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RESUMO

Até as duas primeiras décadas do século XX, a extragdo industrial de oleaginosas se
fazia, exclusivamente pelo uso de prensas. As prensas, embora extraissem um oOleo de
muito boa qualidade, deixavam residuos no material solido (torta) superiores, por exemplo
a 5% para graos como o de soja. Tais residuos além de implicarem em perda de dleo,
afetavam a qualidade da torta, que ¢ também um dos produtos efluentes do extrator. A
extracdo por solvente, por outro lado, é capaz de retirar o 6leo, deixando residuos inferiores
a 1%.

Apbs a extracdo, os soOlidos sdo encaminhados ao dessolventizador e a micela
(mistura 6leo-solvente) ao sistema de destilacdo, composto por dois evaporadores em série
e uma coluna de dessor¢ao (stripping).

A unidade de evaporagdo ¢ uma das que mais demandam energia em uma planta de
processamento. Assim, a modelagem matemadtica dinamica deste processo com vistas a
otimizacdo do consumo energético e a avaliagdo do desempenho de politicas de controle
torna-se um requisito decisivo para operagdo economicamente viavel.

O objetivo geral deste trabalho ¢ desenvolver um modelo dinamico efetuando
analises de sensibilidade paramétrica para um evaporador tipico da industria de extracao de
6leos vegetais, visando a otimizagdo deste processo, ou seja, a recuperacdo maxima de
solvente e o consumo minimo de energia.

A fim de analisar as condi¢cdes de operacdo do sistema, propds-se um modelo
matematico do sistema de evaporagdo com base no de TONELLI et al. (1990), consistindo
em balangos massicos global e de dleo e de balanco energético em torno do sistema de
evaporacao.

O programa simulador foi construido em linguagem FORTRAN. Este programa, a
partir de informagdes tais como temperatura, pressdo e concentragdo de alimentagdo, assim
como de quais sdo os componentes envolvidos, calcula propriedades termodinamicas tais
como temperaturas de ebuli¢do, capacidades térmicas e entalpias de misturas. Desse modo,
um minimo de informagdes sdo requeridas, permitindo simulagdes rapidas do processo de
evaporacdo. O programa computacional elaborado permitiu simula¢des rapidas e com
baixos erros numéricos para o processo de evaporagdo do solvente em uma unidade de
dessolventizac¢ao do 6leo apds extragcdo convencional.

Este programa permitiu ainda avaliacdes de efeitos para os fatores influentes na
evaporacdo. Considerando-se a intensidade das perturbagdes realizadas e o nivel central dos
fatores, o fator fracdo massica de 6leo na entrada foi o que apresentou o maior efeito. J4 a
velocidade de escoamento do vapor de 4gua de aquecimento foi o fator com o menor efeito
no teor de 6leo da micela efluente.
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ABSTRACT

Until the two first decades of century XX, the industrial extraction of oleaginosas
were carried out exclusively by mechanical process. This process allow to extracted oil of
very good quality, but it leads the left residues in the solid material (pie) to be very high, for
example 5% for grains as of soy. Such residues besides implying in loss of oil, affected the
quality of the pie, that is also one of the effluent products of the extractor. The extraction
for solvent, on the other hand, is capable to remove the oil, leaving residues to be smaller

(1%).

After the extraction, the solids are directed to the dessolventizador and miscella
(oil-solvent mixture) to the distillation system. Witch is composed by two evaporators in
series and a stripping column.

The unit of evaporation is one that demands for high energy consumption in a
processing plant. Thus, the dynamic mathematical modeling of this process with sights to
the reduction of the energy consumption and to the evaluation of the performance of control
politics becomes a decisive requirement for economically viable operation.

The general objective of this work is to develop a dynamic model of the process
witch allow for parametric sensitivity analyze for a typical evaporator for the vegetal oil
industry extraction. The aim is to have a tool for either process optimization or maximum
recovery of solvent.

The deterministic mathematical model is developed through mass and energy
balance equation together with heat and mass transfer parameter correlations.

The simulator was build up in FORTRAN. The software uses operational
information as feed temperature, concentration and pressure witch allows for the
calculation of the thermodynamic properties such as thermal temperatures of boiling,
capacities and enthalpies of mixtures. In this way, a minimum of information is required,
allowing fast simulations of the evaporation process.

Through experimental design procedure applied to the deterministic model was
possible to identify the main operational variables effects as well as the impact of the
extraction array variables has on the process behaviors. The mass oil fraction in the feed
was found to have the largest effect. The speed of the water vapor draining for the heating
zone was the factor with the loweit effect in the oil miscella effluent.

Keywords: Evaporation, Vegetal Oils, Soy, Mathematical Modeling.
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CAPITULOI: INTRODUCAO E OBJETIVOS

I.1 - INTRODUCAO

A soja ¢ a mais importante oleaginosa cultivada no mundo. Seu alto teor de
proteinas proporcionou multiplas utilizagdes e a formagcdo de um complexo industrial

destinado ao seu processamento.

A produgdo mundial de soja, cujo volume participa do mercado internacional, na
formacao da oferta e da demanda pelo produto, estd restrita principalmente a trés paises:
EUA, Brasil e Argentina. Esses paises participam com 80% da producao e 90% da

comercializagdo mundial da soja.

No Brasil, até meados dos anos 60 a soja nao tinha importancia economica dentre
as culturas principais, como cana-de-agucar, algodao, milho, arroz, café, laranja e feijao.
No entanto, a partir do final dos anos 60, a producdo de soja teve crescimento

extraordinario, alterando-se sua importancia relativa no cenario nacional e internacional.

A produgdo de soja no Brasil concentrou-se na regido Centro-Sul até o inicio dos
anos 80. A partir dai, a participacdo da regido Centro-Oeste aumentou significativamente.
A expansdo da area cultivada de soja no Brasil ¢ resultado tanto da incorporagdo de novas
areas, nas regides Centro-Oeste e Norte, quando da substitui¢do de outras culturas, na

regido Centro-Sul.

Pode-se dizer que a expansdo da cultura da soja foi a principal responsavel pela
introdug¢do do conceito de agronegdcio no pais, ndo s6 pelo volume fisico e financeiro
envolvido, mas também pela necessidade da visdo empresarial de administragdo da
atividade por parte dos produtores, fornecedores de insumos, processadores da matéria-

prima e negociantes, de forma a manter e ampliar as vantagens competitivas da producao.

A industrializacdo de oleaginosas constitui-se num dos mais importantes setores do
sistema agroindustrial, pela importancia de seus produtos nas industrias siderargicas, de
cosméticos e como matéria prima no processamento de alimentos para o consumo animal e

humano, segundo PARAISO (2001).
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Ainda segundo esse autor, a soja respondeu por 94,2% da produgao e por 90,8% do
consumo de Oleos vegetais no Brasil em 1995 /96, sendo, portanto, a mais importante
matéria prima da cadeia de produgdo de 6leos vegetais. Além disso, o Brasil se destacou no
periodo 1997/98 no comércio internacional do complexo soja, por liderar as exportacdes
mundiais de farelo, com aproximadamente 30% do volume comercializado no mundo, bem
como a Segunda colocagdo nas exportagdes mundiais de Oleo de soja com
aproximadamente 21% do total. De tal forma que o complexo soja gerou em divisas para o
pais, em 1997, o valor de aproximadamente US$ 5,5 bilhdes incluindo, nesse caso, graos,

Oleo e farelo.

Entre as agroindustrias brasileiras, a de extragdo de Oleos vegetais tem tido um
certo destaque gracas a oferta, em grande escala, de graos tais como o de soja, o de algodao
e o de milho, entre outros. Todavia, entende-se que esta agroindustria estd ainda pouco
eficiente tanto na producdo de O6leos comestiveis, que tem sido a sua finalidade
preponderante, quanto no aproveitamento de uma grande variedade de dleos vegetais com
finalidades outras, por exemplo, como fonte de hidrocarbonetos para a industria quimica e

como fonte energética, conforme REZENDE (1998).

A extragdo por solvente, desde seu surgimento, mostrou-se o modo mais
interessante de se extrair 6leos vegetais de suas matrizes. O sucesso do processo a solvente
esta em sua capacidade de reduzir a niveis bastante baixos, o residuo de 6leo presente em
materiais oleaginosos. O solvente que se estabeleceu, desde o inicio do processo a solvente,
foi a fracdo hexana do petrdleo, que além de vir de uma fonte nao-renovavel de matéria-
prima, traz consigo os infortinios atrelados ao mercado do petroleo, sendo ainda tdxico e

inflamavel.

Ao longo dos anos, varios solventes tém sido testados para substituir o hexano.
Nenhum, entretanto, conseguiu até o momento, reunir qualidades que superassem as suas,

apesar dos mencionados inconvenientes.

A evaporacdo consiste em uma das mais comuns e importantes operagdes na

Industria de alimentos, estando presente em plantas tdo diversas quanto a de
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processamento de leite, de processamento de sucos de frutas, de dessalinizacdo de agua, de
purificagdo de oOleos vegetais, além de varios outros processos extrativos que demandam

purificagdo apos extragdo por solvente.

A unidade de evaporagdo ¢ uma das unidades que mais demandam energia em uma
planta de processamento. Assim, a modelagem matematica dindmica deste processo com
vistas a otimizacdo do consumo energético ¢ a avaliacdo do desempenho de politicas de

controle torna-se um requisito decisivo para operacdo economicamente viavel.

Quando a unidade de evaporagdo segue-se a de extragdo por solvente de produtos
com finalidades farmacéuticas ou comestiveis, a garantia de qualidade desse produto exige

que se controle de modo preciso e rigido os niveis residuais desse solvente.

A modelagem matematica de processos e a simulagdo dos mesmos em computador
tém permitido avaliacdes de custos operacionais, determinagdes de condigdes Otimas de
operacdo e andlises de desempenho de estratégias de controle de modo répido e pouco
dispendioso. Tais analises sdo de fundamental importancia para uma operagdo segura, para
manter o produto efluente do sistema de evaporagdo dentro de condi¢des pré-estipuladas e

ainda para minimizar custos.

Conforme PARAISO (2001), um estudo mais aprofundado das condi¢des de
operagdo das operagdes envolvidas na obten¢do do 6leo e farelo de soja pode possibilitar a
industria estabelecer as melhores condigdes de operagao resultando na economia de energia
e melhorias na recuperacao de hexano. Assim, uma metodologia deve ser desenvolvida no
sentido de fornecer as industrias interessadas ferramentas adequadas para que as mesmas
possam facilmente estabelecer a qualquer momento as melhores condi¢des de operagao dos
equipamentos envolvidos, bem como outras situagdes que prevejam a recuperacdo maxima
de hexano e o consumo minimo de energia. Para que esta andlise possa ser rapida e
eficiente deve-se utilizar a simulacdo computacional, a qual se basearda em modelos
provenientes de balancos de massa, de energia e de equacdes de equilibrio relacionados aos
sistemas envolvidos. Aliada a esta parte anteriormente descrita, seria fundamental a

introdu¢do no estudo de um método simples e eficiente.
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1.2 - OBJETIVOS DO TRABALHO

A aplicagdo de conceitos de otimizagdo e de controle a processos industriais
demanda que se disponha de modelos matematicos para tais processos de modo que os
mesmos possam ser rapida e economicamente simulados em computador. Com o intuito de
se aplicar esses conceitos a industria de extracdo e beneficiamento de Oleos vegetais
propde-se neste trabalho a modelagem de propriedades termodindmicas de solugdes

contendo o6leo de soja e hexano.

Uma planta de extragio de oOleos vegetais por solvente compoe-se,
fundamentalmente das seguintes unidades (ERICKSON, 1987): unidade de preparo inicial
dos graos, unidade de extragdo, unidade de separagao do solvente do 6leo extraido, unidade
de beneficiamento dos solidos extraidos, as quais serdo abordadas no capitulo II. A
modelagem de algumas dessas unidades requerer que se disponha de propriedades

termodinamicas para a mistura 6leo-solvente.

O objetivo geral deste trabalho ¢ desenvolver um modelo dindmico efetuando
analises de sensibilidade paramétrica para um evaporador tipico da industria de extracao de
oleos vegetais, visando a otimizagdo deste processo, ou seja, a recuperagdo maxima de

solvente e o consumo minimo de energia.

I[.3 - ESTRUTURA DA TESE

O presente trabalho foi dividido em sete capitulos. Este primeiro capitulo visa
colocar o problema e definir os objetivos a serem atingidos. O segundo capitulo refere-se a
revisdo de literatura a respeito de conceitos basicos de materiais, de propriedades e de

processos que devem embasar teoricamente o desenvolvimento do modelo matematico.
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Assim, serdo caracterizados, de uma forma geral, os materiais envolvidos, o
processo produtivo de extragdo de 6leo de soja com destaque para a operacao de interesse

do trabalho que ¢ a de evaporagao do hexano do 6leo de soja.

O terceiro capitulo apresenta a modelagem matematica da etapa, denominada,
destilacdo da miscela usada na separacao do hexano do 6leo de soja. Ele especificamente
refere-se ao desenvolvimento de um modelo para o segundo estagio de evaporacao, ou seja,

o evaporador que opera com fonte de calor provinda de vapor de dgua saturado.

No quarto capitulo sera apresentada a estrutura do software elaborado, juntamente
com um algoritmo do mesmo para um melhor entendimento. Este capitulo visa mostrar

como o programa esta hoje e quais os calculos que sao realizados.

O quinto capitulo apresenta o equilibrio liquido-vapor do processo de evaporacao,
uma etapa importante para a validacdo do modelo. Juntamente o método utilizado para este
fim, o de contribui¢do de grupos — UNIFAC. Esta etapa foi uma fonte de estudo muito

importante para futuramente melhorar o software elaborado.

O sexto capitulo trata da simulacdo computacional do processo de evaporacao da
industria de beneficiamento de oOleo de soja, demonstrando resultados coerentes e
esperados, associando com a analise de sensibilidade paramétrica, por planejamento

fatorial.

Finalmente, o ultimo capitulo apresenta as conclusdes obtidas e também sugestoes

para futuros trabalhos.

