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RESUMO

O licopeno, um dos mais importantes carotendides, tem sido crescentemente
estudado devido a resultados positivos em pesquisas relacionadas a reducao de
riscos de alguns canceres e doengas cardiacas. Os processos de separagao com
membranas destacam-se como uma alternativa aos processos convencionais de
tratamento térmico, agindo como uma barreira permeavel seletiva para separar um
ou mais solutos de um fluido inclusive microrganismos. Dentre estes, a
ultrafiltracdo pode ser um atrativo para a concentracao de alguns componentes
funcionais. A concentracdo de licopeno por membranas é um processo viavel,
pois este carotendide fica na porcdo retida mesmo possuindo baixa massa
molecular, ja que se liga a outras moléculas como as proteinas, pectina e lipidio.
Visando a concentracdo do licopeno, foi avaliado o desempenho de duas
membranas de ultrafiltracdo (UF), polissulfona (PS) 100 kDa e polieterssulfona
(PES) 50 kDa em diferentes condi¢coes de pressao e velocidade. Foi realizado a
comparagao dos experimentos com polpa tratada enzimaticamente e in natura e
pode-se concluir que os resultados foram semelhantes. O permeado obtido
apresentou-se levemente amarelado, limpido e sem a presenca de carotendides,
enquanto o retentado mostrou-se opaco e de cor vermelha mais intensa que o
produto inicial. A retencao do licopeno foi de quase 100%. Foram observados
melhores fluxos de permeado em relagéo ao tempo de processo na membrana de
PES 50 kDa e sob pressao de 1,5 bar e velocidade de escoamento de 6m/s e com
esta membrana foram realizados dois experimentos utilizando o processo de
diafiltracao: diafiltracdo com posterior concentracdo e concentracdo com posterior
diafiltracao, o que resultou em retentado com 68 ug/g de licopeno. A maior parte
dos dados experimentais obtidos nas curvas de fluxo de permeado se ajustaram
bem aos modelos de Cheryan (1998) nos quais obteve-se valores de R® de 0,90 a
0,98.

Palavras-chaves: ultrafiliracdo, polpa de maméao, licopeno, membranas
poliméricas
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ABSTRACT

Lycopene, one of the most important carotenoids, has been increasingly studied
due to positive results in research related to reduced risk of some cancers and
heart disease. The membrane separation processes stand out as an alternative to
traditional heat treatment, acting as a selectively permeable barrier to separate one
or more solutes from a fluid including microorganisms. Among these, the
ultrafiltration can be attractive for the concentration of some functional
components. The lycopene concentration on membranes is a viable process, since
this carotenoid is retained even in the portion having low molecular weight, since it
binds to other molecules such as proteins, lipids and pectin. Aiming at the
concentration of lycopene, was evaluated the performance of two membrane
ultrafiltration (UF), polysulfone (PS) 100 kDa and polieterssulfona (PES) 50 kDa in
different conditions of pressure and speed. Was conducted to compare the
experiments with enzymatically treated pulp and pulp in nature and can conclude
that the experiment with the enzyme treatment showed similar results to the pulp in
natura. The permeate obtained was slightly yellow, clear and without the presence
of carotenoids, while the retentate was shown to be opaque and red color more
intense than the original. The retention of lycopene was almost 100%. Was
observed better flow in relation to the process time in 50 kDa PES membrane and
pressure of 1,5 bar and flow rate of 6 m/s, and with this membrane, it was two
experiments using the process of diafiltration: diafiltration with subsequent
concentration and concentration with subsequent diafiliration, resulting in a
retentate of 68 pg / g of lycopene. Most of the experimental data obtained in the
permeate flow curves adjusted well to models Cheryan (1998) in which was
obtained R?values from 0,90 to 0,98.

Keywords: ultrafiltration, papaya pulp, lycopene, polymeric membranes.
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1. INTRODUCAO

O mamao (Carica papaya L.) é nativo da América tropical e hoje é
amplamente conhecido na india, Sri Lanka, Arquipélago Malaio, América Central,
Havai e Antilhas. Sua maior producao esta no Brasil, Peru, Venezuela e Filipinas.
E disponivel para o consumo ao longo de todo o ano e tem boa aceitabilidade
entre criancas e adultos, além de ser rico em licopeno. (FAGUNDES; YAMANISHI,
2002; SENTANIN; RODRIGUEZ-AMAYA, 2007)

O licopeno é um carotendide que oferece coloracdo avermelhada a
algumas frutas e outros vegetais (ARAB e STECK, 2000) e muitas pesquisas vém
demonstrando sua associacao a reducao de risco de doencas cardiacas (ARAB e
STECK, 2000) e alguns tipos de canceres(GIOVANNUCCI et al. 2002; MICHAUD
et al. 2000).

O interesse pelo estudo do licopeno se deve a necessidade em atender a
populagdo consumidora de alimentos funcionais, devido a presenca de compostos
ou elementos biologicamente ativos que proporcionam beneficios a saude.

Os processos de separacado por membranas tém deixado nos ultimos anos
de ser apenas técnicas laboratoriais para serem utilizados industrialmente. Essa
tecnologia ndo convencional de concentragdo e clarificacdo vem sendo muito
utilizada com o intuito de se reduzir o consumo de energia, assim como melhorar a
qualidade dos alimentos processados e obter subprodutos de alto valor agregado
(MULDER, 1991).

Quando comparada aos processos convencionais, a tecnologia de
membranas apresenta a vantagem de, geralmente, ser usada a temperatura
ambiente, favorecendo, portanto, a preservagdao de nutrientes e constituintes do
sabor, atributo importante para a qualidade do produto final (STRATHMANN,
1990).

As membranas estdo entre as mais importantes aplicacées industriais
atuais e, a cada ano, mais finalidades s&o encontradas para esta tecnologia, como
por exemplo: purificacdo de agua, tratamento de efluentes industriais,
desidratagdo de solventes, recuperacdo de volateis organicos, concentragdo de
proteinas, biosseparacao e muitos outros (SCOTT, 1995).
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Para o processamento de sucos e polpas de frutas com fins diversos, as
membranas s&do atrativas, pois permitem obter produtos de alta qualidade, uma
vez que sao utilizadas baixas temperaturas. Dependendo do diametro do poro da
membrana, é possivel fracionar ou concentrar diferentes componentes.

Apesar de possuir pequena massa molecular, o carotendide fica na fragéo
retida, pois se liga a outras moléculas, como proteina, pectina e lipidio (HURST,
2002). Esta propriedade pode proporcionar aplicagdes do concentrado de licopeno
em escala industrial.

Porém neste processo pode ocorrer o declinio do fluxo de permeado com o
tempo no qual ocorre em trés estagios entre eles, a polarizacdo de concentragéo,
a incrustacao e por fim, a consolidacdo da incrustacdo caracterizado por um
declinio continuo e lento do fluxo (MARSHALL; DAUFIN, 1995).

A diafiltracdo € a técnica que faz adicdo de solventes, em geral, para
diminuir a concentragdo de substancias de menor massa molecular, em solugbes
contendo proteinas, peptideos e outras biomoléculas. O processo retira total ou
parcialmente as moléculas que possuem massa molecular limite da membrana,
visando a purificagédo do retentado pelo arraste de substancias.

Assim, este trabalho tem o objetivo de aplicar a ultrafiliracdo em escala

piloto para concentrar o licopeno da polpa de mamao (Carica papaya L.).
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2. OBJETIVOS

2.1. Objetivo geral

Concentrar o licopeno da polpa do mamao (Carica papaya L.) através da
ultrafiltracao (UF) utilizando membranas de Polissulfona (PS) e Polietersulfona

(PES) em unidade piloto.

2.2. Objetivos especificos

o Verificar o efeito do tratamento enzimatico em polpa de maméao no
comportamento do fluxo do permeado.

. Estudar o efeito do material de membrana Polissulfona (PS) e
Polietersulfona (PES), pressao e velocidade no fluxo do permeado.

o Determinar a concentracdo de licopeno através da diafiltragdo com a

membrana de melhor desempenho.

o Determinar as caracteristicas fisico-quimicas da alimentacao, retentado e
permeado.
o Ajustar os dados obtidos de fluxo de permeado durante a ultrafiltracdo de

polpa de mamao a alguns modelos.

o Avaliar o desempenho energético do processo.
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3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1. Mamao

O mamao é nativo do leste da América central e atualmente esta distribuido
por todas as areas tropicais do mundo. O pais lider em producédo é o Brasil,
seguido de Nigéria, México, india e Indonésia (BARRET et al., 2004).

E uma das plantas frutiferas mais cultivadas do mundo, especialmente, em
areas tropicais onde a temperatura média anual é de 25 °C (SIMAO, 1998). Por
causa de suas caracteristicas sensoriais, nutricionais (fonte dietética de sais
minerais, vitaminas e fibras) e propriedades funcionais (digestivas e laxativas), o
mamao é um fruto de grande aceitabilidade (JIANG, 2003; SOUZA, 1998).

Amplamente conhecido no Oriente, ja no inicio do Século XVIIl, 0 mamao
vem sendo bastante cultivado na india, Sri Lanka, Arquipélago Malaio, alguns
paises da América do Sul, América Central e Antilhas, bem como na Africa
tropical, Havai e Australia (MEDINA et al., 1980).

O mamoeiro pertence a classe Dicotyledoneae, subclasse
Archichlamydeae, ordem Violetales, subordem Caricineae, familia Caricaceae e
género Carica. A pequena familia Caricaceae consiste de 31 espécies
compreendidas em 4 géneros, dos quais trés sdo americanos e um africano. A
distribuicao das espécies do género Carica revela que a maioria delas se
concentra na vertente oriental dos Andes, sendo que a concentracdo maxima
ocorre na bacia Amazodnica Superior. A maioria das espécies € nativa da zona
neotropical, mas uma espécie, a C. pubescens Lenné ocorre no Chile (MEDINA et
al., 1995).

Ha mais de 57 espécies conhecidas, mas, no Brasil, sdo plantados trés
variedades diferentes: mamao comum, Papaia (“solo” e “sunrise-solo”), Tailandia
e, mais recentemente, o Formosa. O Havai e o Formosa (Figura 1) sdo muito bem
aceitos no mercado, pelo sabor e pelos precos compensadores. O Formosa,
maior, resiste melhor ao transporte, possui teor de aglcar mais elevado, facilidade
para obtencao de sementes e grande estabilidade genética (BAHIA, 2010).
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Formosa Havai Papaia

Figura 3.1. Variedades de mamé&o comercializados no Brasil.

O mamao (Carica papaya L.) € um fruto muito saudavel e esta atras
somente da manga na quantidade de caroteno. Também, €& consumido e
saboreado pela polpa de cor atrativa, sabor, suculéncia e aroma caracteristico
(SALUNKHE; KADAM, 1995).

3.1.2. Morfologia e composicao quimica

Alguns autores tém relacionado a aparéncia externa com a qualidade da
polpa. De acordo com Akamine e Goo (1977), citado por Miranda (2001), existe
uma relacao entre a porcentagem de amarelo da casca e o conteudo de solidos
soluveis totais da polpa. Até o nivel de 80 % amarelo a porcentagem de soélidos
aumenta em relacdo direta com o amarelo, e a partir desde ponto comeca a
diminuir, provavelmente, devido a senescéncia.

As frutas sdo alimentos que contém diversos compostos bioativos. O
aumento do consumo de frutas pode estar correlacionado ao fato delas estarem
associadas a baixa incidéncia de doencas degenerativas (FESKANICH et al.,
2000). Existem diversos estudos sobre os principais compostos bioativos como os
carotendides, polifendis e acido ascorbico presentes em frutas e vegetais e seus
produtos processados em geral, principalmente sucos e polpas (CURY, 2008).

Dentre os compostos com propriedades funcionais em alimentos, um
grande destaque tem sido dado aos antioxidantes, que ajudam a proteger o
organismo humano contra o estresse oxidativo (SCALBERT & WILLIAMSON,
2000).
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A composicdo da fruta difere com a variedade e a Tabela 3.1 &€ um
exemplo tipico de sua composi¢cdo media:
Tabela 3.1 Composicao centesimal média e valor alimenticio do mamao.

Componente Teor (%)

Agua 88,33
Proteina 0,50
Lipideos 0,17
Acucares Totais 8,75
Celulose Bruta 1,05
Cinzas 0,56
Acidos (alcoometria) 0,60
Acidos (como acido citrico) 0,04
Valor Calérico 34,38 cal./100g
Valor Nutritivo 15,80

Vitamina (Quantidade) (mg)
Acido Ascorbico 30-130
Vitamina B1 40-45
Vitamina B2 40-50
Vitamina PP 0,2-0,8
Vitamina A 1200-1650

Fonte: MENEZES et al. (1980).

3.2. Alimento funcional

Nos ultimos anos, os consumidores viram aparecer nas gbéndolas dos
supermercados novos produtos alimenticios, que visam contribuir na busca por
uma vida mais saudavel. Os alimentos funcionais sdo a nova tendéncia do
poderoso mercado alimenticio neste inicio do século XXI (HEASMAN &
MELLENTIN, 2001). logurtes, margarinas, leites fermentados, cereais, aguas

minerais etc. prometem ajudar na cura ou na prevengcdo de doencas como as
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cardiovasculares, certos tipos de canceres, alergias, problemas intestinais, etc.
Entre os fatores-chave que explicam o éxito dos alimentos funcionais, Hasler
(2000) cita a preocupacéao crescente pela saude e pelo bem-estar, mudancas na
regulamentagao dos alimentos e a crescente comprovagao cientifica das relagdes
existentes entre dieta e saude.

Uma definicdo abrangente de alimento funcional seria qualquer alimento,
natural ou preparado pelo homem, que contenha uma ou mais substancias,
classificadas como nutrientes ou nao-nutrientes, capazes de atuar no metabolismo
e na fisiologia humana, promovendo efeitos benéficos a saude, podendo retardar o
estabelecimento de doencas cronicas e/ou degenerativas e melhorar a qualidade
e a expectativa de vida das pessoas (SGARBIERI e PACHECO, 1999).

Ja para Hasler (2002), alimento funcional é aquele alimento ou ingrediente
que, além das funcbes nutricionais basicas, quando consumido como parte da
dieta usual, produz efeitos metabdlicos e/ou fisiolégicos e/ou benéficos a saude.
Sua eficacia e seguranca devem ser asseguradas por estudos cientificos.

Alimentos funcionais sdo aqueles que, além de contribuirem com a
nutricdo, contém substancias que podem ser consideradas biologicamente ativas,
produtoras de beneficios clinicos ou de saude. Stanton et al.(2005) e Roberfroid
(2005) descrevem os alimentos funcionais como alimentos para os quais pode ser
satisfatoriamente demonstrado que eles afetam beneficamente uma ou mais
funcbes do organismo, além de garantirem efeitos nutricionais adequados,
conduzindo a uma melhoria do estado geral de saude e bem estar e/ou a uma
reducdo do risco de doencas (European Commission Concerted Action on
Functional Food Science in Europe, 1999). Esses alimentos possuem potencial
para promover a saude através de mecanismos nao previstos na nutricdo
convencional, devendo ser salientado que esse efeito restringe-se a promocao da
salide e nao a cura de doencas (SANDERS, 1998). A incorporagao da dieta a um
estilo de vida saudavel, uma vez que esta pode estar associada a prevencao de
doencas e promocado da saude, levou a criacdo de um mercado para esses
produtos (ARVANITOYANNIS, HOUWELINGEN-KOUKALIAROGLOU, 2005).
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3.3. Carotenoides

Os carotenoides formam um dos grupos de pigmentos mais difundidos na
natureza, sendo responsaveis pela coloragdo amarela, laranja e vermelha de
grande numero de frutas, folhas e algumas flores (BOBBIO; BOBBIO, 2001).

A importancia dos carotendides ndo € somente atribuida a cor que eles
conferem a alguns vegetais, mas também aos beneficios a saude, tanto pela
atividade pro-vitamina A que alguns destes compostos apresentam, como pelas
suas acgdes antioxidante e imunomoduladora (SGARBIERI; PACHECO, 1999;
RODRIGUEZ-AMAYA, 2002a; SANJINEZ ARGANDONA, 2005). Estudos mostram
a relagéo entre 0 aumento no consumo de alimentos ricos em carotendides e a
diminuicdo no risco de varias doencas (OLSON, 1999; SGARBIERI; PACHECO,
1999; GARDNER et al., 2000).

Nos alimentos os carotenoides sao tetraterpendides C4o formados pela
uniao de oito unidades isoprendides Cs, exceto na posicao central, onde a juncéo
ocorre no sentido cauda-cauda, invertendo assim a ordem e resultando numa
molécula simétrica (Figura 3.2) podendo ser divididos em carotenos, que sao
hidrocarbonetos, e seus derivados oxigenados, xantofilas ou carotendides
oxigenado (NAGY, SHAW, VELDHUIS, 1977). Os grupos metila centrais estao
separados por seis carbonos, ao passo que 0s demais, por cinco. A caracteristica
de maior destaque nestas moléculas € um sistema extenso de duplas ligacoes
conjugadas. Este sistema € o cromdéforo que confere aos carotendides as suas
cores (RODRIGUEZ-AMAYA; KIMURA; AMAYA-FARFAN, 2008).

CH;7~C—CH=CH,
CH,

Figura 3.2. Férmula estrutural da molécula de isopreno (Fonte: Gross, 1987).
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A transformagao mais comum que os carotendides sofrem em alimentos é
a oxidacgao, reacao esta que altera a cor, podendo ser eliminada. Estes pigmentos
sdo normalmente estaveis ao pH dos alimentos processados. Com pH acido e
aquecimento pode ocorrer transformagéo dos trans-carotendides para a forma cis,
0 que resulta uma leve perda de cor (BOBBIO; BOBBIO, 2001).

Os carotendides sdo os pigmentos naturais mais difundidos e importantes
pigmentos naturais que juntamente com a clorofila sdo encontrados em todos os
organismos capazes de realizar fotossintese. Sua denominagéo € derivada do seu
principal representante, o B-caroteno, o qual foi isolado a partir de cenouras por
Wackenroder em 1931 (GROSS, 1987).

A composicado dos carotendides de um alimento pode variar devido aos
seguintes fatores: cultivar ou variedade do vegetal, parte da planta analisada,
estagio de maturacdo, condi¢cdes pos-colheita, localizacdo geografica do cultivo
(efeito climatico) e modo de preparo para o consumo (RODRIGUEZ-AMAYA,
1999).

Dos carotendides do mamao, o principal € a criptoxantina, mas existem
também a criptoflavina e os oxicarotendides, dos quais 29,5% sao na forma de
caroteno. O licopeno esta presente na variedade vermelha, mas nao na variedade
amarela (MENEZES et al.,, 1980). Segundo Heng, Guilbert e Cuqg (1990), os
carotendides, tais como o [B-caroteno, sdo 0s pigmentos caracteristicos do
mamao. Qualquer modificagdo no seu conteudo afeta a cor da fruta.

3.3.1. Licopeno

O organismo humano ndo é capaz de sintetizar os carotenodides e dessa
forma estes sdo obtidos exclusivamente por meio da dieta alimentar. O licopeno
pode ser encontrado em um numero limitado de alimentos; o tomate e seus
derivados sdo as melhores contribuicoes dietéticas, mas sdo boas fontes desse
elemento também o mamé&o, a goiaba vermelha, a pitanga e a melancia
(BRITTON, LIAAEN-JENSEN, PFANDER, 1995).
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A quantidade de compostos bioativos presentes naturalmente nos
alimentos varia de acordo com a espécie, maturidade, clima, praticas de cultivo,
incidéncia solar e regiao onde a planta foi cultivada, e no caso do licopeno,
também varia de acordo com o tratamento térmico a que foi submetido
(RODRIGUEZ et al., 2006).

