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RESUMO 

Neste trabalho foi estudado o equilíbrio iíquido-vapor de sistemas do tipo; constituintes de óleos e 

gorduras em C02 supercrítico usando a EDE de Peng-Robinson. Foram empregadas as regras de mistura 

de van der WaaLs e as regras combinadas: com dois parâmetros de interação binária e as com três 

parâmetros de interação binária de Kwak & Mansoorí e de Park, fCwak & Mansoori. Foram também 

determinadas as variações das composições dos óleos de sementes oleaginosas da Amazônia com as 

condições de operação para a extração com CO2 supercrítico entre 150 a 300 bar e 50oC e 60oC. 

Foi desenvolvido um programa computacional em Delphi 1.0 (para Windows 3.11 ou superior) 

denominado EDEFLASH que possibilita o ajuste de dados experimentais e a predição do equilíbrio 

líquido-vapor na forma P-T ílash. 

Os dados publicados das propriedades físicas (Tb, Tc, Pc, pressão de vapor) dos ácidos 

carboxílicos/graxos e dos ésteres de ácidos carboxílicos/graxos foram utilizados para avaliar os diversos 

métodos preditivos. O método selecionado para a predição de Tc e Pc para os ácidos carboxílicos/graxos 

que possuem Tb experimental foi o de Constantinou & Gani e o de Somayajulu respectivamente; para a 

predição de Tb, Tc, Pc foi selecionado o método de Constantinou & Gani; e, para a predição do fator 

acêntrico (ca ) foi o método indireto de Tu. Para os ésteres foi selecionado o método de Joback & Reid 

para Tb c Tc e para Pc o método de Constantinou & Gani. A correlação de Vetere foi selecionada para a 

predição de <» de ésteres de baixa massa mofar e o método indireto de Tu para a predição de 0) para a 

família de ésteres metílicos de ácidos graxos. 

Os resultados indicam que a equação de Peng-Robinson com as regras de mistura de van der 

Waals e com as três diferentes regras combinadas, descrevem qualitativamente o equilíbrio líquido-vapor 

dos sistemas estudados e que não há diferenças significativas entre as três regras combinadas. 

Em geral, os teores dos ácidos graxos e dos trlglicerídios que compoem os óleos de Cupuaçu, 

Bacuri, Palmiste e Maracujá extraídos com CO2 supercrítico, apresentaram pequenas variações para a 

faixa de pressão estudada. 

Palavras-chave: equações de estado, dióxido de carbono, equilíbrio líquido-vapor, óleo vegetal, 'ácidos 
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ABSTRACT 

This work is concemed with the prediction of the vapor-liquid equilibria using the Peng-Robinson 

EOS for systems: fat and oiis related corapoimds/supercritical CO2- The van der Waals mixing rules were 

empioyed with two binary interaction parameters. The combining rules proposed by Kwak & Mansoori 

and Park, Kwak & Mansoori that involve three binary interaction parameters were also used. It has also 

been studied the extraction of Amazon seed oils with carbon dioxide (pressures of 150-300 bar; 

temperatures of 50oC-60oC). The effects of the operational conditions on the fatty acids and triglycerides 

composition of the oils were investigatcd. 

A software was developed using Delphi 1.0 for Windows to obtain the binary interaction 

parameters and for the vapor-liquid equilibria P-T flash calculation. 

The published pure components' data {Tb, Tc, Pc and vapor pressure) of fatty acids and fatty 

acid esters were empioyed to evaluate the methods avaüable for predictions of Tb, Tc and Pc. The 

Constantinou & Gani and the Somayajulu methods, using experimental values of Tb, were selected for 

the prediction of Tc and Pc, respectively. The Constantinou & Gani method was selected for the 

prediction of Tb, Tc and Pc, and the Tu method was selected for the prediction of the acentric factor of 

fatty acids. The Joback & Reíd method was selected for the prediction of Tb and Tc, and the 

Constantinou & Gani for the prediction of ?c of fatty acid esters. The Vetere correlatkm was selected for 

the calculation of the acentric factor for !ow molecular weight fatty acid esters, and the Tu method for the 

fatty acid methyl esters' family. 

The resulís show that the Peng-Robinson EOS with the van der Waals mixing rules with three 

combining rules were ablc to describe qualitatively the vapor-liquid equilibria of the systems studied. 

Thére were no significânt différences amông the three combining rules. 

The composition in fatty acids and triglycerides of the oils of Cupuaçu, Bacuri, Palm Kemel and 

Passion fruit, extracted with CO2 showed a slight variation for the pressure and temperature ranges 

studied. 

Keywords: equation of state, carbon dioxide, vapor-liquid equilibria, vegetable oil, fatty acid, "passion 
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Introdução 

1 - INTRODUÇÃO 

Capítulo 1 

Nos dias atuais óleos e gorduras são reconhecidos por suas propriedades 

nutricionais, funcionais e organolépticas. São constituídos predominantemente de uma 

cadeia de triglicerídios e como constituintes em menores proporções, ácidos graxos 

livres, monogUcerídios, diglicerídios e outra pequena quantidade de outros 

constituintes não glicerídicos (tocoferóis, carotenóides, esteróis, etc..) e impurezas 

(QAILEY, 1979; DZIEZAK,1989; AUGUSTO,! 988). 

A produção mundial de óleos e gorduras em 1990 foi estimada em 80,6 

Mton e está projetada para atingir no ano 2000, 105 Mton; e a produção mundial de 

ácidos graxos naturais em 1988 foi de 2,23 Mton e está projetada para atingir 2,86 

Mton no ano 2000 (ALY & ASHOUR, 1992). 

A extração de óleos vegetais convencional utiliza solvente orgânico 

(hexano) e consiste basicamente nas seguintes etapas: desintegração mecânica, 

prensagem e extração com solvente a altas temperaturas. Para se transformar estes 

óleos brutos em óleos comestíveis são necessário um conjunto de processos 

denominados de Refinação que engloba remoção de ácidos graxos livres, proteínas, 

fosfolipídios, substâncias coloidais, pigmentos, produtos de oxidação e substâncias 

voláteis. 

Os resíduos de solvente inerentes a extração convencional tem se tomado 

cada vez mais inaceitáveis para produtos básicos usados para o consumo humano. Em 

virtude dessa demanda por produtos naturais verifica-se um considerável interesse na 

tecnologia do fluido supercrítico. 

A extração com fluido supercrítico está baseado na volatilidade dos 

componentes (um efeito da destiiação) com a interação molecular entre o soiuto e o 

fluido supercrítico (um efeito da extração Hquido-líquido). A facilidade de separação 

soluto-solvente, a baixa toxicidade, e a habilidade de variar o poder de solubilização. 

i 



Introdução Capitulo 1 

fazem o uso do fluido supercrítico ser extremamente atrativo para as Indústrias de 

Alimentos e Farmacêutica. 

O dióxido de carbono (CO2) é o fluido supercrítico mais investigado como 

solvente, por ser de baixo custo, atóxico, não inflamável, obtido com abundância e 

com alta pureza. Possui uma temperatura crítica (31,05oC) baixa, sendo portanto o 

solvente ideal para a área de extração, refino e fracionamento de óleos e gorduras. 

Nos anos 80 as pesquisas sobre a extração com CO2 supercrítico de óleos e 

gorduras se concentravam em estudos sobre óleos vegetais quanto a composição do 

óleo, propriedades organolépticas e estabilidade oxidativa, principalmente de óleos de 

alto valor comercial (comestíveis). Basicamente estes estudos fazem comparação entre 

a extração com CO2 supercrítico e o processo convencional com hexano. Paralelamente 

alguns estudos apresentavam dados de solubilidade dos óleos em CO2 supercrítico 

(FRIEDRICH et a/n, 1982; FRIEDRICH & PRYDE, 1984; LIST et a/«,I984a,b; 

ZHAO et alü, 1987). 

Estudos mais recentes apresentam a extração supercrítica com aplicações 

para o refino (desodorização e deacidifícação) de óleos comestíveis (ZIEGLER & 

LIAW, 1993); separação e fracionamento de ácidos graxos (BHARATH et alü, 1993); 

extração seletiva de triglicerídios (WELLS, 1990; NILSSON & HUDSON, 1993); 

como também o uso do CO2 supercrítico associado a reações com enzimas para 

modificar triglicerídios e ésteres (ADSCHIRI et alii, 1992; SHISHIKURA et alü, 

1994). 

A Amazônia com sua riqueza de espécies, possui um enorme potencial 

como fonte de óleos vegetais. As fruteiras nativas, como o Cupuaçu e o Bacuri, de 

grande consumo na região pelo sabor inigualável de suas polpas; ao lado do Maracujá 

que foi introduzida e encontra na região plenas condições de cultivo, produzem 

grandes quantidades de sementes que são consideradas rejeitos das indústrias de suco 

concentrado, sorvetes e doces. Rejeitos estes que representam para o Cupuaçu, Bacuri 

e Maracujá 16%, 18% e 20% dos frutos, respectivamente; e que apresentam 
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rendimentos em óleos e gorduras vegetais em tomo de 50%, 60% e 27% 

respectivamente. 

Devido às características da extração supercrítica, dentre elas, a de 

proporcionar a obtenção de produtos isentos de solvente, é um processo que tem 

despertado o interesse para pesquisas visando a obtenção de produtos naturais de 

sementes oleaginosas da Amazônia. 

Para o projeto da extração com fluido supercrítico são necessárias 

informações sobre; propriedades da matéria prima (sólido ou líquido), concentração do 

soluto na alimentação, taxa de produção desejada e as relações termodinâmicas e de 

transferência de massa entre o soluto e o solvente. Dentre as relações termodinâmicas, 

é de fundamental importância o conhecimento do equilíbrio de fases, nas condições de 

operação, que fornecem dados sobre a solubilidade e a seíetividade dos solutos no 

solvente supercrítico. 

Muitos trabalhos envolvendo o equilíbrio de fases estavam inicialmente 

relacionados às medidas de solubilidade de triglicerídios e ácidos graxos, ou seja, à 

composição da fase vapor (CHRAS11LL, 1982; BAMBERGER et alii, 1988). No 

entanto, tem sido verificado por medidas experimentais, que uma grande quantidade de 

CO2 se dissolve na fase líquida causando uma mudança em suas propriedades 

termodinâmicas (BHARATH et alii, 1992; KLEIN & SCHULZ, 1989). Portanto 

informações de ambas as fases são essenciais para o projeto do processo de separação 

e fracionamento com CO2 supercrítico. Além dos ciados de equilíbrio de fases de 

triglicerídios e ácidos graxos em CO2 supercrítico, os dados de equilíbrio de ésíeres de 

ácidos graxos também são importantes, visto que durante o fracionamento de um óleo, 

componentes graxos são obtidos para processamento futuro. Esses compostos são 

comumente separados como ésteres, não como ácidos ou glicerídios, devido a sua alta 

estabilidade e volatilidade. Portanto, ésteres metílicos e etílicos são compostos 

intermediários importantes para a produção de detergentes e produtos graxos com 

propriedades específicas, como são por exemplo os ácidos graxos chamados 

"essenciais" ( ©-3). 
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O equilíbrio de fases em condições supercríticas pode ser determinado tanto 

através de-experimentos, que são de custo elevado e requerem- tempo, quanto por 

cálculos termodinâmicos. Os métodos de cálculo são úteis tanto para a correlação de 

dados experimentais quanto para a predição, reduzindo portanto o número de 

experimentos necessários. 

Para o cálculo de propriedades de equilíbrio para a extração com fluido 

supercrítico dois tratamentos tem sido utilizados. O primeiro consiste no uso de uma 

expressão que relaciona a concentração do soluto na fase supercntica com o parâmetro 

de solubilidade ou com a densidade do solvente, as chamadas equações empíricas. No 

segundo caso uma relação PVT, também chamada de equação de estado (EDE), é 

usada para o cálculo de todas as propriedades termodinâmicas do equilíbrio de fases, 

sendo a EDE do tipo cúbica de PENG & ROBINSON (1976), a mais utilizada. 

Neste trabalho foi estudado o equilíbrio líquido-vapor de sistemas do tipo; 

constituintes de óleos e gorduras em COa supercrítico usando a equação de estado de 

PENG-ROBINSON. Foram empregadas as regras de mistura de van der WAALS e três 

diferentes regras combinadas. Foram também determinadas as variações das 

composições dos óleos de sementes oleaginosas da Amazônia com as condições de 

operação (P,T) para a extração com CO2 supercrítico. 

No capítulo 2 são apresentados os objetivos específicos deste trabalho os 

quais descrevem as várias etapas de seu desenvolvimento. 

No capítulo 3 é feita uma revisão bibliográfica das diversas aplicações da 

extração supercntica para a produção e refino de óleos comestíveis e uma revisão 

bibliográfica sobre os dados experimentais de equilíbrio de fases de óleos vegetais e 

constituintes individuais de óleos e gorduras em CO2 supercrítico. 

O capítulo 4 trata do desenvolvimento teórico e das aplicações das equações 

de estado cúbicas com diversas regras de mistura para o cálculo do equilíbrio líquido- 

vapor incluindo revisão da literatura sobre o cálculo do equilíbrio de fases de sistemas 

multicomponentes. 
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No capítulo 5 é feita uma revisão bibliográfica dos diversos métodos de 

predição e correlação de propriedades de substâncias puras. 

No capítulo 6 são descritos os métodos e procedimentos para a avaliação 

dos métodos de estimativa de propriedades-de componentes puros; e .para. a estimativa 

dos "parâmetros de interação binaria para as regras , de "mistura e regras combinadas 

utilizadas para os sistemas de constituintes de óleos e gorduras em CO2 supercntico. 

São descritos também os materiais e métodos utilizados para extração e análise 

cromatográfica dos óleos de sementes da Amazônia. 

O capítulo 7 trata da apresentação e discussão dos resultados, divididos nas 

seguintes etapas: testes de confiabilidade e reprodutíbüidade do programa 

desenvolvido; correlação dos dados experimentais dos sistemas binários pela EDE de 

PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS e com três regras 

combinadas para a determinação dos parâmetros de interação bináría; predição do 

equilíbrio líquido-vapor de sistemas multicomponentes com a equação de PENG- 

ROBINSON; e finalmente a determinação das composições em ácidos graxos e 

trigliceridios de óleos de sementes oleaginosas da Amazônia extraídos com CO2 

supercntico. 

O capítulo 8 trata das conclusões, ou melhor, das considerações finais 

quanto à aplicação da equação de estado de PENG-ROBINSON com as regras de 

mistura de van der WAALS e com as regras combinadas com dois e três parâmetros de 

interação para sistemas de constituintes de óleos e gorduras em CO2 supercntico e de 

suas limitações. 
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2 - OBJETIVOS 

2.1 - Objetivo Principal 

- Estudo do equilíbrio de fases de sistemas multicomponeníes de óleos e gorduras em 

CO2 supercrítico com o uso da equação de estado cúbica de PENG- ROBINSON. 

2.2 - Objetivos Específicos 

- Avaliação dos métodos de prediçâo de propriedades físicas de ácidos graxos e ésteres 

de ácidos graxos; 

- Cálculo da pressão de vapor de ácidos graxos e ésteres de ácidos graxos pela equação 

de PENG-ROBINSON com diferentes funções às km, km = /{«); 

- Desenvolvimento de um programa computacional para deterrainação dos parâmetros 

de interação binária usando diferentes regras de mistura para a equação de estado de 

PENG-ROBINSON e para o cálculo do equilíbrio de fases de sistemas 

multicomponentes; 

- Avaliação das regras de mistura de van der WAALS com as regras combinadas com 

dois parâmetros de interação binária e com as regras combinadas com três parâmetros 

de interação binária de KWAK & MANSOORI (1986) e PARK et alü (1987) para o 

cálculo do equilíbrio de fases de sistemas de constituintes de óleos e gorduras e CO2 

com a equação de PENG-ROBINSON; 
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- Extração com CO2 supercrítico de óleos vegetais de sementes de firutos com 

ocorrência na Amazônia, para a determinação das seguintes variáveis: 

a) rendimento, 

b) vazão de CO2, 

c) composição em ácidos graxos (por cromatografia gasosa), 

d) efeito das condições de operação (P,T) na composição em ácidos graxos, 

e) composição em triglicerídios através da associação da cromatografia líquida de 

alta eficiência (CLAE) com cálculo estatístico. 

f) efeito das condições de operação (P,T) na composição em triglicerídios. 
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3 - REVISÃO BIBLIOGRÁFICA 

3.1 - Refino de Óleos Vegetais 

Para transformar óleos brutos extraídos com hexano em óleos comestíveis é 

necessário um conjunto de processos denominados de Refinação, que pode ser química 

ou física. A refinação química do óleo consiste na degomagem, neutralização, 

branqueamento e desodorização. Na refinação física a neutralização é substituída por 

destilação que se realiza simultaneamente com a desodorização (ANDERSEN, 1965; 

BERNARDINl, 1981). 

Os óleos vegetais não refinados contém em média 5% de material não 

glicerídico, sendo constituído principalmente por (AUGUSTO, 1988): 

- fosfatídios: como lecitinas; 

- esteróis: dentre eles estigmasterol e campesterol; 

- álcoois graxos: encontram-se combinados com ácidos graxos como ceras; 

- hidrocarbonetos: esqualeno; 

- carotenos: principalmente p-caroteno; 

- clorofilas; 

- tocoferóis: alfa, beta, gama e delta-tocoferóis 

- compostos odoríferos: cetonas, aldeídos, etc...; 

- vitaminas liposolüveis; pró-vitamina A, E e D; 

- minerais: P, Na, Cu 

A degomagem e a neutralização têm por finalidade a remoção de gomas, 

muciiagens e proteínas, hidratação de fosfatídios e a transformação de ácidos graxos 

livres em sabões. Na neutralização geralmente se usa soda cáustica, e outras operações 

físicas como centrifugação, obtendo-se óleo neutralizado e a borra (JAWAD et atíi, 

1983). 
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A etapa de branqueamento consiste em aquecimento do óleo neutralizado, 

adição de terra clarificante e agitação, em seguida resfriamento e filtração. Neste 

processo se eliminam as substâncias que dão cor e alguns pesticidas (BERNARDINI, 

1981). 

A desodorização tem por objetivo a remoção dos compostos odoríferos que 

conferem sabor e odor indesejáveis ao óleo, entre eles estão aldeídos, cetonas, ácidos 

graxos livres, hidrocarbonetos, peróxidos e outros (LANDERS & RATHMANN, 

1981). Isto é possível devido à grande diferença de volatilidade entre os triglicerídios e 

as substâncias odoríferas. A desodorização consiste na destilação por arraste a vapor a 

temperaturas acima de 200oC e vácuo em tomo de 10 mmHg, sendo este vácuo para 

evitar a oxidação com oxigênio do ar e a hidrólise dos triglicerídios pela ação do vapor 

(MATTIL, 1964; DUDROW, 1983). 

No processo de refino de óleos comestíveis acontecem perdas inevitáveis de 

alguns componentes. Por exemplo, para os tocoferóis, a perda no branqueamento está 

entre 14 a 48%; na desodorização entre 14 a 35%, na neutralização entre 5 a 20% e na 

hidrogenação entre 5 até 70% ( BAUERNFEIND, 1980). 

3.2 - Extração com Fluido Supercrítico 

A aplicação da extração supercrítica, empregando o CO2 como solvente, 

pode suprir várias dessas etapas do processo convencional de produção de óleos 

comestíveis, resultando através de um único processo em óleo e torta industrial 

totalmente livres de solvente, por simples descompressão; além do que devido às 

baixas temperaturas de operação não induzem a degradação térmica dos produtos. 
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Os princípios básicos e aplicações da tecnologia com fluido supercrítico 

tem sido descritos em algumas importantes publicações (Mc HUGH & KRUKONIS, 

1986; KJNG & BOTT, 1993; BRUNNER, 1994). 

Em geral a extração com fluido supercrítico de sementes oleaginosas 

(sólidos) consiste em duas etapas: a extração e a separação do extrato do solvente, 

conforme a Figura 3.1. 

1 -Ddrator 

2 - Compressor de gás 
3 - Separador 

Figura 3.1 - Extração com Fluido Supercrítico em Único Estágio 

Na extração o solvente supercrítico flui através de um leito fixo de 

partículas sólidas e dissolve os componentes extraíveis do sólido. O solvente e 

alimentado no extrator e distribuído uniformemente na entrada do leito fixo. O 

solvente e os componentes solúveis saem do extrator e alimentam o separador ou 

precipitador onde se separam os produtos do solvente supercrítico. O mais simples 

método para regeneração do solvente, consiste na redução da densidade por expansão 

(abaixamento da pressão), visto que a baixas densidades o poder de solubilização do 

solvente diminui e os produtos precipitam. Dentre as variáveis determinantes do 

processo estão as propriedades cinéticas (vazão do solvente, etc..) e poder de 

solubilização do solvente que dependem das condições de operação (P,T), do material 

sólido e do tipo de solvente (BRUNNER, 1994). 

10 



Revisão Bibliográfica 
Capítulo 3 

No processo de extração supercrítica em um único estágio (Figura 3.1) um 

ou mais compostos são separados da mistura. A extração de óleos vegetais de sementes 

oleaginosas pertence a este tipo de processo. 

Para extração de diferentes componentes de uma mistura, a extração em 

vários estágios, para fatores de separação (Eq. 4.119) não muito altos pode produzir 

diferentes produtos. Na extração em múltiplos estágios (Figura 3.2), tanto as condições 

de extração (P,T) quanto as condições de separação (P,T) podem vanar em cada 

estágio, então diferentes componentes da mistura são extraídos ou depositados um 

após o outro. Através de sucessivas reduções na pressão e aumento de temperatura, 

diferentes frações são separadas de acordo com suas volatiiidades ou suas 

solubilidades no solvente supercrítico. Exemplos de aplicação deste tipo de processo 

são o refino e o fracionamento de óleos comestíveis (BRUNNER, 1994). 

Figura 3.2 - Extração com Fluido Supercrítico em Múltiplos Estágios 

Com baixos fatores de separação, a extração cora fluido supercrítico pode 

ser eficiente para operação contínua de separação em contra-corrente (Figura 3.3). 

Nesta forma, a extração supercrítica é comparável ao processo de extração líquido- 

líquido. Exemplos deste tipo de separação incluem a separação de mono e 

digllcerídios, separação de ácidos graxos e separação de tocoferóis (PETER, 1984; 

BRUNNER, 1994). 
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Figura 3.3 - Extração com Fluido Supercrítico em Contra-Corrente 

Dentre as vantagens da operação em contra-corrente para uma separação 

estão: redução da quantidade de solvente necessária e possibilidade da obtenção de 

altas concentrações de extrato no solvente e baixa concentração residual no refinado 

em comparação com o processo em um único estágio ou em múltiplos estágios. A 

extração em contra-corrente é portanto útil para separações com alto fator de 

separação. Porém, a operação em contra-corrente é absolutamente necessária para 

atingir uma razoável separação entre duas substâncias coro um fator de separação 

relativamente baixo. 

33 - Extração de Óleos e Gorduras com Fluido Supercrítico 

Ty- 
O considerável interesse no desenvolvimento da extração com CO2 

supercrítico pela indústria de óleos e gorduras tem sido demonstrado através de 

inúmeras publicações que envolvem o assunto. Nas pesquisas iniciais sobre a aplicação 

da extração supercritica de sementes oleaginosas utilizando o CO2 como solvente, 

foram estudados o impacto das condições de operação do processo (T,P) e do estado 

da matéria prima (moída, flocos) em relação à qualidade do produto final (sabor, 

aparência e cor), quando comparados ao processo convencional. 
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Foi verificado para os óleos de soja, girassol e colza que o rendimento, cor, 

sabor e odor dos óleos extraídos com CO2 supercrítico são dependentes da pressão e da 

temperatura de extração bem como do tamanho e da forma das partículas das sementes 

(STAHL et alii, 1980). Em estudos com a soja em CO2 supercrítico a pressões entre 

200 e 600 bar e 50oC, foram obtidos óleos mais claros com menor conteúdo em ferro e 

com 1/10 de fósforo quando comparados com o óleo extraído com hexano. O óleo 

refinado obtido por processo convencional e o óleo extraído com CO2 supercrítico 

apresentaram inicialmente odor e aroma equivalentes que se mantiveram após 4 dias de 

armazenamento a 60oC (FRIEDRICH et alii, 1982; FRIEDR1CH & PRYDE, 1984). 

Os óleos de germe e farelo de trigo e algodão foram comparados com o óleo 

obtido pelo processo convencional, os primeiros apresentaram óleos mais claros e com 

maior teor de tocoferol e o óleo de algodão apresentou baixo teor de gossipol quando 

extraídos com CO2 supercrítico. 

A extração com CO2 supercrítico do óleo de colza foi estudada por diversos 

autores. BULLEY et alii (1984) e EGGERS (1985) desenvolveram um modelo para 

determinar a concentração do óleo nas fases sólido e solvente. FATTORI et alii (1988) 

estudaram diversas condições de pré-tratamento das sementes de canola, obtendo altos 

rendimentos em triglicerídios porém os fosfolipídios não foram extraídos. Resultados 

similares foram descritos por FRIEDRICH & PRYDE (1984), CHRISTIANSON et alii 

(1984) e LIST et alii (1984) quando extraíram os óleos de soja, trigo e algodão com 

CO2 supercrítico, sugerindo a eliminação da etapa de degomagem do processo 

convencional de refino de óleos crus. 

Resultados de outros estudos descrevem que o óleo crú de soja extraído 

com CO2 supercrítico alimentado a um desodorizador contínuo de laboratório resultou 

em um óleo de boa qualidade, sabor estável e cor clara, podendo portanto eliminar as 

etapas de degomagem, refino cáustico e branqueamento (BITNER et alii, 1986). 
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DAKOVIC et alii (1989) extraíram os óleos de colza, soja e girassol com 

COj supercrítico em uma planta piloto com condições de operação de 500 bar e 60oC e 

de separação a 60 bar e 220C, e compararam a qualidade dos óleos com o obtido pelo 

processo convencional. Obtiveram óleos mais claros e concluíram que os pigmentos 

ficaram na torta. A cor do óleo cm de girassol obtida com CO2 supercrítico foi 

próxima a de um óleo refinado. A quantidade de carotenóides no óleo cm de soja foi 

consideravelmente menor que no processo convencional, demonstrando a seletividade 

do CO2 como solvente, visto que em grande parte os pigmentos não foram extraídos, 

não sendo também verificada a presença de fosfatídios no óleo cm. Em geral a matéria 

insaponificável nestas amostras foi consideravelmente menor que nos óleos obtidos 

pelo processo convencional, 

A recuperação dos fosfatídios do resíduo da degomagem do óleo de soja, 

tem sido estudada devido a importante aplicação destes compostos como agentes 

emulsificantes. HEIGEL & HUESCHENS (1983) patentearam a extração com CO2 

supercrítico para produção de lecitina crua de soja, que contém 30% de óleo. A 400 

bar e 60oC por 4 horas, obtiveram a lecitina sólida de cor amarelo claro. Sendo 

totalmente isento de solvente, este produto pode ser usado diretamente para aplicações 

comerciais, e suas propriedades físicas, como aroma e cor são melhores do que quando 

produzidos por processo convencionai. PETER et alii (1985) desenvolveram um 

processo de extração com CO2 supercrítico para remover o óleo da lecitina crua de 

soja obtendo um produto amarelo claro (citado por DUNFORT & TEMELLI, 1995). 

A adição de cosolvente tem sido sugerida para a extração de fosfatídios com 

CO2 supercrítico de sementes oleaginosas. TEMELLI (1992) e DUNFORT & 

TEMELLI (1995) extraíram óleo e fosfatídios das sementes de canola (variedade de 

colza com baixo teor de ácido erúcico) em um processo em duas etapas com adição de 

5% de etanol, obtendo a máxima solubilidade a 620 bar e 70oC. 

A baixa estabilidade oxidativa dos óleos extraídos com CO2 supercrítico foi 

atribuída aos baixos teores de fosfatídios (FRIEDRICH et alii, 1982 ; LIST & 

FRIEDRICH, 1985). Porém, CALVO et alii (1994) sugeriram que a baixa estabilidade 
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oxidativa pode estar associada com etapas do processo, de extração. Estudaram o 

comportamento do óleo de girassol com adição de antioxidantes como lecitina e 

tocoferol quando submetido a extração com CO2 supercrítico. O óleo extraído também 

apresentou baixa estabilidade oxidativa; os autores concluíram que o responsável foi a 

presença de traços de oxigênio no solvente (CO2), possibilitando a oxidação dos 

triglicerídios do óleo durante o processo de extração. 

A desacidificaçâo e desodorização do óleo crú de amendoim com CO2 

supercrítico foi estudada experimentalmente em escala piloto obtendo os melhores 

resultados a 200 bar e 470C- Os parâmetros determinados para o processo foram os 

coeficientes de distribuição dos ácidos graxos livres e dos componentes responsáveis 

pelo aroma do óleo de amendoim (pirazinas). Para os componentes do aroma o 

coeficiente de distribuição diminuiu com o aumento da pressão e temperatura, 

enquanto que para os ácidos graxos livres aumentou com o aumento de P e T 

(Z1EGLER & LIAW, 1993). 

NIKOLOV ef alii (1992) estudaram a possibilidade de aplicar o processo de 

extração com CO2 supercrítico para desacidificaçâo de óleo de soja crú e remoção de 

sabores indesejáveis da farinha de soja. Comparando as isotermas de solubilidade dos 

ácidos graxos e do óleo vegetal, os autores concluirara ser possível desacidificar o óleo 

vegetal, ou seja, separar os ácidos graxos livres, a pressões entre 150 - 200 bar e 

temperaturas acima de 50oC podendo resultar em maior seletividade para os ácidos 

graxos do que para o óleo vegetal. 

Em 1995, MAHESHWARI et alii estudaram a eficiência da remoção dos 

sabores indesejáveis da proteína de soja utilizando CO2 líquido (subcrítíco), CO2 

supercrítico e CO2 supercrítico com 5 % de etanol como cosolvente. Em geral, o CO2 

líquido foi o menos eficiente na remoção de compostos indesejáveis ao sabor 

(aldeídos, cetonas e alcóois). A adição de etanol como cosolvente não aumentou a 

eficiência na remoção dos sabores indesejáveis e o CO2 supercrítico foi o fluido mais 

eficiente. 
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Embora esteja comprovada a obtenção de produtos de melhor qualidade e a 

substituição de várias etapas do processo de refino de óleos comestíveis, o processo de 

extração com CO2 supercrítico não é ainda largamente usado industrialmente, devido 

ao fato da operação exigir alto investimento e alto custo de operação, além de 

apresentar dificuldades para operação em processo contínuo. Recentemente tem-se 

notícias de duas aplicações industriais no processamento de óleos e gorduras: a 

extração de óleo de milho por uma indústria do Japão e a extração de ácidos graxos da 

cevada por uma indústria na Alemanha, ambas de capacidade não divulgada (SUTTER 

etalii, 1994). 

3.4 - Separação e Fracionamento com CO2 Supercrítico 

O poder de fracionamento do CO2 supercrítico foi demonstrado também em 

vários casos como a separação de alquil esteres derivados de óleo de peixe 

(KRUKONIS, 1988; NILSSON et alii, 1986; NILSSON et alii, 1988; RIZVT et alii, 

1988) e a remoção de mono e diglicerídios de triglicerídios (NILSSON et alii, 1991). 

Também podemos citar a separação de tocoferóis de subprodutos da produção de óleo 

de soja refinado (BRUNNER et alii, 1991). 

Recentemente os óleos de peixe têm atraído o interesse comercial e 

acadêmico como uma fonte de ácidos graxos polinsaturados, particularmente o ácido 

eicosapentaenóico, EPA (C20;5 ©3)' e ácido docosahexaenóico, DHA (022:6 ©S)1, os 

quais são reportados na literatura como apresentando potencial vantagens terapêuticas 

e nutricionais (KINSELLA, 1986; KINSELLA et alii, 1990; BELDA & POURCHET- 

CAMPOS, 1991). Esses ácidos ocorrem naturalmente, mas suas concentrações são 

1 - primeiro número representa o número de carbonos na cadeia 
. segundo número representa o número de ligações duplas 

- ©-3 - a primeira ügação dupla se localiza no terceiro carbono a contar da extremidade metíhca da 
cadeia 

16 



Revisão Bibliográfica 
Capitulo 3 

geralmente muito baixas (em tomo de 25%), além do que os óleos de peixe contém 

numerosos outros ácidos graxos. A separação de ácidos graxos usando a destilaçao a 

vácuo convencional necessita de temperaturas relativamente altas onde alguma 

decomposição ou degradação pode ocorrer. Todos esses estudos têm estimulado 

considerável interesse no desenvolvimento de métodos mais eficientes para concentrar 

ácidos graxos polinsaturados w-3 dos óleos marinhos. A extração com CO2 

supercrítico oferece grandes possiblidades de concentrar seletivamente estes ácidos 

graxos, quando o óleo é esterificado e o processo de fracionamento é empregado para 

separar os ésteres etílíco ou metílíco do óleo de peixe. 

NELSSON et alii (1988) utilizaram o CO2 supercrítico para fracionar ésteres 

etílicos derivados de óleo de peixe a pressões de 150 e 170 bar em uma coluna de 

extração separada em zonas de temperaturas (em ordem crescente), entre 313,15 a 

373,15 K. A introdução de um perfil de temperatura na coluna resultou em operação 

análoga a uma coluna de retificação para destilação fracionada convencional. A cada 

temperatura foram retiradas frações de ésteres de ácidos graxos e determinada a 

composição, obtendo-se assim um perfil de concentração. Os autores verificaram que a 

separação dos ésteres etílicos ocorreu primeiramente pelo número de carbonos, desta 

maneira limitando o grau em que os ésteres etílicos de EPA e DHA possam ser 

concentrados, ou seja, não foi possível efetuar uma clara separação de ésteres de 

ácidos graxos diferindo somente no grau de insaturação. Vale ressaltar que resultados 

similares foram obtidos por EISENBACH (1984) com ésteres etílicos de óleo de peixe 

em um processo em bateiada com C02 supercrítico. NELSSON et alii (1988) 

finalmente sugerem que um processo contínuo em contracorrente como o utilizado por 

KRUKONIS (1988) em vez de um processo em bateiada possa ser capaz de separar 

ésteres de igual comprimento de cadeia. 

KRUKONIS (1988) desenvolveu um processo em escala piloto de extração 

em contracorrente com CO2 supercrítico para separar e concentrar os ésteres etílicos 

w-3 de óleo de peixe.Uma corrente de ésteres etílicos de ácidos graxos é alimentada na 
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primeira coluna de extração de um sistema composto por duas colunas, onde a 

separação entre os componentes mais leves que o C-20 e a combinação C-20/C-22 e 

feita. A corrente C-20/C-22 saindo do ílindo da coluna 1 é bombeada para a coluna 2 

onde os C-20 e C-22 são separados. O autor apresenta um íluxograma do processo 

mas, infelizmente, não cita as condições de pressão e temperatura para a separaçao, 

somente descreve "que dependendo das condições de operação (P, T, vazão de 

solvente, refluxo dos ésteres condensados que retomam a cada coluna) e outros 

fatores, a concentração e rendimento de EPA e DHA podem ser obtidos tão alto quanto 

desejado nas respectivas correntes". 

BONDIOLI et alii (1992) estudaram o refino do óleo de oliva em uma 

planta piloto de extração contínua era contracorrente com CO2 supercrítico. A coluna 

de extração foi dividida em três seções com diferentes temperaturas. O fluxo de CO2 

foi direcionado do ftrndo para o topo da coluna de extração e o óleo crú de oliva foi 

alimentado no meio da coluna. O produto de topo foi separado do CO2 em um 

separador a 50 bar e 313,15 K. O objetivo do trabalho foi definir as condições ótimas 

de pressão, temperatura e vazão de solvente para que pudessem maximizar a 

separação dos ácidos graxos livres do óleo de oliva, produzindo portanto óleo refinado. 

O gradiente de temperatura mais favorável à separação foi 323,15/313,15/303,15 K a 

130 bar a uma razão de 100 kg de CC^/kg óleo. 

3.5- Solubilldade de Óleos Vegetais em CO2 Supercrítico 

Para os sistemas do tipo CCVóleo vegetai, as informações experimentais 

encontradas na literatura são dados de solubilidade e/ou de equilíbrio líquido/vapor, 

considerando o sistema como pseudobinário, ou seja, a composição de equilíbrio do 

soluto (óleo vegetal) no solvente e não a composição de equilíbrio dos constituintes do 

óleo. Vale ressaltar que alguns desses dados de solubilidade foram determinados 

através da etapa constante das curvas de extração (FR1EDRICH et alii, 1984, 
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CHRIST1ANSON et alii, 1984; QUIRIN, 1982). No Anexo A estão listadas as 

referências dos dados encontrados na literatura, incluindo faixa de pressão e 

temperatura. 

r 

3.6 - Dados Experimentais de Equilíbrio de Fases de Componentes de Óleos 

e Gorduras 

Devido ao interesse pelo processo de extração com fluido supercrítico 

algumas importantes revisões surgiram na literatura. FORNARI et alii (1990) 

descreveram métodos de medidas experimentais de equilíbrio de fases a altas pressões 

e sobre dados de equilíbrio em diversos solventes em condições supercnticas no 

período entre 1978 e 1987. DOHRN & BRUNNER (1995) apresentaram revisão sobre 

dados de equilíbrio de fases a altas pressões durante o período de 1988 e 1993. 

Em recente publicação, STABY & MOLLERUP (1993a) apresentaram 

uma revisão sobre dados experimentais de solubilidade e equilíbrio de fases de 

componentes de óleos e gorduras em C02 supercrítico. Pode-se verificar que, apesar de 

inúmeras pesquisas desenvolvidas para estudar o comportamento do equilíbrio de fases 

de componentes de óleos e gorduras em CO2 supercrítico, muitas das informações 

estão restritas a dados de solubilidade, ou seja, somente a composição da fase vapor 

dos sistemas binários C02 /ác. graxos, COg/triglicerídeos e CCVésteres de ác. graxos 

(CHRASTILL, 1982; BAMBERGER et a/«,1988; IWAI et alii, 1991; NILSSON et 

a/ii,1991; MAHESHWARI et a/n,1992). Especificamente sobre dados de equilíbrio 

líquido/vapor para esses sistemas pode-se citar as publicações de BHARATH et alii 

(1992), YAU et alii (1993) e BHARATH et alii (1993). 

Raros diagramas de fases ou solubilidade de sistemas multicomponentes em 

CO2 supercrítico têm sido publicados na literatura, principalmente envolvendo 

componentes de óleos e gorduras. Dentre eles constam dados de solubilidade de 
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mistura de ácidos graxos (ZOU e/ alii, 1990, BRUNETTI et alii, 1989) e dados de 

soiubiiidade de mistura de triglicerídeos (BAMBERGER et alii, 1988; N1LSSON & 

HUDSON, 1993). STABY et alii (1993) mediram dados de equilíbrio de fases de 

ésteres etílicos de óleo de peixe em C02 supercrítico e apresentaram tanto dados do 

sistema COa/mistura de ésteres etílicos como também da composição dos componentes 

individuais a pressões entre 20 e 220 bar e temperaturas entre 283,2 K e 343,2 K. 

No Anexo B estão listadas as referências para os dados experimentais de 

equilíbrio de fases e/ou soiubiiidade em C02 supercrítico de ácidos graxos, 

íriglicerídios e ésteres de ácidos graxos, incluindo dados temários e quaternários, com 

as respectivas faixas de pressão e temperatura. 
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Capitulo 4 

O equilíbrio de fases termodinâmico determina os limites para a 

transferência de massa entre diferentes fases, as quais estão envolvidas em diversos 

processos inclusive na extração com fluido supercrítico. O equilíbrio de fases revela o 

conhecimento da composição das fases no equilíbrio, incluindo a solubilidade dos 

compostos extraídos no solvente supercrítico e a solubilidade do solvente supercrítico 

na fase refinado; as quantidades das fases em equilíbrio; a distribuição dos 

componentes individuais entre as fases em equilíbrio e a variação dessas quantidades 

com T e P e a concentração dos vários componentes (BRUNNER, 1994). 

A condição de equilíbrio líquido-vapor é fornecida pela igualdade de 

potenciais químicos em ambas as fases a uma dada temperatura e pressão, que através 

do formalismo da termodinâmica chega-se à igualdade das fugacidades do 

componente i 

fV=fL (4.1) 

O tratamento 7-<tt (VAN NESS & ABBOTT, 1982) utiliza para a 

fugacidade da fase vapor o coeficiente de fugacidade (<|>;) calculado através de uma 

equação de estado e para a fase líquida, a fugacidade é calculada através de um modelo 

para o coeficiente de atividade (y,). 

O cálculo do equilíbrio de fases a altas pressões está usualmente baseado 

na aplicação de equações de estado do tipo cúbicas, assim uma única equação é usada 

para representar todas as fases fluidas. Do ponto de vista termodinâmico, esta é uma 

abordagem mais forte proporcionando uma representação uniforme das propriedades 

termodinâmicas. É aplicável a uma grande faixa de temperatura e pressão e também 

possibilita o cálculo de várias outras propriedades, além do equilíbrio de fases 

(propriedades volumétricas e térmicas). 
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A condição para o equilíbrio líquido-vapor aplicando uma equação de 

estado (EDE) para ambas as fases e dada por: 

y$ = 
(4.2) 

"Apesar de aparentemente, as equações de estado cúbicas, não poderem 

representar simultaneamente todas as funções termodinâmicas com a desejada 

precisão, a simplicidade e praticidade dessas equações, são um estímulo para pesquisas 

objetivando o refinamento do cálculo do equilíbrio de fases e, podem ser tratadas como 

uma conveniente ferramenta de engenharia devido a capacidade de representar com 

confiabilidade o comportamento de ambas as fases líquida e vapor". (ANDERKO, 

1990) 

4.1 - Equações de Estado (EDE) 

Genericamente as equações de estado cúbicas derivam da equação de van 

der WAALS 

RT a 

V-b V2 

onde 

RT 

V-b 
termo repulsivo 

(4.3) 

— => termo atrativo 
V2 

A maioria dos estudos para melhorar a representação das propriedades 

termodinâmicas pelas equações de estado cúbicas estão baseados nas seguintes 

modificações: 
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- forma funcional (termo atrativo ou repulsivo); 

- dependência com a temperatura do parâmetro a do termo atrativo; 

- regras de mistura. 

As equações de estado cúbicas mais utilizadas são as de REDL1CH & 

KWONG (1949), SOAVE (1972) e de PENG & ROBINSON (1976), que derivam da 

teoria de van der WAALS por modificações propostas no termo atrativo, descritas a 

seguir 

Redlich-Kwong (RK) 

RT o/r0'5 

V-b V{V + b) 

(4.4) 

Soave -Redlich-Kwong (SRK) 

RT a{T) 

V-b V{V + b) 

(4.5) 

Peng-Robinson (PR) 

RT a{T) 

V-b V(V + b) + b(V-b) 

(4.6) 

A forma da dependência do parâmetro <z do termo atrativo com a 

temperatura proposta por SOAVE proporcionou uma descrição mais adequada do 

comportamento da fase líquida e da pressão de vapor e a modificação proposta por 

PENG-ROBINSON proporciona a predição de melhores valores de densidade de 

líquidos. 

Os parâmetros a c ò para as substâncias puras são determmados a partir do 

critério de estabilidade no ponto crítico dados por: 
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(4.7) 

(4.8) 

Aplicando as condições (Eqs. 4.7 e 4.8) para a equações de estado de 

SOAVE e PENG-ROBtNSON obtém-se as seguintes equações: 

Soave 

R2Tc2 
(4.9) 

a(7c) = 0,42747 

0,08664Tc (4.10) 

Peng-Robinson 

ITTc (4.11) 
a(7c) = 0,45724 

(4.12) 
b = 0.07780. 

A dependência com a temperatura do parâmetro a do termo atrativo e 

fundamental para a reprodução da pressão de vapor. A forma de dependência do 

parâmetro a para a equação de PENG-ROBINSON é a mesma proposta por SOAVE 

(1972) e dada por; 

(4.13) 
a(T) = a{Tc)a{Tr.(a) 

a(rr,m) = {l + fo".[l-(7-r)'í]} 
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Soave(1972) 

^ = 0,480 +1,5746? - 0.176*r (4.15) 

Peng- Robinson (1976) 

km = 0,37464 + 1,54226.® - 0,26992.® (4.16) 

As constantes das Eqs. (4.15) e (4.16) são obtidas através de dados de 

pressão de vapor usando a condição de equilíbrio de fases para uma substância pura, 

ou seja, a igualdade das fugacidades em ambas as fases, Eq. (4.2), aplicada à equação 

de estado. Os coeficientes de fiigacidades são calculados através da seguinte relação 

termodinâmica (PRAUSNITZ et alii, 1986) 

/«((, = J_ í dV~lnZ 
RT^ V 

(4.17) 

Substituindo as Eqs. (4.5) e (4.6) na Eq. (4.17), obtém-se as equações para 

os coeficientes de fugacidades das equações de estado de SOAVE (Eq. 4.18) e de 

PENG-ROBINSON (Eq. 4.20) descritas a seguir 

Soave 

(4.18) 

z3 - z2 + z(z- S - ÍS=0 (4.19) 

Peng- Robinson 

(f.\ , . fz+ín-V^W" 
In Zl - in§ = Z~ 1 - ln{Z~ B) +In ? r=r~v 

.P) ' Z + il-JlW 
(4.20) 

Z3 + Z2 [B*-1) + Z{A- 3B2 - 25) + (i3 + IS2 - Üj = 0 (4.21) 
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" R2T2 

(4.22) 

è=^ 
RT 

(4-23) 

As Eqs. (4-19) e (4.21) são as soluções das equações de estado cúbicas 

(Eqs. 4.5 e 4.6) em função do fator de compressibilidade (Z = PVjRT). 