No proximo capitulo, serd feita uma revisao bibliografica com o intuito de situar
alguns processos no contexto da industria de obtengdo de 6leo de soja, bem como, colocar
alguns conceitos e técnicas importantes no que se refere ao processo de evaporagdao do

hexano do 6leo de soja.
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I1.1. INTRODUCAO

Este capitulo tem como objetivo geral apresentar uma breve revisao dos aspectos
basicos do processo industrial tipico de obtengdo do 6leo bruto de soja, e também focalizar
a importancia da etapa de evaporagao.

A leitura deste capitulo mostrara que a revisao bibliografica a respeito das operagdes
envolvidas com o processo de producdo do 6leo e farelo de soja ¢é restrita. Como se
verificara, os trabalhos cientificos, analisados e referenciados sobre as operacdes
envolvidas no processo, carecem de atualidade pelo menos na literatura aberta. Estes se
situam entre as décadas de 50 e 80. A partir de entdo até os dias atuais, uma revisao
bibliografica acurada mostrou que, durante a década de 90, houve uma estagnag¢do no que
se refere ao desenvolvimento cientifico do processo produtivo em si; porém, houve uma
percepcao de que os esforcos do desenvolvimento cientifico, nesses ultimos anos, se
voltaram no sentido de agregar valor ao 6leo e ao farelo de soja, conforme PARAISO

(2001).

Até as duas primeiras décadas do século XX, a extracdo industrial de oleaginosas se
fazia, exclusivamente pelo uso de prensas. As prensas, embora extraiam um oleo de boa
qualidade, deixam residuos no material solido (torta) superiores, por exemplo a 5% para
grdos como o de soja. Tais residuos além de implicarem em perda de oOleo, afetam a

qualidade da torta, que é também um dos produtos efluentes do extrator.

A extragdo por solvente, por outro lado, ¢ capaz de retirar o 6leo, deixando residuos

inferiores a 1%.

Antes de serem submetidos ao extrator, os graos necessitam preparo inicial para que

possam ter seus conteudos de 6leo devidamente removidos.

Apds a extracdo, os solidos sdo encaminhados ao dessolventizador e a miscela
(mistura 6leo-solvente) ao sistema de destilagdo, composto por dois evaporadores em série

e uma coluna de dessor¢ao (stripping).
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As diferencas fundamentais entre as plantas convencionais de extragdo para
diferentes oleaginosas estdo no preparo inicial. As etapas de extragdo, propriamente ditas, e
de recuperagao do solvente do 6leo sdo essencialmente as mesmas a despeito da semente

extraida. Essas etapas da planta de extracdo no decorrer do capitulo serdo descritas.

I1.2 CARACTERIZACAO DOS MATERIAIS DE PROCESSO

Na industria de processamento de soja, os principais materiais envolvidos no
processo € que sao os principais objetos de estudos nesse trabalho sdo: o 6leo, o solvente

hexano e a dgua. A seguir serd feita uma breve descri¢do destes materiais.

I1.2.1 COMPOSICAO DOS OLEOS VEGETAIS - OLEO DE SOJA

I1.2.1.1 Composicio quimica

Segundo ERICKSON (1987), o grao de soja destinado ao processo de extragdo do

oleo e da parte so6lida (torta), tem a seguinte composi¢ao:

Proteina 40%
Lipidios 20%
Celulose e Hemicelulose 17%
Agucares 7%
Fibra bruta 5%
Cinzas (base seca) 6%
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O ¢leo bruto extraido, precisa passar por um tratamento (refinamento) para tornar-se
puro, estavel e nutritivo, para ser usado na manufatura de margarinas, 6leos de cozinha, etc.
A parte solida restante do processo de extracao do dleo, por ser muito nutritiva ¢ utilizada

na producao de ragdes destinadas a alimentacao de animais (aves, suinos e gado de corte).

O processo de refino deve incluir a degomagem, a neutralizagdo, o branqueamento e
a desodorizagdo, sendo necessaria a remogao dos acidos graxos livres e fosfatidios, pois
estes afetam a estabilidade do produto. Este processo ndo afeta a composi¢cao dos acidos
graxos e glicerideos, mas remove pigmentos e baixa o contetido de nutrientes que estdo em
menor quantidade no 6leo, tais como os tocoferdis (31- 47%), esterois (25 — 32%) e o

squalene (15 — 37%).

Além destes constituintes, existem no o6leo bruto, pequenas quantidades de outras
substancias, incluindo ceras, pigmentos (por exemplo o 3 - caroteno que dé a cor amarela
ao oOleo de soja) e minerais. As ceras sdo provenientes da capa das sementes e sdo

constituidas por ésteres de cadeia longa, alcoois e acidos graxos.

As composicdes tipicas dos 6leos de soja bruto e refinado sdo dadas na Tabela II.1 e

as composigoes dos acidos graxos do 6leo de soja sdo dadas na Tabela II.2.

I1.2.1.2 Propriedades Fisicas

e Densidade: na Tabela 1.3 sdo dadas as densidades do 6leo de soja em algumas

temperaturas.

e Viscosidade: a Tabela II.4 fornece a viscosidade da solucdo de 6leo de soja com

hexano em varias temperaturas ¢ em diversas concentragdes de hexano.

e Calor Especifico: a Tabela II.5 mostra os calores especificos do 6leo de soja com

um valor de iodo de 128,3 em diversas temperaturas.
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Tabela I1.1. Composi¢ao média do 6leo bruto e refinado (Adaptado de ERICKSON, 1987).

OLEO BRUTO OLEO REFINADO
Trigliceridios 95 -97 >99
Fosfatidios 1,5-2,5 0,003 — 0,045
Matéria Insaponificavel 1,6 0,3
Esterois da Planta 0,33 0,13
Tocoferois 0,15-0,21 0,11 -0,18
Hidrocarbonetos 0,014 0,01
Acidos Graxos Livres 0,3-0,7 <0,05
Residuos Metalicos - -
Ferro (ppm) 1-3 0,1-0,3
Cobre (ppm) 0,03 -0,05 0,02 — 0,06

Tabela I1.2. Composi¢do dos acidos graxos do o6leo de soja (Adaptado de ERICKSON,

1987).

Componentes do Acido

Composi¢io do Acido Graxo (%)

Saturado
Laurico
Miristico
Palmitico
Estearico
Araquidico
Bénico

Total
Insaturado
Palmitoleico

Oleico

Limite (range) Média
- 0,1
<0,5 0,2
7-12 10,7
2-55 3.9
<1,0 0,2
<0,5 -
10-19 15,0
<0,5 0,3
20-50 22,8

10
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Linoleico 35-60

Linolénico 2-13

Eicosenodico <1,0
Total -

50,8
6,8

80,7

Tabela II.3. Densidade do oleo de soja em algumas temperaturas (Adaptado de

ERICKSON, 1987).

Densidade (g/ml)
Temperatura Magne e Skau (1945)

-10,0 0,9410

0,0 0,9347

10,0 0,9276

25,0 0,9175
37,8 -

40,0 0,9075
50,0 -

0,9171
0,9087

0,9004

Johnstone et al. (1940)

Tabela I11.4. Viscosidade das solugdes de 6leo de soja refinado — hexano (Adaptado de

ERICKSON, 1987).

Viscosidade (centipoises)

Hexano, 0°C 10°C
wt%

0,00 172,9 99,7
11,45 49,03 31,78
20,69 21,88 15,40
30,80 10,34 7,83

39,96 5,69 4,48

25°C

50,09
18,61
9,88
5,43
3,26

40°C

28,86
11,95
6,68
3,81
2,44

11
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50,79 3,15
59,70 2,04
78,39 0,91
84,56 0,72

2,57
1,70
0,80
0,64

1,97
1,34
0,67
0,54

1,52
1,12
0,56
0,46

Tabela I1.5. Calores especificos do dleo de soja (Adaptado de ERICKSON, 1987).

Temperatura (°C) Calor Especifico ( cal/g °C)

1,2
19,7
38,6
60,9
70,5
80,4
90,4

100,4

120,8

141,3

161,9

182,7

200,1

250,5

0,448
0,458
0,469
0,479
0,490
0,493
0,504
0,508
0,527
0,531
0,550
0,567
0,594
0,621

11.2.2 CARACTERISTICAS GERAIS DA FRACAO HEXANA DO PETROLEO

As fragoes de hidrocarbonetos sdo produtos advindos da destilagdo do petroleo e,

portanto, constituem-se em misturas de varios compostos, cada um dos quais com seus

proprios pontos de ebulicdo e poderes de extrair o 6leo.

12
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A fragdo comumente chamada “hexano” tem contetdo de n-hexano variando entre
45 e 90%. Outros constituintes em proporgdes significativas sdo o 2- e 3-metil pentano, o

metil ciclopentano e o ciclohexano (Tabela I1.6).

Estudos com diferentes tipos de “hexanos” mostraram que o n-hexano puro extrai
oleo de soja mais lentamente e 6leo de algodao a mesmas taxas que as fragdes do petroleo
comumente utilizadas. Apesar da toxidez e inflamabilidade, o “hexano” acabou sendo o
solvente mais largamente utilizado em razdo de sua alta estabilidade, das baixas perdas na
evaporagdo, da baixa corrosdo de equipamentos, dos baixos residuos graxos e melhores
sabor e aroma nos produtos.

Tradicionalmente, o hexano ¢ adicionado a gasolina apesar de apresentar menor
octanagem. Para justificar sua comercializacdo, a produgdo de hexano deve ser mais
vantajosa que sua venda como combustivel. Est4, portanto, o seu custo, determinado pela

oferta e procura desse combustivel.

Tabela I1.6. Composi¢do da fragdo de “hexano” utilizada para extragdo de oleaginosas

(Adaptado de JOHNSON e LUSAS, 1983).

SUBSTANCIA VALOR TESTE
Maximo de Residuo nao-volatil (g/100ml) 0,001 -
Maximo de Enxofre 10 ASTM D 1266-62T
Composicao (CGL: cromatografia , % area) n-Hexano 45-170 -
Metil ciclopentano 10-25 -

Total: 2-metil pentano; 2,3 dimetil butano e 3- 18-36 -

metilpentano
Maximo de ciclohexano 2.5 -
Maximo de benzeno 0,1 -

13
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11.2.3 CARACTERISTICAS DA MISTURA OLEO — SOLVENTE

A recuperagdo de dleos vegetais das solugdes obtidas em operagdes de extragdo do
solvente ¢ comumente acompanhada por evaporacdo seguida por dessor¢do com vapor
d’agua do extrato de 6leo concentrado. Sabe-se que as relagdes entre pressao, temperatura e
composi¢ao das solugdes 6leo — solvente sdo de importancia para projetos mais econdmicos

e uma eficiente operagdo do equipamento para produzir um o6leo de qualidade aceitavel.

Além da relagdo citada acima, ¢ de grande importancia o estudo sobre os pontos de
ebuligdo ¢ as densidades das misturas dos 6leos com o hexano comercial. Eles sdo uteis nos
projetos de evaporadores a vacuo e dessorvedores, ¢ para o controle de operagdes
envolvendo temperatura, tempo de aquecimento, e a concentracdo das misturas de 6leo —
solvente de varias composigdes, para prevenir ou minimizar a fixagdo de coloracdo

indesejavel nas substancias ou outros efeitos deteriorantes do calor.

A seguir sdo dadas algumas tabelas para melhor explicar as caracteristicas das

misturas 6leo — solvente.

Na Tabela I1.7 sdo fornecidas as pressdes de vapor das solugdes oleo de soja —

hexano em varias temperaturas e concentragdes de hexano.

A Tabela I1.8 mostra os resultados experimentais das densidades medidas na
temperatura de 30°C do 6leo de algodao bruto, do 6leo de amendoim bruto, do hexano

comercial e das misturas desses 6leos com o solvente.

A Tabela I1.9.1 fornece dados para as misturas de 6leo de algodao — solvente em
cinco pressoes absolutas. A Tabela 11.9.2 fornece os resultados experimentais para as

misturas 6leo de amendoim — solvente em cinco pressoes absolutas.

14
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Tabela I1.7. Pressdes de vapor das solucdes de 6leo de soja — hexano (Adaptado de SMITH

e WECHTER, 1950).

Temp. °C 75,0 85,0 95,0 105,0 1150 120,0
Conc. Hexano (F. molar) Pressao Absoluta (mmHg)

0,02 12 15 19 22 28 29
0,04 24 30 37 45 54 59
0,06 36 45 55 68 81 88
0,08 47 60 73 90 108 117
0,10 58 75 92 113 135 146
0,12 70 90 111 136 162 175
0,14 81 105 129 158 189 205
0,16 93 120 148 181 218 238
0,18 104 135 166 205 249 272
0,20 116 150 185 229 281 308
0,22 127 165 203 254 310 345
0,24 138 180 221 278 341 382
0,26 150 195 241 303 373 421
0,28 162 210 261 330 409 460
0,30 173 225 281 359 444 499
0,32 185 240 303 388 481 539
0,34 197 255 325 420 521 582
0,36 208 270 348 451 561 623

15
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Tabela II.8. Densidades das miscelas dos 6leos vegetais brutos com o hexano comercial

(Adaptado de POLLARD e GASTROCK, 1945).

Oleo de Algodio Oleo de Amendoim

% Oleo  Densidade em 30°C (g/cm’) % Oleo Densidade em 30°C (g/cm’)

100 0,9116 100 0,9081
91,06 0,383 90,71 0,882
78,84 0,853 79,61 0,852
68,71 0,826 69,38 0,825
58,61 0,801 57,79 0,797
49,33 0,778 49,62 0,777
39,81 0,756 41,33 0,757
29,42 0,733 32,09 0,738
19,80 0,709 19,10 0,710
8,95 0,688 10,24 0,692
0,00 0,6719 0,00 0,6719

Tabela I1.9. Pontos de ebulicdo das miscelas dos 6leos vegetais com o hexano comercial a

pressoes constantes (Adaptado de POLLARD e GASTROCK, 1945).