Este é um pigmento natural, lipofilico, sintetizado por plantas e
microrganismos e responsavel pela cor vermelha de frutos como tomate, maméao,
pitanga, goiaba vermelha e melancia, apresentando férmula molecular C4oHss €
massa molecular de 536,89 ¢g/mol. (RODRIGUEZ-AMAYA, 1999). Alguns
pesquisadores avaliaram os conteudos de licopeno em algumas frutas e os
valores estao apresentados na Tabela 3.2.

O licopeno € um dos 600 pigmentos carotendides encontrados na

natureza e um dos 25 encontrados no plasma e tecidos humanos. Sua estrutura é
responsavel pela coloracdo vermelho-alaranjada de frutas e vegetais nas quais
esta presente.
Esse pigmento carotendide ndo tem atividade de pré-vitamina A, mas tem um
efeito protetor direto contra radicais livres, sendo considerado um potente
antioxidante protetor da camada celular por reagao principalmente com os radicais
peroxidos e com o oxigénio molecular (MORITZ ; TRAMONTE, 2006).

A incorporacdo deste pigmento em alimentos objetiva principalmente a
coloracdo e a conferéncia de caracteristicas funcionais. Entretanto, devido ao
elevado numero de duplas ligagdes conjugadas, o licopeno € susceptivel a
isomerizagdo e oxidacdo durante o processamento e estocagem. No estudo de
Henry & Schawartz (1998), no qual os carotendides trans-B-caroteno, 9-sis--
caroteno, licopeno e luteina foram avaliados quanto a sua degradacao oxidativa e
térmica em sistema modelo oleoso, a cinética de degradacado dos carotendides
obedeceu um modelo de primeira ordem, com uma constante de degradacao para
o licopeno aproximadamente o dobro das obtidas para os demais carotendides
(MATIOLI & RODRIGUEZ-AMAYA, 2003).
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Tabela 3.2. Conteudo de licopeno (ug/g) em algumas frutas

Fruta Licopeno (ug/g)
Goiaba'
Séo Paulo 53+6
Pernambuco 53+ 14
Ceara 47 £ 16
Mamaéo (polpa)’
Solo — Bahia 21 £16
Formosa - S&o Paulo 19+4
Formosa — Bahia 26 +3
Tailandia — Bahia 40 £ 6
Papaya — Bahia ? 31+3
Pitanga’ 73 £1
Tomate' - Santa Cruz 31+20
Melancia®
Crimson Sweet - Sdo Paulo 38,9

Fonte: Adaptado Rodriguez-Amaya (1999) '; Silva (2010) #;
Miranda (2005) 2.

Analisando o teor de licopeno dos frutos expostos na Tabela 3.2, nota-se
que as variedades de mamao exibem diferentes quantidades de licopeno, com
maior concentragdo presente no cultivar Tailandia, inclusive com niveis superiores
ao tomate e a melancia.

Trata-se de um hidrocarboneto alifatico com 11 duplas ligacbes
conjugadas e 2 nao-conjugadas, de modo que ele é soliuvel em lipidios
(NGUYEN; SCHWARTZ, 1999).
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Figura 3.3. Férmula estrutural da molécula de licopeno. (Fonte: Bramley, 2000).

O efeito do tratamento térmico é especialmente importante para a
disponibilidade de licopeno, rompendo sua membrana, aumentando sua
solubilidade e consequentemente sua disponibilidade (WEISBURGER, 2002;
HASLER, 2002).

Apesar do licopeno estar presente nos alimentos, em sua maioria, na
forma de trans-isémero (80% a 97%), parecem ser os cis-isbmeros a forma mais
encontrada e a mais bem absorvida no corpo humano, devido ao seu comprimento
reduzido e sua melhor solubilidade nas micelas. Estudos demonstram que o
processamento térmico controlado dos tomates e de seus produtos melhora a
biodisponibilidade do licopeno, devido a modificacdo de sua forma isomérica e a
liberacdo da matriz do alimento. A gordura dietética também influencia na
absorcao do licopeno (MORITZ; TRAMONTE, 2006).

A Tabela 3.3. apresenta teores de licopeno para a polpa do mamao. As
quantidades de compostos bioativos presentes naturalmente nos alimentos variam
de acordo com espécie, maturidade, clima, praticas de cultivo, incidéncia solar e
regiao onde a planta foi cultivada, e no caso do licopeno, também varia de acordo
com o tratamento térmico a que foi submetido (RODRIGUEZ et al. 2006).
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Tabela 3.3. Teores de licopeno do maméao

Mamao (polpa) Quantidade Licopeno (W/g)
Comum — Sao Paulo 0
Solo — Bahia 21-16
Formosa - Sao Paulo 19-4
Formosa — Bahia 26 -3
Tailandia — Bahia 40 -6

Fonte: Adaptado de Rodriguez-Amaya (1999).

Para que o carotendide seja absorvido, € necessario que este seja
incorporado as micelas, e a sua formacao é dependente da presenca de gordura
no intestino. Além disso, todas as formas de licopeno sao regularmente sollveis
em agua, mas devido a sua estrutura quimica, € um componente nao polar que
dissolve muito melhor em 6leo (MORITZ; TRAMONTE, 2006).

Com o crescente interesse no licopeno, devido aos seus beneficios a
saude, a estabilidade durante o processamento e armazenagem de alimentos tém
sido, cada vez mais, objeto de atencdo. O licopeno é relativamente estavel
durante o processamento de alimentos, mas com o calor, a isomerizagdo pode
ocorrer durante o processamento. Entretanto durante o armazenamento ocorre
reisomerizacdo. Luz e oxigénio devem ser evitados por um tempo longo de
estocagem. A auto-oxidacdo pode causar a fragmentagao final da molécula de
licopeno, induzindo a formagéao de off-flavor (XIANQUAN et al., 2005).

Em 2005, o Ministério da Saude do Brasil aprovou a agédo benéfica do
licopeno e sua propriedade funcional, associando-0 ao combate de radicais livres,
sendo que desde 1999 existem regulamentos no Brasil que permitem a utilizagao
de alegacdes de propriedades funcionais e de saude nos alimentos (REVISTA
ELETRONICA DE FARMACIA, 2009).
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3.4. Tecnologia de membranas

A filtracao é definida como a separacao de dois ou mais componentes de
um fluxo de fluido. Em termos convencionais, refere-se a separagéo solido-fluido,
na qual se forga o fluido liquido ou gasoso a atravessar um material poroso que
retém o sélido. A separagdao por membranas estende esta aplicacao ainda mais,
para incluir a separacao de solutos dissolvidos em correntes fluidas (CHERYAN,
1998).

Os métodos de filtracdo utilizados nos processo de separagdo por
membranas sdo: convencional (dead end) e tangencial. No convencional o fluido
escoa perpendicular a superficie da membrana fazendo com que solutos se
depositem sobre a mesma, sendo necessaria a interrup¢cdo do processo para
limpeza ou substituicdo do filtro. O tangencial (crossflow filtration), 0 escoamento
do fluido é paralelo a superficie da membrana e a altas velocidades, possibilitando
o arraste dos solutos que tendem a se acumular na sua superficie, 0 que torna
esse processo mais eficiente (RENNER & ABD EL-SALAN, 1991).

As membranas podem ser definidas como barreiras entre duas fases, que
permitem a passagem de certos componentes de uma mistura, retendo outros de
forma seletiva (CHERYAN, 1998).

Em membranas, o0 mecanismo de separagdo € mais complexo do que a
retencdo ou passagem das particulas ou moléculas determinada pelo didametro
dos poros da membrana. Muitas outras variaveis tais como: composicao da
membrana, método de fabricacao, estrutura espacial ou morfologia e configuracao
das moléculas; suas interacbes entre si e com a superficie da membrana,
dindmica do fluido na unidade de filtragdo, pressao, temperatura e velocidade da
alimentacéo, influenciam o processo de separacdo (KOSEOGLU; ENGELGAU,
1990).

O processo de filtragdo por membranas consiste da separacdo de
componentes de um liquido pressurizado através de uma membrana. Para se
entender o principio do processo, considera-se que a membrana, quando
colocada entre as duas fases, permite a permeacdo de solvente e/ou soluto,
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desde que haja uma forca motriz que provoque este fluxo. Esta forca motriz pode
existir devido a diferengcas de concentracdo, pressdo, potencial elétrico e
temperatura (BHATTACHARJEE, et al.,1999).

Para serem efetivas numa separagdo, as membranas devem possuir as
seguintes propriedades: alta permeabilidade e seletividade, estabilidade mecénica
e térmica e resisténcia quimica (RAUTENBACH; ALBRECHT, 1989).

A seletividade a passagem de solutos presentes em solucdes
homogéneas estéd relacionada com as dimensdes da molécula ou particula, o
tamanho dos poros da membrana, a difusividade do soluto no material que
constitui a membrana e as cargas elétricas associadas (PORTER, 1990).

Os processos de separacao por membranas (PSM) destacam-se como
alternativas aos processos convencionais de separagao nas industrias quimicas,
farmacéuticas, biotecnologicas e de alimentos. Em muitos casos, os principais
atrativos sao: a seletividade (caracteristica propria da membrana a ser utilizada), o
baixo consumo de energia (separacdao de componentes sem que ocorra mudanca
de fase dos mesmos), separacao de compostos termolabeis (processo ocorre a
temperatura ambiente), simplicidade de operagédo e escalonamento, a redugéo no
numero de etapas do processamento, maior eficiéncia na separagdo e na maior
qualidade do produto final (STRATHMANN, 1990; CHERYAN, 1998; HABERT,
BORGES, NOBREGA, 2006).

Essa tecnologia ndo convencional de concentracdo e clarificacdo vém
sendo muito utilizada com o intuito de se reduzir o consumo de energia, assim
como melhorar a qualidade dos alimentos processados e obter subprodutos de
alto valor agregado (MULDER, 1991). Quando comparada aos processos
convencionais, a tecnologia de membranas apresenta a vantagem de, geralmente,
ser usada a temperatura ambiente, favorecendo, portanto, a preservacao de
nutrientes e constituintes de sabor, importantes para a qualidade do produto final
(STRATHMANN, 1990).

Membranas para uso comercial em processos de larga escala ndo tinham
sido desenvolvidas até a invengdo das membranas assimétricas, no final da

década de 50, no século XX. Com este tipo de membrana, altos fluxos de
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permeado essenciais para aplicacbes comerciais, foram estabelecidos
(CUPERUS; NIJHUIS, 1993).

Segundo Mulder (2003) a maioria das aplicacbes dos processos de
separagcdo por membranas sao para concentracao, purificagdo e fracionamento.
Esse transporte tanto pode ocorrer por difusdo ou convecgéao e é induzido por uma
gradiente de potencial quimico (pressdo, concentracdo e temperatura) ou
potencial elétrico.

O fator que distingue os processos mais comuns de separagao por
membranas (microfiltracdo, ultrafiltracdo, nanofiltracdo e osmose reversa) é a
aplicacdo de pressao hidraulica para acelerar o processo de transporte.
Entretanto, a natureza da membrana controla quais componentes permearao e
quais ficaréo retidos, uma vez que os mesmos sao diferencialmente separados de

acordo com suas massas molares ou tamanho de particula (CHERYAN, 1998).
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Figura 3.4. Tipos de membranas de filtracdo. (Fonte: BHATTACHARJEE, et
al.,1999).
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A tecnologia de membranas tem verificado um crescimento constante no
setor industrial. Baseando-se nos bons resultados alcangados, principalmente nas
industrias quimicas e de alimentos, vislumbra-se um futuro promissor para estes
processos, apesar da necessidade de solucionar problemas pertinentes as
questdes ligadas a incrustacao das membranas, aos processos de limpeza, baixo
fluxos de permeado e elevado custo.

Entretanto, a busca por processos mais econémicos, seguros e de menor
impacto ambiental, assim como alimentos nutricionalmente seguros e mais
saudaveis, aponta para tecnologia de membranas como uma solugao. Isto leva ao
aumento da produgdo de membranas e a diminuicdo do custo das mesmas,
estimulando novas aplicagdes desta tecnologia.

As membranas estdo entre as mais importantes aplica¢gées industriais
atuais e, a cada ano, mais finalidades sdo encontradas para esta tecnologia, como
por exemplo, purificagdo de agua, tratamento de efluentes industriais,
desidratacdo de solventes, recuperacao de volateis organicos, concentragdo de
proteinas e muitos outros (SCOTT, 1995).

A primeira vantagem para a industria de alimentos, apareceu quando
membranas de osmose inversa foram desenvolvidas para a purificacdo de agua,
processo conhecido como dessalinizacdo. Apds esta aplicacdo, membranas foram
introduzidas em diversos processos convencionais, como por exemplo,
concentracao pela ultrafiltracdo ao invés da evaporagcdo. Membranas permitem o
desenvolvimento de processos e produtos inteiramente novos. Entre os principais
beneficios do uso de membranas na industria de alimentos, pode-se citar:
separacdo de microorganismos, auséncia de dano térmico aos produtos e baixo
consumo de energia (HABERT et. al., 2006).

De modo geral as caracteristicas mais importantes das membranas sao:
espessura, diametro de poros, seletividade, permeabilidade e porosidade. Outras
caracteristicas sao fluxo de permeado, resisténcias térmica, quimica e mecanica.
Porosidade nédo deve ser confundida com tamanho de poros, a porosidade € a
relacdo entre o volume da parte sélida e o volume dos poros, quantidade de
vazios (HABERT et. al., 2006).
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A performance de separacdo de uma membrana é afetada por sua
composicao, morfologia e caracteristicas e também por parametros do processo
como temperatura, pressao, velocidade e interagcdes entre componentes da
alimentacao e da superficie da membrana (LIN et al., 1997).

Uma unidade de separagdo por membranas € normalmente constituida de
uma membrana, uma bomba de alimentacdo e tubulagbes distintas para o
retentado e o permeado, além de mandémetros e termémetro. A recirculagcdo do
produto concentrado € necessaria quando se precisa manter alta vazdo de
alimentacao a fim de aumentar a eficiéncia da separacao. (GEANKOPLIS, 2003).

3.4.1. Fenémenos envolvidos no processo

A permeabilidade de uma membrana representa a capacidade do solvente
de atravessar a membrana, podendo ser definida como a quantidade de solvente
que permeia a membrana em fungdo da temperatura, velocidade do fluxo e
pressao aplicada (CHERYAN, 1998).

O comportamento da membrana com agua pura, entretanto, ndo tem
relacdo com o seu comportamento quando utilizada com solugbes complexas,
com diferentes solutos e macromoléculas presentes. O fluxo de permeado com
uma solucéao real pode chegar a menos que 5% de fluxo com agua pura. Apesar
disso, a permeabilidade hidraulica é o parametro de referéncia da integridade e
eficiéncia do processo de limpeza de uma membrana, garantindo a
reprodutibilidade dos resultados (MULDER, 1991).

A seletividade, outra propriedade importante das membranas, esta
relacionada a sua capacidade de reteng¢édo de determinados solutos, que pode ser
afetada pelos seguintes fatores: tamanho e forma das particulas, tipo do material e
configuragdo da membrana, concentracdo de substancias retidas e adsor¢ao de
solutos na membrana. Uma medida da seletividade € a rejeicdo ou retencao
aparente, pela qual assume-se que a probabilidade de uma particula atravessar a
membrana € maxima quando a sua rejeicao é de 0% (MULDER, 1991; CHERYAN,
1998).
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Nos processos de separacado por membranas ha uma redugcao importante
no fluxo de permeado com o tempo. Para que ndo haja uma diminuicdo da
produtividade, € importante minimizar a ocorréncia dos fenébmenos que limitam o
fluxo de permeado, os quais s&o: a polarizacdo da concentragdo, formacao de
camada polarizada e incrustacdo (CHERYAN, 1998).

Estes fendmenos limitantes sdo devido a presenca de espécies no fluido
de alimentacdo que ndo podem passar para 0 permeado e na polarizacdo da
concentragdo, as espécies acumuladas na parede da membrana encontram-se
dispersas na solugdo, enquanto que na camada polarizada as espécies se
depositam na superficie da membrana e na incrustacao estas aderem dentro da
matriz da mesma (CHERYAN, 1998).

A polarizagao por concentracdo € um fendbmeno reversivel resultado do
acumulo de solutos na superficie da membrana, aumentando sua concentragcédo de
acordo com o tempo de processo. O fenébmeno pode ser definido pelo gradiente
de concentragdo formado entre a regidao préxima a membrana, com alta
concentracdo de solutos e a regido por onde passa a solucdo de alimentacéo.
Esse gradiente formado é compensado por uma difusdo desses solutos no sentido
contrario ao do solvente, formando a camada polarizada, provocando diminuicao
no fluxo (SCHAFER; FANE; WAITE, 2006).

Segundo Sablani et al. (2001), a polarizagdo da concentracao, juntamente
com a adsorcao de soluto e a formagdo da camada polarizada causa a redugao do
fluxo de permeado. Consequientemente, a predicdo do desempenho da membrana
é dificil para as diferentes aplicacbes. Para a obtencdo de um melhor
entendimento deste problema, estudos experimentais devem ser desenvolvidos na
tentativa de quantificar a camada polarizada em diferentes condicbes de
operacao. Desta forma, modelos matematicos tém avancado na direcdo da
compreensao destes fendmenos.

A formacgédo da camada polarizada e da incrustagdo produz uma alteragéao
das propriedades de separagdo da membrana durante o seu funcionamento,
devido a deposi¢do de materiais tanto na superficie da membrana como no interior

de seus poros. As razdes para esta deposicao sao fisico-quimicas e quimicas. As
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fisico-quimicas sao devido a adsorgao de moléculas sobre o material constituinte
da membrana. As quimicas ocorrem pela solubilidade limitada na camada
polarizada ou insolubilidade devido a mudanca das condicbes mecanicas
(bloqueio dos poros, ou elementos rugosos na superficie) e hidrodinamicas,
resultando em um fluxo demasiadamente baixo (GEKAS et al., 1998). Como
mostra a Figura 3.5, o problema da polarizacdo da concentragcdo, camada
polarizada e da incrustacao esta associado a passagem do retentado na superficie
da membrana (HANHUI et al., 2004).
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Figura 3.5. Diagrama de filtracdo tangencial em membranas. (Adaptacdo de
ilustracdo apresentada por Hanhui et al ,2004).

De acordo com Cheryan (1998), existem 5 fatores principais que afetam o
fluxo de uma membrana: pressdo de operacdo, temperatura, velocidade de
escoamento do fluido, concentracdo e origem da alimentagcdo. Para a micro e
ultrafiltracao, a presséo transmembrana (Pt) proporciona um aumento no valor do
fluxo de permeado, até que se atinja um valor limite no qual qualquer aumento na
pressao acarretara apenas um aumento da camada polarizada e da incrustagao,
mantendo o fluxo constante em fungao da pressédo ou até mesmo diminuindo-o. O
aumento da temperatura diminui a viscosidade do fluido e aumenta a difusividade,

portanto melhora o fluxo de permeado, porém em temperaturas muito altas pode
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haver precipitacdo de sais na superficie da membrana, intensificando a
incrustacao e consequientemente diminuindo o fluxo.

