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Neste trabalho, foi sistematicamente investigado a desacidificagao do produto
liquido orgénico (PLO) obtido via craqueamento térmico catalitico do éleo de palma a
450°C, 1,0 atmosfera, com 10% (m/m.) de NayCO3 como catalisador, em colunas de
absorcao multiestagio em modo contracorrente com didxido de carbono supercritico
(SC-CO;) como solvente, aplicando o simulador de processos quimicos Aspen HYSYS®.
Em um estudo anterior, a base de dados termodinamica e a modelagem das equacoes de
estado necessdrias para simular a desacidificagdo do PLO foram apresentadas [Molecules
2021, 26, 4382. https://doi.org/10.3390/molecules26144382). Este trabalho propoem
um novo fluxograma, composto por 03 colunas de absorcao, 10 valvulas de expansao,
10 tambores flash, 08 trocadores de calor, 01 bomba de alta pressao e 02 make-up de
COs, visando melhorar a desacidificacao do PLO. A simulacao foi realizada a 333 K,
140 bar e (S/F) = 17; 350K, 140 bar e (S/F) = 38; 333 K, 140 bar e (S/F) = 25. A
simulacao mostrou que 81,49% do PLO pode ser recuperado e as concentracoes de
hidrocarbonetos nos extratos nas colunas de absor¢ao 01 e 02 foram 96,95% e 92,78%
(m/m.) em base livre de solvente, enquanto a corrente de fundo da coluna de absorgao 03
foi enriquecida em compostos oxigenados com concentragoes de até 32,66% (m/m.) em
base livre de solvente, mostrando que o CO,-SC foi capaz de desacidificar os produtos
liquidos orgénicos, obtendo fragdes com menor teor de olefinas. As melhores condigoes

de desacidificagao foram obtidas a 333 K, 140 bar e (S/F) = 17.

Palavras-chave: PLO; Desacidificacao; Colunas absorventes; Fluxograma de processos;

Simulacao de Processos; Aspen HYSYS.
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In this work, the deacidification of organic liquid products (OLP) obtained by
thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atmosphere, with 10% (wt.) NayCO3
as catalyst, in multistage countercurrent absorber columns using supercritical carbon
dioxide (SC-CO,) as solvent, with Aspen HYSYS® process simulator was systematically
investigated. In a previous study, the thermodynamic database and the modeling of
equations of state necessary to simulate the deacidification of OLP were presented
[Molecules 2021, 26, 4382. hitps://doi.orq/10.3390/molecules26144382]. This work
addresses a new flowsheet, consisting of 03 absorber columns, 10 expansions valves, 10
flash drums, 08 heat exchanges, 01 high pressure pump, and 02 make-up of CO,, aiming
to improve the deacidification of OLP. The simulation was performed at 333 K, 140
bar, and (S/F) = 17; 350 K, 140 bar, and (S/F) = 38; 333 K, 140 bar, and (S/F) = 25.
The simulation shows that 81.49% of OLP could be recovered and the concentrations of
hydrocarbons in the extracts of absorber-01 and absorber-02 were 96.95% and 92.78%
(wt.) in solvent-free basis, while the bottom stream of absorber-03 was enriched in
oxygenates compounds with concentrations up to 32.66% (wt.) in solvent-free basis,
showing that SC-CO, was able to deacidify liquid organic products, obtaining fractions
with lower olefin content. The best deacidifying conditions was obtained at 333 K, 140
bar, and (S/F) = 17.

Keywords: OLP; Deacidification; Absorber columns; Process flowsheet; Process Simu-
lation; Aspen HYSYS.
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1 Introducao

O craqueamento termo-catalitico é um dos processos mais promissores para
converter e/ou transformar 6leos vegetais, 6leos residuais, gorduras animais, misturas
de acidos carboxilicos, saboes de acidos carboxilicos, escuma, graxa, gorduras e gordura
animal residual, em biocombustiveis a base de hidrocarbonetos liquidos. Este processo

tem como objetivo a obtenc¢ao de hidrocarbonetos liquidos para uso como combustiveis.
[10, 11, 12, 13, 14]

Os produtos de reagao obtidos por transformacao termoquimica de 6leos vegetais,
Oleos residuais, gorduras animais, mistura de acidos carboxilicos, espuma, graxa e
gorduras, saboes de acidos carboxilicos e gorduras animais residuais incluem combustiveis
gasosos e liquidos, agua, fase dcida aquosa, e coque. As propriedades fisico-quimicas
e a composicao quimica dos produtos liquidos organicos dependem das propriedades
composicionais e fisico-quimicas da matéria-prima, temperatura do processo, tempo de
residéncia, modo de operagao (reator de leito fluidizado, reator de leito de lodo, etc.),
presencga de dgua na matéria-prima e seletividade da natureza do catalisador (acido,
bésico). [15, 16, 17]

Os produtos liquidos organicos obtidos por craqueamento catalitico de matérias-
primas de base lipidica, incluindo 6leo de palma, Mesua ferrea, 6leo L, 6leo de girassol
residual, acidos carboxilicos, gorduras animais, saboes de acidos carboxilicos, assim
como os derivados sintéticos de acidos carboxilicos metil octanoato, usando sais de
sodio como catalisadores basicos (por exemplo, NasCOj3), bem como catalisadores com
propriedades bésicas como zedlitas X (por exemplo, KNaX1, CsNaX1) produzido a
partir de zedlitas FAU, silicato mesoporoso ordenado SBA-15 e argilas (sepiolita e hidro-
talcita) impregnadas com césio, apresentam baixa concentracao de acidos carboxilicos,
devido a atividade do catalisador na etapa de craqueamento secundario, enquanto os
acidos carboxilicos sdo quebrados para produzir hidrocarbonetos. Os produtos liquidos
orgéanicos podem ser refinados e/ou atualizados aplicando processos fisicos (filtragem,
decantagao e centrifugacao) e processos de separacao térmica, incluindo destilagao,
extracao liquido-liquido e adsorcao, para produzir fracdes semelhantes a combustiveis
verdes de alta qualidade com potencial para substituir parcialmente os combustiveis
fosseis. As desvantagens dos produtos liquidos organicos obtidos por craqueamento
catalitico de matérias-primas de base lipidica, incluindo 6leos vegetais, 6leos residuais,
gorduras animais, mistura de acidos carboxilicos, espuma, graxa e gorduras, saboes
de acidos carboxilicos e gorduras animais residuais permanecem no altos valores de

acidez, se forem usados catalisadores com propriedades e/ou caracteristicas dcidas, bem
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como as altas concentragoes de olefinas, tornando-o um combustivel corrosivo e instavel.
(14, 16, 18, 19, 20]

1.1 Contexto Geral

A crise energética mundial ocorrida na década de 1970 questionou a crencga
deterministica do provimento dos combustiveis fosseis como ilimitado e barato. [21] O
cenario atual evidencia que tais combustiveis nao sao renovaveis, cujos pregos aumentam
com o declinio das reservas de petroleo, impactam agressivamente no meio ambiente e
produzem gases de efeito estufa que provocam aumento do aquecimento global. [22] A
agéncia norte-americana de Administragdo de Informagao Energética (EIA) alerta que
até 2040 as emissoes de diéxido de carbono (COs) relacionadas a energia dos paises em
desenvolvimento serao 127% maiores do que as economias mais desenvolvidas do mundo,
a partir da linha de base de 2010. Contribuindo para o aumento das ondas de calor,
secas e inundagoes. O aumento exponencial das emissoes de CO, somado a preocupagao
da reducao na producao petrolifera tem direcionado a atencao e o esfor¢o da comunidade
cientifica global no intuito de encontrar um recurso mais sustentavel que possa substituir
as fontes tradicionais de energia. [23] Por conseguinte, os paises em desenvolvimento
comecaram a producao de biocombustivel, combustivel este proveniente de uma fonte
organica denominada biomassa. [23, 24] A energia baseada na biomassa ¢é considerada
neutra em carbono, pois a quantidade de CO, emitida para a atmosfera durante a
combustao é igual a mesma quantidade capturada pela fotossintese ao longo da vida
da planta. A biomassa tem um papel integral na energia atual e futura, atendendo a

crescente demanda global e atingindo as metas de desenvolvimento de energia sustentavel.

21, 22]

Para se obter biocombustivel a partir da biomassa, a metodologia mais viavel
é a conversao termoquimica, a qual se divide em: combustao, torrefagao, pirdlise ou
craqueamento térmico, liquefacao hidrotérmica e gaseificacao. O principal objetivo da
conversao termoquimica € eliminar subprodutos indesejaveis, otimizando os parametros
do processo. A pirdlise da biomassa é uma abordagem emergente e uma técnica promis-
sora para a produgao de biocombustivel em altas temperaturas (250-600) °C em uma
condicao inerte. seus produtos sao divididos em bio-6leo, biocarvao e gas de sintese,
que podem ser empregados como fontes de geragdo de energia ou outras aplicacdes com
atributos destacados, como nao agressivo ao meio ambiente, baixo custo e biodegradacao.
[21] O craqueamento térmico de bio-6leos in natura ou transformados usando catalisa-
dores, é uma rota tecnoldgica alternativa para a produgao de combustiveis liquidos a
partir de fontes renovaveis. Consiste na decomposi¢ao térmica de triglicerideos (TG)

na auséncia de oxigénio ou compostos oxigenados, com ou sem o uso de catalisadores,
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resultando numa mistura multicomponente complexa de hidrocarbonetos e outros, rica

em fragdes similares & gasolina, querosene e diesel de origem féssil. [22]

As técnicas convencionais de purificacao de 6leos possuem as desvantagens de
terem um longo tempo para extracao, alto custo de solventes, baixa seletividade e
decomposicao térmica de compostos termolabeis. Portanto, o uso de tecnologias nao
convencionais tem sido cada vez mais aplicado devido ao fato dessas técnicas poderem
operar sem luz e oxigénio, em temperatura ou pressao elevada, combinadas com baixo
consumo de solvente organico, alta seletividade e baixo tempo de extracao. Tais técnicas
nao convencionais foram relatadas em diferentes industrias de processo, dentre elas
as principais sdo: Eztracio com Fluido Supercritico (EFS), Extragdo com Liquido
Pressurizado, Extracdo Assistida por Microondas, Extracao por Ultrassom e Extracao
por Campos Elétricos Pulsados. [25, 26] A técnica de EFS tem sido elogiada por seu
desempenho excepcional. Atualmente, a utilizacao da EFS é amplamente aplicada nao sé
nas areas de alimentos e medicamentos, mas também nas areas de toxicologia, quimica,
meio ambiente, téxtil, petroquimica, polimeros, entre outras. Realizacoes significativas
na area de tecnologia de fluido supercritico nas ultimas trés décadas impulsionaram a
extracao de materiais vegetais naturais usando este método de extracao e foi descrito
como uma tecnologia ambientalmente segura. Além disso, os fluidos supercritico tém
propriedades de transporte melhores do que os liquidos porque dependem de sua
densidade, ao contrario dos solventes liquidos, ademais é ajustavel pela mudanca de
pressao e temperatura. Dentre os varios fluidos supercriticos usados para extragao, o
diéxido de carbono supercritico (CO,-SC) é uma alternativa atraente aos solventes
orgéanicos porque é nao inflamavel, atdxico, nao corrosivo, facil de manusear e barato.
A grande vantagem do COs ¢é estar disponivel em grandes quantidades, com um alto
grau de pureza, possuindo a capacidade de solubilizar substancias lipofilicas e podendo
ser facilmente removido dos produtos finais. Outra vantagem do CO, é ser gasoso na
temperatura e pressao ambientes, o que torna a recuperacao dos compostos muito

simples e fornece extratos livres de solventes. [25, 26, 27]

A modelagem e simulagao de sistemas tém se mostrado bastante promissoras nas
mais diversas dreas do conhecimento. [28, 29] Em particular, na engenharia de processos
esta ferramenta é profundamente eficaz nas mais variadas aplicagbes industriais, entre
as quais ressaltasse a desacidifcacao de 6leos vegetais. [30, 31] Além de serem a maneira
mais conveniente e eficiente de ilustrar o processo de extracao de fluido supercritico em
comparacao com sua aplicacao real. O estudo do comportamento dindmico do sistema
e a otimizagao dos parametros do processo sao possiveis via simulagao e, portanto, a

viabilidade econdmica do processo de EFS pode ser estimada. [30]

No tocante ao 6leo vegetal, a revista Diagnostico da producao sustentdvel da
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palma de dleo, publicada em 2018, confrontou a realidade nacional da producao de
palma de 6leo e o seu potencial tedrico. Percebe-se acentuadamente que o mesmo retne
condicoes para ganhar grande representatividade entre as fontes de dleo para a produgao
de biodiesel, além de abastecer a industria de alimentos. Segundo dados da Associacao
Brasileira de Produtores de Oleo de Palma (ABRAPALMA) a area cultivada no Brasil
¢ de cerca de 236 mil hectares, incluindo areas de agroindustrias, pequenos e médios
proprietarios, agricultores familiares e integrantes da reforma agraria. O primeiro grupo
(agroindtstrias) representa cerca de 90% das areas, enquanto os pequenos e médios
proprietéarios representam cerca de 5,1%, e o terceiro grupo (4,9%). O estado do Parda
possui grande protagonismo na cultura, com 88% da &4rea plantada, seguido pelos
estados da Bahia (11%) e de Roraima (1%). No Brasil, s6 pode ser plantada em areas

degradadas, que ndo teriam outra utilizacdo. [32, 33]

Os 6leos extraidos da palma de éleo (dendezeiro) estao entre os mais produzidos
e comercializados no mundo. A pirdlise é um processo que possibilita o uso do azeite de
dendé ou 6leo de palma (Elaeis guineensis Jacq.), para a produgao de bio-6leo, assim
como combustiveis gasosos, e uma fase sélida. [34] A producao de bio-6leo por pirélise de
biomassa é um processo muito interessante e atraente, mas enfrenta problemas técnicos
complexos. [35] O bio-6leo produzido via pirélise é uma mistura de multicomponente
complexo contendo compostos oxigenados e hidrocarbonetos (alifaticos, aromaticos)

[36, 37], o que torna dificil o processo de separagao/purifica¢ao. [34, 9]

Um processo com grande potencial para remover oxigenados do produto liquido
organico (PLO), produzido via craqueamento termo-catalitico de material lipidico, é a
extracdo de gas em miltiplos estagios, utilizando CO5-SC como solvente, com base em
estudos similares relatados na literatura. [38] No entanto, o conhecimento do equilibrio

de fase para o sistema complexo PLO-CO, é necessario.

1.2 Motivacao

Destarte que o 6leo de palma é o 6leo vegetal mais produzido, além de consumido,
no mundo todo e o maior produtor brasileiro é o estado do Para. [32] Por conseguinte,
a sua escolha como biomassa para a producao de biocombustivel torna-se bastante
relevante, ademais, temos a rota da pirdlise de 6leos vegetais bem eficientemente
consolidada na engenharia de processos, bem como a técnica da modelagem e simulacao
de processos, além de destacar-se neste cenario a técnica promissora da extragao

utilizando fluido supercritico.

Esta conjuntura de fatores consolidados e bem vantajosos, provocou uma motiva-

¢ao na direcao da modelagem e simulagao da purificacdo do biocombustivel proveniente
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da pirdlise do 6leo de palma, visando também a busca de uma perspectiva para se
mitigar os problemas energéticos, decorrentes das fontes de origem féssil. Escolhendo-se
a rota da pirélise da biomassa para se produzir biocombustivel, bem como a técnica de

EFS tendo o CO5 como solvente.

1.3  Objetivos

1.3.1 Objetivo Geral

Modelagem e simulacgdo do processo de desacidificacdo do produto liquido
organico obtido via craqueamento termo-catalitico do 6leo de palma, em colunas de
absorcao de multiplos estdgios em modo de contracorrente, com CO, supercritico como

solvente, utilizando-se o simulador comercial Aspen HYSYS® 8.6 (Aspen One®, 2015).

1.3.2 Objetivos Especificos

Aplicar a base de dados termodinamica assim como a modelagem, utilizando-se
as equagoes de estado necessarias para simular a desacidificagao do produto liquido
organico, obtido via craqueamento termo-catalitico do 6leo de palma a 450°C, 1 atm e
10% (m/m.) de NayCO3 como catalisador.

Propor um novo fluxograma composto por trés (3) colunas de absorgao, objetivando-

se melhorar o processo de desacidificagao do produto liquido organico.

Investigar o efeito da pressao, temperatura e da razdo entre o solvente e a
alimentacao (S/F) no desempenho do processo, através da andlise do rendimento,
recuperacao de hidrocarbonetos, oxigenados e acidos carboxilicos nas correntes de topo
e de base, assim como a viabilidade de obtencao de fragoes desoxigenadas/desacidificadas

do bio-6leo do 6leo de palma.



2 Fundamentos

2.1 Combustiveis derivados de Petrdleo

Petroéleo pode ser definido como qualquer mistura de hidrocarbonetos de gas
natural, condensado ou petréleo bruto. O petréleo bruto é o principal material de
origem para quase todos os produtos petroliferos. Este material é destilado em uma
série de fracoes para fazer diferentes produtos petroliferos, cada um caracterizado pela
temperatura e pressao de destilacao. Assim, o tipo de produto petrolifero é resultado

direto do ponto de ebuligdo do petréleo bruto utilizado no produto.[39]

Para compreender os produtos petroliferos é necessario compreender a sua
composicao, bem como os processos que sao utilizados na sua producao. As refinarias
produzem trés categorias principais de combustivel: destilados leves, como gasolina para
carros; destilados médios, como combustivel de aviagdao, querosenes de aquecimento e
Oleos diesel; e combustiveis mais pesados chamados 6leos combustiveis, como bunker
maritimo usado para abastecer navios e outros fins industriais (Tabela 1). Em uma
quarta categoria, tudo o mais produzido em uma refinaria é agrupado, como gases
de refinaria, gas liquefeito de petréleo, solventes, dleos basicos, lubrificantes, coque
de petréleo, betume e cera. Ha de se pontuar que dentro do comércio dos produtos
petroliferos, a gasolina e o diesel tém as maiores margens para as refinarias. Com efeito,
os Estados Unidos produzem mais gasolina do que qualquer outra parte do mundo,
enquanto a Europa e a Asia produzem mais diesel. Em todo o mundo, o dleo diesel é o

maior produto refinado.[40]

O petréleo bruto é valioso por causa de seus constituintes quimicos extremamente
ricos e alta densidade de energia, mas antes que o produto refinado possa ser vendido no
mercado, suas moléculas devem ser separadas, processadas e finalizadas de acordo com
as especificagoes exigidas pelos usuarios e pelo governo. Infelizmente, a nomenclatura
dos produtos petroliferos pode ser bastante confusa devido a longa historia da industria
e as mudancas que ocorreram. Varios nomes podem ser aplicados a um produto ou um
nome pode ser aplicado a varios produtos. Os nomes historicos sao tao comuns quanto a

terminologia moderna, e muitas vezes existem diferencas regionais significativas.[40, 41]

O ntmero de carbono e a faixa de ponto de ebuli¢ao sdo os mais uteis para
delinear os constituintes quimicos brutos dos produtos petroliferos e suas propriedades
de destilacao (Tabela 2). Ao contrario da dgua, que ferve em uma tunica temperatura, os

combustiveis de transporte representam misturas de centenas de hidrocarbonetos e cada
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molécula de hidrocarboneto tem seu ponto de ebuli¢ao especifico e, portanto, a destilagao
de produtos refinados ocorrem em um determinado intervalo de temperatura. De um
modo geral, um combustivel mais volatil terd maior pressao de vapor e destilarda a uma
temperatura mais baixa do que um combustivel menos volatil. Simplesmente combinando
perfis de destilagao, uma refinaria pode obter muitas das outras propriedades desejadas
do produto refinado.[40, 41]

Tabela 1. Fracoes e Produtos Refinados

Fracoes Pesadas Fracoes Estreitas Produtos Refinados
Gas natural e Metano
Gases de petroleo e Etano
Liquidos de gas natural e Propano
e Butanos
Nafta 1
Naftas * afta eve 1
Destilados leves * Nafta pesada
. e Gasolina de motor
Gasolinas
e Gasolina de aviagao
e Gasolina de Jato
Querosenes e Gas combustivel de turbina

. o e Querosene
Destilados médios Q

< .. e Combustiveis diesel
Oleos combustiveis leves

e Oleo combustivel leve

(combustiveis para queimadores)

£ e Oleo combustivel residual
Oleos combustiveis pesados

(combustiveis para queimadores)

e Oleo bésico e lubrificantes
Extremos pesados
e Ceras

Produtos especiais e Betume

e Coque de petroleo

e Negro de carbono

Fonte: Adaptado de [40]

2.1.1 Gasolina

A gasolina é composta por muitos hidrocarbonetos com estrutura molecular
diferente, contendo também algumas quantidades de enxofre, oxigénio, nitrogénio e

impurezas. Em geral, as moléculas com maior nimero de atomos tém pontos de ebuli¢do
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Tabela 2. Limites Tipicos de Numero de Carbono e intervalo do Ponto de Ebulicao para
alguns Produtos Petroliferos

Limite de carbono Ponto Ebuli¢ao (°C)

Produto
minimo maximo minimo  maximo

Gés de refinaria 1 4 -161 -1
Gés de petroéleo liquefeito 3 4 -42 -1
Nafta 5 17 36 200
(Gasolina 4 12 -1 216
Querosene/combustivel diesel 8 18 126 258
Combustivel de aviacao 8 16 128 287
Oleo combustivel 12 >20 216 421
Oleo lubrificante >20 >343

Fonte: Adaptado de [40]

mais altos e seu poder calorifico geralmente aumenta com a saturagao do composto,
uma vez que a propor¢ao de atomos de hidrogénio para atomos de carbono na molécula
aumenta e o poder calorifico maior do hidrogénio em comparacao ao carbono é notado.
Além disso, os hidrocarbonetos possuem propriedades fisicas e quimicas diferentes
dependendo da cadeia carbono-hidrogénio, o que influencia muito na qualidade da
combustao. Os principais compostos de hidrocarbonetos nas misturas de gasolina sao

parafinas, olefinas, naftenos e arométicos.[42]

A gasolina, de forma genérica, pode ser descrita através de sua composicao
quimica ou de suas propriedades, a primeira consiste numa mistura complexa de centenas
de hidrocarbonetos, de vérias classes (parafinas, olefinas, compostos ciclicos e arométicos)
que possuem tamanhos diversos. O desempenho do motor depende, portanto, desta
mistura de hidrocarbonetos (e oxigenados) na gasolina; enquanto a segunda consiste
em seu enquadramento nos intervalos de especificagoes exigidos pela regulamentagao
do local, porém, alguns compostos sao comuns a todas as regulamentagoes — alcanos,

ciclanos, arométicos alcenos e oxigenados.[43]

2.1.1.1 Gasolina Automotiva

Nos primeiros anos do século 20, a gasolina produzida vinha diretamente do
que estava presente no petroleo bruto, chamado de gasolina de destilagao direta, mas
logo se descobriu que se as fracoes mais pesadas fossem aquecidas a temperaturas mais
severas, a degradagdo térmica (craqueamento) ocorreu produzindo moléculas na faixa
da gasolina. Os métodos de craqueamento térmico foram rapidamente seguidos por

métodos mais avancados e eficientes, como craqueamento catalitico, hidrocraqueamento,
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reforma, alquilacao e polimerizagao para aumentar os volumes de gasolina.[40]

Os motores a gasolina dependem da ignicao de ar e combustivel comprimidos
juntos como uma mistura sem ignicao, que é entao inflamada no final do curso de
compressao usando velas de ignicdo. A energia é desenvolvida a partir da expansao
volumétrica dos gases aquecidos. A medida que motores mais potentes se desenvolveram
aumentando a taxa de compressao dos pistdes, a detonac¢ao prematura (ou detonagao)
ocorreu com mais frequéncia e acabou sendo atribuida a gasolina. Algumas gasolinas
detonavam mais do que outras, e sabia-se que as gasolinas craqueadas causavam menos
detonagao do que a gasolina de corrida direta, mas nao havia um método de teste

padrao na época.[40, 44]