760 mmHg 610 mmHg 460 mmHg 310 mmHg 160 mmHg

% Oleo P.E.(°C) % Oleo P.E.(°C) % Oleo P.E.(°C) % Oleo P.E.(°C) % Oleo P.E.(°C)
1. Oleo de Algodio
134 6735 136 60,53 143 51,88 147 41,08 142 25,13

214 67,69 228 60,81 232 5241 247 4148 245 2564
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31,5
42,5
51,6
59,5
65,8
71,0
75,4
79,3
82,5
85,6
88,0
90,5
92,3

94,0

14,5
22,5
32,5
43,0
52,4
60,2
67,2

72,0

68,19
69,16
70,39
72,41
74,75
77,54
80,75
84,49
89,09
94,93
103,30
112,80
121,97

133,88

67,35
67,70
68,37
69,38
70,84
72,87
75,31

78,43

33,3
43,8
53,0
60,5
67,6
72,8
77,2
80,9
84,0
87,2
89,4
91,5
93,3

94,9

15,8
21,6
28,1
37,2
45,0
53,0
60,2

66,2

61,38
62,24
63,49
65,54
68,25
71,41
74,98
78,76
83,39
90,39
96,45
105,11
115,73

132,04

60,40
60,76
61,10
61,56
62,24
63,40
65,08

67,01

32,9
44,0
52,2
59,9
66,4
71,7
76,7
81,0
85,0
88,6
91,5
93,7
95,0

97,2

16,8
22,3
30,5
37,9
455
53,7
60,5

68,0

53,04
53,73
54,77
56,28
58,46
61,22
64,63
68,93
74,98
82,62
92,34
102,87
114,47

135,09

2. Oleo de Amendoim

51,99
52,34
52,81
53,38
54,08
55,24
56,74

59,84

35,0
45,0
54,2
62,5
69,6
75,8
81,0
85,3
89,1
92,0
95,1
97,5

98,9

16,0
22,8
31,3
39,6
472
53,5
60,1

65,6

42,03
42,86
4438
46,11
48,62
52,23
56,74
62,58
69,83
80,53
95,15
114,26

131,84

40,96
41,43
41,91
42,65
43,45
44,39
45,92

47,79

36,1
47,0
57,1
65,4
72,0
78,6
82,5
86,1
90,0
94,0
96,3
98,4

99,3

15,1
24,9
34,6
45,1
55,4
65,2
72,1

76,1

26,25
27,23
28,81
30,75
33,53
37,74
41,56
46,62
54,07
68,26
83,17
100,52

115,31

25,27
25,64
26,13
26,98
28,08
30,51
33,05

35,46
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77,3
82,5
88,6
92,6

94,2

83,17 70,8
89,52  74.8
104,79 78,0
123,63 81,0
13430 83,5
86,5
88,7
90,0
91,7
93,0
943

95,5

69,38
71,85
74,64
78,20
81,85
87,12
93,42
98,81
107,33
114,26
125,28

135,90

72,6
76,2
79,5
82,4
85,6
87,5
89,6
91,2
92,6
94,2
95,6

96,7

62,00
64,63
67,58
71,41
76,31
80,53
86,25
92,99
99,66
110,07
121,04

135,50

70,7
75,0
78,6
81,5
84,3
87,2
89,2
91,3
93,2
94,9
96,4

97,8

49,67
52,34
55,23
58,92
62,81
67,81
72,86
80,31
89,09
100,03
114,17

134,91

83,5
86,7
90,3
93,5
95,8
97,0
98,2
98,7

99,5

42,27
48,03
55,70
66,22
81,52
96,66
110,70
124,56

139,96

Na Tabela I1.10 sdo dadas algumas pressdes de vapor das misturas de oleo de

algodao - hexano comercial em pontos de ebuli¢do constantes.

11.2.4

A AGUA

A semente de soja quando vem do campo e chega a fabrica, apresenta um teor

médio de umidade em torno de 18% em massa. Apds a descarga, as sementes sao

armazenadas e passam por uma preparagdo adequada até alcangarem a granulometria e teor

de umidade necessarios para a extragdo com o solvente, conforme PARAISO (2001).
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A semente de soja preparada em flocos entra no extrator com umidade na faixa de 9
a 12% em massa. Essa faixa de concentracdo ¢ normalmente utilizada porque valores da
umidade abaixo de 9% dificultam o movimento do solvente no seio do leito e valores acima

de 12% dificultam a atuag@o do hexano na solubilizacio do 6leo.

Como ja foi mencionado, o 6leo ndo se solubiliza na agua e o hexano solubiliza
levemente. O solvente tem grande afinidade com o o6leo, portanto a dgua presente no

extrator sai totalmente na torta e a miscela, por sua vez, sai completamente livre de agua.

Tabela I1.10. Pressoes de vapor das misturas de dleo de algodao — hexano comercial em

pontos de ebuli¢ao constantes (Adaptado de POLLARD e GASTROCK, 1945).

P.E.=31,66 °C P.E.=56,11°C P.E.=68,50 °C

Pressdo (mmHg) % Oleo Pressdo (mmHg) % Oleo Pressdo (mmHg) % Oleo

219 00,0 530 13,9 749 38,0
216 15,0 500 41,2 667 61,0
203 37,0 448 62,1 534 76,6
187 53,5 362 75,3 379 85,5
174 64,0 260 85,6 249 90,7
150 74,3 192 89,8 103 96,3
107 84,6 102 95,1

77 89,6 30 99,0

56 93,0

32 96,1
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I1.3 DESCRICAO DA PLANTA DE OBTENCAO DO OLEO BRUTO
DE SOJA

O processo de obtengdo do dleo esta originalmente relacionado com a extragao de
lipidios das sementes vegetais. Os métodos comumente empregados nesta obtengdo sdo: a
prensagem, a extragdo por solvente ou a combinagdo destes também chamado de misto. O
primeiro tipo usa, normalmente, prensas de alta pressdo, que sdo bastante flexiveis para
operar com diferentes tipos de oleaginosas. Entretanto, este processo esta totalmente
ultrapassado, pois além de deixar um residual de 6leo na torta muito alto (4 a 5%) ele
consome muita energia, em média 65,0 kWh de energia para cada tonelada de soja

processada, conforme PARAISO (2001).

Ainda com base no mesmo autor acima, o processo denominado misto se refere a
combinacdo do sistema de prensagem com o sistema de extracdo por solvente, ele pode ser
utilizado em larga escala e também ser adaptado para varios tipos de oleaginosas. O
consumo de energia desse tipo de processo esta em torno de 46,0 kWh de energia por

tonelada de soja processada e o residual de 6leo na torta é de 1,1 a 1,4%.

O processo de extragdo por solvente ¢ o mais amplamente utilizado e o mais
eficiente em termos de consumo de energia e residual de 6leo na torta. Este consome
energia em torno de 20 a 25 kWh por tonelada de soja e gera um residual de 6leo na torta

em torno de 0,8%, segundo PARAISO (2001).

Sempre houve no sistema industrial esfor¢cos visando melhorar o rendimento do
processo de obtengdo do 6leo de soja, bem como otimizar o consumo de energia. Neste
sentido, o processo de extragao por solvente € o mais relevante e serd objeto de estudo neste

trabalho.

As diferencas fundamentais entre as plantas de extragdo de diferentes oleaginosas
estdo no preparo inicial. As etapas de extracdo, propriamente dita, e de recuperagdo do

solvente do 6leo sdo essencialmente as mesmas a despeito da semente extraida.
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Uma planta convencional de extragdo de oleos vegetais por solvente compoe-se,

fundamentalmente das seguintes unidades (ERICKSON, 1987):

e Unidade de preparo inicial dos graos, unidade de extragao,

e Unidade de separagdo do solvente do 6leo extraido,

e Unidade de beneficiamento dos sélidos extraidos.

A Figura II.1 mostra um esquema geral deste processo.

A seguir tais etapas que compdem uma planta de extragdo de Oleos vegetais por

solvente serao melhor esplanadas.

Figura II.1: Esquema geral da obtencao do 6leo bruto de soja.

A 4

A 4

v . Destilagdo da Miscela
Preparo das | Flocos - Miscela
sementes »  Extragdo
y
»  Evaporadores
Torta -
v
\ 4 Vapores de Stripper
Eer:izlg < Dessolventizagéo | hexanol/agua ¥
@ Tostagem Oleo bruto

OS®X®T
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I1.3.1 PREPARO INICIAL DAS SEMENTES

O preparo das sementes consiste em um conjunto de operagdes apropriadas até que

os flocos de sementes sejam formados para um melhor rendimento na operacao de extracao.

Para serem armazenados, os graos necessitam, a depender de como vieram do
campo, serem secos até uma umidade na qual possam ser armazenados sem perigo de
deterioragdo. Ao sairem do armazém, os graos passam por uma série de unidades basicas de
processamento até serem submetidos a extragdo, como se mostra no diagrama da Figura

II.1.

O objetivo dos preparos realizados é conseguir uma matéria-prima em condi¢des de
se realizar uma extragdo rapida e econdmica. A escolha do método de preparo depende do

tipo e qualidade da matéria-prima e das qualidades desejadas para os produtos finais.

A taxa de extracdo ¢ determinada também pela densidade, tamanho e forma das
particulas oleaginosas so6lidas (KARNOFSKY, 1982). Moer o material vegetal ndo so
aumenta a area interfacial, como também, altera a parede celular de forma que seja quase

permeavel (SOVOVA, 1994).

Existem, porém, algumas opera¢des comuns a varias sementes que sdo a seguir

descritas, Figura I1.2.

Limpeza

O primeiro procedimento ¢ o de limpeza dos graos para a remo¢ao de materiais que
podem contaminar os produtos, reduzir a capacidade do extrator e danificar o equipamento

de processamento. Os solidos passam por duas peneiras vibratorias.
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Na primeira ficam materiais maiores que os graos e materiais leves. Na segunda

ficam os graos de soja € passam materiais menores que estes.

GRAOS DO CAMPO
SEC +G CONDICIONAMEN-

ARy »| TOAVAPOR

ARMAZENAGEM +
LAMINAGAO

LIMPEZA +
EXPANSAO

SECAGEM , v
SOLIDOS PARA O

v EXTRATOR

ARMAZENAGEM

PARA CONDICIO-

NAMENTO

QUEBRA E

DESCASQUE

Figura I1.2: Etapas de preparo dos graos para extragdao. Adaptado de REZENDE, 1998.

Secagem

A soja ¢, em geral, descascada antes do beneficiamento em o6leo e em torta. Isto
porque as cascas tém contetdos inferiores de dleo e proteina. Para um descasque eficiente,
os graos sao secos até um teor de cerca de 10% de umidade e armazenados durante 1 a 5

dias para que haja equilibrio de umidade no interior do grao.

23



CAPITULO II: REVISAO DE LITERATURA

Quebra dos Graos

O objetivo da quebra ¢ de reduzir as dimensdes do material sélido para facilitar os
processos subseqiientes de condicionamento e laminacgdo, além de ainda permitir a
separacao das cascas. A quebra dos graos se faz, em geral, em dois pares de rolos estriados
e rotativos. Em cada par, a velocidade de cada rolo ¢ diferente com o objetivo de provocar
acdo cisalhante nos graos. As estrias sdo mais profundas e menos numerosas no primeiro
par e em maior nimero no segundo par de rolos, promovendo a quebra dos graos de forma

otima quando cada um deles ¢ dividido de quatro a seis partes.

Descasque

Alguns métodos tém sido desenvolvidos e aprimorados, para diferentes matérias
primas, com o intuito de se diminuir custos. Para o descasque da soja, existem atualmente

trés métodos que sao mais utilizados:

e O Me¢étodo Convencional em que as cascas sdo separadas apés a quebra e antes do

condicionamento ¢ da laminagdo;

e O Me¢étodo Escher-Wyss no qual as cascas sdo separadas apds realizar-se a quebra,

sendo que os graos recebem tratamento térmico inicial com ar quente;

e O M¢étodo “Popping” no qual as cascas sdo removidas apds tratamento térmico com

divisdo das sementes em leito fluidizado, antes mesmo da quebra e da laminagao;
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Condicionamento

Para condicionar os graos injeta-se vapor direto de modo a se aumentar a0 mesmo
tempo a umidade e a temperatura dos graos. O condicionamento apresenta varios

beneficios.

e Controle da umidade e da coagulagdo parcial de proteinas;

e Incremento na permeabilidade das células;

e Aglomeragdo das goticulas de dleo;

e Redugao na viscosidade do dleo;

e Melhora na plasticidade do material a ser floculado (laminado);

e Aquecimento para extracdo em temperatura otima;

Laminacdo

O objetivo da laminagdo ¢ o de aumentar a superficie de contato sélido/solvente.
Durante a laminag@o, o material sélido passa entre dois rolos que rompem e distorcem as
células. Em conseqiiéncia, melhora-se simultaneamente a permeabilidade no interior das
particulas solidas (que apds a laminagdo recebem a denominagdo de flocos) e a
percolabilidade do solvente num meio composto por camadas de flocos. Tem-se assim,

maior contato entre as fases e melhor penetragao e drenagem do solvente no leito.

Flocos muito finos apresentam elevada permeabilidade, mas produzem leitos com
baixa percolabilidade. Por outro lado, flocos mais espessos apresentam menor
permeabilidade, mas formam leitos com alta percolabilidade. H4, portanto, uma condigao
otima de operagdo na qual tem-se boas permeabilidades no floco e percolabilidades no

leito.
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Expansao

O expansor consiste, na verdade, em um extrusor. As particulas apos
condicionamento e laminagdo sdo comprimidas a temperaturas bem superiores a do ponto
de ebulicao da adgua. Ao atingirem a saida do expansor (a pressdo atmosférica), o vapor de
agua expande-se, modificando as propriedades do material extrudado. As principais

vantagens da expansao (ou extrusao) sao:
e acréscimo da densidade em relacdo ao material laminado;

e melhor percolabilidade por ser menos fragil, o material expandido, e por se ter menos

finos;

¢ melhor drenagem do material s6lido ao final da extragdo, com menor arraste de solvente

pelos solidos;

A expansao tem sido utilizada para a extragdo de 6leo de soja, de carogo de algodao
e de farelo de arroz. Segundo BREDESON (1983), a capacidade de processamento, de

plantas com expansores, pode aumentar de 50 a 100%.

