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Resumo

A grande dificuldade na simulagdo de processos envolvendo substancias naturais € o reduzido
numero de propriedades termo fisicas e dados experimentais disponivel na literatura. Devido a
diversidade e complexidade das moléculas presentes, o estudo do processamento de
compostos naturais ainda é pequeno. Neste trabalho, sdo investigados modelos para predicao
de tais propriedades termodinamicas, fundamentais a modelagem e simulagdo do processo de
destilacdo em batelada de 6leos essenciais. Um método de contribuicdo de grupos é utilizado
para predicdo da pressdo de vapor de substancias puras (CSGC-PVR), quando dados
experimentais ndo sdo disponiveis. Em relacdo ao calculo do coeficiente de atividade, um
modelo totalmente preditivo baseado em quimica quéantica computacional é utilizado
(COSMO-SAC). De modo geral, este trabalho tem como objetivo a aplicacdo de propriedades
termodinamicas preditas em um modelo dindmico, capaz de descrever o0 processo de
retificacdo através da destilacdo em batelada. As simulacfes foram realizadas no simulador
orientado a equacbes EMSO, a fim de demonstrar a viabilidade do método. Os dleos
essenciais de Eucalyptus globulus Labill, Eucalyptus citriodora Hook e Cymbopogon
winterianus Jowitt foram selecionados devido ao potencial econdémico de suas fragdes.
Inicialmente, um conjunto de dados experimentais é comparado as simula¢des para validacao
do método. Em um segundo momento, as simulagdes sdo realizadas para correlacionar as
condicdes operacionais e cortes de destilado para as misturas dadas. Os perfis de composicédo
e a determinacdo dos cortes majoritarios sdo apresentados. Duas alternativas sdo avaliadas
para obtencdo de maior pureza nos cortes; 0 uso de bateladas de reciclo e o controle da razéo
de refluxo através de uma acdo proporcional. A influéncia de diferentes configuracdes de
coluna também € avaliada, variando o numero de estagios teoricos, regime de refluxo e
acumulo de coluna. Os métodos utilizados se mostram capazes de predizer o comportamento

do processo de fracionamento e podem ser aplicados a um grande nimero de 6leos essenciais.

Palavras-chave: destilacdo em batelada; 6leo essencial; modelagem matematica;
simulagéo; COSMO-SAC.



Abstract

The great obstacle in simulating processes involving natural products is the small number of
thermo-physical properties and experimental data available in the literature. Due to the
diversity and complexity of these molecules, studies concerning essential oils processing is
still limited. In this work, thermodynamic models are investigated in order to predict such
properties, which are requisites to the modelling and simulation of the essential oil batch
distillation process. In this work a group contribution method is used to predict the vapor
pressure (CSGC-PVR) when experimental data was unavailable. Regarding the activity
coefficients, a fully predictive model based on quantum calculations (COSMO-SAC) is used.
Moreover, this work also aims the use of those predicted properties in a dynamic model,
capable of describing the fractionation process by batch distillation. The simulations were
performed in the equation-oriented simulator EMSO, in order to demonstrate the feasibility of
the method. Oils of Eucalyptus globulus Labill, Eucalyptus citriodora Hook and Cymbopogon
winterianus Jowitt were selected due to their high production and economic potential of its
fractions. Initially, a set of experimental data is compared to the simulations in order to
validate the method. Then, simulations are performed to relate operational conditions and
distillate cuts for the given mixtures. The distillate composition profiles and the determination
of the major cuts are presented. Two alternatives are evaluated in order to obtain cuts of
higher purity; the use of a recycle batch and a reflux ratio proportional control based on the
distillate composition. The influence of different column configurations is also evaluated,
varying its number of theoretical stages, reflux ratio regime and column holdup. The methods
used are shown able to predict a reasonable behavior for the fractionation process of the
essential oils tested and the method can be extended to most of the essential oils.

Keywords: batch distillation; essential oil; mathematical modeling; simulation;
COSMO-SAC.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Motivacao e Objetivos

O estudo sobre 6leos essenciais (OEs) se difundiu pela Europa durante o século XVII, em
parte por sua crescente comercializacdo em farmacias. Porém, o primeiro registro de obtencéo
de Oleos essenciais, substancias volateis extraidas de plantas, data de mais de mil anos.
Especiarias e plantas aromaticas, fonte de OEs, vém sendo usadas por sua fragrancia, sabor e
propriedades de conservacdo desde a antiguidade e a destilacdo por arraste a vapor foi usada
pela primeira vez, como um método de producéo de 6leos essenciais, no Oriente (Egito, india
e Pérsia) e aprimorada pelos Arabes durante o século IX (TEISSEIRE, 1994).

Com a atual busca por alternativas a substancias sintéticas por parte da populagéo, os
Oleos essenciais e seus constituintes se tornam uma opc¢do devido a sua variada gama de
propriedades. Por se tratar de uma mistura complexa, 0s diversos compostos possuem
diferentes propriedades, tornando interessante a obtencdo de cada fracdo na forma
enriquecida, gerando um produto de alto valor agregado (BRUNETON, 2001). Porém, devido
ao pequeno volume de producdo, a destilacdo continua ndo é uma opcao viavel para o

fracionamento de OEs, abrindo caminho para o processo em batelada.



O processo de destilacdo em batelada é possivelmente a tecnologia mais antiga de
separacdo ou purificacdo de misturas liquidas. Entretanto, com o advento de novas
tecnologias, surge uma aparente necessidade, por parte dos engenheiros quimicos, de
substituir todos os antiquados processos em batelada por modernos processos continuos
(FORBES, 1970). Porém, de maneira surpreendente, constata-se que uma consideravel
parcela da producdo quimica e uma por¢do muito maior em valor de mercado ainda €

produzida em plantas industriais de regime descontinuo (ZHAO et al., 2016).

Dentre as diferentes abordagens no recente estudo do processo de destilagdo em
batelada destacam-se o desenvolvimento de modelos matematicos em paralelo com métodos
numéricos e a formulacdo e solucdo de problemas de otimizacdo dinamica para o0 projeto,
operacdo e controle. O regime de destilacdo em batelada é particularmente adequado para a
producdo de pequenos volumes, porém com alto valor agregado, tais como farmacos,
biopolimeros ou qualquer outro produto de quimica fina cuja demanda anual pode ser
suprimida em apenas alguns dias ou algumas bateladas em uma planta ja existente
(MUJTABA, 2004). Outra grande vantagem € a possibilidade de uso com diferentes cargas,
ou seja, producdes sazonais, bastante frequentes dentro da industria de OEs.

A validagdo dos modelos desenvolvidos para a simulacdo de processos de destilacéo
em batelada foi inicialmente baseada em misturas de hidrocarbonetos derivados do petréleo.
Posteriormente, foi estendida a misturas de compostos organicos presentes na industria da
quimica fina. Porém, um processo muito pouco investigado € a simulacdo do processo de
fracionamento do 6leo essencial a pressfes reduzidas. A pressdo do sistema deve ser baixa,
pois o0 processo deve ser realizado a temperaturas moderadas, visto que 0S compostos

presentes sdo termolabeis.

A natureza termofisica pouco conhecida dos constituintes dos OEs é o maior
complicador para que ainda ndo exista referéncia na literatura tratando da aplicacdo de
conhecimentos de engenharia no processo de fracionamento de OEs. Os modelos matematicos
de descricdo do processo em si sdo bastante precisos, mas por se tratar de substancias de uso
bastante restrito, ndo sdo encontrados na literatura dados de equilibrio para as solugdes
resultantes. Fato que implica a utilizacdo de métodos de contribui¢do de grupos, nem sempre

adequados a esse tipo de sistema.



A otimizacdo do processo se torna interessante visto que a destilacéo € a operacao que
demanda grande parcela do custo energético do produto. Para algumas misturas, uma pequena
reducdo no tempo total da batelada corresponde a uma consideravel reducdo nos custos
operacionais. Desta maneira, € notavel a constante preocupacdo dos pesquisadores com a
otimizacdo operacional das colunas de destilagdo em batelada (CZERNICKI; PIBOULEAU,
1990; MUJTABA; MACCHIETTO, 1996). Outro fato notavel é que uma vez validado o
modelo para um 6leo em particular, pode-se estender o modelo desenvolvido para outros OEs,
desde que conhecida sua composicdo inicial. Uma vez que o modelo, simples ou rigoroso,
descreve de maneira satisfatoria o processo, a determinacdo de uma politica de operagédo

6tima passa pelo regime de refluxo adotado.

Desta forma, este trabalho tem como objetivo validar experimentalmente um modelo
matematico para o processo de destilacdo em batelada para 6leos essenciais. As propriedades
pertinentes ao calculo do equilibrio da mistura a ser separada sdo obtidos através de modelos
preditivos tanto baseados em quimica computacional como contribuicdo de grupos e relacbes
da termodindmica classica. Em funcdo deste objetivo geral, definiram-se os objetivos
especificos descritos a seguir:

1. Implementacdo de método de contribuicdo de grupos para calculo da pressdo de
vapor. Obtencdo dos coeficientes de atividade das misturas através das rotinas ja

implementadas pelo grupo com base em quimica computacional (GERBER; SOARES, 2010).

2. Insercdo das propriedades preditas no modelo dindmico para validacdo do método,

com a realizacdo de experimentos e comparacdo com dados de literatura.

3. Realizar testes com diferentes configuracdes de coluna para avaliacdo de condicdes

6timas de operacéo.
1.2 Estrutura da Dissertagcao

No Capitulo 2 serdo retomados conceitos basicos de destilacdo em batelada e 6leos essenciais,
uteis ao desenvolvimento do trabalho. Além disso serd apresentada uma revisdo sobre
relagdes termodindmicas béasicas, modelos de coeficiente de atividade preditivos e métodos de

obtencéo de pressdo de vapor para substancias puras.



O processo de destilacdo em batelada e sua modelagem sdo abordados no Capitulo 3.
A modelagem termodinamica, a metodologia da determinagcdo dos regimes de refluxo e a
metodologia adotada nos experimentos para validacdo do modelo também sdo apresentadas

no Capitulo 3.

No Capitulo 4 sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos. Inicialmente sdo
apresentados os resultados dos célculos de pressdo de vapor e coeficientes de atividade.
Posteriormente, dois casos sdo utilizados para validacdo do modelo. Por fim, alternativas sdo
avaliadas para obtencdo de maior grau de pureza do produto de destilacéo.

Finalmente, o trabalho é retomado no Capitulo 5, onde sdo apresentadas as conclusdes
obtidas até o momento e sugestdes para estudos futuros, com base nas limitacdes observadas

no seu desenvolvimento.



Capitulo 2

Fundamentos Teodricos e Revisao Bibliografica

Neste capitulo serdo inicialmente apresentadas caracteristicas e informac6es basicas
sobre os 6leos essenciais e seus derivados. Em um segundo momento sdo abordados aspectos
relativos ao calculo do equilibrio de fases e obtencédo de propriedades termodindmicas, tanto
para substancias puras quanto em mistura (pressdo de vapor e coeficiente de atividade). E
apresentada também uma revisdo sobre a destilacdo em batelada, desde sua operacéo até a
modelagem matematica do processo. Por fim, é feita uma pequena revisdo sobre o método de

andlise cromatogréfica utilizado nos experimentos.

2.1 Oleos essenciais

Nos primdrdios, ao procurar alternativas para seu sustento, 0 homem se deparou com diversas
espécies vegetais com propriedades toxicas ou medicinais. Indicios do uso de plantas
medicinais e toxicas foram encontrados nas mais antigas civilizagdes ao redor do mundo
(SIMOES, 2001). As pesquisas na area de produtos naturais ainda impressionam pela grande
diversidade de produtos em termos estruturais, propriedades fisico-quimicas e bioldgicas.
Apesar do aumento de estudos nessa area, os dados disponiveis revelam que apenas 15 a 17%

das plantas foram estudadas quanto ao seu potencial medicinal (GUERRA; NODARI, 2001).



Os 0leos essenciais (OEs) sdo misturas complexas de substancias volateis, lipofilicas,
geralmente odoriferas e liquidas. Seus principais componentes sdo terpendides e
fenilpropanoides, substancias que conferem suas caracteristicas organolépticas. Sao extraidos
de plantas através das técnicas de arraste a vapor, extragdo com solvente organicos, extracao
supercritica ou prensagem. Em agua, os 6leos volateis apresentam solubilidade limitada,
porém sdo totalmente solGveis em solventes organicos. Uma vez extraidos sdéo normalmente
incolores ou amarelados e instaveis na presenca de luz e calor, umidade e metais (BIZZO;
HOVELL; REZENDE, 2009).

Como produto, podem se apresentar isoladamente ou misturados entre si, retificados,
concentrados ou desterpenados. Entende-se por retificados os produtos que tenham sido
submetidos a um processo de destilacdo fracionada para concentrar determinados
componentes; por concentrados 0s que tenham sido parcialmente desterpenados; por
desterpenados, aqueles dos quais tenha sido retirada a quase totalidade dos terpenos
(BRASIL, 2007).

Os OEs sdo encontrados em muitas plantas, onde agem como hormdnios, reguladores
e catalisadores. Também protegem a planta de doencas e de parasitas e atraem insetos que
auxiliam na polinizacéo. Estéo relacionados com diversas fun¢des necessarias a sobrevivéncia
vegetal, exercendo papel fundamental na defesa contra microrganismos (SIANI et al., 2000),
ratificando o fato de que cerca de 60% dos OEs possuem propriedades antifungicas e 35%
exibem propriedades antibacterianas (PALOMBO; SEMPLE, 2001). Nesta linha, a busca de
novos produtos naturais que também apresentem atividade antimicrobiana mas com uma
menor toxicidade ao hospedeiro, vem crescendo de forma bastante significativa (ANAISSIE,
1992; DE OLIVEIRA LIMA et al., 2006; EDWARDS; FILLER, 1992).

Devido a grande parte dos OEs apresentarem acdo antimicrobiana (antibacteriana,
antifungica e antiviral) e capacidade de conservagdo, os OEs s&o utilizados nas industrias de
alimentos, de perfumaria e cosméticos, na agricultura e para limpeza sanitaria (BAKKALI et
al., 2008). Sdo empregados principalmente como aromas, fragréncias, fixadores de
fragréncias e composicdes farmacéuticas. Podem ser comercializados na sua forma bruta ou
beneficiada, fornecendo substancias purificadas como o limoneno, citral, citronelal, eugenol,

mentol e safrol.



Os OEs sdo matérias-primas utilizadas na industria de perfumaria, que ocupa 16% do
mercado de cosméticos no Brasil. S8o também utilizados pela industria quimica e de
medicamentos. O volume de producdo e consumo de OEs no Brasil €, em grande parte,
devido ao crescimento e bom rendimento da industria brasileira de cosméticos, conforme a
Figura 2.1, cujo faturamento passou de US$ 26,2 bilhdes em 2008 para US$ 51,0 bilhdes em
2014, com crescimento anual estimado de 8,9% no periodo 2013-2017, no contra fluxo de
toda a economia brasileira (EUROMONITOR, 2014). Os resultados sdo apresentados em
funcdo do CAGR (Compound Annual Growth Rate), uma medida Gtil para comparar as taxas
de crescimento de diferentes conjuntos de dados, tais como o crescimento da receita de

empresas de um determinado setor.
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Figura 2.1: Faturamento da industria de cosméticos no Brasil, por aplicacdo em US$ bilhdes.
Fonte: Adaptado de EUROMONITOR INTERNATIONAL, 2014.

A producdo de OEs naturais no Brasil, de forma comercial significativa, teve inicio a
partir do inicio do século XX, tendo como base o extrativismo de esséncias nativas,
principalmente do Pau Rosa. A partir de 1940, as industrias do ocidente se viram privadas de
suas tradicionais fontes de suprimento em virtude da Il Guerra Mundial, gerando uma
demanda ao mercado brasileiro. Assim, a produgdo de OEs no Brasil passou a ser feita de
forma mais organizada, com a introducéo de outras culturas para obtencédo de 6leos de menta,
laranja, canela, sassafras, eucalipto, capim-limdo, patchouli, e outros, voltada basicamente
para 0 mercado externo. Nas décadas seguintes, contudo, empresas internacionais produtoras
de perfumes, cosméticos, produtos farmacéuticos e alimentares passaram a se instalar no pais,

contribuindo para a solidificacdo e desenvolvimento do nosso mercado interno.



Segundo dados de 2006, divulgados pela empresa americana de dados e anélises do
mercado mundial — Euromonitor International — o Brasil é o terceiro maior mercado de
produtos de higiene pessoal, perfumaria e cosméticos, em relacdo ao mercado mundial, e o
segundo maior mercado em produtos infantis, desodorantes e perfumarias. A Figura 2.2
mostra o crescimento do setor de 6leos essenciais no Brasil e a parcela de contribuicdo dos
dois maiores setores consumidores. A industria de higiene pessoal, perfumaria e cosméticos
apresentou na Ultima década crescimento médio de 10,9%. O mercado de estética vem
crescendo a uma taxa de 30% ao ano, em razdo da crescente entrada do publico masculino.
Entretanto, o pais produz apenas 3% do dleo essencial que consome, sendo que 60% dos
produtos alopéticos e 80% dos homeopaticos sdo compostos por OEs.
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Figura 2.2: Mercado brasileiro de 6leos essenciais em US$ milhdes. Fonte: Adaptado de
BCC RESEARCH, 2012.

O crescente interesse em produtos oriundos de fontes renovédveis promove o
desenvolvimento de processos sustentaveis de exploracdo da biodiversidade brasileira. O que
confere ao Brasil um lugar de destaque na producio mundial de OEs, ao lado da india, China
e Indonésia, considerados os quatro grandes produtores mundiais. O Brasil se sobressai na
producdo mundial de OEs, mas sofre de problemas crénicos como a falta de garantia do
padrdo de qualidade dos Oleos, que podem ser suprimidos a partir da abordagem de
processamento utilizado neste trabalho.



