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RESUMO

O Brasil se coloca em posigio privilegiada devido & sua enorme potencialidade em recursos
naturais ¢ agricolas, principalmente, neste momento em que a substituigio de insumos
utilizados nas dreas alimenticia, farmacéutica e de cosméticos por produtos de origem
natural vem fendo destaque. Entretanto, falta explorar tecnologias para aproveitamento de
tais recursos. Como exemplo, tém-se o Destilado da Desodorizacio do Oleo de Soja
(DDOS) para a obtengio de tocoferdis {vitamina E) € o dleo de palma na obtencéo de beta-
caroteno (pro-vitamina A). Para fanto, este trabalho de tese teve por objetivo estudar e
comparar, via simulagdo, dois processos de separagio para a obtengfo destes produtos: a
Destilagdo Molecular ¢ a Extragdo Supercritica. Na parte de Destilacio Molecular, foi
apresentado o desenvolvimento do processo para a recuperagido de tocoferéis, a partir do
DDOS. Conclui-se que, como os tocoferdis destilam em condigdes similares as dos acidos
graxos, a recuperacdo dos tocoferdis em um Unico estagio de destilacfo nfo serd possivel.
No caso, © processo ird requerer mais de um estagio de destilacio e operagdo em mais de
uma temperatura para obter o produtc desejado. Em sistemas onde se deve separar
componentes que apresentam caracteristicas semelhantes, principalmente em termos de
peso molecular e pressio de vapor, como € o caso, o destilador molecular de filme
descendente apresenta melthor desempenho. Na parte de Extragdo Supercritica, foi feita a
exploragido e montagem do processo no Simulador Comercial de Processos HYSYS,
utilizando como caso estudo a separagdio etanol/dgua. Esta etapa foi realizada para a
familiarizagdo com o simulador no que concerne ao desenvolvimento de uma metodologia
para a simulacfio de um processo supercritico. Foi desenvolvido o processo completo de
Extragdio Supercritica (incluindo recuperagio e reciclo do solvente) para a recuperaciio de
tocoferdis e para a recuperagio de carotenos, usando CO; ou COy/etanol, como solvente
supercritico, respectivamente. Concluiu-se que, a destilagio molecular foi mais efetiva na
recuperacdo de beta-carotenos, enquanto que a extragdo supercritica foi mais efetiva na
recuperagdo dos tocoferéis. Finalmente, foi feita uma comparagdo entre oS processos
estudados, para a recuperagdo de tocoferdis, a partir do DDOS, onde foram levados em
consideragio gastos com aquisicdo de equipamentos, com utilidades e a qualidade
pretendida dos produtos finais (produtividade e pureza). Foi uma comparagio breve,
destacando-se os pontos mais relevantes para a comparagio entre 08 processos.
Palavras-chave: Destilagio Molecular, Extracfio Supercritica, Simulagio, Vitamina E, pré-
vitamina A,
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ABSTRACT

Brazil has a privileged position due to its potentiality of natural resources and agriculiure,
mainly, in this moment that the substitution of conventional materials used in the nutritious,
pharmaceutical and cosmetic areas by natural products has gained interest and importance.
However, technologies to take advantage of such resources are not fully explored. As
example, the products dertved from vegetable oils refining, the Deodorizer Distillate of Soy
Oil (DDSO) for obtaining tocopherols {(Vitamin E) and the Palm Oil for obtaining beta-
carotene {pro-vitamin A} can be cited. So, the objectives of this work are to study and to
compare, through simulation, two separation processes for obtaiming these products:
Molecular Distillation and Supercritical Extraction. In molecular distillation, the process
development for recovering tocopherols from DDSOQ is presented. It was concluded that, as
the tocopherols distill at similar conditions that the fatty acids, the tocopherols recovery in a
single stage of distillation is not possible. In this case, it is necessary more than one stage of
distillation and operation in more than one temperature, for obtaining the desired product.
For systems, presenting similar characteristics, mainly in terms of molecular weight and
vapor pressure, as it is this case, the falling film molecular distillator presents the best
performance. In supercritical extraction, firstly, it was made an exploration on the layout of
this process using the Commercial Simulator HYSYS, for separating ethano! from water.
After that, this process was used to study the complete process {including solvent recovery
and recycle) for recovering tocopherols from DDSO and for recovering carotenes from
palm oil, using CO; or CO/ethanol as supercritical solvent, respectively. It was concluded
that, the molecular distillation was more effective for beta-carotene recovering and the
supercritical extraction was more effective for tocopherols recovering. Finally, it was made
a comparative study between both processes for recovering tocopherols from DDSO, where
costs with acquisition of equipment and utilities and the intended quality of the final
product have been taken into consideration {productivity and purity). This comparative
study was brief, showing only the most important points for the comparison of both
processes.

Keywords: Molecular Distillation, Supercritical Extraction, Simulation, Vitamin E, Pro-

vitamin A.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO E OBJETIVOS

L1. INTRODUCAO

A substituigio de insumos utilizados nas dreas alimenticia, farmacéutica e de
cosméticos por produtos de origem natural vem ganhando forte destaque, principalmente
em nivel mundial. Neste sentido, o Brasil se coloca em posigio de destaque haja visto a
enorme potencialidade de seus recursos naturais ¢ agricolas. Entretanto, a reduzida
capacidade tecnolégica do pais em processar tais recursos, coloca ¢ Brasil na situacfio de
exportador de matérias primas, desperdicando a oportunidade do interessante mercado que
se aflora para produtos naturais, numa posi¢do expectadora, justamente em €pocas de
abertura econémica, onde o dominio tecnologico vale muito. Um conhecido exemplo € o
produto derivado do refino de Oleos comestiveis, o Destilado de Desodorizagio de Oleos
Vegetais (DDOV), hoje exportado para os Estados Unidos, Japio e Inglaterra. O Jap#o, um
pais pobre em recursos naturais, tem se destacado em tecnologias para o aproveitamento
desses recursos. Pode-se citar, além do DDOV, os oleos de palma para a obtencio de pré-
vitamina A; Oleos de peixe para a recuperagio de vitaminas K, oleos de arroz para a
recuperacio de orizanol, dentre outros. Todos estes produtos dependem, em algum estigio
do processo produtivo, de processos de separagfo potencionalmente “limpos” € de alto

desempenho. Neste caso, os processos de destilagio molecular ou de extracfio supercritica



Capitule [ - Introdugio ¢ Objetives

sido de importdncia e, além disso, sio de ceria forma processos competitivos enire si, apesar
de unilizarem condicdes de operagio totalmente diferentes, sende que a destilacfo
molecular faz uso de baixas pressdes (cerca de 10° mmHg = 1,33x107' MPa) e a extragio

supercritica de altas pressdes (cerca de 35 MPa).

A destilacfio molecular é um caso particular de evaporagfio, a2 qual ocorre em
pressbes extremamente baixas, de modo que o efeito do vapor gerado sobre o liquido
praticamente ndo influencia a taxa de evaporacio, Para tanto, a superficie de evaporacio e a
superficie de condensacfio devem estar separadas entre si por uma distdncia da ordem de
grandeza do livre percurso médio das moléculas evaporadas, ou seja, as moléculas
evaporadas atingirio o condensador facilmente, uma vez que encontrarfo um percurso
relativamente desobstruido. Por esse motivo, a destilacio molecular € considerada um
processo de ndo equilibrio (Hickman, 1943), encontrando, assim, utilidades na separagiic e
purificagfo de materiais com moléculas complexas, bem como para agueles termicamente

sensiveis (Erciyes et al., 1987),

A destilacdio molecular pode apresentar vantagens em relacfio a outras técnicas
para a separagdo efou concentragfo, porque nfio ha a necessidade de introducio de
componentes estranhos aos produtos naturais, e isto € desejado pelo mercado. Neste
sentido, houve a motivagdo para o estudo da destilagdo molecular para a recuperagio de
tocoferdis a partir do Destilado de Desodorizagio de Oleo de Soja (DDOS) para a obtencio
da Vitamina E com as condi¢des exigidas pelo mercado, n3o somente nacional, mas com
qualidades para a exportagdo. Todavia, a destilagio molecular é um processo que exige
bastante conhecimento para ser conduzido. Pequenas variacdes nas condicles de processo
resultam em grandes alteragdes nas caracteristicas das correntes emergentes {Batistella e
Maciel, 1996a). Como exemplo, pode-se citar que o uso de modelagem matematica e de
simulacdo para o desenvolvimento do processo para a recuperagio de carotenos do oleo de
palma (Batistella ¢ Maciel, 1998) proporcionou ¢ dominio tecnologico deste processo
rapidamente. A aplicacdo dos conhecimentos jd adquiridos e utilizando-se dos recursos da
simulagéio com o simulador DISMOL (Batistella, 1996) como base, foram importantes para

os desenvolvimentos deste trabalho de tese.

Por outro lado, uma outra técnica de separagio que vem sendo bastante utilizada

para 0s mesmos objetivos ¢ a extracio supercritica.
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A extracfo com fluido supercritico (EFS) tem sido usada na producfo comercial
da descafeinizagdio do café e concentragio de extratos (Volbrecht, 1982). Cadoni et al.
(2000) usaram CO» supercritico para a extracdo de licopenc e beta-caroteno de tomates.
Entretanto, a sua viabilidade econdmica para outras areas de producdo alimenticia e
farmacéutica esta sendo, ainda, avaliada. Na indistria de processamenio de oleos e
gorduras, numerosos estudos da aphicaco da EFS t€m sido realizados. Dentre eles, a
degomagem do o¢leo de soja (List et al., 1993), desodorizacio ¢ desacidificagio do Sleo de
amendoim (Ziegler e Liaw, 1993}, fracionamento do 6leo de cancla oxidado termicamente
{(Hansen e Artz, 1994), processamento e fracionamento da gordura do leite (Lim et al.,
1991}, refino do oleo de oliva (Bondioli et al., 1992}, fracionamento do 6leo de palma,

usando CO, supercritico (Markom et al., 2001), dentre outros.

A grande vantagem da extracio com fluidos supercriticos € o seu poder de
solubilizacdo, devido as aprecidveis mudancas de densidade causadas por pegquenas

variagles de pressdo e temperatura imediatamente acima do ponto critico (Mendes, 2002).

O processo de extraclio com fluido supercritico apresenta um grande numero de
vantagens frente aos processos de extragdo convencionais, como por exemplo, baixa
temperatura, tecnologia limpa, solvente inerte, separacfio seletiva, fracionamentio dos
produtos finais e extragdo de produtos de alto valor agregado ou de um novo produto com
caracteristicas nutricionais. Alguns solventes usados na EFS sdo diéxido de carbono,
etileno, propane, nitrogénio, oxido nitreso, monoclorofluorometano, agua, etc. O solvente
mais comumente usado € o CO,, pois possui um grande nimero de propriedades desejaveis,
como, por exemplo, sua disponibilidade, ndio é explosivo, tem baixo custo, é atdxico, o que

o torna vantajoso para processamentos em alimentos, dentre outros (Qoi et al., 1996).

A soja dominou e, provavelmente, continuara dominande os mercados de proteina
¢ de Oleos vegetais nos Estados Unidos e no mundo, apesar da competi¢do com as outras
sementes oleaginosas. Razbes para esta dominfncia incluem fatores como caracteristicas
agrondmicas favoraveis, retorno razodvel para quem planta ¢ para quem comercializa,
proteina de alta qualidade para racfo animal, alta qualidade de produtos de éleo comestivel
e o abundante abastecimento de soja disponivel a um preco competitivo. A proteina e ©
oleo oferecem um grande beneficio ao consumidor a um baixo custo (Pryde, 1987a). Os

quatro principais produtores de soja sio os EUA, Brasil, Argentina ¢ China.
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Além disso, o Brasil € responsavel por cerca de 26% da producio mundial de soja,
sendo ¢ segundc maior produtor € exportador mundial de soja em grio, farelo e 6leo de

soja e a safra de 2002/2003 foi considerada recorde, em torno de 51 milhdes de toneladas.

Para dar introdug¢fo ao problema cientifico que envolve este trabalho de tese, sabe-
se que 0s Gleos e as gorduras naturais s8o consumidos, atualmente, em todo o mundo, Os
Sleos vegetais correspondem a 70% da totalidade dos dleos e gorduras consumidos.

Somente o Sleo de soja € responsavel por 20 a 30% do total deste mercado (Mendes, 2002).

O processamento da soja para a produgfo do 6lec envolve inGimeras etapas tais
como a extracio com hexano, o refino e brangueamento do dleo e a desodorizagdo. Esta
ultima etapa tem como objetivo a eliminag3o de todos os compostos responsaveis pelo odor
e pelo flavour, gerando um subproduto conhecido como destilado da desodorizacio, rico
em tocoferdis (11-13%;), acidos graxos (79%), escaleno (6%) e esterdis (4%). Os tocoferdis
sdo conhecidos por terem atividade como vitamina E estando presentes na forma de quatro
isomeros homélogos (o, B,y €68). Por isso, sio muifo utilizados como aditives em
alimentos e como antioxidantes ¢ serfio o foco deste trabalho de tese. Os acidos graxos,
presentes em maior quantidade no destilado da desodorizaciio, sdo o linoléico, oléico e
palmitico, podendo ser empregados em diversos fins, contanto que ndo estejam
relacionadas a industria de alimentos, pois estio contaminados devido as vérias etapas de
processamento pelas quais o 6leo de soja passa. O escaleno é um hidrocarboneto precursor
da sintese do colesterol. Os esterdis, por sua vez, apresentam interesse para a indastria de

farmacos por serem precursores da sintese de varios horménios (Mendes, 2002),

Considerando-se que todo o cultivo de soja fosse empregado na produgéo do éleo,
sendo que o olec representa de 18% a 22% da massa do grio e com uma produgio anual de
51 milhdes de toneladas, tem-se cerca de 10,2 milhdes de toneladas de 6leo de soja bruto.
Sendo que, segundo Aragjo et al. (1996), 0,1% do total do 6leo bruto produzido (10,2 mil
toneladas) € um subproduto, conhecido como o Destilado da Desodorizaco do Oleo de
Soja (DDOS) ou “borra” de soja. Sabendo-se que existem cerca de 11 a 13% de tocoferdis
no DDOS, entdo, seria possivel produzir 1224 toneladas de tocoferdis por ano. No entanto,
essa matéria-prima, rica em compostos de alto valor agregado, € usada em ragdes animais e

vendida para o exterior. Cabe aqui, entfio, o estudo proposto para o aproveitamento deste
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subprodute na recuperacio de Vitamina F (tocoferdis), fazendo uso de dois processos de

separagdo : Destilaglio Molecular e Extraciio Supercritica.

Segundo Eitenmiller (1997), os éleos de soja e de dendé (palma) sfio responsaveis
por 50% do mercado. O dleo de palma {dleo de dendé), pode ser utilizado como matéria

prima para a concentragio de carotenos {pré-vitamina A).

() 6leo de palma tem uma composicio de dcidos graxos que ¢ de,
aproximadamente, 51% insaturada e 49% saturada, enquanto gue a oleina de palma ¢ até
mais insaturada, cerca de 56%. Esta composi¢io de oleo prové para nossa exigéncia diaria
de acido graxo essencial, 11% de conteddo de 4cido linoléico. Considerando-se que ele €
um dlec comestivel dietético de origem vegetal, esta, essencialmente, livre de colesterol.
Sua composicdo natural de dcido graxo também requer uma minima medificagio quimica
para uso em uma grande variedade de formulaces alimenticias, Isto € vantajoso em relagio
a2 outros Oleos comestiveis liquidos, pois estes requerem hidrogenacgdo (resultando na
formagio de acidos graxos trans), fato este que pode estar danificando a satde humana.
Além dos 4cidos graxos do dlec de palma, os seus componentes secundarios sio
inigualdveis em propriedades nutricionais. Os mais importantes dentre estes componentes
secundarios sdo o carotendide (principalmente alfa e beta-carotenos) e a vitamina E da
palma (tocoferdis e tocotriendis). O 6leo de palma bruto ¢ a fonte mais rica da natureza em
carotendides com concentracdes na ordem de 700-1000 ppm. Por exemplo, isto &,
aproximadamente, 15 vezes mais que aquele presente em cencuras. O principal carotendide
em ¢leo de palma € o beta-caroteno (55%), alfa-caroteno (35%), e porcentagens menores de
licopeno, fitoeno e zeacarotenos. Este carotendide de palma natural tem propriedades
antioxidantes ¢ anficancerigenas. Por outro lado, foi reportado que a vitamina E da palma
age como um antioxidante biologico que protege contra a oxidagio acentuada ¢ o processo
de arteriosclerose. Os tocotriendis atuam como reguladores de colesterol no sangue ¢
também estdo sendo investigados ativamente, especialmente para as propriedades
anticancerigenas informadas no cincer mamario. Neste trabalho de tese, o foco serd na
recuperagio de beta-caroteno, que ¢ conhecido como pré-vitamina A, fazendo uso do
processo de Extraciic Supercritica. O processo de Destilagio Molecular para a recuperacio
de carotenos, a partir do olec de palma, foi estudado por Batistella (1999) e Moraes (1999),

tanto tedrica quanto experimentalmente.
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1.2, OBJETIVOS DESTE TRABALHO DE TESE

O presente trabalho de tese tem, como objetivo principal, simular os processos de
destilacio molecular e extragio supercritica na obtengiio de tocoferdis {Vitamina E), a
partiv do DDOS e do processo de extracio supercritica para obtengio de B-caroteno (prd-
vitamina A), a partir do dleo de palma. Serfio, também, estudados o grau de pureza ¢ a
produtividade obtida em ambos os processos, assim como a flexibilidade, as vantagens e as
desvantagens que um processo apresenta em relacio ao outro, principalmente em relagio a
produtividade e ao custo. Trabalhos experimentais na drea de Destilacio Molecular ou ja
foram realizados (pré-vitamina A) ou estdo sendo realizados (vitamina E) no Laboratorio

de Desenvolvimento de Processos de Separagao (LDPS).
Constituem, portanto, objetivos especificos deste trabalho de tese:
1} Para o Processo de Destilagiio Molecular:

a) Simulagiio do processo de Destilagio Molecular para obtencio dos produtos

desejados (recuperagfo de tocoferdis a partir do DDOS bruto);

b) Estudo do Simulador DISMOL, ¢ qual representa o Processo de Destilagio
Molecular ¢ que foi desenvolvido por Batistella (1996). Este simulador ¢ altamente
dependente do sisterma a ser estudado, devendo este, ser completamente

caracterizado:

¢} Caracterizacdo do sistema a ser estudado, o DDOS bruto. Apresentacdc dos
calculos e das estimativas de propriedades fisicas, termodindmicas e de transporte
da mistura e dos componentes puros que deverdo ser introduzidos no Simulador

DISMOL;

d)} Simulagdes no Simulador DISMOL, tanto para o destilador molecular de filme
descendente como também para o destilador molecular centrifugo, para definigio
de condigdes operacionais, rendimento, recuperaciio e conhecimento global do

processo;

e) Com os resultados obtidos, serd feita a comparacfio com o processo de extracfio
supercritica na recuperagfio dos tocoferdis, no que se refere a produtividade e

custo.
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2} Para o Processo de Extracio Supercritica:

a)

b)

d)

g)

Simulag@o do processo de Extragic Supercritica para obtengfo dos produtos
desejados (recuperagfio de tocoferdis a partir do DDOS bruto e recuperacio de

beta-caroteno a partir do oleo de palma esterificado);

Estudo do Simulador Comercial de Processos HYSYS, para formulagio do
problema para a representacfio do processo de Extracdo Supercritica, ja que esta
tarefa nfo ¢ direta no simulador. Para isto, a separacio etanol/agus foi utilizada

como caso estudo;

Criaglio dos componentes hipotéticos do DDOS bruto e do dleo de palma
esterificado. Como ambas as matérias-primas se tratam de um conjunto de
moléculas complexas, estas foram representadas pelo método de contribuigio de

grupos UNIFAC, ferramenta disponivel e muito util no Simulador HYSYS;

Simulagde do processo completo de Extragdo Supercritica {incluindo recuperacio
e reciclo do solvente) para o sistema DDOS bruto para a recuperacio de
tocoferdis, usande CO, como solvente supercritico, definindo as condigbes
operacionais, rendimento, recuperacic e tendo um conhecimento global do

processo;

Simulagfio do processo completo de Extragie Supercritica (incluindo recuperagio
e reciclo do solvente) para o sistema oleo de palma esterificado para a recuperagio
de beta-carotenos, usando COs/etanol como solvente supercritico, definindo as
condigdes operacionais, rendimento, recuperaciio e tendo um conhecimento global

do processo;

Com os resultados obtidos no item d, fazer a comparagio com o processo de
Destilacio Molecular na recuperagdo de tocoferdis, no que se refere a

produtividade e custo;

Com os resultados obtidos no item e, fazer a comparagio com o processo de
Destilagdoc Molecular na recuperagiio beta-carotenos, realizado por Batistella

{1999}, em sua tese de Doutorado.
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I.3. APRESENTACAQO DA TESE
A fese serd apresentada da seguinte maneira:

No Capitule 11, serdo apresentadas a defini¢do e a origem dos produtos a serem
obtidos: os tocoferdis, a partir do Destilado da Desodorizagio do Oleo de Soja (DDOS) ¢ os
carofenos, a partir do dleo de palma e, também, as caracteristicas de ambos os processos:

Destilagdo Molecular e Extraciio Supercritica.

No Capitule III, serfo realizadas a exploragio e a montagem do processo de
ExtracBo Supercritica no Simulador Comercial de Processos HYSYS, usando como
exemplo a separagdo etanol/dgua. Esta etapa foi realizada, principalmente, para a
familiarizacfio com o simulador, mas acabou sendo bastante interessante, resultando na

publicagfio de véarios trabalhos.

No Capitule IV, serd apresentada a criagfo dos componentes hipotéticos no
Simulador Comercial de Processos HYSYS. Esta é uma ferramenta muite il dentro do
simulador, ja que os compostos de interesse sdo moléculas bastante complexas, sendo
possivel representa-las pelo Método de Contribuigio de Grupos UNIFAC (HIYSYS™,
2001). As propriedades que foram encontradas, principalmente no Merck Index (Windholz
et al.,, 1976), foram utilizadas, enquanto que aquelas que nfio foram encontradas, foram
estimadas pelo proprio simulador HYSYS. Neste capitulo, serfio chamados os seguintes
apéndices: Apéndice A - Componentes Presentes no DDOS Bruto e Apéndice B -

Componentes Presentes no Oleo de Palma Esterificado.

No Capitulo V, sera apresentada a avaliacio do processo de Extragdo Supercritica
para a recuperagio de tocoferdis, a partir do Destilado da Desodorizagio do Oleo de Soja
(DDOS), usando CO; como solvente supercritico. Fol proposto um diagrama para
representar o processo completo de recuperaciio de vitamina E (tocoferdis) e fitoesterois.
Foi colocado, também, o reciclo a fim de recuperar o solvente para sua reutilizagio no

processo.

No Capitulo VI, serd apresentada a avaliag8o do processo de Extra¢do Supercritica
para a recuperagdo de carotenos, a partir do dleo de palma. Foi proposto um diagrama para
representar ¢ processo completo de recuperagio de carotenos. Foi colocado, também, o

reciclo a fim de recuperar o solvente para sua reutilizagdo no processo.
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No Capitulo VII, serd apresentada a avaliagio do processo de Destilacio
Molecular para a recuperagiio de tocoferdis. Primeiramente, houve a necessidade de
calcular e estimar véarias propriedades fisicas, termodindmicas ¢ de transporte da mistura e
dos componentes presentes na matéria-prima que sera introduzida no Simulador DISMOL,
no case, propriedades do DDOS bruto. Algumas destas propriedades, fais como,
temperatura critica, velume critico, pressio critica ¢ fator acéntrico, foram obtidas através
da criagdo de grupos hipotéticos no Simulador Comercial de Processos HYSYS, uma vez
que eles ja tinham sido criados para o estudo do processo de Extraclo Supercritica,

conforme j& apresentado no Capitulo IV.

No Capitulo VIII, sera feita uma comparacio enire os processos estudados,
extragdio supercritica e destilagio molecular, para a recuperacio de tocoferdis a partir do
DDOS. Nesse estudo, serfio levados em consideracfio gastos com aquisicio de
equipamentos, utilidades e a qualidade pretendida do produto final (produtividade ¢

pureza).

No Capitulo IX, serfic apresentadas as conclusdes tiradas a partir dos processos
estudados e resultados obtidos, algumas sugestdes para trabalhos futuros e, também, os

frutos deste trabalho de tese, que foram os trabalhos publicados.



CAPITUI

DEFINICAO DOS PRODUTOS E PROCESSOS
CONSIDERADOS NESTE TRABALHO E

ESTADO DA ARTE

I1.1. INTRODUCAQO

Neste capitulo, serfio apresentadas a definicfio e a origem dos produtes a serem
obtidos: os tocoferdis, a partir do Destilade da Desodorizagiio do Oleo de Soja (DDOS) ¢ os
carotenos, a partir do Oleo de palma. Além disso, serfio consideradas as caracteristicas de
ambos os processos: Destilagdo Molecular ¢ Extracio Supercritica e demonstrados os

estudos que vém sendo realizados utilizando estes processos ¢ produtos,

11.2. MATERIA PRIMA PARA A OBTENCAO DA VITAMINA E
11.2.1. © élec de soja

A produgidc do dleo de soja constitui um dos mais importantes setores do

complexo agroindustrial, pela ampla utilizagfo dos seus produtos nas indastrias
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sidertrgicas, de cosméticos e como matéria-prima no processamente de alimentos para ¢

consume humano (Mendes, 2002).

O 6leo de soja tem mostrado um crescimento similar 4 semente, pois € mais barato
gue o mitho e o girassol e tem muitas das caracteristicas desejaveis destes oleos vegetais
“premium”. O 6leo de soja apresenta um grande conteudo de dcido linoléico e um baixo
contetdo de acidos graxos saturados, o que € mals interessante nutricionalmente do que 0s

leos mais saturados.

De acordo com Minshew (1977), ¢ dleo de soja apresenta um grande namerc de
vantagens e algumas desvantagens quando comparado com outros oleos vegetais. Como
vantagens, tém-se gue: um alto nivel de insaturaco esta presente; o dleo permanece liquido
em uma vasta faixa de temperatura; ¢ oleo pode ser hidrogenado seletivamente,
misturando-0 com dleos semi-sélidos ou liquidos; o dlec parcialmente hidrogenado pode
ser usado como um o6leo semi-solido por causa dos niveis relativamente baixos de acido
palmitico, o qual em uma concentracio maior causaria uma forma solida e pldstica; o dleo
pode ser processado facilmente para remover os fosfatideos, tracos de metais e sabfes, o
que melhora a estabilidade; apresentam antioxidantes naturais (tocoferdis) e estes nfo sdo
completamente removidos durante o processo de refino. E, como desvantagens, tém-se que:
os fosfatideos, presentes em quantidades relativamente grandes (acima de 2%), devem ser
removidos por processamento,entretanto, a goma recuperada é fonte de lecitina comercial;
o oleo contém de 7 a 8% de 4cido linolénico, o qual ¢ responsavel pelo sabor e pelo
cheiro,entretanto, uma hidrogenacio parcial ¢ seletiva pode ser realizada facilmente para
dirmnuir a concentra¢do de 4cido linolénico para valores menores que 3%, com grande

melhora nos resultados de estabilidade,

11.2.2, Composicio do dlec de soja

O dleo bruto extraido necessita de tratamentos adicionais para ser convertido em
um produto estivel, nutritivo e com sabor agradavel, que ¢ utilizado na fabricacdo de
margarina, Oleos para salada e para cozinhar, O refino pode incluir degomagem,

neutraliza¢io (refinc alcalino), branqueamento e desodorizagio. E necessaric remover

fosfatideos e acidos graxos livres, pois ambos afetam a sua estabilidade (Pryde, 1987b).

12
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O processo de refino ndo afeta a composicio de dcido graxo do glicerideo, mas
remove a matoria dos acidos graxos livres e a pigmentacio, além de diminuir os contetidos
de alguns dos constituintes minoritdrios, como os tocoferdis (31-47%), os esterdis (25-

32%) ¢ escaleno (15-37%) (Gutfinger ¢ Letan, 1974a).

Além dos constifuinies minoritarios ja mencionados, existem no oSleo bruto
guantidades muito pequenas de um niimero de outros materiais incluindo ceras, pigmentos
e minerais. Um dos pigmentos mais predominantes € o B-carotenc, o gual € responsavel
pela cor amarela do dleo de soja e a mais importante das pro-vitaminas A. Os grapos
croméforos do B-caroteno (duplas ligacdes conjugadas) sfo destruidos pela hidrogenacio e

pela alta temperatura de desodorizagio.

A composigio tipica do dleo de soja bruto e do 6leo de soja refinado € apresentada

na Tabela I1.1.

Tabela 11.1: Composigio média de éleo bruto e do 6leo refinado.

Componentes Oleo Bruto Oleo Refinado
Triglicerideos (%) 95-97 >99
Fosfatideos™” (%) 1,5-2,5 0,003-0,045°
Matéria Insaponificavel (%) 1,6 0,3

Fitoesterdis” (%) 0,33 0,13

Tocoferdis® (%) 0,15-0,21 0,11-0,18

Hidrocarbonetos — escaleno’ (%) 0,014 0,01
Acidos graxos livres (%) 0,3-0,7 <0,05
Tracos de metais®

Ferro (ppm) 1-3 0,1-0.3

Cobre (ppm) 0,03-0,05 (,02-0,06

“Evans et al. (1974)

®List et al. (1978)

“Correspondente a 1-15 ppm de fosforo.
“Weihrauch e Gardner (1978)
“Bauernfeind (1977}

'Gutfinger e Letan (19742)

i3
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11.2.3. Os acidos graxos de soja

Os trigiicerideos do 6leo de soja contém ambos os dcidos graxos, saturados €

insaturados, que estdo apresentados na Tabela I1.2 (Pryde, 1987b).

A tnica etapa do processamento que tem algum efeito nos tipos de 4cidos
presentes € a hidrogenagiio parcial, a qual resulta na formaco de pequenas quantidades de

isdmeros geométricos e de posicdo dos dcidos insaturados originalmente presentes.

Tabela 11.2: Faixa de composi¢io e composigdo média de acidos graxos no Oleo de soja

Acido graxo Faixa® Média®
(% peso) (% peso)
Saturados
Laurico e 0,1
Miristico <{(},5 0,2
Palmitico 7-12 10,7
Estearico 2-5,5 3,9
Araquidico <1,0 0,2
Behénico <05 =
Total 10-19 15,0
Insaturados
Palmitoléico <0,5 0.3
Oléico 20-50 22,8
Linoléico 35-60 50,8
Linoiénico 2-13 6,8
Eicosendico <1.0 o=
Total m—— 80,7

*0*Connor (1970)
"Brignoli et al. (1976)

A composi¢io do dleo de soja bruto varia bastante, particularmente, no tipo de
dcido graxo insaturado, dependendo da variedade da soja e das condigdes climaticas de

onde foi plantada.

O dleo de soja € bem conhecido devido ac seu alto contetido de acido linoléico,
um gcido graxo poli-insaturado , que ¢ essencial para uma nutricio correta. Apresenta
também de 2 a 13% de 4cido linolénico (média=7%), um écido graxo poli-insaturado nfo
essencial e € muito mais susceptivel a oxidagfo que os acidos oléico ou linoléico. Por causa

desse contetido relativamente alto de 4cido linolénico, o olec de soja ndo € tio estavel a

14
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auto-oxidacio quanto desejavel ¢ o aroma e cheiro desagradaveis se desenvolvem mais

rapidamente, do que em 0ieos que ndo o contém (Evans et al., 1965).

O contetdo de acido linolénico pode ser diminuido através de uma hidrogenacio

parcial.

11.2.4. Estrutura do triglicerides

Devido ao alto conteudo de 4cido graxo insaturado no éleo de soja, gquase todas as
moléculas de glicerideo contém pelo menos dois acidos graxos insaturados e di- €

trigliceridecs saturados estio ausentes.

i

H,C'OCR,
R,COCH

HQC‘}O&Q

Trés regras simples podem ser usadas para calcular a composicdo de glicerideo,

contanto que uma analise precisa dos 4cidos graxos sgja disponivel (Evans et al., 1969):

1) Acidos graxos, como o palmitico, estedrico e >Cig sdo exclusivamente fixados para as

posigdes 1 e 3;

2) Os acidos oléico e linoléico sdo tratados similarmente e distribuidos ao acaso e
igualmente em todas as trés posigoes; qualquer excesso destes acidos serfio adicionados na
posicdc 2;

3) Todas as posigdes restantes sdo preenchidas pelo dctdo linoléico.

De acordo com Fatemi e Hammond (1977), ha pouco acido palmitico, estearico na

posicio 2. Entretanto, foi mostrado que a posigio ! € rica em 4cidos palmitico, estearico e
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linolénico, enguanto que a posicdo 3 € rica em 4acido oléico e a posigo 2 ¢ rica em 4cido

linoléico.

11.2.5. Matéria Insaponificdavel

A seguinte composigio dos insaponificaveis da soja foi relatada por Itoh et al.
{1973a), obtida por extracio direta do dleo saponificado: 15% de hidrocarbonetos, 14% de

alcoois triterpénicos, 11% de 4-metilesterdis e 60% de esterdis.

Ja Gutfinger e Letan (1974b) relataram a seguinte composigio média para o oleo
de soja bruto: 1,6% de insaponificaveis, 135 pg de escaleno /g de dleo, 3,650 pg de esterdis

/g de éleo e 1,240 pg de tocoferdis /g de Sleo.

15.2.5.1. Fitoesterdis

A maioria dos 6leos vegetais contém de 100-500mg de esterdis por 100g de oleo.

O 6leo de soja contém em média 327mg por 100g de 6leo (Weihrauch ¢ Gardner, 1978).

O processo de refino reduz esta quantidade para 32% e a hidrogenagfo parcial para
27%. Dentre os fitoester0is presentes estio ¢ P-sitosterol, campesterol, estigmasterol e

outros, ja em menor quantidade. Os fitoesterdis estfo apresentados na Figura 11.2.

Na Tabela I1.3 estio apresentados os contetidos de esterdis no élec de soja.

Tabela 11.3: Contetdo de esterol no 6leo de soja®

Bruto Refinado Refinado e Hidrogenado

Esterol mg/100 g de éleo de soja
B-sitosterol 183 123 76
Campesterol 68 47 26
Estigmasterol 64 47 30
A’-avenasterol 5 1 nd
A-estigmasterol 5 i nd
A-avenasterol 2 0,5 nd

Total 327 221 132

“Weihrauch e Gardner (1978), (nd=nic detectado)
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Figura IL.2. Alguns dos fitoesterdis do 6leo de soja.

Além dos fitoesterdis ja apresentados, ocorre no Oleo de soja, em pequenas
guantidades, um nimero de compostos de 4-metilesterol e dlcool triterpénico, que também

estdo presentes na maioria dos 6leos vegetais (Itoh et al., 1973Db).

11.2.5.2. Tocoferdis

Os tocoferéis sfio uma mistura de o, B, v, 8- tocoferdis que podem ser encontrados
em varias propor¢des € concentracdes e estio presentes em oleos vegetais como soja,

girassol, canola, algodio, milho, palma e arroz (Eitenmiller, 1997).

Quatro tipos de tocoferdis estdo apresentados na Figura 11.3 (Kasparek, 1980).
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Figura I1.3. Estruturas dos tocoferdis.

sendo que,
a-tocoferol: R'=R*=R* =Me=(H, B-tocoferol: R'=R*=Me=CH; e R*=H
y-tocoferol: R*=R*=Me=CH; ¢ R'=H §-tocoferol: R'=R*=H ¢ R*=Me=CH,

Os tocoferdis conferem ao oleo estabilidade 4 oxidagBo e deteriorac@o (Barnicki et
al., 1996). Durante o refino, com a finalidade de torné-los agradaveis ao paladar, estes 6leos
s30 submetidos a um tratamento para retirar 0$ componentes que promovem o cheiroc € o
sabor desagradaveis: a desodorizacfio. A desodorizagdo é feita sob pressio reduzida e altas
temperaturas, cuja corrente de destilado apresenta um efluente orgénico denominado de
destilado de desodorizagio de dleo. O destilado de desodorizagio é composto basicamente
de Aacidos graxos, triglicerideos, diglicerideos, monoglicerideos, hidrocarbonetos,
terpendides € outros compostos minoritarios, além de tocoferdis e fitoesterdis (Mattikow e
Periman, 1955), os quais sfo retirados indesejavelmente do dleo na etapa de desodorizagéo.
A composi¢io destes elementos, principalmente dos tocoferdis, depende de diversos fatores
como a espécie do vegetal em que é extraido o dleo, a variedade da espécie, estagio de
maturacio das sementes, estagdc do ano, condicfio de colheita das sementes, procedimento
de extraciio ¢ purificagio do dleo, tempo e condigdes de armazenamento do DDOV
(Eitenmiller, 1997).

Os tocoferdis sdo os constituintes ndo esterificaveis (Bauernfield, 1980) presentes
em Oleos vegetais como, por exemplo, em dleos de girassol, soja, algoddo, amendoim,
palma e sdo chamados de compenentes minoritarios (Pryde, 1980), por se apresentarem em
guantidades reduzidas em relagfio aos glicerideos e dcidos graxos, em valores maximos de
0,16% massico (Eitenmiller, 1997, Jung et al., 1989). Entretanto, os tocoferdis apresentam-

se em concentragdes elevadas nos DDO vegetais, obtides durante o processamento dos
i8
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dleos, em concentragdes que podem variar de 1% a 14 % (Ramamurthi ¢ McCurdy, 1993).
Assim os DDO vegetais sdo importantes fontes desses componentes e podem ser utilizados

para a producio de tocoferdis.

Os tocoferdis tém duas propriedades muite importantes que os fornam muito
usados na alimentacfo, cosmética e farmacéutica: atividade vitaminica, vitamina E (Kamal-
Eldin e Appelgvist, 1996) e excelente antioxidante natural (Oski, 1980; Burton et al,
1983},

Os tocoferodis apresentam a seguinte segiiéncia decrescente de atividade vitaminica
(Bougeois, 1992): o > 3 > v > & — tocoferol, sendo que o a-tocoferol € a vitamina E. Ja
como  antioxidante  apresentam  atividades inversas & da  wvitamina E:

8 >4 > > a —tocoferdis (Bauernfield, 1980).

Verificando a Tabela 1.4, pode-se concluir que o DDO de girassol apresenia
principalmente propriedade vitaminica, ¢ o DDO de soja apresenta principalmente

propriedade antioxidativa.

Tabela 11.4: Composigiio média dos principais componentes de alguns destilados de desodorizagdo.

o- B- ¥~ 8- Acidos Fito- Comp.
tocoferol tocoferol tocoferol tocoferol Glicergis Craxos  Esterdis  leves
(%) (%) (%) (%) (o) &0 n) %)
Soja® 1,3 0,2 6,1 2,5 17,0 36,0 24,1 10,2
Girassol © 4.1 - 0,7 - 46,3 29,0 9,8 10,4
Canola ® 0,4 0,05 0.6 - 5,1 79,2 2,5 8.7

® Ramamurthi ¢ McCurdy (1993); Eitenmiller (1997)
® Ghosh e Bhattacharyya (1996); Eitenmiller (1997)

O uso de tocoferdis como vitamina E tem sido amplamente difundido pelo mundo,
j& que ¢ a forma natural da vitamina. Também seu uso como antioxidante tem se tornado
uma das principais aplicacdes; além de ser o principal antioxidante natural que apresenta
caracteristicas muito melhores que os outros antioxidantes artificiais (BHT, BHA, TBHQ
entre outros), como por exemplo a sua baixa volatilidade e elevada solubilizagio em dleos.

Sua atividade antioxidante, em muitos casos, € maior gue as dos artificiais (Henkell, 1996).
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Também, estudos tém demonstrado a importdncia, tanto econdmica guanio
cientifica, dos tocoferdis como fontes naturais de vitamina E e de antioxidante,
caracteristicas estas que previnem de enfermidades relacionadas ao processo de oxidagdo

lipidica, como cincer, doencas cardiovasculares e cataratas (Stampfer et al., 1993).

Embora presentes em uma quantidade pequena, os tocoferois presentes no oleo de
soja realizam uma valiosa funcfo, pois eles possuem propriedades anti-oxidantes e

protegem o ¢leo contra a oxidagio.

O «-tocoferol apresenta maior atividade como vitamina E e o §-tocoferol € um
antioxidante mais efetivo. Os a-, y- ¢ d-tocoferdis estdo presentes tanto no 6leo refinado

como no 6leo de soja bruto. Alguns valores representativos estdo dados na Tabela I1.5.

Tabela [1.5: Contetido de tocoferol no éleo bruto e no 6leo refinado de soja

Tocoferéis, mg/100g
Olee de soja o~ 1~ &- Total
*Bruto 9-12 74-102 24-30 113-145
*Refinado 6-9 45-50 19-22 73-77

*Gutfinger e Letan (1974a)

O y-tocoferol esta presente em maior quantidade. O B-tocoferol estd presente em

menor quantidade (menor que 3% do total de tocoferdis) (Mordret e Laurent, 1978).

Os tocoferdis encontrados na natureza pertencem a dois grupos distintos de
compostos: 0s pertencentes ao grupe dos tocoferdis, que possuem uma cadeia lateral de
fitol ¢ o grupo dos tocotriendis, que possuem estrutura similar com dupla ligacio nos

carbonos 3, 7 ¢ 11 na cadeia lateral (Kutsky, 1973).

Os tocoferdis € tocotriendis ocorrem como uma variedade de isbmeros que
diferem em numero € localizacio do grupo metila no anel cromanol como apresentado nas

Figuras I1.3 e I1.4.
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Figura 114, Estruturas dos tocotriendis.

sendo que,
o~tocoferol: R'=R*=R*=Me=CH, B-tocofercl: R'=R*=Me=CH; ¢ R*=H
y-tocoferol: R%=R’=Me=CH, ¢ R'=H §-tocoferol: R'=R*=H ¢ R*=Me=CH;

O o-tocoferol natural €, normalmente, designado (d)-o~tocoferol e o a-tocoferol

sintético € denominado {d,1}-a-tocoferol (Machlin, 1980 ¢ 1982).

A nomenclatura usada para tocoferdis e tocotriendis estd apresentada na Tabela

1.6 (Desai, 1980).

Tabela 11.6: Nomenclatura de compostos tocoferdis e tocotrienois

Nome comum Designacio estereoquimica
o-tocoferol 5,7, 8-trimetiitocol
B-tocoferol 5,8-dimetiltocol
y-tocoferol 7.8-dimetiltocol
8-tocoferol 8-metiltocol
a-tocotrienol 5,7,8-trimetiltocotrienol
B-tocotrienol 5,8-dimetiltocotrienol
y-tocotrieno! 7.8-dimetiltocotrienol
8-tocotrienol &-metiltocotrienol
11.2.5.2.1. Propriedades fisico-quimicas e estabilidade dos tocoferois

Os tocoferois apresentam-se na forma de um dleo viscoso a temperatura ambiente.
Sao insoliivels em agua e soliveis em dSleos e em diversos solventes de lipideos tais como

acetona, alcoois, cloroférmio, éter, benzeno e hexano (Ball, 1988).
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Kofler et al. (1962) apresentaram os seguintes pontos de fusfo (Tabela IL7):

Tabela IL7: Pontos de fusdo para ¢ a-tocoferol

g-tocoferol 2,5a3,5°C
acetato de a-tocoferol 26,5°Ca 27,5°C
succinato de o-tocoferol 76a77°C
y-tocoferol -3 a-2°C

Os tocoferdis sio lentamente oxidados pelo oxigénio atmosférico. Por outro lado,
esta oxidaglo ¢ acelerada pela exposigfio a tuz (radiagio UV), calor e alcali € na presene¢a
de sais de ferro e cobre. Na auséncia de oxigénio s3o estaveis ao calor até 200°C e nfo sio
afetados por acido sulfuirico e cloridrico até 100°C. Os ésteres derivados dos focoferois,
como o acetato de g-tocoferol e succinate de a-tocoferol, apresentam maior estabilidade
em relacfio ao oxigénio, ions metalicos, luz e calor, sendo, portanto, esta a forma de maior

interesse comercial (Ames, 1972 € Machlin, 1982).

A rotagdo Otica dos tocoferdis naturais € de pequena magnitude e dependente da
natureza do solvente. O a-tocoferol possui poder rotatoério de 0,32 em etanol a 25°C

(Machlin, 1980).

O espectro na regido do ultra-violeta apresenta absor¢io maxima entre 292 a 298 nm
em etanol. A acilagdo do grupo hidroxila fendlico desloca a absor¢io maxima para
comprimentos de onda menores de 276 a 285 nm. Na regidio do infravermelho, o espectro
mosira vibragdo de estiramento comum do grupo ~OH (2,8 a 3,0 um) (Sebrell e Harris,

1972).

11.2.5.2.2. Funciio antioxidante dos tocoferdis

Os tocoferdis, além da atividade vitaminica, possuem aplicagdo tecnologica em
alimentos como antioxidantes naturais. Os antioxidantes sintéticos, apesar de serem
eficazes, no sfo universalmente aceitos devido ao fato de sua seguranca nfo estar

totalmente comprovada (Schuler, 1990).
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Foi feita uma comparagiio entre os antioxidantes naturais e sintéticos, apontando
suas vantagens e desvantagens {Valenzuela e Nieto, 1996). Os antioxidantes sinteticos

apresentam um menor custo e uma menor solubilidade em agua em relagdo aos naturais.

Os tocoferdis possuem um grupe hidroxila fendlico essencial para sua aglio
antioxidante, que basicamente consiste em interromper a reagfo em cadeia dos radicais
livres pela doaco de 1 &tomo de hidrogénio ao radical hidroperéxido. O radical resultante
derivado do tocoferol € relativamente estavel e cessa a reacfo em cadeia {Almeida, 2000).
Do mesmo modo, os tocotriendis t8m atividade antioxidante similar aos respectivos

tocoferdis (Clark et al., 1990).

11.2.58.3, Hidrocarbeoneips

De acordo com Evans et al. {1964), a fragio de hidrocarbonetos da matéria
insaponificavel tem a seguinte composigio: 4% de n-alcanos, mais de 50% de alcenocs

(escaleno) e, aproximadamente, 45% de hidrocarbonetos de cadeia ramificada.

O escaleno ¢ um hidrocarboneto terpendide que ocorre naturalmente em dleos de
figado de peixes. E o hidrocarboneto mais importante presente nas fracdes insaponificaveis
de oleos e gorduras. E, normalmente, usado na sua forma natural ou hidrogenada em

preparacfes cosméticas como agente emoliente (Mendes, 2002).

O escaleno ¢ o maior componente da fracdo dos hidrocarbonetos e € o precursor
biossintético do colesterol (Bondioli et al., 1993) e de outros esteréides. £ incolor, pois

possui suas ligacOes duplas nio conjugadas.

Sua formagéo sintética ocorre através de uma reagfio enzimatica do pirofosfato de
farnesila, quando se junta a dois grupos farnesila {Allinger et al., 1978). Sua forma natural

apresenta maior atividade que sua forma sintética.

i1.2.6. Refino do éleo de soja

Assim como a maioria dos dleos de outras fontes vegetais, o dleo de soja brufo
possui compostos indesejaveis que podem ser prejudiciais a estabilidade oxidativa e a
qualidade final do produto. As impurezas sdo, geralmente, de dois tipos: as solliveis em
Sleo e as insoluveis em oleo. As impurezas soliveis no dleo sfo mais dificeis de serem
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removidas e, dentre elas, estSio as principais: icidos graxos livres, fosfatideos, substancias
mucilaginosas, corpos coloridos, proteinas ou fragbes de proteina, tocoferdis, esterois,
hidrocarbonetos, cetonas e aldeidos. Essas impurezas podem estar na solugdo ou em

suspensio coloidal. Algumas estfo presentes em quantidades muito pequenas.

Nem todos os constituintes nfo-gliceridicos sdo indesejaveis. Os tocoferdis ajudam
a proteger o ¢leo da oxidacglo, a qual tem um efeito prejudicial no gosie do o6leo. Os
estergis s3o inodoros, insipidos, sem cor, estdveis ao calor. As outras impurezas,
geralmente, sfo ruins para o gosto, o cheiro, a cor, 4 estabilidade ao calor ¢ 2 estocagem e

isso influi na utilidade do éleo (Brekke, 1987a).

Para a eliminaglo de todas estas impurezas, emprega-se o refino do dleo,
consistindo numa série de operagdes (Erickson, 1983). O refinc quimico ¢ o mais usado,
DOT ser um processo bastante conhecido e versatil e, também, por poder ser aplicado a uma

grande variedade de oleos (Kim et al., 1985).

Inicia-se com a etapa de degomagem com Agua, que ira remover a lecitina, os
fosfatideos ¢ as gomas mucilaginosas que, quando hidratados, tornam-se insoliveis no
Oleo. A lecttina constitui 1,5 a 3% do odleo bruto e € separada por hidratacio e
centrifugacfio. Os 4cidos graxos livres, corpos coloridos e os pro-oxidantes metalicos serdo
removidos na etapa de refino alcalino (Brekke, 1987a). Este produto, sem leciting, ¢
conhecide como 6leo degomado e ¢é usado na indUstria quimica e alimenticia. Em seguida,
faz-se a neutralizagio alcalina, onde serfio removidos os acidos graxos, metais, clorofilas e
outros pigmentos, os fosfatideos ndo hidrativeis residuais e parte dos tocoferois, formando
uma borra que € removida por centrifugacio. O 6leo neutro ¢ lavado varias vezes para a
remog¢do dos sabdes residuais e, em seguida, centrifugado (Gunstone, 1983). A borra

produzida ¢ utilizada na fabricacio de sabdes e de ragGes.

Apesar do pré-tratamento com acido fosférico, degomagem ou refino céustico para
remover os fosfatideos, acidos graxos livres e alguns pigmentos, o Oleo ainda continua
contendo corpos coloridos (clorofilas, carotendides), cheiro e varias impurezas que
necessitam ser removidas até que o oleo chegue na cor e gosto aceitaveis. Algumas dessas
impurezas remanescentes serdo reduzidas, em suas quantidades, através de um processo
chamado branqueamento, embora o termo mais apropriado seria tratamento de adsorgdo. O

grau de branqueamento vai variar de acordo com o produto final que se deseja (Brekke,
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1987b). A pratica do branqueamento do olec de soja quase sempre melhora o odor e sabor
iniciais. Oufra funco ¢ a de remover quantidades minimas de materiais que podem causar
problemas na proxima etapa do processo. Remocio de sabfes residuais provenientes do
refino alcaline do 6leo por adsorclic ¢ um exemplo. O adsorvente deve remover os fons
metélicos pré-oxidantes presentes na forma de sabdes metalicos. Esses sab8es irfo causar
problemas no processo de hidrogenacio, como também no gosto e estabilidade do dleo
desodonzado. O adsorvente também remove compostos sulfiricos, decompde perdxidos ¢
adsorve os aldeidos e cetonas resultantes da decomposiciio dos perduidos (Brekke, 1987b).
E, finalmente, como ultima etapa, tem-se a desodorizag@o, que € um processo para eliminar
substincias que provocam odores ou sabores indesejaveis ao Sleo. Quando se tém estas
substincias contidas no 6leo, tem-se um produto final que ¢ chamado de "6leo rangoso” ou
"cheirando a peixe”. Estes termos sfio vuigarmente usados para caracterizar um estado no

oleo, adquirido pela falta de tecnologia na desodorizagiio (Mivasaka e Medina, 1981).

Na desodorizagdo, busca-se eliminar substincias que, baseadas na grande
diferenca que existe na volatilidade, comparada aos componentes fixos do éleo de soja,
podem ser combatidas em condigles especiais. A desodorizaglo baseia-se na destilagio, em

corrente de vapor, no qual as substancias volateis se separam do éleo ndo volatil.

O processo se da em alta temperatura, baixa pressdo absoluta, o que favorece na
aceleracdo da destilagio, protege o oleo contra oxidacdo, impede a hidrolise do 6leo pela
acao do vapor e diminui a quantidade necessaria deste vapor. A estabilidade de um produto
final depende da eliminacdo das substincias volateis indesejaveis, que sio aquelas que
resistiram ao tratamento da neutralizag8o, portanto nio se saponificaram, sendo conhecidas
como insaponificdveis. Além destas, uma quantidade de acidos graxos livres também sdo

eliminados na desodorizacio.

As substancias eliminadas pela desodorizac@io sdo: os acidos graxos livres (cujos
pontos de ebulicdo de alguns estdo na Tabela 1.8, em func¢fo da temperatura), os peroxidos,
que sdo instaveis, produtos de oxidaglio do dleo, e que se transformam em substincias
estaveis que provocam alteragdo no gosto ¢ odor do 6leo; cetonas e aldeidos; terpenos;
acidos graxos de baixo peso molecular (butirico, caprdico), que transmitem fortes odores;
além dos pigmentos naturais, cuja eliminacfo durante a desodorizacio indica relativa
eficiéncia nesta etapa do processo. Junto a este grupo de substincias, também sdo
arrastados hidrocarbonetos, esterdis ¢ tocoferdis, cuja presenca no dleo ndo € prejudicial,
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pelo contrarnio, j& que estes 0ltimos sdo antioxidantes naturais; um pouco de dleo neutro

também ¢€ eliminado por arraste.

Portanto, o gosto, o odor, a cor ¢ a estabilidade (o que significa uma duragio maior
ao Oleo, antes de iniclar-se a rancificacfio) sfo fatores afetados pela desodorizagfo. A
alteraciio destes fatores nfio depende tho somente das substincias que estdo presentes
naturalmente no éleo, como também daquelas que se formam durante o armazenamento ¢

do préprio processamento.

Tabela I1.8: Pontos de ebulicfio dos 4cidos graxos saturados (Almeida, 2000)

Pressdo Pontos de Ebuli¢cio em °C
mmHg | Caprico  Caprilico  Caprdice  Lurico  Miritico  Palmitico  Esteéarico
i 61,7 87,5 116,3 130,2 1492 167,4 1836
2 71,9 97,9 iz1,1 141,8 161,1 179,0 1859
4 82,8 109,1 132,7 154,1 173,9 192,2 209,2
8 94.6 1213 1455 1674 187.6 206,1 224,1
16 107.3 134,6 1594 181,8 2024 221,5 240,0
32 120,83 149,2 174.,6 1974 218,3 2384 257,1
64 136,0 165,3 1913 214.6 236,3 257.1 276,8
128 152,5 183.3 209.8 2343 2573 278,7 299,7
256 171,5 203,0 2306 256,6 281,5 304,6 3248
512 192,5 225,6 254, 282.5 309,0 332,6 355,2
760 205,8 239.7 2700 298.,9 326,2 3515 376,1

A remoc¢io dos materiais indesejaveis dependera {Almeida, 2000):
a) da pressdo do vapor dos materiais a serem removidos;
b) da pressdo absoluta reduzida do processo;
¢} da temperatura;
d) do tempo de desodorizagio;
e} da quantidade de vapor direto em relagio ao 6leo;

f} da eficiéncia do aparelho.
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As condigdes a que normalmente sfo submetidos oOleos em processos de

desodorizagdo sdo (Almeida, 2000):

e Pressdio absoluta = 1 a 6 mmHg;

e Temperatura de desodorizacio = 210 a 270°C
» Tempo de residéncia para desodorizacio:

- sistems descontinuo ou batelada (“batch™}=2a 6 h;

sistemas semi-continuos ou continuos = 15 a 120 minutos;
s Vapor direto (% em relacio ao peso do dleo):

- sistema descontinuo = 5 a 15%;

- sistemas semi-continuos ou continuos = 1 a 5%

e Produtos em 4acidos graxos livres:
- alimentacdo, incluindo refinacfio fisica = 0,05 a 6%;

- oleo desodorizado = 0,02 a 0,05%.

11.2.7. Destilado da Desodorizacic do Oleo de Seja (DDOS) — Matéria prima na

obtencio de Vitamina E

O DDOS, ou também conhecido como borra de soja, que € concentrada em
tocoferdis e esterdis, € uma das correntes resultantes da desodorizagdo, que normalmente €

considerada como sendo um subproduto na produ¢o de dleo de soja.

Como a desodorizacdo ¢ a etapa que sofre maior perda, em relacio a qualgquer um
dos compostos, com 21 a 27% em relagio aos tocoferdis, de 25 a 32% para os esterois e 35
a 40% para o escaleno, isto demonstra que o DDOS constitui uma matéria-prima rica em

compostos de alto valor agregado, enfatizando nosso interesse por este subproduto.

11.2.7.1. Composicio do DDOS

Muitos autores estudaram a composi¢io do DDOS, como pode ser observada na

Tabela IL9 (Almeida, 2000).
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As diferencas entre os valores obtidos pelos autores abaixo se devemn aos diversos
sistemas empregados para a desodorizacio e variagBes nos parAmetros do processo e
sistemas utilizados na recuperacio do destilado (Almeida, 2000). Na desodorizagio, gotas
de dleo sdo arrastadas pelo vapor de saida, havendo uma perda de triglicerideos da ordem

de 0,6% (Dudrow, 1983; Gavin, 1981).

Tabela 11.9: Caracteristicas e composigiio do DDOS determinadas por varios autores

Caracteristicas A B C D E F
Peso especifico (g/ml) 0,9116 - - - - -
Sélidos totais (%) 95,26 - - - - -
Acidez (Zacido oléico’ 100 g) 37.09 44,8 - - - 504
indice de saponif. (mgxoi/g) 15940 1202 - - - -
Acidos Graxos totais (%) 58,13-65,50 -1 60,0-62,1 - -l 508
Acidos Graxos livres (%) 37,09 44 8 36,00 397, 33,0 -
Matéria insaponificavel (%) | 26,10-36,46 58,1 - - -1 237
Tocoferdis totais (%) 8,51 12,74 7,6-8,71 12.4] 145 -
a-tocoferol (96) 1,14 0,68 1,6-1,1 2.4 - -
B-tocoferol (%) - 0,187 0,2-0,4 - - -
d-tocoferol (%) 2,75 473, 2,0-24 2,5 - -
y-tocoferol (%) 4,62 7,161 4,2-5,0 7,7 -
Esterois totais (%) 17,05 11,39 -+ 18,6: 14,5 8,0
Campesterol (%) 4,17 2,13 - - - -
Estigmasterol (%) 3,55 3,88 - - - -
B-sistosterol (%) 9,33 5,38 - - - -
Triglicerideos (%) - - 4,0 -0 167 172
Diglicerideos (%) - - - -1 16,2 -
Monoglicerideos (%) - - - -1 5,1 -
Hidrocarbonetos (%) 4.4 -1 3,5-4,1 - -1 11,6

A Augusto (1988)

B Ramamurthi e McCurdy (1993)
C Contreras ¢ Barata (1984)

D Woerfel (1981)

E Sheabar e Neeman (1987)

F Ruiz-Mendez et al. {1995)
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O teor original de tocoferol do dlec bruto vai sendo reduzido, gradualmente, no
decorrer das etapas de refino. O valor das perdas expresso em tocoferdis totais varia muito.
O processo de refinc por sua vez ndoc altera significativamente a relacdo entre a

concentracio dos isdmeros {Tabela [1.10} (Almeida, 2000).

Tabela 11.10: Contetdo de tocoferdis nas diversas etapas de processamento do 6leo de soja

Oleo de soja

Tocoferdis Bruto®  Refinado® Branqueado® Desodorizado”
Toceferois totais (ug/g 6leo)  1129-1452 726-773 845,9 7604
a-tocoferol (%) 7,0-11,0 8,2-12,4 6,25 5,75
s~tocoferol (%) 65,2-69.9  62,0-65,0 48,86 44,06
5-tocoferol (%) 28,6-21,3  25,6-29,7 29,47 26,23

*Gutfinger e Letan (1974a)
"Nogala-Kalucka et al. (1993)

Gutfinger e Letan (1974a) estudaram a variacdo do teor de tocoferdis totais
durante as diversas etapas de refino de olec de soja e obtiveram os valores médios de
tocoferdis (ug/g oleo): Bruto-1132pug/g d6leo, Degomado-1116ug/g éleo, Neutralizado-
977ug/g dleo, Branqueado-863ug/g dleo, Desodorizado-726ug/g 6leo. Avaliaram também

a concentrag¢io dos isdmeros dos tocoferdis no dleo bruto original e no dleo refinado.