I1.3.2 EXTRACAO DO OLEO

A extragdo com solvente ¢ uma operacdo de transferéncia de massa amplamente
utilizada na industria de alimentos para retirar o 6leo de sementes oleaginosas. Estas
sementes, apos serem preparadas em flocos, sdo colocadas em um ambiente adequado junto
com o solvente de forma a ocorrer transferéncia do 6leo da fase so6lida para a fase liquida. O
mecanismo do processo de extragdo com solvente pode ser visto através da Figura I1.3,

conforme MILLIGAN (1984).

A Figura I1.3 ilustra quatro etapas distintas que devem ocorrer ao se extrair o 6leo

presente no floco. Estas etapas sdo as seguintes:
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e FEtapa | —refere-se ao contato do solvente com a superficie do floco;

e Etapa 2 — refere-se ao fendomeno de difusdo do solvente da superficie do floco

até o 6leo a fim de dissolvé-lo

e Etapa 3 — refere-se ao fendmeno de difusdo da mistura do solvente e dleo

(miscela) através do floco até atingir a sua superficie; e,

e FEtapa 4 — refere-se 4 drenagem da miscela para outra posi¢ao distante do floco

extraido.

Floco

Solvente

Oleo

Miscela

Figura I1.3: Mecanismo de extracdo do dleo por solvente.

27



CAPITULO II: REVISAO DE LITERATURA

O objetivo da extracdo € reduzir o teor de 6leo no floco ao valor mais baixo possivel
com o uso minimo de solvente. O alcance deste objetivo depende de dois fatores. O
primeiro refere-se a quantidade de “6leo ndo-extraido”, ou seja, aquele 6leo que ndo foi
extraido pelo solvente nas etapas 1 e 2 mostradas na Figura I1.3; e o segundo se refere ao
“Oleo de superficie”, ou seja, aquela quantidade de 6leo que ndo completou a etapa 4 da
Figura acima devido a ineficiéncia no processo de drenagem da miscela. Para reduzir a
quantidade de “6leo ndo-extraido” ao minimo, o floco deve ser preparado de maneira que
haja a ruptura das células que contém o dleo, fornecendo assim, a maxima area de contato
entre o 6leo e o solvente; enquanto que para reduzir a quantidade do “6leo de superficie” ao
minimo, o floco deve ser preparado para formar um leito que ndo empacote durante o

processo de drenagem.

A extragdo industrial do dleo de soja ¢ normalmente realizada em extratores do tipo
percolagdo. Estes t€m como meta reduzir o teor de 6leo dos flocos da semente de soja de
um valor em torno de 19%, em massa, para um valor inferior a 1% utilizando o hexano

como solvente.

No extrator, o material so6lido é contatado com o solvente, liberando ao final do
processo extrativo miscela (mistura 6leo-solvente) e torta (solidos extraidos), cujos teores
de solvente precisam ser removidos tanto porque afetam as qualidades dos produtos, quanto

porque diminuem custos ao serem reciclados para o extrator.

11.3.2.1 TIPOS DE EXTRATORES QUE UTILIZAM HEXANO

O extrator pode ser entendido como o principal equipamento da planta de extragao.

Ele deve desempenhar as seguintes fungdes (REZENDE, 1998):

e Movimentar grandes volumes de solidos, promovendo um tempo de retengdo variando

de 30 minutos a 120 minutos;
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e Contatar os grandes volumes de solidos com volumes igualmente grandes de solvente;

e Separar, ap0s a extracdo, os solidos do solvente de modo a minimizar o arraste de

solvente.

Os extratores a solvente podem ser agrupados em extratores por percolagdo e extratores

por imersao.

Extratores por Percolacao

No extrator por percolagdo, o solvente liquido ou a miscela (mistura solvente-6leo)
¢ bombeado sobre um leito de flocos (matéria prima em forma de laminas), percola o leito e
sai ao fundo através de placas perfuradas ou telas de sustentacdo. Uma outra forma de
extragdo por percolagdo ¢ com a entrada do solvente ou miscela pela base do extrator e

sendo retirado pelo topo do mesmo.

O sucesso deste tipo de extrator estd no menor volume que ocupa na planta de
extragdo, pois o leito percolado ¢ mais compacto que o de solidos dispersos no extrator por

imers3o.

A drenagem do solvente em sistemas por percolagdo ¢ também mais simples de ser
realizada mecanicamente que em sistemas por imersdo. Logo a seguir encontram-se 0s

tipos mais comuns de extratores por percolagao.

Extrator Rotatorio

Os extratores rotatérios consistem numa carcaca cilindrica no interior das quais
existem células rotatorias em torno de um eixo central. A medida que giram, o solvente ¢

aspergido sobre elas em contracorrente.
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Ou seja, o solvente percola os flocos e ¢ coletado em tanques, sendo langado sobre a
proxima célula, consecutivamente, de modo que os flocos mais frescos (a entrada) filtrem
miscela bem concentrada em 6leo e, em sentido oposto, o solvente puro escoe por flocos

pobres em dleo.

Extrator a Corrente e Cestos

O tipo mais antigo (vertical) combina percolagdes co-corrente e contracorrente. Na
coluna descendente, meia miscela (miscela pouco concentrada) ¢ bombeada ao topo da
coluna e descende juntamente com os flocos frescos co-correntemente, até que o fundo seja
atingido como miscela concentrada. Os cestos, entdo retornam em dire¢do ao topo quando
sdo percolados em contracorrente por solvente puro, antes que tenham seus conteudos
vertidos. O solvente que escoa deste lado da coluna atinge o fundo como meia miscela. O
inconveniente desse arranjo ¢ que o fluxo pelos cestos nao pode ser ajustado de estagio para

estagio.

O tipo mais recente opera horizontalmente de modo similar aos extratores rotativos.
O liquido que flui pelos estagios combina recirculagcdes com avancos da miscela, tornando

esse arranjo mais flexivel que o vertical.

Extrator de Correias Perfuradas

Neste tipo de extrator, a extracdo ocorre sobre uma correia circular perfurada. As
células sdo formadas distribuindo-se leitos de flocos periodicamente, para se evitar mistura

entre os estagios (Extrator De Smet).
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Extrator tipo Filtro

Este tipo de extrator consiste num sistema de filtragem a vacuo. Nele, a drenagem
natural por gravidade ¢ intensificada pela imposi¢do de vacuo na regido coletora de liquido

filtrado. Um exemplo desse tipo de extrator ¢ o extrator Crown.

Extratores por Imersao

Os extratores por imersao, segundo REZENDE, 1998, sao utilizados nos seguintes

casos:
e Extracdo de pequenos volumes de sementes (farmacos e cosméticos);

o Extracdo direta de sementes de alto teor de 6leo como coco, amendoim, caro¢o de

algodao, além de outros que tendem a desintegrar formando finos;
e Extragdo combinada percolagdo-imersdo em sistemas de dois estagios;
Os extratores por imersao tém como vantagens:

e Simplicidade de operagdo. Nao ¢ tdo sensivel ao preparo das sementes como o
extrator por percolacdo; ¢ capaz de extrair eficientemente finos que sdo muito

improprios para extragdo em sistemas por percolagao.

e Facilidade de operacdo. A razdo liquido/sélido ndo ¢ muito critica, sendo ajustada

de modo a impedir fluxo inverso e arraste de finos.
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11.3.3 RECUPERACAO DO SOLVENTE DO OLEO

A miscela ¢ uma mistura liquida de 6leo de soja e hexano que sai do extrator a

concentragio de 20 a 30% em massa de 6leo, segundo PARAISO (2001).

Ainda conforme o mesmo autor, a destilacdo da miscela ¢ um conjunto de operagdes
que visa a separagao do solvente do 6leo com o aquecimento da mistura. Este sistema foi
desenvolvido e aprimorado ao longo dos anos sempre buscando a economia de energia,
recuperacdo maxima de hexano e aumento da capacidade de processamento. O

desenvolvimento passou por trés projetos basicos. A seguir apresenta-se esta evolugao.

11.3.3.1 Evolu¢io Operacional na Destilacio da Miscela

O processo de separagdo do 6leo de soja do solvente hexano passou por alteragcdes
importantes desde a sua concepg¢do original, esta secdo procura mostrar estas principais
alteragdes. Primeiro serd mostrado o fluxograma do projeto original e, posteriormente, mais
dois fluxogramas contendo as mudangas importantes que ocorreram neste processo,

baseado em PARAISO (2001).

O projeto original de destilagdo da miscela foi concebido sem grande preocupacio
com a economia de energia. Ele foi instalado nas primeiras industrias de processamento do
o6leo de soja cuja preocupagdo principal era com a qualidade do 6leo produzido sem grande
preocupacao com os custos de producdo. A Figura I1.4 mostra o fluxograma basico deste

Pprocesso.

O fluxograma da Figura I1.4 mostra as seqiiéncias e interliga¢cdes do projeto original
de obtengdo do 6leo bruto e farelo de soja. Ele mostra a soja preparada em flocos e o
solvente hexano entrando no extrator de onde saem a miscela e a torta. A torta ¢

encaminhada ao dessolventizador-tostador (DT) com o objetivo de separar o hexano do

32



CAPITULO II: REVISAO DE LITERATURA

farelo através de um stripping com vapor direto; o farelo imido sai no fundo e os vapores
que saem no topo seguem para a condensagao e depois para a decantagdo onde a agua se
separa do hexano que retorna ao processo. Por sua vez, a miscela passa por um conjunto de
operagdes denominado de destilacdo da miscela, como pode ser visto na parte pontilhada da
Figura I1.4. Nesta etapa a miscela passa primeiro por um evaporador onde sofre
aquecimento de vapor condensado a fim de evaporar o maximo possivel hexano e se
concentrar. A miscela concentrada vai para uma coluna onde sofre um stripping de vapor
direto e dai se obtém o 6leo bruto no fundo e os vapores de hexano/dgua no topo, os quais
se juntam ao vapor de hexano que sai do evaporador e seguem para um condensador e

depois para um decantador onde a dgua separa do hexano que retorna ao processo.

Hexano
- condensador
Hexano/agua
DT Vapor
Flocos direto
de soja #
Torta Farelo
v ’ »\ Decantador /|
4 Extrator ’ condensador ‘ L, Agua
7'y
Hexano ‘ Hexano/agua
Hexano .
virgem —__ Vapor coml::‘r::::da
condensado .
Evaporador Stripper Vapor
direto
Miscela Q I—> Oleo bruto

v
condensado

Figura I1.4: Esquema do projeto original de destilagio da miscela, adaptado de PARAISO
(2001).
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Este sistema de destilacdo da miscela, como mostrado na Figura I1.4, foi usado em
pequenas industrias, cuja capacidade era na faixa de 100 a 200 toneladas de processamento

de soja por dia.

O segundo sistema de destilacdo ¢ uma evolug¢do do primeiro, cujas modificagdes
foram concebidas na perspectiva de economizar energia. Essa economia se manifesta na
utilizagdo dos vapores quentes provenientes do DT como fonte de calor no evaporador ao
se promover a concentracdo da miscela em 90% ou mais. Desta forma eliminou-se a
necessidade de se utilizar quantidades expressivas de vapor indireto no evaporador. A

Figura I1.5 mostra o esquema de destilacdo da miscela.

Hexano ’7

Flocos DT «— Vapor
d? *ﬂ condensador }
soja $
Farel
Torta arele 4’{ condensador H

v

— g
8

i Extrator S Hexano ]
< Hexano/agua
3
<
w
o
[<}
Qo
G
Hexano > by | Miscela
. concentrada
virgem Evapo- Stripper
rador
(4 Vapor —

L Miscela J I—>0Ieo bruto

’ condensador H condensador }ﬁ;
l

Figura I1.5: Esquema do segundo sistema de destilagio da miscela, adaptado de PARAISO
(2001).
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O fluxograma da Figura I1.5 apresenta algumas alteracdes em relacao ao fluxograma
da Figura I1.4. A primeira, ¢ mais importante, ¢ a passagem dos gases de topo do DT
através do evaporador, a fim de aquecer a miscela e evaporar o hexano. Com isso, o
evaporador funciona também como um condensador; porém, muitas vezes 0s vapores nao
se condensam totalmente e necessitam de passar por uma condensacdo antes de chegar ao
decantador. A outra alteragdo € que os vapores que saem do evaporador e da coluna

stripper passam cada uma por um condensador especifico até chegar ao decantador.

O terceiro sistema de destilagdo ¢ uma evolugdo do segundo sistema e difere deste
pela introdugdo na linha de mais um evaporador. A Figura I1.6 mostra esta alteracao e as
etapas nas quais ocorrem a separagao do 6leo do solvente. Sdo trés etapas, e para cada uma
delas existe um aparelho especial: o pré-evaporador ou evaporador principal, o evaporador

posterior e a coluna de stripping.

A Figura I1.6 mostra o sistema bdasico de destilacdo da miscela utilizado atualmente
no meio industrial. Ele permite maior produgdo, economia de energia com o
aproveitamento dos vapores quentes da dessolventizacdo do farelo e melhor qualidade do
oleo bruto com a operagao a vacuo dos equipamentos. Este vacuo propicia uma temperatura

de operagdo mais baixa, condicao esta que favorece a qualidade do 6leo bruto produzido.

11.3.3.2 A Evaporaciao do Hexano

Esta operagdo tem a fung@o de receber e separar parte do hexano do dleo de soja.
Para tanto, ela recebe a miscela e através do aquecimento, o hexano puro é vaporizado,

concentrando, assim a miscela.

