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RESUMO

Potenciais aplicagdes da tecnologia com fluidos supercriticos relacionadas a produtos naturais
tém sido estudados nas ultimas duas décadas. Este trabalho teve como objetivo o estudo da
modelagem termodindmica e simulagdo do processo de fracionamento de correntes liquidas
da industria de Oleos vegetais e de seus subprodutos em colunas em contracorrente
empregando o CO, supercritico como solvente, conforme as seguintes etapas: avaliacdo da
capacidade de correlagdo das equagdes de Soave-Redlich-Kwong (SRK) e Peng-Robinson
(PR), com diferentes regras de mistura, de dados experimentais de equilibrio de fases de
sistemas binarios de constituintes relacionados a 6leos vegetais (acidos graxos, triglicerideos,
esqualeno, a-tocoferol, estigmasterol) em CO, supercritico, empregando os programas
computacionais PE e EDEFLASH; predicdo de dados de equilibrio liquido-gas de sistemas
multicomponentes em CO, supercritico, baseados nas composi¢des do 6leo de oliva bruto
(OOB) e do destilado da desodorizacao do 6leo de soja (DDOS), publicados na literatura,
utilizando os melhores parametros de interacdo binaria determinados previamente para a
determinagdo dos coeficientes de distribuicdo, seguido da analise da separacdo em um Unico
estagio; na terceira etapa deste trabalho estudou-se o processo de desacidificagdo do dleo de
oliva bruto (OOB) e do fracionamento do destilado da desodorizacao do 6leo de soja (DDOS)
em colunas em contracorrente, utilizando o CO; supercritico como solvente, através dos
balancos de massa e energia dos processos utilizando o simulador Aspen Hysys. Foram
elaborados diferentes fluxogramas dos processos incluindo a etapa de separacdo do solvente
(CO,), por despressurizagdo das correntes de extrato e refinado. Os fluxogramas foram
simulados empregando a equag¢ao de Soave-Redlich-Kwong, com as regras de mistura
Redlich-Kwong-Aspen, com dois parametros de interacdo binaria, através da opcao de
interface do Aspen Properties com o simulador Aspen Hysys. Para a maioria dos sistemas
binarios estudados ndo houve diferengas entre os ajustes realizados empregando as regras de
mistura com dois parametros e regra de mistura com trés parametros (MKP) de interagao
binaria. As equagdes PR e SRK combinadas com a regra de mistura com dois parametros de
interagdo bindria modelaram adequadamente o equilibrio liquido-gas de ambas as misturas
OOB e DDOS em CO, supercritico. Na simulacdo realizada nas mesmas condi¢des de
pressdo, temperatura, mesma composicdo, relacio S/F e numero de estagios (10), que os
experimentos de desacidificagdo do OOB, publicados na literatura, foram obtidos um melhor
rendimento de extra¢do de 96,76% contra 86,1% experimental e menor perda de 6leo neutro

(0,49%) contra 11,97% experimental. O melhor resultado para o fracionamento do DDOS foi



obtido na simulagdo 11, a 350 bar e S/F=3, com aos seguintes resultados: de 100 kg de
alimentacdo foi obtido 9,37 kg com 78,39% de 4cido linoléico, acompanhado de 9,8% de
acido oleico, 2% de a-tocoferol, 3,4% de esqualeno e somente 0,5% de estigmasterol. As
simulagdes da desacidificagdio OOB e do fracionamento do DDOS, reproduziu resultados
experimentais de coluna em contracorrente, além de apresentarem melhores combinagdes de
parametros (pressao, temperatura, relacao de fluxo solvente/alimentagdo), necessarios para a

otimizagao dos processos.

Palavras-chave: Aspen Hysys, dioxido de carbono, 60leo vegetal, equagdo de estado



ABSTRACT

Potential applications of technology with supercritical fluids related to natural products have
been studied for the past two decades. This work aimed to study the thermodynamic modeling
and simulation of the fractionation process of liquid streams in the vegetable oil industry and
its byproducts in countercurrent columns using supercritical CO, as a solvent with the
following steps: evaluate the capacity of correlation of the equations Soave-Redlich-Kwong
(SRK) and Peng-Robinson (PR), with different mixing rules and experimental data phase
equilibria of binary systems of components related to vegetable oils (fatty acids, triglycerides,
squalene, a-tocopherol, stigmasterol and fatty acid esters) in supercritical CO, using the
computer programs EDEFLASH and PE; prediction data of gas-liquid equilibrium of
multicomponent systems in supercritical CO, based on compositions of crude olive oil (OOB)
and deodorization distillate of soybean oil (DDOS), published in the literature using the best
binary interaction parameters determined previously for the determination of distribution
coefficients, followed by analysis of single-stage separation, third stage in this work we
studied the process of deacidification of olive oil crude (OOB) and the fractionation of
deodorization distillate of soybean oil (DDOS) in countercurrent columns, using supercritical
CO; as solvent, through the mass and energy balances for processes using Aspen Hysys
simulator. They have developed different flowcharts of procedures including the step of
solvent-separation (CO;), by depressurization of the currents of extract and raffinate,
employing a set of vessels flash. The flowcharts were simulated using the equation of Soave-
Redlich-Kwong with the mixing rules of Redlich-Kwong-Aspen with two binary interaction
parameters through the option interface with the simulator Aspen Properties Aspen Hysys.
For most binary systems studied, there were no differences between the adjustments made
using the mixing rules with two parameters and mixing rule with three parameters (MKP)
binary interaction. The equations PR and SRK combined with the mixing rule with two binary
interaction parameters modeled adequately the gas-liquid equilibrium of both mixtures OOB
and DDOS in supercritical CO,. In the simulation performed under the same conditions of
pressure, temperature, same composition, relation S / F and number of trays (10), of the
deacidification of the OOB experiments published in the literature we obtained a better
extraction yield of 96.76% against experimental 86.1% and less loss of neutral oil (0.49%)
against experimental 11.97%. The best result for the fractionating of the DDOS was obtained
in the simulation 11 at 350 bar and S/F = 3, with the following results: 100 kg of feed was
obtained 9.37 kg to 78.39% linoleic acid, together of 9.8% of oleic acid, 2% a-tocopherol,



3.4% squalene and only 0.5% of stigmasterol. The deacidification of OOB and DDOS
fractionation reproduced experimental results of countercurrent column, and offered the best
combinations of parameters (pressure, temperature, flow ratio solvent/feed) required for

process optimization.

Keywords: Aspen Hysys, carbon dioxide, vegetable oil, equation of state
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1- INTRODUCAO

As aplicagdes nas industrias quimicas, de alimentos e farmacéuticas dos processos de
extracdo, purificacdo e/ou fracionamento de produtos naturais sdo areas importantes para
pesquisas empregando a tecnologia supercritica. A extracdo com fluido supercritico, em
particular com o diéxido de carbono, proporciona a obten¢do de produtos isentos de residuos
toxicos e que geralmente possuem uma qualidade elevada quando comparadas aos produtos
obtidos por técnicas convencionais.

A tecnologia empregando dioxido de carbono pressurizado tem ampliado de forma
consideravel suas aplicagdes, principalmente onde técnicas convencionais mostraram pouca
eficiéncia, tais como: fracionamento de misturas de acidos graxos e de rejeitos da industria de
Oleos vegetais, extracdo seletiva de carotendides de 6leos vegetais, substitui¢do de solventes
organicos tradicionais em importantes reagdes industriais, transesterificacdo enzimatica de
0leos vegetais empregando o diéxido de carbono como meio de reagdo e agente de separagdo
simultaneamente e concentragdo de tocoferois de destilados da desodorizagdo associada a
transesterificagdio em meio basico (STOLDT e BRUNNER, 1998; MACHADO e
BRUNNER, 2000; GAST et al., 2004; GAST et al., 2005; CHUANG e BRUNNER, 2006).

O sucesso da tecnologia supercritica para as mais diversas aplicagdes depende do
conhecimento desta tecnologia sob o enfoque de diferentes areas de estudo. Isto inclui os
aspectos fundamentais sobre a transferéncia de massa e a termodinamica do equilibrio de
fases. O equilibrio de fases termodinamico determina os limites para a transferéncia de massa
entre diferentes fases as quais estdo envolvidos em diversos processos.

A precisdo das informagdes relacionadas com as propriedades fisicas, propriedades de
transporte, ¢ a precisdo das relagdes termodinamicas e de transferéncia de massa utilizadas
atingem diretamente os custos de investimento em unidades de extragdao/separacdo em
condi¢des supercriticas. Dados experimentais de equilibrio de fases e a correlacdo destes
empregando pacotes computacionais representam as ferramentas fundamentais que permitirdo
um profundo entendimento da natureza dos fluidos envolvidos no estado supercritico.

Os estudos de viabilidade econdmica destes processos requerem além de dados
experimentais, o projeto e estudos aprofundados de otimizag¢do. Os simuladores comerciais
apresentam-se como a opg¢ao, pois podem reproduzir com grande fidelidade os processos

industriais, baseados nos modelos rigorosos de transferéncia de massa e de equilibrio de fases
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que descrevem as diversas operacdes unitarias da engenharia quimica, comprovados na
literatura através de inumeras aplicagdes, principalmente na industria de petrdleo e gas
natural. (DHAR et al., 2009; MUNOZ et al., 2006; HAYPEK et al., 2000; SANT’ANNA et
al., 2005; MARQUINI, et al., 2006; DARWISH et al., 2004).

As equagdes de estado sdo as ferramentas mais comuns para a correlagdo e predi¢cdo
do equilibrio de fases a altas pressdes e estdo disponiveis nos principais pacotes
computacionais comerciais. Devido a pouca disponibilidade de dados experimentais na
literatura, as equacdes de estado podem ser utilizadas para avaliar muitas propriedades
importantes tanto para substancias puras quanto para misturas, dentre elas densidade das fases
liquida e vapor, entalpia, entropia, pressao de vapor, propriedades criticas de mistura, calculos
de equilibrio liquido-vapor, liquido—liquido, s6lido-liquido e em condic¢des supercriticas (WEI
E SADUS, 2000).

Este trabalho teve como objetivo o estudo da modelagem e simulagdo do processo de
fracionamento de correntes liquidas da industria de 6leos vegetais e de seus subprodutos em
colunas em contracorrente empregando o dioxido de carbono supercritico como solvente,
conforme as seguintes etapas: avaliacao da capacidade de correlagao de dados experimentais
de equilibrio de fases de sistemas binarios de constituintes relacionados a dleos vegetais em
didxido de carbono; modelagem termodinamica de sistemas multicomponentes de correntes
liquidas em dioxido de carbono supercritico associado a analise da separacdo em um Unico
estagio, ambos empregando as equagdes de estado cubicas de Soave-Redlich-Kwong e Peng-
Robinson; e finalmente a simulagdo do processo de fracionamento de correntes liquidas da
industria de 6leos vegetais em multiplos estagios, utilizando o simulador de processos Aspen

Hysys.



24

2 - OBJETIVOS

2.1 - OBJETIVO GERAL

Modelagem termodinamica e simulacdo do processo de fracionamento de correntes
liquidas de produtos e subprodutos da industria de Oleos vegetais em colunas em
contracorrente, utilizando didxido de carbono supercritico como solvente, empregando as
equagdes de estado cubicas de Soave-Redlich-Kwong e Peng-Robinson para descrever o
equilibrio liquido-vapor, e o simulador Aspen Hysys para realizar os balangos de massa e

energia com a determinacao do niimero de estagios de separacao.

2.2 — OBJETIVOS ESPECIFICOS

2.2.1 - Estudo sistematico da capacidade de predi¢do de dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor publicados na literatura, de sistemas binérios de constituintes relacionados a
Oleos vegetais (4cidos graxos, triglicerideos, esqualeno, a-tocoferol e didxido de carbono
supercritico, empregando as equagdes de estado cubicas de Soave-Redlich-Kwong (SRK) e
Peng-Robinson (PR), com diferentes regras de mistura, a fim de contribuir para a elaboracao
de uma base de dados de pardmetros de intera¢do bindria para os diferentes sistemas;

2.2.2 - Predigdo de dados de equilibrio liquido-vapor de sistemas multicomponentes em
dioxido de carbono supercritico, baseados nas composicoes de oleos vegetais brutos e do
destilado da desodorizagdo do 6leo de soja (DDOS), publicados na literatura, utilizando os
parametros de interagdo bindria determinados no item 2.2.1;

2.2.3 - Realizar a analise da separacdo em um unico estagio a partir dos dados de equilibrio
dos sistemas multicomponentes preditos no item 2.2.2;

2.2.4 - Estudo dos processos de desacidificacio de oOleos vegetais brutos e do
fracionamento do destilado da desodorizagdo do 6leo de soja (DDOS), em colunas em
contracorrente em multiplos estagios, empregando o simulador de processos comercial Aspen

Hysys com os parametros de intera¢ao binaria determinados no item 2.2.1.
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3 - CONTEXTUALIZACAO

3.1 — OLEOS VEGETAIS

De acordo com LAWSON (1985), os oOleos vegetais sao substancias liquidas de
origem vegetal, formada predominantemente por triglicerideos, insoltiveis em agua e soliveis
em solventes organicos.

Os o6leos fazem parte dos principais produtos extraidos dos vegetais, sendo o 6leo de
palma o mais consumido no mundo em 2010 (45,87 milhdes de toneladas) seguido logo
abaixo pelo 6leo de soja (38,83 milhdes de toneladas em 2007) (USDA, 2011). Os 6leos
vegetais sdo matérias-primas para diversas indistrias como alimenticia, farmacéutica,
cosmética e também de biocombustiveis. O biodiesel (ésteres) ¢ produzido a partir das
reacoes quimicas de esterificagdo ou transesterificagdo que utiliza como matéria-prima os
triglicerideos e acidos graxos, obtido a partir dos 6leos vegetais, aumentando ainda mais a sua

importancia. A tabela 1 mostra o aumenta na producao de diversos tipos de 6leos vegetais no

mundo.

Tabela 1 - Evolucao da produ¢dao mundial de 6leos (milhdes de toneladas)

2007/2008 2008/2009 2009/2010

Palma 41,03 44,02 45,87
Soja 37,69 35,88 38,83
Canola/Colza 18,44 20,51 22,31
Girassol 10,14 11,95 12,12
Amendoim 4,86 5,02 4,67
Algodao 5,20 4,78 4,63
Palmiste 4,94 5,17 5,50
Coco 3,54 3,54 3,63
Oliva 2,81 2,78 3,05
Soma 128,66 133,65 140,6

Fonte: USDA (2011)
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Segundo dados da USDA (2011), o Brasil ¢ o sétimo maior produtor de 6leos vegetais
(tabela 2), onde o principal 6leo produzido € o 6leo de soja, que conta em 2010, com mais de

6,47 milhdes de toneladas (tabela 3).

Tabela 2 — Evoluc¢do da produ¢ao mundial de 6leos vegetais de acordo com o pais

2007/2008 2008/2009 2009/2010

Indonésia 21,04 23,69 25,59
Malésia 19,73 19,43 19,94
China 14,69 16,11 17,88
Unido Européia 14,49 15,48 16,71
Estados Unidos 10,55 9,67 10,07
Argentina 8,49 7,37 7,72
Brasil 6,85 6,78 7,14
Outros 32,83 35,15 35,56
Total 128,66 133,65 140,60b

Fonte: USDA (2011)

Tabela 3 - Evolugdo da producao brasileira de 6leo de soja (mil toneladas)

2007/2008 2008/2009 2009/2010
Soja 6,16 6,12 6,47

Fonte: USDA (2011)

Apobs a obtencdo do 6leo vegetal bruto (feita pela prensagem da matriz sélida) e
posterior extragcdo com solvente, o 6leo ¢ refinado através de outros processos para que ele
esteja compativel com as especificagdes exigidas pela legislagao.

Durante alguns desses processos, como a desacidificacdo e a desodorizagdo, nao
apenas acidos graxos livres, proteinas, substancias coloidais separados; substancias
importantes como tocoferdis, esterdis, carotenos, esqualeno e outros que poderiam ser
aproveitados sao descartados. Essas substancias possuem alto valor economico agregado, por

apresentarem propriedades antioxidantes, neutracéuticas, anticarcinogénica e sintetizadoras de

hormonios (KELLY, 1999; MENDES, 2002).
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A Flora Amazodnica vem sendo estudada para determinar se essas substancias podem
ser obtidas a partir dos 6leos dela provenientes e em que quantidades elas estdo presentes.
Outros 6leos, no entanto, tém sua composi¢do bem conhecida. Os 6leos de soja € milho sdo
ricos em tocoferdis (AUGUSTO, 1988), oleos de palma ricos em esqualeno, tocoferdis e -
caroteno (GOH et al., 1985). Logo, separar essas substancias dos subprodutos dos processos

de beneficiamento dos 6leos vegetais significa investir em desenvolvimento sustentavel.

3.1.1 — Refino do Oleo Bruto: Desodorizacio e Desacidificacio

O processamento do 6leo bruto envolve varias etapas, a fim de tornd-lo apto para o
consumo. Na figura 1 estdo ilustradas as etapas do processamento, que consistem basicamente
na extracdo do o6leo e refino, que pode ser quimico ou fisico, necessario para remover as

substancias que prejudicam a qualidade do produto (ERICKSON, 1995).

Graos
de Soja i ’ Destilado
i Etapas de Refino de Oleo Desodorizado
Y
o | S >
Preparagao Oleo de Oleo
dos Graos Soja Bruto Refinado

Figura 1 - Etapas do processamento de 6leo de soja: (1) prensagem, (2) extragdo com hexano,
(3) refino, (4) branqueamento e (5) desodorizagdo. Fonte: Adaptado de Mendes et al.
(2002)

As etapas do refino quimico sdo a degomagem, neutralizacdo, branqueamento e
desodorizagdo (Figura 1). As etapas iniciais de degomagem e neutralizacdo promovem a
remog¢ao de gomas, proteinas e saponificam os acidos graxos (neutralizagdo). O
branqueamento consiste na adi¢ao de terra clarificante, onde se elimina algumas substancias

que conferem cor ao 6leo, pesticidas e tragos de metais que possam estar presentes.
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No refino fisico ndo ha a etapa de neutralizacdo, apresentando dentre outras vantagens
em relacdo ao refino quimico, a redugdo das perdas de 6leo e a necessidade de adigdo de
produtos quimicos.

A fase final do refino (desodorizacdo) consiste na remog¢ao dos compostos que podem
atribuir cheiro e cor ao 6leo, como substancias volateis e coloridas. Ela ¢ conduzida em
temperaturas em torno de 240 a 260 °C e pressdes na faixa de 2 a 6 mbar. O destilado
desodorizado ¢ evaporado e condensado, constituindo o residuo do processamento
(BUCZENKO et al., 2002).

O destilado da desodorizagdo representa cerca de 0,1 a 0,4% do peso do 6leo bruto
original (WOERFEL, 1981). Segundo dados da USDA, a producdo brasileira de Oleos
vegetais foi de aproximadamente 6,85 milhdes de toneladas, puxado principalmente pela soja,
cuja produgdo chegou a 6,47 milhdes de toneladas no ano de 2010. Isso implica que foi
gerada uma quantidade que variou entre 6,47 e 25,88 mil toneladas de Destilado
Desodorizado de Oleo de Soja (DDOS) no ano de 2010, no Brasil.

Substancias biologicamente ativas, como esqualeno, tocoferois e fitoesterois tém sua
composi¢ao diretamente influenciada pela técnica de refino. No processo de refino fisico, os
acidos graxos livres sdo vaporizados durante a destilagcdo (desodoriza¢do), constituindo cerca
de 80% do DDOS, enquanto que os insaponificaveis constituem-se em cerca de 5 a 10%. Ja
na etapa de refino quimico, onde os 4cidos graxos livres sdo neutralizados por uma solugao
basica sendo removidos antes da desodorizagdo, o destilado desodorizado apresenta teor de

acidos em torno de 30 a 50% e de insaponificaveis em torno de 25 a 33%.

3.1.2 — Composi¢io do Destilado Desodorizado de Oleo de Soja

Os o6leos vegetais sdo compostos principalmente por triglicerideos e acidos graxos,
que sdo determinantes para suas propriedades. Componentes presentes em menor propor¢ao
sdo os tocoferdis, esterdis, esqualeno, carotenoides e outros. Durante os processos de refino,

muito desses componentes, fonte de matéria-prima para diversas industrias sao perdidos.
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Tabela 4 - Composi¢do quimica aproximada do DDOS

Substancias Variacao de Teores (g/100g)
Compostos volateis 0,10-9,30°
Esqualeno 0,65 -7,80 >4
AGL 25,30 - 89,30 4
d-tocoferol 2,01 - 5,59 ¢
B-tocoferol 0,18 - 0,52 ¢
y-tocoferol 4,96 - 11,26 ¢
a-tocoferol 0,54 -2,2 c¢h
Tocoferdis totais 4,1 - 14,7 deehi
Triglicerideos 1,70 - 5,91 *¢
Diacilglicerideos 1,70 - 8,06 *¢
Monoacilglicerideos 1,24-9,2 ¢
Campesterol 1,20 - 5,2 edh
Estigmasterol 1,38 - 5,2 &dh
beta-sitosterol 3,03 - 13,30 &40
Esterois Totais 4,1 -22,6 4ot

a BRUNNER et al (1991); b STOLDT e BRUNNER (1998); ¢ VERLEYEN et al. (2001)
d RAMAMURTHI e McCURDY (1993); e NAGESHA et al. (2003); f CHANG et al. (2000)
g QUANCHENG et al. (2004); h WOERFEL (1981); i ARAUJO et al. (2000)

Fonte: Adaptado de Carmen, 2007 (Tese de Doutorado)

A vitamina E ¢ um importante antioxidante bioldgico, que ocorre naturalmente em
oito formas (a, B, v e d-tocoferol a, B, y e o-tocotrienol), das quais a forma absorvida
preferencialmente pelo organismo humano ¢ o o-tocoferol (TRABER, 2006). Os tocoferois
sdo polinutrientes importantes para a manutencdo da saide do corpo humano. Eles possuem
efeito antioxidante, protegendo as células do dano causado pelos radicais livres, oriundo de
diversas fontes, como fumaca de cigarro, polucdo do ar e raios ultravioleta (VERHAGEN,
2006). Os tocoferois podem ser encontrados naturalmente nos Oleos vegetais, sementes e
verduras (USDA national nutrient database for standard reference, 2011). A vitamina E ajuda
a prevenir doengas do coragdo, cancer (CHAN; STAMPFER;GIOVANNUCCI, 1998),
problemas na visdo e também Mal de Alzheimer (SANO et al., 1997; INSTITUTE OF
MEDICINE, 2000; GLYNN et al., 2007). A sua auséncia pode causar inumeros disturbios de
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sautde como Doenca de Chron, danos aos nervos e musculos, resultando na perda de
sensibilidade dos bracos e pernas, controle dos movimentos e também problemas de visao.

O esqualeno ¢ um composto natural organico, intermediario da sintese do colesterol,
cuja principal fonte ¢ o 6leo de figado de peixes marinhos, ocorrendo também em menores
quantidades nos dleos vegetais, como 6leo de palma, oliva e soja. Também estd presente em
grande quantidade na epiderme, protegendo a superficie da pele contra a peroxidacgdo. Dietas
a base de esqualeno podem reduzir os niveis de triglicerideos e colesterol dos animais
(KELLY, 1999), além de apresentar propriedades terap€uticas contra uma variedade de cancer
(SMITH et al., 1998). Ele ¢ largamente aplicado na industria de cosméticos em hidratantes,
cremes anti-envelhecimento e brilho labial. Embora o esqualeno esteja presente em maior
quantidade no dleo do figado de tubardo, empresas do setor cosmético t€ém optado por extrai-
lo de fontes vegetais, devido aos danos causados as populacdes de tubardes (UNILEVER
eliminates shark squalene in cosmetics, 2011).

Os fitoesterdis sdo compostos quimicos presentes nas plantas que desempenham o
papel de contribuir na estrutura das membranas celulares, dos quais fazem parte o
campesterol, B-sitosterol, estigmasterol e outros. Dentre eles, o estigmasterol tem sido alvo de
estudo de inumeros autores, pois ¢ um composto quimico presente em plantas oleaginosas, de
grande interesse farmacéutico. E insoluvel em agua e solivel em gorduras. E quimicamente
semelhante ao colesterol. Ele ¢ usado para sintetizar progesterona para uso medicinal. Seus
beneficios a saude humana ainda ndo sdo bem conhecidos, mas ele ¢ indicado no tratamento
de certos tipo de cancer, inflamagdes e redugdo dos niveis de colesterol, pois aparentemente
bloqueia a absorc¢ao do colesterol. (STROM et al., 1999)

Por essas razdes, de cunho ambiental, produtivo e econdmico, muitos trabalhos
envolvendo a aplicacao da tecnologia supercritica para extragao e fracionamento de 6leos
vegetais e subprodutos, visando a obtencao de concentrados de tocoferdis, esqualeno e outros,

tém sido investigados.

3.2 — FLUIDO SUPERCRITICO

Quando um fluido se encontra em temperatura e pressao acima do seu valor critico,

esta substancia ¢ denominada Fluido supercritico. Abaixo da temperatura e pressao critica,
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existe uma regido onde € possivel distinguir visualmente uma interface que separa a fase

liquida e vapor do fluido (Figura 1). No estado critico, essa interface desaparece (Figura 2).

Figura 2 - Interface liquida e vapor do fluido Figura 3 - Fluido Supercritico

na regido de duas fases

Regilo
Supercritica

Fluido
| Supercritico

Pc 2

Liquido

Solido Liquido

=t
L}

T
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Figura 4 - Diagrama Px} mostrando as Figura 5 - Diagrama Px7T de uma subst'ancia

Regides Liquida, Vapor, Duas Fases ¢ pura mostrando as Regides Liquida, Vapor,

Supercritica Duas Fases e Supercritica

O Fluido supercritico apresenta caracteristicas intermediarias dos liquidos e gases que
serdo descritas a seguir.