2.1.1 Oleo essencial de eucalipto

O eucalipto é originario da Australia e foi trazido ao Brasil em 1855, com o plantio das
variedades globulus e citriodora. Devido a Segunda Guerra Mundial, as importacdes de
citronela para a preparacédo de fragrancias foi interrompida e a industria brasileira comecou a
utilizar o OE de Eucalyptus citriodora como substituto. A producdo que se iniciou na década
de 40 com a obtencdo de 12 toneladas evoluiu para 350 toneladas no comeco da década de 90.

O oleo essencial de eucalipto citriodora € um liquido amarelo que cheira a liméo.
Possui como constituinte majoritario o citronelal, variando de 60 a 85% em composicdo. A
industria emprega extensamente este Oleo para a fabricacdo de produtos de limpeza e
repelentes para insetos. Como produtos de retificacdo, o citronelal é utilizado em perfumaria e
na producdo de mentol. Possui propriedades antissépticas e bactericidas. Também é
responsavel pelo odor caracteristico em saunas e piscinas (SILVA; BRITO; SILVA JUNIOR,
2006).

2.2 Relag6es Termodinamicas

2.2.1 Relagao de equilibrio

O equilibrio é uma condicéo estatica em que nenhuma mudanca é observada nas propriedades
macroscopicas do sistema com o decorrer do tempo. Este fato implica o balanceamento de
todos os potenciais e gradientes que podem causar estas alteracdes. A hipdtese de equilibrio é
muitas vezes assumida em calculos de engenharia gerando resultados bastante satisfatorios,
como no caso de um refervedor de uma coluna de destilagdo, em que é assumido equilibrio
entre a fase liquida e a vapor. Para taxas de vaporizacdo finitas isso se torna uma

aproximacéo, mas nao gera erros significativos nos calculos.

Fisicamente, um sistema isolado, formado por duas fases em contato imediato,
eventualmente atinge um estado onde ndo existe tendéncia de mudancas dentro do sistema. A
temperatura, pressdo e composicdo das fases atinge valores finais e se mantém fixas. O
sistema como um todo se encontra em equilibrio. Entretanto, no nivel microscépico, as
condigdes ndo sdo estaticas, a troca de moléculas entre as fases continua existindo, mas com
uma taxa meédia em ambas as dire¢cdes que anulam a troca total (REID; PRAUSNITZ;
POLING, 1987).
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O processo de destilacdo se baseia também no principio fundamental do equilibrio
entre as fases vapor e liquida em cada estagio de separacdo. Deste modo, a determinagdo das
composicdes de equilibrio sdo de suma importancia no calculo e projeto de colunas. A escolha
dos modelos depende primeiramente do tipo de abordagem; sistemas a alta pressdo requerem
o calculo do equilibrio através do método ¢! = ¢!, com um extenso desenvolvimento através
dos conceitos de isofugacidade e energia livre de Gibbs residual. Nesta abordagem,
usualmente o coeficiente de fugacidade é calculado através de equacdes de estado acopladas a
regras de mistura adequadas (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 1996).

Para sistemas a pressdes moderadas, ou a véacuo, pode-se utilizar a lei de Raoult
modificada. Esta representa de maneira satisfatoria as ndo idealidades da fase liquida,
originadas de interacfes (principalmente eletrostaticas, dispersdo e ligacdo de hidrogénio) e
efeitos de volume entre as moléculas em solucdo. A fase vapor é considerada como gas ideal,
uma vez que a pressdes moderadas, a fase vapor ndo possui densidade suficiente para que 0s
efeitos intermoleculares sejam significativos. A lei de Raoult modificada pode ser vista como
uma aproximacdo do conceito de isofugacidade, mas as expressdes envolvidas tornam o
calculo mais simples e por este motivo é preferido ao método ¢ — ¢, quando sistemas a
pressdes moderadas sdo tratados. A expressdo matematica que descreve as hipoOteses descritas

acima e fornece resultados quantitativos no calculo do equilibrio é a seguinte:
yiP = x;y; PP (2.1)

onde x; e y; sdo as fracBes molares da substancia i no liquido e no vapor, respectivamente. P é
a pressdo do sistema, y; € o coeficiente de atividade do componente i em mistura e P é a

pressdo de vapor (ou saturacdao) do componente i.

A lei de Raoult modificada permite o calculo das composicbes das fases liquida e
vapor com apenas o conhecimento de duas propriedades além da pressdo do sistema; a
pressdo de vapor de uma substancia pura, funcao da temperatura do sistema, e o coeficiente de
atividade também funcdo da composicdo da mistura. Neste trabalho, tanto a primeira

propriedade quanto a segunda sdo obtidas através de métodos preditivos.
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2.2.2 Clausius-Clapeyron

A mudanga de fase a pressdo e temperatura constantes resulta em uma alteragdo abrupta dos
valores molares de propriedades termodinamicas extensivas, para uma substancia pura. Uma
das relagBes fundamentais da termodinamica, que descreve a transicdo descontinua entre duas
fases de matéria de um unico componente, ficou conhecida como relagdo de Clausius-
Clapeyron (CLAUSIUS, 1850).

O valor de volume especifico ou molar de uma substancia na forma de vapor saturado
é muito diferente do liquido saturado na mesma T e P, assim como a energia interna, entalpia
e entropia. Com excecdo da energia livre de Gibbs, que para substancias puras ndo se
modifica em transi¢cbes de fase como vaporizacdo, fusdo ou sublimacdo, uma vez que é
funcdo apenas de temperatura, pressdo e composicdo, conforme as seguintes relagoes

termodindmicas:
g=h-Ts (2.2)
dg =vdP —sdT (2.3)
onde g é a energia de Gibbs, h é a entalpia e s a entropia.

Deste modo, quando uma quantidade infinitesimal de liquido puro é evaporadaaP e T
constantes, a energia livre de Gibbs se mantém constante também (dG=0) para as duas fases,
coexistindo em equilibrio. E conforme suas definicdes para substancia pura na equacao 2.3,

tem-se:

dg, = dgy (2.4)

As deducdes para equacdo de Clausius-Clapeyron séo variadas, partindo de principios
diferentes. Uma forma de demonstragdo € decorrente da igualdade apresentada acima.
Segundo a definicdo de Gibbs para substadncia pura, 0 seguinte raciocinio pode ser
desenvolvido (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 1996):

91 = Go (2.5)

hl - TSl = hv — TSv (26)
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sy — 81 = (hy =) /T (2.7)
De mesmo modo, na forma diferencial:
dg, = dgy (2.8)
v, dP — s5;dT = v, dP — s, dT (2.9)
dp
ar (v —=s)/(vy — 1) (2.10)
77 = (e —h)/T(wy — 1) (2.11)

A partir desta relacdo duas consideracfes devem ser feitas. A primeira decorre do fato
de que a variacdo de volume durante uma mudanca de fase (evaporacdo ou sublimacdo) €
igual ao volume do vapor produzido, o que é uma boa aproximacao, visto que, para pressdes
moderadas, o volume de liquido representa 0,1% do volume do vapor. Por fim, o volume do
vapor é calculado a partir do modelo de gas ideal, visto que as pressdes sao moderadas e tal

abordagem é bastante pertinente.

vy = (2.12)

dpsat PsatAhvap
dT _ RT?

(2.13)

A integracdo desta relacdo leva a varias equacdes para calculo de pressdo de vapor,
dependendo da relacdo de dependéncia assumida para a entalpia de vaporizacdo. Para
pequenos intervalos de temperatura e distante do ponto critico pode-se assumir que a entalpia
de vaporizacdo e constante (REID; PRAUSNITZ; POLING, 1987). Nesta condicdo, temos
uma relagcdo bastante recorrente para relacionar a energia necesséaria a transicdo de fases

guando fornecidos os valores de temperatura e presséo:

| A Ah”ap<1 1) 214
)T TR O\, T, (2.14)
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2.2.3 Pressao de vapor

A pressdo de vapor, ou de saturagdo, de substancias puras é uma das propriedades essenciais
ao projeto de processos de engenharia quimica. Fisicamente, representa a pressdo externa
necessaria para que o sistema isolado, em uma dada temperatura se mantenha em equilibrio
termodindmico e apresentando uma fase liquida e uma vapor. Esta propriedade, também pode
ser uma medida da tendéncia de vaporizacdo de uma substancia pura, ou a sua volatilidade
(REID; PRAUSNITZ; POLING, 1987).

A maioria das equacbes empiricas utilizadas no calculo da pressdo de vapor sao
baseadas em formas integradas da equacédo de Clausius, conforme a dependéncia da entalpia
de vaporizacdo com a temperatura, sendo a mais difundida a equacdo de Antoine (ANTOINE,
1888). Entretanto, as constantes para tais equacOes devem ser estimadas por correlagdo dos
dados experimentais e possuem seus intervalos de aplicacdo limitados por estes dados, e

portanto cautela deve ser utilizada se houver necessidade de extrapolacéo.

sat _ 4 _ B
log P?** = A s (2.15)
Wagner (1973) e Ambrose (1975) utilizaram métodos estatisticos para descrever o
comportamento da pressdo em funcdo da temperatura reduzida. Novamente, essa abordagem
falha quando é necessaria a extrapolacdo da faixa de temperaturas, tendo seus coeficientes
sido estimados previamente.

InP,

vpr

= (at + bt'® + ct?® + dt°) /T, (2.16)
ondet =1-T,eT,=T/T., sendo T.a temperatura critica.

Outro ponto negativo destes métodos é que apesar da existéncia de uma grande base
de dados experimentais para a maioria dos compostos comuns, ainda é pequena a
disponibilidade para compostos mais pesados, levando a necessidade de métodos preditivos

para relacionar a pressao de vapor em funcao da temperatura para estes compostos.

Outra categoria de equacOes para pressdo de vapor sdo as baseadas na teoria dos
estados correspondentes, inicialmente desenvolvidas a partir da equacdo de Clausius, e de

uma relacdo de linearidade entre o logaritmo de pressdo de vapor em relagdo a temperatura
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reduzida, fazendo mencdo as propriedades criticas. S&o amplamente utilizadas, porém,
requerem o conhecimento das propriedades criticas e fator acéntrico para estimacdo das
propriedades (PITZER et al., 1955). As equacGes mais populares seguem a expansao de Pitzer
(Eq. 2.17), e inimeras expressdes foram sugeridas para o calculo de f@, fM e fF@ e o

recomendado séo as expressdes propostas por Ambrose e Walton (1989):
Py, =fO+wf® + w?f@ (2.17)
Onde B,, = P** /P, sendo P a pressdo critica.

Entretanto, existem inimeros compostos que ndo possuem dados criticos confiaveis,
principalmente os de cadeia com mais de 20 carbonos, devido a sua alta instabilidade térmica

préximo as condicdes criticas.

Riedel (1954) prop6s uma equacgdo na seguinte forma, seguindo também a ideia de
estados correspondentes:

InP,

vpr

=A+%+CmE+DE6 (2.18)

As expressOes para determinacdo das constantes (A, B, C e D) sdo encontradas no
trabalho original e possuem constantes parametrizadas, sendo necessario o conhecimento das
propriedades criticas e da temperatura normal de ebulicdo da substancia, ou seja, a pressao
ambiente. Uma modificacdo posterior no célculo destas constantes foi desenvolvida por
Vetere (1991), e € a mais utilizada desde entdo.

Seguindo outra linha, no que concerne a métodos de contribuicdo de grupos, 0
UNIFAC também comporta a estimacdo de pressdo de vapor (JENSEN; FREDENSLUND;
RASMUSSEN, 1981) e apresenta valores bastante satisfatdrios, entretanto necessita o uso de
outras propriedades fisicas nem sempre disponiveis (segundo coeficiente do virial e

temperatura normal de ebuli¢do), e possui uma formulacao néo téo trivial.

Diversas alternativas foram avaliadas para obtencdo da pressdo de vapor através de
métodos preditivos. Em 2002, Asher et al. desenvolvem um modelo baseado nos termos

presentes no método UNIFAC, o que acarreta em uma segunda parametrizagdo com apenas
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76 substancias no conjuntos de dados experimentais, gerando um nimero bastante reduzido

de subgrupos para o método.

Pankow e Asher (2008) propdem o modelo SIMPOL 1, sendo uma adaptacdo do
trabalho anterior, em que o conjunto de dados experimentais é expandido para 272
substancias, gerando 30 subgrupos. Entretanto, este método também exige o calculo do termo
residual de UNIFAC, além de ndo possuir todos 0s grupos necessarios quando se tratam de

constituintes de 6leos essenciais.

Tu (1994) propde um método de contribuicdo de grupos que permite o célculo de
pressbes de vapor de maneira simples, sem nenhum tipo de entrada além dos grupos
funcionais da molécula. Com base na teoria classica de contribuicdo de grupos, o logaritmo da
pressdo de vapor € composto pelo somatdrio da contribuicdo de cada grupo, da seguinte

forma:
_ b;
In(P,, M) = Z ai+=—cInT = diT]| +0 (2.19)
i

Onde M é a massa molar da substancia e a;, b;, ¢;, d; S840 0s parametros relacionados a
cada grupo funcional i. O termo final da expressdo Q é um termo de correcdo especifico para
cada composto e determinado também pela estrutura molecular de cada substancia. Nota-se a
similaridade no formato com a equagédo original de Riedel (1954).

A parametrizacdo se deu a partir de uma base de 342 compostos organicos com um
total de 5359 pontos experimentais, gerando uma classificacdo de 42 grupos moleculares.
Entretanto, o erro percentual absoluto médio é de 5,0%, e durante o desenvolvimento deste
trabalho e escolha das substancias a serem estudadas verificou-se que muitos dos grupos

presentes ndo eram contemplados pelo método.

Um novo método para a estimacdo de propriedades fisicas de componentes puros foi
proposto ao combinar a teoria de estados correspondentes com o método de contribuigdo de
grupos (LI et al., 1994). A caracteristica deste método, designado como CSGC
(Corresponding-States with Group Contribution) é a aplicagio de um conceito de
propriedades criticas assumidas internamente e determinadas pelo metodo de contribuigéo de

grupos, sendo aplicadas no método de estados correspondentes.
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Desta forma, o novo método combina a simplicidade e precisdo do primeiro e a
extensa capacidade de estimacdo do segundo. A escolha deste método frente a outros ainda
mais recentes e sofisticados se da justamente pela simplicidade e adequacdo as moléculas
estudadas. A sua simplicidade é comparavel ao método de Riedel, que introduz a teoria de
estados correspondentes, com a vantagem do método de contribuicdo de grupos. E é altamente

recomendada para compostos com alto numero de carbonos.

A estimacdo dos pardmetros do método proposto por Li et al. conta com 6540 dados
experimentais de pressdo de vapor de 462 compostos diferentes, gerando 117 parametros de
grupos funcionais. O erro total médio é de 0,61%. O equacionamento completo do modelo é

apresentado no Capitulo 3.

As propriedades fisicas passiveis de tratamento pelo método sdo inimeras, mas aqui
sera abordada apenas a pressdo de vapor, deste modo o equacionamento seré designado como
CSGC-PRV, como indicado pelo autor. Este método possui como entrada apenas 0S grupos
funcionais da molécula e a temperatura normal de ebulicdo. Os autores também indicam o uso
deste modelo para compostos de grande cadeia carb6nica e polares, de acordo com as
moléculas utilizadas neste trabalho. O trabalho original também realiza uma comparagéo, e 0
CSGC-PRV apresenta erros menores do que os métodos de Riedel (1954), Vetere (1991) e
Gomez-Nieto e Thodos (1977).

2.2.4 Coeficiente de atividade

Por definicdo estrita, entende-se o coeficiente de atividade como uma representacdo da
variacdo da energia livre de Gibbs em excesso, que descreve a diferenca entre as energias
livre de Gibbs do componente i quando em solucdo real em relacdo a quando se encontra em
solucéo ideal. Desta forma, o seu valor se aproxima de 1 para solu¢des que se comportem
idealmente (HENLEY; SEADER; ROPER, 2011).

Iny; = Ia(n(;—E/M) (2.20)

anl- l
P,T,le
Fisicamente, o coeficiente de atividade é uma propriedade importante na descrigdo do
desvio de comportamento de uma solucdo em relagdo ao que é esperado caso as interaces

presentes nas substancias puras fossem idénticas as observadas em mistura. Quando em
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solucdo real, as moléculas ndo interagem somente com suas semelhantes, causando alteracéo
no comportamento das propriedades extensivas da mistura. Uma das maneiras de corrigir
esses desvios € atraveés do calculo do coeficiente de atividade (SMITH; VAN NESS;
ABBOTT, 1996).

Existe um grande nimero de modelos j& consagrados para o célculo de y;, tais como
os modelos de Wilson, Margules, van Laar, NRTL. Entretanto, todos estes modelos
necessitam de dados experimentais especificos de cada mistura (combinadas aos pares) para
que 0s seus parametros sejam estimados, sem nenhum caréter de predicdo, apenas de

reproducédo dos dados obtidos.

O método mais difundido para a predicdo de coeficientes de atividade é o método
UNIFAC e suas variacbes (FREDENSLUND, 2012). Apesar da vasta aplicacdo sem a
necessidade direta de dados experimentais, estes métodos necessitam um grande ndmero de
dados experimentais para que os parametros de interacdo de cada par de grupos sejam obtidos,
assim como, ndo diferencia compostos isdmeros. No caso deste trabalho, as moléculas
estudadas apresentam alguns subgrupos que ndo possuem parametros publicados na literatura,
como no caso de ligacdes duplas entre carbonos numa estrutura ciclica e conjugadas a funcdes
oxigenadas. Assim, a aplicacdo do UNIFAC s0 seria possivel ap6s a obtencdo de um grande
conjunto de dados experimentais e calibracdo de parametros. Esta € outra desvantagem dos

modelos baseados em contribuicdo de grupos, ndo possuem um carater totalmente preditivo.

