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REsumo

O ¢6leo de café € um subproduto de elevado potencial de valorizagdo, composto
majoritariamente por triglicerideos, ésteres diterpénicos (cafestol e caveol) e acidos
graxos livres. Os ésteres diterpénicos apresentam atividade antioxidante, anti-
inflamatadria, anticancerigena e de fotoprotegédo, sendo de interesse para os setores
cosmético e farmacéutico, enquanto a remogao dos acidos graxos livres é essencial
para aumentar a estabilidade oxidativa do 6leo e atender as especificacdes de 6leos
refinados. A destilagdo molecular de caminho curto € uma técnica de separagao
térmica que opera sob vacuo profundo e temperaturas brandas, sendo particularmente
adequada ao processamento de compostos termossensiveis e de elevada massa
molar. O presente trabalho teve como objetivo desenvolver um modelo matematico
baseado em taxa de evaporagcdo para a destilacdo molecular de 6leo de café,
implementa-lo como Modelo Definido pelo Usuario no simulador de processos de
cédigo aberto DWSIM, validar o modelo contra dados publicados na literatura e
otimizar as condi¢cdes operacionais para o enriquecimento de ésteres diterpénicos. O
modelo combina a equagao de Hertz-Knudsen-Langmuir para o fluxo evaporativo
interfacial, as equag¢des de Maxwell-Stefan com difusividade efetiva para a resisténcia
difusional no filme liquido, a correlacéo de Nusselt para a espessura dinamica do filme
descendente e a corregdo de Prandtl-Langmuir para o efeito da presséo via numero
de Knudsen, com balangos de massa e energia resolvidos por marcha espacial direta
em cinquenta estagios para quinze componentes representativos. A validagao contra
os resultados de referéncia da literatura indicou desvio médio absoluto de 5,57 pontos
percentuais na fragcao diterpénica do destilado na faixa de 408 a 468 kelvin, sem ajuste
de parametros, confirmando a aderéncia do modelo aos dados de referéncia. A
analise de sensibilidade revelou que a temperatura e a pressdo exercem efeitos
opostos sobre pureza e rendimento, e a otimizagdo multi-objetivo por evolugao
diferencial sobre superficie de resposta ajustada identificou a condigdo operacional
6tima em 466,5 kelvin e 1,07 pascal, com fragao diterpénica de 85,12% e rendimento
global de 12%. Os resultados indicam viabilidade técnica do processo em condi¢des
operacionais brandas, com pressao dez vezes superior a utilizada em estudos
anteriores, reduzindo a exigéncia do sistema de vacuo. O modelo desenvolvido
constitui ferramenta de simulagao reproduzivel e acessivel para projeto e otimizagao
de processos de fracionamento de 6leos vegetais.

Palavras-chave: destilacdo molecular; éleo de café; ésteres diterpénicos; otimizacao
de processo.



ABSTRACT

Coffee oil is a byproduct with high potential for valorization, composed mainly of
triglycerides, diterpene esters (cafestol and kahweol), and free fatty acids. Diterpene
esters exhibit antioxidant, anti-inflammatory, anticancer, and photoprotective activities,
making them of interest to the cosmetic and pharmaceutical sectors, while the removal
of free fatty acids is essential to improve the oxidative stability of the oil and meet
refined oil specifications. Short-path molecular distillation is a thermal separation
technique that operates under deep vacuum and mild temperatures, being particularly
suitable for processing thermosensitive and high molecular weight compounds. The
present work aimed to develop a mathematical model based on evaporation rate for
the molecular distillation of coffee oil, implement it as a User Defined Model in the
open-source process simulator DWSIM, validate the model against data reported in
the literature, and optimize the operating conditions for the enrichment of diterpene
esters. The model combines the Hertz—Knudsen—Langmuir equation for interfacial
evaporative flux, the Maxwell-Stefan equations with diagonal effective diffusivity for
diffusion resistance in the liquid film, the Nusselt correlation for the dynamic thickness
of the falling film, and the Prandtl-Langmuir correction for pressure effects via the
Knudsen number, with mass and energy balances solved by direct spatial marching
across fifty longitudinal stages for fifteen representative components. Validation
against a reference from the literature showed a mean absolute deviation of 5.57
percentage points in the diterpene fraction of the distillate within the range of 408 to
468 K, without fitting parameters, confirming the model’s agreement with reference
data. Sensitivity analysis revealed that temperature and pressure exert opposing
effects on purity and yield, and multi-objective optimization using differential evolution
over a response surface fitted by a radial basis function identified the optimal operating
condition at 466.5 K and 1.07 Pa, achieving a diterpene fraction of 85.12% and a yield
of 12%.The results indicate the technical feasibility of the process under mild operating
conditions, with pressure ten times higher than that used in previous studies, reducing
vacuum system requirements. The developed model constitutes a reproducible and
accessible simulation tool for the design and optimization of vegetable oil fractionation
processes.

Keywords: molecular distillation; coffee oil; diterpene esters; process optimization.
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1 INTRODUGAO

1.1 Contextualizagao

O café é uma das mercadorias agricolas mais importantes do mundo, com
producao global superior a 170 milhdes de sacas em 2023 (ICO, 2024). O Brasil € o
maior produtor e exportador mundial, responsavel por aproximadamente 35% da
producao global, o que confere ao pais uma posi¢éo estratégica na cadeia produtiva
do café. Além do grdo torrado e do café soluvel, a cadeia gera subprodutos de
interesse industrial, entre os quais se destaca o 6leo de café verde.

O d6leo de café verde, obtido por prensagem mecanica dos graos crus,
apresenta composicao lipidica complexa. Os triglicerideos (TGs) constituem a fragéo
majoritaria representando tipicamente 70 a 80% da massa do oleo (Speer; Kolling-
Speer, 2006). Os ésteres de diterpenos, derivados do cafestol e do caveol
esterificados com acidos graxos, representam de 10 a 16% do d6leo e séo
responsaveis por propriedades bioativas de interesse para os setores cosméticos e
farmacéuticos, incluindo antioxidantes, fotoprotecao contra radiacao UV-B e potencial
anticancerigeno (Cavin et al., 2002; Novaes et al., 2023). Os acidos graxos livres
(FFAs) completam a composigéo, representando de 1 a 10% da massa total e
constituem os principais agentes de degradacédo do éleo por rancidez oxidativa e
hidrolitica.

A valorizacao do 6leo de café verde depende da capacidade de separar essas
trés classes de compostos. A concentragao dos ésteres diterpénicos gera um produto
de alto valor agregado, enquanto o residuo desacidificado, rico em TGs e com baixo
teor de FFAs, atende as especificacbes do Codex Alimentarius para dleos refinados e
apresenta tempo de prateleira significativamente superior ao 6leo bruto (Duran, 2011).

No entanto, a separagdo dessas fragcbes apresenta desafios técnicos
relevantes. Os compostos de interesse possuem massas molares elevadas (TGs: 830
a 890 g/mol; ésteres diterpénicos: 550 a 580 g/mol), temperaturas de ebulicdo acima
de 700 K e s&o termicamente sensiveis, os diterpenos degradam significativamente
acima de 220 °C por reagdes de oxidagao e eliminagao intramolecular (Novaes et al.,
2023). Técnicas convencionais de destilacdo operam em temperaturas, pressdes e

tempos de residéncia incompativeis com a preservacao desses compostos.
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1.2 Destilagao molecular como alternativa de separagao

A destilagcdo molecular de caminho curto € uma técnica de separagao por
transferéncia de calor e massa que opera sob vacuo profundo (0,01 a 10 Pa), onde o
livre caminho médio das moléculas é comparavel a distancia entre a superficie de
evaporagao e condensador. Nessas condi¢cdes, o equilibrio liquido-vapor néo se
estabelece na interface, e a separacao € governada pela taxa cinética de evaporagéao
de cada componente e pela resisténcia difusional no filme liquido (Batistella; Maciel,
1996).

Essa operacao apresenta vantagens para o processamento de oleos vegetais
termossensiveis, pois possui temperaturas de operagao que variam entre 100 a 200
K inferiores as temperaturas normais de ebulicdo, tempos de residéncia na ordem de
segundos e auséncia de solventes. A destilagdo molecular tem sido empregada com
sucesso na recuperacao de tocoferdis de o6leo de soja (Batistella et al., 2002),
carotenoides de 6leo de palma (Batistella; Maciel, 1998), e fracionamento de residuos
pesados de petroleo (Tovar et al., 2013).

Para o 6leo de café verde, Duran (2011) demonstrou experimentalmente que
a destilagdo molecular € capaz de concentrar ésteres diterpénicos no destilado de
19% para até 42,8% em massa, simultaneamente removendo acidos graxos livres e
preservando a fragao de triglicerideos no residuo. Esse resultado, obtido no destilador
molecular KDL 5 (UIC GmbH) do Laboratoério de Desenvolvimento de Processos de
Separacgao (LDPS) da Faculdade de Engenharia Quimica da UNICAMP, constitui a

principal referéncia experimental para o presente trabalho.

1.3 Modelagem e simulacao de destiladores moleculares

A modelagem matematica de destiladores moleculares evoluiu
significativamente ao longo dos anos, iniciando com os trabalhos realizados por
Langmuir (1916) e Hickman (1944). A abordagem moderna, baseada em taxa,
discretiza o evaporador em estagios longitudinais e calcula o fluxo molar de
evaporagao de cada componente a partir de duas resisténcias em série, a taxa de
evaporagao na superficie e a difusao no filme liquido, como formulado por Batistella e
Maciel (1996).

Duran (2011) apresentou uma formulagdo completa do modelo de Maxwell-
Stefan em duas fases, incluindo resisténcia de transferéncia de massa na fase vapor

e balangos de energia acoplados liquido-vapor, sendo implementada no programa
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comercial Aspen. No entanto, a literatura de referéncia na area (Batistella; Maciel,
1996; Ceriani; Meirelles, 2004; Moraes et al., 2006) adota a simplificacdo de
resisténcias em série com difusividade efetiva diagonal, que constitui a aproximagao
de [B]' de Taylor e Krishna (1993) e produz resultados com desvio aceitavel para fins
de projeto e otimizagao de processo.