SOAVE (1972) determinou as constantes da Eq. (4.15) através de dados de 

pressão de vapor de hidrocarbonetos gerados pela equação de Antoine a pressão 

reduzida (Pr) correspondente e a temperatura reduzida (Tr) igual a 0,7. A 

determinação das constantes da Eq. (4.16) por PENG & ROBINSON (1976) foi 

realizada através de dados de pressão de vapor de hidrocarbonetos de baixa massa 

molar e gases (N2, CO2, H2S) do ponto normal de ebulição até o ponto crítico cobrindo 

uma faixa de fator acêntrico (o) entre 0<ci)<0,5. 

GRABOSKI & DAUBERT (1978) reavaliaram as constantes da equação de 

km de SOAVE (Eq. 4.15), baseado em um banco de dados de pressão de vapor de 

hidrocarbonetos mais amplo, obtendo: 

0,48508+ 1,55171©-0,1561(0' (4.24) 

Era 1978, ROBINSON & PENG (citado por DANESH et alii, 1995) 

determinaram outra equação para km, para a equação de PENG-ROBINSON, baseado 

em dados de pressão de vapor de hidrocarbonetos de alta massa molar cobrindo a faixa 

de fator acêntrico entre 0,2< ®<2 obtendo: 

= 0,3796 +1,485© - 0,1644©2 + 0,01667© 3 (4.25) 

Segundo ROBINSON et alii (1985) a Eq. (4.25) apresenta os mesmos 

valores para km quando calculados pela equação original (4.16) para 0<©<0,5. 
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SOAVE (1993) propôs uma nova forma para expressão «(l), a qual foi 

aplicada à equação de SOAVE para correlacionar dados de pressão de vapor de 

hidrocarbonetos de alta massa raolar, gerados pela equação de LEE & KESLER 

(1975): 

a(7r)= 14* — Tr)+ níl - JTr^ (4.26) 

m = 0.484 + 1.515® - 0.044®' 

n= 2.756/h-0.700 

(4.27) 

(4.28) 

DARIDON et alii (1993) utilizaram a forma de «(Th®) proposta por 

TREBBLE & BISHNOI (1987) (Eq. 4.29) para melhorar a predição da pressão de 

vapor da equação de PENG-ROBENSON para alcanos de baixa e alta massa molar, 

água e CO2, resultando em: 

a(7>,®) = exp[/bn(l - Tr)] 

0,418+ 1,58®-0,58o®2 quando ® < 0,4 

(4.29) 

(4.30) 

ibn = 0,212 + 2,20©-0,831®2 quando ®>0,4 

Diversas modificações têm sido propostas na literatura para a dependência 

do parâmetro a com a temperatura, ou seja a(r), com o objetivo de melhorar a 

estimativa da pressão de vapor, às custas do aparecimento de parâmetros (adicionais) 

na equação de estado. Os novos parâmetros são ajustados a dados de pressão de vapor, 

sendo específicos para cada substância e para cada EDE. As modificações mais 

utilizadas são de MATHIAS & COPERMAN (1983) com três parâmetros (Eq.4.32) e 

STRYJEK & VERA (1986a, 1986b) com um parâmetro (Eqs.4.33 a 4.35). ANDERKO 

(1990) apresenta uma revisão e análise sobre estas modificações. 
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Mathias e Coperman 

a(r)= l + CI^-Viyj+CZ^-VTv)2+C3(l-V7>:) 4.32) 

Sttyjek e Vera 

k=ko + itlíl + ^7>)(0,7 - Tr) 

4.33) 

4.34) 

k0= 0,378893-1-1,4897153(0- 0,1713184© 2 + 0,0196557a)3 (4-35) 

4.2 - Regras de Mistura 

O cálculo do equilíbrio de fases de misturas com equações de estado é 

realizado através de regras de mistura, que são relações que expressam a dependência 

com a composição dos parâmetros a q b áà equação de estado. Existem diversas 

regras de mistura cuja complexidade aumenta com o caráter não-ideal do sistema 

estudado. 

A equação para o coeficiente de fugacidade de um componente em uma 

mistura de duas ou mais substâncias, é obtida aplicando a Eq. (4.17) na equação de 

estado, e para a equação de PENG-ROBINSON é dada por: 

~ h • A* b \ f Z + íl + V^l 

onde: am e òm são os parâmetros de mistura e ãf- e fy são quantidades parciais molares 

que dependem da regra de mistura utilizada e calculadas por: 

ã,-=|2pl (4.37) 
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4.2.1 - Regras de Mistura de van der WAAIS 

As regras de mistura de van der WAALS são quadraticas na composição e 

tem a seguinte forma: 

= (4-39) 

(4.40) 

As regras combinadas para os parâmetros cruzados ay e èy, utilizadas na 

literatura, são obtidas a partir das regras combinadas de Lorentz-Berthelot, onde: 

. (b*+h) 

(4.41) 

(4.42) 

O desenvolvimento teórico para a obtenção das regras de mistura de van der 

WAALS (Eqs. 4.39 e 4.40), e das regras combinadas para os parâmetros cruzados 

(Eqs. 4.41 e 4.42), está descrito no item 4.2.4. 

Substituindo a Eq. (4.42) na Eq. (4.40) a equação de bm se transforma na 

regra de mistura linear bm = ^ X/ò/, (ABBOT & VAN NESS, 1982). 

A modificação mais simples que pode ser aplicada à regra de mistura de van 

der WAALS é a utilização de dois parâmetros de interação binária nas regras 

combinadas apresentadas a seguir 
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(4.43) 

(4.44) 

onde; , , 

Ka}j e Kbjj são parâmetros de interação binária, obtidos através do ajuste de 

dados experimentais de equilíbrio de fases. 

Para o cálculo do equilíbrio de fases de sistemas contendo somente 

componentes apolares, as regras de mistura quadráticas de van der WAALS com um 

parâmetro de interação binária ajustam adequadamente. 

4.2.2 - Regras de Mistura para Equação de Estado Geradas por Incorporação de 

Modelos do Excesso da Energia Livre de Gibbs, os chamados Modelos 

EDE/G* 

Os métodos combinando modelos de e parâmetros das equações de 

estado são equivalentes a expressar o parâmetro cruzado ay de uma equação de estado 

por uma adequada íunção da composição. 

Uma alternativa para desenvolver regras de mistura está em combinar 

modelos de energia livre com equações de estado como foi sugerido pela primeira vez 

por HURON & VIDAL (1979). O desenvolvimento da regra de mistura está baseado 

no fato de que se uma EDE pode descrever as propriedades dos componentes puros e 

de mistura em um mesmo estado físico (ex. líquido) a uma dada temperatura e pressão, 
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por outro lado, o excesso da energia livre de Gibbs (G2) pode ser calculado através da 

equação que relaciona ((/) com o coeficiente de fugacidade (<}>) que por sua vez pode 

ser calculado por uma EDE, ou seja (PRAUSNTTZ et alii, 1986): 

GE ^ RT[ln^m-^Mi) (4-45) 

(j)m= coeficiente de fugacidade da mistura 

,j>;- coeficiente de fugacidade do componente i puro 

HURON & VTDAL utilizaram a EDE de SOAVE-REDUCH-KWONG 

(SRK) para relacionar o coeficiente de fugacidade com GE usando a Eq. (4.45). Para a 

determinação de uma relação explícita entre os parâmetros «e ò da EDE em relação 

aos parâmetros do modelo de (f os autores consideraram o valor de G5 a pressão 

infinita onde V=b obtendo: 

£. _ yxiai! 130 

b bu In 2 

(4.46) 

O termo ln2 é característico da equação de SRK. Para o parâmetro b, 

utilizaram a regra de mistura linear (è = • HURON & VIDAI. utilizaram o 

modelo NRTL para (f (RENON & PRAUSNTTZ, 1968) na regra de mistura para o 

parâmetro a. Ou seja, a consideração do desenvolvimento de HURON & VTDAL é de 

que o excesso da energia livre de Gibbs (G5) obtido através de uma EDE a pressão 

infinita é igual àquele calculado através de um modelo de (f ou modelo para o 

coeficiente de atividade. 

No entanto a regra de mistura de HURON & VTDAL apresenta algumas 

dificuldades. Por exemplo, esta regra de mistura não teve sucesso em descrever 

misturas de hídrocarbonetos apolares, sistemas estes tradicionalmente representados 

com EDE e regras de mistura de van der WAALS. Isto toma-se um problema quando 
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uma mistura multicomponente contém tanto componentes polares quanto apolares, 

visto que todas as espécies devem ser representadas pela mesma regra de mistura. A 

regra de mistura de HURON &VIDAL também apresenta algumas inconsistências. 

Não satisfaz a dependência quadrática da composição requerida para o segundo 

coeficiente virial. Além do que usa o modelo de (/ a pressão infinita, apesar desses 

modelos serem desenvolvidos a baixas pressões e portanto impossibilita o uso dos 

parâmetros de modelos de (f já existentes que são baseados em informações do 

equilíbrio líquido vapor a baixas pressões. 

Alguns estudos foram desenvolvidos para modificar o limite da pressão 

infinita da regra de mistura de HURON & VIDAL (MOLLERUF, 1986; 

SCHWARTZENTRUBER et alii, 1986; MICHELSEN, 1990a,b; HEIDEMANN & 

KOKAL, 1990; DAHL & MICHELSEN, 1990). Nestes casos o volume líquido 

aparece nas regras de mistura, mas é calculado no limite de pressão zero onde a EDE 

toma-se quadrática, e uma solução simples é obtida. 

MOLLERUF (1986) obteve uma relação explícita entre os parâmetros da 

EDE com considerando o valor de G5 a pressão no limite zero eb & V. Aplicando 

a condição P~0 a equação de van der WAALS tem a seguinte forma; 

(4.47) 

Aplicando a Eq. (4.45) para EDE de van der WAALS a P-0 (Eq. 4.47), 

obtém-se a equação que relaciona G5 com os parâmetros ü e h da. equação de estado. 

(4.48) 
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Substituindo as equações de definição de densidade reduzida para espécies 

puras («/ - bj/Vj), de densidade reduzida para mistura {u = bjV} e de densidade 

combinada (Eq. 4.49) na Eq. (4.48), a regra de mistura tem a seguinte foram; 

(K/i-l) 
(4.49) 

f=(- 
b \bii)\uJ u \ u J \ b 

(4.50) 

A regra de mistura acima (Eq. 4.50), depende tanto do volume da mistura na 

fase líquida como dos componentes individuais. Deve-se notar que este procedimento 

só pode ser aplicado se a equação puder ser resolvida para o limite de pressão zero, por 

exemplo: a raiz a pressão zero da EDE de van der WAALS existe se a* -ajbRT .>4 

(Eq. 4.47). Outra restrição é que a regra de mistura nestas condições não pode ser 

aplicada a substâncias no estado supercrítico. 

HEIDEMANN & KOKAL (1990) também aplicaram a condição P = 0 para 

obter uma relação entre os parâmetros da EDE com um modelo de e apresentaram 

um procedimento empírico de extrapolação para temperaturas reduzidas altas, para 

determinar a raiz (volume) a pressão zero para valores abaixo do limite a/bRT ■ 

A proposta dos autores consiste em três partes; 

- o estado padrão a pressão zero é usada para os componentes puros acima 

do valor limite de a/bRT; 

- abaixo do valor limite a/bRT a densidade reduzida é extrapolada como 

«^I + P 
buRT 

+ ô 
\buRT 

(4.51) 

onde os coeficientes p e Ô dependem da equação de estado utilizada. 
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- o estado padrão de pressão (P = 0) para a mistura é determinado com a 

restrição 

z - = 0 (4.52) 

z, é a fração molar do componente / em qualquer das duas fases, líquida ou vapor. 

Para determinar os parâmetros u e a/bRT de mistura, a Eq. (4.51) é 

resolvida com a condição de igualdade do valor de (f calculado através de um 

modelo de (f (y,) com o calculado através da EDE. Para solução dessas equações é 

necessário um procedimento iterativo. 

HEIDEMANN & KOKAL (1990) utilizaram o modelo NRTL para e a 

equação de estado de PENG-ROBÍNSON para diversos sistemas binários envolvendo 

componentes polares como a água que, quando comparados cora a regra de mistura de 

HÜRON &VIDAL apresentaram um melhor desempenho. 

O trabalho de MfCHELSEN (1990a) é similar ao proposto por 

HEIDEMANN & KOKAL (1990), combinando a sugestão de MOLLERUP, ou seja, 

usando a pressão zero como estado de referência, porém cora um procedimento 

diferente de extrapolação para altas temperaturas. Foi utilizada a EDE de SOAVE 

para o desenvolvimento da regra de mistura e, para o parâmetro b foi usada a regra de 

mistura linear e a regra de mistura obtida é do tipo implícita. 

Reescrevendo a equação de SOAVE (Eq. 4,5) em função dos parâmetros a* 

e u definidos anteriormente obtém-se: 

Pb _ \ a 

RT* u-\ «(«+!) 
(4.53) 

Â fugacidade da mistura para a EDE de SOAVE é dada por: 

fop - -lnb-\- ln{u -1) - o: « , K + l 

RT RT 
(4.54) 
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Na condição P = 0 a equação de SOAVE {Eq.4.53) é dada por; 

u=- a* -1-"Va*2 -óa* +1 
2 

(4.55) 

Através da Eq. (4.55) determina-se a menor raiz possível para a EDE de 

SOAVE, ou seja, para a*>3 + 2*j2 

Substituindo a Eq. (4.55) na Eq. (4.54) a íugacidade da mistura para P = Oé 

igual a; 

/«■^^ +/« ò = -1 -/n(« -1) - a* 
RT u 

e para o componente i a fugacidade é dada por: 

In— + /«è/ = -1 - /«{«,- -!)-«/ 
RT 1 * 

(4.56) 

(4.57) 

Definindo-se 

•«■A 
bjfiO 

RT 
(4.58) 

.M-4S 
(4.59) 

Substituindo as Eq$. (4.58) e (4.59) nas equações dos coeficientes de 

fugacidades (Eqs. 4.56 e 4.57) obtém-se: 

Para a mistura: 

^(a») = -1 - ln[u -1) - a* In (4.60) 
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Para o componente / puro: 

$(«;)=-l -/«fo -1)- a*/« 
14 +1 

(4.61) 

Considerando que o excesso da energia livre de Gibbs (G^) está relacionado 

com as fugacidades através da Eq. (4.45) obtém-se: 

Gsrk -JV"— srk RT ^ t RT 
(4.62) 

A Eq. (4.55) pode ser resolvida substítuindo-se as Eqs. (4.58) e (4.59) na 

Eq. (4.62) e rearranjando, obtém-se uma regra de mistura implícita para a*, dada por: 

(4.63) 

MICHELSEN (1990a) verificou grafícamente que é uma função 

quase linear de a* e determinou os valores para limite e a mínimo para a EDE 

de SOAVE ter solução para a fase líquida e, em outra publicação (MICHELSEN, 

1990b) propôs uma aproximação linear para ^a*j dada por: 

¥)- 
<?o + í?ia (4.64) 

As constantes e q\ foram obtidas para o intervalo (10<a<13) ou seja para 

a>3 + 2V2. Substituindo a Eq. (4.64) na Eq. (4.63) obtém-se a seguinte regra de 

mistura igual a: 

, . 1 G * V* ^ 1 u 

a = z.z/a/+ ~ +/wr 
q\ RT bj 

(4.65) 
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A aproximação linear (Eq. 4.64) além de transformar a regra de mistura na 

forma explícita foi utilizada por MICHELSEN (1990b) para extrapolação para a região 

onde a solução da EDE para fase líquida pode não existir. Por ser similar à regra de 

mistura de HÜRON &VIDAL a Eq. (4.65) passou a ser chamada de regra de Mistura 

de HURON & VIDAL modificada de primeiro grau (HVMi). 

DAHL & MICHELSEN (1990) utilizaram para g(a*j uma aproximação 

quadrática, transformando a regra de mistura proposta por MICHELSEN (1990a) 

também em uma regra de mistura explícita onde: 

Mm 
+ 41a +<l2a (4.66) 

As constante qQ, <?i e ^ foram também obtidas no intervalo 10<a< 13 para 

a região onde a EDE de SOAVE é válida para a representação da fase líquida e a Eq. 

(4.66) também foi utilizada para extrapolação. Substituindo-se a Eq.(4.66) na Eq. 

(4.63) obtém- se: 

<?,(a* -£>/«*) + <72(a'2 - Ew) + !>/In^ = (4.67) 

A regra de mistura modificada (Eq. 4.67) por DAHL & MICHELSEN 

(1990), tornou-se conhecida na literatura como Regra de Mistura de HURON & 

VIDAL modificada de segundo grau (HVM2), é portanto, uma regra de mistura que 

relaciona o parâmetro a da EDE com ura modelo de cf (/^ a baixas pressões, e que 

possibilita o cálculo do equilíbrio líquido-vapor a altas pressões por extrapolação 

quadrática da função ^a'j. Para tomar o modelo totalmente preditivo os autores 

utilizaram para o método UNIFAC modificada por LARSEN et alii, (1987). 

Verificaram que a regra de mistura HVM2 reproduz bem os dados de ELV a baixas 

pressões quando comparados com os resultados obtidos diretamenta pela UNIFAC 

modificada e concluíram que as tabelas de parâmetros da UNIFAC modificada podem 
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ser usadas diretamente para o cálculo do equilíbrio líquido-vapor a altas pressões 

através do modelo HVM2. 

AZNAR (1991) aplicou a regra de mistura HVM2 com o modelo de 

WILSON (1964) para (f, para o cálculo do equilíbrio líquido-vapor de sistemas 

binários de hidrocarbonetos a baixas pressões. Segundo o autor, a melhora da predição 

do equilíbrio fazendo-se uso da regra de mistura HVM2 em relação à de van der 

WAALS com um parâmetro ajustável não foi pronunciada devido ao tipo de sistemas 

analisados, pois estes costumam ser bem representados pela regra de mistura de van 

der WAALS. 

DAHL et alii (1991) determinaram novos parâmetros de interação entre 

grupos estruturais para a UNIFAC modificada incluindo 13 gases, inclusive o CO2, 

possibilitando assim que a regra de mistura HVM2 possa ser usada para predição do 

equilíbrio líquido-vapor e da solubilidade de gases a baixas e altas pressões. Os novos 

parâmetros de interação gás/solvente, juntamente com os parâmetros da UNIFAC 

modificada, foram utilizados com a regra de mistura HVM2 para predição do 

equilíbrio líquido-vapor de sistemas multícomponentes, obtendo melhores resultados 

quando comparado com os modelos de composição local dependente da densidade 

(CLDD) de MOLLERUP & CLARK (1989) e a EDE de contribuição de grupos de 

SKOJOLD & JORGENSEN (1988). 

Um dos problemas com as regras de mistura descritas anteriormente 

(EDE/Ge) e algumas outras que aparecerão nos próximos itens, é que elas não 

satisfazem a condição limite a baixa densidade (baixa pressão) que estabelece através 

da Mecânica Estatística que a dependência do segundo coeficiente virial com a 

composição deve ser quadrática: 

(4.68) 
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A importância desta dependência foi discutida por ORBEY et alii (1993) 

considerando a expressão para o cálculo da fugacidade (Eq. 4.17). Segundo os autores 

este é um ponto que tem sido às vezes ignorado devido à relativa bem sucedida 

predição do comportamento volumétrico (PVT) dos fluidos pelas EDE a baixas 

pressões, e também porque o segundo coeficiente virial é predito com pouca precisão 

pelas EDEs nesta região. Porém, considerando a Eq (4.17) o cálculo do coeficiente de 

fugacidade envolve a integral a pressão zero {V ~ oo ) a pressão de interesse de um 

teimo que inclui a derivada parcial da pressão em relação à composição obtida através 

de uma EDE. Portanto conforme advertem os autores, um erro na dependência da 

composição desta derivada a qualquer pressão afeta o cálculo do coeficiente de 

fugacidade não somente a baixa pressão, mas também a aita pressão. Finalizando, 

ORBEY et alii (1993) concluíram que a dependência correta com a composição do 

segundo coeficiente virial e seu valor numérico calculado através de uma EDE são 

duas questões diferente, mas erros em ambos afetarão o valor do coeficiente de 

fugacidade, e, portanto o uso de modelos que obedecem a dependência quadrática do 

segundo coeficiente virial com a composição elimina uma das fontes de erro. 

WONG & SANDLER (1992) desenvolveram uma nova regra de mistura do 

tipo EDE/Ge de uma forma que satisfaz a condição limite a baixa pressão. Esta regra 

de mistura, segundo os autores, está baseada nas seguintes observações: 

1- Enquanto as regras de mistura de van der WAALS são condições 

suficientes para obter a dependência da composição do segundo coeficiente virial, elas 

não são condições necessárias. Na realidade as regas de mistura de van der WAALS, 

segundo os autores, impõem que as duas expressões dos parâmetros a e è satisfaçam a 

relação: 

Bixi,!) - XXx'x;%(^) " % nT 
(4.69) 

WONG & SANDLER utilizaram a igualdade (Eq. 4.69) como uma das 

restrições para os parâmetros a e ^ da EDE, e propuseram a regra combinada 



representada pela média aritmética, onde introduziram o parâmetro de interação binaria 

do segundo coeficiente virial descrita a seguir: 

ij- -— = i[í ít2t] + í Íí—2£.l ](i - a^-) 
l} RT 2 \ RT J \ RT J ^ }} 

(4.70) 

2- O excesso da energia livre de Helmholtz (AE) é menos dependente da 

s~£ • a ■ K K IL 
pressão do que Cr. De acordo com a relação termodinâmica G = A +PV e, 

sabendo-se que PV é muito pequeno a baixas pressões, então, a pressão de 1 bar é 

válido a seguinte relação: 

Ge{T,P = lbar,x{) = Ae{T,P = Ibar^) (4.71) 

Os autores consideraram A independente da pressão, então: 

Ge(T,P = lbar,Xi) = AE{T,P= Ibar^) = AE(T,altaP,xi) (4.72) 

A segunda equação do modelo para determinar os parâmetros a e 6 da 

ir 
equação de estado provém da condição de igualdade de A calculada pela EDE e 

calculada por um modelo de GE, então: 

AedeÍT.P = ".*/) = AE(T.P = ".x,) 

- AE{T, baixaP, x,-) (4.73) 

= GE{T!baixaP,xi) 

Ae
De é obtida a partir de uma EDE ç AE ç GE são obtidos através de 

modelos para o coeficiente de atividade. Combinando as Eqs. (4.70) a (4.73) completa- 

se a regra de mistura (WS) proposta por WONG & SANDLER (1992) da seguinte 

forma: 
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^L=Q   tt ^ i 
\-D 

(4.74) 

6M.- 
l-D 

(4.75) 

ô = IIw 
(4.76) 

v <3/ 
d == y x,—+—^ 

^ 1 RT cRT 
(4.77) 

Onde a é uma constante que depende da EDE, por exemplo para a EDE de 

PENG-ROBINSON é igual a [/«(V2 -l)/V2]. 

Esta regra de mistura (WS) permite o uso de qualquer modelo para G5 e de 

seus parâmetros já existentes determinados a baixa pressão, permitindo também a 

extrapolação para uma grande faixa de P e T. Foi aplicada para descrever misturas 

fortemente não ideais com a EDE de PENG-ROBINSON modificada por STRYJEK & 

VERA (PRSV) (1986b) com alguns modelos para (f como a NRTL proporcionando 

bons resultados (WONG et alii, 1992). 

ORBEY et alii (1993) utilizaram a regra de mistura de WONG-SANDLER 

para desenvolver um modelo preditivo baseado na UNIFAC original (5â revisão de 

parâmetros) (HANSEN et alii, 1991), que combina a EDE PRSV com o modelo 

UNIQUAC (ABRAMS & PRAUSN1TZ, 1975) para CE. Para o modelo ser totalmente 

preditivo os parâmetros de interação da UNIQUAC foram estimados através do 

coeficiente de atividade a diluição infinita, preditos pela UNIFAC original. 

Mais recentemente ORBEY & SANDLER (1995) reformularam a regra de 

mistura de WONG-SANDLER com objetivo de eliminar um de seus parâmetros de 

interação e para que a nova regra de mistura apresentasse um comportamento do tipo 

regras de mistura de van der Waals com um parâmetro ajustável. Segundo os autores 

isto é útil porque, quando se estuda o equilíbrio de fases de misturas 
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multicomponentes, freqüentemente ocorre que somente alguns dos binários formam 

misturas altamente não ideais requerendo regras de mistura do tipo WS, enquanto que, 

outros binários na mesma mistura podem ser descritos adequadamente pelas regras de 

mistura de van der WAALS. 

Na regra de mistura de WONG-SANDLER reformulada por ORBEY & 

SANDLER (1995) as Eqs. (4.74) a (4.77) foram mantidas mas a Eq. (4.70) da regra de 

mistura combinada foi reescrita 

RT 0 pt \ J' 
(4.78) 

Para aplicar um modelo de (/ (AE) com a regra de mistura de WONG- 

SANDLER reformulada é necessário que o modelo de Cf possa ser expresso cora as 

regras de mistura de van der WAALS na seguinte forma 

AE = <V2 ^ -z r —   "2 — 

(xibi + X2b2)K by 02 J 
(4.79) 

Somente o modelo NRTL pode ser transformado analiticamente na Eq. 

(4.79), porém os modelos UNIQUAC e WILSON podem ser usados indiretamente 

(inclusive a UNIFAC), através do cálculo do coeficiente de atividade a diluição 

infinita. Os autores conferem a superioridade dessa nova forma da regra de mistura de 

WONG-SANDLER ao fato de que os parâmetros da regra de mistura (WS) original 

são independentes da temperatura e pressão enquanto que o parâmetro de interação 

binária das regras de mistura de van der WAALS depende fortemente da temperatura 

para sistemas não ideais. 

H 
Existem na literatura outros modelos do tipo EDE/G que tem como 

objetivo a transformação em métodos totalmente preditivos. HOLDERBAUM & 

GMEHLING (1991) desenvolveram o modelo PSRK (Soave-Redlich-Kwong 

preditivo), baseado na aproximação de primeira ordem da regra de mistura modificada 
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de HURON &VIDAL (Eq. 4.64) que combina a UNTFAC original para Cf (j /), com a 

quinta revisão de parâmetros (HANSEN et alii, 1991) com a EDE de SOAVE. 

BOUKOUVALAS et alii (1994) desenvolveram o modelo LCVM que está 

baseado na combinação linear da regra de mistura de HURON &VIDAL e 

MICHELSEN (1990b). Esta regra de mistura combina a EDE de PENG-ROBINSON 

modificada por MAGOULAS & TASSIOS (1990) chamada de t-mPR, com a UMFAC 

original, 5â revisão de parâmetros. Foram determinados para este modelo, novos 

parâmetros de interação, entre grupos estruturais da UNIFAC original com gases (ex. 

CO2-CH2 ). O modelo LCVM foi aplicado para predição do equilíbrio líquido-vapor de 

sistemas apolares e polares a baixas e a altas pressões. Foi também aplicado a sistemas 

com componentes de tamanhos diferentes, como as misturas de gases/n-alcanos, 

apresentando melhores resultados que os modelos HVM2 (DAHL & MICHELSEN, 

1990) e PSRK (HOLDERBAUM & GMEHLING, 1991). 

SPILIOTIS et alii (1994), estenderam a aplicação do modelo LCVM para 

sistemas CCh/hidrocarbonetos aromáticos. Foram determinados novos parâmetros de 

interação entre grupos estruturais da UNIFAC original com CO2 (ex. CO2-ACH). Os 

autores obtiveram melhores resultados para este modelo em relação ao HVM2 (DAHL 

& MICHELSEN, 1990). Resultados já esperados, pois conforme foi verificado por 

BOUKOUVALAS et alii (1994) o modelo HVM2 produz grandes erros na predição do 

equilíbrio de fases para sistemas com grandes diferenças de tamanho entre as 

substâncias. SPILIOTIS et alii (1994), também compararam os modelos LCVM e 

HVM2 com as regras de mistura de van der WAALS com dois parâmetros com a EDE 

de t-raPR (MAGOULAS & TASSIOS, 1990), para o sistema C02/naítaleno, a qual 

apresentou os menores desvios para os cálculos das frações molares. 

A falha na representação do equilíbrio de fases de alguns modelos do tipo 

EDE/Ge, para sistemas com grandes diferenças de tamanho, foi analisada por 

KALOSPIROS et alii (1995). Segundo os autores modelos como HVM2 e PSRK não 

reproduzem o valor de (f (modelos do coeficiente de atividade) aos quais eles foram 
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combinados. Esta falha é devido ao uso de expressões aproximadas para a ílinção 

^a* j (Eqs. 4.63 e4.65). 

Era 1995, FISCHER & GMEHL1NG estenderam a aplicabilidade do 

modelo PSRK, através da determinação dos parâmelxos de interação entre alguns gases 

(CH4, CO2, NHj, etc..) e os grupos estruturais da UNIFAC original. O modelo PSRK 

com os novos parâmetros de interação foram comparados com os modelos HVM2, 

LCVM e WONG-SANDLER para sistemas a baixas pressões. Foram obtidos 

resultados similares aos modelos HVM2 e WONG-SANDLER para sistemas do tipo 

acetona/água. Porém os autores restringem o uso do modelo PSRK, para sistemas com 

pequenas diferenças de tamanho molecular entre os componentes. 

VOUTSAS et alii (1995) sugeriram uma modificação para a aplicação da 

regra de mistura de WONG-SANDLER, não usar o modelo UNIQUAC para 6^(7,) e 

sim usar diretamente a UNIFAC original, sendo o parâmetro de interação 

binária do segundo coeficiente virial obtido diretamente pela relação 

^ = ^E^)ede^'Xí'Kí^ 3 Xi e temPeratura de 250C- Os autores 

compararam esta nova aplicação da regra de mistura de WONG-SANDLER com os 

modelos HVM2 (DAHL & MICHELSEN, 1990b; DAHL et alii, 1991), PSRK , 

LCVM e com a regra de mistura de WONG-SANDLER aplicada por ORBEY et alii 

(1993). Todos esses modelos foram comparados para predição do equilíbrio liquido- 

vapor a baixas e a altas pressões de sistemas metanol/água, acetona/água, n-propano/n- 

pentano, metano/n-eicosano, etc... Nenhuma diferença significativa foi observada no 

cálculo do equilíbrio através desses modelos, quando foram aplicados a sistemas com 

componentes com tamanho similar. Quando foram aplicados a sistemas contendo 

componentes com significativa diferença de tamanho, somente o modelo LCVM 

proporcionou predições satisfatórias. 
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4.2.3.- Regras de Mistura com Parâmetros de interação Binaria Dependentes da 

Composição 

Outros estudos apresentam regras de mistura empíricas combinadas, onde 

os parâmetros de interação binaria são dependentes da composição, dentre elas estão 

PANAGIOTOPOULOS & REÍD (1987); ADACHI & SUGIE (1986); SANDOVAL et 

alii (1989) e SCHWARTZENTRUBER et alii (1989). A modificação proposta por 

PANAGIOTOPOULOS & REÍD (1987) tem a seguinte forma ; 

aij - ^aiPjj 1 Kjj + {fCij Kj^x^ 

Apesar do sucesso, essas regras de mistura apresentam duas dificuldades; a 

primeira conceituai, discutida por MIÇHELSEN & KISTENMACKER (1990) e a 

segunda teórica. MIÇHELSEN & KISTENMACKER (1990), comentam que o 

somatório do termo dependente da composição está explícito em fração raoiar e não 

em relação molar; consequentemente, a soma dos termos se toma menos importante a 

medida que o número de componentes na mistura aumenta, isto é, a contribuição de 

cada componente no cálculo de am será menor em função das baixas frações molares. 

SANDLER et alii (1994) dá como exemplo, que o valor do parâmetro cruzado vai 

ser diferente em uma mistura binária e em uma mistura multicomponente com a mesma 

relação molar entre os componentes 1 e 2. 

A dificuldade teórica dessas regras de mistura com parâmetros de interação 

binaria dependentes da composição, reside no fato do segundo coeficiente viria! não 

apresentar dependência quadrática com a composição, como apresentam as regras de 

mistura de van der WAALS Eqs. (4.39) e (4.40). Portanto, a aplicação dessas regras de 

mistura para o cálculo do parâmetro de mistura am, resulta em uma expressão cúbica 

para a dependência da fração molar. 
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"Apesar dessas regras de mistura terem revelado alguns problemas do tipo 

"Síndrome Michelsen-Kitenmacher", elas tem sido aplicadas com sucesso a misturas 

temárias extremamente não ideais, como por exemplo CCVágua/etanol. Porém se 

comportam de maneira diferente quando aplicadas a sistemas multicoraponentes" 

(YOON etalii, 1993) 

4,2,4 - Regras de Mistura de van der WAALS Com Novas Regras Combinadas 

É possível aumentar a flexibilidade das regras de mistura sem mudar sua 

simples dependência quadrática com a composição (KWAK & MANSOORI, 1986; 

PARK et alii, 1987; BENMEKKI & MANSOORI, 1987). 

Os métodos, descritos acima, para estender a aplicação das equações de 

estado para misturas fortemente não ideais, substituem as regras de mistura de van der 

WAALS pelas mais complexas com os parâmetros de interação binária dependentes da 

composição. E possível no entanto, aumentar a flexibilidade das regras de mistura sem 

mudar sua simples dependência quadratica com a composição. 

KWAK & MANSOORI (1986) e PARK et alii (1987), basearam-se na 

solução teórica de REID & LELAND (1965) e LELAND et alii (1968a,b; 1969), que 

determinaram a forma quadrática com a composição das regas de mistura de van der 

WAALS, desenvolvida através do uso não rigoroso da Teoria da Mecânica Estatística, 

baseada na teoria de soluções do tipo "conformai" ( HARISMIADIS et alii, 1991; 

MANSOORI, 1993) descrita a seguir. 

O procedimento para obter estas relações se inicia pela expansão da energia 

de Helmholtz (A) era uma série de Tayior para uma solução de referência. Esta 

solução de referência consiste em um fluido puro hipotético onde o potencial 

intermolecular tem a seguinte forma: 
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(4.81) 

f.. função potencial das interações entre as moléculas i ej; 

Sij é o parâmetro da energia de interação entre as moléculas i e y; 

CTjj é a distância intermolecular de interação entre as duas moléculas; 

r distância intermolecular. 

São chamadas soluções do tipo "conformai", as misturas onde o potencial 

de energia intermolecular para qualquer par de moléculas i ej depende somente da 

distância entre os centros das moléculas (Eq .4.81), e a forma funcional (função de 

distribuição radial), é a mesma para todos os pares de interação, esquecida a natureza 

de i e j (PRAUSNITZ et alii, 1986). 

O tratamento teórico resulta nas equações para os parâmetros de mistura de 

energia e co-volume dados por: 

<y3 = 

£<T^ = S X XiXjZjjO jj 

(4.82) 

(4.83) 

Verifica-se portanto, que as equações acima são equivalentes às equações 

para as regras de mistura de van der WAALS (Eqs. 4.39 e 4.40). Estas equações 

sugerem a dependência quadrática com a composição dos parâmetros am e bm. Onde 

as dimensões dos parâmetros da equação de estado de van der WAALS são: 

a ocsa3 ax [energia molecular][volume molecular] (4.84) 

bazG3 h cc [volume molecular] (4.85) 
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Para se obter propriedades termodinâmicas macroscópicas através da 

Mecânica Estatística é útil calcular a função de partição canônica para um sistema, 

dependente da temperatura, volume e número de moléculas, ou seja: 

(4.86) 

A ligação entre as teorias macroscópica e microscópica dos estados 

correspondentes pode ser estabelecida substituindo-se a Eq. (4.86) nas Eqs. (4.7) e 

(4.8) onde F* é uma função universal, cuja natureza depende somente da natureza da 

função potencial (PRAUSNTTZ et alii, 1986), obtendo: 

fM- 
£ £ 

(4.87) 

As propriedades críticas macroscópicas são então relacionadas aos 

parâmetros moleculares de energia e distância: 

— = ciTb 
k 

o 
—tiNag3 = ciVc 
3 

-^ = clPc 
cr 

(4.88) 

Segundo PRAUSNTTZ et alii (1986) as relações acima são coerentes, visto 

que, (Tc oc parâmetro de energia) onde Tb é a medida da energia cinética de um fluido 

em um estado característico (onde não há distinção entre os estados líquido e gasoso); 

(Pcqc parâmetro de distância) onde Vc reflete o tamanho da molécula e a última 

relação é obtida considerando o fator de compressibilidade (Zc = PcVcjRTc), que é o 

mesmo para todos os fluidos, de acordo com a teoria macroscópica dos estados 

correspondentes. 

Considerando as proporcionalidades dos parâmetros das equações de estado 

cúbicas com os parâmetros moleculares de energia e distância, obtém-se: 

-oc Tc 
b 

a 
— CCS 
b 
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Considerando as Eqs. (4.88) as constantes da equação de van der WAALS 

são determinadas pelas seguintes equações: 

a = l,l250RTcVc 

b ~ 0,3333Vc 

(4.90) 

(4.91) 

Da mesma forma os parâmetros da equação de REDLICH-KWONG são 

dados por: 

a - l,2S2ZRTcl5Vc 

b=0,26Vc 

(4.92) 

(4.93) 

Baseados nesta teoria, KWAK & MANSOORI (1986) concluiram que os 

parâmetros das equações de estado [a, b), têm diferentes dimensões, dependendo das 

suas formas funcionais. Os autores postularam que as equações de estado devera ser 

reformuladas para corrigir a dimensão de seus parâmetros e também determinaram 

novas regras çombinadas para as equações de estado, consistentes com as bases da 

mecânica estatística para as regras de mistura de van der WAALS. 

Para aplicar esta teoria os autores escreveram a equação de PENG- 

ROBINSON de outra forma, a fim de separar as variáveis termodinâmicas das 

constantes. Esta forma da equação de PENG-ROBINSON, que foi denominada neste 

trabalho de PENG-ROBINSON "modificada", sugere, segundo os autores, que existem 

três constantes independentes na equação de estado cúbica (a,b,d): 

RT a+RTd-lJadRT 

V-b V{V+b) + b{V-b) 

(4.94) 

b q d az [volume molecular] e oc [volume molecular] [energia molecular] 

onde: 

a = a{Tc){\ + km)2 (4^5) 
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a[Tc)kn? (4.96) 

fl(rc) = 
0.45724i?J7c2 

(4.97) 

Os novos parâmetros da equação de PENG-ROBINSON "modificada" {a, 

d) originam-se de uma expansão do termo <2(7") da equação de PENG-ROBINSON 

original, conforme está apresentado no Anexo D. 

De acordo com as Eqs. (4.82) e (4.83) os parâmetros a,b,d de mistura são 

dados por: 

aTn - ^d^xixJaij 

bm ~ XX x!xj^iJ 

dm = SZX/XA 

(4.98) 

(4.99) 

(4.100) 

KWAK & MANSOORI (1986) só apresentaram a forma final das regras 

combinadas (Eqs. 4.108 a 4.110). Utilizaremos neste trabalho o desenvolvimento 

teórico para as regras combinadas apresentado por COUTINHO et alii (1994), baseado 

na teoria de London das forças de dispersão e na função potencial de Mie, conforme 

descrito a seguir: 

A teoria de London das forças de dispersão apresenta uma equação para o 

potencial de atração (/], ) entre um par de moléculas 

,  iJ^Tf 

iii / 

/, potencial de ionização do componente i 

(4.101) 
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A fimção potencial de Mie pode ser usada para descrever o potencial 

intermolecular total como uma função da energia molecular cruzada e dos parâmetros 

de tamanho Zy e Gy 

rMie m í 
V \ w / _ \ n 

(0'J 

UJ K rj 
(4.102) 

As variáveis m e « têm valores 12 e 6, respectivamente, para fimção 

potencial de Lennard-Jones. As forças de dispersão são devido somente a parte atrativa 

do potencial. Substituindo a parte atrativa da Eq. (4.102) na Eq (4.101), determina-se 

uma expressão para o parâmetro de energia molecular cruzado 

eij ~ \eieJ 
(^7 2V/7Õ 

«íj VJ 

(4.103) 

A média geométrica para o parâmetro de energia molecular cruzado 

da Eq. (4.103) é conhecida como regra de Berthelot (BERTHELOT, 

1898), e os outros dois termos do lado direito da Eq. (4.103) representam os desvios da 

regra combinada de Berthelot. 

Substituindo as relações de proporcionalidade o3 oc Vc e e oc Tc na Eq. 

(4.103) obtém-se: 

Tqj = JTqTcj 
VqVcj]* 2J 1,-1 

Vcij ) V/í + /T 

(4.104) 

Desprezando o termo do potencial de ionização e fazendo n-3 como 

sugerido por PRAUSNITZ & GUNN (1968) 

TCf = JTCÍTcj 
IVqVc. 
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Desde que a « eo3 «: TcVc, a Eq. (4.105) é equivalente à regra combinada 

de van der WAALS (Eq. 4.41) para o parâmetro de energia cruzado (afy = )- 

Para o parâmetro cruzado Gg, é aplicada a regra combinada de Lorentz 

(LORENTZ, 1881) para a aditividade dos diâmetros de misturas de esferas rígidas 

dada por: 

Gj+Gj 
a.-.- =  

y 2 

(4.106) 

Substituindo a relação de proporcionalidade (Eq. 4.85) na Eq. (4.106) 

obtém-se: 

bft+bfc (4.107) 

As regras de mistura de van der Waals (Eqs. 4.39 e 4.40) são comumente 

utilizadas na literatura com as regras combinadas: da média geométrica para oj (Eq, 

4.41), equivalente à regra de Berlhelot (Eq. 4.113), e da média aritmética para % (Eq. 

4.44), equivalente à regra de Lorentz (Eq. 4.106). 

KWAK & MANSOORI (1986), aplicaram a equação de PENG- 

ROBINSON "modificada" com as regras de mistura de van der WAALS (Eqs. 4.98 a 

4.100) e as seguintes regras combinadas (Eqs. 4.108 a 4.110) considerando os 

respectivos parâmetros de interação binaria ajustáveis a dados experimentais de 

equilíbrio líquido-vapor; 

aij - (1 
(4.108) 
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(4.110) 

Os autores aplicaram essas regras de mistura para correlacionar a 

solubilidade de sólidos (hidrocarbonetos) de alta massa molar em CO2 supercrítico. Os 

autores verificaram que, as regras de mistura de van der WAALS com as regras 

combinadas Eqs. (4.108) a (4.110), podem estimar a solubilidade de sólidos em CO2 

supercrítico com maior precisão para as equações de REDUCH-KWONG e PENG- 

ROBINSON, do que as regras combinadas com dois parâmetros (Lorentz-Berthelot). 

PARK et alii (1987) utilizaram outra forma para obter a regra combinada 

para o parâmetro cruzado ay. 

A nova forma para o parâmetro cruzado ay, pode ser obtida considerando 

as proporcionalidades o3 xò,8cca/ò e a equação da média geométrica para o 

parâmetro de energia molecular cruzado, isto é, a regra de Berthelot dada por; 

I  (4.111) 
Sy = Ve;£; 

onde: 

. (4.112) 
ai} = TT % 

^ hbj 

As regras combinadas propostas por PARK et alii (1987) são dadas por: 

■b,i V 0110JJ 

by^-Kbij) ^ 

\ 

"m 
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sid^+S 
(4.115) 

BENMEKKI & MANSOORI (1987) sugeriram uma correção para as regras 

combinadas de KWAK & MANSOORI (1987) e de PARK et alii (1987) considerando 

que as dimensões dos parâmetros b z d podem ser expressas como [distância 

molecular]3. As regras combinadas sugeridas para 6 e J são dadas por: 

f 
i \ 3 

\ 

b-V + b -V3 Dn ^ UJS (4.116) 

(4.117) 

BENMEKKI & MANSOORI (1987) aplicaram estas regras combinadas 

com a equação de PENG-ROBINSON "modificada" para o sistema acetona/água entre 

5 e 15 bar obtendo bons resultados. Observaram que a nova forma para o parâmetro ay 

(Eq. 4.113) apresentou melhores resultados em relação à forma inicialmente utilizada 

por KWAK & MANSOORI (1986). PARK et alii (1987) aplicaram as regras 

combinadas, Eq. (4.113 a 4.115), com outras equações de estado para diversos 

sistemas, como por exemplo, o sistema metano/decano e, verificaram que a equação de 

PENG-ROBINSON "modificada", com estas regras combinadas podem correlacionar 

o equilíbrio de fases desses sistemas com maior precisão do que as regras combinadas 

com dois parâmetros. 
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4.3 - Correlação de Dados de Equilíbrio ae Fases a Altas Pressões com 

Equações de Estado 

O uso de equações de estado do tipo cúbicas para determinar coeficientes 

de fugacidade e, subseqüentemente as solubilidades de sólidos e líquidos em fluidos 

supercríticos, tem sido considerada satisfatória por diversos pesquisadores. 