Como uma possivel alternativa aos métodos classicos de predicdo baseados em
métodos de contribuicdo de grupo, modelos tipo COSMO, originalmente desenvolvidos por

Klamt (1995), tem atraido cada vez mais interesse.

O modelo utiliza as informacdo de uma teoria chamada COSMO (Conductor-like
Screening Model), onde uma estrutura molecular com cavidades é construida em torno da
molécula e um grande numero de cargas de Coulomb é virtualmente colocada sobre sua
superficie, simulando um condutor perfeito. A estrutura como um todo é otimizada para que
seja alcancado o minimo de energia do sistema. Isto pode ser realizado através de métodos
empiricos, semiempiricos ou calculos ab-initio. Desta forma, a teoria COSMO permite

estimar a interacdo eletrostatica da molécula com o solvente.
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Na maioria dos casos, os métodos DFT (Density Function Theory) de quimica
quantica sdo empregados, pois representam atualmente um bom resultado quando

considerados o esfor¢co computacional e a prépria confiabilidade do resultado.

A partir das cargas otimizadas nas cavidades moleculares, uma lista de segmentos de
superficie carregada pode ser gerada. A superficie de densidade de carga (SDC) determinada
pelo procedimento € bastante precisa, mas ainda é deficiente na descrigdo do contato entre
duas moléculas, visto que uma é capaz apenas de observar a distribuicdo através de toda a
area de contato, sem que haja interacGes. Assim é necessario que alguma métrica seja
estabelecida, como uma distribuicdo média. A Figura 2.3 mostra duas representacdes graficas
das SDC criadas, a primeira com esferas representando segmentos discretos de superficie e a
segunda representando a superficie como um todo. As diferencas de coloragdo sao
representativas no sentido de melhor visualizacéo na distribuicdo de cargas, sendo as areas em

vermelho e azul onde ocorrem os maiores gradientes de carga.

Figura 2.3: Visualizagio da superficie gerada pelo método COSMO. A esquerda, com 0s
segmentos de superficie. A direita, apenas a superficie mostrando os gradientes de densidade
de carga, conforme a coloragédo da superficie. Fonte: (KONDOR et al., 2014; NOWAK et al.,
2015).

Com base nesta informacgdo, a diferenca de energia eletrostatica pode agora ser
calculada para cada contato possivel entre duas moléculas em um célculo COSMO-RS
(COSMO for Real Solvents). Um termo empirico foi adicionado para representar as ligacoes
de hidrogénio. A interacdo proporciona a interacdo energética, tanto distribuicdo de cargas e
suas estruturas deveriam ser alteradas quando existe o contato entre as duas moléculas, mas

esse efeito € negligenciado, simplificando o procedimento.
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Em vez de calcular todos os inumeros contatos mutuos das representacoes
tridimensionais das moléculas, uma simplificacdo adicional é introduzida. A partir dos valores
de SDC na superficie molecular, é calculada uma distribuicdo de SDC que representa a
probabilidade de encontrar um certo valor de SDC na superficie da cavidade. Em
implementacBes préticas, a distribuicdo SDC ou perfil-c ¢ representada pelos valores de
probabilidade ou areas de superficie para um namero de intervalos discretos de SDC. Neste
passo, toda a informacdo estrutural (posicdo relativa dos segmentos em relacdo uns aos

outros) € perdida.

A Figura 2.4 apresenta os perfis para 0o hexano e para o etanol, duas moléculas com
estruturas bastante diferentes, sendo a primeira bastante apolar, sem gradientes de carga
significativos e o etanol, que possui um grupo hidroxila, gerando uma diferengca na
distribuicéo de cargas. No perfil-c do hexano, o pico de probabilidade é bastante acentuado na
regido central de cargas, porque através de toda a superficie molecular, as cargas nulas séo as
mais preponderantes. J& para o perfil-c do etanol, existe uma distribuicdo maior das
probabilidades, tanto para valores de carga negativos quanto positivos, representando bem a
distribuicdo de cargas na superficie.

p(o) area[ A2]

-0,025 0,020 0,015 0,010 -0,005 0,000 0,005 0,010 0,015 0,020 0,025
o[e/A]

Figura 2.4: Perfis-o para etanol ¢ n-hexano segundo o método COSMO-SAC. Fonte:

(JCOSMO).

Assume-se agora, que cada segmento pode entrar em contato com o0 outro segmento e
a probabilidade e energia de todos os contatos de segmento em equilibrio é calculada usando
um conjunto consistente de equaces. Isto leva a coeficientes de atividade de segmento, tanto
no componente puro quanto na mistura. Da mesma maneira que no UNIFAC, o termo residual

pode ser calculado pela atividade do segmento (ou grupo funcional). Assim como o termo
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combinatorial pode ser obtido através das superficies geradas e seus volumes, de modo
similar ao UNIFAC.

No método UNIFAC, os grupos representam entidades Unicas com comportamento
quimico especifico. No COSMO-RS, a molécula é dividida em segmentos que se diferenciam
apenas por sua SDC. Os modelos UNIFAC requerem regressdo para obtencdo dos parametros
de interacdo entre os grupos, enquanto no caso de COSMO-RS, interacOes eletrostaticas
empiricamente modificadas e uma contribuicdo para a ligagéo de hidrogénio s&o utilizadas.

Enqguanto os métodos COSMO-RS permitem calcular o comportamento de uma
mistura real com base apenas nos perfis-c de seus componentes, ha também uma grande
desvantagem. Diferentemente dos métodos de contribuicdo de grupo, ndo € possivel forcar o
método ajustando um enorme numero de parametros para descrever a grande quantidade ja
existente de dados de equilibrio. Assim, o modelo tem de contar com a suposi¢do de que o
complexo comportamento de misturas liquidas pode ser calculado a partir de apenas algumas
equacOes simples e universais, com algumas constantes empiricas. Os calculos necessarios
para a utilizacdo do modelo foram implementados em indmeros pacotes de softwares de

quimica quantica, muitos deles distribuidos gratuitamente.

Em 2002, LIN e SANDLER propuseram uma variagdo e a chamaram de COSMO-
SAC (COSMO Segment Activity Coefficient), o que permite o calculo diretamente dos perfis
criados pelo método. Esta é a variacdo do método utilizada pelo grupo, desde entdo. Uma
descricdo bastante detalhada do modelo e de seu equacionamento pode ser encontrada em
Gerber e Soares (2010). O método COSMO-SAC esta implementado em JCOSMO,
desenvolvido por Gerber e Soares, 2010 e estd disponivel em http://code.

google.com/p/jcosmo.
2.3 Destilacao

A destilacdo € um processo que tem como objetivo basico a separacdo de dois ou mais
liquidos em mistura utilizando o principio de volatilidade relativa. Quanto maior a diferenca
entre as volatilidades mais facil se da o processo de separacdo por destilagdo. Em suma, o
processo requer a produgéo de vapor pelo aguecimento da mistura em um vaso (refervedor) e

a sua retirada atraves de um condensador. Devido as diferencas de volatilidade e temperaturas
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de ebulicdo, o vapor se torna rico em compostos leves e o liquido em compostos pesados
(KISTER, 1992).

Dois artificios s&o utilizados para que o tempo de contato entre as fases liquida e vapor
seja aumentado, assim como a transferéncia de massa. O primeiro € a utilizagdo de uma
coluna, que pode ser de pratos ou recheada, e tem como objetivo aumentar 0 nimero de
estagios de equilibrio. Outra op¢do é quando uma parte do condensado retorna ao vaso e se
mistura ao vapor ascendente gerando um refluxo. O processo de destilacdo pode ser realizado
de forma continua ou em batelada (STICHLMAIR; FAIR, 1998).

No processo de destilacdo continua, a mistura liquida a ser separada é continuamente
alimentada ao longo da coluna em um ou mais pratos. Dada uma alimentacdo e condi¢cGes
operacionais fixas, uma vez atingido o estado estacionario, as retiradas de liquido e vapor

serdo constantes, assim como suas composigoes.

A destilacdo continua é empregada quando grandes quantidades de mistura a ser
separada estdo disponiveis com uma taxa e composi¢do conhecidas. Este trabalho ndo lida
com este tipo de destilacio e maiores detalhes podem ser encontrados em diferentes
publicac6es (HENLEY; SEADER; ROPER, 2011).

2.3.1 Destilagao fracionada em batelada

A destilacdo em batelada é talvez a mais antiga operacdo de separacdo de misturas liquidas.
Ainda hoje é amplamente utilizada na producdo de quimica fina, bebidas alcodlicas, 6leos
essenciais, perfumaria, f&rmacos e cosméticos (SILVESTRE et al., 2016).

Diferente da destilacdo continua, na destilacdo em batelada uma carga liquida da
mistura inicial é adicionada a coluna e durante o processo é continuamente vaporizada. O
vapor de topo é condensado e removido da coluna. Desta forma, a mistura inicial vai sendo
consumida dinamicamente e as composic¢des ao longo da coluna mudam conforme o consumo
de cada componente. Alteracdes de composicdo alteram o equilibrio e consequentemente a
temperatura em cada estagio (MUJTABA, 2004).

De maneira geral, os processos em batelada requerem mais trabalho, atencdo e tempo

do que processos continuos. A cada carga a ser destilada é necessario parar a operacgao, drenar
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e limpar a coluna, o que pode resultar em um acréscimo consideravel no tempo total do
processo. Assim, a destilacdo em batelada é frequentemente utilizada quando um produto
deve ser manufaturado somente em determinados periodos e quando um numero de misturas

diferentes necessitam ser separadas em diferentes periodos pela mesma coluna.

Em muitas plantas quimicas, as colunas de destilacdo em batelada sdo importantes
partes destes processos, realizando separacbGes e purificacbes de pequenos volumes de
especialidades quimicas de alto valor unitério. Nas industrias farmacéutica e alimenticia, visto
0 rigoroso controle de qualidade, é bastante difundido o uso de operacdes em batelada para

controle dos lotes produzidos.

Um esquema é apresentado na Figura 2.5 e a configuracdo basica de um processo de

destilacdo em batelada possui tradicionalmente os seguintes equipamentos:

e Refervedor - recebe a carga inicial com a mistura a ser separada e fornece calor ao
sistema para promover a ebulicéo.

e Coluna - de pratos ou recheada, é¢ sobreposta ao refervedor e acoplada no topo a um
condensador, total ou parcial.

e Acumuladores - série de vasos para a coleta de cada fragdo de produtos.

Condensador

v \ Qc  Acimulo
% de refluxo
N

L
N-1 D, xp
Coluna . \L v é
retificadora
3
Tanques de
2 Acumulo
1
Refervedor

g

Qg

Figura 2.5: Esquema genérico de destilacio fracionada em batelada.
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O uso deste tipo de processo tem como objetivo a obtencdo de diferentes fracGes de
uma determinada mistura com apenas uma operagdo unitaria, que acaba assim que cada fracéo
de destilado é obtida. A composicado de topo varia com o tempo e uma serie de “cortes” €
feita, tornando o processo dinamico. Na Figura 2.6, as curvas representam as variacfes de
composi¢cdo em um processo hipotético, assim como 0s ndmeros correspondem a cortes
hipotéticos, segundo a composicao de destilado. Algumas das fracGes obtidas sdo de interesse
(main-cuts), enquanto outras sdo apenas fracdes intermediarias (off-cuts) e que podem ser
recicladas em outras bateladas. A fracdo residual do refervedor pode ou nédo ser aproveitado

como produto.

Fragcao molar destilado
'

7

¢ ! ¢ Cortes de destilado 3 6
Figura 2.6: Perfil de composic¢do de topo em funcdo do tempo no processo de destilacdo

fracionada em batelada. Fonte: Adaptado de DOMENECH&ENJALBERT, 1981.

A vantagem da destilacdo em batelada frente a continua reside no fato de apenas uma
coluna suprir a demanda de mdaltiplas colunas de destilagdo continua. Para uma mistura de N
componentes, sdo necessarias N¢-1 colunas continuas, sem retiradas laterais, para realizar a
separacdo, assim como as possiveis configuragdes, que crescem exponencialmente com o
nimero de componentes da mistura. De maneira analoga, N, componentes podem ser
separados por apenas uma coluna em batelada e existe apenas uma configuracdo possivel

(com ou sem produtos fora de especificacéo).

Pelo fato da destilagdo ser um dos processos que possui uma das maiores demandas
energéticas da industria quimica, uma reducdo modesta no tempo total da batelada pode

ocasionar uma diminuicdo consideravel nos custos operacionais.
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Colunas continuas sdo projetadas para operacdo média de 8000 horas por ano, e cada
coluna, ou configuracdo de colunas, é projetada para trabalhar com uma mistura especifica.
Entretanto, uma ou mais misturas podem ser separadas em apenas uma coluna em batelada,

trabalhando em diferentes periodos, conforme seja a necessidade.

A destilacdo fracionada a vacuo é um processo de fracionamento apropriado para
separar misturas com compostos termolabeis, pois 0 mesmo opera a baixas temperaturas,
evitando, assim, a degradacdo dos compostos presentes no extrato. A uma pressdo reduzida o
ponto de ebulicdo dos compostos diminui em relacdo ao ponto de ebulicdo destes a pressdo
atmosfeérica. Este tipo de processo de separacao € tradicionalmente utilizado para a separacao
de compostos de elevada massa molar que degradam a temperaturas mais elevadas, por
exemplo, a destilacdo do petroleo. A destilagdo a vacuo pode entdo ser utilizada para o
fracionamento dos 6leos essenciais, pois se considera que 0s mesmos sdo misturas de
compostos organicos com pontos de ebulicdo diferentes. Este processo tem sido utilizado
também para a producdo de 6leos essenciais sem compostos indesejados como, por exemplo,
no 6leo essencial de bergamota (Citrus bergamia), no qual é indesejada a presenca de
bergapteno (um composto fototdxico) e, utilizando um processo adaptado de destilacdo
fracionada a vacuo € possivel produzir um 6leo essencial de bergamota sem bergapteno e com

as mesmas caracteristicas do OE produzido por prensagem a frio (BELSITO et al., 2007).
2.3.2 Estratégias de operacgao
Uma coluna de destilacdo em batelada pode seguir diferentes estratégias de operagao:

e Taxa constante de vaporizacdo - neste modo, o calor fornecido a mistura aumenta
continuamente de forma a manter a taxa de vaporizacdo do refervedor constante.

e Taxa constante de condensacdo - a quantidade de vapor que chega ao topo da coluna é
mantida constante neste modo de operagdo, Nad e Spiegel, 1987, operaram uma
coluna experimental através de um balanco energético no condensador e alterando a
razdo de refluxo em degraus constantes.

e Taxa constante de destilado - para que a coluna seja operada neste modo é necessario
que, para uma razdo constante de refluxo, a quantidade de vapor que alcanca o
condensador também seja constante (BOSTON et al., 1981).
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Taxa de energia constante - a quantidade de calor fornecida ao refervedor é constante,
normalmente é setada para o seu valor maximo, sem que haja inundagdo da coluna
(GREAVES et al., 2003).

Operacdo ciclica - é caracterizada por dois modos de operacdo, 0 primeiro € conduzido
com refluxo total, até que se atinja estado estacionario e nenhuma fragéo de destilado é
retirada. Na segunda parte do ciclo, o destilado é retirado, mas nao existe refluxo de
liquido para a coluna (BARB; HOLLAND, 1967). A dificuldade de controle preciso
em colunas laboratoriais favorecem o uso desta estratégia (SOGRENSEN; PRENZLER,
1997).

2.3.3 Operagao da coluna

A operacdo de uma coluna de destilacdo em batelada pode ser descrita em trés partes

Partida
Producéo

Shutdown

Periodo de partida

O refervedor é carregado com a mistura a ser processada e calor é fornecido de modo
a trazer o liquido até sua temperatura de ebulicéo.

O vapor comeca a preencher a coluna, atingindo o condensador.

O liquido destilado comeca a ser armazenado no tanque de refluxo e uma vez que este
seja totalmente cheio, a valvula de refluxo é aberta.

Os pratos sdo preenchidos um apés o outro pelo fluxo de liquido descendente até que o
refervedor seja alcangado.

A coluna agora opera em regime de refluxo total até que seja atingido estado
estacionario, que pode ser observado quando os patamares de temperatura dos Gltimos

pratos ndo variarem mais com o tempo.

Este periodo pode ter importante impacto no tempo de batelada caso dependendo da carga

e da taxa inicial de aquecimento da mistura, o que pode levar a um longo tempo até que se
alcance o estado estacionario (LOGSDON; BIEGLER, 1993).
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Periodo de producéo

O inicio do periodo de producdo se da com a primeira retirada de destilado da coluna. A sua
operacdo e tempo de duragdo dependem das especificacbes de produto ou econdmicas.

Algumas formas de operacédo se seguem a partir de entdo:

e O periodo de partida acaba quando o grau de pureza do produto € atingido. A retirada
de produto comeca e a sua composi¢cdo € mantida constante variando a razdo de
refluxo até que a quantidade de destilado requerida seja coletada. Este tipo de
operacdo é conhecida como de refluxo variavel ou composicdo constante de destilado.
Neste modo, a variacdo da razdo de refluxo garante que o produto permaneca dentro
de especificacdo e quando esta ndo for mais atingida a coleta da fracéo € interrompida
(KERKHOF; VISSERS, 1978; LOGSDON; BIEGLER, 1993).

e O periodo de refluxo total é interrompido quando a coluna atinge estado estacionario.
A partir de entdo, o produto é coletado com razdo de refluxo constante até que a
composicdo do destilado atinja valores limite minimos. Este tipo de operacdo é
bastante usual e conhecido como operacéo a refluxo constante. Por utilizar uma razéo
de refluxo constante, existe uma variacdo da composicdo do destilado, sendo
inicialmente mais rico e no seu fim chega a valores abaixo da especificacdo, desta
forma, o controle deve ser mantido sobre o destilado acumulado (GREAVES;
MUJTABA; HUSSAIN, 2001).