Em 1926, o quimico Russel Marker criou uma medida padrao para o desempenho
da gasolina, tal métrica é baseada no niimero de octanas, mais conhecida como octanagem.
Verifica-se que quanto maior o nimero de octanas, mais compressao o combustivel
pode suportar antes de detonar. Isoparafinas e aromaticos tém alto indice de octanas,
enquanto n-parafinas e olefinas tém baixo indice de octanagem. A medida que as
cadeias de n-parafinas aumentam, o nimero de octanas torna-se progressivamente pior,
enquanto para as isoparafinas, o nimero de octanas aumenta a medida que o grau de
ramificagdo aumenta. O indice de octano é provavelmente a propriedade mais cara da

gasolina para obter e uma caracteristica chave para desempenho.[40, 44]

A octanagem da gasolina é medida em um motor de teste e é definida por
comparac¢ao com a mistura de isooctano e n-heptano que teria a mesma capacidade
antidetonante do combustivel em teste. A selecdo do n-heptano como ponto zero foi
devido a sua disponibilidade e alta pureza. A porcentagem de isooctano na mistura é o

nimero de octano do combustivel.[40]

2.1.1.2 Gasolina de Aviacao

Os combustiveis usados para alimentar os motores das aeronaves eram inicial-
mente sem chumbo, porém, o motor fazia sons de “batidas” devido aos niveis mais
baixos de octanagem. Mas em 1926, a Marinha Americana comegou a usar o aditivo
Tetraetilchumbo (TEL) adicionando-o diretamente nos tanques de combustivel. Nesse
periodo, foi criada a métrica de octanagem para ver o desempenho de combustiveis
misturados com TEL em comparagao com um combustivel com isooctano puro. Esta
mistura continha 87% de isooctano e 13% de gasolina sem chumbo, e por isso, foi cha-
mada 87MON com base em seu nimero de octano no motor. O sistema de classificacao
MON ainda é amplamente utilizado na industria automotiva, o que permite que os
fabricantes testem os combustiveis em relagdo ao desempenho do motor, geralmente

com a ideia de que quanto maior a classificacdo MON, melhor o desempenho do motor.
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Desde entao, até os dias atuais, aditivos de chumbo sao misturados na gasolina de
aviagao para melhorar o desempenho do motor, mas devido ser um poluente ambiental,
a cada ano consecutivo, as empresas de petroleo e gas investem milhoes de dolares
financiando a pesquisa e desenvolvimento de um combustivel alternativo sem chumbo

para a aviagao, acessivel e capaz de otimizar a poténcia do motor.[45]

E um tipo de gasolina de motor que é usada para motores de pistao de aviacao.
Estes motores sao limitados em uso, consequentemente seu comércio é muito pequeno
e representa apenas uma pequena porcentagem do mercado de gasolina. Sua faixa de
destilacao geralmente esta proxima dos limites de 30°C e 180 °C em comparagdo com
o intervalo de -1°C a 216 °C para gasolina de automével, uma faixa mais estreita que
garante melhor distribuicao do combustivel vaporizado em motores de aeronaves. A
pressao de vapor é limitada para reduzir a ebulicao nos tanques e linhas de combustivel
nas baixas pressoes encontradas em grandes altitudes, o que significa que a gasolina de

aviagdo geralmente nao contém hidrocarbonetos gasosos, como butanos.[40]

2.1.2 Querosene

Historicamente, o querosene foi o produto do petroleo mais comumente produzido
durante o final do século 19, substituindo o 6leo de baleia como fonte de iluminacao,
que por sua vez foi substituido pela lampada a géas e luz elétrica. Para evitar que o
querosene fosse diluido com a gasolina mais volatil, que na época era considerada um
residuo, foi desenvolvido o teste de ponto de fulgor para padronizar as correntes de
produtos. [40]

O querosene, também conhecido como 6leo combustivel n.° 1, 6leo de parafina,
0leo de lampada ou 0Oleo de carvao, é um hidrocarboneto liquido inflamével comumente
usado como combustivel. E obtido a partir do petréleo e é usado para queimar aquece-
dores domésticos, lampadas ou fornos e também usado como componente combustivel
para motores a diesel e tratores, motores a jato e foguetes e como solvente para graxas

e inseticidas. E usado como um dos combustiveis comuns para cozinhar.[39, 46, 47]

O querosene tem volatilidade intermedidria entre a gasolina e o gas/éleo diesel,
destilando entre 150°C e 300 °C. O querosene é mais pesado que a nafta ou a gasolina,
mas mais leve que o Oleo diesel. A qualidade da queima é determinada pelo ponto de

fumaga e ponto de fulgor e, em menor grau, pelo ponto de nuvem.[40, 46]

2.1.3 Diesel Automotivo

Combustivel diesel é o termo usado para qualquer combustivel adequado para

uso em um motor diesel (ou seja, motores sem velas de ignicdo que dependem de
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compressao). O diesel é mais facil e mais barato para uma refinaria produzir do que
a gasolina e normalmente é misturado de 4 a 6 misturas. O diesel é uma mistura de
compostos de hidrocarbonetos com ponto de ebulicdo na faixa de 250°C a 360°C e é
queimado em um motor de igni¢do por compressao onde o combustivel é atomizado e

pulverizado em ar comprimido e quente.[39, 40]

O namero de cetano é uma das caracteristicas mais importantes para o desempe-
nho do combustivel diesel e descreve a facilidade com que o combustivel diesel se inflama
quando é adicionado ao ar aquecido por compressao. O cetano é um hidrocarboneto
parafinico com 16 atomos de carbono que inflama com relativa facilidade sob pressao e é
usado como referéncia. O cetano recebe um niimero de cetano de 100 e os combustiveis
diesel sao classificados quanto a facilidade de ignicao em um motor de teste. Quanto
maior o nimero, mais facilmente o diesel irda inflamar. Quanto maior o nimero de

cetano, menor o atraso de igni¢ao e melhor a qualidade da ignicao.[40]

Motores de alta velocidade em carros e caminhoes e lanchas tendem a usar diesel
de alta velocidade, enquanto motores de média velocidade em geradores de energia e
locomotivas a diesel tendem a usar 6leo diesel leve. Motores de baixa velocidade em

motores de navios e geradores de energia usam 6leo combustivel residual.[40]

2.2 Energias Renovaveis

A extingao prevista das fontes de combustiveis fosseis apresentou grandes desafios
para industria energética no tangente a novas fontes com provimento de energia, mas
ecologicamente corretas, com menor (ou nenhuma) emissao e abundantes na natureza.
Globalmente, as emissdes de gases de efeito estufa (GEE) aumentaram a partir da
exploracao humana extrema na busca de maneiras de lidar com a crescente demanda de
energia dia a dia devido ao crescimento populacional e outras atividades humanas. Os
setores: residencial, comercial, industrial, de transporte e de praticas agricolas, denotam

uma forte necessidade de uma alternativa de combustivel sustentével. [48]

Apos a era de rapido desenvolvimento e avanco do combustivel féssil, o esforgo e
a atencao da pesquisa devem ser desviados para a descoberta de recursos de combustiveis
renovaveis e sustentaveis. O emprego de biocombustiveis no setor de energia e transporte
deve receber alto interesse de pesquisa devido as suas varias vantagens, como custo de
producao mais barato, método de producao mais limpo e reducao de problemas ambi-
entais. [49] O biocombustivel tem sido percebido como uma alternativa de substituigao
altamente preferfvel aos combustiveis fésseis convencionais. E fortemente favoravel nas
industrias por suas funcionalidades e vantagens, que sao comparaveis e compativeis com

os combustiveis fosseis. Notavelmente, a vantagem distinta do biocombustivel é a abun-
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dancia de recursos disponiveis que sdo renovaveis e mais sustentaveis em comparagao
com as fontes de combustiveis fosseis que sao utilizadas até a extingdo. Além disso, o
biocombustivel tem se mostrado amigo do meio ambiente como combustivel alternativo
com impactos ambientais reduzidos, levando ao desenvolvimento de um ambiente mais
verde. [48]

Estudiosos e pesquisadores nas ultimas décadas selecionaram a biomassa como
um potencial combustivel alternativo no mundo. A biomassa é encontrada principalmente
na forma de matéria viva ou plantas vivas recentemente, bem como em residuos. O
termo matéria-prima refere-se a qualquer tipo de material organico que possa ser usado
para produzir energia. Diferentes matérias-primas tém diferentes composigoes fisicas,
mas geralmente todas as matérias-primas incluem quantidades variadas de carbono,
agua e volateis organicos para a producao de energia. Esta matéria-prima de biomassa
é classificada como “teoricamente neutra em carbono”. Isso ocorre porque as plantas
que se transformam em matéria-prima de biomassa usam diéxido de carbono durante
o estagio de crescimento e repelem a mesma quantidade de carbono para a atmosfera

quando sao incineradas. [41, 48]

2.2.1 Oleos Vegetais

Os Oleos vegetais representam um importante mercado no mundo com uma
ampla variedade de areas econdémicas de interesse, desde nutricao humana ou animal
até producao bioquimica ou bioenergética, sendo normalmente recuperados de matrizes
naturais por processos de prensagem e/ou extragdo com solvente. Os Gleos vegetais
brutos sdo submetidos a processos de refino para purificacdo e para evitar reacoes de

degradacao. [50]

A composigao dos dleos vegetais contém monoacilglicerdis, diacilgliceréis, pigmen-
tos, esterdis, tocoferdis, fosfatideos, proteinas em pequenas quantidades e combinacoes
quimicas de triacilgliceréis e acidos graxos livres. O acido graxo livre é qualquer acido
graxo que nao estd ligado a uma molécula de glicerol. Na composi¢ao dos diversos dleos
e gorduras, os acidos graxos (livres ou esterificados com glicerol) mais encontrados sao

os acidos: oleico, linoléico e palmitico. [51, 52]

Os triglicerideos sao os principais componentes de qualquer 6leo vegetal bruto
e, dependendo da origem do 6leo, a distribuicao de acidos graxos e a composicao de
triglicerideos podem variar amplamente. Os triglicerideos e seus ésteres de acidos graxos
sao matérias-primas importantes nas industrias farmacéutica, alimenticia e quimica.

[53]

Os 6leos vegetais tém caracteristicas que os credenciam ao status de “combus-

tiveis sustentaveis”, quais sejam: alto poder calorifico, inexisténcia de enxofre em sua
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composicao, producao a partir de culturas vegetais que consomem CQO,y da atmosfera
durante a fotossintese e destacando-se o fato de nao gerarem substancias nocivas ao

meio ambiente. [52]

222 Oleo de Palma

O dendé tem o nome latino, Flaeis guineensis Jacq.; o nome do género ¢é derivado
do grego “elaion”, que significa 6leo, o nome da espécie foi proposta pelo botanico
holandés Nicholas Joseph von Jacquin em 1763 e o nome especifico guineensis demonstra
que Jacquin atribuiu sua origem & costa da Guiné, na Africa Ocidental. A nomenclatura
e classificacao das espécies foram mantidas desde entao, apesar de inimeros sinénimos

terem sido propostos. [54, 55|

A cultura foi descoberta por viajantes para a Africa no século 15, mas as
primeiras plantacoes na Indonésia, que levaram a sua ascensao como a principal cultura
oleaginosa do mundo, nao ocorreram até o final do século 19. Plantagbes em larga
escala, na Africa e no Sudeste Asidtico, foram estabelecidas no inicio do século 20 &
medida que o interesse na cultura se desenvolveu. A cultura é altamente lucrativa e
é cultivada tanto em plantagoes em grande escala quanto por pequenos proprietarios.
Os cachos dos frutos maduros sdao colhidos continuamente e enviados para moinhos
locais para extracao de 6leo. Os frutos do dendé fornecem tanto 6leo de palma bruto
(OPB) quanto 6leo de palmiste (OPP), extraidos da polpa do fruto (mesocarpo) e do
caroco (endosperma) descrito na Figura 1, respectivamente. O OPB é composto pelos
dcido palmitico (43%), oleico (39%), estedrico (5%) e, em pequenas porcentagem, por
outros acidos graxos, sendo uma importante fonte de provitamina A e vitamina E. O
OPP é um éleo de alta qualidade contendo os dcidos ldurico (até 50%), miristico (15%)
e, em pequenas porcentagem, outros acidos graxos essenciais. Como o dendezeiro ¢é
colhido continuamente, o OPB representa uma commodity relativamente estavel em
comparagao com as culturas oleaginosas anuais. Os principais paises produtores de OPB

sao Indonésia (53% da produgao global) e Malésia (38%); os maiores consumidores sao

a India (28% do mercado), Europa (22%) e China (22%). [56]

Figura 1. Partes do fruto do dendezeiro

(0léo de palma) ¢

Fonte: Adaptagao da imagem de [32]
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As condigoes climaticas tipicas de regides tropicais imidas favorecem a adaptacao
da cultura da palma de Oleo. A temperatura, principalmente a média de minimas, é
o fator limitante para cultivo da palma de 6leo. Esta espécie ndo se adapta bem em
condicoes de baixas temperaturas, pois limitam crescimento, reduzem taxa sexual
feminina e limitam a produtividade. Temperaturas minimas abaixo de 18 °C sao
limitantes para a palma de dleo. Esta cultura demanda regime hidrico adequado e
distribuido ao longo do ano, para atender a evapotranspiragao (cerca de 150 mm/més)

e proporcionar boa produtividade. [32]

Nesse contexto, a Amazonia brasileira apresenta-se como a area mais importante
para o cultivo de 6leo de palma no Brasil, tendo o estado do Para situacao privilegiada,
seja pelos resultados dos plantios em producao ou pela ampla disponibilidade de area

ja antropizada e, portanto, apta ao cultivo da palma. [32]

No ano de 2004, o governo brasileiro langou o Programa Nacional de Produgao
e Uso de Biodiesel (PNPB), um programa orientado para a diversificagdo da matriz
energética brasileira. Como parte desse programa, em 2010 foi lancado o Programa de
Producéo Sustentdvel de Oleo de Palma no Brasil. Este programa teve forte impacto
na Amazodnia brasileira, pois a principal diretriz incluia a expansao da dendeicultura
por meio de incentivos fiscais, linhas de créditos para a agricultura familiar e para as

empresas produtoras e beneficiadoras de dendé. [57]

O elevado destaque economico do dendé decorre de sua producao anual conti-
nua, rendimento alto, ampliagdo das exportagoes com perspectivas de provimento das
necessidades regionais e nacionais, pois, além de ser um produto com grande demanda
no mercado internacional, sua cultura ¢ ecologicamente sustentavel, exigindo pouca
mecanizacao e reduzida aplicacao de defensivos agricolas. A diversidade do seu aprovei-
tamento proporciona maiores expectativas de consumo, posto que permite cerca de 145

produtos industrializados. [58]

2.3 Craqueamento Termo-catalitico

A producao de biocombustiveis liquidos ou gasosos, além de coques e alcatroes
pode ser obtida através do craqueamento termo-catalitico de dleos vegetais (substancias
que contém triglicerideos), de acordo com a seletividade do catalisador escolhido no
processo. Este processo produzirda biocombustiveis contendo parafinas lineares e ciclicas,

cetonas, olefinas, aldeidos e acidos carboxilicos. [59, 60]

O fluxograma genérico do craqueamento de 6leo vegetal para a producao de
combustivel liquido é mostrado na Figura 2. Antes de colocar o 6leo vegetal no reator de

craqueamento catalitico, devemos inicialmente pré-aquecer o 6leo, somente depois desta
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etapa inicial e que o 6leo serd craqueado termicamente. Posteriormente, este 6leo ira
para uma unidade de resfriamento onde teremos uma fase liquida e gasosa. A fase gasosa
sera separada da fase liquida apds sua condensagao na unidade de separacao gasosa,
sendo a fase liquida direcionada para uma coluna de destilagdo, a qual ira fracionar a
mistura liquida orgédnica nas temperaturas de corte da gasolina, querosene e diesel. O
produto de fundo da destilagao pode ser novamente craqueado objetivando maximizar

o rendimento da producao de biocombustivel. [60]

Figura 2. Fluxograma da producao de biocombustiveis a partir do craqueamento catali-
tico de Oleo vegetal.

Oleo Vegetal Bruto

l

Pré-aquecimento do 6leo

Y

Y

Craqueamento Catalitico

Residuos
Y

Separagdo Gasosa

Y

Unidade de Resfriamento

Y

Separagdo Liquida

Y Y Y
Bio-combustiveis /Bio-combustiveis / Coque e \
Liquidos Gasosos \_Alcatrdo /

Fonte: Adaptagao de [60]

Destarte que para a producao de bio-gasolina, tém-se estudado largamente o

craqueamento termo-catalitico do 6leo de palma. [59, 61]

Pesquisas diversas reportam que o craqueamento térmico direto de 6leos vegetais,
os quais contém triglicerideos, tem produzido uma conversao elevada e um rendimento
satisfatorio de biocombustivel contendo fracao do diesel, muito embora alguns compostos
produzidos sejam indesejaveis, quais sejam, os oxigenados. Consequentemente, o processo
de desoxigenacao provoca mudanca nas propriedades fisicas e termofisicas deste produto:
elevacao do poder calorifico, da estabilidade térmica e quimica, além de decréscimo da

corrossividade e viscosidade. [41, 19]
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Para ocorrer a formacao de hidrocarbonetos é essencial que haja reagées com
transferéncia de hidrogénio, sendo que estas reagoes aumentam com o aumento da
acidez do catalisador. Por conseguinte, a acidez do catalisador, além do tamanho de seus
poros, afeta a formacao de hidrocarbonetos aromaticos e alifaticos. Conclusivamente, o
uso de um catalisador adequado durante o craqueamento térmico pode melhorar muito

a composi¢ao do bio-éleo. [41, 62]

No craqueamento catalitico de bio-6leos ha a remocao de oxigénio através de
reacoes simultaneas de desidratacao-descarboxilacao, utilizando-se catalisadores seletivos
a pressao atmosférica. A eliminagao de oxigénio ocorre na forma de dgua, mondxido
de carbono, diéxido de carbono e acidos carbédlicos de cadeia curta. A matéria-prima
oxigenada ¢é convertida em uma fragdo de hidrocarbonetos mais leve, enquadrando-se

particularmente na faixa de ebulicao da gasolina e contendo altos teores de arométicos.
[41, 63|

2.3.1 Craqueamento Termo-catalitico de Oleos Vegetais

O processo genérico de craqueamento de triglicerideos tem duas propensoes,
quais sejam, craqueamento térmico ou catalitico. Os combustiveis liquidos produzidos
nos dois processos tém diferenca significativa na composicao quimica decorrente do
mecanismo complexo de craqueamento do triglicerideo (TG). Estas propensoes sao
considerados rotas relevantes para a conversao de matérias-primas, contendo TG, em
fragoes mais leves cuja maioria se encontra no intervalo de ebulicao dos combustiveis
derivados do petrdleo. [41, 64, 65]

As fragoes dos combustiveis liquidos recuperados da destilacado de bio-6leo,
produzidos via craqueamento termo-catalitico de dleos e/ou gorduras vegetais, sdo
similares aos combustiveis derivados do petréleo, tendo a vantagem de nao conter
contaminantes a base de enxofre e/ou metais, e a desvantagem de elevados indices de
acidez (responsével pela corrosividade) e de concentracao de olefinas (responsavel pela
instabilidade). Por conseguinte, diversas rotas estdo sendo investigadas com a intengao
de se reduzir este valor de acidez e concentragao de olefinas, entao, catalisadores basicos
fornecem bons resultados em termos de reducao do indice de acidez, como exemplo,

temos a aplicagdo do carbonato de sédio como catalisador. [41, 64]

2.3.2  Craqueamento Termo-catalitico do Oleo de Palma

A literatura dispoe de diversos trabalhos que consolidam a robustez do craquea-

mento termo-catalitico do 6leo de palma, quais sejam:

— Ooi Yean Sang [66] investigou o craqueamento catalitico do 6leo de palma a 450°C e
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1,0 atm em um microrreator de leito fixo usando HZSMb5 como catalisador, e o PLO

composto por hidrocarbonetos (gasolina, querosene e diesel) com rendimento de gasolina

de 48% (m/m.).

— Twaiq et. al [67] estudaram o craqueamento catalitico do éleo de palma a 450°C
e 1,0 atm em um microrreator de leito fixo (155 mm x 10 mm ID, VR = 12,17 mL)
usando MCM-41 com diferentes razoes Si/Al, obtendo conversoes entre 80 e 90% (m/m.)
com alta seletividade a hidrocarbonetos liquidos. Twaiq et. al [68] investigaram o
craqueamento catalitico do 6leo de palma a 350-450 °C e 1,0 atm em um microrreator de
leito fixo de (155 mm x 10 mm ID, VR = 12,17 mL) usando diferentes zeélitas (HZSM-5,
K-HZSM-5, zedlita e USY), obtendo principalmente PLO, gés e dgua, conversoes de
até 99% (m/m.) e rendimento de gasolina de 28% (m/m.) a 350 °C.

— Twaiq et. al [69] estudaram o craqueamento catalitico de éleo de palma usando zedlita
composta ZSM-5/peneira molecular mesoporosa a 450 °C e 1,0 atm em um microrreator
de leito fixo de (155 mm x 10 mm ID, VR = 12,17 mL), obtendo conversoes de 80-100%
(m/m.) e rendimentos de gasolina entre 38 e 47% (m/m.). Além disso, os catalisadores

foram seletivos para a formacao de aromaticos em PLO.

— Twaiq et. al [70] investigaram o craqueamento catalitico do 6leo de palma usando a
450°C e 1,0 atm em um microrreator de leito fixo de (155 mm x 10 mm ID, VR =
12,17 mL) usando MCM-41, mostrando que o catalisador foi seletivo para a formagao
de hidrocarbonetos lineares (C13). Além disso, o rendimento de PLO diminuiu com
o aumento da area de superficie especifica do catalisador, e a seletividade da gasolina

aumentou enquanto a do diesel diminuiu com a conversao do 6leo de palma.

— Siswanto et. al [71] investigaram a produgao de gasolina por craqueamento catalitico
de 6leo de palma a 450°C e 1,0 atm em um microrreator de leito fixo com MCM-41 e
relagoes 6leo/catalisador entre 30 e 50, obtendo rendimentos de PLO de até 60,73%
(m/m.) e um rendimento méaximo de gasolina de 43,63% (m/m.). O rendimento de
PLO diminui com o aumento da relacao 6leo/catalisador. Os estudos de craqueamento
termocatalitico de palma em escala de microrreator utilizaram pequenas quantidades de
alimentagao, produzindo combustiveis liquidos apenas para analise GC-MS, nao sendo
possivel coletar quantidades suficientes de PLO necessarias para realizar a caracterizacao

fisico-quimica completa. [72]

— Mota et. al [73] investigaram a producao de combustiveis liquidos por craqueamento
termo-catalitico de 6leo de palma seguido de destilacao fracionada na faixa de tempera-
tura do diesel leve. O experimento foi realizado a 450 °C, pressao atmosférica e 20% de
Nay,CO3 como catalisador em escala piloto. Os resultados mostraram um rendimento
de PLO de 65,86% (m/m.) com um valor acido de 1,02 mg KOH/g, 30,24% (m/m.) de

gases nao condensaveis, 2,5% (m/m.) de dgua e 1,4% (m/m.) de coque. O rendimento
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do diesel leve obtido por destilagdo média de 24,9% (m/m.) com um indice de acidez de
1,68 mg KOH/g, sendo composto por 91,38% de hidrocarbonetos (31,27% de parafinas

normais, 54,44% de olefinas e 5,67% de nafténicos) e 8,62% de compostos oxigenados.