Tem sido observado que a equação de PENG-ROBINSON, com as regras 

de mistura de van der WAALS com um parâmetro ajustável (&»,,), apresenta bons 

resultados quando o sistema é composto de moléculas simples e apolares. Para o 

estudo de misturas complexas, como os sistemas CXVác. graxos e CCVtriglicerídeos, 

existem indicações que, com a introdução de mais um parâmetro de interação binaria 

nas regras de mistura, e fazendo o ajuste simultâneo desses parâmetros, melhores 

resultados são alcançados (INOMATA et aliU 1989; BHARATH et alii, 1989). 

ZOU et alii (1989), aplicaram as equações de REDLICH-KWONG, 

SOAVE e PENG-ROBINSON para descrever o comportamento do equilíbrio de fases 

de misturas contendo componentes de alta massa molecular (ésteres de ácidos graxos) 

em C02 supercrítico. Na primeira parte do trabalho compararam os resultados 

aplicando as três equações com as regras de mistura de van der WAALS e um 

parâmetro ajustável. Obtiveram menores desvios para fase líquida com a equação de 

REDLICH-KWONG; e menores desvios para fase vapor com a equação de SOAVE. 

Na segunda etapa do trabalho os autores compararam as equações de REDLICH- 

KWONG e PENG-ROBINSON utilizando as regras de mistura propostas por KWAK 

& MANSOOR1 (1986), por PANAGIOTOPOULOS & REID (1987) e com as regras 

de mistura de van der WAALS com um parâmetro ajustável. Os melhores resultados 

foram obtidos com as regras de mistura de KWAK & MANSOORI e de 

PANAGIOTOPOULOS & REID. 

BHARATH et alii (1989) correlacionaram dados de equilíbrio líquido- 

vapor de ésteres etílicos e INOMATA et alii (1989) de ésteres metílicos com a 
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equação de PENG-ROBÍNSON e as regras de mistura de van der WAALS com dois 

parâmetros de interação binária obtendo bons ajustes. 

ZOU et alii (1990) mediram e correlacionaram dados de equilíbrio líquido- 

vapor de alguns ácidos graxos e ésteres de ácidos graxos com a equação de REDLICH- 

KWONG e as regras de mistura de PANAGIOTOPOULOS & REID. 

CARDOZO-FILHO et alii (1992) correlacionaram dados de solubilidade de 

ácidos graxos comparando as equações de van der WAALS, REDLICH-KWONG, 

SOAVE e PENG-ROBINSON utilizando as regras de mistura de van der WAALS com 

dois parâmetros de interação binária; obtiveram melhores resultados com a equação de 

PENG-ROBINSON. 

YAU et alii (1992) mediram e correlacionaram dados de equilíbrio líquido- 

vapor dos ácidos láurico, paimítico e araquídico era CO2 supercrítico cora a equação 

de SOAVE e as regras de mistura de van der WAALS com um parâmetro ajustável. 

YU et alii (1992) mediram e correlacionaram dados de equilíbrio de fases 

dos sistemas COz/metil oleato e CO2/ ac. oleico com a equação de PENG-ROBINSON 

e a regra de mistura de PANAGIOTOPOULOS & REID. 

WENG et alii (1994) coirelacionaram dados de equilíbrio líquido-vapor de 

diversos sistemas binários com CO2 supercrítico, utilizando as equações de PENG- 

ROBINSON e PATEL & TEJA (1982) com várias regras de mistura. Era geral a 

equação de PENG-ROBINSON com a regra de mistura dependente da composição de 

PANAGIOTOPOULOS & REID apresentou os menores desvios. 

YU et alii (1994) correlacionaram dados de equilíbrio líquido-vapor de 

ésteres metílicos e etílicos com a equação de PENG-ROBINSON e as regras de 

mistura de van der WAALS com um parâmetro ajustável, e a de 

PANAGIOTOPOULOS & REID. Obtiveram os menores desvios nas duas fases com a 

regra de mistura de PANAGIOTOPOULOS & REID, 
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Como já citado anteriormente, poucos diagramas de fase de sistemas 

CCVóleo vegetal têm sido avaliados. Mais raros ainda são publicações sobre a 

modelagem do equilíbrio de fases de misturas de componentes de óleos vegetais em 

CO2 supercrítico. 

MATHIAS et alii (1986) correlacionaram os dados de equilíbrio 

líquido/vapor do óleo de palma em CO2 supercrítico medidos por KARLA et alii 

(1987), considerando o sistema como uma mistura de triglicerídeos, usando a equação 

de PENG-ROBIN SON com as regras de mistura de van der WAALS com um 

parâmetro de interação binária, e compararam os resultados com os estimados pelo 

modelo PYRK, que usa a equação de compressibilidade de Percus-Yevik para o termo 

repulsivo, e o termo atrativo da equação de REDLICH-KWONG. Os autores estavam 

interessados em verificar até que ponto o termo teórico repulsivo representa para 

misturas uma vantagem ou não para correlacionar o equilíbrio de fases para misturas 

cujos componentes tem tamanhos muito diferentes. Verificaram que os resultados 

obtidos através da equação de PENG-ROBINSON são comparáveis com os obtidos 

através da equação de estado baseado no termo repulsivo de Percus-Yevick, e 

concluíram que ambos os modelos são úteis para cálculos de projeto do processo de 

extração supercrítica, 

KLEIN & SCHULZ (1989) estudaram o sistema CCVóleo de colza 

utilizando uma equação de estado baseada na teoria do retículo de KUMAR et alii 

(1986,1987); sendo o mesmo modelo utilizado por BAMBERGER et alii (1988) para 

modelar misturas temárias de CCL/triglicerídeos. 

ARAÚJO et alii (1993) aplicaram a equação de PENG-ROBÍNSON, com as 

regras de mistura de van der WAALS com dois parâmetros de interação binária para 

predição do equilíbrio líquido/vapor do sistema multicomponente COi/mistura de 

ácidos graxos, baseado na composição do óleo de semente de Tucuma. Obtiveram 

desvios na ordem de IO"3 (fração molar) na predição da composição da fase vapor 

quando comparados a dados experimentais de solubilidade do óleo de tucumã em CO2 

supercrítico. 
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4.4 - Equilíbrio de Fases de Sistemas Multicomponentes 

Fqmiíhrir) de Fases 

Apesar das inúmeras pesquisas desenvolvidas sobre o comportamento do 

equilíbrio de fases de componentes de óleos e gorduras em CO2 supercrítico, a maioria 

das informações estão restritas a sistemas binários. Quando se deseja estudar o 

comportamento das fases em equilíbrio, para sistemas multicomponentes, diversos 

fatores devem ser considerados. O complexo comportamento de fases existente 

depende do tipo do componente no substrato; suas volatilidades; a densidade da fase 

supercrítica e das interações binárias características dos compostos envolvidos 

(BRUNNER & PETER, 1982; KONINGSVELD & DIEPEN, 1983). 

Alguns parâmetros importantes são utilizados para o estudo do equilíbrio de 

fases de sistemas multicomponentes com fluido supercntico: 

- coeficiente de partição ou distribuição (KJ - relação entre a fração molar 

da fase vapor e a fração molar da fase líquida 

= * (4-118) 

- seletividade ou fator de separação (orv) - habilidade do solvente de 

dissolver seletivamente um ou mais componentes 

(4.119) 

^Kj 

Os coeficientes de partição dos componentes dependem fortemente, além 

das condições de temperatura e pressão, da massa molar e também da composição 

inicial (alimentação), sendo esta, outra variável a ser considerada na predição do 

equilíbrio de fases (JENSEN et aliU 1994; BRUNNER, 1994). 

Sabe-se que, no processo de extração supercrítica a variação da densidade 

do solvente (P,T), altera a seletividade do mesmo em relação a alguns componentes da 
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mistura. Portanto, se estivermos considerando o equilíbrio de fases para a extração 

supercrítica de uma matriz sólida, teremos extratos com composição diferentes em 

função das condições de pressão e temperatura do processo. FRANÇA et alii (1992) e 

CORRÊA (1994) determinaram as diferentes composições em ácidos graxos de alguns 

óleos vegetais extraídos de sementes em várias condições de pressão e temperatura, A 

situação pode ser contornada se estudarmos a predição do equilíbrio de fases desses 

sistemas multicomponentes a partir da composição dos extratos obtidos. 

HLLY et alii (1990) mediram a solubilidade de uma mistura contendo 50% 

óleo de palma, 25% óleo de linhaça e 25 % óleo de açafrao em CO2 supercrítico, entre 

265 e 290 bar e para temperaturas entre 313,15 K e 343,15 K. Os dados de 

solubilidade foram apresentados graficamente. Os extratos obtidos foram esteriíícados 

e analisados por cromatografia gasosa com o objetivo de determinar a seletividade dos 

diferentes triglicerídios do óleo, expressa pela composição em ácidos graxos. Foi 

verificada a variação da composição em ácidos graxos para as diferentes condições de 

pressão e temperatura. O comportamento da solubilidade do pseudo óleo com a 

pressão e a temperatura foi similar às variações da solubilidade obtida nas extrações de 

sementes oleaginosas, ou seja, aumenta com o aumento da densidade do CO2 e, para 

densidades constantes, a maior solubilidade foi obtida à temperatura mais alta. 

NILSSON et alii (1991) estudaram o comportamento do sistema quaternário 

(monooleína + dioleína + trioieína) em CO2 supercrítico através de medidas dos 

coeficientes de partição. Foram também medidos dados de solubilidade dos sistemas 

binários formados por esses compostos e o CO2 . Através dos dados de coeficiente de 

partição foi verificado pelos autores uma maior seletividade do CO2 na seguinte ordem 

monooleíná>diolema>trioleína. 

A complexa natureza dos óleos de peixe foi explorada para estudar a 

dependência dos fatores estruturais na solubilidade de ésteres de ácidos graxos em COj 

supercrítico. NILSSON et alii (1992) mediram dados de equilíbrio de fases expressos 

como coeficiente de partição para misturas de ésteres de ácidos graxos de óleo de 

peixe em CO2 supercrítico a 125 bar e 333,15 K. Foram também desenvolvidas 
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medidas nas mesmas condições de pressão e temperatura com adição de 5% em peso 

de etanol como cosolvente. Foi estudada a influência da adição do cosolvente no 

coeficiente de partição e na seletividade do CO2 para cada componente em relação ao 

éster de menor massa molar (C-14). Além do comprimento da cadeia dos compostos, 

tanto o grau quanto a posição das insaturações foram considerados como fatores 

estruturais que afetam o valor do coeficiente de partição, A adição de etanol, foi 

observado pelos autores, aumenta o coeficiente de partição de todas as espécies, mas 

resulta em um decréscimo da seletividade do CO2. 

STABY & MOLLERUP (1993b) realizaram uma análise dos dados de 

equilíbrio de fases para uma mistura de ésteres de ácidos graxos de óleo de peixe em 

CO2 supercrítíco medidos por STABY eí alii (1993), através dos coeficientes de 

partição de cada componente da mistura. Concluíram que a separação da mistura de 

ésteres de ácidos graxos em CO2 supercrítíco ocorre mais facilmente através do 

número de carbonos do que pelo grau de insaturação. 

NILSSON & HUDSON (1993) mediram experimentalmente os coeficientes 

de partição de uma mistura de triglicerídios constituídos de trioleína (OOO), 

tripalmitma (PPP), 1-palmitíl-dioleína (POO) e 3-oleil-dipaimitina (PPO) em C02 

supercrítíco a pressões entre 172 a 310 bar e temperaturas entre 313,15 e 333,15 K. 

Através da comparação dos coeficientes de partição para as duas temperaturas foi 

observado que todos os triglicerídios da mistura apresentaram região de retrogradação 

na faixa de pressão estudada, sendo o coeficiente de partição da tripalmitína o mais 

afetado pelo aumento da temperatura e que, para esta mistura de triglicerídios, os 

componentes de baixa massa molar apresentaram os maiores coeficientes de partição. 
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4.4.1- Redução de Sistemas Multicomponentes a Misturas Equivalentes 

Visto que dados experimentais de equilíbrio de fases para sistemas 

multicomponentes são raros, a redução de misturas de multicomponentes a misturas 

equivalentes contendo menos componentes deve ser avaliada. 

BRUNNER (1994), apresentou definições para diferenciar sistemas 

multicomponentes de sistemas complexos, as quais serão usadas no decorrer deste 

trabalho. Para o estudo do equilíbrio de fases em solvente supercrítico, uma mistura 

multicomponente pode ser considerada uma mistura de mais de três componentes onde 

todos os componentes são identificados; e uma mistura complexa aquela mistura onde 

o número de compostos total é desconhecido e muitos compostos não são 

identificados. Exemplos de misturas complexas são os óleos vegetais, óleos marinhos, 

óleos essenciais, etc... 

O tratamento do equilíbrio de fases do processo de extração com fluido 

supercrítico de sistemas complexos pode ser simplificado, considerando a mistura 

complexa como um pseudo-componente, e um sistema pseudo-binário é formado com 

o solvente supercrítico. Uma outra forma é transformar o sistema complexo em um 

sistema com tão poucos componentes quanto possível para caracterizar o processo. 

Para isto é necessário a seleção de componentes para os quais ocorra separação entre 

eles e/ou representem o maior percentual na composição da mistura complexa, são 

estes os chamados componentes chaves. 

O ideal para determinação correta dos componentes chaves, é o 

conhecimento dos coeficientes de distribuição dos componentes, pois através destes 

parâmetros a seqüência de separação pode ser diretamente conhecida (BRUNNER, 

1994). Usualmente os coeficientes de distribuição são determinados 

experimentalmente por medidas de equilíbrio de fases, sendo estas medidas muito 

difícies, tediosas e caras, com o agravante de para misturas complexas não se conhecer 

todos os componentes. 
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A literatura tem apresentado o estudo do equilíbrio de fases de sistemas 

complexos em C02 supercrítico através do cálculo do equilíbrio utilizando^ uma 

equação de estado e definindo os componentes chaves por grupos de funções orgânicas 

presentes, levando em conta os percentualmente mais representativos (JENSEN et abi, 

1994; TEMELLI et aW, 1990; ARAÚJO et alii, 1994; FERREIRA, 1996). 

4.4.2 - Tratamento Teórico do Equilíbrio de Fases Aplicado na Literatura a 

Sistemas Muliicomponeníes em CO: Supercrítico 

Os sistemas multicomponentes discutidos neste item referem-se a misturas 

líquidas que são submetidas a extração com C02 para separação ou fracionamento 

entre seus componentes. O equilíbrio de fases para esses sistemas são do tipo fluido 

(gás supercríticoX 1 )/líquido(2) ou líquido/líquido. 

Teoricamente, no equilíbrio fluido/líquido, o interesse está no conhecimento 

da solubilidade do líquido (fase pesada) na fase vapor, a qual contém o componente 

leve (solvente supercrítico) em excesso (PRAUSNITZ et alii, 1986). 

HIROHAMA et alii (1993) mediram dados de equilíbrio fluido/líquido de 

um sistema muiticomponente em C02 a altas pressões. O sistema multicomponente 

consistiu em uma mistura (7 componentes) de água, etanol e traços de componentes 

voláteis dentre eles etil acetato. Para interpretação dos resultados experimentais os 

autores utilizaram o coeficiente de partição experimental e aplicaram o tratamento 

para obter uma equação para representar o fator de separação descrito a seguir 

ft 

(4.120) 

(4.121) 
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Para determinação da fugacidade de referência deve-se avaliar a variação na 

fugacidade do líquido com o aumento na pressão acima da pressão de saturaçao e 

então a integração é desenvolvida do estado de líquido saturado até o estado de líquido 

comprimido (SMTTH & VAN NESS, 1987) 

& Ht 
(4.122) 

Substituindo-se as Eqs. (4.120 a 4.122) na condição de igualdade de 

fugacidades (Eq. 4.1) obtém-se; 

yAi=yixMPfexP 
(4.123) 

Os autores aplicaram as seguintes considerações simplificadoras na Eq. 

(4.123): 

- as pressões de saturação de cada componente da mistura são bastantes 

pequenas nas temperaturas em estudo (293,2 K. a 334 K), portanto (t>f = 1; 

- o volume molar do líquido independe da pressão, 

A expressão para o coeficiente de partição foi, então, obtida. 

r >7 _ pi 
Ki~T' a 

' Pbi 

f[p-ps) 
(4.124) 

A outra consideração feita pelos autores é que se a pressão de operação for 

muito maior que a pressão de saturação dos componentes da mistura, pode-se 

considerar que: 

(4.125) 
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Substituindo as Eqs. (4.124 e 4.125) na definição de fator de separação (Eq. 

4.119) obtém-se: 

«itó Waí é 

Os autores utilizaram a Eq. (4.126) para descrever as contribuições 

importantes para o equilíbrio de fases de sistemas multicomponentes em solventes a 

altas pressões. O primeiro termo do lado direito da Eq. (4.126) representa os efeitos da 

pressão de vapor (saturação) no fator de separação. O segundo termo tem pouca 

influência no fator de separação visto que na faixa de temperatura estudada quase não 

varia e foi considerado independente da pressão. O terceiro termo representa os efeitos 

dos coeficientes de atividade na fase líquida, e os autores propuseram uma relação 

empírica linear baseados nos dados obtidos através do gráfico de /«(ct/j) experimental 

versus fração molar do componente i (base livre de CO2 ). Finalmente o quarto termo 

representa a contribuição dos efeitos das interações moleculares na fase gasosa. 

Segundo os autores os grandes efeitos da densidade do solvente no fator de separação 

observada nos experimentos foram atribuídos principalmente a este termo e utilizaram 

a equação de estado de van der WAALS para descrever os coeficientes de fugacidade. 

Porém tiveram dificuldades no modelo proposto, pois os ajustes não foram 

satisfatórios. 

TEMELLI et alii (1990) discutiram e apresentaram uma análise 

termodinâmica para o sistema complexo CO21 óleo essencial de laranja, considerando 

o sistema representado por dois componentes chaves formando um sistema temàrio 

com o CO2 (d-Iimoneno+linalol). 

A partir da condição de igualdade de fugacidade (Eq. 4.1), o tratamento 

y - <j> (Eqs. 4.120 e 4.121) foi aplicado diretamente na definição de fator de separação 

(Eq. 4.119) para os dois componentes do óleo: 
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Çto -3 — 
T 2 h fl (4.127) 

Inicialmente os autores consideram a fase líquida na ausência do CO2, 

podendo portanto fazer as seguintes considerações simplificadoras; 

(4.128) 

ou seja, a fugacidade de referência é igual à fugacidade do componente puro na 

saturação na temperatura do sistema, desprezando o termo exponencial da Eq.(4.122) 

(fator de correção de Poynting); 

- na ausência do CO2 o equilíbrio entre os componentes da mistura ocorre a 

baixas pressões, neste caso, os autores, consideraram tanto a idealidade da fase vapor 

quanto da fase líquida (lei de Raoult), e a Eq.(4,127) reduz-se a: 

"3 

(4.129) 

Os autores utilizaram a Eq. (4.129) para descrever a seletividade entre os 

componentes na ausência do solvente (CO2) e consideram a Eq. (4.127) para 

interpretar o comportamento da seletividade entre os dois componentes chaves da 

mistura na presença do CO2, utilizando a lei de Henry para descrever a fugacidade de 

referência, uma relação empírica para o coeficiente de atividade e a EDE de 

contribuição de grupos de SKOJOLD & JORGENSEN (1984) para os coeficientes de 

fugacidade, obtendo ajustes razoáveis em relação aos dados experimentais de 

solubilidade do óleo essencial de laranja. 

PRANGE & RIEPE (1987) desenvolveram um interessante tratamento para 

analisar sistemas multícomponentcs e complexos. Como os produtos naturais 

normalmente possuem algumas dezenas de componentes diferentes, utilizaram um 

método de caracterização em classes de componentes (funções orgânicas), para estudar 

65 



Capítulo 4 
Frniilihrín de Fases  —  ——-——  —- ' 

a separação de nusturas complexas Alravés do coeficiente de partição dos 

•omponentes individuais da mistura nodc-se determina o fator de separação para 

diferentes classes de componentes. Os autores mediram dados de equilíbrio de fases 

para um sistema multicomponente modelo de 12 componentes, que representa um 

oroduto destilado da liquefação de carvão vegetal, em CO- supercritico entre 60 a 300 

bar e 308 a 338 K. 

Os coeficientes de partição foram determinados para os componentes 

ndivíduais da mistuti por análise cromatográfica das fases em equilíbrio. A mistura 

modelo foi representada através das seguintes classes alcanos, aromáticos e fenórs. Os 

rutores partiram do pressuposto, conforme as informações experimentais, que tanto as 

diferenças na pressão de vapor quanto as diferenças na «trutura molecular 

proporcionam mudanças na solubilidade ou seja, nos coeficientes de partição. 

Para poder separar a influência da pressão de vapor da influência da 

;slrutura molecular, os coeficientes de nartiçâo dos componentes de cada classe foram 

orrelacionados com a pressão de vanor de cada componente a cada temperatura, 

segundo os autores conforme os dados experimentais, a depêndencia do coeficiente 

de partição com a pressão de vapor pode ser representada para cada classe de 

compostos por uma função linear da seguinte forma 

^ 1 (4.130) 
InKj = InKref + ^ „ 

\i ref J 

g. -jy çoeficiente de partição do componente i 

Krej -> coeíiciente de partição do componente de referência. 

O componente de referência de cada classe foi definido como um 

componente hipotético tendo a pressão de vapor de referência igual a 10^ kPa, e o 

coeficiente b* é um parâmetro característico para cada composto da classe e depende 
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da pressão e da temperatura. Substituindo a Eq. (4.130) na definição de fator de 

separação (Eq. 4.119) obtém-se: 

* 
Ino-i j = InKrefj + InKre/J + t>í l' 

P- * . rl 
bj In — 
J P, 

(4.131) 

Para dois componentes da mesma classe, o fator de separação dependerá 

somente da relação entre as pressões de vapor: 

lnaij = b{lnPi
s-lnPj 

(4.132) 

Para dois componentes que têm a mesma pressão de vapor, mas que 

pertencem a classes diferentes o fator de separação será dado por: 

tWij = InKrefj - ^Krefj+{êi-b*j)ln^ 
(4.133) 

Os dados experimentais foram ploíados como InKj versus lr{ps jPref j 

para cada classe de compostos, onde os autores verificaram que os coeficientes 

angulares (b*) das fiinções foram muito próximos para as várias classes, sugerindo que 

a influência da pressão de vapor nos valores de K, a uma dada pressão e temperatura é 

quase a mesma para cada classe. Os diferentes valores obtidos para os coeficientes 

lineares das retas (lnKref j\ foram atribuídos pelos autores como resultantes de 

diferenças de solubilidade devido às diferenças das propriedades estruturais. 

Para quantificar os efeitos da pressão de vapor e das propriedades 

estruturais no coeficiente de partição e na seletividade, PRANGE & RIEPE (1987) 

definiram: 

Seletividade da pressão de vapor definida como o coeficiente angular da Eq. 

(4.132) (i*); 
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Seletividade estrutural definida como a razão entre os coeficientes de 

partição de dois componentes de duas classes {Kref j j^-refj) 

Baseados nesta metodologia os autores conciuiram que, para o sistema 

multicomponente modelo em CO2 supercrítico, foi verificada uma forte dependência 

com a pressão da seletividade da pressão de vapor, e as diferentes formas das curvas 

obtidas correspondem à relação entre a pressão e a densidade do solvente nas 

temperaturas estudadas. Para todas as temperaturas o valor da seletividade estrutural 

atinge um máximo com o aumento da pressão. A baixas pressões (baixas densidades 

do solvente), a concentração dos componentes da mistura modelo na fase gasosa e 

muito baixa, então somente as interações dos componentes da mistura modelo com as 

moléculas do gás contribui para as diferenças na solubilidade. Estas diferenças 

aumentam com a pressão até que a concentração na fase gasosa seja tão alta que os 

componentes da mistura modelo comecem a interagir entre eles, então levando a um 

decréscimo na seletividade. 
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5 - PROPRIEDADES DOS COMPONENTES PUROS 

Os parâmetros a^bu das equações de estado são calculados através de 

relações especificas para cada equação de estado que, por sua vez, são funções da 

temperatura crítica {Tc), Pressão crítica (Pc) e do fator acênírico (o). A necessidade 

das propriedades dos componentes puros representa uma das limitações do uso das 

equações de estado para descrever o comportamento do equilíbrio de fases de 

substâncias naturais a altas pressões como por exemplo: ácidos grasos, trigUcerídeos e 

ésteres de ácidos graxos, pois para estas substâncias estas propriedades são 

consideradas hipotéticas; isto porque, estas substâncias se decompõe abaixo de suas 

temperaturas críticas e às vezes abaixo da temperatura de ebulição como é o caso dos 

triglicerídeos. Uma solução de engenharia para este problema é o emprego de métodos 

preditivos para as propriedades críticas que se dividem em duas categorias: as 

correlações que usam alguma informação mensurável da substância como densidade e 

temperatura de ebulição e outros métodos preditivos do tipo contribuição de grupos. A 

Tabela 5.1 apresenta um exemplo da ordem de grandeza de dados experimentais de 

pressão de vapor de alguns constituintes principais de óleos e gorduras. 

r 
Tabela 5.1 - Pressão de Vapor de Alguns Constituintes de Óleos e Gorduras. 

Substância 

Ac. Oleico 

Etil Linoleato 

Triesíearina 

iiafflBszrsH 

1,01 bar (360oC) 

0,24 bar (273'C) 

6,7.10*5 bar (3]30C) 

Na literatura, o estudo do equilíbrio de fases de sistemas que envolvem 

estas substâncias utilizam diferentes métodos de predição para as propriedades críticas. 

A Tabela 5.2 apresenta alguns valores de propriedades críticas de ácidos graxos e 

triglicerídios calculadas por diferentes métodos de predição. Estas propriedades foram 

utilizadas pelos autores no cálculo do equilíbrio líquido-vapor de sistemas binários em 

CO2 supercrítico. 
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Tabela 5.2 - Propriedades Criticas de Ácidos Graxos e Triglicerídios Determinadas por 

Diferentes Métodos de Predição. 

Substancias 

(1993) 

Ac, Caproico 666,7 33,9 

736.5 18,9 754,2 19,22 743.4 18,88 Ac, Launco 

780,1 16,35 765,2 16,62 Ac. Minstico 

777,1 14,9 803,9 14,08 785.2 14,84 Ac. Palmitico 

826,0 12,25 805,1 Ac. Esteanco 13,40 

693,3 13,65 804,8 14,01 Ac. Oleico 

1000,6 6,5 859,7 8,22 Truaiinna 

892.1 Tnminstina 7.21 

1028 5,82 903,1 6,43 Tnpalnutina 

Bharath et alii (1993) -TcePc pelo método Lydersen (1955) e Tb por Meissner (1949); 
Cardozo-FV alii (1993) -TcePc pelo método de F isher (1989) e Tb por Barton (1985) 
Yu et alii (1994) - Tc e Pc pelo método de Ambrose (1979) e Tb extrapolados de dados de 

pressão de vapor 

SPILIOTIS et alii (1994) verificaram que uma das maiores fontes de erro na 

predição do equilíbrio de fases utilizando equações de estado está relacionada as 

propriedades dos componentes puros; obtiveram uma diferença substancial para as 

solubiüdades do naflaleno e do felantreno em CO2 supercrítico quando utilizaram 

diferentes fontes de dados para Tc ,Pc, a). 
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5.1 - Ácidos Graxos, Ésteres de Ácidos Graxos e Triglicerídios 

Origmaimente o termo ácido graxo era aplicado somente a ácidos 

carboxílicos separados de gorduras animais e óleos e gorduras vegetais. Nos dias atuais 

ácidos graxos incluem todos os ácidos carboxílicos alifáticos saturados ou insaturados 

de cadeia normal entre C-6 a C-24 (BROCKMANN et alü, 1987). A estrutura química 

dos ácidos graxos está representada na Figura 5.1. 

O 

R-C - Ofí 

R - cadeia de hidrocarboneto 

saturado R -> CH3(CH2)n 

insaturado R -> CH^CH^ - [CH = CH-(C^)^ 

Figura 5.1 - Estrutura Química de Ácidos Graxos 

As propriedades químicas, físicas e biológicas de óleos e gorduras são 

determinadas pelo tipo de ácido graxo (Figura 5.1) e sua distribuição na molécula do 

triglicerídio. Por exemplo, os óleos vegetais são líquidos à temperatura ambiente 

porque contém uma alta percentagem de ácidos graxos insaturados. No Anexo C 

encontra-se a nomenclatura dos ácidos graxos. 

O termo glicerolipídio é aplicado a qualquer lipídio o qual contém glicerol 

(propano-l?2,3-triol) dentre os seus produtos hidrolisados. Os üpídios mais familiares 

são os acil ésteres de glicerol, conhecidos como monoacilgliceróis (monoglicerídios), 

diacilgliceróis (diglicerídios) e tríacilglíceróis (triglicerídios). Os triglicerídios são os 

mais comuns desses ésteres e são usualmente descritos como gorduras quando sólidos 

e como óleos quando líquidos à temperatura ambiente (GUNSTONE & 

NORRIS,1983). Na Figura 5.2 encontra-se a estrutura química dos triglicerídios. 
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CH2-O - C -Ri 
O 

If 
CH - O ~C - R2 

I O 

CHi-O -C- Ri 

R 1^2-R3 triglicerídio simples 

Ri*R2*R3 tri^iceridio misto 

Figura 5.2 - Estrutura Química dos Triglicerídios 

Os ésteres de ácidos graxos, metilicos ou etílicos são produtos 

intermediários da separação de misturas de ácidos graxos ou de triglicerídios. Ésteres 

metilicos ou etílicos derivados de óleos e gorduras naturais podem ser usados como 

alternativa para produção de alguns derivados graxos na Oleoquímica, como por 

exemplo álcoois graxos (FARRIS, 1979). Os ésteres de ácidos graxos são mais fácieis 

de fracionar por possuírem ponto de ebulição mais baixo que o correspondente ácido 

graxo, serem mais estáveis e menos corrosivos. 

O 

R-C-O-R' 

R'= radical metila ou etüa 

Figura 5.3 - Estrutura Química dos Ésteres de Ácidos Graxos 
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5,2 - Propriedades Físicas 

Dentre as propriedades físicas de interesse nesse trabalho para as 

substâncias puras ácidos carboxílicos/graxos, ésteres de ácidos carboxílicos/graxos e 

trigiicerídios, estão densidade, pressão de vapor, temperatura de ebulição e 

propriedades críticas (Tc e Pc). Dados experimentais de propriedades físicas de 

constituintes de óleos e gorduras são bastante escassos na literatura, provalvelmente 

devido a pouca comercialização dessas substâncias puras e principalmente devido à 

dificuldade na medida experimental, por exemplo, AMBROSE & GHIASSE (1987) 

descrevem que o erro experimental para a temperatura crítica foi entre 0,5 a 10 K e 

para a pressão crítica entre 0,5 a 4 bar (Tabela 7.1). Nas Tabelas 5.3 e 5.4 encontram- 

se as referências dos dados experimentais de literatura. 

Tabela 5.3- Referências dos Dados Experimentais de Temperatura de Ebulição e 

Propriedades Críticas de Ácidos Carboxílicos/Graxos e Ésteres de Ácidos 

Carboxííicos/Graxos. 

Tb Tc e Pc Referência 

C-IaC-10 C-laC-10 DECHEMA 

C-l a C-10 C-l a C-10 Ambrose & Ghiasse (1987) 

C-6aC-18   Ashour & Wennensten (1989) 

mC-1 a mC-4 mC-1 a mC-4 DECHEMA* 

eC-1 a eC-4 eC-1 a eC-4 DECHEMA* 

pC-1 apC-4 pC-1 apC-4 DECHEMA* 

bC-1 a bC-2 bC-1 a bC-2 DECHEMA* 

* Siramrock etalii (1986) (citado por Melo, 1994) 
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r / 
Tabela 5.4 - Dados Experimentais de Pressão de Vapor de Ácidos Graxos, Esteres de 

Ácidos Graxos e Triglicerídios 

Família 

Butílicos 

Símbolo Falsa de P 

Vapor (bar) 

Referência 

mC-1 a mC-4 0,13x10^-0,98 40 Stull (1949) 

mC-í a C-3 0,09 - 0,99 40 Boublik et alii (1984) 

mC=Í8:l e 

mC-18:2 l,3xl0"3 - 0,02 24 Boublik et alii (1984) 

mC-6 a mC-18 0,012 - 0,30 120 Rose & Supina (1961) 

eC-1 aeC-4 0,13xl0"5-0,98 60 Stull (1949) 

eC-1 a eC-3 0,02-1,97 77 Boublik et alii (1984) 

eC-l aeC-4 0,1 - 0,99 25 Fakova & Wichterle (1993) 

pC-1 apC-4 0,13xl0'5-0,98 70 Stull (1949) 

pC-1 apC-14 0,0025 - 1,97 96 Boublik et alii (1984) 

pC-1 a pC-4 0,12-0,99 45 Fakova & Wichterle (1993) 

bC-2 a bC-3 o
 

O
 

O
 

00
 

■ w v©
 

41 Boublik et alii (1984) 

C-l, C-5, C-8 0,033 - 1,7 63 Ambrose & Ghiasse (1987) 

C-6 aC-18 4xl0'6 - 0,93 312 Ashour &Wennensten (1989) 

C-l aC-14 0,01 - 2 270 Boublik et alii (1984) 

C-3, C-4, C-6 0,02 - 2 67 Ambrose et alii (1981) 

C-18:l,C-iB;2 

C-18:3,C-20:I IxlO"3 - 0,53 25 UNICHEMA (1987) 

Simples (0,I3-6,7)xl0"5 16 Perry et alii (1949) 

* Dados avaliados por Ashour & Wennensten (1989) 
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Entre os dados de pressão de vapor para os ácidos graxos da Tabela 5.4 

encontram-se o resultado de uma revisão bibliográfica sobre dados publicados entre 

1942 e 1982 e a análise apresentada por ASHOUR & WENNENSTEN (1989), neste 

período foram publicados 600 dados. O procedimento de análise consistiu na avaliação 

dos dados empregando-se a equação para pressão de vapor de CLARKE Sc GLEW 

(1966), uma vez que esta equação contém somente parâmetros experimentais descrita a 

seguir: 

(5.1) 

onde: 

AG^r0) energia livre de Gibbs de vaporização 

Aí/^r0)^ Entalpia de vaporização 

AC/^r0)—► calor específico 

T0 -^temperatura de referência (0,4 Pa) 

Os parâmetros AG0,AZ/^AQ?0 foram determinados para os ácidos graxos por 

KRU1F ef alii (1982). Os dados de pressão de vapor foram avaliados por ASHOIIR. & 

WENNENSTEN (1987) considerando o desvio relativo entre os dados experimentais e 

os calculados pela Eq. (5.1). O desvio relativo para as pressões mais baixas foi de 

cerca de 3,5% e para as pressões mais altas de 0,5%. Os autores selecionaram como 

confiáveis 312 medidas experimentais para a pressão de vapor. 
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5.3 - Métodos de Predição de Temperatura Normal de Ebulição {Tb) e 

Propriedades Críticas (7c, Pc) 

Os métodos preditivos mais utilizados para a estimativa de propriedades 

críticas {Tc, Pc) e considerados de maior precisão são os métodos de contribuição de 

grupos (CG). Nesses métodos a propriedade de uma substância é estimada como um 

somatório das contribuições de grupos que ocorrem na estrutura molecular. Alguns 

desses métodos predizem também a temperatura de ebulição {Tb). Existem na 

literatura diversas revisões sobre os métodos de predição de propriedades críticas 

dentre elas: REÍD et alii (1987), MARTINEZ (1992), HORVATH (1992). Os métodos 

mais utilizados são os de LYDERSEN (1955), AMBROSE (1979) e JOBACK & REID 

(1987). 

O método mais antigo é o de LYDERSEN (1955), desenvolvido para o 

cálculo de Tc,Pc,Vc. As equações para o cálculo das propriedades críticas do método 

de LYDERSEN são: 

Tc = 70^67 (5-2) 

Pc = M(0/34 + AE)~ (5.3) 

Vc = 404-2«iAF( 

AMBROSE (1979) (citado por REID et alii, 1987) propôs uma modificação 

do método de LYDERSEN acrescentando parâmetros de grupos que considera as 

ramificações para hidrocarboneíos, e as equações são dadas por: 
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Tc = 77» 1 + (1.242 + ]£ n; Tçf)' (5.5) 

T,c= M(0339 + 2wÍ-p() (5.6) 

Vc =40 + 'Zni&Vi (5.7) 

JOBACK & REED (1987) usando um banco de dados experimentais mais 

extenso, reavaliou os parâmetros dos grupos de LYDERSEN, ampliou o número de 

grupos e propôs um dos mais completos métodos de predição de propriedades de 

componentes puros, por contribuição de grupos. Este método além de predizer as 

propriedades críticas, apresenta parâmetros de grupos para a predição da temperatura 

de ebulição, temperatura de congelamento, entalpia de vaporizaçâo, entalpia de fusão, 

viscosidade de líquidos e entalpia de formação, energia livre de Gibbs de formação e 

capacidade calorífica dos gases ideais. São apresentadas a seguir somente as 

expressões para o cálculo da temperatura de ebulição e das propriedades críticas: 

Tb = mj2 + ZniTbi (5.8) 

Tc = Tb 0.584 + 0;965£n, Tc, - Tc, f (5.9) 

Pc = (0,133 + 0.0032*4 -2«2Pcf)' (5.10) 

Vc = ll.5 + ^niVci 
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MELO (1994) realizou um estudo comparativo entre os métodos para a 

prediçâo da temperatura de ebulição e das propriedades críticas por contribuição de 

grupos, baseado na metodologia desenvolvida por SIMMROCK et alii (1986), para 

diversas funções orgânicas, incluindo os métodos preditivos mais recentes. Usando o 

banco de dados de propriedades críticas do DECHEMA (SIMMROCK et alii, 1986) e 

do DEPPR (DANNER & DAUBERT,1991) foram comparados os seguintes métodos; 

- Prete! (1992) - Tb, Tc, Pc, Vc 

- Joback & Reid (1987) - Tb, Tc, Pc. Vc 

- Ambrose (1979) - Tc, Pc, Vc 

- Jalowka (1986) - Tc, Pc 

-Fedor(1986) - Tc 

Tabela 5.5.- Melhores Métodos Seleciopados por MELO (1994) para a Estimativa de 

Propriedades Físicas para Ácidos Carboxílicos/Graxos e Ésteres. 

Tb Joback & Reid (1987) Joback & Reid (1987) 

N=14 N=43 
Tc Ambrose (1979) Ambrose (1979) 

N=14 N=43 

Pc Joback & Reid (1987) Ambrose (1979) 

N=14 N=43 

N = número de substâncias 

Existem na literatura, alguns métodos que não foram avaliados por MELO 

(1994), dentre eles, o de SOMAYAJULU (1989) que apresenta uma extensa tabela de 

grupos funcionais e, conforme comparação do autor prediz propriedades críticas de 

diversas funções cora maior precisão. As expressões do referido método são: 

^■C=t242 + 0,138Z«,.rCi (5.12) 
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^^=0,339 + 0,2262;^ (5.13) 

Recentemente, CONSTANTINOU & GANI (1994) propuseram um novo 

método de contribuição de grupos para predição da temperatura de ebulição e das 

propriedades críticas. A proposição dos autores é a de tentar melhorar a precisão da 

predição considerando dois tipos de grupos para dividir as moléculas das substâncias. 

Os primeiros tipos de grupos, chamados, pelos autores, de grupos de primeira ordem, 

são similares aos grupos utilizados pelos métodos descritos anteriormente. O segundo 

tipo de grupos, chamados de grupos de segunda ordem, formam blocos dos grupos de 

primeira ordem, fornecendo portanto, mais informações sobre a estrutura molecular da 

substância. As expressões são as seguintes: 

204,359 
= /n(2>/n>/i+YJ

niTbii) (5.14) 

181,128 
= /«(X ni Tci\ + X ni Tc'2 ) (5-15) 

[Pc- 1,3705)- 0,100220 = Y,niPcn + Xw/Pc/2 (5.16) 

Vc + 0,004350 = I>/Fcfl + 

Um outro tipo de método de predição de propriedades de componentes 

puros engloba os métodos que não utilizam contribuição de grupos mas, estão 

baseados em relações empíricas, dependentes de alguma propriedade experimental, 

além da temperatura de ebulição, como, por exemplo, a densidade e/ou um ponto 

qualquer da curva de pressão de vapor. 
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DOHRN (1992) propôs uma correlação generalizada para os parâmetros a e 

b de uma equação de estado em função da temperatura de ebulição (72?) e do volume 

molar {VL ) a 20oC. As equações para o cálculo dos parâmetros são; 

= b^vfn^h^ (5.18) 

(5.19) 

{acjÇía) 

C R(bclííb) 
(5.20) 

{acj0.d) 

{bcmf 

(5.21) 

Os parâmetros 0^,0^,2»^,2»^ foram determinados para diversas funções 

químicas e também foram generalizados para todos os fluidos. 

Considerando que, para muitas substâncias naturais, a temperatura de 

ebulição {Tb) não é uma informação conhecida, DOHRN (1994) modificou a 

correlação, proposta por ele em 1992, transformando a predição das propriedades 

críticas em um método interativo, tendo como dados iniciais o volume molar a 20oC e 

um ponto qualquer da curva de pressão de vapor da substância em questão, conforme 

Figura 5,4. 

VETERE (1995) propôs uma correlação para predição de temperatura 

crítica, pressão crítica e volume crítico baseada na modificação de SPENCER & 

DANNER (1972) da equação de RACKETT, tendo como dados de entrada a massa 

molar (Aí), a densidade a 20oC e a temperatura de ebulição {Tb) descrita a seguir: 
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— = 0,556 + 2,58.1o-4+ 0,20(p - 
Tc Pfi 

=0,000417 + 0,537^ 

pc-3Ilz rC ~ Tr20 ^ra . 

Zra = f{Wp) —> para cada âmção química 

Tb1'12 

Wp = — 263 
y M 

(5.25) 

Vc = Vfz^1^211 (5.26) 
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Entrada 

VL
20,F(T) 

Estimativa Inicial 
Pc,Tc 

I -Tt/TÍP) 

,= Tc. 
log(l01s3kPa/Pc) 

C~ 

Calcula ac . bc através 
Qíl Qb 

Tb e V20 (Dobm, 1992) 

Tc00"0 = 
(ac / Ha) 

R(bc/Qb) 

sim 

Resultados 
Tb, Tc, Pc 

(ac / Qa) pcnovo _ 

(bc/Qb) 

novo 
Tc 

<10 e -1 
Tc 

nao novo 
Pc Tc = Tc° 

Pc = Pc00" 

<10 -1 
Pc 

Figura 5.4 - Correlação de Dohm (1994) para a Predição de Propriedades Críticas 
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5.4 - Métodos de Correlação e/ou Predição da Pressão de Vapor e Métodos 

de Predição do Fator Acêntrico (o) 

O fator acêntrico segundo a definição de PITZER et alii (1955) caracteriza 

a nâo esfericidade das interações moleculares e é calculado por: 

eu = =1 =/og(/Vs] (5.27) ô\ /rr=0,7 

O fator acêntrico tomou-se uma das mais importantes propriedades usadas 

nos cálculos que empregam a teoria dos estados correspondentes para compostos puros 

e misturas; considerado zero para os gases nobres e maior que zero para substâncias 

poliatômicas. 

Para estimar o fator acêntrico a partir de sua definição, precisa-se de uma 

equação que descreva bem a curva de pressão de vapor da substância em estudo. Mc 

GARRY (1983) comparou diversas equações para correlacionar dados de pressão de 

vapor e obteve menores desvios com a equação de WAGNER (1973). REID et alii 

(1987) apresentaram uma análise sobre as equações de pressão de vapor e indicam 

também a equação de WAGNER tanto para correiacionar quanto para extrapolar dados 

de pressão de vapor. A equação de WAGNER tem a seguinte forma: 

In Pr = ^-[41 - Tr) + B{\ - Tr)1'5 + C(l - Trf + D(l - TV)6 (5.28) 

REID et alii (1987) sugerem que, quando há poucos dados de pressão de 

vapor, deve-se usar uma equação com três parâmetros. A equação de ANTOINE (Eq. 

5.29) é a mais comum das equações com três parâmetros, e é sugerida somente para 

correlacionar dados de pressão de vapor entre 0,01 a 2 bar, sendo a extrapolação 

desaconselhável: 
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lnP= A 
C+T 

(5.29) 

Mc GARRY (1983) verificou que a equação modificada dc MILLER (Eq. 

5.30) com três parâmetros (Pc, A, B), proporciona melhores ajustes dos dados 

experimentais de pressão de vapor que a equação de ANTOINE 

Pr = —[l - Tr2 + 3(3 + Tr){\ - Trf ] (5.30) 

Aplicando-se a equação de WAGNER para predição da pressão de vapor a 

TV = 0,7 e? substituindo na Eq. (5.27) para o cálculo do fator acêntrico obtém-se a 

seguinte expressão: 

= -1 - 0,6204207 0,3A+(0.3)1'5 B + (0,3)3 C+(0,3)6 />] (5.31) 

Para substâncias naturais como ácidos graxos insaturados, ésteres de ácidos 

graxos de alta massa molar e triglicerídeos, depara-se com a escassez de dados 

experimentais de pressão de vapor. Para a aplicação da definição de fator acêntrico 

precisa-se portanto de métodos de predição da pressão de vapor como os de VETERE 

(1991) e TU (1994). 