A simulagcdo de processos de destilacdo molecular tem sido
predominantemente realizada em softwares comerciais como Aspen Plus. A utilizagao
de plataformas de codigo aberto permanece pouco explorada nas literaturas, apesar
do beneficio de reprodutibilidade, acessibilidade e possibilidades de acoplamento com
cédigos externos. O DWSIM é um simulador de processos de codigo aberto
desenvolvido por Daniel Medeiros e oferece a funcionalidade de Modelos Definidos
pelo Usuario (UDM), que permite a implementacdo de modelos personalizados em
linguagem de programacao /ronPython com acesso direto aos pacotes de

propriedades do simulador.

1.4 Justificativa

Apesar do potencial demonstrado por Duran (2011), a destilagdo molecular de
Oleo de café verde permanece pouco estudada na literatura, a tese de Duran €, até o
conhecimento do autor, o unico trabalho que combina dados experimentais e
modelagem para esse sistema especifico. Nao foram encontrados estudos publicados
que implementam o modelo em programas de codigo aberto, que realizem otimizagao
multi-objetivo das condigdes operacionais, ou que avaliem configuragdes multi-estagio
para o fracionamento de diterpenos do café.

Do ponto de vista industrial, a valorizagdo de subprodutos do processamento
de café é uma oportunidade estratégica para empresas do setor cafeeiro brasileiro. O
Oleo de café verde, ja valioso do ponto de vista mercadoldgico, pode ser transformado
em dois produtos de alto valor agregado, sendo eles o concentrado diterpénico e dleo
desacidificado, por meio da destilagado molecular. O desenvolvimento de um modelo
de simulagao validado e a identificacdo de condicdes operacionais otimizadas séo
etapas essenciais para a avaliacdo de viabilidade técnica dessa operacdo em escala
industrial.

Adicionalmente, a implementacdo em plataforma de codigo aberto, como o

DWSIM, contribui para a democratizagao do acesso a ferramentas de simulagao de
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processos especializados, permitindo que pesquisadores e engenheiros reproduzam

0 modelo sem dependéncia de licengas comerciais.

1.5 Objetivos

1.5.1 Objetivo geral

Desenvolver um modelo matematico baseado em taxa de evaporagao para

simulacado da destilagdo molecular de 6leo de café verde, implementa-lo como um

modelo definido por usuario no simulador DWSIM, validar o modelo contra dados da

literatura, e otimizar as condi¢cbes operacionais para o enriquecimento de ésteres

diterpénicos e desacidificagcao do dleo.

1.5.2 Obijetivos especificos

a)

Implementar o modelo de resisténcias em série (HKL + Maxwell-Stefan com
difusividade efetiva) em IronPython, integrando propriedades termodinémicas
e de transporte de 15 componentes a partir de dados experimentais publicados
por Duran (2011) e Ceriani e Meirelles (2004);

Incorporar ao modelo a corregao de Prandtl-Langmuir para o efeito de pressao
do sistema via numero de Knudsen, a correlagdo de Nusselt para a espessura
dinamica do filme descendente, e o balango de energia isotérmico e adiabatico;
Validar o modelo contra os resultados de simulacdo de Duran (2011) em 8
temperaturas na faixa de 408 a 490 K, quantificando o desvio por faixa de
temperatura;

Realizar analise de sensibilidade das variaveis operacionais (temperatura e
pressao) e construir um mapa operacional T x P para identificagdo da regiao
6tima de operacao;

Otimizar as condigbes operacionais utilizando fungao objetivo multi-critério
ponderada (pureza diterpénica, rendimento de destilado, minimizagdo de
temperatura e maximizagdo de presséo) utilizando otimizagdo global por
evolucao diferencial;

Avaliar configuragcdes de destilacdo molecular em multi-estagio em série para

desacidificar e em seguida realizar o enriquecimento diterpénico;
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo apresenta os fundamentos tedricos necessarios a compreensao
do trabalho. Inicia-se com a caracterizacao do 6leo de café verde e seus compostos
de interesse, seguida pelos principios da destilagdo molecular e pelos modelos
matematicos baseados em taxa de evaporacdo empregados na simulagdo do

processo.

2.1 Oleo de café

O dleo de café é extraido dos graos crus de café por métodos prensagem
mecanica ou extracao por solvente. Representa entre 10 e 16% da massa seca do
grao, dependendo da espécie e da origem (Speer; Kolling-Speer, 2006). A
composi¢ao do 6leo é dominada por trés classes de compostos lipidicos, descritas a

sequir.

2.1.1 Triglicerideos

Os triglicerideos (TGs) constituem a fragcdo majoritaria do 6leo de café,
representando 70 a 80% da massa total. Sdo ésteres de glicerol com trés acidos
graxos, predominantemente o acido parmitico (C16:0), estearico (C18:0), oleico
(C18:1), linoleico (C18:2) e linolénico (C18:3). O perfil de TGs do café arabica inclui
componentes como trilinoleina (LLL), oleoildilinoleioil-glicerol (OLL), palmitoil-linoleoil-
linoleoil-glicerol (PLL), entre outros, com massa molares na faixa de 830 a 890 g/mol
e temperaturas normais de ebulicdo acima de 830 K (Duran, 2011).

A fracdo de ftriglicerideos determina as propriedades reoldgicas do 6leo,
incluindo viscosidade, ponto de fusdo e comportamento térmico. Duran (2011)
reportou viscosidades dindmicas na faixa de 10 e 102 Pa.s para o 6leo de café entre
150 e 250 °C, valores que influenciam diretamente a espessura do filme liquido em

evaporadores de filme descendente.

2.1.2 Esteres de diterpenos

Os ésteres diterpénicos do café sdo derivados dos diterpenos cafestol e
caveol, Figura 1, esterificados com &cidos graxos. Representam de 10 a 16% da
massa do 6leo de café e sdo os compostos de maior interesse para valorizagao.

Quatro ésteres predominam, o cafestol palmitato, cafestol linoleato, caveol palmitato
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e caveol linoleato, com massas molares entre 550 e 580 g/mol (Speer, Kolling-Speer,
2006).

Figura 1. Estruturas moleculares dos diterpenos presentes no 6leo de café

Cafestol Kahweol
[469-83-0] [6894-43-5]
CH,OH CH,OH
(:jHS OH ?H3 ol
X
Q ol

—_—

Fonte: UNITED STATES. NTP (1999).

O interesse industrial nesses compostos decorre de suas propriedades
bioativas. Cavin et al (2002) demonstraram que o cafestol e o caveol apresentam
atividade anticancerigena in vitro, com mecanismo de indugéo de apoptose em células
tumorais. Novaes et al (2023) compilaram evidéncias de propriedades antioxidantes,
anti-inflamatérias, hepatoprotetoras e de fotoprotegao contra radiagao UV-B, tornando
esses compostos atrativos para os setores cosmético e farmacéutico.

A concentracdo de diterpenos no café depende da espécie, o café arabica
(Coffea arabica) contém tanto cafestol quanto caveol, enquanto o café robusta (Coffea
canephora) contém predominantemente caveol (Speer; Kolling-Speer, 2006). Essa
diferenga composicional implica que a otimizagao do fracionamento deve considerar

a origem do 6leo.

2.1.3 Acidos graxos livres

Os acidos graxos livres (FFAs) representam 1 a 10% de massa de 6leo de
café verde e sao os principais agentes de degradacao do produto. Diferentemente dos
acidos graxos esterificados nos triglicerideos, os FFAs também formam complexos
com icones metdlicos residuais, como por exemplo Fe?* e Cu?*, potencializando a
catalise da oxidagao. Por essas razdes, a remocado de FFAs, denominada etapa de
desacidificagdo do 6leo, é essencial para a obtencao de 6leos estaveis e com shelf-

life adequado para aplicagdes alimenticias e cosméticas.
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Os FFAs presentes no 6leo de café verde sdo predominantemente os acidos
palmiticos e linoleico, com temperaturas normais de ebulicdo entre 620 e 630 K, sendo
significativamente inferiores aos dos triglicerideos e diterpenos. Essa diferenca de

volatilidade auxilia na separacao por destilagdo molecular.

2.1.4 Importancia da desacidificagao

A desacidificacdo do 6leo de café verde pode ser realizada por diferentes
métodos, cada um com vantagens e limitacées especificas. A neutralizagdo quimica
com hidroxido de sédio € o método mais tradicional na industria de 6leos vegetais,
porém acarreta na perda de 5 a 15% de 6leo neutro por arraste na fase saponificada
e gera efluentes alcalinos. A destilagao a vapor opera de 220 a 260 °C sob vacuo
moderado, sendo eficaz para FFAs mas podendo degradar compostos
termossensiveis. A extragdo supercritica com CO2 preserva o 6leo sem perdas,
porém requer investimento elevado em equipamentos de alta pressao (Ceriani;
Meirelles, 2004).

A destilagdo molecular apresenta-se como alternativa vantajosa, pois opera a
temperaturas inferiores a 200 °C, sob vacuo profundo, remove os FFAs seletivamente
e nao requer solventes ou reagentes quimicos. Duran (2011) demonstrou que a
destilacdo molecular do 6leo de café verde de 140 a 170 ° C remove essencialmente

todos FFAs com perda inferior a 1% de 6leo neutro.
2.2 Destilagao molecular

2.2.1 Principio fisico

A destilacdo molecular, também denominada de destilagdo de caminho curto,
€ uma técnica de separacao térmica que opera sob vacuo profundo, tipicamente na
faixa de 0,01 a 10 Pa. Nessas condi¢cdes de pressao, o livre caminho médio das
moléculas, definido como a distancia média percorrida por uma molécula entre duas
colisbes consecutivas, torna-se comparavel ou superior a distancia entre a superficie
de evaporagao e o condensador (Hickman, 1944).

Essa condigao é caracterizada pelo numero de Knudsen (Kn), definido como
a razao entre o livre caminho médio (A) e a distancia entre o evaporador e
condensador (h). O livre caminho médio € dado pela teoria cinética dos gases (Bird;

Stewart; Lightfoot, 2002), conforme a Equagéo 1.
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PR o
V2-m-d-P

Onde Kg é a constante de Boltzmann (1,381 x 1072 J/K), T a temperatura
absoluta, dm é o diametro molecular médio e P a pressao do sistema.

Os regimes de escoamento podem ser classificados em fungao de Kn, o fluxo
molecular livre (Kn > 10), regime de transi¢do ou de Knudsen (0,1 < Kn < 10), fluxo
com escorregamento (0,001 < Kn < 0,1) e fluxo continuo (Kn < 0,001). Destiladores
moleculares operam tipicamente no regime de transicao a molecular livre (Kn > 0,1),
onde o equilibrio liquido-vapor ndo se estabelece na interface e a separagédo é

governada pela cinética de evaporagéao (Batistella; Maciel, 1996).