N

A semelhanga dos liquidos, o fluido supercritico possui alto poder de solubilizacao,
devido a sua densidade que se aproxima da densidade tipica de um liquido. Essa caracteristica
faz dele um solvente ideal para processos de extragdo, por exemplo, quando as matrizes sao
solidas, ja que € a penetragdo do fluido gasoso nos pequenos poros ocorreria com muito mais
facilidade do que se um solvente liquido fosse empregado. Ja a difusividade e viscosidade se

assemelham aos valores dos gases, o que faz com que ele seja transportado mais facilmente,
com menor perda de carga (BRUNNER, 1994).
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Por combinar as caracteristicas desejaveis dos solventes liquidos (alto poder de
solubilizacdo) e gasoso (alta difusividade e baixa viscosidade), o Fluido Supercritico
constitui-se num solvente com grandes vantagens em relacao a outros solventes nos processos
de extracao.

Em resumo:

- Fluidos supercriticos sdo densos e compressiveis ao mesmo tempo; o
coeficiente de difusdo de calor ¢ geralmente muito pequeno quando comparado aos gases no
estado padrao enquanto que o coeficiente de difusdo de massa ¢ muito maior que a maioria
dos liquidos.

- As propriedades dos fluidos supercriticos podem ser facilmente ajustaveis por

pequenas variagdes na temperatura e pressio média (CARLES, 2010).

3.2.1 — Extracio com Fluido Supercritico em contracorrente

De modo geral, a Extragdo com Fluido Supercritico ¢ empregada quando ¢ necessario
extrair compostos bioativos ou para remover componentes indesejaveis como poluentes
organicos, toxinas e pesticidas. Uma das mais antigas aplicacdes da Extra¢do com Fluido
Supercritica ¢ a descafeinacdo dos graos de café, feita com didxido de carbono. Por ser
atoxico, possuir uma temperatura critica relativamente baixa e alto poder de solubilizacdo, o
CO,; ¢ preferido em relagdo a outros solventes, como o propano. O controle da densidade
desse gas permite que ele se comporte como diversos tipos de solvente, especifico para cada
caso, tornando-o muito seletivo (RAMSEY, 2009). Em outros casos, apenas esse tipo de
extracdo pode ser aplicada para que o produto alcance as especificacoes desejadas
(BRUNNER, 2005). Outra vantagem ¢ que as etapas de purificagdo do produto e recuperagdo
do solvente, que costumam ser muito dispendiosas, sdo muito mais faceis de serem realizadas,
bastando realizar despressurizardo (BRUNNER, 1994, 2009).

Como outros processos de separacao, a extracao com fluido supercritico ¢ basicamente
constituida de duas etapas: extracdo dos componentes soluveis e separacdo entre solvente e
soluto, que nesse caso se d4 com facilidade através de uma expansdo (reducdo da pressao).
Inicialmente, o fluido supercritico e a matriz solida ou liquida sdo alimentados no extrator,

onde estardo em contato continuamente. As espécies quimicas que forem dissolvidas no
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solvente precipitardo por um aumento da temperatura ou reducdo da pressdo, e o solvente sera

facilmente regenerado ao sistema.

Segdo de Lnriquecimento
a o
T
Refluxo
Y . Make-up de
3 Produto solvente
1 de Topo
Alimentacio 4
z Y
7 GD
5 Compressor
Secéio de Solvem:f:.
Stripping Supercritico
Gas
(baixa pressdo)
v
L &
Produto de Fundo l

Figura 6 - Esquema de um processo de extracdo em contracorrente. (Adaptado de Brunner, 2009)

(1) Coluna de Separacdo, (2) Separador (extrato e solvente), (3) Dispositivo da
alimentacdo do Refluxo, (4) Produto de Topo, (5) Dispositivo para alimentagdo na coluna, (6)
Recuperacao do Produto de fundo, (7) Reciclo do Solvente, (8) Alimentacdo de Solvente

(Make-up)

Na operacdo em contrcorrente (figura 6), a coluna produzird duas correntes, sendo
uma delas enriquecida no componente de interesse, enquanto a outra, pobre deste
componente. O extrato € rico no componente mais solivel, também chamado de componentes
leves e o rafinado ¢ rico no componente menos soluvel, ou componentes pesados
(MACHADO, 1998).

Quando comparada a Extracdo Liquido- Liquido, a Extracdo com Fluido Supercritico
em contracorrente torna mais viavel a operagao em cascata de duas colunas de separagao,

aplicando uma seccao de stripping e uma de enriquecimento, permitindo um elevado grau de
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pureza dos produtos. Isso muitas vezes implica em problemas na extra¢do liquido-liquido,
onde uma regido de duas fases s6 pode ser alcancada aplicando um segundo solvente
(BRUNNER et al., 2009). No extrator supercritico em contracorrente, o componente mais
soluvel ¢ enriquecido no topo, enquanto que o menos soltvel sera enriquecido no rafinado.

Além de reduzir a quantidade de solvente necessdrio, a extragdo com fluido
supercritico em contracorrente permite atingir concentragdes mais elevadas no extrato e
menor concentracao residual no rafinado do que operagdes em co-corrente (BRUNNER,
2005).

Nos ultimos anos, potenciais aplicacdes da tecnologia com fluidos supercriticos
relacionadas a produtos naturais tém sido extensivamente estudados. Dentre as aplicacdes
usando dioxido de carbono como solvente destacam-se a desodorizacao ¢ a desacidificagao de
Oleos vegetais, e o fracionamento de destilados de desodorizagdo para a obtencdo de

concentrados de tocoferdis e esqualeno.

3.2.2 — Aplicacao da Extra¢ao com Fluido Supercritico a Produtos Naturais

Entre muitas areas as quais a extracdo com fluido supercritico por ser empregado,
destacam-se as areas farmacéuticas, ambiental e produtos naturais, sendo esta de aplicagao
mais vasta. Na area farmacéutica, pesquisas tém sido realizadas para desenvolver processos
de producdo com baixo impacto ambiental, tanto para reduzir o uso de compostos organicos
volateis durante a fabrica¢do, como para melhorar a qualidade do produto final, que ficara
livre de residuos (RAMSEY et al., 2006, PASQUALI e BETTINI, 2008). Outras aplicagdes
da extragdo com fluidos supercriticos a induastria farmacéutica incluem a engenharia de
particula e cristal, formagdo de complexos com ciclodextrinas, revestimento de espuma e
engenharia de tecidos, purificacdo dos excipientes farmacéuticos, esterilizagdo, remogao do
solvente, separacdes enantiosseletiva (BYRAPPA et al.,2008, MEURE et al.,, 2008,
ASHRAF-KHORASSANTI et al. 2005, PASQUALI E BETTINI, 2008, IZAKE et al.,2007).

Também na é4rea ambiental, a extracdo com fluido supercritico tem se mostrado
promissora, sendo aplicada na remocao de metais pesados em solos, lamas e residuos, reducao
da geracdo de residuos secundarios, regeneracdo de catalisadores inativos e outros

(SALDANA et al., 2008, SUNARSO et al., 2009).
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BRUNNER et al. (2009) realizou uma revisdo sobre extracdo com gas supercritico em
contracorrente, onde afirma que a maioria das pesquisas sobre extra¢do supercritica esta
relacionadas a dleos comestiveis e seus componentes. Neste trabalho, sdo citadas inimeras
aplicagdes atuais deste tipo de extragdo e sugerido outras possiveis, como por exemplo, a
extracdo de tocoferodis a partir de 6leos vegetais e do destilado desodorizado; extragdo de
esqualeno a partir de fontes de 6leo vegetal, desacidificacao de 6leos vegetais, remogao de
¢ésteres de acidos graxos, fracionamento de ésteres de acidos graxos e outros. O autor inclui
também a extracdo de etanol a partir de solugdes aquosas, a separacdo de misturas
azeotropicas, extracdo de etanol e compostos aromaticos de vinhos e conhaques, além de
outras relacionadas a desterpenacado e fracionamento de 6leos essenciais.

Outras aplicagdes relacionadas a produtos naturais encontradas na literatura sdo o
fracionamento de misturas complexas de carboidratos solidos benéficas ao organismo
(MONTANES et al., 2009), extragdo de produtos com atividades farmacoldgicas a partir de
extratos de sementes de uva (CHAFER et al., 2004), isolamento de compostos fendlicos com
propriedades funcionais ou terapéuticas presentes em compostos naturais através de
cromatografia liquida de alta eficiéncia como passo inicial para o projeto em escalas maiores
(RAMIREZ et al, 2004).

RUIZ-RODRIGUEZ et al. (2010) cita trabalhos anteriores realizados pelos autores
MEDINA e MARTINEZ (1997), GAMSE et al. (1999) ¢ SENORANS et al.(2003), onde sio
estudados a extracdo com fluido supercritico de bebidas alcodlicas. Neste trabalho, foi
realizada a modelagem termodindmica de misturas contendo CO,, etanol e dgua utilizando
uma equacdo de estado que emprega um método de contribui¢do de grupos. Foi realizado
novos ajustes para melhorar o modelo e simular ensaios de desalcoolizacdo alcangando
resultados que concordam bem com a literatura. A vantagem da extragdo supercritica no
processo de desalcoolizacao de bebidas como vinhos, cidras e conhaques consiste na nao
eliminacdo de substancias importantes como proteinas, carboidratos e agua presente na
mistura, causando uma menor alteracao no sabor ¢ aroma das bebidas.

A diversidade da Amazoénia tem sido foco de pesquisas da tecnologia supercritica
aplicada a obten¢ao de extratos de Oleos essenciais (COSTA et al, 2004). As diversas plantas
oleaginosas e frutas da flora amazonica também vém sendo pesquisadas intensivamente nos
ultimos anos. Estdo relatados na literatura a extra¢do supercritica de lipidios e vitaminas do
bacuri (Platonia insignis), maracuja (Passiflora edulis f.), pupunha (Guilielma speciosa),

dendé (Elaes guineensis), e o buriti (Mauritia flexuosa) (MONTEIRO et al., 1997, FRANCA
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et al. 1999; ARAUJO et al. 2000; ALMEIDA et al, 2001; FRANCA e MEIRELES ,2000;
AZEVEDO et al, 2011; CUNHA et al., 2011).

Resultados experimentais sobre o processo de fracionamento de correntes liquidas de
produtos naturais, empregando didéxido de carbono supercritico como solvente, em colunas
em contracorrente em multiplos estidgios, tem sido relatado desde 1991 pelo grupo de
pesquisadores do Instituto de Processos Térmicos e de Separagdo, da Universidade de
Tecnologia de Hamburgo (TUHH), sob a orientacdo do Professor GERD BRUNNER. Foram
investigados diversos sistemas multicomponentes de produtos naturais dentre eles estdo a
separacdo de tocoferois de condensados da desodorizagdo de 6leos vegetais, fracionamento de
misturas de ésteres etilicos de acidos graxos e separagdo de ésteres metilicos de acidos graxos
por tamanho da cadeia e grau de insaturagdes (BRUNNER et al., 1991; RIHA ¢ BRUNNER,
1994; SAURE e BRUNNER, 1994; FLECK et al., 1998).

MACHADO e BRUNNER (1997) investigaram a separagdo de misturas
multicomponentes com diéxido de carbono supercritico em contracorrente usando uma
metodologia de andlise sistematica de um projeto de processo, com o objetivo de contribuir
para a consolidacdo da extracdo com fluido supercritico. Os experimentos de extragdo em
contracorrente foram realizados em uma coluna de recheio de 17,5 mm de diametro e 7000
mm de altura a 353 K e 26 MPa, visando a separagdo de 4cidos graxos e tocoferdis do
destilado de acidos graxos de dleo de palma.

GAST et al. (2005) utilizaram o 6leo de palma bruto como matéria-prima para
extracdo com CO, supercritico, cujo o objetivo era extrair tococromanodis e tocoferdis,
substancias importantes presentes no 6leo que exibem atividade de vitamina E e provitamina
A no corpo humano e animal. Os autores utilizaram uma coluna para extracdo com fluido
supercritico com didmetro interno de 17,5 mm e altura de 7m. A coluna possuia uma janela
que permitia ver o fluido em regime. A coluna possuia ainda trés entradas para alimentagao,
situadas na base no meio e no topo da coluna.

CHUANG et al. (2006) estudaram o enriquecimento de componentes presentes em
menor percentagem no Oleo de palma bruto através do CO, supercritico. Para alcangar
melhores resultados, primeiramente foi feito a transesterficagdo do oleo, visto que o seu
componente majoritario, os triglicerideos, sdo menos soltveis em CO, supercritico do que os
¢steres. Foi empregado um aparato do tipo Misturador-Decantador, com cinco estagios,
desenhado para operar acima de 300 bar e 120°C em contracorrente, que apresentou entre
outras vantagens, atingir o regime permanente em um tempo menor, quando comparado com

uma coluna. Os resultados foram o aumento da concentragdo de tocoferodis e tocotriendis de
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600 para 60000 ppm, caroteno de 550 para 105000 ppm, esqualeno de 400 para 33000 ppm,
demonstrando assim que a extragdo com fluido supercritico ¢ um importante método
alternativo para recuperar esses componentes do 6leo de palma bruto.

FORNARI et al. (2007; 2008) empregaram o CO, supercritico para fracionar o azeite
de oliva bruto (alta acidez), o destilado da desodorizacdo do 6leo de girassol (também
submetido a processo de etilagdo quimica), e um subproduto obtido apods destilagdo,
esterificagdo e transesterficagdo do destilado da desodorizacdo do 6leo de oliva visando
investigar o comportamento de alguns parametros como a desacidificacdo e a recuperacao de
compostos presentes em menores porcentagens (esqualeno, tocoferdis e fitoesterois). Foi
empregada uma coluna empacotada com altura de 300 cm, construida em aco inoxidavel,
preenchida com anéis Fenske, operando em contracorrente, tendo trés niveis para introdugao
da alimentagdo. Para o processo de desacidificagdo, as extracoes foram realizadas na
temperatura de 40 °C, pressdes de 180, 234 e 250 bar e razdo massica solvente/alimentagao
igual a 20. Foi utilizado ainda trés tipos de alimentagdo, com 2,5 , 3 e 4% de acidos graxos
livres. Outros resultados alcancados pelo grupo foi a producao de um refinado com uma alta
concentracdo de esqualeno vegetal a partir do destilado esterificado da desodorizagao do o6leo
de oliva, chegando a 90% em massa, o que reforca ainda mais o emprego do CO, supercritico

para extrair esse composto de fontes vegetais.

3.2.3 - Simulac¢ao do Fracionamento de Produtos Naturais Empregando Didéxido de

Carbono Supercritico

As dificuldades de implantacao do projeto de um processo quimico nos simuladores de
processo envolvendo constituintes de produtos naturais, tém sido relatadas na literatura
principalmente nos projetos de producdo de biodiesel a partir de matérias primas relacionadas
a 6leos vegetais e gordura animal, onde destaca-se a auséncia desses constituintes e de suas
propriedades termofisicas na extensa base de dados do simulador (TERIBELE, 2009;
MANCIO, 2011). Quando se trata de um processo de extracdo com fluidos supercriticos as
dificuldades sdo ainda maiores.

A tecnologia supercritica pode ser aplicada a produtos naturais em duas situagdes

diferentes, na obtencao de extratos de matriz solida ou no fracionamento de correntes liquidas.
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Nas duas situagdes ndo ha equipamentos nos simuladores que representem diretamente estas
operagdes unitarias.

SANTOS (2007) elaborou um projeto no Aspen Hysys 2004, utilizando os recursos
avangados “subflowsheet” e “spreadsheet” do simulador, de uma unidade de extracao de leito
empacotado de matrizes solidas, utilizando didxido de carbono supercritico como solvente. O
processo de transferéncia de massa da extragdo supercritica foi descrito aplicando modelos
matematicos da literatura, para descrever as curvas de cinética de extracdo das matrizes
solidas de funcho e alecrim. Os dados experimentais de cinética de extragdo dos Oleos
essenciais de funcho e alecrim, publicados na literatura, foram reproduzidos e a metodologia
de simulagdo empregando o Aspen Hysys foi aplicada para a ampliacdo de escala do
processo.

Simulacdes sobre o fracionamento de correntes liquidas empregando dioxido de
carbono supercritico foram publicadas na literatura utilizando tanto programas
computacionais académicos quanto os simuladores de processo comerciais.

MENDES et al (2000), empregando o simulador ASPEN +, versao 1990, estudaram a
separacao do tocoferol de uma msitura sintética de tocoferol+ esqualeno + &cidos graxos,
empregando o didéxido de carbono supercritico como solvente. Para o célculo do equilibrio de
fases, os autores informaram que foi aplicada a equacdo de estado cubica de PR com a regra
de mistura LCVM a qual utiliza o0 método UNIFAC, porém ndo ha uma descricdo sobre os
dados empregados para aplicacdo do pacote termodindmico. As simula¢des foram realizadas
considerando um extrator de um tUnico estagio e um separador flash a temperaturas de 35 a
90°C e pressdes de 130 a 150 bar. Concluiram que a separacao entre o tocoferol e o esqualeno
era muito dificil como uma mistura binaria e que poderia haver um enriquecimento se a
mistura considera-se a presenca dos acidos graxos. Em 2005, estudos do mesmo grupo
simularam o fracionamento do destilado da desodorizagdo de 6leos vegetais, representado por
uma mistura modelo, empregando o didxido de carbono supercritico como solvente. As
simulagdes consideraram o processo em semi-batelada de um unico estagio. Foi desenvolvido
um programa académico o qual fez analogia a uma coluna de destilacao diferencial com um
estagio de equilibrio (MENDES et al., 2005).

BENVENUTI et al (2001) realizaram experimentos de fracionamento em um extrator
em Unico estagio e simulagdes sobre o processo de desterpenagdo do 6leo essencial de limao,
a temperatura de 316 K e pressoes de 80 e 85 bar, empregando a equagao de PR com as regras
de mistura quadraticas, com dois parametros de interagdo bindria. Foram realizadas

simulacdes, empregando um programa académico desenvolvido pelos autores, para descrever
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0 extrator em um unico estdgio e o simulador comercial Aspen Plus para descrever o
fracionamento, considerando um sistema em multiplos estagios representado por um conjunto
de vasos flash em série. Os autores relatam que o modelo matemdatico desenvolvido para
descrever o processo de extragdo em um Unico estagio representou os dados experimentais. A
seguir realizaram uma analise da separacdo a partir dos resultados obtidos no Aspen Plus.

Nas revisdes publicadas nas duas ultimas décadas (BRUNNER, 1998, BRUNNER,
2009) sao relatados os resultados obtidos nas simulagdes do processo de extragdo com didxido
de carbono supercritico em colunas em contracorrente, empregando o pacote computacional
comercial Aspen +. Foi descrito que os dados experimentais de coeficiente de distribui¢do dos
sistemas multicomponentes estudados (condensado da desodorizagdo do 6leo de soja, ésteres
metilicos de acidos graxos) foram utilizados como dados de entrada de uma rotina
computacional desenvolvida para interagir com o ASPEN +. Os resultados das simulagdes
dos perfis de composi¢do ao longo da coluna contracorrente foram apresentados e discutidos a
partir de graficos.

TORRES (2004) desenvolveu uma metodologia de implantagdo do processo de
extracdo supercritica em coluna em contracorrente em multiplos estdgios, no simulador
comercial Hysys 3.2. Foram implantados o processo de fracionamento do destilado da
desodorizagdo do dleo de soja e o processo de recuperagdo do B-caroteno a partir do 6leo de
palma esterificado, empregando em ambos o didxido de carbono como solvente. Ao longo do
texto a autora inclui a descricdo sistemdtica das etapas necessarias do procedimento de
implantacao no Hysys de uma simulagdo envolvendo subprodutos de alto valor agregado da
industria de 6leos vegetais. O equipamento selecionado no Hysys 3.2 para representar o
extrator supercritico foi uma coluna de absor¢do. O pacote termodindmico selecionado para
descrever o equilibrio de fases da fase vapor foi a equagdo de Peng-Robinson e para descrever
a fase liquida, a equagdo UNIQUAC, com os parametros de interagdo calculados, utilizando o
Método UNIFAC, determinados internamente pelo Hysys 3.2. TORRES (2004) obteve
fluxogramas que consistiam de uma coluna de absor¢do de 10 estagios seguidas de dois vasos
flash para as correntes de topo e fundo e a corrente de topo alimentando uma segunda coluna
de absorc¢ao seguida de um vaso flash.

As simulagdes do processo de extragdo supercritica desenvolvidas por TORRES
(2004) se deparam com o uso inapropriado da equacdo UNIQUAC a pressdes de 300 e 350
bar, em virtude da versdao do simulador Hysys 3.2 ndo oferecer op¢des para a descri¢ao do

equilibrio de fases de sistemas complexos a altas pressdoes. GLISIC e SKALA (2009)
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analisaram esta questdo sobre selecdo de pacotes termodinamicos nos simuladores comerciais
para processos de produgdo de biodiesel a altas pressoes.

Mais recentemente o processo de fracionamento de produtos naturais, empregando
dioxido de carbono supercritico, em colunas em contracorrente de multiplos estagios tem sido
simulado utilizando um programa computacional académico desenvolvido em FORTAN. O
programa utiliza como pacote termodinamico, para descrever o equilibrio de fases, o modelo
(equacdo de estado) preditivo de contribuicao de grupos CG-EOS (SKOLD-JORGENSEN,
1984). Os processos estudados foram a recuperacao de esqualeno de residuos do processo de
desodorizagdo do dleo de oliva, fracionamento do destilado da desodorizacao do 6leo de oliva
esterificado, separagdo do esqualeno do destilado da desodorizagdo do o6leo de oliva
transesterificado, separagao de ésteres de fitosterol do destilado da desodorizacdo do 6leo de
soja modificado enzimaticamente, desacidificagdo do 6leo de oliva bruto (VAZQUEZ et al,
2007; FORNARI et al, 2007; FORNARI et al, 2008; FORNARI et al, 2009; VAZQUEZ et al,
2009). Segundo os autores, as simulagdes reproduziram o comportamento dos experimentos
em coluna em contracorrentes para os diferentes sistemas. O programa também foi aplicado

na etapa de otimizacao dos processos.

4 - EQUILIBRIO DE FASES

O Equilibrio de Fases de sistemas bindrios ¢ importante para compreender o
comportamento de sistemas multicomponentes. Embora o aumento na quantidade de
substancias da mistura faca que ambos os comportamentos se diferenciem consideravelmente,
a influéncia das interagcdes binarias entre os componentes da mistura tornar-se-4& menor
(SADUS, 1992). Assim, uma descri¢ao adequada dos sistemas binarios ¢ essencial para o
sucesso da Extracdo com Fluido Supercritico.

Nesse contexto, as equacdes de estado t€ém desempenhado um papel fundamental para
correlacionar os dados de equilibrio de fases, pois ela possibilita predizer, dentro da faixa de
temperatura e pressdo medida, a solubilidade dos componentes da mistura no fluido
supercritico, diminuindo o numero de experimentos necessarios (BRUNNER, 1994;

ARAUJO et al., 1999, 2001).
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4.1 -TRATAMENTO TEORICO

Um sistema encontra-se em equilibrio de fases quando os potenciais que poderiam
provocar o deslocamento liquido de matéria em qualquer uma das diregdes sdo nulos.
Microscopicamente, as moléculas que estiverem situadas proximas a interface e que possuem
nivel de energia adequada, abandonardo uma fase e irdo para a outra (VAN NESS et al., 2007,
p- 295).

Termodinamicamente, para que duas ou mais fases estejam em equilibrio, ¢ necessario
que elas estejam na mesma temperatura e pressao e possuam a mesma Energia Livre de Gibbs
molar, para um sistema isotérmico, isobarico e fechado (SANDLER, 1999, p. 263). Isso se
traduz em que a fugacidade da substancia pura deve ter o mesmo valor em cada fase. Essa
regra também vale para o caso de misturas em equilibrio de fases: se uma solugdo contém
mais de uma substancia, cada substancia estard em equilibrio se a fugacidade da substancia i

for a mesma em todas as fases. Isto é

* = E ..: = xid (1)
Ai — J’l —= === /_i
Fo i =0 (2)
jo —jt—--- fi
=1 2...n

Onde a, f e 7 sdo fases quaisquer.

42 — EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

O Equilibrio Liquido-vapor (ELV) ¢, talvez, a forma mais pesquisada de Equilibrio de
Fases, em razao do grande numero de aplica¢des encontradas. Assim, ha uma quantidade
enorme de equagdes e métodos para descrever diferentes tipos de sistemas, sejam de
substancias puras ou misturas. Duas formulagdes para descrever este equilibrio sdo comuns: a
Formulagdo GAMMA/PHI e a Formulacao PHI/PHI (ha também métodos que utilizam
modelos de contribuicdo de grupos, como UNIQUAC). A primeira utiliza o conceito de

solugdo ndo-ideal para a fase liquida, empregando o coeficiente de atividade (y) e o
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coeficiente de fugacidade (¢), enquanto que a segunda, apenas o coeficiente de fugacidade.
Esta segunda abordagem (Formulagdo @-¢) ¢ mais comumente usada quando misturas a altas
pressoes estao sendo empregadas, pois ela permite o uso de equagdes de estado e dispensa

modelos especificos para a predicao do comportamento da fase liquida.

. 3)
sit =4
“=h
(4)
VIQYP =xiplP
i 5:; 2 z¢‘ P
| (%)
VipY = xip}

4.3 - EQUACOES DE ESTADO

Diversos tipos de equagdes foram desenvolvidos para tentar descrever
matematicamente as relagdes entre Pressdo, Volume e Temperatura dos gases, sendo as mais
conhecidas as do tipo Virial e as Cubicas. Equacdes mais simples como a Equacao do Gas
Ideal também foram desenvolvidas. Esta analisa o comportamento P-V-T do gas a baixas
temperaturas e pressoes, regido onde as interagdes repulsivas e atrativas entre as moléculas
dos gases sdo minimas, pois teoricamente haveria uma tendéncia de que as moléculas
ocupassem um volume infinito (P—>0).