2.3.3 Catalisadores Basicos (NayCOs3)

Catalisadores sao usados pela humanidade ha mais de 2000 anos. Os primeiros
usos observados de catalisadores foram na fabricacao de vinho, queijo e pao. Em 1894,
Ostwald afirmou que os catalisadores eram substancias que aceleravam a velocidade das
reacoes quimicas sem serem consumidos durante a reacao. Os catalisadores em geral
aceleram uma reacao pela diminuicao da sua energia de ativagao ou mudanca do seu
mecanismo molecular. O desenvolvimento e uso de catalisadores é parte importante da
busca constante por novas formas de aumentar o rendimento do produto e a seletividade

em reagoes quimicas. [74, 75]

Catalisadores quimicos comerciais sao imensamente importantes, com efeito, um
terco do material do produto nacional bruto dos Estados Unidos envolve um processo
catalitico em algum lugar entre matéria-prima e produto final. Destacando-se largamente

seu uso no refino de petréleo e na producao quimica. [75]

Catalise é a ocorréncia, estudo, uso de catalisadores e processos cataliticos. Sendo
que um catalisador altera apenas a velocidade de uma reacao; nao afeta o equilibrio.
Normalmente, quando falamos de um catalisador, queremos dizer um que acelera
uma reacao, embora estritamente falando, um catalisador pode acelerar ou retardar a

formacao de uma determinada espécie de produto. [74, 75]

O carbonato de sédio também tem sido utilizado como catalisador no craquea-

mento térmico catalitico de 6leos vegetais. [59, 76|

2.3.4 Analise Fisico-quimica do Produto Liquido Organico

Em geral, o produto liquido organico obtido via craqueamento termo-catalitico
de 6leos vegetais, é caracterizado fisico-quimicamente em termos de acidez por AOCS
Cd 3d-63, valor de saponificagao por AOCS Cd 3-25, densidade pelo método picnémetro
ASTM D854 a 25°C, indice de refragdo ajustando o Refratémetro Abbé com édgua
destilada (IR 20°C = 1,333 ) de acordo com o Método Oficial AOCS Cc 7-25, e
viscosidade cinemdtica de acordo com os métodos EN/ISO 3104, ASTM 446 e ASTM D
2515 usando um viscosimetro Cannon-Fenske (Schot Geréte, Modelo: 520 23), com um
tubo capilar N.° 200, conforme relatado na literatura, bem como pelos métodos oficiais
ASTM e ABNT/NBR em termos de valores de ponto de fulgor pelo método ASTM
D93 usando o Pensky-Martens Closed Cup (TANAKA, Modelo APM-7/FC-T7), corrosao
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de tiras de cobre de acordo com o método ABNT/NBR 14359 usando o equipamento
analitico (PETROTEST DP, Modelo: E 25-0600), viscosidade cineméatica de acordo
com os métodos EN/ISO 3104, ASTM 446 e ASTM D 2515 usando um tubo capilar N.°
100, e curva de destilacao de acordo com o método oficial ABNT/NBR 9619 utilizando
o aparelho de destilacdo automéatica (TANAKA, Modelo: AD6). [73]

2.4 Modelagem e Simulacao

2.4.1 Definicao de Modelagem, Simulacdo e Processo

A modelagem é a criacdo da representacao de um sistema através de equagoes,
sendo exata se representar todas as propriedades do sistema e aproximada, caso re-
presente as propriedades disponiveis ou as mais relevantes. Por sua vez, a simulac¢do
consiste na técnica de estudar e analisar o comportamento do sistema, imitando-o em
um aplicativo de computador. Uma simulacao funciona em um modelo matematico que
descreve o sistema. Se as relagoes que compoem o modelo forem simples o suficiente,
pode ser possivel usar métodos matematicos para obter informagoes exatas sobre ques-
toes de interesse; isso é chamado de solugao analitica. No entanto, a maioria dos sistemas
do mundo real sao muito complexos para permitir que modelos realistas sejam avaliados
analiticamente e esses modelos devem ser estudados por meio de simulagao, onde um
computador ¢ usado para avaliar um modelo numericamente e os dados sao reunidos
para estimar as caracteristicas reais desejadas do modelo. Em uma simulagdo, uma ou
mais variaveis do modelo matematico podem ser modificadas para que as alteracoes
resultantes em outras variaveis sejam observadas. As simulagoes permitem assim que os
usudrios prevejam o comportamento do sistema real. [28, 29]

Um processo é uma sequéncia logica de tarefas executadas para atingir um
objetivo especifico. Um processo define “o que” deve ser feito, sem especificar “como”
cada tarefa deve ser executada. A estrutura de um processo fornece varios niveis de
agregacao para permitir que a analise e a defini¢do sejam feitas em varios niveis de detalhe
para apoiar as diferentes necessidades de tomada de decisao. Uma fase de processo
consiste em tarefas e uma tarefa consiste em varias etapas. Outras decomposicoes e

niveis de agregagao sdo possiveis. [77]

2.4.2 Modelagem e Simulacdo de Processos

A simulacao de processos é uma ferramenta para o desenvolvimento, projeto
e otimizacdo de processos nas industrias quimica, petroquimica, farmacéutica, de
producao de energia, processamento de gas, ambiental, cosmética e alimenticia. Ele

fornece uma representacao das operagoes basicas particulares do processo usando
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modelos matematicos para as diferentes operacoes unitarias, garantindo que os balangos
de massa e energia sejam mantidos. Hoje em dia, os modelos de simulacao sao de
extraordindria importancia para desenvolvimentos cientificos e técnicos e até para

decisoes econdmicas e politicas, por exemplo, temos o caso da modelagao climatica. [7§]

De acordo com Franco [79] uma nova tendéncia introduzida na inddstria quimica
¢ a dos processos muito mais integrado e, por conseguinte, mais complexos. Esta
integracao de massa e energia, inerentes aos mesmos, impulsionaram a necessidade de
uma compreensao mais detalhada destes processos. Assim, para que haja uma validagao
da integridade do projeto e sua operabilidade préatica, ha a necessidade de se realizar a
simulacao em toda a planta utilizando modelos matematicos rigorosos que descrevem a

dindmica de cada processo.

2.4.3 Simuladores da Engenharia de Processos

O desenvolvimento da simulagao de processos comecou na década de 1960,
quando hardware e software apropriados se tornaram disponiveis e puderam conectar o
notavel conhecimento sobre propriedades termofisicas, equilibrio de fase, equilibrio de
reacao, cinética de reacao e operagoes unitarias particulares. Existindo uma quantidade
diversa tanto de simuladores comerciais (Aspen Plus, Chem-CAD, HYSYS, PRO/II,
ProSim e SYSTEM7) quanto de simuladores internos de grandes empresas, por exemplo,
VTPlan da empresa farmacéutica alema Bayer AG ou CHEMASIM da empresa quimica
alema BASF, sem contar o grande nuimero de ferramentas internas que cobrem as
tarefas de calculo especificas de pequenas empresas que trabalham na engenharia de
processos. No entanto, o que todos os simuladores tém em comum é que eles sao tao bons
quanto os modelos e os parametros de modelo correspondentes disponiveis. A maioria
dos simuladores de processo fornece um banco de dados padrao para o usuario, mas
finalmente o préprio usuario é responsavel pelos parametros utilizados. Neste contexto,
¢ muito util que, desde a década de 1970, bancos de dados para dados de componentes
puros e misturas tenham sido compilados. Hoje mesmo os formatos de dados estao
bem estabelecidos para que possam ser facilmente interpretados por programas de
computador. Essas atividades pertencem aos principais fundamentos da simulacao de
processos modernos. Além disso, essas coletas sisteméticas de dados possibilitaram o
desenvolvimento de métodos de previsao como ASOG, UNIFAC, UNIFAC modificado
e VTPR, o que possibilitou aos engenheiros de processo ajustar parametros razoaveis

mesmo para sistemas onde nao ha dados disponiveis. [78]

Um dos simuladores de engenharia quimica mais estendidos é o software comercial
Aspen Plus® da empresa AspenTech® fundada em 1981 e cuja origem remonta ao projeto

ASPEN desenvolvido pelo MIT e o Departamento de Energia dos Estados Unidos em
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1976. E comumente usado tanto na simulagao de processos reais quanto no projeto
de novos processos de base. O sucesso deste simulador foi baseado em seu extenso
banco de dados disponivel com diversos compostos e modelos termodinamicos que
foram desenvolvidos ao longo de décadas de existéncia. Com este banco de dados, é
possivel simular uma grande quantidade de tipos de composto e mistura na maioria das

condigoes de operagao. [80, 81]

2.5 Fundamentos de Tecnologia de Fluido Supercritico

2.5.1 Definicdo de Fluido Supercritico

Uma substancia aquecida acima da temperatura critica Tx e comprimida acima
da densidade critica po é conhecida como fluido supercritico. Fluidos supercriticos
podem variar entre o estado de alta densidade e o de baixa densidade sem a transicao de
fase. Como um fluido supercritico pode mudar de densidade facilmente, uma mudanca
de temperatura ou pressao manipula as propriedades termodinamicas e de transporte

dos fluidos supercriticos. Assim, é capaz de exibir propriedades de gés e liquidos. [82]

2.5.2 Diagrama P-T do CO, Supercritico

O comportamento do estado ou fase de um componente puro ¢ ilustrado na
Figura 2.1. Neste diagrama, cada linha representa um limite de fase. As trés regides de
fase diferentes sao separadas pelas linhas A-Tp (s6lido-vapor, ou curva de sublimagao),
B-Tp (sélido-liquido, ou curva de ponto de fusdo) e Tp-C (liquido-vapor, ou curva
de ponto de ebuli¢ao). Em condigoes especificas de pressdo e temperatura ao longo
de qualquer fronteira de fase, duas fases coexistem em equilibrio termodindmico (por
exemplo, solido-liquido, liquido-vapor ou sélido-vapor). O limite da fase liquido-vapor
termina no ponto critico C. No ponto critico C, todas as propriedades fisicas das fases
coexistentes tornam-se iguais. Além do ponto critico, o estado de agregagdo da matéria

¢é conhecido como fase fluida supercritica ou fase supercritica.

A transi¢ao do limite da fase liquido-vapor para a fase fluida (fase supercritica)
é suave, assim todos os modelos e teorias aplicadas aos processos de separacao liquido-
vapor e liquido-liquido (por exemplo, destilagdo, retificacao, stripping, absorcao, extracao
por solvente) termodindmica quimica, propriedades fisico-quimicas, hidrodinamica,
transferéncia de calor e transferéncia de massa também devem ser aplicaveis a extracao

de fluido supercritico. [82]

O diagrama descrevendo as fases do diéxido de carbono puro, com seus dados

numéricos de pressao e temperatura, ¢ mostrado pela Figura 4.
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Figura 3. Diagrama P-T de uma substancia pura e estados termodinamicos de agentes
de separacao usados no processo de separacao tradicional
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Fonte: Adaptado de [82]

Para se identificar a fase através de diversas observa¢oes numéricas, com alta
precisao, utilizou-se o diagrama monolog de pressao e temperatura para se identificar
o estado ou fase do diéxido de carbono puro. Este diagrama contém valores bastante

amplos e precisos e é apresentado na Figura 5.
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2.5.2.1 Propriedades Fisicas e Termofisicas do Fluido Supercritico

Fluidos supercriticos exibem densidade semelhante a liquido, viscosidade seme-
lhante a gés e difusividades intermedidrias as de gis e liquidos. E essa combinacio de
poder de solvente semelhante a liquido e propriedades de transporte semelhantes a gas
que é explorada na extragao com fluido supercritico (EFS). Uma comparagao entre
as propriedades de transporte de gases, liquidos e fluidos supercriticos é ilustrada na
Tabela 4, onde: FS=Fluido Supercritico; P=Pressao; T=temperatura; p=Densidade;

v=Viscosidade; D,j=Coeficiente de Difusao. Uma descricao completa das vantagens e

Tabela 3. Vantagens e desvantagens do diéxido de carbono supercritico como solvente

P (MPa) T(K) p(kg/m?®) v (g/cm.s) D;;(cm?/s)
Gas 0,1 298 0,6 até 2 (1 até 3) x 1074 0,1 até 0,4
ES Pe pc 200 até 500 (1 até 3) x 107* 0,7 x 107*

Liquidos 0,1 298 600 até 1600 (0,2 até 3) x 1072 (0,2 até 2) x 107°

Fonte: Adaptado de [84]

desvantagens do uso de diéxido de carbono supercritico como solvente é apresentada
na Tabela 4. A tnica desvantagem do diéxido de carbono é a sua incapacidade para
a dissolucao de substancias polares. No entanto, este problema pode ser superado
adicionando um modificador ou um co-solvente. Modificadores e co-solventes sao usados
para aumentar a polaridade do solvente. Os modificadores sao substancias no estado
liquido (por exemplo, dlcoois), enquanto os co-solventes sao substéncias no estado gasoso
(por exemplo, propano, etano e outros). No entanto, o uso de co-solventes nas industrias

farmacéutica e alimenticia deve ser evitado devido a restrigoes ambientais e de satde.

25.2.1.1 Densidade do CO, Supercritico

Especialmente de interesse na extragao/fracionamento de fluido supercritico é a
solubilidade. Em geral, a solubilidade de espécies quimicas em fluidos supercriticos nao
polares (por exemplo, diéxido de carbono) diminui com o aumento do peso molecular,
polaridade ou niimero de grupos funcionais polares. Para espécies quimicas de séries
homdlogas (por exemplo, dcidos graxos, ésteres de dcidos graxos, alcanos, alcenos, etc.),
a influéncia da estrutura molecular e polaridade pode, em alguns casos, predominar
sobre o peso molecular na solubilidade das espécies quimicas no fluido supercritico. A
densidade é um fator decisivo no poder solvente de um fluido supercritico. Quanto mais
denso o fluido, mais poderoso ele serda como solvente. A Figura 6 ilustra a densidade do
dioxido de carbono em funcao da temperatura e da pressao. Na vizinhanca do ponto

critico, uma ligeira mudanca de temperatura ou pressao produz uma variagao drastica na
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Tabela 4. Propriedades de transporte de gases, liquidos e EFS

Vantagens Desvantagens

subproduto em processos nao ¢ adequado para separar
quimicos substancias polares
abundante

barato

nao inflaméavel

nao toéxico

inodoro

estéril

incolor

nao corrosivo
alta pureza 99,99%
alta seletividade

densidade controla o poder de

solvéncia

baixa temperatura e pressao

critica

ideal para a separacao de
substancias apolares

Fonte: Adaptado de [84]

densidade e, portanto, na solubilidade das espécies quimicas no fluido supercritico. Com
base no comportamento anéomalo do fluido nas proximidades do ponto critico, é possivel,
portanto, separar as espécies quimicas dissolvidas no fluido supercritico reduzindo a
pressao ou aumentando a temperatura, a medida que as substancias dissolvidas no

fluido supercritico precipitam. [82]

A densidade de misturas liquidas saturadas com fluidos supercriticos muda
com a pressao do sistema. Com o aumento da densidade do fluido supercritico, a
quantidade de soluto dissolvido na fase gasosa e de fluido supercritico dissolvido na fase
liquida aumenta, ocorrendo assim uma mudanca na densidade das fases coexistentes.
As densidades dos fluidos supercriticos sdo da mesma ordem de grandeza que as das
misturas liquidas. Para liquidos puros ou misturas, a densidade em altas pressoes pode
ser correlacionada usando a equagao 2.1 a seguir. Esta equacao 2.1 é baseada em
observacoes experimentais.

onde (' é uma constante, py é a densidade do liquido em condi¢des ambientais e P é a

pressao do sistema.[82]
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Figura 6. Comportamento da densidade do didéxido de carbono em funcao da tempera-
tura e pressao.
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Fonte: Adaptado de [82]

2.5.3 Extracdo de Fluido Supercritico

Em geral, os processos de separagao baseados em termodinamica envolvem
operagoes em que duas fases (por exemplo, liquido-vapor, liquido-liquido ou gas-sélido)
sao colocadas em contato uma com a outra para transferir espécies quimicas de uma fase
para a outra. Exemplos bem conhecidos sao destilacao, adsorcao, absorgao e extragao
s6lido-liquido e liquido-liquido. A extracdo com fluido supercritico (EFS) é um novo
processo de separacao que explora o poder do solvente do tipo liquido e as propriedades
de transporte do tipo gas de fluidos supercriticos. Fluidos supercriticos podem dissolver
substancias quimicas como um liquido e penetrar em matrizes porosas como um gas. O

fluxograma geral de uma unidade de EFS é apresentado na Figura 7. [82]

Neste processo de separacao o fluido supercritico é colocado continuamente em
contato com uma matriz sélida fixa, ou uma mistura liquida no extrator. As espécies
quimicas dissolvidas na fase supercritica precipitam no separador por meio de um
aumento de temperatura, ou uma maior reducao de pressao, e entao o solvente é
regenerado e reciclado através do sistema. No caso de extragao de uma matriz sélida
(processo de separagao descontinua), o componente mais seletivo (A) na fase supercritica
¢ extraido da matriz solida até que o substrato se esgote e precipite no separador. Na
extracao de gds em varios estagios (processo de separagao continua), o fluido supercritico
e a mistura liquida fluem em modo contracorrente. O componente mais soltivel no fluido

supercritico é extraido da mistura de alimentacao e enriquecido no produto de topo
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Figura 7. Fluxograma de uma extracao de fluido supercritico.
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Fonte: Adaptado da literatura [82]

(extrato), enquanto o componente menos solivel é enriquecido no produto de fundo
(refinado). Apés a regeneragao do solvente, o gas é comprimido e reciclado novamente

para a coluna de extracdo conforme ilustrado na Figura 8. [82]

Figura 8. Fluxograma simplificado de uma coluna de multiestdgio em contracorrente.
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Fonte: Adaptado da literatura [82]

2.5.3.1 Extracdo de Gas em Multiestagios

A extracdo de gas em vdrios estdgios, como a extracao liquido-liquido (extragao

por solvente), emprega um agente de separagao de massa. Na extragao de gés o solvente
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esta no estado supercritico. As misturas liquidas sao separadas em contactores, onde o

fluido supercritico e a mistura liquida escoam em contracorrente. [82]

Em geral, colunas equipadas com recheios estruturados sao utilizadas para
melhorar o processo de transferéncia de massa e, consequentemente, a eficiéncia da
separagao. O fluxograma de uma coluna de multiestagios em contracorrente com refluxo

externo é mostrado na Figura 8. [82]

Neste modo de extra¢ao os estégios sdo acoplados em cascatas (continuas ou
discretas). A matéria-prima ¢é introduzida continuamente no extrator e as correntes
de produto, uma enriquecida e a outra esgotada nos componentes alvo desejados, sao
retiradas continuamente em um processo de estado estacionario. O extrato resultante
é enriquecido no componente mais soluvel ou leve, e a fase liquida, ou rafinado, é
empobrecida no componente leve e enriquecida no componente menos soltivel ou pesado.

[82]

Na extracao de multiestagios em contracorrente, cada estagio no extrator é
acoplado por dois fluxos de contracorrente, um fluxo ascendente de solvente em direcao
a extremidade da corrente do produto leve (produto superior) e um fluxo descendente
da mistura liquida esgotada em direcao a extremidade da corrente do produto pesado
(produto inferior). Desta forma, uma mistura liquida binaria pode, em principio, ser
separada em seus componentes puros. Se estiverem presentes mais de dois componentes,
apenas um pode ser separado como componente puro, enquanto os restantes sao obtidos
como uma mistura que pode ser separada de forma semelhante. As composi¢oes do
extrato e do refinado na extragao de gas em multiestagios dependem da composicao
da alimentagao e localizacao ao longo do extrator, fator de separagao, razao solvente-
alimentacao, altura do extrator e razao de refluxo se o extrator operar com refluxo. A
recirculagao de parte do extrato para o topo da coluna ¢é necessaria para melhorar a

separagao do componente mais solivel. [82]

A extracgdo de gas em colunas de multiestagios em contracorrente promete
encontrar aplicacao particular na separacao de misturas liquidas que sado ineficazes ou
dificeis de separar por destilacao, por causa de seus pontos de ebulicdo préximos, nao
volatilidade, sensibilidade ao calor ou por extragao liquido-liquido, devido a toxicidade
ou inflamabilidade do solvente e ao teor de solventes residuais nos produtos finais. Os
ramos da industria de processos quimicos que melhor atendem a esses requisitos sao a
industria alimenticia, farmacéutica e quimica fina. Politicas severas de regulamentacao
alimentar e ambiental podem melhorar a aplicacao industrial da extracao de gas em

multiestdgios no futuro. [82]
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2.5.4 Fracionamento e Purificacdo de Misturas Liquidas utilizando CO,

Supercritico como Solvente

A tecnologia de fluido supercritico é um processo alternativo as tecnologias
convencionais de extracao/separagao, sendo aplicada na obtencgao de compostos de
alto valor agregado de produtos naturais, com grande potencial de aplicacao nas
areas alimenticia, farmacéutica e cosmética. O fracionamento de fluido supercritico
em contracorrente em varios estagios (FFS), usando COy como solvente é uma das
tecnologias mais aplicadas para concentrar ou separar compostos de valor. O CO, é
o solvente mais aplicado, é atoxico e nao inflamavel, esta disponivel a baixo custo e
pureza e possui propriedades criticas baixas, principalmente sua baixa temperatura

critica de 304 K o torna para a extragao/fracionamento de compostos termolabeis.

A extracao de gas em multiestagios em colunas contracorrente utilizando-se
fluidos supercritico é semelhante em conceito aos processos de separagao liquido-vapor
ou liquido-gés, sendo um processo de separacao alternativo comparado aos processos
tradicionais. O processamento em contracorrente com fluidos supercriticos amplia as
possibilidades de processos de separacao como destilagao, absorgao/separagao e extracao
liquido-vapor, visto que a temperatura do processo é determinada pela temperatura
critica do solvente. A maioria das pesquisas foram sobre a recuperacao de compostos
valiosos de subprodutos de refino industrial de 6leos vegetais, desacidificagao de 6leo

vegetal bruto e outras misturas liquidas de gorduras e 6leos compostos relacionados.

A desacidificagao de 6leos vegetais utilizando FFS multiestagios contracorrente
em coluna empacotada, com CO, como solvente, tem sido o processo mais investigado,
considerando suas vantagens relacionadas ao refino industrial, tal como menor perda de
6leo neutro em relagao ao refino industrial, nao havendo a necessidade de outra etapa

para separacao do solvente, quando comparada a extracao liquido-liquido.

O conhecimento dos dados de equilibrio de fase experimental é a informacao
mais importante para projetar as aplicagdes do processo de separacao/fracionamento
supercritico usando as condigoes operacionais 6timas. Mas o equilibrio de fase multi-
componente da matéria-prima natural com COs é escasso na maioria dos casos. Desta
forma, a modelagem do equilibrio de fase de alta pressao aplicando equagoes de estado
¢é a melhor opcao, visto que a mistura multicomponente complexa pode ser descrita

como a soma dos parametros de interagao bindrios entre os compostos da mistura.

O insight para aplicar o simulador comercial para descrever o fracionamento
supercritico em colunas de contracorrente de miltiplos estagios foi descrito pela primeira
vez para fracionar uma mistura de ésteres etilicos de acido graxo multicomponente por

Tiegs et al. [85] e Riha e Brunner [86]. O processo FF'S usando CO, como solvente foi
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simulado com o Aspen Plus representando a coluna FFS como uma cascata de médulos
flash aplicando uma rotina externa para cédlculo de coeficientes de distribuicao obtidos
por uma fungao previamente determinada para descrever os coeficientes de distribuicao
experimental. Conforme descrito pelos autores, esta fungao foi utilizada para melhorar
a previsao do coeficiente de distribuicdo para o sistema com cinco pseudo-componentes
de ésteres etilicos de acidos graxos e COs. O equilibrio de fase dos ésteres etilicos de
acidos graxos multicomponentes derivados de peixes em COs e o processo FFS em uma
coluna de 12 m de altura foram medidos a 333 K e pressoes entre 140 a 160 bar por
Tiegs et al. [85] ¢ em temperaturas entre 333 e 353 K e pressoes entre 65 ¢ 195 bar
por Riha e Brunner (2000). Os resultados da simulagao foram usados para prever o
numero de estagios tedricos e os perfis de concentragdo em uma coluna que fornece uma
visao geral do desempenho da separagdo em contracorrente. Os resultados mostraram
que o nimero de estagios tedricos selecionados no Aspen Plus® de forma interativa
com as condigbes experimentais de operacao (P, T, S/F) calculou o fluxo de massas da
corrente de extrato semelhante ao obtido experimentalmente e por métodos graficos.
Simdes e Brunner [87] simularam a desacidificagdo do PLO por FFS em contracorrente
multiestdgios utilizando o mesmo procedimento aplicado por Tiegs et al [85] e Riha
e Brunner [86]. Para realizar as simulagoes os autores mediram o equilibrio de fases
multicomponentes do bio-6leo comercial em temperatura entre 313 a 353 K e pressao
entre 21 a 303 bar. Os resultados das simula¢oes mostraram que houve um aumento do
rendimento de extracao com a densidade do didéxido de carbono e conforme foi maior
com a temperatura para densidade constante. Eles concluiram que a medida que a
relagdo S/F aumenta, o rendimento de extragdo aumenta, diminuindo o teor de acidos

graxos livres na corrente de refinado.