Ainda segundo Cheryan (1998), um acréscimo na velocidade de
escoamento ou na turbuléncia do fluido a ser ultrafiltrado causa o arraste das
particulas retidas na superficie da membrana, diminuindo a espessura da camada
gel polarizada, provocando o aumento do fluxo de permeado. O fluxo decresce
exponencialmente com a concentracdao de alimentagdao, devido ao aumento na
viscosidade.

Quando a concentragao de solutos na superficie da membrana se torna
muito alta, tem-se a formacao da camada polarizada, que oferece uma resisténcia
adicional ao fluxo de permeado. Esta camada é dinamica, pois com a alteracéao
das condi¢des operacionais, como a diminuicdo da pressdo ou da concentragao
da alimentac&do e o aumento da velocidade tangencial, pode-se reverter os efeitos
de diminuicao do fluxo (CHERYAN, 1998).

A incrustacao ocorre quando ha deposi¢ao e acumulo de componentes da
alimentacdo na superficie e/ou dentro dos poros da membrana, por adsor¢ao ou
bloqueio fisico dos poros. Esse fendbmeno, relacionado as caracteristicas da
membrana e interacées soluto-soluto e soluto-membrana, provoca um declinio
irreversivel no fluxo de permeado, que s6 pode ser recuperado com a limpeza
quimica da membrana (CHERYAN, 1998).

Cassano (2006) descreve a incrustacdo de membranas como um fator
chave que afeta a viabilidade comercial do processo, do qual depende o fluxo de
permeado e sua estabilidade com o tempo. Incrustacdes de sucos de frutas sao
representadas principalmente por polissacarideos da parede celular do fruto, tais
como pectinas, celuloses, hemiceluloses e ligninas.

Tanto a polarizacédo pela concentracdo quanto a incrustacdo, geralmente
ocorrem em todos os processos de filtragdo por membranas, mas os seus efeitos
sdo mais importantes em microfiltracdo, ultrafiltracdo e osmose inversa
(CUPERUS; NIJHUIS, 1993).
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3.4.2. Tipos de processo

Dentre 0s processos de separagdo por membranas destacam-se:
microfiltragédo, ultrafiltragdo, nanofiltragdo, osmose inversa, eletrodidlise, dialise,
pervaporagao e evaporacao osmotica. Esses processos diferenciam-se quanto a
forca motriz necessaria para que ocorra a separacao, quanto as caracteristicas e
propriedades das membranas e quanto as suas aplicacées (SCOTT; HUGHES,
1995). Para a industria de alimentos, os processos de maior interesse sao a
microfiltracdo, a ultrafiltragdo e a osmose inversa cuja diferenciagdo esta
basicamente no tamanho médio dos poros das membranas filtrantes utilizadas em
cada um deles, o que implica na necessidade de diferentes faixas de pressao
transmembrana (PORTER, 1990).

3.4.3. Parametros de controle e eficiéncia do processo

Nos processos de separagcao por membrana o fluxo de permeado é
principalmente afetado pela pressao, concentragao da alimentagao, temperatura e
velocidade tangencial. Em geral, o aumento da temperatura e da pressao
aumentam o fluxo (CHERYAN, 1998). Um aumento na concentracdo de solidos na
solugéo retida ocasiona um aumento na sua viscosidade e densidade, provocando
uma diminuicdo na difusividade do soluto. Assim, o fluxo de permeado tende a
diminuir a medida que a concentragao do retido aumenta.

Para fluidos que ndo contém muitos componentes causadores de
incrustacao, altas pressées podem aumentar o valor de fluxo, pois maior sera a
forca motriz. Porém, casos nos quais se formam com facilidade a camada
polarizada e a incrustagdo, o aumento na pressao resulta na compactacao das
particulas sobre a superficie da membrana, ocasionando um declinio acelerado do
fluxo. Assim, utilizando valores mais baixos de pressao, tem-se um fluxo inicial
mais baixo, mas que é mantido com o tempo (PORTER, 1990). De acordo com
Cheryan (1998), o aumento da pressao transmembrana tende a aumentar o fluxo
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até a consolidacdo da camada polarizada, apdés a qual o fluxo se torna
independente da pressao, apenas aumentando a espessura desta camada.

O fluxo de permeado é diretamente proporcional a pressao aplicada e
inversamente proporcional a viscosidade do fluido de alimentag&o. Viscosidade é
primariamente controlada por dois fatores: concentracao de solidos da solugao de
alimentacao e temperatura. O aumento da temperatura ou da pressao, aumentaria
o fluxo de permeado. Isto é parcialmente verdadeiro, ou seja, depende de certas
condic¢des, tais como: baixa presséo, baixa concentracdo de sélidos no fluido de
alimentacao e alta velocidade do fluido (CHERYAN, 1998).

A relacao entre pressao e fluxo é devida aos efeitos da polarizacdo de
concentracdo. Em baixas pressdes, baixa concentracdo da alimentacdo e alta
velocidade do fluido, os efeitos da polarizagdo de concentracdo sao minimos,
sendo o fluxo de permeado afetado pela pressao transmembrana (Pt). Desvios da
relacao linear entre fluxo e pressdo sdo observados em altas pressoes,
independente de outros parametros operacionais (CHERYAN, 1998).

Esta camada é dinamica e alterando-se condigbes operacionais, como:
diminuir a pressdo ou a concentracao da alimentacdo ou aumentar a velocidade
da alimentacéao, pode-se reverter o sistema ao regime operacional controlado pela
pressao. Se, no entanto, a incrustagao esta consolidada, o fluxo de permeado nao
retornara aos niveis originais, exceto apds a limpeza da membrana (CHERYAN,
1998).

3.4.3.1. Fluxo de permeado (J)

Definido como a quantidade de permeado obtida, expressa em massa ou
volume, por area de permeacdo da membrana por tempo. O fluxo de permeado
esta expresso na Eq. 1. (CHERYAN, 1998).

=22

= Eq. 1
Apt 9

Onde: M, é a massa de permeado no tempo t e A, é a drea de permeagéo.
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3.4.3.2. Fator de Concentracao (FC)

Quantifica a reducdo de massa atingida pela ultrafiltragdo. E calculada

como a razao entre a massa inicial na alimentacao e a massa final de retentado.

_Ma

FC =
Mr

Eq. 2

Onde: M,= massa na alimentacao e M= massa no retentado.

3.4.3.3. Pressao aplicada a membrana (Py) ou pressao transmembrana
(P1)

E definida como o gradiente de pressdo entre os lados do retido e do
permeado

PM=PR_PP Eq.3

Onde Pg e Pp séo, respectivamente, as pressdes nas correntes do retido e
do permeado.

Geralmente, o gradiente de pressdo entre a corrente de retido e o
permeado varia ao longo do comprimento da membrana. Assim, o valor da
pressao aplicada a membrana € calculado pela média aritmética dos gradientes de
pressdo na entrada e na saida da membrana. Quando a saida do permeado for
aberta para o ambiente, a pressao Pp é nula, e a pressao aplicada a membrana é
determinada conforme expresso na Equacao 3.5 (CHERYAN, 1998).

Py >

Eq. 4

Onde P, e Ps sao, respectivamente, as pressdes de entrada e de saida da
membrana no lado do retido.
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3.4.3.4.indice de Retencido (IR)

Para avaliar o grau de retencdo de um componente pela membrana utiliza-
se o indice de retencdo (ou rejeicdo), calculado conforme Eq. 5 (GIRARD &
FUKUMOTO, 2000). Ele fornece uma medida quantitativa da capacidade da
membrana em reter moléculas ou componentes especificos, sob determinadas

condi¢des de operacao.
R=(1-).100 Eq. 5

Onde: C, e Cr sdo respectivamente, as concentragdes no permeado e no
retentado. Este parametro é afetado por fatores como: tamanho e formato das
particulas presentes, concentracao dos compostos rejeitados, pH e forca ibnica da

solucao, tipo de material que constitui a membrana e configuragéo.

3.4.4. Curva do fluxo de permeado

O declinio do fluxo de permeado com o tempo ocorre em trés estagios,
como mostrado na Figura 3.6. No primeiro estagio, que ocorre logo nos minutos
iniciais, ha uma rapida diminuicdo no fluxo, causada pela polarizacdo da
concentracdo. O segundo estagio, que € uma etapa intermediaria, se deve a
incrustacédo. Por fim, tem-se a consolidagdo da incrustacdo no terceiro estagio,
caracterizado por um declinio continuo e lento do fluxo (MARSHALL; DAUFIN,
1995).
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Figura 3.6. Estagios do declinio do fluxo de permeado com o tempo (MARSHALL;
DAUFIN, 1995).

Nos primeiros minutos de um processo de ultrafiltragdo ocorre uma queda
inicial bastante acentuada no fluxo de permeado, sendo esta queda principalmente
devido a polarizagdo da concentracao. Essa polarizagdo, que é basicamente uma
funcdo das condi¢cbes hidrodindmicas do processo, cresce de maneira bastante
rapida até a consequente formacdo da camada gel polarizada. Numa segunda
etapa, embora de maneira um pouco mais lenta, o fluxo continua a diminuir devido
ao efeito das interacbes entre o material que compde a membrana e o soluto,
processo esse chamado de incrustacdo. Numa terceira etapa, quando o processo
atinge um estado quase estacionario, ocorre uma fase em que o fluxo diminui de
maneira bastante lenta devido a deposicao de particula e a consolidagédo da
incrustacdo (MARSHAL; DAUFIN, 1995).

O tempo requerido para o processo de ultrafiltracdo atingir o estado
estacionario diminui com o aumento da velocidade de escoamento, enquanto o
fluxo de permeado, com 0 processo ja em estado estacionario, aumenta com o
aumento da velocidade do fluido. O aumento da velocidade tangencial pode
também diminuir o acimulo de soluto na superficie da membrana e desse modo
aumentar o fluxo de permeado (CHENG; LIN, 2004).
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3.4.5. Ultrafiltracao

A ultrafiltracdo é um processo de separagdo por membranas utilizado
quando se deseja purificar e fracionar solugdes contendo macromoléculas
(HABERT, BORGES, NOBREGA, 2006). As membranas apresentam diametro de
poro de 0,001 a 0,1 ym (1 a 100nm). As pressodes utilizadas s&o da ordem de 1 a
10 bar. A ultrafiltracdo € também utilizada para separar compostos de alta massa
molecular de compostos de baixa massa molecular. (MULDER, 1991). Como os
poros das membranas de ultrafiltracdo sdo menores, uma forca motriz maior é
necessaria para obter fluxos de permeados elevados o suficiente para que o
processo possa ser realizado industrialmente (HABERT, BORGES, NOBREGA,
2006).

No processo de ultrafiltracdo, o termo massa molecular de corte é o mais
usado para descrever a capacidade potencial de separacdo da membrana, que no
caso é de 500 a 300.000 daltons (CHERYAN, 1998). Nesse processo, utilizam-se
membranas assimétricas porosas, com diametro de poro entre 0,001 e 0,1 pm e
pressao de 3,5 a 13,8 bar (PAULSON; WILON; SPATZ, 1984; DZIEZAK, 1990;
SCOTT; HUGHES, 1995).

O processo de ultrafiltracdo da polpa de mamao hidrolisada, obtido na
membrana de polietersulfona (PES), utilizando a unidade de laboratério por Silva
(2010), apresentou o maior fluxo de permeado relacionado aos mesmos
procedimentos com microfiltracdo. Realizou-se também o experimento na unidade
piloto repetindo as condi¢des da unidade laboratorial, utilizando membrana de
polissulfona (PS), massa molecular de corte de 100 kDa, 50 °C, presséo
transmembrana de 2 bar, resultando melhor fluxo de permeado.
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3.4.6. Diafiltracao

3.4.6.1. Definicao e Tipos

A diafiltragdo é um processo que consiste na adicdo de solvente ao
retentado e a continua eliminagdo de espécies quimicas de menor massa
molecular, juntamente com o solvente, devido a permeacao através da membrana.
Esse processo visa diminuir a viscosidade da solugdo, facilitando assim seu
bombeamento bem como aumentando a purificagdo do retentado através do
arraste de substancias permedaveis presentes no mesmo. Além disso, a adicao de
solvente puro ao retentado evita a excessiva concentracdo do retentado, que por
sua vez provoca um aumento na formacao da incrustagdo, provocando uma
diminuigcéo no fluxo de permeado (CHERYAN, 1998; AIMAR,1993).

O objetivo da diafiltracao € diluir a solugado contendo as biomoléculas para
aumentar a seletividade da membrana, melhorando, portanto, o grau de pureza ao
final do processo, e facilitar a remocao de sais (BEATON & KLINKOWSKI, 1983;
DILEO et al, 1988).

Na diafiltracdo, os processos sao divididos, em principio, em dois
métodos: a diafiltracao continua e a descontinua. (MADSEN, 2001; LIPNIZKI et al,
2002).

Na diafiltracdo continua (Figura 3.7) também conhecida como diafiltracao
a volume constante, o retido é lavado com uma solugdo de agua, ou solugéo
tampao, a uma vazao de entrada igual a vazao de saida de permeado da solugao.
Portanto, o volume de retido ndo varia, ocorrendo somente a retirada dos sais
permedveis a cada ciclo do sistema. O ciclo do sistema € estabelecido como o
volume de permeado retirado do sistema equivalente ao volume inicial do sistema
(BEATON & KLINKOWSKI, 1983; MADSEN, 2001; LIPNIZKI et al, 2002).

Segundo Foley e Garcia (2000), um processo de diafiltragdo continua
envolve primeiramente um processo de ultrafiltracdo até a redugéo do volume da
solucdo e o aumento da concentragdo do macrosoluto a ser retido. A diafiltracao

continua, realizada a volume e concentracdo de macrosolutos constantes, reduz a
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concentracdo de microsolutos presentes na solugdo. Adicionalmente, pode ser
feita uma nova reducao de volume da solugéo, através da permeacgéo de solvente,

aumentando deste modo a concentragcao de macrosolutos.

_________________________
I Agua Volume

\ adicionada permanece
1 continuamente constante

Figura 3.7. Esquema da diafiltracdo continua (Fonte: Cheryan,1998).

A diafiltracdo descontinua (Figura 3.8) por sua vez ja varia a concentracao
de retido, de duas diferentes maneiras: por diluicdo sequencial, ou por reducao de
volume. Na diluicdo seqliencial, a solugdo com volume especificado € alimentada
com agua ou solucdo tampao até predeterminado volume, e depois deste
procedimento, concentrado por ultrafiltracdo até o volume original (LIN et al, 1989;
DUARTE et al, 2001; HOUTCHENS et al, 2006). Na redugcdo de volume, o
contrario ocorre, primeiramente a solugdo é concentrada por ultrafiltracdo até
determinado volume, e depois adiciona-se agua ou solucao tampéao até que se
estabeleca novamente o volume inicial (NG et al, 1976; BEATON & KLINKOWSKI,
1983).
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Figura 3.8. Esquema da diafiltracdo descontinua (Fonte: Cheryan,1998).

Segundo Cheryan (1998), a diafiltracao descontinua é feita até ser
atingido um determinado volume de solugao permeada, quando entdo o processo
€ parado, sendo adicionado solvente puro ao retentado até se atingir o volume
inicial, quando ent&o é iniciado um novo ciclo.

A cada ciclo de diafiliracdo descontinua, a solucao fica cada vez mais
concentrada e purificada ao mesmo tempo, com a saida dos sais permeados.
Fatores devem ser levados em conta no momento de escolher qual o melhor
método a ser utilizado em diafiliracdo. Estes fatores s&o: volume inicial de
amostra, concentracao e viscosidade, concentracao final requerida para a solucéo,
estabilidade da amostra a varias concentragdes, volume de tampao requerido para
diafiltracao, tempo de processamento, tamanho de reservatério disponivel, além
de fatores econémicos (BEATON & KLINKOWSKI, 1983).

Em biotecnologia, o uso de diafiltracdo em processos de concentragédo e
purificacdo de moléculas produzidas por microrganismos tem ganhado muitos
estudos nos ultimos anos. O processo € importante no sentido de poder separar
bioprodutos de interesse, de biomoléculas que geralmente sdo extraidas em
conjunto em outros processos de separacao (VAN REIS et al, 1999; STONER et
al, 2004; DALWADI, 2005).

Entre os estudos mais desenvolvidos nessa &rea estdo: o isolamento de
beta-lactoglobulina de caseina (CAESSENS et al, 1997; TOLKACH & KULOZIK,
2005; CHATTERTON et al, 2006), a separacao e purificacdo de benzilpenicilina
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produzida por fermentacao (Li et al, 2004), bem como a extragao de antibibticos
em geral (TESSIER et al, 2005), e ainda a concentracdao e purificacdo de
biossurfactantes também produzidos por fermentagédo (BRYANT, 1990).

3.4.6.2. Aplicacao do Processo de Diafiltracao

Martinez-Ferez, Guadix e Guadix (2006), estudando a recuperacao de
oligossacarideos do leite de cabra através do uso de membrana ceramica no
processo de diafiltragdo conseguiram obter mais de 80% da fracdo de
oligossacarideo presente na gordura do leite de cabra. Numa primeira etapa,
operando com uma diafiltracdo continua para quatro “diavolumes” com uma
membrana ceramica tubular de massa molecular de corte de 50kDa, o
experimento reteve 94% de proteina enquanto oligossacarideo e lactose
permearam livremente. Num segundo passo, usando uma membrana ceramica de
massa molecular de corte de 1 kDa, 94% da lactose foi permeada depois de 3
“diavolumes” com o oligossacarideo recuperado no retentado. Um diavolume é
uma quantidade de solvente igual ao volume de retentado a ser adicionada ao
mesmo e posteriormente permeada para a realizagdo de um ciclo de diafiltracéo.

Cheang e Zydney (2004), avaliaram dois diferentes processos de
diafiltracao para purificar lactoalbumina e lactoglobulina de isolado proteico de
soro. A purificacdo foi feita através da remocao das particulas mais permeaveis do
retentado, seguindo o processo de diafiltragdo. No primeiro processo usaram uma
membrana de massa molecular de corte de 100kDa na etapa inicial, para se obter
albumina do soro bovino, que foi retida pela membrana, sendo seguida pelo uso
de uma membrana de massa molecular de corte de 30kDa que separou entre
lactoalbumina (LA), que foi permeada pela membrana, e lactoglobulina (LG), que
foi retida. No segundo processo testado, analisaram a combinagéo inversa de
membranas empregando primeiramente a membrana de 30kDa, que permeou a
LA e reteve LG juntamente com a albumina de soro bovino, sendo essas duas
separadas quando se utilizou a membrana de 100kDa, onde a LG foi permeada
pela membrana. No primeiro processo a purificacdo da a LA foi de 95% enquanto
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no segundo processo foi de 85%. Ja a purificacado da LG ficou em torno de 70%
para os dois processos citados.

Vikbjerg et al. (2006) analisaram aplicagdo de membranas poliméricas de
ultrafiltracdo na remocgdo de &cidos graxos livres e solventes provenientes da
producéo de fosfatidilcolina estruturada. No processo de separagao foi empregada
a diafiltracao descontinua, na qual o retentado foi diluido com hexano, sendo que
durante cada diafiltracdo pode ser observado o decréscimo do fluxo até a adicao
de mais solvente e com isso, foi observado um novo aumento do fluxo de
permeado. Através do processo de diafiltracdo foi possivel aumentar a
concentracao entre a fosfatidilcolina e e os acidos graxos livres de 1:48 para 1:1,6
demonstrando claramente a eficiéncia da diafiltracdo na purificagdo de
fosfatidilcolina estruturada.