VETERE (1991) considerando que a equação de WAGNER é uma forte 

ferramenta para correlacionar dados de pressão de vapor, propôs um método preditivo 

baseado nesta equação tal que: 

In /V = —[41 - Tr) + B(1 - 7>)U + 0(1 - Trf 
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—- = f{Tbr) —> para cada fiinção química 

TbrmPc 
5.33 ac = -0,294 + 1,1708 

\~Tbr 

5.34) A - -ac 

Tbr mPc 
5.35) 

\-Tbr 

+2at:, -3H- InPc 
5.36 

1.5(1 - Tbr) 

ac-H-B{l-Tbr) 
5.37 

(l-Tbr) 

TU (1994) desenvolveu um método de contribuição de grupos para estimar 

a pressão de vapor de substâncias orgânicas que usa somente a massa molar {M) como 

dado de entrada, descrito a seguir: 

ln( MP){kPa) = A + ClnT-DT (5.38) 

T(K) 
5.39) 

c=Lm+Qc (5.40 4 = Lm+Qa 

D='Lr¥ti + Qd 5.41 B^Trhbi + Qt 

5.42 para não hidrocarbonetos çj = 0 Q " + $2^2 

& = I,3134^2 

Qd = -0,0660^2 

& = 3,2193^ 

O, = -9,0445^ 
5.43 
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<Wo + /i^c + hXc2 + /3M:3 + f^c 
(5.44) 

Oi^c^di contribuição de cada grupo 

Nc —^ n0 de carbonos na molécula 

fcnfhfiifiiÂ parâmetros que dependem da íiinção orgânica 

Quando o fator acêntrico não pode ser estimado diretamente de sua 

definição, são aplicadas correlações para predição. Esses métodos se originam de dois 

tratamentos diferentes. O primeiro usa propriedades físicas como os de EDMISTER 

(1958), LEE & KESLER (1975) e DOHRN (1992) que necessitam de Tb,Tc,Pc. O 

outro tipo de método usa contribuição de grupos como os métodos de HAN & PENG 

(1993) e CONSTANTINOU et alü (1995). 

As correlações de EDMISTER (1958) (Eq. 5.45) e DOHRN (1992) (Eq. 

5.46) têm os mesmos princípios, partindo da equação de definição do fator acêntrico e 

da pressão de vapor representada por uma função linear do inverso da temperatura, 

passando pelos pontos {Tb, P = \bar) e {Tc.Pc). 

_ 3 hgj Pc) 

0 l(TclTb-\) 

logjmZkPal Pc) i 

vl) (TclTb)-\ 

(5-45) 

(5.46) 

No método de contribuição de grupos de HAN & PENG (1993) o fator 

acêntrico é determinado pela seguinte equação: 

o) = 0,004423[/«(3,3063 + ,•)]' 
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CONSTANTINOIJ et alii (1995) desenvolveram um método de 

contribuição de grupos para predição do fator acêntrico e do volume molar, 

considerando a contribuição de dois tipos de grupos, da mesma forma que no método 

de predição de propriedades críticas desenvolvido pelo mesmo grupo 

(CONSTANTINOU & GANI, 1994). O fator acêntrico é calculado por; 

o = 0,4085{/n[1,1507 + (£ «,<» n + £ «/<*> a 
0,5050 
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6 - MÉTODOS E PROCEDIMENTOS 

6.1 - Avaliação dos Métodos de Predição de Propriedades dos Componentes 

Puros 

6.1.1- Temperatura de Ebulição e Propriedades Críticas (Tc, Pc) 

Para definir os melhores métodos para predição da temperatura de ebulição 

e das propriedades críticas foram utilizados os bancos de dados experimentais da 

Tabela 5.3. 

O estudo comparativo entre os métodos para os ácidos graxos foi realizado 

de duas formas; utilizando Tb experimental e calculando Tc e Pc; e calculando 

diretamente Tb, Tc e Pc. Foram comparados os seguintes métodos: 

a.) Utilizando Tb experimental e calculando Tc e Pc 

- Ambrose(1979) 

- Joback & Reid (1987) 

- Somayajulu (1989) 

- Dohm (1992) 

-Dofam (1994) 

- Constantinou & Gani (1994) 

b) Calculando Tb, Tc, Pc 

- Joback & Reid (1987) 

- Dohm (1994) 

- Constantinou & Gani (1994) 
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Foi realizada, para os ácidos graxos, a comparação entre os métodos de 

predição que necessitam da temperatura de ebulição, como dado de entrada, porque 

existem dados experimentais de Tb para os ácidos graxos de C-l a C-l 8. 

Para os ésteres de ácidos graxos só foram comparados os métodos que 

calculam diretamente Tb, Tc e Pc, uma vez que, para estes compostos só há ciados 

experimentais para ésteres de baixa massa molar (C-l a C-4), e os compostos de 

interesse neste trabalho são ésteres de ácidos graxos entre C-6 a C-l 8. Foram avaliados 

os seguintes métodos: 

- Joback & Reid (1987) 

- Dohm (1994) 

- Constantinou & Gani (1994) 

6,1.2 - Pressão de Vapor e Fator Acênírico 

De acordo com a definição de fator acêntrico de PITZER et alii (1955), Eq. 

(5.27), o valor do que chamaremos neste trabalho de "o experimental" foi calculado 

obedecendo os seguintes critérios: 

a) diretamente de dados experimentais de pressão de vapor, quando se tem 

dados a Tr~0,7 e as propriedades críticas são experimentais; 

b) através da Equação de WAGNER, Eq. (5.31), quando se tem dados 

experimentais de pressão de vapor suficientes para a determinação de suas constantes e 

as propriedades críticas são experimentais. Os parâmetros da Equação de WAGNER 

são determinados através de regressão não linear dos dados de pressão de vapor para 

cada substância; 

c) através da Equação de WAGNER, Eq. (5.31), quando existem dados 

experimentais de pressão de vapor suficientes para a determinação de suas constantes e 

as propriedades críticas forem preditas pelos métodos selecionados no item 6.1.1. 
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Quando os dados experimentais de pressão de vapor não são suficientes 

para o uso de regressão não linear, para determinação dos parâmetros da Equação de 

WAGNER, o cálculo do fator acêntrico utilizará o melhor método definido pela 

avaliação da Tabela 6.1. 

O banco de dados experimentais utilizado para avaliação dos métodos de 

predição do fator acêntrico são; propriedades críticas (Tabela 5,3) e os dados de 

pressão de vapor (Tabela H.l). 

Tabela 6.1- Métodos Utilizados na Avaliação da Predição do Fator Acêntrico 

Método Dados de Entrada Propriedade 

Vefere (1991) Tb, Tc, Pc 

Predita 

Pressão de Vapor 

Característica 

To (1994) Pressão de Vapor Contrib. de Grupos 

Han & Peng (1993) Fator Acêntrico Contrib. de Grupos 

Consta ntínou et alii 

(1995) 

Fator Acêntrico Contrib. de Grupos 

Dohrn (1992) Fator Acêntrico 

90 



Métodos e Procedimentos Capítulo 6 

6.1.3 - Critérios de Análise 

Foram utilizados os mesmos critérios de análise de MELO (1994) para 

escolha dos melhores métodos de predição de propriedades físicas (Tb, Tc, Pc, co). Os 

critérios de análise estão baseados em medidas de tendência central e medidas de 

dispersão descritas a seguir: 

a) Erro Relativo Percentual {Xj) 

É a medida de dispersão entre os valores calculados de cada propriedade 

através de cada método e os valores experimentais definida por: 

Xj=i
Ycal'Yexp\W(i 

Yexp 

b) Média do Erro Relativo Percentual [Xrm) 

(6.1) 

É a medida de tendência central do erro, ou seja, o valor do ponto em tomo 

do qual os erros se distribuem e é definida por: 

1 N 

Xrm= — ÍiXj 
NM 

(6.2) 

c) Desvio Padrão {5") 

É a medida da dispersão dos erros em tomo da média e definida por; 

í~—r Xrmf 

d) Erro Relativo Percentual e Média (em módulo) 

EjjYcal-Ye^m 

Yexp 
(6.4) 
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Em-^Ej 

e) Faixa de Erro (i?) 

(6.5) 

É a diferença entre o maior e o menor erro relativo percentual, ou seja 

R = Xjmax - Xjmin 
(6.6) 

Os parâmetros decisivos para definir os melhores métodos de predição das 

propriedades físicas são a medida de tendência central, média do erro relativo 

percentual {Xrm), e a medida de dispersão dos erros, desvio padrão (5), respeitando 

os seguintes critérios: os menores valores da média do erro relativo percentual {Xrm) e 

do desvio padrão(5) definem os melhores métodos; em casos que a menor média 

corresponder ao maior desvio padrão, ou vice-versa, seleciona-se o método pela menor 

faixa de en:o(i?). 

O erro relativo percentual e a média em módulo {Ej e £„) são utilizados 

para caracterizar melhor os erros que podem ser compensados por desvios positivos ou 

negativos quando calculados por Xj e Xrm. 
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6.2 - Cálculo da Pressão de Vapor pela Equação de Peng-Robinson 

O objetivo desta etapa foi o de avaliar duas funções, km = /(o), através de 

dados de pressão de vapor de ácidos graxos, ésteres de ácidos graxos e CO2, para 

melhorar a qualidade das estimativas da equação de PENG-ROBINSON para a pressão 

de vapor destas substâncias. 

A condição de equilíbrio líquido-vapor para uma substância pura a 

temperatura e pressão constante é dada por 

yV,s _ j-L.s (6.7) 

( fV,s\ ( 
lníl- = In (6.8) 

Através da Eq (6.8) e da equação do coeficiente de fugacidade de uma 

substância pura para a equação de PENG-ROBINSON (Eq 4.20), determinou-se a 

pressão de saturação {P5) a uma dada temperatura (7) para cada substância de acordo 

com o fluxograraa apresentado na Figura 6.1. 

Foram avaliadas as funções de km, Eq. (4.16) e Eq. (4.25) que foram 

denominadas neste trabalho de km original e do 39 grau, respectivamente. 
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Entrada 

Tc, Pc, to, T 

a (Tc), b, a(T) 

Estimativa Inicial 
Pressão de Vapor 

t 

A = a(T) P/R2 T2 

B = Pb / RT 

Resolve PR (Eq. 4.21) 
ZL e Zv 

- ' 

/ ,/v 

Eq. (4.20) 

/ não 

rL, 

Vi<io-5 

/ 

Resultado 
Pressão de Vapor 

Figura 6.1 - Cálculo da Pressão de Vapor pela Equação de Peng-Robinson 
(Sandler, 1989). 
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63 - Correlação e Predição do Equilíbrio de Fases 

Os sistemas a serem estudados neste trabalho envolvem tanto moléculas 

polares (ácidos graxos) e fracamente polares (ésteres e triglicerídios), conforme escala 

de polaridade apresentada por HORVATH (1992), quanto moléculas com grande 

diferenças de tamanho, características que proporcionara dificuldades para a predição 

do equilíbrio de fases pelas equações de estado cúbicas, como também por outros 

modelos mais complexos. 

6.3.1- Regras de Mistura e Regras Combinadas 

As regras de mistura selecionadas para descrever o equilíbrio de fases com a 

equação de PENG-ROBENSON e com a equação de PENG=ROBINSON "modificada" 

são as regras de mistura de van der WAALS (Eq. 4.39 e 4.40) e (Eq. 4.98 a 4.100) com 

as seguintes regras combinadas: 

a) Regras çoxnbinadas com dois parâmetros de interação binaria (2 Param.) 

^Kay Kbjj}, Eqs. (4.43) e (4.44), com a Equação de PENG-ROBINSON. Foram 

consideradas as indicações da literatura que o uso do segundo parâmetro melhora a 

predição do equilíbrio de fases para sistemas com grandes diferenças de tamanho entre 

as moléculas; 

b) Regras combinadas de KWAK & MANSOOR1 (1986) com três 

parâmetros de interação binaria (KM1) Ka^, Kbjj, Kdy ], Eqs. (4.108) a (4.110), com 

a equação de PENG-ROBINSON "modificada", que descrevem adequadamente o 

equilíbrio de fases de sistemas com grande diferença de tamanho entre os compostos 

como CO2/ hidrocarbonetos de alta massa molar; 
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c) Regras combinadas de PARK et alii (1987) com três parâmetros de 

interação binária (Park) (Ka-^Kb^Kd^, Eq. (4.113) a (4.115), com a equação de 

PENG-ROBINSON "modificada", que também descrevem sistemas com grandes 

diferenças de tamanhos entre as moléculas. 

As equações para o cálculo dos coeficientes de fugacidade de misturas com 

as equações de PENG-ROBINSON e de PENG-ROBINSON "modificada" com as 

regras de mistura de van der WAALS estão apresentadas no Anexo D. 

6.3.2 = Determinação dos Parâmetros de Interação Binária 

Os parâmetros de interação binária são obtidos pelo ajuste de dados 

experimentais de equilíbrio ao modelo selecionado. Em relação aos sistemas de 

interesse neste trabalho, estes parâmetros representam a interação específica entre o 

C02 e o componente i da mistura. Os parâmetros devem ser portanto o resultado do 

melhor ajuste aos dados experimentais de equilíbrio de fases através da equação de 

estado. 

Para se obter o melhor ajuste necessita-se do formalismo da termodinâmica 

para o cálculo do equilíbrio de fases, e de um método matemático para minimizar uma 

função objetivo pré-deíerminada. O cálculo do equilíbrio de fases aplicado para uma 

equação de estado foi desenvolvido na forma P-T flash (HEIDEMANN}1983; SMITH 

& VAN NESS, 1987). As bases físicas para o cálculo P-T flash são dadas por; 

Paia um sistema contendo um total de 1 mol de espécies químicas, com 

composição total  z„ , em fração molar, deseja-se determinar como o 

sistema se comporta quando entra etn contato com o solvente a altas pressões, isto é, 

qual fração será líquido e qual fração será vapor em equilíbrio. Deseja-se portanto 

determinar quantos moles de líquido (L) com fração molar x, e quantos moles de vapor 
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(V) com fração moiar y, são formados, onde: 

\ = L + V 

Zi = Lxj + Vy,- 

(6.17) 

(6.18) 

K,^ 
Xi 

(6.19) 

1LxÍ=I - xi)= 0 (6.20) 

Combinando as equações acima obtém-se; 

^l + K^.-l) 

(6.21) 

yi 1 + V^Kj -1) 

(6.22) 

+ - 0 
-1=0 (6.23) 

-1) 

-1 = 0 (6.24) 

Um dos objetivos do cálculo flash é determinar a uma dada pressão e 

temperatura as frações molares dos componentes do sistema nas fases líquida e vapor. 

Foi utilizado neste trabalho o procedimento de cálculo interativo sugerido por 

HEBDEMANN (1983) e aplicado por CABRAL (1993): 

A uma dada pressão e temperatura para uma estimativa inicial do 

coeficiente de partição do componente 1 (Ki\ e da fração molar do componente 1 (xi), 

onde, neste trabalho, o componente 1 é o solvente CO2 , determina-se y, e xí para os 

outros componentes da mistura tal que seja satisfeita a igualdade entre as fugacidades 

nas fases líquida e vapor até uma tolerância pré-estabelecida (HEIDEMANN, 1983): 
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Z z" TT <10"12 

V/j / 

(6.25) 

As estimativas iniciais para o coeficiente de partição e para a fração molar 

do componente 1, de sistemas do tipo C02/componente i utilizados neste trabalho, 

foram aquelas sugeridas por CABRAL (1993): xj = 0,001 q K]~ 0,999. 

A etapa principal está era reavaliar os coeficientes de partição de todos os 

componentes (Kd, até atingir a tolerância acima (Eq. 6.25), baseada em 

(HEEDEMANN, 1983): 

jsnuvu _ js'- anierior 

anterior 
(6.26) 

A partir de Kfovo reavalia-se o valor da fração molar do componente 1 (x/) 

base nas Eqs, (6.20) e (6.24) e, reinicia-se o processo iterativo.onde o novo xi é 

dado por: 

Xl d-ao+1:^^-1) 

(6.27) 

A determinação dos parâmetros de interação binária através do cálculo 

flash, utiliza o método Simplex modificado de NELDER & MEAD (1965), 

generalizado para « parâmetros (Anexo E), tendo como restrição a minimização das 

funções objetivo, sugeridas por CABRAL (1993), e descritas a seguir: 

a) para dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor de ambas as fases: 

xe{i) f /(/)-/(Ol 
F.O=SZ  777x  e/-\ 

j=\i=i x (i) J ^ y 0) j 

(6.28) 
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b) para dados experimentais de equilíbrio da fase vapor (solubilidade): 

>ií=i y (0 

(6.29) 

Definida desta forma a fimção objetivo representa a soma dos quadrados 

dos erros relativos para a predição das frações molares nas fases líquida e vapor, ou 

seja, de todas as frações molares A métiia do erro relativ0 ^xm) P31"3 a 

predição das n variáveis (todas as frações molares) é calculada por. 

„ 4KÕ (6.30) 
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Foi desenvolvido o programa computacional EDEFLASH em Delphi 1.0, 

que é um pacote para o desenvolvimento de aplicativos para "Windows" que utiliza a 

linguagem de programação Pascal orientada a objetos. 

O programa EDEFLASH está baseado na forma P-T flash para o cálculo do 

equilíbrio de fases com equações de estado de acordo com o desenvolvimento teórico 

apresentado no ítem 6.3.2 e com as Figuras 6.2 e 6.3. O programa apresenta os 

seguintes módulos: 

a) Ajuste de Parâmetros para determinação de parâmetros de interação 

binaria a partir de dados experimentais de equilíbrio de fases de sistemas binários; 

b) Cálculo do equilíbrio de fases de sistemas binários ou de sistemas 

multicomponentes; 

c) Apresentação gráfica de valores experimentais e de valores preditos pelas 

equações de estado. 

O programa possibilita o cálculo do equilíbrio de fases com as equações de 

estado de van der WAALS , REDLICH-KWONG, SOAVE e PENG-ROBINSON com 

as regras de misturas de van der WAALS e com as regras combinadas com dois 

parâmetros de interação binaria, e com a equação de PENG-ROBINSON "modificada" 

com as regras de mistura de van der WAALS e com as regras combinadas com três 

parâmetros de interação binária de KWAK & MANSOORI (1986) e PARK et alii 

(1987). 

O programa apresenta os seguintes arquivos: de propriedades físicas das 

substâncias puras (Tc,Pc, to)j de dados de equilíbrio de fases e de matrizes de 

parâmetros de interação binária. No Anexo F consta o Guia do Usuário para o 

programa EDEFLASH. 
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ELV 

Escolhe a EDE 

Dados de Entrada 

Tc, Pc, to 

P, T, Küíj , Kby 

Composição (Base livre) 

Calcula 

a^Tclb^a^T) 

Estimativa inicial 

XpKi 

Calcula Parâmetros de Mistura 
am'^m 

Solução da eq. cúbica 

ZL,ZV 

L rV 

Nova Estimativa 

*í'KÍ 

não 

Calcula / ,/ 

il 

Resultados 

PJ.x^yi 

Figura 6.2 - Cálculo do Eq. Líquido-Vapor com Equações de Estado (EDEFLASH). 
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AJUSTE DE PARÂMETROS 

Prepara ELV para 
binário 

Calcula ELV para o ponto 

exp. PJ^yi 

Ordena o Simplex Calcula F.O 

Calcula Ponto Médio 

Calcula novos 
Pontos 

Calcula F.O 

EXPANSÃO 

CONTRAÇÃO 

Escolhe melhor Ponto 

F.O melhor" 
menor que o 
pior Ponto 

Troca pior Ponto 
pelo melhor 

Ordena o Simplex 

Parâmetros 
Ajustados 

-''Teste de 
Tolerância 

Não converge Máximo 
Interações 

Figura 6.3 - Ajuste de Parâmetros pelo Método Simplex (EDEFLASH). 
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6.3.4 - Sistemas a Serem Analisados 

Foram analisados inicialmente dados experimentais de equilíbrio de fases 

e/ou soiubilidade de sistemas binários de ácidos graxos, ésteres de ácidos graxos e 

triglicerídios em CO2 supercrítico (Anexo B), com as equações de estado cúbicas de 

PENG-ROBINSON e de PENG-ROBINSON "modificada". 

As propriedades críticas e os fatores acêntricos utilizados, foram 

preferencialmente experimentais, ou calculados pelos métodos selecionados no ítem 

6.1. As correlações dos dados de equilíbrio de fases utilizando as regras de mistura 

conforme o ítem 6.3.2, foram comparadas aos dados experimentais. 

Com os parâmetros de interação binaria determinados, foram estudados 

sistemas temários, e os resultados comparados aos dados experimentais descritos no 

Anexo B. Finalmente foi realizada a predição do equilíbrio de fases de sistemas 

complexos do tipo CCVóleos vegetais, considerando-se os óleos como uma mistura de 

ácidos graxos. Os resultados foram comparados com os dados de equilíbrio de fases de 

óleos vegetais em CO2 supercrítico (Anexo A). 

6.4 - Extração de Óleos de Sementes da Amazônia 

Dentre as características da extração supercrítica está a seletjvidade_ do 

solvente de acordo com as condições de operação {P,T), çonfoime foi verificado no 

estudo do fracionamento do óleo de peixe e de oliva (ver ítem 3.6), porém muito pouco 

tem sido publicado sobre a variação da composição com F e T dos óleos vegetais os 

quais somente apresentam o estudo da variação da soiubilidade. A variação da 

composição com as condições de operação em CO2 supercrítico tem sido estudado 

para alguns óleos de sementes com ocorrência na Amazônia. FRANÇA et alii (1992) 

estudaram a variação da composição dos óleos de sementes de tucuma e maracujá 
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extraídos com CO2 supercrítico a 60oC entre 160 a 300 bar. CORRÊA et alii (1994) 

apresentaram a variação da composição do óleo de semente de maracujá em CO2 

supercrítico considerando, além das condições de pressão e temperatura, o tempo de 

extração. 

Neste trabalho um dos objetivos foi o estudo das condições de operação 

para a extração supercrítica de óleos vegetais de frutos da Amazônia, alguns utilizados 

na indústria de sucos e doces, os quais produzem rejeitos (sementes) ricos em óleos 

çom características çomerciaímente importantes. Foi considerado como objetivo 

principal desta etapa do trabalho a caracterização da composição desses óleos em 

ácidos graxos e em triglicerídios para as diferentes condições de temperatura e pressão. 

6.4.1 - Materiais 

Os materiais utilizados neste trabalho foram as sementes dos frutos de 

Cupuaçu (Theobroma grandiflorum) e Bacuri (Platonia insignis) adquiridos no 

mercado de Ver-o-Peso (Belém-Pará); Maracujá (Passiflora edulis) rejeito da indústria 

de suco concentrado Amafruta (Belém-Pará) e as sementes de Palma {Elaeis 

gumeensis) fornecidos pela indústria de óleo de palma bruto Agropalma (Belém-Pará). 

6.4.2 - Preparo da Maíéría-Prima 

As sementes foram separadas das polpas dos frutos e em seguida secas em 

estufa de marca FABBE, modelo 179, com circulação forçada de ar a 60oC durante 24 

horas. As sementes secas foram acondicionadas em sacos plásticos e armazenadas a 

temperatura ambiente e, no decorrer de cada experimento as sementes foram moídas 

em moinho de facas, tipo OB136, minutos antes da extração. 
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6.4.3 - Operação de Extração 

As extrações dos óleos vegetais das sementes secas e moídas foram 

executadas na Unidade de Extração Supercrítica do Laboratório de Engenharia 

Química da Universidade Federal do Pará. A descrição detalhada do equipamento e de 

sua operação encontra-se em CORRÊA (1994) e MONTEIRO (1995). 

6.4.4 - Condições de Operação 

Em cada experimento as amostras secas e moídas foram pesadas 

previamente e submetidas às seguintes condições de extração. 

- Cupuaçu - 200, 250, 260 e 300 bar (50oC) 

- Bacuri - 200,250,260 e 300 bar (50oC) 

- Maracujá - 260 bar e 60oC 

- Palmiste - 150, 200 e 250 bar (50oC) 

As condições de operação acima selecionadas estão na faixa de pressão e 

temperatura utilizadas para as medidas de equilíbrio de fases e/ou solubilidade de 

outros óleos vegetais, conforme Anexo A. Foram determinados também os seguintes 

parâmetros de extração: rendimento e vazão de COa. 

Os óleos extraídos foram acondicionados era frascos de vidro escuro de 30 

ml, mantidos em freezer marca Prosdócimo a -20oC até o embarque. As amostras 

congeladas e acondicionadas em isopor foram transportadas por avião durante 5 horas. 

As análises cromatográfícas foram executadas no Laboratório de Óleos e Gorduras da 

Faculdade de Engenharia de Alimentos da ÜNICAMP. 

Á extração do óleo de maracujá teve como finalidade tanto acrescentar mais 

uma condição de P,T aos dados de composição de FRANÇA et alii (1992), quanto de 

determinar uma composição representativa em triglícerídios desse óleo vegetal 

extraído com C02 supercrítico. O estudo das curvas de extração e de alguns 

parâmetros da cinétíça de extração supercrítiça do óleo de maracujá foi desenvolvido 
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por CORRÊA (1994), do óleo de cupuaçu por MAGNO & MORAES (1995) e do óleo 

de palmiste por CARMO & GOMES (1995). 

6.4.5 ^ Análise Cromatográfica dos Óleos 

As composições era ácidos graxos dos extratos foram determinadas por 

Cromatografia Gasosa (CG) e as composições triglicerídicas através de Cromatografia 

Líquida de Alta Eficiência (CLAE), em sistema de fase reversa não aquosa. As 

composições triglicerídicas foram também determinadas pelo método 'i,3-Casual 2- 

Casual" baseado na composição em ácidos graxos e no teor de triglicerídios 

trissaturados de cada amostra e realizado através de programa computacional. 

A identificação e quantificação dos componentes dos óleos vegetais será 

descrita nas seguintes etapas: Cromatografia Gasosa (CG), cálculo da composição em 

ácidos graxos, Cromatografia Líquida de Alta Eficiência (CLAE), cálculo estatístico e 

associação entre cálculo estatístico e CLAE- A análise da composição trigíicerídica 

efetuada através da associação das técnicas de CLAE e cálculo estatístico se faz 

necessária para a identificação dos picos obtidos no croraatograma de CLAE, em 

virtude da necessidade de grande quantidade de padrões para a identificação dos 

mesmos, que nem sempre estão disponíveis (FERRARI, 1992). 

6.4.5.1 - Composição em Ácidos Graxos 

a) Preparação dos ésteres metílicos 

Para determinação da composição em ácidos graxos por Cromatografia 

Gasosa as amostras foram preparadas pelo método de MAIA (1992), uma adaptação 

dos métodos de METCALFE et alii (1966) e de HARTMAN & LAGO (1973) ), que 

consiste basicamente na saponificação com solução 0,5 N de hidróxido de sódio 

(NaOH) em metanol (CH3OH) seguido de esterificação com solução de cloreto de 

amôoio, ácido suifórico e metanol (bTM-H^-CFbOH) na proporção de 1:1,5:30 

respectivamente. 
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b) Cromatografia Gasosa 

A análise da composição em ácidos graxos foi efetuada em cromatógrafo 

gasoso Perkin Elmer Sigma 3B, com detector de ionização de chama (FID), com 

coluna de aço inox Silar com 1/8" de diâmetro externo e 4,0 m de comprimento, 

empacotada com 10% de Cianopropilsiloxano em Cromosorb W, com as seguintes 

temperaturas de operação; forno regulado a 1750C, injetor regulado a 2250C e detector 

regulado a 2250C. Foi utilizado nitrogênio como gás de arraste com fluxo de 25inl/min 

e o volume injetado de amostra foi de 1 pl. As áreas relativas dos picos foram 

determinadas pelo integrador Perkin Elmer LC1 - 100, acoplado ao cromatógrafo, com 

integração a partir de 3 minutos. Foram utilizadas misturas de ésteres de ácidos graxos 

puros como padrões de referência (Nuchek-Prep Inc.). 

c) Cálculo da composição em ácidos graxos 

A primeira etapa para a deteraiinaçâo da composição em ácidos graxos é 

avaliar a composição do padrão injetado. O padrão possui Porcentagens conhecidas dos 

ácidos graxos fornecidos pelo fabricante que devem ser comparadas ao cromatograma, 

pois a capacidade de gerar o sinal no cromatógrafo depende do componente analisado. 

Assim deve-se encontrar um fator de correção (/) para os ácidos constituintes do 

padrão, da seguinte forma: 

% nominal 

%área 

(6.31) 

Os tempos de retenção obtidos tanto para a amostra como para o padrão são 

convertidos para tempo de retenção relativo dadas as dificuldades de se obterem 

tempos de retenção reprodutíveis. Na prática, é mais conveniente trabalhar com os 

tempos de retenção relativos, que são independentes das pequenas flutuações, no dia a 

dia, das condições de operação de temperatura e taxa de fluxo do gás de arraste 

(MA1A, 1992). O tempo de retenção depende da fase líquida usada, da temperatura da 
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coluna e do padrão de referência selecionado (McNAIR & BONELL1, 1969; KATES, 

1972). 

Normalmente, na análise de ácidos graxos por cromatografia gasosa, os 

dados para os tempos de retenção relativos são calculados em relação aos ácidos: 

palmítico (16:0), esteárico (18:0) ou oleico (18:1) (ASHES et alii, 1978; 

ALEXANDER et alii, 1985). Neste trabalho será utilizado o ácido palmítico como 

referência por ser encontrado na maioria dos óleos vegetais e o tempo de retenção 

relativo é obtido por: 

^rel 
(632) 

^(C-lé.-O) 

A identificação dos compostos da amostra é feita através da comparação 

entre os tempos de retenção relativos do padrão e da amostra. Para os ácidos graxos 

que apresentaram dúvidas em relação a este parâmetro, ou para os quais não se 

dispunha de padrão, foram identificados a partir do gráfico de séries homólogas. 

Os membros de uma série homóloga de ácidos graxos podem ser 

identificados por meio do gráfico logtr versus o número de átomos de carbonos 

(ACKMAN, 1969, 1972; McNAIR & BONELLI, 1969). O princípio básico deste 

procedimento é que existe uma relação linear entre o logantino dos tempos de retenção 

e o comprimento da cadeia para cada série homóloga. 

Como nos cromatogramas aparecem alguns picos muito pequenos que 

podem ser considerados ruído do aparelho, mas que o integrador considera no cálculo 

da percentagem em área, deve-se realizar após a identificação dos picos uma conversão 

dos valores do percentual em área para que a soma total seja 100%, desconsiderando 

assim os ruídos. Devera-se ainda corrigir os percentuais encontrados pelo fator de 

correção {/) obtido através do padrão, determinando-se assim a composição (% 

massa) em ácidos graxos da amostra. Finalmente faz-se a conversão da composição em 

% molar que será utilizada nas próximas etapas deste trabalho. 
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6.4.5.2 - Composição Triglicerídica dos Óleos Vegetais 

A composição Iriglicerídica dos óleos de vegetais foi determinada segundo 

o emprego de técnica estatística para identificação e quantificação de triglicerídios 

separados por Cromatografia Líquida de Alta Eficiência - CLAE (HPLC). 

a) Cromatografia Líquida de Alta Eficiência (CLAE) 

Os triglicerídios foram analisados por Cromatografia Líquida de Alta 

Eficiência em sistema de fase reversa não aquosa em cromatógrafo líquido da Perkin 

Elmer Series 10 acoplado ao detector de índice de refração Sicon Analytic. Foi 

utilizado uma coluna LiChrosorb RP-18 (5pm) de 25 cm da Merck. A fase móvel 

empregada foi a mistura de acetona-acetonitrila na proporção de 62:38 

respectivamente, com fluxo de Iml/min. As amostras foram dissolvidas em acetona na 

proporção de 5%, em seguida filtradas através de membrana Millex-FH13 (0,5p) e 

introduzidas com seringa de 50pl na válvula injetora equipada com laço de 20pl. Os 

solventes com pureza para CLAE, foram previamente desgaseificados através de 

ultrasom e filtrados antes do uso. As áreas relativas dos picos foram determinadas pelo 

integrador Hewlett Packard-HP 3395, com a integração a partir de 3 minutos. 

Análises por CLAE em sistemas de fase reversa não aquosa resultam na 

eluição dos triglicerídios em ordem crescente do número de carbonos, sendo que o 

tempo de retenção aumenta progressivamente para os triglicerídios saturados. A 

introdução de uma insaturação antecipa a eluição do tríglicerídio com cada ligação 

dupla, reduzindo o tempo de retenção dos solutos o equivalente a dois grupos metílicos 

(PLATTNER et alii, 1977; CHRISTTE, 1987). Foi utilizado neste trabalho para 

descrever a ordem de eluição dos triglicerídios da CLAE o chamado número de 

partição (NP), definido por AlTZETMULLER (1982) e calculado por: 

NP ~ NC - 2ND 
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NP — número de partição 

NC = número de carbonos 

ND = número de duplas ligações 

b) Cálculo Estatístico 

A dificuldade para identificar os picos dos trigiicerídios obtidos nos 

croraatogramas através da análise CLAE é devido ao grande número de espécies que 

podem estar presentes em uma mistura natural. Considerando que o número de 

possíveis trigiicerídios com N ácidos graxos é de N3, se todos os isômeros forem 

considerados, e de (tf3 + tf2)/2 se somente os isomeros óticos não forem 

considerados (GUNSTONE & NORRIS, 1983). Não havendo, portanto, número de 

padrões suficientes comercialmente disponíveis, cálculos matemáticos e estatísticos 

têm sido empregados. 

Conhecendo-se a composição em ácidos graxos de um óleo é possível 

predizer estatisticamente a provável composição triglicerídica deste óleo baseada nas 

teorias de distribuição «casual" (NORRIS & MATTEL, 1947), «casual restrita" 

(KAR.THA, 1953) e "1,3-casual 2-casual" (VANDER WAL,1960). 

A teoria da distribuição "casual" estabelece que os ácidos graxos 

componentes se encontram distribuídos ao acaso, estatisticamente, entre as três 

posições da molécula do glicerol. O teor de determinado íriglicerídio é calculado com 

base no teor de ácidos graxos constituintes. O cálculo está baseado nas seguiütes 

expressões: 

- paia os trighcerídios simples, formados por apenas um tipo de ácido graxo 

%AAA = 
AAA 

10000 

(6.34) 

no 
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- para trigiicerídios formados por dois tipos d© ácidos graxos 

%AAB =^~.3 
10000 

(6.35) 

para trigiicerídios formados por 3 tipos de ácidos graxos 

%ABC =-^^-.6 
10000 

(6.36) 

A composição triglicerídica é calculada de acordo com a distribuição 1,3 - 

casual 2-casuaI" quando for determinada a composição dos ácidos graxos na posição 

1,3 e na posição 2. Esta metodologia é baseada em informações experimentais que, em 

óleos e gorduras vegetais, os ácidos graxos insaturados estão localizados 

preferencialmente na posição 2 do glicerol e os ácidos graxos saturados encontrara-se 

preferencialmente nas posições I e 3 (YOUNGS, 1961; VANDER WAL, 1963). O 

procedimento para o cálculo 1,3-casual 2-casual consiste em. 

A probabilidade de um ácido graxo saturado estar na posição 1,3 e 2 é dada 

(TS+x) ___ 
% Posição 1 = % Posição 3 = -^S— 

(y5'-2x) ^ 
% Posição 2= ^ w 

(6.37) 

(6.38) 

A probabilidade de um ácido graxo insaturado estar na posição 1,3 e 2 é 

dada por: 

% Posição 1 = % Posição 3 = ^—• w 

(Tl + lx) „7 

% Posição 2= —-.W 

(6.39) 

(6.40) 

onde: 

W = % molar do ácido graxo 

m 
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^S- soma das % dos ácidos graxos saturados 

£/ = soma das % dos ácidos graxos insaturados 

O teor de glicerídios trissaturados (%SSS) esperado é dado por: 

%sss = 
{y.S + x)(Y.S-2x)(YiS + x) (6.41) 

10000 

Na Eq. (6.41) x é considerado um fator de correção e pode ser determinado 

se o teor de trissaturados em uma das posições for conhecido. 

Os teores de trissaturados (%SSS) utilizados neste estudo foram baseados 

em dados da literatura do próprio óleo ou de um óleo de composição similar em ácidos 

graxos. 

c) Associação entre CLAE e cálculo estatístico 

Baseados nas teorias de distribuição dos triglicerídios em óleos e gorduras 

alguns programas computacionais têm sido desenvolvidos, entre eles estão PERKINS 

& HANSON (1965) e LAGO eí alii (1989). Neste trabalho foi utilizado o programa 

GORDURAS.BAS desenvolvido no Laboratório de Óleos e Gorduras da UN1CAMP, 

baseado nas distribuições "casual" e "1,3-casual 2-casual" (FERRARI,1992). 

Para execução do Programa "1,3-casual 2-casual" é necessário conhecer o 

teor de trissaturados do óleo e a composição em ácidos graxos. Após a obtenção desses 

dados e considerando as Eqs. (6.37) a (6.41), o programa calcula estatisticamente todas 

as combinações aleatórias 3 a 3 dos ácidos graxos da amostra, fornecendo um relatório 

completo dos prováveis triglicerídios presentes na amostra e seus respectivos 

percentuais. 

Sabendo-se que a seqüência de eluição dos triglicerídios em CLAE obedece 

ao número de partição (Eq. 6.33), ordena-se os resultados obtidos segundo uma tabela. 
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em ordem crescente de número de partição. Para facilitar a comparação com a análise 

de CLAE, esta tabela pode ser organizada seguindo a sugestão de FERRARI (1992) 

constando: os símbolos dos ácidos graxos que formam os trighcendios e suas 

percentagens molares, as percentagens molares dos triglicerídios de um mesmo grupo, 

ou seja, triglicerídios que possuem mesmo número de átomos de carbono e mesmo 

número de duplas ligações. A partir dos dados tabelados pode-se identificar os picos 

no cromatograma obtido por CLAE, observando-se a percentagem esperada do 

iriglicerídio, e comparando-a com a obtida no cromatograma, obedecendo-se também a 

seqüência de eluiçáo através da coluna, a qual depende do número de partição do 

tríglicerídio. 
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7 - RESULTADOS E DISCUSSÃO 

7.1 - Avaliação dos Métodos de Predição de Propriedades de Componentes 

Puros 

7.1 J - Temperatura de Ebulição e Propriedades Críticas 

7.1.1.1- Ácidos Carboxílicos/Graxos 

Os dados experimentais para as propriedades físicas, temperatura de 

ebulição, propriedades críticas e densidade dos ácidos carboxílicos/graxos utilizados 

para a avaliação dos métodos preditivos estão apresentados na Tabela 7.1. Foram 

avaliados cinco métodos de predição de propriedades criticas, dentre eles métodos de 

contribuição de grupos, alguns predizem também Tb, e métodos que dependem de 

alguma informação experimental como volume molar líquido a 20oC. 

Nas Tabelas 7.2 a 7.6 estão apresentados os resultados da avaliação para a 

temperatura de ebulição e propriedades críticas de ácidos carboxílicos/graxos. Nas 

Figuras 7.1 a 7.5 estão apresentadas a distribuição do erro relativo percentual (XJ ) 

para as diversas propriedades físicas em função do número de carbonos da cadeia dos 

ácidos carboxílicos/graxos. 

O método selecionado para a predição da temperatura crítica para os ácidos 

carboxílicos/graxos, que possuem temperatura normal de ebulição medidas 

experimentalmente, foi o de CONSTANTINOU & GANI (1994) (Xrm=-0,13%, 

5=1,08 e R=3,39%) (Tabela 7.2 e Figura 7.1); e para a pressão crítica o método de 

SOMAYAJULU (1989) (Xrm=0,23%, £=3,31% e *=11%) (Tabela 7.3 e Figura 7.2). 

Na ausência de dados experimentais da temperatura normal de ebulição, foi 

selecionado o método de CONSTANTINOU & GANI (1994) para predição das três 

propriedades físicas: temperatura normal de ebulição (Xrm=-0,32%; £=1,20% e 

*=4,12%); temperatura crítica (Ym=-0,13%, £=1,08% e *=3,39%) e pressão crítica 

(Xrm=7,36%, 5=3,51 e *=10,1%) (Tabelas 7.4 a 7.6 e Figuras 7.3 a 7.5). 
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Na Tabela 7.7 estão apresentados os valores para as temperaturas de 

ebulição e para as propriedades críticas dos ácidos graxos, que serão utilizados em 

outras etapas deste trabalho, conforme a avaliação descrita anteriormente. Os 

resultados das propriedades físicas, experimentais e preditas pelos métodos sugeridos, 

para os ácidos carboxílicos/graxos, foram analisados quanto a sua consistência através 

do comportamento previsto para séries homólogas, que tem sido aplicado para cadeias 

de hidrocarbonetos (TEJA et alü, 1990), e que relacionam as propriedades físicas com 

o número de carbonos na cadeia (Nc) (Figuras 7.6 a 7.9). Nestas figuras pode-se 

observar que a temperatura de ebulição e as propriedades críticas aumentam com o 

aumento do número de carbonos da cadeia. A presença de insaturações nos ácidos 

graxos proporciona um decréscimo no vaior da temperatura crítica, predita pelo 

método selecionado de CONSTANTTNOU & GANI (1994) com o aumento das 

insaturações (Figura 7.9 e Tabela 7.7). 

Tabela 7.1 Dados Experimentais 
Carboxílicos/Graxos 

de Propriedades Físicas de Ácidos 

AG Tb (K)0 7c(K)" 

C-l 374,04 588 ±10 

C-2 391,03 592,71 

C-3 414,31 604 ± 0,5 

C-4 436,87 624 ±1 

C-5 459,31 643 ±2 

C-6 478,38 663± 1 

C-l 495,35 679 ±1 

C-8 512,01 694 ± 1,5 

C-9 527,74 712 + 3 

C-10 541,92 726 ±4 

Pc (bar)*3 

57,86 

45,30 ±0,5 

39,50 ± 0,5 

36,00 ± 1 

32,00 ± 1 

28,80 ± 1 

27,00 ±2,5 

23,50 ±2 

21,00 + 4 

d (g/cm3)20"0 

1,220 

1,0492* 

0,9922c 

0,9635C 

0,9391* 

0,9274* 

0,920" 

0,9088* 

0,9055a 

0,8858* 

M (g/gmol) 

44,03 

60,05 

74,08 

88,11 

102,3 

116,16 

130,19 

144,21 

158,24 

172,27 

a - Ambrose & Ghiasse (1987) 

c - Bemardo-Gil et alü (1990) 

b - CRC (1993) 

d - UNICHEMA (1987) 
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Tabela 7.2 - Avaliação dos Métodos de Predição para a Temperatura Crítica {Tc) de 
Ácidos Carboxílicos/Graxos utilizando Tb experimentai. 

Método jy Em(%) S(%) Xmax(%/iXmm(%) R(%) 

Dohm(1992)tí 

(Param. ac. carb.) 

10 1,21 0,57 1,20 

Dohm (1992)0 

(Param, todos fluidos) 

10 3,04 3,04 1,40 

Ambrose (1979) 10 1,38 0,26 1,90 

Joback e Reid (1987) 10 1,33 -0,36 1,30 

Somayajulu (1989) 10 0,99 0,59 3,13 

Constantinou e Gani 
(1994) 

10 0,84 -0,13 1,08 

Tabela 7.3 - Avaliação dos Métodos de Predição para a Pressão Crítica (Pc) de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos utilizando Tb experimental. 

Método N Em(%) Xrm(%) S(%) Xmax(%) Xmm(%) R(%) 

Dohm (1992)fl 9 7,02 6,83 5,3 16,04 -0,84 16,9 

(Param. ac. carb.) 1 i 

Dohm (1992)6 9 

1 
12,32 11,73 18,5 52,11 -2,68 54,8 

(Param, fluido total) 

Ambrose (1979) 9 2?55 0,45 3,4 6,18 -5,00 11,2 

Joback e Reid (1987) 9 6,94 6,73 3,6 10,58 -0,96 11,5 

Somayajulu (1989) 9 2,52 0,23 3,31 5,86 -5,15 11,0 

Constantinou e Gani 9 7,36 7,36 3,51 12,21 2,11 10,1 

(1994) 

1,65 -2,23 3,88 

5,44 0,80 4,64 

i 1,55 -1,90 3,45 

1,15 -2,74 3,89 

* 1,88 -0,93 : 2,81 

> 0,98 -2,41 3,39 
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Tabela 7.4 - Avaliação dos Métodos de Prediçâo para a Temperatura de Ebulição (Th) 

de Ácidos Carboxílicos/Graxos. 

Método N Em(%) Xrm(%) S(%) Xmax( % ) Xmin(%) R(%) 

Dohm (1994)o 10 1,44 1,16 1,27 3,31 -1,16 4,48 

(Param. ac. carb.) 