Por sua vez, a equacao do tipo Virial, que se baseia na Mecanica Estatistica, consiste
numa série infinita de poténcias em P, V ou Z (o fator de compressibilidade Z ¢ definido
como a razdo entre o volume real do fluido e aquele obtido com a equacao dos gases ideais).
Quando ¢ usada, ela ¢ normalmente truncada no primeiro ou no segundo termo, apresentando
bons resultados até pressdes moderadas. O emprego de mais parametros pode tornar a
equa¢do mais exata, no entanto a escassez dos dados ¢ muito grande, o que se justifica pela
dificuldade de medigao.

As equagdes do tipo Virial ndo permitem que o volume do liquido seja calculado, e
devido suas limitagdes inerentes, ela ndo ¢ indicada para o calculo a pressdes altas, sendo as

equacdes cubicas mais comumente empregadas, existindo hoje, centenas de equagdes cubicas
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A equacdo de estado cubica supre todas as deficiéncias anteriores, podendo ser usada
para sistemas a altas pressdes e temperatura, e também para calcular os volumes das fases
liquidas e vapor.

Uma equagao de estado cubica tem a forma geral:

. (7)
RT e v ")
P=v —b <V —B)Y(V2Z 4KV +A)

Onde os parametros b, 6, x, 4 e n dependem da natureza da substancia, da temperatura
e para o caso de misturas, da composi¢do. A partir dela, varias classes de equagdes ctbicas

podem ser obtidas, sendo a mais importante delas:

(8)
RT a(T)
P =v_"b W +eb)(V +ob)
Que ¢ obtida a partir das especificagdes
n=>b 0 =al(l) k =(e+ob A =eoob?
Quandoe =0 = 0e a(T) = a, a equagdo assume a forma
RT =2 (9)

Que ¢ conhecida como Equacdo de van der Waals, a forma mais simples de uma
equagao cubica. Foi desenvolvida em 1873 por J. D. van der Waals, e apresenta apenas dois
parametros. O primeiro, a, corresponde as interagdes atrativas entre as moléculas do fluido e o
segundo, b, as interagdes repulsivas. Ela apresenta problemas para descrever o ELV proximo
ao ponto critico, pois nessa regiao, pequenas flutuagdes no valor da densidade influenciam
fortemente as propriedades termodinamicas das substancias. Assim diversos outros modelos
de Equagdes de Estado (EDE) cubicas foram desenvolvidos para tentar minimizar os erros da
predicdo do ELV préxima a regido do ponto critico, através de modificagdes na forma
funcional (termo atrativo ou repulsivo), na dependéncia com a temperatura do parametro a do

termo atrativo e regras de mistura.
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REDLICH e KWONG (1949) propuseram uma equagdo que, embora ndo tivesse uma
forte base tedrica, apresentava bons resultados para muitos sistemas gasosos. Até 1979, mais
de 150 modificagdes foram propostas para essa equacao (Valderrama, 2003).

WILSON (1964) propds uma melhoria na equacdo de Redlich-Kwong que tornava o
termo atrativo dependente do fator acéntrico. SOAVE (1972) propds uma modificagdo na
equacdo de Redlich-Kwong que trouxe novas melhorias aproveitando a idéia de Wilson. Ele
fez uma nova redefini¢ao do termo atrativo, dependente da temperatura e do fator acéntrico,
acarretando em mais precisdo na predi¢ado do comportamento da fase liquida e pressao de
vapor na regiao critica.

Muitos outros autores apresentaram outras modificagdes seguindo a mesma idéia.
PENG e ROBINSON (1976) realizaram mudancas no termo atrativo e modificaram a
dependéncia do volume em relagdo ao termo atrativo, conseguindo melhores resultados na
predicdo do volume do liquido saturado e melhores representagdes do vapor para muitas
misturas.

Um resumo das principais equacdes € apresentado na Tabela 5.

Tabela 5 - Pardmetros empregados para as principais equagdes de estado

EDE a(Tr) o = = Q b 4 Z
van der
1 0 0 1/8 27/64 3/8
Waals
RK (1949) 1 1 0 0,08664  0,42748 1/3
SRK (1972) i B 1 0 0,08664  0,42748 1/3

srnlliiaimnsnys 1
PR (1976) " ws 142 1—-v2 007780 0,45724  0,30740

cerr (T cod ™

T Gt o 1T + ~ 2 ) 4 =a
> 80+ 1574 =0, 176> 50 o= l—
ctSRh(!? jear} T [1 + (04 R =2 )(l = ):I‘.
—_* 5=— —
e “[1+(0,37464 + 1, 54226- - 0,26992C, =T
czPR(! _(.l — 73 D]
STy 1= < )—l(j
i CY;;\_IL;.rJ el 26992,
m..ssf—zm a0 e (an
a(T) =¥ FC b =02 TS.C_

Fonte: Adaptado de VAN NESS, 2007

Os parametros a e b para as substancias puras sdo determinados a partir do critério de

estabilidade no ponto critico dados por:
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. (12)

5P
(W) 7 = O

520y =0 (13)

sV )1

Aplicando as condigdes (Equagdes 12 e 13) para as equagdes de estado de van der

Waals, Redlich-Kwong, SRK e Peng-Robinson obtém-se as seguintes equagdes:

van der Waals

~C R (14)

RrRIE (15)

Redlich-Kwong

R ve 1y’
42748 =2 -5/2 (16)
a = R TC
I
),08664 2 (17)
b = ?.C_

Soave-Redlich-Kwong (SRK)

=-Rec M NER
(=) T_ d
) 42747 R*=2 (18)
a = Ic—
b r{
2 I),086645_"—_; (19)

FC
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Peng-Robinson

Per ~
54 T_
) 45724 r*—2 (20)
a = FC_
T
),07780 »—. (21)
h = i
FC

As equacdes.14 a 21 representam os parametros para as substancias puras em funcao
da temperatura critica (7¢) e da pressao critica (P¢)

As equagdes de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong sdo largamente usadas na
industria (WEI e SADUS, 1994) por apresentarem bons resultados na predi¢do do
comportamento de sistemas binarios e multicomponentes requerendo apenas informagdes
sobre as propriedades criticas e fator acéntrico, mas geralmente apresenta valores maiores que

os medidos experimentalmente para o volume do liquido saturado.

Peng-Robinson

Peng-Robnson (22)
RT a (1)
P =v _b VI +b) + b(V —b)

Soave-Redlich-Kwong (SRK)
1vc—[L¢3d] ich-Kwong (SRK (23)
R a (T’
P=v —p VI +b)

A dependéncia com a temperatura do parametro a do termo atrativo ¢ fundamental
para a reproducdo da pressdo de vapor. A forma de dependéncia do parametro a para a
equagao de Peng-Robinson ¢ a mesma proposta por SOAVE (1972) e dada por:

24)

@ CT™ D = cx (T Iew (T~ casD
s s

, 12 (25)
a(lrw) = { +rem [1 - (’Ir.)z]}
Onde

Soave-Redlich-Kwong

=280 +,1574= 0,176 _ (26)

Ferzr == O,
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Peng-Robinson
o ”‘37464 + 1,54226;-: - 0,26992(“2 (27)
As constantes das equacdes (26) e (27) sdo obtidas através de dados de pressdo de
vapor usando a condicdo de equilibrio de fases (critério de isofugacidade) para uma
substancia pura, ou seja, a igualdade das fugacidades em ambas as fases, equacdo (28),
aplicada a equacao de estado.
Os coeficientes de fugacidades sdo calculados através da seguinte relagdo

termodinamica (SANDLER, 1999).

_ = (28)
VORI = et (29)

Ingpt =%Jv=m V- —Plav —inz + =z — »
Substituindo as equagdes de Peng-Robinson e SRK na equacdo (29), obtém-se as
equagoes para os coeficientes de fugacidades das equa¢des de estado SRK (31) e de Peng-

Robinson (33) em fungdo do fator de compressibilidade Z =PV /RT descritas a seguir.

Soave-Redlich-Kwong

Smave-T ich-Kwong
; L— A =+ B (30)
e'.n(?) =Inel =2 — n(z —B) —Be'n( T )
B s =g sug - gl T ?')—:‘—i_.r (% (31)
== —=2 = = 82D —apg = o

Peng-Robinson

P Robinson (32)
- _ | — Z +(1 + - *—)B

Lk |%_.) = I»z r,) +° s e C/>_ = I/ —'—El 5;:: (33)
== . =" (e 1 = SET — L EmEY - e R ET — A = o
: e
_ (34)
(::_('}“)P
A = "R2T2
cli
B _Fnsz (35)
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As equagdes (31) e (33) sdo as solugdes des equacdes de estado cubicas (PR e SRK)
em fungdo do fator de compressibilidade (Z =PV /RT).

A equagdo de Peng-Robinson foi modificada por KWAK e MANSOORI (1986) e ¢
obtida substituindo as equagdes (24) e (25) no termo a(7) da equagdo de Peng-Robinson

original. Separando as variaveis das constantes obtém-se:

RT a+ RTd —2adPT (36)
P =v —b V +b) +b(V —b)
- S ey e (37)
@ = cx(Tc )C Forrn )
N S
- a(‘q.)(l g
e cf) m (38)
d = RTc

STRYJEK e VERA (1986) propuseram uma modifica¢do para estender a aplicagdo da

equacdo de Peng-Robinson também a componentes polares:

0457 4
2—R = (39)
a(T) = L= {(.r + al [1 +(7C) ](U 7 — TC)}
=0,378893 + 14897153  -0,1713184 _ 00196554 _ (40)
,0778 24 (41)
b = Fe©

Onde a; ¢ um termo ajustavel caracteristico de cada substancia.

PATEL e TEJA (1982) propuseram uma terceira constante no termo de atracdo da
equagdao de van der Waals, ¢, tornando o fator de compressibilidade critico Z. um valor
ajustavel. Essa modificacdo melhora a predi¢do dos valores de liquido e vapor saturado para
fluidos polares, ndo sendo necessdria uma grande quantidade de dados experimentais de
componentes puros ou misturas para melhorar a precisao.

O termo ¢ ¢ obtido segundo os mesmos critérios no ponto critico, de acordo com as

equacdes (12) e (13). A condigdo para o terceiro pardmetro c é:

e (42)

nc = Ric
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Onde o parametro 7)¢ € especifico para cada substancia, obtido minimizando os erros
entre o volume do liquido sarurado experimental e predito pela equacdo de estado. Patel e

Teja (1982) calcularam 7, para 38 substancias e correlacionaram com o fator acéntrico para

substancias ndo-polares através da equacao:

' :0,329032 —0,076799  -0,0211947 _ (43)

tr i

Satisfeitas as condic¢oes, temos:

. L_;f_?: 4 ) =ﬂb%§ @ =m%§ )(46
Onde
w173, 47)
e =8,.,8a-2 o+ L0178 (48)

E (1. ¢ amenor raiz positiva da equagdo cuibica seguinte:

ra ¢ ex > 0 s

- (49)
3 + (2= 3¢c)02 +3n2ap —n2 =0
O termo o(7r) ¢ dado por:
por
(50)

a(Tr) 2|1+ (1 —7°5)F]

Onde F, assim como 7, timbém ¢ determinado pela minimiza¢do do erro entre o
volume do liquido saturado experimental e predito pela equacao de estado. Patel e Teja (1982)

calcularam 7, para 38 substancias e correlacionaram com o fator acéntrico para substancias

ndo-polares através da equacao:

1o g_-..nua-.‘-52413 + 1,30982 - 0,295937 = (51)

= = 0,4 car
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4.3.1 — Calculo do Equilibrio de Fases de Misturas empregando Equacées de Estado

O equilibrio de fases termodindmico determina os limites para a transferéncia de
massa entre diferentes fases as quais estdo envolvides emdiversos processos. A temperatura e
pressdo constantes a condigdo de equifibrio de fases, ¢em particular do equilibrio liquido-

vapor, é fornecida pela igualdade das fugacidades (f;) dos componentes i da mistura ou dos

coeficientes de fugacidade (qﬁ; = J—F‘;) dada por

i

(52)

-
n
I

oo ;
yiget = xigote

A igualdade das fugacidades fornece as bases para o célculo de propriedades de
equilibrio empregando uma equagao de estado. Os coeficientes de fugacidades sdo calculados

através da seguinte relacao termodinamica (PRAUSNITZ et al., 1986).

In

s = ar-
lpl

gY [R: ' (53)
V_ f—

]dV — InZ

1
= %7 Jv=co ﬁi)"r,ij

A equagdao (53) ¢ chamada de equacdo geral da fugacidade para o calculo de
propriedades volumétricas de mistura. Aplicada a uma equagdo de estado cubica a derivada
parcial deve ser resolvida utilizando as relagdes que expressam a dependéncia com a

composi¢ao dos pardmetros a e b da equacao de estado chamadas regras de mistura.

4.3.2 - Regras de mistura e Regras combinadas
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Existem diversas combina¢des de regras de mistura com regras combinadas cuja
complexidade aumenta com o carater nao-ideal do sistema estudado.

A dependéncia quadratica com a composicao das regras de mistura de van der Waals
sdo obtidas através da solucao teorica desenvolvida através do uso ndo rigoroso da Teoria da
Mecanica Estatistica baseada na teoria de solugdes do tipo Conformal (REID e LELAND,
1965; LELAND et al, 1968; 1969).

O tratamento tedrico resulta nas seguintes equacdes para os parametros de mistura de

energia e co-volume dados por:

L (54)

N NS
" g vk f'-l‘ j,-_-; (55)
> S xixieiiol

Considerando as proporcionalidades dos parimetros de mistur: das equagdes de
estado cubicas com os pardmetros moleculares a < eg3, b x o> ea/b e (PRAUSNITZ et

al, 1986), verifica-se que as eqs 10 e 11 s3o equivaientes as equagdes para as regras de

mistura de van der Waals:

: (56)
wr - S >
a'rr. o~ ~
2 2 xpby; (57)
B, = =S 3
=

onde x; ¢ a fragdo molar do componente i e g;;,b;; sio os pardmetros cruzados das interagdes
i-j.

O desenvo.vimento teoérico aplicado para a determinagdo dos parametros moleculares
cruzados (g; j»0ij) esta baseado na Teoria de London das forcas de dispersdo, na fungdo

Potencial de Mie (desprezando o termo do Potencial de Ionizacdao) e na Regra de Lorentz

(COUTINHO et al, 1994):

0. =
T N (58)
RENCAGTD
L Y
o Sk oo ) (59)
oif T 27
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As regras de mistura de van der Waals sdo comumente utilizadas na literatura com as
regras combinadas para a;;. €quivalente a media geométrica para o parametro de energia
molecular cruzado &;; = \/?g; , conhecido como Regra de Berthelot e para b;; equivalente a
Regra de Lorentz (59).

As regras combinadas de KWAK ¢ MANSOOQRI (1986) sdo obtidas utilizando para
a;j equivalente a Regra de Berthelot e pera b;; ¢ d;; s Regra de¢ Lorentz. As regras
combinadas de PARK et al (1987) sac obtidas aplrcando para a;; ¢ Regra de Berthelot
considerando a proporcionalidade a/b o & ¢ para b;j ed;; aregra de Lorentz.

As regras de mistura e regras combinadas com os respectivos parametros de interagao
binaria a serem determinados a partir da correlagdo de dados experimentais de equilibrio de
fases, estao descritas a seguir:

- regras de mistura de van der Waals com as regras combinadas com dois pardmetros de

interagdo binaria aplicadas com a equacao de Peng-Robinson:

RS et LS I S i .13
: (60)
am = > S xtiati
T = 5 AT Y
a = 2 2 x x a (61)
B, = =S x"-;t'-jbf:}'
= =
£y = T £
B L (62)
czi j Vaiiarii € i)
“Ef a—": ijJt
f=] = T <
Cpie s L (63)
pij == = € 4if)

- regras de mistura de van der Waals com as regras combinadas com trés parametros de

interacdo binaria aplicadas com a equagao de Peng-Robinson modificada:

1 [SRERNSToa S | ¢ - o
a’l, —: = T xtxdatd (64)
-
an = 3\:13«-_"’5!1Jr
¢ 4 = = - (65)
BT, = 2 2 b S BLF
ha o =: 2 2 x x b (66)
= 2 2 i s
a) regra combinada de KWAK ¢ MANSOORI (1986) - KM1
(67)

- 1
aij = (aiiaiHZ 1 — Kij)
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i A
ot i
bij = (=57 (1 —1ij)

(68)
\ t )/
b) regra combinada de PARK et al (1987) — Park
. (70)
btedl = o
aij = (%:5;) pii 1 ki)
Cge) an
o b‘:_g‘- +‘£’3 i)
bij =| "5 |-

(72)

onde K ;,l;j e A;; 380 os parametros de interagdo bindria, determinados através do ajuste de
dados experimentais de equilibrio de fases.

MATHIAS-KLOTZ-PRAUSNITZ (1991) propuseram uma nova regra de mistura que

alcanga melhores resultados para sistemas com componentes semelhantes como isomeros e
outros.

_ o ' _ — 18 _]: =
a =‘> » ziZJ faiai (1 — Ki)) +‘> xi v ﬂ(ﬁiﬁiai;ﬁ (73)
T 77 T AT
[ - Ky e _,-__ \\_'
Kif = Kji = AL} AFl
n-".'——x\. = j—/l-'-'
(74)
b, =:§ 2 xixjbij

. 2 5 "

T = 4_' o i
CEE T

bij == Z7

SET))

(75)
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Os pacotes termodinamicos disponiveis nos simuladores de processo utilizam como
padrdo as regras de mistura de van der Waals com a regra combinada de a; com um
parametro de interagdo binaria. No simulador Aspen Hysys hé a possibilidade do emprego de
uma regra de mistura dependente da temperatura com dois pardmetros de interacdo bindria,

para as equagdes de Peng-Robinson e SRK, denominada neste trabalho de Aspen-Hysys

descrita a seguir

Regra de Mistura Aspen-Hysys

= reg e T A it B =r-1 v
i j Vaiaic1 Kij 4+ AijTD

\/ I'_A_ = =
: 1 K; -Ag T

(77)

1
bij = 2 (bit v 2iJ)
Nos simuladores Aspen Properties e Aspen Plus estdo disponibilizadas, além das

regras de mistura padrdo para todas a equagdes de estado do pacote termodinamico, a regra de

mistura denominada de Redlich-Kwong-Aspen descrita pelas seguintes equagoes

Redlich-Kwong-Aspen

er Zi i xix_j,ﬁ;E;C'l R.ff) (78)
L J

B Aty , - !
‘> L BiE 4w id LT

b oD D LT (79)
Lt
Onde = 2‘ f o4 = = #:r; —Lis)
el =— f'('?',7'(-'1-1'-'(-'1-.».)-‘-'7;-‘-; « Bt — f'('?'(-'i-r'(-'i:-

E os parametros de interacdo binaria Kj; € /;; sdo fungdes da temperatura:

- g (80)

- -1
if = KiS i AT
Kuj K + K 1 ‘)O

. . s
L o =R 40T 7

o  a_T (81)

i =17 +1% 1300



55

Ha também um grupo de regras de mistura com regras combinadas onde os parametros
de interacdo bindria sdo dependentes das composi¢des descritas a seguir. As regras de mistura
de PANAGIOTOPOULOS-REID (1987), STRYJEK-VERA (1986) ¢ ADACHI-SUGIE
(1986) calculam os parametros a e b de mistura para uma equagao de estado empregando as
regras de mistura de van der Waals, equagdo (56) e (57). A diferenca entre elas reside na regra

combinada para calcular o pardmetro cruzado ;. Todas elas usam a mesma regra combinada

para o parametro cruzado b,'j (equacao 63).

PANAGIOTOPOULOS-REID (1985)

a; = .|a;a; (1 - K +/ll-jxl-) (82) i'" _n _

ALF Iif — pfE = FfE

ADACHI-SUGIE (1986)

% :M [I_Kij —ﬂfj(xi —xj)] (83) : .

Iii = KFE 1Aif AFE
STRYJEK-VERA (1986)
K;;: K )
gt ji .
a; =.aa;|l1- (84) I T e
y j xiKij+ijji Al kij — kit = Aji

4.4 - MODELAGEM TERMODINAMICA

O sucesso da simulagdo de processos de separacdo depende da precisao da modelagem
termodinamica do equilibrio de fases. O equilibrio de fases de sistemas multicomponentes de
constituintes de 6leos e gorduras em didxido de carbono supercritico € particularmente

complexo. O uso de equacdes de estado cubicas para descrever o equilibrio de fases de
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substancias naturais com solventes supercriticos € bastante atrativo devido suas relativas

simplicidades.

4.4.1 — Propriedades Termofisicas das Substancias Puras

Para realizar o céalculo de equilibrio de fases empregando equagdes de estado cubica, é
necessario ter informagdes sobre as propriedades fisicas de cada substancia que compde a
mistura. As propriedades fisicas termodinamicamente relevantes para a caracterizacdo de uma
substancia pura sdo a Temperatura Critica (7¢), Pressao Critica (P¢) e o Fator Acéntrico (w),
pois a partir deles € possivel definir os parametros a e b que serdo empregados nos célculos de
Equilibrio Liquido-Vapor, tanto de substancias puras quanto de misturas. Na pratica, uma
grande quantidade de substincias apresenta-se sensivel quando submetidas as condic¢des
criticas, especialmente produtos obtidos de fontes naturais, como triglicerideos, acidos graxos
e ésteres de acidos graxos, carotendides, tocoferodis e outras, degradando-se antes mesmo que
as condi¢des criticas sejam atingidas, o que inviabiliza a medicdo de tais propriedades
(MOURA et al., 2000; ARAUJO e MEIRELES, 2000).

Para solucionar esse problema, métodos preditivos baseados em contribuicdo dos
grupos tém sido desenvolvidos. No método de contribui¢des de grupos, a substancia ¢
dividida de acordo com os grupos funcionais presentes na sua estrutura onde cada grupo
contribuira com sua parcela para a propriedade termodindmica.

LYDERSEN (1955) propos o primeiro método de contribui¢cao de grupos para avaliar
Tce, seguido por JOBACK e REID (1987). CONSTANTINOU e GANI (1994) e
CONSTANTINOU, GANI, O’CONNEL (1995) propuseram um método mais abrangente que
tornou possivel a avaliacdo das outras propriedades como temperatura de ebulicdo, pressao

critica e fator acéntrico.
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Tabela 6 - Métodos usados para estimar as propriedades criticas dos componentes puros
(Adaptado de ARAUJO e MEIRELES, 2000)

Propriedade Método Informagao Necessaria

Joback and Reid
Dohrn

Temperatura de Ebulicao ) .
Constantinou e Gani

Estrutura Quimica

Ambrose, Joback & Reid,
Somayajulu, Dohrn,

TcePc Constantinou e Gani, Ty
Lydersen, Fedors*
Lee-Kesler Ty, Tc, Pc
Tu Psat’
Fator acéntrico Constantinou e Gani Estrutura Quimica
Dohrn Iy, Tc, Pc
* Apenas T¢

ARAUJO e MEIRELES (2000) avaliaram vérios métodos preditivos para o ponto de
ebulicdo, temperatura critica, pressao critica e fator acéntrico de acidos graxos e ésteres de
acidos graxos de alto peso molecular (6 a 8 carbonos) analisando, em seguida, a capacidade
da equacdo de estado de Peng-Robinson para predizer o equilibrio liquido-vapor de sistemas
binarios e ternarios com CO,. Para 4cidos graxos, concluiram que o método de Constantinou e
Gani ¢ o melhor para a predi¢do da temperatura e pressdo critica ¢ o método de
SOMAYAJULU(1989) para a predicdo da pressdo critica, quando a temperatura de ebuli¢ao
experimental esta disponivel. Para ésteres de acidos graxos, o método de Joback e Reid foi
escolhido para a predicdo da temperatura critica e de ebulicdo e o método de Constantinou e
Gani para a pressao critica. Ja para o fator acéntrico, o método indireto de TU (1994) foi
indicado para acidos graxos de alto peso molecular e metil ésteres.

Quando ¢ necessario representar as propriedades criticas de uma mistura de varios
componentes, comumente utiliza-se a Regra de Kay. Ela baseia-se numa combinag¢do linear
de da propriedade termodinamica de cada componente presente na mistura, proporcional a sua

concentra¢ao. Assim:

Tcmistura = inTci (85)

PC mistura Z xiPCi (86)
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D isra = Z X;0; (87)

i

4.4.2 — Ajuste dos dados experimentais de ELV

A correlagdo dos dados experimentais de equilibrio liquido-vapor empregando uma
equagao de estado cubica pode ser otimizada através do ajuste dos parametros de interagao
binéria Kj, [; e A;. Assim, o parametro de interag¢do bindrio 6timo € aquele que minimiza o
erro na predicdo das propriedades termodinamicas, pressdo, temperatura, fragdo molar, ou
uma funcao das varidveis escolhidas, denominada Fung¢ao Objetivo (F.O.). Esse procedimento
¢ fundamental para predi¢do de sistemas multicomponentes, pois a partir dele, ¢ possivel
alcangar excelentes resultados na predi¢io dos mesmos (ARAUJO et al., 2001).

Como ferramentas para realizar o ajuste, sdo utilizados programas computacionais,
como os programas EDEFLASH (ARAUJO, 1997; ARAUJO e MEIRELES, 2001; ARAUJO
et al., 2006) e PE (PFHOL et al., 2000) que utilizam o algoritmo P-T-Flash (HEIDEMANN,
1983; SMITH e VAN NESS, 1987) e o método Simplex modificado de Nelder e Mead (1965)
para realizar o célculo de equilibrio liquido-vapor, aplicando como restricdo a minimizagao de
uma fun¢do objetivo. No célculo flash, é requerido que a pressdo do vaso de separagdo Flash
esteja entre os valores de BOL P e ORV P, ou seja, que haja condi¢des de formar duas fases

no interior do vaso.