O objetivo deste trabalho foi aplicar o simulador Aspen Hysys® 8.6 (Aspen
One®, 2015) para descrever o processo de desacidificacdo de 6leos vegetais por fracio-
namento com fluido supercritico (FFS) utilizando diéxido de carbono como solvente.
As simulagoes FFS foram realizadas selecionando a coluna de operagao da unidade
de absor¢ao/separagdo em modo contracorrente de multiplos estagios. A equagao de
estado de Redlich-Kwong Aspen (RK-Aspen) foi usada como o pacote de fluido ter-
modinamico, aplicando duas abordagens para correlacionar dados de equilibrio de fase
experimental da literatura: sistemas bindrios de (PLO do éleo de palma)-i/CO5 é uma
mistura multicomponente representada por hidrocarbonetos e oxigenados em COs.
Os parametros de interagao binaria independente da temperatura RK-Aspen foram
obtidos usando o pacote computacional Aspen Properties do Aspen Plus® 8.6 (Aspen
One®, 2015). O efeito da pressao, temperatura, relagio solvente para alimentagio (S/F)
e a concentragao de acido graxo livre (dcido oleico) no dleo de alimentagao sobre o

desempenho do processo de desacidificacao foram avaliados com base nos seguintes
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parametros: rendimento, recuperagao do acido oleico no fluxo de extrato e a recuperacao
da mistura do PLO no fluxo do refinado. As simulagoes de estado estacionario FFS
foram comparadas com as medidas experimentais em colunas de stripping publicadas

na literatura.

2.5.4.1 Modelagem e Simulacdo do Fracionamento de Misturas Multicomponente em

Colunas de Absorcdao Multiestagios

Simulacao e projeto de colunas de absorcao é, em geral, baseado no modelo de
estdgio de equilibrio. [88] A Figura 9 mostra o esquema de um tipico estdgio em uma
coluna de separacao de miltiplos componentes multifiasicos. O processo é em estado
estacionario sem reacao quimica envolvida. As fases sdo completamente separadas entre
si e estao em equilibrio termodinidmico ao sair do estagio. A fase gas e a fase liquida
podem ser retiradas em cada estagio. O nimero de estagios aumenta de cima para
baixo na coluna. O primeiro estagio é uma combinacao de condensador e decantador,
e o ultimo estagio é um refervedor. Se o condensador nao existir, como no caso de
colunas de absorcao, a primeira etapa seria o primeiro estdgio na coluna. Da mesma
forma, para colunas de absorcao, onde o refervedor nao existe, N passa a ser o tultimo
estagio da coluna. Se em qualquer estagio, ndo houver remocao ou alimentagao de gas
e/ou liquido, entao, a corrente material serd igual a zero. As equagbes que governam
os processes de separacao controlados pelo equilibrio termodindmico em colunas de
destilagao/absor¢ao multiestagios em modo contracorrente aplicadas em um estégio de
equilibrio sao, equagoes de balanco de massa por componente, equacao do balango de
energia, soma das fragoes molares, soma de fragoes das fases coexistentes e equagoes de
equilibrio. [89, 90]

O método inside-out foi apresentado pela primeira vez por Boston e Sullivan
[91] como metodologia para resolugdo de problemas de destilagdo multicomponente. O
método inside-out e suas adaptagoes pode ser aplicada na resolucao de qualquer tipo
de separacao liquido-vapor, ou liquido-gas, multicomponente em multiestagio incluindo
destilagao, absorgao, e stripping. [90] O método é muito robusto e permite uma gama
de especificacoes, ao mesmo tempo em que, é considerado insensivel as estimativas
iniciais, sendo excepcionalmente estavel. Para entender melhor a metodologia do método
inside-out, um modelo matematico de separador liquido-vapor de estdgio tinico, em

estado estacionario, foi apresentado abaixo.

O Modelo Matemadtico apresenta uma cascata de N estagios de contracorrente
com as seguintes suposicoes:
1) Todos os estégios sao estdgios de equilibrio.

2) Mudangas de energia cinética e potencial no sistema sao despreziveis.
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3) Nao ha arrasto de liquido ou presenga de bolhas de vapor no liquido.

O diagrama de estagio inico com N estagios na cascata é ilustrado na Figura 9.

Figura 9. Fase de equilibrio em estagio tnico.

CONVENGCAO
(+) se: para o estagio estudado estagio n-1
(-) se: do estagio estudado
V,, I-n—l
W Vapor do estagio n Liquido para o estagio n
" (yi,n; hV,n; Tn) (xl,l7-1; hL,n—l; Tn-l)
Cabecote L
F,=Alimentacdo  Valvula A — Q= Calor
para o estdgion —  —> estagio n —/\/\/\y—> transferido do
(hF, n TF,N) o EStégio n

Valvula V X

Vapor para o estdgio n  /Liquido do estéagio n
(Vi,n+1} hV, n+lr T11+1) (xl,l1; hL,n; TN)

V/Hl Ln

estagio n+1

Fonte: Adaptado de [90]

Equacoes MESH:

O modelo foi desenvolvido escrevendo os balangos de matéria e energia, relagoes
de soma e de equilibrio para cada estagio. Essas equacoes sao acopladas e conhecidas
como equacoes MESH. As equacoes MESH para o método inside-out, utiliza os fatores de
volatilidade e stripping associada a entalpia para modelar /simular o separador liquido-
vapor em estado estacionario continuo. O diagrama de uma cascata de N estagios é

ilustrado na Figura 10, para um separador de estado estacionario continuo.

As seguintes variaveis sao definidas para serem usadas nas equagoes MESH:

— Volatilidade Relativa do componente ¢ no estagio n: «;, = R

~ , . Ky n XV,
— Fator de Remogao do componente base b no estagio n: Sy, = %
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Figura 10. Cascata com N estagios e em equilibrio.

Vi

estagio 1

Va
L1

estagio 2

V3

Lp-1

estagion

Vsl

Ln-2

FN*l —_—

estagio N-1

VN
Ln-1

FN—>

estagio N

Fonte:

Ln

Adaptado

— Fator de fluxo lateral de retirada liquida: Ry,

de [90]

Un

Ly-®

1+

— Fator de fluxo lateral de retirada de vapor: R, =1+ V‘%

As equagoes MESH utilizadas no método inside-out sao:

Equagoes M: Balanco de matéria para cada componente em cada estagio.

_fi,n

=Vlin-1— (Rp, + QinXSpnX Ry, )%l + (Qint1 X Spnt1) X lint1

Equacgoes E: Relagoes de equilibrio de fase em cada estégio.

Vin = Qjpn X Sb,n X Ei,n
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Equacoes S: Somatorio dos fluxos dos componentes na fase liquida e vapor.
C
Vn = Zi:l Uin
C
Ln = 2i=1 gi,n

Equagoes H: Balango de energia/entalpia em cada estégio.

H, =hp, xRy, XL, + hy, xR, XV, —hy, XVyi1 —hpg, xF, —Q, =0

Vnt1
onde:

K;, = Razao de distribuicao liquido — vapor do componente i no estagio n.

Ky, = Razao de distribuicao liquido — vapor do componente base b no estagio n.

V., = Taza de fluxo de vapor no estagio n.

L, = Taxa de fluxo de liquido no estagio n.

U, = Vazao da corrente lateral do liquido no estagio n.

W, = Temperatura no estagio n.

T, = Taxa de fluxo da corrente lateral de vapor no estagio n.

hr = FEntalpia do liquido.

hy = FEntalpia do para vapor.

hr = Entalpia da alimentacao.

N = Numero total de estagios de equilibrio.

C = Numero total de componentes.

@. = Taxa de transferéncia de calor no estagio n.

fin = Taxa de fluzro de alimentagao do componente i no estagio n.
Ui, = Vazao do componente liquido i no estagio n.

Vi, = Vazao do componente devapor t no estigio n.

Ry, = Fator de fluxo lateral de retirada de liquido.

R,, = Fator de fluxo lateral de retirada de vapor.

Siyn = Fator de remocao para o componente 1 no estagio n.
Sy = Fator de remocao de base b no estagio n.

As equagoes MESH sao resolvidas numericamente no Aspen HYSY'S utilizando-
se o método inside-out, a0 mesmo tempo em que, as relagoes de equilibrio liquido-gés

sao descritas pela equacao de estado RK-Aspen.



Capitulo 2. Fundamentos 36

2.6 Estado da Arte do fracionamento e/ou purificacdo de mistu-
ras liquidas utilizando CO5-SC em colunas multiestagios em

contracorrente

A extracao de gas multiestdgio em colunas de contracorrente tem sido considerada
uma técnica de separacao alternativa para a extragao e fracionamento de misturas
liquidas com aplica¢des potenciais na industria alimenticia. As aplica¢des incluem a
remocao de terpenos de 6leos citricos, separagao de ésteres etilicos de acidos graxos
de 6leo de manteiga, 6leo de peixe e misturas modelo, isolamento de oligbmeros de
hidrocarbonetos aromaticos policiclicos, isolamento de compostos antioxidantes de
suco de laranja, desacidificagao de 6leos de oliva e farelo de arroz, fracionamento de
acidos graxos de destilados de acidos graxos de palma, purificacdo de substancias
lipossoluveis (tocoferdis, esterdis, carotenos e esqualeno) de éleo de palma, azeite,
destilados desodorizantes de soja, destilados desodorizantes de azeite e extrato hexanico
de folhas de oliveira, fracionamento de bebidas alcodlicas para obtencao de destilados
com menor teor alcodlico, separacao de etanol de solugoes aquosas, separacao de
constituintes de aroma de solugoes aquosas de maca, aguardente e aroma de mosto de
vinho, fracionamento de alcoxiglicerdis nao esterificados de 6leo de figado de tubarao, e
fracionamento do modelo mistura esqualeno/oleato de metila. [92, 93, 94, 95, 96, 97,
98, 99, 100, 101, 102, 103]

Apesar da ampla gama de aplicacdo da extracao de gas multiestagio em colunas
empacotadas em contracorrente, principalmente na industria alimenticia, conforme
relatado nas revisoes de Brunner e Bejarano et. al. [92, 104], apenas uma quantidade
reduzida de trabalhos sao dedicados a simulacao de extragao de gas em varios estagios,
alguns utilizando c6digos computacionais que sao frutos de criacdo propria e outros,
simuladores comerciais voltados para os processos quimicos, por exemplo o Aspen

HYSYS®. Com efeito, alguns serdo descritos cronologicamente a seguir:

— Moricet [105], em um estudo pioneiro de simulagdo computacional no inicio da década
de 1980, desenvolveu um cédigo de computador préprio em Fortran para simular a
separacao de monoglicerideos de uma mistura modelo de acido oleico—glicerideos, bem
como o separacao de acidos graxos do 6leo de palma em colunas de contracorrente

usando diéxido de carbono como solvente.

— Simoes e Brunner [87], aplicaram os dados de equilibrio de fase em alta pressao do
sistema 6leo de palma-CQO, para simular uma coluna empacotada em contracorrente
para a desacidificagao do 6leo de palma, usando um modelo proprio de programa de
equilibrio por etapas, e as simulagoes comparadas com os dados experimentais de

transferéncia de massa.
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— Mendes et. al. [106], estudaram a concentracao de tocoferéis do destilado desodorizante
de 6leo de soja, representado como uma mistura sintética de tocoferol-esqualeno—acidos
carboxilicos, simulando a separacao de tocoferol de uma mistura sintética de tocoferol—
esqualeno—acidos carboxilicos usando CO3-SC como solvente dentro de um fluxograma
composto por um extrator de estdgio tinico e um separador flash usando o simulador
comercial Aspen Plus. A EAE-PR foi utilizada como pacote de fluido termodinamico
com regra de mistura LCVM para correlacionar os dados de equilibrio do sistema

desodorizador de 6leo de soja destilado—CO,.

— Benvenuti et. al. [107], usaram dados experimentais para um extrator semicontinuo
de estagio inico para remover os terpenos do 6leo essencial de limao usando CO,-SC
como solvente para modelar o processo assumindo o equilibrio entre a fase gasosa
coexistente na saida do aparelho de estagio tinico e a fase liquida dentro dele, sendo o
equilibrio descrito pela EAE-PR, usando um codigo computacional académico de criagao
propria. A modelagem termodinamica do sistema estendeu-se ao estudo da simulacao de
estado estacionario de uma coluna multiestagio com solvente de reciclagem do solvente,
representada por um fluxograma composto por uma série de separadores flash utilizando

a EdE-PR com regras de mistura quadratica como pacote de fluido termodinamico.

— Moraes et. al. [108], simularam a recuperagao de provitamina A a partir de 6leo
de palma esterificado utilizando uma mistura de CO5-SC—etanol como solvente com o
simulador comercial Aspen HYSYS®, adaptando as unidades de processo as condicoes
operacionais tipicas de EFS. Como o 6leo de palma esterificado é uma mistura complexa,
foi necessario inserir os compostos como hipotéticos para prever/estimar as propriedades
fisicas e termo-fisicas usando a contribuicao do grupo UNIFAC. A otimizagao realizada
para cada unidade de processo com base nas condigoes de estado (P, T) para obter uma
recuperagao maxima de carotenos. Os carotenos concentrados com altos rendimentos

usando 02 ciclos de EFS, e os ésteres etilicos como subprodutos.

— Viasquez et. al. [99], aplicaram o EAE-CG para simular o processo de separagao e
para o projeto de condig¢oes experimentais. O modelo termodinamico utilizado para
obter condigoes de processo 6timas para melhorar a recuperacao de esqualeno, incluindo
refluxo de extratos e recirculagao de CO,-SC em uma coluna de extracdo continua em

contracorrente.

— Fernandes et. al. [109], desenvolveram um modelo dindmico do processo EFS aplicado
ao fracionamento de uma mistura binaria esqualeno—oleato de metila por CO,-SC. O
fluxograma, organizado modularmente em um conjunto de submodelos, inclui uma coluna
empacotada em contracorrente, um separador, um trocador de calor e a composicao
de CO,, mostrando boa concordancia entre os resultados experimentais e previstos. O

modelo prevé corretamente os perfis de composi¢cao dos fluxos de saida de todos os
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estudos de caso.

— Fernandes et. al. [110], desenvolveram um modelo dindmico nao isotérmico para
simular o fracionamento de uma mistura binaria esqualeno—oleato de metila com CO,-SC
em uma coluna de contracorrente com empacotamento estruturado. O modelo resolve os
balancos de quantidade de movimento e energia dentro da coluna empacotada. As fases
liquido-gasosas coexistentes assumem estar em equilibrio térmico local, mostrando boa
concordancia entre a temperatura medida e prevista e os perfis de composicao das fases
gasosa e liquida junto com a coluna. O modelo também foi aplicado para determinar as

condicoes ideais de extracao que maximizam a recuperacao do esqualeno.

— Fornari et. al. [111], aplicaram o EAE-CG para simular a desacidificacdo do azeite e
a recuperacao de compostos lipidicos menores em uma coluna empacotada em contra-
corrente usando CO»-SC. O modelo EAE-CG foi utilizado para representar o equilibrio
de fases do sistema multicomponente 6leo—CO,, bem como para simular e otimizar o

processo de EFS.

— Vésquez et. al. [97], aplicaram o EAE-CG para simular a desacidificacao do azeite de
oliva em uma coluna de contracorrente usando CO4-SC. O azeite de oliva representado
por uma mistura modelo bindria acido oleico-trioleina, apresentando uma concordancia
satisfatoria entre os rendimentos experimentais e computados, bem como o teor de

4cidos carboxilicos nos refinados.

— Da Silva [22], simulou o fracionamento de misturas liquidas, incluindo a desacidificagio
do azeite e enriquecimento de substancias lipossoliveis de desodorizantes destilados de

soja, em coluna contracorrente utilizando CO,-SC com o simulador de processo quimico
Aspen HYSYS®.

— Fernandes et. al. [112], desenvolveram um modelo dindmico nao isotérmico completo
para simular uma planta de EFS. O fluxograma ¢é organizado modularmente em um
conjunto de submodelos das principais operagoes unitarias, incluindo a coluna em-
pacotada em contracorrente operando com refluxo, um compressor, um trocador de
calor, um separador e o make-up de CO,. Os mddulos interconectados por condigoes de
contorno apropriadas que acoplam as equagoes de massa, momento e energia. O modelo

apresentou boa concordancia entre os resultados experimentais e os previstos.

— Pieck et. al. [113], simularam as composigoes de extrato e refinado e cargas de
gas pelo fracionamento de misturas agua—etanol em colunas de contracorrente usando
CO,-SC como solvente, em escala laboratorial, piloto e industrial, aplicando modelos
termodinamicos, de transferéncia de massa e hidrodindmicos, bem como um modelo
de estagio de equilibrio. O objetivo principal foi contribuir com uma metodologia de

dimensionamento para coluna em contracorrente utilizando CO3-SC como solvente.
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— Costa et. al. [9], simularam o fracionamento CO,-SC do produto orgénico liquido
(PLO), obtido por craqueamento catalitico de 6leo de palma a 450 °C, 1,0 atm, utilizando
10% (m/m.) de NayCOg3 como catalisador. As simulagoes foram realizadas selecionando a
coluna de operagao da unidade de absor¢ao/remocao de multiestdgios em contracorrente
usando CO9-SC como solvente com auxilio do simulador de processo quimico Aspen
HYSYS® 8.6 (Aspen One®, 2015) a 333 K e 140 bar, 333 K e 180 bar, e relagoes
solvente-alimentacao (S/F) = 12, 15, 17, 25, 30, 38, aplicando fluxogramas com 01
coluna absorvedora e 02 colunas absorvedoras. A melhor condicao de desacidificagao foi
obtida a 333 K, 140 bar, e (S/F) = 17, apresentando um rendimento de fluxo superior
de 36,65% com 96,95% (m/m.) de hidrocarbonetos e 3,05% (m/m.) de oxigenados,
mostrando uma diminuicao no teor de oxigenados na alimentacao do PLO de 10%
(m/m.), com 2,63% (m/m.) de acidos carboxilicos, a 3,05% (m/m.) de oxigenados, com

0,52% (m/m.) de acidos carboxilicos.
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3 Metodologia

3.1 Metodologia da Simulacao

Os produtos liquidos orgénicos (PLOs) obtidos através do craqueamento termo-
catalitico do 6leo de palma a 450 °C, 1,0 atm, usando 10% (m/m.) de NayCOj3 como
catalisador, em escala piloto, sdo uma mistura complexa de hidrocarbonetos (alcanos,
alcenos, cicloalcanos e arométicos) e oxigenados (acidos carboxilicos, cetonas e dlcoois)
[16]. Como os dados de equilibrio de fase de alta pressdo para os pares binarios de
PLO-compostos-i/CO, sao escassos, a composigao quimica do PLO foi determinada
por GC-MS, a qual identificou aproximadamente 90% (érea.) de hidrocarbonetos e 10%
(area.) de oxigenados, descobrindo-se que a acidez é devido principalmente a presenga
de acidos carboxilicos, razao pela qual o PLO foi descrito pelos principais compostos de
hidrocarbonetos (decano, undecano, tetradecano, pentadecano, hexadecano e octadecano)
e oxigenados (dcido palmitico, dcido oleico) [9, 114]. As simulagoes foram realizadas
selecionando a operacao unitaria absorcao multiestagio em modo contracorrente, pois a
dissolugao/solubilizacao de gases (COy) em liquidos (PLO) ¢ uma fungao das condigoes
de estado (P, T), onde uma fragao da fase liquida coexistente se dissolve na fase gasosa,
tal como com um comportamento de equilibrio gas (CO;)-liquido (PLO). Na coluna de
absorcao multiestagio em modo contracorrente, a fracdo coletada na corrente de topo é o
extrato, ou seja, uma fase rica em CO,-SC, contendo os compostos mais soliiveis, neste
caso, os hidrocarbonetos (decano, undecano, tetradecano, pentadecano, hexadecano
e octadecano), enquanto a fragdo coletada na corrente de fundo é o refinado, ou seja,
uma fase rica em PLO ou CO,, contendo os compostos menos soliveis, neste caso, os

oxigenados (dcido palmitico, dcido oleico).

O diagrama P-xCQO,,yCOy para os dados de equilibrio de fase de alta pres-
sdo para os pares bindrios dos compostos PLO-i+COy (decano+COs, undecano+CO,,
tetradecano+CQO,, pentadecano+CQOs, hexadecano+COs, dcido palmitico+COs e dcido
oleico+COs) descritos na literatura [61-68], mostra que o envelope de fase de todos os pa-
res binarios de hidrocarbonetos-i+-COs (decano+COy, undecano+COs, tetradecano+COs,
pentadecano+CQOy, heradecano+COs) fecha entre 12,654 e 16,354 MPa e o envelope de
fase dos pares binarios de hidrocarbonetos-i+COs limita a separacao de hidrocarbonetos
e acidos carboxilicos (oxigenados), conforme mostrado na Figura 11. Neste contexto, a
simulagao deve ser realizada entre 12,654 e 16,354 MPa. De fato, as condi¢oes de estado
(P, T) a serem escolhidas devem levar em conta ndo apenas a solubilidade do PLO no

CO,-SC, propriedade fisico-quimica associada a relagao solvente-alimentagao (S/F), mas
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também a fragao de acidos carboxilicos no PLO dissolvido em CO,-SC (seletividade).
Quanto maior a solubilidade do PLO no CO,-SC, menor a razao solvente-alimentagao
(S/F) e menor a seletividade. Por outro lado, quanto menor a solubilidade do PLO
no CO,-SC, maior a razao solvente-alimentagao (S/F) e, consequentemente, maior a
seletividade. Portanto, um compromisso deve ser encontrado entre a solubilidade do
PLO no CO3-SC e a seletividade dos compostos do PLO no CO,-SC, ou seja, entre a
razao solvente-alimentagao (S/F) e a fracdo de acidos carboxilicos no PLO dissolvido
em CO,-SC, pois a desacidificacao visa obter extratos, isto significa, PLO contendo
baixissimas concentragoes de acidos carboxilicos e refinados com altas concentragoes de
acidos carboxilicos. Com base na analise dos dados do equilibrio de fase de alta pressao
para os pares binarios PLO-compostos-i+COs, as condi¢oes de estado escolhidas foram
= 14,0 MPa e 333 K < T < 350 K.

O processo de desacidificacdo do PLO, usando CO,-SC como solvente, foi simu-
lado usando Aspen HYSYS® 8.6 (Aspen One®, 2015). As simulagoes foram realizadas
selecionando a operagao unitaria de absor¢ao/remocao de multiestagios em contracor-
rente devido as suas semelhangas e/ou fundamentos termodindmicos teéricos relativos
a solubilidade do gas em liquidos, pois o equilibrio de fases se comporta como uma fase
coexistente gds-liquido, conforme descrito em outro lugar [9, 114]. O Aspen HYSYS®
8.6 calcula a operacao unitaria em coluna de absorcao multiestagios em contracorrente
aplicando o algoritmo inside-out para resolver, simultaneamente, os balancos de massa
e energia, estagio a estagio, acoplados a um modelo termodinamico rigoroso. A EdE
RK-Aspen com os parametros de interagdo binaria ajustados foi selecionado como o pa-
cote de fluido para calcular as propriedades da mistura multicomponente PLO/CO4-SC
9, 114].

Produtos liquidos organicos obtidos através do craqueamento termo-catalitico do
6leo de palma a 450 °C, 1,0 atmosfera, com 10% (m/m.) de NayCO3 como catalisador,
contendo 89,24% (area.) de hidrocarbonetos e 10% (4rea.) de oxigenados foram usados
como fluxo de alimentagao [9, 16]. As condigoes de operagao na simulagao do processo
de desacidificacao do PLO, utilizando CO5-SC como solvente, com auxilio do simulador
de processo quimico Aspen HYSYS® 8.6 (Aspen One®, 2015), estdo descritas na Tabela
5.