A perda de tocoferdis durante o refino para obtengdo do déleo comestivel ¢ da
ordem de 6% do teor de tocoferol total, ocorrendo, principalmente, no refino alcalino e
branqueamento (Swern, 1964a}). Na desodorizacio, as perdas dependem das condi¢des do

processo, sendo, as vezes, necessaria a reincorporacio de tocoferdis ao 6leo refinado.

De acordo com Contreras (1984), de cada tonelada de dleo desodorizado pode ser
obtido de 1 a 2 kg de DDOS, com rendimento de 0,1 a 0,3 kg de tocoferol, baseando-se na
perda média de tocoferol durante a desodorizagdo de 11 a 22 mg/100 g e uma porcentagem

média de tocoferol no DDOS de apenas 6,68%.
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11.2.7.1.1. Compeosiciio do DDOS em acidos graxoes

Os 4cidos graxos representam outra classe de compostos presentes no DDOS que
segundc Wogala-Kalucka et al. (1993), faz-se necessario avaliar sua interdependéncia
qualitativa e quantitativa em relacio aos tocoferdis para se estabelecer um método

adequado para o fracionamento destes compostos (Almeida, 2000).

Us acidos graxos predominantes tanto no dleo de soja bruto, quanto no DDOS sio,
em ordem decrescente de concentracio, o linoléico, o oléico e o palmitico, representando os
principais compostos a serem separades do DDOS para a obtencdo do concentrado de

tocoferol (Augusto, 1988).

A Tabela IL11 apresenta a composigio em acidos graxos totais do dleo de soja

bruto e do DDOS {Almeida, 2000),

Tabela IL.11: Composi¢io em écidos graxos totais do 6leo de soja bruto e do DDOS

Oleo de soja Bruto (%) DDOS (%)
Acido graxo A B C D
Latrico (12:0) - <0,1 3,38 0,2
Miristico (14:0) 0,06 <0,5 0,78 0,2
Palmitico {16:0) 9,7 7.0-12,0 19,39 15,8
Estearico (18:0) 34 2,0-5,0 4,82 3,5
Oléico (18:1) 26,1 19,0-30,0 21,95 18,0
Linoléico (18:2) 51,3  48,0-58,0 40,23 55,9
Linolénico (18:3) 8.4 8,3-8,8 - 5,7
Araquidico (20:0) - <1,0 tragos 0,2
Eicosendico (20:1) 0,3 <1,0 7,56 -
Behénico (22:0) 0,3 <(},5 - 0.4
Linocérico (24:0) - - - 0,2

A Nogala-Kalucka et al. (1993)

B Swemn (1964b)

C Augusto {1988)

D Ramamurthi ¢ McCurdy (1993)

Com o aumento quantitativo e gualitativo de acidos de cadeia média no DDOS,

guando comparado com éleo de soja, ¢ possivel notar um grande acréscimo de 4cido
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palmitico no DDOS, indicando uma certa facilidade de hidrolise dos triglicerideos contendo
este Acido graxo. Provavelmente, a sua posi¢gBo na molécula do glicerol seja responsavel

por esta susceptibilidade (Augusto, 1988).

O acido linclénico, pelo contririo, encontra-se em menor proporcdo no DDOS,
fato que pode ser explicado de novo pela posicio preferencial no carbono 2 da molécula do
glicerol. E interessante notar que os 4cidos palmitico, estedrico e oléico existem em maior
proporcdo na forma livre, enquanic que os acidos lineléico e linolénico parecem
esterificados com esterdis, hidrocarbonetos e outros compostos, alguns destes ésteres

podem ter sido formados durante o préprio processo de refino (Augusto, 1988).

§1.2.7.1.2. Composicdo do DDOS em esterdis livres

(s esterdis sdo compostos que, também, estdo presentes no DDOS. Sua extracio
do ¢leo apresenta grande interesse para a inddstria farmacéutica devido a ser material fonte
para a sintese de horménios sexuais e vitamina D (Swemn, 1964b). A recuperagio pode ser
realizada na matéria msaponificavel do DDOS por cristalizag@io fracionada. Os esterdis
ocorrem nos 6leos tanto na forma livre, quanto como ésteres dos acidos graxos e também

na forma de glicosideos (Almeida, 2000).

O refino alcalino dos oleos também remove uma porgdo destes esterdis. Qutra
parte ¢ removida na etapa de desodorizagdo. Mas mesmo assim, pode-se dizer que o DDOS
¢ outra fonte aprecidvel de esterois, cuja concentracio € igual ou cerca de quase o dobro da
dos tocoferdis. Assim sendo, os esterdis, depois dos dcidos graxos, ocupam o segundo lugar
em prioridade de remocg@o para a obtencdo de um concentrado de tocoferol {Augusto,

1988).

De acordo com Augusto (1988), os esterdis livres do DDOS, determinados por

cromatografia em fase gasosa, encontram-se na Tabela IL12.

Tabela 11.12: Composi¢do percentual de esterdis do DDOS

Esterois Percentagem
Campesterol 24,45
Estigmasterol 20,85
B-sitosterol 34,70
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11.2.7.1.3. Compesicio da matéria insaponificavel do DDOS

Os componentes principais da matéria insaponificavel do DDOS ficaram entre
26,10 e 36,46% segundo o método aplicado na determinacdc feita por Augusto (1988} e

enconiram-se na Taghela 1113,

Alguns resultados diferentes podem ser encontrados na composicdo da matéria
insaponificavel do DDOS, pois a composigio do DDOS estd em fungio do cultivo de soja

processado, condigdes operacionais da desodorizacio e manejo posterior do DDOS.

Tabela I1.13: Compesi¢do percentual da matéria insaponificavel do DDOS

Componentes Percentagem (%)
Tocoferdis totais 28,21
a-tocoferol 4,96
Esterdis totais 56,24
Hidrocarbonetos 14,83

Com relagio & matéria insaponificavel do Oleo bruto, a fracio de esterdis
corresponde a 60°C: 20% campesterol, 20% estigmasterol, 53% pB-sitosterol € 7% misturas

de A’-avenasterol e A’-estigmastenol (Almeida, 2000).

Na matéria insaponificavel do ¢leo de soja também se encontra outra classe de
compostos denominada dlcoois triterpénicos, que consistem de compostos com estrutura de
5 anéis de ciclohexanos condensados contendo 30 atomos de carbono. Os élcoois
triterpénicos correspondem a 14% da matéria insaponificavel estando presentes a f-

amirina, o ciclo artenol, o 24-metileno cicloartenol e o ciclobranol (Swern, 1964b).

Os hidrocarbonetos representam outra classe de compostos orgnicos encontrados
na matéria insaponificivel do dleo de soja bruto, sendo o escaleno (CsoHso) o mais
importante, um hidrocarboneto altamente insaturado. Embora sua estrutura assemelha-se a
de um carotendide, o composto ndo apresenta cor devido ao fato de suas ligagdes duplas
nzo serem conjugadas. Esta classe de compostos representa de 5 a 22 mg/100 g de dleo de
soja ¢ € concentrada na etapa da desodorizagio, quando sdo removidos juntos com outros

compostos volateis.
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O DDOS contém cerca de 8,8% de hidrocarbonetos, 50% de escaleno, sendo uma
mistura composta por 4,2% de compostos com 29 a 31 dtomos de carbono e o restante dos
compostos apresentam ntmero de carbonos inferior a 29 e superior a 31 (Evans et al,,

1964).

11.2.7.1.4. Composicio dos tocoferdis individuais de DDOS

Os tocoferois individuais existentes numa amosira de DDOS (Augusto, 1988)
foram determinados por cromatografia liquida de alta eficiéncia (HPLC) e sua distribuigfio

porcentual se encontra na Tabela I1.14.

O contribuinte principal ¢ o y-tocoferol, sendo que o w-tocoferol (vitamina E)

corresponde a 13,4% dos tocoferdis totais do DDOS.

Tabela 11.14: Composicio porcentual de tocoferdis do BDOS

Tocoferdis Percentagem (%)
a-tocoferol 13,40
B-tocoferol n.q.
y-tocoferol 54,30
o-tocoferol 32,30

n.g. = nfo guantificdvel
11.2.8. Informativo de mercade (Fonte: http://www.aboissa.com.br/palma/cotdia.htm)
Valor do Oleo de Soja Brute Degomado (em 08/67/2004):
Compra: R$ 1.700,00/ton

Venda: R$ 1.790,00/ton

I1.3. MATERIA PRIMA PARA A OBTENCAO DA PRO-VITAMINA A - O OLEO
DE PALMA (Fontes: hitp://www.aboissa.com.br/palma/palmalQ.htm ¢ Malaysian

Palm Oil Promotion Council Latin America)
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11.3.1. Oleo de Palma

A palma, Elaeis guineensis, também chamada de “palmeira do dendé” preduz um
rendimento em oleo de aproximadamente 3700 kg/hectare, anualmente. Em compara¢io
com os rendimentos do dleo de soja 389 kg/hectare e do 6leo de amendoim 857 kg/hectare,

estes dois vltimos s&o muito baixos quande comparados com o Oleo de palma.

As areas produtoras no Brasil sfo encontradas no Para, Amazonas, Amapa ¢
Bahia, sendo o Para o maior produtor de éleo de palma do Brasil ¢ € onde se concentra
mais de 80% da area plantada. Nessa regifio ocorre maior flutuagfo em energia solar,
temperatura do ar, umidade atmosférica (distribuicio das chuvas), que € o elemento
climatico de maior variagio espacial ¢ de maior repercussdo na produtividade do dendé

nesta regido.

11.3.2. Processamento de Refing Fisico

O 6leo de palma bruto deve ser refinado com padrdes aceitos internacionalmente
para Oleos comestiveis (Codex Alimentarius), antes do seu uso como alimento. O refino
remove os acidos graxos livres, cor e material com mau cheiro, que estdo presentes no 6leo
bruto. O refino fisico (ou a vapor) é a técnica mais amplamente utilizada. O refino fisico
significa o pré-tratamento do 6leo bruto com acido fosforico alimenticio para a remogéo
das impurezas e, entdo, ¢ alvejado seguido de filtragiic a vacuo. Depois de pré-tratado, o
6leo ¢ destilado a vacuo em um desodorizador para a remogio dos acidos graxos livres e
materiais odoriferos. O dleo de palma refinado, clarificado ¢ desodorizado tem como cor o

amarelo dourado.

11.3.3. Fracionamento

Por causa da sua versétil composigio em acidos graxos e de triglicerideos, o olec
de palma, presta-se através de processamento, para a producio de uma grande variedade de
produtos. O fracionamento tira proveito das caracteristicas do dleo de palma quando da
fusdo de triglicerideos, produzindo oleina de palma e fragdes de estearinas sélidas. Mais

adiante, os processos de fracionamento resultam no comumente usado “double clein” de
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palma fracionada (liquida) ou fracio intermediaria de palma, utilizads principalmente, em

gorduras de confeitaria industrial.

Sendo utilizados principalmente para a industria de alimentos, o éleo de palma e
de palmiste devem ter manusecios e armazenagern adequados, para que ndo haja qualquer

alteracio na qualidade e propriedades do produto na entrega ao consumidor.

11.3.4. Propriedades Nutricionais do Oleo de Palma e seus Derivados

O objetivo dos estudos das propriedades nutricionais do 6leo de palma ¢ seus
derivados tem sido entender os efeitos do 6leo de palma no fator de risco da doenga
corondria, cancer e 08 papéis fisiologicos de seus componentes secundarios. Isto faz do 6leo
de palma e seus derivados um dos oleos mais extensivamente pesquisados no mundo de

hoje.

11.3.4.1. Acidos graxos de Oleo de Palma

Como outros éleos ¢ gorduras comestiveis, o dleo de palma e seus derivados, por
exemplo, a oleina de palma e a estearina de palma, sdo facilmente absorvidas e utilizadas,
normalmente, no processo metabdlico. Cada grama do o6leo concentrade tem uma
densidade de energia equivalente a nove calorias ¢ ¢, entfio, fonte alimenticia Gtil que
satisfaz as exigéncias didrias de energia. O 6leo de palma tem uma composicio de acidos
graxos que € de aproximadamente 51% insaturada e 49% saturada, enquanto que a oleina
de palma ¢ até mais insaturada {cerca de 56%). Esta composic@o de éleo prové para nossa
exigéncia diaria de 4cido graxo essencial na forma de 11% de contetido de 4cido linoléico.
Considerando-se que ¢ um odleo comestivel dietético de origem vegetal esta,
essencialmente, livre de colesterol. Sua composi¢éio natural de dcido graxo também requer
uma minima modifica¢do quimica para uso em uma grande variedade de formulagido
alimenticia. Isto € vantajoso, em relacfo a outros dleos comestiveis liquidos, pois estes
requerem hidrogenagdo (resultando na formagéo de dcidos graxos trans), fato este que pode

estar danificando a satde humana.

Um estudo mostrou gue, fazendo-se uso de dleo de palma e oleina em dietas, nio

ha elevagdo do nivel de colesterol no sangue e, sim, um aumento na quantidade de
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colesterol bom (HDL-C), modulando o de baixa densidade, o colesterol ruim (LDL). O
colesterol de alta densidade (HDL) € um protetor contra doengas coronarias. Também foi
mostrado que uma dieta enriquecida com éleo de palma tem uma tendéncia em reduzir a

coagulacio do sangue.

Basicamente, o dleo de palma e seus derivados se comportam como "gorduras
neutras” na resposta colesterolémica. Além disso, o dleo de palma, quando utilizado em
muitas formulaces alimenticias, nfo requer nenhuma hidrogenacfo e € livre de acidos
graxos trans. Estes acidos graxos trans foram, recentemente, reportados por elevar o LDL-

colesterel ruim e por reduzir o HDL- colesterol benéfico.

11.3.4.2. Componentes secundérios do Oleo de Palma

A parte dos acidos graxos do 6leo de palma, seus componentes secundérios sio
inigualaveis em propriedades nuftricionais. OUs mais importantes destes s@o a vitamina E da

palma (tocoferol e tocotriendis) e o carotendide {(principalmente alfa e beta-carotenos).

A vitamina E da palma age como um antioxidante bioldgico que protege contra a
oxidaclo acentuada e o processo de arteriosclerose. Os tocotriendis foram mostrados como
reguladores de colesterol no sangue ¢ que também poderiam ajudar a explicar a
neutralidade do oleo de palma no enriquecimento das dietas. Os tocotriendis também estéo
sendo investigados ativamente, especialmente para as propriedades anticancerigenas,

principalmente no cancer mamario.

O oleo de palma bruto € a fonte mais rica da natureza em carotendides, com
concentragdes na ordem de 700-1000 ppm. Por exemplo, isto ¢ aproximadamente 15 vezes
mais que aquele presente em cenouras. O principal carotendide em dleo de palma é o beta-
caroteno (55%}), alfa-caroteno (35%) e, em porcentagens menores, o licopeno, o fitoeno e
os zeacarotenos (Tabela 11.15). Este carotendide de palma natural tem propriedades
antioxidantes e anticancerigenas. A propriedade mais interessante dele, é a de pro-

itamina A.

O olec de palma ¢ seu derivado liquido, a oleina de palma, sdo consumidos
mundialmente como 6leo de cozinha e como componente de margarinas e shorfenings
(gorduras especiais). Estes oleos também estdo incorporados em misturas de gorduras,

utilizadas na fabricacfo de uma variedade de produtos alimenticios, como também na
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preparacdo de alimentos domésticos. G dleo de palma, como outros oleos vegetais, € livre
de colesterol. Tendo um nivel natural de saturagio moderado, nfo requer hidrogenagio para
uso em componentes gordurosos para alimentos, e como tal, ndo contém 4cidos graxos

trans (prejudiciais a saude}.

Tabela I1.15: Carotenos em Oleo de Palma Vermelho

Carotenos Composicdo (%)
Fitoeno 1,27
Fitoflueno 0,68
Cis-[B-caroteno 0,68
-caroteno 56,0
o-caroteno 35,2
cis-oi-caroteno 2,49
Y-Caroienc 0,33
&-caroteno 0,69
d-caroteno 0,83
Neurospereno 0,29
[-zeacaroteno 0,74
o-Zeacaroteno 0,23
licopene 1,30
TOTAL {ppm) 500-700

A oleina de palma contém uma mistura de acidos graxos poliinsaturados,
monoinsaturados e saturados. As respectivas concentragdes sdo: 44% de acido oléico, 10%
de acido linoléico, 40% de acido palmitico e 15% de acido estearico. Sdo invertidas as
concentragdes de palmitico e 4acidos oléicos em 6leo de palma ndo fracionado, ou seja, 44%

e 40%, respectivamente.

Os triglicerideos de oleo de palma levam predominantemente o 4cido linoléico
{um acido graxo essencial) na posigldo 2, a qual favorece a absorcio ¢ disponibilidade para

USO 1O Organismo.

37



Capitulo I —Definigio dos Produtos & Processos considerados neste trabalho e Estado da Arte

11.3.5. Uses do Oleo de Palma

Us produtos do dleo de palma sdo processados, normalmente, para alcancar uma
larga faixa de propriedades, o que possibilita o seu uso na maioria das formulagdes que
requerem um componentie gordurose. O uso de varios processos tecnoldgicos, incluindo
fracionamento, mistura, interesterificagio e hidrogenacio permitem ao refinador fazer
produtos sob encomenda, com a finalidade de satisfazer as exigéncias dos fabricantes de
produtos alimenticios para consumo final, tais como margarinas, biscoitos, gorduras para
sorvetes , chocolates e outros. As caracteristicas fisicas e quimicas destes produtos podem
diferir, significativamente, no maior intercdmbic com a maioria das matérias-primas usadas

na indastria de dleos e gorduras.

A oleina, fraclo liguida do 6leo de palma, é um excelente dleo doméstico para uso
geral em muitos paises tropicais ¢ subtropicais. E extremamente estdvel a altas
temperaturas durante a fritura, tem menos tendéncia para enfumagcar, espumar ou formar
polimeros pegajosos insalubres. A oleina de palma também ¢ um bom auxiliar para ser

misturado com outros Oleos vegetais e gorduras.

O oleo de palma ¢ um ingrediente ideal para a fabricagio de margarina. Sua larga
faixa de teores de gorduras sélidas, aliado a capacidade dos refinadores em produzir
diferentes tipos de produtos, faz do dleo de palma uma matéria-prima mais versatil para a
produgiio de margarina. Ao contrario dos dleos liquidos, o 6leo de palma dara o conteido
de solidos e textura exigidos sem a necessidade de hidrogenagfo, o que produz 4cidos
graxos trans, que sfo nutricionalmente danosos. Assim, guando € utilizado o oleo de palma

na margarina, o produto final pode ser produzido para sua aplicagiio especifica.

Excelentes shortenings de qualidade, com uma larga faixa de aplicacdes, sfo hoje
produzidos com Oleo de palma e seus derivados. Estes shortenings, baseados em palma, sio
adequados para fazer pdes, bolos, massas, cremes e outros produtos de panificagio.
Novamente, quase nenhuma hidrogenacgio é requerida quando o 6leo de palma e seus
derivados tornam-se parte como ingrediente principal. A aplicagfio do produto pode ser
ainda mais estendida quando o éleo de palma € utilizado em combinagfio com estearinas de

palma com caracteristicas diferentes de ponto de fusdo.

Através da otimizaciio das condices de fracionamento, podem ser produzidos

varios graus de fragles intermediarias de dleo de palma com diferente contetido solido-
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gorduroso ¢ diferentes caracteristicas de ponto de fusfio. Estes tm aplicacBes na inddstria
de confeitaria, na qual eles substituem parcialmente ou completamente a manteiga de

cacau.

O oleo de palma ¢, atualmente, um ingrediente comum na fabricagio de sorvetes.
A gordura do leite, ingrediente tradicional em sorvete, é substituida pelo dleo de palma em
combinacfio com o oleo de palmiste. Um sorvete cremoso, com excelentes qualidades de

palatabilidade, € produzido facilmente por esta substituicio.

Uma mistura de gorduras que inclui dleo de paima, éleo de palmiste e outras
gorduras sdo usadas para substituir a gordura do leite nos cremes n#io-lacticos. Isto também
oferece vantagens em termos de durabilidade nas prateleiras {maior durabilidade a
oxidacho).

Destacando-se outros usos do dlec de palma, a estearinag de palma e oleina do
palmiste sfo excelentes matérias-primas na fabricac3o de sabdes. SabGes sio misturas de
sais de sodio e acidos graxos derivados de 6leos ¢ gorduras, através de saponificagfo
quimica com soda caustica. E possivel produzir sabdes que tém poder superior de espuma e
cor, quando derivados da palma, comparados a maioria das fontes tradicionais, inclusive o
sebo. Os acidos graxos puros da palma também sdo utilizados para fazer sabdes brancos de
boa qualidade, onde as impurezas sdo removidas durante a preparagio da matéria-prima.
Ela também pode s¢ misturar facilmente com outras matérias-primas na fabricacio de
sabdes, que tem como resultado oferecer maior flexibilidade aos fabricantes. Exemplos de
misturas habituais para produzir sabdes brances de qualidade superior sdc 70 a 80% de
palma e 20 a 30% de acidos graxos do palmiste.

O oleo epoxidado ¢ extensivamente utilizado como planificador e estabilizador. Os
planificadores aumentam a durabilidade de um plastico, enquanto o estabilizador reduz a

taxa de degradacfio do plastico induzida pela luz, calor ou microorganismos.

Os acidos, normalmente, so produzidos por hidrélise de gordura a alta
temperatura. O oleo de palma é comparavel em qualidade aqueles produtos produzidos com
sebo. Estes acidos de palma tém um conteddo baixo de insaponificaveis, que ¢ um
importante indicador de qualidade. Os 4cidos tém varias aplicaces: na inddstria de aromas
e fragrancias, em confeitarias e produtos de padaria e, ainda, como agentes de lubrificagio.
Os 4cidos baseados na palma sfic utilizados como auxiliares na inddstria da borracha, uma
vez que eles tém um efeito plastificador amaciante. Eles agem como agentes lubrificantes ¢
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aceleradores na vulcanizagio. Também, as velas feitas com acidos de palma tém vida util
por muito mais tempo, pois, produzem menos fumaca ¢ gotejam menos que a cera baseada
em produtos de petroleo. Os acidos, tais como o laurico, miristico, palmitico e estearico da
mais alta qualidade, s8o freqlentemente utilizados em cosméticos que indicam a boa
qualidade para ensaboamento, condigio de limpeza ¢ brilho. Esteres graxos sio produzidos
pela esterificagdo de acidos graxos com alcool ou pelos dlcoois de triglicerideos. Estes t€m
aplicacBes em varias industrias, inclusive tecidos, cosméticos, farmacéuticos, plasticos ¢

fubnficantes.

A estearina de palma é uma fonte econdmica e satisfatéria de matéria-prima para a
produgio de metil-ésteres alfa-sulfonados, que sdo excelentes surfactantes. As estearinas de
palma derivadas de metil-ésteres alfa-sulfonados tém propriedades de detergentes

comparavels com os detergentes de origem petroquimica.

Os oleos vegetais tém uma historia de uso como substitutos do diesel. Esteres
metilicos baseados na palma (diesel de palma) sofferam extensas provas para este
proposito. Maquinas que partem a frio, com contetdo de particulas de carbone reduzido e
menos produgio de fumaga s3o caracteristicas vantajosas do diesel de palma. Além disso, a
méaquina nio requer nenhuma modificagdo para funcionamento. A parte do diesel de palma,
estudos recentes demonstraram que o 6leo de palma bruto pode ser usado diretamente como
combustivel para veiculos de corrida, que andaram normalmente através de algumas

modificacdes feitas pelos engenheiros.

Sdo produzidas misturas de 10-30% de glicerol e 4gua (dgua-doce) durante a
divisiio da gordura para a produgic de acidos graxos ou alcoolizes de triglicerideos. A
agua-doce pode ser processada para a obtengo do puro glicerol mais adiante. O glicerol
graduado da farmacopéia € alcancado através do tratamento adicional com carbono ativado.
O glicerol é um subproduto importante na indistria dleoquimica da palma. B
freqlientemente utilizado como um componente para produtos farmacéuticos, como
umectante em cosméticos e tabacos, como ingredientes na produgio de explosivos e

emulsificadores alimenticios (mono e diglicerideos).
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11.3.6. Oleo de Palma no Comércio Mundial

A Malasia ¢ o maior produtor e exportador de ¢leo de palma do mundo. Em 1999,
respondeu por 9,70 milhSes de toneladas (51%) de uma produgio mundial de 19,27
milhdes de toneladas, {42%) das exportagles fotais (8,05 milhSes de toneladas). A
produgio de 6leo de palma por hectare continua crescendo. Baseado na tendéncia existente
(Tabela 11.16), a média de producic na Malasia e Indonésia sera trocada. A média mundial

de produtividade de ¢leo de palma deverd chegar a 4 toneladas por hectare no ano 2008,

Tabela I1.16: Produtividade de Oleo de Palma (por ton/ha/anc)

Amnos Malasia  Indomnésia Brasil Nigeria Mundial
1973/77 3,38 2,90 1,40 1,96 2,46
1978/82 3,61 3,31 2,09 1,74 2,88
1983/87 347 3,84 2,08 1,88 3,07
1688/92 3,49 3,72 1,86 2,18 <314
1993/97 3,64 3,60 1,94 2,15 3,26
1998/02 3,69 3,75 2,18 2,25 3,38
2003/07 3,72 3,80 2,30 2,29 3,40
2008/12 3,81 3,87 2,40 2,33 3,46

A Figura 1.5 mostra como esta dividida a produgfio mundial de éleo de palma,

entre os paises produtores.

PRODUCAO MUNDIAL DE OLEQ DE PALMA

1% Brasil

3% Colombia
3% C Marfim

6% Nigéria

59%, M alésia 28% Indonesia

Figura 115, Producdo Mundial de Oleo de Palma (Fonte: hitpy//www.aboissa.com.br/palma/palma [0.him)
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Na Tabela 11.17, sfic apresentadas as especificagfes do dleo de palma bruto € na

Tabela 11,18, sfo apresentadas as especificagfes do dleo de palma refinado.

Tabela 11.17: Especificacdes do dleo de palma bruto

OLEO DE PALMA BRUTO
indice de lodo (Wijs) (%) 52-55
Acidos Graxos Livres (ppm) 15-3,0
Carotenos (ppm) 650 - 800
Tocoferois (ppm) 600 - 8GO
Umidade e Impurezas (max.) 0,5
indice de Perdxido (meg/kg) 3-6
Ferro {ppm) 3-6
Cobre (ppm - max.) 0,08
CURVA DE SOLIDOS (NMR)
10°C (%) 30-36
20°C (%) 9-15
25°C (%) 6-12
30°C (%) 4-8
35°C (%) 2-5
PRINCIPAIS ACIDOS GRAXOS - GLC (%p/p)
C16:0 (%) 40,5-420
C18:0 (%) 4,5.52
C18:1 (%) 40 - 44
C18:2 (%) 9-10
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Tabela 11.18: Especificacdes do dleo de palma refinado

OLEO DE PALMA REFINADO

indice de Todo (Wijs) (%) 52-55
Acidos Graxos Livres (%) 0,05
indice de Perdxido (mea/kg — max.) i
Ferro (ppm - max.) 6,2
Fésforo (ppm - méx.) 3
CURVA DE SOLIDOS (NMR)
10°C (%) 32-36
20°C (%) 16-15
25°C (%) 6-12
30°C (%) 4-8
35°C (%) 2-5
PRINCIPAIS ACIDOS GRAXOS - GLC (Yop/n)
C16:0 (%) 40,5 -42.0
C18:0 (%) 4,5-52
Ci8:1 (%) 40 - 43
C18:2 (%) 9-10
TRANS (%) 0

11.3.7. Informative de mercado (Fonte: http://www.aboissa.com.br/palma/cotdia.htm)
Valor do Oleo de Palma Bruto — Integral (em 08/07/2004)
Compra: RS 1.800,00/ton

Venda: RS 1.900,00/ton

I1.4. A DESTILACAQ MOLECULAR ~ DEFINICAO DO PROCESSO

Destila¢@o molecular € um caso especial de evaporaciio, a qual ocorre em pressdes
extremamente baixas, de modo que o efeito do vapor gerado sobre o liquido, praticamente,
ndo influencia a taxa de evaporagio e o fator de separagdc, desde que a superficie de
evaporagdo ¢ a superficie de condensacdo estejam separadas entre si a uma distincia da
magnitude do livre percurso médio das moléculas evaporadas, ou seja, as moléculas
evaporadas atingirBo o condensador facilmente, pois encontraric um percurso
relativamente descbstruido (Batistella, 1996). Por esse motivo, a destilagio molecular é

considerada um processo de ndo equilibrio (Hickman, 1943).
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A destilacBo molecular encontra utilidade na separagdo e purificago de materiais

sensiveis termicamente ou de alto peso melecular (Erciyes et al., 1987).

Na destilacfio convencional, em qualqguer instante, a superficie do destilando ¢ uma
amostra verdadeira do liquido (devido 2 alta turbuléncia presente na fase liquida) e 2
difusdo das moléculas volateis para a superficie € rapida em comparaciio com a velocidade
de evaporagdo. Ja na destilaclo molecular, ¢ fluxe do liguido destilando é extremamente
“bem comportado™; ai a conveccgio devido a ebuligdo nio existe, ¢ a difusdo € dificultada
pela viscosidade alta e pelos pesos moleculares elevados. Para gue a destilacfo molecular
seja eficiente, € necessdrio haver a renovagio mecénica do filme superficial onde ocorre a
evaporacdo. Isto pode ser feito de trés formas: pela agitagfio vigorosa do liquido, pelo fluxo
gravitacional ou pelo espathamento mecénico do liquido (Perry e Chilton, 1980 e Batistella,
1596).

Os destiladores moleculares sdo, basicamente, constituidos por um evaporador
{(onde o destilando ¢ espalhado em uma fina camada ~ cerca de décimos de milimetro) com
facilidades para aquecimento e por um condensador, com facilidades para resfriamento
(normalmente, colocado muito préximo do evaporador, a alguns centimetros). Ambos
devem operar sob pressdo da ordem de 0,001 a 0,0001 mmHg. Os sistemas periféricos sio
constituidos de bombas dosadoras, bombas succionadoras, ambas responsaveis pelo fluxo
de material no destilador, e de um sistema de geragiio de vécuo constituido, normalmente,

por dois ou mais estagios (Batistella, 1996).

i1.4.1. Contribuicdes da literatura — Destilacdo Molecular

Como ja se sabe, a destilagio molecular ¢ um método muito importante na
separaciio de materiais sensiveis ao calor, de alto peso molecular, pela qual a decomposigéio
térmica pode ser evitada ou reduzida a um minimo. Com o desenvolvimento de novos
produtos nas mais variadas categorias da Industria Quimica nos dias de hoje, houve a
necessidade de se recorrer a uma tecnologia nova para a purificacdo ou separacio de tais
substancias, geralmente muito complexas. Varios pesquisadores, na verdade, ja comegaram
a estudar os topicos tedricos e cinéticos e a tentar fazer um design de um equipamento para

a destilagio molecular hi décadas (Holl6 et al., 1971).
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Neste trabalho de tese, ird se fazer um apanhado geral da evolugdo do processo de
destilacdo molecular e, posteriormente, enfocar a obteng3o dos produtos de interesse: os

tocoferdis e 0s carotenos.

Desde 1991, o Laboratéric de Desenvolvimento de Processos de Separagio
(LDPS) da FEQ/UNICAMP tem trabalhado e realizado importantes desenvolvimentos

nesta frea de destilacdo molecular, sendo uma das referéncias internacionais no assunto.

Este grupo de trabalho tem publicado varios trabalhos nesta area. Uma descrigfio
do processo de destilagio molecular foi feita por Batistella ¢ Maciel (1996a), para mostrar
as principais aplicag8es para processos quimicos. Foi descrito ¢ processo de transferéncia
de massa e calor no filme liquido para ambos os destiladores moleculares: o de filme
descendente e o cenirifuge. O liguido flui no evaporador rofativo conico do destilador
centrifugo e no evaporador cilindrico do destilador de filme descendente. As equacgbes que
caracterizam ambos os processos s3o os balangos de massa, energia ¢ momento ¢ a taxa de
evaporacio de Langmuir. As equacles foram desenvolvidas pelo método de diferencas
finitas. Foi estudado, também, o efeiio de varios pardmetros para sistemas binarios. Foi
realizada uma andlise comparativa entre os equipamentos: destilador molecular de filme
descendente e destilador molecular centrifugo. Em outro trabalho, Batistella e Maciel
(1996b) mostraram analises de sensibilidade paramétrica da destilagio molecular para os
dois tipos mais importantes de equipamentos de destilagio (centrifugo ¢ de filme
descendente). Batistella e Maciel (1996¢) avaliaram a aplicacdo da destilagio molecular nas

separagdes de produtos de quimica fina.

Batistella (1996), em sua dissertacio de mestrado, apresentou os fundamentos da
destilagdo molecular e fez a modelagem matematica e simulagdo deste processo para o
destilador de filme descendente ¢ para o destilador molecular centrifugo, a fim de conhecer
¢ entender as varidvels de operacfio e suas inter-relagdes. Também foi validado o modelo
desenvolvido, considerando o sistema dietilftalato-dietilsebacatc para o destilador
molecular centrifugo e o sistema dibutilftalato-dibutilsebacato para o destilador molecular

de filme descendente, pois estes sistemas sfo ideais sob o ponto de vista termodindmico.

Uma andlise comparativa entre ambos o0s equipamentos, enfatizando
caracteristicas particulares entre eles, como por exemplo, tempos relativos de destilacio,

condigbes e perfis de temperaturas, etc, foi feita por Batistella e Maciel (1996d). Este
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trabalho foi inédito na literatura. Em outro trabalho, Batistella e Maciel {1997a)
apresentaram uma comparagdo usando destiladores centrifugos operando em cascata € em

refluxc.

= Recuperaciio de Tocoferois — Destilacfio Molecular

Smith (1967) mostrou gue o DDO vegetais podem ser saponificados e acidulados
para converter os glicerideos e outros ésteres em acidos graxoes livres e dlcoois lvres. Os
acidos graxos livres sfo esterificados com um 4lcool monohidrico de baixo pese molecular
em presenga de um catalisador dcido. Os fitoesterdis sfo precipitados e cristalizados pela
adicdo de agua a mistura, e o0s tocoferdis sdo removidos dos ésteres de dcidos graxos por

destilacio molecular.

Ramamurth: e McCurdy (1993} ¢ Ghosh e Bhattacharyya (1996) desenvolveram
um processo via enzimética na etapa de esterificaclo, € a seguir, separou os eésteres
formados por meio de uma destilagdo sob alto vacuo. Por estes processos conseguiram

atingir uma concentracio de aproximadamente 30% de tocoferdis.
p

Schwarzer et al. (1996) estudaram um método de concentrar tocoferdis e/ou
ester6is a partir de tocoferol e/ou esterol contidos em misturas graxas e/ou derivados dessas
misturas, no qual a mistura ¢ submetida a uma destilagio fracionada e a uma destilagdo
molecular. Com este método, conseguiu-se obter acima de 90% de tocoferdis e/ou 80% de

esterdis livres, a partir destas misturas, apés apenas duas etapas.

Fizet (1996) e Barnick: et al. (1997) mostraram processos onde se utilizam o DDO
¢ esterificam em condigdes de elevadas temperaturas para gerar ésteres de elevado peso
molecular. Apos varias etapas de destilagiio molecular obtém-se tocoferdis e fitoesterdis.
Prossegue, entdo, um processo de adsorsdo com amberlite ativada, até obter-se tocoferdis

com teores acima de 95 %,

Baird (1997) utilizou um processo onde, apds varias etapas de destilagdo sob alto
vacuo, obteve-se tocoferdis e fitesterdis, separadamente, porém em concentragdes nio

muito elevadas (20 a 30% de tocoferdis).

No trabalho de Batistella et al. (2002a), resultados importantes a partir de

simulagdes foram apresentados, mostrando a potencialidade do processo de destilagio
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molecular na recuperacgio de vitamina E a partir de 6leos vegetais. Foram considerados dois
tipos de destiladores moleculares: o de filme descendente e o centrifugo. Os resultados
enfatizam o grau de recuperagiio ¢ os fatores que influenciam substancialmente a
performance dos destiladores moleculares, assim como a vazio de alimentago, tempo de
residéncia e temperatura de processo. Além disso, foi mostrado que cada tipo de destilador
opera sob tempo de residéncia ¢ temperatura especificos. Eniretanto, uma analise cautelosa
deve ser realizada a fim de determinar o melhor equipamento e as condigBes operacionais
para a obtenglic de produtos com alta qualidade e conceniracio e redurzidos problemas de
decomposicio térmica do material. O caso estudado foi para a recuperacio de vitamina E

(tocoferdis), a partir do destilado da desodorizagdo do 6leo de soja.

Xu et al. (2002) usaram a destilacio molecular na purificagio de lipideos
estruturados, produzidos a partir de 6leo de colza com écido caprico (acidélise enzimatica)
¢ de oleo de peixe com tricaprina. Os lipideos estruturados, obtidos a partir da aciddlise
enzimatica, geralmente contém uma larga proporciio de acidos graxos livres, de cadeias
médias e longas. Duas etapas de destilacio molecular foram aplicadas para remover estes
acidos graxos livres. Varios parmetros foram otimizados, como temperatura do
evaporador, vazio de alimenta¢io usando a metodologia de superficie de resposta e dois
modelos foram obtidos, levando-se em consideragfio a quantidade de 4cidos graxos livres
no produto residual e, também, a perda de tocoferol a partir do dlec de partida. No geral,
em condi¢des que resultam em um menor conteudo de acidos graxos livres, acarreta uma

maior perda de tocoferdis.

Como o 4cido gama-linolénico tem a fungfo fisiologica de modular a reagio
imunologica e inflamatodria, Kawashima et al. (2002) produziram triacilglicerol, rico em
1,3-dicapriloil-2-gama-linolenoil glicerol (CGC), a partir de um 6leo rico em 4cido gama-
linolénico (cerca de 45,4% p/p), o qual foi preparado a partir da hidrélise do dleo de
borragem com a lipase Candida rugosa (primeira etapa) e da aciddlise da mistura do dleo
rico em acido gama-hinolénico/acido caprilico (1:2 p/p), usando a lipase Rhizopus oryzae
{segunda etapa). A reaglio converteu os acilglicerdis parciais em triacilglicerdis
estruturados e tricaprilina e produziu 44,5 %mol de CGC, baseado no conteudo total de
acilglicerois. Ndo somente os 4cidos graxos livres contidos na mistura de reagdo, como

também parte da tricaprilina e acilglicerdis parciais, foram removidos por destilagio
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molecular. A destilaco resultou em um aumento do contetido de CGC no produto

purificado de 52,6 %mol.

Rohr e Trujillo-Quijano (2002} patentearam um processo para a extracdo € a
concentracio de substncias insaponificiveis, contendo vitaminas ¢ prd-vitaminas
lipossolavess, fatores do crescimento e horménios animais € vegetais, a partir dos residuos
da industrializacBo de produtos animais ou vegetais. Este processo nfio requer o uso dos
solventes. Seu objetivo principal € obter a separaciio destes "produtos valiosos”, por meio
do destilagfo/evaporagdo a alto vacuo e a producio de icidos graxos e outros acidos
orgnicos de aita qualidade, uma vez que a recuperaciio da fraglo insaponificavel dos
residuos da industrializagdo dos produtos animais ou vegetais, ¢ de grande interesse
comercial. Iste ¢ devido ao fato gue “os produtos valiosos”, tém, em muitos casos,
atividade vitaminica, como os tocoferdis, esterdis, carotendides, vitamina A, vilaminag K|
vitammina D, enquanto gue outros produtos apresentam propriedades que reduzem o
colesterol, como os esterdis, tocotriendis, escaleno, etc.; ou ainda propriedades
antioxidantes, como os tocoferdis, tocotriendis; e, também, propriedades
anticarcinogénicas, como os tocotriendis, esteréis, licopeno, e alfa-caroteno. Alguns outros
produtos sdo usados como uma estrutura para a sintese quimica, como por exemplo, 0s
esterdis para a sintese de horménios, sintese da vitamina D e outros produtos que tém

propriedades nutracéuticas e cosmeceéuticas.

Moraes et al. (2003, 2004b} usaram o simulador DISMOL para determinar as
melhores condigdes operacionais que regem um trabalho experimental. Entretanto, este
simulador necessita de diversas propriedades fisico-quimicas (normalmente disponiveis
experimentalmente), mas muitas vezes sdo muito dificeis de encontrd-las, devido a
complexidade dos componentes envolvidos. Entdo, suas determinagdes devem ser feitas
através de correlagdes e/ou predigdes, a fim ter uma melhor caracterizacio do sistema a ser
estudado. Neste trabalho, foi feito um estudo para determinar estas propriedades, a fim
poder avaliar a recuperagio de tocoferdis (vitamina E), usando o simulador DISMOL. A
matéria-prima usada foi o destilado da desodorizac@o do éleo de soja bruto {(BDOS). Com
este procedimento, foi possivel também determinar as melhores condi¢es operacionais
para o trabalho experimental, analisando os perfis obtidos a partir destas simulagdes, para o

destilador de filme descendente.
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Hirota et al (2003) utilizaram 2 destilagio molecular para separar tocoferdis e
esterois dos ésteres esterilicos (steryl esters), di e triacilglicerois, partindo-se do destilado
de desodorizacdic do dleo de soja (DDOS). Eles purificaram a fragio de ésteres esterilicos,
obtidos apos o tratamenio de hidrélise catalisada por uma lipase (Candida rugosa) dos
acilglicerdis. Baseado em estudos de varios fatores, como os que afetaram 2 hidrodlise,
foram determinadas as condicdes de reacfo. Os ésteres esterilicos, obtidos apés a hidrolise
dos acilglicerdis, foram purificados com sucesso, através da destilagio molecular, obtendo

97,3% de pureza e 87,7% de recuperacio.

Torres et al. (2003) realizaram uma reacio de etandlise do dleo de peixe,
catalizada pela lipase Pseudomonas cepacia, a fim de um enriquecimento seletivo de
residuos dos acidos graxos Omega-3 no produto (acilglicerdis). A destilagio molecular foi
usada para remover 0§ ¢steres etilicos do produto. Uma re-esterificacio do produto
{acilglicerdis) com dcido linoléico conjugado foi estudada na presenca de 3 lipases

comerciais. Foram reportados os melhores resultados obtidos.

¢ Recuperacio de Carotenos — Destilaciioc Molecular

Lenfant e Thyrion (1996) estudaram varias técnicas de extracio de carotenos a

partir do 6leo de palma, dentre eles, a destilagdo molecular.

Batistella € Maciel (1997b) apresentaram um trabalho relatando a obtencio de

carotenos a partir do 6leo de palma, utilizando um destilador de filme descendente.

Batistella e Maciel (1998) mostraram os desempenhos dos destiladores
moleculares de filme descendente e centrifugo para a concentragio de carotenos do dleo de
palma. Antes do processo de destilagiio molecular, o éleo de palma foi neutralizado e,
posteriormente, transesterificado ¢, somente feito isso, foi introduzido no destilador.
Conseguiu-se obter uma concentraciio de carotenos proxima a 30000 ppm, partinde-se de
uma concentracdo inicial de 600 ppm. Foram mostradas as influéncias da temperatura de
operacdo, da concentragio e dos equipamentos na decomposicio térmica dos carotenos, Os
resultados experimentais foram comparados com aqueles obtidos via simulacio, utilizando
o simulador DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996). Neste mesmo ano, Batistella et

al. (1998) estudaram a modelagem do destilador molecular de filme descendente,
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validando-a com dados experimentais, para o sistema odleo de palma na concentragio de

carctenos.

Batisteila et al. (1999) e Batistella (1999) fizeram uma analise comparativa dos
destiladores moleculares centrifugo ¢ de filme descendente usando refluxo e cascata para
separages em gquimica fina, com o sistema do oleo de palma, a fim de concentrar

carotenos.

Com ¢ miuite de dimensionar destiladores moleculares industriais, a partir de
simulagdo de equipamentos com dimensdes menores (laboratorio/piloto), ou mesmo para
estabelecer uma condicdo operacional, Batistella et al. (2000a) desenvolveram uma
metodologia matematica que prediz, de forma facil e rdpida, a ampliacdo dos equipamentos
de destilagdo molecular, utilizando o sistema dlec de palma para a recuperagio de
carotendides. Um modelo mais rigoroso da fase vapor foi considerado por Batistela et al.
(2000b) na caracterizagfio mais realista do processo de destilacio molecular. O modelo
usado tenta predizer o comportamento da destilacio molecular em termos de varios fatores
que influenciam a eficiéncia de evaporagfio, como o design de destiladores moleculares em
relacdo a distAncia entre o evaporador e o condensador e suas geometrias, pressio do
sistema ¢ temperatura de condensacfio. O objetivo deste trabalho foi considerar istc no

software DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996).

Partindo-se do 6leo de palma, foram recuperados carotendides e biodiesel através
de um processo envolvendo neutralizacfo e transesterificacfio do 6leo de palma, seguido da
destilacdo molecular dos ésteres. O concentrado obtido continha mais de 30000 ppm de
carotendides € o destilado continha acima de 95% de biodiesel. Os dados experimentais
foram obtidos usando o destilador de filme descendente e o destilador centrifugo. Foi
observado que cada um tem suas proprias caracteristicas, as quais sdo fungfo das
temperaturas de operacio e da tendéncia de decomposi¢io térmica do material. Estas
caracteristicas podem determinar o tipo de equipamento a ser utilizado, desde que tenham
diferentes condi¢Bes operacionais. Os resultados experimentais foram comparados com
aqueles obtidos via simulagfo, usando a modelagem matematica desenvolvida para ambos
destiladores (Batistella et al., 2002b).

Os estudos tedricos do processo de destilagdo molecular foram aplicados para a

concentracdo dos beta-carotenos (pré-vitamina A) do 6leo de palma por (Batistella et al.,
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2003). O dleo de palma deve ser submetido a um tratamento que transforme o dleo, rico em
triglicerideos, que apresentam pontos de ebulicfio elevados, em componentes mais leves,
como os esteres etilicos (biodiesel) (Batistella et al.,, 2002b). Apds este tratamento, 0s
carotenos sio concentrados, por destilacio molecular, de 5000 ppm a 40000 ppm, partindo-
se de uma concentragfio inicial de 600 ppm. Com as simulagdes, foi possivel obter curvas
de eliminac8o daqueles componentes presentes na mistura inicial, O simulador usado era
DISMOL. Como resultados, os perfis de eliminag@io para todos os componentes foram
obtidos. Analisando estes perfis, pode-se saber o comportamento da destilagio molecular
para este sistema para ambos equipamentos, o destilador molecular centrifugo e o de filme

descendente.

11.5. A EXTRACAQ SUPERCRITICA - DEFINICAO DO PROCESSO

Extracio com fhuido supercritico (EFS) ¢ um processo de separaciio no qual se
aplicam gases supercriticos como agentes de separacdo. Para a extragfio com fluido
supercritico, o solvente € um componente supercritico ou uma mistura de componentes

supercriticos (Brunner, 1998).

Esta tecnologia vem crescendo em importancia em areas onde a qualidade do
produto final € o fator determinante, por permitir a substituicdo dos solventes liquidos
convencionais come metileno ¢ hexano, para o caso de desidratagio de alcoois, por
solventes ambientaimente seguros € ndo-téxicos, como o didéxido de carbono. Desta forma,
estas operagdes representam uma alternativa para processos convencionais de extragiio,
como a extragfio com solvente orglnico ¢ a destilagio a vapor. Uma compilacio destes

casos foi apresentada por Couto et al. {1998).

Do ponto de vista industrial, a otimizag3o de operagdes com fluidos supercriticos
que, geralmente, envolvem o contato de uma fase sélida (leito fixo) com um fluido
supercritico, requer © conhecimento dos aspectos termodindmicos (solubilidade e
seletividade) ¢ dos aspectos cinéticos {taxa de transferéncia de massa} do processo. Na
extragio com fluido supercritico (EFS), os aspectos termodinidmicos definem a maxima
concentracdo de soluto obtida na fase de fluido supercritico, como fun¢do de condicdes de

operacdo (temperatura ¢ pressio do solvente) e da composicdo da fase condensada. Por
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outro lado, 08 aspectos cinéticos representam a descrigiio e, eventualmente, a predicio da

taxa na qual o soluto ¢ transferido da fase condensada para a fase de fluido supercritico.

A densidade de um fluido supercritico € comparavel a densidade de liquidos, a
viscosidade €, geralmente, de uma ordem de magnitude menor, enquanto gue a difusividade
¢ uma ordem de magnitude maior do que a de liquidos. Como resuitado destas propriedades
dos fluidos supercriticos, a viscosidade destes fluidos é excepcionalmente pequena, se
comparada com a de liquidos normais. Isto sugere que as forcas de empuxo representam

um papel significativo no processo aumentando, assim, a importincia da convecgfo natural.

A solubilidade de um soluto €, geralmente, fungfo da densidade do solvente. No
caso de um solvente liquido perto do ponto critico, a densidade aumenta rapidamente com a
diminuiclo da temperatura, embora variavelmente com a pressio, nesta regifio. Acima da
temperatura critica, a densidade é funcio da temperatura e pressfo, aumentando com o

aumento da pressdo e diminuindo com o aumento da temperatura.

Definindo, entdo, qual é o principio da extragdo com fluide supercritico: o poder
de solubilizagdo de um solvente € tanto maior quanto mais denso ele for. Acima do ponto
critico ¢ nas proximidades deste, um pequeno aumento de pressio produz um grande
aumento do poder de solubilizagfio do solvente. Esta é uma caracteristica bastante peculiar
do fluido supercritico, que se constitui no principio fundamental do processo de extracdo

supercritica.

Em sintese, pequenas variagles de pressio e/ou temperatura na regifio supercritica
podem levar a grandes variagdes da densidade do solvente supercritico, diretamente
relacionada ao seu poder de solubilizagio. Mas esta nio é a unica propriedade aproveitada

nes processos de separacdo que utilizam solventes supercriticos.

No estado supercritico, as propriedades fisico-quimicas de um fluido assumem
valores intermedidrios aqueles dos estados liquido e gas. Propriedades relacionadas a
capacidade de solubilizag@io, como a densidade de um fluido supercritico, aproximarm-se
daquelas tipicas de um liquido, enquanto que propriedades relacionadas ao fransporte de
matéria, como a difusividade e a viscosidade, alcancam valores tipicos de um gés. Sabe-se
que os liquidos sdo excelentes solventes, mas de difusdo lenta ¢ alta viscosidade. J4 os
gases, sdo péssimos solventes, mas se difundem com extrema facilidade e sfo pouco

viscosos. Os solventes supercriticos, pela razdo de combinar caracteristicas desejaveis tanto
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de liguidos quanto de gases, sfo Gtimos solventes, apresentando alta difusividade e baixa
viscosidade, Como conseqiiéneia, tem-se a extracdo com fluido supercritico como um

processo rapido e eficiente.

Uma das grandes vantagens da extracBio com fluido supercritico ¢ permifir o
processamento de materials a baixas temperaturas, o que ¢ especialmente adequado quando
estdo presentes compostos sensiveis 3 alta temperatura, Outra vantagem ¢ a possibilidade
de recuperacdio do solvente supercritico apos o processo de exiracfo, apenas pelo ajuste de
pressdo e/ou temperatura, podendo este ser continuamente reciclado. Isto eliming uma das
etapas mais dispendiosas dos processos de extrag@io convencionais que € a separaciio entre
produto extraido e solvente orgénico. Além disso, a manipulacdo de grandes quantidades de
solventes orgénicos poluidores representa uma dificuldade adicional para o controle
ambiental, seja da quahdade do ar, seja dos efluentes liquidos ou rejeitos séiidos, Como
conseqiiéncia positiva da eficiente separago entre soluto e solvente supercritico, tem-se a
obtencio de predutos com alte grau de pureza, j4 que o processe nfo deixa residuos de

solvente no produto final.

Meireles (2004) tem contribuido para o desenvolvimento desta tecnologia de

separagdo a tal ponto que seu Laboratério € uma das referéncias internacionais no assunto.

O processo de extragdo com fluido supercritico apresenta um grande nimero de
vantagens frente acs processos de extracio convencionais, como, por exemplo, uso de
temperaturas moderadas, as quais permitem a recuperacio dos produtos naturais,
geralmente termossensiveis; a recuperacdo do solvente é rapida e completa, fornecendo
produtos com pequena quantidade de residuos; grande poder de solvatacfio junto com uma
enorme capacidade de penetracdo nos sélidos, o que permite o esgotamento rapido e
praticamente total dos solidos extraidos; as propriedades dos solventes podem ser ajustadas
convenientemente através da variagio das condicdes de operag@o (temperatura e pressdo),
modificando a seletividade e a solubilidade do solvente e possibilitando a extracio de
diferentes fragdes do soluto durante a separagdo soluto-fluido supercritico; amplas margens
de polaridade ¢ tamanho molecular dos solventes supercriticos, visto que a quantidade de
solventes utilizados na extra¢fio supercritica é muito maior que na extragdio com solventes
liquidos; opera¢fio livre de poluigo, solvente inerte e extracfc de produtos de alto valor

agregado ou de um novo produto com caracteristicas nutricionais.
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[1.5.1. Contribuicfes da literatura — Extracio Supercritica

Serdo apresentados, a seguir, alguns trabalhos que tém sido desenvolvidos
utilizando o processo de extraglo supercritica. Pode-se notar que o interesse € grande e ha
muita énfase para este tipo de processo de separacio nfio-convencional, evidenciado pelo

grande niimero de trabalhos publicados na drea,

¢ Recupera¢do de Tocoferdis - Extracio Supercritica

Em uma nvestigagdo feita por Chgaki et al. {1989) da possibilidade de se extrair
o-tocoferol do oleo de palma usando um solvente supercritico, a solubilidade do o-
tocoferol em CO, comprimido fol medida a 25°C e 40°C usando um método de fluxo. As
solubilidades do 4cido palmitico ¢ da tripalmitina (representantes dos acidos graxos livres e
triglicerideos, respectivamente, no 6leo de palma) também foram medidas. Os equilibrios
solido-fluido e fluido-fluido foram correlacionados usando a equacio de estado de Soave-
Redlich-Kwong com dois par@metros bindrios. A quantidade de soluto dissolvido por
unidade de volume foi calculada da relacdo P-V-T para CO,. Uma alta concentragiio de o-
tocoferol pode ser separada elevando-se a temperatura sob uma pressio relativamente

moderada.

Um método de extragfio com fluido supercritico foi aplicado por Lee et al. (1991)
para testar a viabilidade da concentragfio de tocoferol da borra da soja (DDOS) com didxido
de carbono a temperaturas e pressbes na faixa de 35 a 70°C e 200 a 400 bar,
respectivamente. A solubilidade supercritica da borra da soja esterificada foi acima de 4-6
vezes maior que a da borra de soja original. Por um método simples do tipo batelada em um
unico estagio, os tocoferdis na borra de soja esterificada puderam ser concentrados acima
de 40% em peso. Os resultados deste estudo mostraram que a borra de soja, inicialmente,
contendo aproximadamente 13-14% em peso de tocoferdis pode requerer uma coluna de
multi-estagios em contracorrente para ser altamente e efetivamente concentrados. O
objetivo principal do trabalho foi examinar a viabilidade e os méritos técnicos da extragio
supercritica, como uma potencial alternativa para a destilagdo molecular na concentragio
efetiva dos tocoferdis. A destilagiio molecular € o processo mais utilizado para este tipo de

concentragdo, apds a remogio dos esterdis via recristalizacio alcodlica. A principal
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vantagem da extragio supercritica € a facil separacio do solvente do material exiraido sem

o residuo de solvente, além de proporcionar baixa resisténcia a transferéncia de massa.

A possibilidade de enriquecimento de tocoferdis a partir de condensados do
desodorizado em um processo de separagfic em contracorrente usando CO; supercrifico
como solvente, foi estudada por Brunner et al. (1991). Para se obter os fatores de separacéo,
os equilibrios de fase foram medidos. Condigbes favoraveis para separacio foram
determinadas pela condugio dos experimentos de exiracio em batelada. A separaciio sob
condicdes de estado estacionario foi estudada através de operacle em contracorrente da
coluna de separagfo. Os experimentos de separacdo forneceram informagdes sobre a
distribuicfio de componentes de baixa concentracio, a qual € dificil de se obter somente de
medidas de equilibrio. Experimentos sobre equilibrios de fase e o comportamento de
separacio foram realizados com misturas de varios acidos graxos ¢ contetdos de tocoferol

para gerar informac8o sobre diferentes faixas de concentracio.

O equilibrio de fase para o sistema dioxide de carbono + dl-a-tocoferol foi
estudado por Pereira et al. (1993), a temperaturas de 292 K a 333 K ¢ pressdes até 26 MPa.
Isotermas de pressdo-composi¢io foram medidas para as fases liquida e vapor em
equilibrio, usando um método analitico, a pressdes de 9 MPa a 26 MPa e a cinco
temperaturas entre 298 K ¢ 333 K. Os resultados foram modelados usando a equagdo de
Peng-Robinson (1976) com regras de mistura dependentes da composicio de
Panagiotopoulos e Reid (1986). Foram obtidas boas concordincias com os resultados

experimentais.

Meier et al. (1994) mostraram que a cromatografia com fluido supercritico € uma
ferramenta util para medir com precisdo ¢ com rapidez o equilibrio de fases de fluidos a
altas pressdes sem manuseio. Perdas de amostras através de despressurizacio sdo evitadas
pelo acoplamento direto do cromatdgrafo com o sistema de equilibrio de fases. Diferencas
de densidade de duas fases sdo pequenas a altas pressdes. As solubilidades de tocoferol na
fase densa do didxido de carbono sdo baixas quando comparadas com estes em solventes
orginicos padrdes, o que tem que ser considerado se solventes gasosos densos estdo para
substituir um solvente orgénico. O didxido de carbono dissolve uma raziio muito alta da
fase que contém tocofero! (acima de 90%mol, na faixa considerada). Isto afetard as
propriedades de transporte, como, por exemplo, a alta viscosidade original do tocoferol, a

gual foi obviamente grandemente diminuida. A correlacdo e a predicio do equilibrio de
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fases de fluidos a alta pressfio com solventes padrles estfo ainda distantes do real. As
grandes diferencas na composigiic das duas fases ¢ a falta de dados, como também o
desenvolvimento de modelos termodindmicos apropriados, requerem mais pesquisas,
especialmente o complexo comportamento das fases, que sera um considerdvel desafio para

melhorar os modelos e as téenicas de medidas.

Yu et al. {1994) estudaram a solubilidade de ésteres metilicos, ésteres etilicos,
dcidos graxos, triglicerideos, gorduras e éleos usando CO; supercritico como solvente em
uma faixa de temperatura de 313 a 333K e pressfio de 1 a 30 MPa. Dados de equilibrio da
literatura foram correlacionados usando a equacéo de estado de Peng-Robinson com regra
de mistura de van der Waals e de Panagiotopoulos ¢ Reid. Os dados foram, também,
correlacionados usando métodos estatisticos e as solubilidades, preditas por varios
modelos, foram comparadas com as solubilidades obtidas experimentalmente as condigfes
de temperatura e pressfio estudadas. O método da equacglio de estado forneceu uma boa
concordadncia da teoria com ¢ experimental para solubilidades dos 4cidos graxos e seus
ésteres, mas menor concorddncia para os triglicerideos, gorduras e dleos. Os métodos
estatisticos, por outro lado, n3o somente predisseram bem as solubilidades dos acidos
graxos ¢ seus ¢ésteres, como também apresentaram boa concordancia com as solubilidades
dos triglicerideos, gorduras ¢ dleos. Como esperado, as solubilidades decrescem partindo

dos ésteres de acidos graxos, para acidos graxos, para os triglicerideos.