2.2.2 Equipamento

O destilador molecular de filme descendente (wiped-film molecular distillator)
consiste em um evaporador cilindrico vertical com parede aquecida externamente, um
rotor central com palhetas que espalham o liquido de alimentagao em um filme fino e
uniforme sobre a superficie aquecida, e um condensador interno coaxial resfriado por
circulacao de fluido, conforme apresentado na Figura 2. A alimentagao € introduzida
no topo do evaporador e escoa por gravidade, auxiliada pelas palhetas do rotor,
formando um filme descendente de espessura da ordem de micrébmetros (Batistella;
Maciel, 1998).

Figura 2 - Esquema de uma coluna de destilagdao molecular tipo Wiped Film

(1) —

Fonte: Komesu, et al (2017).
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Conforme apresentado na Figura 2, o equipamento € composto por um
reservatorio de alimentagao (1), evaporador com aquecimento elétrico (2), saidas de
residuo (3) e destilado (5), condensador interno refrigerado (4), medidor de vacuo (7),
condensador externo (8), armadilha fria (cold trap) (10) e bomba de vacuo (11),
responsaveis pela manutencao das condigdes de alto vacuo necessarias ao processo
de destilacdo molecular (Komesu; Maciel; Maciel Filho, 2017).

O destilador KDL 5 (UIC GmbH, Alzenau, Alemanha), utilizado por Duran
(2011) nos experimentos de referéncia do presente trabalho, possui area de
evaporacgao de 0,048 m2, didametro interno de aproximadamente 100 mm e distancia
entre o evaporador e condensador de 20 mm. Opera com vazodes de alimentagcao de
1 a 10 mL/min e pressdes de 0,01 a 10 Pa, obtidas por sistema de vacuo composto

por bomba rotativa de palhetas (pré-vacuo) e bomba difusora de 6leo (alto vacuo).

2.2.3 Fator de correcédo de Prandtl-Langmuir

No regime de transig¢ao (0,1 < Kn < 10), nem todas as moléculas que escapam
da superficie liquida atingem o condensador sem colisées. Uma fragdo das moléculas
evaporadas colide com outras moléculas no espaco entre evaporador e condensador
e retorna ao liquido, fenbmeno denominado retrocondensacdo. Prandtl (1904) e
Langmuir (1913) propuseram um fator de corre¢do f(Kn) que modula a taxa de

evaporacgao efetiva, apresentada na Equacéo 2.

Kn

kn+ J(5)

Este fator tende a 1 quando Kn — o, regime molecular puro, sem

f(Kn) = (2)

retrocondensacéo, e a 0 quando Kn — 0, regime viscoso, evaporagao suprimida. Para
as condigdes tipicas de operagao do KDL 5 (T = 210 °C, P = 0,1 Pa, h = 20 mm), Kn
aproximadamente 2,1 e f(Kn) = 0,77, indicando que aproximadamente 23% das
moléculas evaporadas retornam ao liquido por colisbes na fase vapor. Essa corregao
introduz a dependéncia da taxa de evaporagdo com a pressao, sem ela, o modelo nédo

responde a variagdes de pressao (Duran, 2011).
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2.3 Modelos baseados em taxa para destilagao molecular

A modelagem de destiladores moleculares evoluiu desde modelos
simplificados de evaporagao instantadnea até formulacbes baseadas em taxa de
transferéncia de massa que consideram as resisténcias de transferéncia de massa e
energia ao longo do filme liquido. Esta secédo descreve a formulagdo empregada no

presente trabalho, baseada nos trabalhos de Batistella e Maciel (1996).

2.3.1 Fluxo de evaporacao na superficie

O fluxo molar evaporativo interfacial do componente i na superficie do filme
liquido € descrito pela Equacao 3, de Hertz-Knudsen-Langmuir (HKL), derivada da

teoria cinética dos gases (Hertz, 1882; Knudsen, 1915; Langmuir, 1916).

_ f(Kn) - fevap : Pisat "Yi

J2-m-MR-T

Onde f(Kn) ¢ o fator de Prandtl-Langmuir, f,,4, € 0 coeficiente de evaporagao,

Bi (3)

Pf* é a press&o de vapor do componente i, y; é o coeficiente de atividade, M; ¢ a
massa molar, R é a constante universal dos gases e T € a temperatura absoluta.

O coeficiente de evaporagéo f,,q, representa a fracdo das moléculas que
atinge a superficie do liquido e efetivamente escapa para a fase vapor. Para
superficies liquidas limpas de baixa viscosidade, f.,,, € aproximadamente igual a 1,
para oleos viscosos com interagdes intermoleculares fortes, f.,q, situa-se entre 0,1 e
0,5. Duran (2011) adota f,,q, = 0,5, valor médio da faixa reportada por Batistella e

Maciel (1996) para 6leos vegetais e sera adotado no presente trabalho.

2.3.2 Resisténcia difusional no filme

O fluxo de evaporacdo na superficie representa a resisténcia a evaporagao
propriamente dita. No entanto, para que as moléculas cheguem a superficie do filme
liquido, elas precisam difundir através do filme, o que constitui uma segunda
resisténcia, descrita pelas equacgdes de Maxwell-Stefan para difusdo multicomponente
(Taylor; Krishna, 1993).
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As difusividades binarias de Maxwell-Stefan (D;,) s&o estimadas pela
correlagao de Wilke e Chang (1995), simplificada para o caso de solvente lipidico sem

fator de associagao, como descrito pela Equacéo 4.

_74%10712.T

0,6
n - Vm’k

(4)

i,k

Onde T é a temperatura em Kelvin, n; é a viscosidade da mistura liquida em
Pa.s e V,,,, € o volume molar do componente k em cm®mol.

Embora a correlagdo de Wilke-Chang tenha sido originalmente desenvolvida
para sistemas liquidos diluidos de baixa massa molar, sua utilizagdo em sistemas
lipidicos é pratica consolidada na literatura de destilagdo molecular (Batistella; Maciel,
1996; Ceriani; Meirelles, 2004), dada a escassez de dados experimentais de
difusividade para compostos de alta massa molar como triglicerideos e ésteres
diterpénicos.

A difusividade efetiva do componente i é obtida pela aproximacgdo de

coeficientes de Stefan-Maxwell (Taylor; Krishna, 1993), descrito na equagéo 5.

(1 —x;)
n Xk
k=D, .

Defyi = (5)

A aproximagéo D.fr; € o tratamento padrao adotado por Batistella e Maciel

(1996) e Ceriani e Meirelles (2004) para destilagcado molecular de 6leos vegetais.

A condutancia do filme é entdo definida pela Equacgéao 6.

D, i°C
f = et ®)

Onde c:t € a concentragao molar total do liquido e § é a espessura do filme.

2.3.3 Modelo de resisténcias em série

O fluxo molar de evaporagdo do componente i no estagio j combina as duas
resisténcias em série, evaporacao HKL na superficie e difusdo Maxwell-Stefan no
filme, como esquematizado pela Figura 3 (Batistella; Maciel, 1996).
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Figura 3 — Esquema das resisténcias em série na destilagao molecular

Fluxo molar N:

xi (bulk) xi (interface) Fase vapor (caminho molecular) Condensador

Aquecimento

b (espessura do filme)

I N

Resisténcia difusional Resisténcia interfacial
ki (Maxwell-Stefan) B: (HKL)
Ki Bl
Liquido Interface
ity MWW —— R —— WWMW ———  vapor
Difusdo M-S Evaporagdo HKL

Fonte: Elaboragéo propria.

A combinagdo das duas resisténcias define o coeficiente global de

transferéncia de massa evaporativa K;, conforme a Equacgao 7.

Bi - ki

Ni =xi~Aj-Ki,0ndeKi =m
i i

(7)

O fluxo possui trés casos limites: quando B; < k;, € controlado pela
evaporagao (N; = x; - A- B;), situacao tipica para triglicerideos com pressao de vapor
muito baixa; quando B_i >» k_i, € controlado pela difusdo no filme (N; = x; - A - k;),
situagdo observada para acidos graxos livres com pressdo de vapor elevada; e
quando fB; = k;, ambas as resisténcias contribuem significativamente, caso

representativo dos ésteres de diterpenos.

2.3.4 Espessura do filme liquido

A espessura do filme liquido € um parametro determinante na condutancia k;.
Para evaporadores de filme descendente por gravidade, a correlagdo de Nusselt
(1916) fornece a espessura em regime laminar, descrita na Equacgao 8 (Bird; Stewart;
Lightfoot, 2002).

s 3B Q. ©

3/p2-g-W
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Onde u € a viscosidade dinamica do liquido, Q é a vazao volumétrica local, p
€ a densidade do liquido, g é a aceleragao gravitacional e W é a largura molhada do
evaporador (W = 11 - D). Para as condigdes tipicas do KDL 5 (u=107* Pa's, Q= 1077
m3s, D = 0,10 m), a correlacdo de Nusselt prevé espessuras de 2 a 15 um,
significantemente inferiores aos 100 um frequentemente adotados como valor
constante em modelos simplificados, evidenciando a importadncia da modelagem
hidrodinamica local do filme liquido para a predicdo adequada da resisténcia
difusional.

A espessura do filme varia ao longo do evaporador a medida que o liquido
evapora, pois a vazao diminui de estagio a estagio, e consequentemente a espessura
da camada também. Essa variagao dindmica é fisicamente consistente e é recalculada

a cada estagio do modelo presente.

2.4 Propriedades termodinamicas de lipideos do café

A confiabilidade de um modelo de destilacdo molecular depende
fundamentalmente da qualidade das correlagdes de propriedades termodinamicas
empregadas. Para o sistema em estudo, mistura de triglicerideos, ésteres de
diterpenos e acidos graxos livres, as propriedades criticas sdo a pressao de vapor, a

viscosidade, a capacidade calorifica e a entalpia de vaporizacao.

2.4.1 Pressao de vapor

A pressao de vapor é a propriedade mais sensivel do modelo, pois aparece
linearmente na equagao HKL. Ceriani e Meirelles (2004) desenvolveram um método
de contribuicdo de grupos para predi¢ao da pressao de vapor de compostos lipidicos,

expresso pela equagao estendida de Antoine, descrita na Equacao 9.