Kumar, Yea e Cheryan (2003), estudaram a concentracao e purificacao de
proteina de soja através de ultrafiltracdo e diafiltracdo continua, em uma
membrana espiral (PVDF) com massa molecular de corte de 18kDA. Observaram
que, durante a diafiltragdo, a quantidade de sélidos totais diminuiu com o0 aumento
do volume de &agua adicionado A quantidade de soélidos totais diminuiu
constantemente no permeado o que é reflexo da remogao quase completa de sais
e oligossacarideos do retentado. O arraste dos solidos do retentado aumentou a

quantidade de proteina nos sélidos de soja de 50% para 62,5%.

3.5. Modelos matematicos

3.5.1. Modelos de Cheryan (1998):

A maioria dos modelos relaciona o fluxo com o tempo ou volume de
permeado e apresentam geralmente uma forma exponencial, considerando a
forma das curvas de fluxo devido a incrustacao. Sdo modelos semi-empiricos, que
em geral, se ajustam adequadamente aos dados experimentais (CHERYAN,
1998):
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Je = Jot™ Eq. 6

Jo =Joe™ Eq. 7
Ji =JoV™"® Eq. 8
Jo =Jss + Ke™ Eg. 9

onde Jo € o fluxo inicial, Ji, € o fluxo em qualquer tempo t, Jss é fluxo limite ou fluxo
em estado estacionario, V € o volume de permeado e as constantes K e b
caracterizam a incrustacao.

Embora estes modelos predigam que o fluxo permeado sera zero no tempo
infinito, o que na préatica ndo deve ocorrer, estes sdo extremamente Uteis, pela sua
simplicidade, para prever o fluxo de permeado, avaliar a incrustagao e
correlacionar o mesmo com os parametros operacionais (CHERYAN, 1998).

3.5.2. Modelo de Girard e Fukumoto (2000): Teoria da Renovacao da

Superficie

Alguns modelos matematicos foram propostos para descrever a curva do
fluxo de permeado, sendo a maior parte deles semi-empiricos. Modelos
exponenciais freqientemente ajustam razoavelmente bem o0s resultados
experimentais (GIRARD e FUKUMOTO, 2000).

Constela e Lozano (1997) modelaram o fluxo de permeado de suco de
maca em ultrafiltracdo com fibra oca usando diferentes aproximagodes. Os efeitos
da vazéo (10, 15 e 20 L/min), pressao transmembrana (73,5 e 118 kPa) e massa
molecular de corte (80, 50 e 100 kDa) foram analisados para um fator de
concentracao volumétrica (FC) variando de 1 a 14.

Os autores observaram que o fluxo teve decaimento exponencial operando
a FC constantes e que o fluxo se manteve independente da pressdo aumentando-
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se a vazdo e FC. Os dados experimentais se ajustaram adequadamente ao
modelo da teoria de renovacao de superficie. No modelo apresentado na Eq. 10,
proposto a partir da teoria de renovacao de superficie, o comportamento do fluxo
de permeado é dado em funcdo do tempo. Este modelo foi utilizado por
Watanabe; Ushikubo; Viotto (2006) e Ongaratto (2009) que realizaram trabalhos
com sucos de tamarindo e pitanga respectivamente, nos quais seus dados

experimentais se adequaram razoavelmente bem.
J=Jr + (Jo-Jr)exp™! Eq 10

onde Jo e Jr sdo, respectivamente, os fluxos inicial e final (kg.m®2.h"), A é a taxa de
declinio do fluxo (h™") e t é o tempo (h).

Quando o fator de concentragdo é varidvel com o tempo, pode-se expressar o
fluxo como uma funcdo desse fator, conforme mostra a Eq. 11 de Girard e
Fukumoto (2000)

J= Jo-B.In(FC) Eq 11

No qual, Jo é o fluxo inicial de permeado, B é uma constante que depende do
sistema, condicbes de operagdo e propriedades do suco e FC é o fator de

concentragao.
3.6. Tratamento enzimatico

Um dos maiores problemas encontrados na preparag¢ao de sucos de frutas
é a turbidez devido a presenca de pectinas. Em processos de filtragédo, a presenga
de pectina pode causar incrustacdo e, consequentemente, a diminuicao do fluxo
de permeado (ABDULLAH et al., 2007).

As pectinas sdo cadeias de acido D-galacturénico com numero de
metoxilas esterificadas e grau de neutralizagdo variaveis. Elas sdo encontradas,

principalmente, em tecidos menos rigidos de vegetais (BOBBIO, BOBBIO, 1992).
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O tratamento enzimatico tem como objetivo promover a hidrélise de
pectinas e demais polissacarideos que formam o material das paredes celulares
das frutas. Durante o processamento, esses polissacarideos sdo responsaveis
pelo aumento da viscosidade e da turbidez de sucos e polpas, influenciando no
baixo rendimento do processo. Para evitar esses problemas sao utilizadas
enzimas, como as pectinases, hemicelulases e celulases, que podem ser
aplicadas de forma isolada ou combinadas entre si. (MAHLER, 1997; BOBBIO;
BOBBIO, 2001).

3.7. Aplicacao de membranas para concentracao de licopeno

O emprego da tecnologia de membranas no processamento de sucos de
frutas tem ampla utilizacdo na clarificacao e concentracdo dos sucos. Para essas
finalidades, os processos de separacao mais empregados sdo a microfiltracéo, a
ultrafiltracdo e a osmose inversa (GIRARD; FUKUMOTO, 2000).

Atualmente, os carotendides utilizados industrialmente sdo obtidos por via
quimica ou extracdo de plantas ou algas (MALDONADE, 2003). Existem diferentes
métodos de obtencdo de carotendides utilizando solventes organicos (acetona ou
hexano) ou d-limoneno, seguida ou ndo de saponificacdo, neutralizacdo com
fosfato acido de potéassio e precipitagcdo com iso-propanol ou cromatografia de
coluna aberta de permeacgédo em gel. A obtencéo de licopeno varia de acordo com
o solvente utilizado. Os solventes com maior potencial de extracdo de licopeno
sao: diclorometano, acetona e acetato de etila (SBRT, 2010).

Clareto (2007) estudou a concentracédo de licopeno por microfiltracdo de
polpa de goiaba, previamente tratada com enzimas. As variaveis independentes
do processo foram a temperatura, 20 ¢ a 40° C, e a pressao transmembrana 1,5 a
2,5 bar. A autora observou que o processo € viavel, visto que, mesmo este
carotendide possuindo uma baixa massa molecular, liga-se a outras moléculas
maiores presentes na fruta, como pectina e proteinas, formando redes que ficam

no retentado.
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O processo de concentracao de licopeno também foi estudado por Miranda
(2005) que avaliou a concentracdo deste carotendide por ultrafiltracdo a partir de
suco de melancia. Neste trabalho observou-se que a concentracdo de licopeno
retido em relagdo a concentragao inicial do suco variou de, aproximadamente, 78
a 88%, com tendéncia a aumentar com o aumento da pressao transmembrana,
para uma mesma temperatura. A autora avaliou a aplicagao do retido em balas de
gomas que apresentou resultados sensoriais satisfatorios.

Estudos realizados com polpa de mamao em unidade laboratorial por Silva
(2010), demonstraram que as membranas polissulfona (PS) e polietersulfona
(PES) sob condicdes de 300 rpm, 50° C, e 2 bar de pressao resultaram em fluxos
de 15,8
kg.h".m? e 8,06 kg.h"'.m™ respectivamente, com retencéo de 100% de licopeno.

Porém em estudos na unidade piloto, os resultados da membrana de
Polissulfona (PS) sob condicdes de velocidade tangencial de 3,6 m/s e 2 bar de
pressdo, foi um fluxo inicial de 269,5 kg.h".m? e ao longo do experimento

aumentou para 350 kg.h'.m?.
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4. MATERIAL E METODOS

4.1. Material

4.1.1. Matéria-prima

Este trabalho utilizou polpa de mamé&o da variedade papaia produzida no
estado do Espirito Santo, Brasil, da empresa Trop Brasil, proveniente do lote
100110671A de janeiro de 2010. A polpa foi tratada termicamente, envasada em
bag asséptico de 200 kg e acondicionado em tambor na prépria empresa
fornecedora.

O produto proveniente do bag asséptico foi homogeneizado e separado em
sacos de 12 kg e congelado a -18°C. Estes bags foram descongelados a
temperatura ambiente e aquecidos até 50° C para inicio da corrida na Unidade
Piloto do Laboratério de Medidas Fisicas (LAMEFIl), DEA, FEA,
Unicamp,Campinas/SP (Figura 4.2).
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Figura 4.1. Fluxograma do processamento da polpa de mamao papaya (Fonte:

TropBrasil, 2011).
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4.1.2. Enzimas
A enzima utilizada no processo de hidrolise enzimatica para reduzir a

viscosidade foi Pectinex Ultra SP-L, produzida pela empresa Novozymes
(Bagsvaerd, Dinamarca), a partir do microrganismo Aspergillus aculeatus.

4.1.3. Membranas

A Tabela 4.1. apresenta as caracteristicas das membranas fornecidas pela

empresa Nadir.

Tabela 4.1. Caracteristicas das membranas de ultrafiltracdo fornecidas pela

empresa Nadir.

Material Massa molecular de corte (KDa) Identificacao
Polietersulfona 50 PES 50
Polissulfona 100 PS 100

4.1.4. Equipamentos

Os experimentos foram conduzidos na unidade piloto, instalada no
Laboratorio de Medidas Fisicas (LAMEFI), DEA, FEA, Unicamp.

A unidade piloto é composta por um tanque de aco inoxidavel encamisado
e isolado (parede tripla) com capacidade para 30 L, uma bomba de I6bulo modelo
BH, com motor de 3,0 HP (Netzsch, Pomerode, SC), um medidor magnético de
vazdo (0 — 6 m*/h) (Conaut, Sao Paulo, SP), dois mandmetros (0 — 10 bar) (Zirich,
Sao Paulo, SP), posicionados na entrada e na saida da membrana, um
termdmetro (0 — 100°C) (Zdlrich, Sao Paulo, SP), uma valvula borboleta na saida

do tanque e uma valvula micrométrica na saida da membrana. Nesse
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equipamento, o ajuste das condi¢cdes operacionais (pressao e vazao) é feito pelo
controle simultdneo da rotacédo da bomba (por meio de um inversor de freqiiéncia)
e da valvula micrométrica, enquanto que a temperatura é controlada por meio da
circulagdo de agua na camisa do tanque em temperatura adequada ao processo
(Figura 4.2.).

? ( | ) TQ: Tanque de alimentagao
l VB: Valvula borboleta
BL: Bomba de Lébulo
‘ MV: Medidor magnético de
T0 B
BEP vazao
|J:|‘| MN: Manémetro

MB: Membrana

TE: Termbmetro

3
Qs

VM: Valvula micrométrica

Ei oL M BP: Becker para permeado
B: Balanca

Figura 4.2.. Esquema da unidade piloto
Um recipiente (20 L) foi colocado sobre uma balanga eletrénica (marca

Marte, modelo LC 20) sob a saida do permeado para coleta-lo e obter a sua

massa em fungao do tempo.
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Figura 4.3. Fotografia da Unidade Piloto
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Figura 4.4. Fotografia do modulo da membrana
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4.2. Métodos

4.2.1 Determinacoes Analiticas

A caracterizagdo da matéria prima, retentado e permeado foi realizada

através de analises fisico-quimicas, cujas metodologias estdo a seguir:

1- Carotendides totais (ug/g expressos em licopeno): quantificagdo por
espectrofotometria de absorcdo (Beckman Instruments INC, Du-70-
Spectrophotometer), segundo método descrito por Rodriguez-Amaya
(1999);

2- pH: medido em pHmetro (Mettler Toledo, Schwerzenbach, Suiga), segundo
método n°981-12 da AOAC (1997);

3- Sdlidos totais: secagem em estufa de secagem (Fanem, 320-SE) segundo
método n°920.151 da AOAC (1997).

4.3. Procedimento Experimental

4.3.1. Preparacao da matéria-prima

A polpa de maméao foi homogeneizada e separada em bags de 12 kg e

congelada em uma camara fria industrial (-18¢ C).
4.3.2. Tratamento Enzimatico
Foi utilizada a enzima pectinase (Pectinex Ultra SP-L) a 1% em 12 kg de
polpa de maméao sob agitacdo manual e constante a 35°C por 60 minutos. Em

seguida a polpa foi aquecida até 50° C e colocada no tanque encamisado da
unidade para inicio da corrida.
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4.3.3. Unidade piloto

Realizou-se a UF a partir de 12 kg de polpa de mamao. A Tabela 4.2
especifica as condigdes utilizadas nas corridas apresentando as membranas e
suas respectivas pressoes utilizadas. Os experimentos foram conduzidos a 50° C.

Tabela 4.2. Condicdes das corridas realizados na Unidade Piloto.

MEMBRANAS
PS 100 PES 50 P?Elé I;o
Pressao (bar) 1 o 3 15 0,8 1,5
Velocidade (m/s) , | ¢ 3|6 6 6 6 6

No inicio das corridas, o sistema foi operado com agua filtrada com o
objetivo de ajusta-lo as condicbes de operacao e apds drenada a agua, foi
adicionado a alimentacao de 11,8 kg de polpa de mamao a 50°C para o tanque, e
posteriormente iniciou-se o funcionamento da bomba e ajustou-se pressao
transmembrana e vazao com area de permeacéo de 0,02 m?.

Com a valvula de saida de permeado aberta, a massa de permeado foi
coletada em intervalos de tempo até a alimentacao ser concentrada a um fator de
concentracao (FC) igual a 1,65 para as corridas com PS 100 e FC=1,50 para as
corridas com PES 50.

Foram realizadas cinco corridas de ultrafiltracdo com a membrana
polissulfona (PS 100), (Corrida 1, Corrida 2, Corrida 3, Corrida 4), sendo que uma
delas com a polpa tratada enzimaticamente (1bar e 3m/s e FC=1,65).

Para a membrana polieterssulfona (PES 50) foram realizadas cinco
corridas (Corrida 5, Corrida 6, Corrida 7), sendo que em duas delas foi aplicado o
processo de diafiltragéo.

4.3.3.1. Processo de diafiltracao
Na primeira corrida com diafiltrac&do, foi realizado inicialmente o processo

61



de adicdo de 0,5 em 0,5 litro de agua (total de 12 litros de permeado) com
posterior concentracao até chegar a FC=1,50. Ja na segunda corrida foi iniciado o
processo de concentracdo até completar 3,8 litros de permeado (permeado final
do processo a FC=1,50) e posterior adicdo de 0,5 em 0,5 litro de agua até
completar o volume de 12 litros.

4.3.4. Calculo do fluxo de permeado (J)

O fluxo de permeado foi calculado de acordo com a Eq.1 do subitem
3.4.3.1.

4.3.5. Modelagem matematica

Os valores experimentais de fluxo permeado dos processos de separagao
por membranas foram ajustados com auxilio do software Statistica®, versao 10,
baseado em modelos semi-empiricos estudados por Girard e Fukumoto (2000) e
Cheryan (1998), descritos no item 3.5. Foi empregado o pacote de regressao nao-
linear para a estimativa dos parédmetros dos modelos e do R? (coeficiente de
correlacdo), para cada experimento. Em todos os casos, o valor do fluxo inicial

(J,) e final (J;), foi autorizado a variar, ou seja, serem estimados pelo pacote, a

fim de minimizar o provavel impacto dos erros experimentais dos fluxos. Esta
estratégia foi justificada na medida em que, na maioria dos casos, os fluxos iniciais

sempre estao sujeitos a maior flutuagao.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Caracteristicas fisico-quimicas da matéria-prima

As caracteristicas fisico-quimicas das polpas de mamao in natura estao

apresentadas na Tabela 5.1.

Tabela 5.1. Caracteristicas fisico-quimicas, sensoriais e microbiolégicas da polpa

de mamao utilizada como matéria-prima, fornecidas pela empresa Trop Brasil.

Atributos de Qualidade Resultados
Brix 11,51
Acidez (% acido citrico) 0,35
* Ratio 32,70
pH 4,13
Densidade (mg/ml) 1,04
Tamanho da particula (mm) 0,50
Sdlidos Totais (g/100g) 12,60
Licopeno (ug/g) 57,66
Cor, odor e sabor Caracteristico da fruta fresca,
sé e madura
Conservantes, corantes e aromas Auséncia
Contagem total (UFC/g) Auséncia
Salmonella(em 259) Auséncia
Bolores e leveduras(UFC/g) Auséncia

(Fonte: Trop Brasil, 2011)
* Ratio : Brix/Acidez

Observa-se que a polpa de mamao utilizada neste trabalho apresenta o

teor de sdlidos soluveis 11,512 Brix semelhante a polpa tratada enzimaticamente

por Silva (2010), 11,26° Brix. Esses resultados se assemelham com os dados de
literatura que no fruto podem variar de 8 a 112 Brix (HONORIO; ROCHA, 1988).
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As andlises de laboratério confirmaram os valores acima. As andlises
microbioldgicas nao foram realizadas.

A acidez se apresentou menor comparado com a polpa hidrolisada de
Silva (2010), (2,89 g é&cido citrico/100g) sendo que o pH aparece com
aproximadamente o mesmo valor (4,18). Porém, Sandhu e Bhatia (1985) no
tratamento enzimatico de polpa de goiaba, observou a redugédo em 6,10% no pH.

O teor de carotendides totais para a polpa in natura (57,66 pg/g) encontra-
se acima dos valores obtidos por Rodriguez-Amaya (1999) que variam de 19 a 40
Mg/g, uma vez que o teor depende do cultivar, do periodo de maturagéo, da regiao
de plantio, dentre outros fatores. Comparando com a polpa hidrolizada utilizada
por Silva (2010) (30,86 ug/g), a polpa in natura usada neste trabalho, apresentou
cerca de 46% a mais de licopeno, justificando assim, a maior quantidade de
solidos soluveis e sélidos totais 12,609/100g presentes.

A polpa in natura apresentou coloragéo forte, viscosa, com odor e sabor

semelhante a tomate adocicado.

5.2. Caracteristicas fisico-quimicas dos produtos obtidos nos processos

de membranas

As Tabelas abaixo 5.2., 5.3., 5.4. apresentam os resultados das anélises
de pH e soélidos totais das amostras de alimentagao, retentado e permeado obtidas
nos experimentos realizados com as membranas de PS 100, PES 50 e PES 50

com diafiltracao para polpa de mamao in natura.
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Tabela 5.2. Valores da determinacdo de pH e soélidos totais das amostras de

alimentacao, permeado e retentado de polpa de mamao (Carica papaya L.) para a
membrana de PS 100 kDa a FC=1,65.