O desempenho do processo foi avaliado com base nos rendimentos de hidrocarbo-
netos e oxigenados, bem como na recuperagao de hidrocarbonetos, olefinas, oxigenados
e acido carboxilico nas correntes de processo da fracao de PLO. O rendimento e a
recuperagao do fluxo de processo i sao calculados da seguinte forma:

Rendimento;|%] = —— (3.1)

mpro
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Figura 11. Equilibrio de fase de alta pressao para os pares binarios PLO-compostos-i +
COy: (1.°) decano + COq [1], (2.°) undecano + COs [2], (3.°) tetradecano +
CO, [3], (4.°) pentadecano + COy [4], (5.°) hexadecano + CO; [5], (6.°) dcido
palmitico + COy [6, 7] e (7.°) dcido oleico + COq [8], descritos no literatura.
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onde r; é a vazao massica da i-ésima corrente de processo; mpro € a vazao
massica da alimentacao do PLO; w; é a fracao massica dos hidrocarbonetos ou fungoes
quimicas oxigenadas da i-ésima corrente do processo e w; pro € a fragdo méssica dos

hidrocarbonetos ou fungoes quimicas oxigenadas da i-ésima corrente de alimentacao do
PLO.

3.2 Metodologia dos Procedimentos de Simulacao

O simulador de processo quimico Aspen HYSYS® utiliza, para todos os pro-

cessos e procedimentos de separacao, calculos rigorosos para os balanc¢os de massa e
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Tabela 5. Condigoes de operacao da simulacao do processo de desacidificacao do PLO,
utilizando CO,-SC como solvente, com auxilio do simulador de processo
quimico Aspen HYSYS® 8.6 (Aspen One®, 2015).

Condigoes de Operacgao

Coluna de absor¢ao 1 T=333K
Alimentagao=100 kg/h p = 140 bar
Ntamero de estagios=10 (S/F) =17
Coluna de absor¢ao 2 T =350 K
Alimentac¢ao = Refinado 1 p = 140 bar
Ntmero de estagios=10 (S/F) =38
Coluna de absor¢ao 3 T=333K
Alimentacao = Refinado 2 p = 140 bar
Ntamero de estagios=10 (S/F) =25

energia, fornecendo uma base sélida para simulagoes envolvendo operac¢oes unitarias,
termodindmica e reatores quimicos. O software possui uma enorme flexibilidade e pode

simular diferentes processos quimicos de acordo com a montagem do usudrio [9].

Neste trabalho, o Aspen HYSYS® foi utilizado para realizar simulacoes visando
desacidificar o PLO em uma coluna de absor¢ao de multiestagios, em modo contracor-
rente, utilizando CO,-SC como solvente. Em geral, as simulac¢oes de processo usando o
Aspen HYSYS® 8.6 consistem nos seguintes passos [9]: (1.°) seleciona-se o tipo de lista
que vamos utilizar para cadastrar os componentes que representarao a mistura; (2.°) A
criagao da lista com estes componentes; (3.°) A formulagao da base termodindmica ou

basis; (4.°) A montagem do fluxograma do processo, conforme mostrado na Figura 12.

3.3 Estratégia do Fluxograma do Processo de Simulacao

Em trabalho anterior, Costa et al. [114] forneceram a base de dados termodina-
mica e a modelagem da EdE para simular a desacidificacao do PLO, obtido através do
craqueamento termo-catalitico do 6leo de palma a 450 °C, 1,0 atm, com 10% (m/m.) de
Na,COj [16], tornando possivel a realizagao da simulacao do processo de desacidificacao
do PLO com uma coluna de absorcao de multiestagio em contracorrente, com CO5-SC
como solvente usando o simulador de processo Aspen HYSYS®. Costa et al. [9], simula-
ram o fracionamento do PLO, obtido através do craqueamento termo-catalitico do éleo
de palma a 450 °C, 1,0 atm, com 10% (m/m.) de NayCO3 como catalisador, em colunas
de absorcao de multiestagios em contracorrente usando COs como solvente, com Aspen

HYSYS® como simulador de processo, e propuseram fluxogramas com 01 (uma) coluna
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Figura 12. Etapas da simulagdo do processo da desacidificagao/desoxigenacao do PLO
usando Aspen HYSYS® 8.4, conforme descrito em outro lugar [9]: 1-Selecio
do tipo da lista de componentes; 2- Criacao da lista de componentes; 3-
Criagao do basis; 4-Composicao do fluxograma do processo.

' ! |

Criagdo do Basis |

> — Sele¢do do pacote termodindamico
— Entrada parametros binarios

777777777 g _________l________J
Y'Y
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P ou insercdo de novos i | | = Temperatura — Coluna de absor¢do |
| ~ . ~
: ! componentes. | || — Pressao' i ,| — Valvula de expansdo |
[ T ! | | = Composicdes — Trocador de calor |
Lo e ; | — Tambor Flash |
| — Bomba de alta pressdo :
|
| |
I I
| I

Fonte: Adaptado de [33]

de absor¢ao (fluxo I) e 02 (duas) colunas de absorc¢ao (fluxo II), onde a corrente de
fundo da primeira coluna de absorcao foi utilizada como alimentacao na segunda coluna
de absorgao utilizando CO2-SC como solvente, descrito em detalhes na literatura [9)].
Este trabalho aborda um novo fluxograma, composto por 03 (trés) colunas de absorcao,

visando melhorar a desacidificagdo dos produtos liquidos organicos.

O algoritmo, mostrado nos subfluxos I e II ilustrados nas Figuras 13 e 14,
respectivamente, descreve em detalhes os procedimentos necessarios para realizar a
simulagdo da desacidificagdo/desoxigenacao do PLO, com o PLO obtido através do
craqueamento termo-catalitico do éleo de palma em 450 °C, 1,0 atm, com 10% (m/m.) de
NayCO3 como catalisador, em colunas de absorcao de multiestagios em contracorrente e
usando CO,-SC como solvente. Inicialmente, o PLO entra no topo da coluna de absor¢ao-
01 e 0 CO4-SC no fundo, em modo contracorrente. Apds o equilibrio ser alcancado
em uma condi¢do de estado particular (T, Py), 02 (duas) fases coexistem: uma fase
gasosa densa, rica em CO,-SC e contendo os compostos altamente soluveis/dissolvidos
(hidrocarbonetos) do PLO, e uma fase liquida, pobre em PLO, contendo grandes
quantidades de CO, dissolvido. A fase gasosa densa sai pelo topo da coluna de absorcao-
01, enquanto a fase liquida sai pelo fundo da coluna de absor¢ao-01. Para remover o

CO; na corrente de topo, é necessario nao apenas realizar uma transicdo de estado
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de CO,-SC para CO,-G, mas também garantir que os compostos leves do PLO nao
sejam mais dissolvidos em CO,-G. Neste contexto, é necessario alterar as condigoes
de estado adicionando uma valvula de expansao seguida de um trocador de calor para
remover ou adicionar energia térmica, se necessdario, aproximando a temperatura das
condi¢des ambientais, bem como um tambor flash para separar CO, subcritico gasoso
ou CO5 gasoso do PLO. Se as condicoes de estado do PLO que sai do fundo do tambor
flash ainda permitem a coexisténcia de CO,y dissolvido no PLO, entao é necessario
adicionar uma valvula de expansao para aproximar a pressao das condi¢des ambientais,
seguida por um trocador de calor para adicionar energia, se necessdrio, para aproximar
a temperatura das condi¢oes ambientais (T = 298 K), bem como um tambor flash para
separar o COy gasoso do PLO. Se todo o CO, gasoso ¢ liberado no topo do tambor
flash nas condigdes ambientais (T ~ 298 K, p ~ 1,0 bar) e o PLO que sai do fundo
deste tambor flash ndo contém mais CO, dissolvido, entao a etapa de separacao estard

concluida.

A corrente liquida que sai no fundo da coluna de absor¢ao-01, pobre em PLO,
contendo grandes quantidades de CO, dissolvido, enriquecido pelos compostos pouco
soluveis/dissolvidos (oxigenados) do PLO, entra no topo da coluna de absorgao-02
como alimentagao, enquanto COy-SC fresco (make-up) entra no fundo da coluna de
absor¢ao-02 na mesma condicao de estado da corrente liquida (T, Py). Apds atingir o
equilibrio (T, Py), 02 (duas) fases coexistem: uma fase gasosa densa, rica em CO,-SC,
contendo os compostos altamente soluveis/dissolvidos (hidrocarbonetos) do PLO, e
uma fase liquida, pobre em PLO, contendo grandes quantidades de CO4 dissolvido.
Posteriormente, a fase gasosa densa sai do topo da coluna de absorc¢ao-02, enquanto a
fase liquida sai do fundo da coluna de absorcao-02. Para remover o CO5 na corrente de
topo, é necessario nao apenas realizar uma transicao de estado de CO,-SC para CO,-G,
mas também garantir que os compostos leves do PLO nao sejam mais dissolvidos
em CO2-G. A adigdo de uma valvula de expansao permite alterar as condigoes de
estado, e caso seja necessario, um trocador de calor pode ser usado para remover ou
adicionar energia térmica, aproximando assim a temperatura das condigoes ambientais.
Em seguida, um tambor flash é adicionado para separar o CO, gasoso subcritico, ou
CO4 gasoso, do PLO. Se o PLO que sai do fundo do tambor flash ainda contiver COy
dissolvido, entao é adicionada uma valvula de expansao para aproximar a pressao das
condigoes ambientais, seguida de um trocador de calor, se necessario, para fornecer
energia térmica para aproximar a temperatura das condigoes ambientais (T = 298 K),
bem como um tambor flash para separar o COy gasoso do PLO. Se no topo do tambor
flash é liberado CO4 gasoso nas condi¢oes ambientais (T ~ 298 K, p ~ 1,0 bar) e no
fundo, PLO sem conter CO, dissolvido, por conseguinte, esta fase de separagao esta

terminada.



Capitulo 3. Metodologia 46

A fase liquida que sai do fundo da coluna de absor¢ao-02, pobre em PLO, contém
grandes quantidades de COs dissolvido que devem ser removidos e separados do PLO.
Para remover o CO5 na corrente de fundo, é necessario alterar as condig¢oes de estado
para diminuir a solubilidade do CO5 no PLO. A adi¢ao de uma valvula de expansao
permite alterar as condig¢oes de estado do CO, liquido soluvel/dissolvido para CO,
gasoso subcritico ou COy gasoso (COz-L — CO,-G-SubC/CO2-G). Em seguida, um
tambor flash é adicionado para separar o COs gasoso subcritico e/ou CO, gasoso
do PLO. Se o PLO que sai do fundo do tambor flash ainda contiver CO, dissolvido,
entao ¢ adicionada uma valvula de expansao para aproximar a pressao das condigoes
ambientais, seguida de um trocador de calor para fornecer energia térmica, se necessario,
para aproximar a temperatura de condigdes ambientais (T = 298 K), bem como um
tambor flash para separar o COy gasoso do PLO. Se todo o CO, gasoso for liberado
no topo do tambor flash pelas condigoes ambientais (T ~ 298 K, p ~ 1,0 bar), mas
quantidades consideraveis de PLO ainda deixarao o fundo do tambor flash, mesmo que
ele ndo contenha mais substancias dissolvidas COs, outra coluna de absor¢ao deve ser
adicionado ao fluxograma. A fim de trazer o PLO para as condigoes de estado (T, Py)
na coluna de absor¢ao-03, uma bomba de alta pressao é adicionada apos a corrente de
fundo do tambor flash, seguida por um trocador de calor para fornecer energia térmica.
O PLO entra no topo da coluna de absorcao-03 como alimentacao, enquanto CO5-SC
fresco (make-up) entra no fundo da coluna de absor¢ao-03 na mesma condigao de estado
da corrente liquida (Ty, Pg). Apés atingido o equilibrio (Ty, Py), estdao presentes 02
(duas) fases que coexistem, incluindo uma fase gasosa densa, rica em CO,-SC, contendo
os compostos altamente soluveis/dissolvidos (hidrocarbonetos) do PLO, e uma fase
liquida, pobre em PLO, contendo grandes quantidades de CO5 dissolvido. A fase gasosa
densa sai pelo topo da coluna de absorcao-03, enquanto a fase liquida sai pelo fundo
da coluna de absorc¢ao-03. Para remover o CO, na corrente superior, é necessario nao
apenas realizar uma transicao de estado de COo-SC para CO,-G, mas também garantir
que os compostos leves do PLO nao sejam mais dissolvidos em CO5-G. A adigao de uma
valvula de expansao permite alterar as condig¢oes de estado, e um trocador de calor pode
ser adicionado para remover ou adicionar energia térmica, se necessario, para aproximar
a temperatura das condigoes ambientais. Em seguida, um tambor flash é adicionado
para separar o CO4 gasoso do PLO. Se o PLO que sai do fundo do tambor flash ainda
contiver CO4 dissolvido, entao é adicionada uma valvula de expansao para aproximar a
pressao das condigdes ambientais, seguida de um trocador de calor para fornecer energia
térmica, se necessario, para aproximar a temperatura das condigbes ambientais (T =
298 K), bem como um tambor flash para separar o CO5 gasoso do PLO. Se todo o COq
gasoso ¢ liberado no topo do tambor flash pelas condigbes ambientais (T ~ 298 K, p ~

1,0 bar) e o PLO que sai do fundo do tambor flash ndo contém mais CO, dissolvido,



Capitulo 3. Metodologia 47

entao a etapa de separacao sera concluida.

A fase liquida que sai do fundo da coluna de absor¢ao-03, pobre em PLO, contém
grandes quantidades de CO4 dissolvido que deve ser removido e separado do PLO. Para
remover o CO4 na corrente de fundo, é necessario alterar as condigoes de estado para
diminuir a solubilidade do CO5 no PLO. A adi¢ao de uma valvula de expansao permite
alterar as condigoes de estado do CO4 soltuvel/dissolvido, de COq liquido para CO,
gasoso (CO9-L — CO5-G). Em seguida, um tambor flash é adicionado para separar
o COy gasoso do PLO. Se o PLO que sai do fundo do tambor flash ainda contiver
CO, dissolvido, entao uma valvula de expansao é adicionada para trazer a intensidade
da pressao para, aproximadamente, 1,0 bar, seguida por um trocador de calor para
fornecer energia térmica, se necessario, para trazer a magnitude da temperatura para,
aproximadamente, 298 K, bem como um tambor flash para separar o CO, gasoso do
PLO. Se todo o CO, gasoso ¢ liberado no topo do tambor flash nas condi¢bes ambientais
(T ~ 298 K, p ~ 1,0 bar) e o PLO que sai do fundo do tambor flash ndo contém mais

COg dissolvido, entao esta fase de separacao estara finalizada.

3.4 Equacdes de Estado (EdEs)

Uma abordagem da evolugao dos modelos termodindmicos semi-empiricos para
modelagem do ELV sob alta pressao, notadamente de sistemas bindrios assimétricos
que estao proximos do ponto critico da mistura. De acordo com Deiters [115], o nimero
de modelos publicados a partir de 1999, ultrapassa 2000. Portanto, existem modelos
com os mais diversos fundamentos teéricos bem como as mais variadas complexidades
matematicas. A EdE utilizada neste trabalho foi uma evolugao a partir da EdE virial

como mostrado sucintamente a seguir.

3.4.1 A EdE Virial

Esta equagao calcula o fator de compressibilidade através de uma série de
poténcia infinita, em volume molar inverso, utilizando a série de MacLaurin proxima
do limite do gés ideal de densidade nula, onde o fator de compressibilidade é unitario:

116, 117]

Pv B C D
f=—=14+—+—=4+—=4... 3.3
RT +v+v2+v3+ (3.3)

Esta equacao descreve o comportamento volumétrico do fluido real como um
desvio do gas ideal. Podemos também aplicar esta série em termos de pressao em torno

do limite de pressao zero, qual seja:

P
7 = R—; —1+B.P+C.P2+D.P°+... (3.4)
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Figura 13. Fluxograma do algoritmo da estratégia de simulacdo da desacidifica-
¢ao/desoxigenagao dos produtos liquidos orgénicos, obtidos por craque-
amento termo-catalitico do 6leo de palma a 450 °C, 1,0 atm e 10% (m/m.)
de NayCOj3 como catalisador, em colunas de absor¢do de multiestagio em
contracorrente usando CQO,-SC como solvente, ilustrando a 1.* parte do
fluxograma contendo a coluna de absorc¢ao-01 e coluna de absorgao-02.
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Figura 14. Fluxograma do algoritmo da estratégia de simulacdo da desacidifica-
¢ao/desoxigenagao dos produtos liquidos orgénicos, obtidos por craque-
amento termo-catalitico do 6leo de palma a 450 °C, 1,0 atm e 10% (m/m.)
de NayCOj3 como catalisador, em colunas de absor¢ao de multiestdgios em
contracorrente usando CO,-SC como solvente, ilustrando a 2. parte do
fluxograma contendo a coluna de absorcao-03.
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Os parametros nas equagoes 3.3 e 3.4, representam a ordem das interagoes
moleculares e sao ditos coeficientes viriais. O coeficiente B ou B’ é o “2° coeficiente
virial” e representa o desvio da idealidade decorrente de todas as interacoes de dois corpos
e assim por diante. As forcas intermoleculares afetam o volume molar, sendo que os
coeficientes viriais revelam a natureza dessas forcas se aproximando do limite do gés ideal,
onde se tornam despreziveis. Para altas densidades a expansao do virial converge muito
vagarosamente, exigindo coeficientes de ordem superior, porém, teoricamente pouco
se sabe sobre as interacoes de trés corpos e como essas regides de pouca convergéncia
estao nos extremos experimentais, a pesquisa tem se concentrado primordialmente na
avaliagao do 2° coeficiente.[116, 117] Para moléculas esféricas e simétricas, a mecénica
estatistica moderna prové uma equagao que relaciona o 2° coeficiente virial B com a

funcdo de energia potencial de par comum, I'(r) [116]:

S r(r)

B = 27TNA/0 (1 — e )r?dr (3.5)

A solucao da integral para funcao de potencial realista ou potencial de Lennard-

Jones normalmente é realizada numericamente ou por técnicas de série. Portanto, a
medida empirica de B (volume dos gases) prové uma fonte valiosa para os parametros
moleculares das substancias, sendo importante para a investigacao de suas forcas
intermoleculares. Os coeficientes viriais sao fungoes de temperatura tanto para espécies
puras, quanto para composicoes de misturas. Em uma mistura, o 2° coeficiente virial
¢ proporcional ao nimero de interagoes binarias, ponderadas pelas composi¢oes de
substancias presentes. Posto que trés tipos de interacoes binarias podem ocorrer: I';;,
I';; e I';;, cada uma com coeficiente tnico, B;;, B;; e B;;. Portanto, o coeficiente virial
da mistura é o coeficiente ponderado pela composicao de cada substancia presente e
assim, de forma similar, para os coeficientes de ordem superior, permitindo que regras
de misturas teoricamente sélidas sejam desenvolvidas para a equacao de estado virial.

[116] Entao, no limite de baixa densidade, temos:

Bist = Z Z Yiy; Bij (3-6)
i

Conist = Y Z Z (TG (3.7)

i g 7
3.4.2 EdE de van der Waals

Em 1873, Johannes D. van der Waals [118] desenvolveu em sua tese de doutorado
a equacao de estado para gases reais utilizando como ponto de partida, a equacao dos
gases ideais e o teorema do virial proposto por Rudolf Clausius em 1870. Substituiu o

termo virial pela pressao e introduziu dois parametros: a e b, para explicar as forcas entre
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moléculas e o volume ocupado pelas mesmas, respectivamente, além dee estabelecer a
teoria dos estados correspondentes de dois parametros (temperatura reduzida e pressao
reduzida), proporcionando o inicio de diversos estudos para aperfeigoar esse principio.

Por conseguinte, obteve a seguinte equacao:

RT a;
P:v—b_ﬁ (3.8)
onde: ,
a; = 0,4218755°
bi = 0, 1250005

(3

3.4.3 EdE de Redlich-Kwong para substancias puras

Em 1949, Redlich ¢ Kwong [119] verificaram que a EdE-vdW apresentava
deficiéncias em determinadas temperaturas e como seu termo de volume era fungao
apenas de temperatura e pressao no ponto critico, realizaram uma inclusao de uma
dependéncia da temperatura no termo atrativo enquanto a contribuicao do parametro
de co-volume foi conservado. Esta inclusao foi arbitraria e baseada empiricamente nas

equagoes que a precederam, por conseguinte, obtiveram a seguinte equagao:[119, 120]

RT a;
p_ _ 3.9
Vb, TV2V(V+0) (39)
onde: s
R2T2
RT,

3.4.4 EdE de Soave-Redlich-Kwong para substancias puras

Em 1972, Soave [121] modificou a EdE-RK incluindo pioneiramente em seu
pardmetro atrativo o conceito de fator acéntrico, criado por Pitzer em 1955 [122],
consequentemente o termo atrativo dependia nao apenas da temperatura, mas também
da esfericidade das moléculas. Por conseguinte, expressou esta relacao através de uma
fungdo alfa para ajustar uma correspondéncia com a pressao reduzida em 7, = 0,7 e

correlacionou fatores acéntricos superiores a 0,5. Posto, obteve a seguinte equacao:

P=y V(V +b;) (3.10)

a;(T) = a., x a(T},,m;)
bi = 0,08664 5
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onde:

— 0, 42748 =) RT%)

(Tn‘?mi) = [1 + mi<1 Y/ TH)P
m; = 0,480 4+ 1, 574w; — 0, 176&)1-2

_ T
Tn' T,
1

*P.S.: Elliot e Lira [123] pontuam que o fator acéntrico (w) é um pardmetro que ajuda
a especificar a curva de pressao de vapor (Equagao 3.11), de onde podem ser obtidas
correlagbes para variaveis termodindmicas. Possuindo valor nulo para moléculas esféricas,
por exemplo: argonio, xenénio e metano, e nao nulo para moléculas que se desviam do

formato esférico, por isto sao ditas acéntricas.

sat

3.4.5 EdE RK-Aspen para substancias puras

O guia do usudrio que acompanha o simulador comercial Aspen HYSYS® 8.6
(Aspen One®, 2015), identifica que a EAE RK-Aspen é o resultado de uma evolugio da
EdE-SRK no tangente ao uso de substancias polares e gases leves sob pressao elevada
ou média. Com efeito, utiliza-se a fungao alfa de Mathias (1983) [124] contendo a
dependéncia do parametro polar p; além de uma otimizacao na dependéncia do fator

acéntrico, qual seja:

V—b V(V+b)

P = (3.12)

az(T) = Ag; X a(Tmamivpi)
bi = 0, 086645

onde:

RTCZ

= 0,42748—="~
a<TTi7mi7pi> = [1 + ml(l BV, TT2> _pi(l - Tﬂ)<07 7— TTi)]Q
m; = 0,48508 + 1,55171w; — 1, 15613%2

_ T
Tri—Tfei

3.4.6 Abordagem genérica das ECdEs e Adequacoes para Misturas

Destarte que as equagoes cubicas de estado (ECdEs) sao equagoes derivadas
da EdE de van der Waals [125], onde as principais vantagens apresentadas por essas
equagoes frente as demais, sao: a simplicidade da forma, a boa representacao dos dados

PVT e a possibilidade de se realizar estimativas precisas de propriedades termodinamicas.



Capitulo 3. Metodologia 53

Portanto, todas as ECdEs modernas sao derivadas da seguinte estrutura basica da EdE
de van der Waals [118]:

_Termo Termo
repulsivo atrativo
P= (%) + (—%) (3.13)

Os parametros a e b estao relacionados as forgas intermoleculares e aos tamanhos
das moléculas modeladas como uma esfera rigida, respectivamente. O termo repulsivo,
devido a sua simplicidade, é usado sem alteracao na maioria das EdEs contemporaneas,
porém a dependéncia do termo atrativo com o volume e temperatura propiciaram a
criagdo de muitos modelos que sao bastante usados na industria petroquimica. Este

termo pode ser expresso da seguinte forma geral [116]:

a
Ta rativo — T /7 N0
T ()

(3.14)

onde o pardmetro a é modificado através da condi¢ao do ponto de inflexdo (ponto
critico) da isoterma de uma substéncia pura, onde a primeira e segunda derivada parcial
da pressao em relacdo ao volume sdo ambas nulas além de uma funcao alfa dependente

da temperatura e do fator acéntrico, ou seja:

a=a.T., P.)a(T,,w) (3.15)

A dependéncia do volume é melhorada através de modificacbes na forma da
f(V), enquanto a da temperatura é melhorada através da func¢io alfa adimensional
a(T}).