\'

VASO SEPARADOR FLASH

Figura 7 - Esquema de Vaso Separador Flash
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O nome Flash deriva-se do fato de que ap6s o liquido saturado adentrar o vaso, uma

parte dele evapora instantaneamente, formando duas fases. Os balancos para o sistema acima

representado sao:

Balango de Massa Global para o sistema
|:-i-=-&x|_(.i|c\|').l| IrEATE o« (88)

Balango de Massa Parcial para um componente i

Lol ~ =k v
£ L

£ =
s % Parci il para una oc

LT == il . A i

Rearranjando-os, podemos escrever:

" (90)
= F—
Xt =F PV (Ki — 17
x =F +V(_J-’<.{t_— 15 (91)
Z I i—
YE=F 4+ V(KD — 17
— FAOUCK _ 4 _ (92)
‘> + Zi— 1 - O
<T V(KL — 1

Ap6s aplicar os balangos de massa para a espécie i e fazer uso da equagdo (92),

chegamos a:

- - - 93
A B e ey O 2
- - “T Ki +(?) (1~ KiJ

O propdsito de escrever a equagdo dessa forma, ¢ que ela atende duas condigdes:

1- A soma de todas as fracdes molares da fase liquida ¢ igual a 1.

2- A soma de todas as fragcdes molares da fase vapor € igual a 1.

Assim, a diferenca entre ambos os somatorios de fragdes devera ser nula.
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A equagdo (93) ¢ resolvida a partir de célculo iterativo. Verifica-se que a substitui¢do
de K, tanto na Formulagdo y-® quanto na ¢- ¢ gera uma equa¢do muito mais complexa, que
envolvera a fugacidade com as solugdes das integrais, equagdes de estado cubicas e regras de
mistura, assim, dependendo da complexidade.

Determina-se y; € x; para os componentes da mistura, a partir de uma estimativa inicial
para K; e x;. Sdo feitos varios célculos iterativas, até que se alcance uma tolerancia pré-

estabelecida para a igualdade entre as fugacidades.

5. s ©4)
Gl -

Caso ndo se alcance a tolerancia, um novo K; deve ser estimado, o que pode ser feito a

partir de:

- (95)
UV anterior
‘novoe . anterior ‘}_Lé_ “'”'e“'
oo = neerier (55

A partir de K;"**°, faz-se um novo célculo para o valor da fragdo molar do componente

i (x;) através da equacao (52) e reinicia-se o processo iterativo. O novo x; ¢ calculado por;

-

— ety - (96)

xr = (1 —%) F oot = 1)

Para a determinacdo dos parametros, ¢ utilizado o método Simplex modificado de
Nelder e Mead (1965), generalizado para n pardmetros. Este método utiliza uma figura
geométrica regular de N+/ vértices ou pontos, chamados de Simplex (duas dimensdes
triangulo, trés dimensodes tetraedro, etc..), empregando reflexdes, expansoes e contragdes dos

pontos da figura para localizar o minimo da Fun¢@o Objetivo.
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Tabela 7 - Fungdes Objetivo

Fungoes ObjethO

—_— — e

1N " Temp
Absoluta = ;Z |77 — E?akl O7)
i=1

; i c X calor2
Absoluta? = EZ(&"’ P _gealg®  ((98)

&.xf fca!c

—‘fexp

(99)

Relativa = EZ

i=1

——

e 1 exp ca!c 2
Relativa? = 5 exp (100)

Onde & corresponde a fragdo molar da fase liquida ou vapor.

4.4.3 — O Programa EDEFLASH

Desenvolvido em 1997, a sua primeira versao era capaz de ajustar dados de ELV com
as EDE de van der Waals, RK, SRK, Peng-Robinson e¢ Peng-Robinson modificada, com as
Regras de misturas de van der Waals e regras combinadas quadratica e KWAK e
MANSOORI (1986) e PARK et al. (1987) para o calculo do pardmetro de interagdo binaria. A
partir da sua ultima atualizagdo em 2006, introduziu-se outras equagdes de estado e a Regra
de Mistura AspenHysys (AspenOne, 2004).

O programa EDEFLASH foi desenvolvido em Delphi (ARAUJO, 1997, 2006;
ARAUJO e MEIRELES, 2000, 2001) utilizando a linguagem de programacdo Pascal
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orientada a objetos. Para calcular os pardmetros de interagdo bindria, o programa executa o
algoritmo P-T-Flash para minimizar a Fun¢ao Objetivo Relativo ao quadrado (Tabela 7). Para
a determinacao dos parametros, o EDEFLASH utiliza o método Simplex modificado de
NELDER e MEAD (1965), generalizado para n parametros. Este método utiliza uma figura
geométrica regular de N+/ vértices ou pontos, chamados de Simplex (duas dimensdes
triangulo, trés dimensdes tetraedro, etc.), empregando reflexdes, expansdes e contragdes dos
pontos da figura para localizar o minimo da Fun¢ao Objetivo.

Apos os calculos, o EDEFLASH gera um Relatorio Parcial, onde ¢ possivel verificar a
média do erro Relativo, Xm, a Somatoria dos erros, S, e o valor de cada parametro de

interagdo binaria.

Erro médio Relativo

- 7= _ Relati

I 5 meédio §
- .\/F"!J.?'l.(,::l(} Db}:ln (101)

X ="  n

Onde n ¢ o nimero de pontos.

4.4.4 — O Programa PE 2000

A versao atual do PE 2000 permite o emprego de aproximadamente quarenta equagdes
de estado além de permitir a implementagdo de uma nova EDE pelo proprio usuario. Além do
ajuste de parametros de interacdo de sistemas binarios, ele permite o ajuste de parametros
binarios de sistemas multicomponentes, porém ndo permite a predicao do equilibrio liquido-
vapor de sistemas multicomponentes, ao contrario do programa EDEFLASH. O PE 2000
também pode ser usado para determinar os parametros dos componentes puros € a predicdo de
equilibrio liquido-liquido, liquido-vapor e liquido-liquido-vapor.

Assim como o EDEFLASH, o PE 2000 utiliza o0 método Simplex-Nelder-Mead para

obter o menor valor das fungdes objetivo (Tabela 7)
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4.5 — CORRELACAO DE DADOS DE EQUILIBRIO DE FASES

O calculo do equilibrio de fases com equacdes de estado cubicas requer informagoes
sobre as propriedades fisicas dos constituintes da mistura e do solvente supercritico
(propriedades criticas e fatores acéntricos) e das regras de misturas, que sdo relagdes que
expressam a dependéncia com a composi¢ao dos parametros da equagdo de estado.

Alguns pesquisadores publicaram na literatura dados de equilibrio liquido-vapor de
sistemas bindrios e multicomponentes de triglicerideos, ésteres, tocoferdis, esterdis e
esqualeno em didxido de carbono, correlacionando esses dados experimentais com diferentes

equagoes de estado, regras de mistura e pacotes computacionais.

4.5.1 — Sistemas Binarios

BHARATH et al (1989) mediram e correlacionaram com a equagao de Peng-Robinson
cinco sistemas bindrios envolvendo ésteres etilicos de acidos graxos, sendo eles o Etil
Estearato, Etil Oleato, Etil Linoleato, Etil Eicosapentanoato e Etil Docosahexanoate a
313,15K , 323,15K e 333,15. Foram comparadas as solubilidades de ésteres metilicos e
etilicos correspondentes em CO; e observou que os €steres metilicos sao ligeiramente mais
soluveis, na faixa de pressdo estudada. Foi observado que a equagdo de Peng-Robinson
ajustou bem os dados medidos, exceto por um pequeno desvio préximo do ponto critico.

INOMATA et al (1989) realizaram estudos de medigdes de quatro sistemas binarios
envolvendo o solvente CO, supercritico € os ésteres metil estearato, metil palmitato, metil
miristato e metil oleato, nas temperaturas de 313,15K, 323,15K, 333,15K e 343,15K em
faixas de pressdes que vao de 1,01 MPa a 20,42 MPa. Foi empregada a equagao de estado de
Peng-Robinson para correlacionar os dados, onde também concluiram que préoximo ao ponto
critico, a equacao ndo apresenta bons resultados.

Z0U et al (1990) realizaram medidas de equilibrio liquido-vapor de acidos graxos e
¢ésteres metilicos de acidos graxos em dioxido de carbono supercritico nas temperaturas de
40°C e 60°C e pressao até 300 bar. A equagao de estado Redlich-Kwong com uma regra de
mistura nao quadratica para correlacionar os dados. Observou-se que a solubilidade do CO,

aumenta com o aumento da pressdo e diminui com o aumento da temperatura.
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YAU et al. (1992) realizaram medidas de solubilidade do diéxido de carbono nos
acidos graxos Laurico, Palmitico e Araquidico, a temperaturas de 373,20 K a 473,20 K para
pressoes de até 5,07 MPa com o objetivo de descrever os dados experimentais e calcular as
constantes de Henry e os volumes parciais molares a diluicdo infinita. Além disso,
correlacionaram os dados com a equacdo de estado de Soave modificada com um parametro
de interagdo onde foi observado que a fragdo molar das fases liquida e vapor de CO,
aumentam com o aumento da pressao e decrescem com o aumento da temperatura.

YU et al (1992) desenvolveu um novo método para realizar medidas de equilibrio de
fases liquido-vapor de sistemas bindrios, ternarios e multicomponente envolvendo CO;
supercritico nas temperaturas de 313,15K e 333,15K, sendo que para o acido oléico, metil
oleato e gordura de leite anidro, as faixas de pressoes foram respectivamente de 3 a 31 MPa, 2
a 14 MPa, e 2 a 31 MPa. Os dados experimentais foram correlacionados utilizando a equagao
de Peng-Robinson e as Regras de Mistura de Panagiotopoulos e Reid.

ARAUJO et al. (1994) correlacionaram os dados experimentais de alguns
triglicerideos publicados por BAMBERGER et al. (1988) utilizando a equagdo de PR, regra
de mistura de van der Waals onde empregaram o procedimento Bolha P, fornecendo um
desvio maximo de 0,71% para a tripalmitina.

WEBER et al (1999) mediram dados de equilibrio dos triglicerideos Triestearina,
Tripalmitina e Trioleina com o gas CO, supercritico nas temperaturas de 333 e 353K. Os
resultados foram ajustados com a equagdo de Redlich-Kwong e a regra de mistura Mathias-
Klotz-Prausnitz, concluindo que essa equacao e regra de mistura descrevem bem os sistemas
binarios.

CRAMPON et al. (1999) mediram a solubilidade dos Esteres Etilicos dos Acidos
Graxos Miristico, Palmitico e Estedrico em CO, supercritico na faixa de pressao de 16,5 a 144
bar, 18,9 a 161,4 bar e 14,5 bar a 190,8 bar, respectivamente e nas temperaturas 313,15,
323,15 e 333,15 K ajustando os dados a equacdo de Peng-Robinson modificada de
PENELOUX e RAUZY (1982) e Regra de Mistura Quadratica.

CHEN et al. (2000) mediram dados de equilibrio de fases entre triglicerideos e a-
tocoferol em dioxido de carbono supercritico e também realizaram medidas de equilibrio
liquido-vapor entre trioleina e a-tocoferol em COs,.

Com o objetivo de separar acidos graxos e triglicerideos de nimeros diferentes de
carbono, BHARATH et al (1993) mediram o equilibrio liquido-vapor de sistemas binarios
compostos de triglicerideos/CO, e &cidos graxos/CO, num intervalo de 313K a 353K e

pressoes até 30 MPa. Foi observado que a solubilidade diminui com o numero total de
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carbono do composto, mostrando que eles podem ser fracionados com base no numero total
de carbonos do composto.

ARAUIJO et al., (2003) utilizaram as equagdes de Peng-Robinson ¢ SRK com a regra
de mistura de van der Waals para correlacionar os dados de equilibrio de fases dos sistemas
binarios -caroteno/CQO,, a-tocoferol/CO,, tripalmitina/CO,, triestearina/CO,, Trioleina/CO,,
atingindo desvios médios absolutos inferiores a 10%, na mesma ordem dos erros
experimentais encontrados na literatura.

FANG et al. (2004) estudaram a possibilidade de utilizar CO, supercritico para
concentrar tocoferois do desodorizado de 6leo de soja. Para isso, inicialmente, mediram os
dados binarios de equilibrio de fases para a-tocoferol/CO; no intervalo de temperatura de
313,15K a 353,15K e de pressao de 5-23MPa. Os dados medidos foram correlacionados com
a equagdo de estado de SRK e Regra de Mistura de Adachi Sugie, chegando a uma conclusao
positiva em relagdo ao uso do CO, supercritico. Eles também mediram dados de equilibrio do
sistema Metil Oleato/CO; na faixa de temperatura de 313,15-353,15K e pressao de 5-30MPa.

SAURE et al (2009) apresentaram dados de Equilibrio Liquido-Vapor para os sistemas
bindrios Esqualeno/CO,, Esqualano/CO2, dados de equilibrio de sistemas ternarios
CO»/Esqualeno/H; e quaternario H,/Esqualeno/CO,/Esqualano, nas faixas de temperatura de
310 a 350K e 150 a 350 bar. Ele utilizou o programa PE 2000 desenvolvido pela Universidade
Técnica de Hamburgo aplicando a equagdo de estado SRK junto a Regra de Mistura de
Mathias-Klotz-Prausnitz para correlacionar os dados.

VARGENS et al. (2010) correlacionaram dados de equilibrio de fases de
triglicerideos. a-tocoferol e esqualeno em CO, supercritico com as equacdes de estado SRK e
PR combinadas com a regras de mistura quadratica de van der Waals e Mathias-Klotiz-
Prausntiz (Regras de mistura com 2 parametros e 3 parametros de interagdo bindria,
respectivamente), fazendo comparagdes entre as Fungdes Objetivos Relativa ao Quadrado e

Absoluta, onde os erros empregando a Fungao Objetivo absoluta foram menores.

4.5.2 — Sistemas Multicomponentes

MACHADO (1998) realizou medidas experimentais da solubilidade das fases liquida
e vapor do sistema pseudo-binario Destilado de Acido Graxo de Oleo de Palma em CO,

supercritico nas temperaturas de 333 a 373 K, na faixa de pressdo de 200 a 290 bar,
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mostrando que a solubilidade do gis no 6leo aumenta com o aumento da pressdo e diminui
com a diminui¢do da temperatura. MACHADO (1998) também investigou o ELV do sistema
ternario formado pelo Destilado da Desacidificacao do 6leo de palma/a-tocoferol/CO; nas
isotermas 333, 353 e 373K e pressoes entre 20 e 29 MPa, para varias concentragdes de a-
tocoferol, ficando demonstrado que o aumento da concentragdo de d-tocoferol na mistura
provoca a diminui¢do da solubilidade do PFAD+a-tocoferol na fase vapor, uma vez que o a-
tocoferol ¢ menos soluvel em CO; do que o PFAD.

STOLDT e BRUNNER (1998) apresentaram um trabalho sobre misturas complexas
de dleos vegetais e seus compostos, produzindo um banco de dados muito util para o projeto
de processos de Extracdo com CO, Supercritico. Como matérias-prima, foram usados o 6leo
de palma para obter dados experimentais de uma mistura pseudo-binaria, o produto da
Desacidificagdio do Oleo de Palma enriquecido com esterdis e caroteno, diferentes
desodorizados de Oleo de Soja condensados foram combinados para gerar misturas de
diferentes composi¢des na alimentagao.

ARAUIJO et al. (2001) utilizaram a equacdo de estado clibica Peng-Robinson para
predizer o equilibrio liquido-vapor de uma mistura multicomponente de destilado
desodorizado do dleo de soja em didxido de carbono supercritico, cuja composi¢do foi obtido
de AUGUSTO (1988), representado por 4cidos graxos Acido Palmitico, Acido Oléico, Acido
Linoléico, o-tocoferol, Estigmasterol e Esqualeno. Os parametros de interacdo bindria
obtidos a partir do ajuste de cada um dos sistemas formados por componente do CO,/DDOS
foi empregado na predicdo do comportamento do sistema multicomponente. Os resultados
foram comparados com outros da literatura, usando dados de coeficiente de distribui¢do e
seletividade, mostrando a capacidade da equagdo PR predizer o comportamento da mistura,
além de mostrar que o emprego dos parametros de interacao de ajustes de sistemas binarios
em sistemas multicomponentes pode ser feito com sucesso.

SATO et al. (2004) realizaram medidas da solubilidade do 6leo de palma bruto em
didxido de carbono supercritico nas temperaturas de 333,15 e 353,15 K e faixa de pressdo de
150 a 300 bar, representando o 6leo por uma mistura pseudo-binaria de acidos graxos e por
uma mistura de ésteres de acidos graxos correlacionando os dados com a equacdo de Peng-
Robinson e regra de mistura de van der Waals.

RODRIGUES et al. (2005) realizaram medidas de solubilidade em CO, supercritico
do dleo de castanha do Brasil na faixa de pressao entre 15 ¢ 30 MPa e temperaturas de 323,15
e 343,15K. Os dados experimentais foram correlacionados com sucesso pelas equagdes de

estado PR e SRK, com as regras de mistura de van der Waals (dois parametros de interagdo
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bindria) e e Panagiotopoulos-Reid, Stryjek-Vera e Adachi-Sugie (trés parametros de interagao
binaria), concluindo que o 6leo de castanha do Brasil possui baixa solubilidade quando
comparado com outros 6leos.

SILVA et al. (2006) mediram experimentalmente a solubilidade do 6leo de copaiba
roxa em dioxido de carbono supercritico nas pressdes de 80, 97, 103 e 120 bar e temperaturas
de 313,15 K e 323,15 K usando as equagdes de PR e SRK e regra de mistura de van der
Waals para modelar o sistema termodinamicamente. O 6leo foi tratado como uma mistura
formada por seus cinco principais componentes [-cariofileno, a-humuleno, a-copaeno, [3-
elemeno

AZEVEDO et al. (2009, 2010) realizaram medidas experimentais dos sistemas
pseudo-binarios € multicomponente formado por ésteres etilicos de oleo de dendé (Elaes
guineensis)/CO, e ésteres etilicos de 6leo de murumuru (4strocaryum murumuru)/CO; na
faixa de pressdo entre 80 e 172 bar e temperaturas de 333,15 e 353,15 K, correlacionando os
resultados com as equagdes de Peng-Robinson e SRK e regra de mistura de van der Waals,
apresentando bons resultados. Posteriormente, também realizaram ajustes incluindo a Regra
de Mistura AspenHysys, que apresentou resultados inferiores a Quadratica.

MACHADO et al. (2010) mediram o equilibrio de fases do 6leo de andiroba (Carapa
guianesis) e 6leo de ucuuba (Virola suerinamenses) em didxido de carbono supercritico em
pressdoes enter 15 e 30 MPa e temperatura de 323,15 e 343, 15 K. Os dados foram
correlacionados usando as equacdes de Peng-Robinson e Soave-Rdlich-Kwong com quatro
Regras de Mistura: quadratica de van de Waals, Adach-Sugie, Panagiotopulos-Reid e Stryjec-
Vera. Os 6leos foram representados como uma mistura pseudo-binaria formada por Acidos
Graxos. Para todas as isotermas, as equagdes demonstraram bons resultados. Nao foram
apresentadas diferencas significativas entre a Regra de mistura de van der Waals com dois
parametros de interacdo bindria e as outras regras, que apresentam trés parametros de
interacao.

Em todos os trabalhos citados anteriormente neste topico, a menos que seja informado
o contrario, a composicao dos oleos vegetais foi determinada experimentalmente e foi
empregada a Regra de Kay (REID; PRAUSNITIZ; POLING, 2000) para calcular as

propriedades criticas.
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5 -METODOS E PROCEDIMENTOS

5.1 - EQUILIBRIO DE FASES DE SISTEMAS BINARIOS

Para que um projeto de processo de extragdo com fluido supercritico seja elaborado
com sucesso sdo necessarios modelos termodinamicos que ajustem bem as medidas
experimentais de equilibrio de fases e os represente com fidelidade.

A realizagdo do célculo de equilibrio de fases empregando equagdes de estado cubicas,
requer informacgdes das propriedades criticas das substancias componentes dos sistemas (7¢,
Pc, w). Quando essas propriedades nao podem ser medidas experimentalmente, como no caso
de substancias sensiveis a altas temperaturas, elas precisam ser estimadas, sendo para isso
empregado diversos métodos, sendo a maioria deles, métodos de contribuicdo de grupos
(LYDERSEN,1955; JOBACK e REID, 1987; CONSTANTINOU e GANIL1994;
CONSTANTINOU, GANI, O’CONNEL,1995).

Assim visando estabelecer uma base de dados de pardmetros de intera¢do binaria entre
diversos componentes dos 6leos vegetais e seus subprodutos em CO,, os dados de equilibrio
entre a fase liquida e a fase gasosa dos sistemas bindarios foram correlacionados com as
equagoes de Soave-Redlich-Kwong (SRK) e de Peng-Robinson (PR) combinadas com
diferentes regras de mistura.

Nas tabelas 8 a 10 sdo descritas as fontes dos dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor dos sistemas binarios da literatura correlacionadas com as equacdes de estado

PR e SRK.
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Tabela 8 - Faixas de Temperatura e Pressao estudadas: Triglicerideos

Faixa de
Sistemas Faixa de Pressao Numero de
Temperatura Referéncia
CO2 + (bar) Pontos Experimentais
(K)

Tricaprilina | 333,15 e 353,15 53,3a250 10 BARATH et al. (1993)
Triestearina | 333,15 ¢ 353,15 200 a 500 9 WEBER et al. (1999)

Trilaurina 353,15 150,8 a 300,5 4 BARATH et al. (1993)

Trioleina 333,15 ¢ 353,15 200 a 500 8 WEBER et al. (1999)
Tripalmitina | 333,15 ¢ 353,15 100 a 500 9 WEBER et al. (1999)

Tabela 9 - Faixas de Temperatura e Pressao estudadas: Componentes Minoritarios

. Faixa de Faixa de Numero de
Sistemas N
Temperatura Pressdo Pontos Referéncia
CO2 +
(K) (bar) Experimentais
a-tocoferol | 315,15a 353,15 67,4 a296 25 FANG et al. (2004)
Esqualeno 313,15 a 353,15 100 a 290 18 BRUNNER;SAURE;BUSS,(2009)
Estigmasterol | 308,15 a 333,15 | 91,1 a333,15 19 WONG e JOHNSTON (1986)
Tabela 10 - Faixas de Temperatura e Pressdo estudadas: Acidos Graxos
Faixa de Faixa de Numero de
Sistemas y
Temperatura Pressao Pontos Referéncia
CO, +
(K) (bar) Experimentais
Acido Oleico 313,15a333,15 | 33,60a311,20 17 YU et al. (1992)
Acido Linoleico | 313,15 a 333,15 63,4a271,4 12 Z0U et al. (1990)
Acido Palmitico 373,2a473,2 10,1 a 50,7 15 YAU et al. (1990)
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5.2 - PROPRIEDADES TERMOFISICAS DAS SUBSTANCIAS PURAS

Em um momento inicial, para que fosse possivel realizar comparagdes entre os ajustes
dos parametros de interagdo bindria realizados neste trabalho com aqueles publicados pelos
autores das publicagdes, foram empregadas as mesmas propriedades criticas das substancias
puras utilizadas por cada autor. Nas Tabela 11 a Tabela 14 estdo representadas as
propriedades termofisicas utilizadas nas diferentes publicagcdes dos dados experimentais de

equilibrio de fases empregadas neste trabalho.

Tabela 11 - Propriedades termofisicas do Didéxido de Carbono

Substancia M (g/mol) | Th(K) | Tc (K) | Pc (bar) | o (-)

Diéxido de carbono
44,00 194,60 304,1 73,8 10,225
(REID;PRAUSNITIZ;POLING, 1987)

Tabela 12 - Propriedades termofisicas dos Triglicerideos

Substancia | M (g/mol) | Tc (K) |Pc (bar)| o (-) Referéncia

Tricaprilina | 482 | 847,0° | 9,04° | 0,574° | BARATH et al. (1993)

Triestearina 869 900,95*| 4,58* | 1,737092 | WEBER et al. (1999)

Trilaurina 647 1004,6°| 6,50 -0,151° | BARATH et al. (1993)

Trioleina 885 947,07*| 4,68" | 1,686230 | WEBER et al. (1999)

Tripalmitina 818 889,14*| 5,09* | 1,819471 | WEBER et al. (1999)

a - AMBROSE e REID, (1979); b - LYDERSON, (1955); c - LEE KESLER, (1975)
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Tabela 13 - Propriedades termofisicas de componentes minoritarios

Substancia | M (g/mol) | Tc (K) | Pc (bar)| o (-) Referéncia

a-tocoferol 430,7 1020 13,7 |0,6165 FANG et al. (2004)

Esqualeno | 410,73 |782,13°| 11,1° [1,9083"| BRUNNER;SAURE;BUSS (2009)
Estigmasterol | 412,00 |848,84*| 9,21a |1,0549°| WONG e JOHNSTON (1986)

a— CONSTANTINU e GANI, (1994); b - EDE-SRK; ¢c- CONSTANTINOU (1995)

Tabela 14 - Propriedades termofisicas dos Acido Graxos

Acido Oléico | 282,47 | 804,8 | 14,12* | 0,994° | YU etal. (1992)
Acido Linoléico | 280,45 | 851,75 | 14,14 | 1,0928 | ZOU et al. (1990)
Acido Palmitico | 256,43 | 780,0° | 15,10° | 1,175% | YAU et al. (1990)

a- AMBROSE, (1987); b - LYDERSON, (1955); ¢ — Extrapolagdo da Curva de Pressdo de Vapor;d - Lee
Kesler, (1975)

5.3 — CORRELACAO DE DADOS DE EQUILIBRIO

Foram utilizados os programas EDEFLASH e PE 2000 para a regressao dos dados

experimentais de equilibrio de fases. O esquema abaixo ilustra de que forma foram realizados

o0s ajustes, os programas, equagoes de estado e Regras de Mistura empregados.
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EDEFLASH (Aragjo, 1997; PE (Pthol et. al|

Aratjo e Meireles, 2000) (2000)
| ' 1
[ : ] _ I : I
Peng-Robinson Soa\I/<e-Red11ch- Peng-Robinson I
wong Kwong
= Quadratica | [~ Quadratica — Quadratica |~ Quadratica
AspenHysys AspenHysys Quadratica Quadratica
(1 Parametro) (1 Parametro) (1 Parametro) (1 Parametro)
| AspenHysys || | AspenHysys Mathias-Klotz- | |_| Mathias-Klotz-
(2 Parametros) | (2 Parametros) Prausnitz Prausnitz

Figura 8 - Equacdes, Regras de Misturas e Software utilizados para ajustar os parametros de

interagdo binaria

As Equagdes de Estado SRK e PR e as regras de mistura AspenHysys com 1 e 2
parametros, Quadratica e Mathias-Klotiz-Prausnitz foram descritas com detalhes no item
4.3.2.