Solidos Totais

pH (9/100g)*

Alimentacao 4,13 + 0,00 12,60 = 0,00

Corrida 1 permeado 4,13 £ 0,00 10,03 £+ 0,01

1bar e 3m/s retentado 4,14 + 0,00 13,78 £ 0,01

PS 100 Corrida 2 permeado 4,14 + 0,00 9,89 + 0,01
1bar e 6m/s retentado 4,15+ 0,00 13,45 + 0,01

Corrida 3 permeado 4,15+ 0,00 11,43 £ 0,01

2bar e 3m/s retentado 4,14 + 0,00 12,66 + 0,01

Corrida 4 permeado 4,13 + 0,00 10,80 £ 0,01

2bar e 6m/s retentado 4,14 + 0,00 12,82 + 0,01

* Analises em triplicata

Para os valores de soélidos totais nas corridas com a membrana de PS 100
kDa, observou-se que houve maior concentragdo dos mesmos nas duas primeiras
corridas, apresentando também diferenca em relagéo a alimentagéo.

Quanto aos resultados de retentados das corridas 1, 2, 3 e 4, a presenga
de sélidos totais variou entre 12,66 e 13,78% e o permeado entre 10,03 e 11,43%,
resultando com isso, uma diferenca consideravel entre as corridas. Os resultados
obtidos sao relativamente maiores comparado aos experimentos de Silva (2010),
que encontrou uma relacdo de 13,03% para o retentado e 11,21% para o
permeado utilizando polpa tratada enzimaticamente.

Observando o0s resultados, pode-se concluir que as maiores
concentracdes de soélidos totais estdo nas condicdes de pressdes mais baixas,

sendo que a velocidade de escoamento ndo interferiu na concentragéo.
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Os valores de pH para o retentado e permeado mantiveram-se semelhantes
(4,13 a 4,15). Este mesmo comportamento foi encontrado em estudos com suco
de tamarindo (WATANABE et al., 2007) e de pitanga (ONGARATTO, 2009).
Ainda com a membrana de PS 100 kDa foi realizado uma corrida com
polpa tratada enzimaticamente e os resultados estdo no item 5.6.

Tabela 5.3. Valores da determinacdo de pH e solidos totais das amostras de
alimentacao, permeado e retentado de polpa de mamao (Carica papaya L.) para a
membrana de PES 50 kDa a FC=1,50.

H Solidos
P Totais(g/100g)*
Alimentacao 4,13+ 0,00 12,60 = 0,00
PES 50 Corrida 5 permeado 4,13+ 0,00 10,96 + 0,01
3bar e 6m/s retentado 4,12+ 0,00 13,98 + 0,01
Corrida 6 permeado 4,12+ 0,00 10,93 £+ 0,01
1,5bar e 6m/s retentado 4,13+ 0,00 13,79 £ 0,01
Corrida 7 permeado 4,12+ 0,00 10,99 + 0,01
0,8bar e 6m/s retentado 4,13+ 0,00 13,86 + 0,01

* Analises em triplicata

Os valores de sélidos totais obtidos nos experimentos com a membrana
de PES 50 kDa, observou-se que nao houve diferenca expressiva entre as
corridas na concentracdo dos mesmos, porém o0s valores sdo considerados altos
em relacdo a alimentagéo.

Nos resultados apresentados na tabela 5.3, verificou-se a variagdo de
sélidos totais de 13,79 e 13,98% e de permeado de 10,93 e 10,99%.

Observando os resultados dos experimentos com a membrana PES 50
kDa, pode-se concluir que, com a velocidade de escoamento e o fator de
concentracdo constantes, a pressdo nao interferiu na concentracdo dos sélidos
totais.

Os valores de pH para o retentado e permeado mantiveram-se na faixa de
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4,12 a 4,13, ndo apresentando variacao em relacao a alimentacao.

Membranas com diferentes materiais e com mesma massa molecular
nominal de corte poderdo gerar diferentes permeados e retentados. A distribuicao
dos tamanhos de poros e a natureza quimica das membranas afetam, de maneira
importante, as interagcdes entre a solugdo e a membrana, bem como a incrustacao
(CHERYAN, 1998). Esta caracteristica pode explicar as variacées de porcentagem
de sélidos totais obtidas entre permeado e retentado quando comparadas as
membranas de PS 100 e PES 50 kDa.

Tabela 5.4. Valores da determinacdo de pH e sélidos totais de alimentacéo,
permeado e retentado de polpa de maméao (Carica papaya L.) para a membrana

de PES 50 diafiltragao e concentracdo a FC=1,50.

H* Solidos
P Totais(g/100g)*

Alimentacao 4,13+ 0,00 12,60+ 0,01
Meio ciclo da permeado 4,12+ 0,00 9,93 + 0,02
diafiltracao retentado 4,11+ 0,00 10,02 + 0,01

Fim do ciclo da permeado 4,11+ 0,00 4,86 + 0,01
diafiltracao retentado 4,13+ 0,00 5,92 +0,01

Fim da concentracio permeado 4,13+ 0,00 4,80 + 0,01
¢ retentado 4,12+ 0,00 6,12+ 0,01

* Analises em triplicata

Nos experimentos da membrana PES 50 iniciando com diafiltracdo e
posterior concentracdo, pode-se observar que a quantidade de sélidos totais do
meio (10,02% e 9,93%) e do fim do ciclo da diafiltracdo (5,92% e 4,86%) para
retentado e permeado respectivamente, caiu pela metade.
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Tabela 5.5. Valores da determinagdo de pH e sdlidos totais de alimentacéo,
permeado e retentado de polpa de maméo (Carica papaya L.) para a membrana
de PES 50 concentracéo e diafiltracdo a FC=1,50.

H* Solidos
P Totais(g/100g)*
Fim da concentracao permeado 4,12+ 0,00 10,80 0,02
retentado 4,13+ 0,00 13,36 = 0,01
Fim do ciclo da permeado 4,11+ 0,00 5,78 +0,01
diafiltracao retentado 4,12+ 0,00 6,10 + 0,01

* Analises em triplicata

Pode-se observar que os resultados finais para soélidos totais
apresentados pelas duas corridas utilizando diafiltracdo sdo semelhantes.

A presenca de solidos totais caiu pela metade de 13,36 para 6,10% no
retentado e de 10,80 para 5,78% no permeado, confirmando que no processo de
diafiltracao ocorre a eliminacao de espécies quimicas de menor massa molecular,
juntamente com o solvente (agua), devido a permeacdo através da membrana
(CHERYAN, 1998; AIMAR,1993).

Para os valores de pH, em sua maioria, observou-se que nao houve
diferenca entre os resultados obtidos para as amostras de retentado e de

permeado numa mesma corrida, comparativamente aos demais.
5.3.Concentracao de licopeno
Como todas as amostras utilizadas pertenciam a um mesmo lote, a

analise do teor de carotendides totais, expressos em licopeno, da alimentagao foi

realizada uma unica vez e foi considerado um mesmo valor para todas as corridas.
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Os resultados de concentracdo de licopeno para todas as membranas
indicaram que houve retencao de quase 100% dos carotendides.

Ongaratto (2009) que estudou micro e ultrafiltracdo de suco de pitanga
também nao detectou, em suas analises, presenga de licopeno no permeado.

Resultados similares também foram obtidos por Miranda (2005) e Clareto
(2007) que estudaram a concentragdo de licopeno por membranas tubulares
ceramicas em suco de melancia e polpa de goiaba, respectivamente.

A Tabela 5.6. apresenta a quantificagcdo deste carotendide para a
membrana PS 100 kDa. Verifica-se por esta tabela, que houve diferenga entre as
amostras de alimentacao e retentado, a fragao retida durante a UF possui maiores
teores do que a da alimentagéo. Essa caracteristica indica a retencao do licopeno,
gue possui uma baixa massa molecular, é favorecida pela ligagdo com outras
moléculas maiores presentes na polpa, como proteina, pectina e lipidio. As redes
formadas ficam no retentado, o que torna o processo de filtragdo por membranas
interessante para a concentracdo de licopeno (YU; CHIANG; HWANG, 1986;
GIRARD; FUKUMOTO, 2000).

Tabela 5.6. Concentracdo dos carotendides e % de retengdo nas amostras de
alimentacao, permeado e retentado de polpa de maméo (Carica papaya L.) para
membrana de PS 100kDa a FC=1,65.

Carotendides
expressos em % Retencao

licopeno (pg/g)*
Alimentacao 41,83 + 0,01

Corrida 1 permeado 0,46 £+ 0,01 99.20
1bar e 3m/s retentado 57,66 £ 0,01 ’

Corrida 2 permeado 0,63 £ 0,01 98.76
1bar e 6m/s retentado 50,64 + 0,01 ’

Corrida 3 permeado 0,44 + 0,01 99 15
2bar e 3m/s retentado 51,44 + 0,01 ’
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Corrida 4 permeado 0,18 + 0,01

2bar e 6m/s retentado 63,64 + 0,01 99,72

*Analises em Triplicata

O teor de carotendides totais, expressos em licopeno, apresentou variagao
entre as amostras, ressaltando-se o retentado da Corrida 4 (63,64 pg/g), que
apresentou cerca de 50% a mais de concentracdo comparado a alimentacao
(41,83 ug/g), podendo-se afirmar que o efeito da pressao (2bar) e velocidade
(6m/s) contribuiu para maior compactacao da camada polarizada e maior relagao
de licopeno/sdlidos totais.

Observando os experimentos da membrana PS 100kDa, nota-se que
houve uma ligeira diferenca entre os retentados da corrida 1 (57,66 ug/g), corrida
2 (50,64 pg/g) e corrida 3 (51,44 pg/g) e os respectivos permeados (0,46 ug/g;
0,63 pg/g e 0,44 ug/qg).

Tabela 5.7. Concentracdo dos carotendides e % de retencdo nas amostras de
alimentacao, permeado e retentado de polpa de maméao (Carica papaya L.) para
membrana de PES 50kDa a FC=1,50.

Carotenodides
expressos em % Retencao

licopeno (ng/g)*
Alimentacao 41,83+ 0,01

Corrida 5 permeado 0,19 + 0,01 99 68

3bar e 6m/s retentado 56,86 + 0,01 ’
Corrida 6 permeado 0,10 + 0,01 99 82

1,5bar e 6m/s retentado 55,42 + 0,01 ’
Corrida 7 permeado 0,13 + 0,01 99.79

0,8bar e 6m/s retentado 62,26 + 0,01 ’

*Analises em Triplicata

Quanto ao teor de licopeno, os resultados sdo semelhantes a membrana
de PS 100, porém deve-se destacar que o fator de concentracdo atingido foi de
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1,50 e a maior retencao de licopeno ocorreu diferentemente da PS 100 para a
condicdo de menor pressao, 0,8 bar e 6m/s. Provavelmente como a membrana
PES tem menor massa molecular de corte, esta permitiu maior retengao.

Verificou-se que o comportamento de ambas as membranas € semelhante
com relagéo a retengéo de componentes, apesar da diferenga da massa molecular
de corte.

O balanco de massa para o licopeno considerando as massas de
alimentacao, retentado e permeado e suas respectivas concentragdes, resultou a
valores abaixo de 10%.

Resultados comprovam que o0 processo possui um grande potencial para
concentrar carotendides porque, em média, mais de 98% (percentual em massa)
de licopeno presentes no retentado da UF resultaram em perda menor que 2%.

As perdas de licopeno observadas ao longo dos processos podem ser
atribuidas ao fato dos mesmos terem sido conduzidos em escala piloto, a
deposicdo de material na superficie da membrana e a possivel existéncia de

materiais acumulados na tubulacéo.

Tabela 5.8. Concentracdo dos carotendides e % de retengcdo nas amostras de
alimentacao, permeado e retentado de polpa de mamao (Carica papaya L.) para a
membrana de PES 50 diafiltracdo e concentracdo a FC=1,50.

Carotenodides

expressos em % Retencao
licopeno (pg/g)*
Alimentacao 41,83+ 0,01

Meio ciclo da permeado 0,96 + 0,02 97 71
diafiltracao retentado 41,89 + 0,01 ’

Fim do ciclo da permeado 0,82 + 0,01 97 99
diafiltracao retentado 40,76 + 0,01 ’

Fim da concentracao permeado 0,39 £ 0,01 99 43
retentado 68,01 + 0,01 ’

*Analises em Triplicata
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Pode-se observar que no processo de diafiltracdo, a quantidade de
licopeno no meio do ciclo (41,89 pg/g) e no final do mesmo (40,76 pg/g)
permaneceu quase inalterada em relacdo a alimentacao (41,83 ug/g) porém a
quantidade de sélidos totais do inicio (10,02 g/100g) e do final da diafiliracdo (4,86
0/1009g) apresentado na Tabela 5.4., caiu pela metade e a relagéo licopeno/sélidos
totais duplicou, tornando o processo atrativo para a prévia concentracdo de
licopeno e posterior etapa de secagem.

Estes resultados se assemelham aos estudos de Mano (2008), que
confirmam que no caso da etapa de concentracdo, a diafiltracdo pode ser
empregada como uma etapa de pré-purificacdo, antes mesmo de concentrar o
produto desejado. Assim, o processo de concentracao por ultrafiltracdo utilizando
a diafiltracdo pode se tornar muito mais eficiente, concentrando carotendides ja
num elevado grau de pureza.

Tabela 5.9. Concentracao dos carotendides e % de retengcdo nas amostras de
alimentacao, permeado e retentado de polpa de mamao (Carica papaya L.) para a

membrana de PES 50 concentracéao e diafiltracdo a FC=1,50.

Carotenodides

expressos em % Retencao
licopeno (ng/g)*
Alimentacao 41,83+ 0,01
Fim da permeado 0,18 £ 0,02 99 71
concentracao retentado 61,56+ 0,01 ’
Fim de um ciclo permeado 0,18 +£ 0,01 99.70
de diafiltracao retentado 60,04 + 0,01 ’

*Analises em Triplicata

No experimento concentracdo e posterior diafiliracdo os resultados de
retencdo de licopeno foram semelhantes aos observados na diafiltracdo com
posterior concentracdo. Entretanto o tempo para a realizagdo do experimento
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diafiltragdo com posterior concentragcao foi superior em 20%, pois como foi
realizado primeiramente a diafiltracdo, acrescentou-se a mesma quantidade de
agua (12 litros) da alimentacado (12 kg de polpa de mamao) para se obter a
purificacdo desejada de todo retentado e concentrar posteriormente a FC=1,50. Ja
no experimento concentragcdo/diafiltracdo, o retentado no inicio da diafiltracdo
apresentava-se com 7,6 kg e portanto o mesmo volume de agua (7,6 litros) foram
adicionados para a purificacao até FC de 1,50.

Observa-se que a diafiltragdo apdés a concentragdo, ndo aumenta a
capacidade de retencéo de licopeno, permanecendo quase inalterada até o fim do
ciclo.

O experimento concentragcdo e posterior diafiltracdo apresenta um
resultado de concentracdo de licopeno aproximado das demais corridas com a
membrana PES 50 kDa, confirmando que mesmo com a lavagem do retentado, a
concentracao de licopeno é constante, pois na verdade o que altera sdo os outros
componentes de massa molecular menores que s&o arrastados no processo de
diafiltracao, confirmado no balango de massa realizado.

Os resultados obtidos nos dois experimentos de diafiltracdo indicam uma
diferenga no balango de massa do licopeno de 10 a 20%. Se for considerado que
a concentracao deste carotendide nos processos foi de 100%, é esperado o dobro
de licopeno no retentado. Como a quantificagdo de carotendides no permeado foi
préxima a zero e o valor encontrado no retentado nao foi o dobro da alimentacéo,

pode-se afirmar que o licopeno ficou retido na membrana.

5.4.Produtos obtidos nos processo de ultrafiltracao

A matéria-prima usada como alimentagcao nos processo de ultrafiltragao e
seus respectivos produtos obtidos (retentado e permeado) estdo apresentados
nas Figuras 5.1.,5.2.,5.3. O retentado apresentou-se opaco e de cor vermelha
mais intensa que o produto inicial com odor de tomate. J& o permeado limpido
possui coloracdo amarelada com sabor e odor adocicado e desagradavel.
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Figura 5.1. Polpa de mamao in natura (alimentagdo), permeado e retentado.
A mesma tendéncia de comportamento das cores foi observada em todos

as corridas. O retentado apresentou-se com uma coloragdo mais intensa,

avermelhada.

Figura 5.2. Polpa de mamao (alimentagao), per_rhe_ado e retentado. Resultado do

experimento utilizando a polpa tratada enzimaticamente.
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Percebe-se acima que ndo ha diferenga entre as cores do experimento
com a polpa tratada enzimaticamente e a polpa in natura (Figura 5.1).
Comparando com os resultados apresentados por Silva (2010), que

utilizou a polpa hidrolisada, observou que nao houve diferenca na coloragdo das

amostras.

i = e g »
™ 1
-

DIAFILTRACAO- CONCENTRACAO-
CONCENTRACAO DIAFILTRACAO

Figura 5.3. Permeado das duas diafiltragdes com PES 50kDa.

Percebe-se uma diferenca de coloragédo entre os permeados.

O permeado “a” refere-se a corrida diafiltragdo com posterior
concentragdo. A coloragdo do mesmo € mais clara, justificada pela maior
quantidade de agua adicionada (12 litros) para a purificacdo do retentado no
processo de diafiltragéo.

Ja o permeado “b” refere-se a corrida concentragdo com posterior
diafiltracdo e nota-se que apresentou uma coloragdo mais escura em relagcao ao
permeado da esquerda devido a quantidade de agua adicionada durante a

diafiltracao ser inferior, 7,6 litros.
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5.5. Fluxo de permeado

As curvas de permeacao apresentam a queda do fluxo de permeado em
funcdo do tempo, durante a etapa de concentracdo, até o fator de concentracao
determinado e podem ser observadas nas figuras 5.4, 5.5, 5.6, 5.7, 5.8.

O comportamento da queda de fluxo de permeado repetiu-se de forma
bem semelhante na maioria das corridas realizadas, e apresentou-se similar as
curvas tipicas de fluxo de permeado, conforme modelo descrito por Marshall &
Daufin (1995) que é composta por trés fases distintas: formacdo da camada
polarizada, incrustacao e consolidagao da incrustacéao.

De acordo com Kuberkar et al. (2000), a presenca de particulas grandes
causam a formacdo de uma camada que serve como uma segunda membrana
que age como um filtro e retém muitas das pequenas particulas antes que estas
alcancem a superficie da membrana, porém algumas chegam a superficie da
mesma, causando uma resisténcia extra a permeagao.

As curvas de fluxo de permeado para os processos de UF utilizando a
membrana PS 100kDa a FC=1,65 fazendo comparativo entre a polpa in natura e
polpa tratada enzimaticamente sdo mostrados na Figura 5.4. e os resultados dos
fluxos para estes experimentos sao apresentados na Tabela 5.10.
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Tabela 5.10. Fluxo de permeado comparativo a FC = 1,65 para as membranas de
PS 100kDa.

~ Velocidade de . Tempo de
Condicao P';%zsr?o escoamento F(Ilijx/cr)ngussl processo
(m/s) g/m-. (horas)
Polpa in natura 1 3 71,0 3,0
Polpa hidrolisada 1 3 70,0 3,0
@ Polpa hidrolisada  ® Polpa in natura
200
180
160
£ 140 §
°§ 120 ﬁ
O
X 100 -
= 3
© g0 .'::—'ntmmw
X 333333539500
L 60
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O T T T T T T 1
0 0.5 1 15 2 25 3 3.5
Tempo (horas)

Figura 5.4. Curvas de fluxo de permeado utilizando PS 100kDa, nas condicoes
de 1bar, 3m/s e FC=1,65 fazendo comparativo entre a polpa in natura e polpa

tratada enzimaticamente.
Pode-se observar na Figura 5.4. que ambas as condi¢gdes geraram curvas

tipicas de permeacéo, ndo apresentando diferenca no fluxo inicial, final € no tempo

de processo (3 horas).
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A corrida com a polpa hidrolisada resultou em fluxo final de 70,0 kg. m2.h
e o fluxo com a polpa in natura de 71,0 kg.m2.h", nas mesmas condicdes de
pressao, velocidade de escoamento, fator de concentracdo e caracteristicas da
membrana, justificando com isso, a nao utilizagdo do tratamento enzimatico nos
demais corridas.