B:
In(Pi, sat [kPa]) = A; + 71 +C;-T+D;(T) (9)

Onde A, B, C e D sao parametros especificos para cada componente. Duran
(2011) compilou os parametros dessa equagao para todos os 15 componentes do 6leo
de café verde nas Tabelas 2.1 a 2.3 de seu teste, a partir do método de Ceriani e
Meirelles (2004).
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2.4.2 Viscosidade dinamica

A viscosidade dinamica do liquido é necessaria para o calculo das
difusividades de Wilke-Chang e da espessura do filme de Nusselt. A correlagao de
Andrade, descrita na Equagao 10, com parametros tabelados por Duran (2011) a partir

da base de DIPPR, é empregada para cada componente puro.

In(n;[Pa-s]) =A; + % + C; - In(T) (10)

A viscosidade da mistura € calculada pela regra de mistura logaritmica de

Kendall-Monroe, descrita na Equacao 11 (Noureddini; Teoh; Clement, 1992).

n

n(imis) = ) %1+ tn () (1)

i=1

Esta regra de mistura assume idealidade e produz desvios inferiores a 15%

para misturas de lipidios similares em altas temperaturas (Duran, 2011).

2.4.3 Capacidade calorifica e entalpia de vaporizagao

A capacidade calorifica do liquido é necessaria para o balango de energia e é
estimada pela correlagao polinomial DIPPR, descrita na Equacao 12. Para os ésteres
diterpénicos, cujos parametros nao foram encontrados em literatura, empregou-se a
estimativa de Cp = 2,0 x Mm em J/(mol-K), baseada no valor tipico de 2,0 J/(g-K) para

Oleos vegetais pesados (Morad et al., 2000).

Cpi=A;+B;-T+C;-T? (12)

A entalpia de vaporizagao é assumida constante dentro da faixa de operacao
(180 a 250 °C), com valores tabelados por Duran (2011). A correcdo de Watson
poderia ser aplicada, mas o erro introduzido pela simplificagcao é inferior a 5% para a

faixa de temperatura considerada.

2.5 Trabalhos correlatos

Batistella e Maciel (1996) estabeleceram a formulagéo baseada em taxa para
destilagdo molecular, aplicando inicialmente a separagdo de uma mistura binaria de
ftalatos. Posteriormente, o grupo estendeu a aplicagdo para a recuperagdo de

carotendides de 6leo de palma (Batistella; Maciel, 1998) e de tocoferdis de dleo de
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soja (Batistella et al., 2002), demonstrando a versatilidade do modelo para dleos
vegetais de composi¢ado multicomponentes.

Ceriani e Meirelles (2004) desenvolveram correlagbes de propriedades
termodinamicas especificas para compostos lipidicos, utilizando o método de
contribuigdo de grupos para pressao de vapor, viscosidade e capacidade calorifica.
Essas correlagdes constituem o banco de dados de propriedades mais completo
disponivel na literatura para simulagao de processos envolvendo 6leos e gorduras.

Moraes et al. (2006) aplicaram o modelo de Batistella e Maciel a destilagéo
molecular de residuos de petréleo, utilizando o simulador DISMOL desenvolvido no
LDPS/UNICAMP. Tovar et al. (2013) estenderam o modelo para destilagdao molecular
centrifuga reativa de fracbes pesadas de petréleo, incorporando cinética de
degradagao térmica ao modelo de taxa.

Duran (2011) realizou o trabalho mais completo sobre destilagido molecular de
O0leo de café verde, combinando caracterizacdo experimental e modelagem. A
simulacédo foi implementada no Aspen Custom Modeler, utilizando a formulagéo
completa de Maxwell-Stefan em duas fases. Seus resultados experimentais e de
simulacao constituem a referéncia principal para validagao do presente trabalho.

Idarraga-Vélez, Orozco e Gil-Chaves (2023) publicaram uma revisao
sistematica dos modelos matematicos para destilagdo molecular, cobrindo todas as
variantes desde Langmuir (1916) até os modelos CFD. Os autores classificam os
modelos em trés categorias, sendo elas empiricos, fenomenoldgicos simplificados
(como os de Batistella-Maciel) e CFD completos, concluindo que os modelos
fenomenolégicos oferecem o melhor compromisso entre precisdo e custo
computacional para fins de projeto e otimizagdo de processo.

Nao foram identificados na literatura estudos que implementam modelos
baseados em taxa de destilacdo molecular em plataformas de simulagdo de codigo
aberto, que realizem otimizagdo multi-objetivo das condi¢cdes operacionais para o
fracionamento de 6leo de café, ou que avaliem configuragdes multi-estagio para esse
sistema. Essas lacunas constituem as contribuicbes pretendidas pelo presente

trabalho.
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3 METODOLOGIA

Este capitulo descreve as hipbéteses do modelo, a sequéncia de calculo, o
banco de dados de propriedades, a implementacdo computacional no DWSIM, o
procedimento de validagao, a estratégia de analise de sensibilidade e otimizagao, e
os meétodos de dimensionamento conceitual. As equagdes do modelo foram

apresentadas no capitulo 2 e sao referenciadas neste capitulo.

3.1 Hipoteses do modelo
O modelo desenvolvido baseia-se nas seguintes hipéteses:
(i) regime permanente em cada estagio;
(i) auséncia de arraste mecanico pelo rotor;
(iii) perfil de temperatura uniforme na espessura do filme liquido;
(iv) propriedades termodinamicas e de transporte uniformes na espessura do
filme;
v) escoamento laminar do filme descendente;
vi) vapor em regime molecular rarefeito (Kn > 0,1);

(vii) auséncia de degradagao térmica dos componentes;
(viil) condensacao instantdnea no condensador interno;

ix) mistura liquida homogénea em cada estagio.

A hipdtese (ii) implica que todo material que chega ao condensador foi
evaporado, ndo ha goticulas arrastadas mecanicamente. A hipétese (vi) define o limite
de presséao para o modelo. A hipétese (vii) restringe a faixa de temperatura a valores

inferiores a temperatura de degradacéo.

3.2 Estrutura do modelo e sequéncia de calculos
O evaporador molecular é discretizado em N = 50 estagios longitudinais de
areas iguais. O liquido escoa do topo ao fundo, e em cada estpagio j a sequéncia de

calculo apresentada na Figura 4 é executada.
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Figura 4 — Fluxograma do algoritmo de resolugao
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Fonte: Elaboragéo propria.
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Em cada estagio j, as seguintes etapas de calculo sdao executadas
sequencialmente:

(i) avaliacdo das propriedades termodinamicas e de transporte da mistura
liquida — Pressao de vapor (Equacéo 9), Viscosidade (Equagao 10 e 11), capacidade
calorifica (Equagao 12) e concentragéo molar;

(ii) calculo da espessura do filme pela correlagao de Nusselt (Equacao 8);

(iiif) calculo do livre caminho médio (Equacgao 1), determinagéo do regime de
Knudsen e do fator de Prandtl-Langmuir (Equacgéo 2);

(iv) calculo das difusividades binarias e da difusividade efetiva (Equacéo 4 e
5);

(v) célculo do fluxo evaporativo interfacial (Equagédo 3), da condutancia do
filme (Equacao 6) e do fluxo de evaporagéo por resisténcias em série (Equacéao 7);

(vi) aplicacao do limitador fisico de massa (Equacao 13), que garante a
conservacgao de massa a altas temperaturas;

(vii) balango de massa por componente (Equacdo 14), atualizando vazéo,
fragdes molares e acumulando o vapor no destilado global,

(h) balango de energia adiabatico (Equacao 15) ou balango de energia

isotérmico (Equacao 16).

Os passos (a) a (h) sédo repetidos para cada estagio e, ao final, as
composicoes e vazdes do destilado e do residuo séo escritas nas correntes de saida
do DWSIM.

3.2.1 Limitador fisico de massa

O fluxo calculado pela Equacgao 7 é limitado ao liquido disponivel no estagio,

conforme a Equacgéo 13.

N <Li.x (13)

Sem esse limitador, a altas temperaturas o modelo prevé evaporagao superior
a quantidade de liquido presente, resultando em perda de massa e distorgao da
composic¢ao do destilado. O limitador é aplicado antes do balango de massa e garante

a conservacao estrita de massa em todas as condi¢des operacionais.
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3.2.2 Balango de massa

Para cada componente i no estagio j, o balango de massa é dado pela

Equacao 14.

Wt =1 x) — N (14)

j+1

. i n
Com L/t =Y n/™tex/™ = O vapor gerado é acumulado no destilado
L]+1

glObal: Ndest,i == Z;l Ni]'

3.2.3 Balango de energia

O modelo implementa dois modos térmicos. No modo adiabatico, o filme se

resfria por evaporagao, conforme descrito pela Equacéao 15.

ZNJ lyapi a5
Cpnux

No modo isotérmico, a temperatura do filme € mantida constante, igual a
temperatura de entrada, e a carga térmica necessaria para manter essa condigao é

acumulada, descrito pela Equagéao 16.

n n
Qtotal = Z Z N/ - AHygy (16)
j i

O modo isotérmico representa a operagao real do destilador molecular com
encamisamento aquecido, onde a parede repde o calor de vaporizacéo. A temperatura
reportada nos experimentos de Duran (2011) é a temperatura da parede, o que é

melhor representado pelo modo isotérmico.