Ambos os programas EDEFLASH e PE 2000 utilizam o Algoritmo P-T-Flash e o
método Simplex modificado de NELDER e MEAD (1965) ajustando os parametros de
interagdo binaria K;;, /;;, A; através da minimizagdo da Func¢do Objetivo Relativa ao quadrado

mostrada a seguir para cada caso:

a) para dados experimentais de equilibrio liquido-vapor de ambas as fases:

_) "“"w'u.h va |1 'l s as fa:

m. cicpt [(_ _{_e_x;c ): +(_ _z_'e—xgﬁ ) ] (102)

ﬁ()—
Jj=1i=1

EY
-\_,(c

b) para dados experimentais de equilibrio somente da fase vapor:

imentai = 9y ase va
Fay — exp =
>y ( = (103
F.O. = —-(’xp
J

Jj=1i=1
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O erro médio absoluto calculado para cada fase, liquida e vapor, foi obtido conforme

as equagdes abaixo:

0/ - cale _ [=F o =

OAx =l::—le T ot | (104)
% _1 calec _ exXTr

o 2%9_ e T (105)

Em seguida, foram feitas diversas comparacdes entre os ajustes realizados neste
trabalho e aqueles realizados pelos autores de cada trabalho, assim como comparagdes entre
os resultados alcancados pelas equacdes de estado e as diversas regras de mistura
empregadas.

Além de permitir o ajuste por isoterma, 0 EDEFLASH também possibilita o ajuste
considerando todas as isotermas disponiveis com dados experimentais, permitindo que o
parametro ajustado seja valido para uma maior faixa de temperatura e pressao, tornando a sua

aplicagdo mais abrangente.

5.4 — SIMULACAO DA SEPARACAO EM UM UNICO ESTAGIO

Para avaliar a viabilidade de um processo de fracionamento empregando CO,
supercritico ¢ importante realizar uma analise prévia considerando a separacdo em um Unico
estagio, preferencialmente a partir de dados experimentais de equilibrio do sistema
multicomponentes objeto do estudo. Na auséncia destes dados, a simulagdo da separacdo
pode ser realizada empregando a modelagem termodinamica predizendo, portanto quais os
componentes da mistura possuem maior ou menor tendéncia de se enriquecer na fase vapor
ou liquida.

Neste trabalho a simulagdo da separagdo em um unico estagio de correntes liquidas de
produtos e subprodutos da industria de Oleos vegetais, utilizando didxido de carbono
supercritico como solvente, foi realizada a partir da modelagem termodindmica com as
equagdoes de estado cubicas SRK e PR. As simulagdes foram aplicadas a sistemas

multicomponentes modelos, empregando o programa EDEFLASH.
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5.4.1 — Predicao do Equilibrio de Fases dos Sistemas Multicomponentes

O célculo do equilibrio de fases de sistemas multicomponentes empregando equagdes
de estado cubicas requer as seguintes informagdes: as propriedades criticas e os fatores
acéntricos de cada constituinte da mistura e do solvente supercritico, a equacao de estado e a
regra de mistura, com as interacdes entre os constituintes da mistura e o CO,, representadas
pelos parametros de interagdo binaria e finalmente a composi¢cdo da mistura.

O calculo do equilibrio liquido/vapor foi realizado neste trabalho empregando as
equagoes de estado de SRK ¢ PR e as regras de mistura quadratica de van der Waals, para o
sistema multicomponente modelo Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO,. A matriz de
parametros de interacdo foi definida utilizando dados experimentais de equilibrio dos
subsistemas binarios do tipo componente i/CO,, conforme descrito no item 5.3. Na auséncia
de dados experimentais, foram considerados nulos os parametros de interacdo binaria do tipo
componente i/componente j. Nas Tabela 15Tabela 16 estao apresentadas as composigdes dos
sistemas multicomponentes utilizados.

Para avaliar a capacidade de predi¢do das equagdes de estado com as diferentes regras
de mistura, as predigdes do equilibrio liquido/vapor dos sistemas multicomponentes foram
comparadas com os dados experimentais de equilibrio publicados por SIMOES ¢ BRUNNER
(1996).

Tabela 15 - Composi¢ao do Sistema Modelo (%emassa)

SIMOES e BRUNNER (1996)
Acido Oleico 15,3
Trioleina 84,0
Esqualeno 0,7

Total 100
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Tabela 16 - Composi¢do do Destilado da Desodorizagio de Oleo de Soja (DDOS) (%massa)

ARAUIJO et al. (2001)

TCRR

Acido Palmitico
Acido Oleico
Acido Linoleico
a-tocoferol
Estigmasterol
Esqualeno
Ac. Graxos Livres
Outros
Tocoferois
Esterois

Triglicerideos

17,36
14,67
36,43
8,95
17,96
4,63

Total

100

Na Tabela 17 constam as propriedades termofisicas dos componentes puros utilizados

neste trabalho para o calculo do equilibrio liquido-vapor dos sistemas multicomponentes.

Conforme descrito no item 5.2, para a predi¢do de parametros de interagdo de sistemas

binarios foi dado preferéncia ao uso das propriedades criticas publicadas pelos autores dos

dados experimentais, com exce¢ao do componente Esqualeno, onde o autor empregou um

método preditivo que ndo era de contribui¢do de grupos, € do componente d-tocoferol, pois o

autor ndo especificou o método de predicdo empregado. Em ambos os casos, foram utilizados

os métodos de CONSTANTINOU (1994) e CONSTANTINOU; GANI e O’CONNEL (1995)

para a predicao das propriedades criticas e fatores acéntrico respectivamente.



Tabela 17- Propriedades termofisicas dos componentes puros utilizados neste trabalho

Substancia M (g/mol) | Tb (K) | Tc(K) | Pc(bar) o (-)
Acido Oleico | 282,47 |632,05| 804,8* | 14,12* | 0,994°
Acido Linoleico | 280,45 | 627,05 | 851,75 | 14,14 | 1,0928
Acido Palmitico | 256,43 | 624,15 | 780,0° | 15,10° | 1,175¢
a-tocoferol 430,69 | 725,25 |897,04°| 820° | 1,368
Estigmasterol | 412,00 | 665,05 | 848,8° | 9.21° | 1,0549"
Esqualeno 410,73 | 674,35 | 838,06°| 6,53° | 1,3985'
Trioleina 885,00 | 825,55 |947,07°| 4,68° |1,686230
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a - AMBROSE (1987); b - LYDERSON (1955); c — AMBROSE e REID (1979); d - LEE KESLER, (1975); e —
CONSTANTINOU e GANI (1994); f — CONSTANTINOU;GANI;O’CONNEL (1995)

Na Tabela 18 esta apresentada a matriz de parametros de interacao bindaria para a regra

de mistura quadratica de van der Waals que compde as diferentes matrizes de parametros

utilizadas para a predi¢cdo do equilibrio liquido-vapor dos sistemas multicomponentes com as

equacdes de Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong.
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Tabela 18 - Parametros de interagao binaria utilizados para o calculo do ELV dos sistemas

multicomponentes (calculados neste trabalho)

Simulacao da Separagao em um tnico Simulacao da Separagao em
estagio multiplos estagios (Aspen Hysys®)
Sistemas
CO, + Peng- Robinson Soa\Ifz;vltendglich- Soave-Redlich-Kwong
K L K lij K L

Acido Oleico 0,10545 | 0,06016 | 0,10308 | 0,05645 0,10445 0,03994
Acido Linoleico | 0,04609 | 0,06794 | 0,04282 | 0,05939 0,05612 0,01452
Acido Palmitico | 0,48767 | 0,11980 | 0,21995 | 0,04700 0,14990 0,04700
a-tocoferol 0,07756 | 0,07170 | 0,07771 | 0,06378 0,10658 0,05496
Estigmasterol | 0,23423 | 0,108 88 | 0,23200 | 0,10559 0,23402 0,00522
Esqualeno 0,07340 | 0,04410 | 0,08153 | -0,01487 0,07276 0,10706
Trioleina 0,08929 | 0,09209 | 0,09905 | 0,07749 0,12367 0,08564

5.4.2 — Determinac¢ao dos Coeficiente de Distribuicao

A simulagdo da separagio em um Unico estdgio consiste na analise
termodindmica do comportamento dos constituintes da mistura multicomponente nas
fases em equilibrio e ¢ obtido através da determinagao dos coeficientes de distribuicdo
de cada constituinte do sistema, em base livre de CO,, de acordo com as seguintes

equacoes:

" (106)
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ey (107)
p Y
I ZE GL
D T (108)
g T = _
il (1 —zmcoz)
= A=y ) (109)
g = e
T (1 —zmco2)
TRy (110)
K =;'Tm_1;

Onde x; ¢ a fragdo molar do componente i na fase liquida e y; na fase vapor.

M; € a massa molar do componente i.

xmi € a fragdo em massa do componente i na fase liquida e y; na fase vapor.

X 'y € fragdo em massa do componente 7 na fase liquida e y’,; na fase vapor em
base livre de solvente

K’; € o coeficiente de distribuicao do componente i.

O coeficiente de distribuicdo K; indica se o componente i da mistura possui

maior ou menor tendéncia de se enriquecer na fase vapor ou liquida. Quando K; > 1, o

I3

componente ¢ enriquecido preferencialmente no extrato e para K; < 1 no rafinado
(MACHADO, 1998)
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5.5 — SIMULACAO DA SEPARACAO EM MULTIPLOS ESTAGIOS

A avaliagdo de uma separagcdo conforme descrito no item anterior representa a
verificacdo da viabilidade de um processo, a luz da teoria termodindmica de equilibrio
de fases. O projeto de equipamentos que realizem o fracionamento de sistemas
multicomponentes requer outras informagdes além dos coeficientes de distribuicdo, os
quais estao relacionados aos balangos de massa e energia do processo.

Neste trabalho estudou-se o processo de fracionamento de correntes liquidas de
constituintes de 6leos vegetais, em coluna em contracorrente, empregando o didxido de
carbono supercritico como solvente. Foram estudados os casos dos processos de
desacidificacdo do o6leo de oliva bruto (OOB) e do fracionamento do destilado da
desodorizagdo do 6leo de soja (DDOS) empregando o simulador de processos Aspen

Hysys.

5.5.1 — Condicoes Operacionais Utilizadas nas Simulacées

Os projetos dos processos foram simulados considerando as diferentes
composi¢des para a alimentacdo, representados por misturas modelos, e as diferentes
razdes entre a vazao massica de solvente com a vazao massica de alimentagdo. Todas as
substancias e suas propriedades termofisicas foram cadastradas no simulador utilizando
a opcdo “componentes hipotéticos”. Na Tabela 20 estdo apresentadas as substancias das
misturas modelos e as propriedades termofisicas utilizadas neste trabalho para as
simulagdes.

O projeto do processo de desacidificacdo do o6leo de oliva bruto (OOB),
empregando o dioxido de carbono supercritico como solvente, implantado neste
trabalho no simulador Aspen Hysys, estd baseado nos resultados experimentais em
escala piloto e de simulacdes realizadas publicadas na literatura (FORNARI et al., 2007,
2008). Na Tabela 19 estao apresentados as condigdes operacionais € os parametros de

processo iniciais, publicados por FORNARI et al. (2007, 2008).
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O projeto de fracionamento do destilado da desodorizacdo do oleo de soja

(DDOS) simulado neste trabalho estd baseado nas condi¢des utilizadas por ARAUJO et

al. (2001), para a andlise termodindmica da separagdo em um uUnico estagio. As

condig¢des operacionais iniciais utilizadas nas simula¢des do fracionamento do destilado

da desodorizagao do 6leo de soja (DDOS) estao apresentadas na tabela 23.

Tabela 19 - Condigdes operacionais e parametros de processo

FORNARI et al. (2008)

FORNARI et al. (2008)

FORNARI et al. (2007)

experimental simulag@o) simulagdo)
p
S/F=34,5
(simulado) S/F=32
imul
Alimentagéo S/F=20 Alimentagdo Niimero de Alimentagao (simulado)
P=234 bar Numero de | P=211 bar Estagios = P=234 bar Numero de
T=40°C estagios = 10 | T=61°C y 0 T=40°C estagios = 10
Composi¢do Composicao Composi¢ao ¢
ac. oleico= 4% Entradada | ac. oleico= 6% Entrada ac. oleico= 4% Entrada da
esqualeno=1% alimentagdo | esqualeno=1% da esqualeno=0,5% alimentacio
trioleina=95% N=5 trioleina=93% . ~ | trioleina=95,5% N
Razdo do alimentagdo N=5
N= Raza
vazdo= 0,135 refluxo vazd0=0,135 Razﬁos de | Yazao=0,135 rzl?x?)e
ke/h R/L=0 | kg/h refluxo | K& R/L=0,6
R/L=0,63 (simulado)
(simulado)

Tabela 20 - Condigdes operacionais e parametros de processo

ARAUJO et al. (2001)

(simulagao)
Alimentacao
P=200 a 350 bar
T=70°C S/F=32
Composicao

ac. oleico= 14,67%

ac. linoléico= 36,43%
ac. palmitico=17,36%
a-tocoferol= 8,95%
esqualeno=4,63%
estigmasterol= 17,96%

vazao= 100 kg/h
(base de calculo)

(experimental, MACHADO, 1998)
Numero de estagios = 10

Entrada da alimentagao
N=5
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5.5.2 — Pacotes Termodinamicos

Para misturas, os parametros a ¢ b da equacao de estado sdao obtidos através das
propriedades dos componentes puros, da composi¢ao e da utilizagdo de uma regra de
mistura, com as interagcdes entre os componentes, representadas pelos pardmetros de
interagdo binaria.

A descrigao do equilibrio de fases a altas pressdes empregando equacdes de
estado cubicas ¢, de forma geral, fortemente dependente da representagcdo das interagdes
entre os componentes (ARAUJO, 1997). Nenhuma das equacdes de estado disponiveis
no Aspen Hysys possui uma base de parametros de interacdo bindria de sistemas
envolvendo constituintes de 6leos vegetais com didéxido de carbono.

Assim na primeira parte deste trabalho buscou-se elaborar uma base de
parametros de interacdo binaria desses sistemas para diferentes combinagdes de
equacdes de estado e regras de mistura que serdo utilizadas nas simula¢des dos
processos de separagdo em colunas em contracorrente empregando o dioxido de
carbono supercritico como solvente.

Neste trabalho os fluxogramas dos processos de desacidificacdo do 6leo de oliva
bruto (OOB) e do fracionamento do destilado da desodorizag¢do do 6leo de soja (DDOS)
foram simulados empregando a equacdo de Soave-Redlich-Kwong, com as regras de
mistunn denominada Redlich-Kwong-Aspen, com dois parimetros de interagdo binaria
Kij e l;j, etravés da opgdo de interface do Aspen Hysys com o simulador Aspen
Properties. Na Tabela 18 constam os parametros de interagdo binaria utilizados em
todas as simulagoes.

De acordo com os manuais do Aspen Properties a equagdo de Soave-Redlich-
Kwong (SRK) tem a opg¢ao de ser aplicada com a regra de mistura Redlich-Kwong-

Aspen, descrita pelas seguintes equagoes:



ST, = “‘;'- 2 BT ety
@ =2 xxa
b, —"“;'- 2 xlNF BT

R

B 1
aij = (aiiaii)* A —kij)

T-ar
1oe°e
- E ) -
, =K+, Yo7
OO0
. o . 1 _ 7T
Iy =17 +1*7 1200

L
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(111)

(112)

(113)

(114)

(115)

(116)

Eliminano a ¢ependéncia com a tenperatura dos parametros K;; e l;j, ou seja,

consicerarco hulos s parametros K& e l}j nas equagdes (115) e (116) obtém-se

— 0 — 0
Kij —Kij elij _Iija

tornando, portanto, a regra de mistura Redlich-Kwong-Aspen igual

a regra de mistura de van der Waals com as regras combinadas com dois parametros de

interagdo binaria.

5.5.3 — Equipamentos e Dispositivos Auxiliares

Os projetos de fluxograma para o fracionamento de correntes liquidas em

colunas em contracorrente empregando o dioxido de carbono como solvente foram

implantados no Aspen Hysys selecionando o equipamento denominado “Absorvedor”,

ou seja, uma coluna de absor¢do para representar a coluna em contracorrente.

O projeto do processo completo consiste de uma coluna de absor¢dao de

multiplos estagios em contracorrente, que representa o extrator supercritico € vasos

flash para a separacdo do CO, dos produtos de topo (extrato) e fundo (refinado) e para a

separagdo de correntes de subprodutos do CO,. Foram utilizados os dispositivos

auxiliares valvulas de expansdo, trocadores de calor e compressores para as etapas do

processo relacionadas ao reciclo do CO,.
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5.5.4 — Parametros de Processo para a Analise das Simulag¢oes

Foram utilizados para interpretacdo e analise dos resultados das simulagdes os
parametros de processo (em base livre de CO,) descritos na literatura para interpretacao
de experimentos em colunas em contracorrente de multiplos estagios, empregando

didxido de carbono supercritico como solvente, descritos a seguir:

a) Rendimento da extragdo {FORNARI et al., 2007, 2008)

V(%) = Rafinado(R) o
g _Aiimentacdo[F)

b) Perda de o6leo neutro (processo de desacidificacdo) (FORNARI et al., 2007,
2008)

[cleo neutro (F) — oleo neutro(R)]
04 = 1
Perda(%) sleo neutro(R) o

¢) Teor de 6leo solubilizado no solvente- VPL (vapour phase loading) (GIRONI e
MASCHIETTI, 2008)

=——1
VPL Solvente(S)

000

F= fluxo de alimentacao (g/h)
R= fluxo de rafinado (g/h)

S= fluxo de solvente (make up+reciclo) (g/h)

d) Taxa de recuperagdo do o6leo no Rafinado (processo de desacidificacdo)

(FORNARI et al., 2008)

cleo neutro (R)
cleo neutro(F)

Recuperacaode dleo(%) =



e) Fator de separagdo (CHANG et al., 2000)

massa do comp. extrato(E)

(%) = massa do comp (F)

massa dos outros comp (E)

massa dos outros comp (F)

84
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6 - RESULTADOS

Nos proximos itens serdo apresentados e discutidos os resultados acerca do estudo
realizado sobre o fracionamento de oOleos vegetais, que envolvem a correlacio dos dados
experimentais de sistemas binarios de constituintes dos 6leos vegetais em CO; supercritico,
predicdo do equilibrio liquido-vapor de sistemas multicomponentes de 6leos vegetais brutos e
DDOS, andlise da separacdo desses sistemas em um Unico estagio e simulacao da

Desacidificagao e fracionamento do DDOS no simulador comercial Hysys®.

6.1 - CORRELACAO DE EQUILIBRIO DE FASES

Para a constru¢do de uma base de dados de parametros de interagdo binaria de
Equilibrio Liquido-Vapor entre constituintes de 6leos vegetais em CO,, dados experimentais
de sistemas binarios de triglicerideos, ésteres, acidos graxos, o-tocoferol, esqualeno e
estigmasterol em CO, supercritico foram correlacionados empregando os programas PE 2000
e EDEFLASH, usando as equagdes PR e SRK combinadas com as regras de mistura
Quadratica, AspenHysys com 1 e 2 parametros e Mathias-Klotiz-Prausnitz conforme a Figura
8. As propriedades criticas de cada substancia sao fornecidas nas Tabela 11 a Tabela 14.

Os parametros de interagcdo bindria determinados foram utilizados para calcular o ELV
nas condi¢des de temperatura e pressao correspondente aos dados experimentais. Nas Tabela
21 a Tabela 38 estdo apresentados os parametros de interagdo binaria ajustados para cada tipo
de equacao de estado e regra de mistura, de acordo com o programa empregado no ajuste, € 0s
desvios médios absolutos para as fases liquida (4x) e vapor (4y) em porcentagem molar. Para
todas as tabelas deste topico, o sinal asteristico (*) implica que ndo houve correlagdo de todos

0s pontos experimentais ou convergéncia do ajuste.
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As Tabela 21Tabela 26 apresentam os parametros de interagao binaria e os valores do

erro médio absoluto para cada fase em porcentagem molar de cada sistema binario, de acordo

com a equagdo de estado cubica, regras de mistura e programa empregado, para sistemas

binarios do tipo CO,/Triglicerideo.

Tabela 21 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em

porcentagem molar para sistemas bindrios do tipo CO,/Triglicerideo, determinado pelo

programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica

Peng-Robinson SRK
Sistemas: T
CO2 + (K)
333,15 | 0,10598 | 0,13141 | 3,9979 | 0,2254 | 0,12033 | 0,10683 | 4,4817 | 0,2304
Tricaprilina
353,15 | 0,09633 | 0,12580 | 3,0156 | 0,2259 | 0,11137 | 0,09492 | 3,5065 | 0,2365
333,15 | 0,05496 | 0,00544 | 10,1896 | 0,0383 | 0,07367 | 0,00378 | 9,2914 | 0,0384
Triestearina
353,15 0,13036 | 0,11657 | 3,8294 | 0,0525 | 0,13169 | 0,10769 | 3,3269 | 0,0511
Trilaurina | 353,15 | 0,27828 | 0,42292 | 1,3555* | 0,0692* | 0,29490 | 0,41057 | 1,2719* | 0,0686*
333,15 | 0,08882 | 0,18933 | 1,6303 | 0,0425 | 0,09471 | 0,16404 | 1,6992 | 0,0404
Trioleina
353,15 0,11716 | 0,12937 | 2,9678 | 0,0133 | 0,11894 | 0,13746 | 2,0230 | 0,0117
333,15 | 0,08342 | 0,20929 | 2,0450 | 0,0666 | 0,08473 | 0,15695 | 1,9396 | 0,0658
Tripalmitina
353,15 0,13331 | 0,08770 | 4,2061 | 0,0663 | 0,12462 | 0,07053 | 7,6499 | 0,0641
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Tabela 22 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas bindrios do tipo COy/Triglicerideo, determinado pelo
programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica

com 1 Parametro

Peng-Robinson SRK

Sistemas: T
K Ax Ay K Ax Ay
CO2 + (K)

333,15 0,13107 | 21,6235 | 0,2994 | 0,13710 | 17,3423 | 0,3786
Tricaprilina
353,15 | 0,08826 | 9,7224 | 0,3040 | 0,10833 | 8,6957 | 0,2964

333,15 0,05172 | 10,5572 | 0,0395 | 0,07491 | 10,0315 | 0,0379
Triestearina
353,15 0,11646 | 14,2875 | 0,0537 | 0,12798 | 11,9113 | 0,0532

Trilaurina | 353,15 | 0,30859 | 32,9612* | 0,0799* | 0,34575 | 32,0455* | 0,0799*

333,151 0,06619 | 11,0592 | 0,0498 | 0,08750 | 10,5392 | 0,0493
Trioleina
353,15 10,11072 | 16,5464 | 0,0151 | 0,12062 | 13,9395 | 0,0145

333,15 | 0,06438 | 9,8743 | 0,1024 | 0,08098 | 8,6811 | 0,0987
Tripalmitina
353,15 0,12210 | 9,7040 | 0,0673 | 0,08398 | 2,3614 | 0,0644




Tabela 23 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar para sistemas binarios do tipo

CO,/Triglicerideo, determinado pelo programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Mathias-Klotiz-Prausnitz

Peng-Robinson SRK
Sistemas: T

cO2 + ® K L Aij Ax Ay K L Aij Ax Ay
Tricaprilina 333,15 | 0,10679 | 0,13162 | 0,00137 | 3,9999 | 0,2253 | 0,00751 | 0,09604 | -0,21930 | 3,3073 | 0,2247
353,15 | 0,09948 | 0,12604 | 0,00515 | 3,0579 | 0,2235 | 0,05059 | 0,08368 | -0,10498 | 3,2744 | 0,2296
_ . 333,15 | 0,03249 | 0,00464 | -0,04395 | 10,1523 | 0,0378 | 0,05659 | 0,00245 | -0,03693 | 9,6166 | 0,0372
friestearina 353,15 | 0,09025 | 0,11249 | -0,07393 | 3,8422 | 0,0525 | 0,07753 | 0,13288 | -0,04018 | 2,6567 | 0,0484
Trilaurina | 353,15 | 0,13508 | 0,41909 | -0,24391 | 1,1881* | 0,0676* | 0,12426 | 0,39262 | -0,29342 | 1,2150* | 0,0691*
Trioleina 333,15 | 0,08640 | 0,18903 | -0,00445 | 1,6307 | 0,0425 | 0,08454 | 0,16302 | -0,01904 | 1,6988 | 0,0405
353,15 0,11166 | 0,12861 | -0,01034 | 2,9790 | 0,0133 | 0,09808 | 0,13567 | -0,03881 | 2,0322 | 0,0118
Tripalmitina 333,15 | 0,21752 | 0,23085 | 0,24010 | 1,9409 | 0,0666 | 0,19510 | 0,19200 | 0,20332 | 2,2389 | 0,0613
353,15 | 0,13306 | 0,08769 | -0,00044 | 4,2059 | 0,0663 | 0,10920 | 0,06797 | -0,02571 | 4,6167 | 0,0640
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Tabela 24 - Parametros de intera¢do binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em

porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO,/Triglicerideo, determinado pelo

programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

Quadratica
Peng-Robinson SRK
Sistemas: T X } y y X } y y
i i X i i X
CcOD + (K) ij ij y ij ij y
333,15 | 0,07170 | 0,07968 | 3,4833 | 0,2180 | 0,08221 | 0,07176 | 2,7942 | 0,1974
Tricaprilina
353,15 | 0,06468 | 0,05276 | 4,1394 | 0,1312 | 0,07522 | 0,06402 | 2,4945 | 0,1834
) _ 333,15 | 0,06895 | 0,07735 | 7,0952 | 0,0352 | 0,08302 | 0,06733 | 7,2731 | 0,0313
Triestearina
353,15 | 0,13064 | 0,10545 | 4,2172 | 0,0527 | 0,13325 | 0,09324 | 3,5455 | 0,0516
Trilaurina | 353,15 * * * * 0,31592 | 0,22706 | 6,5199 | 0,0757
Triolei 333,15 | 0,08929 | 0,09209 | 3,1677 | 0,0478 | 0,09905 | 0,07749 | 2,7695 | 0,0470
rioleina
353,15 | 0,12689 | 0,10948 | 3,2994* | 0,0076* | 0,12424 | 0,08604 | 3,4694 | 0,0130
333,15 | 0,08379 | 0,08588 | 3,2055 | 0,0958 | 0,08903 | 0,06927 | 2,3667 | 0,0906
Tripalmitina
353,15 | 0,13259 | 0,13259 | 6,9045 | 0,0659 | 0,12461 | 0,07114 | 4,5673 | 0,0641