As curvas de fluxo de permeado para os processos de UF utilizando
diferentes condicées de processo porém com a mesma membrana PS 100kDa
sdo mostrados na Figura 5.5. e os resultados destes fluxos a FC=1,65 sao
apresentados na Tabela 5.11.

Tabela 5.11. Fluxos de permeado a FC = 1,65 para a membrana de PS 100kDa.

Pressao V:slggiadna‘ceiﬁ t((i)e I?tl!;(/?nfzi_:?l Tempo de processo
(bar) (m/s) (horas)
1 3 71,0 3,0
1 6 70,4 2,55
2 3 67,2 2,55
2 6 64,1 3,15
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Figura 5.5. Curvas de fluxo de permeado para PS 100 kDa, utilizando as
condi¢cdes de 1bar e 3m/s, 1bar e 6m/s, 2bar e 3m/s, 2bar e 6m/s a FC=1,65.

Observa-se que mesmo apresentando igual massa molecular de corte PS
100 kDa, os fluxos de permeados mostraram-se ligeiramente diferentes, sendo
maiores para as pressoes de 1 bar.

O fluxo inicial da primeira condi¢ao (1bar e 3m/s) foi maior que os demais,
no entanto com uma reducao de fluxo relevante nos primeiros 30 segundos que
segundo Cheryan (1998), o bloqueio fisico dos poros € que pode causar o declinio
acentuado do mesmo no inicio do processo.

O tempo para a realizagdo dos experimentos foi relativamente igual,
destacando-se a ultima condigao (2bar e 6m/s) que demorou mais para finalizar
(3,15 horas).

Fazendo uma comparacdo com os resultados encontrados por Silva
(2010) na Unidade Piloto, utilizando PS 100 KDa e polpa tratada enzimaticamente,
os fluxos iniciais e finais deste trabalho foram menores, iniciando com 180 kg/mz.h

e finalizando com 71,0 kg/m®.h na condicéo de 1 bar e 3m/s.
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As curvas de fluxo de permeado para os processos de UF em diferentes
condicdes porém com a mesma membrana PES 50kDa sdo mostrados na Figura

5.6. e os resultados dos fluxos a FC= 1,50 apresentados na Tabela 5.12.

Tabela 5.12. Fluxos de permeado a FC = 1,50 para membrana de PES 50kDa.

. Fluxo final
~ Velocidade de 2 Tempo de processo
D D) escoamento (m/s) LEHET e, (horas)
3 6 55,5 3,25
1,5 6 68,0 2,67
0,8 6 34,6 5,34
®3bare6bm/s m1,5bare6bm/s 0,8bar e 6m/s
180
160 ?
T 140
<
o 120
£
D 100 ‘4
3
Q 80 1 : \
x
Z 60 - < TIVVAARGH0000
u_ -
40
20
O T
0 1 2 3 4 5 6
Tempo (horas)

Figura 5.6. Curvas de fluxo de permeado para PES 50, utilizando as condi¢des de
3bar e 6m/s, 1,5bar e 6m/s, 0,8bar e 6m/s a FC=1,50.

Observa-se que a condicao de 1,5bar e 6m/s é favoravel em relacdo ao
tempo (2,67 horas) e fluxo de permeado (68 kg/m?.h). J4 a condicdo de 0,8 e 6m/s
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foi extremamente demorada, exatamente o dobro da melhor condicdo e por
conseqiiéncia, com a metade do fluxo (34,6 kg/m?.h ).

Percebe-se que nesta ultima condicao, a curva se assemelha as demais,
nao apresentando queda brusca de permeado, que pode ser provocado pela
polarizagdo de concentragdo ou incrustagdes, e sim um declinio constante em
todo o tempo de processo.

O diferenca dos fluxos para as membranas de PS 100kDa e PES 50 kDa
se deve principalmente a diferenga no didmetro dos poros. Os maiores fluxos
foram observados nos experimentos com a membrana de maior poro (PS
100kDa), contradizendo Chamchong e Noomhorm (1991) e por Fukumoto et. al.
(1998) que observaram que o fluxo de permeado de algumas membranas de UF
com menor didmetro de poro que outras, apresentam melhor fluxo de permeado.
Isto pode ser justificado pela diferenca de pressédo utilizados nos experimentos
deste trabalho.

As curvas de fluxo de permeado para os processos de diafiliracao
utilizando duas diferentes condicbes, porém com a mesma membrana PES
50kDa, sdo mostrados na Figura 5.7. e os resultados dos fluxos a FC=1,50 sao
apresentados na Tabela 5.13.

Tabela 5.13. Fluxo de permeado a FC=1,50 para as membranas de PES 50kDa
utilizando diafiltracéo.

s Fluxo final Tempo de
Sl (kg/m*.h) processo (horas)
Diafiltracao e 1,5 bar
82,5 8,85
Concentragao 6m/s
Concentracao e 1,5 bar
76,2 7,09
Diafiltracédo 6m/s
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Figura 5.7. Curvas de fluxo de permeado para PES 50kDa para diafiltracdo
utilizando as condi¢des de 1,5bar e 6m/s a FC=1,50.

Observa-se que o experimento diafiltracdo com posterior concentracao
teve maior duracédo que o experimento concentracao e diafiltragcdo, excedendo em
quase 25%.

Relacionando-se os fluxos de permeado, nota-se que o procedimento
diafiltragdo e concentragdo obteve maior fluxo final (82,5 kg/m®.h) comparando
com 76,2 kg/m?.h do procedimento concentracao e diafiltragao.

Os fluxos de permeado diminuiram no inicio e posteriormente
permaneceram quase constantes em relacdo ao tempo confirmando Cheryan
(1998) e Aimar (1993) que indicam que a adi¢cdo de solvente puro ao retentado
evita a concentracdo excessiva do mesmo, que por sua vez provoca um aumento
no efeito da camada polarizada e na formacéo da incrustagdo, provocando uma
diminui¢édo no fluxo de permeado (CHERYAN, 1998; AIMAR,1993).

Segue o comparativo das curvas de fluxo de permeado em relagdo ao
tempo para os processos de UF utilizando as mesmas condi¢oes (1,5bar e 6m/s) e
membrana PES 50 kDa demonstrado na Figura 5.8. e os resultados do fluxo a
FC=1,50 na Tabela 5.14.
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Tabela 5.14. Fluxos de permeado a FC = 1,50 para as membranas de PES
50kDa.

. 2 Tempo de processo
Condicao Fluxo(kg/m*©.h) (horas)
Concentracao 68,0 2,67
Diafiltracao/ Concentragcéao 82,5 8,85
Concentragao/Diafiltracao 76,2 7,09
@ diafiltragdo/concentragdo M concentragdo/diafiltragdo concentragdo
350
300 ¢
—~ 250
£
£ 200
o)
<
O 150
X
=
L 100 4
50
0 T T T T 1
0 2 4 6 8 10
Tempo(horas)

Figura 5.8. Curvas de fluxo de permeado para PES 50kDa para concentragao,
diafiltragcdo e concentracdo e concentragao e diafiltracdo utilizando as condicbes
de 1,5bar e 6m/s a FC=1,50.

A corrida utilizando somente a concentragao apresentou um tempo inferior
a 70% comparado ao experimento diafiltracdo e posterior concentracao e 62%
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comparado ao experimento concentracao e diafiltracao.
As curvas apresentaram semelhantes caracteristicas de queda de fluxo,

consequéncia da utilizacao da mesma membrana para os trés experimentos.

5.6. Resultados do tratamento enzimatico

Foi realizado uma corrida com a membrana de PS 100kDa comparando os
resultados da polpa in natura com a polpa tratada enzimaticamente, a uma
pressao de 1 bar e velocidade de escoamento de 3m/s e FC= 1,65.

Nota-se, que o experimento com a polpa tratada enzimaticamente n&o
apresentou diferenca nos fluxo de permeado comparado com o0s experimentos
utilizando a polpa in natura.

Com o resultado obtido de sélidos totais (13,52% no retentado e 10,64%
no permeado), e pH (4,14), pode-se considerar que nao houve diferenca com os
demais experimentos.

Em relagdo a concentracdo de carotendides, percebeu-se que a corrida
com enzimas apresentou uma retencao de licopeno 50% menor (25,83ug/g) que
as demais.

Com estas conclusdes, foi justificado a realizagdo dos experimentos sem a

adicdo de enzimas na polpa de mamao (alimentacéo).
5.7. Resultados da modelagem matematica

Os graficos com os dados experimentais e as curvas representativas dos
modelos estao apresentados nos apéndices B e C.

5.7.1. Resultados do modelo de Girard e Fukumoto (1980):
Para o modelo da renovacao da superficie, os valores experimentais de Jo

(Fluxo de permeado inicial) e Jr (Fluxo de permeado final) e os parametros “A”
(taxa de declinio) e R? (coeficiente de determinacéo) para os processos UF sdo
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apresentados na Tabela 5.15. e Tabelas 5.16., 5.17., 5.18, para os modelos de
Cheryan (1998).

O parametro “A\” esta associado a taxa de declinio do fluxo de permeado,
ou seja, quanto mais acentuada a queda do fluxo nos primeiros minutos do
experimento (estagio | da curva descrita por Marshall e Daufin (1995)), maiores
valores de “A” devem ser esperados.

O modelo baseado na teoria de renovacao de superficie representa o fluxo
como uma funcédo do tempo, considerando FC constante. Apesar de o FC ser
variavel ao longo dos processos UF do presente trabalho, observa-se que ainda

assim ele consegue representar os dados experimentais.

Tabela 5.15. Melhores parametros obtidos para o modelo de Girard e Fukumoto
(1980).

Membrana Condicoes Jo Jr A(h ™) R?
1bar e 6m/s 124,3 70,4 6,0951 0,9226
PS 100 2bar e 3m/s 110,5 67,2 2,5265 0,9079
2bar e 6m/s 138,2 64,1 5,4336 0,9653
PES 50 1,5bar e 6m/s 118,8 68,0 2,0233 0,9117

De modo geral, o modelo de Girard e Fukumoto (1980) consegue
representar o comportamento das curvas de fluxo de permeado de algumas
corridas, visto que foram obtidos coeficientes de determinacdo (R?) superiores a
0,90 (na condicdo de 2bar na PS 100kDa com R?=0,96 e na condicdo de 1,5 bar e
PES 50 com R?=0,91).

Observa-se que para a maioria das corridas com alto fluxo de permeado
inicial, a taxa de declinio também ¢é alta, mostrando a ocorréncia de uma queda
acentuada do fluxo de permeado no inicio do processo.

Como no inicio das corridas ha variacées nas condi¢cdes operacionais e 0
sistema ainda esta entrando em regime para as condi¢des previamente definidas
do processo, entdo, os primeiros dados de fluxo podem ter flutuagdes em seus

valores.
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O modelo foi testado em todos as corridas e considerando os resultados
obtidos, pode-se verificar que de maneira genérica o modelo da teoria de
renovacao de superficie se ajustou melhor para as corridas com a membrana de
PS 100kDa.

O menor valor de taxa de declinio de fluxo (A) foi encontrado no
experimento realizado com material de membrana PES 50 kDa e pressédo de
operacao de 1,5 bar, mostrando uma tendéncia de maior estabilidade no valor do
fluxo pelo tempo quando comparado aos demais experimentos, e ainda indicando
que o fluxo atinge um valor constante mais rapidamente, como pode ser
observado nas curvas apresentadas pela Figura 5.6.

Para alguns ensaios este modelo se ajustou com R? menor que 0,9 como
no caso das corridas utilizando diafiltracdo e no ensaio com a polpa hidrolisada,
por este motivo, ndo foram citados neste trabalho.

5.7.2. Resultados dos modelos de Cheryan (1998)

Embora estes modelos predigam que o fluxo permeado sera zero no tempo
infinito, 0 que na pratica ndo deve ocorrer, eles sao extremamente Uteis, pela sua
simplicidade, para prever o fluxo de permeado, avaliar a incrustagdao e
correlacionar o mesmo com os parametros operacionais (CHERYAN, 1998).

As Tabelas 5.16., 5.17., 5.18. e 5.19., apresentam os dados obtidos pelos
modelos matematicos representados pelas equagdes 6, 7, 8 e 9 do item 3.5.1.,
deste trabalho.

Tabela 5.16. Parametros obtidos para o modelo : Ji=Jot®.

Membrana Condicgoes Jo tP R?
1bar e 3m/s 82,2074 0,1509 0,9371
1bar e 3m/s** 86,0931 0,1654 0,9862
PS 100 1bar e 6m/s 75,169 0,1091 0,9200
2bar e 3m/s 75,3367 0,10403 0,9229
2bar e 6m/s 70,0236 0,1553 0,9524
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PES 50 3bar e 6m/s 64,36 0,1938 0,9791
1,5bar e 6m/s 79,32 0,1185 0,9583

** experimento com a alimentagao hidrolisada.
Onde: Jo= fluxo inicial; t= tempo; b= constante de incrustacdo; R*= coeficiente de

determinacao.

Tabela 5.17. Parametros obtidos para o modelo : j,—j,e™

Membrana Condicoes Jo e R?

PES 50 0,8bare6m/s 107,185 0,2599 0,94

Onde: Jo= fluxo inicial; t= tempo; b= constante de incrustacdo; R*= coeficiente de
determinacao.

Tabela 5.18. Parametros obtidos para o modelo : j,—J,v®

Membrana Condicoes Jo v R?
1bar e 3m/s 91,135 0,1748 0,9144
1bar e 3m/s** 97,495 0,1975 0,9799
PS 100 1bar e 6m/s 79,02 0,1199 0,9115
2bar e 3m/s 80,142 0,1134 0,9136
2bar e 6m/s 75,683 0,1819 0,9490
PES 50 3bar e 6m/s 69,550 0,2389 0,9699
1,5bar e 6m/s 85,353 0,1334 0,9464

** experimento com a alimentagao hidrolisada
Onde: Jo= fluxo inicial; V= volume de permeado; b= constante de incrustacao; R*=
coeficiente de determinacéo.

Tabela 5.19. Parametros obtidos para o modelo : Ji=Jss+Ke™

Membrana Condicgoes Jss K e R?
1 bar e 3m/s** 75,38 69,32 2,33 0,91
PS 100 2 bar e 3m/s 70,12 37,86 2,75 0,94
PES 50 Diaf./Conc. 1,5 bar e 6m/s 86,98 223,7 13,89 0,90

PES 50 Conc./Diaf. 1,5bar e 6m/s 78,74 141,967 9,7114 0,91

** experimento com a alimentag&o hidrolisada.
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Onde: Jss= fluxo em estado estacionario; t= tempo; b e K= constantes de
incrustagdo; R?= coeficiente de determinaco.

Observando os resultados dos modelos de Cheryan(1998), pode-se
concluir que os melhores modelos ajustados para todas as corridas testadas estao
representado pela Tabela 5.16 e pela equacdo Ji=Jot® e Tabela 5.18 e equagio

Ji=JoV®; pois apresentaram maior numero de experimentos com o coeficiente de

determinacao (R?) acima de 0,9.

O parametro “b” caracteriza a incrustagéo do processo, sendo que quanto
maior o parametro, menor o valor do fluxo ao longo do tempo. Entretanto, a
comparagcdo desses valores € de dificil analise, uma vez que diferentes
velocidades tangenciais foram utilizadas nas duas membranas.

Observou-se que somente no modelo representado pela equagao
Ji=Jss+Ke™ na Tabela 5.19, a corrida com diafiltracdo apresentou coeficiente de
determinacao acima de 0,9.

Vale ressaltar que as corridas com a polpa de maméao tratada
enzimaticamente obteve os maiores valores de R? nos modelos das Tabelas 5.16.
e 5.18., com coeficiente de determinacdo de 0,986 e 0,9799 respectivamente,
sendo préximo do resultado encontrado por Silva (2010), R?=0,9792, nas mesmas
condi¢cdes de pressao na unidade piloto.

Comparando os resultados das membranas de PS 100kDa e PES 50kDa
realizado por Silva (2010) na unidade piloto, os melhores valores encontrados de
R? foram representados pela membrana PS 100kDa, igualmente justificados neste
trabalho.
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6. CONCLUSAO

Os processos de UF para todas as membranas a quaisquer pressoes e
velocidade de escoamento, resultaram em retengdo de aproximadamente 100%
de licopeno.

Os experimentos realizados com a polpa de maméao geraram um
permeado transparente amarelado com sabor adocicado e desagradavel, e um
retentado de coloracdo vermelho intenso, semelhante a tomate adocicado.

O pH apresentou uma reduzida variacdo da alimentacdo, retentado e
permeado.

O uso de enzimas causou valores semelhantes de composicdo do
retentado, permeado e do fluxo de permeado.

A concentragcdo de carotendides foram maiores nas corridas com a
membrana de PES 50kDa no processo de diafiltracdo e posterior concentracao,
obtendo-se um valor de 68,01 ug/g de licopeno no retentado.

A diafiltracdo apresentou resultados semelhantes de retencao de licopeno,
préximos a 100%, relacionados as demais corridas, porém comparando a
determinacao de sélidos totais, a mesma apresentou resultados positivos, visto
que o processo elimina espécies quimicas de menor massa molecular que a
molécula de licopeno, resultando em maior pureza no concentrado.

O melhor fluxo de permeado foi obtido com a membrana de PES 50 nas
condicdes de 1,5 bar, 6m/s a FC=1,50 no processo de diafiltragdo com posterior
concentragdo com 82,5 Kg/m?.h.

As membranas PS 100 e PES 50 kDa a pressées de 1, 1,5, 2 e 3 bar e
velocidades de 3 e 6 m/s, apresentaram fluxo entre 55,5 a 71 Kg/mz.h. A
diafiltracao apresentou fluxos maiores que as demais corridas com valores de
76,2 e 82,5 Kg/m?.h.

De um modo geral, os modelos de Cheryan (1998) apresentados nas Eq.
6, 8 e 9 representaram bem os dados experimentais obtidos na unidade piloto (R?
> 0,9).
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8. APENDICES

8.1. Apéndice A :Curvas de fluxos de permeado e resultados.

Todos os experimentos foram realizados com a mesma temperatura e
area de permeacdo, 50°C e 0,02 m? , respectivamente. As pressdes variaram de
0,8 a 3 bar e as velocidades de escoamento, de 3 a 6m/s. A massa da
alimentacao foi de 11,8 kg e nos ensaios de PS 100kDa o FC= 1,65 e nos ensaios
com a membrana PES 50kDa, o FC= 1,5.

Nas Tabelas 8.1. a 8.11.e nas Figuras 8.1. a 8.13. sdo apresentados os
dados obtidos para o fluxo permeado de cada experimento.