A miscela entra no primeiro evaporador com uma concentra¢do na faixa de 20 a
30% e recebe o aquecimento de vapores condensados do DT; com isso, o hexano puro é
recuperado na forma de vapor e a miscela sai com uma concentracdo na faixa de 65 a 67%

em massa de 0leo.
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Com essa concentragdo, ela entra no segundo evaporador e sofre um aquecimento
de vapor d’agua condensado; este aquecimento provoca a separagdo de mais uma parte do
hexano na forma de vapor e a miscela sai com uma concentracao na faixa de 95 a 98% em
massa de oleo. Nesta faixa de concentragdo, a taxa de evaporacdo do hexano ¢ muito
pequena mesmo com um aumento grande de temperatura, e, portanto, um outro tipo de
operagdo mais apropriada deve ser empregada para efetuar a separagdo. A Figura I1.7

mostra o esquema do tipo de evaporador empregado no processo.

Farelo 4—‘ Hexano

Flocos DT [ Vapor

de

- 'y #} condensador }7
soja
condensador

v hexano/agua

A ¥ Extrator
_

Hexano

! Miscela

concentrada

Vapores hexano/agua

Vapor

Vapor direto

Miscela

‘ condensador H condensador ’ﬁ‘

Oleo bruto

Figura I1.6: Esquema do terceiro sistema de destilacio da miscela, adaptado de PARAISO
(2001).

O evaporador tipico utilizado na industria de extracdo de 6leo de soja ¢ como o do
esquema mostrado na Figura I1.7. Em geral, ele ¢ um evaporador do tipo vertical com tubo

longo e fluxo ascendente.
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A parte inferior ¢ formada por tubos longos, na qual ocorre o aquecimento da
miscela que entra por baixo, sobe através dos tubos de tal forma que grande parte do
hexano ¢ evaporada; a parte superior, mais larga, possui dispositivos para impedir o arraste
do ¢6leo junto com o hexano e para permitir a saida da miscela para a etapa seguinte do
processo. O vapor de aquecimento ao entrar no evaporador depara-se com chicanas
instaladas no feixe de tubos cuja fungdo é provocar um movimento livre do vapor, do

condensado e do ndo condensado para baixo.

Vapor de
hexano

AN Miscela
Jllul; concentrada

Condensado

Vapor de
aquecimento

Miscela

Figura I1.7: Esquema do evaporador vertical de tubos verticais longos.

Segundo PARAISO (2001), convém destacar que estes evaporadores tipicos
permitem operar com vazdes em torno de 40 m’/h de solugdo, gracas ao fendmeno da

conveccao natural gerado no interior dos tubos.
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Com isso, esses evaporadores sdo aptos a operar em instalacdes de grande
capacidade. Os tubos que conduzem a solu¢do medem, em geral, de 4,0 a 6,0 metros de
comprimento ¢ as velocidades em torno de 0,20 m/s, sdo suficientes para que a chicana atue
como um eficiente eliminador de espuma, para que o processo de transferéncia de calor seja

eficiente, bem como gerar o 6leo com a qualidade adequada para o consumo.

11.3.3.3 O Stripping do Hexano

Outra etapa de extrema importancia na destilacdo da miscela ¢ a operagdo de
stripping do 6leo. Esta tem a fun¢do de finalizar a destilacdo da miscela, ou seja, deve
haver a separagao do baixo teor de hexano que ainda permanece no 6leo apds a operagao de
evaporagio. E uma operagio que realiza a separagio do hexano do 6leo em estagios,
utilizando para tanto o vapor d’agua superaquecido. Este vapor entra em contato com a
miscela em contracorrente provocando, assim, a eficiente separagdo do hexano. Esta
separagao ocorre normalmente a uma pressdo abaixo da pressdo atmosférica a fim de
manter uma temperatura de operagao compativel com a qualidade do 6leo. O equipamento

utilizado neste tipo de operag@o ¢ denominado de stripper € mostrado na Figura I1.8.

O esquema da Figura I1.8 mostra um stripper tipico utilizado em uma planta de
obtencdo de Oleo bruto de soja. Este se apresenta como uma coluna dividida em
compartimentos denominados de estagios e com estruturas especificas para projetar o fluxo
e o contato de materiais no seu interior. A miscela concentrada em 6leo forma a corrente
liquida que entra na parte superior e passa por uma estrutura que facilita sua distribuicao
dentro do equipamento. Esta corrente, ao atingir o estagio, forma um pequeno reservatorio
de liquido, o qual possibilita um contato eficiente entre o vapor direto ¢ a miscela. Este
vapor entra no fundo do estagio, que ¢ dotado de uma estrutura capaz de distribuir o vapor

no seio do liquido de modo a ocorrer o stripping do hexano presente no 6leo.
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Hexano/agua

Miscela concentrada

Vapor direto e A Vapor
miscela >
Vapor direto

<«

Vapor miscela

Vapor direto
miscela

Oleo bruto

Figura I1.8: Esquema do Stripper. Adaptado de PARAISO (2001).

Apo6s o reservatorio atingir um determinado nivel, o liquido flui automaticamente
para o estagio inferior através de uma tubulacdo instalada externamente ao equipamento,
conforme mostra a Figura II.8. Este fluxo da corrente liquida ocorre até que o 6leo bruto
saia no fundo do stripper. A corrente de vapor que se forma no processo ¢ composta por
vapor d’agua e hexano. Esta corrente flui de maneira contracorrente em relagdo a corrente
liquida e passa de um estdgio inferior para o superior através de tubulagdes também
instaladas na parte externa do equipamento, conforme também pode ser observado na
Figura I1.8. Assim, pode-se ver que o fluxo de liquido e de vapor, de estagio a estagio, neste

equipamento se diferencia um pouco da forma tradicional.
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Ele se diferencia na medida em que a corrente de vapor que sobe ¢ a corrente de
liquido que desce nao se cruzam no fundo do estagio uma vez que este ¢ fechado, como

mostra o esquema da Figura I1.8.

O stripper € um equipamento bem especifico e extremamente importante na planta
de obtengao de 6leo bruto de soja. A forma e o cuidado como ele ¢ operado ira determinar o
grau de recuperacdo do hexano e a qualidade do 6leo. Para maximizar esta recuperacao
KEMPER (1998) recomenda que a miscela na entrada do stripper deva ter uma
concentracdo em massa de 6leo de 97% ou mais e uma temperatura superior a 107 °C, a
operagdo contracorrente deve ser completa , com fluxo de vapor direto distribuido
uniformemente; o vapor deve ser superaquecido com temperatura em torno de 177 °C e
uma pressdo de aproximadamente 4 kgf/cm’; e a pressdo de operagio deve situar-se em

torno de 610 mmHg.

O oleo destilado no stripper é encaminhado para os depositos de 6leo bruto, para
posterior refino, ou para tratamento na instalagao de lecitina. Se apds o stripper o 6leo ainda
contiver uma quantidade de solvente acima dos padrdes, ele retorna ao tanque de miscela.
O teste do 6leo, quanto a vestigios de solvente, ¢ feito durante o processo, pelo seu cheiro,
em amostra coletada em local determinado. Nos ultimos anos, o teste tem sido feito pelo
“ponto de fulgor”. Este ¢ definido como o ponto mais baixo da temperatura em que os
vapores saidos do liquido, misturados com o ar, € em contato com uma chama, queimam
explosivamente na superficie desse liquido, segundo PARAISO (2001). A Tabela II.11
mostra o ponto de fulgor (°C) do hexano do 6leo de soja e a sua respectiva concentragao
(ppm).

A operagao de destilagdo da miscela se encerra com a recuperacao de parte do
hexano usado na operacdo de extragdo e na producao do 6leo bruto. Em todas estas etapas
de sua realizacdo quantidades expressivas de energia sdo utilizadas. Assim, a analise destas
operagdes no sentido de recuperar hexano com o consumo minimo de energia e 6leo de boa

qualidade ¢ um aspecto fundamental na estratégia competitiva deste ramo industrial.
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Tabela I1.11. Ponto de fulgor versus hexano residual. Adaptado de PARATSO (2001).

Ponto de fulgor (°C) Hexano residual (ppm)
82 3500
99 1600
121 1000
160 550

Além das caracteristicas gerais da destilagio da miscela j& mencionadas, cabe
ressaltar que este conjunto de operagdes ¢ um grande consumidor de energia, na forma de
vapor. O valor estimado por JONGENEELEN (1976) ¢ de 40 kg de vapor por tonelada de

soja processada.

A seguir, apresentar-se-a a revisdo de operagdao de dessolventizagdo/tostagem, com
objetivo de mostrar como se processa a separacao da outra parte do hexano usada no

extrator que ficou retida no farelo de soja.

I.3.4 REMOCAO DO SOLVENTE DOS SOLIDOS

No meio industrial, “dessolventizar” significa retirar o solvente e “tostar” significa
que, além da retirada do solvente residual, o farelo de soja recebe um tratamento de calor e
de umidade visando a qualidade da sua qualidade nutricional, pois a tostagem inativa as
enzimas da tripsina e desnaturam proteinas da soja, tornando-a suscetivel ao ataque das
enzimas proteoliticas, ou seja, torna o farelo de soja, que € praticamente todo usado para

racdo animal, digerivel pelos mesmos.
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A Figura I1.9, mostra o esquema da operacdo de dessolventizagdo/tostagem e suas

interfaces.

A Figura I1.9 mostra que a torta proveniente da operacao de extracdo ¢ encaminhada

para a operagdo de dessolventizagdo/tostagem. Nesta operacdo sdo geradas duas correntes:

uma ¢ o farelo imido, e a outra os vapores formados por hexano e agua que irdo

posteriormente ser utilizados como fluido de aquecimento na destilagdo da miscela, em

especial, no primeiro evaporador.

Extracao

Vapores de

hexano/agua

torta

\ 4

e

Dessolventizacao

Tostagem

farelo umido

Evaporacgao

A 4

Secagem

Figura I1.9: Esquema geral da operacao de dessolventizagao/tostagem.
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A dessolventizagao/tostagem ¢ uma operacao onde a torta entra em contato direto
com vapor d’agua propiciando um stripping do hexano, o aumento da umidade e tostagem
do farelo. O equipamento para fazer esta operacdo ¢ denominado no meio industrial de

dessolventizador/tostador (DT). A Figura I1.10 mostra o esquema geral de um DT.

O DT ¢ um equipamento que opera continuamente ¢ realiza a sua tarefa em duas
etapas. A primeira etapa ¢ a dessolventizagdo e logo em seguida a tostagem. Para tanto, este
recebe a torta proveniente do extrator composta de uma mistura de farelo, hexano, de agua
e uma pequena quantidade de dleo residual e, através de aquecimento com vapor direto e
indireto, obtém-se o farelo dessolventizado e tostado, bem como uma corrente de vapores

que sera utilizada na evaporacao da miscela no primeiro evaporador.

A etapa de dessolventizagdo visa separar a maior parte do hexano que ficou retido
na torta durante a operacao de extragdo. O material, normalmente, sai do extrator com um
teor de hexano na faixa de 25 a 35%, em massa, a uma temperatura em torno de 50 °C e,
em seguida, entra na parte superior do DT fluindo de cima para baixo através de

compartimentos denominados de estagios ou pratos.

Os trés pratos superiores constituem a se¢ao de alimentacdo e os quatro inferiores a
secao de tostagem. Cada prato ¢ varrido por bragos presos a um eixo central rotativo para
misturar os flocos e promover a passagem destes por aberturas que levam a um fluxo

descendente numa taxa controlada.

A etapa da tostagem tem por objetivo evaporar mais alguma quantidade de hexano
que nao foi evaporada na etapa de dessolventizagdo, bem como fazer um tratamento
térmico no farelo a fim de destruir enzimas presentes, prejudiciais a sua digestibilidade.
Segundo Paraiso (2001), o farelo ndo pode ser tostado em excesso, pois desta forma o seu

valor nutritivo sera reduzido

43



CAPITULO II: REVISAO DE LITERATURA

A tostagem correta estd relacionada a trés fatores que devem estar perfeitamente
sincronizados: tempo de residéncia, temperatura e umidade. O tempo de residéncia situa-se
em torno de 30 minutos, a umidade em torno de 20% em massa, a temperatura em torno de

110 °C na descarga do tostador.

VAPOR DE HEXANO

_

ALIMENTACAO

VAPOR %

VAPOR

Figura I1.10: Detalhes do Dessolventizador-Tostador. Os pratos superiores visam, sobretudo a

remogao de solvente, enquanto os pratos inferiores a tostagem.
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I1.4 EQUIPAMENTOS PARA EVAPORACAO

Nesta se¢do, focaliza-se equipamentos empregados na evaporagdo, assim como

métodos de operacao desses equipamentos. O texto exposto estd baseado em KERN (1980).

I1.4.1 Classificacido dos equipamentos para vaporizacio

Na industria existem dois tipos principais de equipamentos para vaporizagdo: o

trocador de vaporizagao e o vaporizador com caldeira.

O vaporizador com caldeira ¢ um aparelho que é aquecido diretamente e que
converte diretamente a energia do combustivel em calor latente de vaporizagdo. Um
trocador de vaporizacdo nao ¢ aquecido diretamente pela queima do combustivel, e
converte o calor sensivel ou calor latente de um fluido para o calor latente de vaporizacao

de outro fluido.

Quando um trocador de vaporizacao for usado para a agua ou para uma solucao
aquosa, ¢ uma boa conven¢do denomina-lo de evaporador. Se ele for usado para suprir as
necessidades de calor no fundo de uma coluna de destilagdo, quer o vapor formado seja da
agua ou de qualquer outro liquido, ele sera chamado de refervedor. Quando ele nao € usado

para a vaporizacao ¢ conhecido simplesmente como vaporizador.

Quando um evaporador ¢ usado juntamente com um sistema gerador de poténcia
para a producdo de dgua pura ou para a formagao de processos de evaporacao associados a
geragdo de poténcia, ele se chama de evaporador de planta de poténcia. Quando um
evaporador ¢ usado para concentrar uma solugdo quimica pela evaporagdo da agua

solvente, ele se chama evaporador quimico.
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Essas duas classes possuem projetos diferentes. Contrariamente ao caso de um
evaporador, o objetivo do refervedor ¢ oferecer parte do calor necessario para a destilagao e

nao uma mudanga de concentracdo, embora, em geral, esta variacdo possa ocorrer.

Normalmente, o termo evaporador se aplica também para uma combinagdo de
diversas partes do equipamento, cada uma das quais também pode ser encarada como um

evaporador.