Estas duas formas séo tratadas como operacdo convencional na literatura (BOSTON et al.,
1981). Um terceiro tipo de operacdo combina os dois descritos acima. Uma politica de refluxo
é adotada de maneira a satisfazer uma funcdo objetivo (tempo minimo, maximo de produto,
méaximo lucro, etc.). Este tipo de operacdo € comumente chamado de operacdo Otima
(MUJTABA; MACCHIETTO, 1997; SORENSEN; PRENZLER, 1997).

Periodo de shutdown

Ao fim do periodo de producdo, a coluna de destilacdo em batelada pode ser desligada na

sequéncia;

1. Aquecimento do refervedor é desligado.

2. Holdup da coluna é coletado no refervedor e do condensador € misturado ao produto.
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2.3.4 Holdup da coluna

Ao tratar colunas de destilagdo continua em estado estacionario, sendo cada prato considerado
um estagio de equilibrio, o holdup da coluna, ou seja, 0 quanto de material se acumula na
coluna, ndo tem efeito na sua modelagem por estarem estabelecidos todos os fluxos no
sistema (ROSE, 1985). Entretanto, por se tratar de um processo dindmico por natureza, o
acumulo de liquido nos pratos afeta os fluxos tanto quanto a resposta dindmica do sistema na
destilacdo em batelada. Este acumulo pode trazer efeitos positivos ou negativos, dependendo

0 problema a ser tratado.

Dois efeitos opostos influenciam a dindmica da coluna quando a quantidade de
material dentro da coluna é consideravel comparada com a carga do refervedor. Isto faz que a
composigdo do destilado, sob refluxo constante, varie de maneira diferente daquela caso o

acumulo ndo fosse consideravel.

e Um efeito é causado pela concentracdo do componente mais leve no acimulo nos
pratos de topo de coluna, reduzindo a fragdo mais volatil no refervedor e no vapor que
deixa o refervedor. Este efeito ocorre particularmente a altas razdes de refluxo, quando
a concentracdo do componente mais volatil é baixa, em comparacdo com aquela do
material acumulado. O resultado é a reducdo na concentracdo do componente leve no
destilado, quando comparada ao caso de auséncia de acimulo.

e O outro efeito consideravel é o de inércia, pois o material acumulado impede uma
dindmica mais rapida na mudanca das composicdes, facilitando a separacdo na
auséncia de acumulo. Este efeito é notado a baixas vazdes de refluxo e grande
acumulo de material (MUJTABA; MACCHIETTO, 1993).

Segundo Mujtaba (2004), o papel do acimulo de liquido na coluna é motivo de
controveérsia entre diversos estudos. Grande parte deles tratam apenas colunas de destilacéo
em batelada convencionais e misturas binarias. Alguns autores concluiram que, a baixas
razdes de refluxo, um aumento no acumulo melhora a separa¢do, mas que iSsO nao

influenciaria a altas razdes de refluxo.
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Figura 2.7: Diferentes perfis de composicdo de topo conforme holdup de coluna em funcéo
do tempo. Fonte: Adaptado de MUJTABA, 2004.

Converse e Huber (1965) e Mujtaba (2004) mostraram que para uma dada quantidade de
destilado e uma pureza, altos acimulos de liquido aumentam o tempo de batelada, sendo,
portanto, prejudiciais. Um efeito pequeno, mas positivo do acumulo também foi resultado de
algumas pesquisas mencionadas por Mujtaba (2004).

Como os dois efeitos ocorrem simultaneamente e mudam de importancia durante o curso
da destilagao, é dificil predizer se o efeito do acimulo sera prejudicial ou benéfico. E também

dificil predizer a grandeza do efeito de retencéo.
2.3.5 Operacgoées de reciclo

Este tipo de operacdo € bastante util quando uma coluna ja existente é utilizada e possui
menos pratos do que o numero 6timo de estagios. A producéo e reciclo de off-cuts aumenta a
performance da coluna e potencialmente reduz o tempo de cada batelada e o rendimento de

produtos de valor.

A coleta de fragGes intermediarias permite que as especificacfes requeridas de produto
sejam alcangadas mais facilmente, ao custo de uma pequena perda de material nos off-cuts.

Porém o seu reprocessamento em bateladas subsequentes aumenta a sua recuperagdo. A
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estratégia mais usual de reciclo é a coleta de todas as fragfes intermediarias produzidas em
apenas um vaso. Apds o fim do periodo de produgdo de um ciclo todas as fracGes
intermediarias sdo acrescentadas ao refervedor junto a uma carga de mistura original.

Diversas estratégias sdo propostas por Mujtaba (2004).
2.4 Modelagem matematica

A modelagem matematica do processo de destilagdo de 6leos essenciais é um passo inevitavel
no projeto de plantas industriais com boas condi¢des de operacdo. Modelos matematicos sao
utilizados para simular o processo reduzindo a necessidade de procedimentos experimentais
para prever o comportamento do processo de retificagdo. Portanto, a importancia da
modelagem matematica no processo de destilagdo é permitir estratégias alternativas para o
calculo das variaveis de processo (MUJTABA, 2004).

A simulacdo da operacdo de colunas de destilacdo convencionais tem sido alvo de
inimeras pesquisas por mais de meio século com interesse principal em estabelecer um
modelo que possua a melhor capacidade de predicdo de operacdo. Neste modelo estariam
incluidos balancos de massa e energia, modelo hidraulico e propriedades fisicas
(AMMINUDIN et al., 2001; CIRIC; GU, 1994; WENDT; LI; WOZNY, 2000).

A modelagem da destilacdo em batelada tem inicio com o conhecido modelo de
Rayleigh (RAYLEIGH, 1902). Com o desenvolvimento de computadores mais poderosos,
comecou a se discutir de que maneira seriam incluidos o balanco de energia, o efeito de
acumulo na coluna, a hidraulica dos pratos e propriedades fisicas mais condizentes.
Entretanto, os modelos devem ser simplificados na maioria dos casos, por diferentes motivos;
tamanho e complexidade do problema, capacidade dos computadores, disponibilidade de
métodos numéricos, e sobretudo, o ganho de precisdo na predigdo do processo ndo compensa

o0 tempo computacional dispendido.

O modelo de Rayleigh foi o primeiro proposto para a destilacdo em batelada, e
descreve 0 processo com apenas um estagio de equilibrio onde uma mistura liquida €
carregada no refervedor e o vapor é produzido pelo aquecimento do liquido. O vapor é

removido assim que é produzido e nenhuma parte deste vapor é devolvida ao refervedor como
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refluxo, depois de condensado. Foi o primeiro modelo a ser desenvolvido, mas sua utilidade é

bastante restrita, na maioria dos casos, apenas académica.

Outro modelo desenvolvido e de facil aplicacdo é baseado na hipdtese de que a
destilacdo em batelada pode ser representada por uma serie de destilacbes continuas de curta
duracdo, utilizando 0 modelo modificado de Fenske-Underwood-Gilliland (FUG). O termo de
alimentacéo € adaptado e representa a diferenca na carga do refervedor em um curto intervalo
de tempo. Primeiramente proposto por Galindez e Fredenslund (1988) e aprimorado por
Diwekar e Madhavan (1991) e Sundaram e Evans (1993). Apesar de sua praticidade, as
equacOes deste modelo determinam a composicdo de destilado sem o calculo prato a prato e
sdo baseadas em um acumulo nulo na coluna, além de ndo representar os fendmenos que

ocorrem no interior da coluna.

Os modelos citados acima possuem uma abordagem bastante simples do processo,
diferente de uma classe de modelos, chamados de modelos rigorosos. Estes modelos tratam o
problema de transferéncia prato a prato e sdo formados por um sistema de equac6es algébrico-
diferenciais em que podem ser incluidos ou ndo o balanco de energia e hidraulica de pratos.
Desta forma, os modelos rigorosos sdo compostos basicamente pelo balango de massa e as
relacbes de equilibrio (MUJTABA, 2004).

O uso de modelos rigorosos implica uma tomada de decisdo em relagdo ao tipo de
acumulo que acontece na coluna, visto que este € um parametro que aparece dentro de seus
equacionamentos. A opc¢do mais realista seria considerar um acumulo volumétrico constante
nos pratos e a partir de relacbes de massa especifica e temperatura, definir o acimulo molar
(MORI et al., 1995). Outra opgdo € considerar que as variaces de densidade do liquido ao
longo da coluna ndo sdo representativas e 0 acimulo molar em cada prato pode ser tomado
como constante (MUJTABA; HUSSAIN, 1998).

O modelo utilizado nas simulacGes do presente trabalho é do tipo algébrico-
diferencial, de complexidade intermediéria, visto que ndo possui balanco de energia prato a
prato, e ja foi validado inumeras vezes por diversos autores (CHRISTIANSEN et al., 1995;
DOMENECH; ENJALBERT, 1981; LUYBEN, 1988). Uma descricdo completa do seu

equacionamento e suas consideragdes é apresentada no Capitulo 3.
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2.5 Analise de composicao

Para a analise do destilado, neste caso a fracdo do 6leo essencial, o acoplamento do
cromatografo gasoso (CG) a coluna de destilagdo é uma préatica bastante comum em industrias
de alta tecnologia . Junto ao CG, o espectrometro de massas (MS) é bastante utilizado neste
tipo de analise. A técnica permite obter o espectro de massa de cada componente que percorre
a coluna cromatogréafica. A analise consiste na obtencdo de massa molar e sua estrutura e
existem bases de dados com os espectros de massas de muitos componentes (AZEVEDO,;
BARROS; SERAFINI, 2002).

A cromatografia gasosa consiste numa técnica com uma fase movel e uma fase
estacionéria, de modo que a fase movel € um gas, geralmente He, N, ou H,. Assim, a fase
movel, ou gas de arraste, transporta as substancias analisadas através da fase estacionaria. A
escolha do gas de arraste depende do detector e da eficiéncia e velocidade de separacdo
desejada. A cromatografia gasosa € utilizada para a separacdo e analise de misturas cujos
constituintes tenham pontos de ebulicdo de até 300°C e que sejam termicamente estaveis
(HARRIS, 2010).

Na pratica, os componentes da amostra sdo vaporizados no injetor e seguem a cabeca
da coluna cromatografica. A eluicdo é feita por um fluxo constante da fase mével gasosa. No
trajeto da amostra pela coluna, a amostra é separada em consequéncia de sua particdo e
interacdo das moléculas entre a fase mdvel gasosa e a fase estacionaria sélida (SKOOG,
2004).

Na espectrometria de massas, as moléculas gasosas sdo ionizadas (geralmente para
formarem cétions), aceleradas por um campo elétrico, e entdo separadas de acordo com as
suas massas. O processo de ionizagdo geralmente confere energia suficiente para quebrar a
molécula numa variedade de fragmentos. Um espectro de massas é um grafico que mostra a
abundancia relativa de cada fragmento que atinge o detector do espectrometro de massas
(HARRIS, 2010) e os mesmos sdao comparados com 0s espectros de bibliotecas através do
software especifico para esta aplicacdo (ADAMS, 2012). A identificacdo pode ser feita
atraves da utilizacdo de uma biblioteca de compostos ou através de indices especificos como o
indice de retencdo (BANDONI; PAULO, 2008; BRUNETON, 2001).



Capitulo 3

Metodologia

Neste capitulo sera apresentada a estrutura experimental montada para a obtencgéo
dos pontos experimentais e validacdo do método desenvolvido. Também é apresentado o
equacionamento do método como um todo, desde o modelo para célculo de pressao de vapor
como o sistema de equacdes algébrico-diferenciais do modelo dindmico para destilagdo em
batelada. Por fim, as estratégias adotadas nas simulacdes para determinacdo de pontos

6timos de operacao, variando razéo de refluxo, nimero de pratos e holdup de coluna.
3.1 Procedimentos experimentais

O trabalho tem como um de seus objetivos a validacdo de um modelo que descreva de
maneira satisfatoria processo de destilacdo fracionada para um grupo bem definido de
misturas, 0s 6leos essenciais, com o auxilio de dados experimentais. Para a coleta dos pontos
experimentais, uma estrutura foi montada em cooperagdo com a PUCRS, no Laboratério de
Operac6es Unitarias da Faculdade de Engenharia, onde alguns dos equipamentos necessarios

ja eram disponiveis.
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E importante ressaltar que experimentos em escala laboratorial ou piloto geram
algumas restricbes quando comparadas a simulagdo do processo. A primeira delas € o fato de
ndo ser possivel controlar a composicéo de destilado com um sistema de analise em linha e
assim determinar os diferentes cortes do fracionamento. Uma alternativa é a relacédo
estabelecida pelo equilibrio termodindmico que correlaciona a composigdo e a temperatura,
para uma dada pressdo. Desta forma, a composi¢do do produto de topo da coluna é inferido
através do controle de temperatura.

Devido a fragilidade térmica dos compostos tratados é importante frisar que todos 0s
processos e simulacBes descritos no trabalho ocorrem a baixa presséo, ou vacuo. De modo a
evitar a degradacao térmica das substancias, a pressdo maxima de operacéo da coluna € de 0,2
bar ou 152 mmHg, fazendo com que as temperaturas de operacdo sejam consideravelmente
reduzidas, segundo a relacdo de temperatura de equilibrio, pressdo de vapor e pressdo do

sistema.

Os experimentos iniciais visam a determinacdo de patamares de temperatura
experimentais para atestar que 0s compostos ndo serdo degradados na pressao de operacéo,
determinando uma temperatura maxima no refervedor. Foi entdo realizado inicialmente um
experimento de destilagdo em escala laboratorial, com volume de 500 mL, em uma coluna
recheada e sem regime de refluxo. O objetivo deste experimento é avaliar os patamares de
temperatura que o processo de destilacdo fornece, mesmo que as fracBes obtidas ndo
alcancem uma pureza desejada. E importante o conhecimento prévio das temperaturas de topo
para que sejam definidos os cortes no experimento com refluxo. Uma simulacdo com valor
quase nulo (R=1E-10) de refluxo e recriando as condic¢Oes dos testes em escala laboratorial

também tem seus resultados apresentados no proximo capitulo.

A segunda etapa experimental consistia em reproduzir um processo real, com regime
de refluxo e coleta continua de amostra de destilado. Entretanto, a coluna utilizada nos
experimentos ndo foi projetada para tal fim, e possui algumas limitagcdes. Foi realizada uma
adaptacdo em um equipamento ja existente e utilizado como coluna piloto de destilacdo
continua, modelo UOP3CC, Armfield®.

Algumas modificacdes na sua configuracdo original como a retirada da linha de

alimentacdo, adicdo de anéis de Raschig para que o nivel de liquido no refervedor ndo seja
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inferior ao indicado pelo sensor de nivel, visto que a resisténcia que fornece energia a coluna
deve estar sempre submersa. Também devido a um controle de intertravamento do console
original, foi necessario fazer um controle externo na resisténcia de aquecimento do
refervedor. A coluna foi desenvolvida para trabalhar com misturas de solventes que possuem
ponto de fulgor inferior a 120°C, portanto desliga seu aquecimento quando atingida esta

temperatura.

Os testes iniciais acusaram uma grande dificuldade no controle da pressdo no conjunto
do sistema mesmo com um jogo de valvulas pensado para o prop6sito, visto que na coleta de
amostras o sistema € aberto para a atmosfera e uma quantidade consideravel de ar entra na
coluna até atingir o refervedor, criando um gradiente de pressdo suficiente para danificar a

estrutura fisica do experimento.

Diante das dificuldades, a solucdo encontrada foi a utilizacdo da primeira coluna,
recheada e com volume menor que a de escala piloto. A coluna recheada possui 1,5 metro,
possui recheio de limalha de aco e diametro de 25 mm. Uma manta de aquecimento sustenta e
fornece a energia necessaria a um baldo que funciona como refervedor, recebendo uma carga
inicial de 800mL de 6leo essencial. E necesséria a inser¢do de um tubo capilar no baldo que
atua como refervedor para o controle da ebulicdo, evitando a criagdo de bolhas de vapor que

possam danificar a estrutura.

A taxa de vaporizacdo é um parametro importante no processo e depende diretamente
da poténcia fornecida ao sistema. Para que a ebulicdo no refervedor aconteca de forma
nucleada e ndo haja superaquecimento no liquido, um capilar é inserido na parte anterior do
tanque e fica aberto para a atmosfera durante o processo, formando pequenas bolhas de ar,
favorecendo o fenémeno de ebulicdo nucleada.

O condensador ¢ alimentado no casco por uma mistura de agua e etanol mantida a -
2°C. A poténcia fornecida ao sistema € constante e no valor de 200 W. O controle de
temperatura € realizado por um termopar (Pt-100) no topo da coluna. A saida de vacuo é
acoplada ao fim do condensador, garantindo que nédo haja perda de material. Um sistema de
coleta especifico foi construido, acoplado ao condensador, uma torneira armazena o destilado

em um recipiente e no momento da coleta é aberta para o escoamento do liquido mas com
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todo o sistema ainda sob vacuo, evitando assim variagdes bruscas na pressdo do processo. Um

esquema do aparato é apresentado na Figura 3.1.

O numero de estagios tedricos é imprescindivel para as futuras simulacGes, desta
forma, foi pré-determinado pelo grupo de pesquisa com a mistura classica de etanol e &gua o
nimero de estagios tedricos da coluna recheada como de 12 estagios, pelo método de
Rayleigh para misturas binarias (TORRES, 2010).

@ :II_ / Refrigeracdo

Figura 3.1: Esquema do aparato para destilacdo fracionada de OEs a véacuo. 1 — baldo de trés
bocas com manta de aquecimento; 2 — coluna recheada; 3 — condensador ligado a banho

termostatico; 4 — vaso de coleta, 5 — capilar. TT — transmissores de temperatura.