Dohm(1994)& 10 1,81 1,69 1,50 4,51 -0,58 5,10 

(Param, todos fluidos) 

Joback e Reid (1987) 10 1,84 1,43 2,40 5,90 -1,80 7,71 

Constantinou e Gani 10 0,56 -0,32 1,20 0,48 -3,64 4,12 

(1994) 

Tabela 7.5 - Avaliação dos Métodos de Prediçâo para a Temperatura Crítica (Tc) de 
Ácidos Carboxílicos/Graxos utilizando Tb calculado (Tabela 7.4). 

Método N Em(%) Xrm(%) $(%) Xmax(%) Xmin(%>) R(%) 

Dohm (1994)0 
(Param. ac. carb.) 

Dohm (1994)i> 
(Param, todos fluidos) 

Joback e Reid (1987) 

Constantinou e Gani 
(1994) 

1,60 2,22 4,17 

4,25 2,14 7,90 

1,06 2,38 4,00 

-0,13 1,08 0,98 

Tabela 7.6 - Avaliação dos Métodos de Prediçâo para a Pressão Crítica (Pc) de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos utilizando Tb calculado (Tabela 7.4). 

Método N Em(%) Xrm(%) S(%) Xmax(%) Xmin( % ) R(%> 

Dohm(1994)a 9 7,06 6,87 5,43 16,3 -0,89 17,2 

(Param. ac. carb.) 

Dohm {1994)è 9 8,36 7,72 8,22 20,5 -2,85 23,4 

(Param, todos fluidos) 

Joback e Reid (1987) 9 6,94 6,73 3,63 10,6 -0,96 11,5 

Constantinou e Gani 9 7,36 7,36 3,51 12,21 2,11 10,1 

(1994) 
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—O— Dohni{1992)a 
—♦— Dohm (1992)fc 

Ambrose (1979) 
Joback e Retd (1987) 

—•— Constantinou e Gani (1994) 
—o— Somayajulu (1989) 

  
-O cs- 

> -2 

á -4 

Numero de Carbonos 

Figura 7.1 - Distribuição do Eito Relativo Percentual para a Predição da Temperatura Crítica dos 

Ácidos Carboxílicos/Giaxos (Calculado utilizando Tb experimental). 

—Dohrn(1992)a 
Dohm (1992)é 

-d— Ambrose (1979) 
—A-- Joback e Reid (1987) 
—v— Constantinou e Gani (1994) 
—Somayajulu (1989) ... 

Numero de Carbonos 

Figura 7.2 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição da Pressão Crítica dos 

Ácidos Carboxílícos/Graxos (Calculado utilizando Tb experimental). 
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--*••• Dohm(1994)a 
Dohm (1994)i 

—O— Joback e Reid (1987) 
—•— Constantioou e Gani (1994) c 7 D Z 

^ 0 

^ -2 

o A 

S -6 

ai -8 

Número de Carbonos 

Figura 7.3 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição da Temperatura 

Normal de Ebulição de Ácidos Carboxflicos/Graxos. 

"C 
u 10 Dohrn (1994)a 

v— Dohm (1994)i 
O— Joback e Reid (1987) 
•— Constantinou e Gani (1994) 

 <y 

Número de Carbonos 

úgura 7.4 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição da Temperatura Crítica 

de Ácidos Carboxílicos/Graxos. 
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•c 25 
O 

■ Dohm (I994)a 
- Dohni (i 994)6 
- Joback e Reid (1987) 
- Constantinoue Gani (1994) 

9 20 

Número de Carbonos 

Figura 7.5 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição da Pressão Crítica 

de Ácidos Carboxílicos/Graxos. 
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Figura 7.6 - Teste de Consistência para a Temperatura Crítica de Ácidos Carboxíhcos/ 

Graxos como função do Número de Carbonos. 

120 



Resultados e Discussão 

g 700 
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1 450 

i i i i 

8 10 12 14 16 18 20 22 

Número de Carbonos 

Figura 7.7 - Teste de Consistência para a Temperatura de Ebulição de Ácidos Carboxílicos/ 
Graxos em função do Número de Carbonos. 

i i i i i > i i 

8 10 12 14 16 18 20 22 

Número de Carbonos 

Figura 7.8 - Teste de Consistência para a Pressão Crítica de Ácidos Carboxílicos/ 
Graxos em função do Número de Carbonos. 
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de Insaturações 

ção dos Valores Preditos para a Temperatura Crítica de Ácidos Graxos 
o com o Número de Insaturações. 
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Tabela 7.7 - Propriedades Físicas de Ácidos 

Métodos Selecionados. 

Graxos Experimentais e Preditas pelos 

AG Tb (K) 7ç(K) Pç (bar) CO M (g/gmol) 

C-6 478,38° 663° 32,00° 0,6920° 116,16 

C-8 512,01° 694° 27,00° 0,7178° 344,21 

C-10 541,92° 726° 21,00° 0,7342° 172,27 

C-12 571,40" 742,68° 18,65° 0,8689° 200,32 

C-14;0 599" 762,11° 16,42° 0,9432° 228,38 

C-14:l 586,67° 762,14° 16,32° 0,764/ 226,36 

C-16:0 622,30" 780,38° 14,67° 1,0104° 256,43 

C-16:l 606,99° 780,04° 14,15° 0,8669/ 254,41 

C-16:2 605,49° 779,71° 14,12° 0,7326^ 252,40 

C-16:3 603,98° 779,37° 14,10° 0,599/ 250,38 

C-18:0 648,10" 796,65° 13,25° 1,0861° 284,48 

C-18:l 625,46° 796,34° 12,42° 0,924/ 282,47 

C-Í8:2 624,10° 796,03° 12,40° 0,776/ 280,45 

C-18;3 622,72° 795,72° 12,38° 0,629/ 278,44 

C-20;0 643,66° 811,57° 11,03° 1,34o/ 312,54 

C-20:l 642,41° 811,29° 11,02° 0,979/ 310,52 

C-20:2 641,15° 811,01° 11,00° 0,818/ 308,50 

C-2Ô;3 639,89° 810,72° 10,98° 0,658/ 306,50 

C-22:0 659,22° 825,36° 9,88° 1,227/ 340,60 

C-22:1 658,06° 825,10° 9,86° 1,054/ 338,58 

a - Ambrose e Chiasse (1987) (Exp.) 

b - Ashour e Wennesten (1989) (Exp) 

c- Constantinou e Gani (1994) 

d - Somayajulu (1989) 

e - Eq. de Wagner (Exp) 

/= Tu (1994) 
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7.1.1.2 - Esteres 

Os dados experimentais para as propriedades físicas, temperatura de 

ebulição, propriedades críticas e densidade dos ésteres de ácidos carboxílicos 

utilizados para a avaliação dos métodos preditivos estão apresentados na Tabela H.2. 

Nas tabelas 7.8 a 7.10 estão apresentados os resultados da avaliação para a 

temperatura normal de ebulição e para as propriedades criticas. Para os ésteres de 

ácidos carboxílicos foi selecionado o método de JOBACK & REID (1987) para a 

predição da temperatura normal de ebulição (A>7w=0,35%, .5=1,70% e i?=6,32%) 

(Tabela 7.8) e para a temperatura crítica (Xrw—0,54%, .5=1,7% e /?=6,04%) (Tabela 

7.9). Foi selecionado o método de CONSTANTINOU & GANI (1994) para a predição 

da pressão crítica (Xrw=2,21%, .5=3,41% e jR=12,5%) (Tabela 7.10). 

Tabela 7.8 - Avaliação dos Métodos de Predição para a Temperatura de Ebulição (Tb) 

de Ésteres de Ácidos Carboxílicos. 

Método N Em(%) Xrm(%) S(%) Xmin(%) 

Dohm (1994) 
(Param, ésteres) 

19 23,44 23,44' 1,65 26,8 20,1 

Joback e Reid (1987) 19 1,27 0,35 1,70 4,35 1,97 

Constantiaou e Gani 
(1994) 

19 2,07 0,08 2,78 3,38 -6,58 

Tabela 7.9 - Avaliação dos Métodos de Predição para a Temperatura Crítica (Tc) de 
Ésteres de Ácidos Carboxílicos. 

Método 

Dohm (1994) 
(Param, ésteres) 

N Em(%) Xrm(%) S(%) Xmax(%) Xmin(%) 

19 19,61 19,61 2,0 12,1 15,5 

19 1,51 -0,54 1,7 2,91 -3,13 

19 1,85 0,87 2,05 3,2 -5,0 
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Tabela 7.10 - Avaliação dos Métodos de Predição para a Pressão Crítica (Pc) de 

Ésteres de Ácidos Carboxílicos. 

Método N Em(%) S(%) Xmax( % ) Xminf %) 

Dohm (1994) 
(Param, ésteres) 

19 4,76 3,93 3,8 8,32 -6,8 

Joback e Reid (1987) 19 4,82 -1,46 5,71 -26,05 

Constantinou e Gani 

(1994) 

19 3,34 2,21 7,73 -4,8 

7.1.2 - Determinação do Fator Acêntrico (a) 

7.1.2.1' Cálculo do Fator Acêntrico utilizando Dados Experimentais de Pressão de Vapor 

Os dados experimentais de pressão de vapor para os ácidos 

carboxílicos/graxos e ésteres descritos na Tabela H.I foram utilizados para a 

determinação dos parâmetros da Eq. de WAGNER e estes parâmetros foram 

empregados para o cálculo de "cd experimental" através da Eq, (5,31). 

Nas Tabelas H.3 e H.5 estão apresentados os parâmetros da Eq. de 

WAGNER e nas Tabelas H.4 e H.6 os parâmetros estatísticos determinados através de 

regressão não linear dos dados de pressão de vapor para os ácidos carboxílicos/graxos 

e ésteres. 

Nas Figuras 7.10 e 7.11 estão representados grafícamente os dados 

experimentais e as curvas preditas através da Eq. de WAGNER para alguns ácidos 

graxos e ésteres respectivamente. 

Pode-se verificar que a Eq, de WAGNER é adequada para a correlação e 

extrapolação de dados de pressão de vapor de ácidos carboxílicos/graxos e ésteres 

(Tabelas H.4 e H.6 e Figuras 7.10 e 7.11). 
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C-18;0 

250 300 350 400 450 500 550 600 650 

Temperatura (K) 

Figura 7.10 - Pressão de Vapor de Ácidos Graxos Experimental e Calculada pela equação 
de Wagner (as linhas representam os ajustes e os pontos os dados experimentais). 

fe 0,25 
W' 
15 0,20 
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0,10 
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320 340 360 380 400 420 440 460 480 500 520 

Temperatura (K) 

Figura 7.11 - Pressão de Vapor de Ésteres de Ácidos Graxos Experimental e Calculada pela 
Equação de Wagner (as linhas representam os ajustes e os pontos os dados experimentais) 
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7.1.2.2 - Avaliação dos Métodos de Prediçõo para o Fator Acêntrico 

A avaliação dos métodos de predição para o fator acêntrico, conforme 

Tabela 6.1, inclui tanto os métodos de contribuição de grupos para a predição direta do 

fator acêntrico, quanto os métodos preditivos para a pressão de vapor, sendo o fator 

acêntrico determinado neste caso através de sua equação de definição (Eq. 5.27). 

Nas Tabelas H.7, H.9, H.ll e H.13 encontram-se os parâmetros 

determinados para a correlação de VETERE (1991) e para o método de contribuição 

de grupos de TU (1994) para a predição da pressão de vapor de ácidos 

carboxílicos/graxos e ésteres. Nas Tabelas H.8, H.10, H.12 e H.14 estão apresentados 

os parâmetros estatísticos para a comparação entre a pressão de vapor calculada pela 

correlação de VETERE e pelo método de contribuição de grupos de TU com dados 

experimentais de pressão de vapor de ácidos carboxílicos/graxos e ésteres. 

Na Tabela 7.11. estão apresentados os resultados da avaliação dos métodos 

de predição para o fator acêntrico de ácidos carboxílicos/graxos, que possuem 

propriedades críticas experimentais (C-2 a C-10), o método selecionado foi a 

correlação de VETERE (1991) (Xrm=-0,42%, 5^1,51% e J?=4,78%). Considerando 

que para os ácidos graxos de interesse neste trabalho (C-6 a C-i8), existem dados 

experimentais de pressão de vapor, que possibilita o cálculo de "w experimentar', foi 

realizada outra avaliação dos métodos de predição para o fator acêntrico, na qual 

utilizou-se as propriedades críticas da Tabela 7.7. A Tabela 7.12 apresenta os 

resultados da avaliação dos métodos de predição para o fator acêntrico dos ácidos 

graxos entre C-6 e C-18. Nesta segunda avaliação foi selecionado o método indireto de 

TU (1994) (AVw—1,30%, 5=1,81% e R= 5,52%) para a predição do fator acêntrico de 

ácidos graxos de alta massa molar. 
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Na Tabela 7.7 estão apresentados os valores dos fatores acêntricos 

experimentais e preditos pelo método selecionado para os diversos ácidos graxos de 

interesse neste trabalho. Nas Figuras 7.12 e 7.13 estão representados graíicamente a 

distribuição do erro relativo percentual (XJ) para a predição do fator acêntrico dos 

ácidos carboxílicos/graxos em função do número de carbonos na cadeia. A Figura 7.14 

apresenta o teste de consistência dos valores experimentais e preditos para os fatores 

acêntricos dos ácidos carboxílicos/graxos em função do número de carbonos na cadeia. 

A exemplo do comportamento para a temperatura de ebulição e propriedades críticas o 

fator acêntrico para a série de ácidos graxos também aumenta com o aumento do 

número de carbonos na cadeia. A Figura 7.15 apresenta a distribuição da predição para 

o fator acêntrico dos ácidos graxos em função do número de insaturações. Verifica-se 

que o aumento do número de insaturações proporciona um decréscimo linear mais 

acentuado para o valor do fator acêntrico do que para o valor da temperatura crítica e 

pressão crítica (Tabela 7.7). 

A avaliação da predição para o fator acêntrico de ésteres de ácidos 

carboxílicos/graxos também foi realizada de duas formas: somente considerando os 

ésteres para os quais existem dados experimentais de pressão de vapor e de 

propriedades críticas e considerando a família de ésteres metíiicos, para a qual existem 

dados experimentais de pressão de vapor, com as propriedades críticas determinadas 

pelos métodos selecionados no ítem 7.1.1.2. Nas Tabelas 7.13 e 7.14 estão 

apresentados os resultados da avaliação da predição para o fator acêntrico dos ésteres 

de ácidos carboxílicos (C-l a C-4) e, para a família de ésteres metíiicos de ácidos 

carboxílicos/graxos respectivamente. A correlação de VETERE (1991) foi selecionada 

para a predição do fator acêntrico dos ésteres de baixa massa moiar (Tabela 7.13) 

(Xrm= 1,90%, >9=2,68 e jR=8,84%) e, o método indireto de TU (1994) foi selecionado 

para a predição do fator acêntrico da família de ésteres metíiicos (Xrm= 5,03%, 

.9=18,43% e R=52,97% ) (Tabela 7.14). 
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/ 
Tabela 7.11 - Avaliação dos Métodos de Predição para o Fator Acêntrico de Ácidos 

Carboxílicos/Graxos (C-2 a 010). 

Método N Em(%) Xrm(%) \S(%) Xmin( % ) R(%) 

Han e Peng (1993) 8 4,39 0,96 6,28 12,45 -6,60 19,05 

Constantinou et alii 8 6,15 ; 5,49 6,81 17,20 -2,62 19,82 

(1995) 

Vetere (1991) 8 1,17 -0,42 ' 1,51 1,43 -3,35 4,78 

Dohrn (1992) 8 3,46 -3,17 3,73 1,17 -9.96 11,12 

Tu (1994) 8 4,25 -4,25 5,19 -0,39 -16,78 16,40 

Tabela 7.12 - Avaliação dos Métodos de Predição para o Fator Acêntrico de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos (C-6 a C-18). 

Método 

Han e Peng (1993) 

Constantinou et alii 
(1995) 

Vetere (1991) 

Dohrn (1992) 

Tu (1994 

Em(%) S(%) X} Xmin(%) R(%) 

3,70 2,16 4,86 12,45 -3,28 15,73 

6,83 6,83 5,17 17,20 0,71 16,49 

8,95 7,36 11,98 31,06 -3,35 34,41 

5,19 -5,15 2,86 0,16 -9,96 10,11 

1,78 -1,30 1,81 1,29 -4,22 5,52 

Tabela 7.13 - Avaliação dos Métodos de Predição para o Fator Acêntrico de Ésteres de 
Ácidos Carboxílicos (C-l a C-4). 

Método ^ Em(%) 1 Xrm(%) S(%) Xmax(%Í Xmin(%) R(%) 

Han e Peng (1993) 8 4,64 3,89 3,56 9,24 -3,0 12,24 

Constantinou et alii '■ 8 8,06 7,86 7,26 15,65 ! -0,83 16,48 

(1995) 

Vetere (1991) 8 2,53 1,90 2,68 6,33 -2,51 8,84 

Dohrn (1992) 8 1 3,21 2,94 3,21 9,05 -1,08 10,13 

Tu(1994) S 13,74 1 13,57 17,65 54,62 -0,69 5531 
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Tabela 7.14 - Avaliação dos Métodos de Predição para o Fator Acêntrico de Esteres 
Metílicos de ácidos carboxíiicos (C-2 a C-I6). 

Método N Em(%o)\Xrm(%Í S(%} Xmm(%)\R(%) 

Han e Peng (1993) 8 23,95 17,08 31,38 64,71 -14,35 79,06 

Constantincu et alii 8 24,46 16,34 31,21 63,43 -18,51 81,94 

8 21,96 16,46 27,74 

8 21,61 15,21 27,31 

8 14,45 5,03 18,43 

13,51 

14,87 

19,34 

Os valores para os fatores acêntricos de triglícerídios foram detenninados 

somente pela correlação de DOHRN (1992), pela impossibilidade da aplicação dos 

outros métodos citados na Tabela 6.1, devido à ausência de parâmetros para os grupos 

desta função orgânica. Foram utilizados para a determinação das propriedades físicas 

(Tb,Tc e Pc) os métodos de contribução de grupos de JOBACK & REID (1987) e de 

CONSTANTINOU & GANI (1994). As propriedades físicas preditas pelo método de 

JOBACK & REID (1987) e a correlação de DOHRN (1992) apresentaram valores 

negativos para os fatores acêntricos dos triglicerídios, portanto foi selecionado o 

método de CONSTANTINOU & GANI (1994) para a predição das propriedades 

críticas dos triglicerídios, considerando-se como restrição a determinação de valores 

positivos para o fator acêntrico. 
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o... 

Número de Carbonos 

Figura 7.12 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição do Fator Acênírico 
de Ácidos Carboxüicos. 

—O— Han e Peng (1993) 
—r— Constandnou e! alii (1995) 
-o- Vetere (1991) 

—A— Dohm (1992) 
Tu (1994) 

0 
> 
1 -10 

Número de Carbonos 

Figura 7.13 - Distribuição do Erro Relativo Percentual para a Predição do Fator Acêntrico 
de Ácidos Graxos. 
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14 - Teste de Consistência para o Fator Acêntrico de Ácidos Graxos em função 

do Número de Carbonos. 

Figura 7 
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Figura 7.15 - Distribuição dos Valores Preditos para o Fator Acêntrico de Ácidos Graxos 

de acordo com o Número de ínsaturações. 

132 



Resultados e Discussão Capitulo 7 

7,2 - Cálculo da Pressão de Vapor pela Equação de Peng-Robinson para o 
r r r __ 

CO2»Ácidos Graxos e Esteres de Ácidos Graxos 

O cálculo da pressão de vapor pela equação de PENG-ROBÍNSON, para o 

COs, ácidos graxos e ésteres de ácidos graxos, foi avaliada considerando-se as duas 

funções de km, km original (Eq. 4.16) e do 32 grau (Eq. 4.25). Na Tabela 7.15 estão 

apresentados os parâmetros estatísticos determinados para a comparação entre os 

valores calculados pela equação de PENG-ROBINSON e os dados experimentais de 

pressão de vapor. Nas Figuras 7.16 a 7.25 estão apresentadas a distribuição dos erros 

absolutos no cálculo da pressão de vapor em função da pressão experimental e em 

função da temperatura. Pode-se verificar que o uso da função de km do 3S grau 

melhora a estimativa da pressão de vapor para o CO2 em toda faixa de temperatura; 

para os ácidos graxos a função de km do 32 grau melhora a estimativa da pressão de 

vapor com o aumento da temperatura; e, para os ésteres de ácidos graxos, pouca é a 

contribuição da função de km do 3e grau para a estimativa da pressão de vapor pela 

equação de PENG-ROBINSON. As duas funções de km foram também utilizadas para 

a predição do equilíbrio de fases de misturas descritas no ítem 7.3. 

Tabela 7.15 - Média do Erro Absoluto (Xp), Desvio Padrão (5) e Erro Padrão {Ep) para 

a estimativa da Pressão de Vapor pela Equação de Peng-Robinson. 

Peng-Robinson {km 3e grau) 

Ap(bar) S (bar) £/<bar) 

Substância Peng-Robinson (km original) 

^p(bar) S (bar) E/^bar) 

co2 -6,43e-2 0,1044 1,49e-2 

C-6 l,13e-2 8,77e-3 I,27e-3 

C-10 9,79e-3 9,08e-3 1566e-3 

C-16 1,526-2 2,15e-2 3,69e-3 

C-18:0 l,42e-2 2,9e-2 5,39e-3 

pC-8 l,53e-2 l,l4e-2 3,45e-3 

mC-12 9,24e-3 l,20e-3 3,48e-4 

mC-14 2,23e-2 6,I6e-3 l,49e-3 

-3,97e-2 

-l,32e-3 

5,33e-3 

2,19e-3 

3,41e-3 

l,48e-2 

5546e-3 

2,08e-2 

9,68e-2 

l525e-2 

4,93e-3 

5,60e-3 

I,23e-2 

l,10e-2 

8,0e-4 

5,51e-3 

l,38e-2 

l,80e-3 

9,0e-4 

9,61 e-4 

2,27e-3 

3,32e-3 

2,31 e-4 

l,34e-3 
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Figura 7.16 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do C02 pela 

EDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.17 - Distribuição do Erra Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Capróico (C-6) pela EDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.18 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Cáprico (C-10) pela EDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.19 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Palmítico (C-16) pela EDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.20 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Cáprico (C-10) pela EDE de Peng-Robinson era função da Temperatura. 
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Figura 7.21 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Palmítico (C-I6) pela EDE de Peng-Robinson em íunção da Temperatura. 
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Figura 7.22 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ácido 
Esteárico (C-18:0) pelaEDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.23 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Ésíer 
Metiil Laurato (mC-12) pela EDE de Peng-Robinson. 
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Figura 7.24 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Éster 
Metíl Miristato (mC-16) pela EDE de Peug-Robinsoa. 
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Figura 7.25 - Distribuição do Erro Absoluto para o Cálculo da Pressão de Vapor do Éster 
Propil Caprilato (pC-8) pela EDE de Peng-Robinson. 
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7.3 - Correlação e Predição do Equilíbrio de Fases 

O estudo do equilíbrio de fases de constituintes de óleos e gorduras e CO? 

supercrítico, utilizando as equações de PENG-ROBINSON e PENG-ROBINSON 

"modificada" realizado neste trabalho, será descrito nas seguintes etapas: testes de 

confiabilidade e reprodutibidade do programa desenvolvido EDEFLASH; 

determinação dos parâmetros de interação binaria a partir de dados experimentais de 

equilíbrio líquido-vapor de sistemas binários de constituintes de óleos e gorduras e 

CO2, utilizando as regras de mistura e regras combinadas descritas no Item 6.3.1 e, 

predição do equilíbrio de fases de óleos vegetais em CO2 supercrítico. 

7.5.1 - Avaliação do Programa EDEFLASH 

Para avaliar a confiabilidade e reprodutibilidade do programa EDEFLASH 

foram utilizados os dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor dos seguintes 

sistemas: CCVetanol; metano/decano e €(>2/2,3 dimetiluaftaleno. 

Os dados do sistema CO2/ etanol (SUZUKI ef alii, 1990) foram utilizados 

para verificar a reprodutibilidade do programa para a determinação dos parâmetros de 

interação binaria e para a predição do equilíbrio Hquído-vapor, utilizando a equação de 

PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS e com as regras 

combinadas com dois parâmetros (2 Param.). Os resultados foram comparados com os 

obtidos por ARAÚJO et alii (1994) através dos programas, de ajuste de parâmetros e 

de determinação do equilíbrio líquido-vapor, desenvolvidos por CABRAL (1993). 

O programa de CABRAL (1993) para a determinação dos parâmetros e o 

programa EDEFLASH tem em comum as funções objetivo e o procedimento para o 

cálculo do equilíbrio de fases (Figura 6.2) contudo, diferem em relação a aplicação do 

método Simplex. Enquanto CABRAL (1993) utiliza o método Simplex específico para 
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dois parâmetros, o programa EDEFLASH utiliza o método Simplex generalizado para 

n parâmetros. 

No Anexo G.l encontra-se o relatório de saída do programa EDEFLASH 

para o módulo de ajuste de parâmetros e na Tabela 7.16, estão apresentados os valores 

determinados dos parâmetros de interação binaria [íCay.Kbij), das funções objetivo 

(F.O) e das médias dos erros relativos (X^) para a predição de todas as frações 

molares. 

Tabela 7.16 - Parâmetros de Interação Binária, Funções Objetivo e Médias dos Erros 
Relativos para o Sistema C02/EtanoI. 

Parâmetros  F.O Xm 

Küjj Kbjj 

Araújo et alii 0,092217 2,5e-7 2,1451 0,0637 

(1994) 

EDEFLASH 0,092216 2,68e-7 2,1448 0,0637 

Para verificarmos a confiabilidade e reprodutibidade do programa 

EDEFLASH com a equação de PENG-ROBINSON "modificada" com as regras de 

mistura de van der WAALS, com as regras combinadas de KWAK & MANSOORI 

(1986) (KM1) e com as regras combinadas de PARK et alii (1987) (Park), foram 

utilizados os dados experimentais de solubilidade dos sistemas 002/2,3- 

dimetilnaftaleno (KURNIK et alii, 1981) e metano/decano (DÁVILA et alii, 1976) 

respectivamente. 

O Anexo G.2 apresenta o relatório de saída do programa para o módulo de 

ajuste de parâmetros do sistema metano( 1 )/decano(2) e para as regras combinadas de 

PARK et aUi (1987) (Park). Na Tabela 7.17 estão apresentados os valores calculados 
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para a solubilidade do metano em n-decano publicados, os valores determinados 

através do programa EDEFLASH e os valores dos desvios médios absolutos (Al') entre 

os valores calculados e os experimentais. Na Tabela 7.18 encontram-se os parâmetros 

de interação binaria. 

Tabela 7.17 - Solubilidade Experimental e Calculada pela EDE de Peng-Robinson 
"modificada" para o Sistema Metano/Decano. 

Exp. (D'Ávila et alii, 1976) 
Park et alii (1987) EDEFLASH 

^•f103) (Park) 

T(K) P(bar) Publicado Calculado usando 
parãm. autor 

323 59,31 0,558 0,36 0,370 0,562 

73,13 0,628 0,38 0,388 0,618 

103,82 0,953 0,46 0,415 0,838 

348 87,05 1,71 1,11 1,055 1,734 

106,39 2,19 1,19 1,93 1,952 

373 71,55 3,57 2,74 2,693 3,809 

87,05 3,78 2,67 2,55 3,873 

398 74,41 7,01 6,09 5,93 8,044 

83,69 7,18 5,88 5,65 7,951 

^ ÕJ443 0,7330 0,2810 

Tabela 7.18 - Parâmetros de interação Binaria determinados para o Sistema 

Metano/Decano. 

Parâmetros Park et alii (1987) EDEFLASH 

Küíj 0,1334 0,131120 

Kbij -0,0394 -0,11994 

Kdy 0,0444 0,11922 
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O Anexo G3 apresenta o relatório de saída do programa para o módulo de 

ajuste de parâmetros do sistema C02(iy2,3"dimetilnaftaIeno(2) com a regra 

combinada de KWAK & MANSOORI (1986) (KM1). Na Tabela 7.19 estão 

apresentados os parâmetros de interação binaria e na Tabela 7.20 encontram-se os 

valores para a solubüidade do 2,3~dimetilnaftaleno em CO2, calculados com os 

parâmetros publicados, os valores determinados através do programa EDEFLASH e, os 

valores dos desvios médios absolutos entre os valores experimentais e calculados (Aí). 

Tabela 7.19 - Parâmetros de Interação Binaria determinados para o Sistema 002/2,3 
dimetiinaftaleno. 

Parâmetros Kwak e Mansoori (1986) 

0,2393 

-0,1156 

0,6094 

EDEFLASH 

0,268262 

-0,122964 

0,614356 

Verificamos que o programa EDEFLASH reproduziu os mesmos 

parâmetros determinados pelo programa de ajuste de parâmetros de CABRAL (1993) 

(CPARTEST.PAS) (Tabela 7.16) para a equação de PENG-ROBINSON, cora as 

mesmas propriedades críticas empregadas por ARAÚJO et alii (1994). Em virtude da 

igualdade dos parâmetros verificou-se que o programa EDEFLASH também 

reproduziu os mesmos resultados para as frações molares das fases líquida e vapor 

determinadas através do outro programa de CABRAL (1993) (AJU.PAS). 

A reprodutibilidade do programa EDEFLASH para a equação de PENG- 

ROBINSON "modificada" com as regras combinadas de KWAK & MANSOORI 

(1986) (KM1) e de PARK et alii (1987) (Park) pode ser verificada nas Tabelas 7.17 e 

7.20. Os valores das propriedades críticas e dos fatôres acêntricos utilizados neste 

trabalho, para o metano e n-decano, foram obtidos de REID et alii (1987), para o 2,3- 

dimetilnaflaleno as propriedades críticas foram preditas pelo método de contribuição 
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de grupos de CONSTANTINOU & GANI (1994) e o fator acêntrico pela correlação de 

DOHRN (1992). 

Os valores usados para as propriedades críticas pode ter contribuído para as 

diferenças entre os resultados deste trabalho e a literatura, pois os autores não 

especificaram a fonte ou métodos utilizados para obtê-las. As outras fontes de 

diferenças que podem ser citadas são as funções objetivo utilizadas e os métodos 

matemáticos para miniraização das funções objetivo, para a determinação dos 

parâmetros de interação binaria, também não descritos pelos autores. 

Tabela 7.20 - Solubilidade do Sistema C02/2,3-diraetiínaftaleno Experimental e 

Calculada pela EDE de Peng-Robinson "modificada". 

KwakeMansoori (1986) 1 EDEFLASH 

Calculado Param, do autor (Ij) 

0,9964 

0,9930 

0,9903 

P(bar) 

99 

T(K) 

308 0,9978 

0,9956 

0,9946 

0,9942 

0,9936 

0,9987 

0,9952 

0,9931 

0,9928 

0,9997 

0,9955 

0,9929 

0,9915 

0,9901 

0,9884 

0,9871 

0,9990 

0,9943 

0,9882 

0,9864 

0,9996 

0,9959 

0,9916 

0,9885 

0,9862 

0,0030 

0,9974 

0,9955 

0,9943 

0,9936 

0,9931 

0,9990 

0,9960 

0,9929 

0,9922 

0,9996 

0,9968 

0,9942 

0,9926 

0,9915 

0,0006 
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Apesar das diferenças pode-se dizer que o programa ora desenvolvido 

determinou parâmetros que possibilitaram, com as mesmas regras de mistura e regras 

combinadas, melhores resultados que os publicados pelos autores . Porém não foi 

possível avaliar completamente a qualidade da correlação dos dados em virtude dos 

autores não apresentarem a faixa de erro das medidas experimentais de sohibiiidade. 

Representando diferentes classes de substâncias, foram utilizados 

inicialmente os dados experimentais dos sistemas binários CCVetanol, metano-decano 

e C02/2,3-dimetilnaftaleno, para a avaliação do cálculo do equilíbrio de fases pela 

equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS com as 

três regras combinadas. Nas Tabelas 7.21 e 7.22 estão apresentados para estes 

sistemas: os parâmetros de interação binária determinados, as funções objetivo e, as 

médias dos erros relativos de todas as frações moiares para o ajuste de parâmetros. 

Os parâmetros de interação binária determinados foram utilizados para 

estimar o equilíbrio líquido-vapor nas condições de temperatura e pressão 

correspondentes aos dados experimentais. Na Tabela 7.23 estão apresentados os 

desvios médios absolutos {AX e AF) para o cálculo do equilíbrio de fases dos sistemas 

COi/etanol, metano/decano e C02/2,3-dimetílnaflaleno. 

Tabela 7.21 - Parâmetros de Interação binária determinados para as Três Regras 

Combinadas de diferentes Sistemas. 

Pene-Robinson "modificada" Sistemas Peng-Robinson 

2 Param. 

Ka-ij Kby 

C02 + 0,092216 2,68e-7 

Etanol 

Metano + 0,165119 0,138991 

n-decano 

CO2 + 0,190489 0,142771 

2,3djnietil- 

naítaleno 

msmm 

3-0.11911 

2296 

0,099455 -0,04815 0,101903 

0,131120 -0,11994 0,119220 

0,217767 -0,00221 0,011506 

144 



Resultados e Discussão Capítulo 7 

Tabela 7.22 - Valores das Funções Objetivo e das Médias dos Erros Relativos de todas 

as Frações Molares para o ajuste de Parâmetros de diferentes Sistemas. 

Pene-Robínson ''modificada" Sistemas Peng-Robinson 

2 Param. 

F.O Xm 

CO2 + 2,1448 0,0637 

Etanol 

Metano + 0,0811 0,0316 

n-decano 

C02 + 0,4070 0,0420 

2,3dimeti]- 

naftaleno 

Tabela 7.23 - Desvios Médios Absolutos para o Cálculo do Equilíbrio de Fases de 

diferentes Sistemas. 

Sistemas 

Etanol 

Metano + 

n-decano 

CO2 + 

2,3dimetil- 

naílaleno 

Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada" 

2 Param. KM1 Park 

AX AF AX AF AX AF 

0,0316 0,0051 0,0311 0,0045 0,0297 0,0112 

0,3201 0,2806 0,2810 

0,0006 0,0005 0,0014 
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7.5.2 - Sistemas Binários de Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 

Dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor de sistemas binários foram 

utilizados para a determinação dos parâmetros de interação binária para a equação de 

PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS com dois parâmetros 

(2 Parâm.) e para a equação de PENG-ROBINSON "modificada" com as regras de 

mistura de van der WAALS com as regras combinadas de KWAK & MANSOORI 

(1986) com três parâmetros (KMi) e de PARK et alii (1987) cora três parâmetros 

(Park). 

Os dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor de sistemas binários de 

constituintes de óleos e gorduras em CO2, foram correlacionados com as três regras 

combinadas, considerando as duas fiinções de km descritas no ítem 6.2. Para esses 

sistemas foram também obtidos os parâmetros de interação binária para cada uma das 

isotermas correspondentes aos dados experimentais. Na Tabela 7.24 estão relacionadas 

as referências dos dados experimentais dos sistemas utilizados para as estimativas dos 

parâmetros de interação binária. 

Nos Anexos G.4 a G.9 encontram-se alguns relatórios do programa 

EDEFLASH para o módulo de determinação dos parâmetros de interação binária para 

as três regras combinadas. Para cada sistema binário são apresentados a seguir tabelas 

(Tabelas 7.25 a 7.32) constando: os parâmetros de interação determinados, as funções 

objetivo e as médias dos erros relativos para a predição de todas as frações molares. A 

ausência de valores nestas tabelas significa que não ocorreu convergência para a 

predição dos parâmetros de interação binária. 

Os parâmetros de interação binária determinados foram utilizados para 

calcular o equilíbrio líquido-vapor nas condições de temperatura e pressão 

correspondentes aos dados experimentais. Nas Tabelas 7.33 a 7.35 estão apresentados 

os desvios médios absolutos (Aáf e AY) da estimativa das frações molares das fases 

liquida e vapor de constituintes de óleos e gorduras.em CO2. 
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Em relação aos sistemas binários COz/triglicerídios não ocorreu 

convergência para a determinação dos parâmetros de interação binaria com a equação 

de PENG-ROBINSON "modificada" e as regras combinadas com três parâmetros. Para 

esses sistemas, os dados de equilíbrio de fases foram correlacionados somente com a 

equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der Waals com dois 

parâmetros e com as duas funções de km (original e do 3- grau). Nas Tabelas 7.36 e 

7.37 estão apresentados os parâmetros de interação binária, os valores das funções 

objetivo e os desvios médios relativos de todas as frações molares para a estimativa 

dos parâmetros e na Tabela 7.38 estão apresentados os valores dos desvios médios 

absolutos para o cálculo do equilíbrio líquido-vapor. 
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Tabela 7.24 - 

Sistemas 

CO2 + 

C-6 

C-12 

Referências dos Dados Experimentais dos Sistemas usados para a 

Estimativa de Parâmetros de Interação Binária. 

C-18:0 

C~18:l 

C-18:2 

mC-18:l 

mC-18:2 

Trioleína 

Tricaprilina 

Tripalmitina 

Faixa de Faixa de N Dados 

Temperatura (K) Pressão (bar) 

313,13 
353,15 

27 

159 

10 P,T^ 

333,15 

353,15 

25 
277 

16 P.T-x.y 

308 
333 

140 
276 

15 P,V 

373,2 

473,2 

10 
50 

15 P?Tr*y 

308 
328 

141 

400 

15 PjT^y 

313,15 
333,15 

33 

311 

17 P.lVsy 

313.15 
333,15 

63 
271 

12 P,T^ 

313,15 
333,15 

46 
189 

13 

313,15 
333,15 

43 
203 

13 

313 
323 

80 
210 

38 PJy 

333,15 
353,15 

53 
250 

10 

353,15 55 
243 

5 PJ^vV 

Referencia 

Yu et alii (1992) 
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Tabela 7.25 - Parâmetros de Interação binária (todas as isotermas) determinados para 

as Três Regras Combinadas de Constituintes de Óleos e Gorduras em 

CO2 com km original. 

Sistemas 

C02 + 

Pene-Robinson 
2 Param. 

Pene-Robinson "modificada" 

99| 0,013826 -0,02308 -0,05486 -0,21807 

0,091733 0,061768 -0,23393 -0,25904 

0,104786 0,021304 -0,27871 -0,41314 

C-16 0,532311 0,128817 -0,19892 -0,29082 

C-38:0 0,177818 0,030238 -0,35291 -0,51482 

C-18:l 0,122491 0,092045 -0,32519 -0,48262 

C-18:2 0,087522 0,085821 -0,27027 -0,48697 

mC-18:l 0,053670 0,056370 -0,35550 -0,51516 

mC-18:2 0,057639 0,057750 -0,31783 -0,489471-0.00267 

lit 

III 

1:1 

tlV£l 

II 

II 

I 

Tabela 7.26 - Valores das Funções Objetivo e das Médias dos Erros Relativos de todas 

as Frações Molares para o ajuste de Parâmetros (todas as isotermas) de 

Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 com km original. 

Pene-Robinson "modificada" Sistemas 

CO2 + 

2 Param. 

F.O Xm 

C-6 3,2305 0,1797 

C-12 8,1930 0,1789 

C-14 2,9720 mm 

C-16 6,3700 
Hü 

C-18:0 | 
j 

4,6980 0,1548 

C-18:l ! 6,0858 : 0,1450 

C-18:2 4,2450 0,1717 

mC-18:l 9,8900 0,2419 

raC-18:2 8,8930 0,2290 

KM! Park 

F.O Xm F.O Xm 

3,2044 0,1780 3,2120 0,1790 

7,0127 0,1655 6,5999 0,1605 

4,2044 0,1465 4,1660 0,1457 

6,1280 0,1650 6,1320 0.1650 

5,6677 0,1700 

8,8320 0,1748 7,7500 0,1637 

6,9670 0,2199 5,8650 0,2018 

11,7360 0,2635 11,3680 i 0,2594 

10,4901 0,2491 10,2119 : 0,2458 
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.27 - Parâmetros de Interação binária (todas as isotermas) determinados para 

as Três Regras Combinadas de Constituintes de Óleos e Gorduras em 

CO2 com km do 32 grau. 

Peng-Robinson "modificada" 

KM1 

Sistemas 
2 Param. 

COj + 

II 0,162439 n 

0,001894 {«IM 

C-14 03429 II 

22856 11» 

C-18:0 

(li 

1: III 

♦mi 

61919 (IIII 

€-18:1 

0-18:2 

mC-18:l 

mC-18:2 

Tabela 7.28 - Valores das Funções Objetivo e das Médias dos Erros Relativos de todas 

as Frações Molares para o ajuste de Parâmetros (todas as isotermas) de 

Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 com km 3a grau. 

Sistemas Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada 
2 Param. KM1 Park 

CO2 + F.O Xm F.O Xm F.O Xm 

C-6 3,099 0,176 3,096 0,176 3,144 0,177 

C-12 6,730 0,162 7,677 0,173 6,472 0,159 

C-14 3,661 0,137 4,216 0,147 5,496 0,167 

C-I6 6,734 0,373 6,609 0,171 6,512 0,170 

C-18:0 4,711 0,155 ! 

C-18:l 5,785 0,141 10,089 0,187 10,487 0,190 

C-18:2 4,689 0,180 7,930 0,235 7,299 0,225 

mC-18:l 9,896 0,242 12,561 0,273 12,249 0,269 

mC-18:2 10,337 0,243 11,610 0,262 — — 

150 

Katj 

0,197920 

0,222307 

0,24429 

0,284177 

Park 

Kby 

-0,23144 

-0,31143 

-0,31998 

-0,36805 

Kdy 

0,09994 

0,006957 

0,053661 

0,05099 

nao converge 

0,310655 

0,357458 

0,361533 

-0,39366 

-0,42681 

-0,45409 

0,065052 

0,062882 

0,045829 

nao converge 
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Tabela 7.29 - Parâmetros de Interação binária (cada isoterma) determinados para as 

Três Regras Combinadas de Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 

com km original. 

Peng-Robinson "modificada'' 

C-6 

313,15 0,016181 -0,03090; -0,13129 -0,23352 0,014797 0,194736 -0,23317 0,059792 

353,15: 0,051459 0,085969 i 
1 
-0,14146 -0,19785 0,014373 0,165919 -0,20049 0,061748 

C-12 

333,15 0,088975: 0,009802 -0,22747 -0,32352 0,014628 0,259299 -0,31529 0,056318 

353,15 0,1021211 0,010548 0,174234 -0,09794 0,012967 0,203206 -0,23176 0,059963 

C-18:l 
i 

313,15 0,121366 0,09002 -0,32048 -0,49079 -0,00089 0,2160 -0,2300 0,080 

333,15 0,12460 0,096332 -0,33096 -0,48561 -0,00088 0,34767 -0,46444 0,048373 

C-18:2 

313,15 0,085776 0,005726 -0,26863 -0,41459 -0,00093 0,332894 -0,30761 0,071767 

333,15 0,093798 0,016203 -0,27053 -0,45612 -0,00092 0,391719 -0,49786 0,057725 

raC-Í8:l 

313,15 0,052087 0,056526 -0,32794 -0,53313 -0,00086 0,405235 -0,53286 ! 0,055855 

333,15 0,106912 0,089584 -0,33878 -0,52252 -0,00087 0,396310 -0,50086 0,078222 

inC-18:2 

313,15 0,051116 0,073641 -0,31414 -0,53480 -0,00086 não converge 

333,15 0,069721 0,082993 -0,31919 -0,50931 -0,00088 0,396206 -0,47586 0,08029 

151 

2 Param. KM1 Park 

Kay Kby Kay Kby 
1 

Kdy Kay Kby Kdy 
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Tabela 7.30 - Valores das Funções Objetivo e das Médias dos Erros Relativos de todas 

as Frações Molares para o ajuste de Parâmetros (cada isoterma) de 

Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 com km original. 

Sistemas Peng«Robinson Peng-Robinson "modificada"  
2 Param. KM1  Park  

CO2 + RÕ Xm EÕ Xm RÕ Xm 
— 

313,15 1,311 0,286 1,317 0,287 1,309 0,286 

353,15 3,453 0,309 1,764 0,220 1,767 0,221 

C-12 

333,15 5,890 0,243 2,544 0,159 2,547 0,159 

353,15 9,020 0,500 18,950 0,725 3,410 0,308 

C-18:l 

313,15 3,776 0,216 4,909 0,246 33,576 0,644 

333,15 2,320 0,190 2,959 0,215 2,689 0,205 

C-18;2 

313,15 1,522 0,206 3,702 0,321 5,102 0,376 

333,15 

mC-18:l 

313,15 4,222 0,342 5,144 0,378 4,745 0,363 

333,15 8,464 0,416 6,189 0,355 5,814 0,344 

mC-18:2 

313,15 4,530 0,355 4,928 0,369 _ 

333,15 5,317 0,329 4,891 0,316 4,506 0,303 
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Tabela 7.31 - Parâmetros de Interação binária (cada isoterma) determinados para as 

Três Regras Combinadas de Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 

com km 3o grau. 