A tensdo interfacial tem um papel importante na modelagem e no design de ambos
os sistemas de extrago com solvente, o convencional ou o de fluido supercritico. O
comportamento do fluido/interfaces do fluido nas proximidades do ponto critico ¢ de
fundamental importincia. Os fendmenos da tens3o superficial e da tensdo interfacial a altas
pressdes sdo de particular relevancia para a separagdo de fase e para a transferéncia de
massa, Fatores determinantes da eficiéncia da transferéncia de massa incluem o didmetro da
gota, o qual é dependente da tensfio interfacial. Para se fazer o design de uma coluna de
extra¢do que opera na regiio onde um fluido € supercritico, ha a necessidade da informacio
fundamental das propriedades fisicas do sistema, incluindo a tensfo interfacial. Entdo,
Moser et al. (1996) mediram a tensfo interfacial do sistema binario di-a-tocoferol/didxido
de carbono usando o método de gota pendente na faixa de pressdo entre 10 € 37 MPa a
nove diferentes temperaturas {313 a 420 K). A toda medida de tensfio inmterfacial, as

densidades de ambas as fases liguida e gas supercritico também foram determinadas, ja que
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o conhecimento destes valores € essencial para calcular a tensfio interfacial a partir da
forma e do tamanhec das gotas. A tens@io interfacial diminui com o aumento da pressio a
uma temperatura consiante e aumenta com o aumento da temperatura, a uma pressdo
constante. A tensfo interfacial encontrada foi principaimente uma funcfio da solubilidade

mutua dos dois componentes do sisterna e da densidade do diéxidoe de carbono pure.

( isolamento de tocoferdis e esterdis juntos como um concentrado do destilado do
desodorizado do dOleo de girassol foi investigado por Ghosh e Bhattacharyya (1996). O
destilado do desodorizado do déleo de girassol era composto de 24,9% de matéria
insaponificavel com 4,8% de tocoferdis e 9,7% de esterdis, 28,8% de acidos graxos livres
(AGL) e 46,3% de glicerideos neutros. A tecnologia de isolamento inclui as etapas de
processe como a de biohidrélise, bioesterificagiio e destilaco fracionada. Os glicerideos
neutros do destilado da desodorizaco foram hidrolisados pela lipase Candida cylindracea.
Os acidos graxos totals (AGL inicial + AGL dos glicerideos neutros) foram convertidos em
ésteres butilicos com a lipase Mucor niehei. O produto de esterificado foi, entlo, destilado.
A primeira fragdo, a qual foi coletada a temperaturas de 180-230°C, a 1,00 mmHg de
pressiio por 45 min, continha principalmente ésteres butilicos, hidrocarbonetos, produtos
oxidados e alguma quantidade de acidos graxos livres. A fragfio coletada a temperaturas de
230-260°C, a 1,00 mmHg por 15 min, estava rica em tocoferdis (aproximadamente 30%) ¢
esterdis (cerca de 36%). A recuperacdo total de tocoferdis e esterdis apds a hidrolise,
esterificaco ¢ destilagdo foi em torno de 70% e 42%, respectivamente, do conteudo

original do destilado do desodorizado de 6leo de girassol.

Stoldt et al. (1996) realizaram medidas de equilibrio de fases isotermicamente a
70°C e a 20, 26, 29 ¢ 35 MPa; e isobaricamente a 26 MPa e a 50, 70 90 e 110°C de quatro
misturas de DDOS com CO; supercritico. Estas misturas complexas nfo estdo disponiveis
na natureza, mas sio produzidas durante os processos de separacio. Elas sio diferentes na
composi¢gdo e cobrem uma extensa faixa de concentracdo. Amostras das fases liquida e
vapor foram coletadas ¢ analisadas por cromatografia gasosa. Os tocoferdis, esterois e
escaleno foram identificados. Os outros componentes foram agrupados em
pseudocomponentes. Foram calculados os coeficientes de distribuiclo a partir dos dados
experimentais ¢ foi discutida a influéneia da temperatura ¢ composigio para estas misturas
complexas. Dados pseudobinrios para uma mistura foram correlacionados usando a

modificacio de Hederer-Peter-Wenzel da equaclo de estado de Redlich-Kwong com a
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regra de mistura de van der Waals ou a de Melhem. Ajustando os parfimetros de interacio,

chegou-s¢ a uma boa concordancia com os dados experimentais.

Koga et al. (1996) estudaram a influéncia de co-solventes sobre as solubilidades de
acidos graxos (4cido palmitico e 4cido estedrico) e &lcoois superiores em didoxido de
carbono supercritico. Foram usados como co-solventes etanol e octano, numa concentragfio

maior que 10 Y%molar.

A extracio com fluido supercritico foi combinada com a cromatografia com fluido
supercritico em um modo preparativo para desenvolver um sistema para fracionamento ¢
enriquecimento de componentes de alto valor agregado contidos em sementes de oleo
(King et al., 1996). O sistema consistia em uma etapa de exiracdo, seguida de uma coluna
cheia de sorvente, gue permitiu uma extra¢fo com fluido supercritico enriquecendo a fraclo
de focoferol para ser desviada para uma coluna cromatografica para um novo
enriguecimento de tocoferdis. Para a etapa da extracio com fluide supercritico, ©
enriquecimento de tocoferol foi otimizado a 25 MPa ¢ a 80°C para flocos de soja e farelo
de arroz. Entretanto, a recuperacdo de tocoferdis totais € o enriquecimento fol também
encontrado sendo uma func¢ldo critica da razdo mdssica de COy/“carga de semente”.
Aproximadamente 60% dos tocoferdis disponiveis em flocos de soja puderam ser
recuperados na etapa da extragio com fluido supercritico, podendo render fatores de
enriquecimento de 1,83-4,33 para as quatro espécies de tocoferdis encontrados no 6lec de
soja. Um enriquecimento adicional das espécies de tocoferdis pode ser realizado na etapa

de cromatografia com fluido supercritico.

Dados de equilibrio de fases foram requeridos para extrair escaleno do oleo de
figado de tubarfo, o qual contém triglicerideos e éteres de gliceril, assim como outros
componentes principais (Catchpole € von Kamp, 1997). O equilibrio lquido/vapor para o
sistema binario didxido de carbono/escaleno foi medido a uma faixa de pressdo de 100-250
bar ¢ de temperatura de 313-333 K. A solubilidade do escaleno na fase de vapor foi
correlacionada usando uma equacio simples baseada na densidade. Equilibrios de fase para
os sistemas didoxido de carbono/escaleno ¢ triglicerideo/dioxido de carbono foram
correlacionados usando a equac@o de estado de Peng-Robinson. Os parimetros de atragdo e
de repulsdo de Peng-Robinson para didxido de carbono foram otimizados para reproduzir a
sua densidade. conhecida a uma determinada temperatura e pressdo. Usando esta
aproximagcio, foi possivel correlacionar o equilibrio liquido/vapor ¢ densidades de fase,
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com precisdo, para ambos os sistemas bindrios didxido de carbono/escaleno ¢
triglicerideo/didxido de carbono ¢ predizer o equilibrio de liquido/vapor ¢ densidades de
fase para a mistura de trés componentes na mesma faixa de temperatura e de pressdo que os
dados experimentais. Os parfmetros de interagfio requeridos eram muiio pequenos, 0 que
sugere que deficiéncias no modelo do equilibrio de fases para componentes com tamanhos
variades podem ser devido aos parfimetros inexates de atracio e repulsio usados para o

componente mais leve (didxido de carbono).

Solubilidades de oito espécies diferentes de vitaminas lipo-soliveis A, D, E, e K
em diéxido de carbono supercritico foram medidos por Johannsen e Brunner (1997) a 313,
333, ¢ 353 K e numa faixa de pressdo de 20 MPa a 35 MPa. As solubilidades foram
determinadas por um método analitico que usava a juncio direta de uma cela de equilibrio a
um sistema cromatografico com fluido supercritico com detecgio UV, As solubihidades de
todas as vitaminas lipo-soliveis em diéxido de carbono supercritico sob as condigdes
investigadas estavam na faixa de 10 g/kg, com excecéio do B-caroteno (pro-vitamina A) que
¢ 3 ordens de magnitude menos solivel. Aumentando a massa molecular da vitamina, sua
solubilidade em didxido de carbono supercritico diminui. A uma temperatura constante, a
solubilidade de todas as substincias aumenta com o aumento da densidade. A uma
densidade constante, um aumento na temperatura resuita em um aumento na solubilidade.

Isto € causado pelo aumento da pressio de vapor do sélido.

Isotermas pressdo-composigio para o sistema dl-a-tocoferol/metanol foram
medidas por Crevatin et al. {1998) a quatro temperaturas entre 473,15 ¢ 543,15 K ¢
pressdes até 115 bar. As medidas foram realizadas usando um equipamento estatico de
volume constante, Para este sistema as curvas das isotermas revelaram um padrio regular
de comportamento. Os dados experimentais, junto com os dados da literatura para o sistema
dl-a-tocoferol/didoxido de carbono foram modelados com equagdes cibicas de estado
usando diferentes regras de muistura; ¢ modelo modificado de Redhich-Kwong-Soave
forneceu a melhor concordincia com os dados experimentais para ambos os sistemas. Os
resultados obtidos para o sistema dl-a-tocoferol/didxido de carbono foram comparados
com aqueles informados na literatura. Com base nestes novos dados experimentais e
naqueles encontrados na literatura e usando um modelo termodindmico, o comportamento

do sistema termario dl-a-tocoferol/metanol/didxido de carbono foi predito.
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Métodos para tratar o problema de separagfo para misturas multi-componenies
foram estudados por Brunner {1998). Primeiro, métodos analiticos tém que ser
desenvolvidos para caracterizar a mistura. Entdo, dados de equilibric de fases sdo
experimentalmente determinados e tenta-se correlaciona-los com equacgdes de estado e/ou
equagdes empiricas, Solubilidades de equilibrio, coeficientes de distribuigio de equilibrio
de componentes individuais e dependénecia de fatores de separagdo na concentragio sio
determinados. Com o fator de separacio conhecido, o problema de separagBo ¢ e aplicam-
se pseudo-componentes para caracterizar a mistura, O ndmero de estagios tedricos €
calculado na dependéncia das razbes de refluxo, condigdes de estado, e fatores de
separagio. Neste momento, uma decisdc deve ser tomada em relagdo ao tipo de
equipamento de separagfio. Neste trabalho, colunas de separagiio operando em contra-
corrente foram consideradas para planejar experiéncias de coluna em escala de laboratorio e
para demonstraciio. Altura de estdgios tedricos ou unidades de transferéncia e perfis de
concentragdo foram determinados experimentalmente. Foram verificados fatores de
separacio, ¢ misturas de diferentes composicdes da mistura de alimentagfo foram
produzidas para experimentos adicionais de equilibrio de fase, controle de produto e
introduciio de produto. Simula¢do da separagio multi-componente e o ciclo do solvente

foram realizados para a otimizag@o do nimero de estagios e consumo de energia.

O design, a avaliagio e a otimizagdo de uma extragdo supercritica que ¢ baseada
no equilibrio de fase requer os dados de equilibrio de fases. Esses tipos de dados sdo muito
escassos para componentes naturais como esterois e vitaminas. Esses componentes naturais
sdo produzidos sinteticamente, mas hoje em dia, 0 estd crescendo o interesse em extrai-los
de fontes naturais. Portanto, o objetivo do trabalho de Gerszt et al. (2000) fo1 estudar a
modelagem termodindmica do equilibrio de sistemas contendo vitaminas A, D, E e K|
usando um modelo preditivo. A sensibilidade das propriedades criticas no célculo do
comportamento de fases também foi estudada. Este estudo provou que a escolha de um
método de contribui¢lo de grupo para calcular as propriedades termodinamicas € muito

importante para a obteng@o de bons resultados nos calculos de equilibrio de fases.

Zhao et al. (2000) estudaram a recuperagio de esteréis e tocoferdis a partir do
DDOS esterificado usando a extragdo com CO, supercritico. Os resultados indicaram que a
uma pressio de 12MPa, variando a temperatura de 30 a 80°C, a concentrag3o de tocoferois

¢ o rendimento foram de 75% e 65%, respectivamente. Eles também concluiram que a
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baixas pressOes e a gradientes de temperatura altos, aumentava-se a seletividade de COq

supercritico.

Pessoa et al. (2000) estudaram a extragio de tocoferdis com COs supercritico em
uma coluna em contra-corrente por uma téenica de simulagfo. As condices estudadas
variaram de 50 a 90°C ¢ de 100 a 250 atm. Os resultados indicaram que a separagfo entre
os alfa-tocoferdis e escaleno na mistura terndria foi possivel, mas a separacgio entre os alfa-

tocoferodis e acidos graxos foram dificeis.

Chang et al. (2000) nvestigaram um processe de destilacfo-extragdo de DDOS ¢
revelaram que quando faziam a extragio em semi-batelada a uma pressiio de 31MPa e com
gradiente de temperatura de 70°C na base e 90°C no topo e 1000 litros STP COy, a
recuperacio de tocoferdis alcancou 83,6% e o valor médio do fator de concentragio foi de

1,38

2

Skerget et al. (2001) estudaram a eficiéncia da extracio com altas pressdes na
produgio de um dleo com alta concentracéio de vitamina E a partir de sementes de Silybum
marianum. COz e propano foram usados como fluidos supercriticos. A fim de determinar
condicdes de operacdo Otimas, foram medidos os equilibrios de fase nos sistemas binarios
contendo alfa-tocoferol e o gas denso em varias temperaturas, de 30 a 80°C e numa faixa de
pressdo de 10 a 300 bar. A solubilidade do dleo da semente em CO; foi medido e os fatores
de separacdo para tocoferol - dcido oléico foram determinados. Baseado nos dados de
equilibrio, as corridas da extra¢io foram realizadas. Os parAmetros operacionais foram 100,
200 e 300 bar de pressdo e 25, 40, 60 e 80°C de temperatura para o CO, ¢ 60, 150 e 200 bar
de pressio e 40, 60 ¢ 80°C de temperatura para o propano. Foi investigada a influéncia dos
parametros de processo sobre o rendimento total € o contetido de vitamina E no extrato. G
comportamento dindmico das corridas de extragio foi analisado por um modelo matemético
baseado no equilibrio de adsor¢io — dessorcdo do éleo a partir da matriz sdlida, a difusfo
do Oleo para a superficie ¢ a transferéncia de massa através do filme externo dentro do
“bulk”. Foi observado que as taxas de extragio no casec do propano foram
consideravelmente maiores que no caso do CO,. Além disso, o curso da taxa de extragdo
nfo depende das condigdes operacionais (pressio e temperatura) quando o propano € usado
como solvente. Por outro lado, as taxas de extrago obtidas com CO; dependem da pressio
¢ temperatura. A taxa de extracfo aumenta com o aumento da pressio ¢ a 300 bar ¢la
aumenta com o aumento da temperatura. A 200 bar, a taxa de extracio duminui com o
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aumento na temperatura. Qutro fato importante, ¢ gual pode ser visto a partir dos resultados
da extragfio ¢ que a quantidade de propano necessiria para a extracdo do dleo a partir da
Silybum marianum ¢ geralmente muito menor (aproximadamente 10 vezes menor) do que
do CO3. Foi concluido que as condigdes de operaciio 6timas para a exiracio do leo rico em
vitamina E com (O, foram 60°C e 200 bar, onde o rendimento da exiracioc foi
relativamente altc {19%) e o contetdo de vitamina E no extrate foi de 0,08%. Quando o
propano foi usado como solvente, 0 maximo rendimento obtido foi de 23%. Entretantc, o
contetdo de vitamina E no extrato foi baixo (0,02% ou menor ainda), portanto, o propano

nio é um solvente apropriado para a extra¢fo do dleo rico em vitamina E.

Chang et al. (2001) fizeram um estudo da extragdo com CO; supercritico do oleo
da borra de scja e seu respectivo éleo metilado, a fim de concentrar tocoferdis no dleo
rafinado. Extracdes senu-batelada do dlec metilado a uma pressfo de 12,4 MPa, com
gradiente de temperatura de 50°C na base e 70°C no topo e 600 litros de CO; revelaram que
a recuperacfo ¢ o fator de concentracio de tocoferdis no éleo rafinado foram de 97,55% ¢
1,43, respectivamente. A extracio continua em contra-corrente indicou gue a recuperacio e
o fator de concentragio de tocoferdis foram de 52,90% e 1,35, respectivamente, quando
200 litros de CO; foram utilizados. Dados experimentais mostraram que os fatores de
concentragdo de acidos graxos, tocoferdis, esterois e escaleno na extracio contra-corrente
foram melhores que na extracfio co-corrente. Isto foi possivel devido a uma maior diferenca
na concentra¢do ¢ a maior forga motriz da transferéncia de massa entre a fase liquida rica
em oleo e a fase supercritica rica em COp, que aumenta na extracdo contra-corrente, Os
resultados indicaram que quanto maior a razio de alimentagio do dleo para CO;
supercritico, menor o fator de concentracio de tocoferdis e esterdis. Além disso,
representaram um efeito de aumento de uma maior vazio de CO; sobre o fator de
concentragio de tocoferdis. Os acidos graxos metilados apresentam uma alta solubilidade
na fase de CO; supercritico, enquanto que os tocoferéis ficam em maior concentragio no
oleo rafinado. Alguns experimentos demonstraram que extragdes do éleo metilado e livre
de esterdis deram um fator de concentracio mais alto de tocoferdis. Os fatores de

concentragdo de esterdis e tocoferdls aumentam com a quantidade de CQOa.

Machado e Brunner (2001a) usaram uma metodologia para otimizar o consumo de
solvente ¢ minimizar o volume da coluna. Isto foi desenvolvido, originalmente, para ser

usado no processo de destilacdo e, conseqlientemente, modificado para ser aplicado no
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processo de exiraciio gasosa multiestagio, incluindo a solubilidade na fase gasosa comeo um
parAmetro de “design”. Esta metodologia descreve a influéneia do niimero de estagios e da
razdo de refluxo sobre ¢ volume das colunas em contra-corrente. A otimizagdo do niimero
de estagios e o consumo de solvente para ¢ fracionamento de 4cidos graxos ¢ alfa-tocoferol
a 26 e 29 MPa e 373K foi feita usando os métedos de McCabe-Thiele & Ponchon-Savarit.
Este trabalho assume que 2 otimizaco do numero de estigios e a vazdo de
solvente/alimenta¢ido podem ser utilizadas em uma andlise preliminar, levando em conta
somente 0s custos operacionais, j4 que os custos operacionais sfo, fregilentemente, um
componente dominante no custo anual total de um processo de separacfio. Os custos de
operaglo, 08 quais envolvem custos de eletricidade, resfriamento de agua, vapor e
regeneraciio ¢ compressio de solvente, podem ser aproximados em uma analise preliminar
como consistindo basicamente de custos com a compressdo do solvente. As regides
operacionais para extracfo gasosa multiestdgio podem ser selecionadas ofimizando a
relacio entre a solubilidade na fase gasosa, o fator de separacfio, ¢ a diferenca de densidade
das fases liquida e gasosa. Estas varidveis estdo relacionadas # quantidade de solvente
necessario para alcangar a separaco desejada (didmetro de coluna e custos de compressio),
o nimero de estigios (altura de coluna), e para limitagdes de fluxo em contracorrente de
gas e liquido (inundac3o), respectivamente. Os pardmetros 6timos de “design” encontrados
foram: a uma temperatura de 373K e pressdo de 29 MPa, o numero de estagios tedricos

igual a 34, a razfo solvente/alimentacéio igual a 145 ¢ a razfio de refluxo igual a 2,1.

Mendes et al. (2002) estudaram o processo de extrag@o supercritica a fim de
concentrar o tocoferol presente no DDOS. A extracio com o CO; supercriticc € a
simula¢fio do processo foram realizados em modo semi-continuo a 40, 60 ¢ 80°C e a
presstes variando de 90 a 350 bar. Os melhores resultados foram obtidos a 40°C ¢ 150 bar,
onde os tocoferdis foram concentrados em 60%, livres de acidos graxos. Os resultados
obtidos da simulacdio também mostraram que & medida que a temperatura aumenta, a
eficiéncia e a tendéncia do fator de concentracdo diminui. Isse porque a pressdo e
temperatura altas, a solubilidade dos tocoferdis aumenta ¢ os mesmos sdio extraidos
juntamente com os acidos graxos e escaleno. Os fatores de concentragfio sfio maiores para a
separagiio entre tocoferol e 4dcido linoléico, comparados aos obtidos entre tocoferol e

escaleno. Isso significa que a separacio entre o tocoferol e os acidos graxos € mais facil de
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ocorrer. A explicacio do fato de que separar o tocoferol do escaleno é mais dificil, devido 2

volatilidade do tocoferol ser muito proxima a do escaleno.,

s« Recuperacfo de carotenos - Extracfio Supercritica

Ooi et al.{1996) fizeram estudo do processamento continuo do dleo de palma,
usando ¢ processo de exiraglo supercritica com CQO,. O processo reduziu o contetdo de
écidos graxos livres, monoglicerideos e diglicerideos, certos trigliceridos e alguns
carotenos. O Oleo de palma refinado apresentou menos que 0,1% de acidos graxos livres,
alto contetido de caroteno e baixo de diglicerideos. A solubilidade do ¢leo de palma em
CO, supercritico aumentou com a pressiio. Um co-solvente (etanol) melhorou o processo de

refino do 6leo de palma.

Machado e Brunmer (1997) investigaram a separagdo de misturas
multicomponentes em colunas em contracorrente com CO; supercritico, usando uma
metodologia de design de processo. Primeiro, a tarefa de separacdo foi definida e, entfio,
experiéneias de equilibric de fases foram realizadas e os dados obtidos foram
correlacionados com modelos termodindmicos ou fungdes empiricas. Solubilidades mituas,
valores de K; e fatores de separagio oy foram determinados. Baseado nestes dados podem
ser determinadas possiveis condigdes operacionais para experiéncias de extragdo adicionais.
Uma andlise de separagdo usando métodos graficos foi realizada para otimizar os
parametros de processo. A simulacdo numérica do processo de separagdo e sistemas
auxiliares fo1 realizada para otimizar o numero de estagios, relagiio solvente-alimentagio,
pureza de produto, rendimento e consumo de energia. O scale-up e analise de custo
fecharam o design do processo. A separacfio de acido palmitico e acidos oléico e linoléico

do destilado de acidos graxos de palma foi usada como um caso de estudo.

Fran¢a e Meireles {1997) extrairam oleo das fibras prensadas do dendé (£Elaes
guineensis) usando CO, supercritico. As fibras residuais do processo de produgio de dleo
de palma (6leo de dendé)}, € uma boa fonte de carotenos, pois contém, ainda, mais de 5% do
6leo original, com cerca de 5000 ppm de carotendides. Como os carotendides sdo
moléculas termodegradaveis, ¢ importante um estudo do emprego de CO; supercritico na
extragdo deste dleo, visto que esta € uma técnica que emprega baixas temperaturas. Neste

trabalho, foram mostrados os resultados de experimentos de extracdo do oleo das fibras
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prensadas de dendé, feitos a 200, 250 e 300 bar e temperaturas de 45 ¢ 55 °C. O dleo obtido
foi analisado por espectrofotometria UVvisivel para a determinacgio do teor de carotenos
totais. Os resultados mostraram um aumento na taxa de extracdo entre 200 ¢ 250 bar, mas
esta variacio foi pequena entre 250 ¢ 300 bar. O teor de carotenos totais ndc aumentou
durante a extracdio a 300 bar, mas teve variaches importantes a 200 e a 250 bar. Os 4cidos
graxos livres estavam presentes em quantidades superiores aqueles encontradas em Sleos

comerciais,

Burri et al. (1997) desenvolveram procedimentos com fluidos supercriticos para
extrair vitamina A e B-caroteno a partir de supiementos vitaminicos de tecido de figado de
vitela. Os extratos de fluido supercritico podiam ser injetados sobre uma coluna de HPLC
sem pré-tratamento adicional. As recuperagdes foram muitc boas. Os extratos do fluido
supercrifico de uma preparagio vitaminica de composigiio uniforme teve um desvio padrio
relativo de 4%. O métode de extragio com fluido supercritico € menos trabalhoso que
procedimentos liquido-liquido tradicionais para se extrair vitamina A e carotenoides de

tecidos.

Subra et al. (1997) mediram as solubilidades de beta-caroteno em didxide de
carbono e em Oxido nitroso nas temperaturas de 310, 320, 330 ¢ 340 K e nas pressoes de 9
a 28MPa. As fracBes molares de beta-caroteno estiveram na faixa de 10%-10°° mol mol” em
diéxido de carbono e de 107-10” mol mol” em 6xido nitroso. Apesar das solubilidades
serem baixas, o 0xido nitroso oferece um ganho de uma ordem de grandeza na solubilidade.
Os dados de solubilidade foram correlacionados por uma equacdo baseada na densidade
como proposte por Chrastil (1982) e modelada usando a equag@o de estado de Peng-
Robinson. Por causa da imprecisio do modelo, quando os pardmetros criticos do soluto
foram estimados por contribuicio de grupos, os dados foram regredidos considerando o
coeficiente de interacdo ki, a pressiio critica e a pressio de sublimagdio do beta-caroteno
como pardmetros ajustaveis. Os valores de k;; obtidos para N;O e CO; foram 0,10 e 0,13,

respectivamente, € sdo praticamente insensiveis & temperatura.

Subra et al. (1998) investigaram a extracio de B-caroteno usando CO; supercritico
e Oxido nitrose a partir de leitos impregnados e de cenouras liofilizadas. A taxa de extracio
foi medida como uma fungfo da temperatura, vazdo e tamanho de particula. Modelos
matematicos foram propostos para analisar o comportamento dindmico de extracdo a partir

de cenouras lofilizadas, A validade de um modelo de difusio ou de um modelo de balango
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de massa foi discutida através de resultados de tamanho de particula. Apesar do modelo de
difusdo € os resultados experimentais apresentarem uma boa concordancia, sob condigdo de
que 2 estagios de difusdo fossem considerados para o maior tamanho de particula, além
disso, foram analisados todos os dados com relacdo ao modelo de balango mdssico
diferencial. Este modelo, responsavel pela transferéncia de massa externa, difusio dentro da
matriz ¢ dissoluco na interface sélido-fluide, descreveu o processo de tempo-dependéncia
satisfatoriamente, apesar das suposi¢des na descricfio da matriz. Resultados mostraram que
a transferéncia de massa externa € a dessor¢io do soluto da matriz foram as etapas limites.
A extragdio de carotendides a partir de cenouras liofilizadas fo1 realizada em um reator de
leito fixo usando com solvente didxido de carbono cu 6xido nitroso. As taxas de extraciio
da parte inicial das curvas foram encontradas sendo menores que a solubilidade do soluto
nestes fluidos, indicando que a fracBo molar baixa ndo foi o pardmetro limite para a
cinética. Um modelo de difusdio foi proposto para analisar os resuitados em varios
tamanhos de particula. Embora o modelo e os dados terem uma boa concordincia na
maioria dos casos, o modelo poderia ter sido melhorado na descri¢iio da transferéncia
dentro da particula solida. Uma descricdo mais realista poderia considerar um equilibrio

local na interface solido/poro.

Dados experimentais de equilibrio de fases foram determinados para didxido de
carbono supercritico € misturas complexas de condensado do desodorizado de oleo de
palma contendo acidos graxos ¢ tocoferdis (Stoldt e Brunner, 1999). Uma aparelhagem
analitica estatica foi usada e amostras das fases liquida e vapor foram analisadas por
cromatografia gasosa. Os coeficientes de distribuicdo dos componentes individuais ou
pseudocomponentes puderam ser, desta maneira, determinados. Os dados obtidos foram
correlacionados com as equagoes de estado (ASPEN) de Peng- Robinson e Redlich-Kwong,
usando como regra de mistura o tipo van der Waals e Wong-Sandler. O modelo preditivo
de Soave-Redlich-Kwong foi também usado. Além disso, dados da literatura do sistema
CO,-4cido oléico foram tratados com essas equagdes. O modelo Redlich-Kwong (ASPEN)
foi melhor interpretado nos sistemas (pseudo)-bindrios, enquanto que a regra de mistura do
modelo g nfio obteve sucesso. Nenhum dos modelos foi capaz de correlacionar um sistema

pseudo-ternario CO;- acidos graxos-tocoferdis de uma maneira satisfatoria.

Dados de solubilidade sfio muito importantes em vérios campos da tecnologia

supercritica, como a cromatografia, a extraco ¢ a cristalizac%o. Estudos de solubilidade do
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beta-caroteno sintético em varios solventes supercriticos tém sido realizados, seia em COy,
COst+co-solventes (etanol, metanol e cloreto de metileno} (Cygnarowicz et al.,, 1990), em
etileno e misturas de etileno/toluenc (Chang ¢ Randoph, 1989}, em CO; e NyO (Sakaki,
1992 e Subra et al., 1997), em CO; (Johannsen ¢ Brunner, 1997 ¢ Skerget et al,, 1995) e em
etano, etileno e xendnio (Jay ¢ Steytler, 1992). Mendes et al. (1999a) fizeram os estudos de
solubilidade de beta-carotenc em €O, supercritico e etano, sendo que para CO; a
temperaturas de 40, 50 e 60°C ¢ pressdes variando de 120 a 274 bar ¢ para etano a
temperaturas de 35, 50 e 60°C e pressBes variando de 90 a 252 bar. Os valores de
solubilidade para CO,, em termos de fracio molar, variaram de 2,06x107 (a 121 bar ¢
60°C) a 6,27x107 (a 274 bar e 60°C). As solubilidades em etano foram uma ordem de
magnitude maior que aquelas obtidas para COy. Os valores de solubilidade para etano, em
termos de fracio molar, variaram de 6,79x10°® {a 91 bar e 60°C) 2 6,05x10° (a 252 bar ¢
60°C). As moléculas de ambos os fluidos sfo ndo polares, mas o etano é um solvente
melhor, devido 4 uma maior polaridade molar que o CO;,, respectivamente, 4,4><10’24 ot e
2,9x10™ em’. A solubilidade do beta-caroteno aumenta em ambos os solventes com a
pressdo, a uma temperatura constante. A pressdo de “cross-over” (abaixo deste valor, a
solubilidade aumenta com a diminui¢fc da temperatura) € entre 150 ¢ 175 bar parao COz ¢
entre 115 e 125 para o etano. Os autores deste trabalho também fizeram a comparacio dos
dados obtidos com os dados ja publicados na literatura. Além disso, os dados foram
correlacionados com a equaglo de estado de Peng-Robinson, o que resultou em uma methor
concordancia entre os valeres experimentais e calculados para o etano. Os parimetros de

interagdio binaria foram determinados para ambos os solventes supercriticos.

A polpa da fruta buriti foi extraida com CO, supercritico para obter fra¢Ses
oleosas com uma grande concentragdo de vitaminas, especialmente B-carotenc {Franga et
al., 1999). A matéria-prima constituia-se de uma mistura de polpa e casca que foi obtida da
fruta ndo madura. O oleo extraido foi analisado por cromatografia gasosa e
espectrofotometria € os resultados foram comparados com aqueles obtidos por extrago
usando hexano como solvente. O oleo extraide com hexano continha aproximadamente 1%
de caroteno. A extragio com CO; supercritico foi capaz de remover aproximadamente 80%
do contetido inicial de carotenc. Os experimentos de extragfio foram realizados a pressdes
de 20 e 30 MPa ¢ temperaturas de 313 ¢ 328K. As curvas de extragfio fipicamente

mostraram as 3 regifes encontradas na extraciio com fluido supercritico de produtos
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naturais, comecando com uma linha reta, que ¢ caracteristica de taxa constante do periodo
de extraco, seguida por um periodo de taxa descendente e, finalmente, por um periodo de
taxa de difuso. Dados experimentais foram correlacionados usando o modelo proposto por
Sovova {1994}, O medelo mostrou uma boa correlagio com os dados experimentais. Os
coeficientes de transferéncia de massa da fase sélida foram obtidos ajustando a equacio
modelo. Os valores de solubilidade calculados estdo dentro da faixa para éleos vegetais

comuns,

Stoldt e Brunner (1999} determinaram dados experimentais do equilibric de fases
para CO; supercritico e misturas complexas do condensado do desodorizado do dleo de
palma, que continha 4cidos graxos e tocoferdis. Os resultados obtidos foram
correlacionados com as equagdes de estado de Peng-Robinson ¢ Redlich-Kwong-Aspen. O
modelo preditivo Soave- Redlich-Kwong foi também usado. Além disso, dados da
literatura do sistema COs/écido oleico foram tratados com estas equagdes. Entretanto
nenhum dos modelos foi capaz de correlacionar um sistema pseudo-terndrio COy/acidos

graxos/tocoferdis de uma maneira satisfatoria.

O CO; supercritico ¢ um solvente promissor para processos de extragdo e
cristalizagdo de compostos naturais, especialmente compostos termolabeis, pois apresenta
grande vantagem quando comparado com solventes convencionais. Entretanto, um ponto
crucial estd sendo ignorado, a possivel oxidaclio de compostos insaturados devide a
presenca de oxigénio no didxido de carbono de alta pureza usado nestes processos. O maior
grau de pureza de dioxido de carbono comercial ¢ de aproximadamente 2 mg/L STP.
Levando-se em conta que a solubilidade da maioria dos compostos naturais € <0,1%, isto
significa que a razfo de concentracdc oxigénic/composto deveria ser alta. Por isso, a
extra¢io de beta-carotenc com CQO; supercritico foi estudada por Cocero et al. (2000). A
solubilidade de beta-caroteno encontrada foi de 3,8 mg/Kg a 30 MPa ¢ 40°C. Portanto, 263
Kg de CO; seriam necessarios para recuperar 1 g de beta-caroteno. Isto significa uma razio
de 9 moles de oxigénio/l mol de beta-caroteno. Estes resultados sugerem que o beta-

caroteno foi oxidade durante a extragio.

Franga e Meireles (2000) apresentaram um modelo matematico para representar a
cinética da extragéio de caroteno e lipideos a partir das fibras do élec de palma pressionado
usando CO, supercritico. A equagdo do balango de massa para a fase supercritica foi

resolvida analiticamente considerando um pseudo estado estaciondrio. Especificamente, o
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fluxo na interface solido/fluido foi, inicialmente, considerado constante e, depois, corrigido
usando o comportamento da composicio do extrato. Foram obtidos dados experimentais
para testar o modelo, a pressdes de 250 e 300 bar, temperaturas de 45 ¢ 55°C e vazdes de
solvente de 1,2-2,0 g/min. O modelo representou bem os dados experimentais a 45°C assim
comeo os dados da literatura obtidos a 250 bar, 55°C ¢ vazBes de solvente de 18,9 g/min.
Observou-se que a concentracfio de carotencs aumenta enquanto que a concenfragio de

jcidos graxos diminul.

Cadoni et al. (2000} descreveram a influéneia de alguns parfmetros operativos da
extracio com didxido de carbono supercritico empregados para o isolamento de licopeno ¢
beta-caroteno a partir da pelpa e da pele de tomates. As exiragdes foram realizadas a
pressdes na faixa de 2500 a 4000 psi e temperaturas de 40 a 80°C. O produto extraido a
4000 psi e 80°C continha cerca de 65% de licopeno e 35% de beta-caroteno. O licopeno € o
beta-caroteno possuem solubilidades diferentes no selvente supercritico, dependendo dos
pardmetros do processo. Eles tentaram otimizar o método de extragio de modo que o
produto fosse mais rico em licopeno e livre de impurezas. Uma primeira extracio foi feita a
40°C e 4000 ps1, seguida por uma segunda extragio da mesma amostra a 80°C ¢ 4000 psi ¢
como o beta-caroteno foi extraido na sua matoria na primeira extracio, o produto obtido
estava rico em licopeno. Desta forma, o extrato final continha 87% de licopeno ¢ 13% de

beta-caroteno.

O o6leo de palma bruto foi fracionado usando CO» supercritico em um equipamento
semi-batelada. As condi¢des de fracionamento estudadas por Markom et al. (2001) foram a
temperaturas de 40, 50 e 60°C e a pressdes 110, 140 ¢ 200 bar, respectivamente. A pressio
do sistema se mostrou mais significante do que a temperatura para o aumento da
solubilidade dos triglicerideos do dleo de palma em CO; supercritico. A solubilidade do
oleo de palma bruto em CO; supercritico foi, geralmente, baixa para triglicerideos e dcidos
graxos de pesos moleculares menores, como por exemplo C12:0, C14:0 ¢ C16:0. Estes
acidos graxos sdo fracionados primeiramente, seguidos pelos mais pesados e,
principalmente, acidos graxos insaturados, como C18:1, CI8:3 e C20:0. As fracbes
extraidas primeiramente s3c de cor branca e amarela e tém aspecto sélido. As fragdes
posteriores, entretanto, apresentam uma cor mais intensa e sfo semi-liquidas. Foi dificil de
se extrair beta-caroteno do Oleo de palma nas fracBes a altas pressdes, pois este &

concentrado no rafinado. A solubilidade do dleo de palma bruto foi estimada usando uma
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correlagio proposta por Del Valle ¢ Aguilera (1988), a qual tem sido validada para varios
dleos vegetais. A adicBo de co-solventes polares, como o etanol, também nfo afeta a

extracdo de carotenos a partir do 6leo de palma (Ooi et al., 1996).

Machado ¢ Brunner (2001b) estudaram o comportamento hidrodindmico de uma
coluna de exiragio {escala de laboratério) operando a altas pressdes {entre 20 ¢ 29 MPa) e
temperaturas de 333, 353 e 373 K para o sistema destilado de acidos graxos de
palma/diéxido de carbono. Os dados hidrodindmicos (pontos de carga e inundacfio) foram
usados para computar a capacidade hidraulica de colunas empacotadas em contra-corrente
para o fracionamento de 4cidos graxos a partir do destilado de acidos graxos de palma
usando CO; como solvente. Para todas as isotermas, a tendéncia 2 inundaclio aumenta
quando a pressdo aumenta, mantendo a vaz&o do liquido constante. Para todas as isébaras, a
tendéncia 2 inundacdo diminuil quando a temperatura aumenta, mantendo a vazio do
Hquido constante. O efeito da diferenca de densidade entre as fases liquida € gas tem um
importante papel sobre ¢ fendmeno de inundacio. O conhecimento do comportamento
hidrodinamico de colunas empacotadas operando no modo contra-corrente tem um papel
fundamental no design, operagio e scale-up no processo de extracio gasosa multiestagio.
Os dados hidrodindmicos experimentais para o sistema destilado de acidos graxos de
palma/diéxido de carbono reforga a hipodtese de que o fendmeno de inundagio depende
principalmente das vazbes massicas do solvente e do liquido, da geometria do

empacotamento e da diferen¢a de densidade das fases liquida e gasosa coexistentes.

Como ja foi comentado, a extragdo com fluido supercritico € considerada uma
alternativa apropriada para a separa¢do de biomoléculas a partir de alimentos e produtos
farmacéuticos. A maior dificuldade na utilizagfio desta técnica para as biomoléculas tem
sido a dificuldade na medic¢do e predigiio de suas solubilidades em solventes supercriticos a
varias pressdes e temperaturas para otimizacfio do processo. Dados para pardmetros de
energia intermolecular e/ou propriedades criticas, fatores acéntricos e refracdes molares nos
limita a usar as equa¢des de estado simples para a predigio de suas solubilidades nos
solventes supercriticos. Hartono et al. (1997) usaram seis equagdes de estado cubicas para
predizer a solubilidade do colesterol ¢ do beta-caroteno, as duas biomoléculas
representativas, em fluidos supercriticos. Foram elas as equagbes de van der Waals, de
Redlich-Kwong, de Mohsen-Nia-Moddaress-Mansoori, de Peng-Robinson, de Patel-Teja e

a de Peng-Robinson modificada. De acordo com todos os calculos e comparagOes feitas, a
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equagiio de Mohsen-Nia-Moddaress-Mansoori foi & que apresentou muito melhor
concordancia com os dados experimentais do que as outras equacgdes de estado estudadas.
Tendo apenas dois par@metros ajustaveis e um par@metro de interaclio, a prediciio da
solubilidade do celesterol ¢ do beta-caroteno em fluidos supercriticos € comparavel com a
equaciio de Peng-Robinson modificada que possul quatro parfmetros ajustidveis ¢ dois

pardmetros de mteracio.

Ii.6. OUTROS METODOS DE OBTENCAOQ DE TOCOFEROIS E DE
CAROTENOQIDES

Diversos métodos para a recuperagio de tocoferdis de dleos vegetais t8m sido
estudados. Praticamente todas as técnicas desenvolvidas sfo para a recuperagio desses
componentes a partir de DDO vegetais. O DDO de soja € principalmente utilizado para este

propésito, embora DDO de outros vegetais tenha sido utilizado.

Brown et al. (1964) desenvolveram um processe para recuperacio de tocoferdis ¢
fitoesterdis por esterificagio dos acidos graxos livres e glicerideos para formar ésteres de
acidos graxos de alcool monohidrico utilizando um catalisador acido. Os tocoferdis e

fitoesterdis sdo separados utilizando uma combinagfo de solventes polares e ndo polares.

Rubel (1969) descreveu um método para a extracio de tocoferdis empregando
extragdo liquido-liquido em 2 etapas. Na primeira delas usavam-se solventes polares e
apolares em uma determinada propor¢o de modo que uma fracfo maior de acidos graxos,
mono e diglicerideos fosse dissolvida no solvente polar, enquanto que a fase do solvente
apolar, ou extrato, continha maior concentracio de tocoferodis, esterdis, ésteres de esterdis,
di e triglicerideos ¢ hidrocarbonetos. Em uma segunda etapa, a partir do extrato apolar, rico
em tocoferdis, efetuava-se outra extracio de modo que os solventes e a proporgio dos
mesmos fosse tal que os tocoferdis e esterdis fossem extraidos pela fragio polar e os

compostos remanescentes permanecessem no solvente apolar.

A cristalizacfio fracionada por resfriamento é considerada um método eficiente em
substituic@o a outras técnicas como a saponificacfio, pois evita a exposi¢io dos tocoferdis a
altas temperaturas ¢ alcalis. Com exceclio da destilagio molecular, a cristalizagic é o
procedimento mais adequado para a separagio dos tocoferdis dos esterdis {Zandi e McKay,

1976).
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Um método rapido {dez minutos) e seletivo foi desenvolvido por Carpenter (1979)
para medir os tocoferdis individuais encontrados em oleos vegetais usando cromatografia
liquida de alta precisiic (HPLC) com detecglo de absorbéncia ultravioleta. As amostras
foram analisadas diretamente seguindo a dissolug8o na fase moével, - e y-tocofersis foram
quantificados baseado nas areas dos picos relative as curvas de calibragio padrio. A
medida de B- e 8-tocoferdis nas amostiras também foi baseada nos dados de calibragfio para
os padrbes o~ e y-tocoferdis, sendo que os B- e 8- individuais nfo foram avaliades. Os
dados obtidos foram comparados com o conteudo de tocoferol total, encontrado por um
procedimento colorimétrico padrio. Os resultados indicaram que o método de HPLC ¢ o
mais confidvel nas medidas de amostras com altos niveis de a-tocoferdis. Oleos de soja,
acafroa, girassol, algoddio, milho, amendoim e de oliva tém sido examinados usando este

metodo.

Augusto (1988) fez a pré-purificagiio dos tocoferdis por extragdc com solvenies e
por partigio entre dois solventes imisciveis. Este autor citou que a particfio liquido-liquido
do DDOS entre hexano e etanol alcalino constitui em uma operagfo rapida e simples,
pouco deteriorante dos tocoferdis e de baixo custo, podendo ser realizada a temperatura
ambiente, portanto, consistindo em técnica adequada para pré purificar a matéria prima
original removendo quase totalmente os acidos graxos.

Barrera-Arellano {1998) estudou a otimizacdo da esterificacio (producio de
ésteres metilicos ¢ etilicos) da matéria saponificavel do destilado da desodorizacdo do dleo
de soja, que ¢ uma etapa importante para a utilizagfo deste residuo, como matéria-prima, na

producio de extratos ou concentrados de tocoferdis {vitamina E).

1L.7. CONCLUSAQO

Como se pode observar, foram apresentadas algumas referéncias bibliograficas
voltadas para o processe de destilagio molecular e também para ¢ processo de extracio
supercritica, para a obtencdo de tocoferdis (vitamina E), a partir do destilado da
desodorizaglo do oleo de soja e para a obtencio de beta-caroteno (pro-vitamina A}, a partir

do 6leo de palma.

Dos varios trabalhos considerados, pode-se notar a preocupacdo de varios

pesquisadores em usar tecnologias limpas, no caso a destilacio molecular e a extragfio
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supercritica, para a recuperacido de produtos de alo valor agregade (por exemplo, as
vitaminas), a partir de dleos vegetais. Para o Brasil, esta recuperagio ¢ de grande
importéncia, ja que o pais estd entre os primeiros produtores de soja no mundo ¢ € um
grande exportador de matéria prima bruta, rica em produtos de alto valor agregado. Por
falta de tecnologia nacional, estes produtos acabam sendo exportados como subprodutos, 2
um prego baixissimo e, que depois de processados/recuperados, retornam ao pais com um

preco muito alto. Esta, portanto, € a grande motivacio para este trabalho de tese.

Dos estudos apresentados, nota-se que a metodologia apresentada neste trabalho
de tese, vermn complementar os estudos na drea de Extragio Supercritica, tendo em vista gue
serad utilizada uma ferramenta de grande potencial e que € usada pelo setor empresarial — o
Simulador Comercial de Processos HYSYS, o que os trabalhos anteriores nfo apresentam;
serd desenvolvida uma metodologia de implementagdo do processo completo, o que € de
extrema importincia devido &s correntes de reciclo, 0 que também € novo; tentativa de
obter produtos de alta pureza e alta produtividade. Primeiramente, serd estudade o sistema
etanol-dgua para uma melhor familiarizagfo com o simulador comercial e, posteriormente,
serd feita a criagio dos grupos hipotéticos, a fim de representar os sistemas a serem
estudados: o DDOS ¢ o dleo de palma, para a recuperagio da vitamina E e da pro-vitamina

A, respectivamente.

Com relaco a Destilacio Molecular, o método sera explorado, via simulagdo, em

todas as suas potencialidades, para a recuperagiio de vitamina E, a partir do DDOS.

Finalmente, serd realizada uma analise comparativa em relacio a custos e

produtividade para conhecer o potencial destes dois processos competitivos.
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CAPITULO ITI

EXPLORACAO E MONTAGEM DO PROCESSO DE
EXTRACAQ SUPERCRITICA EM SIMULADOR
COMERCIAL USANDO A SEPARACAQO
ETANOL/AGUA

HL1. INTRODUCAQO

Neste capitulo, serfio feitas a explora¢iio e a montagem do processo de Extragio
Supercritica no Simulador Comercial de Processos HYSYS. Como caso estudo para a
definigio da metodologia de simulacfio foi considerada, primeiramente, a separacio do
sistema etanol/agua, usando diferentes fluidos supercriticos. Para isso, foi necessario
adaptar as unidades ja existentes no simulador para as condi¢des operacionais tipicas deste
processo. Esta etapa foi realizada, principalmente, para a familiarizagic com o simulador,

todavia resultou na publicagfio de varios trabalhos.

[11.2. METODO DE PREDICAO DO EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR A ALTAS
PRESSOES
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JIL.2.1. Fundamenios

No estado de equilibrio de fases liquido-vapor, a equacfio (II.1) ¢ valida (Ohe,
1990):

flh=i (ITL.1)

onde f; representa a fugacidade do componente 1 ¢ V e L representam as fases vapor ¢

liguida, respectivamente.

Se se adotar o procedimento ¢-¢ {ambas as fases calculadas via coeficiente de

fugacidade), tem-se:

¢ix, =9/ v, (TIL.2)

onde ¢ e ¢, sio definidos como coeficientes de fugacidade das fases liquida e vapor.

Poder-se-ia considerar ao invés do procedimento chamade ¢-¢, o procedimento y-¢
(ou seja, usar para representagio da fase liquida o coeficiente de atividade ¢ para a fase

vapor, o coeficiente de fugacidade).

Em ambos 0s casos, no entanto, tém-se alguns problemas. No casc do uso do
procedimento ¢-¢, altas ndo-idealidades (como € o caso do sistema etanol/dgua) nio
poderiam ser bem representadas (jd o seriam para o procedimento v-¢). Por outro lado, o
procedimento y-¢ ndo seria adequado para altas pressdes (que, no entanto, € o caso dos

calculos apresentados). Sendo assim, optou-se pelo procedimento ¢-¢.

A composigio da fase vapor (y;) € estimada a partir dos ceeficientes de fugacidade

(¢r,¢. ) de ambas fases e da composigio da fase liquida (x;).
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1#1.2.2, Coeficiente de fugacidade através de uma Equaciio de Estado

A primeira equagio de estado derivada, que representa a fase liquida e a fase

vapor, ¢ a equacio de van der Waals.

/7
Lp+f7\}(ywb)m RT (1L.3)
.

onde g ¢ b sfo pardmetros de atragio e o co-volume de van de Waals, respectivamente.

Isolando P da equagfo (IIL.3):

(TIL.4)

Considerando-se o calculo do coeficiente de fugacidade a partir da equagdo de van

der Waals e da equacio da fugacidade para substincias puras.

Adotando-se o fator de compressibilidade (z), para um gas reak:

PV = zRT (1IL.5)

A temperatura constante, diferenciando-se a equacgfo (II1.5) em relagio a z,

d(PV)= RTdz (I1L6)
entdo,
PdV +VdP = RTdz (1117
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Obtém-se,
av . dP_dz (I11.8)
e P z

Reescrevendo a eguacdoc da fugacidade para substincias puras pelo fator de

compressibilidade,
f_PfK_]z TR/
i = ) — I}EdP~fg(z z)m;g- (111.9)

P v
:I(i—}»)dz—m{w g p_ﬁ dav
Uz RT ¥» 4
Finalmente,
f o T
Ini_"—"—l—j (P—fim)—lnz+z—1 (IIL.10)
P RT% ¥

Substituindo-se a equacdo de van der Waals (II1.4) na equagio (IIL10) e

integrando-se, obtém-se:
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a pedl n gV

(75w e e
b (I1.11)
=win(1mw)mw" ~nzaz-1
V' ;) VRT
Rearranjande-se a equagio (JIL11}, tem-se:
/
ml =z iwwﬁwmin{ztf __ﬁH (1I1.12)
P VRT ¥V

Pode-se calcular o coeficiente de fugacidade com a eguacio (111.12) a partir das

constantes ¢ ¢ b e volume de van der Waals determinados pela equagio de van der Waals.

O procedimento de calculo ¢ o seguinte: Primeiro, a equac@o (111.4) ¢ resolvida
para o volume (V) a uma dada temperatura (T) e pressdo (P); entlio, o fator de
compressibilidade (z) € calculado pela equagiio (II1.5) a partir do volume (V) e substituido
na equagdo (I11.12). As constantes ¢ e b sfo pré-calculadas antes de resolver a equagio

(TIL4).

Para misturas, o coeficiente de fugacidade é dado pela equaciio (IIL13)

correspondendo a equagfio (111.10) para uma substéncia pura.

In f j P Ly —nz (111.13)
VIRT\aN, ) .V

onde N; ¢ N; sdo numero de moles para os componentes i €/ na mistura, respectivamente.

O coeficiente de fugacidade dado pela equagdo (I1i1.14) determinado por meio da

equacio de van der Waals € obtido de uma maneira similar.
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N 2. 00a
inizﬂ%mznzmin@—éj- aa,
Pe Vb v) VRT

i

(1TL.14)

onde w; e b; sfio constantes de van der Waals do i-ésimo componente na mistura. As

constantes g € b de van der Waals como uma mistura sfo dadas pelas equagdes:

o (T @)
b=Zx,.bj

Como foi mostrado acima, o coeficiente de fugacidade pode ser calculado a partir

da equacgio de van der Waals. Entretanto, outras equacBes podem ser usadas.

Muitas equagdes de estado foram desenvolvidas apés a equagio de van der Waals.
Em 1949, Redlich e Kwong modificaram a equagio de van der Waals, cuja versio

modificada foi aceita como uma equagiio pratica.

Em 1972, Soave introduziu o fator acéntrico (®) na equacgic modificada de
Redlich-Kwong, surginde a equagfio de Soave-Redlich-Kwong (equagio SRK). Assim, o
célculo do equilibrio liquido-vapor a altas pressdes usando a equaciio de estado tem sido de

uso geral.

I11.2.3. Equacio de Estado de Peng-Robinson

Peng e Robinson (1976} apresentaram outra equacgio de estado do tipo de van der
Waals, a qual representa bem o equilibrio liquido-vapor a altas pressdes ¢, portanto, tem

sido muito usada:

pe RT a(T)
v—b v(v+b)+b{v-b)

(11L.15)
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sendo que a7} e b provém da equagio de van der Waals.

Aplicando-se a equacio (1IL.15) no ponto critico {(7¢, Pc), pode-se determinar as

constantes g{7¢) ¢ b{Tc) para T e Pe:

R .ngﬂ 2
a(T.)=0,45724 -5 (TIL.16)
PC
RT,
BT )= 0,077805 (TL17)
PC
e obtém-se,
2o = 0,307 (111.18)
Em qualquer outra temperatura,
a(T)=a(T )a(T,, ) (H1.19)
H{T)=b(T,) (111.20)

onde « ¢ uma fungdo da temperatura reduzida Tr=7/Tc e do fator acéntrico (w), o qual

representa o tipo de forma molecular.

O valor de « € determinado pelas seguintes equacgdes:

o = 1+m(i-T") (IL21)

m=0,37464 + 1,54226w — 0,269920° (IH.22}
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A equacio (II1.22) foi determinada baseando-se em dados experimentais da

pressdo de vapor e aplicando-se a equacio de Peng-Robinson.

A equagio (I11.22) foi constituida baseando-se em 17 tipos de substincias como
hidrocarbonetos {(Cl1 a C10), Nz, CO; ¢ H,8. Entretanto, a equagio de Peng-Robimson

também fornece bons resultados para diversas outras substancias, incluindo Ha, O, ¢ NH;.

As equacdes seguintes ddo os par@metros g € b para misturas:

a = ii X.X,4a, (II1.23)

b= ixibf (I11.24)
By .

onde,

a; = (] ~k, )(aj.aj )% (111.25)

As equagdes (111.23), (I11.24) e (111.25) sfio conhecidas como “regras de mistura” ¢
foram, primeiramente, introduzidas na equaciio de Redlich-Kwong por Zudkevitch ¢ Joffe
(1970).

Quando a equagfio (T11.25) ¢ expandida, os pardmetros ay, aj, ay sdo obtidos; onde

@i € ay s#o a;, a; mostrados acima e a;; € determinado pela equagio (I11.38).

O k; da equacdo (I11.25) ¢é chamado de pardmetro de Peng-Robinson, o qual pode

ser determinado e otimizado,

O parGmetro &y reflete a interacdc entre as moléculas e tende a zero para uma

solugio ideal.

Por conveniéncia de célculo, a equagio (111.15) ¢ simplificada quando introduzidas

as variaveis A, B e z, como a seguir:

82



Capituilo i Exploraciio e Montagern do Processo de ExtracSio Supercritica em Simutlador Comercial usando a Separacio BianolAgua

P |

A== (ITL.26)
RET.?

p=tf (111.27)
RT

e (T11.28)
RT

e a equacdo (I1I1.15) torna-se:

2 —(1-B) +(4-3B° - 2B} —(4B-B" -~ B )=0 (111.29)

A equagio (I11.29)} € resolvida em z.

O valor maximo de z ¢ estabelecido na fase vapor, enquanto que o valor minimo
de z é estabelecide na fase liquida. Os valores de 4 e B sdo calculados para cada fase

independentemente.

Equagdes para o calcule do coeficiente de fugacidade, baseadas na equago de

Peng-Robinson, sdo mostradas a seguir;

Para substancias puras;

TN In{z — B)- 4 h{z + 24148 J (111.30)
P 2B \z-0414B
Para misturas;
N
b 4| LNy, 24148
in-L =% (z~1)-1n{z - B)- x| oL B N e (1I1L.31)
Px, b 2v2B a b | \z—-04I14B
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1i1.2.3.1. Parametre &; da equacio de Peng-Robinson

O pardmetro k; da equagio de Peng-Robinson desempenha um importante papel
na determinagio do equilibrio liquido-vapor sob altas presstes. Como mencionado acima,

%y ¢ determinado por dados bindrios.

O valor de 4y para sistemas bindrios varia com a temperatura. Hé vérias
interpretagdes para o valor minimo. Pode-se dizer que ha um efeito de separaco da
temperatura sobre a n3o idealidade das fases liguida e vapor; isto ¢, sob baixas
temperaturas, a nio idealidade da fase liquida € dominante e diminui com o aumento da
temperatura, engquante que sob altas temperaturas, a nfo ideailidade da fase vapor ¢

dominante e aumenta com o aumento da temperatura.

I11.2.4. Equacfio de Estado de Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV)

O modelo termodinimico adotado para simular o processo de extragdo supercritica
na separacdo dgualetanol, utilizando o simulador comercial de processos HYSYS foi o
Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV). Esta equagio de estado ¢ uma medificagiio da
Equagio de estado de Peng-Robinson (PR) que estende a aplicagio do método da PR
original para sistemas moderadamente ndo ideais. Isto € mostrado quando se tratam as
curvas de pressdo de vapor de componentes puros € misturas com mais precisio que o

método de PR, especialmente a baixas presstes de vapor (Stryjek e Vera, 1986).

Esta equagdo tem sido estendida com bastante sucesso para sistemas ndo ideais,
dando resultados t3o bons quanto aqueles obtidos usando-se fungdes de energia livre de

Gibbs excedente, como as equacdes de Wilson, NRTL ou UNIQUAC.

A vantagem da equaciio de PRSV é que ela apresenta ndio somente o potencial para
predizer com mais precisio o comportamento de fase do sistema de hidrocarbonetos,
particularmente, para sistemas compostos de componentes “dissimilares”, mas ela ¢
também estendida para tratar sistemas ndo ideais, com a precisdo das tradicionais outras
alternativas: os modelos de coeficiente de atividade. O Gnico compromissc ¢ ¢ aumento no

tempo computacional e o parametro de interacfio adicional que € requerido pela equagio.
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Uma das modificagBes proposta por Stryjek-Vera para a equagiio de estado de PR
¢ um alfa estendido, “a”, termo que se tornou uma fungfo de acentricidade e um pardmetro

empirico, k;, usadeo para ajustar pressées de vapor de componente puro.

o = 4w 170 )]2 (I1.32)
K=+ xﬁ(z + TO’5X0, 7-T,) (I11.33)
k,, = 0,378893+1,4897153w, —0,17131848c? +0,019655 40’ (I11.34)
onde,

K= pardmetro caracteristico para componente pure

@; = fator acéntrico

O termo ajustavel xy; permite um maior ajuste nas curvas de pressdo de vapor para
componente purc. Para este termo, ¢ feita a regressdo da pressido de vapor do componente

puro para todos os componentes da biblioteca do HYSYS.

Para pseudocomponentes que foram gerados para representar fragdes oleosas, o
HYSYS faz a regressdo do termo xy; automaticamente para cada pseudocomponente para
curvas de pressdo de vapor de Lee-Kesler. Para os componentes adicionados pelo usudrio
(componentes hipotéticos), os termos «; podem ser colocados ou eles serfio

automaticamente regredidos pelas correlagtes de Lee-Kesler, Gomez-Thodos ou Reidel.

A segunda modificagio consiste de um novo conjunto de regras de misturas para
misturas. Regras de mistura convencionais sdo usadas para parametros de volume e energia
em misturas, mas a regra de mistura para o termo “cross”, a, € modificada para adotar uma

forma dependente da composi¢io. Embora ter sido propostas duas diferentes regras de
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mistura no artigo original, ¢ HYSYS incorporou apenas a expressio de Margules para o

termo “cross’.

a, =(a,a, ) (1.0-xk, ~xk,) (TL35)

i a¥ g

onde,

k,j ;’-‘&--

Obs.: Note que se k; = k; , a regra de mistura se reduz & equagdo de estado de Peng
Robinson original, E possivel colocar diferentes valores para os parfimetros de interagfio

binéria.

Embora a regressdo tenha sido feita apenas para um nGmero limitado de pares
bindrios para esta equagdo, a experiéncia limitada sugere que a PRSV pode ser usada para
modelos moderadamente ndo ideais como sistemas H,O-alcool, alguns sistemas
hidrocarbonetos-alcool. Pode-se, também, modelar sistemas de hidrocarbonetos com uma
precisdo melhorada. Também, por essa equagiic apresentar melhor predicio da pressic de

vapor, espera-s¢ uma melhera nas predi¢des do calor de vaporizacio.

111.3. REVISAO DA LITERATURA ENVOLVENDO A SEPARACAO AGUA-
ALCOOL

A seguir, estio apresentados os trabalhos disponiveis na liferatura envolvendo o

sistema agua-alcool.