A primeira vista, pode parecer que a utilizacdo de um nimero de estagios te6ricos em
futuras simulacdes acarreta em um erro na descricdo de outros processos. A vantagem de
utilizar o conceito de pratos tedricos em relacdo a pratos reais reside no fato de estagios
teoricos ja incorporou o conceito de eficiéncia da coluna, ao contrario de pratos reais, que por

quest@es hidraulicas e de construcdo ndo fornecem a troca de massa esperada teoricamente.

O procedimento tem inicio com o carregamento de 500 mL do 6leo essencial no
refervedor juntamente com o capilar e um termopar para monitoracdo de temperatura. A
estrutura é previamente montada, com a coluna, o condensador e sistema de coleta. Um

termopar no topo da coluna monitorar a temperatura, associado a um controlador PID, caso
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fosse feito um controle da poténcia fornecida ao sistema, o que ndo foi utilizado. O sistema de
vacuo é acoplado apds o condensador, visto que a mistura j& se encontra na forma de liquido
sub-resfriado, evitando perdas. A poténcia de 400 W é fornecida ao refervedor até que a
mistura entre em ebulicdo. A poténcia é ajustada para o valor estabelecido do experimento,

200 W, e a coleta se da conforme o regime se estabeleca.

Inicialmente, as composi¢des de topo variam rapidamente, portanto é recolhida uma
amostra no intervalo de 5 minutos, para a recuperacdo dos compostos mais leves. Com a
estabilidade dos patamares de temperatura, é esperado também que a composicéo de topo seja
mais estavel, permitindo que a coleta de amostras se dé no intervalo de 10 minutos. Os OEs
utilizados nos procedimentos experimentais foram o de Eucalyptus citriodora e Cymbopogon
winterianus, popularmente conhecidos como eucalipto e citronela. Ambos 6leos foram
adquiridos comercialmente junto a Destilaria Bauru, S8o Paulo. Uma vez adquiridos,

amostras dos 0leos foram analisadas para utilizacdo como ponto de partida das simulacdes.

Ao fim da batelada, com um tempo total de 3 horas, as amostras sdo armazenadas em
tubos de Eppendorf e refrigerados para evitar a volatilizacdo dos mais leves. As analises sdo
realizadas por cromatografia gasosa acoplada a um espectrometro de massas (CG/EM), sendo
0 equipamento utilizado da marca Agilent Technologies, modelo 7890A CG system, equipado
com uma coluna capilar HP-5MS. Foi utilizado como gés de arraste o0 gas hélio. As anélises
no espectrdometro de massas foram feitas em um equipamento Agilent Technologies, modelo
5975C VL MSD, operando em 70 eV, e a temperatura da fonte de ions mantida em 150°C. Os
compostos sdo identificados conforme a biblioteca Adams (2007). A quantificagcdo foi
realizada através de um detector de ionizacdo de chama (FID) a 280°C.

3.2 Modelagem

Por se tratar de uma operacdo unitaria complexa, a destilacdo € alvo de muitos estudos para a
modelagem e simulagdo de colunas com a maior exatiddo possivel, considerando todos os

fendmenos fisicos envolvidos no processo.

Mujtaba (2004) apresenta alguns destes modelos, conforme o Capitulo 2, com
diferentes graus de complexidade. O aumento do detalhamento e da exatiddo do modelo,

também aumentam a complexidade, o numero de parametros a serem fornecidos e 0s
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problemas numéricos de resolucdo. Os modelos que descrevem a operacdo de uma coluna de
retificagdo em batelada sdo inumeros e variam de acordo com as hipdteses adotadas. A
simulacdo do processo de retificacdo de uma mistura complexa requer um esforco
computacional consideravel, dessa forma, a introducdo de algumas simplificacGes permite

uma reducdo no nimero de equacdes e varidveis, sem perda significativa de preciséo.

Os modelos short-cut, aqueles em que a destilacdo batelada é considerada como uma
série de colunas continuas, foram amplamente empregados para os problemas de destilacdo
em batelada. Eles consistem em correlacGes diretas entre a composicdo do refervedor e a
composicdo do destilado, o que elimina a necessidade da modelagem individual dos pratos e
reduz o tamanho do modelo significativamente. Esse tipo de modelo foi muito utilizado
quando a capacidade de processamento dos computadores era limitada e atualmente estdo em
desuso.

Uma outra frente de estudo, baseada em balangos diferenciais ao longo da coluna,
considera todos os fenémenos fisicos e por isso sdo conhecidos como rigorosos. Além do
balanco de massa prato a prato, o balanco energético e a hidrodindmica de pratos também
entram no equacionamento destes modelos. Para sistemas bastante conhecidos, em que o
comportamento ja € previamente conhecido pela indlstria, o desejavel € que a

reprodutibilidade do modelo seja a melhor possivel, utilizando estes modelos, portanto.

Para um sistema que ndo possui registro nenhum de investiga¢do, como no caso dos
Oleos essenciais, a importancia fundamental é a determinacdo das correntes de massa e 0
comportamento das composicdes através da coluna. A abordagem de complexidade

intermediaria neste caso € suficiente para os objetivos tracados.

Muitos estudos, ja citados anteriormente, foram estabelecidos em um nivel
intermediario de sofisticagdo, utilizando-se de modelos simplificados. Estes modelos sé&o
construidos sobre diversas consideragdes, como acumulo constante de liquido nos pratos,
acumulo de vapor negligenciavel, vaz@es internas constantes e estagios ideais de equilibrio.
Algumas dessas simplificacbes podem, no entanto, conduzir a resultados longe da realidade

conforme o sistema estudado, e a validacdo do modelo é entdo necessaria.
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Outro complicador para o uso de modelos rigorosos é o de convergéncia numérica,
visto que o simulador em que sera implementado 0 modelo é orientado a equacgdes. Para a
maioria dos casos considerados nesse trabalho, o modelo ird gerar um grande nimero de
variaveis, mais de 10 componentes e 12 pratos. Deste modo, optou-se por um modelo de
complexidade intermediaria mas capaz de descrever o sistema. Sendo assim, para a realizacdo
das simulagdes deste trabalho, o modelo escolhido foi o descrito por Domenech e Enjalbert
(1981).

3.2.1 Modelagem matematica

O modelo adotado é composto basicamente pelos balancos de massa do sistema e suas
relacdes de equilibrio e tem como considera¢fes fundamentais o acimulo molar constante de
liquido nos pratos e acimulo de vapor negligencidvel. Isto ndo é uma simplificacdo muito
grosseira, considerando que a baixas pressdes existe uma relacdo da ordem de mil vezes entre
a massa especifica do liquido e do vapor. Essas consideracbes geram vazdes internas
constantes e acabam com a necessidade de emprego de correlagbes de hidrodinamica entre
pratos. A taxa de vaporizacdo é determinada em funcdo das entalpias de vaporizacdo e da
composicao da carga no refervedor.

Vv
N "
N-1 D, x;p
HF’ f ‘ir
Xr‘,p Di! Xir‘ DZ! er‘ D]rg, XTa;
yr‘,p
Tanques de
Acumulo
2
1

Refervedor
Q _

Figura 3.2: Esquema de destilag&o fracionada em batelada com a simbologia utilizada no

modelo.
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Mesmo sem o balanco de energia, o perfil de temperatura é calculado como
consequéncia do equilibrio termodinamico. Outras importantes consideracfes sdo: equilibrio
entre as fases, operacdo adiabatica, mistura perfeita nos pratos, refervedor e condensador;
condensacéo total e sem sub-resfriamento no condensador. Atraves destas simplificacdes,
chega-se na modelagem matematica do processo (DOMENECH; ENJALBERT, 1981). E
importante ressaltar que este modelo ja foi validado inUmeras vezes envolvendo diferentes

misturas conforme mencionado no Capitulo 2.

Para uma coluna com N pratos, o balanco para o componente genérico i no

condensador, pode ser escrito:

dx; n+1 %4
;it+ = Hyer (yi,N - xi,N+1) (3.1)

onde V é a taxa de vaporizacdo, Hy+1 € 0 acimulo molar de liquido no condensador e y; € X;

sdo as composicdes de vapor e de liquido, respectivamente.

Para os pratos de p=1, 2,..., N 0 balan¢o de massa é dado por:

dxl-,p vV R
I H_p Vip-1— Yip + R+l (xips1 — xip)] (3.2)

onde Hp € o acimulo molar de liquido no prato p e R € a raz&o de refluxo. Para o refervedor

temos:

dt

dxi_o |74 R
S

[xi0 — Yio + R+l (xi,l - Xi,o)] (3.3)

E o balango total de massa, onde S é a quantidade de mols do refervedor em cada

instante de tempo:

as v -

dt  R+1 (3-4)
14

D=—— (3.5)
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A taxa de vapor V que percorre a coluna é constante, pois ndo ha acimulo na fase
vapor, e é determinada de acordo com a poténcia Q fornecida ao sistema:

_Q /
V= S oA (3.6)

O modelo ainda incorpora a relacdo de equilibrio termodinamico (Eq. 2.1) e as
restricbes quanto aos somatorios das composi¢des em cada estagio, tanto na fase vapor quanto

no liquido:

yiP = xy, P (2.1)

n

zxi,p -1 3.7)

i=1

n
Z Yip =1 (3.8)
i=1

Uma particularidade da destilacdo em batelada é a necessidade de que haja cortes no
produto, visto que este muda de composicdo dinamicamente conforme o0 processo transcorre.
Entretanto, para cada mistura estudada, um critério de corte deve ser adotado, de modo a obter
um produto com alto grau de pureza. De maneira geral, a analise imediata de composic¢do do
destilado ndo é possivel, mas pode ser inferida pela temperatura de topo de coluna, uma vez
que as duas propriedades sdo intimamente relacionadas. Desta forma, os patamares de
temperatura de topo sdo utilizados para tomada de decisdo sobre quando o vaso de acimulo

de destilado deve ser trocado.

A forma encontrada no simulador para que fossem geradas as fracfes desejadas de

destilado foi através de integradores incorporados ao modelo, como segue:

apl®
dx

=D Xint+1 Krq 3.9)

Onde D é a taxa de destilado, D;é o acimulo de componente i no tanque Ta e kra € a chave

de acionamento do tanque. Esta chave é sempre nula, exceto para o caso em que 0 vaso esteja
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coletando a fracdo desejada. Na rotina implementada, este chaveamento é realizado com uma
estrutura SWITCH CASE.

A composi¢cdo e o acumulo total sdo calculados com base no acUimulo por
componente:

Ta
Ta — Di

X; (3.10)

n Ta
i=1Di

n

pra = Z pre 3.11)

i=1

Onde x'@é a composicdo do componente i no tanque Ta e D;* é o acumulo molar

total no tanque. Com estes indicadores, a recuperacdo e composicdo do corte desejado séo

visualizados com mais clareza.

As entalpias de vaporizagdo de cada substancia sdo obtidas diretamente através da
relacdo de Clausius valida para pressGes moderadas e comportamento da fase vapor como gas

ideal, uma vez que a pressdo de vapor € conhecida no intervalo de temperatura desejado.

dPsat PsatAhvap
dT _ RT?

(2.13)

3.2.2 Calculo de pressao de vapor

Matematicamente, 0 método CSGC-PRYV se baseia na teoria inicial de Riedel (1954), segundo
a sua teoria de estados correspondentes, com referéncia as propriedades criticas. As
modifica¢Oes propostas por Vetere sdo apenas no sentido de minimizar o erro, inserindo duas
relacOes lineares com pardmetros ajustaveis ao invés de duas constantes. A diferenca bésica
do modelo proposto por Li et al., (1994), (CSGC-PRV), se da no calculo das propriedades

criticas, obtidas através de contribuig@o de grupos e determinadas através das expressoes:

2 3

M M M
TC* = Tb/ AT + BTZ n; ATl + CT (Z n; AT1> + DT (Z n; AT1> (312)

l l l
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pr 101,325 In(T},) (313)
© " [Ap + Bp XV n; AP + Cp(T¥ n; AP)? + Dp (X n; AP)3] '

Os parametros AT; e AP; sdo estimados pelo autor e sdo apresentados para cada grupo
funcional no trabalho original, assim como as constantes Ar, By, Cr e Dt e Ap, Bp, Cp € Dp.
Assim como no equacionamento seguinte B; C; e a sdo constantes para cada grupo de
substancias especificadas no trabalho original. T, é a temperatura normal de ebulicdo de cada

substancia.

E necessario frisar que as propriedades criticas sdo calculadas internamente e somente
para utilizacdo dentro do CSGC-PVR, ndo representando os valores reais de pressdo e
temperatura criticas. Caso a mistura possua suas propriedades conhecidas, 0 modelo de
Riedel-Vetere pode ser aplicado de maneira direta.

Uma vez calculadas as propriedades criticas, estas podem ser inseridas no
equacionamento original de Vetere;

InP*=A-— T% +CInT} + DT;® (3.14)
Onde:

P*=P/P; (3.15)

TF =T/T} (3.16)

Tpr = To/T¢ (3.17)

A= —35Q (3.18)

B = —360Q (3.19)

C=42Q +a, (3.20)

D=-0Q (3.21)

Q=K(a—a.) (3.22)
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_ aKy, + In(P;/101,325)

2
e Kyp —In Tl;kr (3 3)
K=B,+CH (3.24)
Ty In(P; /101,325
— br ( c/ * ) (3.25)
(1-Ty)
36 .
Yp =35+ —+42InT}, — T}, (3.26)
br

3.3 Simulagao

A simulacdo do processo de destilacdo fracionada de OEs envolve uma série de etapas que
serdo apresentadas a seguir, mas que podem ser resumidas graficamente conforme a Figura
3.2. As trés primeiras etapas sdo executadas apenas uma vez para cada substancia envolvida,
por serem de determinacdo de propriedades estaticas e funcdo apenas da temperatura. As duas
etapas finais acontecem simultaneamente conforme a simulagdo transcorre de maneira

dindmica, visto que tais propriedades sdo fungdo da composi¢cdo no instante de tempo

processado.

Criacao de Geragao dos

moléculas perfis-o

(Avogadro) (MOPAC)

L
Edicdo do
pacote
termodinamico
(iiSE)
-

Calculo Simulagdo

propriedades de dindmica

mistura (iiSE) . v (EMSO)

Figura 3.3: Etapas de implementacdo e execucdo para simulagdo do processo de destilagéo

fracionada de 6leos essenciais.
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3.3.1 Criagao de moléculas e geragao de perfis-o

A primeira etapa do presente trabalho consiste na definicdo da mistura a ser separada e sua
caracterizacdo, quais componentes e suas fracOes. Esta investigacdo se deu elencando os
principais 6leos essenciais produzidos no Brasil que apresentam atividade bioldgica ou ja sdo
largamente comercializados. Com estas misturas, um pequeno banco de dados com 40
substancias bastante recorrentes na composi¢do de OEs foi criado. Estas substancias estéo

presentes em inumeros OEs por serem todas derivados de terpenos.

De posse das substancias envolvidas, as moléculas foram criadas no software
Avogadro (HANWELL et al., 2012), um editor molecular de quimica computacional, onde a
molécula é otimizada de forma a atingir seu estado de menor energia pelo campo de forcas
UFF (Universal Force Field) com o algoritmo Steepest Descent. Um arquivo com as
coordenadas espaciais da molécula otimizada é gerado.

O arquivo com as coordenadas espaciais dos atomos é entdo convertido pelo pacote
semiempirico de quimica quantica MOPAC (Molecular Orbital PACkage) (STEWART,
1990), que as interpreta criando uma malha correspondente a distribuicdo de cargas na
superficie molecular. Esta distribuicdo é descrita estatisticamente como um histograma de
area em funcdo de densidade de carga, conhecido como o-profile ou perfis-c, gerado pelo
pacote. Foi criado um banco de perfis, constituido pelas moléculas que apresentam alta

frequéncia em 6leos essenciais, permitindo assim, o calculo imediato quando necessario.
3.3.2 Insergao de propriedades e simulagcao dindmica

A proxima etapa é a insercdo das propriedades pertinentes ao calculo do modelo no pacote
termodinamico utilizado no trabalho. O modelo dindmico foi implementado no simulador
genérico de processos EMSO (SOARES; SECCHI, 2003). EMSO é a sigla para Environment
for Modeling, Simulation and Optimization e trata-se de um simulador de processos orientado
a equacOes, adequado a simulagdes dindmicas. E por este motivo, 0 EMSO ndo possui um
pacote de propriedades termodindmicos, sendo necessario comunicagdo com um pacote

exterior.
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A solucdo adotada € a utilizacdo do pacote termodindmico do simulador de processos
industriais 1ISE (VRTECH, 2014), onde a criacdo de substéancias e edi¢do de propriedades
acontece de maneira simples. Desta forma, a molécula é criada, suas propriedades sao
inseridas segundo dois bancos de dados (NIST e GoodScentsCompany) utilizados neste
trabalho. Mas como mencionado antes, a pressao de vapor é uma propriedade raramente
disponivel para este grupo de compostos, sendo portanto calculado atraves do método CSGC-
PRV e inserido no pacote. O simulador iiSE também possui implementado o pacote
JCOSMO, de modo que necessita o carregamento dos perfis-c para que seja realizado o

calculo dos coeficientes de atividade das misturas.

Um plugin de comunicacdo € estabelecido entre os dois programas EMSO-iiSE,
fazendo com que as propriedades sejam atualizadas dinamicamente, visto que as propriedades
de mistura séo funcdo da composicdo e as propriedades de substancia pura séo fungdo da
temperatura. Desta forma, os perfis-c e 0s coeficientes relativos a estimacdo da pressao de
vapor, sao fornecidos ao iiSE, que por sua vez, retorna os dados de equilibrio ao simulador
EMSO.