3.4.6.1 Formasde f(V)

Alguns formatos desenvolvidos para f(V') para uso na EdE-vdW seminal sao
mostrados na Tabela 6. Redlich e Kwong [119] fizeram modificacbes em f(V') obtendo
um valor para compressibilidade critica (Z.) da EdE-vdW, de 0,333 até 0,375. Posteri-
ormente, este valor foi melhorado na EdE-PR que obtiveram o valor 0,307, contudo,
estes valores estao acima dos valores obtidos para fluidos reais, qual sejam, na faixa
de 0,24 até 0,29 para os n-alcanos, podendo atingir valores menores para substancias
polares [116]. Qualquer EAE de dois (2) pardmetros prové uma constante para o valor
da compressibilidade critica (Z.), além de um comportamento universal de PVT para
as mesmas 1, e P,.. Isso nao condiz com o comportamento do fluido real pois Z,. diminui
com o aumento da massa molecular [133]. Por conseguinte, alguns modelos incluem um
3°, e até um 4°, parametro para maximizar a correlacao do volume critico, entretanto,
ressalte-se que tal procedimento nao ¢ largamente utilizado, provavelmente, por conta do

aumento da complexidade nos parametros de ajustes e extensao as misturas por conta
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Tabela 6. Fungoes de volume do termo atrativo das ECdEs

Referéncia f(V) N.° de parametros
Redlich-Kwong (1949) [119] GCED) 2
Peng-Robinson (1976) [126] VTV D) 2

Fuller (1976) [127] i 3
Schmidt-Wenzel (1980) [128] T e 3
Hermans-Knapp (1980) [129] VIV (e 3

Patel-Teja (1982) [130] R ET ) 3
Adachi et al. (1983) [131] o) (Viba) 4
Trebbel-Bishnoi (1987) [132] VIV b0~ (hed) 4

de uma pequena melhoria no desempenho do modelo. Destarte que os termos atrativos
da tabela 6 tém resultados positivos diversos, os quais dependem das propriedades de

saturacao e PVT da mistura [116].

3.4.6.2 Formas de a(7,,w)

Redlich e Kwong apés melhorarem a dependéncia do volume, adicionaram uma
dependéncia de temperatura ao termo atrativo otimizando os resultados para muitos
sistemas gasosos [134]. Soave [121] notou que o fator acéntrico caracteriza uma pressao
de saturacao especifica na temperatura reduzida de 0,7 para cada substancia. Entao,
Soave incluiu (7)) na EdE-RK para realizar um ajuste de correspondéncia da pressao
para T, = 0,7, ou seja, a(T}) seria unitario quando a temperatura fosse critica, além de
correlacionar m para fatores acéntricos acima 0,5, conforme mostrado na Tabela 7. Com
efeito, houve uma melhora significativa nas pressoes de vapor para sistemas apolares
ou fracamente polares no intervalo de temperatura relativa acima de 0,6 e abaixo de
0,9. Estas melhoras nao ocorreram com sistemas fortemente polares, por conseguinte,
pardmetros e termos adicionais sao normalmente inclusos na funcao alfa, como exemplo,
temos as modificagoes de Mathias [124], Mathias-Copeman [135] e Styjek-Vera [136] na

funcao alfa de Soave.
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3.4.6.3 Regras de mistura

O conceito de fluido tnico nos permite estender as ECdEs a uma mistura
de fluidos. Um fluido tnico equivale a uma mistura de composicao fixa, possuindo
pardmetros unicos a,, e b, (pardmetros da mistura) obtidos através de regras de
misturas e regras de combinacdo de parAmetros. Aquelas combinam a composicio da
mistura com estas, sendo que estas sdo combinacoes dos parametros dos fluidos puros
a; = a; € a;; = a;, e seus cruzamentos a;;; além de incluir, ou nao, o parametro de
interagao bindria k;;. O parametro relacionado ao tamanho molecular ¢ normalmente

obtido usando a seguinte regra de mistura linear:

Cada uma das regras de mistura na Tabela 8 mostrou maior precisdo em sistemas
de ajuste de diferenca de tamanho e polaridade substanciais. Além de nao atender
ao limite de baixa densidade de dependéncia de composi¢ao quadratica imposto pelo
segundo coeficiente virial, termos de ordem superior na composi¢ao e miltiplos PIBs

podem levar a outras deficiéncias.

O principal método para estender as ECdEs para misturas é através do uso de
regras de mistura de um-fluido. Isso pressupoe que o comportamento do fluido de uma
mistura de composigao fixa pode ser descrito como uma substancia pura equivalente
dentro da estrutura do modelo com parametros puros apropriados. Os parametros
para uma mistura sao entao obtidos variando os valores dos parametros puros com
a composicao, mas ainda aderindo ao limite do componente puro. As regras classicas
de mistura quadratica de van der Waals sao as mais populares regras de mistura de
um-fluido [118, 141]:

U =D ) i%j\/ai0;(1 — kaj) (3.17)
()

LR b; + b;
i
As regras classicas de combinacao para os termos de interacao, a;; e b;;, sao a
média geométrica e aritmética no parametro energia e tamanho, respectivamente, e
sdo independentes da composigdo. Os pardmetros de interacao binaria (PIBs), k,;; e
Ky, sao frequentemente incorporados nas regras de combinagao para correlacionar os
dados, minimizando uma fung¢do objetivo que mensura a diferenca entre os valores do
modelo e os valores experimentais. Para sistemas altamente nao ideais, termos adicionais
e dependéncia de composicao foram incorporados nas regras de combinagao para o
parametro de energia das regras de mistura de van der Waals. A Tabela 8 fornece trés

dessas modificagoes.
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Quando um componente é dividido em subcomponentes idénticos, espera-se que
o parametro de mistura permaneca invariante a tal transformacgao, porém este nao ¢ o
caso das regras de mistura de Panagiotopoulos-Reid [142] ou Schwartzenruber-Renon
[143], que é uma deficiéncia conhecida como “sindrome de Michelsen-Kirtenmacher”.

Tal como acontece com [, ;; na regra de mistura de Schwartzenruber-Renon [143], o

Tabela 8. Regras de mistura de van der Waals modificadas

Referéncia Regras de mistura

Panagiotopoulos-Reid (1985) [142]  am = X2 30, 2% /@ia;[1 — kayij + (Kayij — Ka ji)2i]

Schwartzenruber-Renon (1986) [143]  am, = 30, 22, 2%, /aia;[1 — ka5 — laij (25 — 25)]

Adachi—Sugie (1986) [144] Ay = /aiaj[l - kij - lZ]<CL’Z - ZEJ)]
Mathias et al. (1991) [145] U = Ao + ay

ag = 22 20 T\ /Aia; (1 — kaij)

a =Y, (X xj\'d/i\mjle)?’

efeito de um parametro que é o produto de trés fragoes molares se tornard menor para o
aumento do nimero de componentes. Isso é conhecido como efeito de diluigao. A regra
de mistura de Mathias et al. [145] foi deliberadamente desenvolvida para evitar esses

problemas.

3.4.6.4 Parametros de interacao binarios

Coutinho et al. [146] descobriram que com o uso de regras de combinagao
apropriadas, os parametros de interagao binaria podem ser correlacionados de forma
confidvel para o COq /hidrocarbonetos usando um (1) e dois (2) PIBs. Os autores alertam
contra a intercorrelagdo de pardmetros quando dois (2) sdo regredidos simultaneamente.
Eles identificaram ainda uma dependéncia de temperatura definitiva para k,;;, em que
seu valor diminui com a temperatura, atingindo um minimo em 7, = 0, 55 para cada
membro da série metano/n-alcano. Este minimo move-se gradualmente para 7, = 0,6
para o soluto nC30 [147]. Este comportamento estava ligado & teoria das forcas nao
centrais entre moléculas nao esféricas [146]. Todas as correlages exigiram apenas T,
P. e w [146]. Stryjek [148] desenvolveu uma correlacao dependente da temperatura para
kq,i; da EAE-SRK, para os n-alcanos. Gao [149] desenvolveu uma correlagdo para k, ;;
na EdE-PR para varios hidrocarbonetos leves em termos de T, e Z., que muitas vezes
nao estao disponiveis. Kordas et al. [150] correlacionaram k,;; em termos de 7, = 0,6
e w para bindrios COq/hidrocarboneto até nC44 usando translagoes na EAE-PR com

precisoes abaixo de 5% na pressao do ponto de bolha. [116]
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3.5 Modelagem do Equilibrio de Fase

A modelagem termodindmica necessaria para descrever o processo de desacidifi-
cacao do PLO de 6leos vegetais em uma coluna de multiplos estédgios em contracorrente
com FFS, utilizando didxido de carbono como solvente, foi desenvolvida neste trabalho
considerando o (PLO do 6leo de palma)-i/COs como uma mistura multicomponente
representada por hidrocarbonetos e oxigenados em CQOg supercritico. A modelagem
foi realizada pela equacao de estado (EdE) de Redlich-Kwong Aspen (RK-Aspen)
aplicando duas abordagens para correlacionar o equilibrio de fase experimental: (1.%)
Sistemas bindrios compostos por (PLO do éleo de palma)-i/CO4 que representam uma
mistura multicomponente constituida por (hidrocarbonetos + oxigenados) em diéxido
de carbono supercritico. (2.%) Os dados de equilibrio de fase experimental encontrados
na literatura foram correlacionados usando a EdE RK-Aspen com as regras de mistura
de van der Waals (vdW) e regras de combinagdo RK-Aspen para dois pardmetros de

interacao binaria independente da temperatura, sendo utilizadas as seguintes equagoes:

> Para compostos puros:

RT a;(T)

P = — 3.19
V—b V(V+b) (3.19)
ai(T) = ac, x a(T,, mi, p;)
b; = 0,08664 5"
onde:
= 0, 42748 L1
a<T7’i7 mi,]%) = [1 + ml(l Y TT2> - pl(l - Tﬂ)<07 7— TTi)]Q
m; = 0,48508 + 1,55171w; — 1, 15613w?
T, =
> Para mistura bindria:
RT Am
pP— _ 3.20
V—bn, V(V+b,) (3:20)
com uso da(os):
— Regra de mistura de vdW ou Regra de mistura quadrética:
=D T;x;a4 (3.21)
by, =323 inIjbij
— Regra de combinac¢do RK-Aspen de dois (2) Pardmetros:
Aij = (aia’j)(l - kaij) (3 22)

bij = w<1 - kbij)
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— Pardametros de interagdo binaria RK-Aspen:

kaw = ko —l— kizg 1000 (323)
Ko, ko + kb” 1000

*(Nesta modelagem, k,,; e kp,; ndo dependem da temperatura, entdo, T = 0)

Os parametros de interacao binaria RK-Aspen foram obtidos usando o pacote
computacional Aspen Properties da Aspen Plus®. O programa usa o algoritmo de
Britt-Luecke com o método de inicializacao dos parametros de Deming, realizando uma

estimativa de maxima verossimilhanca, segundo a funcao objetivo:

exp exp

63?17 Tcalc P8$P Pcalc : _ pcaley 2 2 _ pcaley 2
ro=[(F )+ (B ) () ()
or op Oy, O

Z T (3.24)

onde, x;, z; indica a composicao do composto nas fases liquida e vapor, respecti-

vamente, e o foram os desvios padrao observados experimentalmente

O desvio quadratico médio (DQM) foi calculado para avaliar a concordancia
entre os dados experimentais medidos pelos multicomponentes e os resultados calculados

para cada fase de acordo com a seguinte equacao

1/2
N K exp lc\2
Y1 Zic1(Zind — Zin°)

NK

DQM = (3.25)

onde N é o nimero de dados experimentais, K é o nimero de compostos e Z; a

composicao do composto ¢ em cada fase.

3.6 Meétodos Preditivos das Propriedades Criticas, Termofisicas e

Fator Acéentrico

Existem diversos métodos preditivos disponiveis na literatura para predicao do
fator acéntrico e das propriedades criticas e termofisicas das substancias mais relevantes
presentes no PLO estudado. Utilizaremos os que apresentaram os melhores resultados

segundo o trabalho desenvolvido por Costa [31].

3.6.1 Meétodos para estimativa das propriedades termofisicas dos principais

hidrocarbonetos presentes no PLO

De acordo com Costa [31] para a avaliacio dos métodos de estimativa de

propriedades termofisicas, para alguns dos principais componentes presentes no PLO,
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produzido pelo craqueamento de Oleos vegetais, foram levados em consideracao sua
aplicabilidade em relagao a estrutura quimica e facilidade de uso, incluindo efeitos
sobre o peso molecular dos hidrocarbonetos. Para comparacgao e avaliagao, foram usados
dados experimentais de ponto de ebuligdo normal e propriedades criticas de Yaws [151]

e dados de pressao de vapor de Boublik [152].

Conforme mencionado por Maher e Bressler [153] a diferenga na distribuicao
do produto final resultante do processo de craqueamento é altamente dependente de
alguns parametros de reagao como tipo de reator, tempo de residéncia, composi¢ao
da alimentacao, temperatura de reagao, juntamente com os procedimentos e técnicas
utilizadas. Durante o processo de craqueamento do 6leo vegetal, alguns compostos
oxigenados foram verificados no produto liquido, compostos como ésteres, acidos carbo-
xilicos e hidrocarbonetos que sao comumente classificados como parafina normal, olefina
ciclica e normal e aromaticos [153, 154], também presente no petréleo. A porcentagem
de ocorréncia desses hidrocarbonetos, assim como o tamanho das moléculas de sua
composicao, depende dos fatores citados anteriormente, por exemplo, os triglicerideos

presentes no oleo.

Com base nas observagoes descritas acima e em dados da composi¢ao do PLO
do ¢6leo vegetal [15, 73, 59, 154, 155, 156], dados experimentais de propriedades criticas
disponiveis na literatura foram selecionados para as seguintes fungoes de hidrocarbonetos:
alcanos normais de C2-C30, ciclicos de C3-C17, alcenos com apenas um C4-C20 de

insaturacao e aromaticos de C6-C15.

3.6.2 Métodos selecionados para prever Ty, T, P. e V.

Os métodos preditivos de Constantinou-Gani [157], Marrero-Gani [158], Joback-
Reid [159] e Marrero-Pardillo [160], segundo Costa [31], foram utilizados para estimar a
temperatura de ebulicdo normal e as propriedades criticas dos componentes presentes
no PLO. A Tabela 1 apresenta as equagoes propostas para cada método de calculo das

propriedades.



61

K+1'cc="A K+GL1="A
(X = V165000 — 6821 °0) = °d ("' X = Vugeo0 0+ €11°0) =°d
(,X—7X9826‘0 — 1685 ‘0)/'L =L (P u ) — (B )96 ‘0 + 786 0] = 7L
K+9970¢ =1L “rrul+2'861 =11
[0971] oftpreq-omirey [66T] proYy-speqor
A0 T+ A K+ PAN T = 66°L — A feoalpy PR+ Pal Y = 61000 + A

) S 4 Fed T 4 PAIN T = 866801 0 — ¢1-(L286°C — ) Ay T+ PN YK = 22001 ‘0 — ¢/1-(S0LE T — °d)

(00 "X+ L R+ ()N R )un 66 16T = L (ZrW R+ LN R )W SeT 18T = 7L
(1) T+ (M) R |wreve ‘geg = 1o [(210) v T+ (M) R |wr66e 0z = 1z
[RGT] TuRD)-OIoLIRIA] [2GT] tuen)-nourjue)suo))

Capitulo 3. Metodologia

‘odnis8 op oedmquyuos op sopojowt sopd sepesn soodenbry ‘G vEqR],



Capitulo 3. Metodologia 62

O método de Constantinou-Gani [157] baseia-se exclusivamente na estrutura
molecular dos compostos e é aplicado em dois niveis: o 1.° nivel trata dos grupos
funcionais simples, também chamados de grupo de primeira ordem, e o 2.° nivel trata
dos grupos de segunda ordem, formados por blocos de grupos de primeira ordem. Nas
equagoes (Tabela 9) Ty, Tis, Pa; € Ve, representam a contribuigdo do grupo de
primeira ordem para as propriedades correspondentes e, N; quantas vezes o grupo
i ocorre na molécula. De forma semelhante, Tyo;, Tioj, Peoj € Veoj representam as
contribui¢es do grupo de segunda ordem. Marrero e Gani [158] propuseram um método
analogo ao de Constantinou-Gani [157], em que uma contribui¢do do grupo de terceira

ordem é adicionada, onde Ty, 1.3k, Pesr € Viesr representam essas contribuicgoes.

Joback e Reid [159] propuseram um método para estimar o valor de T} e as
propriedades criticas usando contribuicao de grupo, onde Y. simboliza a soma da
contribuicao de cada grupo correspondente as partes da molécula. Para calcular a
temperatura critica (7.), Joback e Reid [159] sugeriram um método dependente do
ponto de ebulicio normal. Em suas equagoes (Tabela 9), n; significa o nimero de
contribuigoes, enquanto T,; é o valor da contribuicdo. Posteriormente, levaram em
consideragdo o numero de atomos na molécula (n4) para determinagdo da pressao

critica.

Marrero e Pardillo [160] propuseram uma uma nova abordagem estrutural para
predizer o ponto de ebulicao e propriedades criticas de compostos organicos puros. Esta
metodologia utiliza as interagoes entre os grupos de cargas na molécula ao invés da
simples contribuicdo do grupo. Para estimar a pressao critica também ¢é considerado o

numero de atomos na molécula.

3.7 Meétodos selecionados para estimar o fator acéntrico

A avaliacdo de métodos preditivos para o fator acéntrico dos componentes
representativo do PLO foram realizados por Costa [31] e incluiu métodos de contribuicao
de grupo para sua estimativa direta, conforme descrito em Costantinou et al. [161]
e Han-Peng [162]; além de um método indireto no qual o fator acéntrico ¢ calculado
usando sua definicdo a partir de dados de pressao de vapor, baseado em Araujo-
Meireles [163]. Neste caso, foi utilizada a correlagdo de Vetere [164], que torna possivel
estimar a pressao de vapor a partir da estrutura molecular de uma substancia pura. Os
valores experimentais do fator acéntrico foram obtidos através de calculos com dados
experimentais de propriedades criticas, e dados experimentais de pressao de vapor
em T, = 0,7 [122]; além de valores experimentais de propriedades criticas e dados de
pressao de vapor em 7, = 0,7, todo procedimento através da equagao de Wagner [165]

com parametros obtidos a partir do ajuste de dados experimentais.
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Abstract: In this work, the deoxygenation of organic liquid products (OLP) obtained through the
thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atmosphere, with 10% (wt.) NapCOs as a catalyst,
in multistage countercurrent absorber columns using supercritical carbon dioxide (SC-CO,) as a
solvent, with an Aspen-HYSYS process simulator, was systematically investigated. In a previous
study, the thermodynamic data basis and EOS modeling necessary to simulate the deoxygenation
of OLP was presented. This work addresses a new flowsheet, consisting of 03 absorber columns,
10 expansions valves, 10 flash drums, 08 heat exchanges, 01 pressure pump, and 02 make-ups of
CO,, aiming to improve the deacidification of OLP. The simulation was performed at 333 K, 140 bar,
and (S/F) = 17; 350 K, 140 bar, and (S/F) = 38; 333 K, 140 bar, and (S/F) = 25. The simulation
shows that 81.49% of OLP could be recovered and that the concentrations of hydrocarbons in the
extracts of absorber-01 and absorber-02 were 96.95 and 92.78% (wt.) on a solvent-free basis, while the
bottom stream of absorber-03 was enriched in oxygenated compounds with concentrations of up to
32.66% (wt.) on a solvent-free basis, showing that the organic liquid products (OLP) were deacidified
and SC-CO, was able to deacidify the OLP and obtain fractions with lower olefin contents. The best
deacidifying condition was obtained at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17.

Keywords: OLP; deoxygenation; absorber columns; process flowsheet; process simulation; Aspen-HYSYS

1. Introduction

Thermal catalytic cracking is one of the most promising processes with which to
convert and/or transform vegetable oils [1-9], residual oils [10,11], animal fats [12-14], mix-
tures of carboxylic acids [14-16], soaps of carboxylic acids [17], scum, grease, fats [18-20],
and residual animal fat [13] into liquid hydrocarbon-based biofuels [7-9,17-20]. This
process has the objective to obtain liquid hydrocarbons for use as fuels [1,2,5,7-10,12-20].

The reaction products obtained by the thermochemical transformation of vegetable
oils, residual oils, animal fats, mixture of carboxylic acids, scum, grease, and fats, soaps of
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carboxylic acids, and residual animal fats include gaseous and liquid fuels, water, aqueous
acid phases, and coke [3-5,7-9,14-20]. The physicochemical properties and chemical
composition of organic liquid products depends on the compositional and physicochemical
properties of the raw materials, process temperatures, residence time, mode of operation
(fluidized bed reactor, sludge bed reactor, etc.), presence of water in the raw material, and
catalyst nature (acid, basic) selectivity [1,3-5,9-11,14,18].

The organic liquid products are composed of alkanes, alkenes, ring-containing alkanes,
ring-containing alkenes, cyclo-alkanes, cyclo-alkenes, and aromatics [1,5,7-9,12,14,15,17-20],
as well as oxygenates, including carboxylic acids, aldehydes, ketones, fatty alcohols, and
esters [1,3-5,7-9,12,14,17-20].

The organic liquid products obtained through the catalytic cracking of lipid base
raw materials, including palm oil [7-9], waste oils [10,11], carboxylic acids [14], ani-
mal fats [14], soaps of carboxylic acids [17], as well as the synthetic carboxylic acids
derivates of methyl octanoate [21], using sodium salts as basic catalysts (e.g., NayCO3),
as well as catalysts with basic properties, such as X zeolites (e.g., KNaX1, CsNaX1) pro-
duced from FAU zeolites, SBA-15 ordered mesoporous silicate, and clays (sepiolite and
hydrotalcite) impregnated with cesium [21], present low concentrations of carboxylic
acids [7-9,14,17,21] due to the catalyst’s activity in the secondary cracking step, whereas
the carboxylic acids are broken up to produce hydrocarbons [22]. The organic liquid
products can be refined and/or upgraded by applying physical processes (filtration, de-
cantation, and centrifugation) [7-9,17-20] and thermal separation processes, including
liquid-liquid extraction [23,24], distillation [7-9,14,17-20,24-26], and adsorption [24], to
produce high-quality green fuel-like fractions with the potential to partially substitute fossil
fuels. The disadvantages of organic liquid products obtained through the catalytic cracking
of lipid base raw materials, including vegetable oils, residual oils, animal fats, mixture of
carboxylic acids, scum, grease, and fats, soaps of carboxylic acids, and residual animal fats,
are the remainder of the high acid values, especially if catalysts with acid properties and/or
characteristics are used [3,4,16,18-20], and the high concentrations of olefins, making fuels
thus derived corrosive and unstable [7].

In recent years, thermal separation processes have been applied to remove and/or
recover the oxygenated compounds from organic liquid products, particularly through
fractionation by using single-stage and multistage distillation to obtain hydrocarbon-
like fuels in the temperature boiling point range of gasoline, kerosene, and diesel-like
fractions [3,4,7-9,12,14,17-20,24-26], as well as oxygenates from biomass-derived bio-oils
by applying separation and purification processes, including molecular distillation [27-29],
fractional distillation [30-33], and liquid-liquid extraction [23,24,34]. However, until now,
no systematic study has been reported in the literature related to the simulation of organic
liquid product (OLP) fractionation and/or purification in multistage countercurrent ab-
sorber/stripping columns using supercritical CO, as a solvent and using the chemical
process simulator Aspen-HYSYS.

Multistage gas extraction in countercurrent columns has been considered to be an
alternative separation technique for the extraction and fractionation of liquid mixtures with
potential applications in the food industry [35-37]. The applications include the removal of
terpenes from citrus oils [38,39], the isolation of polycyclic aromatic hydrocarbon (PAH)
oligomers [40], the deacidification of olive and rice bran oils [41,42], the fractionation of
fatty acids from palm fatty acid distillates [43,44], the purification of fat-soluble substances
(tocopherols, sterols, carotenes, and squalene) from palm oil, olive oil, soya deodorize
distillates, olive oil deodorize distillates, and hexane extracts of olive leaves [41,45], the
separation of aroma constituents from aqueous solutions of apple, brandy, and wine-must
aroma [46], and the fractionation of the model mixture of squalene/methyl oleate [47,48],
among other applications [49-57].