Brignole et al. (1984, 1987) desenvelveram uma equacgdo de estado (EOS)
utilizando um método aplicavel a altas pressdes, determinando um grupo de parimetros e
simulando o processo de extracio de etanol, usando CiHg como solvente. Concluiram que
(3Hg € um solvente promissor que pode reter energia e concentrar etanol at€ obter etanol

absoluto, mas nfo existem trabalhos experimentais.
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Takishima et al. {1986) determinaram o eguilibrio de fases para o sistema ternério
CO,-CoHsOH-H;O e para os sistemas binérios CG-CoHsOH & COp-H,0, a temperaturas
préximas ao ponto critico do CO, e constataram que para o sistema terndrio, uma alta
seletividade de C;HsOH ¢ esperada na exirac3o supercritica com CQOj para baixas
concentracdes de C,HsOH na alimentagfio, e que uma completa desidratagio do C;H;OH
nfio ¢ possivel, considerando a existéneia de um limite superior de concentragio de
C,HsOH. Eles compararam os resultados experimentais com as estimativas obtidas a partir
da equacio de estado de Patel-Teja (como métode predilivo, para descrever as propriedades
de saturagfio dos componentes puros CO,, C;HsOH e H;0). No entanto, ndo obtiveram
resultados satisfatérios, provavelmente por terem assumide a mistura aleatéria de
moléculas na equagdio. Para os sistemas binarios CO»-CoHsOH e CO,-H,O, obtiveram
correlacBes satisfatorias, uma vez que levaram em consideracio o efeito da concentragio
molecular local, com a aplicac8o da equagéio de Wilson a regra de mistura na equacgio de
Patel-Teja. Para o sistema terndrio, o mesmo método pode ser aplicado, mas ainda nfo
foram obtidas estimativas satisfatorias. Sugerem-se, para uma melhor estimativa de
concentracdes, as equagdes de estado que descrevam com sucesso o comportamento P-V-T
proximeo ao ponto critico do CO», e regras de mistura que descrevam a interacdo entre H,O
¢ C,HsOH.

Com base no equilibrio de fases, maiores fatores de separagio sfo obtidos usando
CO, e C,Hg como solventes, com relagfo ao sistema binario etanol-dgua. Levando-se em
conta a baixa solubilidade do etanol na fase gasosa, em concentragdes baixas de etanol, que
¢ de nosso interesse, altas taxas de solvente 530 necessarias para o processo de separaciio. O
resultado de experimentos, usando-se uma coluna de bolhas, prova que elevadas
temperaturas sdo favoraveis, assim como para o equilibrio de fases, baixas temperaturas sdo
interessantes. Os resultados da investigagfio de Brunner ¢ Kreim (1986) da separagiio de
etanol de solucdes aquosas mostraram que o processo de extracio gasosa supercritica pode
ser uma alternativa viavel para a destilacio, especialmente se forem utilizados
equipamentos com adequado contato liquide-vapor, para aumentar significativamente a

transferéncia de massa, conforme diversas outras investigacdes tém mostrado (Marr, 1984).

Como ja se sabe, o diéxido de carbono ¢ ¢ solvente mais estudado para a
recuperacio de alcoois a altas pressdes. Brignole et al. (1987) realizaram um estudo que

mostrou que, usando somente o didxido de carbono, nfo se leva a uma significativa
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economia de energia ou a completa desidrataciio de alcoois. Hidrocarbonetos leves, como o
propano € o butano, apresentam duas propriedades importantes, as quais podem ser
exploradas na separac¢io do sistema alcool-agua: capacidade de extracio & alta pressdo ¢
efeito da dgua como co-solvente. Estes solventes s3o denominados solvenies de duplo
efeito. Processos ciclicos, onde ambas as propriedades acima sfo exploradas, t€m sido
combinadas para a recuperacfo de 4lcoois puros a partir de misturas aquosas diluidas. Os
elementos principais de processos ciclicos sfio um exirator a alia pressio e uma coluna para
a recuperacdc do solvente. Para a recuperacio de etanol, propano € sugerido como solvente.
Foi alcancada uma economia de energia, comparado com uma destilagio azeotropica

convencional que usa benzeno como co-solvente.

Coenen (1987) extraiu adlcool fermentado e concluiu que CO; € melhor solvente
que CoHy e CoHs. McHugh et al. (1983) determinaram o equilibrio de fases para o sistema
CyHg-CoHsOH-H20 ¢ estimaram seu comportamenio usando a equagfo de estado de Peng-

Robinson.

Nagahama et al. (1988}, Furuta et al. {1989) ¢ Brignole et al. (1984, 1987)
determinaram que a concentragio azeotropica pode ser quebrada utilizando-se COz a 313 K
e 3,9-5,8 MPa, 333 K e 10 MPa e CO; liquido a 293 K, respectivamente. Ao mesmo tempo,
Inomata et al. (1990) e Abboud et al.(1984) descobriram que a concentragdo azeotropica
pode ser quebrada com a adi¢fo de co-solventes, glicol e 2-etilhexanol, respectivamente, ao
solvente CO,. A solubilidade de etanol pode aumentar usando-se um segundo solvente,

hidrocarboneto, que tenha alta afinidade com o etanol.

Nakayama et al. (1988) wusaram 1,1-difluoretanc (DFE) como solvente ¢

concluiram que se obtém uma maior solubilidade que com o CO,.

Através de experimentos para a concentracio de etanol a partir de fermentagio
utilizando extragdo supercritica com CO,, Inomata et al. (1989) determinaram o equilibrio
liquido-vapor para o sistema COp-etanol-agua medidos a 9,6; 17,2; 19,6; 25,0 ¢ 32,0°C até
9 MPa em toda a extensfio da concentracdo de etanol, incluindo regides bem diluidas ( 0,1-
5% em peso) que ainda ndo haviam sido estudadas. Concluiram que: 1) ha certas condigdes
de T ¢ P que fornecem um maximo fator de separagdio; i) nas regides de baixa
concentracdo de etanol, a distribuicdo do coeficiente de etanol é aproximadamente 2/3 do

valor nas regides de alta concentracfio. Além disso, eles compararam os resultados
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experimentais com a equaco de Patel-Teia e equacles de estado de contribuigio de grupos
(GC-EOS). As duas equacles, Patel-Teja e GC-EOS nfo representaram precisamente o
comportamento do fator de separagio, apesar da equagio GC-EOS representar bem a curva

binodal.

inornata et al. (1990) determinaram o equilibrio vapor-liguido para o sistema
quaternario CO,, etanol, dgua ¢ um segundo solvente (co-solvente}- glicerol, etileno-glicol,
1,3-propanodiol e propileno glicol, medidos a 35°C ¢ 10MPa. A aplicaglo pratica na
fermentac@o de plo teve, como principal objetivo, a obtengdo de maiores concentracdes de
etanol utilizande a extragic com CO; supercritico, especificamente com a adig@o desses co-
solventes em variadas concentra¢es. Os resultados experimentais demonstraram que a
adicdo dos co-solventes pode aumentar o limite superior da composic8o de etanol no
sistema ternario COs-etanol-dgua e que o efeito destes pode ser estimado, qualitativament.e
através dos pardmetros de solubilidade. Os parametros GC-EOS (Jorgensen) foram
redeterminados usando-se os dados de equilibrio liquido-vapor binaric com o objetivo de
melhorar a precisdo das predigtes do equilibrio Hquido-vapor para as misturas COs-etanol-
agua e COp-etanol-dgua-co-solvente. No entanto, essas predigdes para o sistemna

quaterndrio, incluindo um policl como co-solvente, ainda foram insatisfatérias.

Ikawa et al. (1993), em nivel de pesquisa e de investigagdo experimental,
montaram uma planta piloto em contra-corrente para estudar o processo de separacdo de
etanol de solucdes aquosas, utilizando didxido de carbono supercritico. Ele utilizou dados
experimentais obtidos anteriormente (Furuta, 1990). Os resultados mostraram que 99% mol
de etanol pode ser concentrado sem adicio de qualquer outro extrator, quando 83.5% mol
de etanol € alimentado no extrator. Uma taxa de refluxo maior que 2 € requerida para uma
eficiente extracdo. Para fins de reciclagem, o dioxido de carbonoe foi facilmente separado do
etanol, utilizando-se uma coluna de destilacio a altas pressdes. A coluna de extracfio
supercritica foi simulada utilizando-se o método convencional de calculo para extracio

liquido-liquido multiestagio.

Com o objetivo de se conhecer o equilibrio de fases para solventes subcriticos e
supercriticos { COs, Caly, CsHg, CsHg, nCsHyo e CO+C3Hy) e solugdes aguosas de etanol
{2-99% em peso), Horizoe et al. {1993) estudaram a desidratagio do etanol bruto
fermentado ou sintético. Foi investigado, para estes solventes, a seletividade e solubilidade

do etanol, em diferentes condigGes de operago. Foi confirmado, experimentalmente, que
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uma solu¢éo etanol-dgua pode ser separada completamente realizando-se uma extragfo com
propano ou propileno subcritico ou supercritico, que foi previamente predito utilizando-se o
modelo de equaciio de estado proposto por Brignole et al.{1984, 1987). Como resultado das
pesquisas, Horizoe et al. {1993} determinaram que CO; quebra fortemente a concentragio
azeoirépica, até mesmo a altas temperaturas (383K} e a solubilidade de etanol na fase CO;

nfio cresce significativamente.

Yoon et al. (1994) estudaram o equilibrio trifasico para o sistema COr-etanol-agua
medidos a 313,2 K e pressdes de §,14; 8,21 ¢ 8,27 MPa. Os dados experimentais foram
utilizados na equacfo de estado de Patel-Teja com a regra de mistura de Wilson. O ponto

critico gas-liquido fot encontrado como sendo 313,2 K ¢ aproximadamente 8,29 MPa.

Yao et al. (1994) utilizaram um aparato de circulacdo bifdsica ¢ mediram dados de
equilibrio de fases a elevadas pressdes de sistemas ternérios constituido por CO,, C;Hs0H
e Hy(O. Propuseram um novo método para célculo das composicdes da fase liquida a partir
de P,T e composicdes da fase supercritica, através da equaglio modificada de Peng-
Robinson. A aplicabilidade do método foi verificada através de dados de seus experimentos
¢ dados de literatura e, como resultado, confirmou-se que o método representa os dados
experimentais com boa precisio, As vantagens da equacio modificada Peng-Robinson sfo:
sua simplicidade e seu curto tempo computacional. Este método € indicado para grandes

volumes de fase liquida.

Gani et al. (1997) desenvolveram um sistema computacional para a simulagéo,
design e analise do processo de extragdo supercritica. Eles mostraram a aplicabilidade deste
sistema, através de casos estudo, envolvendo a desidratacdio de alcoois, acetona e acido
acético com fluidos supercriticos. O processo de extracdo supercritica representa uma
potencial alternativa para substituir aqueles processos convencionais que consomem muita
encrgia, Foi feita, também, a otimizagdo, considerando os custos de energia e de

equipamentos.

Adrian et al. {1998} fizeram uma revisdo sobre o comportamento multifasico de
sistemas terndrios CO;-agua-solvente polar a alta pressfio. Misturas de agua ¢ um solvente
organico hidrofilico, como, por exemplo, um alcool, uma cetona ou um acido carboxilico,

revelaram um comportamento de fase complexo, quando pressurizado.
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A equacdo de estado SAFT (statistical associating fluid theory) foi aplicada por
Zhang et al. (2000) para correlacionar as propriedades termodindmicas dos sistemas
bindrios, consistindo de é&gua-etanol, agua-CO; ¢ etanol-CO;. Baseado nisso, as
composicOes da fase liquida do sistema ternario foram calculadas a partir das composicdes
da fase vapor, usando a equaciio SAFT na faixa de 308,15 a 338,15 K e 10,1 a 17,0 MPa,
na qual o COZ age como um solvente da extracio supercritica. O equilibrio da fase predita
pela SAFT apresenta uma otima concordincia com os dados experimentais reportades na

Iiteratura.

Diaz et al. (2000) apresentaram a modelagem termodindmica, a sintese e a
otimizagio da extracio para processos de desidratacio. Um estudo bem detalhado foi feito
para a recuperacdo e desidratacfo de etanol, 2-propanol e acetona e misturas destes solutos
a partir de solugbes aquosas usando gases supercriticos como propano, propileno e

isgbutano.

I{14. USO DO SIMULADOR DE PROCESSO HYSYS PARA SIMULAR O
PROCESSO DE EXTRACAO SUPERCRITICA

O objetivo, nesta parte do trabalho, foi estudar o processo de extragio supercritica
utilizande o simulador comercial de processos HYSYS, adequando as unidades existentes
no simulador as condi¢des operacionais e de projeto tipicas da extra¢fo supercritica. Como
caso estudo para a simulagfio e a otimizacgfio do processo, foi considerada a separagio de
solugdes organico/agua, mais especificamente etanol/agua, com CO; e outros solventes

supercriticos.

HiI1.4.1. Resultados obtides na simulaciio com o HYSYS do sistema etanol-agua

CASO ESTUDO 1: Separacio do sistema etanol/dgua usando CQO; supercritico

A aplicagdo da extragio com fluido supercritico para a recuperagiio de alcoois de
uma solucdo aquosa apresenta varios atrativos: seletividade bem alta, baixa solubilidade do
fluido nfio polar na fase aquosa, facil separacio entre o fluido ¢ o extrato, baixo calor de

vaporizagdo do solvente.
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Entretanto, a maior dificuldade desta separacio € a afinidade relativamente grande

entre &lcoois e agua.

Como 34 se sabe, o didxido de carbono € o solvente mais utilizado na recuperacio
de alcoois de uma solugfio aquosa. Entretanto, no case de recuperaciio de etanol virios
autores, dentre eles, Moses et al. (1982), indicaram que h3 uma grande seletividade etanol-
agua neste processo; € nio ¢ possivel quebrar a composi¢io azeotropica com um Unico
ciclo de extracdo. A concentracio maxima de etanol obtida por Moses et al. (1982) foi de

84 a 91 %p/p.

Ja Brignole et al. (1987) também verificaram que ndo havia a quebra do azedtropo
através da extracdo com CO;, exceto para temperaturas sub-ambientes. Uma das limitagtes
do CO;, como solvente, é a sua baixa temperatura critica, a qual limita a extragiio para
valores proximos ou abaixo da temperatura ambienie. A mesma limitacio existe para o
etano ¢ ectileno. Estes autores também constataram que, usando CO;, nfic hi total

desidratac@o e nem uma economia significativa de energia.

Mesmo sabendo de todas essas limitagdes, o que se tentou foi confirmar estes
trabalhos. Para isso, foi utilizado o Simulador Comercial de Processos HYSYS.
Primeiramente, foi escolhido o pacote termodindmico. Para este sistema, etanol/agua, foi
utilizado o pacote proposto por Peng-Robinson Stryjek-Vera. (PRSV), como pode ser visto
na Figura HI.1.
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~Base Pioperty Package Selection £05 Enthalpy Method Specification
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Figura IIL.1. Escolha do pacote termodindmico

Depois foram inseridos os componentes: etanol, agua e CO, (Figura H1.2).

~Lurrent Comp it List ~Lomponents Available From The Pure Companent Library
Eband View Como ||| Mateh | | UseFilter ™ Family Filter... |
Coz ~Add Comps " SimMame & FullName / Synonym " Formula
& Library Methane |~
™ 83}‘10“1@&“:6' Ethane E2 CZHB —
Fropane 3 C3H8
i-Butane +Cd C4H10
e Add P n-Butane nL4 C4H10
__::ﬂi tPentane 5 C5H12
e . n-Pentans nC5 CoH12
n-Hexane CE CBH14
n-Heptane C7 CiH1E
| nOctene  CB CBH18 _
rr-Nonane C3 CoHan At

Sort List... { W Show Synonpms | Cluster

- Prop Prg ; Comporents / Farameters / Binary Coeffs / StabTest / Hans f T abular f Notes /

Delete g Hame Property Pkg | PHSY ] Close ;

Figura 111.2. Escolha dos componentes: etanol, agua e CO»
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Ja na Figura I11.3, estfo apresentadas as propriedades dos componentes.

~Baze Properties Base P rBase Properies
Molenular Weight 45.07 Holecular Weight 1882 Molecular Weight 44.01
ormal Boiing Pt EC] iV Homial Boding Pt IC] 106.00 N omal Beiling Ft{C] 78,55
deal Lig Density fkg/m3] 735,38 Ideal Lig Density [ka/m3] 497 09 ideal Lig Density [ka/md] BB 24
~Ciiical Propedies ~Lritical Propedies ~Catical Prag
Temperatue [T 24075 1 zmperature [(] 37415 Temperature [C] 303
Pressue kPal SHZ.I0 Pressure [kPa] 22080 Pregsure [kPal 737000
chaee i3 kgmole] {1,15708 olume {m3skgmolz] 1.05710 ohime [m3kgmole] 0.09330
ceriricty 064437 poensiclty 034400 Acertrcily 0.23834

18, Critiead /Foint ;{TEE&;} !Use;?mg !

Delcte % Llasz i
P | St |

D eitieal /Point f TDep / UserProp /

Ciose |

Daleln g

T .';, ﬁﬁitiﬁaﬂf?oiﬂi # 1Dep fﬁserPeup I
i

Dredate Elase

Figura II1.3. Propriedades dos componentes escolhidos

Na Figura I11.4, estd listado o pardmetro Kappa para todos os componentes (no

caso, estes valores ja constam no banco de dados do HYSYS).

Fluid Package: B

~PRSY Component Patameters

Kapna
Ftharo 0.0033
H2 00767
C02

01430

Delete

Home

" Prop Pkg / Componerts . Parameters / Binary Cosfls f StabTest / Rurs f T abudar f Notes /

Property Pkg | PRSY

LClnze !

Figura I11.4. Valores do pardmetro Kappa para os componentes
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Na Figura IIL5, estio os coeficientes de interagfo binaria enire os componentes

(no caso, estes valores ja constam no banco de dados do HYSYS).

£ quation of State Interaction Parameters

Ethanol HZ0 Co2
E hanol 100000 0105 0.00000
H20 0.08500 (.00000 0.04450
02 3.00080 0.04450 200000

T Prap Pkg ;f Components f Parametars , Binary Coaffs / StabTest / Fxns f Tabuder ;/ Motes /

Delete | Hame Property Pkg| PRSY ; Closs

Figura 1115, Coeficientes de interagfo binaria entre os componentes

Fechando a janela acima, entra-se no ambiente de simulagdo. A partir deste
momento, que se inicia a simulagio propriamente dita. Para fazer a extracfio foi usado um
“absorber” como a unidade de operacdio pré-existente no simulador. Este equipamento ira

trabalhar como o extrator (Figura [11.6).

Este extrator sera chamado de 1° extrator. Ele opera a 70 atm, possui 12 estagios.
A corrente de alimentagiio € composta de 10%p/p de etanol e 90%p/p de 4dgua. A
temperatura da alimentacfio ¢ de 95°C ¢ a vaz8o molar de 100 kgmol/h. O solvente é o CO;
supercritico. A temperatura do solvente também ¢é de 95°C ¢ a vazio molar de 500 kgmol/h.
Para poder convergir, foi necessario estimar a temperatura do condensador, inserindo o

valor de 90°C.
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Delete T : Cohsmn Environment... 53 Fun 4 Heszel % Llose j

Figura 110.6. 1° Extrator

Como correntes de saida, tém-se o extrato e o rafinado. O extrato contém todo o
etanol (4,1639 kgmol/h), dgua (7,9974 kgmol/h) e quase todo o CO; (499,6580 kgmol/h).
No rafinado, tem-se agua (87,8386 kgmol/h) e CO; (0,3420 kgmol/h). O extrato passa por

uma valvula que reduz a pressdo de 70 atm para 25 atm. Esta corrente vai alimentar a 1°

coluna de destilacio (Dest. 1), Figura H1L7.

Essa coluna possui 30 pratos e opera a 15 atm. A alimentacfio ¢ feita no 14°
estagio. Como especificacdes, tém-se: razfo de refluxo igual a 0,5 e vazo de etanol na base

da coluna igual a 4,1639 kgmol/h, como pode ser observado na Figura II18.
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Figura II1.7. 1° Coluna de Destilagdo
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Figura TI1.8. Especificagfes da 1° Coluna de Destilacio
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Para esta coluna convergir, foi necessario estimar as temperaturas do condensador,
o valor de 60°C; do 1° estagio, inserindo o valor de 54°C e do 2° estagio, inserindo o valor

de 60°C.

O perfil de temperatura, mostrado na Figura 118, apresenta dois patamares, Cabe
salientar neste momento, gue nio foi feita a otimizagdo da coluna de destilacdo, tampouco
da posicio de alimentacdo. O objetivo deste numero de estdgios € a total separagio do

solvente com o produto de interesse.

Como correntes de saida tém-se: TopoDest.1 e BaseDest. 1. A corrente TopoDest. |
passa por um compressor para aumentar a pressao para 70 atm, depois passa por um Cooler
(Coolerl) para esfriar a corrente de 107°C a3 95°C e aumenta-se a press3io para 75 atm.
Posteriormente, a vazio de CO; ¢ dividida, sendo que 219,7 kgmol/h vai para o solvente do
2° Extrator. Por outro lado, a corrente BaseDest.l passa por um Cooler {CoolerZ) para
esfriar a corrente de 176,6°C a 95°C e altera-se a pressdo para 75 atm. Esta corrente serd a

alimentagdo do 2° Extrator.

Iniciando-se o segundo ciclo de extragio: o extrator sera chamado de 2° extrator.
Ele opera a 75 atm, possul 10 estdgios. A corrente de alimentagiio € composta de
57,11%p/p de etanol e 42,89%p/p de dgua. A temperatura da alimentagiio ¢ de 95°C e a
vazdo molar de 12,16 kgmol/h. O solvente ¢ o CO; supercritico. A temperatura do solvente
também ¢é de 95°C ¢ a vaziio molar de 219,7 kgmol/h. Para poder convergir, foi necessario

estimar a temperatura do 1° estagio, inserindo o valor de 90°C.

Como correntes de saida, iém-se o extrato2 e o rafinado2, O extrato contém todo o
etanol (4,1639 kgmol/h), agua (3,0455 kgmol/h) e quase todo o CO» (219,6380 kgmol/hj.
Esta corrente vai alimentar a 2* coluna de destilagio (Dest.2). No rafinado, tem-se dgua
(4,9516 kgmol/h) e CO; (0,0204 kgmol/h).

Essa coluna possui 25 pratos e opera a 20 atm. A alimentag@o ¢ feita no 12°
estagio. Como especificagdes, tém-se: razio de refluxo igual a 0,6 e recuperagdo de CO; no
topo da coluna igual a 1,000. Para esta coluna convergir nfo foi necessario estimar as

temperaturas dos pratos.

Como correntes de saida tém-se: TopoDest.2 e BaseDest.2. A corrente TopoDest.2
passa por um compressor para aumentar a pressdo para 75 atm (temperatura=98,34°Cl e ¢

juntado, num mixer, com a corrente CO; reciclo. Esta corrente unificada passa por um
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Cooler {Cooler3) para esfriar a corrente de 98,34°C para 80°C. Posteriormente, a vazio de
CO; ¢ novamente dividido, sendo que 280 kgmol/h vai para ¢ 3° Extrator. Por outro lado, a
corrente BaseDest.2 passa por um Cooler {Coolerd) para esfriar a corrente de 186,3°C para

95°C, Esta corrente sera a alimentacfo do 3° Extrator.

Iniciando-se o terceiro ciclo de extragdio: o extrator serd chamado de 3° extrator.
Hle opera a 70 atm, possui 08 estigios. A corrente de alimentagfo € composta de 77,76%
p/p de etanol e 22,24% p/p de 4gua. A temperatura da alimentagio € de 95°C ¢ a vaziio
molar de 7,209 kgmol/h, O solvente ¢ o CO, supercritico. A temperatura do solvente
também ¢é de 80°C e a vazfio molar de 280 kgmol/h. Este extrator apresentou varios
problemas para convergir, pois tiveram que ser alterados ¢ pardmetro chamado “fator de
amortecimento” para tipo azedtropo ¢ o valor para 0,2 ao invés do tipo fixo ¢ valor de
1,000, normalmente, ulilizados. Também para que convergisse, foi necessério deixar rodar
sem estimativa de temperatura, para se observar quais eram os valores de temperatura do
primeiro ao ulfimo prato e, somente apds isso, foram inseridas as temperaturas de 70°C
para o primeiro prato ¢ 120°C para o Gltimo prato. Somente desta maneira obteve-se a

convergénceia.

Como correntes de saida, tém-se o extrato3 ¢ o rafinado3. O extrato3 contém todo
o etanol (4,1639 kgmol/h}, agua (2,1784 kgmol/h} e quase todo ¢ CO; (279,9969 kgmol/h).
Esta corrente vai alimentar a 3" coluna de destilagio (Dest.3). No rafinado3 tem-se dgua

{0,8673 kgmol/h) e CO; (0,0030 kgmol/h).

Essa coluna possui 25 pratos ¢ opera a 15 atm. A alimentacfo é feita no 12°
estagio. Como especificagdes, tém-se: razio de refluxo igual a 1,2 e recuperagio de CO; no
topo da coluna igual a 1,000. Para esta coluna convergir nfo foi necessario estimar as

temperaturas dos pratos.

Como correntes de saida tém-se: TopoDest.3 e BaseDest.3. Os resultados da
simulagBio do processo de extragfio com CO, supercritico estio apresentados nas Tabelas
fII.1 e 1.2, Convém salientar que os valores de fracfio méssica e vazio molar do
componente estdo com quatro “casas decimais” devido ao fato de serem eles resultados de

simulacgio. Isto ¢ valido para todas as outras tabelas em que isto ocorre.
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Tabela HI.1: Resultados da simulacio do processo de extragiio com CO; supercritico

(Fragfo midssica do componente)

Fracdo massica do componente

Etanol Agua COs
Alimentacdo 0,1000 0,9000 0,00606
Solvente 80,6000 0,0000 1,0000
Extrato 0,0086 04,0065 0,9850
Rafinado 0,0000 0,9906 0,0694
Topo Dest.1 0,6000 36,0000 1,06000
Base Dest.1 0,5711 0,4289 §,0000
COpExtrator? 0,0000 06,0000 1,0000
Extrato2 0,0194 0,0055 0,9751
Rafinado? 0,0000 0,9901 0.,009¢%
Topo Dest.2 0,0000 40,0000 1,0600
Base Dest 2 0,7776 0,2224 00,0006
Solvente3b 0,0000 3,0600 0,0000
Extrato3 38,0153 80,0031 0,9816
Rafinado3 0,0000 0,9917 G,0083
Topo Dest.3 0,0000 0.,0000 1,0000
Base Dest.3 0,8302 0,1698 0,0000
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Tabela 111.2: Resultados da simulag3o do processo de extragio com CO; supercritico

{Vazdo molar do componente)

Vaz&o molar do componente (kgmol/h)

Etanol Agua CO;
Alimentacio 4,1640 95,8360 0,6000
Solvente 0,0600 (3,0000 500,6000
Extrato 4,1639 7,9974 4596580
Rafinado 40,0000 87,8386 0,3420
Topo Dest.1 0,0000 0,0005 499 6580
Base Dest. ] 4,1639 7,9969 0,0000
COsExtrator2 0,0000 0,0002 219,6583
Extrato2 4,1639 3,0455 219,6380
Rafinado2 0,0000 49516 0,0204
Topo Dest.2 §,6000 0,0000 219,6380
Base Dest.? 4,1639 3,0455 04,6000
Solvente3b 30,6000 0,0002 2799998
Extratol 4,1639 2,1784 279,9969
Rafinado3 0,0000 0,8673 0,0030
Topo Dest.3 0,0000 0,0000 279,9969
Base Dest.3 4,1639 2,1784 0,0000

Na Figura II1.9, est4 apresentado o diagrama do processo.
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A energia consumida no processo foi de 9,53 1x10° k¥/h, considerando as energias

consumidas nos refervedores € nos compressores.

Como pdde ser observado nas tabelas acima, ainda com trés ciclos de exiracio nio
fo1 possivel obter etanol purc. O proximo passo sera a mudanca do solvente de COy

supercritico para propano supercritico.

CASQ ESTUDO Z: Separaciio do sistema etanol/dgua usando propano supercritico
{(Moraes et al., 2601a)

De acordo com Brignole et al. {1987}, os coeficientes de distribui¢io de etanol
entre propano € 4gua aumentam com a temperatura, quando a pressio esta acima da pressgo
critica do propano. Isto tlusira o efeito favoravel do uso de um solvente supercritico com
temperatura critica maior do que a do CO; e etano. A operacfio a uma maior temperatura
diminui a seletividade do solvente. Portanto, um produto menos rico em etanol ¢ obtido.
Entretanto, esta perda pode ser recuperada se o solvente supercritico apresenta um efeito da
agua como co-solvente, sob as condi¢des da coluna de recuperagfio de solvente. Por este
efeito, o solvente supercritico ird remover a dgua da fase liquida e o etanol absoluto pode,
assim, ser obtido como produto de fundo desta coluna. Esses solventes, que exibem estas
duas caracteristicas, a de extracdo ¢ a de co-solvente, sdo denominados de solventes de
duplo efeito. Enquanto que o propano ¢ o butano apresentam este efeito sobre a mistura
etanoi-agua, o CO; e o etano nfio o apresentam (Brignole, 1985). Este autor também
observou que, aumentando-se a temperatura de operagio do extrator, reduz-se a quantidade
de solvente, mas a0 mesmo tempo, a quantidade de agua no extrato aumenta e isso poderia
levar a condensacio da dgua na coluna de recuperacio de solvente e a formacgio de um

azedtropo heterogéneo.

Para este estudo, fol utilizado o processo proposto por Gani ef al. (1997). Fez-se a
simulacdo no Simulador Comercial de Processos HYSYS. Para isto foi necessario adaptar
as unidades existentes no simulador para poder simular o processo de extracdo supercritica.
Primeiramente, foi escolhide o pacote termodindmico a ser usado. No caso, também foi

escolhida a equacfo de estado de Peng-Robinson Stryjek-Vera (EOS-PRSV).
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Posteriormente, foram inseridos os componentes: etanol, dgua e propano (Figura

10},
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Figura 111.10. Escolha dos componentes: etanol, dgua e propano

Os parametros (Figura H1.11) e os coeficientes bindrios (Figura I11.12) utilizados

foram os apresentados no banco de dados do préprio simulador.
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~PASY Eomponent Parameters

Kappa
E arnol RIS
HZ0 L0757
Fiopane 88318

- . Prop Pkg / Components .“,. Paramsters / Binary Coeffs / StabTest Xﬂxns ,f Tabular f Notes /

Doicte |  Mame Property Pkg [ PRSV | Close |

Figura I11.11. Valores do par@metro Kappa para os componentes

Fluid Package

~E quation of State Interaction Parameters

Ethanot Hz0 Propans
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" Prop Pkg / Components / Farameters \}_iﬁinary Lostis / StabT est fﬂms / T abular / Notes /

Delete i Hame Property Pkg | PRSY | Close j

Figura II1.12. Coeficientes de interacio bindria entre os componentes

As propriedades dos componentes estio apresentadas abaixo (Figura HI1.13).
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Figura 111.13. Propriedades dos componentes escolhidos

Topo
&
o
QE2
o ] . =
o Extrato A 3guacond ci Tofﬂ
ﬁéimgnﬂtrau;ﬁa Eq
——
f Qc3
oRz L
Sgi;rersse ?
o e ]
Rafinado Bzse
Extrator £z Wa o m
QR3
e
Baze
Dozt 2 C3
FE P = P
7/ = = A
Resiclo Cooler

Figura I1L14. Diagrama do processo de extragfo supercritica para o sistema etanol/agua
com propano supercritico.
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Como pode ser observado na Figura I11.14., para fazer a extracfo foi usado um
“absorber” como a unidade de operagio pré-existente no simulador. Este equipamento ira

trabalhar como extrator (Figura T 15).
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Figura [II.15, Extrator

O solvente usado foi ¢ propano supercritico e a alimentaclo era composta de
etanol/dgua, sendo 10% em peso de etanol. O extrator tinha 6 estigios € operava a uma
pressdo de 70 atm. A temperatura de alimentacio foi igual a 97°C e a temperatura do
solvente foi igual a 112°C. Como corrente de rafinado tem-se agua e como extrato tem-se
etanol (todo etanol sai no tope do extrator), propano (todo propano também sai no topo do
extrator} € um pouco de agua. Hste extrato passa por uma valvula (V1) para reduzir a
pressio de 70 atm para 25 atm e alimenta a primeira coluna de destilagio (Dest.1), como

pode ser vista na Figura I11.16. As especificacBes estdo apresentadas na Figura 1117,
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Figura I11.17, Especificagdes da 1° Coluna de Destilagio
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Esta coluna de destilagio opera a uma pressfo de 25 atm e possui 25 estagios. No
topo desta coluna {(Topo C2) tém-se propanc ¢ agua ¢ na base (Base C2) tém-se propano ¢
etanol. Esta corrente (Base C2) passa por uma valvula para reduzir a pressfo de 25 atm para
12,5 atm e alimenta a segunda coluna de destilacio {Dest.Z}, que est apreseniada na Figura

118,
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Figura I1L18. 2 * Coluna de Destilagdo — Dest. 2

As especificagdes estiio apresentadas na Figura I11.15.
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Figura TI1.19. Especificagdes da 2° coluna de destilagio

Esta coluna de destilaciio opera a uma pressfio de 12,5 atm e também possui 25
estagios. No topo desta coluna (Topo C3), tem-se propano e na base {(Base C3) tem-se
etanol com 00,9999 de pureza e quase 100% de recuperagfo. A corrente Topo C3 passa por
um compressor C1 para aumentar a pressfo de 12,5 atm para 25 atm. Dessa forma, as
correntes Topo C3, Topo C2 e 0 “make up” de solvente sfo introduzidos em um “Mixer” e
a corrente de saida (propane) passa por um compressor C2 para aumentar a pressdo para 70
atm, depois passa por um resfriador (Cooler) para reduzir a temperatura para 112°C. E
importante salientar que o reciclo ¢ a Gltima operacio unitria a ser introduzida, a fim de
facilitar a convergéncia. Os resultados da simulagdo estfio apresentados a seguir nas

Tabelas I11.3 € I11.4.
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Tabela IIL3: Resultados da simulaglo com HYSYS para o processe de extragio

supercritica para o sistema etanol/dgua (fragdo massica dos componentes).

Fracdo massica dos componentes

Etanol Agua Propanc
Alimentacio 0,1000 0,9000 6,0060
Solvente 0,0000 (3,0029 0,9971
Extraio 0,0133 0,0057 0,9810
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000
Topo C2 38,0000 0,0036 0,9964
Base C2 0,0927 0,0000 0,9073
aguacond 0,0000 1,0000 0,6000
Topo C3 0,0000 (,0000 1,6000
Base C3 0,9999 (,0000 0,0001

Tabela IIi.4: Resultados da simulagio com HYSYS para o processo de extragdo

supercritica para o sistema etanol/agua (vaz8o molar dos componentes).

Vazdo molar dos componentes (kgmol/h)

Etanol Agua Propano
Alimentacio 4,1640 95,8360 0,0000
Solvente 0,0000 2,2858 320,1992
Extrato 4,1640 4,5294 320,1992
Rafinado 0,0000 §,5925 0,0000
Topo C2 0,0000 2,4342 277,5965
Base C2 4,1639 0,0000 42,6026
aguacond 0,06060 2,0632 0,600
Topo C3 0,0000 0,0000 42,6022
Base C3 4,1639 0,0000 0,0004

Com este estudo, foi possivel desenvolver uma metodologia para recuperar etanol
de solugbes aquosas diluidas (10%p/p de etanol) através do processo de exiragio
supercritica, usando propano supercritico, com a ajuda do Simulador Comercial de
Processos HYSYS. Os resultados foram muito satisfatorios. E este procedimento,
certamente, podera ser exirapolado para outros sistemas. As proximas etapas serdo verificar

essa possibilidade e a otimizag#o deste processo.

A energia total consumida no processo fo1 de 5,434x 10° ki/h.
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CASO ESTUDO 3: Otimizaciio do CASQO ESTUDO 2 (Moraes et al., 2001b)

Tendo em méos os resultados das Tabelas 1113 e H1.4, o que se fez foi otimizar
este processo. O procedimento para fazer a otimizago do processo descrito acima foi o de
analisar a sensibilidade das variaveis. No Caso Estudo 2 {Figura 111.14), o exirator tinha 6
esthgios, operava a uma pressio de 70 atm ¢ a vazio molar de solvente era de 320 kgmol/h.
Nessas condigdes, todo o etanol sala como extrato (4,1640 kgmol/h). Com este processo ja
convergido, a vazio molar de solvente foi variada de 250 a 360 kgmol/h, a fim de analisar a
energia requerida nas colunas de destilagio (Dest.1 e Dest. 2), nos compressores {(Cl e C2)

e no resfriador (Cooler).

Também foi feito um estudo da energia total requerida no processo. Este mesmo
estudo foi feito para um extrator operando a uma pressio de 50 atm e outro 2 60 atm. Para
uma pressfo de 50 atm, foram necessarios 9 estagios para gue todo etanol saisse como
extrato ¢ para uma pressio de 60 atm, foram necessérios 8 estagios; iste para a mesma

vazdo de solvente (320 kgmol/h).

Com este estudo foi possivel concluir que, quanto maior a quantidade de solvente,
maior a quantidade de energia consumida, para todas as pressdes estudadas (50, 60 ¢ 70

atm). Este comportamento pode ser observado nas Tabelas IILS, TI1.6 e II1.7.

Tabela HI.5: Andlise da energia requerida no processo (pressdo no extrator = 50 atm)

Vazio molar  Energia nas colunas Energia nos Energia
de solvente de destilagio COmpressores Total
(kgmol/h} (x 10%kJ/h) (x10° ki/h) (x10° kI/h)

250 2,799 4,361 3,235
260 2,907 4,534 3,360
270 3,015 4,705 3,486
280 3,123 4,877 3,611
290 3,231 5,049 3,736
300 3,339 5,220 3,861
316 3,447 5,392 3,986
320 3,555 5,563 4,111
330 3,663 5,735 4,237
340 3,770 5,906 4,361
350 3,878 6,078 4,486
360 3,986 6,245 4,611
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Tabela IL6: Andlise da energia requerida no processo {(pressio no extrator = 60 atm)

Vazdo molar  Energia nas colunas Energia nos Energia Total

de solvente de destilacio COMPTESSOTES (x10° kJ/h)

{(kgmol/h) (x10° k/m) (x10° kJ/h)
256 3471 5,381 4,609
260 3,609 5,598 4,169
270 3,746 5,816 4,328
280 3,883 6,034 4,486
290 4,020 6,251 4,645
300 4,156 6,467 4,803
310 4,261 6,682 4,925
320 4,398 6,841 5,082
330 4,540 7,059 5,246
340 4,681 7,285 5,410
350 4,821 7,511 5,572
360 4,958 7,733 5,731

Tabela T11.7: Analise da energia requerida no processo (pressdo no extrator = 70 atm)

Vazdo molar  Energia nas colunas Energia nos Energia
de solvente de destilacio COMPressores Total
(kgmol/h) (x10° kI/h) (<10’ ki/h)  (x10°kJ/h)
250 3,630 6,181 4,248
260 3,773 6,430 4,416
270 3,916 6,681 4,584
280 4,059 6,930 4,752
290 4,202 7,179 4,920
300 4,344 7,427 5,087
310 4,484 7,674 5,251
320 4,598 7,921 5,390
330 4,741 8,104 5,551
340 4,889 8,355 5,725
350 5,036 8,615 5,898
360 5,181 8,873 6,068
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Feito este estudo, a tolerincia do reciclo foi diminuida, para melhor fechar ¢
balanco de massa. Com isso, houve uma pequena diferenca nos valores das Tabelas HHL3 e

[11.4, passando a ser os mostrados nas Tabelas I11.8 e [ILS.

Tabela TIL.8: Resultados da simulacBio com HYSYS para o processo de exiracfio

supercritica para o sistema etanol/dgua (fragio massica dos componentes).

Fragio méssica dos componentes

Etanol Agua Propano
Alimentacio 0,1000 (,9000 0,0000
Solvente 0,6000 0,0034 $,9966
Exirato 0,0134 0,0057 (,9808
Rafinado 0,0000 1,0000 (4,0000
Topo C2 0,0000 0,0038 0,9962
Base C2 0,0879 40,0000 0,9021
dguacond 0,0000 1,0000 0,0000
Topo C3 0,0000 40,0000 1,0000
Base C3 0,9999 (0,0000 0,0001

Tabela KIL.9: Resultados da simulacdo com HYSYS para o processo de extracéo

supercritica para o sistema etanol/agua (vazdo moelar dos componentes).

Vazdo molar dos componentes (kgmol/h)

Etanol Agua Propano
Alimentagiio 4,1640 95,8360 0,0000
Solvente 0,0000 2,6172 317,4758
Extrato 4,1640 4,5252 317,4758
Rafinado 0,0000 93,9281 0,6000
Topo C2 (0,0000 2,6178 277,3829
Base C2 4.1640 0,0000 40,0936
Agua cond 0,0000 1,9074 0,0000
Topo C3 0,0000 0,0000 40,0925
Base C3 4,1639 0,0000 $,0004

Para uma pressdo de 50 atm e uma vazdo molar de solvente igual a 250 kgmol/h,

foi observado um menor consumo de energia, como pode ser visto na Figura 11L20.
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Figura ITL.20. Consumo total de energia para diferentes pressSes no extrator

Neste caso, os custos fixos sdo menores que quando se tem altas pressdes, devido a
redugdo de energia no compressor. Pressdes inferiores a esta (50 atm) s@io inconvenientes,
pois a pressfio critica do propano € 42 atm (4256,66 kPa). A temperatura da alimentagao ¢

97°C e a temperatura do solvente € 112°C,

Agora, ¢ importante analisar ¢ extrator. Foram analisados a vaz3o molar minime
de solvente ¢ o numero de estidgios necessdrios para recuperar todo etanol na corrente de

extrato (4,1640 kgmol/h). Os resultados estio apresentados na Figura 111.21.
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Figura I11.21: Determinagio da vazio molar minima de solvente ¢ o niimere de estigios.

Analisando-se a Figura II1.21, pode-se concluir que a condigio 6tima € uma vazio
molar de solvente de 190 kgmol/h e 12 estagios para o extrator. Foi também observado que,
quanto menor a quantidade de solvente, menor também ¢ a quantidade de agua na corrente
de extrato. Este extrato, que contém etanol, agua e propano, alimenta a primeira coluna de
destilacdo (Dest.1). Entio, com o extrator ja analisado e otimizado, vamos partir para a

analise da coluna de destilagfio (Dest.1).

A 1° coluna de destilagio — Dest.l - (Figura II.16) operava a 25 atm.
Primeiramente, o que se fez foi reduzir essa pressfio para 20 e, depois, para 15 atm.
Observou-se que a quantidade de propano diminuia na base da coluna (Base C2). Reduziu-
se ainda mais a pressdo, agora para 10 atm e, com isso, foi obtido etanol na base (Base C2)
com {,5999 de pureza e quase 100% de recuperagiio (4,1639 kgmol/h). Entéio, a coluna de

destilacdo com as novas especificagfes estio apresentadas nas Figuras 11.22 e H1.23.
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Isto € muito interessante, pois nessas condigdes, o processo nfo necessita de uma
segunda coluna de destilaglo ¢, conseqlienternente, do compressor C1, ambos presentes no
processo apresentado na Figura H1.14. Foi colocado o reciclo € uma nova configurago for

proposta para o processo (Figura 111.24).
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Figura [I1.24. Diagrama do processo de extra¢fo supercritica proposto para o sistema
etanol/agua.

As correntes de saida estdo apresentadas nas Tabelas 11110 e ITL.11.

Tabela IIL10: Resultados da simulagdo com a nova configuragio (Fragfio méssica do

componente)

Fragdo massica do componente

Etanol Agua Propano
Alimentacio 0,1060 0,9000 0,0000
Solvente 0,0000 0,0014 (,9986
Extrato 0,0222 0,0080 0,5698
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000
Topo Cl G,0000 0,0013 0,9987
Base C1 0,9999 0,0000 0,0001
aguacond 0,0000 1,0000 0,0600
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Tabela I11.11: Resultados da simulacio com a nova configuracio {(vazdo molar do

componente)

Vazio molar do componente

(kgmole/h}

Etanol Agua Propano
Alimentacio 4,1640 §5,8360 0,0000
Solvente 0,0000 0,6662 19,0991
Extrato 4,1639 32,8373 190,0991
Rafinado 0,0000 92,6649 0,0000
Topo C1 0,6000 (,5866 190,0987
Base C1 4,1639 G,0000 0.0604
aguacond 06,0000 32511 (,0000

Também foi feita uma analise de energia do primeiro processo (Figura Iil.14} e do

novo processo proposto (Figura T11.24). A energia total consumida no primeiro (Figura

111.14) foi de 5,434x10° ki/h e no novo (Figura 111.24) foi de 3,505x 10° kJ/h. Foi alcancada

uma redugio de 35%.

CASO ESTUDOC 4: Separaciio do sistema etanol/dgua usande n-butano supercritico

{Moraes et al., 2001c)

Primeiramente, foi escolhido o pacote termodindmico. Para este sistema, etanol —

4gua, foi utilizado o pacote proposto por Peng-Robinson Stryjek-Vera. (PRSV). Depois

foram inseridos os componentes: etanol, dgua e n-butano.

Na Figura 111.25, estdo apresentadas as propriedades dos componentes, conforme

banco de dados do HYSYS.
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Figura ¥11.25. Propriedades dos componentes escolhidos

Na Figura II1.26, esta listado o parimetro Kappa para todos os componentes (no

caso, estes valores ja constam no banco de dados do HYSYS).

~PRSY Component Parameters

Eappa
F thano! 0.0039
201 00767
r-Bitane 0.0395

" Prop Pkg / Campornets ', Parameters f Rinary Coeffs / SiabTest /Runs / Tabular /Notes /

PRSV }

Lioss i

Figura 111.26. Valores do parametro Kappa para os componentes
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Na Figura [I1.27, estio os coeficientes de interagfo binaria enire os componentes

{no caso, estes valores ja constam no banco de dados do HYSYS).

~F spsation of State Interacton Pazametsrs

£ thanol Hz0 aButane
Ethared 0.05000 018321 880600
Ha2l -0.05500 0.00008 3.50003
r-Bulans 0.00008 £.80000 {.00004

_ Delete

Hame |Basis-

- Prop Pkg ,; Comporants ;'{ Parameters  Binary Coelfs / Stab¥est f Rurig f T atndar / Motes /

Propesty Pkg |

i

Llosze i

Figura 11127, Coeficientes de interac8o binaria entre os componentes,

Fechando-se a janela acima, entra-se no ambiente de simulacfio. A partir deste

momento, inicia-se a simulagio propriamente dita. Para fazer a extragfio foi usado um

“absorber” como a unidade de opera¢io pré-existente no simulador. Este equipamento ira

trabalhar como um extrator (Figura [1.28).
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Column Name | 1-100 | Sub-Flowsheet Tag [COL1 |
w
?C'*ﬂ Smﬁf Foed Ovhd Yapouws Product
Alimertacdn Iji e Esirato _j_ﬂ
Optional Feed Steams - Dptional Side Diaws
Stream Feed Slage Num of Straam Tupe | Diraw Stage
<Mew Feeds ==

<Mew Froduot>

Bottom Stage Feed
Solvente ij

i Bottoms Liguid Produect
Stage Numbering [~ Split Feeds ]F%aﬁna o _ﬂl
{ % Tap Down ¢ Bottom Up

e

& lipdate Peoduct Steams Customize % gubﬁﬂﬁﬁéﬂﬁé
%"‘\Ecmfseckium / Muoritor f Specs f Params f Pres fiﬁ_f Surmary ,j Sidellps ,f' Frofiles ,f/ Eff f;eet j’ f f f f f

Llose ?

Delate i | Column Eﬁﬁﬁgﬁyent... } Bun i Beset i

Figura I11.28. Extrator

Este extrator sera chamado de 1° extrator. Ele opera a 60 atm, possut 10 estagios.
A corrente de alimentagiio ¢ composta de 10%p/p de etanol ¢ 90%p/p de agua. A
temperatura da alimentacfo ¢ de 95°C ¢ a vaziio molar de 1060 kgmol/h. O solvente € o n-
butano supercritico. A temperatura do solvente € de 170°C ¢ a vaz8c molar de 80 kgmol/h.

Para poder convergir, foi necessario estimar a temperatura do condensador, inserindo o
valor de 148°C.

Como correntes de saida, tém-se o exirato e ¢ rafinado. O extrato contém todo o
etanol (4,1639 kgmol/h}, dgua (2,6552 kgmol/h) ¢ todo o n-butano (79,9907 kgmol/h). No
rafinado tem-se agua (94,1527 kgmol/h). O extrato passa por uma valvula que reduz a

pressio de 60 atm para 25 atm. Esta corrente vai alimentar a 1* coluna de destilagio

{Dest. 1), Figura 111.269.

Essa coluna possui 30 pratos ¢ opera a 10 atm. A alimentaglo ¢ feita no 20°
estagio. Como especificacdes, tém-se: a razio de refluxo igual a 0,9000 ¢ a vazo molar de

etanol na base da coluna igual 2 4,1640 kgmol/h, como pode ser observado na Figura 111.30.
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Condenser Energy Stsam |E11[Z1 _:j‘ Condenaer e
1 -
£ Total {TupaBes{e _j%
Column Hame ]Desi? g i £ Pagbial Dvhd ¥apour
Sub-Flowshest Tag |a:zzz § & Full Rfls
i =

—r s I Dptional Side Diaws

sed ueons Hum of Strearn Type | Draws Stage

DL e Stages ¢Mew Products
Estratol | 20 Main ] . *!30 i
<Hew Feedy N ﬁ% i

*Tebojler Energy Sheam

e =Yy §{gm :j! Hotioms Liguid Product
R {Basadest] =]

D

™ Spiit Feeds

(ﬁtage Humbenng

& Top Down 7 Boltom Up

W lipdate Froduct Streams LCustomize i Sublooling !
—z'._ﬁaﬁﬁactium ’,f Manitor ,f Spscy f Params f Pres f Est f Summany f( Sidellps ,f Profiies f £y ﬁeet 7 f / f;’;’—'

Liose 1

Delete f Eﬂpw%n Envionment... % Pun i ﬁasa_t_ i

Figura 111.29. 1* Coluna de Destilagio - Dest. 1

rOptional Checks ~Profile
Input Summarg 3 View Initial Estimates. .. i pret e
e |
& Tem 12 i
fter 1 Step E quilibrium Heatidpee [a1| ~p P b {
11 16060 0000018 0.001761 [ 135 s !
21 1.0000 0.000015 0.001138 =~ { Flows z';ﬁg o
3| 1.0060 (.0000M3 0.000807 © 830
41,0000 0.00007] 0.000588 | - PrrEEER
~% pecifications
Soecified Value Current Yalus Wi Error BActive | |z Esimate
Reflux Batio 0.9000 §.900 0.0000 L
Feflus Fiate 2.200 kamole/h 74.2 327474 n
Btms Prod Hate <ermphyy 416 <emplyy
etanil 4.164 kgmole/h 416 0.0000
View... i Gioup Active i Update inactive g Degrees of Freedom E::I
v Update Product Steams

*. Cornections ', HMenitor / Specs / Params ;’I Pres f Est f Surmary / Sidelips f Profiles / Eff ﬁe&% e

Elose j

Delete i gﬁeiumn Environment... g Hun g Resst %

Figura I1L.30. Especificaces da 1° Coluna de Destilaggo
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Para esta coluna convergir, foi necessario estimar as temperaturas do condensador,
inserindo o valor de 78°C e do refervedor, inserindo o valor de 151°C. Como fator de

amortecimento foi usado o valor de 0,400, do tipo fixo e azeotropico.

Como correntes de saida tém-se: TopoDest.1 e BaseDest.1. A corrente TopoDest. 1
vai alimentar 2 segunda coluna de destilagio (Dest. 2}, que serd um stripper. Esta corrente ¢
composia por n-butanc (79,9907 kgmol/h) e dgua (2,6549 kgmol/h). Por outro lado, 2
corrente BaseDest.1 contém contém fodo o etanol {4,1639 kgmolh) e 4gua {(0,0003

kgmol/h), isso quer dizer 100% de recuperacdo e quase 100% de pureza.

A 2% coluna de destilagio (Dest. 2), que no casc & um “stripper” (Figura [I1.31)
possui 30 pratos e opera a 2 atm. A alimentagio ¢ feita no 25° estigio. Como
especificacdes, tém-se: razio de refluxo igual a 0,4. A corrente de vapor é super aquecida ¢
entra na base do “stripper”’, que opera a 2,5 atm de pressio. A vazio molar é de 5,5 kgmol/h
e a temperatura de 135°C. Para esta coluna convergir foi necessério estimar as temperaturas
do condensador iguat a 19°C, do prato 19 igual a 50°C, do prato 26 igual a 80°C, do prato
29 igual a 100°C e do prato 30 igual a 120°C.

Como correntes de saida tém-se: TopoDest.2, BaseDest.2. A corrente TopoDest.2
& composta por agua ( 0,9687 kgmol/h) e n-butano (79,9907 kgmol/h). Essa corrente passa
pOT um compressor para aumentar a pressio para 60 atm (temperatura=180,6°C), depois
passa por um resfriador para abaixar a temperatura para 170°C. Fecha-se, entfo, o reciclo.
Na corrente Base Dest.2 tem-se gua pura (5,5000 kgmol/h). E, na retirada de dgua lateral,
tem-se 1,5344 kgmol/h.
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Figura I11.31. 2° Coluna de Destilagdo ~ “Stripper”

Portanto, na Figura 1I1.32 est4 apresentado o diagrama do processo proposto.

TopoDest.2
E—
encond
Y
TopoDest.1 agus lateral
yapor I
— Dest BaseDest.2
@1
- ek g
- Extratc Extratot r-butano
Almertaciu
QR1
My Y
p——
Basedestt
ey Dest.
Rafinado
Exdrator
p n-butang .
Solverte s o m-}g )
Reciclo Resfriador

Figura I11.32. Diagrama do processo de extracio supercritica proposto para ¢ sistema

etanol/dgua.
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Os resultados da simulagio estiio apresentados, a seguir, nas Tabelas 1112 ¢

.13

Tabela I1L12: Resultados da simulago com HYSYS para o processo de extragio

supercritica para o sistema etanol/dgua (fracio massica dos componentes).

Fracdo méssica dos componentes

Etanol Agua n-butano
Alimentacio (3,10600 0,9000 0,0600
Solvente (,00060 0,0038 0,9962
Extrato 0,0392 0,0098 0,951¢
Rafinado 0,0000 1,0000 0,0000
Topo Dest.1 0,0000 0,0102 0,9892
Base Dest. 1 1,0000 (3,00006 40,0000
Topo Dest.2 0,0000 0,0037 0,9563
Base Dest.2 0,0000 1,0000 0,0000
Agua lateral 0,0000 1,0000 0,0000

Tabela ITI.13: Resultados da simulagio com HYSYS para o processo de extragdo

supercritica para o sistema etanol/agua (vazio molar dos componentes).

Vazdo molar dos componentes

(kgmol/h)

Etanol Agua n-butano
Alimentacio 4,1640 95,8360 0,0000
Solvente 04,0000 0,9719 79,9907
Extrato 4,1639 2,6552 79,9907
Rafinado 0,0000 94,1527 0,0000
Topo Dest. 1 0,00006 2.6549 79,9907
Base Dest. 1 4,1639 0,0003 0,6000
Topo Dest.2 0,0000 0,9687 79,9607
Base Dest.2 0,0000 5,5000 0,06600
Agua lateral 0,0000 1,5344 0,0000

O consumo de energia envolvido neste processo, que foi de 2,490x10° kJ/h.
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Moraes e Maciel (2002) apresentaram o estudo do processo de extragio
supercritica para o sistema etanol/Agua, comparando dois tipos de solventes supercriticos: o

propano € ¢ n-butano.

111.5. CONCLUSAO

Die acordo com o estudo realizado neste capitulo, foi possivel compreender os
problemas de simulaglo com o Simulador Comercial de Processos HYSYS, para a
representaco do processo de Exiraciio Supercritica, &4 que esta tarefa nfo ¢ direta no
simulador. Foi adaptada uma unidade pré-existente no simulador para as condigdes
operacionais tipicas deste processo. Como caso estudo, a separagio etanol/dgua foi

utilizada,

Com o estudo do processo de extragio supercritica, utilizando diferentes solventes
supercriticos, observou-se que a cada processo estudado, a energia total (que leva em
consideracfio a energia consumida nos refervedores e a energia consumida nos
compressores) foi decrescendo. No Caso Estudo 1, utilizando-se CO; supercritico, a energia
total consumida no processo foi de 9,531x10° kJ/h, além de ndo obter etanol puro. No Caso
Estudo 2, utilizando-se propano supercritico (processo ndo otimizado), a energia total
consumida no processo foi de 5,434x10° ki/h. No Caso Estudo 3, utilizando-se propano
supercritico (processo otimizade}, a energia total consumida no processo foi de 3,505x10°
kl/h. No Caso Estudo 4, utilizando-se n-butano supercritico, a energia total consumida no

processo foi de 2,490%10° kJ/h. Este processo foi o que consumiu menos energia.

Como o fornecimento de energia nos refervedores € nos compressores ¢ uma
variavel calculada, optou-se por evidenciar seu valor numérico. Isto poderd ser ntil para

alguma comparacio que se fizer necesséria.

Este estudo, portanto, foi muito interessante, pois foi muito mais abrangente do
gue pensou-se num primeiro momento. Foi um estudo que rendeu véarias publicages, além
de proporcionar uma grande familiarizagio com o Simulador Comercial de Processos

HYSYS.
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CAPITULO IV

CRIACAO DE COMPONENTES HIPOTETICOS NO
SIMULADOR COMERCIAL DE PROCESSOS HYSYS

Iv.1. INTRODUCAQO

Neste capitulo serd apresentada a criagdo dos componentes hipotéticos no
Simulador Comercial de Processos HYSYS™. Esta é uma ferramenta muito til dentro do
simulador, j4 que 0s compostos de interesse sfo moléculas bastante complexas, sendo
possivel representé-las pelo Método de Contribuicio de Grupos UNIFAC. As propriedades
que foram encontradas, principalmente no Merck Index (Windholz et al., 1976), foram
utilizadas, enquanto que aquelas que ndo foram encontradas, foram estimadas pelo proprio
simulador HYSYS. Neste capitulo, serfo chamados os seguintes apéndices: Apéndice A —
Componentes presentes no DDOS Bruto ¢ Apéndice B - Componentes presentes no Gleo

de Palma Esterificado.

O Simulador Comercial de Processos HYSYS (V.2.4.1) possui uma base de dados
extensa, entretanto, hé alguns componentes que nfio estiio presentes nesta base de dados.
Quando se trata, por exemplo, de componentes naturais, do tipc tocoferdis, fitoesterdis, hd a
necessidade de usar uma ferramenta que o simulador apresenta: a possibilidade de criagio

de componentes hipotéticos.
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Componentes hipoteticos podem ser componentes puros, misturas definidas,
misturas indefinidas ou sélidos. E possivel também converter/clonar os componentes
presentes na base de dados do HYSYS em componentes hipotéticos, tomando possivel

modificar os valores presentes na base de dados.

Foi realizada uma vasta seleclo dos métodos de estimativa para vérios grupos
hipotéticos (hidrocarbonetos, alcoois, eic.) para garantir 2 melhor representaciio do
comportamento do componente hipotético na simulacio. Além disso, também hd métodos

para estimar as interagdes bindrias entre componentes hipotéticos e os presentes na base de

dados do HYSYS.

No HYSYS, os componentes hipotétices existem independentemente do pacote
termodindmico. Quando um componente hipotético é criado, este € colocado em um Grupo
Hipotetico. Pode-se criar outros Grupos Hipotéticos e mover os componentes entre eles.
Estes grupos podem ser importados ¢ exportados, ficando, assim, disponiveis para qualquer

caso de simulagdo.

Pelo fato dos componentes hipotéticos nfo estarem associados, exclusivamente,
com um pacote termodindmico em particular, uma vez criado o componente hipotético,

pode-se escolher qualquer pacote termodindmico no caso estudo.