No que concerne a resolugdo do sistema dindmico, existem alguns algoritmos ja
implementados no simulador EMSO para a resolugdo de sistemas algébrico-diferenciais,
dentre os quais se destaca o algoritmo DASSL, desenvolvido por Petzold (1982). DASSL é
um solver numérico de sistemas de equacbes algébrico-diferenciais implicitos e aplica um
método de passos multiplos com controle de precisdo, sendo resolvido por um método

modificado de Newton.
3.3.3 Avaliagéao de performance

Inicialmente, por se tratar de um regime transiente, a destilagdo em batelada necessita de um
tratamento prévio da mistura, ou dos dados de composicéo, no caso de uma simulacgao. Visto
que € necessario determinar as composig¢des iniciais em cada prato. Usualmente, as condi¢des
iniciais sdo definidas ao se submeter a coluna a um regime de refluxo total, permitindo que o
equilibrio seja estabelecido em toda a coluna. Uma vez atingido o estado estacionario em
regime de refluxo total, os valores de composic¢do e temperatura séo arquivados e utilizados

como ponto de partida da batelada que visa a separacéo das substancias constituintes.
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Em um segundo momento, com os arquivos de composicdo inicial ao longo de toda a
coluna definidos, pode-se dar inicio as simulagdes propriamente ditas. As simulagdes do
processo de retificacdo de Oleos essenciais tém como objetivo principal determinar a
recuperacdo de dado corte e sua pureza. Neste intuito foi determinado incialmente uma razéo
de refluxo constante para todos os experimentos, para avaliacdo do perfil de concentracfes do
produto de topo, que foi definida de acordo com a recomendacdo de Mujtaba (2004).

Todas as avaliages iniciais sdo realizadas com uma coluna de 18 estdgios de
equilibrio, holdup total de coluna de 5%, razdo de refluxo constante igual a 8. A carga inicial
de oleo essencial no refervedor é de 10 mols, com uma poténcia de aquecimento de 200 W. A
pressdo do sistema é ajustada como 75 mmHg ou 10 kPa. Diferentes condi¢cdes foram

avaliadas também, mas quando utilizadas, sdo citadas no texto.

Também foram avaliadas as influéncias de diferentes estratégias de regime de refluxo,
constante ou controlada pela composicdo de destilado. Outra avaliacdo realizada é a resposta
dindmica da simulacdo diante diferentes cenarios, variaces de holdup de coluna, nimero de
pratos e o proprio regime de refluxo. Todos estes resultados sdo apresentados no capitulo

seguinte.



Capitulo 4

Resultados

Este capitulo apresenta os resultados obtidos na determinacdo de propriedades
termodindmicas de substancias puras e misturas, e inseridas no modelo dinamico
apresentado no Capitulo 3. A primeira parte consiste na verificacdo das propriedades
preditas utilizando dados experimentais disponiveis na literatura. Também é apresentada
uma validacdo do modelo com os resultados dos experimentos realizados em laboratorio.
Posteriormente, apresentam-se os resultados obtidos na simulacdo de diferentes casos de

interesse, com avaliacGes de condi¢des de operacao.
4.1 Caracterizacao

Inicialmente, o trabalho tem como objetivo a validacdo de um modelo dindmico que incorpora
duas propriedades termodindmicas obtidas segundo métodos preditivos. Para este fim, é
necessario que a mistura a ser tratada tenha sua composicdao bem definida. A andlise dos

componentes do 6leo cru é indispensavel nas futuras simulagdes do processo.

A Tabela 4.1 apresenta a composi¢do do 6leo de E. citriodora. A caracterizacdo por
CG-MS dificilmente identifica todos os componentes presentes no 0Oleo essencial, dessa
forma, os compostos identificados tém sua composi¢cdo normalizada de forma que seu

somatorio seja igual a unidade, mas com um total identificado de 96,03% .
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A anélise se da através do célculo do indice de retencéo de cada pico no cromatograma
e comparacdo com a biblioteca especial de 6leos essenciais (ADAMS, 2012).

Tabela 4.1: Composicdo do 6leo essencial de E. Citriodora analisado por CG/MS.

Constituinte Fragédo molar
Eucaliptol 0,019388
a-pineno 0,006348
Citronelol 0,144623
Citronelal 0,712616
Isopulegol 0,076386
Limoneno 0,004064
B-pineno 0,010232
Mirceno 0,002198
E-cariofileno 0,017106
Ocimeno 0,003711
Terpineno 0,003328

Com estas informacbes sdo realizadas todas as simulacdes com o Oleo de E.
citriodora. Mas outros 6leos também foram selecionados segundo diferentes critérios, e
servem como casos bastante ilustrativos de como o processo de destilacdo pode produzir

diferentes produtos em diferentes configuracdes operacionais.

As espécies Eucalyptus citriodora Hook e Eucalyptus globulus Labill foram
selecionadas devido a sua grande producdo nacional e potencial econémico de suas fracbes. E
por fim Cymbopogon winterianus (citronela), que também tem sua modelagem validada a
partir dos dados de Beneti et al. (2011).

As composicdes iniciais dos outros OEs sdo descritas no corpo do texto, conforme sua
aparicdo. Estes 6leos ndo foram analisados para este trabalho, e tem suas composicdes
baseadas em artigos publicados na literatura. Para o E. Globulus, a base foi o trabalho de
Maciel et al., (2010). Vale frisar que a composicdo de Oleos essenciais varia
consideravelmente com diversos efeitos de sazonalidade, e este & mais um motivo pelo qual a
simulagéo pode auxiliar na predicdo do comportamento da mistura, mesmo que a espécie de

planta que produz o 6leo seja a mesma.
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4.2 Pressao de vapor

A primeira propriedade estudada no presente trabalho, de posse das substancias envolvidas, é
a pressao de vapor. O método de Li et al., (1994) foi aplicado para obtencdo das pressdes de

vapor em funcgéo da temperatura.

Como visto anteriormente, as informagfes necessarias para o célculo da pressdo de
vapor sdo a estrutura da molécula, com seus grupos funcionais e a temperatura normal de
ebulicdo. Para a ultima, foram utilizados os dados disponibilizados pelo National Institute of
Standards and Thecnology (NIST) e pelo banco de dados The Good Scents Company
Information System. Por se tratar de um tratamento bastante especifico, visto que as moléculas
sdo bastante diversificadas quanto as suas estruturas e a sua utilizacdo € bastante restrita, o

meio mais rapido de implementacdo do método foi em planilha eletrénica.

Um segundo passo ainda € necessario para que seja possivel a insercdo das
propriedades no pacote termodinamico do simulador iiSE. Uma vez que o método utiliza o
conceito de propriedades criticas internas e seu equacionamento se da em funcdo das
propriedades reduzidas, é necessario um ajuste dos pontos calculados para um tipo de equacédo
mais usualmente utilizada, como a de Antoine. Este ajuste € necessario pois seria necessaria a

insercdo das propriedades criticas calculadas internamente no simulador.

A pressdo de vapor de quatro substancias, que possuem dados experimentais na
literatura, foi comparada com os valores obtidos pelo método preditivo (CSGC-PRV). O
objetivo foi demonstrar a capacidade de predicdo do método. Todos os dados experimentais
foram obtidos a partir da base de dados NIST Standard Reference Database Number 69, com
excecdo do isopulegol (KOBE et al., 1941). As Figuras 4.1 e 4.2 mostram as curvas tanto para
os dados quanto do modelo CSGC-PRV. As linhas sélidas representam o CSGC-PRV, e
mesmo que os dados experimentais sejam fornecidos na forma de correlacao do tipo Antoine,

aqui eles séo apresentados como pontos discretos, para mais facil visualizagéo.
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Figura 4.1: Presséo de vapor vs. Temperatura — Isopulegol e a-pineno.

Com as curvas de pressdo de vapor de alguns dos componentes envolvidos € possivel

observar a correspondéncia da estimacdo obtida através do método com o0s pontos

experimentais. E notavel que o método é inteiramente preditivo, ou seja, ndo possui nenhum

ajuste sobre os dados experimentais aqui comparados, e descreve de maneira bastante precisa

0 comportamento para diferentes substancias.
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Figura 4.2: Pressdo de vapor vs. Temperatura — Citronelol e B-pineno.
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As diferencgas entre os dados publicados e os valores preditos a partir do modelo
CSGC-PRV chegam ao méximo de 5,39% e erro maximo absoluto de 3,53 kPa, para estas
quatro substancias. Para todos os efeitos, os resultados sdo bons, tendo em conta a
complexidade das moléculas e o fato de que o modelo utiliza apenas a temperatura de

ebulicdo normal e os seus grupos funcionais.

As curvas de pressao de vapor sdao de grande interesse na concepcao de um projeto de
destilacéo, visto que elas mostram uma tendéncia de pressdo de operacdo da coluna conforme
a faixa de temperaturas correspondente. No caso dos 6leos essenciais, a temperatura do
refervedor € um limitante do processo, visto que para altas temperaturas o 6leo é degradado
facilmente. Desta forma, é possivel estimar uma pressdo de operacdo de no maximo 30 kPa,

por exemplo, para que a temperatura ndo exceda a temperatura de decomposicéo de 473 K.

E interessante notar também que devido & utilizagio pressdo de VAcuo no processo, e
como ja mencionado anteriormente, a fase vapor se comportar como gas ideal. Assim, a
descricdo do equilibrio liquido-vapor pode ser feita com bastante seguranca utilizando apenas
a pressdo de vapor e o coeficiente de atividade. A primeira € uma funcao da temperatura e do
componente puro, ou seja, independente da composicdo da mistura, seu valor é sempre

constante para dada temperatura.

Neste caso portanto, a pressao de vapor é um indicativo de como cada substancia se
comporta individualmente, e conforme o tipo de mistura, € a propriedade determinante do
equilibrio liquido-vapor (ELV). Uma mistura que se comporte idealmente, por exemplo, tera
seu ELV descrito de maneira satisfatoria apenas com os dados de pressdao de vapor das

substancias puras.

4.3 Coeficiente de atividade

Nesta segunda etapa foram utilizadas as rotinas implementadas anteriormente pelo grupo de
pesquisa para o calculo do coeficiente de atividade de cada componente em mistura. Devido
as caracteristicas das moléculas trabalhadas, 0 uso do método COSMO-SAC ¢é o que mais se
adequa para a descricdo desta propriedade, conforme discutido no capitulo anterior.
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A destilacio em batelada tem como caracteristica ser um processo totalmente
dindmico. H& variagdes consideraveis de temperatura e composi¢do, para cada prato ao longo
do processo, como também para cada instante ao longo da coluna. E por se tratar de uma
propriedade que depende tanto da temperatura quanto da composic¢ao da mistura, o coeficiente

de atividade também é avaliado para cada instante de tempo, em cada estagio do processo.

Desta forma, o plugin de comunicacdo entre o simulador EMSO e o0 pacote
termodindmico do simulador iiSE realiza essa atualizacdo frequente dos valores de
coeficiente de atividade durante a simulagéo do processo. Este mecanismo de atualizacdo de
valores se da automaticamente, ndo gerando um registro dos valores intermediarios, e de

qualquer modo, a apresentacao destes seria extremamente magcante.

Como forma de demonstracdo da distribuicdo de idealidade das misturas trabalhadas,
optou-se por apresentar os valores de coeficiente de atividade para apenas uma dada
composicdo. A condicdo escolhida foi para a composicdo do 6leo bruto e temperatura, 373,15
K. Assim, uma boa medida do grau de ndo idealidade pode ser tomada. A Tabela 4.2

apresenta estes valores para os componentes do éleo de E. citriodora e E. globulus.

Tabela 4.2: Coeficientes de atividade para os 6leos de E. citriodora e E. Globulus.

Coeficiente de Atividade (373 K)

Constituintes E. citriodora E. globulus
Eucaliptol 1,133638 1,000364
a-pineno 1,377528 1,034055
O-cimeno - 0,996010
Citronelol 0,996100 -
Citronelal 1,005737 -
Isopulegol 1,035393 -
Limoneno 1,285024 1,019851
-pineno 1,354939 -
Mirceno 1,286055 -
E-cariofileno 1,586007 -
Ocimeno 1,219479 -
Terpinoleno 1,233669 -

Como o esperado, para uma mistura rica em compostos de bastante semelhantes,
quanto a tamanhos de cadeia e fungbes quimicas, os valores dos coeficientes de atividade
ficaram bem proximos da unidade. A maioria dos componentes de 6leos essenciais sdo
terpenoides, com diferentes tamanhos de cadeia, conferindo diferencas significativas em suas

pressdes de vapor, mas ainda preservando uma alta afinidade quimica.
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Uma ferramenta que auxilia na visualizacdo das similaridades entre os compostos
utilizados é o programa JCOSMO, que permite a visualizacdo da superficie de densidade de
carga da molécula, produzida pelo método COSMO. Os principais compostos dos OESs
foram selecionados para uma representacdo na Figura 4.3, com destaque para as areas onde
existem grandes gradientes de carga (diferencas de coloracdo), gerando possiveis condi¢Ges

de ndo-idealidades no comportamento da mistura.

Figura 4.3: Imagens tridimensionais geradas pelo JCOSMO para visualizagao da distribuigéo
de cargas. Da esquerda para direita - a-Pineno, Eucaliptol, Isopulegol e Citronelal.

Os perfis-o de duas moléculas utilizadas no trabalho sao apresentados na Figura 4.4.
Conforme mencionado, as moléculas presentes em 0Gleos essenciais sdo derivados de uma
classe bastante especifica de compostos, os terpendides, e dessa maneira, apresentam
coeficientes de atividade proximos da unidade. De forma semelhante, os perfis de distribuicdo
sdo bastante similares entre eles, com um pico acentuado na regido de cargas neutras e uma
pequena probabilidade, no caso do Eucaliptol, de cargas positivamente induzidas na

superficie, devido a presenca de sua funcdo oxigenada.
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Figura 4.4: Perfis-o para a-Pineno e Eucaliptol segundo o0 método COSMO-SAC. Fonte:
(JCOSMO).
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4.3 Destilacao

4.3.1 Validagao experimental

O trabalho tem como objetivo final a validacdo de um modelo dindmico para o processo de
fracionamento de OEs, juntamente com o céalculo de propriedades termodinamicas. As duas
primeiras etapas consistiram em atestar que as propriedades necessarias para célculo do
equilibrio termodindmico sejam obtidas com precisdo, para que posteriormente possam ser
incluidas no modelo dindmico que descreve o processo de destilacdo em batelada de dleos

essenciais.

Inicialmente, a ideia de validacdo se d& com a comparacdo de dados experimentais,
obtidos no Laboratério de Operagdes Unitarias da PUCRS, como também se da através de
dados coletados na literatura, onde as condi¢cBes do processo variam de forma mais

significativa.

Os experimentos foram realizados sem um regime de refluxo, no equipamento descrito
no capitulo anterior, sendo realizada apenas a coleta de cada fracdo segundo os patamares de
temperatura. De qualquer modo, as frag6es coletadas sdo analisadas em CG-MS e comparadas
com as simulagdes nas mesmas condi¢des das experimentais. As composi¢Oes para cada
fracdo obtida experimentalmente, e as composi¢Ges simuladas de cada corte sdo apresentadas
na Tabela 4.3, assim como sdo apresentadas as duas fracGes de interesse na Figura 4.5, para
melhor visualizagcdo. Sao apresentados os valores apenas dos compostos mais significativos.
Os cortes sdo obtidos com base nas temperaturas apresentadas, assim que atingido o valor de

temperatura, o destilado é coletado e 0 vaso de coleta trocado.

Tabela 4.3: Resultados de composi¢éo (fragdo molar) para fragdes obtidas experimentalmente
e simuladas, com mesmos critérios de corte (temperaturas).

Citronelal Isopulegol Citronelol

T (K) Simulado Experimental Simulado Experimental Simulado Experimental

F1 401 0,17832 0,18331 0,35301 0,33210 0,03902 0,03010
F2 405 0,40031 0,40287 0,34357 0,30540 0,06899 0,06920
F3 410 0,65367 0,65582 0,18537 0,15680 0,10174 0,08570
F4 420 0,78166 0,75896 0,07444 0,10057 0,12222 0,10083
F5 435 0,75980 0,71749 0,01751 0,02514 0,15594 0,12547
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Figura 4.5: Composicdes de destilado acumulado em cada fracdo, conforme temperaturas de
corte. Sim — Simulado, Exp — Experimental.

Um segundo indicativo a ser avaliado na comparacdo entre os dados experimentais e
os simulados sdo os patamares de temperatura, que € a variavel relacionada a tomada de
decisdo quanto a mudanca de fracdo a ser recolhida. A temperatura de topo foi registrada com
auxilio do termopar no aparato montado e é apresentada na Figura 4.6 juntamente com o
perfil de temperatura simulado. As temperaturas foram coletadas em um intervalo de 5

minutos, por isso a linha tracejada.

E notavel que o perfil de temperatura experimental tem uma limite de tempo menor do
que a simulacdo, devido a degradacdo do 6leo, o procedimento experimental tem que ser
interrompido mesmo que n&o tenha se esgotado toda a massa no refervedor, diferentemente da
simulacdo, que é interrompida automaticamente com o refervedor a 10% de sua capacidade
inicial.
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Figura 4.6: Perfil de temperatura de topo de coluna para simulacéo e validacdo com dleo
essencial de E. Citriodora.(- - Temperatura experimental; —Temperatura simulada).
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Tanto o perfil de temperatura quanto as composi¢Oes das fracdes coletadas dédo bom
indicativos de que o modelo produz uma Otima aproximagdo do processo de destilagdo

fracionada de 6leos essenciais.