Sistemas Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada" 
2 Param. KM1 Park 

C02 + Kaij Kby Kay Kby Kdy Ka^ Kb{j Kdj 

_ 

313,15 0,011626 -0,03431 -0,13722 -0,23521 0,014864 0,195703 -0,24371 0,059318 

353,15 0,045121 0,099059 -0,15324 -0,21572 0,010185 0,167823 -0,21210 0,061038 

C-12 

333,15 0,070834 0,095605 0,008765 -0,15804 0,013838 0,264349 -0,34542 0,054378 

353,15 0,064479 0,108419 -0,02101 -0,14251 0,013489 0,214317 -0,26764 0,058233 

C-18:l 

313,15 0,116232 0,088685 -0,34632 -0,51449 -0,00087 não converge 

333,15 0,118654 0,043716 -0,35862 -0,50358 -0,00087 0,357130 -0,52035 0,045887 

C-18:2 

313,15 0,105367 0,102263 -0,28369 -0,53068 -0,00087 0,403585 -0,52609 0,075975 

333,15 0,090859 0,010297 -0,28840 -0,50411 -0,00088 0,331560 -0,35981 0,068095 

mC-18:l 

313,15 0,047951 0,008254 -0,34647 -0,54836 -0,00085 0,396014 -0,54064 0,041225 

333,15 0,064130 0,084565 -0,34924 -0,45538 -0,00091 0,396620 -0,52624 0,076597 

mC-18:2 

313,15 0,048871 0,068766 -0,32825 -0,52270 -0,00087 não converge 

333,15 0,060116 0,063307 -0,33816 -0,53881 -0,00086 0,382969 -0,45912 0,081469 
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Tabela 7.32 - Valores das Funções Objetivo e das Médias dos Erros Relativos de todas 

as Frações Molares para o ajuste de Parâmetros (cada isoterma) de 

Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 com km 32 grau. 

Sistemas Peng-Rohinson Peng-Robinson "modificada"  
2 Param. KMl Park 

CO2 + RÕ Xm KÕ Xm F\Õ Xm 
_ 

313,15 1,337 0,298 1,359 0,291 1,353 0,291 

353,15 3,916 0,329 1,646 0,214 1,641 0,213 

C-12 

333,15 3,450 0,186 24,660 0,497 2,439 0,156 

353,15 3,310 0,303 16,345 0,674 3,290 0,302 

€-18:1 

313,15 3,497 0,208 5,355 0,257 _ _ 

333,15 2,518 0,198 3,630 0,238 2,923 0,214 

€-18:2 

313,15 2,789 0,278 3,310 0,303 2,197 0.247 

333,15 2,579 0,268 4,043 0,335 4,442 0,351 

mC-18:l 

313,15 3,820 0,326 5,420 0,388 5,168 0,379 

333,15 6,193 0,355 6,601 0,367 6,009 0,350 

mC-18;2 

313,15 4,548 0,355 5,258 0,382 _ _ 

333,15 4,411 0,300 5,239 0,327 5,252 0,327 
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Tabela 7.33 - Desvios Médios Absolutos para o Cálculo do Equilíbrio Líquido- Vapor 

{parâmetros para todas as isotermas) de Sistemas de Constituintes de 

Óleos e Gorduras em CO2 com km original. 

Sistemas Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada"  
 2 Param. KM1 Park  

CO2 + ÃX A 7 1 ÃT ÃX 

C-6 0,0264 0,0033 0,0325 0,0035 0,0350 0,0035 

C-12 0,0832 0,0045 0,0705 0,0051 0,0437 0,0050 

C-14 _ 0,0042 _ 0,0052 _ 0,0051 

C-16 0,0266 0,00006 0,0292 0,00006 0,0313 0,00006 

C-I8;l 0,0411 0,0010 0,0430 0,0017 0,0344 0,0015 

C-18:2 0,0424 0,0039 0,0789 0,0043 0,0639 0,0038 

mC-18:l 0,0414 0,0050 0,0370 0,0067 0,0284 0,0067 

mC-18:2 0,0364 0,0046 0,0239 0,0070 0,0226 0,0068 

Tabela 7.34 - Desvios Médios Absolutos para o Cálculo do Equilíbrio Líquido- Vapor 

(parâmetros para todas as isotermas) de Sistemas de Constituintes de 

Óleos e Gorduras em CO2 cora km 3fi grau. 

Sistemas Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada"  
2 Param. KM1 Park 

C02 + ÃT ÃF ÃY ÃT ÃT Ãí^ 

C%6 0,0279 0,0033 0,0285 0,0034 0,0294 0,0034 

C-12 0,0714 0,0038 0,0783 0,0058 0,0454 0,0052 

C-16 0,0268 0,00006 0,0321 0,00006 0,0253 0,00005 

C-18;l 0,0441 0,0009 0,0552 0,0018 0,1004 0,0015 

C-18:2 0,0559 0,0027 0,0972 0,0043 0,0907 0,0031 

mC-18:l 0,0387 0,0048 0,0258 0,0078 0,0276 0,0076 

mC-18:2 0,0372 0,0060 0,0353 0,0077 
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- Desvios Médios Absolutos para o Cálculo do Equilíbrio Líquido- Vapor 

(parâmetros para cada isoterma) de Sistemas de Constituintes de Óleos e 

Gorduras em CO2 com km 32 grau. 

Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada"  
2 Param. KM1 Park 

AÍ ÃF ÃX ÃT ÃF~ 

Tabela 7.35 

Sistemas 

CO2 + 

06 

313,15 

353,15 

C-12 

333,15 

353,15 

C-Í8:l 

313,15 

333,15 

C-I8;2 

313,15 

333,15 

niC-18;l 

313,15 

333,15 

mC-18;2 

313,15 

333,15 

0,0326 

0,1043 

0,0865 

0,0821 

0,0489 

0,02006 

0,0424 

0,0511 

0,0191 

0,0481 

0,05187 

0,0336 

0,0007 

0,0078 

0,0026 

0,0025 

0,0011 

0,0010 

0,0048 

0,0021 

0,0048 

0,0057 

0,0319 

0,0287 

0,0432 

0,0489 

0,3127 

0,2882 

0,0298 

0,0459 

0,0705 

0,0858 

0,0335 

0,0167 

0,0227 

0,0451 

0,0006 

0,0050 

0,0098 

0,0092 

0,0020 

0,0016 

0,0051 

0,0044 

0,0086 

0,0066 

0,0511 

0,0401 

0,0446 

0,0503 

0,0685 

0,1019 

0,0391 

0,0523 

0,0638 

0.0238 

0,0339 

0,0145 

0,0006 

0,0051 

0,0014 

0,0028 

0,0013 

0,0035 

0,0056 

0,0083 

0,0054 

0,0446 
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Tabela 7.36 - Parâmetros de Interação binaria e valores das Funções Objetivo e Médias 

dos Erros Relativos para os Sistemas CO2/ triglicerídio com km original. 

Sistemas 

co2 + 

Peng-Robinson 

Parâmetros 
RO 

i 
Xm Kaj Kbij 

Tricaprilina 0,059764 0,011806 11,383 0,337 

Tripaímitina 0,089659 0,103279 8,046 0,567 

Trioleína 0,034453 0,025723 ; 15,664 0,233 

Tabela 7.37 - Parâmetros de Interação binária e valores das Funções Objetivo e Médias 

dos Erros Relativos para os Sistemas (XVtriglicerídios com km do 3£ 

grau. 

Sistemas 

C02 + 

Peng-Robinson 

Parâmetros 

FO Xm Kay Kbtj 

Tricaprilina 0,049795 0,010144 9,467 0,308 

Tripaímitina 0,090 0,105078 7,728 0,556 

Trioleína 0,042602 0,010923 17,895 0,223 

Tabela 7.38 - Desvios Médios Absolutos para o Cálculo do Equilíbrio Líquido-Vapor 

de Sistemas COi/triglícerídios. 

Sistemas Peng-Robinson 

CO2 + AX A7 AZ AT 

Tricaprilina 0,0789 0,0017 0,0738 0,0019 

Tripalmitma 0,0562 0,0006 0,0559 0,0006 

Trioleína 0,0811 0,0003 0,1022 0,0002 
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Nas Figuras 7.26 a 7.40 estão representados o comportamento da equação 

de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS com dois 

parâmetros de interação binária (2 Param.) e da equação de PENG-ROBÍNSON 

"modificada" com as regras de mistura de van der WAALS com as regras combinadas 

com três parâmetros de interação binária (KM1 e Park). 

De uma forma geral verificamos que as regras combinadas com dois e com 

três parâmetros apresentaram comportamento similar, para a maioria dos sistemas 

binários de constituintes de óleos e gorduras em COi estudados. 

Quanto à utilização da função de km do 32 grau, em alguns casos, foram 

obtidos menores desvios médios absolutos para o cálculo do equilíbrio líquido vapor, 

como por exemplo: para o sistema CCV Ac. Capróico (C-6), com as regras 

combinadas com três parâmetros, os quais foram obtidos pelo ajuste para todas as 

isotermas (Tabela 7.34); e para o sistema CCVAc.Láurico (C-12), (Figuras 7.29 e 

7.31) no qual ocorreu melhoras para a estimativa da fração molar da fase líquida com a 

regra combinada (Park) com três parâmetros, e uma pior estimativa das composições 

da fase vapor. 

Para a regra combinada com dois parâmetros (2 Param.), o uso da fruição de 

km do 32 grau proporcionou menores desvios médios absolutos para a estimativa da 

fração molar da fase vapor (Tabela 7.34). No entanto, apresentou maiores desvios 

médios absolutos para a estimativa da fração molar da fase líquida, quando 

comparados com os desvios médios absolutos obtidos para o cálculo do equilíbrio 

líquido-vapor com a função de km original. 

O cálculo do equilíbrio líquido-vapor com a regra combinada de PARK et 

alii (1987) (Park), usando a função de km original, apresentou menores desvios médios 

absolutos para a fração molar da fase líquida para a maioria dos sistemas estudados, 

quando comparada com as regras combinadas com dois parâmetros (2 Param.) e a de 

KWAK & MANSOORI (1986) (KM1) (Tabela 7.33). 
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A opção pelo uso da função de km do 3- grau, para melhorar a estimativa da 

pressão de vapor dos componentes puros, não foi tão importante para melhorar o 

cálculo do equilíbrio liquido vapor dos sistemas estudados, visto que, para a faixa de 

temperatura onde há dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor entre 

constituintes de óleos e gorduras e o CO2, as contribuições da íiinção de km do 39 grau 

são quase imperceptíveis para as estimativas das pressões de vapor desses 

componentes puros, como se pode observar nas Figuras 7.20 e 7.21. 

Em relação aos sistemas binários do tipo CCVcomponentes de óleos e 

gorduras insaturados, verifica-se através de uma análise gráfica (Figuras 7.32 e 7.33) 

que, para o sistema COo/Ac.Oleico (C-18:l), a regra combinada com dois parâmetros 

apresentou melhores resultados para a estimativa da composição da fase líquida, porém 

para a região de baixa concentração de CO2 as regras combinadas com três parâmetros 

conseguiram descrever os dados experimentais de YU et alii (1992). 

Quando foram utilizados os parâmetros determinados para cada isoterma, 

ocorreu melhoras no cálculo do equilíbrio líquido-vapor de alguns sistemas, como por 

exemplo, para o sistema CCVAc. Oleico (C-18:!) (Tabela 7.35). 

Para o sistema COj/Ac.Linoleico (C-18:2), houve dificuldade para as regras 

combinadas com três parâmetros era descrever a composição da fase vapor. Neste caso 

as regras combinadas com dois parâmetros apresentaram melhores resultados para a 

fase vapor (Figuras 7.36 e 7.37 ). 

Quanto aos sistemas binários de ésteres de ácidos graxos insaturados em 

CO2, estudados neste trabalho, foram verificados melhores ajustes para a fase líquida 

tanto com a função de km original quanto com a função de km do 32 grau com as regras 

combinadas com três parâmetros (Tabelas 7.33 e 7.34). No entanto, para a estimativa 

da composição de equilíbrio da fase vapor, todas as regras combinadas apresentaram 

dificuldades para descrever os dados experimentais de ZOU et alii (1990a) (Figuras 

7.38 a 7.41). 
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Na Tabela 7,39 estão apresentados os desvios médios absolutos para o 

cálculo do equilíbrio líquido-vapor de componentes de óleos e gorduras em CO2 com 

diferentes regras de mistura e/ou modelos publicados na literatura, os quais são 

comparados com os resultados obtidos neste trabalho. Foram utilizadas somente as 

publicações que correlacionaram os mesmos dados experimentais da Tabela 7.23 para 

o cálculo do equilíbrio iíquido-vapor. São descritos a seguir as regras de mistura e/ou 

modelos comparados na Tabela 7.39. 

ZOU et alii (1990a) mediram e correlacionaram os dados dos sistemas 

CO2/ Ac Linoleico (C-I8:2), CC^/Metil Oleato (mC-18:l) e CC^/Metil Linoíeato (mC- 

18:2), com a equação de PENG-ROBINSON e com as regras de mistura de 

PANAGIOTOPOULOS & REID (1987) descritas no ítem 4.2.3. CONIGLÍO et alii 

(1995) correlacionaram os dados dos sistemas CO2/AC Linoleico (€-18:2), CíVMetil 

Oleato e COa/Metü Línoleato com os seguintes modelos do tipo EDE/Ge: equação de 

SOAVE e a regra de mistura HVM1 (Item 4.2.2) com o método UNIFAC modificada 

(LARSEN et alii, 1987) e a equação de SOAVE com a regra de mistura HVM2 (ítem 

4.2.2) com o método UNIFAC modificada (LARSEN et alii, 1987). CONIGLIO et alii 
r 

(1996) correlacionaram dados de equilíbrio líquido-vapor com o modelo LCVM (Item 

4.2.2 ). YAKOUMIS et alii (1996) correlacionaram dados de equilíbrio líquído-vapor 

de sistemas do tipo COa/ac graxos também com o modelo LCVM, porém os autores 

estimaram novos parâmetros de grupos para o método UNIFAC, específicos para as 

interações entre CO2 com compostos orgânicos do tipo: C02=COOH, C02-CH=CH, 

Pode-se verificar que para os sistemas CCVAc. Capróico (C-6), COa/Ac. 

Paimítico (C-16) e CCVAc. Oleíco (C-18:l), a equação de PENG-ROBINSON com as 

regras de mistura de van der WAALS com dois e três parâmetros apresentaram os 

menores desvios médios absolutos para a estimativa da fração molar da fase vapor, 

quando comparados com todos os modelos EDE/Ge. 
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Para os sistemas CCV Ac.Linoleico, CC^/Metil Oleato e CCh/Meíü 

Línoleato observou-se os menores desvios médios absolutos, tanto para a estimativa da 

fração molar da fase líquida quanto da fase vapor, obtidos pela equação de PENG- 

ROBINSON com as regras de mistura de PANAGIOTOPOULOS & REID (1987) 

quando comparados com a equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura 

de van der WAALS com dois e três parâmetros ajustáveis. 

Para o sistema CCV Ac. Linoleico a equação de PENG-ROBINSON com as 

regras de mistura de van der WAALS com dois parâmetros de interação binária foi 

obtido o mesmo desvio médio absoluto que o determinado pelo modelo LCVM, para a 

predição da fração molar da fase vapor. 
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• Exp. (Bbarath et alii, 1993) 
— 2 Param. 
— 3 Param. (KMl) 

  3 Param. (Park) 

0,8 0,96 0,98 1,00 0,2 0,4 0,6 

Fração Molar do CO 

Figura 7.26 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. Capróico (C-6)(2) com km onguial 

(Param, todas isolermas) a 353.15 K. 
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Exp. (Bharaíh etalii, 1993) 
- 2 Param. 
- 3 Param. (KM1) 

3 Param. (Park) 

* -7 
// 

• // 
/ / 

/ / 

0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Moiar do C02 

Figura 7.28 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. Capróico (C-6)(2) com hn do 3e grau 

(Param, por isoterma) a 353.15 K. 
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• Exp. (Bharath et alii, 1993) 
— 2 Param. 
— 3 Param. (KMl) 
  3 Param. (Park) 

•j/J 

/"/ 
/ 

e ioo 
o 

• / 

■y/ 
yy 
y 

0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.29 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. Láurico (C-12)(2) com km ongmal 

(Param, todas isotermas) a 333.15 K. 
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. (Park) 

♦ -• 

r 
V 

/S 

Figura mm 

66 



CaDÍtulo 7 Resultados e Discussão 

Exp. (Bharalh ei alii, 1993) 
2 Param. 
3 Param. (KM1) 

3 Param. (Park) 

• h 
/ / 

■' // 
■' // 

• / 

• // 

0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.31 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. Láurico (C-12)(2) com km do 3- grau 

(Param, todas isotermas) a 353.15 K. 
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Exp. (Yu et alii, 1992) 
2 Param. 
3 Param. (KM 1) 
3 Param. (Paik) 

ê 200 
0 103 
1 ]50 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.32 - Cálculo do ELV paia o sistema C02(l)/Ac. Oleico(C-18:l) (2) com km ongmal 

(Parm. todas isotermas) a 313.15K. 
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Exp (Yu et alii, 1992) 
2 Parra. 
3 Parra, (KM1) 
3 Parra. (Park) 

-§ 200 

0,0 0.2 0,4 0.6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Moiar do CO 

Figura 7.33 - Cálculo do ELV para o sistema C02(I)/Ac. OIeico(C-18:l)(2) com km do 3- grau 

(Param, todas isotermas) a 313.15 K. 
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• Exp ( Zou et atô,1990a) 
  2 Param. 
 3 Param. (KM 1) 
  3 Param. (Park) 

/; 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Moíax do C02 

Figura 7.35 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. Iinoleico(C-18:2)(2) com km original 

(Parm. todas isotermas) a 333,15 K. 
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Exp (Zou et a/H, 1990a) 
2 Param. 

3 Param. (KM1) 
3 Param. (Park) 

S 200 

•/ 
/ 

/ •• 

/V 
/ 

0,2 0.4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.36 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. linoleico (C-18:2)(2) cora km do 3" grau 

(Parra, todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Exp (Zou el alii, 1990a) 
  2 Param. 
 3 Param. (KM 1) 
  3 Param. (Park) 

/ ■ 
//.; 

//-■ 
/ /-•■ 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do C02 

Figura 7.37 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/Ac. lmoleico(C-18:2)(2) com km do 3e grau 

(Parm. por isoterma) a 333,15 K. 
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♦ Exp. (Zou et alii, 1990a) 
— 2 Param. 
-- 3 Param. (KM 1) 

  3 Param. (Park) 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do C02 

Figura 7.38 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/metil oIeato(mc-l 8:1)(2) com km origmal 

(Param, todas isotermas) a 333,15 K. 
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Exp. (Zou et alii, 1990a) 
2 Param. 
3 Param. (KM1) 
3 Param. (Park) 

0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do C02 

Figura 7.39 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/metil oleato(mC-18:1)(2) com km do 3S grau 

(Param, todas isotermas) a 333,15 K. 
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Exp. (Zou etalii, 1990a} 
2 Param. 
3 Param. (KM1) 
3 Param. (Park) 

// 

0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.40 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/metil linoleato(mC-18:2) com km ongmal 

(Param.todas isotermas) a 333,15 K. 
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Exp. (Zou et alii, 1990a) 
2 Param. 
3 Param. (KMI) 
3 Param. (Park) 

| 140 

120 

| 100 
Ph 

/ / 
/•// 

/ • / 

0,2 0,4 0,6 0,8 0,96 0,98 1,00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.41 - Cálculo do ELV para o sistema C02(l)/metil llnoleato(mC-18:2) com km do 3- grau 

(Param, por isoterma) a 333,15 K. 
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Tabela 7.39 - Desvios Médios Absolutos determinados no cálculo do Equilíbrio Líquido-Vapor com diversas Regras de Mistura para sistemas de 

constituintes de óleos e gorduras em CO2. 

Pens-Robinson Modificada0 Pene-Robinson1 Soavec Peng-Robinson (t-mPR) Sistema Peng-Robinson^ Peng-Robinson Modificada0 Peng-Robinson1 Soavec 

2 Param. KMI Park Pang. e Reid HVM1 HVM2 

CO2+ AAT AT AT AT AT AT AT AT AT AT 

C-6 0,0264 0,0033 0,0325 0,0035 0,0350 0,0035     0,0053 0,0165 

C-16 0,0266 0,00006 0,0292 0,00006 0,0313 0,00006   0,0002 0,0002 

C-18;l 0,0411 0,0010 0,0430 0,0017 0,0344 0,0015 

C-18:2 0,0424 0,0039 0,0789 0,0043 0,0639 0,0038 0,0022 0,0033 0,0071 0,0081 

mC-18:l 0,0414 0,0050 0,0370 0,0067 0,0284 0,0067 0,0122 0,0049 0,0034 0,0036 

mC-18;2 0,0364 0,0046 0,0239 0,0070 0,0226 0,0068 0,0139 0,0046 0,0042 0,0042 

0,0001 

0,0021 

0,0012 

a • Este Trabalho 

b- Zou et alii (1990) 

c - Coniglio et alii (1995) 

d - Coniglio et alii (1996) 

e - Yakoumis et alii (1996) 
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133 - Sistemas Ternários de Constituintes de Óleos e Gorduras em CO2 

A aplicação da equação de PENG-ROBINSON e da equação de PENG- 

ROBINSON "modificada" para a predição do equilíbrio líquido-vapor de sistemas 

multicomponentes foi estudada inicialmente neste trabalho a partir dos sistemas 

témários CO2/AC. Oleico/Ac. Linoleico e CC^/Metil Oleato/Ac. Oleico. 

Com os parâmetros de interação binaria entre o CO2 e os constituintes de 

óleos e gorduras determinados no ítem 7.3.2 foi realizada a predição do equilíbrio 

líquido-vapor para o módulo de cálculo do equilíbrio do programa EDEFLASH com as 

regras de mistura de van der WAALS e com as regras combinadas com dois e três 

parâmetros de interação binária. Para estes cálculos são necessários além das 

propriedades dos componentes puros e dos parâmetros de interação binária, a 

composição da mistura era base livre de solvente (CO2). Na Tabela 7.40 são 

apresentados os sistemas, as composições das misturas e as temperaturas utilizadas 

neste trabalho para a predição do equilíbrio. 

Foram utilizados os parâmetros de interação binária preditos para todas as 

isotennas e as duas funções de km (original e do 39 grau) (Tabelas 7.25 e 7.27). Os 

parâmetros de interação binária entre os constituintes de óleos e gorduras, ou seja, os 

parâmetros para as interações do tipo ac.graxo //ac.graxo j e éster í/ac.graxo j, foram 

considerados nulos devido a ausência de dados experimentais a altas pressões. ^ 

Nos Anexo G.10 e G.ll encontram-se alguns relatórios do programa 

EDEFLASH para o módulo de cálculo do equilíbrio líquido-vapor dos sistemas 

ternários estudados. Nas Tabelas 7.41 e 7.42 estão apresentados os desvios médios 

absolutos para a predição das frações moiares das fases líquida e vapor em relação aos 

dados experimentais de ZOU et alii (i990b) e YU et alii (1993) respectivamente. 
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Tabela 7.40 - Condições para a Predição do Equilíbrio Líquido-Vapor dos Sistemas 

Temários. 

Sistemas: CCT + Temperatura (K) Composição Inicial (Base Livre de 

CO2) (% molar) 

Ac.01eico(C-18:l) 

+Metil Oleato (C-18:2) 

Metil Oleato (mC-I8:l) 

+ Ac. Oleico (C-Í8:l) 

313,15 

333,15 

313,15 

333,15 

15% ac.oleico +85% ac.linoleico 

75% ac.oleico +25% ac.linoleico 

25% metil oleato+75% ac. oleico 

75% metil oIeato+25% ac. oleico 

Tabela 7.41 - Desvios Médios Absolutos para a Predição do Equilíbrio Líquido-Vapor 

(parâmetros todas isotermas) dos Sistemas Temários com km original. 

Peng-Robinson "modificada" 

KM1 Park 

AAT AT AX AT 

Sistemas Peng-Robinson 

CO2+ 

2 Param. 

AX AT 

Ac. 01eico+ 0,0947 0,0022 

Ac. Linoleico 

Metil 01eato+ 0,0193 0,0009 

Ac.Oleico 
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Tabela 7.42 - Desvios Médios Absolutos para a Predição do Equilíbrio Líquido-Vapor 
(parâmetros todas isotermas) dos Sistemas Temários com km do 3- grau. 

Sistemas Peng-Robinson Peng-Robinson "modificada" 

2 Param. KM1 Park 

CO2+ Ãí ÃF ÃJ Ã7 tkX Ãí^ 

Ac. 01eico+ 0,1025 0,0024 0,1008 0,0040 0,1475 0,0033 

Ac. Linoleico 

Metil 01eato+ 0,0193 0,0019 0,0290 0,0025 0,0167 0,0024 

Ac.Oleico 

As Figuras 7.42 a 7.53 comparam os valores experimentais de equilíbrio 

líquido-vapor dos sistemas temários (fração molar do CO2) com os valores preditos 

pelas equações de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der WAALS 

com dois parâmetros ajustáveis e de PENG- ROBBSfSON "modificada" com as regras 

de mistura de van der WAALS e as regras combinadas com três parâmetros ajustáveis 

(BM1 e Park). 

Como mostram as Figuras 7.42 a 7.49 os desvios entre os valores calculados 

e os valores experimentais das frações mo lares da fase líquida para o sistema COa/Ac. 

Oleico/Ac. Linoleico são maiores do que para os sistemas binários desses ácidos 

graxos com CO2, fato este que sugere a importância das interações entre os ácidos que 

não foi possível levar em consideração neste trabalho (parâmetros entre os ácidos 

nulos). Porém para o sistema temário CC^/Metil Oleato/Ac. Oleico (Figuras 7.50 a 

7.53) foram obtidos bons resultados para a predição do equilíbrio com as três regras 

combinadas. 

A Tabela 7.43 compara os desvios médios absolutos para a predição do 

equilíbrio líquido-vapor dos sistemas temários, determinados por diferentes regras de 

mistura e/ou modelos publicados na literatura, descritos no ítem 7.3.2, com os 

resultados deste trabalho determinados com km original (parâmetros todas isotermas). 
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A Tabela 7.43 sugere a capacidade de predição do equilíbrio líquido-vapor 

para os sistemas temários, ora em estudo, pela equação de PENG-ROBENSON com as 

regras de mistura de van der WAALS, quando comparadas com as regras de mistura 

e/ou modelos mais complexos como HVM1 e LCVM. 
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• Exp (Zou ei alii, 1990b) 
  2 Param. 
 3 Param. (KMI) 

  3 Param. (Park) 

15% (raoiar) de ac. oleico 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.42 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/Ac. oleico(C-18:l)(2)/Ac. linoleico 

(C~I8;2)(3) com km originai (Paim. todas isotermas) a 313,15 K. 
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• Exp (Zou et alii, 1990b) 
— 2 Param. 
-— 3 Param. (KM1) 
— 3 Param. (Park) 

75% (molar) de ac. oleico 

0.4 0.6 0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.43 - Predição do ELV para o sistema C02<l)/Ac. oleico(C-18:1X2)/Ac. linoleico 

(C-18:2)(3) com km originai (Parm. todas isotermas) a 313,15 K. 
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• Exp (Zou et aJii, 1990b) 
——- 2 Param. 

 3 Param. (KM1) 

  3 Param. (Parte) 

15% (molar) de ac. oíeico 

« 200 

/:' 
/: 

• /.•' 
/ .■' / 

/-■'/ 
/*.■ / 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.44 - Predição do ELV para o sistema C02 (1)/Ac. oIeico(C-18:l)(2)/Ac.linoIeico 

(C-18:2)(3) com km original (Param, todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Hxp (Zou et alii, 1990b) 
  2 Param. 
 3 Param. (KM1) 
  3 Param. (Park) 

75% (moiar) de ac. oieico 

/• 
/.- 

• Z7 

mJ 

& 150 ur, 

s. 
y y- 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fraçao Molar do CO 

Figura 7.45 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/Ac. oleico(C-I8;l)(2)/Ac. linoleico 

(C-i8:2X3) com km originai (Parm. todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Exp ( Zou ei aiii, i 990b) 
  2 Param. 

 3 Param (KM1) 
  3 Param. (Park) 

15% (molar) de ac. oleico 

0.0 0.2 0.4 0,6 0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO. 

Figura 7.46 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/Ac. oIeico(C-18:lX2)/ Ac.linoleico 

(C-l 8:2)(3) com km do 32 grau (Parm. todas isotermas) a 313,15 K. 
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• Exp ( Zou ei alii,1990b) 
  2 Param. 
 3 Param. (KM1) 
  3 Param, (Parle) 

75% (molar) de ac. oleico 

. 

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO, 

Figura 7.47 - Predição do ELV para o sistema C02 (1)/Ac. oleico(C-18:l)(2)/Ac. linoleico 

(C-18:2)(3) com km do 32 grau (Param, todas isotermas) a 313,15 K. 
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• Exp ( Zou ei aüi, 1990b) 
— 2 Param. 
— 3 Param. (KM1) 

•■■■ 3 Param. (Park) 

15% (molar) de ac. oleico /i 

• M 
' /■ 

> : 
1 : 

/ 
/ / 

/ 

5 200 
e 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.48 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/Ac. o!eico(C-18;I)(2)/Ac línoleico 

(C-I8:2)(3) com km do 32 grau (Parm. todas isoterraas) a 333,15 K. 
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• Hxp ( Zou et alii,1990b) 
  2 Param. 
 3 Param. (KMl) 

  3 Param. (Park) 

75% (molar) de ac. oleico 

150 

<D 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.49 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/Ac. oleico(C-18; 1)(2)/Ac. linoleico 

(C-18:2)(3) com km do 3e grau (Parm. todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Exp (Yu ei alii, S 993) 
  2 Param. 

 3 Param. (KMI) 
  3 Param. (Park) 

25% (moiar) de meti! oíeato 

« 200 
e 

H 
// 

íi 

// 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.50 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/nieüí oleato(mC-i 8: íX2)/Ac. oleico 

(C-18:I)(3) com km origina! (Parm. todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Exp (Yu et atü, 1993) 
  2 Param. 
 3 Param. (KM5) 

  3 Param. (Park) 

75% (molar) de metil oleato 

« 160 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.51 - Predição doELV para o sistema C02(])/metil oIeato(mC-18:IX2)/Ac. oíeico 

(C-I8:l)(3) com km origina! (Parm. todas isotermas) a333,15K. 
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• Exp ( Yu e/ o//í,1993) 
  2 Param. 

 3 Param, (KM1) 
 - 3 Param. (Park) 

25% (molar) de metil oleato 

I 

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do C02 

Figura 7.52 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/meíil oIeato(mC-18; Í)(2)/Ac. oleico 

(C-l 8; 1)(3) com km do 32 grau (Parm. todas isotermas) a 333,15 K. 
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• Exp (Ya et alii,1993) 
— 2 Param. 
 3 Param. (KM1) 
  3 Param, (Park) 

75% (molar) de metíl oleato 

S 160 

0.8 0.96 0.98 1.00 

Fração Molar do CO 

Figura 7.53 - Predição do ELV para o sistema C02(l)/metil oieato(mC-18:l)(2)/Ac. oleico 

(C-I8:l)(3) cora km do 3a grau (Parra, todas isotermas) a 333 15 K. 
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Tabela 7.43 - Desvios Médios Absolutos determinados para a Predição do Equilíbrio Líquido-Vapor com diversas Regras de Mistura para sistemas 

íemários de constituintes de óleos e gorduras era CO2. 

Soavec Peng-Robinson (t-niPR) 

HVM1 HVM2 LCVM^ i LCVM< 

Sistemas U.ILi. ■» llli IWt 

2 Param. 

CO2+ 

Peng-Robinson Modificada" 

Ac. Oleico + 
Ac. Linoleico 

Metil Oleato + 

Ac. Oieico 

AX \ AY \ &X \ AY \ AX 

0,0947 0,0022 0,0857 0,003 8 0,0921 0,0035 

Pene-Robinson 

Pang. e Reid 

0,0038 

0,0193 0,0009 0,0363 0,0017 0,0351 0,0017 0,011 0,0018 0,0012 

0,0031 0,0045 

0,0049 0,0035 

a - Este Trabalho 

b~ Yu et alii (1993) 

c - Coniglio et alii (1995) 

d - Coniglio et alii (1996) 

e - Yakoumis et alii (1996) 
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7.3.4 - Predição do Equilíbrio Líquido- Vapor de Sistemas Complexos CO/Óleos 

Vegetais 

A predição do equilíbrio líquido-vapor de sistemas complexos, de óleos 

vegetais em CO2 a altas pressões com as equações de PENG-ROBINSON e PENG- 

ROBINSON "modificada" e com as regras de mistura de van der WAALS e as regras 

combinadas com dois e com três parâmetros, representa a união dos diversos capítulos 

do desenvolvimento deste trabalho. Foram selecionados para serem estudados 

preferencialmente, os óleos vegetais que apresentam medidas experimentais de 

equilíbrio de ambas as fases (Tabela A.1). Os sistemas estudados foram COi/Óleo de 

Palma, C02/Óleo de Palmiste e COs/Óleo de Gergelim. 

A predição do equilíbrio líquido-vapor desses sistemas multicomponentes 

para o módulo de cálculo do equilíbrio do programa EDEFLASH necessita das 

seguintes informações: propriedades dos componentes puros, parâmetros de interação 

binária e composição molar do óleo vegetal em base livre de solvente (CO2). Para 

execução dos cálculos os óleos vegetais foram considerados como uma mistura de 

ácidos graxos. As composições iniciais dos óleos de Palmiste e Gergelim utilizadas são 

as mesmas publicadas pelos autores dos dados experimentais e são apresentadas na 

Tabela 7.44. Para o óleo de Palma foram utilizadas duas composições (Tabela 7.44) 

em virtude dos autores dos dados experimentais de equilíbrio não publicarem a 

respectiva composição. As propriedades físicas dos ácidos graxos utilizadas 

encontram-se na Tabela 7.7. 

Os parâmetros de interação binária (CXVac. graxo í) utilizados são os 

preditos pela correlação de dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor para todas 

as isotermas (Tabela 7.27). Foram considerados nulos os parâmetros de interação 

binária para os sistemas CXVac. graxo i onde não há dados experimentais de 

equilíbrio; e foram também considerados nulos os parâmetros para as interações do 

tipo ac. graxo i/ac. graxo J. 
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Tabela 7.44 - Composições dos Óleos Vegetais utilizadas para Predição do Equilíbrio 

Líquido-Vapordos SistemasMulticomponentes emCCE-  

Óleo de Palmiste Óleo de Gergelim 1 Óleo de Palma 

(%molar) (% molar) (%molar) 

a a b c 

C-10 2,93   —- — 

C-12 60,92 — 0,1 — 

C-14 15,54 _ 1,3 0,6 

C-16:0 6,49 9,87 46,5 28,3 

0-16:1 _ 0,1 0,8 

0-18:0 1,08 4,05 4,6 2,0 

0-18:1 11,56 40,24 37,1 49,9 

0-18:2 1,48 45,03 9,9 17,5 

018:3 0,81 0,2 0,9 

0-20:0 0,2    

a -Bharath et alii (1992) 

b - Jacosberg (1975) 

c - Trujillo-Quijano et alii (1992) 

Nos Anexos G.12 a G.15 constam alguns relatórios do programa 

EDEFLASH para o módulo de cálculo de equilíbrio dos sistemas multicomponentes 

estudados. Para comparação com os dados experimentais, os resultados da predição do 

equilíbrio líquido-vapor, em fiação molar, foram convertidos para solubilidades (g de 

óleo/g de CO?) para as diferentes composições em ácidos graxos da Tabela 7.44 e, as 

solubilidades expressas em fração mássica. A equação para transformar a fração molar 

para solubilidade é dada por: 
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Sol( góleo / SC02) = T7 I 
McO,-zCO, 

(7.1) 

z!'zco2 ~ fraÇão molar da fase líquida ou da fase vapor 

As Figuras 7.54 a 7.57 comparam os dados experimentais do equilíbrio 

iíquido-vapor dos sistemas CCVÓleo de Palmiste e CCVÓleo de Gergelim, expressos 

era fração mássica de CO2, com os valores preditos pelas equações de PENG- 

ROBINSON e regras de mistura de van der WAALS com dois parâmetros de interação 

binaria e de PENG-ROBINSON "modificada" com as regras de mistura de van der 

WAALS com as regras combinadas com três parâmetros de interação binária (KM1 e 

Park). Como mostram as figuras para estes sistemas, as regras combinadas com dois 

parâmetros de interação binária descreveram melhor a composição de equilíbrio da 

fase líquida a 333,15 K, e as regras combinadas com três parâmetros a composição de 

equilíbrio de ambas as fases a 353,15 K. 

As Tabelas 7.45 e 7.46 comparam os valores calculados para a predição do 

equilíbrio líquido-vapor do sistema CCb/Óleo de Palma, por diferentes equações de 

estado e regras de mistura com os resultados obtidos neste trabalho. Nas condições 

descritas inicialmente não houve convergência para o equilíbrio com a equação de 

PENG-ROBÍNSON "modificada" e as regras combinadas com três parâmetros de 

interação binária de PARK et alii (1987) (Park). 

Verifica-se na Tabela 7.45 que a equação de PENG-ROBINSON 

"modificada" com as regras de mistura de van der WAALS e com as regras 

combinadas KM1 com três parâmetros de interação binária, apresentaram melhores 

resultados que a equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der 

WAALS com dois parâmetros,quando comparados com os dados experimentais para 

ambas as fases líquida e vapor. 
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A equação equação de PENG-ROBINSON "modificada" apresentou 

também melhores resultados do que os obtidos pela equação de PENG-ROBINSON e 

regras de mistura de van der WAALS com um parâmetro calculados por MATHIAS et 

alii (1987), apesar destes autores terem utilizado uma mistura de triglicerídios como 

composição inicial do óleo de palma. Os melhores resultados para a predição do 

equilíbrio líquído-vapor para este sistema nas condições em estudo foram os obtidos 

pela equação PYRK descrita no Item 4.3. 
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200 
C/J </J 

0,0 0,2 

Fração em Massa do CO 

Figura 7.54 • Predição do ELV para o sistema CO, (l)/Oleo de Paljnisíe(2) a 333,15 K 

• Exp. (Bharath et alii, 1992) 
 2 Param. 

—— 3 Param. (KM1) 
  3 Param. (Park) 

: 
n 
i 
i 

4 
//■■ 

•//.•■ 
//■ 
// 
/: 

2 200 

0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0 

Fração em Massa de C02 

Figura 7.55 - Predição do ELV para o sistema CO, (I)/Óleo de Palmiste(2) a 353.15K 
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Tabela 7.45 - Predição do Equilíbrio Líquido-Vapor (fração em massa de CO2) para o sistema CCVÓIeo de Palma com diversas Regras de Mistura. 

n~i t/' ^ PYRK Experimental Peng-Robinson" Peng-Robinson Modificada" Peng-Robinson6 

T(K" 1 X Y 

2 Param. KM1 1 Param. 

X Y X 7 X 7 

323,15 208,1 0,386 0,9861 0,1758 0,9779 0,2052 0,9935 0,240 0,9827 

333,15 208,2 0,363 0,9924 0,1781 0,9797 0,1911 0,9945 0,197 0,9898 

353,15 208,0 0,331 0,9975 0,1798 0,9867 0,1660 0,9963 0,144 0,9967 

o - Este Trabalho (predição do equilíbrio baseada na composição em ácidos graxos do óleo de Palma de Jacosberg, 1975) 

b - Malhias et alii (1986) (predição do equilíbrio baseado na composição em trigliceridios do óleo de Palma 
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Tabela 7,46 - Prediçâo do Equilíbrio Líquido-Vapor {fração em massa de CO2) para o sistema CCVÓleo de Palma com diversas Regras de Mistura. 

Experimental Peng-Robinson0 

2 Param, 

Pene-Robinson Modificada" 

KM1 

Peng-Robinson 

1 Param, 

BI X Y X Y X Y X Y X Y 

208,1 0,386 0,9861 0,2300 0,7224 0,2407 0,9907 0,240 1 0,9827 0,359 0,9861 

208,2 0,363 0,9924 0,2322 0,9663 0,2195 0,9921 0,197 0,9898 0,324 0,9903 

208,0 0,331 0,9975 0,2316 0,9784 0,1852 0,9909 0,144 0,9967 ' 0,268 0,9967 

a - Este Trabalho (prediçâo do equilíbrio baseada na composição em ácidos graxos do óleo de Palma de Trujillo- Quijano el alii, 1992). 

b - Mathias et alii (1986) (prediçâo do equilíbrio baseado na composição em triglicerídios do óleo de Palma) 
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7,4 - Extração e Predição da Solubilidade de Óleos de Sementes da 

Amazônia com CO2 

Nas Tabelas 7.47 a 7.50 estão apresentados os parâmetros da operação de 

extração com CO2 supercrítico dos óleos das sementes oleaginosas. As composições 

em ácidos graxos dos diferentes óleos vegetais estão apresentadas nas Tabelas 7.51 a 

7.54. Nestas tabelas constam também as composições em ácidos graxos desses óleos, 

obtidos por processo convencional de extração com hexano. 

A Tabela 7.55 apresenta as composições em ácidos graxos dos óleos de 

sementes oleaginosas da Amazônia determinados nestes trabalho, extraídos com CO2 

supercrítico a 260 bar, e as compara com as composições em ácidos graxos de alguns 

óleos de alto valor comercial extraídos por processo convencional. 

Tabela 7.47 - Parâmetros de Extração para as diferentes condições de Operação do 
Óleo de Cupuaçu 

Pressão (bar) Temperatura Tempo de 
Extração (min) 

200 323,15 200 

250 323,15 240 

260 323,15 100 

300 323,15 140 

* massa de extrato/massa de sólido seco 

Vazão Média de Rendimento 

CO2 (kg/min) (%) 

0,66 

0,74 

46,06 

45,50 

51,80 

48,77 

Tabela 7.48 - Parâmetros de Extração para as diferentes condições de Operação do 
Óleo de Bacuri 

Pressão (bar) Temperatura Tempo de Vazão Média de Rendimento* 
Extração (min) CO2 (kg/min) 

323,15 

323,15 

323,15 

323,15 

52,52 

53,40 

♦ massa de extrato/massa de sólido seco 
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Tabela 7.49 - Parâmetros de Extração do Óleo de Maracujá. 

Pressão (bar) Temperatura Tempo de Vazão Média de Rendimento 

Extração (min) CO2 (kgTnin) (%) 

260 333,15 

* massa de extrato/massa de sólido seco 

21,54 

Tabela 7.50 - Parâmetros de Extração para as diferentes condições de Operação do 

Oleo de Palmiste. 

Pressão (bar) Temperatura Tempo de Vazão Média de Rendimento 
% 

150 323,15 

200 323,15 

250 323,15 

* massa de extrato/massa de sólido seco 

Extração (min) CO2 (kg/min 

170 0,96 32,97 

37,15 

41,81 

Tabela 7.51 - Composição em Ácidos Graxos (% molar) para as diferentes condições 

de Operação do Óleo de Cupuaçu. 

C-16 

C-I8 

C-18:l 

C-18:2 

C-18:3 

C-20 

Pressão (bar' Extração 

200 250 260 300 

9,00 7,81 10,12 9,01 

47,66 47,65 33,45 46,88 

32,05 32,21 39,10 32,60 

2,55 2,52 6,54 2,72 

0,32 0,38 0,50 0,23 

8,42 9,43 10,29 
1 

8,56 

a - Bentes et alii (1991) 
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Tabela 7.52 - Composição em Ácidos Graxos (%> molar) para as diferentes condições 

de Operação do Óleo de Palmiste. 

AG Pressão (bar) Extração 

150 200 250 Convencionaf (%) 

C-6 0,50 

C-8 4,09 3,28 2,36 8,30 

C-10 4,33 3,98 3,58 7,30 

C-12 53,10 52,20 , 51,00 49,50 

C-14 19,80 20,07 20,10 13,90 

C-16:0 9,44 10,12 10,93 6,80 

C-18:0 : 3,40 3,57 4,51 2,70 

C-18:l 5,10 5,90 6,55 9,90 

C18:2 0,74 0,88 0,97 1,10 

C-18:3 1,00 

a - Gunstone et alii (1991) 

Tabela 7.53 - Composição em Ácidos Graxos (% molar) para as diferentes condições 
de Operação do Óleo de Maracujá. 

Pressão (bar 

| 
mm 

C-12 4,17 1,44 2,15 

C-14 6,62 1,11 1,01 

C-16:0 12,83 13,18 11,45 12,97 

C-18:0 3,94 2,61 2,89 3,28 

C-18:l 20,46 16,42 17,58 16,87 

C-18:2 51,98 62,09 67,56 63,12 

C-18:3 3,15 0,52 0,60 

Extração 

Convencional^ (%) 

a - Este trabalho b - França et alii (1992) 

0,29 

0,25 

12,85 

2,90 

16,89 

65,67 

1,15 

c - Bentes et alii (1988) 

8,30 

2,00 

17,10 

72,00 

0,60 
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Tabela 7.54 - Composição em Ácidos Graxos (% molar) para as diferentes condições 

de Operação do Óleo de Bacuri 

AG Pressão (bar) Extração 

200 250 260 300 Convencional0 (%) 

C-16:0 56,81 60,66 64,60 59,93 44,20 

C-16:I 9,51 8,04 7,60 7,73 13,20 

C-18:0 1,19 1,21 1,00 1,30 2,30 

C-18:l 29,79 27,53 24,00 28,48 37,80 

C-18:2 2,70 2,56 2,80 2,56 2,50 

a - Bentes et alü (1987) 

Tabela 7.55 - Composição em Ácidos Graxos de Óleos de Sementes da Amazônia e de 
Óleos de Alto Valor Comercial. 