3.3 Banco de dados de propriedades

O modelo utiliza 15 componentes distribuidos em trés classes: 9 triglicerideos
(LLL, OLL, OLO, PLL, PLLn, PLO, PLP, POP, SOS), 4 ésteres de diterpenos (cafestol
palmitato, cafestol linoleato, caveol palmitato, caveol linoleato) e 2 acidos graxos livres
(acido palmitico, acido linoléico). Para cada componente, estdo tabelados a massa
molar (Mm), temperatura normal de ebuli¢do (Tb), entalpia de vaporizagao (AHvap), e
os parametros das correlacdes de pressao de saturagao, viscosidade e Cp, conforme

apresentado na Tabela 1.
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Tabela 1 - Parametros das correlagdes
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Propriedade Unid./ LLL PLLn OLL PLL oLo PLO PLP POP SOS
Par.
Massa molar _kg/ 67938 85272 88140 85474 86277 85675 63073 8327 869,46
kmol
Temperatura K 181481  1691,71 187455  1741,82 193949 179598 167456 172384  2173,09
critica (Tc)
Presséo kPa 247,61 25889 24360 25461 23970 25043 26191 257,56 228,52
critica (Pc)
Volume m% 31795 30875 31995 31075 32195 31275 30355 30555 3,795
critico (Vc) kmol
Fator -3,0853  -272453  -3,24343  -2,8743  -3,4042  -30259  -2,6701  -2,8117  -3,8953
acéntrico (w)
AH°f (g) J/kmol -TA9TE+9  -1,567E+9  -1,611E+9  -1,681E+9 -1,725E+9 -1,795E+9 -1,865E+9 -1,979E+9 -2,059E+9
AG°f (g) Jkmol -23170E+7 -1,202E+8 -1,034E+8 -2,005E+8 -1,836E+8 -2,807E+8 -3,777E+8 -4,580E+8 -1,824E+5
AHv (Tb) kJ/mol 131,05 130,24 131,1 1303 131,19 13048 129,31 129,4 131,3
Temperatura K 843,1 836,6 843,8 837,4 8446 83818 8315 832,3 846,9
normal de
ebuligdo (Tb)
Pressao de A 23275 23,344 23292 23302 23300 23343 23278 23329 23,275
Z}aptor (kPa) B 1576240 -1566596 -15771,51 -15678,89 -15780,23 -15694,47 -15551,26 -15573,86 -15801,08
'sa
C  -7.1088E-6 1,6706E-8 -1,9035E-6 -6,0311E-6 1,6752E-8 1,6730E-8 -520156-6 1,6820E-8 1,9669E-8
D  65817E-3 -1,9010E-5 2,5597E-3 6,6242E-3 -1,9061E-5 -1,9040E-5 6,8921E-3 -1,9140E-5 -2,2378E-5
Capacidade A 15930401 15380895 1582601  1527,65 1572162  1517,21 146226  1451,822  1544,851
calorifica B -1,7610  -1,62515  -1,5580  -1,42208  -1,3549  -1,21902  -1,08313  -0,8801  -0,8984
(//mol-K) Cp
C  58311E3 57790E-3 56224E-3 5571E-3 54136E-3 5362363 53110E-3 51022E-3 54574E-3
F 466,2 462 466 463 467 463 459 460 468
G 843,1 836 843 837 844 838 831 832 846
Viscosidade A -23214 2285  -2354  -23,191  -23,884  -23,5239 -23,1713  -23,5004  -24,8981
. L
(Pa-s)n B 6341,0 62330 64310 63230  6521,0 64130 63050 63950  6791,0
C  -1,964E-10 -3,610E-10 2391E-10 -4,695E-11 -2,223E-10 2,9456-10 4,348E-10 9,202E-10 0,0
D 460 460 460 460 460 460 460 460 460
E 840 840 840 840 840 840 840 840 840
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Propriedade Unid. Cafestol Cafestol Caveol Caveol Ac. Ac.
Param. palmitato linoleato palmitato linoleato  palmitico linoléico
kmol
Temperatura K 939,19 1691,71 1874,55 1741,82 785,0 775,0
critica (Tc)
(Pc)
Volume critico m/ 1,8355 3,0875 3,1995 3,1075 0,917 0,990
(Ve) kmol
Fator acéntrico -3,08525 -2,72453 -3,24343 -2,8743 0,9827 1,1801
(w)
AH°f (g) J/kmol -1,08E+9 -1,57E+9 -1,61E+9 -1,61E+9 -7,23E+8 -5,63E+8
AG®f (g) J/kmol -9,24E+6 -1,20E+8 -1,03E+8 -2,00E+8 -2,60E+8 -1,17E+8
AHv (Tb) kJ/mol 101,30 104,0 100,2 103,0 60,65 68,64
Temperatura K 750 758,3 746,4 755 624,1 628,0
normal de
ebulicdo (Tb)
Pressdo de A 20,8660 21,1290 20,7600 21,0240 16,3072 17,3210
vapor (kPa) Psat
-12184,59 -12520,33 -12048,82 -12386,03 -7294,93 -8255,96
c 1,9669E-8 1,93912E-8 1,96955E-8 1,93427E-8 2,46690E-8 2,3585E-8
D -2,2378E-5 -2,2060E-5 -2,2398E-5 -2,1994E-5 -2,8065E-5 -2,6832E-5
Capac|dade A 403,636 469,02
calorifica B 10,0200 10,3580
(J/mol-K) Cp
c 1,5851E-3 1,8452E-3
E 340 347
G 614 625
Viscosidade A -22,9614 -23,13 -22,68 -22,62 12,27 -12,04
. L
(Pa-s)n B 7474 7492 7384 7402 2529,99 2548,00
c 1,0777E-8 0 2,9240E-8 6,1008E-8 -2,8556E-8 0,0
D 400 420 410 415 400 410
E 740 750 742 755 620 622

Fonte: Duran (2011).

Todos os parametros foram extraidos da tese de Duran (2011), que os obteve

pelo método de contribuigdo de grupos de Ceriani e Meirelles (2004) e da base DIPPR.

Para os quatro ésteres de diterpenos, os parametros de Cp nao estao disponiveis e a

estimativa Cp = 2.Mm é empregada.
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3.4 Implementagao computacional

Figura 5 - Fluxograma da destiladora molecular no DWSIM.

=D — 1@

1 VALVE-1 2 HT-1

(V)

FFA + Diterpenos destilado

—:>

Oleo Desacidificado

DM-1
Fonte: Elaboragéo propria.

O modelo foi implementado como Modelo Definido pelo Usuario (UDM) no
simulador de processos DWSIM (versao 9.0.5), utilizando /ronPython como linguagem
de programacdo. O codigo € executado dentro do ambiente do DWSIM e acessa
diretamente as correntes de entrada e saida e o pacote de propriedades configurado
no flowsheet via APl CAPE-OPEN. O cddigo nao depende de bibliotecas externas e
toda a algebra é implementada apenas em Python.

O modelo identifica na corrente de entrada a temperatura, pressao, vazao
molar total e fragdes molares dos 15 componentes. Os resultados s&o escritos em
duas correntes de saida, destilado e residuo, cada uma com temperatura, pressao,
vazao e composi¢ao calculadas pelo modelo. Apds a escrita, o algoritmo de equilibrio
de fases presente no DWSIM é executado em cada corrente de saida para garantir

consisténcia termodinamica.

3.4.1 Método numérico

O sistema de equacdes é resolvido por método de Euler explicito, avangando
de estagio a estagio do topo ao fundo do evaporador, conforme descrito pela Equacao
17.

Yyt =y + £(Y7) (17)
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Onde Y’ é o vetor de estado, guardando informacgdes de propriedades fisicas
da mistura. O método é explicito e ndo-iterativo, isto €, dado o estado no estagio |,
calcula-se diretamente o estado no estagio j+1 sem necessidade de convergéncia. A

estabilidade é garantida pelo limitador de massa (Equagao 13).

3.5 Parametros do equipamento
Os parametros geométricos e operacionais adotados no modelo sao

apresentados na Tabela 2.

Tabela 2 — Parametros do equipamento de referéncia (KDL 5, UIC GmbH).

Parametro Simbolo Valor Fonte

Area de evaporagao A 0,048 m? Duran (2011)
Diametro do evaporador D 0,70 m Estimativa KDL 5
Distancia evap.-cond. h 0,020 m Estimativa KDL 5

Coef. de evaporagéo fevap 0,5 Duran (2011)
Didmetro molecular dm 6x107"° m Bird et al. (2002)

Densidade do liquido p 880 kg/m?® Duran (2011)

N° de estagios N 50 Este trabalho

T do condensador Tcond 303,15 K Duran (2011)

Fonte: Elaboragao propria com dados de Duran (2011) e Bird, Stewart e Lightfoot (2002).
3.6 Procedimentos de validagao
O modelo foi validado contra os resultados de simulagdo de Duran (2011),
apresentados na Figura 5 do Capitulo 4 da tese. A validagéo consiste na comparagao
da fracdo massica de ésteres diterpénicos e FFAs no destilado em 8 temperaturas:
408, 425, 440, 448, 460, 463, 468 e 490 K, todas a 0,1 Pa e 6 mL/min de vazao de
alimentacgao, utilizando a composicao de 6leo de café verde reportada por Duran,

como apresentado na Tabela 3.
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Tabela 3 — Composigao de alimentagao do dleo de café verde de Duran (2011).

Composto Massa molar (kg/kmol) Composig¢ao (% m)

LLL 879,38 7,13

PLLn 852,72 2,45

OLL 881,40 4,49

PLL 854,74 28,59

OLO 882,77 1,57
PLO 856,75 13,28

PLP 830,73 25,64

POP 832,7 5,61

SOS 889,46 0,99

Acido Palmitico 256,42 2,10
Acido Linoléico 280,45 0,90
Cafestol palmitato 554,84 2,54
Cafestol linoleato 578,86 1,31
Kahweol palmitato 552,82 1,31
Kahweol linoleato 576,84 0,68

Fonte: Dados de Duran (2011).

Os desvios sao quantificados em pontos percentuais (p.p.) de fragdo massica

e pelo erro quadratico médio (RMSE) por faixa de temperatura. Adicionalmente, os

resultados nos modos isotérmico e adiabatico sao confrontados para avaliar o efeito

do modo térmico na composicéo e no rendimento.

3.7 Analise de sensibilidade e otimizagao

3.7.1 Mapa operacional

Um mapa operacional bidimensional T x P foi construido a partir de

simulagées em uma matriz de 10 temperaturas (400 a 500 K) e 10 pressdes (0,01 a

10 Pa), totalizando aproximadamente 50 simulagdes, onde a composicédo de

alimentacao foi alterada, Tabela 4, apdés a validacdo para melhor modelar a

encontrada para 6leo de café verde.
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Tabela 4 — Composicao de alimentagao do 6leo de café verde.

Compostos Composic¢do (m/m)

LLL 7,13%

OLL 4,49%

OLO 5,48%

PLL 28,59%

PLLn 2,45%

PLO 13,28%

PLP 17,98%

POP 5,61%

SOS 0,99%
Cafestol Linoleato 4,00%
Cafestol Palmitato 3,00%
Caveol Linoleato 3,00%
Caveol Palmitato 3,00%
Acido Linoléico 0,50%
Acido Palmitico 0,50%

Fonte: Elaboragao propria.

Para cada condicdo, foram registradas a fragcdo massica de diterpenos no
destilado e o rendimento massico de destilado. As superficies de resposta foram
ajustadas por interpolagdo RBF e suavizacdo de 0,008, usando o moddulo

scipy.interpolate.RBFInterpolator.

3.7.2 Fungao objetivo

As condi¢des operacionais 6timas foram determinadas pela maximizagao de

uma fungao objetivo ponderada que combina quatro critérios, conforme a Equacao 18.