IV.2. CRIACAO DE UM COMPONENTE HIPOTETICO

Abre-se um novo caso no HYSYS, seleciona-se a opg¢ic Hypotheticals do
Simulation Basis Manager. Na segio “Hypothetical Groups™, aperte o botio Add para criar
um novo grupo hipotético, que sera automaticamente chamado de Hypogroup!, nome que

podera ser mudado se desejar (Figura [V.1).
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-} Simulation Basis Manager

| I

Hupathetical Groups— - Hypothetical Quick Refarence —— o

_.__._.._-J ;“Eamﬁ ain&mme . e TLED ]
gdd i i s e o o ...... S :i

____________________________________________ 1| A ——— T

{mpor. . 1

L Y . rrermm———— :
Fhad Phos , Hppotheticals / 0il Manager ,/ Reactions ,/ Component Maps ,/ UseiProparty /

Enter Siulation Environment... g

Figura IV.1. Janela do HYSYS para a criagfio de componente hipotético

Quando ¢ adicionadc um novo Grupe Hipotético, o HYSYS abre,
automaticamente, a janela Tabular Hypothetical Input, mostrada na Figura IV.2, onde se

adiciona{m) e se define(m) o(s) componente(s) para o grupo.

# Tabular Hypothetical Input

| ' |

Hyoo Group Controls s : s
: E stimation Methods, .. ] Clone Library Comps... i

. Group Mame HypoGraup

: Component Class | Hydrocarbon 1! Estimate Linknown Props l Qocumentation... 1

" NBF " LigDensity 1 Te . Pc | Vo o o
Name €l MW amd ] [kPa] __ [m3/kgmole] _“contiel

<dddd Hypoy

~Nrdividugl Hepo Controls -
E Add Hypo g Add Sofid i 5 § = Base Propertties ™ Vapour Pressue

Figura 1V.2, Janela do HYSYS para adicionar e definir ¢ componente hipotético
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Note que na célula Component Class, pode-se escolher a classe do componente

hipotético (Figura IV.3).

Tabular Hypothetical Input x}
~Hypo Group Controle . - s
Giroup Name 3@905?5@1 E stimation Methodsz... § Clore Librapy Comps... i .

Component Class ﬁydmgarbm _:_j Estimate Unknowe: Props é Documentation. . g :
e = rr— o
" L Inorgavee_Gas TTensily | Te _ Pe _ Ve [ Acentici
¥e | Subphur_Component 3] [C]__ - [kPs]  [m3kgmele] | "OETTOW |
T CAGE HYPDT ok I o
Alkane 3 : .
Alkene
Alkyna
Cycle_Alkans
Cycio Alkens
SR Gk ABgne b
“Individual Hypo Cort]  Aromatic
: Poly_Armatic .
i Add Q;gaﬁéamins;génic & Base Properties " Yapour Pressure
et e Mezcgptan ....................

Figura IV.3. Janela do HYSYS que evidencia a classe do componente hipotético

Na janela do HYSYS mostrada na Figura IV.2, aperte o botdo Add Hypo. Com
isso, aparecera automaticamente um componente hipotético chamado Hypo2000. Coloca-
se, entdo, o nome do componente no fugar de Hypo2000 ¢ introduzem-se suas respectivas
propriedades fisico-quimicas, como ponto de ebulicfio normal (NBP) ¢ a densidade liquida
(calculada pelo HYSYS, a partir da gravidade especifica). Normalmente, estas propriedades
sdo encontradas no Merck Index (Windholz et al., 1976), quando existem. Além dessas
propriedades, apertando ¢ botdo UNIFAC, ¢ possivel montar a estrutura do componente
hipotético, via Contribuicio de Grupos UNIFAC, o que torna a estimativa das outras
propriedades do componente hipotético mais precisas (Figura IV.4). No entanto, vale
ressaltar que, &s vezes, nfo € possivel representar totalmente o componente. Quando isso
acontece, é necessario fazer algumas aproximacdes. Terminada a estrutura do componente,

fecha-se esta janela.
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UMNIFAC Component Builder - Hy

g | =]
LINIFAC Structure Axailable UNIFAC Groups
oubbroun  How Many Sub Group Bonds  Example Component
0 < Acd Groupls) 5:. 1 1 22 4-Tamethylpentans
g - g - 2 [HZ 2 2.24-Tamsthylpentane
i3 CH 3 224 Trmsthyipentane
o B > Delete Group 5 4 L 4 2.2A4-Tamethvipentane
0 J 5 CHz=CH 1 FMethyll-Heuene
b g § CH=CH 2 3Methyhl-Hexene
g oS 7 CH2sC 2 2hiethy1-Hasene
0 . 8 CH=C 3 3Methyi-1-Heuene
o g g [=C 4 IMethii-Hezene
b Sk 10 ACH 3 Berzens Z.j
UNIFAT Shuchure <4 Mo Shuchaes Sveatlable o
~UNIFAC Calculated Base Properties-——— - ~UNIFAC Calculated Critical Propertigs:— oo
Molecular Weight _.<emplyy . [Temperature [C] o cempl
UNIGUACH <empy> - [Pressure [kPa] A semphy
CUNIRUAC G < arply olume [m3/kgmole] <emply>

Figura [V.4, Janela do HYSYS para formar o componente, via contribuigio de grupes UNIFAC

O HYSYS pode, agora, a partir das informagdes existentes (ponto de ebuligio
normal, densidade liquida e estrutura UNIFAC), estimar todas as propriedades restantes
para o componente hipotético. Primeiramente, 0 Método de Estimativa que o HYSYS usa
ser4 examinado. Apertando o botdo Estimation Methods, abre-se a seguinte janela (Figura

V.5).

# Property Estimation:

- Property Estimation Controls

Property to Set Methods For

Estimation Method For Selected Property
| | Default Method ~

8 Crihcal Temperatue
i { Critical Pressure _
| Critical Y olume: Variables Affected by this Estimate

. | Acentricity To |
- | Molecular Weight D :
. | Normal Boiling Point Std[—l.q en

- |Vapour Pressure o CDSTALD Variables
¢ | Liquid Density o  WiscostyThetas
" {1dea! Gas Enthalpy

i { Heat of Formation

- {ldeal Gas Gibbs Energy :jj

Cd Mastk of Yonanrizahion

Figura I'V.S, Janela do HYSYS com as propriedades a serem estimadas e os métodos disponiveis
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Pode-se mudar o Método de Estimativa para qualguer das propriedades, ou pode-
se deixar no Default Method. Fecha-se esta janela. E, agora, na janela Tabular Hypothetical
Input, aperta-se o botdio Estimate Unknown Props. O HYSYS usara o método especificado

para estimar as propriedades desconhecidas do componente que estd sendo criade.
Feito isto, esta criado o componente hipotético.

A seguir, estfio apresentados os grupos UNIFAC disponiveis na livraria do
HYSYS, divididos em subgrupos, fornecendo o niimere de ligacSes e exemplos destes

subgrupos (Tabela IV.1}.

Tabela IV.1: Grupos UNIFAC disponiveis na livraria do HYSYS

Avalable UNIFAL Groups
Sub Group Bonds Example Component
| 1 LH3 2 2 &-Trimethilperdans

2 CH2 2 224 Tamethyipentang
3 CH 3 224 Trimethyipentane
4 C 4 2.24-Timethylpentane
5 [H2=CH 1 3FMethyl-i-Hexene

& CH=CH 2 3Methd-1Hexene

7 LHZ=[ 2 3Msthy-1-Herens

8 CH=C 3 FMethyll-Hexens

9 =0 4 IMethyl-1-Hexene

10 ACH 3  Benzene

11 AL 4 Benzene

12 ACCH3 3 nylene

13 ACCHZ 4 XMylens

14 ACCH 5 Hylers
15 OH 1 Ethangl

16 CH30H 0 Methanol

17 H20 0 ‘Water

18 ACOH 3 Pheno!
19 CH2C0 1 Methylethyl Ketone
20 CH2CO 2 Methvsthy Ketone
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28 CHO T Hexansl

22 CH3COO 1 Bup Acetate

23 CH2C00 Z  BublAcetate

24 HCOO 1 Ethyl Formate

25 CHI0 1 Ethgd Ether

26 CHz2D 2  EthlEther

27 CH 3 EthylEther

28 FLHZG 1 Ethd Ether

23 CH3NHZ 1 Propyl Amine

3 DH2NHZ 1 Propyl Amine

31 CHMHZ 2 Propyl Amine

32 CHINH 2 Digthyl Amine

33 CH2MH 2 Digthyl Amine

24 CHHH 4 Disthyl Amine

35 CH3M 2 Trhsthyl Amine

3k CHEN 3 Trethyl Amine

37 ACHH2 3 Andine

38 CEHEN 0 Hethui Puidine
39 CBH4M 1 Methyl Pyidine
40 CBH3N 2 dethyl Pyidine

41 CHIOK 1 Poopionitie

42 CHZON 1 Propionitile

43 CO0H 1 Acelic Acid

44 HCOOH 0 Acefic Acd

45 DHz0 1 Chiorosthane

46 CHE 2 Chiopethane

47 .o 3 Chomwsthans

48 CHzCiZ 0  1.1-Dichlorethane
43 CHCRZ 1 1.1-Dicklorethane
50 LC82 2 1Li-Dichiorsthare
81 CHCIB 0 1.1.1-Trchlorethans
52 LCEL2 1 1.1.1-Trchloroethane
53 CCH4 0 Trichlorgmethane
54 ACCL 3 Chiorobenzene
55 CHamMOzZ 0  Nirogthane

56 CHZNO?2 1 HNitroethane

57 [CHNOZ 2 Nitrogthane

88 ACNODZ 3 HNitchenzene

53 (52 §  Carbon Disulfide
50 (CH3SH 0 Ethanethiol

Bt CHZoH 1 Ethanethiol

B2 FURFURAL 0 Fuhual

B3 [CH20H)2 0 Ethelene Gleool
bd | 1 lodomethane

65 Br 1 Bromomethane
86 CH-=C 1 Propne

57 C-=C 2 Propyne

58 DMSH 0 Dimethylsulfoxide
£3 ACRY 0 Acniontrile

Fi VR 1 Trichloroethylens
71 ACF 3 Fluorobenzens
72 DMF1 0 Dimethyiformamade
73 DHF-2 2  Dimethyiformamads
7 CF3 1 Pefluorcethane
% CF2 2 Pefluoresthans
¥ CF 3 Pefluorcsthans
77 Coc 2 Bumlacetate

8 SIH3 1 Methylsitane

73 5lHzZ 2 Methylsilane

80 SIH 3 Methyksilane
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g1 & 4 Metpisians

g2 SiHzO 2  Hexamethyidislorana
83 SiHD 3 Hexamethyldisilonane
g4 sIo 4 Hesamethyldislosans
g5 TERTH 2 Triethylamine

86 AMIDE 1 Acstamide

B7 CONMER T NN-methesthulamide
88 CONMEICHZ 2 N N-methvisthylamide
89 CONICHZIZ 3 N N-methyethydamide
90 WmMF 0 N M-methyipurofdone
gy CCF 8 Trichlorofuommethans
Sz CLIF T Trichiorofluoromethans
93 HCCI2F I Trichiomfluoromethane
Q4 HCCOF 1 Trichlemfluoromethans
98 CLFz 1 Trichloofluoromethans
98 HLOFZ I Trchlorofiuoromethane
97 CCIF: 0 Trchiorofkiiomethane
98 CCRF2 8 Tiichiorofluoromethans
93 CONHZ 1 N-Methvacetamide
100 CONHCH3Z 1 N-iethivacetamide
101 COMHLHZ 2  H-Methbacetamide
102 CONICH3E 1 N-Methiyacstamide
103 CONCHICHZ 2 N-Msthlvacetamde
104 CONICHZIZ 32 N-Msthvacetamide
195 02H802 1 Z2Ehowsthang

106 C2ZH402 2 Z-Ethoxyethanol

107 CH3s 1 Dimethyisuffide

148 CHZS 2 Dimethylasdide

109 CHS 3 Dimethylsufiide

110 MORPH 8 Morpholine

111 C4H4S 0 Thiophenz

112 LC4H3S 1 Thiophens

113 C4M28 2 Thiophens

114 1-Propand 0  1-Propanal LLE only
115 2-Propanol 0 2Popanol LLE only
116 DEOH 0 Diethileneglycol LLE
117 MFA 0 Hethuformamide LLE
118 DMSO 0 Dimethyl-Sulfoside
118 TCE 0 Trichlorogthylens

120 TMS I Tetramethylsulione
121 F 1 Fluorine

122 N 3 HNirogen - Non-Ring
123 NH 2 Hitrogen - NorrRing
124 NH2 1 Mirogen - NorrRing
125 HOZ 1 Nihogen - Hon-Ring
126 CN T HNirogen - Non-Ring
127 § 2 Sulfur- Non-Ring

128 SH 2 Sulfur - Non-Bing

Desta forma, seguindo este exempio de criacio de um componente hipotético no
simulador comercial HYSYS, pode-se comecar a inserir no simulador os componentes
presentes no DDOS bruto e, também, os componentes presentes no oleo de palma

esterificado.
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IV.3. INTRODUCAO DOS COMPONENTES DO DDOS BRUTC COMO
COMPONENTES HIPOTETICOS NO SIMULADOR COMERCIAL HYSYS

IV.3.1. Estudo dos Componentes presentes no DDOS Bruto

Para o design do processo de extracfo a altas pressdes {extra¢do supercritica), o
conhecimento do equilibrio de fases e das propriedades de transporte € essencial. O
problema € que, usualmente, nfo ha dados fisico-quimices e de transporte dos componentes
que estdo sendo investigados disponiveis na literatura e sfio dificeis ¢ consomem muiio
tempo para serem medidos experimentalmente. Portanto, eles sfo, normalmente, estimados
através de métodos de contribuices de grupos ou através de modelos empiricos. Além
disso, na maioria dos casos, modelos para a modelagem do eguilibrio de fases ¢ taxas de
exiracdo ndo ajustam bem os pontos experimentais, por causa das extremas condicfes de

operagio.

Primeiramente, foi feito um estudo para determinar os componentes presentes no

DDOS.

Os componentes do DDOS estio divididos em grupos:

Grupo de Acidos: acido palmitico, 4cido estedrico, acido linoléico, acido linolénico, acido

oléico, acido laurico e dcido araquidico.

Grupo de Fitoesterdis: campesterol, beta-sitosterol e estigmasterol (Figura IV.6).
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R

o~

“cn
f

3
2 T Py B e
Z-Sitosternl: R CHCH2C82?HCH2CH3
ﬁH{CHB}z
ot
Campestercl: R = -—CHCH‘?CHZ?HCH3
CH{CH332
i
Stigmasterol: R = ~CHCH¥CH§H€EQCHS
CH(C8332

Figura IV.6. Fitoesteréis do DDOS.

Grupo de Tocoferdis: alfa-tocoferol, beta-tocoferol, gama-tocoferol e delta-tocoferol

{(Figura IV.7).

Figura I'V.7. Estruturas dos tocoferdis.

sendo que,

o-tocoferol: RimRsz3:MemCH3
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B-tocoferol: R'=R’=Me=CH; ¢ R*=H
y-tocoferol: R*=R’=Me=CH, e R'=H

S-tocoferol: R'=R*=H e RP=Me=CH,

Grupo de Hidrocarboneto: escaleno

Conhecendo-se os componentes do DDOS, partiv-se para a introdugfio destes no

simulador, seguindo todos os passos descritos anteriormente.

Foram necessarias algumas aproximagdes para poder formar o componente, mais
especificamente, os tocoferdis, via contribuicBio de grupos UNIFAC, disponivel no

HYSYS. Utilizou-se o grupo de nimero 27 {CH — O), pois ndo havia o grupo C&— 0.

Cada um dos componentes criado estd apresentado no Apéndice A.

Como pode ser observado na Figura I'V.8, os componentes ja foram criados.

# Simulatien Basis Manages !
l | =l
- ?‘%ypﬂthei’iﬁ&i gjﬂups et e e H??Qkhehcd QUICK Rﬁfﬁience et 1 1 e e 1 1 ey
Aodos View... ! Name Group Mame View Hypo... E
Fitoesterdis | acpamitic” cidos |
Josoferdis add. || asesedict T Aoios  ViewGpouwp. |
5 achnoleie” | Agidus
Delate i ' ac finoleni® Acidos | dove Hypos... ’
omedeicot Acidos
Translocate... ] | sclauieot Acidos Clope Comps... |
| scamqudr . Acidos
_ Campesteral® - Fitoesterdis
Bata-sitost” | Fitoesterdis
Stigmastero™ . Fitoesterdis
. Atatocoter Tocoferbis
Betatocofe” | Tocoferdis .
: Gamatocafe® Tocoferdis ©
_ ot [ e Tocofersis |
i : escaleno® | Hidrocarboneta
*, Flaid Pkgs - Hypotheticals / Gil Manager / Reactions / Component Maps f' UserProparty / -
Retur o Simulation Envitonment. . g

Figura I'V.8. Janela do HYSYS com os componentes do DDOS
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V.4, INTRODUCAO DOS COMPONENTES DO OLEC DE PALMA
ESTERIFICADO COMO COMPONENTES HIPOTETICOS NO
SIMULADOR COMERCIAL HYSYS

IV.4.1. Estude dos Componentes presentes no Oleo de Palma Esterificado

Primeiramente, foi feito um estudo para determinar 0s componentes presentes no

Oleo de Palma Esterificado.
(s componentes do Oleo de Palma Esterificado estdo divididos em grupos:
Grupo de Acidos: 4cido palmitico e acido oléico.
Grupo de Triglicerideos: tripalmitina, trioleina, tristearina e trilinoleina.
Grupo de Diglicerideos: dipalmiting, dicleina, distearina ¢ dilinoleina.
Grupo de Monoglicerideos: monopalmitina, monooleina, monostearina ¢ monolinoleina.
Grupo de Esteres Etilicos: etil palmitato, etil oleato, etil estearato ¢ etil linoleato.
Grupo de Carotenos: beta-caroteno,

Grupo de Tocoferodis: alfa-tocoferol.

Conhecendo-se os componentes do Oleo de Palma Esterificado, partiu-se para a

introducdo destes no simulador, seguindo todos os passos descritos anteriormente.

Foram necessarias algumas aproximag@es para poder formar o componente, mais
especificamente, o alfa-tocoferol, via contribuicfio de grupos UNIFAC, disponivel no

HYSYS. Utilizou-se ¢ grupo de ntimero 27 {CH — O), pois ndo havia o grupo C—O.
Cada um dos componentes criado esta apresentado no Apéndice B.

Como pode ser observado na Figura I'V.9, os componentes ja foram criados.
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Figura TV.9. Janela do HYSYS com os componentes do éleo de palma esterificado

1V.5. CONCLUSAQ

Neste capitulo foi apresentada a criagio dos componentes hipotéticos no HYSYS.

Esta foi uma ferramenta muito ntil oferecida pelo simulador, ja que o sistema a ser estudado
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¢ composto por moléculas bastante complexas. Estas moléculas, dificilmente, tém suas

propriedades disponiveis na literatura, sendo possivel, entdo, estima-las via simulador.
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CAPITULO V

ESTUDO DO PROCESSO DE EXTRACAQ
SUPERCRITICA PARA A RECUPERACAO DE
TOCOFEROIS, A PARTIR DO DDOS BRUTO

V.1. INTRODUCAQO

Neste capitulo, sera apresentada a avaliacio do processo de Extracio Supercritica
para a recuperacdic de tocoferdis, a partir do DDOS Bruto, usando CO; como solvente
supercritico. Fol proposto um diagrama para representar o processo de recuperacio de
vitamina E (tocoferois) e fitoesterdis. Foi colocado, também, o reciclo a fim de recuperar o

solvente para sua reutilizagdo no processo.

v.2. SIMULACOES DO PROCESSO DE EXTRACAQ SUPERCRITICA PARA A
RECUPERACAO DE TOCOFEROIS A PARTIR DO DDOS BRUTO

Como foi apresentado anteriormente, os componentes hipotéticos foram criados
usando, como ferramenta, o método de contribuicio de grupos UNIFAC, presente no

Simulador Comercial de Processos HYSYS™, Com isto, o sisterna DDOS bruto foi criado.



Capitulo V- Estado do Processo de Exiragiio Supercritica para 2 Recuperagio de Tocoferdis, a partir do DDOS Bruto

O modelo termodinamico adotado para simular o processo de extragiio supercritica
na separagdo etanol/dgua, que foi apresentado anteriormente, utilizando o simulador
comercial de processos HYSYS, foi o Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV). Esta equacio
de estado € uma modificacio da Equacio de estado de Peng-Robinson (PR) que estende a
aplicacfico do método da PR original para sistemas moderadamente nfio ideais. Isto ¢
mostrado quando se tratam as curvas de pressio de vapor de componentes puros ¢ misturas
com mais precisio que o método de PR, especialmente a baixas pressdes de vapor. Psta
equagio tem sido estendida com bastante sucesso para sistemas nfo ideais, dando
resultados tdo bons quanto agueles obtidos usando-se fungdes de energia livre de Gibbs em

excesso, como as equagdes de Wilson, NRTL ou UNIQUAC (HYSYS™, 2001},

Porém, com este novo sistema (DDOS bruto), como os componentes sdo todos
hipotéticos, ¢ as propriedades sf3o estimadas, via simulador, guando foram inseridos os
componentes para a escolha do pacote termodinimico PRSY, observou-se que os
parimetros de interacSio bindria nfio tinham sido estimados e o simulador também ndo

apresentava a opgdo de estima-los.

Foi uma tarefa complexa verificar qual seria o melthor modelo termodinamico para
conseguir representar o sistema a ser estudado. Sistemas quimicos polares ou nio-ideais
tém sido tradicionalmente regidos usando aproximacgdes de modelo duplo. Neste tipo de
aproximacfo, uma equacdo de estado é usada para predizer os coeficientes de fugacidade da
fase vapor € um modelo de coeficiente de atividade € usado para a representacho da fase
liquida (HYSYS™, 2001). Neste caso, conforme comentario na secio [11.2, optou-se pelo

procedimento y-¢.

A equacdio UNIQUAC ¢ capaz de representar a fase liquida dos seguintes
equilibrios: liquido-liquido (ELL), liquido-vapor (ELV) e liquido-liquido-vapor (ELLV},
com precisfdo comparavel 4 equagio NRTL, mas sem a necessidade de um fator de néo-
aleatoriedade. Pode ser aplicada para uma grande faixa de misturas ndo-eletroliticas,
usando somente dois pardmetros ajustdveis por binario. Os par@metros ajustados,
normalmente, exibem uma dependéncia menor da temperatura, o que os fazem mais validos

para finalidades de extrapolagdo.

A equacdio UNIQUAC (Equaco V.1) foi proposta por Abrams e Prausnitz, em

1975 e utiliza o conceito de composigio local. Considerando-se que a varidvel de
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concentracdio priméria & uma fracio de superficie ao invés de uma fracho molar, ela &
aplicavel a sistemas que contém moléculas de tamanhos ¢ formas muito diferentes, como
solugdes de polimeros. A equaciio UNIQUAC pode ser aplicada a uma vasta faixa de
misturas que contém agua, alcoois, nitrilas, aminas, ésteres, cetonas, aldeidos,

hidrocarbonetos halogenados e hidrocarbonetos.

2, g, 6, & 1 : . 61,
Iny, =Iln — +057g 1 — +L | — Zz,j_x}+g{jgg_§nZgigﬂ)_qu_fj__\‘ (V.1)
@ S o -

X D =i ) =i [Z@r 7 J
et

i i

onde,

y=coeficiente de atividade do componente |
x/~fra¢do molar do componente i
T=temperatura (K)

n=numero total de componentes

L, =05Z2(r,—q,)~r, +1

9‘ - iji
quxf
rmalu +b,T
T, = €Xp— i—-—-———" L
RT

Z=10,0 nimero de co-ordenagio

a;= parametro de energia independente da temperatura entre os componentes [ e j

{cal/gmol}

b= parimetro de energia dependente da temperatura entre 0s componentes [ e j

{cal/gmol.X)
g~ parametro de drea de van de Waals - Aw;

Aw=area de van de Waals
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r= parametro de volume de van de Waals - Fw;
V. =volume de van de Waals

O objetivo, entdo, neste capitulo, fol estudar o processo de exirag@o supercritica
utilizando o simulador comercial de processos HYSYS, adequando as unidades existentes
no simulador as condi¢des operacionais e de projeto tipicas da exiragfo supercritica (ja
desenvolvido no Capitule IH). O sistema estudado foi DDOS bruto, usando CO; como

solvente supercritico.

Durante o processamento dos dleos vegetais, uma etapa de desodorizacdo ¢
realizada. E uma destilagiio a vapor, em que ndio somente os acidos graxos livres e outras
substincias nfo desejadas sdo removidos, mas, também, parte de compostos de alto valor,
tais como os tocofercis, que sfo importantes por sua atividade como vitamina E e sua
capacidade como agente antioxidante, e os fitoesterdis, A fase orgénica do condensado

(destilado) da desodorizagdo ¢ rica em tocoferois (Stoldt et al., 1996).

Os acidos graxos constituem 25-75% do destilado, dependendo da matéria-prima a
ser refinada, do tipo de processo de refino e das circunstincias nisto empregadas. O
destilado da desodorizacdo pode ter caracteristicas, usos e valores, significativamente,
diferentes. Quando derivado do oleo de soja ou de outros oleos vegetais insaturados, pode
ser uma boa matéria-prima para a produgZo da vitamina E e esterois. De outros Oleos ¢
gorduras, o destilado pode ser util somente para a produciio de acidos graxos {Winters,
1986). Os acidos graxos dos destilados da desodorizag¢do ndo podem ser usados na
alimentacfio, possuem baixc custo, pois estdo contaminados (Ramamurthi e McCurdy,

1993).

A extracdo com CO; supercritico em contracorrente pode ser um processo robusto
para um futuro enriquecimento, devido &s suas condigSes de temperatura moderadas (Stoldt
et al., 1996). Para extrair e manipular substincias complexas, um solvente especial ¢
requerido. Os fluidos supercriticos foram definidos como 'solventes com geometria
variavel’, j& que exibem propriedades que sfo intermediarias entre gases e liquidos. Além
disso, o processamento com CO» cria um meio sem oxigénio, de modo que as rea¢des de
oxidagio indesejaveis possam ser evitadas. Dependendo da finalidade do processo, as
condi¢des operacionals podem ser bastante diferentes. Para a extracfio total, o didxido de

carbono deve ter seu poder solvente maximo {liquido ou supercritico). De outro lado, para
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realizar um processo muito seletivo, o didxido de carbono com um poder solvente baixo ou

moderado (perto de seu ponto critico ou gasoso) deve ser usado.

A extracdo fracionada pode ser conseguida através de mudancas sucessivas na
pressdo ¢ na temperatura, que conduzem aos diferentes valores de poder solvente de COy,
Devido 2 extracio com fluido supercritico nfo ser um processo de fracionamento com
resolucdio muito alia, € necessario ter diferencas significativas na polaridade ou no peso
molecular dos compostos (isto €, grandes diferencas na solubilidade do didxido de carbono)

{Cortesi et al., 1999).

A temperatura de operagfo, a pressdo ¢ a taxa de fluxo do solvente determinam a
solubilidade e a seletividade para os componentes alvo, e sua capacidade da difusfio através
do fluido. O dleo vegetal ¢ uma mistura complexa de diversas substincias quimicas tais
como acidos graxos, mono-, di- ¢ triglicerideos, esterdis, tocoferdis e carotenos, Devido as
diferencas na solubilidade destas substincias em CQO; supercritico, a composicio do extrato

pode variar, substancialmente, durante a extrac8o (Franga e Meireles, 2000).

Para este estudo, foram utilizadas, como base, as referéncias descritas no Capitulo
1L © DDOS € compesto por vérios componentes complexos e ¢ dificil de encontrar as suas
propriedades fisicas em uma base de dados. Entdo, primeiramente, foi necessario criar
componentes hipotéticos através do método de contribuicio de grupos UNIFAC, uma
ferramenta presente no Simulador Comercial de Processos HYSYS. Foi necessario adaptar
as unidades pré-existentes no simulador, para simular o processo de extracio supercritica.
O pacote termodindmico escolhido foi a equagfo de estado de Peng-Robinson, para
representar a fase vapor, ¢ o modelo de atividade UNIQUAC, para representar a fase
liquida. Neste estudo, foram utilizados os componentes descritos por Augusto {1988). As
fracBes massicas e as vazdes massicas dos componentes do DDOS estic apresentados

abaixo, nas Tabelas V.1.e V.2,
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Tabela V.1: Fracdes massicas dos componentes do DDOS (Augusto, 1988)

o Input Compasition for Stream: DD

M asskrachon i-Lomposition Basis
aC. pamibic” _oniIm L {7 Mol Fractions
acesteanic 1 ... ..00283
aclnolec® 01,2295 RN o el
ac finolen™ ooono ¢ LigYolume Fractions
jac.olsica”™ 0.1438 :
ac. laurnico” 0.0221 e ;E{!%ﬁfe Flows
acaaquid™ @ 0045 | 17 Mass Flows
Campesterol & 0.0417 ;
Betastost” | nggay | ¢ HaVohame Flons
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Delta-tocof” 278 . ;
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Tabela V.2: Vazdes massicas dos componentes do DDOS (Augusto, 1988}

CompM asshiow
Jl2Fon
2.8300
28500

e.0000 -

~Compuosition Basis
. " Mole Fractions

| Mass Fractions
. O Lig Yelums Fractions

FEEil

1438007
___________ 22100 - O Mole Flows
4.3500 ¢ & Hdass Flows

* - Composition Controls

™ Lig Volume Flows

Tatal

Erase ! |
Normalize !
Cancel i
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Os coeficientes bindrios desconhecidos {ay} s@o estimados através do ELV
UNIFAC. A geraclo automatica UNIFAC dos parmetros de energia no HYSYS € uma
ferramenta bastante usada e esté disponivel para todos os modelos de atividade. De acordo
com o “default”, o HYSYS faz a regressfo somente dos pardmetros gy, enquanto que 0s
parametros by s@o taxados como zero, isto €, o termo ay € assumido como sendo

independente da temperatura.

Para fazer a extraco foi usado um absorber como a unidade de operaghio pre-

existente no simulador, a qual aqui sera chamado de extrator (Figura V.1).
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Figura V.1. Extrator

O solvente usado foi o CO; supercritico (as propriedades do solvente estio
apresentadas na Figura V.2) ¢ a alimentacio era composta de DDOS bruto, conforme
mostrade na Tabela V.1. O extrator tinha 10 estagios. A temperatura de alimentacfio foi
igual a 100°C e a temperatura do solvente foi igual a 160°C. A pressio de operacdo foi de

35 MPa ¢ a vazdo de CO; fo1 igual a 800 kg/h. Como corrente de rafinado, tem-se a fase
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rica em tocoferdis, fitoesterdis e escaleno e, como extrato, tem-se a fase rica em COs ¢

acidos graxos.

A corrente do topo do extrator | passa por uma valvula para baixar a pressdo para
3MPa e vat para o flashk |, onde no topo do flash tem-se o solvente (CO:) e na base tém-se
03 acidos graxos. De acorde com Ramamurthi e McCurdy (1993), os acidos graxos obtidos
a partir de destilados da desodorizacfio nfo sfo usados para a alimentagio devido 2 sua

possivel contaminacio causada durante as etapas do refino.

A corrente de CO» passa, entfio, pelo coofer 3 para baixar a temperatura a 38°Coe

depois val para o mixer para sua futura utilizag8o no extrator 2.

A corrente da base do extrator 1, rica em tocoferdis, fitoesterdis ¢ escaleno
[campesterol (3,7337 kg/h), beta-sitosterol (8,7305 kg/h), estigmasterol {3,2585 kg/h), alfa-
tocoferol (1,14 kg/h), gama-tocoferol (4,6199 kg/h), delta-tocoferol (2,7495 kg/h), escaleno
{(3,7797 kg/h) e CO;z (0,3828 kg/h)], passa por uma valvula para baixar a pressdo para
101,3KPa (1 atm} e vai para o flash 2, sendo que na base encontram-se os tocoferdis,
fitoesterdis e escaleno e no topo tem-se ¢ CO,. Esta corrente de CO; passa pelo cooler 1 €
vai também para o mixer para sua futura utilizagdo no extrator 2. Apos o mixer, o0 COs
passa por um compressor para aumentar a pressdo para 30MPa e depois passa pelo cooler 4
para chegar & temperatura de 38°C, que sera utilizada como solvente no extrator 2. A
corrente da base do flash 2 passa por uma bomba até chegar & pressio de 30MPa ¢ depois
passa pelo cooler 2 para reduzir a temperatura para 100°C. Esta corrente serd a alimentagfo

do extrator 2.

O extrator 2 tem 10 estagios. No topo do extrator 2 tém-se os fitoesterdis, escaleno

e 0 CO», enquanto que na base do extrator 2, t€m-se principalmente os tocoferois.

A corrente no topo do extrator 2, rica em fitoesterdis, escaleno ¢ CO,, passa pelo
coofer 5 para chegar a uma temperatura de 30°C e vai para o flash 3 que opera a | atm, a

fim de separar o CO; (topo do flash) dos fitoesterdis e escaleno (base do flash).

A corrente do topo do flash 3 passa por wm compressor para aumentar a pressio
para 35MPa, passa pelo cooler 6 para baixar a temperatura para 160°C e, assim, o solvente

esta pronto para ser reutilizado no extrator 1, fechando-se o reciclo.
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Figura V.2. Propriedades do CO»

Desta forma, foi proposto um diagrama para o processo de recuperacio de
Vitamina E a partir do destilado da desodorizagio do éleo de soja, conforme pode ser visto

na Figura V.3.

A proxima etapa sera fazer a otimizacio deste diagrama proposto.

i51



Topoastrator

DDOS

50?\/85'\[9

Baseaxtrator

vahadat

P i

ocd
Tepoftash

coolerd

’ flash1

oy
Basaflash

topd

!

frashfrio

Make
up

i
|

- sabrect
Mixer B b 1

comnprassart  sobwac?

ach

Toporenz

cooigrs

coviard [ st

Baseaxt2
Exfraior?

ool

el
COMPIassors

——
fito+ese

®

redicky

<3

Figura V.3. Diagrama proposto para o processo de recuperagiio de Vitamina E a partir do DDOS Bruto.




Capitulo ¥— Estudo do Processe de Extraglo Supercritica pars a Recuperag@io de Tocoferdis, a partir do DDOS Bruto

V.3. OTIMIZACAO DO PROCESSO PROPOSTO (Moraes et al., 2004b)

Para a otimizagio do diagrama proposto anteriormente, foi feita uma anilise do
que poderia ser otimizado. A ofimizagdo aqui proposta n3c € usar um método
deterministico de otinmizacio, mas o conjunto de varidvels que minimizam uma varigvel

dependente escolhida. No presente caso, o gasto de energia.

Primeiramente, o que se buscou fol reduzir a temperatura do solvente no primeiro
extrator, que era de 160°C. Foram feitas novas simulagdes, a fim de saber qual seria a
temperatura minima do solvente necesséria para separar os écidos graxos dos tocoferois,

fitoesterodis e escaleno.

Em segundo lugar, foi observado gue a pressio nos separadores (Flash 1 e Flash 2)
estava muito baixa. Entfo, foram realizadas novas simulacSes, a fim de aumentar um pouco
a pressdo nos separadores, contanto gue continuassem separando ¢ solvente dos outros
produtos. Com 1sso, haveria um menor consumo de energia com compressio para posterior

uso do COs,.

Finalmente, foi avaliada a necessidade do Flask 2 , para a recuperagio do COs..
Como a quantidade de CO; na corrente da base do Extrator 1 ¢ pequena (0,3828 kg/h),

optou-se por ndo colocar este separador para a recuperacdo desta quantidade de solvente.
Segue, abaixo, descrito o processo otimizado.

Um “absorber” foi utilizade como uma unidade de opera¢io presente no
simulador, o qual serd chamado de extrator. O solvente usado foi o CO; supercritico € a
alimentacdo foi o DDOS bruto (Tabela V.3). O extrator tinha 10 estagios. A temperatura de
alimentacdo foi de 100°C e a vazdo massica de 100 kg/h. A temperatura do solvente foi de

100°C ¢ a vazdo massica de 800 kg/h.

Observando o Extrator 1 (Extractor 1), ¢ Rafinado 1 (Raffinate 1) é composto por
tocoferdis, fitoesterdis e escaleno ¢ o Extrato 1 (Extract 1) por CO; e acidos graxos. O
Extrato 1 passa por wma valvula, para reduzir a pressio para 6,5 MPa e alimenta o Flash |,
no qual os dcidos graxos sfo recuperados na base (Bottomflash 1) ¢ o solvente (CO,) no
topo (Topflash I). Esta corrente passa por um mixer, onde € feito o “make-up” de solvente.
Apés o mixer, a corrente de solvente passa por um compressor {Compressor 1) para

aumentar a pressdo para 30 MPa e por um resfriador (Cooler 1) para reduzir a temperatura
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para 38°C e € usada no Extrator 2 (Extractor 2). O Rafinado 1, enriquecido por tocoferdis,
fitoesterdis € escaleno, passa por uma valvula para reduzir a pressio para 30 MPa e, entéo,

alimenta o proximo extrator (Extractor 2).

O Extrator 2 tem 10 estagios. O Rafinado 2 (Raffinate 2) é composto por
tocoferdis e o Extrate 2 (Extract 2) é composto por fitoesterdis, escaleno e CO». Esta
corrente passa por uma valvula, para reduzir a press@o para 6,5 MPa e alimenta o Flash 2,
onde os fitoesterdis e o escaleno sdo recuperados na base (Bottomflash 2) e o solvente
{(CO4) no tope (Topflash 2). A corrente de solvente passa por um compressor {Compressor
2), para aumentar a pressfo para 35 MPa e por um resfriador (Cooler 2), para reduzir a
temperatura para 100°C e estard pronto para ser reutilizado no Extrator 1, fechando o

reciclo, O reciclo € a Gliima unidade a ser colocada.

Os resultados estfo apresentados na Tabela V.3, De acordo com estes resuliados,
foi possivel observar que os tocoferdis e os fitoesterdis podem ser recuperados a partir do

BDOS.

Tabela V.3, Resultados da simulagfio com o Simulador HYSY'S para o processo extragio
supercritica para a recuperagdo de Vitamina E, a partir do DDOS bruto

Extrato 1 Rafinado 1 Baseflash2 Rafinado 2
Componentes Vazio de Vazio Vazio Vazio Vazao
Alimentacdio massica  massica massica massica

(kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h) (kg/h)

Acido Palmitico 12,7100 12,7043 0,0057 0,1243 0.0090
Acido Estedrico 2,8300  2,8279 0,0021 0,0359 0,0016
Acido Linoléico 32,9500 32,8672 0,0828 0,2980 0,0288
Acido Oléico 14,3800 14,3743 0,0057 0,1351 0,0059
Acido Laurico 2,2100 22100 0 0,0275 0,0001
Acido Araquidico 49600  4,6805 0,2795 0,3363 0,0092
Campesterol 4,1700 (0,7446 3,4254 3,1216 §,0185
Beta-sitosterol 9,3300  0,5887 38,7413 5,3743 2,7410
Estigmasterol 3,5500 0,4416 3,1084 2,7318 0,1218
Alfa-tocoferol 1,1400 0 1,1400 0 1,1400
Gama-tocoferol 4,6200 0 4,6200 0,0002 4,6198
Delta-tocoferol 2,7500  0,0003 2,7497 0,0039 2,7454
Escaleno 44000 11,7751 2,6249 1,3478 0,0311
CO; (solvente) 800,0000  799,7757 0,2243 1,1731 0,0268
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O Rafinado 2 € a corrente rica em tocoferdis e a Botfomflash 2 é a corrente rica em
escaleno e fitoesterdis. Portanto, estas correntes serdo consideradas para calcular a
recuperagdio e a pureza em relagio a composi¢io da alimentagdo (DDOS) e a vaziio massica

total destas duas correntes (Rafinado 2 ¢ Botiomflash 2).

Considerando-se 2 recuperacio, a alimentagfio é composta por 85100 kg/h de
tocoferdis ¢ o Rafinado 2 ¢ composto por 8§,5052 kg/h de tocoferdis. Portanio, a
recuperacio foi de 99,94%.Considerando-se a pureza, a vazio massica total do Rafinado 2
£ 11,4990 kg/h, dos quais 8,5052 kg/h s8o tocoferdis. Desta forma, a pureza € de 73,96% de
tocoferdis e os outros 26,04% sio fitoesterdis e solvente. Como a vazio de alimentacio €
100 kg/h, foi possivel concentrar tocoferdis de 8,51% para 73,96%, isto ¢, cerca de 8,7

VEZES,

Considerando-se, agora, a recuperagiio de fitoesterdis na corrente Bottomflash 2. A
alimentacio ¢ composta por 17,0500 kg/h de fitoesterdis e a corrente Bottomflash 2 ¢
composta por 11,2277 kg/h de fitoesterdis. Entdo, a recuperacio foi de 65,85%. Por outro
lado, a pureza foi calculada, considerando a vaz3o massica total na corrente Bottomflash 2
(14,7098 kg/h), dos quais 11,2277 kg/h sdo fitoesterois. Assim, a pureza foi de 76,33% de
fitoesterdis e 23,67% de escaleno e CO;. Como a vazio de alimentagic ¢ 100 kg/h, foi

possivel concentrar fitoesterdis de 17,05% para 76,33%, isto €, cerca de 4,5 vezes.

O novo diagrama propesto para a recuperagio de vitamina E, a partir do DDOS

esta mostrado na Figura V 4.
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V.4, CONCLUSAO

Recentemente, a extracio com fluido supercritico ganhou importncia como
técnica de separacio, devido a possibilidade de modificar as solubilidades do produto com
a alteracio da pressio e/ou da temperatura, ou adicionando-se modificadores, subsiituindo
uma ampla variedade de solventes liquidos. Quando se tenta trabalhar com substincias
complexas, como as vitaminas, € muito importante usar "uma tecnologia limpa”, a fim de

conservar as caracteristicas do produto desejado.

O objetivo principal deste trabalho é concentrar tocoferdis, via simulagfo. Foi
possivel concentrar os tocoferdis até 73,96%, isto €, 8,7 vezes com relagdo a alimentagio
{8,51% de tocoferdis). A recuperacio foi de, aproximadamente, 99,94% ¢ a pureza de
73,96%. Com este estudo, observou-se que foi também possivel recuperar os fitoesterdis a
partir do DDOS (destilado da desodorizacfic do dleo de soja) com uma recuperagdo de

65,85% e com uma pureza de 76,33%.
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CAPITULO VI

[ICA

VL1. INTRODUCAQO

Neste capitulo, serd apresentada a avaliacdo do processo de Extracio Supercritica
para a recuperacdo de carotenos, a partir do dleo de palma. Primeiramente, sera feita uma
abordagem em relagdo ac preparc da matéria-prima, no caso o 6leo de palma bruto, através
do processo de ftransesterificag@o. Este processo foi bem explorado na dissertagio de
mestrado de Moraes (1999) e na tese de doutorado de Batistella (1999). E necessaria esta
abordagem, uma vez que o Oleo transesterificado serd a matéria-prima para se realizar a
extragdo supercritica, a qual ¢ um dos objetivos deste trabalho de tese, pois ac final do
estudo deste processo, o resultado sera comparado com os resultados obtidos em Batistella

(1999), que utilizou o processo de destilacio molecular.
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VL2, O OLEO DE PALMA

E conhecido que o dleo de palma contém uma alta concentragéo de carotendides
naturais, na faixa de 500 a 3000 ppm, dependendo da espécie do fruto da palma de onde o
oleo ¢ obtido. A maioria dos carctendides do dleo de palma sio beta-carotenos. juntos, eles
constituem mais do que 80% da quantidade total de carotendides no 6leo de palma. O beta
caroteno, em particular, e, em uma menor dimensio, o alfa-caroteno, sio conhecidos por
suas atividades de pro-vitamina A, isto ¢, s#o transformados em vitamina A is vive. A
maioria dos carotendides no Gleo de palma € destruida no processo de refino convencional
para produgdo de o6leos claros. Isto representa uma perda da fonte natural de carotendides.
A importdncia dos carotendides estd bem documeniada e varios métodos de extragdio ¢
recuperagdo, a partir do dleo de palma, tém sido desenvolvidos. Isso inclui extracdo por
saponificacfio, adsorclo ¢ transesterificacfo seguidos de destilaco molecular e outros,
Entretanto, somente processos de transesterificaciic e destilacio t8m sido mais

desenvolvidos em processos de escala comercial (Ooi et al., 1994,

O odleo de palma (6lec de dendg€), pode ser utilizado como matéria-prima para a
concentragiio de carotenos (pro-vitamina A) via destilagio molecular, porém ndo em sua
forma bruta, o qual é composto por elementos de alto peso molecular, como os glicerideos
{peso molecular de 700 a 1000), exigindo elevadas temperaturas para a concentragiio de
carotenos, decompondo-os (Moraes, 1999). Portanto, para que a destilacio molecular seja
eficiente, € necessario encontrar um produto derivado dos glicerideos de menor temperatura
de evaporacdo a pressdo de processo da destilagiio molecular. Desta forma, através de uma
reacdo de transesterificagfio, pode-se reduzir os glicerideos em componentes mais leves,
como os ¢ésteres etilicos (peso molecular de 240 a 350), possibilitando a concentracdo de
carotenos por destilacdo molecular. A destilagdo ¢, consideravelmente, facilitada, pois o
peso molecular dos ésteres gerados ¢, consideravelmente, menor que 0 peso molecular dos
carotenos {(PM=537) (Figura VIL.1).

Desta forma, os glicerideos, representados pela Figura V1.2, sofrem uma reagio
com alcool etilico, com um catalisador basico e se transformam em ésteres etilicos,
representados pela Figura V13, O processo de transesterificacfo escolhido apresenta
inmeras vantagens em relagfio a outros processos, como por exemplo, o fermentativo. Este
ultimo necessita de enzimas de dificil obtengfo ¢ de elevado prego, além de apresentar
elevados tempos de processo. O processo escolhido apresenta altas taxas de conversdo,
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mesmo em pequeno tempo reacional. Reagbes em tempos reduzidos, como em 15 minutos,
apresentam uma conversio em ésteres etilicos de, aproximadamente, 93% global. A
conversio dos triglicerideos, composto de maior peso molecular, chega a niveis de 98 %

neste mesmo tempo, como estd apresentado adiante.

(5 Carre]

Figura V1.1, Estrutura molecular do beta-caroteno
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Grupo Glicerol Grupo Acidos Grupos Etilicos | Grupos Acidos
Figura VL.2. Estrutura de glicerideos Figura V1.3, Estrutura de ésteres etilicos

Os simbolos Ry, Ry e Ry das Figuras V1.2 ¢ V1.3 sfio os radicais quimicos dos
acidos graxos presentes no ¢leo de palma. Os principais acidos graxos presentes no éleo de
palma sfo: acido palmitico {44%), acido oléico {39%), acido linoléico {10%), e o acido

estedrico (4%). Também estdo presentes no oOleo de palma os Acidos miristico (1%),
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palmitoléico, linolénico e araquidico, todos com 0,5% e 0,5% de diversos outros, como
acidos margarico, palmitoléico e behénico. A distribui¢do dos radicais R’s nos glicerideos
das Figuras VI2 e VI.3 ¢ aleatria, respeitando o nimero de ocorréncias dado pelas

porcentagens de cada dcido discriminadas acima.

A metodologia para a preparacido da matéria-prima esta descrita nas ¢tapas a seguir

(Batistella, 1999 e Moraes, 1999):

V1.2.1. Neutralizacio do 6leo de palma

O dleo de palma bruto apresenta, normalmente, de 2 a 3% de acidos graxos livres
{AGL). Estes 4cidos representam enorme problema na reagdo de transesterificacdo uma vez
que eles desativam o catalisador utilizado. Desta forma, os acidos graxos devem ser
reduzidos do 6leo de palma a valores residuais de 0,3 %. O processo adotade € o da
saponificacio controlada (neutralizagiic dos acidos) e remocgHo via centrifugacdo. Apos
separar os sabdes, o ¢leo de palma ¢ lavado, tratado com sorbamol, para retirar residuos de
sabdo, e seco por evaporacio a pressdes reduzidas. Apos a secagem, o éleo € filirado para

retirar o sotbamol utilizado,

O diagrama de blocos deste processo, mostrando as condicBes de temperatura e

tempo de operagio, esta esquematizado a seguir (Figura VI1.4).

A reaglio de neutralizagfo apresentou resultados satisfatérios, em termos de acidez
residual, operando em condigdes de temperatura de 70°C e tempo de reagfio de 15 minutos.
Tempos e temperaturas maiores de reagdo induziam uma consideravel perda de carotenos,

devido as condi¢cdes causticas do meio reacional, responsavel pela sua decomposi¢io.

Da mesma forma que os acidos graxos contaminam o catalisador, a gua também o

desativa. Esta é eliminada pela operagdo de evaporagéo sob vacuo.
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¥Figura V1.4, Diagrama de blocos do processo de neutralizagiio do éleo de palma

Utilizando-se o processo da Figura V1.4, o rendimento foi de 98%, ¢ a perda de

carotenos foi de 3%. A neutralizacio do oleo de pahma, por este processo, reduziu a acidez

a 0,2% de AGL, tornando possivel utilizar o 6leo para a reacdo de transesterificagdo, a

proxima etapa de preparacdo da matéria-prima.

VL.2.2. Transesterificacio do dleo de palma

Esta ¢ a etapa final de prepara¢ioc da matéria-prima e tem por finalidade

transformar o dleo rico em glicerideos em ésteres etilicos de éleo de palma.

163



Capitulo VI~ Estudo do Processo de Extraciio Supercritica para a Recuperacio de beta-caroteno, a partir do
Sles de palma esterificado

Por ser a tiltima etapa, o oleo deve estar isento de materiais sélidos, volateis ¢
sabfio {elementos presentes nos processos de preparagdio) e apresentar a malor fragdo

possivel de ¢steres etilicos. A otimizacio do processo apresentado busca tais objetivos.

O processo de transesterificacio, com os tempos ¢ temperaturas operacionais estg

apresentado no diagrama de blocos a seguir (Figura VL5).

Oleo Neutro — i Reacéio
Etoxido de sédio ———p 60 °C, 15 min
Ilecantacio

Separaciio de fases

.

e Ghicerol

Lavagem Decantaciio )
Aguaa 70°C —— { 70 °C, 5 min 70 °C, 10 min Agua (Descartar)
150 rpm s/ agitagiio

|

Secagem a Vacuo

Agua (Descartar)
el

80°C, 36 min

|

Esteres de Oleo de
Paima

Figura VLS. Diagrama de blocos do processo de transesterificacio do dleo de palma

De acordo com o esquema apresentade na Figura VLS5, o éleo de palma,
previamente neutro, reage com uma soluco de etoxido de sodio em meio etandlico. A

reacdo, ccorrendo a H60°C num tempe de 15 minutos, apresentou uma conversio
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consideravel dos trigliceridecs em ésteres etilicos, com rendimento de 98%, mas feve
perdas de carotenos de 4%. Uma tentativa de elevar a conversfio de triglicerideos, através
do aumento do tempo de reagfio ou de temperatura, elevou consideravelmente as perdas de

carotenos, devido ao cardter caustico do meio.

Apos a reacdo de transesterificagdo, os glicerdis sfo removidos do meio reacional
por decantacdo. A seguir, os ésteres sdo lavados até a completa eliminagdo do etoxido de
sodio e do etanol, e, principalmente, para a eliminagfo de sabes. Segue-se a secagem, por
meio de uma evaporagio a pressdes reduzidas, com o objetivo de eliminar ao maximo os

materiais volateis, como a gua e o etanol.

A partir do 6leo de palma esterificado, conforme apresentado na Figura VLS5,
fazendo-se uso do processo de destilagiio molecular, foi possivel concentrar carotenos até
50 vezes, de 590 ppm aié valores acima de 30.000 ppm, comeo foi mostrado nos resultados

experimentais por Moraes (1999) ¢ Batistella (1999).

Neste trabalho de tese sera estudado o processo de extragio supercritica para a
recuperagdo de beta-caroteno, a partir do 6leo de palma esterificado, para uma posterior

comparagdo com 0 processe de destilagdo molecular.

VI3. SIMULACOES DO PROCESSC DE EXTRACAQ SUPERCRITICA PARA A
RECUPERACAO DE BETA-CAROTENO A PARTIR DO OLEO DE PALMA
ESTERIFICADO

Neste estudo, optou-se por usar os componentes do oleo de palma esterificado,
descritos na tese de Batistella {1999). As fragOes madssicas e as vazdes massicas dos
componentes do dleo de palma esterificado estdio apresentadas abaixo, nas Tabelas VI.1. e

VI1.2.
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Tabela VI.1: FracBes massicas dos componentes do dleo de palma esterificado (Batistella, 1999}
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Tabela VI.2: Vazdes massicas dos componentes do 6leo de palma esterificado (Batistella, 1999)
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Os parimetros ndo conhecidos foram estimados via UNIFAC VLE, pois o pacote

termodindmico apresentava esta opgdo.
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Para fazer a extracio foi usado um “absorber” come a unidade de operacgio pré-
existente no simulador, a qual aqui serd chamada de extrator (Figura V1.6). Como pacote
termodindmico foram utilizades os modelos UNIQUAC e Peng-Robinson, para

representagio das fases liguida e vapor, respectivamente, em equilibrio.

! Column Extrator 1 / COLT Flad
fie |
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... 4% Shmem vy : Stiz—ges e - S;r;eam — Tupe Dz Stage
H s < s .
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Stage Numbering .
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m‘;‘_[}asign / Parameters / Side Ops / Rating f Workshest / Performance ,x" Flowshest f Reactions / Dynamics /

Delste I Celurnrs Environment... i R gn__] Reset i
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Figura VL6. Extrator

O solvente usado foi o CO, supercritico (as propriedades do solvente estdo
apresentadas na Figura V1.7) e a alimentacio era composta de 6leo de palma esterificado,
conforme mostrado na Tabela VI.1. O extrator tem 10 estigios. A temperatura de
alimentacio foi de 100°C ¢ a temperatura do solvente foi de 100°C. A pressdo de operagio
foi de 30 MPa e a vazio de CO; foi igual a 800 kg/h. Como corrente de rafinado, tem-se a
fase rica em ésteres etilicos, beta-caroteno, tocoferol, mono-, di- e triglicerideos e como
extrato, tem-se a fase rica em COy/etanol (0,80/0,20) mais ésteres etilicos ¢

monoglicerideos.
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Figura VL.7. Propriedades do CO,

A corrente do topo do extrator 1 (Topoextrator) passa por uma valvula para baixar
a pressdo para 6,5 MPa e vai para o flash 1, onde no topo do flash (Topoflash 1) tem-se os
solventes (COy/etanol) e na base tém-se os ésteres etilicos. A corrente de COy/etanol passa,
entdo, por um compressor (compressor 1) e depois pelo cooler 1 para baixar a temperatura

a 100°C e depois vai para o mixer para sua futura utilizagio no extrator 2.

A corrente da base do extrator 1 (Baseextrator) , rica em ésteres etilicos, beta-
caroteno, tocoferol, mono-, di- e triglicerideos, passa por uma valvula para baixar a pressdo
para 30 MPa e depois passa pelo cooler 2 para chegar a temperatura de 100°C, que serd

utilizada como alimentacgdo no extrator 2.

O extrator 2 tem 10 estagios. No tope do extrator 2 (Topoextrator 2) tém-se 0s
ésteres etilicos, tocoferol, monoglicerideos e os solventes (COy/etanol), enquanto que na
base do extrator 2 (Baseextrator 2), tém-se principalmente o beta-caroteno e os di- e

triglicerideos.
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A corrente no topo do extrator 2 {Topoextrator 2), passa por uma valvula para
baixar a pressfio para 6,5 MPa e vai para o flash 2, onde no tope do flash (Topoflash 2)
tem-s¢ os solventes (CO/etanol) e na base tém-se os ésteres etilicos, tocoferdis e
monoglicerideos. A corrente Topoflash 2 ¢ dividida, sendo que uma parte vai para o reciclo
do solvente ¢ a outra para possivel utilizagdo no Make-up de solvente. A parte que vai para
o reciclo do solvente, passa por um mixer (mixerl), para fazer um Make-up de etanol. Esta
corrente para reciclo do solvente (solventereciclo) passa pelo hegter aumentar a
temperatura a 100°C e, assim, o solvente estd pronto para ser reutilizade no extrator 1,

fechando-se o reciclo.

Desta forma, foi proposto um diagrama para o processo de recuperacgdo de pré-

vitamina A, a partir do éleo de palma esterificado, conforme pode ser visto na Figura VL8,

As vazles massicas das principais correntes estdo apresentados na Tabela V1.3,

Tabela V1.3, Resultados da simulacio com o Simulador HYSYS para o processo extracio

supercritica para a recuperagfo de pro-vitamina A, a partir do 6leo de palma esterificado

Vazio de Topo Base Baseflashi Base Baseflash2
Componentes  Alimenta¢do  extrator extrator extratoer2
(kg/h) Yazdo Vazio Yazio Vazio Yazio
massica massica massica massica massica

(kg/h) {kg/h} (kg/h) (kg/h) (kg/h)
Etil palmitato 423000 25,8853 16,4147 25,8838 0 16,4124
Etil oleato 37,6000 14,5686 23,0314 14,5684 0 23,0294
Etil estearato 37600 1,2649 2,4951 1,2646 0 2,4948
Etil linoleato 10,3400 4,5567 5,7833 4,5566 0 5,7829
Beta-caroteno 0,0590 0 0,0590 0 0,0565 56,0025
Alfa-tocoferol 0,0110 0 0,0110 0 0 0,0110
Tripalmitina 0,6900 0 0,6900 0 0,6900 0
Trioleina 0,6900 0 0,6900C 0 0,6900 G
Dipalmitina 0,9350 0 0,9350 0 0,9350 G
Dioleina 0,9350 0 0,9350 0 0,9350 0
Monopalmitina 1,3400 0,1110 1,2290 06,1110 0 1,2290
Monooleina 1,3400 0,0508 1.2892 0,0508 0 1,2892
C(, (solvente) 640,0000  635,5839 44161 56,4585 (,00006 5,6585

Etanol (solvente) 160,0000 128,6512 31,3088 99,3495 0,2418 51,5366
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Figura VL8. Diagrama proposto para o processo de recuperagio de pro-vitamina A, a partir do dleo de palma esterificado.
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As correntes Baseflash 1 ¢ Baseflash 2 podem ser juntadas, a fim de calcular a
recuperacio ¢ a pureza em relaclio 3 composigdo da alimentagfio e a vazio madssica total
destas duas correntes. A corrente Baseextrator 2 € a corrente rica em carotenos e também
serdo calculadas a recuperacio e a pureza em relagdo a composicio da alimentagiio ¢ a

vazio méssica total desta corrente.

VL4, CONCLUSAQ

O objetivo principal deste trabalho fo1 concentrar beta-carotenc. Foi possivel
concentrar os carotenos at¢ aproximadamente 16.000 ppm, isto €, cerca de 27 vezes com
relacio a alimentagfo (590 ppm de carotenos). A recuperagiio foi de 95,76 %. Com este
estudo, observou-se que fol também possivel recuperar os ésieres ctilicos, que também sdo
conhecidos como biodiesel, com uma recuperacio de 99,99% e com uma pureza de 36,19%

{juntando-se as correntes Baseflash 1 e Baseflash 2}

Como fot mostrado nos resultados experimentais por Moraes (1999) ¢ Batistella
(1999), a partir do oleo de palma esterificado, foi possivel concentrar carotenos até 50
vezes, de 590 ppm até valores acima de 30.000 ppm, fazendo-se uso do processo de
destilagio molecular. Através deste resultado, demonstra-se que o processo de destilagio

molecular ¢ mais indicado para a concentracdo de carotenos.
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CAPITULO VII

AVALIACAO DO PROCESSO DE DESTILACAO
MOLECULAR PARA A RECUPERACAOQ DE
TOCOFEROIS, A PARTIR DO DDOS BRUTO

VIL1. INTRODUCAQO

Neste capitulo, serd apresentada a avaliagio do processo de Destilagiio Molecular
para a recuperacdo de tocoferdis, a partir do DDOS brute. Primeiramente, houve a
necessidade de calcular e estimar varias propriedades fisicas, termodindmicas e de
transporte da mistura e dos componentes presentes na matéria-prima que serd introduzida
no Simulador DISMOL, no caso, propriedades do DDOS bruto. Algumas destas
propriedades, tais como, temperatura critica, volume critico, pressio critica ¢ fator
acénirico, foram obtidas através da criagio de grupos hipotéticos no Simulador Comercial
de Processos HYSYS™, uma vez que eles ja tinham sido criados para o estudo do processo

de Extracfo Supercritica, conforme ja apresentado no Capitulo 1V.