Tabela 25 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em

porcentagem molar para sistemas bindrios do tipo CO,/Triglicerideo, determinado pelo

programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

Quadratica com 1 Parametro

Peng-Robinson SRK
Sistemas: T . y y . y y
ii X 'y ii X 'y
CO2 + X) ’ ’
333,15 | 0,06663 | 10,4760 | 0,2631 | 0,08241 | 9,2412 | 0,2409
Tricaprilina
353,15 | 0,05746 | 7,0537 | 0,2384 | 0,07487 | 6,3506 | 0,2149
333,15 | 0,05168 | 10,5615 | 0,0395 | 0,02059 | 10,0379 | 0,0379
Triestearina
353,15 | 0,07488 | 9,0742 | 0,8200 | 0,12801 | 11,9336 | 0,0532
Trilaurina | 353,15 * * * 10,09187 | 8,2916 | 0,2750
333,15 | 0,00264 | 6,4823 | 0,1871 | 0,08751 | 16,5583 | 0,0151
Trioleina
353,151 0,11072 | 9,1993 | 0,2603 | 0,12010 | 13,8388 | 0,0145
333,15 | 0,01227 | 6,5778 | 0,5267 | 0,03882 | 5,5891 | 0,8387
Tripalmitina
353,15 | 0,12210 | 9,7122 | 0,0673 | 0,12516 | 6,5471 | 0,0663
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Tabela 26 - Parametros de intera¢do binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO,/Triglicerideo, determinado pelo

programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

AspenHysys
Peng-Robinson SRK
Sistemas: T
CO2 + (K)
333,15 | 0,02001 | -0,00274 | 10,4753 | 0,2631 | 0,02503 | -0,00268 | 14,4901 | 0,2736
Tricaprilina
353,15 | 0,02540 | -0,00260 | 7,0533 | 0,2384 | 0,03548 | -0,00252 | 11,4978 | 0,2438
333,15 | 0,01213 | -0,00281 | 10,5616 | 0,0395 | 0,01420 | -0,00273 | 10,0380 | 0,0379
Triestearina
353,15 | 0,01372 | -0,00273 | 9,0742 | 0,8200 | 0,02606 | -0,00240 | 11,9336 | 0,0532
Trilaurina | 353,15 * * * * 1 0,00188 | -0,00227 | 10,9597 | 0,1627
333,15 | -0,00081 | -0,00281 | 11,0575 | 0,0498 | -0,00717 | -0,00274 | 12,4947 | 0,0482
Trioleina
353,15 * * * * 0,00125 | -0,00249 | 13,8386 | 0,0145
333,15 | 0,00986 | -0,00294 | 6,5779 | 0,5267 | 0,00574 | -0,00274 | 8,6903 | 0,0987
Tripalmitina
353,15 | 0,01089 | -0,00246 | 9,7114 | 0,0673 | 0,00961 | -0,00245 | 6,5473 | 0,0663
De modo geral, ¢ possivel verificar que a regra de mistura quadratica com 1

parametro apresenta erro maior quando comparado com as outras regras de mistura com 2 e 3
parametros para a maioria dos sistemas, que pode ser percebido pelo valor do erro médio
absoluto em cada tabela. Da mesma forma, a regra de mistura AspenHysys com 2 pardmetros
apresenta resultados inferiores em relagdo a quadratica com 2 parametros e MKP. Também ¢
possivel verificar que as regras de mistura quadratica com 2 parametros ¢ MKP (3
parametros) nao proporcionam diferencas significativas nos valores do erro médio absoluto.
Para os ajustes realizados no EDEFLASH para o sistema bindrio CO,/Tricaprilina, a
equacao SRK ndo proporcionou diferengas significativas quando comparada com a equagao
PR, (Tabela 24 e Tabela 25) com excecdo da AspenHysys com 2 parametros, onde a equagao

PR teve desempenho superior).
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O sistema CO,/Triestearina apresentou menores erros na fase liquida para a isoterma
353,15 K em relagdo a isoterma 333,15 K em todos os ajustes. A regra de mistura quadratica
apresentou melhor desempenho nos ajustes realizados no EDEFLASH (Tabela 24). O
programa PE 2000 apresentou menores erros absolutos para todos os ajustes realizados com a
equagdo SRK quando comparados com a equagdo PR (Tabela 21 a Tabela 23). Nao houve
diferencas significativas entre as regras de mistura quadratica e MKP.

Os ajustes realizados para o sistema binario CO,/Trilaurina sé apresentaram
correlacdo satisfatéria no programa EDEFLASH, para a equacdo SRK, pois para os demais
ajustes ndo houve convergéncia ou ndo houve correlagio para todos os pontos experimentais.

O sistema CO,/Trioleina apresentou o menor erro para a fase liquida e vapor, quando
empregada a equagdo PR e regra de mistura quadratica e MKP, para a isoterma 333,15K
(Tabela 21 e Tabela 22), ajustados no PE 2000. Resultados semelhantes também foram
alcancados empregando a equagdo SRK combinadas com as mesmas regras de mistura.

Os ajustes realizados no programa PE para o sistema CO,/Tripalmitina ofereceram
melhores resultados do que aqueles realizados no EDEFLASH para as fases liquida e vapor, a
333,15 K (Figura 18 e Figura 19). Para os ajustes realizados no EDEFLASH, a equagdo SRK
combinada com a regra de mistura quadratica proporcionou os menores desvios, como pode
ser visto na Tabela 24 e Figura 20.

No geral, nao houve diferencas significativas entre os ajustes realizados os programas
PE e EDEFlash para a maioria dos sistemas binarios de triglicerideos em CO, supercritico.
Também ¢ importante destacar que o emprego da regra de mistura quadratica com 1
parametro apresenta erro maior quando comparado com a regra de mistura com dois
parametros para todos os sistemas e equacdes empregados, o que esta de acordo com a
literatura. Ja o emprego da regra de mistura MKP nao apresentou diferenca significativa em

relagdo a regra de mistura quadratica com 2 parametros.
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Figura 9 — Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Tricaprilina a 333,15 K (EDEFLASH).
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Figura 10 — Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Tricaprilina a 353,15 K (EDEFLASH).
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Figura 11- Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Triestearina a 333,15 K (EDEFLASH).
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Figura 12 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equacdes PR e SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Triestearina a 353,15 K (EDEFLASH).
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Figura 13 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR ¢ SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Triestearina a 333,15 K (PE).
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Figura 14 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinadas com a
regra de mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Triestearina a 353,15 K(PE).
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Figura 15 — Equilibrio liquido-vapor predito com a equagdao SRK combinada com as regras

de mistura quadratica e AspenHysys para o sistema CO,/Trilaurina a 353,15 K

(EDEFLASH).
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Figura 16 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR ¢ SRK combinadas com a

regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Trioleina a 333,15 K (PE).
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Figura 17 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de
mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Trioleina a 353,15 K (PE).
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Figura 18 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de
mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Tripalmitina a 353,15 K (PE).
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Figura 19 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de
mistura quadratica para o sistema CO,/Tripalmitina a 333,15 K (EDEFLASH).
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Figura 20 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de
mistura quadratica para o sistema CO,/Tripalmitina a 353,15 K (EDEFLASH).



6.1.2 — CO,/Acidos Graxos
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Os parametros de interacao binaria e os desvios médios absolutos para as fases liquida

e vapor obtidos nos ajustes dos sistemas CO»/Acidos Graxos sdo apresentados nas Tabela 27

Tabela 32.

Tabela 27 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em

porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO,/Acido Graxo, determinado pelo

programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica.

Peng-Robinson SRK
Sistemas: CO,+ | T (K) K; L Ax Ay K; L Ax Ay
, 313,15 | 0,03864 | 0,00595 | 7,7421* | 0,3399* | 0,03701 | 0,02376 | 7,5536* | 0,3873*
Acido Linoleico
333,15 | 0,04416 | 0,08531 | 8,1716 | 0,4739 | 0,05404 | -0,00304 | 6,9527 | 0,4486
) 313,15 | 0,10496 | 0,06769 | 3,3288 | 0,0694 | 0,10413 | 0,04579 | 2,4729 | 0,0597
Acido Oleico
333,15 | 0,10532 | 0,05924 | 1,5482 | 0,0512 | 0,10445 | 0,03994 | 1,0022 | 0,0424
373,20 | 0,08124 | 0,02023 | 1,4867 | 0,0002 | 0,1499 0,0239 2,3780 | 0,0001
Acido Palmitico | 423,20 | 0,09858 | 0,01800 | 1,2722 | 0,0090 | 0,14829 | 0,03356 | 2,7512 | 0,0115
473,20 | 0,21368 | 0,04894 | 0,9240 | 0,0152 | 0,16975 | 0,04065 | 0,5164 | 0,0222
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Tabela 28 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO./Acido Graxo, determinado pelo
programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica

com 1 Parametro

Peng-Robinson SRK

Sistemas: CO2 + | T (K) K Ax Ay K Ax Ay

313,15 | 0,03129 | 6,9008* | 0,4456* | 0,99591 | 7,9271* | 0,3515*
333,15 | 0,05306 | 6,4230 0,4304 | 0,05064 | 7,4694 0,4767
313,15 | 0,10114 | 8,4036 0,1289 | 0,10248 | 5,9272 0,0761
333,15 | 0,10334 | 8,0633 0,0671 | 0,10424 | 35,9141 0,0523
373,20 | 0,0800 | 2,9036 0,0002 0,0999 3,9669 0,0001
Acido Palmitico | 423,20 | 0,12679 | 4,5852 0,0090 | 0,08324 | 29163 0,0111
473,20 | 0,13981 | 3,2463 0,0154 | 0,09496 | 1,9800 0,0218

Acido Linoleico

Acido Oleico




Tabela 29 - Pardmetros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar para sistemas binrios do tipo CO,/Acido Graxo,

determinado pelo programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Mathias-Klotiz-Prausnitz

Peng-Robinson SRK

Sistemas: CO2 + | T (K) K; Ly Aij Ax Ay K lij Aij Ax Ay
Acido Linoleico 313,15 | 0,02852 | 0,00194 | -0,01713 | 7,7780* | 0,3443* | 0,03342 | -0,01257 | -0,01244 | 8,4283* | 0,3209*
333,15 | 0,05560 | 0,00237 | 0,00379 | 6,3345 | 0,4294 | 0,05221 | -0,00659 | -0,04461 | 7,6127 | 0,6522
Acido Oleico 313,15 | 0,69626 | 0,24236 | 0,98567 | 1,4634 | 0,0178 | 0,56754 | 0,18063 | 0,78583 | 1,0458 | 0,0207
333,15 | 0,46396 | 0,16819 | 0,60279 | 0,8476 | 0,0128 | 0,56836 | 0,18058 | 0,79176 | 0,8476 | 0,8476
373,20 | 0,1404 | 0,0263 0,0403 2,0158 | 0,0002 | 0,15711 | 0,02755 | 0,01826 | 2,2309 | 0,0001
Acido Palmitico | 423,20 | 0,13046 | 0,03942 | 0,12778 | 0,5781 | 0,0088 | 0,14334 | 0,03663 | 0,00118 | 0,7912 | 0,0115
473,20 | 0,20031 | 0,00681 | -0,50742 | 1,5138 | 0,0158 | 0,03780 | 0,00976 | 0,00597 | 0,3690 | 0,0219

Tabela 30 - Pardmetros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar para sistemas binérios do tipo CO,/Acido Graxo,

determinado pelo programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica

Peng-Robinson SRK

Sistemas: CO2 + | T (K) K Ly Ax Ay K L Ax Ay
Acido Linoleico 313,15 | 0,05375 | -0,01171 | 4,3837 | 0,2502 | 0,05642 | 0,01452 | 5,8411 | 0,3232
333,15 | 0,04608 | 0,06793 | 7,9014 | 0,4727 | 0,04282 | 0,05939 | 8,2777 | 0,4812
Acido Oleico 313,15 | 0,105145 | 0,068473 | 3,3768 | 0,0698 | 0,103928 | 0,05423 | 3,2201 | 0,0562
333,15 | 0,105448 | 0,060157 | 1,5904 | 0,0513 | 0,103078 | 0,05645 | 2,4166 | 0,0381
373,20 | -0,02724 | -0,02147 | 0,3943 | 0,0002 | -0,02609 | -0,01996 | 0,3941 | 0,0001
Acido Palmitico | 423,20 | -0,36442 | -0,11735 | 3,1065 | 0,0039 | -0,39802 | -0,12162 | 3,4269 | 0,0083
473,20 | 0,48766 | 0,11980 | 1,4295| 0,0158 | 0,21995 | 0,04700 | 0,7881 | 0,0227
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Tabela 31 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO»/Acido Graxo, determinado pelo
programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura
Quadratica com 1 Parametro

Peng-Robinson SRK
Sistemas: T

COn 4 ® K Ax Ay K Ax Ay
Acido | 313,15| 0,05483 | 4,6371 | 0,2499 | 0,05661 | 52823 | 0,2979
Linoleico | 333,15 | 0,05038 | 6,9603 | 0,4507 | 0,05088 | 7,4403 | 0,4749
Acido | 313,15 | 0,10137 | 8,0601 | 0,1006 | 0,10267 | 59708 | 0,0772
Oleico | 333,15| 0,10352 | 8,0926 | 0,0678 | 0,10440 | 5,9344 | 0,0528
. 373,20 | 0,04401 | 1,0497 | 0,0002 | 0,04454 | 1,0656 | 0,0002
P;:I:ii(::o 423,20 | -0,01374 | 0,9614 | 0,0083 | -0,00759 | 0,6953 | 0,0109
473,20 | 0,28151 | 5,9492 | 0,0149 | 0,07972 | 1,6127 | 0,0218

Tabela 32 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas bindrios do tipo CO»/Acido Graxo, determinado pelo
programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

AspenHysys.
Peng-Robinson SRK
Sistemas: T

co2 + ® K L Ax Ay K; Lij Ax Ay
Acido | 313,15 ]0,22460 | -0,00230 | 4,6360 |0,2498 | 0,19479 | -0,00239 | 5,2824 | 0,2979
Linoleico | 333,15 | 0,27237 | -0,00203 | 6,9613 | 0,4507 | 0,25937 | -0,00207 | 7,4402 | 0,4749
Acido | 313,15 | 0,08564 | -0,00259 | 8,0611 | 0,1006 | 0,10318 | -0,00254 | 5,9712 | 0,0772
Oleico | 333,15 0,19606 | -0,00210 | 8,0928 | 0,0678 | 0,17691 | -0,00216 | 6,0270 | 0,0576
. 373,20 | 0,32641 | -0,00168 | 1,0496 | 0,0002 | 0,32551 | -0,00169 | 1,0340 | 0,0001
P:rcnlic:co 423,20 | 0,35323 | -0,00156 | 0,9594 | 0,0083 | 0,35682 | -0,00154 | 0,6957 | 0,0109
473,20 | 0,48767 | 0,11980 | 1,4296 | 0,0158 | 0,21995 | 0,04700 | 0,7881 | 0,0227
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Dentre os sistemas binarios formados por CO,/Acido Graxo, o binario CO,/Acido
Palmitico apresentou menores erros absolutos para as fases liquida e vapor, para cada tipo de
ajuste. Este fato pode ser explicado pela baixa faixa de pressdo com que os dados
experimentais foram medidos e correlacionados (10,1 a 50,7 bar) tornando o comportamento
do equilibrio de fases mais simples de ser modelado por uma equacao de estado cubica.

O sistema CO»/Acido Linoleico ndo apresentou boa correlacdo na isoterma 313,15 K,
pois nao convergiu todos os pontos experimentais no programa PE 2000, diferentemente do
EDEFLASH, que correlacionou todos os pontos, onde o menor erro absoluto foi alcangado
para a isoterma 313,15 K, empregando a equagdo PR com a regra de mistura quadratica de
van der Waals. Para a isoterma 333,15 K, a regra de mistura MKP obteve menor erro médio
absoluto para as fases liquida e vapor (Tabela 29).

Para o sistema CO,/Acido Oleico, a regra de mistura com trés pardmetros MKP
apresentou menores erros absolutos quando comparado com as outras regras de mistura
(Figura 24 e Figura 25).

Em geral, ndo houve diferengas significativas entre as regras de mistura com dois e

trés parametros.
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Figura 21 - ELV predito com a equagdo PR combinada com a regra de mistura quadratica,
quadrética com 1 parametro e AspenHysys para o sistema CO,/Acido Linoleico a 313,15
K (EDEFLASH).
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Figura 22 - ELV predito com a equagao PR combinada com a regra de mistura quadratica,
quadratica com 1 parametro e AspenHysys para o sistema CO»/Acido Linoleico a 323,15
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Figura 23 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de

mistura quadratica, quadratica com 1 pardmetro e MKP para o sistema CO/Acido

Linoleico a 333,15 K (PE)
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Figura 24 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de

mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Acido Oleico a 313,15 K (PE).
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Figura 25 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdo SRK combinada com a regra de

mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/Acido Oleico a 333,15 K (PE).

104



Pressao [bar]

75

105

50

CO,/Acido Palmgtico
T=373,15K

H x ycoz(exp.)
—— SRK - Quadratica
— — SRK- Quadratica
com 1 Parametro
- = -SRK- MKP

251

0

ya
T T 1T T A7 T T

——
0,00 0,05 0,10

0,15 0,

20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,999995 1,000000

X, yco2 [-]

Figura 26 — ELV predito com a equagcdo SRK combinada com a regra de mistura quadratica,
quadratica com 1 pardmetro e MKP para o sistema CO,/Acido Palmitico a 373,15 K (PE)
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Figura 27 - ELV predito com a equagdo SRK combinada com a regra de mistura quadratica,
quadratica com 1 pardmetro e MKP para o sistema CO,/Acido Palmitico a 423,15 K (PE)
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Figura 28 - ELV predito com a equagdo SRK combinada com a regra de mistura quadratica,
quadratica com 1 pardmetro e MKP para o sistema CO,/Acido Palmitico a 473,15 K (PE)
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Figura 29 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacdao SRK combinada com a regra de
mistura quadratica, quadratica com 1 pardmetro e AspenHysys para o sistema CO»/Acido
Palmitico a 473,15 K (EDEFLASH)
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6.1.3 — CO,/Componentes Minoritarios

Os parametros de interag@o bindria e os desvios médios absolutos para as fases liquida
e vapor obtidos nos ajustes dos sistemas COj/a-tocoferol, CO,/Esqualeno e

CO»/Estigmasterol sdo apresentados nas Tabela 33 a Tabela 38.

Tabela 33 - Parametros de interagdo bindria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas binarios do tipo CO,/Componente Minoritario, determinado

pelo programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

Quadratica.
Peng-Robinson SRK
Sistemas: T
K L Ax Ay K Lij Ax Ay

CO2 + (K)
315,15 | 0,11703 | 0,06000 | 1,5347 | 0,0441 | 0,10766 | 0,11791 | 6,5212 | 0,0161
a-tocoferol | 333,15 | 0,10183 | 0,06708 | 3,1771 | 0,0078 | 0,10658 | 0,05496 | 3,4724 | 0,0076
353,15 | 0,09981 | 0,09060 | 3,4641|0,0118 | 0,10194 | 0,08731 |2,7616 | 0,0112
313,15 | 0,06169 | -0,00520 | 1,7628 | 0,0316 | 0,08278 | 0,06704 | 1,2082 | 0,1659
333,15 | 0,05574 | 0,00031 |2,5270 | 0,0524 | 0,07276 | 0,10706 | 0,8105 | 0,2082

Esqualeno

343,15 | 0,05600 | 0,01017 | 1,7169 | 0,0640 | 0,07768 | 0,11551 | 0,9793 | 0,2021
353,15 | 0,05278 | 0,01339 | 0,9681 | 0,0316 | 0,03488 | -0,02858 | 1,8943 | 0,0620
308,15 | 0,22650 | 0,01757 - 0,0009 | 0,23402 | 0,00522 - 0,0009
Estigmasterol | 323,15 | 0,25751 | 0,01964 - 0,0017 | 0,25795 | 0,00613 - 0,0017
333,15 | 0,24133 | 0,01715 - 0,0020 | 0,23887 | 0,01379 - 0,0018
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Tabela 34 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em
porcentagem molar para sistemas binérios do tipo CO,/Componente Minoritario, determinado

pelo programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

Quadratica.
Peng-Robinson SRK
Sistemas: T
K Ax Ay K Ax Ay
CO2 + (K)

315,151 0,10704 | 11,3359 | 0,0419* | 0,11866 | 11,1010 | 0,0434*
a-tocoferol | 333,15 | 0,10062 | 11,4336 | 0,0165 | 0,10757 | 9,8242 | 0,0134
353,151 0,10044 | 16,3199 | 0,0261 | 0,10722 | 14,0144 | 0,0003

313,151 0,06213 | 1,5122 | 0,0293 | 0,04908 | 3,1873 | 0,0499
333,15 1 0,05573 | 2,5538 | 0,0524 | 0,04094 | 2,5886 | 0,0758

Esqualeno
343,15 | 0,05618 | 2,9955 | 0,0651 | 0,03756 | 2,1614 | 0,0734
353,15 1 0,05386 | 2,1612 | 0,0346 | 0,03029 | 2,9693 | 0,0554
308,15 | 0,22650 - 0,0009 | 0,23223 - 0,0009
Estigmasterol | 323,15 | 0,25481 - 0,0017 | 0,25827 - 0,0017
333,15 | 0,24058 - 0,0020 | 0,23852 - 0,0019
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Tabela 35 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar para sistemas binarios do tipo

CO,/Componente Minoritario, determinado pelo programa PE, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Mathias-

Klotiz-Praunstiz

Peng-Robinson SRK
Sistemas: T
CO2 + (K)
315,15 | 0,10928 | 0,12495 | 0,00730 | 6,0794 | 0,0172 | 0,10410 0,05043 | -0,03005 | 0,8340 | 0,0406
a-tocoferol | 333,15 | -0,14229 | 0,00776 | -0,42421 | 3,0956 | 0,0103 | -0,26738 | -0,03301 | -0,65832 | 3,2649 | 0,0109
353,15 | 0,10190 | 0,09129 | 0,00323 | 3,4821|0,0113 | 0,10074 0,08699 | -0,00227 |2,7695 | 0,0111
313,15 * * * * * * * % * "
333,15 * * * * * * * % * "
Esqualeno
343,15 * * * * * * * * % "
353,15 * * * * * * * * % %
308,15 | 0,21716 | 0,01515| 0,02166 - 0,0008 | 0,23147 0,01496 | -0,00378 - 0,0007
Estigmasterol | 323,15 | 0,245721 | 0,01711 | -0,02125 - 0,0017 | 0,23528 0,01178 0,04304 - 0,0017
333,15 | 0,242834 | 0,01747 | -0,00262 - 0,0020 | 0,23052 0,01208 0,01527 - 0,0018
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Tabela 36 - Parametros de interacdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar para sistemas binarios do tipo
CO,/Componente Minoritario, determinado pelo programa EDEFLASH, empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura

Quadratica

Peng-Robinson SRK

Sistemas: CO2 + | T (K) K Lij Ax Ay K Lij Ax Ay

315,151 0,10748 | 0,09805 | 3,9596 | 0,0219 | 0,11507 | 0,09723 | 4,1251 | 0,0029
o-tocoferol 333,15 0,09838 | 0,09488 | 3,4843 | 0,0087 | 0,09895 | 0,08479 | 5,0231 | 0,0166
353,15 0,09836 | 0,09971 | 3,9410 | 0,0103 | 0,09822 | 0,10083 | 3,3330 | 0,0110

313,15 | 0,05925 | 0,06930 | 7,7794 | 0,0428 | 0,04923 | -0,01789 | 2,5834 | 0,0542
333,15 | 0,05585 | 0,00040 | 2,5104 | 0,0520 | 0,04210 | -0,01377 | 3,2556 | 0,0687

Esqualeno
343,15 | 0,05615 | 0,01027 | 1,7196 | 0,0636 | 0,03937 | -0,01527 | 2,2413 | 0,1160
353,15 | 0,05290 | 0,01401 | 0,9449 | 0,0314 | 0,03505 | -0,02840 | 4,8017 | 0,4492
308,15 | 0,23183 | 0,08676 - 0,0008 | 0,23181 | 0,08420 - 0,0007
Estigmasterol | 323,15 | 0,25788 | 0,08974 - 0,1609 | 0,25414 | 0,08852 - 0,1476
333,15 | 0,23423 | 0,10888 - 0,0015 | 0,23200 | 0,10559 - 0,0012
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Tabela 37 - Parametros de interagdo binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar
para sistemas binarios do tipo CO,/Componente Minoritario, determinado pelo programa EDEFLASH,

empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura Quadratica

Peng-Robinson SRK
T
Sistemas: CO2 + K Ax Ay K; Ax Ay
X)