AG Cacaua Coco0 Palmiste0 Palma* Cupiiaçuc Bacuri0 Maracujá0 

C-6 1,3 0,5   ... -   

C-8 12,2 8,3         

C-10 8,0 7,3         

C-12 48,8 49,5   - -     

C-14 0,01 14,8 13,9 0,6       

Cl 6:0 26,0 6,9 6,8 28,3 10,1 64,6 11,4 

C-16:l 0,30 0,8   7,6   

C-18:0 34,4 2,0 2,7 2,0 33,4 1,0 2,9 

C-18:l 34,8 4.5 9,9 49,9 39,1 24,0 17,6 4 

C-18;2 3,0 14,0 1,1 17,5 6,5 2,8 67,6 

C-18:3 0,2 1,0 0,9 0,5   0,5 

C-20:0 1,0 0,1     10,2   — 

C-22:0 0,2 — —   —   — 

a - Gunstone et alü (1991) 

c - Este trabalho 

b - Trujillo-Quijano et alü (1992) 
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As composições triglicerídicas dos óleos vegetais para as diferentes 

condições de operação foram determinadas pela associação dos resultados da 

Cromatografia Líquida de Alta Eficiência (CLAE) com o cálculo estatístico, o que 

possibilitou a identificação dos principais trigiicerídios que compoem esses óleos. Com 

as composições em ácidos graxos das Tabelas 7.51 a 7.54 e com os teores de 

trissaturados foi efetuado o cálculo estatístico pelo programa GORDURAS.BAS 

descrito no Item 6.4.5.2. Os teores de trissaturados utilizados para os óleos de bacuri e 

cupuaçu foram os do óleo de cacau, (%5Ó'5,-1%) ; para o óleo de maracujá foi utilizado 

o teor de %SSS^0, e para o óleo de Palmiste o teor de %SSS=63% (GUNSTOME et 

alü, 1991). 

No Anexo J (Tabelas J.l a J.13) estão apresentadas as composições em 

trigiicerídios dos óleos de sementes da Amazônia extraídos com CO2 supercrítico para 

as diversas condições de operação. Estas tabelas apresentam as composições 

determinadas pela Cromatografia Líquida de Alta Eficiência (CLAE) em a associação 

com o cálculo estatístico. A disposição destes resultados está apresentada conforme 

descrito no Item 6.4.5.2. 

Verificou-se que, para os óleos de Cupuaçu e Bacuri, o teor de ácido oleico 

(C-Í8:0) foi menor para extração com CO2 supercrítico, para as diferentes condições 

de operação, quando comparado com o teor obtido pelo processo convencional 

(Tabelas 7.51 e 7.54). O óleo de semente de Maracujá apresentou teores de ácido 

iinoleico (C-18:2) menores que os obtidos pelo processo convencional (Tabela 7.53). 

Em geral, os teores dos ácidos graxos e dos trigiicerídios que compoem os 

óleos de Cupuaçu, Bacuri, Palmiste e Maracujá (Tabelas 7.51 a 7.54 e Tabelas J.l a 

J.12) extraídos com CO2 supercrítico entre 150 a 300 bar e 50oC apresentaram 

pequena variação com a pressão. Estes óleos, apresentam teores de alguns ácidos 

graxos, que conferem a eles características similares às de alguns óleos de alto valor 

comercial (Tabela 7.55). Estas composições são informações importantes para a 

predição da solubilidade de óleos vegetais usando equações de estado. 
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Para verificar a influência da composição inicial do sistema 

multicomponente na predição da solubilidade de óleos vegetais era CO2 supercrítico, 

foi empregada a equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de van der 

WAALS, com dois parâmetros de interação binária, para simular o equilíbrio líquido- 

vapor entre o CO2 e o óleo de Palmiste. As composições iniciais do óleo de Palmiste 

utilizadas foram a de BHARATH et alii (1992) (Tabela 7.44) e as composições do 

óleo extraído com CO2 supercrítico para as pressões de 150, 200 e 250 bar a 323,15 K 

(Tabela 7.52). Foi utilizada para a predição do equilíbrio multicomponente a mesma 

metodologia descrita no ítem 7.3.4. 

Os resultados para as prediçoes das solubil idades do Óleo de Palmiste em 

CO2 a 313,15 K estão apresentados na Figura (7.58). Pode-se verificar que apesar de, 

os teores dos ácidos graxos do óleo extraído com CO2 não terem apresentado grandes 

variações, essas composições iniciais contribuíram para a determinação de diferentes 

valores de solubilidade, principalmente a pressões entre 200 a 350 bar. Comparando os 

resultados da Figura (7.58) com os rendimentos de extração do óleo de Palmiste com 

CO2 (Tabela 7.50), verifica-se que os rendimentos e as solubilidades preditas 

aumentaram com o aumento da pressão. 
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(a) Bharath et alii (1992) 
= (b) Ext. com CO2 (150 bar) 

. (c) Ext. com CO2 (200 bar) 
(d) 

./ (c) 

com COj (250 bar)  (d) Ext. 

/ / X 
//, 

200 
iSl to d> 

/ ^ 

sol.(e óleo/g de CO,) 

Figura 7.58 - Predição da Solubilidade do Oleo de Palmiste em C02 a 313,15 K 

usando diferentes composições iniciais. 
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8 - CONCLUSÕES 

Capítulo 8 

De uma forma geral os objetivos propostos neste trabalho foram atingidos 

satisfatoriamente. Foi desenvolvido um programa computacional que permite a 

correlação e predíção do equilíbrio líquido-vapor utilizando diversas equações de 

estado cúbicas com as regras de mistura de van der WAALS e com três regras 

combinadas. O programa foi estruturado de modo a ser de fácil interação com o 

usuário em interface para "Windows" e de possibilitar a introdução tanto de outras 

equações de estado quanto de outras regras de mistura. 

A aplicação da equação de PENG-ROBINSON com as regras de mistura de 

van der WAALS e com as regras combinadas com dois e três parâmetros de interação 

binária foram estendidas a sistemas de constituintes de óleos e gorduras em CO2 

supercrítico. Foi dado preferência neste trabalho, em correlacionar os dados 

experimentais de equilíbrio de ambas as fases — talvez a forma mais difícil de 

correlacionar dados de ELV com equações de estado cúbicas — dada a importância 

dessas informações para o estudo do fracionamento de sistemas multicomponentes 

para a extração supercrítica. 

Dentre os fatores que podem afetar a precisão das EDE em predizer o 

equilíbrio líquido-vapor de compostos orgânicos em CO2 supercrítico está a falta de 

valores experimentais das propriedades físicas (pressão de vapor e propriedades 

criticas), que neste trabalho foi minimizada utilizando-se métodos confiáveis para as 

estimativas das propriedades de componentes puros onde não há dados experimentais, 

de acordo com os resultados das avaliações dos métodos preditivos descritos a seguir: 

-O método selecionado para a predíção da temperatura crítica para os ácidos 

carboxílicos/graxos, que possuem temperatura normal de ebulição medidas 

experimentalmente, foi o de CONSTANT1NOU & GANI (1994) (Zrm=-0,13%, 

.5=1,08 e #=3,39%); e para a pressão crítica, o método de SOMAYAJULU (1989) 

(Xrm=0,23%, 5=3,31% e R=l 1%). Na ausência de dados experimentais da temperatura 
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normal de ebulição, foi selecionado o método de CONSTANTINOU & GANI (1994) 

para predição das três propriedades físicas: temperatura normal de ebulição {Xmr=~ 

0,32%; <9=1,20% e i?=4,12%); temperatura crítica (Xrm^-0,13%, <9=1,08% e #=3,39%) 

e pressão crítica {Xrm=l,36%, ,9=3,51 e #=10,1%). 

- Para os ésteres de ácidos carboxílicos foi selecionado o método de JOBACK & RÉU) 

(1987) para a predição da temperatura normal de ebulição (Xm=0,35%; 5=1,70% e 

#=6,32%) e para a temperatura crítica (Znw—0,54%, 5=1,7% e #=6,04%). Foi 

selecionado o método de CONSTANTINOU & GANI (1994) para a predição da 

pressão crítica (Xrm=2,2\%, 5=3,41% e #=12,5%). 

- Foi selecionado o método indireto de TU (1994) (Am—1,30%, 5=1,81% e #= 

5,52%) para a predição do fator acêntrico de ácidos graxos de alta massa molar (C-6 a 

C-18). 

- A correlação de VETERE (1991) foi selecionada para a predição do fator acêntrico 

dos ésteres de baixa massa molar (Xrm= 1,90%, 5=2,68% e #=8,84%) e, o método 

indireto de TU (1994) foi selecionado para a predição do fator acêntrico da família de 

ésteres mtílicos (Xrm= 5,03%, 5=18,43% e #=52,97%). 

O uso da função de km do 32 grau melhora a estimativa da pressão de vapor 

para o CO2 em toda faixa de temperatura; para os ácidos graxos a função de km do 3S 

grau melhora a estimativa da pressão de vapor com o aumento da temperatura; e, para 

os ésteres de ácidos graxos pouca é a contribuição da função de km do 32 grau para a 

estimativa da pressão de vapor pela equação de PENG-ROBINSON. 

Quanto à utilização da função de km do 3fi grau para os cálculos de 

equilíbrio, em alguns casos, observou-se a obtenção de menores desvios médios 

absolutos para o cálculo do equilíbrio líquido vapor, como por exemplo: para o sistema 

CO2/ Ac. Capróico (C-6), com as regras combinadas com três parâmetros, os quais 

foram obtidos pelo ajuste para todas as isotermas (Tabela 7.34); e para o sistema 

CCVAc.Láurico (C-12), (Figuras 7.29 e 7.31) no qual ocorreu melhoras para a 
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estimativa da fração molar da fase líquida com a regra combinada (Park) com três 

parâmetros, às custas de uma pior estimativa das composições da fase vapor. 

Quanto aos sistemas binários de ésteres de ácidos graxos insaturados em 

CO2, estudados neste trabalho, verificou-se melhores ajustes para a fase líquida tanto 

com a função de km originai quanto com a função de km do 32 grau com as regras 

combinadas com três parâmetros. No entanto, para a estimativa da composição de 

equilíbrio da fase vapor, todas as regras combinadas apresentaram dificuldades para 

descrever os dados experimentais de ZOU et alii (1990a). 

A opção pelo uso da função de km do 3S grau, para melhorar a estimativa da 

pressão de vapor dos componentes puros, não foi tão importante para melhorar a 

estimativa do equilíbrio líquido vapor dos sistemas estudados, visto que, para a faixa 

de temperatura onde há dados experimentais de equilíbrio líquido-vapor entre 

constituintes de óleos e gorduras e o CO2, as contribuições da função de km do 39 grau 

são quase imperceptíveis para as estimativas das pressões de vapor desses 

componentes puros. 

Tendo por base todos os erros médios absolutos para a predíção das frações 

molares, pode-se concluir que a equação de PENG-ROBINSON com as regras de 

mistura de van der WAALS e com as três diferentes regras combinadas, descrevem 

qualitativamente o equilíbrio líquido-vapor dos sistemas estudados e que, não há 

diferenças significativas entre as regras combinadas analisadas neste trabalho quanto 

as suas habilidades em correlacionar dados de equilíbrio líquido-vapor de constituintes 

de óleos e gorduras em CO2 supercrítico. As diferenças podem ser observadas quando 

os erros médios absolutos para os sistemas individuais foram comparados. Estas 

diferenças podem ser explicadas em termos da habilidade de cada regra combinada de 

predizer as interações moleculares específicas que ocorrem nestes sistemas. 
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Os cálculos do equilíbrio líquido-vapor foram bastante satisfatórios para a 

maioria dos sistemas estudados, com erros típicos para as frações molares da fase 

líquida abaixo de 5%. Já as predições para os sistemas contendo dois ácidos (temários) 

os erros foram maiores que 8%. isto pode ser devido tanto a ausência de parâmetros 

entre os ácidos, quanto as regras de mistura de van der WAALS não conseguirem 

descrever a associação entre dois ácidos. Por outro lado o uso das mesmas resultaram 

em desvios médios absolutos menores do que os obtidos pelas regras de mistura mais 

complexas, os chamados modelos EDE/Ge. 

Pode-se verificar que para os sistemas CCVAc. Capróico (C-6), CO2/AC. 

Palmítico (C-16) e CCVAc. Oleico (C-18:l), a equação de PENG-ROBINSON com as 

regras de mistura de van der WAALS com dois e três parâmetros apresentaram os 

menores desvios médios absolutos para a estimativa da fração molar da fase vapor, 

quando comparados com os obtidos pela equação de Soave e as regras de mistura 

HVM1 e HVM2 e o modelo LCVM. 

Em relação aos sistemas complexos de óleos vegetais com CO2 foram 

obtidos resultados satisfatórios se levarmos em conta que a predição do equilíbrio foi 

realizada considerando os óleos como uma mistura de ácidos graxos e ainda com os 

parâmetros de interação binária entre os ácidos nulos. Vale ressaltar que as predições 

do equilíbrio de fases desses sistemas com equações de estado podem auxiliar as 

medidas experimentais de equilíbrio possibilitando a redução do número de 

experimentos necessários. 
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Tabela A, 1 - Dados Experimentais de Equilíbrio de Fases de Óleos Vegetais em CO2 supercrítico 

Informações Referência Sistema: CO2 + Faixa de Faixa 

Temperatura (K) Pressão 

Óleo de Amendoim 300,15-330,15 101 - 200 

Óleo de Soja 323,15 -333,15 200 - 1000 

298,15 -353,15 90 - 2600 

Óleo de Palma 323,15 - 353,15 208 - 208,2 

Óleo de Palmiste 313,15 -353,15 62,8 - 345,5 

Óleo de Gergelim 313,15 -353,15 98 - 330,5 

Óleo de Bagaço de 

Azeitona 

308,65-313,65 90-217 

Óleo de Colza 313,15-373,15 98- 846,7 

Óleo de Germe de Trigo 323,15 340 - 550 

Óleo de Tucumâ 333,15 160 - 300 

Óleo de Maracujá 313,15 - 323,15 100-150 

Número de 

Pontos 

4 Ziegler & Liaw (1993) 

Gráfico Friedrich et alii (1982) 

66 p,i> Quirin (1982) 

3 Mathias et alii (1986) 

23 P/txp Bharath et alii (1992) 

19 Bharath et alii (1992) 

27 P,T> Gonçalves et alii (1991) 

67 P,T^ Klein & Schulz (1989) 

Gráfico P,T^ Christianson et alii (1984) 

10 p,r,y França et alii (1991) 

5 PjTIP França et alii (1994) 



AnexoB 

ANEXO B 

Tabela B.l - Dados Experimentais de Equilíbrio de Fases de Constituintes de Óleos e Gorduras emC02 supercrítico 

Sistema: CO? + 1 Faixa de Faixa de | Número de | Informações | Referência 

Pontos Temperatura (K) Pressão (bar) 

Sistemas Bmános 

P,T^:,y Bharath et ali! (1993) 10 27-159 313,15 6353,15 Ac. Capróico 

Ac. Láurico P.Tpc.v Bharath et alii (\ 993) 16 25 - 277 333,15 e 353,15 

P,Trv,y Yau et alii (1992) 15 10-50 373,2 - 473,2 

Maheshwari et alii (1992) P,Xy 139-207 308-318 

Maheshwari et alii (1992) yj,y 15 140 - 276 308- 333 Ac. Mirístico 

Iwai et alii (1991) P,Xy 81 - 228 308 

Ohgaki et alii (1989) PJ.y 22 79-187 298,15-313,15 Ac.Palmítico 

Iwai et alii (1991) P,Xy 99 - 230 308 

P,Tpr,y Yau et alii (1992) 15 10-50 373,2 - 473,2 
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Tabela B.l -Continuação 

Sistema: CO2 + Faixa de 

Temperatura (K) 

Faixa de 

Pressão (bar) 

Número de 

Pontos 

■ ■■ ■   
Sistemas Binários 

353,15 - 373,15 153-304 8 

308 - 328 138-345 9 

Ac. Esteárico 308 - 328 141 - 400 15 

313,15-333,15 98,7 - 246,7 7 

Ac. Oleico 313,15 - 333,15 33-311 17 

313,15-333,15 98,7 - 246,7 9 

313,15-333,15 72 - 288 12 

303,15-323,15 106 - 262 20 

313,15 - 353,15 101 - 293 15 
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?;!>, v Bharath et alii (1993) 

Maheshwari et alii (1992) 

Maheshwari et alii (1992) P,r.v 

Chrastill (1982) P,T,y 

P,Tjc,y Yu et alii (1992) 

Chrastill (1982) P,T.v 

PT v v Zou et alii (1990a) 

Skerget et alii (1995) P,T,y 

P,T^,y Bharath et alii (1992) 



Tabela B.l -Continuação 

Sistema: CO2 + Faixa de Faixa de Número de 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

 Sistemas Binários 

313,15-323,15 9-80 16 

313-333 138-276 9 

Ac. Linoleico 313,15-333,15 63 -271 12 

313 -333 138-276 9 

Ac. Araquídico 373,2-473,2 10-50 15 

P,T^ Lockemann et alii (1994) 

P,T.y Maheshwari et alii (1992) 

P,T^y Zou et alii (1990a) 

PJ.y Maheshwari et alii (1992) 

VJ>x,y Yau et alii (1992) 



Tabela B.l -Continuação 

Sistema: CO2+ Faixa de Faixa de Número de 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

   Sistemas Binários 

Etil Acetato 303,15-323,15 20 90 43 

Etil Propanoato 303 -323 20 - 90 65 

Etil Estearato 313,15 -333,15 14 - 182 37 

EtilOleato 313,15 - 333-15 11 - 186 41 

Etil Linoleato 313,15 - 333,15 19 - 169 36 

P,1Xv Wagner & Pavlicek (1994) 

P/IXv Wagner (1995) 

p,w Bharath et alii (1989) 

?,Trx,y Bharath et alii (1989) 

Bharath et alii (1989) 



Sistema: CO2 + 

Metil Laurato 1313,15- 333,15 

Faixa de Número de 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

Sistemas Binários 

30-120 

Metil Miristato 313,15-333,15 8-120 

Metil Palmitato 313,15-343,15 
10182 

313,15 -333,15 9-130 

Metil Estearato 313,15- 343,15 
21 -204 

Metil Oleato ,313,15 -343,15 18 - 200 

313,15 -343,15 40 -189 

313,15 -343,15 29 - 136 

Metil Linoleato 313,15 -333,15 
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Informações Referência 

P,T^v Lockemann et alii (1995) 

P,W Lockemann (1994) 

P,Tpc,T Inomata et alii (1989) 

P/IXy Lockemann (1994) 

P,T,x,y Inomata et alii (1989) 

PJ^P Inomata et alii (1989) 

P,T j(,y Zou et alii (1990a) 

PJs.y Yu et alii (1992) 

RTpr.v Zou et alii (1990a) 



Tabela B. 1 -Continuação 

Sistema; CO, + Faixa de FalTa t Número de 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

 Sistemas Binárlos 
  1 

MonoLaurina 313 150 - 400 5 

Monoleina 323,15 -333,15 151-309 11 

Dilaurina 313-338 150-400 9 

Dioleina 323,15 - 333,15 151 - 309 11 

Tricaprilina 333,15 - 353,15 53 - 250 10 

Trilaurina 308 - 333 150 400 16 

313 91-253 6 

353,15 102-318 6 

Trimiristina 313 95 - 304 8 

AnexoB 

Referência 

p,t,t Ashour & Hammam (1993) 

PJ> Nilsson et alii (1991) 

p,t,t Ashour & Hammam (1993) 

p,T,T Nilsson et alii (1991) 

Bharath et alii (1993) 

p,T,y Ashour & Hammam (1993) 

p,T,t Bamberger eí alii (1988) 

p,T^t Bharath et alii (1993) 

p,T^ Bamberger et alii (1988) 



Tabela B.l -Continuação 

Sistema; CO2 + 

Trioleina 

Faixa de 

Temperatura (K) 

Tripalmitina 313 122 - 297 

298,15 -313,15 86 - 182 

353,15 

323,15-333,15 

313,15-333,15 

313,15 - 333,15 

308 - 328 

Faixa de Número de 

Pressão (bar) Pontos 

  Sistemas Binários 

12.2-297 7 

55 - 243 

172 - 309 

172 - 309 

153-310 

80 - 210 

308,15 96 - 220 

Triestearina 313,15 -333,15 79-246,7 

InformaçOes Referência 

P,T> Bamberger et alii (1988) 

PJ.y Ohgaki et alii (1989) 

PJ^.y Bharath et alii (1993) 

PJ,y Nilsson et alii (1991) 

P>T^ Nilsson & Hudson (1993) 

P,T^,y Bharath et alii (1992) 

P»T,y Riibeiro & Bernardo Gil (1995) 

P,T^ Gonçalves et alii (1991) 

P,T,y Chrastill (1982) 



Tabela B.l -Continuação 

Sistema: CO2 Faixa de 

Ac. 01eico+ 313,15-333,15 

Faixa de 1 Número de 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

Sistemas Ternários 

57 - 286 

Ac. Linoleico 

Ac. Oleico + 313,15-333,15 44-261 

Metil Oleato 

Metil Oleato + 313,15 - 333,15 47-210 

Metil Linoleato 

Metil Miristato + 313,15 - 323,15 70 - 120 

Metil Palmitato 

Ac. 01eico+ 313,15 - 333,15 200 - 300 

Trioleina 
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P,TrYry Zou et alii (1990b) 

P,T^,y Yu et alii (1993) 

Zou et alii (1990b) 

P,Tjc,y Lockemann(1994) 

P,T^:,>' Bharath ei alii (1992) 



Tabela B. 1 -Continuação 

Sistema; CO2 + Faixa de 

Temperatura (K) 

Faixa de 

Pressão (bar) 

Número de 

Pontos 

Sistemas Ternários 

Trilaurina + 313 92 - 249 8 

Trimiristina 

Trilaurina + 313 91 -247 6 

Tripalmitina 

Trimiristina + 313 92 - 304 8 

Tripalmitina 
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P,T, y Bamberger et alii (1988) 

p,T, y Bamberger et alii (1988) 

P,T, y Bamberger et alii (1988) 



AnexoB 

Tabela B.l -Continuação 

Sistema: CO2 + Faixa de Faixa de Número de Informações 

Temperatura (K) Pressão (bar) Pontos 

Trilaurina + 

Trimíristina + 

Tripalmitina 

Monoleina + 

Dioleina + 

Trioleina 

Referência 

 Sistemas Quaternários  

92 - 250 9 PJVy Bamberger et alii (1988) 

333,15 172 - 309 P,T,y Nilsson et alii (1991) 
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Anexo C 

ANEXOC 

A nomenclatura dos ácidos graxos encontrados em óleos e gorduras está 

relacionada através das séries homólogas e tabelados da seguinte forma : 

Designação - símbolos numéricos seguidos das designações das famílias 

(somente para ácidos graxos insaturados) 

Símbolos - símbolos usados no programa GORDURAS.BAS 

Posições das Duplas - Posições das duplas ligações em relação à 

extremidade carboxílica (COOH) 

Nomes comuns 

Nomes sistemáticos 

Tabela C.l - Nomenclatura dos Ácidos Graxos Saturados 

DesígnaçãolSímbolos! Nomes 1 Nomes Sistemáticos 

cápnco 

láurico 

ac. hexanóico 

Comuns 

capróico 

caprílico ac. octanóico 

ac. decanóico 

ac. dodecanóico 

mirístico ac. tetradecanóico 

palmítico ac. hexadecanóico 

esteárico ac. octadecanóico 

araquídico ac. eicosanóico 

behênico ac. docosanóico 

lignocérico ac. tetracosanóico 
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Anexo C 

Tabela C.2 - Nomenclatura dos Ácidos Graxos Monoinsaturados ou Monoenóicos 

Designação Símbolos 
Um 

MI 14:InS 

PO 16;ln7 

O 18:ln9 

G 20:1 n9 

EC 13 22:ln9 

Nomes Comuns 

miristoléico 

palmitoleico 

oleico 

gadoleico 

erúcico 

Nomes 

Sistemáticos 

ac. 9-tetradecenóico 

ac. 9-hexadecenóico 

ac, 9-octadecenóico 

ac. 9-eicosenóico 

ac. 13-docosenóico 

Tabela C.3 - Nomenclatura dos Ácidos Graxos Diinsaturados ou Dienóicos 

16:2n6 

18:2n6 

20:2n9 

Símbolos Posições das Nomes Nomes 

Comuns Sistemáticos 

7,10 ac. 7,10- 

hexadecadíenóico 

LI 9,12 iinoleico ac. 9,12- 

octadecadienóico 

8,11 ac. 8,11- 

eicosadienóico 

Tabela C.4 - Nomenclatura dos Ácidos Graxos Triinsaturados ou Trienóicos 

Designação Símbolos 
m 

Nomes 

Comuns 

16;3n3 — 7,10,13 

18:3n6 LE 6,9,12 y-Iinolênico 

18:3n3 LE 9,12,15 a-linolênico 

20:3n3 — 
11,14,17 — 

Nomes 

Sistemáticos 

ac. 7,10,13- 

hexadecatrienóico 

ac. 6,9,12- 

octadecatrienóíco 

ac. 9,12,15- 

octadecatrienóico 

ac. 11,14,17- 

eicosatrienóico 
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Anexo D 

ANEXO D 

Equações para o Coeficiente de Fugacidade 

Baseado no desenvolvimento teórico de SZARAWA & GAWDZIK (1989), 

CABRAL (1993) determinou a equação geral para o coeficiente de fugacidade de um 

componente em uma mistura de duas ou mais substâncias, para uma equação de estado 

e para as regras de mistura de van der WAALS. A equação geral para o coeficiente de 

fugacidade de um componente em uma mistura é dada por: 

2 Pvm 1 foo . rcocfr dp 

2{'Zxjbij-bm) õP . 2(Zy,j -Üp) dP ^ 

(D.l) 

A equação para o coeficiente de fugacidade de um componente em uma 

mistura para a equação de PENG-ROBÍNSON com as regras de mistura de van der 

WAALS é dada por (CABRAL, 1993): 

Pvm , f 1 {am^m + 2bmXxjaij 2am'^,xjbij) 
'"h = -^r-l+ " Vm-V

+ iJlbiRT 

vm + bm(l + 42)_ 
ii-bj 

am-vm 

Vm - bm RTbm Vm + ^(l + V2)]. [+ èm(l - V2 )] 

(D.2) 
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A equação de PENG-ROBINSON "modificada" (Eq. 4.94) é obtida 

substituindo as Eqs. (4.13) e (4.14) no termo «(7) da equação de PENG-ROBINSON 

original (Eq. 4.6): 

RT a(Tc)(l + km)-km{r/T^^ ^ 3) 

V-b V{V+b) + b{V-b) 

A expansão âo do numerador do segundo termo do segundo membro da Eq. 

(D.3) é dada por: 

Separando as variáveis das constantes na Eq. (D.4) obtém-se: 

a = <z{7c)(l + km) 

a{Tc)km2 

RT a + RTd-2yíadRT 

V{V + b) + b{V-b) 

A equação para o coeficiente de fugacidade de um componente em uma 

mistura para a equação de PENG-ROBINSON "modificada" com as regras de mistura 

de van der WAALS é dada por: 
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- ^ |rfr 2-j2bmRT lÁ RtJíL 

-M . 2(1x^-0 

i?r 2^2bm + 2V2òm 

N 

+ [2am +2RTd\ 4^mRT)). ^ + ^ + J)|vj + ^(l-^)] 

2(Z>:j4-^)[-M?r MyKaJdjRT 1 

(D. 5) 

M= In 
Vm + t>m{l + ^Í2) 

vm + bjl-j2) 

(D.6) 
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Anexo E 

ANEXOE 

Método Simplex Modificado (NELDER & MEAD, 1965) 

O método utiliza uma figura geométrica regular constituída de N+J vértices 

ou pontos, chamados de Simplex (duas dimensões triângulo, três dimensões tetraedro), 

empregando reflexões, expansões e contrações dos pontos da figura para localizar o 

ponto de mínimo de uma função objetivo. O algoritmo tem a seguinte estrutura: 

1) É dada uma estimativa inicial para os parâmetros ÍK1JC2,   K„), onde 

Ki = l 
(E.i) 

2) Um simplex inicial é construído consistindo do ponto inicial e de outro vértice J^+i, 

dado por: 

KM=\ 
(E.2) 

Ki + X 

3) A função objetivo é avaliada em cada ponto do simplex inicial. O pior ponto (maior 
—y 

valor da fimção objetivo) é substituído por um novo ponto. Considerando que Kn+\ é o 

pior ponto eKi o melhor, são possíveis então os seguintes movimentos ou mudanças 

no simplex inicial: 

a) Reflexão 

(E.3) 
Kref — Km Kn+\ 



Anexo E 

K = Ponto Médio de todos os pontos ^ ^ m 

Km = -tKi 
«1=1 

(E.4) 

b) Contração 

Kcont — h-m ~ ^-k+1 

(E.5) 

c) Expansão 

Kexp — Km+ 2l Kf-ef K-n+l 

(E.6) 

d) Novos Pontos 

_> 1 -»■ 
K; = - iCi+ 'nom 2 

Os pontos Xre/ sã" determinados e a tunção objetivo é 

calculada para cada um desses pontos. Se a menor função objetivo determinada é 

menor que a função objetivo do pior ponto então o pior ponto é substituído pelo 

melhor dos novos pontos e um novo simplex é obtido. Se todos os pontos 

Cef.Kexp.iCom determinarem funções objetivos maiores que a função objetivo do 

pior ponto então, um novo simplex é obtido. 

O procedimento descrito acima é repetido até que se atinja o criténo de 

tolerância ou o número máximo de interações. 
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AnexoF 

foeflash 
Doctcí 

1 Crtííico ÍLV "gíSg - ^ ] 

e 
EDEFLASH 

Cálculo do Equilíbrio de Fases 
Empregando EquaçSes de Estado Cúbicas 

lvvsefi 

Laboratório de Separações Físicas 

DEA/F6MJNICAMP 

Versão IX) - Novembro 1996 

Seleciona a 
página (módulo) 
em que se deseja 
trabalhar 

Conpec dr. 

Consultotia. projetos a 
estudos em computação 

■ Empresa Júnior - UN1CAMP Responsáveis 
pelo programa 

Elaborado 

aluna de doutorado 
Marilena Emmi Araújo 

orientadora 
Prolo. Dra. Maria Angela A Meireles 

e-mail; meireies@turing.uniC8mp.br 

Fecha f 

Abandona o 
programa 
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Anexo F 

AvS. EDEFLASH ■—i;-. 

Sobte Ãyista Parâmetros | 21V Gráfico 

iguacaode Estado,. 
Peng-Robinson  

  Solvente 

y Dióxidode 

Oijpõe? 

Tipo de Equilíbrio 
Líquidcf-Vapor 

Soiuto 

304,1 73,75 0,225 1 

Tc(K) Pcfbar) w 

513,9 61,4 0,644 Etanol 

Pontos 

P(bar) T(K) 

Objetivo: (•' XsV O V 

Desvio [To-? 

5,1^ 0-02G 0,9G 

11,55 0,064 0.981 

■gQ£L 0,111 0.988 

30,2 0,166 0,991 

313.4 

313,4 

313,4 fixo Estimativas Inicieis 

Ka lo,1 
313.4 

r 

r Kb 0.1 
pontos Utilizar Cslcula 

Preencha o nome 
da substância e 
clique duas vezes 
neste ícone para 
completar os 
outros campos 
automaticamente 

Clique duas 
vezes para 
carregar os 
pontos 
experimentais de 
um arquivo 

Clique duas 
vezes para 
gravar os pontos 
experimentais 
em um arquivo 

Define quantos 
dos primeiros 
pontos da tabela 
wrãn utilizados 
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Qpen 

OIC Direccones: 
c:\conBec\Tea\edefla*h 

File «ame: 
letanol.peK Cancel 

ü o:\ 
Ê' conpec 

^ea 
fe edelfash 

detault.peK 

! Read Only 

Duves ütl Files ot lype; 

1 Pontos Expeiimenlats 0 S c; 

Referenaa 

Entre com a referência de onde foram obtidos os dados 

Relatório Parcial 
im. 

Iterações: 39 

Xm = 0.0297503283407397 

S= 0.000885082036381819 

Ka= 0.230116180851087 

Kb = 0,080173752285445 

Kd = 0 

Anexo F 

Arquivo 
exemplo de 
pontos 
experimentais 

Deve ser 
preenchido com 
o artigo de onde 
os dados foram 
retirados 

■■Continuai 

Corrige tCa Kb Kd 

Gera Relatório 

Fecha 

Continua o 
cálculo para 
mais iterações 

Altera 
automaticamente 
os valores 
iniciais de Ka, 
Kb e Kd para 
cálculo futuro 

Gera relatório 
final 
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 Relatório 

1 Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta 
Parâmetros 
Data: 10/09/96 
Hora: 23:42:34 

1 Usuário: Usuário 

Equação de estado: Peng-Robinson 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Função Objetivo: X e Y 
Desvio: 1 e-7 

Solvente: Dióxido de Carbono 
Dados do solvente: 
Tc = 304.1 K 

Fechar 

Anexo F 
Janela do 
relatório final. 

Pode-se utilizar 
Ctrl-C para 
copiar partes do 
relatório para o 
clipboard. 

EDEFEASH ... .... 
ijtáfiy ; Opíões 

Sofae T AjastaParâmetcos | iJyfj 

-guacao de Estado Tc(K) Pc(bar) w Solvente 

Tipo de EquilibriQ 
Outras substâncias 

Xa Pc(bar) TC(K) Nome 

Temperatura 

Pressão bar 

Gera Relatório Kb ;<a. 

Clique duas 
vezes para 
completar os 
campos da 
tabela, tendo 
fornecido os 
nomes das 
substâncias 

Clique duas 
vezes para Ser ou 
escrever as 
matrizes em 
arquivo. 

Edita as matrizes 
Ka Kb e Kd 
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Pioxido djEtanol [Etano 

0.09 Dioxido d 

0,09 Etanol 

Etano 

linha 1 - coluna 2 

EDEFLASH 

AjustaPacametro? f EIV Sobre 

iiação de Eslado 
Peng-Robinson 

Tioo de Eguiiibno 
Líquido-Vepor 

313. h 

70 

So v te 

Dioxido de 

Biíffico I 
Opções 

oluto 

[ai Etanol 

Tc(K) Pc(bar) w 

304,1 73,75 0.225 

Tc{K) Pcíbor) w 

513,9 61,4 0,644 

Jx Pontos experimenteis 10 

Temperatura 

Pressão (bar) 

(S/passo 

C pontos 

P(b&r) X Y 

1 5,14 0,026 0,96 

l 11,55 0,064 0.381 

3 20,61 0.111 0,388 

4 30.2 0.166 0.391 

5 39,25 0,226 0,991 

Ka Kb iõeraGraficoi 

Anexo F 

Substâncias da 
tabela da tela 
principal 

A matriz é 
sempre 
simétrica. 
O programa 
garante isso. 

Linha e coluna 
da tabela 

Escolhe ou passo 
incrementai da 
pressão ou 
número de 
pontos a plotar 
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Anexo F 

j —; 

Titulo 

Pfbar) 

31 X 

70 

60 

50 

40 / ^ 

:il 

20 
\ / 

D 
>? 

Título pode ser 
modificado nas 
opções 

Erro absoluto 
médio 

0 X-Erro=0.0209613342-129722 

Y - Frro=Q.00Q996370253178869 

EDEFLASH 
=2^ 

Sotrce "^í Ajusta Parâmetro; f SI-V 

Arquivo de substâncias 

Gráfico , •Opções] 

Editar edefiash.sub 

slome do usuário 

Usuário 

Título do qratico 

Título 

T Rota barras de diferenças 

Divisões [g 

Edita banco de 
dados de 
substâncias 

Utilizado no 
relatório 

Utilizado no 
gráfico 

Escolhe se deve 
piotar X ou 
barras de 
diferença na 
forma de H 

Número de 
divisões no 
gráfico (escala) 

267 



Edeflash 
PDF.FLASH Vl-O - Guiaáo Usuário. 

Anexo F 

Suhstãnaa {EDhri^bl VrbUlI] 

Substância X» Pc w 

73,75 30A.\ xiao 

ümpa Antenor Próxima 

Remove nsere 

Fecha 

Insere a 
substância 
definida nas 
caixas de edição 

Próxima 
substância no 
arquivo 

Substância 
anterior no 
arquivo 

Limpa os dados 
das caixas de 
edição (não se 
trata de operação 
em arquivo) 

Remove a 
substância cujo 
nome está sendo 
fornecido na 
caixa de edição 
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     Anexo G 

Relatório de saida do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/19/96 
Hora: 12:31:13 AM 
Usuário: Marilena/ G.I 

Equação de estado: Peng-Robinson 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Função Objetivo; X e Y 
Desvio; 10e-4 

Solvente: Dtóxido de Carbono 
Dados do solvente: 
Tc = 304.1 K 
Pc = 73.75 bar 
w = 0.225 

Soluto; Etanol 
Dados do soluto: 
Tc = 513.9 K 
Pc = 6l.4 bar 
w = 0.644 

Referência: Suzuki et alii. J. Chem. Eng. Data 35; 63-66 (1990) 
Pontos Experimentais 
p T X Y 
5.14 313.4 0.026 0.96 
11.55 313.4 0.064 0.981 
20.61 313.4 0.111 0.988 
30.2 313.4 0.166 0.991 
39.25 313.4 0.226 0.991 
50.59 313.4 0.305 0.991 
60.22 313.4 0.398 0.991 
71.02 313.4 0.552 0.987 
74.37 313.4 0.638 0.987 
79.06 313.4 0.873 0.981 
5.44 333.4 0.02 0.905 
9.91 333.4 0.038 0.947 
21.1 333-4 0.088 0.972 
30.3 333.4 0.129 0.978 
40.43 333.4 0.169 0.981 
49.93 333.4 0.217 0.982 
60.94 333.4 0.278 0.98! 
75.29 333.4 0.372 0.979 
90.24 333.4 0.494 0.972 
99.49 333.4 0.61 0.954 
105.18 333.4 0.726 0.934 
105.8 333.4 0.763 0.923 
106.54 333.4 0.817 0.908 

Valores iniciais 
Ka (iniciaf)= 0.1 
Kb (inicia!)= 0.01 

Resultados 
Ka = 0.0922157318999552 
Kb = 2.68099999999917E-7 

Xm=0.0637 
F.O=2.1448 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeüash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/14/96 
Hora: 11:53:11 PM 
Usuário: Marilena/ G.2 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 
Função Objetivo: Y 
Desvio: 10e-5 

Solvente; metano 
Dados do solvente; 
Tc = 190.4 K 
Pc = 46 bar 
w = 0.011 

Soluto: decano 
Dados do soluto: 
Tc = 617.7 K 
Pc = 21.2 bar 
w = 0.487 

Referência: D'ÁviIa, D.G. et alü J.Chem. Eng. Data 21:4(1976) 
Pontos Experimentais 
P T X Y 
59.314 323 - 0.999442 
73.1301 323 - 0.999372 
103.824 323 - 0.999047 
87.05 348 - 0.99829 
106.39 348 - 0.99781 
71.552 373 - 0.99643 
87.047 373 - 0.99622 
74.414 398 - 0.99299 
83.691 398 - 0.99282 

Valores iniciais 
Ka(inicíal)= 0.13 
Kb (inicial)= -0.039 
Kd (inicial}= 0.04 

Resultados 
Ka = 0.131120270015572 
Kb =-0.119937614486162 
Kd= 0.119220133324802 

* 

Xm=0.02838 
F.0=0.0653 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeüash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 12/13/96 
Hora: 3:31:57 PM 
Usuário: Marilena/ G.3 

Equação de estado; Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: KM1 
Função Objetivo: Y 
Desvio: IOe-4 

Solvente: CO2 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0-225 

Soluto: 2,3- dimelilnaftaleno 
Dados do soluto; 
Tc = 764.56 K 
Pc = 29.52 bar 
w = 0.3378 

Chem Eng. Data 26:47 (1981) Referência: Kurnik et alu J. 
Pontos Experimentais 

Y 
0.9978 
0.9956 
0.99459 
0.99418 
0.99357 
0.99872 
0.99521 
0.99363 
0.99312 
0.99281 
0.99966 
0.99555 
0.99286 
0.99153 
0.99099 

T 
308 
308 
308 
308 
308 
318 
318 
318 
318 
318 
328 
328 
328 
328 
328 

P 
99 
143 
194 
242 
280 
99 
145 
195 
242 
280 
99 
146 
197 
241 
280 

Valores imciais 
Ka (imcial)= 0.239 
Kb (iinicial)^ -0.11 
Kd (inicial)= 0.60 

Resultados 
Ka = 0.2682621870849 
Kb =-0.1229637239572 
Kd = 0.614355933857 

Xm =0.03877 
F,O0.3382 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data; 11/15/96 
Hora: 5:10:17 PM 
Usuário: Manlena/G.4 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Liquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 
Função Objetivo; X e Y 
Desvio; 10e-5 

Solvente: CO2 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Soluto: C-6 
Dados do soluto: 
Tc = 663 K 
Pc = 32 bar 
w — 0.692 

Referência: Bharath et alli FluidPhaseEquil.83:183 (1993) 
Pontos Experimentais 

X 
0.3191 
0.5354 
0.7321 
0.911 
0.1709 
0.33X5 
0.4299 
0.5167 
0.704 
0.8662 

T 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 

P 
27.6 
52.9 
74 
84.6 
27.2 
54.3 
75.5 
94 
136.8 
158.8 

0.9985 
0.9993 
0,9989 

0.9987 
0.9993 
0.9992 
0.9888 
0.9644 

Valores iniciais 
Ka (micial)= 0.1 
Kb (ÍDÍdal)= -0.1 
Kd (imcial)= 0.1 

Resultados 
Ka = 0.215786509633972 
Kb =-0.216089119288881 
Kd = 0.154915680637032 

Xm=0.179 
F.03.212 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/16/96 
Hora: 8:16:25 AM 
Usuário: Mariiena/ G.5 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: KM1 
Função Objetivo: X e Y 
Desvio: 10e-5 

Solvente:C02 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Soluto: C-l2 
Dados do soluto: 
Tc = 742.68 K 
Pc= 18.65 bar 
w = 0.8689 

alíi FluidPhase Equil.83:183 (1993) Referência: Bharath et 
Pontos Experimentais 

X 
0.2471 
0.4333 
0.4818 
0.5973 
0.6672 
0.7198 
0.7773 
0.8253 
0.8529 
0.883 
0.3509 
0.5401 
0.6929 
0.7712 
0.8442 
0.8929 

T 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 
353.15 

P 
25.7 
53.4 
64.1 
89.2 
115.8 
132.7 
168.1 
203.9 
226.9 
246.4 
53.3 
100.7 
153.8 
201.5 
251.9 
276.5 

0.9995 
0.9999 
0.9996 
0.9993 
0.995 
0.9883 
0.9806 
0.9593 
0.9987 
0.9993 
0.9995 
0.9948 
0.9838 
0.9686 

Valores iniciais 
Ka (imcial)= -0.1 
Kb (inicial)= -0.1 
Kd(imcial)=0.1 

Resultados 
Ka = -0.233932725788918 
Kb = -0.259037998054737 
Kd = 0.0172754553889831 

Xm=0.1655 
F.O=7-0127 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/18/96 
Hora: 1:54:31 PM 
Usuário: Marílena/ G.6 

Equação de estado; Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 
Função Objetivo; X e Y 
Desvio; 10e-4 

Solvente: CO2 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w =0.225 

Soluto: mC-18:l 
Dados do soluto; 
Tc = 867.19 K 
Pc= 11.1 bar 
w= 0.821 

Fluids 3(1):23 (1990) Referência: Zou et aln J. Supercnt 

Y 
0.9989 
0.9947 
0.9927 
0.9889 
0.9845 
0.9813 
0.9992 
0.999 
0.9962 
0.9929 
0.9901 
0.9885 
0.9842 

X 
0.6 
0.707 
0.783 
0.856 
0.89 
0.937 
0.528 
0.589 
0.657 
0.713 
0.8 
0.86 
0.92 

T 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333-15 

P 
46.5 
66.4 
78.4 
92.9 
113.7 
133.7 
40.5 
58.3 
78.3 
100.1 
114.5 
151.2 
189.6 

Valores iniciais 
Ka (inicial)= 0.2 
Kb (micial)= -0.2 
Kd (imcial)= 0.06 

Resultados 
Ka = 0.38678574631831 
Kb = -0.49943917094879 
Kd = 0.0433706864773171 

Xnr=0.25936 
F.Ol 1.368 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/17/96 
Hora: 2:53:31 PM 
Usuário: Marilena/ G.7 

Equação de estado: Peng-Robinson 
Tipo de equilíbrio; Líquido-Vapor 
Função Objetivo: X e Y 
Desvio: 10e-5 

Solvente: CO2 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w-0.225 

Soluto: C-l»:l 
Dados do soluto: 
Tc = 796.34 K 
Pc= 12.42 bar 
w = 0.9245 

Supercrit.Flmds 5(2):114 (1992) Referência: YU et alii J. 