X4i ilaci T—Tn
Fobj =w, < diterp > + " < ydestllagao ) _— ( min ) +
xditerp,méx ydestilagéo,méx Tméx - Tmin
< log (P) - log (Pmin) )
* lOg (pméx) - lOg (Pmin)

(18)
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Onde xg4;¢erp € a fragao diterpénica no destilado, Ygestitacao € 0 rendimento de
destilado, T é a temperatura e P a pressdo. Os pesos adotados foram w; = 4 para
maximizar a pureza diterpénica, w, = 2,5 para maximizar o rendimento da destilagéo,
w3 = 2 minimizar temperatura para evitar degradagao térmica e w, = 1,8 para
maximizar pressao, reduzindo custo operacional. Os valores maximos e minimos de

normalizagédo sdo extraidos da propria matriz de simulagdes (Marler; Arora, 2004).

3.7.3 Método de otimizacao

A otimizacao foi realizada em duas etapas, o ajuste de superficie RBF (thin-
plate spline) aos pontos da matriz usando a biblioteca scipy em python e a otimizagao
global sobre a superficie ajustada pelo algoritmo de Evolugao Diferencial, utilizando a
biblioteca scipy. A fungéo objetivo é avaliada na superficie interpolado, ndo no modelo

original, para reduzir o custo computacional da otimizag&o global.

3.8 Configuragcao multi-estagio

Foi avaliado a condigao de processo com dois estagios em série, sendo a
primeira etapa opera a 420 K e 1 Pa, condicdo na qual os FFAs evaporam
seletivamente devido a sua pressao de vapor muito superior a dos diterpenos e TGs,
o primeiro destilado € composto majoritariamente por FFAs e constitui o subproduto
de desacidificacao. O residuo da primeira etapa, 6leo desacidificado e enriquecido em
diterpenos e TGs, alimenta a segunda etapa, que opera na condicdo 6tima para
concentrar os diterpenos. Foram comparados a fragao diterpénica no destilado final,

a recuperacao total de diterpenos e pureza de triglicerdéis no residuo final.

3.9 Declaragao de uso de ferramentas de Inteligéncia Artificial

Declaro que ferramenta de Inteligéncia Artificial Generativa foi utilizada neste
trabalho na seguinte etapa:

Grammarly e Gemini foi utilizado para revisdo e corregdo gramatical e
ortografica do texto, na etapa de redacéo e revisao final do trabalho.

O autor assume integral responsabilidade pelo conteudo intelectual e técnico
do trabalho, em conformidade com a Portaria CNPq n° 2.664/2026.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo apresenta e discute os resultados obtidos com o modelo
implementado no DWSIM. A Sec¢édo 4.1 trata da validacdo do modelo contra os
resultados de Duran (2011), nos modos isotérmico e adiabatico. A Secao 4.2
apresenta a analise de sensibilidade as variaveis operacionais € 0s mapas
operacionais. A Secdo 4.3 conduz a otimizagao multi-objetivo das condi¢cdes de
operacgao. A Secao 4.4 avalia a configuragao de processo em multi-estagio. A ordem
das sec¢des acompanha a propria logica do trabalho. A validagéo delimita a faixa em
que o modelo € confiavel. A analise de sensibilidade mostra como temperatura e
pressao governam a separacgao. A otimizagado e a configuragdo multi-estagio usam

esse entendimento para definir as condi¢gdes de operagao.

4.1 Validagao do modelo

A validagao foi conduzida confrontando as previsées do modelo implementado
no DWSIM com os resultados de Duran (2011), referéncia principal para a destilagdo
molecular de éleo de café verde. A comparagao abrange oito temperaturas na faixa
de 408 a 490 K, todas a 0,1 Pa e 6 mL/min de vazao de alimentacao, utilizando a
composic¢ao de oleo reportada por Duran (Tabela 3). A grandeza comparada ¢ a fragao
massica conjunta de ésteres diterpénicos e acidos graxos livres no destilado, que
constitui o indicador de separacéo do processo.

O desvio em cada temperatura é expresso em pontos percentuais (p.p.) de
fracdo massica, definido como o mdédulo da diferenga entre a previsao do modelo e o
valor de referéncia. Para a avaliagdo global, sdo empregadas duas métricas. A
primeira € o desvio médio absoluto na faixa de interesse industrial, de 408 a 468 K,
que exclui o extremo superior de temperatura. A segunda é o desvio médio absoluto
total, de 408 a 490 K, que incorpora o extremo. A distingdo entre as duas métricas €
relevante porque, como discutido adiante, o ponto a 490 K opera fora do regime de

aplicagao pretendido e domina a estatistica global.

4.1.1 Comparagao com bibliografia — modelo isotérmico

A Figura 6 apresenta a comparagao entre a fragdo massica de ésteres
diterpénicos e acidos graxos livres no destilado prevista pelo modelo isotérmico e os
valores obtidos por Duran (2011), para as oito temperaturas na faixa de 408 a 490 K,

a 0,1 Pa e 6 mL/min de alimentagao de dleo.
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Figura 6 — Fracgao diterpénica e de FFAs no destilado vs. temperatura (modo isotérmico)
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Fonte: Elaboragao propria.

A Tabela 5 apresenta os valores numéricos e os desvios do modelo

isotérmico.

Tabela 5 — Validagao: fragao diterpénica e de FFAs no destilado — modelo vs Duran (2011)

T (K) Duran (% m) DWSIM (% m) Desvio (p.p)
408 98,80 97,86 0,94
425 96,08 95,99 0,09
440 95,62 90,99 4,63
448 91,82 86,39 5,43
460 76,01 73,80 2,20
463 60,01 69,41 9,40
468 59,48 61,38 1,90
490 6,19 26,16 19,97

Fonte: Elaboragao propria. Dados de Duran (2011), Cap. 4, Fig. 5.

Na faixa de 408 a 468 K, o modelo apresenta desvio maximo de 9,40 p.p. e
desvio médio absoluto de 3,51 p.p., indicando boa aderéncia ao longo de todo o
intervalo de interesse para o enriquecimento de diterpenos. Incluindo o ponto a 490

K, o desvio médio absoluto total sobe para 5,57 p.p., um aumento de mais de 50%
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atribuivel a um unico ponto, o que evidencia o carater localizado da discrepancia, e
nao uma degradagao distribuida do modelo ao longo da faixa.

Até cerca de 460 K, o modelo subestima ligeiramente a fragdo no destilado,
comportamento compativel com uma formulacédo que adota difusividade efetiva e que,
portanto, tende a representar de forma conservadora a resisténcia difusional no filme,
retardando marginalmente a evaporagcdo dos componentes mais volateis. A partir de
463 K, esse sinal se inverte e o modelo passa a superestimar a fragcdo no destilado,
prevendo 69,41% contra 60,01% em 463 K e 26,16% contra 6,19% em 490 K. Essa
inversdo de sinal coincide com a entrada no regime em que os triglicerideos,
majoritarios na alimentagdo, comegam a evaporar de forma significativa, regime no
qual a simplificagado adotada se torna limitante.

A causa fisica da divergéncia crescente acima de 460 K é a auséncia de
resisténcia de transferéncia de massa na fase vapor. A formulagdo completa de Duran
(2011) resolve as equacgdes de Maxwell-Stefan também na fase vapor, capturando o
acoplamento difusivo que surge quando um ou mais componentes evaporam
massivamente e o fluxo de um afeta o transporte dos demais. O presente modelo
substitui essa resisténcia pelo fator escalar de Prandtl-Langmuir f(Kn), que corrige a
taxa de evaporagao pela pressdo, mas € independente da composi¢do do vapor e,
por isso, nao reproduz esse acoplamento. Enquanto a evaporagao € moderada (T <
460 K), a resisténcia da fase vapor € pequena e a aproximagao € adequada; quando
a evaporacgao se intensifica (T = 463 K, com forte contribuicdo dos triglicerideos), a
resisténcia da fase vapor passa a limitar o fluxo real e o modelo, por ignora-la,
superestima a massa que atinge o condensador. Essa interpretacéo explica tanto o
cruzamento das curvas em torno de 463 K quanto o desvio expressivo observado em
490 K.

Cabe ressaltar que o intervalo de 408 a 468 K, onde o modelo se mostra
confiavel, contém integralmente a regido de interesse para o enriquecimento de
diterpenos e a condi¢ao 6tima identificada na Secédo 4.3. O ponto a 490 K situa-se
acima do limite estimado de degradacao térmica dos diterpenos e, portanto, fora da
janela operacional pretendida. Dessa forma, a perda de acuracia nesse extremo nao

compromete a aplicagdo do modelo para os fins a que se destina.
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A Figura 7 apresenta a mesma comparagado, porém utilizando o modo

adiabatico do modelo, no qual o filme liquido se resfria progressivamente pela energia

consumida na vaporizagao, sem reposicao de calor pela parede.

Figura 7 — Fracgao diterpénica e de FFAs no destilado vs temperatura (modelo adiabatico)
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Fonte: Elaboragéo prépria.

486 492

A Tabela 6 apresenta os valores numéricos e os desvios do modelo no modo

adiabatico.

Tabela 6 — Validagao: fragao diterpénica no destilado — modelo vs Duran (2011)

T (K) Duran (% m) DWSIM (% m) Desvio (p-p)
408 99 98 0,86 %
425 96 96 0,45 %
440 96 92 3,69 %
448 92 87 4,78 %
460 76 74 1,64 %
463 60 76 15,76 %
468 59 69 9,72 %
490 6 37 31,22 %

Fonte: Elaboragéo prépria.



43

O modo adiabatico produz desvio médio absoluto total de 8,51 p.p., contra
5,57 p.p. do modo isotérmico, ambas as métricas calculadas sobre os mesmos oito
pontos, de 408 a 490 K. A diferenga concentra-se na regido de alta temperatura, em
que o modo adiabatico desvia 15,76 p.p. a 463 K e 31,22 p.p. a 490 K, valores
substancialmente maiores que os do modo isotérmico nos mesmos pontos. O
resfriamento evaporativo previsto pelo modelo adiabatico reduz localmente a pressao
de vapor e, com ela, a taxa de evaporacgao, distorcendo o perfil de separagdo em
relagdo ao comportamento de referéncia.