315,15 | 0,10788 | 11,5762 | 0,0432 | 0,11473 | 9,8496 | 0,0372
a-tocoferol 333,15 | 0,10085 | 11,4650 | 0,0166 | 0,10781 | 9,8533 | 0,0136
353,15 | 0,10064 | 16,3043 | 0,0260 | 0,10743 | 14,7559 | 0,0251
313,15 | 0,06220 | 1,4999 | 0,0289 | 0,04920 | 3,1728 | 0,0497
333,15 | 0,05583 | 2,5461 | 0,0519 | 0,04124 | 2,5445 | 0,0749

Esqualeno
343,15 | 0,05632 | 3,0082 | 0,0648 | 0,03773 | 3,5708 | 0,3014
353,15 | 0,05404 | 2,1877 | 0,0345 | 0,03051 | 5,8376 | 0,4331
308,15 | 0,22654 - 0,0009 | 0,23230 - 0,0010
Estigmasterol 323,15 | 0,25504 - 0,0017 | 0,25813 - 0,0017
333,15 | 0,24058 - 0,0021 | 0,23831 - 0,0019

Tabela 38 - Parametros de intera¢do binaria e erro médio para a fase liquida e vapor em porcentagem molar

para sistemas binarios do tipo CO,/Componente Minoritario, determinado pelo programa EDEFLASH,

empregando as EDE PR e SRK, combinada com Regra de Mistura AspenHysys

Peng-Robinson SRK
T
Sistemas: CO2 + ®) K L Ax Ay K L Ax Ay

315,15 | 0,03614 | -0,00273 | 11,5753 | 0,0432 | 0,04058 | -0,00270 | 13,6885 | 0,0525

a-tocoferol 333,15 | 0,05102 | -0,00255 | 11,4652 | 0,0166 | 0,06195 | -0,00249 | 9,8525 | 0,0136
353,15 | 0,02388 | -0,00278 | 12,0337 | 0,0403 | 0,01710 | -0,00248 | 14,7553 | 0,0252

313,15 | -0,00865 | -0,00302 | 1,4995 | 0,0289 | -0,00796 | -0,00306 | 3,1722 | 0,0497

333,15 | -0,01176 | -0,00287 | 2,5460 | 0,0519 | -0,01036 | -0,00291 | 2,5440 | 0,0749

Esqualeno 343,15 | -0,01365 | -0,00279 | 3,0086 | 0,0648 | -0,01186 | -0,00284 | 2,1509 | 0,0734
353,15 | -0,01598 | -0,00272 | 2,1874 | 0,0345 | -0,01110 | -0,00278 | 2,9493 | 0,0553

308,15 | -0,13553 | -0,00295 - 0,0009 | -0,14048 | -0,00295 - 0,0009

Estigmasterol | 323,15 | -0,16915 | -0,00283 - 0,0017 | -0,15930 | -0,00279 - 0,0017
333,15 | -0,21101 | -0,00291 - 0,0021 | -0,21084 | -0,00292 - 0,0019
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De modo geral, os ajustes realizados para os sistemas CO»/a-tocoferol, CO»/Esqualeno
e COo/Estigmasterol apresentaram bons resultados tanto no programa PE quanto no
EDEFLASH. A regra de mistura Mathias-Klotiz-Prausnitz, que possui trés parametros, nao
ofereceu melhor correlagdo do que a regra de mistura quadratica de van der Waals, com
excegdo da isoterma 313,15 K no sistema CO,/a-tocoferol, que obteve menor desvio na fase
liquida empregando a equagdo de estado SRK (Tabela 35).

Embora a regra de mistura MKP ajustasse a equagdo de estado aos pontos
experimentais, chegando a um valor minimo para a fungao objetivo para o sistema bin’ario
COy/Esqualeno, o valor numérico dos parametros Kj;, /;;, 4; eram menores que 1 negativo (K,
lj, 2;<-1), sendo esses dados descartados.

Para os ajustes realizados para o sistema binario CO,/Estigmasterol onde estavam
disponiveis apenas medidas experimentais da fase vapor, devido a baixa solubilidade do
estigmasterol em CO; todos os ajustes apresentaram erros médios absolutos inferiores a

0,01%.
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Figura 30 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equacao SRK combinada com a regra de
mistura quadratica e MKP para o sistema CO,/a-tocoferol a 313,15 K (PE)
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Figura 31 - Equilibrio liquido-vapor predito com a equa¢do PR combinada com a regra de

mistura quadratica e MKP para o sistema CO»/a-tocoferol a 333,15 K (PE)
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Figura 32 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinada com a

regra de mistura quadréatica para o sistema CO»/a-tocoferol a 353,15 K (EDEFLASH)
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Figura 33 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equacgdes PR e SRK combinada com a

regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Esqualeno a 313,15 K (EDEFLASH)
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Figura 34 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinada com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Esqualeno a 333,15 K (EDEFLASH)
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Figura 35 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinada com a
regra de mistura quadratica para o sistema CO,/Esqualeno a 343,15 K (EDEFLASH)
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Figura 36 - Equilibrio liquido-vapor predito com as equagdes PR e SRK combinada com a
regra de mistura quadréatica para o sistema CO,/Esqualeno a 353,15 K (PE).
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6.2 — ANALISE DA SEPARACAO EM UNICO ESTAGIO

Para realizar a analise da separagdo em um Unico estagio, foi realizada a predicao do
sistema multicomponente, conforme descrito na Tabela 15, empregando as equacdes de
estado Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, combinadas com a regra de mistura
quadratica. Foram empregados os parametros de interagao binaria da Tabela 18. Os resultados
sdo obtidos a partir do calculo dos coeficientes de distribuicdo provenientes dos dados de
equilibrio preditos pelas equagdes de estado, calculados em base madssica livre de solvente,

conforme equagdes (106) a (110).

6.2.1 — Sistema Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO;

Nas Figura 37 a Figura 44 sdo apresentados dados relativos ao equilibrio de fases de
uma mistura multicomponente de 6leo vegetal de oliva bruto em CO,, cuja composi¢ao
modelo, por SIMOES ¢ BRUNNER (1996), corresponde, em base livre de solvente, a 15,3%
de Acido Graxo, 84% de Trioleina e 0,7% de Esqualeno.

O comportamento deste sistema foi predito com o auxilio das equacdes de estado
cubicas Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, combinada com a regra de mistura
quadratica. O equilibrio liquido-vapor do sistema pseudo-binario esta mostrado na Figura 37 e
Figura 38. Como ¢ possivel perceber, ambas as equagdes representam adequadamente o ELV
da mistura.

As Figura 39 e Figura 40 mostram os coeficientes de distribui¢do calculados para cada
componente do sistema quaternario medido por SIMOES ¢ BRUNNER (1996) em base livre
solvente. A partir da representagdo grafica, verifica-se que o incremento da pressdo ocasiona o
aumento da dificuldade da separagdo entre o Acido Oleico e o Esqualeno, na temperatura de
338 K. Ja na temperatura de 353 K, observa-se um comportamento diferente, onde o aumento
da pressdo ocasiona inicialmente um aumento na tendéncia do Acido Oleico e do Esqualeno

irem para a fase a vapor, e em seguida acarreta no oposto, onde os valores de K’i diminui para
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ambos. Verifica-se que a trioleina, por ser o composto mais pesado, tem o coeficiente de
distribui¢do menor que 1, permanecendo assim em toda a faixa de pressdo estudada.

Nas Figura 41 a Figura 44 estdo representados os coeficientes de distribui¢ao para o
sistema Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO, preditos com o auxilio das equagdes de
estado Peng-Robinson e Soave-Redlich-Kwong, combinada com a regra de mistura
quadratica. Pelos graficos, ¢ possivel perceber que as equagdes de estado predisseram
adequadamente as tendéncias apresentadas pela trioleina e pelo esqualeno. Ja para o Acido
Oleico, ha um alto incremento no valor do coeficiente de distribui¢ao, que nao esta de acordo
com os dados experimentais. No entanto, verifica-se que o acido oléico ¢ enriquecido na fase

vapor, de acordo com os dados experimentais medidos por SIMOES e BRUNNER (1996).
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Figura 37 - Equilibrio Liquido-Vapor para o sistema Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO,

a 338K.
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Figura 38 - Equilibrio Liquido-Vapor para o sistema Acido
Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO2 a 353K
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Figura 39 - Coeficiente de Distribuicdo calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO; na isoterma 338 K..
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Figura 40 - Coeficiente de Distribuicao calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO; na isoterma 353 K
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Figura 41 - Coeficiente de Distribuicao calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO, na isoterma 338 K.
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Figura 42 - Coeficiente de Distribuicao calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO, na isoterma 353 K.
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Figura 43 - Coeficiente de Distribuicdo calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO, na isoterma 338 K.
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Figura 44 - Coeficiente de Distribuicdo calculado em base livre de solvente. K'i dos pseudo
componentes do Acido Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO, na isoterma 353 K.
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6.3 - SIMULACAO DA SEPARACAO EM COLUNA EM CONTRACORRENTE

Nesta etapa s@o apresentados os resultados das simulagdes da desacidificagdo do 6leo
de oliva bruto (OOB) e do fracionamento do destilado da desodorizagdo do 6leo de soja
(DDOS), utilizando o processo de extracdo com didéxido de carbono (CO;) supercritico em
colunas de multiplos estagios em contracorrente. Para tal, foram elaborados diferentes
projetos de fluxogramas dos processos utilizando o simulador Aspen Hysys. Foram incluidos
nos fluxogramas o processo de separacdo do solvente (CO;), por despressurizacdo das

correntes de extrato e refinado empregando um conjunto de vasos flash.

6.3.1 — Simulacio da Desacidificaciio do Oleo de Oliva Bruto (OOB)

Na Tabela 39- Condigdes operacionais iniciais das simulagdes do processo de
desacidificagio do OOB (simulagdes S1, S3, S6) estdo apresentadas as condigdes
operacionais iniciais das simulag¢des (S1, S3 e S6) do processo de desacidificagdao do 6leo de
oliva bruto (OOB), empregando o didoxido de carbono supercritico como solvente,
implantados neste trabalho no simulador Aspen Hysys. Conforme descrito no item 5.5.1 os
projetos do processo de desacidificacdo do 6leo de oliva bruto (OOB) foram baseados nos
resultados experimentais em escala piloto e de simulacdes publicados na literatura por
FORNARI et al. (2007, 2008). Foram obtidas duas configuragdes de fluxogramas para as
diferentes condigcdes operacionais de temperatura, pressao e composicao (PLANTA 1 e
PLANTA 2).

Os fluxogramas do processo de desacidificacio do 6leo de oliva bruto (OOB),
implantados no simulador Aspen Hysys, correspondentes a PLANTA do tipo 1 estdo
apresentados na Figura 45 e Figura 46. Na Figura 47 consta a representagdo esquematica do
equipamento experimental de FORNARI et al. (2008) e na Figura 48 consta a representacao
esquematica da simulacdo de FORNARI et al. (2007) utilizados para comparacdo com as

simulagoes realizadas com a PLANTA do tipo 1.
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Tabela 39- Condi¢des operacionais iniciais das simulagdes do processo de desacidificagdo do

OOB (simulagdes S1, S3, S6)

Simulagdo 1

Simulacao 3

Simulacao 6

(PLANTA 1) (PLANTA 2) (PLANTA 1)
Alimentagao Alimentagao Alimentagao
P =234 bar P =211 bar P=234 bar

S/F =20 o o
T=40°C q T=61°C S/F =20 T=40°C S/F =20
N .
Composicao umero de Composicao Numero de Composicao Numero de
tagios = . . . .

ac. Oleico = 4% ©s alg(;os ac. Oleico = 6% Estagios = 10 | ac. Oleico = 4% estagios = 10
esqualeno = 1% esqualeno = 1% esqualeno = 0,5%
trioleina = 95% trioleina = 93% trioleina = 95,5%
vazao = 100 kg/h vazao=100 kg/h vazao = 100 kg/h

o EXTRATQ

LOO

co2

T-100 OLEO 1

DESACIDIFICADO

7
VLV-102

VLV-101

10

Figura 45- Fluxograma do processo de desacidificagdo do OOB para as simulagdes 1 e 6

(PLANTA 1)
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7
Ghsi WLV-102
desacidificado

Figura 46 - Fluxograma do processo de desacidificagdo do OOB (com reciclo de CO,) para as
simulagdes 1 ¢ 6 (PLANTA 1)

0,0188 kg/h

Oleo
0,135kg/h
Acido oleico=4%

Esqualeno=1%
Trioleina=95%

Rafinado
0,116 kg/h

Acido Oleico=1,85%

Figura 47 - Representacao esquematica da unidade experimental de extragao supercritica em
coluna em contracorrente de FORNARI et al. (2008)



Oleo

0,135kg/h’

Extrato
0,01215kg/h

Acido Oleico=34,5%
Esqualeno=44%

Acido Oldco = 4% 234 bar  aizia = 61 192
E = 0.5% 10°C Trioleina=611%
Trioleina=95,5%
CO; Rec
2 Acido Oleico=0,9%
g Esqualeno=0,1%
CO, Make up Trioleina = 99%
4,08 kg/'h
Rafinado
L 0,12285kg/h
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Figura 48 - Representagdo esquematica da simulagdo do processo de extragdo supercritica em
coluna em contracorrente de FORNARI et al. (2007)
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Nas Tabela 40 e Tabela 41 estdo apresentados os resultados das simulagdes 1 e 6 da

coluna de desacidificagdo em contracorrente nas mesmas condi¢des operacionais de

FORNARI et al, (2008) e de FORNARI et al (2007), respectivamente.

Tabela 40 - Resultados da simulagdao 1 (PLANTATI)

DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO

CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
0OB CO, EXTRATO REFINADO
T(°C) 40 40 T(°C) 92,59 78,26
P(kPa) 23400 23400 P(kPa)
Vazio (kg/h) 100 2000 Vazio (kg/h) 1283 817,5
Componente Componente
(fracdo massica) (fracdo massica)
CO, 0,0 1,0 CO, 0,99650 0,88316
AC. OLEICO 0,04 0,0 AC. OLEICO 0,00217 0,00118
ESQUALENO 0,01 0,0 ESQUALENO 0,00036 0,00065
TRIOLEINA 0,95 0,0 TRIOLEINA 0,00096 0,11470
(base livre de CO, )
AC. OLEICO 0,62167 0,01012
ESQUALENO 0,10409 0,00558
TRIOLEINA 0,27452 0,98173
Tabela 41 - Resultados da simulagdo 6 (PLANTATL)
DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO
CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
0O0B CO, EXTRATO REFINADO
T(°C) 40 40 T(°C) 89,05 119
P(kPa) 23400 23400 P(kPa) 23400 23400
Vazao (kg/h) 100 3200 Vazio (kg/h) 2053 1247
Componente Componente
(fragdo massica) (fracdo massica)
CO, 0,0 1,0 CO, 0,99728 0,92428
AC. OLEICO 0,04 0,0 AC. OLEICO 0,00171 0,00038
ESQUALENO 0,005 0,0 ESQUALENO 0,00016 0,00013
TRIOLEINA 0,955 0,0 TRIOLEINA 0,00084 0,07520
(base livre de CO, )
AC. OLEICO 0,63204 0,00506
ESQUALENO 0,05930 0,00179
TRIOLEINA 0,30865 0,99315
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Os fluxogramas do processo de desacidificacdo do o6leo de oliva bruto (OOB),
implantados no simulador Aspen Hysys correspondentes a PLANTA do tipo 2 estdo
apresentados nas Figura 49 e Figura 50. Na Figura 51 consta a representacdo esquematica da
simulagdo de FORNARI et al. (2008), utilizados para comparagdo com a simulacdo 3
realizadas com a PLANTA do tipo 2.

Na Tabela 44 estdo apresentados os resultados da simulagdo 3 da coluna de
desacidificagdo em contracorrente nas mesmas condi¢des operacionais de FORNARI et al.

(2008).

LOO
I—— V-103
s b 4 vivotos M
co2
13
OLEO
T-100 DESACIDIFICADO
VLV-101 2

V-102

6 VLV-102 8

10

Figura 49 - Fluxograma do processo de desacidificacdo do OOB para as simulacdes 3
(PLANTA 2)
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i

VLV-103 |

VLV-102

10

13

Figura 50 - Fluxograma do processo de desacidificacdo do OOB (com reciclo de CO;) para a
simulagdo 3 (PLANTA 2)

Oleo
P
0,135kg/h
) 211 bar
Acio Oleico = 6% 61°C
Esqualeno = 1%
Triceina=93%

CO,Rec

::Ds—b

CO, Make1p

3,829kg/h L

L

CO;Rec

B

Esqualeno=0,2%
Trioleina=98.8%

Rafinado
0,12555ke/h

Acido Oleico=1%

L

Extrato
0,0094 kg/h

Acido Oleico = 8,5%
Esqualeno = 10%
Trioleina=21.5%

Figura 51 - Representagao esquematica da simulagdao do processo de extracao supercritica em
coluna em contracorrente de FORNARI et al. (2008)
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Tabela 42 - Resultados da Simulagdo 3 (PLANTA 2)

DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO

CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
OOB CO, EXTRATO REFINADO
T(°C) 61 61 T(°C) 84,95 84,64
P(kPa) 21100 21100 P(kPa) 21100 21100
Vazio (kg/h) 100 3450 Vazido (kg/h) 3435 115
Componente Componente
(fragdo massica) (fragdo méssica)
CO, 0,0 1,0 CO, 0,99743 0,20697
AC. OLEICO 0,06 0,0 AC. OLEICO 0,00174 0,000007
ESQUALENO 0,01 0,0 ESQUALENO 0,00027 0,00048
TRIOLEINA 0,93 0,0 TRIOLEINA 0,00055 0,79254

(base livre de CO,)

AC. OLEICO 0,67938 0,000009
ESQUALENO 0,10700 0,00061
TRIOLEINA 0,21362 0,99938

As tabelas com os resultados das simulag¢des 1, 3 e 6 do processo de desacidificacio
do OOB com as outras condi¢des de S/F, conforme descritos na Tabela 39, estao apresentados
no Anexo A.

No anexo A estdo apresentadas também as tabelas com os resultados da etapa de
separagdo do solvente (CO,) do processo de desacidificacdo do 6leo de oliva bruto (OOB),
para todas as simulacdes realizadas. Estas tabelas foram utilizadas na determinacao dos
parametros para a analise das simulagdes (em base livre de CO;) e para a comparagao com 0s
resultados publicados na literatura, conforme equagdes apresentadas no item 5.5.4.

Na Tabela 43Tabela 46 constam as condigdes operacionais € os parametros de
processo iniciais, publicados por FORNARI et al. (2007, 2008) e das simulacdes 1, 6 e 3.
Completam as tabelas os parametros de processo para a analise dos resultados.

Na simulagdo 1 realizada nas mesmas condi¢des de pressdo, temperatura, mesma
composicao, relacdo S/F e nimero de estagios (10), que os experimentos de FORNARI et al.
(2008), foram obtidos um melhor rendimento de extracao de 96,76% contra 86,1 experimental

e menor perda de dleo neutro (0,49%) contra 11,97 experimental.
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Na simulag¢do 6 realizada nas mesmas condi¢des de pressdo, temperatura, mesma
composicao, relagdo S/F e numero de estagios (10), que a simulacdo de FORNARI et al.
(2007), foram obtidos melhores resultados de rendimento 95,66% contra 91% e 0,87% de
perda de 6leo neutro contra 6,06%. Deve-se destacar que na simulacdo da literatura além de
utilizar outro programa computacional, foi também considerado uma taxa refluxo da corrente
de topo da coluna, porém ndo atingindo os pardmetros obtidos neste trabalho com as
simulagdes no Aspen Hysys.

A simulagdo 3 deste trabalho obteve resultados equivalentes de rendimento de
extracdo de 92,03% contra 93% e perda de dleo neutro de 2,14% contra 2,06%, com
condi¢des operacionais iguais a simulagdo de FORNARI et al. (2008). O refinado obtido na
simulagdo 3 ¢ um Oleo totalmente desacidificado (0% &cido oleico) enquanto que no

experimento de FORNARI et al. (2008) o refinado ainda contém 1,85% de acido oleico.
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Tabela 43 - Parametros do Processo de Desacidificagio do Oleo de Oliva Bruto (OOB)

FORNARIetal | FORNARIetal | FORNARI etal | Simulagdo 1 | Simulagdo 6 | Simulagdo 3
(2008) (2007) (2008) (este (este (este
(experimental) (simulado) (simulado) trabalho) trabalho) trabalho)
P (bar) 234 234 211 234 234 211
T (°C) 40 40 61 40 40 61
Alimentacdo- F
1 1 1 1 1 1
(ke/h) 0,135 0,135 0,135 00 00 00
Solvente -S (kg/h) 2,70 4,08 3,83 2000 3200 3450
S/F 20 32 34,5 20 32 34,5
Composigao (F) (%)
Acido oleico 4 4 6 4 4 6
Esqualeno 1 0,5 1 1 0,5 1
Trioleina 95 95,5 93 95 95,5 93
Extrato- E (kg/h) 0,0188 0,01215 0,0094 1283 2053 3435
Refinado - R (kg/h) 0,1162 0,12285 0,1255 817,5 1247 115
Razdo de refluxo - 0,6 0,63 - - --
Rendimento de 86,1 91 93 96,76 95,66 92,03
extracao(%)

Oleo neutro no 0,1138 0,1217 0,1243 95,53 95,18 92,03
Refinado (kg/h) ’ ’ ’ ’ ’ ’
Perda de leo neutro 11,97 0,06 2,06 0,49 0,87 2,14

(%)
Acido oleico no
1,85 0,9 1 1 0,5 0
oleo neutro (%)
GPL
7,36 2,98 2,47 2,24 1,74 2,56

(g de OOB/kg CO,)
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6.3.2 — Simulacao do Fracionamento do Destilado da Desodorizacio do Oleo de Soja

(DDOS)

Na Tabela 44 estao apresentadas as condigdes operacionais iniciais das simulagdes do
processo de fracionamento do destilado da desodorizagdo do oleo de soja (DDOS),
empregando o didxido de carbono supercritico como solvente, implantados neste trabalho no
simulador Aspen Hysys. Conforme descrito no item 5.5.1, os projetos do processo foram
baseados nos resultados experimentais em escala piloto de STOLD ¢ BRUNNER (1998) e
nas simulagdes publicados na literatura por ARAUJO et al. (2001). Foi obtida uma
configuragdo de fluxograma para as diferentes condi¢des de temperatura e pressao (PLANTA
3). Foram incluidos nos fluxogramas o processo de separagdo do solvente (CO;), por
despressurizacao das correntes de extrato e refinado empregando um conjunto de vasos flash.
Na etapa de reciclo de solvente foi necessaria a implantagao de duas configuracdes para se
obter uma maior recuperagao do didxido de carbono, denominadas PLANTA 3 com reciclo A

e PLANTA 3 com reciclo B.

Tabela 44 - Condic¢des operacionais iniciais das simulagdes do processo de fracionamento do
DDOS (simulagdes 10 e 11)

Simulagdes 10 e 11

(PLANTA 3)

Alimentagao
P=350 bar
T=70°C
c . S/F=3

omposicao

p' ¢ S/F=32
ac. oleico= 14,67%
ac. linoléico= 36,43%
Numero de

ac. palmitico=17,36%

Estagios =10
a-tocoferol= 8,95% 8

esqualeno= 4,63%
estigmasterol= 17,96%

vazao=100 kg/h
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Os fluxogramas do processo de fracionamento do destilado da desodoriza¢ao do dleo
de soja (DDOS), implantados no simulador Aspen Hysys, correspondentes a PLANTA do

tipo 3 estdo apresentados nas Figura 52 a Figura 54.

e o VLWV-100 L 11
DDOS N
WLWV-102 9
CO2
12

T-100 .
! VLV-101

8 VLV-103

16

Figura 52 - Fluxograma do processo de fracionamento do DDOS para as simulagdes 10 e 11

Make T-100 -
4 VLV-101

i E-101 T
K-102 L—

g5

20 K-101 18

RCY-1

Figura 53 - Fluxograma do processo de fracionamento do DDOS (com reciclo de CO,) para
as simulag¢des 10 e 11 (PLANTA 3 com reciclo A)
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MIX-100

3 viv-100 !

DDOS

co2

T-100 -_’Dq_?".

4 VLV-101
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Figura 54 - Fluxograma do processo de fracionamento do DDOS (com reciclo de CO,) para a
simulagao 11 (PLANTA 3 com reciclo B)

Nas Tabela 45 e Tabela 46 estdo apresentados os resultados das simulagdes 10 a 11,
realizadas empregando o Aspen Hysys, do processo de fracionamento do destilado da
desodorizacdo do oleo de soja (DDOS) em coluna contracorrente. Foram realizadas
simulagdes para outras relagdes S/F (5, 8, 10, 20) as quais ndo apresentaram diferengas
significativas dos resultados apresentados neste trabalho.

No anexo A constam as tabelas com os resultados da etapa de separagao do solvente
(COy), para todas as simulacdes realizadas. Estas tabelas foram utilizadas na determinagao
dos parametros para a andlise das simulagdes (em base livre de CO,), conforme equagdes
apresentadas no item 5.5.4.

Na Tabela 47 constam as condigdes operacionais € os parametros de processo iniciais,
utilizados nas simula¢des de 10 e 11. Nesta tabela sdo apresentados os parametros de
processo utilizados para a analise dos resultados.