Y 
0.9999 
0.9999 
0.9996 
0.9987 
0.998 
0.9967 
0.9958 
0.9949 
0.9937 
0.9999 
0.9999 
0.9996 
0.9986 
0.9979 
0.9963 
0.9947 
0.9933 

X 
0.369 
0.61 
0.713 
0.736 
0.753 
0.775 
0.789 
0.8 
0.812 
0.511 
0.653 
0.712 
0.746 
0.766 
0.785 
0.804 
0.816 

T 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 

P 
33.6 
68.9 
102.5 
139.3 
177.1 
212.8 
250.6 
277.1 
310.8 
65.8 
99.2 
135.5 
179.4 
208.3 
240.6 
281.8 
311.2 

Valores iniciais 
Ka(inicial)=0.1 
Kb (inicial)^ 0.01 

Resultados 
Ka = 0.122491229401362 
Kb = 0.0920455019027031 

Xm=0.145 
F.O6.0858 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data; 11/18/96 
Hora: 11:58:57 AM 
Usuário: Marilena/ G-8 

Equação de estado; Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio; Líquido Vapor 
Regra de mistura: KM1 
Função Objetivo: X e Y 
Desvio: Í0o4 

Solvente: CO2 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 FC 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Soluto; C-I8:2 
Dados do soluto; 
Tc = 796.03 K 
Pc = 12.4 bar 
w= 0.7767 

Supercrit. Fiuids 3(1):23 (1990) Referência: Zou et alu J. 

Y 
0.9955 
0.9946 
0.9928 
0.9902 
0.9885 
0.9862 
0.9965 
0.995 
0.9935 
0.9908 
0.9892 
0-988 

X 
0.72 
0.75 
0.773 
0.788 
0.806 
0.817 
0.677 
0.702 
0.735 
0.764 
0.781 
0-808 

T 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333,15 
333.15 

P 
64 
100.2 
141.2 
182.1 
229.3 
265 
63.4 
99.4 
138 
181.6 
218.3 
271.4 

Valores iniciais 
Ka (ÍDÍcial)= -0.25 
Kb (iniciai)= -0.3 
Kd (micial)= -0.003 

Resultados 
Ka = -0.27026756966734 
Kb =-0.486974744355393 
Kd = -0.00270700896541243 

Xm=0.2199 
F.O=6.967 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo Ajusta Parâmetros 
Data: 11/18/96 
Hora: 2:36:09 PM 
Usuário: Marilena/ G.9 

Equação de estado: Peng-Robinsoa Modificada 
Tipo de equilíbrio: Liquido-Vapor 
Regra de mistura: KM1 
Função Objetivo: X e Y 
Desvio: 10e-4 

Solvente:C02 
Dados do solvente; 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Soluto: tnC-18:2 
Dados do soluto; 
Tc = 875.56 K 
Pc = 11.09 bar 
w = 0.7869 

Fluids 3(1 );23 (1990) J. Supercnt Referência: Zou et ahi 
Pontos Experimentais 

Y 
0.999 
0.9941 
0.992 
0.9897 
0.9855 
0.9808 
0.9996 
0.992 
0.9985 
0.9939 
0.9894 
0.985 
0.9811 

X 
0.597 
0.704 
0.75 
0.833 
0.894 
0.945 
0.505 
0.657 
0.725 
0.81 
0.872 
0.912 
0.941 

T 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
313.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 
333.15 

P 
43.6 
66 
72 
91 
109.9 
131 
38.1 
76.3 
103.4 
125.4 
165.6 
189-1 
202.9 

Valores iniciais 
Ka (inicial)= -0.25 
Kb (inicial)= -0.3 
Kd (inícial)= -0.003 

Resultados 
Ka =-0.317828651826858 
Kb = -0.489474434034037 
Kd = -0.00267038584167878 

Xm=0.2491 
F.O=10.4901 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data: 12/13/96 
Hora: 1:25:31 PM 
Usuário: Marilena/ G.10 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 

T = 313.15K 
P= 158.5 bar 

Solvente: COj 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Outros 2 componentes 
Nome Tc(K) 
C-18;l 796.34 
C-18:2 796.03 

w Xa 
0.9245 0.15 
0.7767 0.85 

Pc(bar) 
12.42 
12.4 

Resultados 
Nome X 
COz 0.9071339 
C-18:l 0.0139299 
C-18:2 0.0789362 

Y 
0.9930664 
0.0005253 
0.0064083 

Iterações: 74 
Erro: 8.13594482290385E-16 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data: 12/13/96 
Hora: 1:36:14 PM 
Usoario; Marilena/ G.ll 

Equação de estado; Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 

T = 333,15 K 
P = 257.7 bar 

Solvente: COz 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Outros 2 componentes 
Nome Tc(K) 
raC-18;l 867.19 
0-18:1 796.34 

Xa 
0.25 
0.75 

Pc(bar) 
11.1 
12.42 

w 
0.821 
0.9245 

Resultados 
Nome 
C02 

mC-lStl 
0-18:1 

Y 
0.9979740 
0.0008056 
0.0012203 

X 
0.8755204 
0.0311199 
0.0933597 

Iterações: 34 
Erro: 3.98581924954888E-16 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data: 11/30/96 
Hora: 11:45:28 PM 
Usuário: Marilena/ G.12 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio; Liquido-Vapor 
Regra de mistura: Park 

T = 353.15 K 
P = 310-8 bar 

Solvente: COj 
Dados do solvente; 
Tc = 304.19 K 
Pc-73.86 bar 
w = 0.225 

Óleo de Palmiste 

Outros 7 componentes 
Nome Tc(K) 
C-10 726 
C-12 742.68 
C-14 762.11 
C-16 780.38 
C-18:0 796.65 
C-18:I 796.34 
C-18:2 796.03 

Xa 
0.0293 
0.6092 
0.1554 
0.0649 
0.0108 
0.1156 
0.0148 

Pc(bar) 
21 
18.65 
16.42 
14.67 
13.25 
12.42 
12.4 

0.7342 
0.8689 
0.9432 
1.0104 
1.0861 
0.9245 
0.7767 

Resultados 
Nome 
COj 
C-10 
C-12 
C-14 
C-16 
C-I8:0 
C-18:l 
C-18:2 

Y 
0.9920917 
0.0004972 
0.0061703 
0.0007566 
6.34E-5 
6.46E-7 
0.0003079 
0,0001121 

X 
0.8332467 
0.0048859 
0.1015861 
0.0259135 
0.0108223 
0.0018009 
0.0192767 
0.0024679 

Iterações: 43 
Erro: 7.38530083725361E-16 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data: 12/13/96 
Hora: 12:38:54 PM 
Usuário; Marilena/ G.13 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura; KM1 

T = 333.15 K 
P = 319bar 

Solvente: COi 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Óleo de Gergelim 

Outros 5 componentes 
Nome Tc(K) Pc(har) w Xa 

C-16 780.38 14.67 1.0104 0.0987 

018:0 796.65 13.25 1.0861 0.0405 

OI 8:1 796.34 12.42 0.9245 0.4024 

OI8:2 796.03 12.4 0.7767 0.4503 

OI 8:3 795.72 12.38 0.6295 0.0081 

Resultados 
Nome X Y 
CO2 0.6927291 0.9976826 

C-16 0.0303276 5.98E-6 

018:0 0.0124445 8.15E-14 

OI 8:1 0.1236458 0.0004843 
OI 8:2 0.1383641 0.0018270 

€-18:3 0.0024889 5.85E-8 

Iterações: 29 
Erro: 3.60044494726558E-16 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data; 12/4/96 
Hora: 8:37:19 AM 
Usuário: Marilena/ G.14 

Equação de estado: Peng-Robinson Modificada 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 
Regra de mistura; KM1 

T = 353.15 K 
P = 208.0 bar 

Solvente: CCK 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc= 73.86 bar 
w = 0.225 

Óleo de Palma - Composição Jacosberg (1975) 

Outros 9 componentes 
Nome Tc(K) Pc(bar) w Xa 

C-12 742.68 18.65 0,8689 0.001 

C-14 762.11 16.42 0.9432 0.013 

C-16:0 780.38 14.67 1.0104 0.465 

0-16:1 780.04 14.15 0.8669 0.001 

C-18:0 796.65 13.25 1.0861 0.046 

C-I8:l 796.34 12.42 0.9245 0.371 

€-18^ 796.03 12.4 0.7767 0.099 

C-18:3 795.72 12.38 0.6295 0.002 

C-20 811.57 11.03 1.1408 0.002 

Resultados 
Nome X Y 

CO2 0.5491233 0.9994151 

C-12 0.0004509 5.14E-6 

C-14 0.0058614 1.97E-5 

€-16:0 0.2096577 1.67E-5 

0-16:1 0.0004509 9.64E-I1 

C-18:0 0.0207403 1.47E-12 

0-18:1 0.1672753 0.0002483 

0-18:2 0.0446367 0.0002949 

0-18:3 0.0009017 2.62E-8 

C-20 0.0009017 9.76E-17 

Iterações: 14 
Erro: 9.86980536243524E-17 
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Anexo G 

Relatório de saída do programa Edeflash módulo ELV 
Data: 12/8/96 
Hora: 4:59:09 PM 
Usuário: Marilena/ G. 15 

Equação de estado; Peng-Robinson 
Tipo de equilíbrio: Líquido-Vapor 

T = 333.15 K 
P = 208.2 bar 

Solvente: CCb 
Dados do solvente: 
Tc = 304.19 K 
Pc = 73.86 bar 
w = 0.225 

Óleo de Palma - Composição Trujillo-Quijano et alii (1992) 

Outros 7 componentes 
Nome Tc(K) Pc(bar) w Xa 

0-18:3 795.72 12.38 0.6295 0.009 

C-14 762.11 16.42 0.9432 0.006 

€-16:0 780.38 14.67 1.0104 0.283 

C-16;l 780.04 14.15 0.8669 0.008 

C-18:0 796.65 13.25 1.0861 0.02 

€-18:1 796.34 12.42 0.9245 0.499 

€-18:2 796.03 12.4 0.7767 0.175 

Resultados 
Nome X Y 

CO2 0.6532186 0.9945050 

€-18:3 0.0031210 0.0012598 
C-i4 0.0020807 3.53E-5 
C-16:0 0.0981391 6.64E-7 

C-I6:l 0.0027742 0.0004967 

€-18:0 0.0069356 9.69E-6 

€-18:1 0.1730439 0.0018088 

€-18:2 0.0606867 0.0018841 

Iterações; 23 
Erro: 2.98047525014356E-16 
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 Anexo H 

ANEXO H 

Tabela H.I.- Banco de Dados Experimentais de Pressão de Vapor de Ácidos Graxos e 

Ésteres de Ácidos Graxos Utilizado para Avaliação dos Métodos de 

Predição de Pressão de Vapor e do Fator Acêntrico. 

Famiíia Símbolo Faixa de P N0 de Referência 

(bar) pontos 

Ácidos Graxos C-leC-5 0,01 - 1,72 114 Ambrose e Chiasse (1987) 

C-3 e C-4 0,02 - 2 58 Ambrose et alii (1981) 

C-2,C-l,C-9 0,01 - 1,31 130 Boublikeí a/k (1984) 

C-6 aC-18 le"6 - 1,99 312 AshoureWennensten(1989) 

Ésteres Metílicos mC-1 a mC-16 0,03 - 2 170 Boublik et alii (1984) 

Ésteres Etílicos eC-laeC-3 0,02-2 61 Boublik et alii (1984) 

Ésteres pC-IapC-2 0,02-2 43 Boublik et alii (1984) 

Propílicos 

Ésteres Butílicos bC-1 0,04-1,2 18 Boublik ei a///(1984) 
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Anexo H 

Tabela H.2 - Dados Experimentais de Propriedades Físicas de Ésteres de Ácidos 

Carboxíiicos/Graxos. 

Ésteres TbÇKf Tc (K f Pc (bar)0 
(g/cmV M (g/grao!) 

Metil Formato 305,07 486,70 60,00 ■ ^ 60,05 

Metil Acetato 330,25 506,90 46,90 ■tebiiSi® ■ 74,08 

Etii Formato 327,54 507,90 47,39 74,08 

Etil Acetato 349,84 524,10 38,50 0,9003 88,11 

Metil Propionato 1 352,70 530,60 40,00 0,9150 88,11 

Propil Formato 354,05 536,80 ; 40,60 0,9058 88,11 

Isopropil Formato 341,55 521,0 40,00 0,8728 88,11 

Etil Propionato 371,94 546,10 33,59 0,8917 102,13 

Propil Acetato 374,58 549,40 33,29 0,8878 102,13 

Metil Butirato 375,68 554,40 34,70 0,8984 102,13 

Metil Isobutirato 365,27 540,10 34,29 0,8906 102,13 

Buíil Formato 379,0 559,80 35,89 0,8885 102,13 

Isobutil Formato 371,24 551,30 38,79 0,8854 102,13 

Etil Butirato 394,57 577,0 30,60 0,8785 1 116,16 

Etil Isobutirato 383,20 563,60 34,29 0,8693 116,16 

Propil Propionato 395,45 578,00 30,00 0,8809 116,16 

Isobutil Acetato 389,02 563,90 31,79 0,8712 116,16 

Propil Isobutirato 406,55 589,10 27,99 0,8843 130,19 

Isobutil Isobutirato 421,64 601,90 24,50 0,8750 144,22 

a - DECHEMA (Siimnrock et alii, 1986) 

b - CRC (1993) 
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Anexo H 

Tabela H.3 - Parâmetros da Equação de Wagner para os Ácidos Carboxílicos/Graxos. 

AG A B C D 

C-l -9,3396 3,3630 -1,1996 -3,4485 

C-2 -9,8966 4,8352 -6,8230 5,1809 

03 -7,9561 0,0585 -3,7164 -3,3869 

C-4 -7,5797 -1,0637 -4,2153 -4,3543 

C-5 -8,6583 0,8560 -9,4306 21,4271 

C-6 -7,5136 -1,9884 -5,3251 -3,5830 

C-l -8,4952 -1,7391 5,2943 -98,1793 

C-8 -7,2596 -4,0564 1,1033 -43,6593 

C-9 30,4362 -82,1368 74,1130 -24,1239 

C-10 -5,6088 -7,1340 3,9090 -62,9099 

C-12 -10,1437 1,9563 -9,8437 -34,1094 

C-14 -12,2018 5,6360 -13,3845 -49,7038 

C-16 -16,2676 15,6502 -35,5634 39,1820 

. C-l8:0 -17,1559 16,6941 -36,5047 36,8438 
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Anexo H 

Tabela H.4 - Parâmetros Estatísticos da Regressão não Linear de Dados de Pressão de 

Vapor de Ácidos Carboxílicos/Graxos para a Equação de Wagner. 

AG Xp (kPa) 5(kPa) £/>(kPa) em(lt(kPa) ^(kPa) Ã(kPa) 

CT -2,75e-3 0,0702 8,58e-3 0,2719 -0,1867 0,4586 

C-2 -L40e-3 0,0759 0,0139 0,1903 -0,2080 0,3983 

C-3 -6,63e-5 2,80e-3 5,29e-4 5,25e-3 -7,17e-3 0,0124 

C-4 -8,93 e-4 0,0732 0,0134 0,1953 -0,0663 0,2616 

C-5 -5,43e-3 0,1193 0,0174 0,2921 -0,2740 0,5661 

C-6 2,15e-4 0,1031 0,0149 0,300 -0,3198 0,6196 

C-7 5,03e-5 0,0388 5,49e-3 0,0626 -0,1270 0,1896 

C-8 3,83e-3 0,0617 9,20e-3 0,1738 -0,1933 0,3671 

C-9 -4,526-4 0,0620 9,81e-3 0,1822 -0,1182 0,3004 

C-10 4,72e-3 0,0686 0,0103 0,2722 -0,1306 0,4028 

C-12 Í,82e-3 0,0623 8,73e-3 0,2429 -0,1464 0,3893 

C-14 3,90e-3 0,0909 0,0146 0,1743 -0,3995 0,5738 

C-I6 1,49e-4 0,0438 7,51e-3 0,1370 -0,1487 0,2857 

C-18;0 -2,77e-4 0,0388 7,21e-3 0,0717 -0,1201 0,1918 

- Erro Absoluto (e) 

- Média do Erro Absoluto (Xp) 

- Desvio Padrão (S) 

- Erro Padrão (Ep) 

- Faixa de Erro (R) 

N = número de pontos 

e - Pcal ~ Pexp 

i 11/2 

N-l i 

r - S 

Ep~4N 

R ~ ^max ~ emin 
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Anexo H 

Tabela H.5 - Parâmetros da Equação de Wagner para os Esteres de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos. 

Esteres A B C D 

Metil Formato -11,0397 -1,5817 56,2042 -366,5798 

Metil Acetato -7,4701 1,2848 -3,5621 -1,9453 

Metil Propionato -4,7855 -5,5014 7,3398 -30,2032 

Metil Caproato -15,6645 17,3816 -27,4166 46,6637 

Metil Caprilato -37,7197 70,9585 -119,0961 287,8335 

Metil Caprato -13,0673 11,5045 -23,5650 45,4331 

Metil Laurato -13,6234 13,8581 -29,8687 57,2552 

Metil Miristato 2,2177 -22,3488 23,1897 -21,9833 

Metil Palmitato -7,4500 -1,4849 0,2545 -26,5481 

Etil Formato -4,3060 -5,6252 6,5973 -23,4319 

Etil Acetato -7,4841 0,9485 -3,4289 -3,5127 

Etil Propionato -8,4279 2,7788 -6,2720 0,6767 

Propil Formato -31,8701 60,6984 -101,2900 234,6844 

Propü Acetato -7,6946 1,0588 -3,7497 -3,8997 

Butil Formato -6,5118 -1,0044 -4,0832 14,6003 



Anexo H 

Tabela H.6 - Parâmetros Estatísticos da Regressão não Linear de Dados de Pressão de 
Vapor de Ésteres de Ácidos Carboxílicos/Graxos para a Equação de 

Wagner. 

Esteres 

Metil Formato 

Metii Acetato 

Metil Propionato 

Metil Caproato 

Metil Caprilato 

Metil Caprato 

Metil Laurato 

Metil Miristato 

Metil Palmitato 

Etü Formato 

Etil Acetato 

Etil Propionato 

Propil Formato 

Propil Acetato 

Butil Formato 

^(kPa) S(kPa) L/TkPa) i?(kPa) 

5,09e-3 0,8347 0,2640 1,2364 -1,4175 2,6539 

-6,09e-6 0,0124 2,43e-3 0,0398 -0,0281 0,0679 

5,83e-5 0,0322 8,32e-3 0,0485 -0,0916 0,1401 

8,476-5 0,0186 4,79e-3 0,0424 -0,0232 0,0656 

9,20e-4 0,0373 7,62e-3 0,1038 -0,0649 0,1687 

8,07e-5 0,0197 4,01e-3 0,0334 -0,0385 0,0719 

-5505e-5 0,0165 4,77e-3 0,0379 -0,0245 0,0624 

l,07e-5 0,0136 3,30e-3 0,0266 -0,0197 0,0463 

-l,08e-4 0,0261 0,0106 0,0464 -0,0263 0,0727 

7,85e-5 0,0230 6,38e-3 0,0319 -0,0476 0,0795 

2,45e-5 2,97e-3 5,25e-4 5,75e-3 -5,99e-3 0,0117 

6,02e-5 0,0572 0,0143 0,1673 -0,1149 0,2822 

-l,43e-4 0,6482 0,1674 1,3939 -1,3245 2,7184 

8,47e-5 3,90e-3 7,37e-4 0,0161 -5,56e-3 0,0217 

-3,57e-3 0,3947 0,0930 0,7620 -0,6868 1,4488 
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Anexo H 

Tabela H.7 - Parâmetros da Correlação de Vetere (1991) para os Ácidos 
Carboxüicos/Graxos. 

AG A B 

C-l -8,5032 2,1864 -2,4888 

C-2 -8,9221 2,6783 -4,4208 

C-3 -9,4574 3,2800 -7,1944 

C-4 -9,7545 3,6269 -9,0540 

C-5 -10,1969 4,0610 -11,4461 

C-6 -10,2181 4,1909 -12,5339 

C-7 -10,3179 4,3640 -13,8811 

C-8 i -10,5641 4,6373 -15,7755 

C-9 -10,2923 4,5381 -15,8009 

C-10 -10,1972 4,5761 -16,6062 

C-l 2 -11,1355 5,5171 -23,9952 

C-14 -11,7116 6,1883 -30,6302 

C-l 6 -12,0824 6,6793 -36,4196 

C-18:0 -12,9023 7,6148 -47,6499 
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Anexo H 

Tabela H.8 - Parâmetros Estatísticos para a Predição da Pressão de Vapor de Ácidos 

Carboxílicos/Graxos pela Correlação Vetere (1991). 

AG Xp (kPa) S (kPa) £p(kPa) w(kPa) emm{kPa) /?(kPa) 

CG -1.1660 09615 0,1175 2,6905 -2,7641 5,4546 

C-2 -1,1465 0,4264 0,0778 -0,1813 -1,6955 1,5142 

C-3 -0,7332 1,4604 0,2760 0,1514 -5,2777 5,4291 

C-4 -0,2055 1,2071 0,2204 0,6744 -4,2901 4,9645 

C-5 -0,2948 0,3376 0,0492 0,1467 -1,8001 1,9468 

C-6 0,2808 0,4766 0,0688 1,3324 -1,3421 2,6745 

C-7 -0,0355 0,1106 0,0156 0,1406 -0,3008 0,4414 

C-8 0,4582 0,7082 0,1056 1,5790 -1,0187 2,5977 

C-9 -0,2320 0,2146 0,0339 -0,0494 -0,8815 0,8321 

C-10 0,7590 1,2971 0,1956 2,5518 -4,8624 7,4142 

C-12 -0,7080 0,9759 0,1367 2,8241 -2,6375 5,4616 

C-14 -1,6042 1,7802 0,2851 -9,90e-5 -4,8349 4,8348 

C-16 -2,0390 2,1056 0,3611 -9,97e-5 -5,5715 5,5714 

C-18;0 -2,3210 2,8234 0,5243 -l,99e-4 -9,0698 9,0696 
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Anexo H 

Tabela H.9 - Parâmetros da Correlação de Vetere (1991) para os Ésteres de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos. 

Ésteres A B C 

Metil Formato -7,7577 2,5345 -4,7944 

Metil Acetato -8,1288 2,7394 -5,6193 

Metil Caproato -9,1486 3,18115 -7,4468 

Metil Caprilato ■ -9,6951 3,3706 -8,0842 

Metil Caprato -10,2135 3,5237 -8,3861 

Metil Laurato -10,6741 3,6359 -8,2728 

Metil Palmitato -11,3128 3,7259 -6,7923 

Metil Miristato -11,0541 3,7058 -7,7246 

Tabela H.I0 - Parâmetros Estatísticos para a Predição da Pressão de Vapor de Ésteres 

de Ácidos Carboxílicos/Graxos pela Correlação de Vetere (1991). 

Ésteres Xp (kPa) S (kPa) 

Metil Formato 
-4,6159 1,2910 

Metil Acetato 
-1,4014 0,9920 

1,8200 1,2861 
Metil Caproato 

Metil Caprilato 1 0,9316 0,3879 

Metü Caprato 
-1,4364 0,9736 

Metil Laurato 
-4,1804 2,0813 

Metil Palmitato 
-0,7149 0,5282 

Metil Miristato 
-4,9499 3,3469 

EpÇkPá) WOcPa) emin(kPà) /?(kPa) 

-3,0735 -6,8424 3,7689 

-0,2726 -3,6893 3,4167 

0,3321 4,3230 0,1856 4,1374 

0,0792 1,8891 0,2387 1,6504 

0,1987 -0,2774 -3,5390 3,2616 

0,6008 -1,2775 -7,8309 6,5534 

0,2156 -0,1780 -1,6733 1,4953 

0,8117 -0,9194 -11,1313 10,2119 
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Anexo H 

Tabela H.ll - Parâmetros do Método de Tu (1994) para os Ácidos 

C-l 

C-2 

C-3 

C-4 

C-5 

C-6 

C-7 

C-8 

C-9 

C-10 

C-12 

C-14 

C-l 6 

C-I8:0 

A B C D 

41,0566 -71,1582 16,8126 -2,3332 

-10,7741 -5,2702 -24,9966 3,3622 

-7,2212 -23,5471 3,2894 

-3,7747 -22,1410 3,2187 

-0,4247 -34,3464 -20,7742 3,1500 

2,8384 -43,5139 -19,4430 3,0831 

6,0242 -52,4644 -18,1432 3,0178 

9,1424 -61,2249 -16,8711 2,9539 

12,2027 -69,8226 -15,6226 2,8912 

15,2147 -78,2846 -14,3938 2,8292 

21,1324 -94,9102 -11,9795 2,7081 

26,9729 -111,3188 -9,5967 2,5883 

32,8133 -127,7273 -7,2139 2,4686 

38,7310 -144,3529 -4,7996 2,3473 
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Anexo H 

Tabela H.12 - Parâmetros Estatísticos para a Predição da Pressão de Vapor de Ácidos 
Carboxíücos/Graxos pelo Método de Tu (1994). 

AG Xp(kPa) S (kPa) ^(kPa) W(kPa) eOTÍK(kPa) Ã(kPa) 

CG 19986 5J462 0,6287 22,5135 0,5055 22,008 

C-2 4,4602 5,9330 1,0832 18,1776 -0,8136 18,9912 

C-3 1,0113 3,3538 0,6338 12,0394 -1,1777 13,2171 

C-4 -0,0244 0,9320 0,1702 3,4398 -0,9781 4,4179 

C-5 0,7271 1,6906 0,2466 7,4838 -0,1781 7,3057 

C-6 2,3741 2,9266 0,4224 9,0676 6,08e-4 9,0670 

C-7 0,0569 0,1290 0,0182 0,2494 -0,2557 0,5051 

C-8 2,0916 2,3973 0,3574 7,8933 4,36e-4 7,8929 

C-9 -0,2528 0,2644 0,0418 -3,02e.3 -1,0135 1,0105 

C-10 0,7940 0,9883 0,1490 2,7054 9,38e-5 2,7053 

C-12 0,6274 0,8859 0,1240 2,0347 -1,6605 3,6952 

C-14 0,4718 0,7765 0,1243 2,3293 6,80e-5 2,3292 

C-16 -0,0895 0,1423 0,0244 0,0426 -0,4645 0,5071 

C-18:0 -0,2299 0,5414 0,1005 0,0129 -2,4262 2,4391 
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Anexo H 

Tabela H.13 - Parâmetros do Método de Tu (1994) para os Esteres de Ácidos 
Carboxílicos/Graxos (Pressão em kPa).   

D C A Esteres 

-1,9591 

-2,3601 

-2,5569 

-2,6868 

-2,8503 

-3,0442 

-3,4602 

-3,2554 

16,5596 

20,8534 

24,7705 

27,3547 

30,6083 

34,4681 

42,7457 

38,4054 

-67,4665 

-80,1562 

-107,1305 

-124,9265 

-147,3315 

-173,9115 

-230,9136 

-202,8431 

43,0915 

50,3194 

59,9207 

66,2550 

74,2298 

83,6907 

103,9800 

93,9886 

Metü Formato 

Metil Acetato 

Metil Caproato 

Metil Caprilato 

Metil Caprato 

Metil Laurato 

Metil Paímitato 

Metil Miristato 

Tabela H.14 - Parâmetros Estatísticos para a Predição da Pressão de Vapor 
de Ácidos Carboxilicos/Graxos pelo Método de Tu (1994). 

Esteres AT (kPa) S (kPa) í £p(kPa) 1 ewac(kPa) j emj>,(kPa) J 
K(kPa) 

5,3324 

5,2133 

7,0579 

4,9523 

0,5143 

5,9428 

1,7604 

4,827 
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Anexo J 

ANEXO J 

Tabela J.l - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Cupuaçu extraído 

com CO2 Supercrítico a 200 bar e 50oC. 

NP Grupo 
1 

Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

TG Grupo 

46 52:3 

48 50:1 

50:2 

50 52:1 

54:2 

52 54:1 

0,7074 

1,8424 

3,2726 

14,6400 

10,5316 

7,9050 

41,0150 

P O LI 

P LE S 

091 0,2913 

822 

P O P 1,7230 1,7230 

P O O 2,1375 

P LI S 

P 0 S 18,2490 18,2490 

SOO ■jT TITM 7,4750 

S LI S 3,8444 

P O A 3,2240 51,5431 

SOS 48,3191 

54 1 56:1 SOA 
1 

17,0730 17,0730 19,9020 

56 58:1 A O A 1,5081 1,5081 0,1840 
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Tabela J.2 - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Cupuaçu extraído 

com CO2 Supercrítico a 250 bar e 50oC. 

Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

TG Grupo 

52:3 P 0 LI 

P LE S REH 

0,3511 

50:1 P O P 1,5761 1,5761 

52:2 P O O 

P LI S 

0,7939 

1,5045 

2,2984 

54:3 S O LI 

S LE S 

OOO 

0,7579 

0,6921 

0,1000 

1,5500 

52:1 P O S 19,2450 19,2450 

54:2 P LI A 

SOO 

S LI S 

0,2978 

4,8437 

4,5899 

9,7314 

54:1 P 0 A 

SOS 

3,8060 
58,6668 

62,4728 

56:2 S LI A 

O O A 

1,8167 

0,9585 

2,7752 

CLAE 
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Anexo J 

Tabela J.3 - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Cupuaçu extraído 

com CO2 Supercrítico a 260 bar e 50oC. 

Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

TG Grupo 

52:3 P 0 LI 

P LE S 

1,7317 

0,1941 

1,9258 

54:4 S O LE 

S Li LI 

O O LI 

2,3797 

50:1 P 0 P 2,2968 2,2968 

52:2 P O O 

P LI S 

5,1766 

2,5396 

7,7162 

54:3 S O LI 

OOO 

5,7249 

2,9167 

8,6416 

50 52:1 P O S 15,1837 15,1837 56,7346 

54:2 P LI A 
SOO 

S LI S 

0,7812 

17,1104 

4,1972 

22,0888 

56:3 S LE A 

O LI A 

0,1974 

1,7608 

1,9582 

52 54:1 

! 

P O A 

S S O 

SOS 

4,6708 

0,1990 

25,0936 

29,9634 22,9846 

56:2 S LI A 

0 O A 

2,5823 

5,2635 

7,8458 
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Anexo J 

Tabela J.4 - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Cupuaçu extraído 

com CO2 Supercrítico a 300 bar e 50oC. 

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

TG Grupe 

CLAE 

46 52:3 

48 50:1 

P O LT 

P LE S 

P O P 

P O O 

P LI S 

S O LT 

S LE S 

OOO 

2,0414 

1,0770 

1,7725 

Grupo 

0,3297 0,8524 

2,0414 3,3146 

2,8495 4,6001 

1,4671 

4,6001 

1,4743 

50 52:1 

54:2 

21,2439 21,2439 23,9554 

5,6040 10,2152 

P O S 

5,6040 

4,6112 
SOO 

sus 

12,1262 

53,6770 
59,1460 

2,7072 

3,8790 

55,2670 
P O A 

SOS 
52 54:1 

1,6840 

1,0232 
S LI A 

O O A 
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Anexo J 

Tabela J.5 - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Bacuri 

CO2 Supercrítico a 200 bar e 50 C. 

extraído com 

Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

TG Grupo 

48:3 PO PO PO 0,0214 0,0214 1,4359 

50:4 PO PO LI 0,0182 0,0182 0,8507 

52:5 PO LI LI 0,0051 0,0051 

54:6 LI LI LI 0,0004 0,0004 

48:2 P PO PO 1,1699 1,1711 

PO P PO 0,0012 

50:3 P PO LI 0,6642 0,8661 2,9578 

PO P LI 0,0007 2,2222 

PO PO O 0,2012 0,4828 

0,8861 

52:4 P LI U 0,0942 0,2085 0,3355 

PO O LI 0,1142 

LI P U 0,0001 

54:5 O LI LI 0,0162 0,0162 

48:1 P P PO 0,0688 16,0476 

P PO P 15,9788 

50:2 P P LI 0,0195 11,9177 

P PO O 7,3294 

P LI P 4,5365 

PO P O 0,0078 0,5820 

PO PO S 0,0245 2,6140 

0,6945 

52:3 P O LI 2,0809 2,7273 7,3482 

PO O O 0,6303 0,4396 

PO LI S 0,0139 9,0615 

O P LI 0,0022 

54:4 S LI LI 0,0019 0,1808 

O O LI 0,1789 
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Anexo J 

Tabela J.5- Continuação 

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

Grupo 

CLAE 

P P P 

P P O 

P PO s 

P O P 

P o o 

P LI S 

PO O S 

S O LI 

OOO 

P P S 

P S O 

P O s 
S PO s 

soo 

S LI S 

O s O 

0,9400 

0,2156 
0,6694 

50,0534 

11,4816 

0,1900 

0,1535 

0,0435 

0,6582 

0,9400 

50,9384 

11,8251 

0,7017 

0,0590 

2,1129 

0,2425 

1,5127 

,4359 

,4433 

,2559 
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Anexo J 

Tabela J.6. - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Bacuri extraído com 

CO2 Supercritico a 250 bar e 50° C. 

Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

TG Grupo 

48:3 PO PO PO 0,0056 0,0056 0,3795 

50:4 PO PO LI 0,0053 0,0053 

52:5 PO LI LI 0,0017 0,0017 

48:2 P PO PO 0,6186 0,6189 

PO P PO 0,0003 

50:3 P PO LI 0,3939 0,4517 0,4123 

PO P LI 0,0002 0,6136 

PO PO O 0,0576 0,4584 

0,2172 

52:4 : P LI LI 0,0627 0,0994 0,3556 

PO O LI 0,0367 1,4779 

54:5 O LI LI 0,0058 0,0058 

48:1 P P PO 0,0342 17,0757 

P PO P 17,0415 
0,4079 

50:2 P P LI 0,0108 9,6879 5,7633 

P PO O 4,2366 0,5809 

P LI P 5,4261 9,9680 

PO P O 0,0021 1,1545 

PO PO S 0,0123 14,6981 

52:3 P O LI 1,3489 1,5547 

PO O O 0,1974 

PO LI S 0,0078 

O P LI 0,0006 

54:4 S LI LI 0,0012 0,0640 

O O LI 0,0628 

302 



Tabela J.6 - Continuação 

Grupo Triglicerídios (TG) 

P P P 

P P O 

P PO S 

P O P 

P O O 

PUS 

PO o s 

S O LI 

O O O 

P P S 

P O s 

soo 

Cálculo Estatístico 

Grupo TG 

0,9428 0,9428 

0,1172 

0,6798 

58,3542 

0,8463 

7,5542 7,2533 

0,2164 

0,0845 

0,2522 0,0269 

0,2253 

0,0564 

2,3279 

0,1446 0,1446 
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Anexo J 

Tabela J.7 - Composição em Triglicerídíos (% molar) do Óleo de Bacuri extraído com 

CO2 Supercrítico a 260 bar e 50 C. 

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

TG Grupo 

P PO PO 0,1976 0,1976 

P PO LI 0,1456 0,1501 

PO PO 0 0,0045 : 

BB 
iSH 

P LI LI 0,0268 0,0301 

PO 0 LI 0,0033 ■i 

0 LI LI 0,0006 0,0006 

46 48:1 P P PO 0,0092 20,3249 

P PO P 20,3157 
0,9286 

50:2 P P LI 0,0034 8,7387 5,1321 

P PO O 1,2480 12,0781 

P LI P 7,4842 1,5536 

PO P O 0,0001 10,6327 

PO PO S 0,0030 

52:3 P O LI 0,4597 0,4762 

PO O O 0,0143 

PO LI S 0,0022 

54:4 S LI LI 0,0004 0,0057 

O O LI 0,0053 

48 48:0 P P P 0,9551 0,9551 

50:1 P P O 0,0293 64,8088 64,4595 

P PO S 0,6289 

P S PO 0,0002 

P O P 64,1504 
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Tabela J.7 - Continuação 

Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 
i 

CLAE 

i 
TG Grupo 

52:2 P S LI 

P O O 

P LI S 

PO O S 

O P O 

i 

2,2218 3,8846 

54:3 S O LI 

O O O ■ 

0,0222 

P P S 

P s O 

P o s 

S PO s 

soo 

S LI S 

0,0443 

,0009 

,9860 

,0048 

'0305 

0,0443 

1,9917 

0,0322 

0,2945 
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Anexo J 

Tabela J.8 - Composição em Tngliceridios molar) do óleo de Bacuri extraído com 

CO2 Supercrítico a 300 bar e 50oC-   

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatistico CLAE 

TG Grupo 

44 48:2 P PO PO 

P PO u 

PO P LI 

PO PO O 

P LI LI 

PO O LI 

O LI LI 

P P PO 

P PO P 

P P LI 

P PO O 

P LI P 
PO P O 

PO PO S 

P O LI 

PO O O 

PO LI S 
O P LT 

S LI LI 
O O LI 

P P P 

P P O 

P PO S 

P S PO 

P O P 

0,6147 

0,4070 

0,0002 

0,0663 

0,0673 

0,0439 

0,0072 

0,0366 

15,7179 

0,0121 

4,5279 
5,2054 

0,0026 

0,0133 

1,4995 

0,2445 

0,0088 

0,0008 

0,0014 

0,0809 

0,9380 

0,1351 

0,6819 

0,0015 

57,9122 

0,6147 

0,4735 

0,1112 

0,0072 

15,7545 

9,7613 

1,7536 

0,5051 
0,3500 

0,5261 

0,2968 

0,2653 

1,3582 

0,8304 

6,2034 

0,5584 

9,0516 

1,2295 

14,5229 

0,0823 

0,9380 

58,7307 61,8854 
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Tabela J.8- Continuação 

NP Grupo Triglicerídios (TG) 

P S LI 

P O O 

P LI S 

PO O S 

O P O 

S O LI 

O O O 

P P S 

P S O 

P O S 

S PO S 

SOO 

S LI S 

O S O 

Cálculo Estatístico 

TG Grupo 

0,0005 8,6704 

8,3411 

0,2258 

0,0982 

0,0048 

0,0325 0,3328 

0,3003 

0,0610 0,0610 

0,0058 2,5254 

2,5123 

0,0073 

0,1809 0,1834 

0,0024 

IIBWIW 

CLAE 

0,2920 

2,1249 

50 50:0 

52:1 

54:2 
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Tabela J.9 - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Palmiste extraído 

com CO2 Supercrítico a 150 bar e 50° C.  

(Tn\ ! CYilrnlo Estatístico 1 CLAE 

0,2436 

1,4026 

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

TG Grupo 

30 30:0 Cl Cl M 

Cl C L 

C C C 

0,1075 

0,6105 

0,0087 

0,7267 

34:2 Cl LI Cl 0,0015 0,0015 

Cl Cl P 
Cl C M 

Cl L L 

C C L 

Cl Cl O 

Cl O Cl 

0,0512 

0,2276 

3,7434 

0,3231 

0,0173 

0,0103 

4,3453 

0,0276 

7,2001 

34 34:0 

36 36:0 

38 38:0 

Cl Cí s 

Cl C P 

Cl L M 

C C M 

C L L 

Cl C O 

Cl O C 

Cl C S 

Cl L P 

Cl M M 

C C P 

C L M 

L L L 

Cl L S 

Cl M P 

CLP 

C M M 

L L M 

0,0184 

0,1085 

2,7917 

0,1204 

3,9631 

0,0366 

0,0219 

0,0390 

1,3310 

0,5204 
0,0574 

2,9555 

16,2002 

0,4793 

0,4963 

1,4091 

0,5510 

18,1223 

7,0021 

0,0585 

10,6201 

21,1035 27,2159 

21,0580 19,8047 
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Anexo J 

Tabela J.9 - Continuação 

C L S 

C M P 

L L P 

L M M 

L L O 

L O L 

L L S 

L M P 

M M M 

L M O 

L O M 

L M S 

L P P 
M M P 

L P O 

L O P 

M M O 

M O M 

L P S 

M M S 

M P P 

L S O 

LOS 

M P O 

M O P 

Cálculo Estatístico 

Grupo 

0,5075 

0,5254 

8,6401 

6,7574 

2,9208 

1,7490 

3,1119 

6,4433 

0,8399 

2,1782 

1,3044 

2,3207 

1,5360 

1,2013 

1,0385 

0,6218 

0,4061 

0,2431 

16,4304 

10,3952 

2,3095 

CLAE 

4,4358 

8,4844 

4,6698 4,3468 

3,4972 

2,3506 

3,4826 3,3349 

5,0580 

,0673 

1,9776 
,5687 

2,1144 2,1004 

1,2169 1,3493 
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Tabela J.IO - Composição em Triglicerídios ( 

com CO2 Supercrítíco a 200 bar 

% molar) do Óleo de Palmiste extraído 

e 50° C. 

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

Cl Cl M 
Cl C L 

C C C 

Cl C M 

Cl L L 

C C L 

Cl C P 

Cl L M 

C C M 

C L L 

Cl L P 

Cl M M 

C L M 

L L L 

Cl L S 

Cl M P 

CLP 

C M M 

L L M 

0,0713 

0,4504 

0,0069 

'0,1731 

2,9537 

0,2732 

0,0873 

2,2713 

0,1050 
3,5841 

1,1452 

0,4366 

2,7560 

15,6693 

0,4040 

0,4403 

1,3897 

0,5298 
18,0738 

3,400 

CLAE 

Grupo 

0,5286 1,2805 

7,0161 

6,0477 10,4612 

20,0071 26,6855 

20,8376 17,5399 
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Anexo J 

Tabela J. 10 - Continuação 

NP Grupo Trigiicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

TG 1 Grupo 

C L S 

C M P 

L L P 

L M M 

L L O 

L O L 

L L S 

L M P 

M M M 

L M O 

L O M 

L M S 

L P P 

M M P 

L P O 

L O P 

L P S 

M M S 

M P P 

L S O 

LOS 

M P O 

M O P 

0,4902 

0,5343 

9,1134 

6,9490 

3,2149 

7,0079 

0,8905 

2,4966 

1,5929 

2,4739 

1,7668 

1,3472 

1,2589 

0,8032 

0,6793 

0,4440 

0,2833 

0,4840 

0,3088 

17,0869 

3,2467 5,3182 

2,0715 

11,1133 

4,0895 

5,5879 

2,0621 

2,4010 

1,5201 

CLAE 

4,9546 

8,2299 

4,8173 

3,6931 

2,6308 

3,7833 

i,5278 

,3739 

,3150 

3,8393 

1,8518 
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Anexo J 

Tabela J.U - Composição em Triglicerídios (% molar) do Óleo de Palmiste extraído 

com CO2 Supercrítíco a 250 bar e 50oC.   

NP Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico 

32 32:0 

34 34:0 

36 36:0 

38 38:0 

Cl Cl M 

Cl C L 

Cl C M 

Cl L L 

C C L 

Cl Cl S 

Cl C P 

Cl L M 

C C M 

C L L 

Cí L P 

Cl M M 

C L M 

L L L 

Cl L S 

Cl M P 

CLP 

C M M 

L L M 

0,0375 

0,2893 

0,1140 

2,0608 

0,2194 

0,0084 

0,0620 

1,6244 

0,0864 

3,1261 

0,8833 

0,3201 

2,4641 

14,8448 

0,3644 

0,3481 

1,3399 

0,4855 

17,5518 

CLAE 

Grupo 

0,3268 0,2127 

2,3942 1,3038 

4,9073 6,7737 

18,5123 10,4506 

20,0897 26,3381 

3 2 



Anexo J 

Tabela J.l 1- Continuação 

NP ' Grupo Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

XG Grupo 

17,6862 17,0776 

5,7802 4,4377 

Cl M S 

C L S 

C M P 

L L P 

L M M 

L L O 

L O L 

L L S 

L M P 
M M M 

L M O 

L O M 

L M S 

L P P 

M M P 

L P O 

L O P 

L P S 

M M S 

M P P 

L S S 

M P S 

P P P 

3,1042 

2,0454 

1,4825 

1,2130 

1,2646 

12,3701 

| 3,5771 

4,5562 2,9647 

6,6321 3,9555 

1,8124 

1,4560 

2,4776 2,4807 

,7856 

,6558 
3,1078 

1,1595 0,4113 
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Anexo J 

Tabela J.12 - Composição em Triglicerídios {% molar) do Óleo de Maracujá extraído 
com CO2 Supercritico a 260 bar e 60 C-   

NP 1 Grupo 1 Triglicerídios (TG) Cálculo Estatístico CLAE 

Grupo 

P LE LE 

O LE LE 

LI LI LE 

P LI LE 

S LE LE 

O LI LE 

LI LI LI 

P LE P 

P O LE 

P LI LI 

S LI LE 

O O LE 

O LI LI 

P LI P 

P O LI 

P LE S 

S O LE 

S LI LI 

O O LI 

0,0010 0,0010 

0,0014 0,7473 0,7990 

0,7459  

0,2759 0,2759 1,0043 

0,0002 

0,3881 
32,3048 

0,0191 

0,0718 

17,9249 

0,0696 

0,0505 

25,2178 

2,4865 

9,3286 

0,0096 

0,0181 

4,5242 

6,5620 

32,6931 

0,0191 

17,9967 

25,3379 

0,1073 

1,3221 

58,2861 

1,6039 

12,3712 

8,4792 

2,4865 2,7580 

9,3382 9,3499 

11,1043 3,9190 
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