Infelizmente, até o momento, certos tipos de evaporadores sdo ainda projetados
mais como uma arte do que como uma soma racional de resisténcias individuais para o
fluxo de calor. Isto se deve aos elevados coeficientes de transmissao de calor com os quais
certos tipos de evaporadores operam e a dificuldade de identificar cada uma das resisténcias

individuais, as quais constituem a resisténcia global.

11.4.2 Evaporadores

I1.4.2.1 Comparacgio entre a evaporacio numa planta de poténcia e a evaporacio

quimica.

® Planta de poténcia: separagdo da agua pura da 4dgua comum ou tratada;

eliminacdo por rejeitos inferiores; por¢ao nao evaporada constitui o residuo.

® Evaporador quimico: por¢do ndo evaporada constitui o produto; auséncia de

rejeitos inferiores.

Isto determina a primeira de uma série de diferencas entre a planta de poténcia e a

evaporacao quimica. Estas sdo as seguintes:
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Auséncia de rejeitos inferiores. Os evaporadores quimicos ndo operam com rejeitos
inferiores, e, em vez do liquido ser usado numa alimentagdo em paralelo a cada corpo, ele
alimenta sistemas com estagios de multipla operacdo em série. Os métodos comuns de
alimentacdo sdo indicados conforme ilustrados na Figura II.11 a e b. A alimentacdo do
primeiro estagio de operagdo ¢ parcialmente evaporada nela e parcialmente em cada uma
das operacdes sucessivas. Quando o liquido de alimentagdo tem o mesmo sentido de
escoamento, ele fornece uma alimentagcdo frontal ou dianteira, ¢ quando o sentido ¢
contrario, ele fornece uma alimentagdo de retorno ou realimentagdo. De um ponto de vista
do uso efetivo de um potencial, prefere-se usar a alimentacao dianteira. Se o liquido for
muito viscoso, existird uma vantagem para usar a alimentagdo de retorno, uma vez que a
temperatura do primeiro estagio de operagdo ¢ sempre a maior de todas, e a viscosidade
correspondente sera menor. A auséncia de rejeitos inferiores possibilita uma maior

recuperacao de calor num evaporador quimico.

Aumento do ponto de Ebuli¢do (BPR). Embora os evaporadores quimicos possam produzir
elevadas transferéncias de calor, sob certas condigdes eles sdo incapazes de uma elevada
utilizagdo de potenciais de temperatura e conseqiientemente exigem superficies maiores.
Isto resulta no fato de que uma solugdo aquosa concentrada sofre uma elevagdo do ponto de
ebulicao em relagdo a temperatura de saturacao da dgua pura & mesma pressao. A diferenga
entre a temperatura do vapor que aquece e a temperatura de saturagdo que corresponde a

pressao do vapor de operacao ¢ a queda de temperatura aparente (At)a . Os coeficientes de

transmissao de calor, os quais sdo relacionados com
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sdo os coeficientes globais aparentes. Se os coeficientes se baseiam sobre a diferenca de
temperatura através da superficie entre o vapor usado no aquecimento e¢ o liquido que

evapora, como em muitos casos, U, = Q/ AAt.
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Figura II.11: Evaporador quimico com quatro estagios de operacdo dispostos para

alimentacao frontal e realimentagdo. Adaptado de KERN (1980).
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O calor latente de vaporizagdo para o vapor de dgua de uma solucdo pode ser
calculado seja pela relagdo de Duhring seja pela equacao de Othmer. De acordo com a regra

de Duhring,

w At (t Jz
as Aty ) (IL1)

onde A, = calor latente de 4gua pura da solugdo a temperatura t € a pressao ps;

A, = calor latente de agua pura a temperatura t'w, porém a pressao ps, que € a

w
mesma pressao que a existente para t;
t’s,t'w=pontos de ebuli¢do da solugdo e da 4gua para a mesma pressao ps ;
At [/ At’, = razdo entre as variagdes das duas curvas de ebuli¢do sobre o mesmo

intervalo de pressao.
De acordo com o método de Othmer e com base na equagdo de Clausius-Clapeyron,

A, _ dlogp, (IL.2)

S

ZW’ - dlog pW’

onde ps e pw sd0 as respectivas pressdes de vapor absolutas da solucdo, e da d4gua pura sobre

um idéntico intervalo de temperatura.

A BPR pode ser calculada, porém somente para solugdes diluidas que sdo quase
ideais. Para solugdes reais, os dados sobre elevacao do ponto de ebulicado devem ser obtidos
experimentalmente medindo-se a curva de pressdo de vapor para uma dada concentragao

em duas temperaturas diferentes.
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Propriedades do fluido. No evaporador quimico, o residuo, que ¢ uma solugdo
concentrada, ¢ o produto desejado, e normalmente nenhum ajuste pode ser feito com a
soluc¢do a fim de impedir a formagdo de espuma ou eliminar a deposi¢do da incrustagao.
Isto deve ser levado em consideracdo quando projeta-se um equipamento. Além disso, as
solucdes concentradas, produzem solucdes com viscosidades elevadas. Particularmente,
uma vez que a ebulicdo ¢ uma combinagdo da vaporizacdo e da conveccdo livre, o
coeficiente global de transmissdo de calor ¢ uma funcdo tanto da concentracdo quanto da
temperatura para a qual ocorre a evaporagdo. A influéncia da viscosidade pode ser tao

elevada que o grupo de Grashof, D’ p*gfAt/ u° , torna-se desprezivel para evaporadores

que operam com circulacdo natural. Nessas circunstancias, a solu¢do nao pode circular
espontancamente de modo muito rapido em torno de um elemento aquecedor, e ¢

necessario usar uma circulagdo for¢ada em vez de uma circulagdo natural.

I1.4.3 Evaporadores Quimicos

Os evaporadores quimicos pertencem a duas classes: os de circulagao natural e os de
circulacdo forgada. Os evaporadores com circulagao natural sdo usados individualmente ou
em operacdes multiplas para as necessidades mais simples da evaporagdo. Os evaporadores
com circulacdo forcada sdo usados para solugdes viscosas, salinas e solu¢des com formagao
de incrustagao. Os evaporadores com circulagdo natural se dividem em quatro tipos

principais:

Tubo horizontal
1. Tubo vertical fechado (calandra)
2. Tubo vertical com cesta

4. Tubo vertical longo
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11.4.3.1 Evaporadores com tubo horizontal

Este tipo de evaporador, conforme indicado na Figura I1.12, € o tipo mais antigo de
evaporador quimico. Embora eles ja tenham sido usados mais intensamente, eles foram
substituidos por outros tipos. Consistem de uma carcaga redonda ou quadrada e de um feixe
de tubos horizontais que normalmente ¢ quadrado. O evaporador horizontal ¢ o unico tipo
distinto de evaporador quimico que usa vapor nos tubos. A principal vantagem desse tipo
de evaporador reside no fato dele ocupar um espago relativamente pequeno e na habilidade
de dispor o feixe de modo que o ar que entra com o vapor nao se agrupe para recobrir uma
area util. O evaporador horizontal ¢ menos satisfatorio para fluidos que formam incrustacao
ou depdsito de sal, sendo o depdsito formado na parte externa do tubo, e ¢ usado somente

para problemas relativamente simples de concentragdo em vez de na preparagdo de um

liquido para cristalizagdo.

Vapor
condensado

Figura I1.12: Evaporador com tubo horizontal. Adaptado de KERN (1980).
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11.4.3.2 Evaporador calandra

Este tipo de evaporador ¢ indicado na Figura II.13. Ele consiste de um feixe de
tubos verticais curtos, colocados entre dois espelhos fixos que sdo parafusados com os
flanges da carcaca. O vapor flui pelo exterior dos tubos na caldeira de vapor, e existe um
grande espaco circular para a retirada pela parte de baixo no centro do feixe onde o liquido
resfriador circula de volta para o fundo dos tubos. A disposi¢do de um evaporador com
recipiente fechado calandra ¢ indicada na Figura II.14. Um dos problemas consiste em
colocar chicanas para o vapor da parte central da carcaca de modo que exista uma cobertura
de tubos relativamente uniforme. Outro problema ¢ fazer pontos de sangria convenientes de
modo que ndo se formem bolsdes de gas ndo-condensdvel. O condensado pode ser
removido em qualquer ponto conveniente. O espago acima do nivel do liquido no espelho

serve principalmente para liberar o liquido, o qual ¢ arrastado pelo vapor.

Os evaporadores tipo calandra sio tdo comuns que eles sdo freqiientemente
chamados de evaporadores padronizados. Como ocorre incrustagao no interior dos tubos ¢é
possivel usar o evaporador padrao para servigos mais rigorosos do que os desempenhados
para um evaporador com tubo horizontal, e, além disso, podemos instalar uma hélice no

prato grande ou na parte conica inferior a fim de aumentar a velocidade de circulagao.
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ventilagio

Vapor N
condensado

Figura I1.13: Evaporador com recipiente fechado tipo calandra. Adaptado de KERN
(1980).

Entrada do
vapor de dgu

Figura II.14: Disposi¢do tipica
das chicanas num evaporador
tipo calandra. As setas indicam
a dire¢do do escoamento do
vapor de 4gua. As dreas
hachuradas indicam a
localizacao dos pontos de
sangria dos ndo — condensaveis.
Retirada Adaptado de KERN (1980).

inferior
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11.4.3.3 Evaporador tipo cesta

Um evaporador de tipo cesta ¢ indicado na Figura II.15.. Ele ¢ semelhante ao tipo
calandra, exceto que ele possui um feixe removivel que pode ser limpo muito facilmente.
O feixe ¢ suportado em apoios internos, ¢ a retirada inferior ocorre entre o feixe ¢ a carcaga
em vez de uma retirada central. Como os espelhos oscilam livremente, o problema da
expansao diferencial entre os tubos e o vapor da arca da carcaga ndo ¢ importante. Este tipo
¢ freqiientemente projetado com um fundo conico e pode também possuir uma hélice
instalada para aumentar a circulagdo. Em virtude destas vantagens mecanicas, o evaporador
com cesta pode ser usado para liquidos que possuem tendéncia a criar incrustacdo, embora
eles ndo sejam recomendados para liquidos com altas viscosidades ou elevadas taxas de

incrustagao.

.
Vapor

Figura I1.15: Evaporador tipo cesta. Adaptado de KERN (1980).
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11.4.3.4 Evaporadores verticais com tubos longos

Um evaporador vertical com tubo longo ¢ indicado na Figura I1.16. Ele consiste de
um elemento aquecedor tubular projetado para passagem da solugdo através dos tubos, mas
somente uma vez por circulagdo natural. O vapor entra através do cinturdo de vapor, e o
feixe possui chicanas de modo a que exista um movimento livre do vapor, do condensado e
do ndo-condensado para baixo. O espelho superior esta livre, € logo acima dele existe um
defletor de vapor para reduzir o arraste. Este tipo ndo ¢ especialmente adaptado para
liquidos salinos nem para a vedagdo, mas ele ¢ excelente para solugdes com sabao, solugdes
espumosas. Quando eles sdo dispostos para recirculagdo, o aparelho ¢ como indicado na

Figura I1.17.

Alimentaclo

Figura I1.16: Evaporador vertical Figura 11.17 : Evaporador vertical
com tubo longo. Adaptado de com tubo longo e reciclagem.
KERN (1980). Adaptado de KERN (1980).
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11.4.3.5 Evaporadores com circulacao forcada

Existem diversos modelos para os evaporadores com circulacdo forgada, conforme
indicado desde a Figura II.18 até a Figura 11.20. Um evaporador com circulagdo forgada
pode ndo ser tdo econdmico como um evaporador com circulagdao natural, porém eles sao
necessarios quando o problema envolve uma solugdo com escoamento pobre, incrustacao e
caracteristicas térmicas. Como o grupo de Grashof varia inversamente com o quadrado da

viscosidade, existe um limite para as viscosidades das solugdes que circulam naturalmente.

Com materiais muito viscosos ndo existe alternativa, a ndo ser o uso deste tipo de
evaporador. Além disso quando existe uma tendéncia para a formacao de incrustagao ou de
depositos salinos, as elevadas velocidades obtidas através do uso de bombas de circulacao
constituem o Unico método para impedir a formagao de depdsitos excessivos. O evaporador
com circulagdo forcada ¢ bem adaptdvel para um controle intimo do escoamento,
particularmente quando um longo tempo de contato pode perturbar os produtos quimicos da
solucdo. Os tubos de um evaporador com circulagdo forgada sdo menores do que os tubos

num evaporador com circulagdo natural.

Na Figura I1.18, o vapor de agua penetra através do feixe externo do corpo do
evaporador e entra em contato com os tubos no topo do feixe por meio de um espago anular
existente. Instala-se uma placa defletora acima do espelho superior e coloca-se a bomba de
circulacdo no nivel do chdo. Na Figura II.19, nota-se que o mesmo efeito ¢ produzido
através de um feixe vertical, o qual simplifica em um grau a constru¢do, mas ndo ¢ tao
compacto. A Figura I1.20 representa uma variagdo com um feixe horizontal que ¢

particularmente adaptavel quando o espaco disponivel € pequeno.
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VAPOR (e
DE AGUA ¥

ALMENTAGAC =) DESCARGA

Figura 1I.18 Evaporador com
circulagdo forgada com elemento
aquecedor interno vertical. Adaptado
de KERN (1980).

Alimentagéo

Figura 11.19: Evaporador com
circulagdo for¢ada com elemento
externo vertical. Adaptado de
KERN (1980).