Como sera utilizade o simulador DISMOL, desenvolvido por Batistella (1996),
para a obtencdo de tocoferdis a partir do destilado do desodorizado do 6lec de soja
(DDOS), serd feito um estudo da medelagem matematica do processe de destilagdo

molecular para ambos os destiladores moleculares: o destilador molecular de filme
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descendente e ¢ destilador molecular centrifugo. Este estudo servird para a familiarizagfo
com o simulador, para conhecimento das varidveis envolvidas no processo, conhecer como

sfo resolvidas as equagdes, etc,

O simulador DISMOL foi desenvolvido por meio da modelagem matematica dos
perfis de conceniragiio e de temperatura no filme liquido sobre o evaporador, conhecendo-
se as velocidades de escoamento e taxa de evaporagio. Como resultados, tém-se as
concentragdes ¢ as taxas de saida das correnies destiladas e concentradas, a taxa de
evaporacdo e o tempo de destilagdo. O simulador também permite andlises comparativas
entre os destiladores moleculares centrifugo ¢ de filme descendente, além de permitir
analisar os efeitos de aquecimento ou adiabatico da destilagdo, e de outros pardmetros de
processo. Para tanto, o simulador necessita de propriedades do sistema a ser estudado como
a pressdc de vapor, entalpia, peso molecular, difusividade madssica e composicdio dos
componentes envolvidos, e da densidade, condutividade térmica, capacidade calorifica ¢ o
livre percurso médio da mistura. Quanto ac equipamenio, € necessdrio saber suas
dimensdes, a taxa a ser alimentada e a sua temperatura de aquecimento. Quanto mais
precisos forem os dados de propriedades do sistema, melhor serd o resultado avaliado,

principalmente, a pressdo de vapor dos componentes (Batistella et al., 1998; Moraes, 1999).

Para se fazer uma simulacio utilizando-se este simulador, € necessdrio entrar com

todos os dados do material a ser destilado,

VII.2. DESTILADOR MOLECULAR DE FILME DESCENDENTE

Um equipamente tipico de destilagdio molecular de filme descendente esta
mostrado esquematicamente na Figura VIL 1. A parte principal do destilador consiste de um
evaporador € de um condensador, ambos cilindricos e concéntricos (Batistella, 1996). A
distancia entre as paredes do evaporador e do condensador sdo da ordem de 2 a 5 cm, em
cujo espago fisico existe vacuo, normalmente da ordem de 10 a 107 mmHg. O evaporador
pode ou ndo ser aquecido internamente. O condensador € dotado de uma camisa para
circulagio de fluido de resfriamento, normalmente adgua. Todo o sistema é evacuado por
bombas de alto vacuo. Para se conseguir alto vacuo é necessario empregar duas ou mais
bombas de vacuo em sénie. O vacuo final ¢ obtido com bombas de difusio de Langmuir.

Num segundo estigio de vacuo, usam-se bombas rotativas mecanicas seladas a dleo, as
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quais operam com pressdes da ordem de 107 mmHg. A capacidade do sistema de vécuo,
em m’/s, depende da taxa de destilagio do destilador molecular. As dimensdes desse
equipamento sdo da ordem de 10 c¢m de altura para escala de laboratorio até 5 metros de

altura para escala industrial (Batistella e Maciel, 1994).

O destilador molecular de filme descendente utiliza a forca da gravidade e um
sistema de agitacdo para que o liquido destilante flua eficientemente através do evaporador.

O destilador de filme descendente deve operar na posigfo vertical.

No destilador molecular de filme descendente (Figura VIL1), o lguido, apss ser
dosado, entra pela parte superior do destilador onde € espalhado sobre a superficie de
evaporacdo através de um eficiente sistema de espalhamento, o qual promove perfeita
distribuigio durante todo o percurso do lquido destilante, cujo perfil de velocidade de
sscoamento ¢std apresenfado na Figura VIILZ. O sistema de espalhamentic garante a
formacio de uma fina camada de liguido sobre o evaporador, que € da ordem de décimos
de milimetros. Esta condigio € fundamental para que a relagfo drea de evaporacdo por

volume destilante seja a mdxima possivel.

| E- Evaporador

Alimentagio | - Condensador

i < ltlidade

Residuo @ esﬁia&u

Figura VIL1. Esquema simplificado de um destilador molecular de filme descendente

O aquecimento do evaporador € feito pelo liquido térmico que circula {lado interno
do destilador). O condensador € composte pela jaqueta {lado mais externo do destilador)
por onde circula um fluido frio (no caso, agua). Na parte inferior do destilador, existe um

sistema de chicanas que separa o liguido destilado (condensado) do liquide concentrado
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{que ndo evaporou). A partir deste ponto, cada corrente vai para um determinado recipienie.

Todo o sistema, inclusive estes recipientes, opera sob alto vacuo,

Condensador

~Filme liguide
;  — Evaporador

Figura VIL2. Perfil do escoamento do liquido destilante e coordenadas.

As principais caracteristicas técnicas estdio descritas abaixo:

s (apacidade operacional

Capacidade de destilagfo: 0,1 a 1,0 kg/h
e Evaporador

Area do evaporador: 400 cm®

Diametro do evaporador: 10,0 cm

Rotagho do sistema de espalhamento: 150 a 1000 rpm
e Condensador

Area do condensador: 340 em’
e Sistema de vécuo

Composto por uma bomba mecénica de dois estagios e por uma difusora, valvulas e

trap

176



Capitdo VI - Avaliagiio do Processo de Destileciio Molecular para 2 RecuperagBo de TocoferGis, a partir do DDIOS Brulo

Pressdo final: 1107 Torr
Presso de operacdo: 1x107 Torr
Capacidade da bomba mecanica: 3,5 ft*/min
Capacidade da bomba difusora: 115 Vs
¢ Utilidades
Comsumo elétrico: 2,5 kWi
Consumo de agua de resfriamento: 5,4 1/min
e Centro de controle
Sistema de medicio e controle de vacuo e alto vacuo
Sistema de aquecimento térmico do evaporador com controle de temperatura
Controle de rotacio do evaporador
Controle dos fluxos de dgua de resfriamento para condensador e difusora
Controle dos fluxos do sistema de vacuo

Centrole do sistema de alimentacfio de material para o destilador

Vii.2.1. Modelagem matematica

VIL.2.1.1, Perfil de velocidade

A Figura VIL2 apresenta a distribuigfo da velocidade num filme liquido fluindo
descendentemente na superficie do evaporador de um destilador molecular de filme
descendente. Esse perfil de velocidade se refere ao escoamento laminar e isotérmico de um
filme. Em muitos casos de destilagio molecular, ¢ liquido destilante ¢ altamente viscoso e,
assim, o ntmero de Reynolds ¢ pequenoc. Pode-se assumir, nessas hipoteses, que,
praticamente, nenhuma onda ¢ formada na superficie do filme descendente (Kawala ¢
Stephan, 1989). Sob tais condi¢des, o perfil de velocidade no filme ¢ dado pela equagio
{Stephan, 1988):
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T 1
w, =82 g7 R_If: ‘RJ (VIL1)

n LS 20Us )|

sendo que r varia na faixa de R < r < R+S§, e onde 7 e p representam a viscosidade e a

densidade médias do liquido destilante, respectivamente.

O perfil de velocidade W do filme Hquido € usado nas equacdes de balango de
massa ¢ energia para o cdlculo dos perfis de concentragic e de temperatura,
respectivamente, e, também, para o cdlculo do tempo de retengio do liquido no destilador

{tempo de destilacio).

A taxa do fluxo de massa do liquido {9:;2 ) € dado por (Eq. VIL2):

_ 2
mzi’fﬁé&.y
3n

(VIL2)

Para o caiculo da espessura do filme liquido em um dado ponto do evaporador do

equipamento, o fluxo de massa do vapor (G ), que ¢ obtido a partir da equacio da

continuidade do filme evaporando, deve ser levado em consideragiio (Eq. VIL3 ¢ VIL4):

am 2R G =0 (VIL3)
dz
ou
m =, 2aR [Gaz (VIL4)
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Substituindo-se a equacio VII4 na equacgio VILZ, tem-se a expressdo para a

espessura do filme (Eq. VILS):

Cap |

( : i i \3
S= 3;5( Mo = dezI (VIL5)

2aRgp’  gp J

P

Hssa equacdo € usada no calculo do perfil de velocidade ¢ nas equagdes de balango

de massa e energia como a variavel independente de integragiio dessas equagdes.

V1i.2.1.2. Taxa de evaporaciio da superficie sob vacueo

A taxa efetiva da evaporacBo superficial ¢ obtida da teoria cinética dos gases,
levando-se em conta as propriedades anisotrdpicas do vapor {Kawala, 1983). A equacio
para a taxa foi derivada de uma modificacdo do modelo de Burrows (1960). A modificacéo
estd baseada na suposiciio de que a propriedade anisotrépica das moléculas vaporizadas
perde sentido se o nimero de colisbes for maior que dois (Kawala e Stephan, 1989).

Considerando isto, a equago da taxa é dada por {(Eq. VIL6):

I

_ v ) A
E =C.P™ " J I-(I-F ]—ekﬂJJ (VIL6)

2nR,T

g

onde,

F= (VILT)
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Resultados experimentais (Kawala, 1983) indicam que a melhor concordincia,
entre experimentos € modelo, é obtida quando a Equacio VIL6 for usada com B = 5. O
grau de anisotropia, &, da fase vapor no espaco, entre o evaporador € o condensador, ¢ dado

pela Equacdo VILE (Kawala ¢ Stephan, 1989):

logh =0,2F + 1,38(F +0,1Y (VIL®)

A equacdo da taxa de evaporacio ¢ utilizada no calculo da espessura do filme
liquido € nas condig¢des de contorno nos balangos de massa e energia. No balango de massa,
a taxa de evaporagdio provoca um gradiente de concentracfo de todos os componentes na
superficie de evaporagdo do lquido, enquanto gque no balango de energia a taxa de
evaporagho provoca um gradiente de temperatura na superficie de evaporagdo. A partir da
equagdo da faxa, pode-se determinar a quantidade de destilado e a quantidade de residuo

resultantes na destilagfo e, também, a composi¢io local do destilado.

VIL2.1.3. Perfil de temperatura na camada liquida

A entalpia de vaporizagdo de um liquido escoando sobre a superficie do
evaporador sem aquecimento e evaporando sob vacuo ¢ suprida pela energia contida
internamente nas camadas do liquido. A evaporagdo ocorre na superficie livre do liquido e
o calor requerido € suprido pelas camadas interiores do liquido por conducgio e convecgio.
Isto produz um gradiente radial de temperatura no liquido. Ainda mais, um gradiente axial
de temperatura também ocorre, o que provoca alteragiio na taxa de evaporagio. O fluxo de
calor devido a convecgfo natural é pequeno ¢ pode ser desprezado (Kawala e Stephan,

1989).

A temperatura no liquido obedece & equagdo de Fourier-Kirchhoff, a qual tem a
seguinte forma em coordenadas cilindricas para fluxo de calor estacionario (somente fluxo

vertical do liguido e transferéncia de calor axial desprezivel) (Eq. VIL9):
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(VILD)

We—=ga

or Fg’w@fﬂ
&

-~

r o At

Esta equagdo representa o balango de energia para um sistema multicomponente e
fornece os perfis de temperatura no filme liquido, que permite calcular a taxa de
evaporacdo e da composicio local do destilado, além de tornar possivel a avaliacio da

maxima temperatura que o produto foi exposto.

A condicdo micial e as condicdes de contorno sio:

1) 7=7, para z=0 ¢ R=Zr<Rk+S§ (VIL10)
. ar .
2y — =0 {evaporador sem aguecimento) (VIL11)
ou para r=R ¢ <z L
T =T, (evaporador com aquecimento) (VIL.12)

o Ylean)

-

or A

3) para r=R+S e 0<gz<L (VIL13)

VIL2.1.4. Perfil de concentraciic na camada liquida

Na destilacdo de misturas multicomponentes, a taxa de evaporaco na superficie €
rapida comparada com a taxa de difusdo do filme liquido o que, adicionalmente, resulta

numa distribuigdo de concentracio radial e axial.

A concentracdo na camada liguida para uma mistura multicomponente pode ser
expressa pela seguinte equacfio (vélida para difusfio axial e fluxos radial e circular

despreziveis):
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(VIL14)

Esta equacBo representa o balanco de massa de uma mistura multicomponente,
onde a transferéncia de massa ¢ representada pela difusividade maéssica (D), e fornece os
perfis de concentrago no filme liquido e, também, a concentracfio final do residuo, sendo

possivel avaliar 3 taxa de evaporacio ¢ o fator de separacio local,

A condicio inicial e as condigdes de contorno s3o:

BC =C, para z=0 e R<r<R+S (VIL15)

2} i@mﬁ para r=R e 0<z<L (Vil.16}
¥
A E~X\) E,

3) X (Z L. para r=R+S e 0szs<lL (VIL17)
o D

YI1.2.1.5. Compoeosicio local do destilade

A composigdo local do destilado, ¥, pode ser calculada através da Equagéo VIL18:

E M,

Y = (VIL18)

n

Z(Ej/Mj)

onde # € o nimero de componentes do liguide destilante.

A partir da composigio local do destilado € possivel determinar a composi¢io
média da corrente efluente do destilador molecular e também obter o fator de separagio

local, permitindo, assim, avaliar o grau maximo de separacio e analisar se a separago foi a
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desejada, ou seria necessario mudar as condigbes de processo, ou mesmo, ufilizar mais de

um esthgio.

Vii.2.1.6. Fator de separaciio local

O fator de separac8o local, ¥, pode ser calculado através da Equacio VIL1O:

Y = et (VIL19)

onde (; representa a concentraglo em fraclo molar do componente i na superficie de

evaporagio.

Com o fator de separaco local € possivel obter o valor do fator de separagio geral,
bem como avaliar o poder de separacfio do equipamento. Analisando-o paralelamente com
o valor da temperatura ao longo da destilagfio, pode-se tirar informagdes para a otimizagio
da temperatura na destilacfio, de forma a obter o melhor fator de separacio possivel, sem

comprometer a estabilidade térmica dos componentes.

V11.2.2. Resolucio numérica do sistema de eguacdes

As equacdes diferenciais parciais (VIL.S) a (VIL.17) sdo resolvidas numericamente
por um método implicito das diferencgas finitas (Carnahan et al., 1969). Este método se
apresentou extremamente estivel e consistente para o sistema de equagfes em estudo

(Batistella, 1996).

A espessura do filme foi dividida em 200 intervalos iguais, enquanto que o

comprimento do evaporador foi dividido em 100 intervalos iguais.

O sistema de equagdes resultantes das equagdes VILS a VIL17 ¢ resolvido por
diferencas finitas da seguinte forma: para cada valor de z, o valor de r variard de r = R

(parede do evaporador) até » = R+S§ (superficie de evaporagio). Dessa forma, ¢ gerado um

183



Capitulo VII - Avaliacio do Processo de Destilaclio Molecular para a Recuperagiio de Tocoferdis, a partir do DIOS Bruto

{(R+8)-5]
Ar

conjunte de +/  equagles independentes. Essas equagles apresentam

coeficientes que geram uma malriz tridiagonal, a qual é facilmente resolvida pelo método

de eliminag@o de Gauss (Carnahan et al., 1969).

VilL2.2.1. Algoritmo

O sistema de equagdes representando a modelagem do destilador molecular de

filme descendente pode ser resolvido, simplificadamente, da seguinte forma:
1- Resolucio da equacic VIL6
2- Resolucdo da equagio VIL.S
3- Resoluglo da equacho VILI

4- Resolucdo do sistema de equacdes em diferencas finitas geradas pelas equacdes

VIL9 a VILI3

5- Resolucio do sistema de equacbes em diferengas finitas geradas pelas equages

ViL.14 a VIL.17
6- Incrementar o valor de » em Ar
7- Retornar ao passo 4 atér = R+ S
8- Incrementar o valor dez em Az

9- Retornaraopassolatéz =171

10- Fim

VIL3. DESTILADOR MOLECULAR CENTRIFUGO

Um equipamento tipico de destilagio molecular centrifuga estd mostrado,
esquematicamente, na Figura VIL.3. O fluxo de materiais, através do destilador, € mostrado,
esquematicamente, na Figura VIL4. A cipula que envolve o destilador, geraimente, € em
vidro e tem por finalidade basica isolar o processo do meio externo, permitindo o vacuo,

Apresenta-se, também, como um condensador complementar, resfriado a ar.
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No destilador molecular centrifugo (Figura VIL3), o liguido a ser destilado ¢
aquecido até a temperatura de alimentacdo, degaseificade em um recipiente anterior ao
destilador e entra no evaporador. O liguido ¢ conduzido por um tube até o centro do rotor,
onde apresenta uma cavidade para melhor espalhar o liquido. Pela forca centrifuga gerada
pela rotacico do disco, o Hauido destilante € espalhado na forma de uma pelicula muito fina,
onde € parcialmente evaporado. O vapor gerado ¢ condensado no condensador e, na parte
inferior do destilador, & coletado e retirado do sistema. O liguido resiante sobre o

evaporador € conduzido até as bordas do rotor e, entfo, € coletado por uma calha

concéntrica ao rotor e retirado do sistema, conforme se nota nas Figuras VIL3 e VIL4,

0 condensador tem a forma de um disco, de didmetro préximo ao do evaporador e,
normalmente, fica a uma distdncia média de alguns centimetros do evaporador conico.
Através de uma chicana simples, a dgua circula pelo condensador. O evaporador tem o
formato de um disco cbuico, onde estd fixo na base por meio de rolamentos ¢ sistema de
gaxetas e movido por um motor elétrico, conferinde um movimento de rotagio. O
gvaporador (rotor) ¢ aquecido por radiacio de um calefator elétrico, gue dispde de isolantes

térmicos laterais e posteriores para melhor conservar o calor.

BO

DiIF

o e B
| AR

Figura VIL3, Modulo de um destilador molecular centrifuge
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é%limez_a@gﬁu

ad&
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Figura VIL.4. Esquema do rotor e fluxo de materiais num destilador centrifugo

Uma vez que o liguido destilante ¢ mantidoe no evaporador pela forga centrifuga, a
operacio € independente da forca de gravidade (Bruin, 1969), e o rotor pode ser horizontal
ou vertical. Um angulo conveniente para os destiladores pequenos {evaporadores de 12 a 36
polegadas de difimetro) ¢ com o evaporador inclinado para cima, com um angulo préximo a
45°, para facilitar o escoamento das correntes efluentes. Os rotores dos destiladores de

maior porte giram em eixo vertical (Perry e Chilton, 1980).

O sistema de vacuo ¢ obtide do mesmo modo que para o destilador molecular de

filme descendente, tendo que atingir vacuo da ordem de 107 mmHg.
As principais caracteristicas técnicas estfo relacionadas a seguir:

e (apacidade operacional

Capacidade de destilacio: 0,6 kg/ha 1,0 kg/h
e Evaporador

Didmetro do rotor {evaporador}): 3 polegadas (7,62 ¢cm)

Angulo de meio cone: 82,5°

Rotacdo do rotor: 1950 rpm

e (ondensador
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Area do condensador 80 cm’
e Sistema de vacuo
Composto por uma bomba mecénica e por uma difusora, valvulas e trap
Pressdo final: [x10™ Torr
Pressiio de operacio: 1x10” Torr
Capacidade da bomba mecanica: 3,5 ft*/min
Capacidade da bomba difusora: 115 /s
e Utilidades
Consumo elétrico: 1,0 KW/h
Consumo de agua de resfriamento: 3,8 min
e (Ceniro de controle
Sistema de medicio e controle de vacuo e alio vacuo
Sistema de aquecimento elétrico do evaporador com controle de temperatura
Controle de rotacgiio do evaporador
Controle dos fluxos de agua de resfriamento para condensador e difusora
Controle dos fluxos do sistema de vacuo

Controle do sistema de alimentagfio de material para o destilador.

VIL.3.1. Modelagem matematica

VIL.3.1.1. Perfis de velocidades e espessura do filme

As equacdes dos perfis de velocidades mostram o comportamento do escoamento
da corrente destilante e fornecem informagdes para os calculos da espessura do filme

Hguido e dos balangos de massa e energia.

A Figura VILS apresenta, esquematicamente, o evaporador € seu sistema de coordenadas.
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Superficie de
evaporacie

« Alimentacdo

wu
y
[

Condensador

Eesiduo g/

Figura VIL5. Esquema do evaporador e suas coordenadas.

A Figura VILS apresenta a distribui¢io do Hquido na superficie do evaporador.
Isso mostra que a velocidade do escoamento depende, fundamentalmente, da posicic em

que o liquido se encontra no rotor, bem como da sua posi¢io na camada do filme.

A equacdo da continuidade para o liquido escoando em um filme muito fino no

sistema de coordenadas, conforme a Figura VILS, é dada por (Eq. VIL20):

veotg

L 0 (VIL.20)
& & x x

onde u e v sdo velocidades nas diregdes x e y, respectivamente. Geralmente, assume-se
simetria axial. A Equag@o VII.20 pode ser obtida de uma figura de forma cilindrica baseada
no sistema (z , r), reescrevendo os operadores diferenciais no sistema (x , y), onde

x=zcosgtrseng e y=zseng -rcos¢ (Bhandarkar e Ferron, 1988).

As condigbes de contorno sio:

1y ou=u, para x =x, {alimentacio) (VIL.21}

2yv=40 para y=( (VI1.22}
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A equacio de movimento € simplificada assumindo que:

1) o filme liquido apresentando um desenvolvimento pleno, assume perfil de velocidade

para estado estaciondrio emx > x,;
2} os gradientes de pressio do liguido s8o negligencidveis;
3} os efeitos gravitacionais sio despreziveis;

4) as variagdes da temperatura, concentracdo ¢ viscosidade sfo pequenas através do filme

{na direcBo y).
A viscosidade cinematica média € assumida como sendo (Eg. VIL23):

5¢x)
jV(x, yidy
[ ) L — (VIL23)
S(x)

Com certeza, essas consideracdes também sfio justificadas pelo fato que o filme
liquido € muite fino, comparado a dimensfo do evaporador (Sfx) << L) (Emslie et al,,

1958} e, assim, pode-se escrever a equacio de momento simplificada (Eq. Vi1.24):

= {2’ xgen’ (&) (VIL24)

Au
2

v(x)

com as seguintes condi¢des de contorno:

Dy u=0 para y=40 (VIL25)
O
2y —=10 para v = S} (VIL.26)

=]
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integrando analiticamente a Equaco VIL24, obtém-se a equacio de velocidade na

direcdo x (Eq. VIL27):

2 . 2 e as ™
"y = m( =y, SJ (VIL27)

y 2

A velocidade média € definida por (Eq. VIL28):

jua’y
7wl (VIL2E)
Ay
enido,
"= M (VIL.29)
v

A velocidade na diregdo y pode ser determinada através da equagiio VIL20,

conhecendo-se a equagio VIL27:

2.2 2 a
pu Sy sen ¢F_[5+£5‘§_M (VIL30)
v

3 2 Ax

A espessura do filme liquido escoando sobre o rotor pode ser determinada usando-
se a equagdo de balango de massa e a equagio de velocidade VI1.29, obtendo-se a seguinte

expressdo final:
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!

(ma - i(i E, }mﬂxseww(l’x + Ax}) ’

S e =53 (VIL3D)

2 2
M(E’x&en@ ~Scosd)
3v

VIL.3.1.2. Taxa de evaporacfo na superficie sob vacue

A taxa de evaporacio na superficie de um liguido sob condigfes de alto vécuo ¢

dada pela equagdo de Langmuir (1913):

1M,
E, =CH" ~——J (VI1.32)

Esta equagfio é precisa se o nlimero de moléculas que retornam ao evaporador,
apos as colisdes, ¢ negligencidvel. Iste ¢ verdade quando a pressdo de operacio &,
aproximadamente, 10~ mmHg ou menos, ¢ quando a condensagio do destilado é completa

(condensador de alta eficiéncia).

A equacdo da taxa de evaporacio fornece informacfio a respeito da quantidade

destilada e composi¢io do vapor, além de permitir a resolucio das equacgdes de balangos.

VIL3.1.3. Perfil de temperatura na camada liquida

De acordo com a Figura VILS, a equag@io de balango de energia fornece (Eq.

VIL33):

2 A
JOL L 9T 10T cotd T | (VIL33)
&

& x&k  x &)
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com as seguintes condigdes de contorno:
1y I'=T, para X =X,

2y T'= T, {temperatura do rotor}

ou para y =0

_sz_ ={ (rotor isolado)
&

para Y =% )

3) gg:mm)q;iw

A

onde 5’ ¢ dado pela equacio:

kB

(VIL34)

(VIL35)

(VIL36)

(VIL37)

(VIL.38)

Deve ser observado que o fluxo de calor devido a radiacio pode ser desprezado,

uma vez que a superficie dos dleos usualmente destilados em equipamentos de alto-vacuo

tem baixa emissividade (aproximadamente 0,5} e, ainda, as temperaturas envolvidas sio

usualmente moderadas (Bhandarkar e Ferron, 1988).

O perfil de temperatura fornece informagdes sobre o comportamento térmico nas

diversas camadas que compde o filme destilante, bem como os valores da temperatura

superficial, fundamental para o célculo da taxa de evaporacdo e da concentragio superficial.
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VIL3.1.4. Perfil de concentracio na camada lquida

De acordo com a Figura VILS5, a equacfo de balango de massa fornece (Eq.

VIL39):

u 5(7 (a’ _cotg L,
& g xﬁ‘c x

Mecrtnsrmmmmme e

com as seguintes condi¢des de contorno:

0 C=0, para X=X,

para v = S(x}

onde S’ é dado pela Equagdo VIL38,

(VIL39)

(VIL40)

(VIL41)

(VIL.42)

A Equagdo VIL39 representa o balango de massa de uma mistura

multicomponente, onde a transferéncia de massa € representada pela difusividade massica,

D,

As equacgoes de perfis de concentracio mostram o comportamento das

composi¢des nas diversas camadas de filme destilante, bem como a concentragio

superficial, permitindo o célculo da taxa de evaporago. No final do processo de destilagio,

é possivel obter a composigiio média do residuo através do perfil de concentracio.
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ViL.3.1.5. Composico local do destilado

Com o conhecimento da composicio do destilado € possivel calcular a composigio
média da corrente final de destilado (o vapor gerade ao longo de todo evaporador) apos

integracio da superficie de evaporacio,

A composicio local do destilado, ¥, pode ser calculada através da Equacio VIL43:

M.
y-EM (VIL43)

Z(Ej. /M)
j=t

onde 1 € 0 nimero de componentes do destilando.

V11.3.1.6. Fator de separacio local

Conhecendo-se o fator de separagdo local ¢ possivel saber a eficiéncia de

separagio no decorrer da destilagdo em relagio aos varios componentes do sistema.

O fator de separagdo local, y, pode ser calculado através da Equacio VIL.44:

- (VIL44)

onde C; represenia a concentracio em fracio molar do componente i na superficie de

evaporagio.

VIL3.2. Selugdo numérica do sistema de equacdes

As equagdes VIL33 a VII42 sio transformadas em equagbes diferenciais e

resolvidas através de um método de diferengas finitas implicito (Carnahan et al.,, 1969).
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Esse método mostrou ser convergente e muito esthdvel para o sistema de equagdes

apresentado.

A espessura do filme foi dividida em 200 intervalos iguais, € o comprimenio do

evaporador foi dividido em 100 intervalos iguais.

O sistema de equacdes resultantes das equagbes VIL33 a VIL42 € reselvide por
diferencas finitas da seguinte forma: para cada valor de x o valor de y variard de y = 0

{parede do evaporador} até y = § (superficie de evaporaglo). Dessa forma, ¢ gerado um

) S . . .
conjunto de —+/ equacdes independentes. Essas equagles apresentam coeficientes que
Ay

geram uma matriz tridiagonal, a qual ¢ facilmente resolvida pelo método de eliminagio de

Gauss {Carnahan et al., 1969},

V1L.3.2.1. Algoritmo

O sistema de equacdes representante da modelagem do destilador molecular

centrifugo pode ser resolvido, simplificadamente, da seguinte forma:
1- Resolugio da equagiio VIL.32

2- Resolucio da equacio VIL31

3- Resolugio das equagdes VIL27, VIL.30 e VIL.29

4- Resolugio do sistema de equacdes em diferencas finitas geradas pelas equagdes VIL33 a
V.38

5- Resolugdo do sistema de equacdes em diferencas finitas geradas pelas equagdes VIL39

a VIL42
6- Incrementar o valor de y em Ay
7- Retornarao passo 3 até y =8
8- Incrementar o valor de x em Ax
9- Retornaraopasso latéx =1

10- Fim
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ViL4, DESENVOLVIMENTO DO PROCESSO DE DESTILACAO MOLECULAR
VIA SIMULACAQ

Utilizando-se o simulador DISMOL (Batistella, 1996), sdo possiveis variagdes de

composigio, de temperatura e do fluxo de alimentacio.

O destilado de desodorizaciio € composto, como visto, por acidos graxos,
trighcerideos, digliceridecs, monoglicerideos, hidrocarbonetos, terpendides e outros

compostos minoritarios, além de tocoferdis e fitoesterdis (Mattikow e Periman, 1953).

Os resultados dependem das propriedades destes componentes como: pressio de
vapor, entalpia de vaporizagdo, peso molecular e difusividade méssica, ¢ das propriedades
da mistura como: densidade, viscosidade, calor especifico, condutividade térmica e o livre

percurso medio.

As simulacdes foram feitas visando a recuperaglo de tocoferdis e fitoesterdis a
partir do DDOS com o intuito de se conhecer o comportamento dos sistemas em estudo
para determinar as melhores condicdes ¢ estratégias operacionais para conduciio dos
experimentos. As simulagdes foram realizadas variando-se as temperaturas de aguecimento
¢ as vazdes de alimentacfo conforme as figuras mais a seguir, onde cada equipamento

operou numa determinada faixa de vaz3o de alimentago e temperatura.

Quatro varidveis sfio fundamentais para o controle do processo da destilagdio
molecular. 830 elas: a taxa e a temperatura de alimentacfo, a temperatura do evaporador e a
pressio de processo. Qualquer alteragdo, ou perturbaciio, dessas variaveis provoca forte

influéncia no resuitado da destilagio.

VIi.4.1. Dados de entrada para a simulacfio no simulador BDISMOL

Para o uso do simulador, ¢ necessario conhecer algumas propriedades do sistema,
algumas especificacdes do equipamento e as caracteristicas basicas de processo, conforme

descrito abaixo.
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VI1.4.1.1. Caracteristicas do Equipamento

e Ocorrera aquecimento no evaporador (S/N};

e Rotagdo do rotor, em rpm (Destilador Centrifugo);

¢ Abertura angular de meio cone do rotor (Destilador Centrifugo);
¢ Diametro do rotor ou evaporador, em cm;

e Distdncia média entre o evaporador ¢ o condensador, em cm;

e Comprimento do evaporador, em m (Destilador de Filme Descendente).

V11.4.1.2. Caracteristicas do Processo

e Temperatura de Alimentagio, em °C;
e Temperatura de Aquecimento, em °C;
¢ Taxa de Alimentacfio, em kg/h.

s Numero de componentes

V11.4.1.3. Caracterizacio dos Componentes

¢ Composi¢io massica percentual dos componentes;

o Densidade do Liquido 2 temperatura de operagio, em g/cm’;

e (apacidade Calorifica do Liquido & temperatura de operacio, em cal/g.K;

e (Condutividade Térmica a temperatura de Operagdo, em W/mk;

# Parimetros de Viscosidade do Liquido, em cP e K, da equagio VISSEXP(A+B/T);

s Peso molecular dos componentes;

¢ Entalpia de Vaporizagio dos componentes, em cal/g;

e Difusividade massica dos componentes no Liquido, em m?/s;

e Livre Percurso Médio dos Componentes, em ¢m;

e Parmetros A, B ¢ C de Pressio de Vapor dos Componentes, em mmHg ¢ K, da
equacio de Antoine (log P*'=A-B/(T+C)).
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VILS, CALCULOS E ESTIMATIVAS DE PROPRIEDADES FISICAS,
TERMODINAMICAS E DE TRANSPORTE

Na Tabela VII.1 estio apresentadas as propriedades, tais como pressdo critica (P¢),
temperatura critica (T}, volume critico {V.) e fator acéntrico (w). Estas propriedades foram
obtidas a partir da criacBio dos componentes hipotéticos no Simulador Comercial de
Processos HYSYS, conforme foi apresentado no Capitulo IV, Estas propriedades sio muito
importantes na determinagdo de varios calculos de outras propriedades do sistema a ser

estudado, no caso o DDOS bruto, a serem inseridas no Simulador DISMOL.

Entdo, a partir deste momento, as novas propriedades necessarias para a completa
caracterizagfo do sistema em estudo serfio calculadas de acordo com as equagdes a seguir
(Batistella, 1996). Os valores de cada propriedade necesséria serfio apresentados mais

adiante, no item VIL6.

Tabela VIL1: Propriedades obtidas através do HYSYS para o sistema DDOS Bruto.

Componentes Fragio P, Te \A o) PM
Massica (bar) (K) {(em*/mol) {g/gmol)

Ac. Palmitico 0,1271 14,0801 887,34 955,50 0,9744 256,43
Ac. Estearico 0,0283 12,2512 935,12 1067,50 0,9678 284,48
Ac. Linoleico 0,3295 13,1943 950,98 1027,50 0,9656 280,45
Ac. Oleico 0,1438 12,7097 942,86 104750 0,9683 28247
Ac. Laurico 0,0221 19,2198 79743 731,50 0,9047 200,31
Ac.Araquidico  0,0496 10,7569 98541 1179,50 0,9290 312,52
Campesterol 0,0417 9,1661 1128,81 1461,50 0,8130 400,69
Beta-sitosterol  0,0933  8,6556 115921 1517,50 0,7465 414,72
Estigmasterol 0,0355 8,9267 1162,70 1497,50 0,7850 412,70
Alfa-tocoferol  0,0114  2,9222 1075,61 5355.74 1,8001 430,71
Gama-tocoferol  0,0462  3,3819 1058,62 4624,61 1,7325 416,69
Delta-tocoferol  0,0275 39136  1041,13 399435 1,6621 402,66
Hscaleno 0,0440  6,3845 978,38 2447,09 1,4036 410,70

VIL.5.1. Para a mistura
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Vil.5.1.1. Densidade do Liguide

A densidade massica da mistura destilante ¢ utilizada na equacgfo de balango de
massa e tem importincia para o calculo dos perfis de velocidade e espessura da camada

liquida do filme destilante.

Existem vérias correlagdes para estimativas da densidade de liquidos puros: a
equacio de Goval (Perry e Chilton, 1980) apresenta bons resultados para T, <0,8; condigfo,

normalmente, encontrada na destilagio molecular, com erro maximo de 5%:

(00662
,O - T ZO.??.?

14

~0,09IT, J (VIL.45)

Optou-se, no entanto, por usar a equacgio modificada de Rackett (Reid ef al,
1987), que fornece bons resultados para estimativas de densidades de Hauidos puros em seu

ponto de ebulicfic, com erro maxime de 5%:

P ME, (VIL46)

- RT (Z!;;uw:':f”])

onde:
Zps = 0,29056 - 0,08775w

Foi possivel relacionar a densidade de um composto puro a qualquer temperatura

atraveés da equacfo de Mathias, com erro maximo de 2% (Perry e Chilton, 1980):

£=0, [ﬁ—i} (VIL4T)
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A densidade da mistura pode ser calculada através da seguinte expressdo com erro

maximo de 5% (Reid ez ¢l , 1987):

pu = (xp0,) (VIL48)

onde: M = peso molecular, em g/gmol;
P, = pressiio critica, em bar;
R = constante universal do gas, em bar-cm’/mol-K;
7, = temperatura critica, em K;
T, = temperatura do lguido em seu ponto de ebuligdo, em K;
T, = temperatura reduzida;
x; = frago massica do componente i;
= densidade do liquido, em g/ml;
.6 = densidade do liquido em seu ponto de ebuligo, em g/ml;
p; = densidade do componente 7, em g/ml;
O = densidade de mistura liguida, em g/ml;

e = fator acéntrico.

Vil.5.1.2. Capacidade Calorifica

A capacidade calorifica da mistura destilante € utilizada na equaggo de balanco de
energia e tem importincia para o calculo do perfil de temperatura na camada liquida do
filme destilante. Esta varidvel informa a quantidade de calor armazenada no filme liquido.
E sensivel as variagdes de temperatura e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura

das moléculas dos compostos envolvidos.

As capacidades calorificas de liquidos orgénicos puros, a 20°C, podem ser

avaliadas através do método de contribuigio aditiva de grupos de Chueh-Swanson, o qual
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apresenta erro médio de 3% e méximo de 5% (Reid ef al., 1987). As contribuigbes dos
grupos estdo apresentadas na Tabela VIL2 e o valor final da capacidade calorifica do
componente € a soma direta de todas as contribuicdes de grupos, dada pela equacéo

(VIL4D),

Cp=_ 4, (VIL49)

onde: A, € dado na Tabela VILZ.

Tabela VIL2: Contribuigtes de grupos para capacidade calorifica de liguidos a 20°C pelo
método de Chueh-Swanson, em J/mol-K (Reid et al., 1987)

Grupo AC, Grupo AC,

~CH3 36,8 -0- 35,0

~CH2- 30,4 >C=0 53,0

>CH- 21,0 ~CH=0 53,0

>C< 7,36 O=C-OH 79,9

=CH2 21,8 0=C-0- 60,7

=CH- 21,3 —-CH20H 73,2

=C< 15,9 >CHOH 76,1

=CH 24,7 >COOH 111,3
=C— 24,7 —OH 44.8

>CH- () 18,0 —ONO2 119,2
=C<ou>C< (¥) 12,0 -Cl  (# 36,0

>CH- (%) 22,0 €l (& 25,0

~CH2- (*) 26,0 —Br 38,0

H-N-H 58,6 —F 17,0

H-N< 43,9 -1 36,0

~N< 31,0 ~SH 44,8

=N— (%) 19,0 -S- 33,0

—-C=N 58,2

(¥} — grupo compondo anel
{(#} — primeiro ou segundo halogénio em um atomo de carbono

(&} — terceiro ou guarto halogénio em um atomo de carbono
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Para temperaturas diferentes de 20°C, deve ser utilizada a equacio de Watson

{Perry e Chilton, 1980):

onde: W=0,71745-0,08387,

Para o calculo da capacidade calorifica de uma mistura Hquida, pode-se usar a

seguinie expressio (Perry e Chilton, 1980):

Cp =2 (xCp,) (VIL50)

O tunico recurso pratico para calcular as capacidades calorificas de misturas de
solidos, liquidos ou de gases - sozinhos ou na combinagdo, miscivel ou imiscivel - é medir
as capacidades calorificas do componente puro ou da fase através das fracSes massica,
molar ou de volume. Para uma mistura imiscivel, esta aproximagiic € inteiramente
adequada. Para misturas misciveis, a exatidio deste calculo varia de excelente, para gases
de densidade baixa, a completamente pobre para misturas liquidas com altos calores de
mistura. Para liquidos, a regra funciona geralmente bem somente para misturas de liquidos
quimicamente similares e n3o polares (tais como hidrocarbonetos ou metais liquidos), ou
para solucdes aquosas de ndo-eletrdlitos. Mesmo assim, os valores do Cp,, preditos desta

maneira excedem um pouco os valores experimentais.

onde: Cp = capacidade calorifica, em J/mol-K;
Cp; = capacidade calorifica do componente 7, em J/mol-K;

Cpm = capacidade calorifica da mistura, em J/mol-K;
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7, = temperatura reduzida

W = fator de expansio da fase liquida

x; = frac8o maéssica do componente 7

I =temperatura | {normalmente z de referéneia, 20°C)

2 = temperatura 2 (a de operacdo)

Vil.5.1.3. Condutividade Térmica

A condutividade térmica da mistura destilante € utilizada na equaciio de balango de
energia € tem importancia para o calculo do perfil de temperatura na camada liquida do
filme destilante. Esta varidve!l informa com qual taxa o calor é transferido pelo filme
Hguido até a superficie de evaporacéo. E, ligeiramente, sensivel as variagBes de temperatura
e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas dos compostos

envolvidos.

A condutividade térmica de um liquido purc pode ser estimada pela expressdo de

Sato (Reid ef al., 1987) com erro médio de 20%, conforme descrito a seguir:

[1,%4%JE_§+2O(Z—T, )%] (VILS1)

A= 2
342001 -1, 5

A condutividade térmica em uma mistura liquida pode ser calculada através da

seguinte expressio (Perry e Chilton, 1980), com erros da ordem de 4%:

A = Z(xt‘/li) (VIL52)
onde: M = peso molecular, em g/gmol;

7, = temperatura normal de ebulicio reduzida (7, =7,/7,);

7 = temperatura reduzida;
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x; = fragio massica do componente §;
A = condutividade térmica, em W/m-K;
A; = condutividade térmica do componente i, em W/m-K;

A = condutividade térmica da mistura liquida, em W/m-K.

VIL5.1.4. Calculo da Viscesidade do Destilade da Desodorizacio do dleo de Soja
{DDOS) brute

O simulador DISMOL necessita dos pardmetros A e B de viscosidade, da equacio
dada por n=exp(A+B/T), sendo que a viscosidade ¢ dada em cP e a temperatura é dada em
Kelvin. Come nfo foram encontrados dados de viscosidade do DDOS na literatura, foram
utilizados dados de viscosidade do oleo de soja, encontrados em Erickson (1995), Estes
dados foram obtidos para 6leo de soja com valor de iodo igual a 132,6. Os dados foram
tratados e, assim, os valores de A e B aparecem no grafico (Figura VIL6) como P1 e P2,

respectivamente.

Modak: elenise-visc

160 4 Chirz = 712678
: RA2 = 099884
1405 PY 056754 1044176

186G —: | Data: viscdat B
[ P2 &019.47521 £120.9949
b

120

100 4

1 {cP)

80
504

40

204

Figura VIL6. Curva de viscosidade para o 6leo de soja refinado.
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VILS.2, Para ¢s compenenies

VI1E.5.2.1. Composiciio massica percentual de cada componente

A composigio massica usada foi a proposta por Augusto (1988) ¢ estdo

apresentadas na Tabela VIL 1.
Vii1.5.2.2. Peso Molecular de cada componente

() peso de cada componente esté apresentado na Tabela VIL1.

YEL5.2.3. Livre Percurso Médio

O conceito de livre percurso medio da mistura destilante € utilizado na equacio da
taxa de evaporagdo € tem Importincia para o calculo da taxa de destilagfo e da composigio
do destilado. E fortemente influenciado pela temperatura da fase vapor (temperatura da
superficie de evaporaco) e pela pressio do sistema e depende, fundamentalmente, do tipo

de estrutura dos compostos envolvidos.

O livre percurso médio ¢ definido como a distincia, ou mais precisamente, a
média das distincias percorridas por uma molécula entre duas colisGes sucessivas com
moléculas do mesmo tipo ou com moléculas de outro componente. Normalmente, na
destilag3o molecular, o valor do livre percurse médio ¢ da ordem de Z a 5 cm para pressoes
de processo de 10° mmHg, ou seja, valores proximos 4 medida da distancia entre o
evaporador e o condensador (exigéncia para que a destilagdo ocorra eficientemente) (Holld

etal., 1971).

A equacio de Clausius {Perry e Chilton, 1980) fornece o valor do livre percurso
médio, L, do componente em condi¢bes ideais, isto €, percurso sem colisfes com gases

residuais:

1

L= i
\/EzmzN

(VIL53)

para:
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F . .
N =9,66x 10" — (expressio desenvolvida da equaciio de estado para gas ideal)
T

!

c=8,09% 107V (Reid et al., 1987)

onde, L = livre percurso médio, em cm;
N = numero de moléculas por unidade de volume, em meiécuias/cm%
P = pressdo, em mmHbg;
1= temperatura, em K;
¥, = volume critico, em cm’/mol;

o = didmetro da molécula, em cm.

VIL5.2.4. Entalpia de Vaporizacio

A entalpia de vaporizagio ¢ utilizada na equagfic de balanco de energia e tem
importancia para o calculo do perfil de temperatura na camada liquida do filme destilante.
Esta variavel informa a quantidade de calor removida pela evaporagio. E sensivel &s
variagOes de temperatura e depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas

dos compostos envolvidos.

A equacio de Chen (Reid et al., 1987) fornece para a estimativa da entalpia de
vaporizacio de um liquido puro 4 temperatura normal de ebuli¢dio, com erro médio da

ordem de 2%, a seguinte expressio:

 RT.T,(3,978T, —3,958+1,555InP)
AH = : 1’07 . (VIL54)
ML T A

Para entalpia de vaporizacio em temperaturas diferentes a da normal de ebulicio,

pode-se utilizar a equagio de Watson (Perry e Chilton, 1980), com erros da ordem de 2%.
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0,38
T -T)

AH ™ = AH (VIL53)
7T

onde, F.=pressdo critica, em bar;
T, = temperatura normal de ebuligdo, em K;

E‘;r = T3/T, = temperatura normal de ebulicio reduzida;

T, = temperatura critica, em K;
AH ™ = entalpia de vaporizacdo, em J/mol;

AH % = entalpia de vaporizacdo & temperatura normal de ebulicio, em J/mol.

VIL5.2.5, Difusividade Massica

A difusividade massica da mistura destilante € utilizada na equacio de balanco de
massa e tem importincia para o calculo do perfil de concentrago na camada liquida do
filme destilante. Esta varidvel informa com qual taxa os componentes sdo transferidos pelo
filme liquido até a superficie de evaporacio. E ligeiramente sensivel as variagSes de
temperatura ¢ depende, fundamentalmente, do tipo da estrutura das moléculas dos

compostos envolvidos.

Uma expressio largamente utilizada para calculo de difusividade de um composto
A a baixa concentragio num solvente B ¢ a equacgio de Wilke-Chang (Reid ¢f al., 1987}, 2

qual apresenta erro médio de 10%:

-8 0.5
Do - 74x10° (M, YT (VIL56)

0.6
75V i

onde, D°, = coeficiente de difusio do soluto A no solvente B, em em’/s;

My = peso molecular do solvente B, em g/mol,;
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T = temperatura, em K;
77, = viscosidade do solvente B, em cP;

V4 = volume molar do solvente A na temperatura normal de ebulico, em’/mol.

A estimativa da difusfo de um componente 2 concentracic elevada em uma
mistura ideal multicomponente pode ser feita através da equacgio de Perkins-Geankoplis

(Reid et al., 1987), com erro médio de 10%:

it = w0t (VIL57)
Gl

jed

. . - . 9,
onde: D, = coeficiente de difusio de A na mistura, em cm’/s;

Dy, = coeficiente bindrio de difusdo do soluto A (diluido) no solvente j, em cm’/s;
x; = fragdo molar de /;
77 = viscosidade da mistura, em cP;

7; = viscosidade do componente puro, em cP.

VIL5.2.6. Calculo da Pressio de Vapor dos Componentes do Destilade da
Desodorizagio do dleo de Soja (DDOS) brute

Devido ao conhecimento sobre o processo de destilagio molecular, sabe-se que a
pressdo de vapor tem um efeito grande na separagfio dos componentes. E por isso que os
pardmetros A, B e C da equagio de Antoine devem ser muito bem estimados, para uma boa
representacdo dos componentes através do DISMOL. Entdo, foi feita uma revisio
bibliografica e foram encontradas estas curvas de pressio de vapor (Figura VIL7) em
Erickson et al. (1987). As curvas de interesse sdo as de numero 13, 15 ¢ 16, que se referem

aos acidos laurico, palmitico e estedrico, respectivamente.
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Figura VIL7. Curvas de pressio de vapor alguns componentes removidos por

desodorizacdo de 6leos vegetais (Erickson et al., 1987).

Como o simulador DISMOL necessita dos pardmetros A, B e C da equagio de
pressio de vapor de Antoine, que € dada por iog P¥=4-B/(T+C), com a pressio de vapor
dada em mmHg e a temperatura dada em Kelvin. Foram levantados os dados para cada
curva de interesse e, a partir dai, foram feitos os ajustes necessarios para enconirar os

parimetros A, B ¢ C da equagio de Antoine.

Abaixo, estio apresentadas as curvas dos 4cidos palmitico, estearice e laurico
(Figuras VIL8, VIL.9 e VIL.10), com seus pardmetros A, Be C, denominados P1, P2 e P3,

respectivamente.
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P (mmHg)
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Figura VILS8. Curva de pressio de vapor do acido palmitico

P (mmhg)
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Figura VIL9, Curva de presso de vapor do acido esteérico
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1000 -
3 Chitz = 071623 z
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Figura VIL10. Curva de pressio de vapor do 4cido laurico

As curvas de pressfio de vapor dos acidos graxos, tocoferdis, esterdis foram

extraidas de Erickson (1995) e estdc apresentadas na Figura VIL11,
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Figura VIL11. Curvas de Pressdo de vapor alguns componentes chaves de 6leos vegetais
(Erickson, 1995).

J& que o simulador DISMOL necessita dos parimetros A, B e C da equacgio de
pressdo de vapor de Antoine, que ¢ dada por log P“=A-B/(T+C), sendo que a pressio de
vapor ¢ dada em mmHg e a temperatura € dada em Kelvin, as curvas foram levantadas

novamente ¢ tratadas.

A seguir, estdo apresentadas as curvas dos acidos graxos, tocoferdis e esterdis
(Figuras VIL12, VIL.13 e VIL.14), com seus pardmetros A, B e C, denominados P1, P2 ¢

P3, respectivamente.
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Figura VIL12. Curva de pressdo de vapor dos acidos graxos
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Figura VIL13. Curva de presséo de vapor dos esterdis
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Figura VIL.14. Curva de pressio de vapor dos tocoferdis

VII.6. DADOS DE ENTRADA PARA A SIMULACAO NO SIMULADOR DISMOL

VIL.6.1. Destilador Molecular Centrifugo

» CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO:

Rota¢do de motor = 1350 rpm
Abertura angular de meio cone do rotor = 82,5°

Didmetro do rotor = 7,5 cm

Distancia entre o evaporador ¢ o condensador = 2cm

» CARACTERISTICAS DO PROCESSO

Temperatura de alimentaciio = 60°C
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s Temperatura de aguecimento = 120 a 240°C

e Taxa de alimentagdo= 0,2 a 0,4 kg/h

» CARACTERISTICAS DO SISTEMA: DDOS BRUTO (Augusto, 1988)

As propriedades, aqui apresentadas, foram calculadas de acordo com as equagdes
apresentadas no item VILS. Para facilitar foi feita uma planitha no Excel. Seguem, abaixo,

as informacdes necessarias para a introdugio no Simulador DISMOL,

MNamero de Componentes = 10
Composicio massica percentual do componente 1 = 12,7 {Acido Palmitico)
Composicio massica percentual do componente 2 = 2.8 (Acido estedrico)
Composigdo massica percentual do componente 3 = 30,9 (Acido linoléico)
Composicio méssica percentual do componente 4 = 14,4 (Acido oléico)
Composigio massica percentual do componente 5 = 2,2 (Acido laurico)
Composigio massica percentual do componente 6 = 4.9 (Acido araquidico)
Composicao massica percentual do componente 7 = 15,2 (Fitoesterois)
Composicio massica percentual do componente § = 8,5 (Tocoferédis)
Composicio massica percentual do componente ¢ = 4,4 (Escaleno)
Composi¢io massica percentual do componente 10 = 4,0 (Diglicerideo)
Densidade do liquido & temperatura de operacdo, em g/em’ = 0,9880
Capacidade Calorifica do liquido 4 temperatura de operagio, em cal/g.K = 0,65514
Condutividade térmica a temperatura de operagio, em W/mK = 0,10767
Parametros de viscosidade do liquido, em cP e K da equaclo r=exp (4 +B/T)
Parimetro A =-9,56764

Parametro B = 4019,17521
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Componente 1= Acido Palmitico

Peso Molecular do Componente 1, em g/gmol = 256,43

Entalpia de vaporizacio do Componente 1 {cal/g) = 94,7132

Difusividade massica do Componente 1 no liguido, em m*/seg = 7,38128¢-10
Livre percurso médio do Componente 1, em cm = 1,73636

Pardmetros de pressio de vapor do componente |, em mmHg ¢ K da eguacio de Antoine

(log P™'=A-B/T+C))
Parametro A=7,04118
Pardmetro B = 195333124

Pardmetro U =-160,43121

Componente 2 = Acido estearice

Peso Molecular do Componente 2, em g/gmol = 284 48

Entalpia de vaporizacido do Componente 2, em cal/g = 91,8330

Difusividade massica do Componente 2 no liquido, em m*/seg = 6,64202¢-10
Livre percurso médio do Componente 2, em cm = 1,61268

Pardmetros de pressdo de vapor do componente 2, em mmHg e K da equacgiio de Antoine
(log P*=A-B/(T+C))

Pardmetro A = 6,47886
Parametro B = 1567,87934

Parametro C = -217,68829

Componente 3 = Acido linoléico
Peso Molecular do Componente 3, em g/gmol = 280,45
Entalpia de vaporizagio do Componente 3, em cal/g = 95,0410

Difusividade massica do Componente 3 no liquido, em mz/seg = 6,89337e-10
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Livre percursc médio do Componente 3, em cm = 1,65427

ParAmetros de pressdo de vapor do componente 3, em mmHg ¢ K da equagfo de Antoine
(log P"'=A-B/(T+C))

Pardmetro A = §,330469
Parimetro B = 2898959616

Parémetro C =-95,11618

Componente 4 = Acido oléico

Pese Molecular do Componente 4, em g/gmol = 282,47

Entalpia de vaporizagio do Componente 4, em cal/g = 93,4994

Difusividade méssica do Componente 4 no liquido, em m*/seg = 6,77071e-10
Livre percurso médio do Componente 4, em cm = 1,63314

Pardmetros de pressdo de vapor do componente 4, em mmHg e K da equacio de Antoine
(log P'=A-B/(T+C))

Parametro A = 8,33069
Parametro B = 2898,99616

Parametro C = -95,11618

Componente 5 = Acido Laurico

Peso Molecular do Componente 5, em g/gmol = 200,31

Entalpia de vaporizagido do Componente 5, em cal/g = 98,1108

Difusividade méssica do Componente 5 no liquido, em m*/seg = 8,92578¢-10
Livre percurso médio do Componente 5, em cm = 2,07484

Pardmetros de pressio de vapor do componente 5, em mmHg e K da equac@o de Antoine
(log P*“=A4-BAT+C))

Pardmetro A = 6,95583
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Parimetro B = 1696,76853

Parametro C = -161,39388

Componente 6 = Acido Araquidico

Peso Molecular do Componente 6, em g/gmol = 312,52

Entalpia de vaporizagdo do Componente 6, em cal/g = 87,7947

Difusividade méssica do Componente 6 no liquide, em m®/seg = 5,91381e-10
Livre percurso médio do Componente 6, em cm = 1,50890

Parametros de pressio de vapor do componente 6, em mmHg e K da eguacfo de Antoine
{log P*'=A-BAT+())

Pardametro A = 833069
Parimetro B = 2898,99616

Pardametro C = -95,11618

Componente 7 = Fitoesterois

Pese Molecular do Componente 7, em g/gmol = 410,87

Entalpia de vaporizagio do Componente 7, em cal/g = 74,2932
Difusividade missica do Componente 7 no liquido, em mz/seg =4.633%-10
Livre percurso médio do Componente 7, em cm = 1,2902

Pardmetros de pressiio de vapor do componente 7, em mmHg ¢ K da equacio de Antoine

(log P*"=A-B/AT+C))

g
Pardmetro A = 6,16025
Pardmetro B = 1751,39785

Parametro C = -229,82894
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Componente 8 = Tocoferdis

Peso Molecular do Componente 8, em g/gmol = 414,04

Entalpia de vaporizacio do Componente 8, em cal/g = 116,56

Difusividade méssica do Componente 8 nio liquido, em m%/seg = 4,4767¢-10
Livre percurso médio do Componente 8, em ¢cm = (,6087

Pardmetros de pressio de vapor do componente 8, em mmHg e K da equacio de Antoine
(log P*“=4-BHT+C))

Parimetro A = 6,229%4
ParAmetro B = 1763,80171

ParGmetro C = -223,28763

Componente 9 = Escaleno

Peso Molecular do Componente 9, em g/gmol = 410,70

Entalpia de vaporizagio do Componente 9, em cal/g = 86,8531

Difusividade mdssica do Componente 9 no liquido, em mz/seg = 5,53325¢-10
Livre percurso médio do Componente 9, em ¢m = 0,927598

Parametros de pressdo de vapor do componente 9, em mmHg ¢ K da equagio de Antoine

(log PP =A-BHT+C))
Parfmetro A =3
Parametro B = 1600

ParAmetro C = -150

Componente 10 = Diglicerideo
Pese Molecular do Componente 10, em g/gmol = 600
Entalpia de vaporizaco do Componente 10, em cal/g = 90

Difusividade massica do Componente 10 no liquido, em mzz’seg = lg-8
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Livre percurso médio do Componente 10, em cm = |

Parimetros de pressio de vapor do componente 10, em mmHg e K da equacio de Antoine
(log P*"'=A-B/(T+C))

ParAmetro A = 22,05
Parametro B = 18940

Parametro C = 23{

YVIL6.2- Destilador Molecular de Filme Descendente

» CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO:
s Didmetro do evaporador = 10 cm;
¢ Comprimento do evaporador = 0,25 m

e Agitaclio plena (sem gradientes de temperatura e concentrag@o).

» CARACTERISTICAS DO PROCESSO
e Temperatura de alimentacdo = 60°C
e Temperatura de aquecimento = 120 a 186°C

s Taxa de alimentacdo= 0,5 a 1,0 kg/h

» CARACTERISTICAS DO SISTEMA: DDOS BRUTO (Augusto, 1988)

As propriedades utilizadas aqut foram as mesmas apresentadas anteriormente no
item VIL6.1.

Com todas as propriedades necessarias identificadas e calculadas, para a

introducgdo destas no Simulador DISMOL, foram, entdo, realizadas as simulagdes.
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VIL7. RESULTADOS DO ESTUDO DA RECUPERACAQ DE TOCOFERQIS E DE
FITOESTERGIS A PARTIR DO DDOS BRUTO (Moraes et al., 2004)

A seguir, serfio apresentados os estudos feitos, através de simulagBes, com os
destiladores moleculares, ¢ de filme descendente e o centrifugo, para a recuperagiic de
tocoferdis e fitoesterdis a partir do DDOS brute. O intuito foi de se conhecer o
comportamento do sistema em estudo e para determinar as melhores condigdes e estratégias
operacionais para conduglo dos experimentos. As simulacGes foram realizadas variando-se
as temperaturas de aguecimento ¢ as vazdes de alimentac3o, conforme serfio apresentadas
nas figuras, onde cada equipamentc opera numa determinada faixa de vazdo de alimentagio

e temperatura.

Com todas as propriedades necessarias, ja identificadas e calculadas para serem

inseridas no DISMOL, miciaram-se as simulages.

VIL7.1. Destilador Molecular de Filme Descendente

Nas Figuras VII.15S a VIL20 estdo apresentadas as curvas da quantidade
recuperada do componente na fase vapor, em relacio & sua quantidade na corrente de
alimentac¢fio (%) versus a temperatura (°C), para vazdes variando de 0,5 a 1,0 kg/h, obtidas
pelo simulador DISMOL, para o destilador molecular de filme descendente. Apesar de
serem 10 componentes, nos graficos aparecem apenas oito, sendo que as curvas dos acidos
estearico e linoléico encontram-se atras das curvas dos éacidos araguidico e oléico,
respectivamente {(que estio bem juntas). A analise sera feita visando a concentragdo de

tocoferdis, que € o objetivo deste trabalho.

Na Figura VIL 15, observa-se que, para uma vazdo de 0,5 kg/h e uma temperatura
de 170°C, os tocoferdis sdo totalmente recuperados na fase vapor, juntamente com os
acidos graxos. Se for aumentado mais 10°C, a uma temperatura de 180°C, uma parte dos
fitoesterdis {que se encontram na fase liquida) comecaria a ser extraida na fase vapor, o que
ndo ¢é interessante. O que se pensou em fazer, ja que se trata de um sistema ndo tratado
(DDOS bruto) seria fazer algumas destilacdes em temperaturas mais brandas (125°C) para
concentrar os acidos graxos, primeiramente, € s& depois concentrar os tocoferdis. Este
equipamento trabalha com temperaturas menores (até 180°C), quando comparado com o

destilador centrifugo, ja que seu tempo de residéncia € maior.
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Figura VIL15. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relacBo a sua

guantidade na corrente de alimentagio versus a temperatura, para uma vazdo de 0,5 kg/h.
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Figura VIL.16. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagio a sua

quantidade na corrente de alimentacio versus a temperatura, para uma vazio de 0,6 kg/h.
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Observa-se, também, gue 3 medida gue 3 vazdo aumenta (Figuras VILIS a
VIL20), uma menor quantidade de fitoesterdis vai sendo recuperada na fase vapor, a uma

temperatura de 180°C, ficando, assim, todo concentrado na fase liquida.
() escaleno ¢ o diglicerideo encontram-se juntamente com os tocoferdis.