Despite the wide range of applications of multistage gas extraction in countercurrent
packed columns, particularly in the food industry, as reported in the reviews by Brunner
and Bejarano et al. [36,49], only a small number of works are devoted to the simulation of
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multistage gas extraction using self-made computer codes or commercial chemical process
simulators, such as Aspen-HYSYS, as described chronologically in what follows [50-59].

Moricet [50], in a pioneering computer simulation study in the early 1980s, developed
a self-made computer code in Fortran to simulate the separation of mono-glycerides from a
model mixture of oleic acid/glycerides, as well as the separation of fatty acids from palm
oil in countercurrent columns using carbon dioxide as solvent.

Simoes and Brunner [51] applied high-pressure phase equilibrium data for a system of
olive 0il/CO; to simulate a countercurrent packed column for the deacidification of olive
oil by using a staged equilibrium model self-made program, and the simulations were
compared with experimental mass transfer data.

Mendes et al. [52] studied the concentration of tocopherols from soybean o0il deodorizer
distillate, represented as a synthetic mixture of tocopherol/squalene/carboxylic acids, by
simulating the separation of tocopherol from a synthetic mixture of tocopherol/squalene/
carboxylic acids using SC-CO; as a solvent within a flowsheet consisting of a one-stage
extractor and a flash separator using the commercial simulator ASPEN+. The PR-EOS
with the LCVM mixing rule thermodynamic fluid package was used to corroborate the
equilibrium data of the system soybean oil deodorizer distillate/CO;, [53].

Benvenuti et al. [54] used experimental data for a semi-continuous single-stage extrac-
tor to remove the terpenes from lemon essential oil using SC-CO; as a solvent to model the
process by assuming an equilibrium between the coexisting gaseous phase at the exit of
single-stage apparatus and the liquid phase inside it, being the equilibrium described by
the PR-EOS, using a self-made academic computer. The thermodynamic modeling of the
system extended to study the steady-state simulation of a multistage column with the recy-
cling of the solvent was represented by a flowsheet consisting of a series of flash separators
using the PR-EOS with quadratic mixing rules as the thermodynamic fluid package.

Moraes et al. [55] simulated the recovery of provitamin A from esterified palm oil
using a mixture of SC-CO, /ethanol as a solvent with the commercial simulator HYSYSTM,
adapting the process units to the typical operating conditions of SFE. Because esterified
palm oil is a complex mixture, it was necessary to insert the compounds as hypotheticals to
predict/estimate the physical and thermo-physical properties using the UNIFAC group
contribution. The optimization performed for each unit of the process was based on state
conditions (T, P) to obtain maximum carotenes recovery. The carotenes concentrated with
high yields using 02 SFE cycles, and the ethyl esters were present as by products.

Vasquez et al. [42] applied GC-EOS to simulate the separation process and for the
design of experimental conditions. The thermodynamic model was used to obtain optimal
process conditions and to enhance squalene recovery, including the reflux of extracts and
the recirculation of SC-CQO; in a continuous countercurrent extraction column.

Fernandes et al. [47] developed a dynamic model of the SFE process applied to the
fractionation of a binary mixture of squalene/methyl oleate using SC-CO,. The flowsheet,
modularly organized into a set of sub-models, includes a countercurrent packed column, a
separator, a heat exchanger, and the same make-up gas of CO,, showing good agreement
between experimental and predicted results. The model correctly predicts the outlet stream
composition profiles of all the case studies.

Fernandes et al. [48] developed a non-isothermal dynamic model to simulate the frac-
tionation of a binary mixture of squalene/methyl oleate with SC-CO; in a countercurrent
column with structured packing. The model solves the momentum and energy balances
within the packed column. The coexisting liquid—gaseous phases were assumed to be in
local thermal equilibrium, showing good agreement between the measured and predicted
temperature and the composition profiles of the gas and liquid phases, along with the
column. The model was also applied to determine the optimal extraction conditions that
maximize squalene recovery.

Fornari et al. [41] applied GC-EOS to simulate the deacidification of olive oil and the
recovery of minor lipid compounds in a countercurrent packed column using SC-CO,.
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The GC-EOS model was used to represent phase equilibria of the multicomponent system
0il/CO,, as well as to simulate and optimize the SFE process.

Vasquez et al. [42] applied GC-EOS to simulate the deacidification of olive oil in a
countercurrent column using SC-CO,. The olive oil was represented by a binary model
mixture of oleic acid/triolein, showing a satisfactory agreement between the experimental
and computed yields, as well as the carboxylic acid content in the raffinates.

Da Silva [58] simulated the fractionation of liquid mixtures, including the deacidification
of olive oil and the enrichment of fat-soluble substances from soya deodorize distillates, in a
countercurrent column using SC-CO, with the chemical process simulator Aspen-HYSYS.

Fernandes et al. [56] developed a complete non-isothermal dynamic model to simulate
an SFE plant. The flowsheet was modularly organized into a set of sub-models of the
main unit operations, including the countercurrent packed column operating with reflux,
a compressor, a heat exchanger, a separator, and the CO, make-up. The modules were
interconnected by appropriate boundary conditions that couple the mass, momentum,
and energy equations. The model showed good agreement between the experimental and
predicted results.

Pieck et al. [57] simulated extract and raffinate compositions and gas loadings through
the fractionation of water/ethanol mixtures in countercurrent columns using SC-CO,
as a solvent, at the laboratory, pilot, and industrial scales, by applying thermodynamic,
mass transfer, and hydrodynamics models, as well as an equilibrium-stage model. The
main objective was to contribute a sizing methodology for a countercurrent column using
SC-CO, as a solvent.

Costa et al. [59] simulated the SC-CO; fractionation of organic liquid products (OLP),
obtained through the catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, using 10% (wt.)
NayCOs as a catalyst. The simulations were performed by selecting the multistage counter-
current absorber/stripping unit operation column using SC-CO; as a solvent with the help
of the chemical process simulator Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) at 333 K and 140 bar
and 333 K and 180 bar, with solvent-to-feed ratios (S/F) = 12, 15, 17, 25, 30, and 38, applying
flowsheets with one absorber column and two absorber columns. The best deacidifying
condition was obtained at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17, presenting a top stream yield of
36.65% with 96.95% (wt.) hydrocarbons and 3.05% (wt.) oxygenates, showing a decrease in
the oxygenates content in the OLP feed from 10% (wt.), with 2.63% (wt.) carboxylic acids,
to 3.05% (wt.) oxygenates, with 0.52% (wt.) carboxylic acids.

The objective of this work was to apply the chemical process simulator Aspen-HYSYS
8.6 (Aspen One, 2015) to simulate the SC-CO, deoxygenation/deacidification of the organic
liquid products (OLP) obtained through the catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm,
using 10% (wt.) NapCOs as a catalyst [9]. The simulations were performed by selecting
the multistage countercurrent absorber/stripping unit operation column. A new flowsheet
was created that consisted of 03 absorber columns, 10 expansion valves, 10 flash drums,
08 heat exchanges, 01 pressure pump, and 02 make-ups of CO,, aiming to improve the
deacidification of OLP. The simulation was performed at 333 K, 140 bar, and (5/F) = 17;
350 K, 140 bar, and (S/F) = 38; 333 K, 140 bar, and (S/F) = 25. The process performance
was evaluated by analyzing the yield and recovery of hydrocarbons, olefins, oxygenates,
carboxylic acids in the top and bottom streams, as well as the feasibility of deacidifying
OLP fractions with a lower content of alkenes (olefins).

2. Methodology
2.1. Simulation Methodology

The organic liquid products (OLP) obtained through the thermal catalytic cracking
of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, using 10% (wt.) Nap,COj as a catalyst, at a pilot scale,
are a complex mixture of hydrocarbons (alkanes, alkenes, cycloalkanes, and aromatics)
and oxygenates (carboxylic acids, ketones, and alcohols) [9]. Since high-pressure phase
equilibrium data for the binary pairs of OLP-compounds-i/CO, are scarce, the chemical
composition of OLP determined through GC-MS identified approximately 90% (area.)
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hydrocarbons and 10% (area.) oxygenates, and found that acidity is mainly due to the
presence of carboxylic acids, whereby OLP has been described by the key compounds of
hydrocarbons (decane, undecane, tetradecane, pentadecane, hexadecane, and octadecane) and
oxygenates (palmitic acid, oleic acid) [59,60]. The simulations were performed by selecting
the unit operation multistage countercurrent absorber, as the dissolution/solubilization
of gases (COy;) in liquids (OLP) is a function of state conditions (P, T), whereby a fraction
of the coexisting liquid phase dissolves in the gas phase, such as with a gas (CO,)-liquid
(OLP) equilibrium behavior. In the multistage countercurrent absorber column, the fraction
collected at the top stream is the extract, that is, a phase rich in SC-CO;, containing the more
soluble compounds, in this case, the hydrocarbons (decane, undecane, tetradecane, pentadecane,
hexadecane, and octadecane), while the fraction collected at the bottom stream is the raffinate,
that is, a phase rich in OLP or CO,, containing the less soluble compounds, in this case, the
oxygenates (palmitic acid, oleic acid).

The P-xcop,ycop diagram for the high-pressure phase equilibrium data for the bi-
nary pairs of OLP-compounds-i + CO; (decane + CO,, undecane + CO,, tetradecane +
CO,, pentadecane + CO,, hexadecane + CO,, palmitic acid + CO;, and oleic acid + CO,)
described in the literature [61-68], shows that phase envelop of all the binary pairs of
hydrocarbons-i + CO;, (decane + CO;, undecane + CO,, tetradecane + CO,, pentadecane +
CO,, hexadecane + CO,) closes between 12.654 and 16.354 MPa and the phase envelope
of binary pairs of hydrocarbons-i + CO, limits the separation of hydrocarbons and car-
boxylic acids (oxygenates), as shown in Figure 1. In this context, the simulation should be
performed between 12.654 and 16.354 MPa. In fact, the state conditions (P, T) to be chosen
should take into account not only the solubility of OLP in the SC-CO,, a physicochemical
property associated with the solvent-to-feed ratio (S/F), but also the fraction of carboxylic
acids into OLP dissolved in SC-CO; (selectivity). The higher the solubility of OLP in the
SC-CO;, the lower the solvent-to-feed ratio (S/F) and the lower the selectivity. On the other
hand, the lower the solubility of OLP in the SC-CO,, the higher the solvent-to-feed ratio
(S/F) and the higher the selectivity. Therefore, a compromise must be found between the
solubility of OLP in the SC-CO, and the selectivity of OLP compounds in SC-CO,, that
is, between the solvent-to-feed ratio (S/F) and the fraction of carboxylic acids into OLP
dissolved in SC-CO,, as the deoxygenation aims to obtain extracts, that is, OLP containing
very low concentrations carboxylic acids and raffinates with high concentrations of car-
boxylic acids. On the basis of the analysis of high-pressure phase equilibrium data for the
binary pairs OLP-compounds-i + CO,, the state conditions chosen were p = 14.0 MPa and
333K <T <350K.

The OLP deoxygenation process, using SC-CO, as a solvent, was simulated using
Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015). The simulations were performed by selecting the
multistage countercurrent absorber/stripping unit operation because of its similarities
and/or theoretical thermodynamic fundamentals relating to the solubility of gas in lig-
uids, as the phase equilibrium behaves like a gas-liquid coexisting phase, as described
elsewhere [59,60]. Aspen-HYSYS 8.6 computes the countercurrent multistage absorber
column unit’s operations by applying the inside-out algorithm to solve, simultaneously,
the materials and energies balances that are stage-to-stage coupled with a rigorous thermo-
dynamic model. The RK-Aspen EOS with the adjusted binary interaction parameters was
selected as the fluid package to compute the mixture properties for the multicomponent
mixture OLP/SC-CO, [59,60].
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Figure 1. High-pressure phase equilibrium for the binary pairs OLP-compounds-i + CO; (decane +
CO,, undecane + CO,, tetradecane + CO;,, pentadecane + CO;, hexadecane + CO;, palmitic acid +
CO;,, and oleic acid + CO,) described in the literature [61-68].

Organic liquid products obtained through the thermal catalytic cracking of palm oil at
450 °C, 1.0 atmosphere, with 10% (wt.) NapCOj as a catalyst, containing 89.24% (area.) hy-
drocarbons and 10% (area.) oxygenates were used as the feed stream [9,59]. The operating
conditions in the simulation of the OLP deoxygenation process, using SC-CO, as a solvent,
with the help of the chemical process simulator Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015), are
described in Table 1.

Table 1. Operating conditions of the simulation of the OLP deoxygenation process, using SC-CO, as
solvent, with the help of the chemical process simulator Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015).

Operating Conditions

Absorber Column 1 T=333K
Feed =100 kg/h p =140 bar
Numbers of stages = 10 (S/F) =17
Absorber Column 2 T=350K
Numbers of stages = 10 p =140 bar
Feed = Raffinate 1 (S5/F) =38
Absorber Column 3 T=333K
Numbers of stages = 10 p =140 bar
Feed = Raffinate 2 (S/F)=25

The process performance was evaluated on the basis of the yields of hydrocarbons and
oxygenates, as well as the recovery of hydrocarbons, olefins, oxygenates, and carboxylic
acid in the OLP fraction process streams. The yield and recovery of process stream i are
computed as follows:

Yield;[%] = — 2 1)
moLp

Wi M;
- @)

Recovery;[%] = ——————
WjoLp+MoLP
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where m; and mopp are the mass flow rates of process stream i and the OLP feed stream,
and w; and w; or p are the mass fractions of hydrocarbons or oxygenates chemical functions
of process stream i and the OLP feed stream.

2.2. Simulation Methodology and Procedures

The Aspen-HYSYS chemical process simulator uses, for all separation processes and
procedures, rigorous calculations for the mass and energy balances, providing a strong
basis for simulations involving unit operations, thermodynamics, and chemical reactors.
The software has a huge amount of flexibility and can simulate different chemical processes
according to the user’s assembly [59].

In this work, Aspen-HYSYS was used to perform simulations aiming to deacidify OLP
in a multistage absorber column, in countercurrent mode, using SC-CO; as a solvent. In
general, process simulations using Aspen-HYSYS 8.4 consist of in the following steps [59]:
1—the selection of the component list type; 2—the formulation of the list of components;
3—the basis formulation; 4—the flowsheet assembly of the process, as shown in Figure 2.

‘ Aspen HYSYS Type i Choice of components
Choosing registered in the database

Component List | i and/orinsertion of new

Type _I components.
P Aspen Properties Type ot

Y

Creation of Basis

— Thermodynamic Package Selection
— Entry of binary parameters

l

Process Flowsheet

Feed Equipaments

— Absorber Column
— Temperature

N — Expansion valve
— Pressure

— Heat Exchange
— Flash Drum
— High Pressure Pump

— OLP composition

Figure 2. Process simulation steps using Aspen-HYSYS 8.4 for the deacidification/deoxygenation of
OLP, as described elsewhere [59]: 1—the selection of the component list type; 2—the formulation of
the list of components; 3—the basis formulation; 4—the flowsheet assembly of the process.

2.3. Simulation Process Flowsheet Strategy

In a previous work, Costa et al. [60] provided the thermodynamic data basis and
the EOS modeling to simulate the deoxygenation of OLP obtained through the thermal-
catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.) NapyCOj [9], making it
possible to perform the process simulation of OLP deoxygenation with a multistage coun-
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tercurrent absorber with SC-CO; as a solvent using the process simulator Aspen-HYSYS.
Costa et al. [59], simulated the fractionation of OLP obtained through the thermal catalytic
cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.) NapCOs in countercurrent multistage
absorber columns using CO; as a solvent with Aspen-HYSYS, proposing flowsheets with
01 (one) absorber column (flowsheet I) and 02 (two) absorber columns (flowsheet IT), where
the bottom stream of first absorber column was used as a feed in the second absorber
column using SC-CO; as solvent, as described in detail in the literature [59]. This work
addresses a new flowsheet, consisting of 03 (three) absorber columns, aiming to improve
the deacidification of organic liquid products.

The algorithm, shown in the sub-flowsheets I and II illustrated in Figures 3 and 4,
respectively, describes in detail the procedures necessary to perform the simulation of
OLP deacidification/deoxygenation, with the OLP obtained through the thermal catalytic
cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.) NapCOj as a catalyst, in multistage
countercurrent absorber columns using SC-CO; as a solvent. Initially, OLP enters at the
top of absorber-01 and SC-CO, at the bottom in countercurrent mode. After equilibrium
is achieved at a particular state condition (Tj, P1), 02 (two) coexisting phases, including a
dense gaseous phase, rich in SC-CO, and containing the highly soluble/dissolved com-
pounds (hydrocarbons) of OLP, and a liquid phase, poor in OLP, containing large amounts
of dissolved CO,, are present. The dense gaseous phase exits the top of absorber-01, while
the liquid phase exits the bottom of absorber-01. In order to remove CO; in the top stream,
it is necessary not only perform a state transition of SC-CO, — G-CO,, but also guarantee
that light OLP compounds are no longer dissolved in G-CO,. In this context, it is necessary
to change the state conditions by adding an expansion valve followed by a heat exchanger
to remove or add thermal energy, if necessary, to bring the temperature close to ambient
conditions, as well as a flash drum to separate subcritical gaseous CO, and/or gaseous
CO; from OLP. If the state conditions of the OLP that leaves the bottom of flash drum
still permits dissolved CO; to coexist in the OLP, then it is necessary to add an expansion
valve to bring the pressure close to ambient conditions, followed by a heat exchanger to
add thermal energy, if necessary, to bring the temperature close to ambient conditions
(T =298 K), as well as a flash drum to separate gaseous CO; from the OLP. If all the gaseous
CO;, is released at the top of the flash drum by ambient conditions (T ~ 298 K, p ~ 1.0 bar)
and the OLP that leaves the bottom of the flash drum no longer contains dissolved CO5,
then the separation step is completed.

The liquid that exits the bottom of absorber-01, poor in OLP, containing large amounts
of dissolved CO,, enriched by the lowly soluble/dissolved compounds (oxygenates) of
OLP enters at the top of absorber-02 as the feed, while fresh SC-CO, (make-up) enters at
the bottom of absorber-02 at the same state condition of the liquid stream (T, P1). After
equilibrium is achieved (T, P1), 02 (two) coexisting phases, including a dense gaseous
phase, rich in SC-CO,, containing the highly soluble/dissolved compounds (hydrocarbons)
of OLP, and a liquid phase, poor in OLP, containing large amounts of dissolved CO,, are
present. The dense gaseous phase exits the top of absorber-02, while the liquid phase exits
the bottom of absorber-02. In order to remove CO; in the top stream, it is necessary not
only perform a state transition of SC-CO, — G-CO,, but also guarantee that light OLP
compounds are no longer dissolved in G-CO,. Adding an expansion valve makes it possible
to change the state conditions, while a heat exchanger can be used to remove or add thermal
energy, if necessary, to bring the temperature close to ambient conditions. Afterwards, a
flash drum is added to separate the subcritical gaseous CO, and/or gaseous CO; from the
OLP. If the OLP that leaves the bottom of the flash drum still contains dissolved CO,, then
an expansion valve is added to bring the pressure close to ambient conditions, followed by
a heat exchanger to supply thermal energy, if necessary, to bring the temperature close to
ambient conditions (T = 298 K), as well as a flash drum to separate gaseous CO; from the
OLP. If all the gaseous COs is released at the top of the flash drum by ambient conditions
(T =298 K, p =~ 1.0 bar) and the OLP that leaves the bottom of the flash drum no longer
contains dissolved CO;, then the separation step is completed.
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Figure 3. Flowsheet algorithm simulation strategy for the deacidification/deoxygenation of organic
liquid products, obtained through the thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with
10% (wt.) NapyCOg as a catalyst, in multistage countercurrent absorber columns using SC-CO; as a
solvent, illustrating sub-flowsheet I with absorbers 01 and 02.
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Figure 4. Flowsheet algorithm simulation strategy for the deacidification/deoxygenation of organic
liquid products, obtained through the thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with
10% (wt.) NapyCOj as a catalyst, in multistage countercurrent absorber columns using SC-CO; as a
solvent, illustrating sub-flowsheet II with absorber 03.
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The liquid phase leaving the bottom of absorber-02, poor in OLP, contains large
amounts of dissolved CO, that must be removed and separated from the OLP. In order to
remove CO, in the bottom stream, it is necessary to change the state conditions to diminish
the solubility of the CO; in the OLP. Adding an expansion valve makes it possible to
change the state conditions of soluble/dissolved CO, from liquid to subcritical gaseous
CO; and/or gaseous CO, (L-CO, — SC-CO,/G-COy). Afterwards, a flash drum is added
to separate the subcritical gaseous CO, and/or gaseous CO, from the OLP. If the OLP that
leaves the bottom of the flash drum still contains dissolved CO,, then an expansion valve
is added to bring the pressure close to ambient conditions, followed by a heat exchanger to
supply thermal energy, if necessary, to bring the temperature close to ambient conditions
(T =298 K), as well as a flash drum to separate gaseous CO; from the OLP. If all the
gaseous CO; is released at the top of the flash drum by ambient conditions (T ~ 298 K,
p =~ 1.0 bar), but considerable amounts of OLP still leaves the bottom of the flash drum,
even though it no longer contains dissolved CO,, another absorber should be added to
the flowsheet. In order to bring the OLP to the state conditions (T;, P;) of absorber-03,
a high-pressure pump is added after the flash drum bottom stream, followed by a heat
exchanger to supply thermal energy. The OLP enters at the top of absorber-03 as the
feed, while fresh SC-CO; (make-up) enters at the bottom of absorber-03 at the same state
condition of the liquid stream (Ty, P1). After equilibrium is achieved (T3, P1), 02 (two)
coexisting phases, including a dense gaseous phase, rich in SC-CO,, containing the highly
soluble/dissolved compounds (hydrocarbons) of the OLP, and a liquid phase, poor in OLP,
containing large amounts of dissolved CO,, are present. The dense gaseous phase exits
the top of absorber-03, while the liquid phase exits the bottom of absorber-03. In order
to remove CO; in the top stream, it is necessary not only perform a state transition of
SC-CO, — G-COy, but also guarantee that light OLP compounds are no longer dissolved
in G-CO,. Adding an expansion valve makes it possible to change the state conditions, and
a heat exchanger can be added to remove or add thermal energy, if necessary, to bring the
temperature close to ambient conditions. Afterwards, a flash drum is added to separate
the gaseous CO, from the OLP. If the OLP that leaves the bottom of the flash drum: still
contains dissolved CO,, then an expansion valve is added to bring the pressure close to
ambient conditions, followed by a heat exchanger to supply thermal energy, if necessary, to
bring the temperature close to ambient conditions (T = 298 K), as well as a flash drum to
separate gaseous CO; from the OLP. If all the gaseous CO; is released at the top of the flash
drum by ambient conditions (T ~ 298 K, p ~ 1.0 bar) and the OLP that leaves the bottom of
the flash drum no longer contains dissolved CO,, then the separation step is completed.

The liquid phase leaving the bottom of absorber-03, poor in OLP, contains large
amounts of dissolved CO, that must be removed and separated from OLP. In order to re-
move CO; in the bottom stream, it is necessary to change the state conditions to diminish the
solubility of the CO, in the OLP. Adding an expansion valve makes it possible to change the
state conditions of soluble/dissolved CO; from liquid to gaseous CO, (L-CO, — G-CO).
Afterwards, a flash drum is added to separate the gaseous CO; from the OLP. If the OLP
that leaves the bottom of the flash drum still contains dissolved CO,, then an expansion
valve is added to bring the pressure close to p ~ 1.0 bar, followed by a heat exchanger to
supply thermal energy, if necessary, to bring the temperature close to T ~ 298 K, as well as
a flash drum to separate gaseous CO, from the OLP. If all the gaseous CO; is released at
the top of the flash drum by ambient conditions (T =~ 298 K, p ~ 1.0 bar) and the OLP that
leaves the bottom of the flash drum no longer contains dissolved CO,, then the separation
step is completed.
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3. Results and Discussions
3.1. Process Simulation
Process Flowsheet

The proposed flowsheet illustrated in Figure 5 consists of 03 absorber columns,
10 expansions valves, 10 flash drums, 08 heat exchanges, 01 high-pressure pump, and
02 make-ups of CO,, aiming to optimize the deacidification of organic liquid products.
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Figure 5. Process flowsheet (absorber columns (T-100, T-101, T-102), flash drums (V-100, V-100-2,
V-101, V-101-2, V-102, V-103, V-104, V-105, V-106, V-107), valves (VLV-100, VLV-100-2, VLV-101, VLV-
101-2, VLV-102, VLV-103, VLV-104, VLV-105, VLV-105-2, VLV-106), heat exchanges (E-100, E-100-2,
E-101, E-102, E-103, E-104, E-105, E-105-2), make-ups (SET-1, SET-2), high-pressure pump (P-100)) for
OLP deoxygenation in multistage countercurrent absorber columns using CO; as a solvent (raffinate
1 + CO; as the feed for the top stream of absorber T-102, raffinate 2 as the feed for the top stream
of absorber T-101, and a CO, make-up as the feed for the bottom stream of absorber T-102 and of
absorber T-101).