Tabela 8.1. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PS
100 kDa com presséo a 1 bar e velocidade de escoamento de 3m/s (FC=1,65)

para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
(‘I;‘eon:;)sc; Permeado pontlzjal1 acumuz)lad1o FC
(Kg) (Kg.m~“.h"') (Kg.m™.h")
0,016667 0,065 358,13 179,6 1,006
0,033333 0,100 96,69 138,2 1,009
0,05 0,135 96,69 124,3 1,012
0,066667 0,175 110,50 120,9 1,015
0,083333 0,210 96,69 116,0 1,018
0,1 0,240 82,88 110,5 1,021
0,116667 0,275 96,69 108,5 1,024
0,133333 0,310 96,69 107,1 1,027
0,15 0,340 82,88 104,4 1,030
0,166667 0,370 82,88 102,2 1,032
0,2 0,435 89,62 100,2 1,038
0,233333 0,495 82,73 97,7 1,044
0,266667 0,555 82,73 95,8 1,049
0,3 0,615 82,73 94 4 1,055
0,333333 0,675 82,73 93,3 1,061
0,366667 0,730 75,83 91,7 1,066
0,4 0,790 82,73 91,0 1,072
0,433333 0,845 75,83 89,8 1,077
0,466667 0,900 75,83 88,8 1,083

0,5 0,960 82,73 88,4 1,089

100



0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
2,083333
2,166667
2,25
2,333333
2,416667
2,5
2,583333
2,666667
2,75
2,833333
2,916667

1,105
1,245
1,385
1,520
1,675
1,795
1,930
2,065
2,195
2,330
2,465
2,590
2,720
2,850
2,975
3,105
3,220
3,340
3,460
3,595
3,710
3,810
3,920
4,040
4,145
4,250
4,355
4,460
4,540

80,12
77,36
77,36
74,60
85,65
66,31
74,60
74,60
74,60
74,60
74,60
69,07
71,83
71,83
69,07
71,83
63,55
66,31
66,31
74,60
63,55
55,26
60,78
66,31
58,02
58,02
58,02
58,02
44,21

87,2
86,0
85,0
84,0
84,1
82,7
82,0
81,5
80,9
80,5
80,1
79,5
79,1
78,7
78,3
78,0
77,4
76,9
76,5
76,4
75,9
75,2
74,7
74,4
73,9
73,4
72,9
72,5
71,7

1,103
1,118
1,133
1,148
1,165
1,179
1,196
1,212
1,229
1,246
1,264
1,281
1,300
1,318
1,337
1,357
1,375
1,395
1,415
1,438
1,459
1,477
1,497
1,521
1,541
1,563
1,585
1,608
1,625
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Figura 8.1. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracao,

com membrana de PS 100 kDa e com pressdo a 1 bar e velocidade de

escoamento de 3m/s (FC=1,65) , de polpa de mamao in natura.

Tabela 8.2. Dados experimentais para ultrafiliragdo, utilizando membrana de PS

100 kDa com pressédo a 1 bar e velocidade de escoamento de 3m/s (FC=1,65)

para polpa de mamao tratada enzimaticamente com 0,1% de Pectinex Ultra SPL.

Massa Fluxo Fluxo
(-Leon::so) Permeado pontgal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m™.h™) (Kg.m™.h™)
0,016667 0,065 359,13 179,6 1,009
0,033333 0,105 110,50 145,1 1,013
0,05 0,150 124,31 138,2 1,016
0,066667 0,185 96,69 127,8 1,019
0,083333 0,225 110,50 124,3 1,023
0,1 0,265 110,50 122,0 1,027
0,116667 0,305 110,50 120,4 1,030
0,133333 0,345 110,50 119,2 1,033
0,15 0,380 96,69 116,7 1,037
0,166667 0,420 110,50 116,0 1,044
0,2 0,495 103,41 114,0 1,050

102



0,233333
0,266667
0,3
0,333333
0,366667
0,4
0,433333
0,466667
0,5
0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
2,083333
2,166667
2,25
2,333333
2,416667
2,5
2,583333
2,666667
2,75
2,833333
2,916667
3

0,560
0,635
0,700
0,765
0,830
0,875
0,960
1,020
1,080
1,230
1,370
1,510
1,645
1,775
1,905
2,030
2,155
2,275
2,375
2,515
2,630
2,745
2,855
2,980
3,090
3,190
3,310
3,410
3,510
3,630
3,725
3,830
3,935
4,045
4,150
4,255
4,360
4,460
4,565

89,62
103,41
89,62
89,62
89,62
89,62
89,62
82,73
82,73
82,73
77,36
77,36
74,60
71,83
71,83
69,07
69,07
66,31
66,31
66,31
63,55
63,55
60,78
69,07
60,78
55,26
66,31
55,26
55,26
66,31
52,49
58,02
58,02
60,78
58,02
58,02
58,02
58,02
55,26

110,5
109,7
107,5
105,7
104,2
100,7
102,0
100,7
99,5
97,1

94,6
92,7
90,9
89,2
87,7
86,3
85,1

83,8
82,0
81,8
80,7
79,8
78,9
78,4
77,6
76,6
76,2
75,4
74,6
74,3
73,5
73,0
72,5
72,1

71,7
71,3
70,9
70,4
70,1

1,057
1,063
1,069
1,076
1,080
1,089
1,095
1,101
1,116
1,131
1,147
1,162
1,177
1,193
1,208
1,223
1,239
1,252
1,271
1,287
1,303
1,319
1,338
1,355
1,370
1,390
1,406
1,423
1,444
1,461
1,481
1,500
1,522
1,542
1,564
1,586
1,608
1,631
1,649
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Figura 8.2. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltragéo e

membrana de PS 100 kDa com presséo a 1 bar e velocidade de escoamento de

3m/s (FC=1,65) para polpa de maméo tratada enzimaticamente com 0,1% de

Pectinex Ultra SPL.

Tabela 8.3. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PS

100 kDa com pressdao a 1

(FC=1,65)para polpa de mamao in natura.

bar e velocidade de escoamento de 6 m/s

Massa Fluxo Fluxo
;rheon::;; Permeado pontlzjal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m~“.h"') (Kg.m™.h™)
0,016667 0,045 96,69 124,3 1,004
0,033333 0,08 96,69 110,5 1,007
0,05 0,115 82,88 105,9 1,010
0,066667 0,145 96,69 100,2 1,012
0,083333 0,175 86,06 96,7 1,015
0,1 0,2 82,88 92,1 1,017
0,116667 0,23 82,88 90,8 1,020
0,133333 0,26 82,88 89,8 1,023
0,15 0,29 96,69 89,0 1,025
0,166667 0,325 82,73 89,8 1,028
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0,2
0,233333
0,266667

0,3
0,333333
0,366667

0,4
0,433333
0,466667

0,5
0,583333
0,666667

0,75
0,833333
0,916667

1
1,083333
1,166667

1,25
1,333333
1,416667

1,5
1,583333
1,666667

1,75
1,833333
1,916667

2
2,083333
2,166667

2,25
2,333333
2,416667

2,5
2,583333
2,666667

2,75
2,833333

0,385
0,445
0,505
0,565
0,62
0,67
0,73
0,785
0,84
0,89
1,025
1,16
1,295
1,42
1,55
1,685
1,82
1,945
2,07
2,2
2,325
2,465
2,575
2,705
2,835
2,96
3,085
3,215
3,335
3,465
3,595
3,725
3,85
3,975
4,115
4,22
4,34
4,46

82,73
82,73
82,73
75,83
68,94
82,73
75,97
75,97
74,60
74,60
74,60
69,07
71,83
71,83
71,83
69,07
69,07
71,83
69,07
77,36
60,78
71,83
71,83
69,07
69,07
71,83
66,31
71,83
71,83
71,83
69,07
69,07
77,36
58,02
66,31
66,31
66,31
66,31

88,6
87,8
87,2
86,7
85,7
84,1
77,6
77,5
77,4
70,3
70,8
71,2
71,6
71,3
71,4
71,6
71,8
71,7
71,5
71,5
71,4
71,7
71,1
71,2
71,2
71,1
71,0
71,1
70,9
70,9
71,0
71,0
70,9
70,9
71,1
70,7
70,5
70,4

1,034
1,039
1,045
1,050
1,055
1,060
1,066
1,071
1,077
1,082
1,095
1,109
1,123
1,137
1,151
1,167
1,182
1,197
1,213
1,229
1,245
1,264
1,279
1,297
1,316
1,335
1,354
1,374
1,394
1,416
1,438
1,461
1,484
1,508
1,535
1,557
1,582
1,638
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Figura 8.3. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracéo,
com membrana de PS 100 kDa e com pressdo a 1 bar e velocidade de
escoamento de 6 m/s (FC=1,65), de polpa de mamao in natura.

Tabela 8.4. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PS
100 kDa com presséo a 2 bar e velocidade de escoamento de 3 m/s (FC=1,65)

para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
;I'heon::so) Permeado pontlzjal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m™.h™) (Kg.m™.h™)
0,016667 0,040 220,8686 110,5 1,00
0,033333 0,070 149,175 96,7 1,01
0,05 0,125 149,175 115,1 1,01
0,066667 0,140 126,1750 96,7 1,01
0,083333 0,180 116,0256 99,5 1,02
0,1 0,210 82,8754 96,7 1,02
0,116667 0,245 96,688 96,7 1,02
0,133333 0,275 82,8754 95,0 1,02
0,15 0,305 82,8754 93,6 1,03
0,166667 0,335 82,8754 92,6 1,03

106



0,2 0,400 89,7817 92,1 1,04
0,233333 0,460 82,8754 90,8 1,04
0,266667 0,520 82,8754 89,8 1,05

0,3 0,585 89,7817 89,8 1,05
0,333333 0,645 82,8754 89,1 1,06
0,366667 0,700 75,9691 87,9 1,06

0,4 0,755 75,9691 80,2 1,07
0,433333 0,815 82,8754 80,4 1,07
0,466667 0,875 82,8754 80,6 1,08

0,5 0,935 82,8754 73,8 1,09
0,583333 1,070 77,3596 73,9 1,10
0,666667 1,210 74,5968 74,3 1,11

0,75 1,345 74,5968 74,3 1,13
0,833333 1,480 77,3596 74,4 1,14
0,916667 1,620 66,3083 74,6 1,16

1 1,740 74,5968 74,0 1,17
1,083333 1,875 69,0711 74,0 1,19
1,166667 2,000 69,0711 73,7 1,20

1,25 2,135 63,5454 73,7 1,22
1,333333 2,250 71,8339 73,1 1,24
1,416667 2,380 66,3083 73,1 1,25

1,5 2,500 63,5454 72,7 1,27
1,583333 2,615 63,5454 72,3 1,28
1,666667 2,730 66,3083 71,8 1,30

1,75 2,850 60,7826 71,6 1,32
1,833333 2,960 66,3083 71,1 1,33
1,916667 3,080 60,7826 70,9 1,35

2 3,190 58,0197 70,5 1,37
2,083333 3,305 60,7826 70,2 1,39
2,166667 3,410 60,7826 69,8 1,41

2,25 3,520 58,0197 69,5 1,43
2,333333 3,630 60,7826 69,2 1,44
2,416667 3,735 60,7826 68,8 1,46

2,5 3,845 55,2569 68,5 1,48
2,583333 3,945 63,5454 68,1 1,50
2,666667 4,060 52,494 68,0 1,52

2,75 4,160 58,0197 67,6 1,54
2,833333 4,255 55,2569 67,2 1,56
2,916667 4,260 44,2055 67,2 1,65
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Figura 8.4. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracéo,

com membrana de PS 100 kDa e com pressdao a 2 bar e velocidade de

escoamento de 3 m/s (FC=1,65) , de polpa de mamé&o in natura.

Tabela 8.5. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PS

100 kDa com pressédo a 2 bar e velocidade de escoamento de 6 m/s (FC=1,65)

para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
;I'heon::so) Permeado pontlzjal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m~“.h"') (Kg.m™.h™)
0,016667 0,050 265,04 138,2 1,004
0,033333 0,085 104,98 117,4 1,007
0,05 0,125 104,98 115,1 1,011
0,066667 0,160 93,93 110,5 1,014
0,083333 0,190 88,40 105,0 1,016
0,1 0,220 82,88 101,3 1,019
0,116667 0,250 82,88 98,7 1,022
0,133333 0,275 69,06 95,0 1,024
0,15 0,305 82,88 93,6 1,027
0,166667 0,334 82,88 92,3 1,029
0,2 0,390 75,97 89,8 1,034
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0,233333
0,266667
0,3
0,333333
0,366667
0,433333
0,466667
0,5
0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
2,083333
2,166667
2,25
2,333333
2,416667
2,5
2,583333
2,666667
2,75
2,833333
2,916667
3
3,083333
3,166667
3,25
3,333333

0,445
0,500
0,555
0,605
0,655
0,705
0,755
0,805
0,865
0,975
1,095
1,220
1,330
1,445
1,555
1,675
1,780
1,890
2,000
2,110
2,225
2,335
2,445
2,565
2,675
2,785
2,900
2,025
2,135
3,250
3,360
3,475
3,605
3,720
3,820
3,940
4,060
4,180
4,300
4,415
4,515
4,640

75,97
75,97
75,97
69,06
69,06
69,06
69,06
82,88
60,78
66,31
69,07
60,78
63,55
60,78
66,31
58,02
55,26
60,78
60,78
63,55
60,78
60,78
66,31
60,78
60,78
60,78
63,55
63,55
63,55
60,78
63,55
71,83
63,55
55,26
66,31
66,31
66,31
66,31
63,55
63,55
60,78
60,78

87.8
86,3
85,2
83,6
82,3
74.9
74,5
74,1
68,3
67,3
67,2
67,4
66,8
66,5
66,1
66,1
65,6
65,3
65,0
64,8
64,7
64,5
64,3
64,4
64,3
64,1
64,1
64,1
64,1
64,1
64,0
64,0
64,3
64,2
64,0
64,0
64,1
64,2
64,2
64,2
64,2
64,1

1,039
1,044
1,049
1,054
1,059
1,064
1,068
1,073
1,079
1,090
1,102
1,115
1,127
1,140
1,152
1,165
1,178
1,191
1,204
1,218
1,232
1,247
1,261
1,278
1,293
1,309
1,326
1,207
1,221
1,380
1,398
1,417
1,440
1,460
1,479
1,501
1,525
1,549
1,573
1,598
1,620
1,648
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Figura 8.5. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracao,
com membrana de PS 100 kDa e com pressdo a 2 bar e velocidade de
escoamento de 6 m/s (FC=1,65) , de polpa de maméao in natura.

Tabela 8.6. Dados experimentais para ultrafiltracdo, utilizando membrana de PES
50 kDa com presséao a 3 bar e velocidade de escoamento de 6 m/s (FC=1,50) para

polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
('I;Ieon::so) Permeado pontgal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m™“.h™") (Kg.m“.h")
0,016667 0,057 314,74 157,5 1,00
0,033333 0,085 77,35 117,4 1,01
0,05 0,125 110,50 115,1 1,01
0,066667 0,155 82,88 1071 1,01
0,083333 0,185 82,88 102,2 1,02
0,1 0,215 82,88 99,0 1,02
0,116667 0,245 82,88 96,7 1,02
0,133333 0,27 69,06 93,3 1,02
0,15 0,3 82,88 92,1 1,03
0,166667 0,325 69,06 89,8 1,03
0,2 0,375 69,06 86,3 1,03
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0,233333
0,266667
0,3
0,333333
0,366667
0,433333
0,466667
0,5
0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
2,083333
2,166667
2,25
2,333333
2,416667
2,5
2,583333
2,666667
2,75
2,833333
2,916667
3
3,083333
3,166667
3,25
3,333333

0,425
0,47
0,525
0,565
0,61
0,655
0,7
0,74
0,78
0,88
0,985
1,075
1,17
1,27
1,36
1,45
1,535
1,63
1,73
1,825
1,915
2,005
2,1
2,195
2,29
2,375
2,47
2,58
2,66
2,765
2,865
2,95
3,045
3,14
3,24
3,335
3,43
3,525
3,62
3,715
3,81
3,915

69,06
62,16
75,97
55,25
62,16
62,16
55,26
55,26
55,26
58,02
49,73
52,49
52,49
55,26
49,73
49,73
46,97
52,49
55,26
52,49
49,73
49,73
52,49
52,49
52,49
46,97
52,49
60,78
44,21
58,02
55,26
46,97
52,49
52,49
55,26
52,49
52,49
52,49
52,49
52,49
52,49
58,02

83,9
81,2
80,6
78,1
76,6
75,4
74,4
73,0
71,8
69,5
68,0
66,0
64,7
63,8
62,6
61,6
60,6
60,1
59,8
59,3
58,8
58,3
58,0
57,8
57,5
57,1
56,9
57,0
56,5
56,6
56,5
56,2
56,1
56,0
56,0
55,8
55,7
55,7
55,6
55,5
55,4
95,5
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Figura 8.6. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracéo,
com membrana de PES 50 kDa e com pressdao a 3 bar e velocidade de

escoamento de 6 m/s (FC=1,50) , de polpa de maméao in natura.

Tabela 8.7. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PES
50 kDa com pressao a 1,5 bar e velocidade de escoamento de 6 m/s (FC=1,50)

para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
('I;Ieon::so) Permeado pontlzjal ; acumuz)lad1o FC
(Kg) (Kg.m~“.h"’) (Kg.m™.h")
0,016667 0,043 237,43 118,8 1,00
0,033333 0,080 102,21 110,5 1,01
0,05 0,135 151,94 124,3 1,01
0,066667 0,165 82,88 114,0 1,01
0,083333 0,200 96,69 110,5 1,02
0,1 0,235 96,69 108,2 1,02
0,116667 0,265 96,69 104,6 1,02
0,133333 0,300 82,88 103,6 1,03
0,15 0,330 82,88 101,3 1,03
0,166667 0,360 75,97 99,5 1,03
0,2 0,415 82,88 95,6 1,04
0,233333 0,475 82,88 93,7 1,04
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0,266667
0,3
0,333333
0,366667
0,433333
0,466667
0,5
0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
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2,166667
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2,333333
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2,5
2,583333
2,666667
2,75

0,535
0,595
0,645
0,700
0,755
0,810
0,865
0,925
1,065
1,200
1,335
1,485
1,610
1,735
1,865
1,985
2,110
2,240
2,370
2,495
2,595
2,710
2,840
2,945
3,050
3,160
3,260
3,370
3,465
3,570
3,670
3,765
3,865
3,940

82,88
69,06
75,97
75,97
75,97
75,97
82,88
77,36
74,60
74,60
82,89
69,07
69,07
71,83
66,31
69,07
71,83
71,83
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58,02
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60,78
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55,26
52,49
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40,44
40,00
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75,5
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Figura 8.7. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiltracao,
com membrana de PES 50 kDa e com pressao a 1,5 bar e velocidade de
escoamento de 6 m/s (FC=1,50) , de polpa de maméao in natura.