Para um segundo teste, os dados experimentais apresentados por Beneti et al., (2011),
séo incorporados pelo modelo e uma simulacéo é realizada para comparagdo dos dados. Os
autores especificam a mistura a ser destilada, 6leo de citronela; a razdo de refluxo, 5:1;
pressdao do sistema, 10 mbar ou 10kPa; mas ndo é especificado o nimero de estagios assim
como o holdup de coluna. Deste modo, a estratégia adotada foi a realizacdo de simulacéo
como 12 estagios de equilibrio e holdup padrdo de 5%, de modo que a composicdo do
composto majoritario, o Citronelal, tivesse seu perfil perfeitamente desenvolvido. A
composicdo inicial do 6leo é apresentada na Tabela 4.4, conforme obtido por Beneti et al.,
(2011).

Tabela 4.4: Composicdo do 6leo essencial do 6leo de Cymbopogon winterianus.

Constituinte Fracdo molar
Germacreno 0,0203796
Elemeno 0,0315593
Limoneno 0,0397112
Citronelal 0,4684989
Citronelol 0,1559334
Acetato de geranila 0,0533364
Geraniol 0,2061255
Linalool 0,0112961
Geranial/citral 0,0131594

A Figura 4.7 mostra o perfil de composi¢cdes de destilado com as linhas sendo
respectivas ao simulado através do modelo e os pontos experimentais obtidos por Beneti. A
composicao original do éleo possui mais componentes do que os mostrados, mas no trabalho
original, apenas estes pontos experimentais sdo fornecidos. As temperaturas de topo nédo sédo

fornecidas, impossibilitando a comparacdo deste segundo critério.
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Figura 4.7: Composi¢do vs. Tempo — Produto de destilagio do Oleo essencial de
Cymbopogon winterianus. Linhas continuas produzidas pelo modelo e dados experimentais de
Beneti et al., (2011) como marcadores.

4.3.2 Avaliagao de performance

E importante notar que a metodologia desenvolvida pode ser estendida para qualquer mistura
de Odleos essenciais que seja passivel de tratamento. Ou seja, que possua COmMPOSiCao

determinada e que possua interesse em algum componente especifico.

Todas as simulacBes realizadas nesta secdo seguem as condi¢cdes anteriormente
mencionadas, conforme a Secdo 3.3.3. Uma coluna de 18 estagios de equilibrio, holdup total
de coluna de 5%, razdo de refluxo constante igual a 8. A carga inicial de 6leo essencial no
refervedor é de 10 mols, com uma poténcia de aquecimento de 200 W. A pressdo do sistema é

ajustada como 75 mmHg ou 10 kPa

Na validagdo dos testes experimentais, os dados de temperatura de topo eram
conhecidos incialmente, antes da realizagdo das simulagdes. Entretanto, para essa nova gama
de simulacGes apresentadas nesta sec¢ao, os pontos de corte ndo sdo conhecidos, uma vez que
0 sistema nunca foi estudado. Desta forma, o modelo € inicialmente definido sem qualquer
tanque de acimulo acionado e uma batelada completa é simulada a fim de definir os niveis de

temperatura e 0 comportamento da composicao de topo.
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A temperatura de topo da coluna € o critério adotado para a mudanca da chave e por
consequéncia, do tanque de acumulacdo. Esta chave é acionada pela estrutura SWITCH CASE,
ela possui valor nulo para todos 0s vasos, e € acionada de forma sequencial para cada vaso de
acumulo. A Figura 4.8 mostra os niveis de temperatura bem definidos, que sdo utilizados

como um principio para o fracionamento do éleo.

- = = E. globulus

E. citriodora
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Figura 4.8: Perfil de temperatura de topo de coluna para simulacao de E. Citriodora e E.
globulus nas novas condiges.

E importante salientar que o perfil de temperatura é obtido somente através do
equilibrio estabelecido em cada estagio. Uma vez definidos cada nivel correspondente a cada

corte, a simulacdo € realizada novamente com 0s acionamentos dos tanques de coleta.

Caso 1

O primeiro 6leo (E. globulus) tem uma composicao inicial restrita a quatro componentes, € as
simulagdes ttm como objetivo avaliar a eficiéncia do processo quando a mistura possui um
componente majoritario, desejado com alta pureza. A Tabela 4.5 mostra os resultados para a
simulacdo do processo com 6leo de E. globulus, no qual, dois cortes principais (main-cuts,
MC) e dois cortes de reciclo (off-cuts, OC) sdo obtidos. A recuperagéo dos cortes MC11 e
MC12 em relacdo a carga inicial do refervedor é de 2,84% e 34,46%, respectivamente. As
duas outras fracbes possuem composi¢des variaveis e sem a presenca de uma substancia
majoritaria, mas que do ponto de vista industrial, podem ser tratadas em bateladas de reciclo

posteriores. As fragdes principais séo ricas em a-pineno (98,82%) e Eucaliptol (98,89%).
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A Figura 4.9 apresenta a evolucdo da composic¢ao do destilado ao longo do tempo de
batelada para o 6leo de E. Globulus, notando-se o paralelo entre o perfil de composicao de

topo com os patamares de temperatura previamente estabelecidos (Figura 4.8).

Tabela 4.5: Composic¢des (fracdo molar) do 6leo bruto de E. globulus e dos principais cortes
obtidos da simulagdo do processo de fracionamento. Recuperagdo em relagdo a carga inicial
do lote.

Constituintes Inicial MC11 OC11 0OC12 MC12
a-pineno 0,04186 0,98818 0,22373 0,00631 -
Eucaliptol 0,84626 0,00187 0,40276 0,82795 0,98894
O-cimeno 0,02956 0,00249 0,10019 0,04374 0,00279
Limoneno 0,08232 0,00747 0,27333 0,12200 0,00827

Recuperacédo - 2,84% 5,48% 55,56% 34,46%

No caso especifico deste 6leo, Limoneno e Eucaliptol competem de maneira igual, o
que impossibilita uma maior pureza no corte MC12. Os quatro cortes sdo representados por
barras verticais, sendo que o primeiro corresponde ao corte MC11l. As duas fracdes

intermediarias tem potencial para reciclo.
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Figura 4.9: Composigéo vs. Tempo — Produto de destilacdo do dleo essencial de E. globulus.

Uma pureza de 98,89% de Eucaliptol pode parecer inicialmente baixa, visto que
muitos produtos da industria quimica trabalham com altos graus de pureza. Neste caso,
dependendo do destino do produto, esta pureza ja é suficiente, como no caso da industria de
produtos de limpeza e aromatizadores. Caso o produto fosse destinado a industria alimenticia,

as exigéncias sdo bem maiores e as fracfes obtidas necessitariam passar por outro processo de
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destilagcdo, como é muito usual na industria quimica em geral, a associacdo de colunas de
destilacdo. A vantagem neste caso é a flexibilidade do processo em batelada, que utiliza

apenas uma coluna para diversas misturas.

Caso 2

O segundo teste € com um 6leo ja utilizado anteriormente, mas com as novas condi¢cdes de
processo. O oOleo de E. citriodora € uma mistura muito mais complexa, apresenta 11
componentes conforme analise cromatografica, sendo que a simulacdo do processo produz
dois main-cuts e outros quatro off-cuts. Essa simulagdo tem como objetivo mostrar que
mesmo uma mistura com um grande nimero de componentes pode apresentar fracoes
purificadas que possuam valor agregado para o mercado. A Tabela 4.6 mostra a composicao

para todas as fracOes.

Tabela 4.6: Composicdes (fragdo molar) do 6leo bruto de E. citriodora e dos principais cortes
obtidos da simula¢ao do processo de fracionamento.

Constituintes Inicial 0C21 MC21 0C22 MC22 0OC23 0C24

Isopulegol 0,07639 0,32861 0,99216 0,43620 0,01140 - -
Citronelal 0,71262 - 0,00152 0,54190 0,90035 0,84448 0,77254
a-pineno 0,00635 0,09557 - - - - -
Citronelol 0,14462 - 0,00016 0,01306 0,06773 0,13103 0,20949
Eucaliptol 0,01939 0,24381 0,00444 0,00039 0,00001 - -
Limoneno 0,00406 0,05755 0,00011 0,00001 - - -
B-pineno 0,01023 0,15391 - - - - -
Mirceno 0,00220 0,03269 - - - - -
E-cariofileno  0,01711 - 0,00007 0,00829 0,02050 0,02449 0,01797
Ocimeno 0,00371 0,04632 0,00053 0,00004 - - -
Terpinoleno 0,00333 0,04153 0,00101 0,00012 - - -

Recuperacdo - 9,05% 4,26% 1,35%  1855% 16,27% 48,79%

O primeiro corte obtido representa uma recuperacdo de 4,26% do 6leo inicial com
uma pureza de 99,22% em isopulegol, o qual poderia ser diretamente colocado no mercado. O
outro main-cut, com pureza de 90,03% em citronelal e recuperacdo de 18,55%, ainda nédo é
um produto comercializavel e deve ser redirecionado para um nova batelada. Esta é uma

estratégia util e frequentemente utilizada a fim de se obter um composto de alta pureza.

Os off-cuts 21 e 22 podem ser reutilizados em um Unica batelada de reciclo, para a
producdo de eucaliptol e isopulegol. Os dois restantes (OC23 e OC24) poderiam ser
adicionados ao Oleo original em uma proxima batelada, uma vez que tém uma composi¢édo

muito semelhante a do 6leo essencial bruto.



61

A comparagéo entre a Figura 4.10 e Figura 4.8 mostra claramente a relagdo entre as
temperaturas de equilibrio no topo de coluna com o perfil de destilado, os dois patamares
correspondem exatamente aos cortes de maior pureza. O MC22 ndo atinge valores mais
elevados de pureza devido a uma forte concorréncia entre o Citronelal e Citronelol, que tém
estrutura quase idénticas, diferindo apenas por suas funcOes oxigenados. O perfil de

composigdo na Figura 4.9 destaca unicamente os dois cortes principais.
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Figura 4.10: Composic¢do vs. Tempo — Produto de destilacdo do éleo essencial de E.
citriodora.

Subcaso 1

Como mencionado anteriormente, uma batelada de reciclo é uma estratégia recorrente
na obtencdo de substancias que correspondam as exigéncias do mercado. Partindo da
avaliacdo realizada no estudo de Caso 2, é definida uma estratégia para melhor rendimento do
processo. Assim, 0 MC22, que tem 90,03% de pureza em Citronelal, é submetido a um novo
processo de destilacdo, com a mesma configuracdo da coluna; 18 pratos, 5% de holdup de
coluna e razdo de refluxo interna igual a 8. O perfil de destilado desta nova batelada é
mostrado na Figura 4.11, que produz uma fracdo de 98,53% em citronelal, recuperando

53,09% da alimentacdo desta batelada de reciclo.

Existem varias estratégias para melhorar a pureza e a quantidade de cada fracdo
destilada. A primeira alternativa é variar a configuracdo da coluna, tal como o nimero de

estagios de equilibrio; variar a razdo de refluxo do sistema, que pode ser constante ou
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controlada por uma variavel externa. Entretanto, a primeira solucdo exige a utilizacdo de outra
coluna, diminuindo a flexibilidade do processo. Outra solugdo, utilizando uma Unica coluna ja

existente € o reciclo de fragcbes, como mostrado anteriormente.
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Figura 4.11: Composicédo vs. Tempo — Produto de destilacdo da fragdo MC22 em reciclo.

Subcaso 2

Uma segunda alternativa que se apresenta para aumento de pureza dos cortes obtidos
no Caso 2, com possivel execucdo no mesmo equipamento de destilacdo, € o controle da
razdo de refluxo através de uma acdo proporcional a composicdo. Ao invés de uma razdo de
refluxo constante, a variavel € mantida constante para todos os off-cuts, mas é controlada
durante a coleta de fracbGes de interesse. Industrialmente, os processos de destilacdo em

batelada usam deste artificio de maneira recorrente.

No que diz respeito as simulacbes, o controle produz um valor de saida que é
proporcional ao valor de erro a cada instante, assim a resposta proporcional pode ser ajustada
atraves da multiplicacdo do erro por um ganho proporcional constante. O set point utilizado
foi a unidade, e o erro corresponde a diferenca entre a composicao instantanea e o valor de set
point. A Figura 4.12 mostra a resposta do perfil de composi¢cdo de destilado quando o
controlador proporcional é utilizado. Apenas 0s principais constituintes do Oleo sao

mostrados. O ganho do controlador foi setado para que o valor de 100.
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Figura 4.12: Composic¢do vs. Tempo — Produto de destilacdo do 6leo essencial de E.
Citriodora com uso de controle proporcional.

Comparando os dois perfis de composicéo de destilado para o dleo de E. citriodora
(Figura 4.10 e 4.12), a principal diferenga é o tempo de batelada, que teve um aumento de
quase 30% quando utilizado o regime de refluxo controlado. Entretanto, as fracbes de
interesse sdo obtidas até o tempo de 400 min, assim como na batelada sem controle. Uma
pureza mais elevada dos componentes majoritarios dos main-cuts é a razdo pela qual essa
estratégia pode ser explorada, mas o aumento ndo é significativo. A Tabela 4.7 compara 0s
resultados de simulagdo obtidos. MC21’ ¢ MC22’ denotam as fragdes obtidas na simulagido

com controle de razdo de refluxo.

Tabela 4.7: Composicdes (fracdo molar) dos principais cortes obtidos da simulacdo do
processo de fracionamento do 6leo de E. Citriodora sem (Caso 2) e com controle
proporcional de refluxo (Subcaso 2).

Constituintes MC21 MC22 MC21' MC22'
Citronelal 0,00152 0,90035 0,00138 0,92550
Isopulegol 0,99216 0,01140 0,99244 0,00416

Recuperacéo 4,26% 18,55% 4,45% 25,55%

Em termos de massa absoluta, a recuperacdo de isopulegol é apenas 4,3% maior do
que quando utilizada a politica de refluxo constante. Por outro lado, a recuperacdo de massa
absoluta de Citronelal tem um aumento de 41,58%, quando comparado com a estratégia de
refluxo anterior, mas com um produto de pureza intermediaria. De qualquer modo, o

fundamental em um projeto industrial é a sua eficiéncia, e o custo mais significativo para um
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processo de destilacdo em batelada é o seu custo energético, uma funcéo direta do tempo de
batelada. Neste caso, o aumento de 30% nos custos ndo se justificam como uma melhoria
proporcional na qualidade do produto, que amortece toda a diferenca do custo de producao em
seu preco final. E a grande diferenca na implementacao do sistema de controle de composicéo
em linha, que possui um custo bastante maior do que o simples controle de temperatura

através da coluna.

Em uma perspectiva mais ampla, a pressao de vapor dos compostos envolvidos € o
fator determinante nas relagdes de equilibrio da mistura. Todas as espécies envolvidas sdo
formadas no metabolismo secundario das plantas e sdo derivados de terpenos, o que confere o
mesmo numero de carbonos a todas as substancias. Desta forma, os grupos oxigenados

determinam as grandes diferencas de volatilidade observadas no sistema.

No caso do 6leo de E. globulus, a-pineno (CioHis) ndo apresenta nenhum grupo
oxigenado, diferente do Eucaliptol (C1oH150), apesar de apresentarem estruturas carbonicas
semelhantes. No caso do 6leo de E. citriodora, Citronelal (C1oH150) e Isopulegol (C19H150)
sdo isébmeros de funcdo, sendo o primeiro um aldeido e o segundo um alcool, fato
determinante nas interagdes moleculares e que altera de maneira significativa a pressdo de
vapor destes compostos. As diferencas de volatilidade podem ser visualizadas tracando um
paralelo com o tempo de chegada do composto ao topo da coluna.

Do ponto de vista comercial, os 6leos essenciais e seus derivados retificados possuem
uma larga gama de aplicacbes. No sentido de aromaterapia, industria de fragrancias,
cosméticos e perfumaria, os 6leos essenciais sdo utilizados muito mais por suas propriedades
organolépticas, como sabor e odor, do que por suas propriedades ativas. Isto faz com que a
pureza requisitada em cada produto desenvolvido varie muito de acordo com a composi¢éo e
finalidade deste produto. J& para a industria de alimentos e farmacéutica, onde existe uma
acdo esperada, no combate a algum agente externo, ou na rota reacional de algum farmaco, a
pureza € algo que deve ser conhecido e mantido com certo teor, para que 0s parametros de

processo estejam de acordo com o desejado.

Neste sentido, o pequeno nuamero de trabalhos relacionando a composi¢cdo de cada
fracdo retificada de Oleo essencial com a atividade que aquela fracdo apresenta ndo permite

concluir de anteméo qual a pureza desejada para a purificagdo. Cada caso especifico deve ser
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analisado para avaliar a sinergia entre os componentes da mistura e como isto se reflete nas
propriedades ativas. Por exemplo, o Isopulegol, de forma isolada apresenta propriedade
ansiolitica e antidepressiva (SILVA et al., 2007), assim como anticonvulsivante (SILVA et
al., 2009a) e de protecdo do sistema gastrico (SILVA et al., 2009b). Assim como o Citronelal
apresenta inimeras atividades antimicrobianas (KURITA et al., 1981). Contudo, € necessario
frisar que para cada uso, uma avaliagdo da dose e pureza do retificado deve ser realizada,
conforme o objetivo do trabalho, que € a criacdo de uma ferramenta preditiva para avaliagéo

do comportamento da mistura, conforme a pureza desejada, seja qual for.

4.3.3 Avaliagao performance da coluna

Um outro tipo de avaliacdo, bastante recorrente entre os autores que estudam o processo de
destilacdo em batelada, é o de performance de coluna. Para uma dada mistura, as condicdes
operacionais e estruturais da coluna podem determinar diferentes tipos de produtos, e é
necessario que se avalie, no caso de um projeto de fracionamento, uma condicdo 6tima de

operacao.

Este tipo de avaliacdo é o campo mais explorado quando misturas que possuam
propriedades termo fisicas bem definidas sdo estudadas. Uma vez que s6 as diferentes
condigOes de operagédo afetam no resultado final do processo, séo avaliadas diferentes razdes
de refluxo, nimero de pratos na coluna e o holdup total de coluna.