Table 2 shows the material (molar and mass flow rates) and energy balances (heat
flow rates), fractions of gas phases, as well as the state conditions (T, P) for all the process
streams for the simulation of the OLP deoxygenation process in multistage countercurrent
absorber columns using CO; as a solvent, with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the
simulator, expressed on a CO; basis, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17; at 350 K, 140 bar, and
(S/F) = 25; and at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 38.
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Table 2. Material and energy balances and state conditions (T, P) for all the process streams for the
simulation of the OLP deoxygenation process in multistage countercurrent absorber columns using
CO; as a solvent, with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the simulator, expressed on a CO,
basis, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17; at 350 K, 140 bar, and (S/F) = 25; and at 333 K, 140 bar, and
(S/F) =38.

Stream N° o OT Molar Flow Mass Flow Liquid \3/01. Flow Heat Flow Heat Flow
¢ (@) (Bar) (kmol/h) (kg/h) (m°/h) (kcal/h) (kcal/h)
PLO 0 60 140 0.5196 100 0.1214 —43,708.4 Q-100 1361.1
CO, 1 60 140 38.4232 1691 2.0578 —3,672,925.4 Q-101 19,905.9
1 1 147.94 140 20.0574 910.0584 1.1081 -1,872,017.7 Q-102 763.3
2 0.92522  77.78 140 18.8854 880.9416 1.0712 —1,794,358.8  Q-100-2 80.7
5 1 93.54 140 49.8952 2227.474 2.7105 —4,718,556.9 Q-103 154.0
6 0.93017  98.15 140 5.1121 243.186 0.2952 —483,682.8 Q-104 318.3
CO2#2 1 77.78 140 36.1219 1589.718 1.9346 —3,431,362.5 Q-106 2496.4
3 1 21.64 40 49.1959 2165.239 2.6349 —4,652,389.5  Q-106-2 1843.5
4 0 21.64 40 0.6993 62.2349 7.56 x 1073 —66,167.4 Q-105 214.0
5-2 0.98598  21.64 40 49.8952 2227.474 2.7105 —4,718,556.9
6-2 0.66532  —37.00 15 0.6993 62.2349 7.56 x 1072 —66,167.4
7 0.69432 25 15 0.6993 62.2349 7.56 x 1072 —64,806.3
8 1 25 15 0.4855 21.3767 2.60 x 1072 —45,671.2
9 0 25 15 0.213767 40.8581 495 x 1072 —19,135.1
10 0.98826  107.40 45 20.0574 910.0584 1.1081 —1,872,017.7
11 1 35 45 19.4630 856.909 1.0428 —1,838,423.0
12 0 35 45 0.5943 53.1494 6.53 x 1072 —53,500.6
13 0.62478  —14.02 15 0.5943 53.1494 6.53 x 1072 —53,500.6
14 1 25 15 0.3794 16.7190 2.03 x 1072 —35,684.9
15 0 25 15 0.2149 36.4304 449 x 1072 —17,052.4
17 0.97036 35 45 20.0574 910.0584 1.1081 —1,891,923.6
18 0.63841 25 15 0.5943 53.1494 6.53 x 1072 —52,737.3
3-2 1 46.09 50 4.8689 214.2947 0.2607 —459,529.9
4-2 0 46.09 50 0.2432 28.8913 345 x 1072 —24,152.8
5-3 0.95242  46.09 50 5.1121 243.186 0.2952 —483,682.8
6-3 057602  18.04 15 0.2432 28.8913 3.45 x 1072 —24,152.8
7-2 0.57774 25 15 0.2432 28.8913 3.45 x 1072 —24,072.1
8-2 1 25 15 0.1405 6.1840 7.53 x 1073 —13,217.3
9-2 0 25 15 0.1026 22.7073 2.70 x 1072 —10,854.8
16 0 30.12 140 0.1026 22.7073 2.70 x 1072 —10,700.7
19 0 60 140 0.1026 22.7073 2.70 x 1072 —10,382.4
20 1 60 140 6.1480 270.5742 329 x 1071 —587,699.0
21 1 72.81 140 4.1244 185.1077 225 x 107! —392,745.7
22 0.99080  60.39 140 2.1263 108.1738 0.1310 —204,486.5
23 0.51057  25.12 60 2.1263 108.1738 0.1310 —204,486.5
25 1 25.12 60 1.085 47.7824 5.81 x 1072 —103,080.1
29 1 25 15 0.9589 42.2025 5.14 x 1072 —90,200.8
30 0 25 15 8.18 x 1072 18.1888 2.16 x 1072 —8709.2
27 0.68209 —82.52 15 1.0406 60.3913 7.29 x 1072 —101,406.4
28 0.92143 25 15 1.0406 60.3913 7.29 x 1072 —98,910.0
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Stream N° DGas oT p Molar Flow Mass Flow Liquid \3/01. Flow Heat Flow Heat Flow
¢ Q) (Bar) (kmol/h) (kg/h) (m°/h) (kcal/h) (kcal/h)
26 0 25.12 60 1.0406 60.3913 7.29 x 1072 —101,406.4
27-2 0.84043  15.85 50 4.1244 185.1077 225 x 107! —392,745.7
28-2 0.97521 25 50 4.1244 185.1077 225 x 107! —390,902.2
24 1 25 50 4.0221 177.0208 2.15 x 1071 —380,896.7
31 0 25 50 0.1022 8.0869 9.73 x 1073 —10,005.5
32 0.79566 25 1.5 0.1022 8.0869 9.73 x 1072 —9791.4
34 1 25 15 8.13 x 1072 3.5796 436 x 1073 —7650.9
35 0 25 15 2.09 x 1072 4.5072 5.37 x 1073 —2140.5
33 0.74861 —54.91 15 0.1022 8.0869 9.73 x 1073 —10,005.5

In addition, Supplementary Tables S1-S3 provide detailed information on the process
conditions, mass flow rates, gaseous fractions, recoveries of hydrocarbons and oxygenates
in extract and raffinates, as well as the chemical composition, expressed on a solvent-free
basis, of the hydrocarbons and oxygenates of OLP in the feed, top, and bottom streams
of absorber columns T-100, T-102, and T-101 for the simulation of the OLP deoxygenation
process in multistage countercurrent absorber columns using CO; as a solvent, with Aspen-
HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the simulator, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17; at 350 K,
140 bar, and (S/F) = 25; and at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 38.

Stream 1, leaving the top of absorber column T-100, rich in carbon dioxide in a
supercritical state, with a gaseous phase solubility ycoz,oLp = 0.9597, which is very close
t0 Y02, Undecane = 0.9518 at 344.5 K and 13.4 MPa for the high-pressure phase equilibria
of binary system n-undecane + CO; [62], flows through the expansion valve (VLV-102),
causing not only a decrease in pressure and temperature, but also a phase change from
a supercritical to a sub-critical gaseous state, making it possible to separate CO; in the
gaseous state from organic liquid products. However, if the solubility of dissolved the
OLP compounds in gaseous CO; is still low but not zero, due to high temperatures at the
exit of expansion valve, a heat exchanger (E-101) is placed after the expansion valve to
diminish the temperature, thus making it possible to complete the separation of gaseous
CO; and the dissolved OLP compounds within the flash drum (V-102), since the solubility
of dissolved OLP in CO, tends to zero. The bottom stream of the flash drum (V-102), rich in
OLP compounds, still contains dissolved CO,, thus making it necessary to insert another
expansion valve (VLV-103) at the exit of the flash drum (V-102), causing a decrease in
pressure and temperature. However, if the temperature is too low, then that may solidify
the condensed OLP compounds, and so a second heat exchanger (E-102) should be placed
after the expansion valve to supply thermal energy in order to increase the temperature,
maintaining the OLP compounds in the liquid state, thus making it possible to complete
the separation of gaseous CO, and the condensed OLP compounds within the flash drum
(V-103), since the solubility of dissolved CO, in OLP tends to zero.

The OLP at the top stream of absorber column T-100, expressed on a solvent-free basis,
obtained from bottom stream 15, after the separation and/or degassing of gaseous CO,
in the flash drums V-102 and V-103, present as their chemical composition 96.95% (area.)
hydrocarbons with 39.14% (area.) alkanes, 36.39% (area.) alkenes (olefins), and 21.42%
(area.) naphthene, as well as 3.05% (area.) oxygenates. By comparing the composition
of the OLP in stream 15 with that of a kerosene-like fraction, containing 93.63% (area.)
hydrocarbons (42.62% alkanes, 24.89% alkenes, and 26.12% naphthene) and 6.37% (area.)
oxygenates, obtained through the distillation of organic liquid products after the thermal
catalytic cracking of dehydrated residual fat, oils, and grease (FOG) from grease traps
at 450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.) NayCOs, at a pilot scale [19], we see that the OLP
fraction of the extract in bottom stream 15 of absorber column T-100 resembles the chemical
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composition of kerosene, with lower levels of alkanes and oxygenates. In addition, the
recovery of OLP, expressed on a solvent-free basis, obtained in bottom stream 15 was
36.65%, as shown in Table 3.

Table 3. Chemical composition, expressed on a solvent-free basis, of hydrocarbons and oxygenates
of OLP in feed, top, and bottom streams of absorber columns T-100, T-102, and T-101 following the
simulation of the OLP deoxygenation process in multistage countercurrent absorber columns using
CO; as a solvent, with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the simulator, expressed on a CO,
basis, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17; at 350 K, 140 bar, and (S/F) = 25; and at 333 K, 140 bar, and
(S/F) =38.

Feed Column 1 Column 2 Column 3
(S/F) - 17 38 25
Bottom Bottom
oLr Top (RAF1) Top (RAF2) Top Bottom
Mass Flow (kg/h) 100 36.65 63.35 40.77 22.58 4.07 18.49

Mass fraction (CO,-free basis)

Hydrocarbons 0.8924 0.9695 0.8478 0.9278 0.7034 0.8385 0.6734
Alkanes 0.4193 0.3914 0.4354 0.4653 0.3815 0.4321 0.3701
Alkenes 0.2534 0.3639 0.1895 0.2175 0.1388 0.1389 0.1389

Naphthenes 0.2197 0.2142 0.2229 0.2449 0.1831 0.2674 0.1644
Oxygenates 0.1076 0.0305 0.1522 0.0722 0.2966 0.1615 0.3266
Carboxylic acids 0.0263 0.0052 0.0385 0.0147 0.0814 0.0354 0.0916
Alcohols 0.0351 0.0086 0.0505 0.0174 0.1102 0.0412 0.1255
Ketones 0.0462 0.0167 0.0632 0.0402 0.1049 0.0849 0.1094

Stream 2, leaving the bottom of absorber column T-100, rich in CO, dissolved in OLP, with a
liquid phase solubility xcoz,0rp = 0.9281, which is very close to Xcoz2 Undecane = 0-9161 at 344.5 K
and 13.4 MPa for the high-pressure phase equilibria of binary system n-undecane + CO, [62],
enters the top of absorber column T-102 as partially acidified hydrocarbons, containing
84.78% (area.) hydrocarbons (43.54% alkanes, 18.95% alkenes, and 22.29% naphthene)
and 15.22% (area.) oxygenates. Fresh CO,, supplied as a make-up gas, enters the bot-
tom of absorber column T-102 in order to achieve the solvent-to-feed ratio of (S/F) = 38.
Stream 5, leaving the top of absorber column T-102, rich in carbon dioxide in the super-
critical state, with a gaseous phase solubility ycoz,oLp = 0.9817, which is very close to
YCO2,Tetradecane = 0.9870 at 344.5 K and 13.95 MPa for the high-pressure phase equilibria
of binary system n-undecane + CO; [62], flows through the expansion valve (VLV-100),
changing the state conditions (T = 294.6 K, p = 40 bar), causing a phase change from a
supercritical to a gaseous state, making it possible to separate CO; in the gaseous state is
there the reference citationfrom organic liquid products inside the flash drum (V-100). The
bottom stream of the flash drum (V-100), rich in OLP compounds, still contains dissolved
CO,, thus making it necessary to insert another expansion valve (VLV-101) at the exit
of the flash drum (V-100), causing a decrease in pressure and temperature (T = 236.0 K,
p = 1.5 bar). In cases where a drastic decrease in the temperature takes place because of the
Joule-Thomson effect, which may solidify the OLP compounds, a heat exchanger (E-100)
is placed after the expansion valve to supply thermal energy to bring the temperature
to ambient conditions (T = 298 K), thus making it possible to complete the separation of
gaseous CO, and the dissolved OLP compounds within the flash drum (V-101), since the
solubility of dissolved OLP in CO, tends to zero.

The OLP at the top stream of absorber column T-102, expressed on a solvent-free basis,
obtained from bottom stream 9, after the separation and/or degassing of gaseous CO; in
the flash drums V-100 and V-101, contains 92.78% (area.) hydrocarbons (46.53% alkanes,
21.75% alkenes, and 24.49% naphthene) and 7.22% (area.) oxygenates. By comparing the
composition of OLP in stream 9 with that of a gasoline-like fraction containing 92.30%
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(area.) hydrocarbons (21.52% alkanes, 37.51% alkenes, and 33.27% naphthene) and 7.70%
(area.) oxygenates, obtained through the distillation of organic liquid products after the
thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 20% (wt.) Na,COs3, at a pilot
scale [69], we see that the OLP fraction of the extract in bottom stream 9 of absorber column
T-102 resembles the chemical composition of gasoline, with lower levels of alkanes and
oxygenates. In addition, the recovery of OLP, expressed on a solvent-free basis, obtained
from bottom stream 9 was 40.77%, as shown in Table 3.

Stream 6, leaving the bottom of absorber column T-102, rich in dissolved CO, into OLP,
with a liquid phase solubility xcoz,orp = 0.9072, which is very close to Xco2,undecane = 0-9161
at 344.5 K and 13.4 MPa for the high-pressure phase equilibria of binary system n-undecane
+ CO; [62], flows through the expansion valve (VLV-100-2), changing the state conditions,
causing a phase change from a supercritical (T = 371 K, p = 140 bar) to a sub-critical gaseous
state (T = 319 K, p = 50 bar), making it possible to separate CO; in the gaseous state
from organic liquid products inside the flash drum (V-100-2). The bottom stream of the
flash drum (V-100-2), rich in OLP compounds, still contains dissolved CO,, thus making
it necessary to insert another expansion valve (VLV-101-2) at the exit of the flash drum
(V-100-2), causing a decrease in pressure (p = 1.5 bar) and temperature (T = 291 K). In
order to bring the temperature to ambient conditions, a heat exchanger (E-100-2) is placed
after the expansion valve to supply thermal energy, thus making it possible to complete
the separation of gaseous CO; and the dissolved OLP compounds within the flash drum
(V-101-2), since the solubility of dissolved OLP in CO, tends to zero. As the stream leaving
the bottom of the flash drum (V-101-2) still contains large amounts of OLP compounds, a
third absorber column is added to the flowsheet to deacidify the OLP compounds. Stream
9-2 is compressed with the help of a high-pressure pump (P-100) to bring the OLP to the
state conditions of absorber column T-101 (T = 333 K, p = 140 bar). After the high-pressure
pump, the state condition of stream 16 is 303 K and 140 bar, thus making it necessary to
add a heat exchanger (E-103) to supply thermal energy to bring the temperature to 333 K.
Stream 19 (T = 333 K, p = 140 bar) enters the top of absorber column T-101, while fresh CO,
supplied as a make-up gas (SET-1) enters the bottom of absorber column T-101 at 333 K
and 140 bar.

Stream 21, leaving the top of absorber column T-101, rich in CO, in the super-
critical state, with a gaseous phase solubility ycoz,oLp = 0.9869, which is very close to
YCO2, Tetradecane = 0.9870 at 344.5 K and 13.95 MPa for the high-pressure phase equilibria
of binary system n-undecane + CO, [63], flows through the expansion valve (VLV-105-2),
causing a phase change from a supercritical to a gaseous state, making it possible to sep-
arate CO; in the gaseous state from organic liquid products. If the temperature is lower
than 298 K, a heat exchanger (E-105-2) is placed after the expansion valve to bring the
temperature to 298 K, thus making the separation of gaseous CO, and the dissolved OLP
compounds within the flash drum possible (V-106). If the bottom stream of the flash drum
(V-106), rich in OLP compounds, still contains dissolved CO;, it is necessary to insert
another expansion valve (VLV-106) at the exit of the flash drum (V-106), causing a decrease
in pressure and temperature. However, if the temperature is too low, then that may solidify
the condensed OLP compounds, and a second heat exchanger (E-104) should be placed
after the expansion valve (VLV-106) to supply thermal energy, in order to increase the
temperature, maintaining the OLP compounds in the liquid state, thus making it possible
to complete the separation of gaseous CO; and the condensed OLP compounds within the
flash drum (V-107), since the solubility of dissolved CO; in OLP tends to zero.

Stream 22, leaving the bottom of absorber column T-101, rich in dissolved CO, into OLP,
with a liquid phase solubility xcoz,orp = 0.9323, which is very close to Xcoz,Undecane = 0.9161
at 344.5 K and 13.4 MPa for the high-pressure phase equilibria of binary system n-undecane
+ CO; [62], flows through the expansion valve (VLV-104), causing a phase change from a
supercritical (T = 333 K, p = 140.0 bar) to a gaseous state (T = 298 K, p = 60 bar), making
it possible to separate CO; in the gaseous state from organic liquid products inside the
flash drum (V-104). The bottom stream of the flash drum (V-104), rich in OLP compounds,
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still contains dissolved CO;, thus making it necessary to insert another expansion valve
(VLV-105) at the exit of the flash drum (V-104), causing a decrease in pressure (p = 1.5 bar)
and temperature (T = 191.0 K). In order to bring the temperature to ambient conditions,
a heat exchanger (E-105) is placed after the expansion valve to supply thermal energy,
thus making it possible to complete the separation of gaseous CO, and the dissolved OLP
compounds within the flash drum (V-105), since the solubility of dissolved OLP in CO,
tends to zero at 298 K and 1.5 bar. The simulated gas-liquid high-pressure equilibrium in
the exit of absorber columns T-100, T-102, and T-101, given by the yco2,oLp and xcop,oLp of
streams 1, 2, 3, 6, 21, and 22, are defined according to high-pressure equilibrium data for
the binary pairs of OLP-compounds-i + CO, (decane + CO,, undecane + CO,, tetradecane +
CO,, pentadecane + CO,, hexadecane + CO,) described in the literature [61-65].

The OLP at the bottom stream of absorber column T-102, expressed on a solvent-free
basis, obtained from bottom stream 9-2, after the separation and/or degassing of gaseous
CO; in the flash drums V-100-2 and V-101-2, enriched on oxygenates, present as their
composition 70.34% (area.) hydrocarbons (38.15% alkanes, 13.88% alkenes, and 18.31%
naphthene) and 29.66% (area.) oxygenates, while stream 35 at the bottom flash drum
(V-107), expressed on a solvent-free basis, contains 83.85% (area.) hydrocarbons and 16.15%
(area.) oxygenates. Stream 30 at the bottom flash drum (V-105), expressed on a solvent-free
basis, enriched in oxygenates, contains 67.34% (area.) hydrocarbons and 32.66% (area.)
oxygenates. The recovery of OLP, expressed on a solvent-free basis, obtained from bottom
stream 35 of the flash drum (V-107) was 4.07%, as shown in Table 3.

The simulated chemical composition of OLP in stream 15, expressed on a CO;-free
basis, shows a yield of 36.65% with 96.95% (wt.) hydrocarbons and 3.05% (wt.) oxygenates.
A decrease in the oxygenate content in feed OLP could be observed from 10% (wt.), with
2.63% (wt.) carboxylic acids, to 3.05% (wt.) oxygenates, with 0.52% (wt.) carboxylic
acids [59], showing that the fraction of carboxylic acids in OLP dissolved into SC-CO, was
very low. This is according to high-pressure phase equilibrium data for the binary systems
of palmitic acid + CO; [66,67], and oleic acid + CO, [68].

The simulated chemical composition of OLP in stream 9, expressed on a CO,-free basis,
shows a yield of 40.77% with 92.78% (wt.) hydrocarbons and 7.22% (wt.) oxygenates. A
decrease in the oxygenate content in RAF1 could be observed from 15.22% (wt.), with 3.85%
(wt.) carboxylic acids, to 7.22% (wt.) oxygenates, with 1.47% (wt.) carboxylic acids [59],
showing that the fraction of carboxylic acids in OLP dissolved into SC-CO, was very low.
This is according to high-pressure phase equilibrium data for the binary systems of palmitic
acid + CO; [66,67] and oleic acid + CO; [68]. Finally, it can be observed in Table 3 that
81.49% (wt.) of feed OLP was recovered in the top streams of absorbers T-100, T-102, and
T-101, showing that deacidified OLP have chemical compositions similar to kerosene-like
fractions obtained through the distillation of organic liquid products after the thermal
catalytic cracking of dehydrated residual fat, oils, and grease (FOG) from grease traps at
450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.) Nap;CO3, at a pilot scale [19], and gasoline-like fractions
obtained through the distillation of organic liquid products after the thermal catalytic
cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 20% (wt.) NapyCOs, at a pilot scale [69].

4. Conclusions

This work addresses a new flowsheet, consisting of three absorber columns, aiming to
improve the deacidification of organic liquid products (OLP) in multistage countercurrent
absorber /stripping columns using SC-CO; as a solvent, with the Aspen-Hysys system.

The algorithm, shown in sub-flowsheets I and II, describes in detail the procedures
necessary to perform the simulation of OLP deacidification/deoxygenation, obtained
through the thermal catalytic cracking of palm oil at 450 °C, 1.0 atm, with 10% (wt.)
NayCOs as a catalyst, in multistage countercurrent absorber columns using SC-CO; as
a solvent.

The simulation shows that 81.49% of OLP could be recovered and that the concentra-
tions of hydrocarbons in the extracts of absorber-01 and absorber-02 were 96.95 and 92.78%
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(wt.) on a solvent-free basis, while the bottom stream of absorber-03 was enriched in oxy-
genate compounds with concentrations up to 32.66% (wt.) on a solvent-free basis, showing
that organic liquid products (OLP) was deacidified and SC-CO, was able to deacidify OLP
and obtain fractions with lower olefin contents.

Supplementary Materials: The following supporting information can be downloaded at: https:
//www.mdpi.com/article/10.3390/molecules27072211/s1. Table S1: Process conditions, mass flow
rates, gaseous fractions, and recoveries of hydrocarbons and oxygenates in extracts and raffinates, as
well as chemical composition, expressed on a solvent-free basis, of hydrocarbons and oxygenates
of OLP in feed, top, and bottom streams of absorber columns T-100 for the simulation of the OLP
deoxygenation process in multistage countercurrent absorber columns using CO, as a solvent,
with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the simulator, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 17.
Table S2: Process conditions, mass flow rates, gaseous fractions, and recoveries of hydrocarbons and
oxygenates in extracts and raffinates, as well as chemical composition, expressed on a solvent-free
basis, of hydrocarbons and oxygenates of OLP in feed, top, and bottom streams of absorber columns
T-102 for the simulation of the OLP deoxygenation process in multistage countercurrent absorber
columns using CO, as a solvent, with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015) as the simulator, at
350 K, 140 bar, and (S/F) = 25. Table S3: Process conditions, mass flow rates, gaseous fractions, and
recoveries of hydrocarbons and oxygenates in extracts and raffinates, as well as chemical composition,
expressed on a solvent-free basis, of hydrocarbons and oxygenates of OLP in feed, top, and bottom
streams of absorber columns T-101 for the simulation of the OLP deoxygenation process in multistage
countercurrent absorber columns using CO; as a solvent, with Aspen-HYSYS 8.6 (Aspen One, 2015)
as the simulator, at 333 K, 140 bar, and (S/F) = 38.
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