Tabela 8.8. Dados experimentais para ultrafiltragdo, utilizando membrana de PES
50 kDa com pressao a 0,8 bar e velocidade de escoamento de 6 m/s (FC=1,50)

para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
&eo":;s(; Permeado pontgal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m™.h™) (Kg.m™.h™)
0,016667 0,054 298,17 149,2 1,00
0,033333 0,075 58,01 103,6 1,01
0,05 0,12 124,31 110,5 1,01
0,066667 0,16 110,50 110,5 1,01
0,083333 0,2 110,50 110,5 1,02
0,1 0,235 96,69 108,2 1,02
0,116667 0,275 110,50 108,5 1,02
0,133333 0,31 96,69 107,1 1,03
0,15 0,345 96,69 105,9 1,03
0,166667 0,38 96,69 105,0 1,03
0,2 0,45 96,69 103,6 1,04
0,233333 0,515 89,78 101,6 1,05
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0,266667
0,3
0,333333
0,366667
0,4
0,433333
0,466667
0,5
0,583333
0,666667
0,75
0,833333
0,916667
1
1,083333
1,166667
1,25
1,333333
1,416667
1,5
1,583333
1,666667
1,75
1,833333
1,916667
2
2,083333
2,166667
225
2,333333
2416667
25
2,583333
2,666667
2,75
2,833333
2,916667
3
3,083333
3,166667
3,25
3,333333
3,416667
3,5
3,583333

0,575
0,64
0,695
0,76
0,82
0,875
0,93
0,98
1,115
1,235
1,36
1,475
1,6
1,68
1,775
1,86
1,95
2,04
2,105
2,175
2,24
2,305
2,365
2,42
2,48
2,53
2,58
2,63
2,685
2,735
2,785
2,875
2,96

3,04
3,08
3,115
3,15
3,185
3,225
3,255
3,29
3,315
3,35
3,38

82,88
89,78
75,97
89,78
82,88
75,97
75,97
69,06
74,60
66,31
69,07
63,55
69,07
44,21
52,49
46,97
49,73
49,73
35,92
33,15
33,15
35,92
33,15
30,39
33,15
27,63
27,61
27,61
30,39
27,63
27,63
24,87
2210
24,87
2210
2210
2210
19,34
19,34
19,34
2210
16,58
19,34
13,81
19,34

99,3
98,2
96,0
95,5
94,4
93,0
91,8
90,3
88,0
85,3
83,5
81,5
80,4
77,4
75,5
73,4
71,8
70,5
68,4
66,8
65,2
63,7
62,2
60,8
59,6
58,3
57,0
55,9
55,0
54,0
53,1
53,0
52,8
51,8
50,9
50,1
49,2
48,4
47,6
46,9
46,1
45,5
44,7
44,1
43,4
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3,666667
3,75
3,833333
3,916667
4
4,083333
4,166667
4,25
4,333333
4,416667
45
4,583333
4,666667
4,75
4,833333
4,916667
5
5,083333
5,166667
5,25
5,333333

3,41
3,44
3,465
3,495
3,525
3,555
3,58
3,61
3,64
3,665
3,695
3,72
3,75
3,775
3,8
3,83
3,855
3,88
3,91
3,94
3,94

22,10
16,58
16,58
13,81
16,58
13,81
16,58
16,58
16,58
13,81
16,58
16,58
13,81
16,58
13,81
16,58
13,81
16,58
13,81
13,81
13,81

42,8
42,2
41,6
41,1
40,6
40,1
39,6
39,1
38,7
38,2
37,8
37,4
37,0
36,6
36,2
35,9
35,5
35,1
34,9
34,6
34,6

1,41
1,41
1,42
1,42
1,43
1,43
1,44
1,44
1,45
1,45
1,46
1,46
1,47
1,47
1,48
1,48
1,49
1,49
1,50
1,50
1,50

116



160
’

140

120

100 A

80

60

Fluxo (Kg.m=2.h)

40

20

0 1 2 3 4 5 6

Tempo (horas)

Figura 8.8. Curva de fluxo acumulado, utilizando permeado para ultrafiliragéo,
com membrana de PES 50 kDa e com pressao a 0,8 bar e velocidade de

escoamento de 6 m/s (FC=1,50) , de polpa de mamé&o in natura.

Tabela 8.9. Dados experimentais para diafiltracdo com posterior concentracéo,
utilizando membrana de PES 50 kDa com pressdo a 1,5 bar e velocidade de
escoamento de 6 m/s (FC=1,50) para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
;rheon::;; Permeado pontlzjal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m™.h™) (Kg.m™.h™)
0,01667 0,110 607,39 303,9 1,01
0,03333 0,150 110,50 207,2 1,01
0,05000 0,185 96,69 170,4 1,02
0,06667 0,225 110,50 155,4 1,02
0,08333 0,265 110,50 146,4 1,02
0,10000 0,300 96,69 138,2 1,03
0,11667 0,340 110,50 134,2 1,03
0,13333 0,380 110,50 131,2 1,03
0,15000 0,415 96,69 127,4 1,04
0,16667 0,450 96,69 124,3 1,04
0,20000 0,515 103,59 118,6 1,05
0,23333 0,590 89,78 116,4 1,05

117



0,26667
0,30000
0,33333
0,36667
0,40000
0,43333
0,46667
0,50000
0,58333
0,66667
0,75000
0,83333
0,91667
1,00000
1,08333
1,16667
1,25000
1,33333
1,41667
1,50000
1,58333
1,66667
1,75000
1,83333
1,91667
2,00000
2,08333
2,16667
2,25000
2,33333
241667
2,50000
2,58333
2,66667
2,75000
2,83333
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2,830
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Fim do ciclo
de Diaf. e

inicio da
Conc.

3,66667
3,75000
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3,91667
4,00000
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4,41667
4,50000
4,58333
4,66667
4,75000
4,83333
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6,66667
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7,300
7,445
7,600
7,745
7,890
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8,620
8,770
8,920
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9,190
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9,490
9,625
9,770
9,910
10,055
10,190
10,335
10,470
10,615
10,760
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11,040
11,180
11,320
11,460
11,605
11,755
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12,045
12,180
12,325
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80,12
85,65
80,12
80,12
82,89
80,12
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80,12
82,89
82,89
82,89
66,31
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82,89
74,60
80,12
77,36
80,12
74,60
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74,60
80,12
80,12
77,36
77,36
77,36
77,36
77,36
80,12
82,89
80,12
80,12
74,60
80,12
85,65
93,94
71,83
74,60
85,65

86,0
85,9
85,9
85,8
85,7
85,7
85,6
85,5
85,4
85,3
85,2
85,2
85,1
85,0
85,0
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84,6
84,6
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84,4
84,4
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84,2
84,0
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83,7
83,7
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83,5
83,4
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83,3
83,3
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2,46
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2,71
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3,02
3,14
3,26
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3,55
3,71
3,89
4,10
4,32
4,52
4,80
5,11
5,43
5,81
6,24
6,76
7,33
8,05
8,87
9,96
11,35
13,11
15,53
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24,58
34,71
60,51
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-118,00
-48,16
-31,05
22,48
17,35
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7,00000
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7,41667
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13,365
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13,670
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13,970
14,120
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14,415
14,570
14,720
14,870
15,010
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15,290
15,430
15,555
15,685
15,750

80,12
82,89
82,89
85,65
82,89
82,89
82,89
82,89
80,12
85,65
82,89
82,89
77,36
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69,07
71,83
71,83
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71,83
69,07
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83,0
83,0
83,0
83,0
83,0
83,0
83,0
83,0
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82,5
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4,78
4,51
-4,26
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-3,38
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Figura 8.9. Curva de fluxo acumulado para diafiltracdo e concentracdo, com
membrana de PES 50 kDa e presséao de 0,8 bar e velocidade de escoamento de 6
m/s (FC=1,50), de polpa de maméao in natura.

Tabela 8.10. Dados experimentais para concentragdo com posterior diafiltracao,
utilizando membrana de PES 50 kDa, pressdo de 1,5 bar e velocidade de

escoamento de 6 m/s (FC=1,50) para polpa de mamao in natura.

Massa Fluxo Fluxo
;I'heon::so) Permeado pontlzjal ; acumuzlad1o FC
(Kg) (Kg.m~“.h"') (Kg.m™.h™)

0,016667 0,085 469,68 2349 1,01
0,033333 0,125 96,69 172,7 1,01
0,05 0,160 96,69 147 4 1,01
0,066667 0,195 124,31 134,7 1,02
0,083333 0,235 96,69 129,9 1,02
0,1 0,270 96,69 124,3 1,02
0,116667 0,305 96,69 120,4 1,03
0,133333 0,340 96,69 117,4 1,03
0,15 0,375 82,88 1151 1,03
0,166667 0,405 82,88 111,9 1,04
0,2 0,465 89,78 107,1 1,04
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3,583333
3,666667
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75,5
75,5
75,6
75,7
75,7
75,7
75,7
75,8
75,8
75,8
75,8
75,8
75,9
75,9
75,9
76,0
76,0
76,0

2,01
2,05
2,10
2,15
2,21

2,26
2,33
2,39
2,46
2,53
2,60
2,68
2,77
2,86
2,95
3,05
3,15
3,27
3,40
3,54
3,71

3,87
4,05
4,24
4,49
4,75
5,02
5,34
5,69
6,11

6,59
7,15
7,81

8,61

9,67
10,93
12,49
14,75
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Figura 8.10. Curva de fluxo acumulado para concentracdo e diafiltracdo, com
membrana de PES 50 kDa e presséao de 0,8 bar e velocidade de escoamento de 6

m/s (FC=1,50), de polpa de maméao in natura.
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8.2. Apéndice B : Ajuste ao modelo matematico baseado nos modelos de
Cheryan (1998).

8.2.1. Resultados para o modelo Ji=Jot®

Figuras 8.11. Graficos de modelagem - PS 100kDa

Corrida 1
Modelo: Cheryan J=J0*t"(-b)
V2=J0*(v17(-b))
y=(82,2074)*(x"(-(, 150961)))
R%= 0,93
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Corrida utilizando polpa tratada enzimaticamente.

Fluxo (kg/m2h)

220
200
180
160
140
120
100
80
60
40
20

0,0

Modelo: Cheryan J=J0*t"(-b)
V2=J0*(v17(-b))
y=(86,0931)*(x"(-(,165461)))
R%= 0,98

o

-9 0 o
20900,
— *P0o0a
©0000-
© 0060,
©® 000060000

0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0

Tempo(horas)

3,5

Corrida 2.
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Corrida 3.

Modelo: Cheryan J=J0*t"(-b)
V2=J0*(v1~(-b))
y=(75,3367)*(x"(-(,10403)))
R’= 0,92
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V2=J0*(v17(-b))
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Figuras 8.12. Gréficos de modelagem - PES 50kDa

Corrida 5.
Modelo: Cheryan J=J0*t"(-b)
V2=J0*(v17(-b))
y=(64,36)*(x"(-(,193874)))
R?= 0,97
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Corrida 7.

Model: V2=J0*v1/(-b)
y=(71,2364)*x"(-(,182715))
R2'= 0,87
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Diafiltracdo com posterior concentragao.

Model: V2=J0*(v1(-b))

y=(103,855)* (x\(-(,162836)))
R2= 0,76
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Concentracao com posterior diafiltracao.

Fluxo (Kg/m?.h)
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8.2.2 Resultados para o modelo Ji=Joe™

Figuras 8.13. Gréaficos de modelagem - PS 100kDa

Corrida 1.
Modelo: Cheryan J=J0*exp(-bt)
V2=J0*exp(-b*v1)
y=(124,787)*exp(-(,26791)*x)
R2= 0,45443239
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Corrida com polpa tratada enzimaticamente.

Modelo: 2 Cheryan J=J0*exp(-bt)
V2=J0*exp(-b*v1)
y=(122,398)*exp(-(,238012)*x)
R?=0,76
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Corrida 2.

Model: v2=J0*exp(-b*v1)
y=(229,272)*exp(-(,765534)*x)
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Corrida 3.

Model: v2=J0*exp(-b*v1)

y=(109,797)*exp(-(,186192)*x)
R2= 0,56
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Corrida 4.

Model: v2=J0*exp(-b*v1)

y=(122,412)*exp(-(,238196)*x)
R2= 0,77
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Figuras 8.14. Gréaficos de modelagem - PES 50kDa

Corrida 5.
Model: v2=J0*exp(-b*v1)
y=(94,7503)*exp(-(,246993)*x)
R?= 0,62
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Corrida 7.

Fluxo (Kg/m®.h)
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Model: v2=J0*exp(-b*v1)

y=(107,185)*exp(-(,259991)*x)
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Concentracao com posterior diafiltracéo.

Model: v2=J0*exp(-b*v1)

y=(106,906)*exp(-(,074944)*x)
R2= 0,35
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8.2.3 Resultados para o modelo Ji=JoV®

Figuras 8.15. Gréaficos de modelagem - PS 100kDa

Corrida 1.

Modelo: 3 Cheryan J=J0*V*(b)
y=(91,1353)* (x(-,174898)))
R2=091
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Corrida com polpa tratada enzimaticamente.

Modelo: 3Cheryan J=J0* V()
v2=J0* (v3())
y=(97,4954)* (x"(«,197191)))
R2=097
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Modelo:3 Cheryan J=J0* V()
v2=J0* (v3* (b))
y=(79,02)" (x"({,119944)))
R?=0,91
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Corrida 3.

Fluxo (kg/m2.h)
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Modelo: 3Cheryan J=J0* V()
v2=J0* (v3"(b))
y=(80,1428)" (x"(-(,113432)))
R2=0,91
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Figuras 8.16. Gréaficos de modelagem - PES 50kDa

Corrida 5.
Modelo:3 Cheryan J=J0*V*(-b)
v2=J0*(v3*(-b))
y=(69,5503)*(x"(-(,24123)))
R2=0,96
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R?=0,94
220 :
200
180 |
160
— 140 |
< \
N \
E 120 o
2 ® %
g 100 | \'!,
E 80 Q..““"%!?l' e o000
[ T % %es e 0,
o000y 0|
60
40 |
20
0 |
0 1 2 3 4 5
Volume(L)

138



Corrida 7.

Model: v2=J0*(V3~(-b))
y=(72,4713)* (x"-(,266801)))
R=0,78
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Diafiltracdo com posterior concentracéo.

Model: v2=J0*exp(-b*v1)
y=(106,906)*exp(-(,074944)*x)
R2-= 0,68
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Concentragao com posterior diafiltracdo

Model: v2=J0*exp(-b*v1)
y=(106,906)*exp(-(,074944)*x)
R2=0,35
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8.2.4 Resultados para o modelo Ji=Jss+Ke™
Figuras 8.17. Gréaficos de modelagem - PS 100kDa
Corrida 1.
Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(1635,25)+((-1528,1)*exp(-(-,00963)*x))
R2=0,52
220
200
180 »
160
= 140
NE' °
5 120 3\€
9 100 G —
é %%‘ ©0 0,4 ;77;7;7'""’""fw,,,,,?w%%
80 ©9%000900 T"’&'O—rg,,aho%gwgVO 00000,
60 o —
40
20
0
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,5
Tempo (horas)

140



Corrida com polpa tratada enzimaticamente.

Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))

R2=0,7

y=(1845,44)+((-1 7227,2)*exp(-(-,01 128)*x))
1

220
200

180 ¢

o
140 o

120

100

° T
LA o, 40

Fluxo (Kg/m?.h)

60

40

20

— _ °
— ©-0-0
> 00 o

o©

,0 0,5 1,0 1,5 2,0
Tempo (horas)

3,0

3,5

Corrida 2.

Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))

y=(1060,51)+((-970,89)*exp(-(-,00969)*x))
R2= 0,48
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Corrida 3.

Fluxo (Kg/m2.h
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Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(1002,55)+((-910,07)*exp(-(-,01169)*x))
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Corrida 4.
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Vv2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(70,1272)+((37,8613)*exp(-(2,7594)*x))
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Figuras 8.18. Gréaficos de modelagem - PES 50kDa
Corrida 5.
Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(1578,45)+((-1488,)*exp(-(-,00981)*))
R2= 0,55
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Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(1277,99)+((-1177,2)*exp(-(-~01231)*x))
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Corrida 7.

Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(1662,87)+((-1564,3)*exp(-(-,0091)*x))
R2=0,86
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Diafiltracao com posterior concentragao.

Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(86,9847)+((223,713)*exp(-(13,8929)*x))
R2=0,90
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Concentracao com posterior diafiltracao.

Fluxo (Kg/m?.h)
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Model: v2=Jss+(K*exp(-b*v1))
y=(78,7457)+((141,967)*exp(-(9,71142)*x))
R2=0,91

4 6
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8.3. Apéndice C: Ajuste ao modelo matematico de Girard e Fukumoto (2000).

Figuras 8.19. Gréaficos de modelagem para a Teoria da Renovagao da

Superficie - PS 100kDa

Corrida 1.

Fluxo (Kg/m?.h)

Model: v2= (71)+(179,6-71)*exp(a*v1)
y=(71)+(179,6-71)*exp((-7,6589)*x)
R2=0,73

220
200
180 p

160 |
120

80
60
40

20

140 |

2\
o\
100 \

NS
\ ‘00
\ %°°°oo

©o00000
N oaa°°°°°°°°°°°°°°a
1 o

0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Tempo (horas)

3,5

146



Corrida com polpa tratada enzimaticamente.

Fluxo (Kg/m?.h)

Model: v2= (70)+(179,6-70)*exp(@*v1)
y= (70)+(179,6-70)*exp((-4,1228)*x)
R2= 0,72

220
200
180 P
160
140 [\
120 | %
100
80
60
40

20

%o
00,
©oo0
. 000099000000000
-_ 000 go

0,5 1,0 1,5 2,0 2,5 3,0
Tempo (horas)

3,5

Corrida 2.

Fluxo (kg/m?.h)

Modelo: Teoria da Renovagéo da Superficie J=Jf+(JO-Jf)*exp(a.t)
v2= (70,4) + (124,3-70,4)*exp(a*v1)
y= (70,4) + (124,3-70,4)*exp((-6,0951)*x)
R2=0,92
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Corrida 3.

Fluxo (Kg/m®.h)

Model: v2= (67,2)+(110,5-67,2)*exp(a*v1)
y= (67,2)+(110,5-67,2)*exp((-2,4036)*X)
R2= 0,90
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Corrida 4.

Fluxo (kg/m2.h)

Modelo: Teoria da Renovagéo da superficie J=Jf+(JO-Jf)“exp(a’t)
v2= (64,1) + (138,2-64,1)*exp(a*v1)
y= (64,1) + (138,2-64,1)*exp((-5,4336)x)
R’= 0,96
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Figuras 8.20. Graficos de modelagem para a Teoria da Renovacado da

Superficie - PES 50kDa.

Corrida 5.
Model: v2= (55,5)+(157,5-55,5)*exp(a*v1)
y= (55,5)+(157,5-55,5)"exp((-6,3911)*x)
R?= 0,86
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Modelo: Teoria da Renovagéo da Superficie J=Jf+(J0-Jf)*exp(at)
v2= (68) + (118,8-68)*exp(a*v1)
y= (68) + (118,8-68)*exp((-2,0233)*x)
R%= 0,91
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Corrida 7.

Fluxo (Kg/mz_h)

Model: v2= (34,6)+(149,2-34,6)"exp(a*v1)

Y= (34,6)+(149,2-34,6)"exp((-1,1024)")
R2-0,74
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Diafiltracdo com concentragéo.

Fluxo (Kg/mz.h)
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Model: v2= (82,1)+(303,9-82,1)"exp(@*v1)
y= (82,1)+(303,9-82,1)* exp((-12,445)*x)
R%=0,88
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Concentragdao com posterior diafiltracao.

Fluxo (Kg/m?.h)

Model: v2= (76,2)+(234,9-76,2)*exp(a*v1)

y= (76,2)+(234,9-76,2)*exp((-10,523)*x)
R2= 0,89
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