O fracionamento do DDOS, para as condi¢des de pressdo, temperatura, composicao,
relagdo S/F e numero de estagios (10) utilizados nas simulagdes, produziram correntes de
saida (misturas) com composi¢des bem diferentes, com destaque para as simulagdes 10 e 11.
A 350 bar e S/F=3 a simulacdo 11 conduziu aos seguintes resultados: de 100 kg de
alimentagdo foi obtido 9,37 kg com 78,39% de acido linoléico, acompanhado de 9,8% de
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acido oleico, 2% de a-tocoferol, 3,4% de esqualeno e somente 0,5% de estigmasterol. Os
resultados da simulacao 9 a 260 bar e S/F=3 apresentaram uma corrente de 1,76 kg de acido
linoléico a 68,5%, acompanhado de 11% de 4cido oleico, 11% de 4cido palmitico, 2% de -
tocoferol, 4,4% de esqualeno e 2,4% de estigmasterol.

A metodologia aplicada neste trabalho, empregando o simulador Aspen Hysys, para o
processo de fracionamento do DDOS apresentou resultados que indicam a possibilidade de
obtencao de misturas com diferentes teores de constituintes de produtos naturais de alto valor

agregado necessarios para diferentes aplicagdes da industria quimica.



Tabela 45 - Resultados da simulagdao 10 (PLANTA 3)
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FRACIONAMENTO DO DDOS
CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
DDOS Cco2 EXTRATO (3) REFINADO (4)

T(°C) 70 70 T(°C) 133 68,46
P(kPa) 35000 35000 P(kPa) 35000 35000

Vazio (kg/h) 100 3200 Vazao (kg/h) 132,3 3168

Componente Componente
(fragdo massica) (fragdo massica)
CO2 0,0 1,00 CO2 0,97843 0,96933
AC. OLEICO 0,1467 0,0 AC. OLEICO 0,00321 0,00449
AC LINOLEICO 0,3643 0,0 AC LINOLEICO 0,00872 0,01114
AC.PALMITICO 0,1736 0,0 AC.PALMITICO 0,00369 0,00533
a-TOCOFEROL ~ 0,0895 0,0 a-TOCOFEROL 0,00175 0,00275
ESQUALENO 0,0463 0,0 ESQUALENO 0,00089 0,00142
ESTIGMASTEROL  0,1796 0,0 ESTIGMASTEROL 0,00330 0,00553
(base livre de CO2)

AC. OLEICO 0,14870 0,14662
AC LINOLEICO 0,40440 0,36322
AC.PALMITICO 0,17110 0,17365
o-TOCOFEROL 0,08138 0,08973
ESQUALENO 0,04122 0,04643
ESTIGMASTEROL 0,15316 0,18037




Tabela 46 - Resultados da simulagdao 11 (PLANTA 3)
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FRACIONAMENTO DO DDOS
CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
DDOS co2 EXTRATO (3) REFINADO (4)
T(°C) 70 70 T(°C) 67,83 62,06
P(kPa) 35000 35000 P(kPa) 35000 35000
Vazio (kg/h) 100 300 Vazao (kg/h) 253,2 146,8
Componente Componente
(fragdo massica) (fragdo massica)
CO2 0,0 1,00 CO2 0,95297 0,40006
AC. OLEICO 0,1467 0,0 AC. OLEICO 0,00460 0,09197
AC LINOLEICO 0,3643 0,0 AC LINOLEICO 0,03686 0,18453
AC.PALMITICO 0,1736 0,0 AC.PALMITICO 0,00278 0,11344
a-TOCOFEROL ~ 0,0895 0,0 a-TOCOFEROL 0,00095 0,05930
ESQUALENO 0,0463 0,0 ESQUALENO 0,00159 0,02878
ESTIGMASTEROL  0,1796 0,0 ESTIGMASTEROL 0,00023 0,12191
(base livre de CO2)
AC. OLEICO 0,09788 0,15329
AC LINOLEICO 0,78391 0,30759
AC.PALMITICO 0,05905 0,18908
o-TOCOFEROL 0,02031 0,09885
ESQUALENO 0,03396 0,047968
ESTIGMASTEROL 0,00491 0,20321
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Tabela 47 - Parametros do Processo de Fracionamento do Destilado da Desodorizagao do

Oleo de Soja(DDOS)

Simulagdo 10 Simulagao 11
(este trabalho) (este trabalho)
P (bar) 350 350
T (°C) 70 70
Alimentagdo- F
100 100
(kg/h)
Solvente — S
3200 300
(kg/h)
Extrato — E
132,3 2532
(kg/h)
Refinado -R
3168 146,8
(kg/h)
Extrato* (base livre)
2,863 11,95
(kg/h)
Refinado* (base
livre) 97,50 88,42
(kg/h)
Ac. linoléico no
Extrato (%) 40,44 78,39
Estigmasterol no
Refinado (%) 17,59 17,97
Ac. linoléico no
Extrato* (kg/h) 1,16 9,37
Estigmasterol no
Refinado* (kg/h) 17,59 17,97
Fator de separagao 1,19 6,34
GPL
(g de DDOS/kg 0,90 39,36
CO,)

*base livre de solvente
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7 — CONCLUSOES

A tecnologia supercritica utilizando didxido carbono como solvente vem sendo
largamente aplicada em processos envolvendo produtos naturais, como fracionamento e
extracao de dleos vegetais.

Uma vez que o sucesso da aplicacdo dessa tecnologia depende fortemente do
conhecimento sobre a termodindmica do equilibrio de fases entre os constituintes das
misturas, visou-se primeiramente estabelecer uma base de dados de parametros de interagao
binaria entre diversos componentes dos Oleos vegetais em CO, empregando equagdes de
estado clbicas, e regras de mistura com 1, 2 e 3 parametros, donde chegou-se as seguintes
conclusoes:

- As equagdes de estado cubicas Peng-Robinson e SRK mostraram eficiéncia na
correlagdo dos dados de equilibrio dos sistemas bindrios envolvendo componentes dos dleos
vegetais em CO, supercritico.

- Para a maioria dos sistemas binarios ndo houve diferenga entre os ajustes realizados
empregando as regras de mistura com dois parametros (quadratica de van der Waals) e regra
de mistura com trés parametros (MKP). Como era de se esperar, de acordo com a literatura, a
regra de mistura com 1 pardmetro apresentou resultado inferior as outras regras de mistura.

- A regra de mistura Aspen Hysys ndo apresentou bons resultados na correlagdo para os
dados experimentais envolvendo sistemas binarios de constituintes de 6leos vegetais em CO,
supercritico a altas pressoes.

Na segunda etapa, realizou-se a simulagdo da separagdo em um unico estagio, do 6leo
de oliva bruto (OOB) empregando o programa EDEFLASH. Este tipo de andlise, utilizando a
predicao do equilibrio de sistemas multicomponentes por equacgdes de estado cubicas, visa
predizer quais componentes da mistura possuem maior ou menor tendéncia de se enriquecer
nas fases liquida e vapor.

A partir dos graficos de ELV dos sistemas pseudo-binarios e dos coeficiente de
distribuicdo, em comparagdo com os valores experimentas publicados na literatura, foi
possivel verificar que:

- As equacdes PR e SRK combinadas com a regra de mistura quadratica com dois
parametros de interacdo bindria modelaram adequadamente o equilibrio liquido-vapor da

misturas OOB em CO; supercritico. Os parametros de interacdo bindria entre os diferentes
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componentes € o CO, foram obtidos a partir da regressao dos dados experimentais extraidos
da literatura.

- Foi verificado para o sistema quaternario Acido Oleico+Esqualeno+Trioleina/CO,,
(SIMOES ¢ BRUNNER, 1996) a tendéncia do Acido Oleico de se enriquecer na fase vapor
com o aumento da pressao enquanto que a tendéncia oposta € observada para o Esqualeno. A
Trioleina sempre apresentou a tendéncia de se enriquecer na fase liquida para as isotermas
estudadas.

A simulagdo da separagdo em um unico estdgio, descrita acima foi desenvolvida
empregando a modelagem termodinamica dos sistema multicomponentes, portanto realizada
em base molar. Na terceira etapa deste trabalho estudou-se o processo de fracionamento de
correntes liquidas de constituintes de oOleos vegetais, em coluna em contracorrente,
empregando o didxido de carbono supercritico como solvente, através dos balangos de massa
e energia do processo utilizando o simulador Aspen Hysys.

Foram estudados os casos dos processos de desacidificagdo do 6leo de oliva bruto
(OOB) e do fracionamento do destilado da desodorizagdo do 6leo de soja (DDOS). Foram
elaborados diferentes projetos de fluxogramas dos processos incluindo o processo de
separacao do solvente (CO,), por despressurizacdo das correntes de extrato e refinado
empregando um conjunto de vasos flash. Os fluxogramas dos procesios foram simulados
empregando a equagio de Soave-Redlich-Kwong, com as regras de mistura denominada

Redlich-Kwong-Aspen, com dois pardametros de intera¢do binaria K;; el;;, através da opgao

ijs
de interface do Aspen Properties com o simulador Aspen Hysys.

Os resultados das simulagdes empregando o Aspen Hysys mostraram que:
- Na simulagdo 1 realizada nas mesmas condigdes de pressdo, temperatura, mesma
composi¢do, relacdo S/F e numero de estagios (10), que os experimentos de desacidificagdo
do dleo de oliva bruto (OOB), publicados por FORNARI et al. (2008), foram obtidos um
melhor rendimento de extragdo de 96,76% contra 86,1 experimental ¢ menor perda de 6leo
neutro (0,49%) contra 11,97 experimental.
- Na simulagdo 6 realizada nas mesmas condigdes de pressdo, temperatura, mesma
composi¢do, relagdo S/F e numero de estagios (10), que a simulacdo da desacidificagdo do
6leo de oliva bruto (OOB), publicados por FORNARI et al. (2007), foram obtidos melhores
resultados de rendimento 95,66% contra 91% e 0,87% de perda de 6leo neutro contra 6,06%.

Deve-se destacar que na simulacdo da literatura além de utilizar outro programa

computacional, foi também considerado uma taxa refluxo da corrente de topo da coluna,
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porém ndo atingindo os parametros obtidos neste trabalho com as simulagdes no Aspen
Hysys.

- O estudo do fracionamento do destilado da desodorizacdo do 6leo de soja (DDOS),
para as condi¢des de pressdo, temperatura, composicao, relagdo S/F e numero de estagios
(10) utilizados nas simulagdes, produziram correntes de saida (misturas) com composigdes
bem diferentes confirmando a viabilidade do processo.

- O melhor resultado para o fracionamento do DDOS foi obtido na simulagdo 11, a 350
bar e S/F=3, com aos seguintes resultados: de 100 kg de alimentacdo foi obtido 9,37 kg com
78,39% de acido linoléico, acompanhado de 9,8% de acido oleico, 2% de a-tocoferol, 3,4%
de esqualeno e somente 0,5% de estigmasterol.

A metodologia empregada nesta dissertacdo reproduziu os dados experimentais de
equilibrio de fases dos sistemas multicomponentes estudados possibilitando a descri¢do da
separacdo em um Unico estagio, através dos coeficientes de distribuicdo. As simulagdes da
desacidificacdo do o6leo de oliva bruto (OOB) e do fracionamento do DDOS, reproduziu
resultados experimentais de coluna em contracorrente, além de apresentarem melhores
combinagdes de pardmetros (pressdo, temperatura, relacdo de fluxo solvente/alimentagdo),

necessarios para a otimizagao dos processos.
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ANEXOS

Tabela 48 - Valores dos coeficientes de distribui¢io preditos para o sistema Acido
Oleico+Trioleina+Esqualeno/CO;

PR SRK
Temperatura  Pressdo COEFICIENTE DE DISTRIBUICAO K;(yi/x;)
&) (bar) Acido Trioleina  Esqualeno Acido Trioleina Esqualeno
Oleico Oleico
179 4,240 0,404 1,632 6,192 0,045 2,142
338 212 5,047 0,261 1,252 5,731 0,132 1,785
212 3,236 0,584 2,022 4,832 0,272 4,641
353 261 3,804 0,484 1,683 5,021 0,251 3,029

303 4,422 0,373 1,439 5,329 0,202 2,160




Tabela 49 - Resultados da simulacdo 1 (PLANTATI)
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DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO

CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
OOB SOLVENTE EXTRATO  REFINADO
T(°C) 40 40 T(°C) 92,59 78,26
P(kPa) 23400 23400 P(kPa)
Vazio (kg/h) 100 2000 Vazao (kg/h) 1283 817,5
Componente Componente
(fragdo massica) (fragdo massica)
CO, 0,0 1,0 CO, 0,99650 0,88316
ACIDO OLEICO 0,04 0,0 ACIDO OLEICO 0,00217 0,00118
ESQUALENO 0,01 0,0 ESQUALENO 0,00036 0,00065
TRIOLEINA 0,95 0,0 TRIOLEINA 0,00096 0,11470
(base livre de CO;)
ACIDO OLEICO 0,62167 0,01012
ESQUALENO 0,10409 0,00558
TRIOLEINA 0,27452 0,98173
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Tabela 50 - Resultados da simula¢ao 1 (PLANTATI)

FLASH (V-101)

CORRENTE CORRENTE
3 “) )
T (°C) 17,45 T (°C) 17,45 17,45
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazio (kg/h) 1283 Vazio (kg/h) 1071 211,9
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-104)
(14 as) e)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao (kg/h) 211,9 Vazio (kg/h) 207,4 4,51
Componente
(fracdo massica)
CO; 1,0 0,00751
ACIDO OLEICO 0,0 0,61689
ESQUALENO 0,0 0,10325
TRIOLEINA 0,0 0,27234
(base livre de COy)
ACIDO OLEICO 0,0 0,62155
ESQUALENO 0,0 0,10404
TRIOLEINA 0,0 0,27441




Tabela 51 - Resultados da simula¢ao 1 (PLANTATI)
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FLASH (V-100)

CORRENTE CORRENTE
(6) 1 (2)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazao Vazao (kg/h)
817,5 11,3 106,2
(kg/h)
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-102)
®) ) 10)
T (°C) 50,31 T (°C) 50,31 50,31
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao 106,2 96,76
Vazao (kg/h)
(kg/h)
Componente
(fracdo massica)
CO; 1,0 0,01284
ACIDO OLEICO 0,0 0,01252
ESQUALENO 0,0 0,00551
TRIOLEINA 0,0 0,96912
(base livre de COy)
ACIDO OLEICO 0,0 0,01269
ESQUALENO 0,0 0,00558
TRIOLEINA 0,0 0,98173




Tabela 52 - Resultados da simulagao 3 (PLANTA 2)
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DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO

CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
OOB CO; EXTRATO  REFINADO
T(°C) 61 61 T(°C) 84,95 84,64
P(kPa) 21100 21100 P(kPa) 21100 21100
Vazao (kg/h) 100 3450 Vazao (kg/h) 3435 115
Componente Componente
(fracdo massica) (fracdo massica)

CO; 0,0 1,0 CO; 0,99743 0,20697
ACIDO OLEICO 0,06 0,0 ACIDO OLEICO 0,00174 0,000007
ESQUALENO 0,01 0,0 ESQUALENO 0,00027 0,00048
TRIOLEINA 0,93 0,0 TRIOLEINA 0,00055 0,79254

(base livre de CO5)
ACIDO OLEICO 0,67938 0,000009
ESQUALENO 0,10700 0,00061
TRIOLEINA 0,21362 0,99938
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Tabela 53 - Resultados da simulacdao 3 (PLANTA 2)

FLASH (V-100)

CORRENTE CORRENTE
(7) 3 “4)
T (°C) 61 T (°C) 61 61
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazao (kg/h) 3435 Vazao (kg/h) 3425 10,35
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-103)
(€8 ) (12) 13)
T (°C) 4438 T (°C) 4438 4438
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao (kg/h) 10,35 Vazio (kg/h) 1,445 8,905
Componente

(fragdao massica)

CO;, 1,0 0,00939
ACIDO OLEICO 0,0 0,67294
ESQUALENO 0,0 0,10605
TRIOLEINA 0,0 0,21161
(base livre de CO5) 0,67933
ACIDO OLEICO 0,0 0,67933
ESQUALENO 0,0 0,10706

TRIOLEINA 0,0 0,21361




Tabela 54 - Resultados da simulacao 3 (PLANTA?2)
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FLASH (V-101)

CORRENTE CORRENTE
(2) ) (6)
T (°C) 82,58 T (°C) 82,59 82,59
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazao
115 Vazao (kg/h) 15,74 99,23
(kg/h)
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-102)
®) ) 10)
T (°C) 75,55 T (°C) 75,55 75,55
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao 99,23 Vazao (kg/h) 7,195 92,03
(kg/h)
Componente
(fracdo massica)
CO, 1,0 0,00935
ACIDO OLEICO 0,0 0,000009
ESQUALENO 0,0 0,000604
TRIOLEINA 0,0 0,99004
(base livre de COy)
ACIDO OLEICO 0,0 0,000009
ESQUALENO 0,0 0,00061
TRIOLEINA 0,0 0,99938
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Tabela 55 - Resultados da simula¢ao 6 (PLANTATI)

DESACIDIFICACAO DO OLEO DE OLIVA BRUTO

CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
OOB CO; EXTRATO  REFINADO
T(°C) 40 40 T(°C) 89,05 119
P(kPa) 23400 23400 P(kPa) 23400 23400
Vazao (kg/h) 100 3200 Vazao (kg/h) 2053 1247
Componente Componente
(fragdo massica) (fragdao massica)
CO, 0,0 1,0 CO; 0,99728 0,92428
ACIDO OLEICO 0,04 0,0 ACIDO OLEICO 0,00171 0,00038
ESQUALENO 0,005 0,0 ESQUALENO 0,00016 0,00013
TRIOLEINA 0,955 0,0 TRIOLEINA 0,00084 0,07520
(base livre de CO5)
ACIDO OLEICO 0,63204 0,00506
ESQUALENO 0,05930 0,00179

TRIOLEINA 0,30865 0,99315
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Tabela 56 - Resultados da simulagao 6 (PLANTATI)

FLASH (V-101)

CORRENTE CORRENTE
3) “) )
T (°C) 17,42 T (°C) 17,42 17,42
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazao (kg/h) 2053 Vazao (kg/h) 1609 443.5
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-104)
14 (15) 16)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao (kg/h) 4435 Vazao (kg/h) 437,9 5,612
Componente
(fragdao massica)
CO; 1,0 0,00709
ACIDO OLEICO 0,0 0,62745
ESQUALENO 0,0 0,05891
TRIOLEINA 0,0 0,30065
(base livre de CO5)
ACIDO OLEICO 0,0 0,63193
ESQUALENO 0,0 0,05933
TRIOLEINA 0,0 0,30087
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Tabela 57 - Resultados da simula¢ao 6 (PLANTATI)

FLASH (V-100)

CORRENTE CORRENTE
(6) 1 ()
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 5400 P (kPa) 5400 5400
Vazao
1247 Vazao (kg/h) 1142 104,9
(kg/h)
CORRENTE CORRENTE CORRENTE
FLASH (V-102)
®) ) (10)
T (°C) 50,47 T (°C) 50,47 50,47
P(kPa) 150 P(kPa) 150 150
Vazao 104,9 9,215 95,66
Vazao (kg/h)
(kg/h)
Componente

(fracdo massica)

CO; 1,0 0,01286
ACIDO OLEICO 0,0 0,00499
ESQUALENO 0,0 0,00177
TRIOLEINA 0,0 0,98037
(base livre de COy)
ACIDO OLEICO 0,0 0,00506
ESQUALENO 0,0 0,00179

TRIOLEINA 0,0 0,99315
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FRACIONAMENTO DO DDOS
CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
DDO EXTRATO  REFINADO
CO,
S (&) (C))
T(°C) 70 70 T(°C) 133 68,46
P(kPa) 35000 35000 P(kPa) 35000 35000
Vazao (kg/h) 100 3200 Vazao (kg/h) 132,3 3168
Componente Componente
(fracdo massica) (fracdo massica)
CO, 0,0 1,00 CO, 0,97843 0,96933
ACIDO OLEICO 0,1467 0,0 ACIDO OLEICO 0,00321 0,00449
ACIDO LINOLEICO  0,3643 0,0 ACIDO LINOLEICO 0,00872 0,01114
ACIDO PALMITICO  0,1736 0,0 ACIDO PALMITICO 0,00369 0,00533
o-TOCOFEROL 0,0895 0,0 o-TOCOFEROL 0,00175 0,00275
ESQUALENO 0,0463 0,0 ESQUALENO 0,00089 0,00142
ESTIGMASTEROL  0,1796 0,0 ESTIGMASTEROL 0,00330 0,00553
(base livre de CO,)
ACIDO OLEICO 0,14870 0,14662
ACIDO LINOLEICO 0,40440 0,36322
ACIDO PALMITICO 0,17110 0,17365
a-TOCOFEROL 0,08138 0,08973
ESQUALENO 0,04122 0,04643
ESTIGMASTEROL 0,15316 0,18037
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Tabela 59 - Resultados da SIMULACAO 10 (PLANTA 3)

FLASH (V-102)

CORRENTE CORRENTE

(10) ant) 12)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P (kPa) 150 150
Vazao

3,518 Vazao (kg/h) 0,6547 2,863
(kg/h)

Componente

(fragdo massica)

CO, 1,0 0,00376

ACIDO OLEICO 0,0 0,14814
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,40288
ACIDO PALMITICO 0,0 0,17047

a-TOCOFEROL 0,0 0,081084

ESQUALENO 0,0 0,04107

ESTIGMASTEROL 0,0 0,15260

(base livre de CO5)

ACIDO OLEICO 0,0 0,1487
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,4044
ACIDO PALMITICO 0,0 0,1711

a-TOCOFEROL 0,0 0,08139

ESQUALENO 0,0 0,04122

ESTIGMASTEROL 0,0 0,15318
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Tabela 60 - Resultados da SIMULACAO 10 (PLANTA 3)

FLASH (V-103)

CORRENTE CORRENTE

a4 as) e)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P (kPa) 150 150
Vazdo

1861 Vazao (kg/h) 1763 97,50
(kg/h)

Componente

(fragdo massica)

CO, 1,0 0,00373
ACIDO OLEICO 0,0 0,14611
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,36173
ACIDO PALMITICO 0,0 0,17301
a-TOCOFEROL 0,0 0,08941
ESQUALENO 0,0 0,04628
ESTIGMASTEROL 0,0 0,17972
(base livre de CO5)

ACIDO OLEICO 0,0 0,14665
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,36308
ACIDO PALMITICO 0,0 0,17365

a-TOCOFEROL 0,0 0,08975

ESQUALENO 0,0 0,04645

ESTIGMASTEROL 0,0 0,18039
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Tabela 61 - Resultados da SIMULACAO 11 (PLANTA 3)

FRACIONAMENTO DO DDOS
CORRENTES DE CORRENTES DE
ALIMENTACAO PRODUTOS
EXTRATO  REFINADO
DDOS CO,
3) “4)

T(°C) 70 70 T(°C) 67,83 62,06

P(kPa) 35000 35000 P(kPa) 35000 35000

Vazio (kg/h) 100 300 Vazio (kg/h) 2532 146,8

Componente Componente
(fracdo massica) (fracdo massica)
CO, 0,0 1,00 CO, 0,95297 0,40006
ACIDO OLEICO 0,1467 0,0 ACIDO OLEICO 0,00460 0,09197
ACIDO LINOLEICO  0,3643 0,0 ACIDO LINOLEICO 0,03686 0,18453
ACIDO PALMITICO  0,1736 0,0 ACIDO PALMITICO 0,00278 0,11344
a-TOCOFEROL 0,0895 0,0 a-TOCOFEROL 0,00095 0,05930
ESQUALENO 0,0463 0,0 ESQUALENO 0,00159 0,02878
ESTIGMASTEROL  0,1796 0,0 ESTIGMASTEROL  0,00023 0,12191
(base livre de COy)

ACIDO OLEICO 0,09788 0,15329
ACIDO LINOLEICO 0,78391 0,30759
ACIDO PALMITICO 0,05905 0,18908
a-TOCOFEROL 0,02031 0,09885
ESQUALENO 0,03396 0,047968

ESTIGMASTEROL 0,00491 0,20321
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Tabela 62 - Resultados da SIMULACAO 11 (PLANTA 3)

FLASH (V-102)

CORRENTE CORRENTE

(10) (11) (12)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P (kPa) 150 150
Vazao

147,8 Vazao (kg/h) 135,8 11,95
(kg/h)

Componente

(fragdo massica)

CO, 1,0 0,00411
ACIDO OLEICO 0,0 0,09748
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,78068
ACIDO PALMITICO 0,0 0,05880
a-TOCOFEROL 0,0 0,02022
ESQUALENO 0,0 0,03381
ESTIGMASTEROL 0,0 0,00489
(base livre de CO5)

ACIDO OLEICO 0,0 0,09788
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,78399
ACIDO PALMITICO 0,0 0,05905

a-TOCOFEROL 0,0 0,02108

ESQUALENO 0,0 0,03395

ESTIGMASTEROL 0,0 0,00491
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Tabela 63 - Resultados da SIMULACAO 11 (PLANTA 3)

FLASH (V-103)

CORRENTE CORRENTE

(14) (15) (16)
T (°C) 60 T (°C) 60 60
P(kPa) 150 P (kPa) 150 150
Vazao

101,8 Vazao (kg/h) 13,38 88,42
(kg/h)

Componente

(fragdo massica)

CO, 1,0 0,00368

ACIDO OLEICO 0,0 0,15273
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,30646
ACIDO PALMITICO 0,0 0,18838

a-TOCOFEROL 0,0 0,09849

ESQUALENO 0,0 0,04779
ESTIGMASTEROL 0,0 0,20246
(base livre de CO5)

ACIDO OLEICO 0,0 0,15329
ACIDO LINOLEICO 0,0 0,30759
ACIDO PALMITICO 0,0 0,18908

a-TOCOFEROL 0,0 0,09885

ESQUALENO 0,0 0,04796

ESTIGMASTEROL 0,0 0,20321




