laminar ou turbulento.

_p.v.d

Re = ——
U

ApoOs isso calculou-se a perda de carga localizada utilizando a primeira

equagao, e a perda de carga distribuida aplicando a segunda equacgéo.

V2
hff = K'E
_ pLV?
th' = fg?
Sabendo os valores de perda de carga podemos entdo calcular a perda de
carga total do sistema a partir da equagéao abaixo:



hy = her + hyy

Onde hf representa a perda de carga total, sendo esta a soma das perdas de
carga distribuida e localizada.

As perdas de carga foram anteriormente determinadas para que fosse possivel
calcular a carga da bomba (Hg) através da equacdo de Bernouli como mostra a
equacao abaixo:

Hp +Zl+i+v—12=zz +E+V—22+hf
Y 29 Y 29

Com as perdas de carga e 0 Hy ja calculados podemos entdo calcular a

poténcia exercida pela bomba através da equacéo abaixo:

_ y-Q.Hy
B le

Em que Y representa o peso especifico da agua, liquido em maior porcentagem

no fluido em questdo, Q a vazao, Hy a carga da bomba e Ny a eficiéncia da bomba.
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ANEXO 3 — Equagoes para o calculo do Valor Presente liquido (VPL) e Taxa
Interna de Retorno (TIR)

1. Equagao do Valor Presente Liquido (VPL).

VPL = — Investimento Inicial

Z FCj
i (1+TMA)I
j=1

Em que: FC é o fluxo de caixa, TMA representa a taxa minima de

atratividade e j € o periodo de cada fluxo de caixa.

2. Equacao da Taxa Interna de Retorno (TIR).
n
Z 1 +TIR)l — Investimento Inicial = 0

Em que: FC séo os fluxos de caixa, i € o periodo de cada investimento,

n € o periodo final de investimento.