O interessante € que sera possivel recuperar os fitoesterdis, também produto de

alto valor agregado.

Foi, também, possivel observar que gquanto maior a vazfio, maior tem que ser a
temperatura de operag8o para recuperar a mesma guantidade de tocoferdis (Figuras VIL15
a VIL.20).

160
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Figura VIL.17. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagio a sua

quantidade na corrente de alimentacio versus a temperatura, para uma vazio de 0,7 kg/h.
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Figura VIL18. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagfio 2 sua

quantidade na corrente de alimentagfio versus a temperatura, para uma vazio de 0,8 kg/h.
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Figura VIL19. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagfo a sua

guantidade na corrente de alimentago versus a temperatura, para uma vazdo de 0,9 kg/h.
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Figura VIL20. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagfio 4 sua

guantidade na corrente de alimentago versus a temperatura, para uma vazio de 1,0 kg/h.

VIL.7.1.i. Estude da Concentracie de tocoferdis durante o percurso sobre o

evaporador - Destilador Molecular de Filme Descendente

Para mostrar quiio sensivel ¢ ¢ processo de destilagdo molecular, fo1 feita uma
pequena avaliagdo da influéneia das variaveis do processo. Assim, foi realizado um estudo,
via simulacfio, da concentragiio de tocoferodis durante o percurse sobre o evaporador, para o

destilador molecular de filme descendente.

Nas Figuras VIL21 a VIL.26 foram apresentadas as curvas de concentragio de
tocoferdis no residuo (% massica) versus a porcentagem percorrida no evaporador, para as
vazodes de 0,5 a 1,0 kg/h, para o destilador molecular de filme descendente. A concentragdo

inicial de tocoferodis € de 8,50 % massica.

Para uma vazdo de 0,5 kg/h (Figura VI1.21), observa-se que, ao final da destilagio,
a concentracdo de tocoferdis no residuo sera maior, guando obtido a uma temperatura de
150°C (em torno de 15 % massica). J&, a uma temperatura de 160°C, faltando 20% para o
término da destilacfio, a concentracio de tocoferdis alcanga um méximo, mas ao final de

percorrer ¢ evaporador essa concentracfo diminui, pois 0s tocoferdis j4 estario sendo
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extraidos no destilado {fase vapor). Assim, muitas vezes, pequenas variagdes em niveis de

varidveis de processo podem comprometer toda uma separacgio.

Conceniragio de tocoferdis no residus (% mas)
~
Lot

o 3 T=120°C %
53 ----T=130°C
a3 e T=140°C
33 - - T=150°C :
25 --e-T=B0°C
T4 e T=170°C e
o Tl e
T I H l ¥ H i T
Y 20 40 80 80 190

% percorrida no evaporador

Figura VIL21. Concentragio de tocoferdis no residuo versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazio de 0,5 kg/h.

Nota-se, também, que a medida que vai se aumentando a vazfo, a uma mesma
temperatura (160°C), a concentracfio aumenta até atingir o dobro da concentrag¢do (ne caso,
vazio de 0,6 kg/h) e depois volta a cair, necessitando de um aumento da temperatura para
concentrar mais um pouco (vazio de 1,0 kg/h e 170°C). Como os componentes mais
volateis vio sendo eliminados da fase liquida, isto implica que o tempo de residéncia desta
corrente vai aumentando, fazendo com que os componentes um pouce menos volatels,
como os tocoferdis, comecem a ser eliminados, significativamente, pelo maior tempo de
residéncia. A taxa de evaporaglo, Ea, ¢ dada em massa/(area .tempo)} (Ea= [kg/m?®.s]). Com
o aumento do tempo, a massa evaporada tende a aumentar; ¢ o que acontece com 0s

tocoferdis, os quais vio perdendo massa e, portanto, concentragio.
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Figura VI1.22. Concentraco de tocoferdis no residuo versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazio de 0,6 kg/h.
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Figura VIL23. Concentragio de tocoferdis no residuoc versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazio de 0,7 kg/h.
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Figura VI1.24. Concentrago de tocoferdis no residuo versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazdo de 0,7 kg/h.

Para todas as vazbes, a 180°C, praticamente, todo tocoferol encontra-se no

destilado (fase vapor).
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Figura VIL25. Concentragio de tocoferdis no residuo versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazio de 0,9 kg/h.

228



Capitalo V1 - Avaliacie do Processo de DestilacBo Molecular para a Recuperacio de Tocoferdis, a partir do DIDOS Bruto

16

14 - -

12 -

10+

Yazdo=1,0kgh
y T=120°C
g4 --=-~-T=130°C
4o T=140°C
44 e T=150°C
=== T=160°C
=-meee- TRAY0°C
[ 3":1 80°C ‘ 1 , ' §
4] 20 40 80 80 100
% percorrida no evaporador

Concentracdo de tocoferdis no residuo (% mas)
£
13

Figura V11.26. Concentracdo de tocoferdis no residuo versus a porcentagem percorrida no

evaporador, para uma vazio de 0,9 kg/h.

Com este estudo, ¢ possivel observar até que temperatura pode-se trabalhar para
que se extraiam todos os acidos graxos e depois recuperar, no destilado (fase vapor), os

tocoferdis e, no residuo (fase liquida), os fitoesterdis.

V1L.7.2. Destilador Molecular Centrifugo

Nas Figuras VIL27 a VIL29, estdo apresentadas as curvas da quantidade
recuperada do componente na fase vapor, em relacfio a sua quantidade na corrente de
alimentacgdo (%o) versus a temperatura (°C), para vazodes variando de 0,2 a 0.4, obtidas pelo
simulador DISMOL para o destilador molecular centrifugo. Da mesma forma que no
destilador molecular de filme descendente, as curvas dos 4acidos estearico ¢ linoléico
encontram-se atrds das curvas dos acidos araquidico e oléico, respectivamente (que estio

bem juntas).
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Figura VIL27. Quantidade recuperada do componente na fase vapor, em relagfio 2 sua

quantidade na corrente de alimentagiio versus a temperatura, para uma vazio de 0,2 kg/h.
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Figura VIIL.28. Quantidade recuperada do componente nas fases liquida ou vapor, em relagfio a

sua quantidade na corrente de alimentacfio versus a temperatura, para uma vazio de 0,3kg/h.
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Como pode ser observado, no destilador molecular centrifugo, trabalha-se com
temperaturas maiores (até 240°C), j4 que o tempo de residéncia ¢ menor neste destilador.

Mas a vazdo, entretanto, € menor devido ao design do proprio equipamento.

Para uma vazfio de 0,2 kg/h (Figura VIL27}, pode ser observado que a uma
temperatura de 240°C, praticamente todos os componentes tendem a ser recuperados no
destilado. Essa tendéncia vai ficando menos acentuada 4 medida que a vazBo aumenta

(Figuras VIL28 e VILI9).
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Figura VIL29. Quantidade recuperada do componente nas fases liquida ou vapor, em relagio a

sua quantidade na corrente de alimentacfio versus a temperatura, para uma vazio de 0,4kg/h.

Para as vazdes de 0.2, 0,3 e 0,4 kg/h (Figuras VIL27, VIL.28 e VIL.29), as
temperaturas em que todo tocoferol é recuperado no destilado e o fitoesterol € recuperado

no residuo sdo 210, 220 e 230°C, respectivamente.
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VIL8. RECUPERACAO DE TOCOFEROIS A PARTIR DO DDOS ESTERIFICADO
(Batisteila et al., 2002a)

Foi feito um estudo para observar a tendéncia na concentragiio de tocoferdis a

partir do Destiladeo de Desodorizacio de Oleo de Soja (DDOS).

Foram feitas simulagdes para a recuperaciio de tocoferdis (vitamina E) a partir do

DDOS, a fim de determinar as melhores condigfes experimentais.

O destilado de desodorizaciio € composto, basicamente, de 4cidos graxos,
triglicerideos, diglicerideos, monogliceridecs, hidrocarbonetos, terpendides € outros

compostos minoritarios, além de tocoferdis e fitoesterois (Mattikow e Periman, 1955).

O DDOS utilizado diretamente no destilador, na maioria das vezes, ndo permite
obter um produto com elevado teor de tocoferdis, e, portanto, exige um pré-tratamento para

transformar os componentes mais pesados em componentes de peso molecular menor.

Diversos métodos para a recuperacfio de tocoferdis de odleos vegetais tém sido

estudados.

Smith (1967) mostrou que os DDO vegetais podem ser saponificados e acidulados
para converter os glicerideos ¢ outros ésteres em dcidos graxos livres e dlcoois livres. Os
acidos graxos livres sdo esterificados com um alcool monohidrico de baixo peso molecular
em presenca de um catalisador acido. Os fitoesterdis sdo precipitados e cristalizados pela
adicdo de agua a mistura, e os tocoferdis sdo removidos dos ésteres de acidos graxos por

destilacdo molecular.

Para o proposto trabalho foi considerada esta rota de processo. A conversio de

acidos graxos em ¢steres etilicos foi considerada sendo de 95%.

O simulador utilizado ¢ o DISMOL (Batistella, 1996), porém, foi introduzide o
conceito da modelagem matemdatica da fase vapor (Batistella et al., 2000), j& que a equag@o

de Langmuir ndo representa muito bem a fase vapor.

Para fazer a simulag8o, foi considerada a rota de processo proposta por Smith

(1967). A conversio de acidos graxos em ésteres etilicos foi considerada sendo de 95%.

Entdo, esta mistura contendo ésteres etilicos, acidos graxos nfio convertidos,
glicerideos, € outros compostos minoritdrios presentes no DDOS foi considerada para a

simulacdo dos destiladores moleculares de filme descendente e centrifugo. Assim, foram
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feitas simulacGes onde, para cada temperatura, variou-se a vazdo. Para o destilador
molecular de Filme Descendente, as simulagdes foram realizadas a diferentes temperaturas
de operacdo (de 150°C a 170°C) ¢ taxa de alimentagio de 0,3 a 3,0 kg/h. Para o destilador
molecular centrifugo foram consideradas as temperaturas de operagio de 180°C a 220°C ¢
taxa de alimentagdo de 0,3 a 5,0 kg/h. Os resultados das simulagdes estdo mostrados nas
Figuras VII.30 e VIL31. Foram geradas duas correntes: a concentrada, rica em tocoferdis ¢
em componentes mais pesados, ¢ a corrente destilada, rica em componentes mais volateis

porém, pobre em tocoferdis. Os resultados apresentados se referem a corrente concentrada.
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Figura VIL30. Concentragc de tocoferdis no destilador de filme descendente.
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Figura VIL31, Concentracio de tocoferois no destilador centrifugo

A Figura V1130 mostra resultados de simulag¢des para um destilador molecular de
filme descendente em diferentes temperaturas de operagio e taxas de alimentagiio. E
possivel observar que, para uma mesma temperatura, reduzindo a taxa de alimenta¢fo
pode-se conseguir um aumento na concentragdo de tocoferdis. Este comportamento se
repete para todas as temperaturas estudadas também. Porém, para uma taxa de alimenta¢io
fixa, um aumento da temperatura operacional corresponder4 a um aumento de concentracio
de tocoferdis. Pode ser verificado, também, que a concentragdo de tocoferdis converge para

um valor maximo, na faixa de 39%, nos casos apresentados.

A Figura V1131 mostra os resultados de simulag¢Bes para um destilador molecular
centrifugo. Os resultados mostram os mesmos comportamentos citados na simulacdo do
destilador de filme descendente. Ja, neste equipamento, a concentragdio converge para
valores em torno de 41%, uma vez que a temperatura operacional € maior. O uso de
temperaturas, comparativamente, maiores no destilador centrifugo se deve ao fato dele
apresentar tempo de residéncia menor que do destilador de filme descendente, como pode

ser observado nas Figuras VIL32 e VIL33.
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Figura VIL.32. Tempo de residéncia vs taxa de alimentagéo no destilador centrifugo
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Figura VIL33. Tempo de residéncia vs taxa de alimentagdo no destilador de filme descendente
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Para fluxos reduzidos, os tempos de residéncia sdo muito altos, principalmente
para o destilador molecular de filme descendente. O tempo de residéncia para o destilador
centrifugo alcanca 3,5 segundos, como pode ser observado na Figura VII.32, enquanto que
para o destilador de filme descendente, o tempo de residéncia fica em torno de 370

segundos (Figura VIL33).

Sabe-se que ha componentes que sio degradados a altas temperaturas ou quando
expostos por um tempo longo. Entdo, o uso do destilador centrifugo € mais aconselhavel,
quando se t&m produtos que se degradam com um longo tempo de exposiciio. Ja, o uso do
destilador de filme descendente ¢ mais aconselhével, quando se t&ém produtos que sdo mais

sensiveis as altas temperaturas.

Nas Figuras VIL34 e VIL35 estio apresentados os perfis do tempo de residéncia
versus a concentragfio de tocoferdis, para ambos 05 equipamentos. A concentragdo € mais

alta quando o tempo de contato do material no evaporador ¢ maior.
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Figura VI1.34. Tempo de residéncia vs. concentragdo no destilador de filme descendente
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Figura VIL35. Tempo de residéncia vs. Concentracio no destilador centrifugo

As Figuras VIL.36 ¢ VIL.37 apresentam a concentragfio de tocoferodis sobre toda a

superficie de evaperagio.
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Figura VIL.36. Concentracdo de tocoferdis no evaporador do filme descendente

237



Capitulo Vi — Avaliagiio do Processo de Destilagio Molecular para a Recuperagiio de Tocoferdis, a partir do DDOS Brudo
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Figura VI1.37. Concentracdo de tocoferdis no evaporador do centrifugo

Portanto, foi possivel obter concentrados de tocoferol com teor de 40 % a partir de
um DDGS com 8% de tocoferoi, ou seja, conseguiu-se concentrar 5 vezes o material

inicial.

VIL9, CONCLUSAO

Os resultados obtidos para cada destilador refietem a possibilidade da recuperagio
de tocoferdis e fitoesterdis a partir da matéria-prima bruta, no caso o DDOS bruto. Isto
justifica o objetivo deste trabalho, que é a ndo descaracteriza¢io como produto natural, ja
que a matéria prima ndo necessita de nenhum pré-tratamento para poder ser introduzida nos
destiladores moleculares. Entretanto, como os tocoferdis destilam em condigdes similares
as dos 4cidos graxos, a recuperagfo dos tocoferdis em um unico estagio de destilagio ndo
sera possivel, conforme mostrado neste capitulo. Com certeza, o processo iré requerer mais
de um estagio de destilaciio e operagdo em mais de uma temperatura para obter o produto
desejado. Por exemplo, primeiramente se destilam os acidos graxos a uma temperatura

baixa e, entfio, os tocoferdis sio destilados em uma temperatura maior.
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Em sistemas onde se deve separar componentes que apresentam caracteristicas
semelhantes, principalmente em termos de peso molecular ¢ pressdo de vapor, como € ¢

caso, o destilador molecular de filme descendente apresenta melhor desempenho.

Foi importante, também, participar do Projeto de Pesquisa “Estudos e
Experimentos de Processos para a Concentracfo de Tocoferdis e Fitoesterdis a partir de
Fontes Naturais por meio da Destilagio Molecular” (Projeto FAPESP n° 00/11507-9),
coordenado pela orientadora deste trabalho, pois foi possivel acompanhar,

experimentalmente, as sugestles que eram tiradas a partir do estudo feito, via simulacfo.
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CAPITULO VIII

AVALIACAQ ECONOMICA DOS PROCESSOS DE
EXTRACAO SUPERCRITICA E DESTILACAG

MOLECULAR PARA A RECUPERACAO DE TOCOFEROIS

VIIL1. INTRODUCAGQ

Neste capitulo, realiza-se a avaliagiio econdmica dos processos de Extragio
Supercritica ¢ Destilagio Molecular para a concentraciio da Vitamina E (tocoferois)
presente no destilado da desodorizagio do éleo de soja. Nesse estudo, serdo levados em
consideragio gastos com aquisicdo de equipamentos, com utilidades e a qualidade

pretendida do produto final (produtividade e pureza).

Considerando-se que todo o cultivo de soja fosse empregado na producdo de dleo,
sendo que o 6leo representa de 18% a 22% da massa do grio e com uma produgio anual de
51 milhdes de toneladas, tem-se cerca de 10,2 milhdes de toneladas de dleo de soja bruto.
Sendo que, segundo Aratjo et al. (1996), 0,1% do total do éleo bruto produzido (10,2 mil
toneladas) é um subproduto, conhecido como o Destilado da Desodorizagio do Oleo de
Soja (DDOS) ou “borra” de soja. Sabendo-se que existem cerca de 11 a 13% de tocoferdis

no DDOS, entéo, seria possivel produzir 1224 toneladas de tocoferdis por ano. No entanto,



Capitulo VIIL - Avaliacho Eoondimica dos Processos de Extraciio Supercritica & Destilacio Molecular para a recuperagiio de Tocoferdis

essa matéria-prima, rica em compostos de alto valor agregado, ¢ usada em ragdes animais e
vendidas para o exterior. Cabe aqui, entfio, ¢ nosso estudo para o aproveitamento deste
subproduto na recuperagio de Vitamina E (tocoferois), fazendo uso de dois processos de

separacdo ; a Destilacio Molecular ¢ a Extracio Supercritica.

VITL2. PROCESSO DE DESTILACAQ MOLECULAR

Para ¢ estudo do processo de destilagio molecular na recuperaco de tocoferodis e
fitoesterdis, a partir do DDOS, serd usado o destilador molecular de filme descendente,

devido as suas vaniagens, como apresentadas no Capitulo VIL

A seguir, foram levantadas informacdes gerais sobre uma determinada instalacdo
industrial para a obten¢fio dos tocoferdis ¢ dos fitoesterdis. Naturalmente, os dados obtidos
ndo foram completamente otimizados, ja que isto deve ser feito em nivel produtivo,
considerando-se a qualidade pretendida do produto final, bem como em relacio acs
equipamentos adquiridos. Pretendeu-se, apenas, dar uma ordem de grandeza desta

instalacfo, uma visdo geral.

O scale-up do processo de destilagio molecular, em nivel industrial, estd em
fungfio da disponibilidade para investimento em destiladores moleculares, da producio
desejada e, também, do grau de concentragio desejavel. Para isto, foi considerado o estudo
experimental, realizado pelo grupo de pesquisa na 4drea de Destilagdo Molecular do
Laboratorio de Desenvolvimento de Processos de Separacido (LDPS/FEQ/UNICAMP)
desenvolvido através do Projeto FAPESP n° 00/11507-9. Considerou-se que se deseja obter
tocoferdis em niveis de concentragio de 30% (sem separago dos fitoesterdis) e se pretende
ter um equipamento de destilagiio molecular para cada redestilagfio. Como foi abordado no
estudo experimental, serfdo necessarios 04 destiladores moleculares operando em série (03
para remocio dos acidos graxos e voldteis e 01 para destilacdo dos tocoferdis/fitoesterdis).
A alimentagao serd de 100 kg/h e a produgio serad de 25,5 kg/h de tocoferdis a 30% no
ultimo estagio, partindo-se de DDOS com 8,5% de tocoferdis e uma recuperacio total de
90% (7,65 kg/h de tocoferdis). Considerando-se as informagdes de rendimento e

produtividade obtidos no trabalho experimental, tem-se:
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Fracgio separada em cada etapa:

17 Destilagdo: Destila 47% (47 kg/h de acidos graxos e volateis) / Residuo 53%
(53 kg/h de tocoferdis e fitoesterdis)

2* Destilagdo: Destila 32% (17 kg/h de acidos graxos e volateis) / Residuc 68%

(36 kg/h de tocoferdis e fitoesterdis)

3% Destilagiio: Destila 16% (6 kg/h de dcidos graxos ¢ volateis) / Residuo 84%
{30 kg/h de tocoferdis e fitoesterdis)

4" Destilagiio: Destila 85% (25,5 kg/h de tocoferdis ¢ fitoesterdis) / Residuo 15%
(4,5 kg/h de fitoesterdis)

0O 1°, 2° ¢ 3° destiladores operam a 125°C e ¢ 4° destilador opera a 185°C.

Utilidades
As principais uttlidades sdo:
1) 4gua de resfriamento do condensador e das bombas difusoras;
2y fluido térmico para os evaporadores;
3} fluido de refrigeragio dos trapps ¢

4} energia elétrica aos motores.

Custo fixo: Investimente aproximade considerando-se 04 destiladores meoleculares
operando em série
Agora, considerando-se as fragbes que sio separadas em cada estagio de destilacdo

molecular descrito acima, pode-se determinar a alimentacfio de todos os equipamentos,

onde a corrente de residuo de um destilador € a alimentacfio do proximo destilador (Tabela

VL.
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Tabela VIII.1: Custos Fixos: equipamentos

Capacidade Numero de Custo Total
(kg/h) Unidades (US$)
1° Destilador 100 i 400.000,00
2° Destilador 53 1 180.000,00
3° Destilador 36 1 180.000,00
4° Destilador 30 1 180.000,00
Total 219 940.900,00

Custos Variaveis

Os custos variaveis sdo compostos da matéria-prima principal (o DDOS), agua de
resfriamento do condensador ¢ das bombas difusoras, fluido térmico para os evaporadores,
o fluido de refrigeracdo dos #rapps ¢ a energia necessaria 3 execugdio do projeto {Tabela

VIIL2).

O destilado da desodorizacdo do dleo de soja (DDOS) apresenta um preco de

US$2.400,00/ton, fornecido pela CEVAL (1996).

O custo da energia elétrica foi obtido pela ABRACE (Associagdo Brasileira dos
Consumidores de Energia). As concessionarias brasileiras praticam um pre¢o médioc para
consumidores industriais que oscila entre US$30-50 por MW. O valor mais alto
corresponde ao preco médio pago pelos clientes industriais que possuem um consumo
constante de energia durante o dia, incluindo o horario de pico. Para a anélise do processo

em questdo, o valor do custo unitario foi admitido US$ 30/MW (Mendes, 2002).

O consumo de utilidades no processo de destilagdo molecular (energia elétrica,
inclusive para os sistemas térmicos) representa aproximadamente 0,4 kW-h/kg de produto
alimentado em cada destilador, ou seja: 88 KW-h para os 04 destiladores. Se a
produtividade ¢ de 30 kg/h de produto (tocoferdis, fitoesterdis e escaleno), o gasto da

energia elétrica por kg destes materiais € de 3 kW/kg de produto.
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Tabela VIIIL.Z: Apresentacio dos Custos Variaveis

Consumo Anual Custo Unitério Prego
(US$) {(US$/ano)
DDOS (ton) 633.,6 2.400,00 1.520.640,00
Energia (MW) 570,24 30,00 17.107,20
Total 1.537.747,20

Producio Anual aproximada

Foi considerado um processo continuo, sendo que o que safa de um destilador,
entrava no outro destilador. Foi considerado turno de 24 horas, 06 dias por semana e 12

meses.

Entao:

100 kg/h (matéria-prima) x 24h=2400 kg/dia x 22 dias=52.800 kg/més x 12
meses= 633.600 kg/ano.

Se 100 kg/h de matéria-prima produz, aproximadamente, 30 kg/h de tocoferdis,
fitoesterdis e escaleno, 633.600 kg/ano produzird 190.080 kg/ano de tocoferdis, fitoestersis

e escaleno.

Faturamento da Planta de Destilacio Molecular

O faturamento da planta pode ser proveniente da comercializacdo do tocoferol
concentrado, dos ester6is ¢ dos acidos graxos extraidos, visto que esses materiais 830
utilizados como matérias-primas para industrias de alimentos, farmacéutica ¢ de

COsSmEticos.

A produgdo de tocoferdis, esterdis e acidos graxos fol calculada tomando, como
base, a quantidade presente de cada um no destilado da desodorizagiio do dleo de soja
(Augusto, 1988). Por exemplo, os tocoferdis representam 8,50%, os acidos graxos
representam 70% e os esterois 17,1%. O escaleno (4,4%), apesar de toda a sua importancia,
foi considerado como tendo o mesmo valor dos esterdis, devido ao fato de ndo apresentar
precos cadastrados no banco de dados de comércio exterior, denominado Aliceweb

(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e hitp://mdic.gov.br).
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Os custos anuais {(USS$/ton) dos principais compostos do destilado da
desodorizac8o, incluindo os tocoferdis, os acidos graxos (4cido linoléico) e os esterdis
foram  obtidos a  partir  das importacdes feitas de 1996 a 2003
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http//mdic.gov.br - Apéndice C) e estio

apresentados a seguir (Tabela VHI3).

Tabela VIIL.3: Faturamento da Planta considerando a contribuic8o dos tocoferdis, esterdis,

acidos graxos e escaleno

Producioc Valor de Mercado  Faturamento

(ton/ano) (US$/ton) {USS$/ano)
Tocoferdis” 53,86 21.424.77 1.153.938,11
Estercis® 108,35 1522521 1.649.651,50
Acidos graxos® 443,52 3.383,46 1.500.632,18
Escaleno” 27,88 15.22521 424,478 85
Total 4.728.700,64

“http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br ¢ http://mdic.gov.br {(Apéndice C).
® Mendes (2002).

De acordo com as tabelas VIIL1, VIIL.2 ¢ VIIL3, pdde ser observado que os
investimentos, apesar de elevados, terfic uma produgio anual aproximada de 190.08Ckg/ano

(US$ 4.728.700,64/ano).

Vale ressaltar, que através deste estudo, com uma alimentacdio de 100 kg/h de
DDOS, a produgio foi de 25,5 kg/h de tocoferdis a 30% no Gltimo estagio, partindo-se de
DDOS com 8,5% de tocoferdis e uma recuperagio total de 90% (7,65 kg/h de tocoferdis).

O estudoe de scale-up para o destilador centrifugo ndo foi realizado por ele ndo ter
apresentado resultados tio satisfatorios para o processo em estudo, conforme comentado

anteriormente.

VIIL3. PROCESSO DE EXTRACAOQ SUPERCRITICA

Na literatura, sfio raras as informacdes publicadas sobre as implementages
realizadas no processo de extragio com fluido supercritico em escala industrial. Isto se deve

as dificuldades encontradas no que diz respeito 2 estimativa dos custos ¢ aos fendmenos
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como a transferéncia de massa ¢ o equilibrio. A maioria dos trabalhos encontrada na
literatura relaciona apenas a quantidade de energia gasta durante os processos de extragio

de produtos naturais a partir de matrizes solidas usando fluido supercritico.

Mendes (2002) fez, em sua tese de doutorado, uma avaliaclo econdmica do
processo de concentracio da Vitamina E usando CO, como fluido supercritico. Neste
estudo, fo1 feifc um levantamento da literatura sobre este assunto, onde foram citados

alguns trabalhos, conforme se seguem abaixo:

Sesti-Usséo e Reverchon (1994, 1997) estudaram o custo de {rés diferentes plantas
de extracio do 6leo de soja usando CO; supercritico. Os resultados foram apresentados em
termos de energia gasta. Dentre os trabalhos que se destacam estio os de Sievers (1996,
1998) ¢ de Sievers e Fggers (1996), que comparam os custos de energia do processo
supercritico com ¢ processo convencional. Aplicando-se o reciclo do solvente ao extrator,
reaproveitando a energia do processo, e fazendo uso da integragdo energética, provou-se
que o gasto de energia do processo supercritico € menor que o convencional {Mendes et al,,

1999b).

Clavier et al. (1996) propdem uma planta industrial em batelada para a extrago de
6leos de matrizes soOlidas. Foram consideradas duas plantas com capacidade de 7000 e
10700 kg extrato/ano, respectivamente. A primeira planta trabalha 5200 horas/ano com um
consumo de dioxido de carbone de 50 ton/ano € a outra 8000 horas/ano com 75 ton/ano de
consumo de CO; . A quantidade baixa de consumo de CO; deve-se 4 pequena quantidade
de matéria-prima processada, 37,1 kg/h. O custo anual para o primeiro processo foi
estimado em 5 milhdes de francos franceses e o custo para o outro de 6,6 milhdes. Esse é
um dos poucos trabalhos que relacionam a importincia da estimativa dos custos na andlise

de um processo de extragdo com fluido supercritico.

A grande parte dos trabalhos que se preocupa com a estimativa dos custos refere-
se a extracdo de produtos naturais a partir de matrizes solidas. Diante disso, varios aspectos
sdo levados em consideragfio, como a separagio do soluto e, conseqiiente, reciclo do
solvente, j& que o requerimento de energia ¢ baseado em como o produto € recuperado do
solvente, por redugdo da pressdo ou por mudanga na temperatura, o tamanho do extrator e
do separador e, também, dos compressores € trocadores de calor necessarios no processo de

recompressio {Mendes, 2002}
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Conforme foi abordade no estudo de simulagio apresentado no Capitulo V, ¢
processo de extragfo supercritica para a recuperacio de tocofer6is a partir do Destilado da
desodorizacio do 6leo de soja (DDOS) fez uso dos seguintes equipamentos: 02 extratores

supercriticos, 02 separadores, 02 compressores e 02 trocadores de calor.

A alimentacio foi de 100 kg/h e a produgiio foi de 11,4990 kg/h de tocoferdis a
73,96 Y% e 14,7098 kg/h de fitoesterdis a 76,33% no Gltimo estagio, partindo-se de DDOS
com 8,51% em tocoferdis e com uma recuperacfo fotal de 99.94% (§,5052 kg/h de
tocoferdis}). Considerando-se a corrente de fitoesterdis, partindo-se de DDOS com 17,05%
em fitoesterdis, tem-se uma recuperacio total de 65,85% (11,2277 kg/h de fitoesterdis).
Considerando-se as informagdes de rendimento e produtividade obtidos no trabalho de

simulagdo, tem-se:

Frag#o separada em cada etapa:

1* Extracfio: No Extrato 1 ha 69,6642 kg/h de acidos graxos, 1,7749 kg/h de
esterdis, 0,0003 kg/h de tocoferdis 1,7751 kg/h de escaleno e
799,7757 kg/h de CO,. / No Rafinado 1 ha 0,3758 kg/h de acidos
graxos, 15,2751 kg/h de esterdis, 8,5097 kg/h de tocoferois, 2,6249
kg/h de escaleno e 0,2243 kg/h de COa.

2% Extragfio: No Extrato 2 ha 1,0035 kg/h de acidos graxos, 12,4176 kg/h de
esterdis, 0,0045 kg/h de tocoferdis, 2,9818 kg/h de escaleno e
798,6728 kg/h de CO,. / No Rafinado 2 ha 0,0546 kg/h de acidos
graxos, 2,8813 kg/h de esterdis, 8,5052 kg/h de tocoferdis, 0,0311
kg/h de escaleno e 0,0268 kg/h de CO,.

Agora, considerando-se as fracOes que sdo separadas em cada estagio de extragdo

acima, pode-se determinar a alimentagio de todos os equipamentos:

1° Extrator: O extrator possui 10 estagios e tem capacidade de 900 kg/h. A
temperatura de alimentag3o ¢ de 100°C e a vazio de 100 kg/h. A temperatura do solvente &

de 100°C e 2 vazdo de 800 kg/h. A presséio de operagio € de 35 MPa.
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2° Extrator: O extrator possui 10 estagios ¢ tem capacidade de 826,5795 kg/h. A
temperatura de alimentacio ¢ de 99,84°C e a vazio de 27,0097 kg/h. A temperatura do
solvente € de 38°C e a vazfio de 799,5698 kg/h. A pressdo de operagdo ¢ de 30 MPa.

Utilidades
As principais utilidades sdo:
1y fluido de refrigeracio dos trocadores de calor;
2) energia eléirica.

De acordo com Mendes (2002}, o gasto de energia anual é de 61.000 MW, ou s¢ja,
9,628 MW-h. Considerando a produgio de 1.292 ton/ano, tem-se 203,91 kg/h de tocoferdis
e fitoesterdis. Desta forma, calcula-se o gasto de energia comio sendo 00,0472 MW/kg de

produto.

Custo fixo: Investimento aproximado considerando-se (2 extratores supercriticos, 02

separadores, 02 compressores ¢ 02 trocadores de calor

Para o calculo dos custos dos equipamentos foi considerado o estudo feito por
Mendes (2002), através de diversas correlagdes presentes na literatura (Tabela VIIL4). No
entanto, foram consideradas as taxas de alimentagdo como sendo 100kg/h e de solvente

como sendo 800 kg/h, de acordo com o processo simulado no Capitulo V.

Tabela VIIL4: Custos Fixos: equipamentos

Capacidade Numero de Custo Total
(kg/h) Unidades (US$)
1° Extrator 900 1 388.537.74
2° Extrator 827 i 356.841,48
1° Separador 873 I 18.317,22
2° Separador 815 1 17.102,15
Compressor de CO; 800 2 5.537.968,95
Tanque de CO; 800 1 52.377,77
Trocadores de calor 800 2 1.960.811,71
Total 8.331.957,02
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Custos Variaveis

Os custos variaveis sdo compostos da matéria-prima principal {o DDOS), fluido de
refrigeracfo dos trocadores de calor, o solvente (CO») ¢ a energia necesséaria a execugfo do

projeto {(Tabela VIILS).

O destilado da desodorizagdio do dleo de soja (DDOS) apresenta um preco de
US$2.400,00/ton, fornecido pela CEVAL (1996).

O cusio do CO; foi considerado de 1 US§/kg, valor fornecido pela White Martins
e AGA S.A. Este prego pode variar muito, mas ¢ praticado para grandes clientes com

tanques estacionarios ¢ contratos de suprimento de longo prazo.

O custo da energia elétrica foi considerado de US$ 30/MW, valor fornecido pela
ABRACE (Associagio Brasileira dos Consumidores de Energia). De qualquer forma, fica
evidente que um consumo t8o elevado de energia representa uma varidvel importante do
processo, devendo ser feito um estudo de sensibilidade da variac@o desse pardmetro em

relag&o aos custos do processo.

Tabela VIILS: Apresentagdo dos Custos Variaveis

Consumo Anual Custo Unitario Preco
(USS) (US$/ano)
DDOS (ton) 633,6 2.400,00 1.520.640,00
CO, (kg) 45.152 1,00 45.152,00
Energia (MW) 8.971,78 30,00 269.153,40
Total 1.834.945,40

Producio Anual aproximada

Foi considerado, também, um processo continuo, considerande um turno de 24

horas, 06 dias por semana, ¢ 12 meses.
Entdo:

100 kg/h (matéria~-prima) x 24h=2400 kg/dia x 22 dias=52.800 kg/més x 12
meses= 633.600 kg/ano.
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Se 100 kg/h de materia-prima produz, aproximadamente, 30 kg/h de tocoferdis,
fitoesterois € escaleno, 633.600 kg/ano produzird 190.080 kg/ano de tocoferdis, fitoesterdis

e escaleno.

Faturamento da Planta de Extracio Supercritica

Conforme ja citado anteriormente, a producio de tocoferdis, esterdis e Acidos
graxos o1 calculada tomando, como base, a guantidade presente de cada um no destilado da
desodorizagdo do dleo de soja (Augusto, 1988). Por exemplo, os tocoferdis representam
8,51%, os acidos graxos representam 70% e os esterdis 17%. O escaleno (4,4%), apesar de
toda a sua importdncia, foi substituide pelos esterdis devido ao fato de ndo apresentar
precos cadastrados no bance de dados de comércio exterior, denominado Aliceweb

{http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov . br).

Os custos anuais (USS/ton) dos principais compostos do  destilado da
desodorizacdo, incluindo os tocoferdis, os acidos graxos (4cido linoleico) e os esterois
foram  obtidos a partir das importagdes feitas de 1996 a 2003
(http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e http://mdic.gov.br - Apéndice C).

No entanto, a recuperacgio de tocoferdis foi de 99,94%, pois partiu-se de 8,51 kg/h
e obteve-se 8,5052 kg/h. Quando se considera a pureza, tem-se tocoferois a 73,96%, sendo
gue no Rafinado 2 também se encontra acidos graxos (0,0546 kg/h), fitoesterois (2,8813
kg/h), escaleno (0,6311 kg/h) e CO; (0,0268 kg/h).

Com relagdo aos fitoesterdis, a recuperacio foi de 65,85%, pois partiu-se de 17,05
kg/h e obteve-se 11,2277 keg/h. Quando se considera a pureza, tem-se fitoesterois a 76,33%,
sendo que na corrente Bottomflash 2 também se encontra acidos graxos (0,9571 kg/h),

tocoferdis (0,0041 kg/h), escaleno (1,3478 kg/h)y e CO, (1,1731 kg/h).

Da mesma forma que para o processo de destilagdo molecular, a Tabela VIIL.6
apresenta o faturamento da planta, considerando a contribui¢io dos tocoferdis, esterois,

acidos graxos e escaleno.
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Tabela VIIL6: Faturamento da Planta considerando a contribuico dos tocoferdis, esterdis

e acidos graxos

Producio Valor de Mercado  Faturamento

(ton/ano} (US$/ton) (US$/ano)
Tocoferdis® 53,86 21.424,77  1.153.938,11
Bsterdis® 108,35 1522521 1.649.651,50
Acidos graxosb 443 52 338346 1.500.632,18
Escaleng” 27,88 1522521 424 478 85
Total 4.728.700,64

“http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br e hitp://mdic.gov.br (Apéndice C)
® Mendes (2002)

Analisando o processo de exiragio supercritica, pode ser observado que os
investimentos com este processo sdo bem mais elevados do que para o processo de
destilacdo molecular. A produgfio anual aproximada serd, também, de 190.080 kg/ano de
tocoferdis, fitoesterdis e escaleno (USS 4.728.700,64/an0). No entanto, através deste estudo
que leva em conta a simulaciio do processo de extragio supercritica, os produtos de
interesse sdo obtidos com maior pureza e produtividade do que os obtidos por destilagfo
molecular (a recuperagio de tocoferdis foi de 99,94% e pureza de 73,96% e a recuperagio

de fitoesterdis foi de 65,85% e a pureza de 76,33%).

VITL4. DESTILACAO MOLECULAR versus EXTRACAO SUPERCRITICA

Como o objetivo deste trabalho ¢ a comparagio de ambos os processos para a
recuperagdo de tocoferdis, a partir do Destilado da Desodorizacio do Oleo de Soja, sdo

mostrados, abaixo, na Tabela VIII.7, os dados para fins de comparag@o.

Como foi estudado, os dois processos necessitam de DDOS como matéria-prima e
produzem, principalmente, tocoferois e fitosterois. Desta maneira, serdo levados em conta
para a comparagdio, os itens que diferem entre os processos, come: o prego dos
equipamentos, prego do CO; (no processo de Extra¢do Supercritica), produtividade ¢

pureza dos produtos.
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Tabela VIIL7: Comparacio entre 0s processos de Destilacio Molecular e Fxtragio Supercritica

Itens Destilacio Molecular Extracio Supercritica

Preco dos Equipamentos (USS) 940.000,00 8.331.957,02
Preco do Solvente-CO;, (USS/kg) - 1.834,945 40
Preco da Energia (US$/kW) 17.107,20 269.153,40
Produtividade

~Tocoferois (kg/h} 7.6500 ¥,5052

-Fitoesterois (kg/h) 4.3000 11,2277
Pureza

~Tocoferdis (%) 30 74

-Fitoesterois (%) 100 76

No processo de extracfio supercritica, pode ser observado que os investimentos
com este processo sdo bem mais elevados do que para o processo de destilagio molecular
para a mesma produgfo anual que serd de 190.080 kg/anc de tocoferdis, fitoestercis e

escaleno.

No processo de extraglo supercritica, os custos com compressio representam
grande parte do custo total da planta, sendo este, inevitavelmente, superior ao custo de uma
planta de um processo convencional. A etapa no processo supercritico de reciclo do
solvente, no caso 0 CO,, é uma das principais que encarece muito o processo devido aos

custos gue envolvem compressores e trocadores de calor (Mendes, 2002).

Fazendo-se uma breve anilise de sensibilidade, a simula¢io do processo de
extraglo supercritica indicou algumas varidveis que poderiam influenciar no desempenho
econdémico da planta, como por exemplo, o reciclo de CO3, o prego da energia e 0s precos
da matéria-prima {0 DDOS) e dos produtos obtidos {tocoferdis, fitoesterois, dcidos graxos e
escaleno). Este tipo de analise é necessirio, pois no estagio preliminar da avaliagdo
econdmica alguns dados podem ser precarios ou de baixa confiabilidade, comprometendo,

assim, o desempenho econdémico da planta.

De acordo com Mendes (2002), comparando os dois processos, com € sem reciclo
de COa, observa-se que os dois sfo processos rentaveis. Todavia, o processo sem reciclo de

CO, apresenta um tempo de retorno menor gue ¢ processe com recicle de CO». Isso €
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esperado, J& que a etapa do reciclo chega a representar cerca de 80% do custo total da

umdade.

A variagdo do prego da energia pode afetar o valor do custo variavel do processo.
Com isso, o desempenho econdmico do processo pode variar ou até mesmo ficar
comprometido. No entanto, Mendes (2002) mostrou que a influéneia do preco da energia
elétrica no tempo de retorno da proposta € minima, ndo afetando o desempenho econdmico

do processo.

O preco do DDOS também influencia bastante o desempenho econdmico do

processo, devido aos altos custos dos produtos de alto valor agregado nele contidos.

Assim como os pregos das matérias-primas afetam o desempenho econdmico da
planta, o preco dos produtos obtidos com & extraclo também afeta. Dessa forma, ha um
prego minimo para venda dos tocoferdis, onde para pregos inferiores ao preco minimo, o
processo ndo € viavel. Ja para os esterdis, para qualquer valor do preco de venda, o

processo € viavel economicamente (Mendes, 2002).

Para finalizar, seria necessaria a confirmaciio dos estudos feitos via simulagéo,
através de experimentos e, também, a avalia¢io de mais alguns fatores para, assim, poder
afirmar que a destilagio molecular é o processo mais indicado para a recuperagdo de

tocoferois, a partir do destilado da desodorizagdo do oleo de soja.

VIILS, CONCLUSAQO

Este {rabalho mostrou que a Destilagdo Molecular e a Extragdo Supercritica sdo
duas tecnologias poderosas de separa¢do, principalmente, quando se refere a recuperagdo
de produtos complexos, termicamente sensiveis de elevado peso molecular, como € o caso
dos tocoferdis, normalmente presentes em matéria-prima natural ou em subprodutos da

agroinddstria.

O processe de destilagio molecular apresentou algumas vantagens frente ao
processo de extragdo supercritica, ja que ndo faz uso de solvente, nem de compressores ¢
trocadores de calor. Os custos com compressdo representam grande parte do custo total da

planta. A etapa no processo supercritico de reciclo do solvente, no caso o COy, € uma das
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principais que acaba encarecendo muito o processo, devido aos compressores € trocadores

de calor.

No processo de extracio supercritica, os produtos de interesse sdo obtidos com
maior pureza e produtividade do que os obtidos por destilacdo molecular {a recuperacio de
tocoferois foi de 99,94% e pureza de 73,96% ¢ a recuperacio de fitoesterdis foi de 65,85%
e a pureza de 76,33%).

Seria necessaria a confirmacdo dos estudos feitos via simulagdo e, também, a
avaliacdo de mais alguns fatores para, assim, poder afirmar que a destilagdo molecular € o
processo mais indicado para a recuperagdo de tocoferdis, a partir do destilado da

desodorizagdo do dleo de soja.



CAPITULO IX

CONCLUSOES, SUGESTOES PARA TRABALHOS
FUTUROS E PRODUCAOQO CIENTIFICA

IX.1. INTRODUCAQ

Neste capitule, serdo apresentadas as concluses tiradas a partir dos processos
estudados ¢ resultados obtidos. Serdo propostas algumas sugestdes para trabalhos futuros e,
também, serfo apresentados os frutos deste trabalho de tese, que foram os ftrabalhos

publicados.

1X.2. CONCLUSOQES

De acordo com os resultados apresentados, de uma maneira geral, todos os

objetivos propostos inicialmente foram alcangados.

Inicialmente, com a exploragdo e a montagem do processo de Extragio
Supercritica no Simulador Comercial de Processos HYSYS, para a separagiio etanol/agua
foi possivel a familiarizag8o com o simulador, para levantamento dos problemas que
poderiam aparecer na representacio do processo de extracdo supercritica. Com isso,

estudos de outros sistemas serfio possiveis com a metodologia desenvolvida neste trabalho.
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Devido ao fate dos compostos de interesse serem moléculas bastante complexas,
houve a necessidade da criagio dos componentes hipotétices no Simulador Comercial de
Processos HYSYS para poder representd-las pelo Método de Contribui¢iio de Grupos

UNIFAC, fazendo-se uso desta ferramenta disponivel no simulador.

Com este trabalho de tese, foi possivel contribuir para o desenvelvimento
tecnologico nacional, ja que foram estudadas aplicacdes de duas “tecnologias limpas” que
eram, 0o pals, ainda pouco conhecidas, contribuindo, assim, para um melhor
aproveitamento de subprodutos oriundos da agroindustria nacional, como ¢ o caso do
DDOS, na recuperacio de compostos de elevada importincia: os tocoferdis e os fitoesterdis
¢, também, o aprovertamento do 6leo de palma produzido no pais, na recuperagdo de beta-

carotenos.

Foi desenvolvido o processo completo de Extragio Supercritica (incluindo
recuperacio e reciclo do solvente) para a recuperaclo de tocoferdis e para a recuperacio de
carotenos, usando CO; ou COyetanol, como solvente supercritico, respectivamente. A
destilagfio molecular mostou-se mais efetiva na recuperagio de beta-carotenos, enquanto
que a extragio supercritica foi mais efetiva na recuperacgio dos tocoferdis. Com este estudo,
observou-se que fol também possivel recuperar os ésteres etilicos, que também ¢ conhecido

como biodiesel.

Na parte de Destilagdo Molecular, foi apresentado o desenvolvimento do processo

para a recuperago de tocoferois, a partir do DDOS Bruto,

Primeiramente, houve a necessidade de calcular e estimar varias propriedades
fisicas, termodindmicas e de transporte da mistura e dos componentes presentes na matéria-
prima que serd introduzida no Simulador DISMOL, no caso, propriedades do DDOS bruto.
Algumas destas propriedades, tais como, temperatura critica, volume critico, pressdo critica
e fator acéntrico, foram obtidas através da criacdo de grupos hipotéticos no Simulador
Comercial de Processos HYSYS, uma vez que eles ja tinham sido criados para o estudo do
processo de Extragdo Supercritica. Como dificuldades encontradas, vale ressaltar que varios
componentes utilizados na simulagdo nio tinham todas as suas propriedades fisico-
quimicas disponiveis na literatura, tendo que ser estimadas ou preditas, conforme
apresentado neste trabalho de tese. Outra dificuldade foi em relagfio ao conhecimento de

todos os componentes presentes no DDOS ou 6lec de palma. Por exemplo, os componentes
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volateis, representando um montante de 6 a 10% do DDOS, sdo muitos e, portanto, pelas
peguenas quantidades de cada um, ndo foram possiveis de serem considerados na
simulacfo, podendo ter tido uma pequena influéncia nos resultados da simulagio. Porém,
ainda assim, os resultados obtidos podem ser considerados representativos, devido ao

cuidado ao se considerar a maior abrangéncia possivel nos calculos.

Como os tocoferéss destilam em condigfes similares as dos 4cidos graxos, a
recuperacio dos tocoferGis em um tnico estagio de destilagio ndo serd possivel. No caso, ¢
processo ird requerer mais de um estagio de destilagio e operacBo em mais de uma

temperatura para obter o produto desejado.

Cabe ressaltar, também, que cada destilador molecular apresenta desempenho
diferente, dependendo do caso a ser estudado. Em sistemas onde hé a necessidade de
elevadas taxas de destilagfio, que ¢ o caso da concentragio de beta-carotenos a partir do
oleo de palma, o destilador molecular centrifugo é o indicado. Contudo, em sistemas onde
se deve separar componentes que apresentam caracteristicas semelhantes, principalmente
em termos de peso molecular e pressic de vapor, o destilador molecular de filme

descendente apresenta melhor desempenho.

Para finalizar, foi feita uma comparagio entre os processos estudados, extragdo
supercritica e destilacio molecular, para a recuperacio de tocoferdis a partir do DDOS. Foi
uma comparacio breve, destacando os pontos mais relevantes para a comparagiio entre os
processos estudades. O processo de destilagiio molecular apresentou algumas vantagens
frente a0 processo de extragdo supercritica, ja que nfo faz uso de solvente, nem de
compressores ¢ trocadores de calor. Os custos com compressio representam grande parte
do custo total da planta. A etapa do reciclo do solvente no processo supercritico, no caso o
CO,, ¢ uma das principais que acaba encarecendo muito o processo, devido aos
compressores e trocadores de calor. No processo de extracfio supercritica, os produtos de
interesse séo obtidos com maior pureza e produtividade do que os obtidos por destilacio
molecular. Em compensag¢do, o custo fixo para aquisicio de equipamentos para o processo
de destilagdo molecular ¢ bem menor que para o processo de extragdo supercritica. Seria
necessaria a confirmaco dos estudos feitos via simulacdo e, também, a avaliacio de mais
alguns fatores para, assim, poder afirmar que a destilagdo molecular é o processc mais

indicado para a recupera¢do de tocoferdis, a partir do DDOS Bruto.
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IX.3. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Como sugestdes para trabalhos futuros nesta linha de pesquisa, incluem-se os

seguintes itens:

- Comparar os dados simulados com os dados experimentais do destilador molecular

pertencente ao Projeto FAPESP 00/11507-9;

- Utilizar os desenvolvimentos de simulacdo para ambos os processos, na

separagfo/recuperacio de outros produtos.

1X.4. PRODUCAO CIENTIFICA (de agosto/1999 a julho/2004)

EX.4.1. Publicacbes em Congressos , Reunifes e Encontros Nacionais e Internacionais

{resumos ¢ artigos completos)

BATISTELLA,C.B., MORAESE.B. E MACIEL,M.R.W ., Um Procedimento de Scale-Up
para Destiladores Moleculares Centrifugo ¢ de Filme Descendente, , XHT Congresso
Brasileiro de Engenharia Quimica (COBEQ), 24-27 de setembro, 2000, Aguas de Sdo
Pedro-SP.

BATISTELLA,C.B., MORAES,E.B. E MACIEL M.R.W., Molecular Distillation Process
for Recovering Biodiesel and Carotenoids from Palm Oil, 23* Symposium on
Biotechnology for Fuels and Chemicals, May 04-07, 2001, Breckenridge, CO, EUA.

(resumo)

BATISTELLA,C.B., MORAESEB. E MACIELM.RW., Molecular Distillation:
Rigorous Modeling and Simulation for Recovering Vitamin E from Vegetal Oils, 23”
Symposium on Biotechnology for Fuels and Chemicals, May 04-07, 2001,
Breckenridge, CO, EUA. (resumo)

MORAES,EB.; VASCONCELOS, C.J.G. e MACIELM.RW., Simulation of the
Supercritical Extraction Process to water/ethanol system using the commercial process
simulator HYSYS, The fifth Italian Conference on Chemical and Process
Engineering (ICheaP-5), Florence, May, 20-23, 2001a, p. 727-730.
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BATISTELLA,C.B., MORAES,EB. E MACIEL MR W. Optimization of Molecular
Distillators (Falling Film and Centrifugal): Design and Operating Conditions, 3
European Congress of Chemical Engineering (ECCE), Nuremberg - Alemanha,

2001. (Chemie Ingenieur Technik, v.73, n.6, p.646).

MORAES.E.B.,; VASCONCELOS, CJG. e MACIELMRW., Simulation of the
Supercritical Extraction Process applied to azeotropic mixture, IV Encontro Brasileiro

de Fluidos Supercriticos, 09-11 de outubro, 2001¢, Salvador-BA, p. 550-554.

MORAES,E.B.; VASCONCELOS, CJG. e MACIELM.RW. Simulation and
Optimization of the Supercritical Extraction Process applied to complex mixture, 6”
Worid Congress of Chemical Engineering, 23-27 September, Melbourne-Australia,
2001b.

MORAES,E.B., Estudo dos Processos de Destilagdo Molecular para obtencio de alfa-
tocoferol (vitamina E) e da extragio supercritica para obtencéo de alfa-tocoferol e beta-

caroteno {pro-vitamina A), I EPFEQ, 18-19 de outubro de 2001 (resumo).

MORAES, E.B. e MACIEL, M.R.W., Estude do processo de extragdo supercritica para a
recuperacdo de etanol, XIV Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica (COBEQ),
2002, Natal-RN.

MORAES, E. B., BATISTELLA, CB., TORRES ALVAREZ, M.E., MACIEL FILHO, R.
¢ MACIEL, M.R.W., Recovery of Tocopherols through Molecular Distillation Process,
25™ Svmposium on Biotechnology for Fuels and Chemicals, May 04-07, 2003,
Breckenridge, CO, EUA. (resumo)

BATISTELLA, C.B.; MORAES, E.B.; MACIEL, M.R.W,, Experimental and Simulated
Elimination Curves For Recovering Carotenoids From Vegetal Oil Through Molecular
Distillation Process, The sixth Italian Conference on Chemical and Process
Engineering (ICheaP-6), junho/2003, (Chemical Engineering Transactions), p.569-
574.

MORAES, E. B., TORRES ALVAREZ, M.E. e WOLF MACIEL, M. R., Development of a
Supercritical Extraction Process for vitamins recovering, ¥ Encentro Brasileiro de

Fluidos Supercriticos, 21-24 de abril, 2004b, Floriandpolis-SC.
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IX.4.2. Publicacbes em revistas especializadas

BATISTELLA,C.B., MORAESEB. E MACIELM.R.W., Comparing Centrifugal and
Falling Film Molecular Stills using Reflux and Cascade for Fine Chemical Separations,

Computers and Chemical Engineering Supplement, 1999, p.8767-8770.

BATISTELLA, CB.; MORAES, E.B.: MACIEL FILHO, R. E MACIEL, M.R.W., 2002,
Molecular Distiliation Process for recovering biodiesel and carotenoids from palm oil |

Applied Biochemistry and Biotechnology, v.98, p.1149-1159.

BATISTELLA, CB.; MORAES, E.B.; MACIEL FILHO, R. E MACIEL, M.R.W., 2602,
Molecular Distillation-Rigorous modeling and simulation for recovering vitamin E

from vegetal oils, Applied Biochemistry and Biotechnology, v.98, p.1187-1200.

MORAES, E. B, BATISTELLA, C.B,, TORRES ALVAREZ, M.E., MACIEL FILHO, R,
¢ MACIEL, M.R'W., Evaluation of Tocopherols Recovery Through Simulation of
Molecular Distillation Process, Applied Biochemistry and Bictechnology, v.113-116,
p.685-711, 2004a.

IX.4.3. Publicacbes como capitulo de Livro

BATISTELLA,C.B., MORAES,E.B., MACIELM.R.W., MACIEL FILHG, R,, 2000a,
Strategy and Mathematical Development for Scale-Up of Molecular Distillators for
Recovering Carotenoids from Palm Oil, in: PIERUCCI, S., Eurcpean Symposium on
Computer Aided Process Engineering-10, Elsevier Science B.V., Amsterdam, The

Netherlands, p.505-510.

IX.4.4. Participagfio em Congressos , Reunides e Encontros Nacionais ¢ Internacionais

e XIII Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica (COBEQ), 24-27 de setembro, 2000,
Aguas de Sio Pedro-SP,

» 6" World Congress of Chemical Engineering, 23-27 September 2001, Melbourne-

Australia.

e IV Encontro Brasileiro de Fluidos Supercriticos, 09-11 de outubro, 2001, Salvador-BA,
p. 550-554.
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e I EPFEQ, 18-19 de outubro de 2001, Campinas-SP.
e X1V Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica (COBEQ), 2002, Natal-RN.

e 25" Symposium on BRiotechnology for Fuels and Chemicals, May 04-07, 2003,
Breckenridge, CO, EUA.

TX.4.5, Patente

BATISTELLA,C.B., MORAESEB., MACIELM.RW., Processo para produgioc de
alcoois de lanolina com etapas adicionais para obtencfio de acidos de Lanolina,

PI19905416, 1999.

IX.4.6. Programa de Estagio Docente - PED

1} Programa de Estagio Docente na Atividade Supervisionada de Apoio a Docéncia-
periodo de 05/03/2001 a 10/07/2001, na disciplina EQ 984 - Otimizagio de

Processos de Separagdo e Impactos Ambientais.

2) Programa de Estagio Docente na Atividade Supervisionada de Apoio a Docéncia-
periodo de 06/08/2001 a 11/12/2001, na disciplina IQ 818 — Processos de Separacio

Difusionais.

IX.4.7. Participacio em Projetos de Pesquisa referentes ao Processo de Destilaciio

Molecuiar

Estudos e Experimentos de Processos para a Concentragdo de Tocoferdis e
Fitoesterdis a Partir de Fontes Naturais por meio da Destilagdo Molecular (Projeto FAPESP

n® 00/11507-9).

Desenvolvimento de Metodologia para Obtencio ¢ Caracterizagdo de Fragbes
Pesadas de Petrdleo, bem como a Extens3o da Curva PEV através da Destilagio Molecular

{(Projeto CENPES/UNICAMP/FINEP).
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Apéndice A

A seguir estido apresentados os componentes hipotéticos criados, um a um,

Grupo de Acidos:
1) Acido Palmitico

CO,H

256,43 | i

-Base Properties
: Molecudar Weight 56430 ]

Nomal Boling PH[C] 43784

lideal Lig Density [kg/m3] 51273

; Citical Properties -

Temperstue (L]
Fressurs kiFa)
olume [m3/gmole]
| Aoeniiciy

i _I_[_)_.';_Criticai / Paint / TDep /’ UserFrop ;"

Estimate Unknown Props g

i | i
INIFAL Stucture Availlable UNIFAL Groups
Sub Group | Hew Man Sub Group Bonds Example Component
; j o L e Bdd G 1 [CH3 1 224 Timethwlpantane
R 4% S .1:"5 add Group(s) ! 2 [HZ 2 2.24Trimethyipentane -
- : 3 CH 3 2.2.4-Trmethylpentane
B 4 > Relete Group 2 4 C 4 224 Trmethylpentane
0. . 5 CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
G . 0 § [CH=CH 2 3ethyl- Hexens
L0 4 T 7 CH2=C 2 3Methyh1-Hexens
0. U MultiMolecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
0. 0 § C=C 4 IMethyl1-Hexene
R | R 10 ACH 3  Benzens 11
UNIFAL Shucture  |CHZICHERA DOOH
~UHIFAC Calewiated Base Properties == NIFAL Caloulated Critical Propertieg e
[Molecular Weight 7643 Tewpemwe[C] . Bla19
UNIQUACR CT1B4D PesswekPal T 40801
LNIGUAC O 86320 clume [m3/kamole] 0.9556
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2) Acido Estedrico

COH

294,48 g =

Baze Propertiss

Molecular Weight
Nomnal Boling PrICT ¢
- idead Lig Density [kgém3] Er L

Critical Properties

|
TAELED

|Temperature [C]
FPressure (kPa]
Volume [m3/kgmols]
Soenticy

» D Critical / Point /’ TDep f UserProp /

E stimate Unknown Props ?

#E| UNIFAC Com; (=]
i | =
UNIFAC Stucture Bvailable UNIFAC Groups
Sub Gmug How Many Sz,ab @rqup o Bqﬂd_;_ _l_;'_gars_‘apla _C_ampangnt
| TRREE— ] <o Add Groups) i 1 CHI 1 22 4-Timethvipestare PN
é. . 1? = 2 CH2 2 224 Timethyipentans
B £ S N S 113 CH 3 2.2 A-Timethyipentane
. g L > Delete Group g 4 C 4 2.24Timethyipentans
U o 5§ CH2=CH 1 3Methyl1-Hexens
0 0 § CH=CH 2 3Methyl-1-Hexene
...... 0 B R e e 7 (CHz=C 2 3—Mgthy]w1 -Hexene
R . Muiti-olecules 8 CH=C 3 FMethyl1-Hexene
o 0 |9 C=C 4 3Methyl1-Hexere
TR | S | 110 ACH 3 Benzene :._‘
HMIFAL Stucture CHIICHZTE CoOH
~UNIFAL Calculated Base Properties - UNIFAC Calculated Critical Properties
Moleculartwieight 1 28448 [Temperature [C] B61.97
CUNIQUACR 128928 [Pressure [kPa] 122512
iU KIGUAC & 107120 Molurme [m3skgmole] 1.0675
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3 Acido Linoléico

CO,H

128045 { ]

Base Properties

Molecular w/eight ZEAE ]
 MNomal Baifing PLIC] I -1 "
#ddead Lig Density [ka/m3] EET TR

Critical Properties

- Molime [m3/kgmols]

Temperature [T]
Pressure (kPa]

*._ID _;, Critical / Peint / TDep / UserProp /

Acerincity

Estimate Unknown Props ?