O modo isotérmico foi, portanto, adotado como padrdo nas analises
subsequentes. A escolha tem fundamento fisico e estatistico, ja que no destilador real,
a parede encamisada e aquecida repde continuamente o calor latente consumido na
vaporizagao, mantendo o filme proximo a temperatura de operagao. Além disso, a
temperatura reportada nos experimentos de Duran (2011) é a da parede aquecida,
diretamente representada pelo modelo isotérmico. O modo adiabatico corresponderia
a um evaporador sem reposicao de calor, situacdo que nao reflete a operacdo do KDL

5, e seu maior desvio é coerente com essa inadequacao fisica.

4.2 Analise de sensibilidade

Estabelecida a aderéncia do modelo na Secéo 4.1, procedeu-se a analise de
sensibilidade das duas variaveis operacionais de maior relevancia para o processo,
temperatura e pressdo, com o objetivo de mapear seus efeitos sobre a pureza e o

rendimento do destilado e de delimitar a regido operacional de interesse.

4.2.1 Composicao de alimentagdo adotada

A composigao de alimentagdo empregada na validagao (Tabela 3) reproduz
os valores adotados por Duran (2011), assegurando comparabilidade direta com a
referéncia, pois a validagao compara modelo e referéncia sob exatamente a mesma
alimentacao, de modo que eventuais discrepancias sejam atribuiveis a formulagao, e
nao a diferencas de composicio. Para a analise de sensibilidade e para a otimizacao
subsequente, contudo, adotou-se uma composicao representativa de 6leo de café
arabica (Tabela 4), distinta da empregada na validagéo.

A motivagdo para essa substituicdo € metodoldgica, pois a composigao
utilizada por Duran (2011) néo reflete adequadamente o perfil lipidico observado em

caracterizagdes de 6leo de café verde representativas do processamento nacional,
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especificamente com relagdo as proporgdes relativas entre triglicerideos, ésteres
diterpénicos e acidos graxos livres. Como as conclusdes de processo do presente
trabalho, que envolvem condigdo 6tima, seletividade e configuragcdo multi-estagio,
devem incidir sobre um 6leo realista, optou-se por ancorar a alimentacdo nas faixas
caracteristicas reportadas na literatura para o 6leo de café arabica (Speer; Kolling-
Speer, 2006), com triglicerideos como fragcdo maijoritaria, ésteres diterpénicos entre
13 e 16% e acidos graxos livres em torno de 1%. A composi¢ao da Tabela 4 situa-se
integralmente dentro dessas faixas.

Essa escolha aproxima a alimentagao do perfil tipico de um 6leo de café verde
caracterizado experimentalmente, sem comprometer a validagdo previamente
estabelecida, uma vez que a aderéncia do modelo demonstrada na Sec¢ao 4.1 refere-
se a formulagao e as correlagdes de propriedades, que independem da composigao
especifica da alimentacdo. Mantém-se, assim, uma separagao, em que a Tabela 3
(composicao de Duran) sustenta a validagao contra a referéncia, enquanto a Tabela

4 (composicao representativa) sustenta as analises de processo.

4.2.2 Efeito da temperatura

Figura 8 — Efeito da temperatura na fragao diterpénica e rendimento (P = 0,25 Pa)
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A Figura 8 apresenta a fragao diterpénica e o rendimento de destilado em
funcdo da temperatura, a 0,25 Pa. A fragao diterpénica apresenta comportamento
nao-monotdnico, partindo de 43% a 400 K, atingindo um maximo de cerca de 86%
proximo a 450 K e decrescendo para 50% a 500 K. O rendimento de destilado, em
contraste, cresce de forma monotdnica, de 1% a 400 K até 27% a 500 K. A oposicéo
entre as duas curvas € o resultado central desta analise e decorre da forma como a
temperatura atua sobre cada classe de componente, por meio da dependéncia
exponencial da presséo de vapor (Equagéo 9).

A baixas temperaturas, apenas os componentes mais volateis, diterpenos e
acidos graxos livres, possuem pressao de vapor suficiente para evaporar de modo
consideravel, dessa forma o pouco material que atinge o condensador € rico em
diterpenos, o que resulta em pureza alta, porém rendimento desprezivel. A medida
que a temperatura aumenta, a evaporagao dos diterpenos se intensifica e tanto a
pureza quanto o rendimento crescem em conjunto, regime que persiste até
aproximadamente 450 K. Acima dessa temperatura, os triglicerideos, que constituem
a fracdo majoritaria da alimentagéo, passam a evaporar significativamente. Como sua
contribuicdo massica é elevada, sua incorporacdo ao destilado dilui a fragao
diterpénica, ainda que a massa total destilada continue a aumentar. O maximo
proximo de 450 K corresponde, portanto, a temperatura em que o ganho marginal de
diterpenos no destilado deixa de superar a diluigdo marginal causada pela evaporagao
dos triglicerideos.

A consequéncia pratica € que nao existe temperatura unica que maximize
simultaneamente pureza e rendimento, pois o rendimento exige temperaturas
elevadas, ao passo que a pureza exige operar proximo ao maximo da curva. Essa
tensao € o que motiva o tratamento do problema como uma otimizagdo multi-objetivo,

abordada na Secéao 4.3, na busca por um unico 6timo operacional.
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4.2.3 Efeito da pressao

Figura 9 — Efeito da pressao na fragao diterpénica e rendimento (T = 450 K)
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A Figura 9 apresenta as mesmas grandezas em funcgéo da pressao, a 450 K.
A pressao atua sobre o processo por meio do fator de Prandtl-Langmuir f(Kn), que
modula a taxa de evaporacao efetiva pela retrocondensacdo. A 0,01 Pa, o sistema
opera em regime praticamente molecular livre (f = 0,97) e a evaporagado é maxima; a
10 Pa, a retrocondensagéo suprime cerca de 97% do fluxo evaporativo (f = 0,03).
Coerentemente, o rendimento decresce de forma monotdnica com a pressao,
enquanto a fracao diterpénica permanece aproximadamente constante em torno de
86% na faixa de baixa pressao e s6 decai de modo acentuado acima de cerca de 1
Pa.

E importante notar que f(Kn) é um fator escalar, idéntico para todos os
componentes em uma dada condi¢gao de temperatura e pressao (Equacgao 2), e nao
introduz seletividade por si s6. A seletividade dependente da pressédo observada na
Figura 9 emerge da interacao entre f(Kn) e o modelo de resisténcias em série. Quando
f(Kn) é elevado, os fluxos interfaciais dos componentes volateis sdo grandes e o
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processo tende a ser limitado pela difusdo no filme. Quando f(Kn) diminui com o
aumento da pressao, esses fluxos sdo reduzidos proporcionalmente e o processo
migra para o regime controlado pela evaporagéo, no qual o fluxo de cada componente
passa a refletir mais diretamente sua pressao de vapor. Como resultado, ao elevar a
pressao, os componentes de pressao de vapor muito baixa, os triglicerideos, tém sua
evaporagao suprimida primeiro, enquanto os de pressao de vapor elevada, os acidos
graxos livres, continuam a evaporar mesmo a pressoes relativamente altas. A presséo
atua, nesse sentido, como um filtro que privilegia os componentes mais volateis,
interpretacao consistente com o comportamento previsto, embora a verificagao direta
dessa transicdo de regime exigisse a analise dos fluxos individuais ao longo do
evaporador.

Cabe destacar que essa sensibilidade a pressdo s6 é capturada pela
presenca do fator de Prandtl-Langmuir no modelo. Sem ele, a taxa de evaporagao
seria independente da pressao e o processo nao apresentaria a resposta observada
na Figura 9, o que tornaria a pressdo um parametro inerte na otimizagdo. Sua

incorporagao €, portanto, requisito para o uso da pressao como variavel de projeto.

4.2.4 Mapas operacionais T x P

Figura 10 — Mapa T x P com contornos de fragao diterpénica, rendimento e fungao objetivo

Fracao Diterpénica (%m) 15 Rendimento de Destilado (%m)

Fungao Objetivo

Presséo (Pa)
B
Pressio (Pa)

420 440 460 480 400 420 440 460 500 400 420 440 460 500
Temperatura (K) Terperatura (K) Temperatura (K)

Fonte: Elaboragéo propria.

A Figura 10 apresenta os contornos de fragao diterpénica, rendimento e
funcao objetivo no plano temperatura-pressao. A combinagao dos dois efeitos revela
uma estrutura que nao é evidente a partir das varreduras isoladas. A regido de maxima
fracao diterpénica ndao € um ponto, mas uma faixa que se estende diagonalmente no
plano, deslocando-se para temperaturas mais altas a medida que a pressao aumenta.

Esse comportamento é fisicamente consistente, pois 0 aumento da pressao reduz
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f(Kn) e, com ele, a taxa de evaporagao, de modo que uma temperatura mais elevada,
que eleva a pressdo de vapor, torna-se necessaria para restaurar o nivel de
evaporagao correspondente ao maximo de pureza. As curvas de pureza iguais
acompanham, assim, uma relagdo de compensacéao entre temperatura e pressao.

O rendimento, por sua vez, apresenta gradiente em diregao distinta, sendo
maximo na regiao de baixa pressao e alta temperatura, onde tanto f(Kn) quanto a
pressédo de vapor sdo elevados. A razdo para a pureza e o gradiente de rendimento
apontarem para diregdes diferentes do plano operacional é a expressdo geométrica
do mesmo compromisso identificado na analise de temperatura e estabelece que a
selecao da condi¢cao operacional exige um equilibrio entre pureza e rendimento. O
mapa de fungao objetivo, que pondera explicitamente esses critérios juntamente com
a penalizagdo de temperatura e o incentivo a pressées mais altas (Equagéo 18),

sintetiza essa decisao e fundamenta a otimizagdo conduzida na Secéao 4.3.
4.3 Otimizagao multiobjetivo

Figura 11 — Superficies de resposta 3D
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A otimizacao foi conduzida sobre as superficies de resposta ajustadas por
funcdo RBF aos pontos da matriz de resultados das simulagdes, empregando o
algoritmo de Evolugdo Diferencial. A Figura 11 apresenta as superficies de fragado
diterpénica, rendimento e funcédo objetivo no espago temperatura-presséo, com a
localizac&o do 6timo identificado.

A otimizagao identificou a condigcédo 6timaem T = 466,5 K (193 °C) e P = 1,07
Pa, com fragao diterpénica de 85,12% e rendimento de destilado de 12,00%, conforme

consolidado na Tabela 7.

Tabela 7 — Condigao operacional 6tima

T (K) P (Pa) Fragao de Rendimento de  Fungao Objetivo
Diterpenos Destilado
466,50 1,07 85,12% 12,00% 4,76

Fonte: Elaboragao propria.