A ideia central esta baseada na procura de um ponto 6timo em que as condi¢des acima
mencionadas fornecam um produto com a especificacdo desejada, e consumam a menor
guantidade possivel de energia. A mistura escolhida para avaliacdo foi a do 6leo de E.
citriodora por possuir duas fracbes de interesse (Isopulegol e Citronelal), com diferentes
valores de pureza. Os testes foram realizados com base no observado na literatura, uma

varredura de condic¢des e uma posterior avaliacdo grafica dos resultados.

Razao de refluxo

A primeira avali¢do é quanto a razéo de refluxo, com valores de 2 a 20. Estes valores ndo sdo
aleatorios, esta é a faixa indicada por Mujtaba (2004) para investigacao das condicGes 6timas.
Para este primeiro teste, 0 nimero de pratos € constante e igual a 18, o holdup de coluna

também é constante e no valor de 5%, relativos a carga inicial do refervedor.
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As Figuras 4.13 e 4.14 mostram o desempenho da coluna com a variacdo da razéo de
refluxo, quanto a pureza das frac6es obtidas e quanto a quantidade de destilado em cada corte,
respectivamente. E importante frisar que o tempo de batelada, e o custo, é linearmente
proporcional a razdo de refluxo. Sem davida, uma rotina externa de otimizacdo seria 0 mais
indicado para a avaliacdo mais precisa da performance, mas o método adotado foi o indicado

na literatura.
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Figura 4.13: Fracdo molar destilado vs. Razéo de refluxo — Variacdo de composicao dos
respectivos cortes para Citronelal e isopulegol.

As variagdes de composicao das fragdes possuem uma inflexdo consideravel no inicio
da curva, justificando uma condicdo de refluxo intermediaria, mas os valores se estabilizam,
gerando um patamar quase constante. Interessante notar que a pureza de isopulegol, que é
muito acima do Citronelal, atinge um valor praticamente constante, mostrando um
esgotamento da condicdo de equilibrio, mesmo que a condicdo operacional force uma troca
maior de massa. Ja a pureza de Citronelal mantém um regular acréscimo, muito pelo fato de

possuir uma margem de crescimento.
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Figura 4.14: Acumulo de destilado vs. Razdo de refluxo — Variacdo de acimulo dos
respectivos cortes para Citronelal e isopulegol.

Analisando as Figuras 4.13 e 4.14 em conjunto, € possivel determinar que o valor
6timo de refluxo se encontra entre 10 e 12, levando-se em conta que com uma razdo de
refluxo de 20, o destilado da fracdo rica em Citronelol ganha apenas 3% em pureza e outros

3% em volume, para um custo duas vezes maior do que em relacdo a uma razéo de 10.

Numero de estagios

A segunda avaliacdo € com relacdo ao numero de estagios reais, ou pratos, na coluna.
Novamente, uma varredura € realizada com a variacdo de 4 a 24 pratos. A razdo de refluxo é
mantida constante e igual a 8, o holdup total de coluna também é mantido constante e no valor
de 5%. Os critérios de corte sdo sempre 0s mesmos, conforme as temperaturas de equilibrio,

determinadas previamente.

As Figuras 4.15 e 4.16 mostram o desempenho da coluna com a variacdo do nimero
de pratos, quanto a pureza das fracGes obtidas e quanto a quantidade de destilado acumulado
em cada corte, respectivamente. Diferente da razdo de refluxo, o nimero de pratos néo
influencia no tempo de batelada, mantendo constante o custo de produgdo. Entretanto, a
questdo estrutural é modificada, o custo de implementacdo é maior, e deve ser levado em

conta numa avaliagéo de projeto.
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Figura 4.15: Fracdo molar destilado vs. Nimero de estagios — Variacdo de composicao dos

respectivos cortes para Citronelal e isopulegol.

A variacdo de composicdo nas fragdes mostra uma estabilidade bastante grande para o

isopulegol e um constante, mas moderado, crescimento da pureza de Citronelal com o

acréscimo de estagios de equilibrio. Relembrando também que este nivel de pureza do

Citronelal ainda ndo é suficiente para sua comercializacdo, desta forma, o ganho de alguns

décimos de pureza ndo justifica um investimento na estrutura do equipamento.
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Figura 4.16: Acumulo de destilado vs. NUmero de estagios — Variagdo de acumulo dos

respectivos cortes para Citronelal e isopulegol.

Uma anélise em conjunto das Figuras 4.15 e 4.16, mostra que a partir de 14 pratos, 0

sistema é estavel e ndo possui grandes ganhos, tanto quanto ao volume de destilado quanto a

pureza de suas fracdes. Certamente, esta analise de performance é relativa a coluna, mas leva

muito das propriedades das substancias envolvidas. Portanto, o indicado é que para cada
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mistura, seja avaliado um ponto 6timo de operacao, caso seja ainda na etapa de projeto ou na
avaliacdo da politica de refluxo caso uma coluna ja existente deva ser otimizada, visando o

processamento de uma mistura diferente.

Holdup de coluna

Por fim, uma dltima andlise é realizada, quanto aos efeitos do acumulo total de liquido na
coluna, ou holdup de coluna. Esta avaliacdo tem como objetivo analisar a influéncia do
acumulo interno de liquido nos pratos na dinamica do processo, alterando consideravelmente
a resposta de composicdo de destilado. Com este intuito, foram realizadas simula¢Ges com
razdo de refluxo constante igual a 8, e uma coluna com 18 pratos. A pressdo também é
mantida em 75 mmHg e uma varredura é feita, variando os niveis de acimulo na coluna. Os

testes foram realizados tanto para o 6leo de E. citriodora quanto para E. globulus.

Nas Figuras 4.17 e 4.18 e sd@o mostrados os diferentes perfis gerados conforme a
variacdo do holdup de coluna. S&o destacados os perfis de uma substancia em cada 6leo para

melhor visualizagdo dos efeitos.
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Figura 4.17: Perfil de composicéo de topo para -pineno no processo de retificacdo de 6leo
de E. globulus — diferentes acimulos de coluna.

Na Figura 4.17 ¢ apresentado apenas o perfil para o -pineno, para representacéo das
diferengas de dindmica, este composto foi escolhido por ser o mais volatil do éleo de E.
globulus, e representa a dindmica inicial do processo quando a variagdo de holdup afeta a
composicdo dos compostos mais volateis . E possivel observar que com um holdup crescente

0 tempo de residéncia é maior, fazendo com que o tempo de troca de massa também seja
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maior e 0s compostos Vvolateis tenham mais tempo para serem recolhidos no topo da coluna.
De maneira figurativa, 0s compostos mais pesados sdo presos nos pratos por determinado
tempo, permitindo que os mais leves determinem uma maior concentracdo no produto de

topo.
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Figura 4.18: Perfil de composicéo de topo para Eucaliptol no processo de retificacdo de dleo

de E. citriodora — diferentes acimulos de coluna.

Para a andlise do 6leo de E. globulus, rico em Eucaliptol, o composto menos volatil da
mistura, o efeito observado é o contrario do anterior. De acordo com a Figura 4.18, é notavel
que para este caso, 0 acréscimo de holdup de coluna é desfavoravel para a producdo de
Eucaliptol, pois sua retirada tem inicio de forma tardia, retardando o seu acumulo e

diminuindo a quantidade de destilado acumulado em sua fracéo.

Mujtaba (2004) deixa bem claro que existe muita controvérsia dentro da comunidade
cientifica sobre os efeitos de holdup de coluna. Como demonstrado aqui, os efeitos sdo funcao
da mistura a ser separada e da fragdo objetivo a ser coletada. O que justifica novamente o uso

da simulacao do processo para predi¢édo de efeitos na etapa de projeto.



Capitulo 5

Conclusodes e sugestoes para trabalhos futuros

5.1 Conclusoes

A grande diversidade das misturas que constituem os Gleos essenciais exige o conhecimento
tedrico prévio de seu comportamento, quando submetidas ao processo de destilacdo. Mesmo
para processos ja consolidados, a simulacdo vem como ferramenta auxiliar, visto que a
maioria dos O6leos essenciais, por se tratar de uma mistura de origem vegetal, varia

consideravelmente suas composicdes para uma mesma espécie de planta.

Neste trabalho, um método preditivo para estimar a pressdo de vapor dos constituintes
de 6leos essenciais foi usado e provou ser confiavel quando comparado aos poucos dados
experimentais disponiveis na literatura. Para a predi¢do de coeficientes de atividade, 0 método
COSMO-SAC foi utilizado e os valores encontrados se aproximam da unidade,
caracterizando uma mistura que se comporta quase idealmente. Além disso, estes métodos
foram combinados com sucesso ao modelo dindmico de destilacdo em batelada implementado

no simulador de processos EMSO.

As simulacOes apresentadas sobre o processo de destilacdo fracionada de oéleos
essenciais expandem o conhecimento ja tdo bem estabelecido para fracGes de petrdleo para

um campo ainda ndo explorado. A grande maioria da producdo cientifica sobre 6leos
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essenciais se baseia nas suas diferentes formas de extragdo e atividades bioldgicas dos
compostos obtidos. Trabalhos visando o processamento destes 6leos ainda séo raros, e a falta

de propriedades termodinamicas para as suas representacdes ainda € o maior impeditivo.

Os modelos termodinamicos preditivos foram aplicados com sucesso a um modelo
dindmico de uma coluna em batelada, gerando resultados consistentes e promissores com
relacdo ao potencial comercial destes produtos. A ideia central é permitir que qualquer 6leo
essencial seja passivel de tratamento no modelo apresentado, fornecendo uma ferramenta que
ainda ndo é utilizada pela industria do ramo, que se baseia em heuristica para desenvolver o0s
seus processos. O ramo de produtos naturais € um dos que mais cresce devido a preocupacéo
qguanto a toxicidade em conservantes e aditivos sintéticos nas industrias alimenticias,
cosméticas e de higiene, tornando o desenvolvimento das tecnologias de beneficiamento de

produtos naturais inerente a este processo.
5.2 Sugestoes para trabalhos futuros

Durante a realizacdo deste trabalho, verificou-se que muito pouco foi avaliado em relacdo ao
processo abordado. Ou seja, esta avaliagdo € uma das primeiras a ser feita, e quando
comparada a campos mais consagrados da engenharia quimica mostra a necessidade de novas
investigacBes. A utilizacdo de métodos preditivos é bastante recorrente e apresentou
resultados satisfatorios, porém os modelos dinamicos utilizados em outras areas sdo de maior
complexidade, envolvendo propriedades de dificil estimacdo, como densidade, viscosidade,
entalpias da fase vapor e liquida. Entretanto, dentro das limitacdes apresentadas e com a 6tima
resposta obtida, algumas sugestbes sdo realizadas para expansao dos conhecimentos com este

modelo de complexidade intermediaria.

Com o objetivo de melhorar o que ja foi desenvolvido neste trabalho, seguem algumas

sugestoes:

e Implementar uma rotina de otimizacdo externa para determinagédo direta dos pontos
6timos de operacdo da coluna. Desta forma, as analises feitas neste trabalho seriam
realizadas de maneira muito mais rapida. Visto que sdo diversas as variaveis, 0

trabalho ndo é trivial, passando pelo melhor algoritmo a ser adotado.
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Incluir a agua como componente da mistura, mesmo que em concentracbes muito
baixas. Como o0 método de obtencdo dos 6leos essenciais envolve um processo com
vapor de &gua, e mesmo que a sua solubilidade em 6leo seja bastante reduzida, é
importante avaliar a influéncia de um composto com caracteristicas tdo diferentes no

processo.

Por fim, quando as propriedades requeridas estiverem disponiveis, implementar
modelos de complexidade superior para descricdo completa dos fenémenos.



Apéndice A

Método para calculo de presséao de vapor
CSGC-PRV

A aplicacdo do método CSGC-PRV para célculo da pressdo de vapor foi baseada no
desenvolvimento apresentado por Li et al., 1994. Neste trabalho, foram calculadas as pressoes
de vapor para os compostos selecionados e posteriormente foram ajustados parametros do tipo
Antoine, visto que o equacionamento original relaciona as propriedades reduzidas com

propriedades criticas assumidas internamente.

Inicialmente, sdo apresentados dois exemplos de moléculas presentes no trabalho, com
seus grupos e contribuicdes. Posteriormente, a Tabela A.3 apresenta os valores estimados dos
coeficientes tipo Antoine para as moléculas estudadas.
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Exemplo 1. Estimacao da pressao de vapor para a-pineno

A estrutura molecular é apresentada a seguir, com T, = 429 K (NIST).

HsC
HzC

CHs

Os grupos presentes na molécula de a-pineno, segundo a classificacdo dos autores,

para célculo de suas contribui¢Bes sdo de 7 tipos, como segue:

Tabela A.1: Valores para contribuicdo de grupos do método CSGC-PRYV para a-pineno.

Numero do Grupo Grupo n AT; AP;
11 -CH2-r 1 0,010947 0,072988
12 -CH<Rr 2 0,008151 0,053985
13 >C<gr 1 -0,001650 0,020581
14 -CHasgrc 3 0,008656 0,056859
15 -CHaz-rc 1 0,013122 0,085013
18 =CH-r 1 0,015131 0,105359
19 =C<gp 1 -0,013370 -0,117490

Subscritos — R — carbono em anel ndo-aromético
RC — carbono substituinte em anel ndo-aromatico
Os valores para todos 0s grupos parametrizados se encontram disponiveis em Li et al.,
1994. Com a aplicagdo dos valores apresentados na Tabela A.1 nas Equagbes 3.12 e 3.13,
assim como o calculo de coeficientes internos, apresentados no equacionamento da Secéo
3.2.2, é possivel obter a curva de pressdo de vapor para 0 a-pineno em fungdo de sua

temperatura.

2 3

M M M
T =T,/ |Ar + By Z n; AT; + Cy (Z n; ATi> + Dy (Z n; ATi) (3.12)

l l l

b _ 101,325 In(T) 313
© " [Ap + Bp XM AP, + Cp (XM n; AP)? + Dp(BM n; AP)3] '
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Apos a obtencédo da curva, foi realizada uma regressdo para célculo dos coeficientes de
Antoine, para insercdo desta propriedade no pacote termodinamico do simulador iiSE.

Exemplo 2. Estimacao da pressao de vapor para citronelal

A estrutura molecular é apresentada a seguir, com T, = 481 K (NIST).

)\A)\AO

Os grupos presentes na molécula de citronelal, segundo a classificacdo dos autores,

para célculo de suas contribui¢cdes sao de 6 tipos, como segue:

Tabela A.2: Valores para contribuicdo de grupos do método CSGC-PRV para citronelal.

NUmero do Grupo Grupo n AT; AP;
1 -CHjs 3 0,012893 0,113050
2 -CH,- 3 0,007994 0,029785
3 -CH< 1 0,008154 0,014739
6 =CH- 1 0,020329 0,116558
7 =C< 1 0,008482 -0,023653
41 -CHO 1 0,086849 0,511222

Os valores para todos 0s grupos parametrizados se encontram disponiveis em Li et al.,
1994. Com a aplicacdo dos valores apresentados na Tabela A.2 nas Equacgdes 3.12 e 3.13,
assim como o calculo de coeficientes internos, apresentados no equacionamento da Secéao
3.2.2, € possivel obter a curva de pressdo de vapor para o citronelal em funcdo de sua

temperatura.

2 3

M M M
T =T,/ |Ar + By Z n; AT; + Cy <Z n; ATi> + Dy <Z n; ATL-> (3.12)

L L 2

101,325 In(Ty)

P =
© [Ap+ Bp XM AP + Cp (XY n; AP)? + Dp (XY n; AP;)3]

(3.13)

Apos a obtencéo da curva, foi realizada uma regressao para céalculo dos coeficientes de
Antoine, para insercédo desta propriedade no pacote termodinamico do simulador iiSE.



Coeficientes do tipo Antoine estimados no trabalho

In PS4 (kPa) = A —

T(K) +C
Tabela A.3: Valores estimados por contribuicdo de grupos do método CSGC-PRV.
Composto A B C Ty (K)?
3-careno 15,982 5082,952 0,489 446,5
Acetato de geranila 18,069 6948,609 0,997 513,5
Atractilona 17,766 7313,548 0,490 560,1
Biciclogermacreno 18,595 7513,287 0,498 540
Citral 17,776 6564,868 0,489 501,5
Citronelal 26,919 10740,479 0,487 481
Citronelol 18,906 7079,765 0,995 498
Curzerene 17,467 7082,044 0,489 555
E-cariofileno 17,537 6863,303 0,490 533
Eucaliptol 17,952 5989,631 -0,352 449
Furanodieno 19,145 8327,651 0,489 579
Geraniol 18,921 7187,399 0,995 503,2
Germacreno-B 19,247 8142,290 0,488 560,15
Germacrona 18,276 8139,631 0,497 603
Isopulegol 20,226 7156,414 0,695 471
Limoneno 16,002 5143,156 0,490 451
Linalol 15,854 5216,496 0,998 468,15
Mirceno 16,167 5144,428 0,998 439,2
Ocimeno 18,594 6299,094 0,486 450
Safrol 19,757 7627,724 0,485 504
Selina-1,3,7(11)-trien-8-one 18,367 8144,972 0,489 600,2
Spatulenol 20,743 9081,122 0,490 570
Spatulenol 20,742 9081,121 0,487 569
Ternpinen-4-ol 18,312 6621,573 0,492 482
Terpinoleno 16,432 5419,986 0,486 458
o, -humuleno 17,662 5759,834 0,498 441
a -pineno 15,908 4860,374 0,491 429
a -tujeno 16,010 4846,519 0,499 425
B -elemeno 18,727 7373,961 0,490 525,2
B-pineno 15,487 4779,142 0,491 438,1

# The Good Scents Company Information System
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