Figura 11.20 Evaporador com
circulagdo forcada com eclemento
externo horizontal. Adaptado de
KERN (1980).
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11.4.3.6 Efeito da carga hidrostatica

Considera-se um fluido puro com uma superficie de ebulicdo acima do topo de um
feixe de tubos horizontais. Considera-se o ponto de ebulicdo como sendo determinado pela
pressdo na interface liquido-vapor. Caso exista uma grande camada de liquido acima do
feixe de tubos, ela exercera uma pressao hidrostatica sobre o liquido em contato com a
superficie do tubo. A pressdo acrescida sobre o liquido faz aumentar a temperatura de
ebuli¢do acima do valor necessario para produzir vapores da temperatura de saturacao
correspondendo a pressdo da interface liquido-vapor. O efeito da carga hidrostatica, como
no caso da BPR, faz produzir a diferenga de temperatura efetiva sobre a superficie de
transmissao de calor. Como os evaporadores operam com uma diferenga de temperatura
aparente fixa, o tamanho da superficie de transmissdo de calor pode ser aumentado
concomitantemente para que surja uma carga hidrostatica. Para temperaturas elevadas, o

liquido € menos viscoso e a evaporacao ¢ favorecida.

O efeito da carga hidrostatica pode ser estimado pela relagao

T IL3
At, = 0,032 A (L3
ﬂ, p

N

onde At, = elevagdo hidrostatica do ponto de ebuli¢do;
Tr = temperatura do ponto de ebulicao;
v = volume especifico do vapor de agua para TR
As = calor latente de vaporizagao correspondente a pressao de saturagao

A, = carga hidrostatica.
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Normalmente pode-se considerar Ap como sendo igual a metade do nivel do liquido
indicado. E aparente que a influéncia da pressao hidrostatica sera maior a medida que o
vacuo do sistema aumenta, uma vez que v varia consideravelmente com a pressdo,

enquanto que A varia muito pouco.

Para todo evaporador que opera com circulagdo natural ndo se pode evitar uma
perda de capacidade em virtude da carga hidrostatica, mas esta perda pode ser diminuida
mantendo-se o nivel inferior do liquido consistente com a eficiéncia da operacao do
equipamento. A obtengdo de um bom controle de operacao pode ser facilitada pela escolha
do diametro do tubo e do comprimento em geral, projetando-se uma elevada velocidade do

fluido no espago de descarga.

11.4.3.7 Evaporacido quimica com muitos estagios de operacio

A alimentagao em paralelo ndo ¢ de forma mais econdmica e ¢ usada na evaporagao
quimica somente quando a solugdo de alimentagdo estiver aproximadamente saturada no
inicio e a evaporacao ¢ destinada para o caso da supersaturagdo. Na evaporagdo quimica
costuma-se usar a alimentacgdo frontal, alimentacdo de retorno, ou uma modificagdo destes
dois tipos, conhecida como alimentacdo mista. Observando a Figura II.8, existem em
oposi¢do certas vantagens e desvantagens que resultam do uso da alimentacao frontal ou da

alimentacao de retorno.

Na alimentagdo frontal, quando a solucdo de alimentagdo esta a uma temperatura
mais elevada do que a temperatura de saturacdo do primeiro estdgio, ocorrerd
automaticamente alguma evaporagdo que produz a chamada evaporagdo instantinea.
Como normalmente se mantém o vacuo no ultimo estagio de operagdo, a solucao flui
espontaneamente de estagio a estagio e basta introduzir uma bomba de remocgao da solucao
somente no ultimo estdgio. Analogamente, uma vez que a temperatura de saturacdo da

solucdo que entra em ebulicdo em cada estdgio ¢ menor do que a temperatura do estagio
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que precede, existe evaporagdo instantanea ou “livre” em cada estagio sucessivo, o que
reduz a existéncia global de vapor. Num evaporador, a pelicula de ebulicdo ¢ a resisténcia
que controla o processo, € o valor numérico do coeficiente global diminui com a
concentracao porque a viscosidade aumenta. Na alimentagdo frontal, a solu¢do concentrada
encontra-se no ultimo estagio, e obviamente este estagio possui o menor coeficiente global,

uma vez que o liquido esta mais concentrado nesta regido e ao mesmo tempo esta mais frio.

Quando usa-se alimentagdo de retorno, ela supera a objecao de ter a solugdo mais
concentrada no estagio mais frio. Neste caso, a solu¢do diluida entra no ultimo e mais frio
estagio e sai concentrada no primeiro estagio, o qual possui a temperatura mais elevada.
Neste dispositivo de alimentacao, a solug¢do deve ser aquecida em cada estagio em contraste
com a solugdo com evaporagdo instantanea de cada estagio na alimentacdo frontal. Além
disso, a alimentacdo deve ser bombeada de estagio a estagio, o que significa que o numero
de lugares para vazamento de ar, tais como, em bombas e flanges, faz aumentar a
manutencdo e o custo da poténcia. As relagdes de temperatura na alimentagdo de retorno
normalmente compensam em parte essas desvantagens, uma vez que o sistema estd em

contracorrente € a economia de vapor ¢ mais elevada sob estas condigdes.

Se a solugdo de alimentagdo de um evaporador com realimentagdo, estiver
inicialmente quente, sua introducdo no ltimo estagio produzird rejeitos, uma vez que os
vapores que se formam instantaneamente no ultimo estagio se perdem para o condensador.
Na alimentacdo frontal esses vapores ndo apenas se formam instantaneamente, mas, em
cada estagio sucessivo, eles produzem reevaporagdo de uma nova quantidade de agua. O
problema do sentido da alimentacdo que deve ser usada ¢, na maior parte dos problemas
alternados de transmissao de calor, uma questdo de economia. A realimentagdo pode ou nao
conduzir a exigéncias menores da area, dependendo da extensdo da concentracdo e da
viscosidade da solu¢do final desejada. O custo do vapor serd menor para a realimentagdo se
a alimentacao for fria e menor para a alimentagao frontal quando a solug¢do de alimentacao
for dada aproximadamente pela temperatura de operagcdo do primeiro estagio ou maior. O
calculo dos problemas que usa os dois métodos estabelece facilmente a relagao de operagao

mais favoravel.
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II.5 CONCLUSAO DO CAPITULO 11

A revisdo apresentada neste capitulo permite observar que hd uma caréncia muito
grande de trabalhos mais abrangentes sobre alguns assuntos, principalmente no que se

refere a destilagdo da miscela, que € o principal ponto deste trabalho.

As operagdes envolvidas no processo de obtencdo do 6leo e do farelo de soja ndo
devem ser analisadas como as tipicas da industria quimica. Os materiais envolvidos no
processo formam misturas complexas e de composicao muito variada, tornando assim, mais

dispendiosa uma analise mais profunda.

No préximo capitulo, a operacdo de destilagdo da miscela, mais propriamente o
segundo evaporador, sera melhor detalhado, com a finalidade de estabelecer o modelo que
sera utilizado no desenvolvimento do programa simulador deste sistema. Com isso, nota-se

a importancia de rever conceitos sobre evaporadores e suas propriedades.
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I11.1 - INTRODUCAO

A evaporacao na industria de obtencdo de 6leo de soja ¢ normalmente usada para
evaporar o hexano puro e concentrar a miscela. Os equipamentos normalmente utilizados
sdo evaporadores verticais, instalados em série, que utilizam vapores saturados como fontes
de calor para o aquecimento da miscela até seu ponto de ebuli¢do, conforme mostra a
Figura III.1. Numa industria tipica, parte desse aquecimento ¢ feita aproveitando os vapores
saturados que saem da operagdo de dessolventizagdo/tostagem e outra parte € utilizando-se

o vapor de adgua saturado proveniente do sistema de utilidades.

/ ( | COND. )

Vapores STRIP.

Solidos Extraidos \L 7 |

%\ 1°EVP. 2°EVP I

) . |

[ ] N : :

: |

s = :

I : !

— — .

Hexano para T |

-~ separador de H,O :

MICELA oo Tl !
, v
OLEO PARA O

REFINO

Linhas de vapor
-------------- Mistura 6leo-hexano
— = — Oleo pronto para o refino

Figura III.1: Sistema de remog¢do do solvente da miscela. DT: dessolventizador-tostador da

torta; 1°EVP: primeiro estagio do evaporador; 2° EVP: segundo estagio de evaporagao.
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III.2 EVAPORADOR

O evaporador utilizado na industria para evaporagdo da miscela ¢ semelhante ao

mostrado na Figura II1.2.

“apor outlet
Demister

Mizcella outlet

J“”“L:' “apor inlet

L
0

Yapor discharge ':

E|: Condensate outlet

Marvway

Figura I11.2: Evaporador vertical de tubo longo empregado para a separagao do solvente

do 6leo extraido.

Esse evaporador basicamente exerce a funcdo de um trocador de calor, no qual o
vapor de aquecimento flui na parte externa dos tubos, no sentido de cima para baixo, ¢ a
miscela escoa na parte interna dos tubos, no sentido de baixo para cima. A operacao ¢ de
forma continua e a medida que a miscela vai subindo nos tubos, esta se aquece até seu

ponto de ebuli¢do vaporizando grandes quantidades de hexano.
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Porém alguns aspectos operacionais inerentes ao processo podem influenciar no
rendimento do processo de evaporagdo e devem ser mencionados quando se pretende fazer

uma analise rigorosa de um sistema de evaporagao. Estes aspectos sdo os seguintes:

» A concentra¢dao da miscela: a miscela normalmente chega no evaporador diluida
e, portanto, sua viscosidade ¢ baixa conforme Tabela II.4; desta forma, os
coeficientes de transferéncia de calor sdao elevados. Mas a medida que ocorre o
fluxo da mistura nos tubos do evaporador, o solvente vai se evaporando e a
solucdo vai se concentrando tornando-se mais viscosa; esse aumento de
viscosidade da solugdo pode reduzir drasticamente o coeficiente de transferéncia
de calor. Neste caso, turbuléncia deve ser provocada para manter o coeficiente

de transferéncia de calor em niveis elevados.

» Sensibilidade do 6leo a altas temperaturas: o 6leo de soja degrada a temperatura
elevada ou com aquecimento prolongado prejudicando, assim, a qualidade do
produto para o consumo humano. Para evitar esse problema, os evaporadores na
industria de 6leo de soja operam normalmente sob uma pressdo abaixo da

pressao atmosférica.

» A formagdo de espumas: o 6leo de soja possui alguns acidos graxos na sua
composicdo que podem formar espuma durante a evaporagdo. As bolhas

formadas na espuma podem acompanhar o vapor e provocar perdas de 6leo.

» Pressdo e temperatura de operagdo: o ponto de ebuli¢ao da miscela depende da
pressdao do sistema. Quanto mais elevada a pressdo de operacdo do evaporador
mais elevada a temperatura de ebulicdo. Além disso, quando a concentracao da
solugdo aumenta pela evaporacdo a temperatura de ebulicdo também aumenta.

Este fendmeno denomina-se elevacao do ponto de ebulicdo.

» Incrustagdes: sdo depdsitos de materiais sobre a superficie de troca térmica. O
resultado ¢ que o coeficiente global de transferéncia de calor diminui e o

evaporador devera ser limpo eventualmente.
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* Pressdo hidrostatica: a coluna de mistura liquida provoca um efeito no
evaporador denominado de carga hidrostatica. Este efeito pode gerar um
aumento na pressao na interface liquido-vapor. A pressdo acrescentada ao
liquido faz aumentar a temperatura de ebulicdo acima do valor necessario para
produzir vapores na temperatura de saturacdo correspondente a pressao da
interface liquido-vapor. Com isso pode ocorrer uma reducdo no gradiente de
temperatura e, conseqiientemente, gerando ineficiéncias no processo de troca de

calor.

I11.3 MODELO MATEMATICO DO EVAPORADOR

Como ja mencionado, a miscela ¢ uma mistura de 6leo de soja e hexano; sendo que

0 0leo ¢é considerado o soluto ndo volatil € o hexano o solvente volatil.

A operagdo de evaporacdo, inserida no processo de obten¢do do 6leo de soja, tem
funcao de separar o 6leo bruto do hexano. Para ocorrer esta separagdo a corrente de miscela
passa por um evaporador onde recebe calor de uma corrente de fluido de aquecimento; ao
receber este calor, a solucdo entra em ebulicdo vaporizando o hexano e se concentrando.
Entretanto, o hexano ¢ retirado do 6leo até um certo valor limite de concentragdo, a partir
do qual a temperatura de ebulicdo aumenta significativamente e torna-se bastante
dispendioso continuar retirando todo hexano da miscela. Além disso, uma temperatura de
operagdo muito elevada pode alterar as caracteristicas fisicas do dleo de soja. A seguir, a

Figura II1.3, mostra o esquema geral das correntes de entrada e saida do evaporador.

A Figura III.3 ¢ uma representacdo esquematica de um evaporador tipico
vaporizando o hexano e concentrando a miscela. O fluido de aquecimento entra no

evaporador onde se condensa, fornecendo seu calor latente para a miscela em ebuligao.
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A mistura no evaporador deve estar bem homogénea de forma que sua temperatura
e composi¢cdo sejam iguais as da mistura de saida, que se supoe estejam em equilibrio com
o vapor. A pressdo de operagdo normalmente ¢ fixada, neste caso, num determinado valor
abaixo da pressdo atmosférica, de maneira a se ter um determinado valor baixo para a

temperatura de ebuligao.

> Vapor de hexano

, Miscela
Vapor concentrada

de
aquecimento

> Condensado

Miscela

Figura I11.3: Esquema das correntes de entrada e saida do evaporador.
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A fim de analisar as condigdes de operagdo do sistema de operagdo utilizado no
processamento do oleo de soja, serd proposto, a seguir, um modelo matematico baseado em

balanc¢os materiais.

A seguir, sera apresentado um modelo matemdtico que tem como objetivo
sistematizar os conhecimentos de modo a fornecer as ferramentas basicas para se prever o
comportamento de um evaporador em condigdes diversas, porém nao muito distantes dos
pontos normais de operagdo, permitindo simular o efeito dos principais parametros da

miscela a concentrar e das proprias condi¢cdes de operagao.

O modelo matematico do sistema de evaporagcdo tem como base o de TONELLI
(1990), consistindo em balangos massicos global e de 6leo e de balango energético em

torno do sistema de evaporagao.