A condicao 6tima opera a 193 °C, aproximadamente 27 °C abaixo do limite
estimado de degradacao térmica dos diterpenos, proporcionando margem de
seguranga para a preservacao dos compostos bioativos. A presséo de 1,07 Pa é dez
vezes superior ao vacuo utilizado por Duran (2011), o que implica menor exigéncia do
sistema de vacuo e, consequentemente, reducao do custo operacional. A fragcao
diterpénica de 85,12% indica que o destilado pode ser utilizado diretamente como
ingrediente concentrado de alto valor agregado, sem necessidade de etapas
adicionais de purificagao.

A condicao 6tima identificada consolida os resultados das analises anteriores
em uma unica recomendacao de processo. A validacao (Secao 4.1) estabeleceu a
confiabilidade do modelo na faixa de 408 a 468 K, intervalo que contém integralmente
a temperatura 6tima de 466,5 K, de modo que a otimizacdo opera dentro do dominio
em que o modelo foi qualificado. A analise de sensibilidade (Segao 4.2) revelou o
compromisso entre pureza e rendimento e a seletividade dependente da pressao, e é
exatamente essa tensao que a fungao objetivo arbitra ao localizar o 6timo em uma
regido de pureza elevada, rendimento moderado, temperatura abaixo do limite de

degradacgao térmica e pressao superior a da referéncia.

4.4 Configuragao multi-estagios
As analises anteriores trataram da destilagdo molecular em estagio unico.

Entretanto, o estagio unico impde uma limitagdo ao fracionamento do 6leo de café,
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pois 0s acidos graxos livres, por possuirem pressao de vapor elevada, evaporam junto
com os diterpenos e contaminam o destilado, comprometendo a pureza do
concentrado diterpénico. Essa limitagdo motiva a avaliagdo de uma configuragdo em
dois estagios em série, na qual a remogao dos acidos graxos livres e o enriquecimento
diterpénico sao separados em etapas distintas, cada uma operada em condigao

propria.

Figura 12 — Diagrama de processo de dois estagios em série
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Fonte: Elaboragéo propria.

4.4.1 Configuracdo de dois estagios em série

Na configuragdo de dois estagios, a primeira etapa opera a 420 K e 1 Pa,
condicdo na qual os acidos graxos livres evaporam seletivamente devido a sua
pressao de vapor muito superior a dos demais componentes. O destilado da primeira
etapa concentra os acidos graxos livres e constitui o subproduto de desacidificacao.
O residuo da primeira etapa, 6leo desacidificado e enriquecido em diterpenos e
triglicerideos, alimenta a segunda etapa, que opera na condicdo otima para
concentracao de diterpenos identificada na Secao 4.3. Essa separacao de funcbes
explora diretamente o mecanismo de seletividade descrito na Se¢ao 4.2.3, no qual a
primeira etapa € dimensionada para a janela em os acidos graxos livres evaporam de
forma apreciavel, e a segunda, para a janela de maximo enriquecimento diterpénico.

A Tabela 8 compara as duas configuragdes. O destilado final da configuragao
em dois estagios apresenta fracao diterpénica de 88,90%, contra 85,12% do estagio
unico, um ganho de 3,78 pontos percentuais em pureza. Esse ganho, contudo, vem

acompanhado de uma reducdo na recuperacgao de diterpenos, que cai de 89,38% no
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estagio unico para 79,34% nos dois estagios. A pureza de triglicerideos no residuo
final permanece praticamente inalterada, em torno de 98,5% nas duas configuragdes.

A origem dessa perda esta na seletividade da primeira etapa. A420 Ke 1 Pa,
esperava-se que os acidos graxos livres evaporassem de forma preferencial, mas o
primeiro destilado é composto por 58,40% de diterpenos e 40,45% de acidos graxos
livres. Ou seja, a primeira etapa arrasta uma fracdo apreciavel de diterpenos junto
com os acidos graxos, e € esse arraste que explica a queda de cerca de dez pontos
na recuperagao global. A diferenca de pressédo de vapor entre diterpenos e acidos
graxos, embora favorega os ultimos, nao é suficiente para uma separagao limpa nas
condi¢cdes adotadas, sobretudo porque o volume total destilado nessa etapa € baixo

e qualquer arraste tem peso elevado sobre a recuperagao.

Tabela 8 — Comparacgao entre as configuragdes de processo

Configuragao Diterpenos no Recuperacgao de Pureza de TGs no
destilado final (% m) diterpenos (% m) residuo (% m)
Estagio Unico 85,12 89,38 98,40
Dois estagios em série 88,90 79,34 98,58

Fonte: Elaboragao prépria.

O resultado configura um compromisso explicito entre pureza e recuperacao.
A configuracdo em dois estagios entrega um concentrado diterpénico mais puro e,
sobretudo, isento de acidos graxos livres, ao custo de uma recuperagao cerca de dez
pontos percentuais menor. A remogao dos acidos graxos nao € apenas uma questao
de pureza nominal, pois esses compostos sdo os principais agentes de degradagao
oxidativa e hidrolitica do 6leo, de modo que sua eliminagao no produto final aumenta
de forma relevante a estabilidade e a vida de prateleira do concentrado. Em paralelo,
o residuo da segunda etapa é um 6leo desacidificado de alta pureza em triglicerideos,
com valor proprio para aplicagdes alimenticias.

A escolha entre as duas configuragbes depende, portanto, da prioridade do
processo. Quando o objetivo € maximizar a massa de diterpenos recuperada, o
estagio unico é preferivel. Quando o objetivo € um produto de maior pureza e maior
estabilidade, ainda que com menor recuperacgéao, a configuragcdo em dois estagios se
justifica, agregando o 6leo desacidificado como subproduto de valor. A avaliagao
cumpre o objetivo especifico de analisar configuragdes multi-estagio para o
fracionamento do 6leo de café, ao demonstrar que o encadeamento de etapas permite
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modular o compromisso entre pureza e recuperagao que o estagio unico nao resolve

isoladamente.

5 CONCLUSAO

O presente trabalho desenvolveu um modelo matematico baseado em taxa de
evaporagao para a destilagcdo molecular de 6leo de café, implementado como Modelo
Definido pelo Usuario no simulador de processos de cédigo aberto DWSIM. O modelo
combina a equagao de Hertz-Knudsen-Langmuir para o fluxo evaporativo interfacial,
as equacgdes de Maxwell-Stefan com aproximagado da difusividade efetiva para a
resisténcia difusional no filme liquido, a correlagdo de Nusselt para a espessura
dindmica do filme descendente e a corre¢cdo de Prandtl-Langmuir para o efeito da
pressao via numero de Knudsen. A formulacdo foi aplicada a um sistema
multicomponente representativo do 6leo de café, composto por quinze espécies
distribuidas entre triglicerideos, ésteres diterpénicos e acidos graxos livres, com
propriedades termodinamicas e de transporte obtidas a partir de correlagdes

consagradas na literatura.

A validagao contra os resultados de Duran (2011), referéncia principal para a
destilacdo molecular de 6leo de café, demonstrou aderéncia ao comportamento de
referéncia sem ajuste de parametros. Na faixa de interesse industrial, o modelo
apresentou desvio médio absoluto de 3,51 pontos percentuais na fracdo diterpénica
do destilado, e desvio total de 5,57 pontos percentuais no modo isotérmico, contra
8,51 pontos percentuais no modo adiabatico. O modo isotérmico foi adotado como
padrdao por representar mais fielmente a operagdo real do destilador com
encamisamento aquecido, no qual a parede repde o calor consumido na vaporizagao.
O maior desvio, observado em 490 K, foi atribuido a auséncia de resisténcia de
transferéncia de massa na fase vapor, que, apesar de ser uma limitagdo do modelo,

nao compromete a aplicacdo do modelo na faixa de interesse.

A analise de sensibilidade mostrou que a fragao diterpénica no destilado tem
comportamento ndo-monoténico com a temperatura, com maximo proximo de 450 K,
enquanto o rendimento cresce de forma monotdnica. Essa oposi¢cao evidencia que
pureza e rendimento ndo sao maximizados pela mesma condigdo, o que justificou o

tratamento do problema como otimizagdo multi-objetivo. O efeito da presséo,
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capturado pelo fator de Prandtl-Langmuir, mostrou-se determinante na seletividade.
Pressdes mais elevadas reduzem a taxa de evaporagéo por retrocondensagéao, mas
atuam de forma distinta sobre componentes de pressdes de vapor diferentes, e o
mapa operacional bidimensional revelou uma regido de maxima fragao diterpénica

formando uma faixa diagonal no grafico de temperatura-presséo.

A otimizacgao por evolugao diferencial sobre a superficie de resposta ajustada
por fungdo de base radial identificou a condi¢do operacional 6tima em 466,5 K (193
°C) e 1,07 Pa, com fragdo diterpénica de 85,12% e rendimento de 12,00%. Essa
condicao opera 27 °C abaixo do limite estimado de degradagao térmica dos diterpenos
€ a uma pressao dez vezes superior a utilizada em estudos anteriores, reduzindo a
exigéncia do sistema de vacuo sem comprometer a qualidade do produto. A fragcdo
diterpénica obtida supera as especificagdes estimadas para aplicagdes cosméticas e
farmacéuticas, indicando que o destilado pode ser empregado diretamente como

ingrediente concentrado de alto valor agregado.

A avaliagdo da configuragdo em dois estagios em série mostrou que o
encadeamento de etapas permite modular o compromisso entre pureza e
recuperacao. A remocao prévia dos acidos graxos livres elevou a fragao diterpénica
do destilado final de 85,12% para 88,90% e entregou um produto isento de acidos
graxos, mais estavel a oxidagao, além de um residuo de 6leo desacidificado de valor
para aplicagdes alimenticias. Esse ganho de pureza ocorreu ao custo de uma
recuperacao de diterpenos menor, de 79,34% contra 89,38% do estagio unico, de
modo que a escolha entre as duas configuragdes depende da prioridade entre pureza

do produto e recuperagao global.

Os objetivos propostos foram atendidos. O modelo foi implementado,
validado, otimizado e aplicado a avaliagdo de configuragdes multi-estagio. O trabalho
contribui com a primeira implementagdo documentada de um modelo baseado em
taxa de destilagcdo molecular em plataforma de codigo aberto, com a otimizagao multi-
objetivo das condigdes operacionais para o fracionamento do 6leo de café e com a
avaliacao de configuragdes de processo ainda nao exploradas na literatura para esse

sistema.
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