UNIFALC Stucture

D D D L T et

Sub Loy How Far

€ 0 4 T et oy T st

Available UNIFAL Groups

Sub Group Bonds Example Cam;a__cr_nent
<~ Add Gro 1 CHT 1 224-Timethplpentane
— roupts) { 2 LCHz 2 224 Timethylpentane —
3 OH 3 224 Tdmethylpentare
> Relete Group § i C 4 2.2.4-Trimethyipentana
5 [HZ=CH 1 3IMethyl-1-Hexene
& EH=CH 2 JMeathglt-Hexene
e . 7 [HZ=C 2 FMethyl-1-Hexene
Multi-Molecules 8 CH=C 3 IFMethybl-Herene
9 C=C 4 IMethy-1-Hexene _
10 ACH 3 Benzene hd

HNIFAC Struchgs CHIIMHIN 2 (CH=0HE CO0H
LINIFAC Calculated Base Properties

+ ~UMNIFAC Caleulated Crtical Properties

Molecular Weight
CUHIQUAC R

LA B

26045 | [Temperatue [C] I )
125286 ¢ PresswelkPe] o F 131943
10,2860 Molume [m3kamoke] 1.0275
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4) Acido Linoléniceo

CO,H
::.._ ’S;;ﬂ
1278.44 | B
- Base Properties
CiMolecular Weight
- Nomnal Baiing PLIC] [
|deal Lig Density [kg/m3]
-Latical Properties
Temperabwe [L] 0
Pressur kP2
olume Im3/dkgmaole]
Aenticiy
* ID_; Critical /Point /TDep /UseiProp /
Estimate Linknown Props f
o) X
UNIFAL Structure Beeailable UNIFAT Groups
1 Sub Geoup : How Man Sub Group Bonds Example l:p_mp_onerut
e ! <~ Add Group(s) i 1 CH3 1 224-Trimethyipentane |
é 1%- — 2 [H2 2 2.2.4-Trimethylpertana _—
SR S 3 CH 3 2.24-Thmethylpentane
43 1 » Delete Group f 4 C 4 2,24 Timethylpentane
b 0 5 CH2=CH 1 3-Methyl-1-Hexene
0. 4 6 CH=CH 2 3Methgl1Hexene
U...; 0 . 7 [CH2=C 2 3Methyl-1-Hexens
S J Multi-Molecuies {8 CH=C 3 3-Methyll-Hexene
0 2 {9 C=C 4 3Methyil-Herene
R LS 110 ACH 3 Benzens :.J
UNIFAC Stucture E!IHZE [CHITD [CH=0HE C00H
URIFAC Calculated Base Propertiss ~UNIFAC Caleulated Critical Properties
Molecular Weight 27843 [Temperature [C] R
UNIQUAC R 122955 Pressure [kPa] 1370.73
URiOQLAC D 10.0730 Molume [m3 kgmele] 1.007%
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5) Acide Oléico

NV VY2V N 2N N N

CO,H
28247 ; -
Base Properties o :
Molecular weight 282.47 |
Hommal Boiling P[] 4B T7E

5 ideal Lig Density ka/m3lf

~Lritical Properties

Padts

- {Temperature {C]

s R

A eantricity

Estimate Unknown Props f

* D Critical /Paint /TDep /UserProp /

UNIFAC Stucture Available UNIFAT Groups
Suh Grou Haw Many _ S_ab Graup_ _ B(_:a_nds E:-:a_r_ijpfe C_empqr_@ﬁt_ _
T T aditoupe | IR ST
g - 7? = 172 CHZ 2 22 4-Timethyipertane
B 3 CH 3 2.24-Tamethyipertane
43 1 > Delete Group f & C 4 224 Trmethylpentane
0 .0 5 CH2=CH 1 Zhethyl1-Hexene
o o & CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
U 0 . 7 CHe2=C 2 3Methyl1-Hexene
G d MutiMolecules B CH=C 3 3Methyl1-Hexene
a. 0 3 C=C 4 3-Methyl-1-Hexere
..... 0 L 10 ACH 3 Benzene Il
UMIFAE Stucture CHZ(CHEN Y CH=CH COOH
UMIFAL Calculated Base Praperfies -~ -LNIFAC Caculated Critical Propesfiss
 Molecular Weight 28247 [Tempesature [C]. | BB
HNIQUAC R 127807 © Pressure [kPa] L 14mar
UNIGUAC G 10,4930 ) Molume [m3/kgmole] 1.0475
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6) Acide Laurico

N N N
CO,H
==
1200.31 i e
Base Properiies

td olecular 'wWeight 200310

- Nomal Boiing Pt[C] 1 34832

; Ideal Lig Density [kg/m3] 574041

~Lriical Properties -

{7 emperature [C]

Fressure [kPa)
‘olume [m3/kgmole]
S ety

E stimate Urkrown Props 1

-::_g; Critical / Paint / TDep / UsetProp /

o] UNIFAC Com
i |
UMFAL Structute Avaiable UNIFAC Groups
Siih Do How Many Sub Group Bonds Example Component
. ¢ 21dd Giroupis i 1 CH3 1 2.2, etledpertane -
2 R Add Growpls]_| 2 Ch? 2 2.2 4-Timethdpentans B
' 3 CH 3 224 Trmethylpentane
o 0 > Detete Group ] 4 C 4 2.2.4 Tumethylpentane
Y ) E [CH2=CH 1 FMethyi-1-Herens
0. a § CH=CH 2 3Methyi-1-Hexens
0. . g4 7 CH2=C 2 3IMethyl-1-Herene
o L8 Mult-Molecules 8 CH=C 3 3Methyl-1-Hexene
a. L 9 C=C 4 3Methyl1-Hexene ,
SN | 1 U ¢ § 10 ACH 3 Benzene It
URIFAC Structure (LRI {CHINDCZGOH
- UMIFAC Calculated Base Propestisg oo UNIFAD Calculated Crtical Properties
Molecular Weight 20032 [Terperature [C] 52443
LNIGQUAC R 83484 . Pressure [kPa] 1921.98
UHIQUAC G 74720 Molume [m3/kamole] 07315

25

!



Apéndice A

7) Acido Araguidico

CH3 (CH2)18 — COOH

31282

Molecular Weight
Nommal Boiling Pe{C]
Ideal Lig Drensily Tha/m3)

Liitical Properties

Pressure [kPaj

Acentrisity

Mempersture[C] [ Fino

Volume [m3/kgmole] |

1D _, Cnitical / Point / TDep / UseiFrop /

Estimate Unknown Props i

ESK
i .
i e
UMIFAL Stucture Available UMIFAC Groups
Sub Groud How Mary Sub Group Bonds  Example Component
1 F ........——r—-———'l...... e ,,;, ————.——‘.—;- -~ - -,,.:,,,,, o
e < Bdd G ¢ 1 CH3 1 2.2 4-Timethuipentare -
4% 115 Add Groupls) i 2 CH2 2 2.2 4-Timethyipentane ﬂ
Rt : 13 CH 3 224 Timethyipentane
N .0 >DeleteGroup. 11y ¢ 4 224 Timethylpertane
0 .8 | 5 CHz=CH 1 3IMethyl1-Hesere
b a 6 CH=CH 2 3Methy-1-Hewena
0 0 L | 7 CH2eC 2 IMethy1-Hexene
0 0 Mulidolecules 1 g =g 3 3Methyl-1-Hexene
0 9 3 C=C 4 3Methyl-1-Hexens |
S Ly : 0 10 ACH 3 Henzene i
UMIFAL Stuctue oo | H
HUNIFAC Calculated Base Properties - UMiFAC Caleulated Critical Propesties
MolecularWeight T L3283 Temperature [C] o122
UNIBUAC R 183416 Pressue [kPa] . 107588
UMEIUAC [ 117920  Molume [m3/komale] 11795
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Grupe dos Fitoesterdis

1) Campesterol

[40083 ] =
Base Properties
Molecular 'w/sight 40069 |
Mormal Boiling [T e BATE3
ideal Lig Density kg/m3] GA3TE

Lrtical Froperties

¢ Temperature {C]
- Pressure [kPa]

- Molume [m3/kgmole]
Chcentnciy

“ D, Critical f?oin& / TDep / UserProp /

E stimate Unknown Props i

(=] X
1 E
UNIFALD Structure Avallable UNIFAC Groups
Sub Giroy Heow Man _Su_E_z_Grsup__ - Bo_nds_ __Eggm;_}%e_ﬁemps_nept_
L & <o Ardld Groupls) 'l CHI 1 22ATdmethylpentane |
%1 - 1g — i 2 CH2 2 22A4-Tamethylpentans
e e B 113 CH 3 2.2A4-Tamethylpentane
4 2 > Delate Group i i C 4 2,24 Thmethyipertans
8. L 5 CH2=CH 1 3-Methyll-Hexene
18 L B CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
0 0 RO 7 CH2=C 2 3Methyll-Hexene
L .0 MuliMolecules | g CH=C 3 3Methyll-Hexene
RN D 19 C=C 4 3-Mathgll-Hesens \
0. 4 110 aCH 3 Bengene Zl
UMNIFAC Stucture [IDH 3G [DHETICHIE [0 CH=C OH
UNIFAC Calewdated Base Properties e L INIFAT Calowlated Critical Properties
Molecular Weight T 40068 Temperatwe[C] T 85665
Uniquatcr ....18.0534 . - Pressure [kPa] R O 1)
CUHIQUAC 1) 14.1880 ?‘/olume Imdkgmode] 1.4615

293



Apéndice A

2) Beta-sitostersl

141472

Base Propeties

Molzoular Waight

- MNoma Boling Pt {Q}
* ideal Lia Density ko/md]

Crtical Properties

Temperature {C]
Prezgure (kFa]

ohame [maskgmale]
: ﬁcentﬂclty

o, Crit%cai/?oin? /’?Dep /UserF’mp /

E stirnate Unknown Frops

(=] X
{
| -
LNIFAC Structure Availabie UNIFAD Groups
Syb Giroy How Man Sui:s Greup Bonds  Ezample Component
| . ¢ 2dd G _ 2.2 4-Trimethylpentane
B f bdGroupls) | MMEELS 2 224 Timethylpentans
o L 113 CH 3 2.24-Timethylpertane
4 2 > Delete Group 4 4 224 Trimethyipentane
B .. L 5 [CH2=CH 1 3Methyh-Hexens
18 ] E H=CH 2 FMethyll-Hexene
0. R B S ¥ - 2 3Methyl1-Hexene
a 0 Mult-tolecules § CH=C 3 3Methyl1-Hexene
g 4 § C=C 4 3Methyl1 Hexene
... 0 B 10 ACH 3  Benzene .’_'_j
UMNIFAL Stpucture é‘ Mk _ Hell TH
UNIFAC Caloulated Base Propemes : LINIFAC Calculated Critical Froperties- -~
;)?vi_ole:c_ulai Weight 414.71 Temperature [C} BEE.06
fE}NIQUAC g 14 ?2?8 .. Pressure {%;F’a] 8E5.56
LNIGIIAC & 14.7280 j"v"o!ume [mBa"kgmgleI 15175
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3} Estigmastersl

141270 | B
- Base Properties
Molocular'weight 41270 §
Nomal Boling PUICT ¢+ B74ET
ideal Lig Density fkgém3] L

~Eriticsl Propertias

(empergtwefll ¢
Pressure [kPa]

Molume [m3/kgmale]
Hrentricity

- _ID , Critical / Paint f Thep ,f UseProp /

Estimate Urknown Props j

UNIFAC Comj

§ ! o
UNIFAC Structure Available UNIFAC Groups
aubGroup . How Man oubGroup  Bonds Exanple Comporent
L k. ¢ Adld Group(s] T CH3 1 224 Tumethylpentane — [P§
: g g — 2 CH2 2 2.2 4-Trimethyipentane o
: i1 3 CH 3 224-Tumethylpentans
LB 1 > Delste Group I3 4 C 4 224 Trimethyipentane
4. 2 | 5 CH2=CH 1 3Methyll-Hexene
3 ] B CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
- S PR U 7 CHz=C 2 IMethyi-l Hesens
d d Mutibiclecues | g CH=C 3 3Methyl1-Hexene
o B 3 Cal 4§  FMethyl1-Hevene .
0 0 10 ACH 3 Benzene hd
UNIFAC Stuctwe  (ICHZJ [CHZI CHIS CH=CH (212 CH=C OH
-UNIFAC Calculated Base Propertigg-—- o : LUNIFAC Calewdated Critical Properties
. Molecular Weight . A41270  Temperature[C] 833.55
UNIQUAC R 184957 | PresswelkPs) @ B92E7
HNIQUAC D 145150 | Molums [m3/kgmals)] 1.4575
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Grupo dos Tocoferdis

1) Alfa-Tocoferol

4307

Baze Properties

Molecular ‘Weight

Lifical Properties

MomaiBoling PHE] |
Ideal Lig Density [kg/m3]

o
%5

L4

Temperature [C]
%FT&SSL.HE [kFa)

;‘-_a"_c_;é_ﬂme [m3¢kgmole]
¢ Bcentricity

" ID ., Critical / Point / TDep / UserProp /

E stimate Unknown Props i

t

()X
UnIFAL Stucture Avyailable UMIFAC Groups
Sub Grosy How Man Sub Group Bond:  Example Component
i e Lo 2 5 E 1 1 22 4-Trimethylpentane
% 31 fdd Grovplst | 2 CH2 2 224 Timethylpentane -
. . 5 2 CH 3 2.24-Timethyipentane
11 2. > Delete Group 4 C 4 224 Trmethyipentane
2 .3 5 [CH2=(CH 1 3Methyi1-Hesene
L8 o] § CH=CH 2 IMethyll-Hexene
el o e | 7 CH2=C 2 3Methyl1-Hexene
8 B Multi-Molecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
g . 1] 9 C=C 4§ IMethyll-Hexens
o 2 a 10 ACH 3 Benzene b
LIMNIFAC Stucture !i}‘fe PRI LH ) O (ACTHIE ACOH TR0
UNIFAC Calculated Base Properties UNIFAC Calculated Crtical Properties
{Molecular Weight 43172 gTempe;ature i 96490
UNIGUAC R 193793 | Presswe [kPaj 80570,
- UHIGLAC G 15,1860 : }\loiume {m3/kgmale] 15025
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Z) Beta-Tocoferol

41659 §

~Base Properties

- Molecular Weight 41669 |
CMomalBalingPUIC] 1 03
ddeal Lig Denmity [kg/m3] AT TR

- Critical Properties

Temprgtwe ) o+
- {Pressure [kPa]
Molume [m3/kgmoie]
- lBcentricity

._ID ", Eritical / Paint / TDep / UsetPiop /

E stimate Unknowr Props 1

UNIFAC Comp X]
I ; -
UNIFAL Stucture Available UNFAC Groups
Sub Group - How Man Sub Group Bonds -
é ; 1? < Add Group(s] j{ 5
L 3 I i+ 3 CH 3 2.24-Trmethylpentane
Wi l > Delete Group j 4 C 4 2.2 4-Timethipentane
. 2 & CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
12 L2 6 [H=CH 2 3Methyl1-Hesere
18, 1 e 7 CHZ=C 2 3Methyl-1-Hesene
27 1 Multi-Molecules 8 CH=C 3 3Methyli-Hexene
S0 0 3 =L 4 JMethyli-Hexens |
0 U 10 ACH 3  Benzere x
UNIFAD Stucture [FEHER (CHINT {CHG ADH (A012 (ACCHZR aC0H CHY
“UNIFAC Calculated Base Properties -~ UNIFAL Caloulated Critical Propatties: oo
M clecutar Waight 1 417,65 iTemp_gr_gjstyr_s_gg]___ _ 92954
uwmiguach 186448 ﬁressurg kPa] 858.98
SUNIRUAC O 145880 ©  Molume [m3kgmole] 1.4465
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3) Gama-Tocoferol

_i1x]
41689 ]

-Base Propetisg

Molecular Weight 415621

NomalBoling PLICE 1 70333

Jded Lig Density ko/m3) SR NPT

~Liitical Propesties

§
i

Temperature [C]
Presswee [kPa]
olume Im3kgmole]
Wcentriciy

._ID_, Critical / Point / TDep / UserProp /

Estimate Unknown Props j

Bk
f
i1 1 ._J
UNIFALC Structure Available HNIFAC Groups
Syb Grou Hows Man Sub Group Bonds Example Co
E e ¢ Add Gra § 1 CH3 1 2.2 4-Trimethyl -
% e -fé - I 2 CH2 2 2.2.4-Tumethyipentans w_j
- B T i1 3 CH 3 2.24-Tnmethypentane
10 ] > Delete Group i 4 C 4 2.24-Timethyipentane
;}2 S % 5 CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
48 -3 B CH=CH 2 3MethylT-Hexene
- I . R e} CHZ=L 2 3Methylt-Hexens
o 1 Multi-Molecules § CH= 3 3Methy1-Hexens
g 0 8 (= 4 3Methy-1-Hexene
] Y 10 ACH 3 Benzeres hd

LINIFAC Struchus iiEHi{éE ICHITTT IR ADH
LINIFAL Calculated Base Properties

iolscular Weight 417.69 ?Tempafatur@ {C N _ 92897
- UNiGUAC R S 18.6449 Pressurs [kPa] goRas
lUNIQUAC @ 145880 - Molume [m3/kgmole] 1.4465
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4 Delta-Tocoferol

la0266

Molecular Weight

Morsmal Boling Pt [

- Citical Properties

\deai Lin Demiy ool

- iTemperature [
CPressure [kPa]
- [Volume [m3/kgmole]

: Acengicity

1D Critical / Pairt /TDeo / UseProp /

Estimate Unknown Props 3

(=]
| gl
Available UNIFAC Groups
SubGroup  Bonds Example Component
- Bddd G 1 CHET 1 22 A Timethyipentane N
addGroupls] | ore 2 224 Trmethylpentans 2]
3 CH 3 2.24Timethylpentane
> Delete Group 4 C 4§ 2.2 4Timethylpentane
5 CH2=CH 1 IMethyli-Hexene
1 B CH=CH 2 3MethylT-Hexene
, 7 CH2=C 2 FMethl-1-Hexene
Muit-Molecules B8 CH=C 3 3Methyll-Hexerne
3 (=L 4 FMethyl1-Hexene
110 ACH 3  Benzens ]
UNIFAC Structure |(LH 215 {LHZP T DRI ADHIZ A0 ADTCHE A00H CHAO
~UNIFAC Calculated Base Propetigs oo ~UNIFAL Caloulated Critical Properties
Molecular Weight 4367 {Temperature [C] .. Ba542
MNQUACR k17,9098 Pressure [kPa] 917.72
HUNIGUAC G 14.0200 ¢ Molume Im37kgraole] 1.35805
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Grupo dos Hidrocarbonetos

1) Escalenc

ol %l
[1070 j A
Hase Propeties
Molecular Weight 410,70 |
Mormal Boling P _ 58223
ideat Lig Density ka/ma] EECANEAY

~Critcal Froperhies

" iTemparature IC]

PressurefkPai |
- Molume [m3kgmols]
* centricity

D Eiticad / Paint f TDep / UserProp /

. |
Estimate Unknown Props |

]
i | o
UNIFAC Steuckure Awailable UNIFAC Groups
Sub Grew How Man Sub Group Bonds  Example Component
j NUORRIS | Ry ¢ ACEE g 1 CH. 1 : simethulpentane
B S Add Growpls]_ | 2 CHZ 2 224Trmethylpentare
R - {2 CH 3 2.2.4-Timethyipentane
4 & > Delete Group ! 4 C 4 2.24-Trmethylpentans
b O 5 CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
0. a § CH=CH 2 3Methy1-Hewene
o a . e 17 fCHZeC 2 3Methyi-1-Herene
-0 g Multitolecuies § CH=C 3 3Methyl1-Hexene
u U g r=C 4 ZMethyl1-Hexere
| 0 0 0 ACH 3  Banzene i
UNIFAL Stiucture YIHER CHINGICHE DR
UINIFAC Calculated Base Propettigs o - ~LJMIFAC Caloulated Criticat Propertisg
- Molecular Weight _ 41073 . [Temperature [C] - 776.35
UNIQUACR 179512 Presswe[kPa) 861.00
CUMIQUAC O 135520 olume {m3kgmole] 1.5055
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Apéndice B

A seguir estdo apresentados os componentes hipotéticos criados, um a um.

Grupo de Acidos:
1) Acido Palmitico

. Critical Propertias -

-Bage Properies

- [Molecular Weight gL
 [Mosmal Bailing Pt [C] 437.84 ;
" fideal Lic Density thg/m3] ISR

¢ |Temperature [C]
Pressure [kPa]

Volures [m3 kgmole]
* [eentricay

D, Critical /F‘Gint /TDB;} /UserF‘mp /

Estimate Unknown Props l

o UNIFAC Comporent Builder - ac.;:_afz:iiﬁi:
UHIFAC Structure Available INIFAC Groups
Sub Grou How ban Sub Goup Bonds  Example Component
::j! S 1 ¢ frcld Groupls) l 2 2 4-Trimethydpertans
é Tj = 2 CH2 2 2.24Timethylpentane
3 CH 3 224 Tumathylpentane
0. 0 > Delete Group i 4 C 4§ 2.2 4-Trimethyipertane
@ 3 5§ CH2=CH 1 3Methy1 Hesere
0. 0 1 6 CHe«CH 2 IMethyd1-Hexens
D o S | 7 CHz=C 2 3Methl1-Hexene
0. 0. MuliMolecules | g cH-C 3 3Methyl1 Hexene
B 0 9 C=C 4 3Methyl-1-Hesene ‘
. 0. 0 10 ACH 3 Benzene _‘f_i
UNIFAL Shucture CHAEH2 L CoaH
UNIFALC Caleulzted Base Properties UNIFAL Calcwated Critical Properties
Molecular Weight i . 256,43 Temperature [ _B1413
UNIGUAC R 116440 Pressue[kPa] 140801
UMOUAL G 56320 ohume [m3/kgmole] {19555
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2) Acido Oléico

ac.oleico™

[Z8247

-Base Pioperties

5757

Critical Propedies

 Molecular Weight
- [Nomal Boiing PUCE 1
- ddea i

Tamperature [T

Pressure [kPal

A oentriciy

ohame m3kgmale]

Estimate Unknown Props

_}9_, Critical /?oint f?Dep /UserProp /

4 UNIFAC Component Buildes - at:'.ulé'iqé:’." G

1 | -
UHIFAL Stuciure Available UNIFAC Groups
Sub Grou How Man Sub Group Bonds Example Component
i | . <~ Add Groups] E 1 2.2 4-Trimathidpentans
e , 1;1 = 72 CH2 2 224 Trmethyipentane
e L 3 CH 3 2.24-Trimethvipentane
VA3 ] > Delete Group I 4 C 4 2.2 4 Timethylpentane
0 0 | 5 CHz=CH 1 3-Methyl-1 Hexene
o . 6 CH=CH 2 3Methyll-Hexene
B L R A 7 CH2=C 2 JMethyl1-Hexens
LB g MultiMalecules § CH=C 3 3Methyl1-Hexene
________ o a g =L 4 3Methgl1-Hexene
R o 10 ACH 3 HBenzene 1J
UMIFALC Stucture CHIICH2TE CH=0H OO0
~UNIFAC Caleulated Base Praperties ~UNIFAC Calculated Critical Properties -~~~
Molacuiar ‘Weight 28247 Temperatwe(C] .. BB97t
UNIGUACR 127607 Pressure [kPa) b 127097
UNIGUAC G 104930 Molume [m3/kgmole] 1.0475
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Apéndice B

Grupo dos Triglicerideos

1) Tripalmitina

Bﬁse PfD;}ﬁme&”” . R o

- MolecularWeight 80735 5
MNomal Boling PtIC] 1267.35
" ideal Lig Density flkg/m3} 847 75

Cidtical Properties

Temperature [C]

Pressure (kPa]
olume [m/kgmole]

Soenticity

- 1D, Eritical / Poirt ;" Thsp ;{ UserProp /

Estimate Urkeown Props i

¥ UNIFAC Component Builder - Tripalmitin
i l ]
UMIFAC Structuss Available UNIFAC Groups
Sub E_Zsaug How Many Sub Group Bonds  Example Component
I 3 < Add Group(s] ‘ 1 2.2 & Trimethylpentans
% . ﬂ = 2 CHZ 2 2.2 ATrimethylpentane
i 3 CH 3 2.2 4-Trimethylpentane
2 3 >Delete Grawp_|| § ¢ 4 2724 Timethyipentans
b b 5 [H2=CH 1 3MethyliHexene
SR J 6 CH=CH 2 3Methyl1-Hesene
0. O | 7 CHZeC 2 IMethyl1-Henene
B MultiMolecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
0. .0 § C=0 4 3Methyl1-Hexene
SN iz 10 ACH 3 Benhzene ..".j
UNIFAC Syucture  [[TH 213 [EHZJ4T CH [CH2COO 13
“UMIFAL Calcudated Base Properties -+ - s URIFALC Caloulated Critinal Properties - e
Molecular Weight Bl7.23 Temperabwz(C} 1 273569 ¢
UMIQUACR 158298 Presswe(kPa] ] ze9s4
LURIGUAL 1) 2491724 alurme [m3/kgmoiz] 29635
e e F P SUUPORRN . S j
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Apéndice B

2) Trioleina

~Base Propeties

Molecular Weight 885,44 1
Hormal Boiling Pt 141797 ¢
. §deal Lig Daniiy ka3 4105 1

Cotical Proparties—

Temperatie [
Pressure [kPa]
Yolume Im3/kgmole]
A centiciy

D Coitical / Pairit f Thep f UseProp /

Estimate Hrknown Props l

#9 UNIFAC Component Builder - Triolein* nrd
j | &
UNIFAC Structuae Avatable UNIFAL Groups
Sub Groyp . How Marny Sub Group Bonds Example Compaonerst
ww..%_ R 413 < Add Groupls) i Wk 2.2 4-Trimethylpentane
3 : 2 [CH2 2 224 Thimethylpentane
s 3 CH 3 2.24-Timethylpentane
& 3 > Delete Group | ic 4 224 Timethdpentane
L83 e, 5 CH2=CH 1 3Methyl-1-Hexene
6. 0 6 CH=CH 2 FMethyl1-Hexene
o 8 Multi-tolecuies 8 CH=C 3 3Methyll-Hexens
0. s 9 C=£ 4 3Methyl1-Hexene
0. o 10 ACH 3 Benzene hd
UMIFAC Stucture |[THZ! LHZI00]
UNIFAL Caloulated Base Propesties - - ~ UNIFAL Calculatad Critical Properties
Molecudar Weight T ema Tempersture [C] 374618
UNIQUAC R 393793 [Fressure [kPa] . 23588
UHIGUAT G 317730 0 Wolume [m3/kgmols] 32395
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Apéndice B

3} Tristearina

89149

Baze Propsriss

Molecular ‘Weight

- Criticat Fropesties

Nommal Boling PLIC]
: Yodeal Lig Densty kafmd]

- {Temperature [C]
- Pressure [kPa)

cantricity

_oiu_i_r_ne [m3f’kgm0§a} B DT

« 1D, Criticat / Paint / TDep ,/ UserFiop /

£ sbmate Unknown Props [

UNIFAC Stuchae Available UNIFAL Groups
Sub (3o How Man Sub Group Bonds Esxample Component
:j! 3 1 2 2 4T rienethvlnentane
P ¢ frdd 3 Loy TEnet DR
. % B} 4? &dld Group(s) l 2 CH2 2 224 Timethylpentane
A 3 {H 3 2.24-Trimethvlpentane
3 3 > Delste Group l 4 C 4 2.24-Timethvipentane
U U 5 CH2=CH 1 3Methyl-1-Hexene
0 0 § CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
L0 |7 cH2C 2 3Methyl1-Hexers
g U Multi-Holecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
Q.. 2o 9 C=C 4 3MethylT-Hexene
. N LB 1 ACH 3  Berzene .:.J
UHIFAC Stucture :ié}‘é?":?,‘.?? [CH2A7 CH (CHzCo00E
-UNIFAE Calcidated Base Properties oo UNIFAC Calculated Critical Properties -
MoleculsrWeight T [ T 83143 - [Tempeiatwe[C] 421330
UNIQUAC R 398762 [Pressue [kPa] 224308
LINIGUAL () 324120 olume [m3kgmois] 3.2958
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Apéndice B

4} Trilinoleina

24 Tiilinolein® -

873,40 ] |

_i[i;_l:ritiaa? /’Pcir‘gi /?De;:u /Ii.ﬁserF*mp /

- Base Propartiss

- i olzcuiar Weight
- Hormal Boiing Pt [C]

lideal Lig Density (ka/m3]

- Critical Froperties-

Terperature 1]
Pressure kPa] 4
olursie [rm3/kamole]

I centricity

Estimate Unknown Props j

UNIFAL Stiucture Avaitable UNIFAC Groups
Sub Brou How Man Sub Group Bonds Example Companent
] .
j: . | e Add 5 1 3 2.2 4-Trimethulpentane
2 ® A Groupl]_| 2 CHe 2 224 Timethglpentane
- 3 CH 3 Z.24-Tomethyipentane
b: & > Delete Group l 4 C 4 224 Tomethylpentane
23 3 5 CHz=CH 1 3Methyl1-Hexene
U B & CH=CH 2 FMethyl1-Hexene
0. o : e | 7 CH2=C 2 3Methyl-1-Hexens
g . 0 Multi-Molecules 8 CH=C 3 3Methyll-Hexens
0 L8 g =C 4  3Methyt1-Hexene
U B 10 ACH 3  Berzens Lj
UMIFAC Structure [CHZZ (CH2EE OH IDH=CH B [CH2000E
~UMNIFAL Calculated Base Propertties -+ LUNIFAC Calculated Critical Properties
Molecular'weignt 1 87940 [Temperatuie [C] o 3392.09
UNIQUAL 7 384836 PresswelkPal @ 24761
LUMIQUALC 211340 : olume [m3dkamole] 1179
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Apéndice B

Grupo dos Diglicerideos
1) Dipalmitina

N Dipalmitin® N
568,92 | ]

Basze Properties

- Molecutar weight
Momnal Boling PrIC}] ¢
ideal Liq Density Bagdmd]

T emperaturs [L]
 Presswe [kPa] .
* Wolume [m3/kgmale]

A certncity

" “I‘E};; Crtical / Paint f TDegp / UserProp /

Estimate Unknown Props 1 {

o UNIFAC Component Builder - Dipalmitin® 1x]
1 l |
UMIFAL Stucture Available UNIFAL Groups
Syb Group . How Man Sub Group Bonds Example Companent
j—y—_ : 5 w , e J—Y _—
- SES— — <o Bdd Grou 1 2.2 4-Trimethvlpentans
. g ._ Zg fold Groupls) ’ 2 [CHZ 2 224-Trimethylpentans
g o 3 CH 3 2Z4-Tomethvipertane
23 L2 > Delete Group i 4 C 4 224 Trimethylpentans
5 ! 5 [H2=CH 1 3-Methyi-1-Hexens
0. ¢ 6 CH=CH 2 3Methyl-1-Hexens
D O 7 [CH2=L 2 3-Methyb1-Hexene
0 . a Mult-Molecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
o G 3 C=C 4 FMethpl-i-Hexene
R 0 10 ACH 3  Benzene :_l
UNIFAL Stucture [CHEOZ IHZIZE THCHECO 02 O
- UNIFAC Calculated Base Propertigs - -LINIFAC Caloulated Critical Properties BERREE
Molecutarweght T 566.92  [TempestwelC] T 138862
UNIGUACH 254851 Prescure kP o 500,93
LMIQUAC O Z21.0840 alurse [m3kamote] 20605
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Apéndice B

2} Digleing

~Hase Properties :
- Molecular Weight 520.93 1
MomalBoiing PHIC] O n '
*fideal Lig Density kgfm3)

- Lrtical Propediss

Temperaturs [T}
Pressure [kPaj
Volume [m3/kgmole]
- Bcertnciy

=T 1D, Critical / Point / TDep / UserProp /

Estimste Unknown Props I

M UNIFAC Component Builder - Diolein® !
i 7
UNIFAC Structure “vallable UNIFAC Groups
Sub Grou How Man Sub Group Bonds Example Component
S _! - <~ Add Group(s) ] 1 2.2 A-Tomethylpentane
g - 2§ - 2 [H2 2 2.24Trimethylpentans
R ok 3 CH 3 224 Trimethylpentane
B 2 > Relete Group ‘ 4 C 4 224 Timethylpentans
13 - 8 ECHZ2=CH 1 Methyll-Hexene
23 2 & CH=CH 2 3-Methyl-1-Herene
. a 0 J 7 CH2=C 2 3Methyl1-Hexene
L0 3 Mult-Mofecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hesene
0 0 3 C=C 4 3Methyl1-Hexene
R L 10 ACH 3 Berzens _:_J
LIMIFAL Stuchue l[il“”%—"ﬂ}i ICH2Z8 CH ICH=CH2 OH {CHZCD00
UMNIFAL Calculated Base Praperties - UNIFAL Calculated Critical Properties
Molecuiar weight 1 82033 [Temperature [C] . 161297
UNIGUAC R L27es  PresswelkPa) b 44353
UMNIGUAT 1) 228180 . Molume [m3/kgmole] 2.24458
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Apéndice B

3) Distearina

»4 Distearin®

625,03

- Baze Properties

Molecular Weight
Normal Boiling Pt [C]

Crbical Properties

dedl Lig Density tkadm3]i

Temperature [C]

{kPa]

Volume
- roentricity

[m3fkgm0§e] e

D Lritical /Psini /jTDep ,{’Lﬁserﬂap /

Estimate Unknown Props i

29 UNIFAC Component Builder - Distearin

[1 P
UNIFAL Stucture Available UNIFAC Groups
b Sub Group  How Man Sub Group Bonds  Example Component
] 2 k 5 RS J E S
- : < Addd Girou 2.2 4-Tmethwipertane
g . 3§2 = ps) ‘ 2 CHz 2 2.24-Timethyipentane
e : 3 CH 3 224 Trimethyipertans
..... 157 1 > Delete Giroup I 4 C 4 2.2 4-Tdmsthylpertane
23 2 5 [CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
Lo U 6 CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
o o , 7 CH2sC 2 3Methyli-Hexene
g 0 MM olecudes § CH=C 3 3Methy1-Hexene
Nt 0 g C=C 4 3Methy1-Hexene
0 0. 10 ACH 3 Benzere l’
UMIFAC Structuse FOMZE [CHZEE O OH [CHzC0O2
UMIFAC Caiaulated Base Properties = i LINIFAC Caleulated Critical Properties - :
olecular Weight 62503 fTemperatwe [C] 164926
UNIQUAC R 281627 . PressurekPal 42477
LHIGUAC @ 232440  ° Molume im3/kgmols] 2.2845
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Apéndice B

4) Dilinoleina

»l Dilinolein®

{616.96 | 7

"’m'-,._\_.i_g_:;_x[:iitinal / Foint / TDep / UseProp /

Base Pmperties -

; Molecudar Weight
C Nommal Boling PrICT
' {ldeal Lig Density [kg/m3]

Temperatue [C]
Pressure [kPa) '
Volume [m3zkgmale] 1
& centricity

Estimate Unkrown Props z

UNIFAL Structure Available UHIFAT Groups
Sub Groy How Many Sub Group Bonds Example Eomponent
B . <~ Add Groupls 1 2.2 4-Thmathylpentane
g 2? — pls) ! 2 [H2 2 224Timethylpentane
- 3 CH 3 224 Trimethylpentane
5 : 4 > Delete Graup i 4 C 4 224 Trmethvlpentane
15 o L 5 [CHZ=CH 1 3Msthyd-1-Hexene
3. ¢ E  CH=CH 2 3Methyll Hexene
I B 7 CHI=C 2 3Methyi-1-Hevene
0. U Multi-Molecules g CH=C 3 3Methyl-l-Hevene
LB 4 q Car 4 3Methyll-Hesens
UNIFAC Stpucture HCHSIZ ITHEZ24 TH [DH=0H 4 DR [DH2C0002
E'UNIFAC Caloulated Base Properties + - UNIFAC Calculated Critical Propertigg oo
 Molecular Weight . 61696 [Temperature [C] 1561.45
- WNIGUAL R .27.2543 - Pressure [kPa] 46368
UNIGUAL G 223920 Molume [m3/kgmais] 2.2045
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Apéndice B

Gripo dos Monoglicerideos

1) Monopalmitina

EET

Base Propertes

i clecudar Weaight
M ormal Boiing Pt T

Critical Properties

- |Pressige [kPa)

Temperature [}

olume [m3kamole]

A cantricity

_ID_, Ciitical /Peint /TDep /UseiProp /

E stirmate Unknown Props {

»8 UNIFAC Component Builder - Mono X
[1 ! =l
UNIFAL Shucture Available UNIFAL Groups
Sub Gzﬂug How Mary Sub Group Bonds Ewxample Component
e ] < iyl Groupls) i ] 2.2 4-Trirmethuloentane
% ' ? = 2 CH2 2 2,24 Trimethylpentane
LB - 2 CH 3 2.24Tumethylpentans
15 2 > DelteGrawp [} ¢ 4 274 Timethylpentane
23 .1 5 ECHZ=CH 1 3Methyl1-Hexene
0 u § CH=CH 2 3Methylt-Hexere
0 1 L 7 CH2-C 2 3Methpl1-Hexene
g o Mult-Malecules 8 CH=C 3 3Methyll-Hevene
2 G g C=C 4 3-Methyl1-Hexene
0 o 10 ACH 3 Benzene hd
UNIFAC Stucture  WCHZIDHTR CH EIH52 CHROGD
LINIFAC Calculted Base Properties UNIFAL Calcudated Critical Properties -
Molecular Weight 133081 ¢ [Tempetatwel[C] ... B02E
UMIGUAC R 15404 - PresswekPs] 123548
UNIQUAC G 1289650 1 Molume [m3/kamole] 11575
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Apéndice B

2} Monooleina

~Criical Properties

59 Moloolein™ 1K
1355.54 |
Base Poperties
Molecular Weight 25654 |

[Nommal Beling PtIC  F |
fdeal Lig Density Thg/m3)] :

e

T emperatuas [T
Pressure [kPa]

I centricity

 Molume [m3komale]

D, Critical / Puoint / TDep f UserProp /

E stimate Unknown Props !

UMIFAC Structure Available UNIFAC Groups
Sub Group | How Many Sub Group Bonds  Example Component
] ! e L < Add Group(s] i 1 2.2 4-Trimethynerdans
% ; 1? - 2 [H2 2 2.24-Timethyipentane
o ol 3 CH 3 224 Timethylpentane
E ! > Delete Group l 4 C 4 2.24Trimethylpentane
15 L2 E  [H2=CH 1 3Methyi1-Hexere
S22 1 6 CH=CH 2 3Methyi-1-Hexene
0 0 . v | F o CH2=C 2 3Methyt1-Hexene
B L L Multi-Molecules g8 CH=L 3 IMethyl1-Hesens
U 0 9 C=C 4 3Methyl-1-Hexene
ST | SO 10 ACH 3 Henzene Rd
UMIFAL Stucture ]J::HEJ (CHITE CH CH=0H ORI CHECT
-1 INIFAC Calculated Base Properties ~UNIFAC Caledated Critical Propertigg oo
Molecular Weight .. 38854 |Temperatue [C] .. BeBD
UNIQUAC R 162571 [Pressure [kPa} L2l
URIQUAC O 138630 aluma m3kamole] 1.2495%
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Apéndice B

3) Monostearina

28 Monostearin®

{35656

- Base Properties

i olecudar wWaight

~{ritical Properties

homel Boiing Pt C]
. ideal Lig Denzity ko/m3]

{Temperature [C]

- Presswre [kPa]

olume [m3/kgmole]
lecentricity

) i[}_;;st_&itical / Point / TDep /{ UseProp /

Estimate Unknown Props l

UNIFAC Component Builder - Monostear x|
1 | i
UHNIFAL Struckure Sveailable UNIFAC Groups
Sub Group . How Man Sub Group Bonds Example Component
1 A9 4T st b
e | . - Add & I 1 2.2 A-Terpethpinentars
U 17 < AddGrouwls) | 2 CH2 2 224 Trmethylpentane
: : 3 €H 3 224 Timethylpentane
15 2 > Delete Graup { 4§ C 4 2.2.4-Tamethyipentane
23 1 5 CHZ=CH 1 3Methyd-1-Hesene
a.. U £ CH=CH 2 3Methyi-l-Hexene
a S 7 [CH2-C 2 3Methyl-1-Hexene
g d Multi-Molecules 8 [H=C 3 3Methyl1-Hexene
0 D 3 C=C 4 3Methy1-Hexsne
B 10 ACH 3 Benzene hd
UNIFAC Stucture  [CHZ [TH21T7 TH {DHZ CH2C0D
~UNIFAL Calewlated Base Propesties UNIFAC Caleulated Critical Propesties
 Molecular Weight 389858 {Temperature [C]  BEGS62
UNIQUACH 164832 Fressue [cFa] 1084.20
URIQUAC 14.0760 olime [m37/kgronle] 1.26895
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Apéndice B

4) Monolinoleina

@ Monolinalei™ -

ESE

~Base Propeties

Molecular Weight

NomalBoiirg PIC]
. Hdeal Lig Density tha/m3;

~Lritical Properties

| iTemperature {C]

Pressure kPa]
alume [m3 kgmole]

Acentricity

ﬁ;ﬁ::i&i::a& / Point / TDep / UserProp /

Estimate Unknown Props i

»¥ UHIFAC Component Builder - Monolinolei® <4 W
I | =l
UNIFAC Structure Available UMIFAL Groups
Sub Groun | How Man Sub Group Bonds  Example Component
E:%} i < Avdd Groupls] } 2 2 4-Trimethwlpentane
. % 1;3 = 2 CHz 2 224 Trimethylpentane
: 3 CH 3 224 Trimethylpentane
LB e B > Delete Graup | 4 T 4 22 ATrhimethyipentane
15 2 5 [CH2=CH 1 3Methyl-i-Hexens
- L § CH=CH 2 3Methyl1-Hesene
a G SRS B S © v 2 3-Methyli Hexene
LB LB Multi-Molecules 8 CH=C 3 FMathyll-Hexerne
I g 9 =L 4  IMathyll-Hexene
A a W ACH 3 Benzene .:.[
UNIFAC Stucture  {CHZ{DHEN 3 OH [TH=CH]Z 1002 CHZCG0
UNIFAL Calcidated Basze Fropartiss -UNIFAC Calculated Ciitical Properties
Molecular Weight 1 38453 0 {Temperatue IC) 870.97
Jomiguach 18020 PresswelPal | 1ig2as
UNIGUAC O 13.6500 olune [m3/kgmale] 1.2288




Apéndice B

Grupo dos Esteres Etilicos

1) Etil Palmitate

3 etil patmit™

Lritical Properties

|deal Lig Density fka/mal]

|2g4.48
Base Propertias
olecylar Weight Z04 42
Maormal Boding P1C]

(Temperatwrs [C] |
- Pressure [kPaj

 Wolume [m3/kagmole]
Boentricity

- 1D, Critical / Point / TDep / UserProp /

Estimate Unknown Props ’

8 UNIFAC Component Builder - etil palm
i -
UNIFAC Stucture &vailable UNIFAC Groups
S Group . How Mary Sub Group Bonds Example Componerst
—% : § ¢ Add Grougp(s) 1 1 2.2 A4-Trimethlpentans
S ....11... = 2 CH2 2 224 Trmethylpentane
2. 2 CH 3 2.24-Tumethylpentane
o g >DeleteGroup || 7 ¢ 4 224 Trimethylpentane
g, G 5 CHZ=CH 1 3Methyl1-Hexere
0 o 5 CH=CH 2 3Methyl1-Hexene
0 d ., .7 CHzC 2 3IMethylT-Hexene
0. 0 Multi Molecules § CH=C 3 3Methyl1-Hexene
8. & 3 C=C 4 JMethyl-1-Hezene
0. 0 10 ACH 3  Benzene ]
UNIFALT Structure i SICHMT4 CH2O00
UNIFAC Calculated Base Properties ~UMIFALC Calculated Critical Properties
Molecuiar Weight 1 28448 [Temperature [C] . 56185
UnigUaCt A 12,9202 Pressue (kPa] 118614
UNIQUAC G 106780 olume [m37/kamale] 1.0695
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Apéndice B

2) Etil Oleato

;Q] etil oleato™

{310.52 | __3

‘Base Propertias :
- Molecular \weight 31052
MNomalBolingPtIC] 0 44823
*ideal Lig Density [kg/m3] Gighe ¢

Critical Propetisg- -

Temperatute [C]

Fressure [kPa] _
olume [m3kgmals] _
centricity o

b, Critical / Point / TDep / UseiProp /

Estimate Unknown Props }

UNIFAL Stuckure Available UNIFAC Groups
Sub Group  How Man Sub Group Bonds Example Component
:ﬂ¥ ...... e <o iy Group(s) I 2.2 4-Tamethypertane
é. S é;}_ = 2 CHZ 2 224 Tomethylpentane
: 3 CH 3 2.24-Timethylpentane
23 1 > Delete Group l i C 4 2.24Timethylpentans
I 28 5 CH2=CH 1 3Methyl-1-Hexene
LB 0 5 CH=CH 2 3Methyl1-Hezene
iy B : , 7 CHz=C 2 3Methyl1-Hexene
U B MubiMolecules 8 CH=C 3 3Methyl1Hexene
o 0 9 C=C 4 FMethyl-1-Herane
0. ] 10 ACH 3 Benzene hd
UNIFAC Structse EHEE & CH=0H CHEMDD
-HMIFAL Calcudated Hase Propetties -+ UNHAL Caleulated Critical Properttigs -
Molecular Weight L)oo 31052 ¢ Temperature {C] U1 Y-
UNIQUACH 140363 ! PresswefkPa] L 105348
LNIQUAC & 11.5430 - | Molume [mi/kgmote] 11615
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Apéndice B

3) Etii Estearato

% etil estear™

1312.53 |

Hase Mropertiss
'Moiﬁfcuiai weight 32he3 §
Normal Boiing PLICT TR

* fidea Lig Densty ko/m3] IR

~{rtical Propardias

T emperature [C]

|Pressure [kPa]

centricity

"‘-._@_.:;.:_Efiticai / Paint / TDep / UserFrop /

E stimate Unknowr: Props l

UNIFAC Component Buildes - etil est

o | ]
UNIFAL Shucture Avallable UNIFAL Groups
Sub Growp : Howe Man Subs Group Bonds Example Component
2 g 1 po o b i _ P
: g o e A 2 2 4-Trimethylpentane
. 2% e 1%3 £ Grovpls] i 2 LCH2 2 22 4Trimethylpentane
Loed o E 3 [CH 3 2.24-Trmethyipertane
0 0 > Delete Em“f”J i C 4 224 Timethylpentane
0. . 5 CH2=CH 1 3Methyl1-Hexene
Bl o & CH=CH 2 3Methyl-i-Hexene
0 . ; . . 7 CH2-C 2 3Methyl-t-Hexene
S0 U Mult-tolecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hesxene
0 i 3 =C 4 FMethyl1-Hexene
) il o 10 ACH 3 Benzene hd
UNIFAC Stuckure  IDHZE [DHZAE CHECOD
LMIFAD Caloulated Base Properties - s ~UHIFAE Caloulated Ciitical Prapetties
Molecular Weight ) 31283 [TemperatuelC] | 510.28
UNlguace .. 14.2680 Pressure [kPa} o . 10878
LINIGUALC O 11.7560 cume [m3kgmole] 1.1815
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Apéndice B

4) Ktil Linoleato

- Base Fropeties

malecular Weight

Miormnal Bailing PEE_C}

- Lyticsl Properties

ideal Lia Densiy fkgdmall .

[Temperature [T
; Fressure (kP a

Volume m3kgmale] |

ﬁcanmcity

z:-.\__i_{_l__:‘;aﬂriéital / Point / TDep / UseiFiop /

Estimate Unknown Frops z

4 UNIFAC Component Builder - etil linole*

It |
UNIFAL Stucture Available UNIFAL Groups
Sub [Grou _ How Man Sub Group Bonds Example Component
» Z <~ Add Groupis) } 1 2.2 4-Trmethylpentane
é R 1% = 2 [H2 2 2.2 &Trmethylpentane
. 3 LH 3 2.2.4-Timethyipentane
e 1 > Delete Group i 4 C 4 2.2 4 Trimethylpentane
.. . § (CH2=CH 1 3Methyh1-Hexene
.0 U E CH=CH 2 3Methyl-1-Hexene
B O |7 CHeC 2 IMethyl1-Hexene
0.. g Multi-Molecules 8 CHeC 3 3Methyl1-Hexene
B g 9 C=C 4 3Methyl1-Hexene
0 a 10 ACH 3 Benzene hd

UNIFALC Stpuchure [CHIE [CHER 2 [CH=CHZ CH2C00
~UNIFAC Calculated Base Propertigs e

UMIFAC Calowated Critical Propesties -

Molecular wWeight _ 20850
UNIQUACR g 13804
DHIGUAC 11.3200

Temperstue L] ... B2
Fressure [kPa) 099,594
olume [m3kgmale] 11415
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Apéndice B

Grupo dos Carotenos

1) Beta-Carotene

- Base Pronertiss

FMolecular wWeight
- Nomal Boiing PtC] [
*ideal Lin Density fka/m3]

- Litical Propertiss -

- [Tempesature [C]
Pressure [kPaj

folurne m3/kgmole]
: [Bcenticiy

' &;}ﬂritic&g/f:’oéﬂt /‘?Dep [Userprop ;T

£ stimate Unknown Props z

3 UINIFAC Component Builder - beta-cas 1x!
fi | 2
UNIFALC Structure Available UNIFAC Groups
Sub Groun - How Man Sub Group Bonds Ewxample Component
0 . e . e ———
! LY ¢ Add G 1 [H3 2.2 4-Trmethylpentane
ﬁ o g &dd Group|s] } 2 (H2 2 224 Timethylpentane
' 3 (CH 3 2.2 A4 Timethipentane
3 g » Delete Group ! i C 4 2.24Timethylpentane
6. - 8 [CH2=CH 1 FMethyl-1-Hexene
LB 4 & CH=CH 2 3Methul1-Henene
. [ - : 7 CH2-C 2 Jhethyl1-Hexene
G 0 Mudti-Molecules 8 CH=C 3 3Methyl1-Hexene
8 0 9 C=C 4 3IMethyl1-Hexene
0. 0 18 ACH 3 Benzene ."f_J
UNIFAT Shuchue CHAT O CHZE 2] =3 {CH=CHR ;\i}éi
~UNIFAL Calculated Base Properties - e NIFAD Caleulated Eritical Properties- o
Molecular Weight _ . b3sss  TemperatwefC] 114107,
UNIQUACR . &3.3553 Pressure (kPa] . s 558.35
LMIQUAC G 19.7290 olurne fm3Akgmale) 2.0055
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Apéndice B

Grupo dos Tocoferéis

1) Alfa~Tocoferol

|430.72

~Eitical Propettigs

- Molecular Weight 43072 |
- Mowmnal Bolling Pt [C] 73655
ideal Lig Density [ka/m3l RLENCEE

- {Tempatahurs i}

Pressure [kPa]

eantriciy

71D, Critical /Paint /TDep /UserProp /

E stirmate Linknowr Props

|

> UNIFAC Component Builder - alfa-tocofe*

1

LUNIFAC Structure Available UNIFAC Groups
Sub arou Hew Man Sub Group Bonds Exampie Componert
1 15 ¢~ Add Group(s) 1 i 2.2 A-Tiimethylpentsne
% 13 = 2 CHZ 2 2.2ATimethylpentane
O AT 3 CH 3 224 Tdmethylpentane
1., 2 > Delete Group ; 4 0 4 Z2.2.4-Tamethylpentane
12 3 5 CH2=CH 1 FMethyl-1Hexene
As B CH=CH 2 FMethyl1-Hezene
27 1 — SRS I B o 3 I 2 3Methyd1-Hesene
U g Multidclecules 8 CH=C 3 3Methyb1-Hexene
..o e — 0 9 CaC 4 BMethyll-Hexere
o: . . ] 10 ACH 3 Berzene =

o

UNIFAC Structure JIEHIE [CHZHT |
UMIFAL Calculated Base Properties

1]

MIZ A0 MCHIEALDH CHO

NIFAC Caleulated Critical Properties

Molecular Weight BN <1 )
UMiQusCr 12.3739 P
UNIQUAL 151560

emperature [C] 1 954390
ressue (kPa] 805.70
olume [m3kgrnale] 1.5025
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Apéndice

Dades de Importacio ¢ Exportacie dos Principais Componentes do Oleo de Palma e
do Destilado da Desodorizaciio do Oleo de Soja (DDOS)

(Fontes: http://aliceweb.desenvolvimento.gov.br ¢ http://mdic.gov.br).

Dados de Exportacio Brasileira
Oleo de Dendé, Bruto

OLEO DE PALMA

Periodo USS FOB Peso liguido (kg) Preco
médio{US$/kg}
(01/1996 a 12/1996 15135876 29190965 0,52
01/1997 a 12/1997 15316243 30236130 0,51
01/1998 a 12/1998 15667205 26172577 0,60
01/1999 a 12/1999 7862254 12744820 0,62
01/2000 a 1272000 7433408 30040631 0,25
0172001 a 12/2001 6889562 28614411 0,24
01/2002 2 12/2002 2300533 6673455 0,34
01/2003 a 16/2003 19649 27930 0,70
Vitamina Al - Alcool (Retinol)
Periodo US$ FOB Peso liguido (kg) Preco
médie(US$/kg)
01/1996 a 12/1996 - - -
(01/1997 a 12/1997 71931 2675 26,89
01/1998 a 12/1998 11 1 11,00
01/1999 a 12/1999 7375 300 2458
(1/2000 a 12/2000 - - -
01/2001 a 12/2001 - - -
01/2002 a 12/2002 - - -
01/2003 a 10/2003 - - -
Acetato de Vitamina Al Alcool
Periodo USS$ FOB Peso liquido (kg) Preco
médio(USS/kg)
01/1996a 12/1996 404983 13400 30,22
01/1997 a 12/1997 176225 6550 26,90
01/1998 a 12/1998 8407 251 33,49
01/1999 a 12/1999 73854 2325 31,77
01/2000 a 12/2000 49302 1200 41,09
61/2001 a 12/2001 854271 51690 16,53
01/2002 a 12/2002 104400 4400 23,73

01/2003 a 10/2003
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Apéndice C

OLEOC DE PALMA

Dados de Importacio Brasileira

Vitamina Al Alcool (Retinol)

Periode US§ FOB Peso lignido (kg) Preco
médio{US$/ke)
01/1996 a 12/1996 662 26 25,46
01/1997 a 12/1997 4886 133 36,74
01/1998 5 12/1998 8714 307 28,38
01/1999 a 12/199% 106942 3756 28,47
01/2000 a 12/2000 11166 422 26,46
01/2001 a 12/2001 3761 137 27,45
01/2002 a 12/2002 1745 4 -
01/2003 a 10/2003 25731 365 70,50
Acetato de Vitamina Al Alcool
Periedo USS FOB Peso liguido (kg) Preco
médie{USS/kg)

01/1996 2 12/1596 5639142 112660 50,05
01/1997 2 12/1997 4073204 94541 43,08
01/1998 a 12/1998 4902017 126045 38,89
01/1999 2 12/1999 5822696 221167 26,33
01/2000 a 12/2000 6746000 376987 17,89
01/2001 a 12/2001 5997660 311901 19,23
01/2002 a 12/2002 4974465 335740 14,82
01/2003 a 10/2003 2468105 156011 15,82
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Apéndice O

OLEO DE SOJA

Dados de Exportacio Brasileira
Oleo de Soja Bruto, mesmo degomado

Periodo USS FOB Peso liguide (kg) Preco
médio{USS/kg)
01/1996 a 12/1996 685334338 1283132552 0,53
01/1997 a 12/1997 331616883 1013437303 0,52
(1/1998 a 12/1998 723611434 1201630712 0,60
01/1999 5 12/1999 564202383 1297051916 0,43
(1/2000 a 12/2000 299574917 910357571 0,33
01/2001 a 12/2001 414922203 1390675318 0,30
01/2002 a 12/2002 675049516 1700821511 0,46
01/2003 a 10/2003 855519114 1791708288 0,48
D- ou Di-alfa tocoferol- ndo misturados
Peripde USS FOB Peso liguido (kg) Preco
meéedin(US$/kg)
01/1996 2 12/1996 197071 86400 2,28
01/1997 a 12/1997 123192 54360 2,27
(1/1998 a 12/1998 419936 262980 1,60
01/1599 a 12/1999 819235 316000 2,59
01/2000 a 12/2000 403365 272580 1,48
01/2001 a 12/2001 187027 224750 0,83
01/2002 a 12/2002 202745 376390 0,54
01/2003 a 10/2003 172986 258650 0,67
Acetato de D- DL-alfa-tocoferol, ndo misturados
Periodo USS FOB Peso liquido (kg) Preco
médio(USS$/kg)
01/1996 a 12/1996 605944 38700 15,66
01/1997 a 12/1997 954659 66168 14,43
01/1998 a 12/1998 1307582 96850 13,50
01/1999 a 12/1999 16399 1050 15,62
01/2000 a 12/2000 10788 1400 7,71
01/2001 a 12/2001 3392 276 12,26
01/2002 a 12/2002 87 2 43,50
01/2003 a 10/2003 33167 3817 8,69
Esterdis e Inositois
Periode USS FOB Peso liguido (kg) Preco
médio(US$/kg)
01/1996 a 12/1996 2834 50 56,68
01/1997 a 12/1997 1412 63 22,41
01/1998 a 12/1998 20206 1254 16,11
01/1999 a 12/1999 26655 1802 14,79
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Apéndice C

(1/2000 a 12/2000 14050 1206 11,65
(1/2001 a 12/2001 176 3 58,67
(1/2002 a 1272002 1740 38 45,79
01/2003 a 10/2003 3237 202 16,02

Dados de Importacio Brasileira
D- ou DL-alfa tocoferol- ndo misturados

Periode US$ FOB Peso liquido (kg) Preco
médio(US$/ke)
(01/1996 a 12/1996 214830 5381 39,92
01/1997 a 12/1997 588755 25777 22,84
(1/1998 2 12/1998 290650 13601 21,37
(1/1999 a 12/1999 300694 11027 27,30
01/2000 a 12/2000 197383 5381 36,68
(1/2001 a 12/2001 244260 8542 28,60
01/2002 a 12/2002 260458 18571 14,02
01/2003 5 16/2003 293074 23292 12,58

Acetato de D- DL-aifa-tocoferol, ndo misturados

Periodo US$ FOB Peso liguido (kg) Preco
médio(US$/kg)
01/1996 a 12/1996 18675246 845674 22,08
01/1997 a 12/1997 21345922 1018758 20,95
01/1998 a 12/1998 19568086 1066164 18,35
01/1999 a 12/1999 17520731 1307511 13,40
01/2000 a 12/2000 12325641 1758383 7,01
01/2001 a 12/2001 10588459 1642986 6,44
01/2002 a 12/2002 10897160 1983470 5,49
01/2003 a 10/2003 9241975 1840777 5,02
Esterdis e Inositois
Periodo USS FOB Peso Hquido (kg) Preco
médio(USS$/kg)

01/1996 a 12/1996 875567 44719 19,58
(1/1997 a 12/1997 1278515 42937 29,78
01/1998 a 12/1998 894805 23118 38,71
01/1999 a 12/1999 361014 12005 30,07
01/2000 a 12/2000 203651 12522 16,26
01/2001 a 12/2001 324803 16725 19,42
01/2002 a 12/2002 353592 22199 15,93
01/2003 a 10/2003 405745 28709 14,13
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