Balango Global de Massa:

d(M ) (IIL.1)
——=F -F(1-B)-F,
dt | ( B) v
Balango de Massa para o Oleo:
d (MX) (1I1.2)

o cFX Fx(-p)
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Balanco de Energia:

d (MH) (I1.3)

o =FH-FH (1-p )-FH,+(1-a)Q

Onde:

M: massa de miscela no sistema,;

Fi: taxa massica de miscela que entra no sistema de evaporagao;
F: taxa massica de miscela que deixa o sistema de evaporagao;

[ : razdo de miscela recirculada no sistema;

Fy: taxa massica de vapor de solvente que deixa o sistema;

Xi: fragdo méssica em oleo da miscela que chega ao evaporador;

X: concentragao da miscela no sistema de evaporagao;

a : fragdo perdida do calor transferido do vapor a miscela;

Q: calor transferido do vapor de agua de aquecimento para a miscela;
H: Entalpia especifica da miscela no sistema de evaporagao;

Hi: Entalpia especifica da miscela que entra no sistema de evaporagao;

Hy: Entalpia especifica do vapor que deixa o sistema de evaporacao.

As seguintes consideragdes sao feitas:

» Admite-se equilibrio termodinamico entre a mistura liquida em evaporagao ¢ o seus

vapores;

» Nenhuma quantidade de dleo esta presente na fase vapor;
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» A mistura 6leo-hexano comporta-se idealmente para o calculo de entalpias;

» A vazdo nos tubos ¢ constante e igual a vazdo de entrada para o calculo do

coeficiente global de troca térmica;
» A perda de pressao nos tubos ¢ desprezivel;

» A concentragdo da miscela no interior dos tubos ¢ uniforme e igual ao valor de

saida;

» A mistura entra em ebuli¢do a uma temperatura média correspondente a pressao no

ponto de altura média dos tubos;

» O vapor de aquecimento encontra-se saturado sob pressdo e temperatura constantes

e uniformes na calandra.

Em razdo do equilibrio admitido, sabendo-se a concentragdo da mistura, sabe-se
também sua temperatura e, em conseqiliéncia, sua entalpia. Assim, a equagdo do balango
energético ¢ empregada para o célculo da vazao de vapor, considerando-se que a
temperatura ja ¢ conhecida a partir do balango de massa para o oleo. A seguir alguns
tratamentos nas equagdes do modelo dindmico sdo desenvolvidos para o céalculo da vazao

do vapor de hexano eliminado.

Da equagdo do balango de energia, tem-se que:

M(ii_lt{Jerd_l\:[ =FH, -FH(1-B)-FH, +(1-2)Q (111.4)

dH

ME+H{E —~F(1-B)-F,}=EH, ~-FH(1-B)-FH, +(1-a)Q (I11.5)
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onde: P =constante: H (T, X)=H

d_H(a_Hj d_T[ﬁﬁj ax (trL6)
dt oT ), dt \oX ), dt
Entao:

SH) dT (6H) dX
M{(O_TJX T (&l E} +H{F, -F(1-B)-F,}=FH, ~-FH(1-B)-F,H, + (1-2)Q

(111.7)

Podendo-se admitir que:

2), - @),
or )y, " X ),

T=T((X,P)
P =constante : T =1 (X)

ar_(or) & )
dt \ox), dt
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M{a(ﬂj o +b%}+H{E ~F(=P)=F,}=FH,~FH(-B)-FH, +(1-)Q

xX), @t
(I11.9)
Mas:
&
2 =
oX ),
Do balancgo de 6leo:
M%+X[Fi‘F(I‘B)—Fv]=FiXi—FX(1—B) (L11)
111.12
MG (IL12)

” +XF, -XF(1-B)-FX=EX, -F . (1-B)
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1\40‘(11—1(:11()(i ~-X)+F X (IL13)

M(il—)t({ac +b)+ HIE —F(I-B)—F, )= FH, —=FH(-B)~F.H, +(1-p)Q 19

[F.(X; = X)+F,X)ac +b)+ H{F, ~F(1-B) - F, } = EH, ~FH(1 - )~ F H, + (1-2)Q

(11L.15)

F.(X, - X)(ac + b) + F,K(ac + b) + HF, — HF(1-B) - HF, =F,H, - FH(1-p) - F,H, +(1-a)Q

(I11.16)

F,X(ac+b)— HF, + H F, =—F, (X, — X)(ac + b) — HF, + HF(1—B) + EH, - FH(1—B) + (1— 0)Q

(IIL.17)

F,[X(ac+b)—H+H, ]=F[-(X, - X)(ac+b)—H+H, |+ (1-a)Q (I11.18)
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¢ _ B =X)(ac+b) + (H, ~H)]+ (1 -a)Q (IT1.19)
v [X(ac+b)+(H, —H)]

Sendo que:

H=X,Cpuy(T-T,)+(1-X;)Cpy,(T-T,) (111.20)

oH (II1.21)
P = Cp(’)l(T _Tr)_CpHex(T_Tr) = b = (Cpél _CpHex)(T_Tr)
0X Jp 1

(aTj (I11.22)
N =cC
ox ),

( AT J __ (Teb™™ —Teb") (I11.23)
AX ), AX
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III.4 CONCLUSAO DO CAPIiTULO III

O objetivo deste capitulo foi apresentar um modelo capaz de analisar as condigdes
de operagdo dos evaporadores na tarefa de separar o 6leo de soja do hexano. As melhores
condi¢des se referem, principalmente, a economia de energia e a melhoria na recuperagado

de hexano.

Assim, desenvolveu-se um modelo matematico baseado no de TONELLI (1990),
consistindo em balangos massicos global e de 6leo e de balango energético em torno do
sistema de evaporacdo. A partir desse modelo matemdtico proposto, um programa
computacional foi desenvolvido, em linguagem FORTRAN, a fim de que facilitasse a

simulacao requerida pela analise.

As equagdes dos balangos (II1.1, II1.2 e II1.3) compuseram um sistema de equagdes
diferenciais ordindrias de primeira ordem, a qual foram solucionadas, no referido programa,
pelo método de Euller. Sendo que foi escolhido este método de solucdo das equacdes por
ser mais rapido nas simulagdes e fornecer bons resultados. Uma revisdo de métodos para

solucdo de equagdes diferenciais ¢ apresentada no Apéndice B.

No préximo capitulo apresentar-se-a a estrutura do software elaborado, descrevendo
os passos do programa principal para o calculo da evaporacdo em regime transiente, bem
como as especificagdes do evaporador e das condigdes operacionais. Também serdo
apresentadas algumas sub-rotinas do programa simulador, para o calculo das propriedades

fisicas dos materiais envolvidos.
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IV.1 INTRODUCAO

Este capitulo visa apresentar a estrutura do software desenvolvido, especificando as
dimensdes do evaporador utilizado, bem como as varidveis de entrada e saida. O programa
simulador foi construido em linguagem FORTRAN, empregando-se o software Visual
Fortran 6.1 da Compac. Este programa, a partir de informagdes tais como temperatura,
pressdo e concentracdo de alimentacdo, assim como de quais sdo os componentes
envolvidos, calcula propriedades termodinamicas tais como temperaturas de ebulicao,
capacidades térmicas e entalpias de misturas. Desse modo, um minimo de informagdes sao

requeridas, permitindo simulagdes rapidas do processo de evaporagao.

Seré apresentado um algoritmo do programa principal e também serdo apresentadas

as principais sub-rotinas que fazem parte do programa principal.

IV.2 DETALHES DO EVAPORADOR

O evaporador utilizado para o programa foi um vertical de tubo longo, com a
miscela (6leo de soja-hexano) entrando pelo fundo, escoando nos tubos e saindo na parte

superior, e os vapores de hexano saindo pelo topo, conforme mostra a Figura I'V.1.

A seguir, na Tabela IV.1 serdo abordadas as dimensdes do evaporador, sendo que
estes dados foram conseguidos através de uma industria de fabricacdo deste tipo de

equipamento. Na Tabela I'V.2 encontrar-se-ao as condigdes operacionais do evaporador.
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Saida de Vapor

f

Demister

Saida de miscela
J“l.l“L:l <«— Entrada de Vapor

Descarga de vapor ~ +—— ': A
*=%,_ —»Saida de Condensado

Maraeay

Entrada de miscela —T

Figura IV.1: Modelo do Evaporador.

Tabela I'V.1: Dimensdes do evaporador utilizado no programa simulador.

Diametro Externo dos Tubos 19,1 mm
Diametro Interno dos Tubos 16,5 mm
Espessura dos Tubos 1,24 mm
Comprimento dos Tubos 5500 mm
Numero de Tubos 150
Diametro da Calandra 400 mm
Diametro do Topo 600 mm
Diametro da Saida de Miscela 33,1 mm
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Tabela IV.2: Condigdes operacionais do evaporador.

Vapor de agua de aquecimento

Vazao 0,045 kg/s
Pressao 3,5 Bar
Mistura dleo-solvente

Vazao 0,5 kg/s
Temperatura Inicial 320 K
Concentragao Inicial em Oleo 0,75
Pressdo na Interface Liquido-Vapor 0,5 Bar

IV.3 DESENVOLVIMENTO DO ALGORITMO

A meta principal que se deseja ¢ a determinacao do nivel de separacao do dleo que

se pretende obter, ou seja, o valor concentracdo em o6leo que deixa o evaporador, X, que

pode ser alcancado a partir de um conjunto de condigdes de operacdo especificado. O

esquema da Figura IV.2, mostra as correntes e especificacdes de entrada e da saida do

evaporador. Neste caso especifica-se Fi, Xi, e Ti e determina-se F, X, T, H, Hv ¢ Fv,

sendo:

* Qv: vazao de vapor (kg/s)
= Tv: temperatura do vapor (K)

= Pv: pressao de vapor (bar)

» Fi: taxa massica de miscela que entra no evaporador
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» Xi: fragdo massica em 6leo da miscela que chega ao evaporador

» Ti: temperatura inicial, (K)

* Hi: entalpia especifica da miscela que entra no sistema de evaporagao
= Fv: taxa méssica de vapor de solvente que deixa o sistema

= Hv: entalpia especifica do vapor efluente

= F: taxa massica de miscela que deixa o sistema de evaporagado

» X: concentracdo de miscela no sistema de evaporacao

» T: Temperatura do sistema, (K)

= H: entalpia especifica da miscela no sistema de evaporagao

——» Fv,Hv

Qv, Tv, Pv X TH

v

Fi, Xi, Ti, Hi P
Qv, Tv, Pv

v

Figura IV.2: Correntes e especificagdes de entrada e da saida do evaporador.

80



CAPITULO IV : ESTRUTURA DO SOFTWARE

O algoritmo do programa principal elaborado sera apresentado a seguir, onde neste
inclui-se inumeras sub-rotinas importantes para os calculos, e algumas, como a de
determinagdo de propriedades fisicas para os fluidos envolvidos na separagdo 6leo de soja-

hexano por evaporagao serdo apresentadas na se¢do seguinte.

Neste caso, admite-se que o processo esteja sempre em equilibrio, e que a
temperatura dependa da concentracdo obtida no balango de massa de 6leo. A vazao de
vapor do solvente ¢ determinada com o auxilio do balango energético apresentado no

capitulo III.

IV.3.1 Algoritmo do Programa Principal para o Calculo da Evaporacio em Regime

Transiente

Aqui vai apresentar-se algumas das etapas do programa principal para o calculo da
evaporacdo em regime transiente e em seguida serdo apresentadas as sub-rotinas do

programa que calcula as propriedades fisicas do 6leo de soja, do hexano e da mistura.

Este algoritmo ¢é proposto em 17 etapas conforme apresentado a seguir:

1. Chamada inicial da sub-rotina TEMPO (para o calculo em regime transiente);
2. Chamada dos dados iniciais de operagao (Pvap,, Qvapy, Tio, Fig, Xio, Pio);

3. Leitura dos dados do evaporador e das perturbagdes (de 10% acima e abaixo dos

fatores centrais) realizadas nos fatores principais;

4. Calculo do estado estacionario inicial (Fi=Fip, Ti=Tip, Xi=Xiy, Pi=Piy,
Pvap=Pvap,, Qvap=Qvapy);

5. Perturbagdes em alguns fatores (Fi, Xi, Ti, Pi, Pvap, Qvap);

6. Calculo do estado estacionario final;
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7. Calculo da entalpia especifica da miscela alimentada:
7.1. Chamada da sub-rotina ENTALPIA,
7.2. Chamada da sub-rotina ENTOLEO (para entalpia especifica do 6leo);
8. Chamada da sub-rotina EULLER (programa integrador pelo método de Euller);
9. Calculo do nivel dos tubos;
10. Calculo da vazao de liquido (miscela ¢ descarregada logo acima dos tubos);
11. Calculo da Temperatura, Densidade e Pressao:
11.1. Chamada da sub-rotina TEMPEBUL (calculo da temperatura de ebuli¢ao)
11.2. Chamada da sub-rotina DENSMICI1 (calculo da densidade da miscela);
12. Calculo da entalpia especifica da miscela na saida do sistema de evaporagao;
13. Calculo do Cp da mistura;
14. Célculo das derivadas parciais (das equagdes do modelo matematico):
14.1. (dH/dX)p.r,
14.2. (dT/dX)p.
15. Célculo da entalpia do vapor de hexano efluente;
16. Calculo do calor trocado:
16.1. Secao de pré-aquecimento até a temperatura de ebuligdo:

» chamada da sub-rotina COEFGLOB (para o calculo do

coeficiente global de troca térmica);
16.2. Secao de evaporacao:
= chamada da sub-rotina COEFGLOB;
16.3. Calor total trocado (Q)

17. Calculo da vazao de vapor (Fv).
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IV.3.2 Determinacio de Propriedades Fisicas para os Fluidos Envolvidos na

Separacao Hexano-Oleo de Soja por Evaporacao

O fluido empregado no aquecimento da mistura 6leo vegetal-solvente ¢ vapor de
agua saturado. As estimativas de propriedades fisicas desse fluido de aquecimento tdo bem
quanto as estimativas de propriedades fisicas para a mistura 6leo-solvente sdo fundamentais
para que se possa predizer o coeficiente global de troca térmica durante o processo de

evaporacdo. Os métodos empregados em tais predi¢des serdo tratados a seguir.

PROPRIEDADES FISICAS DO VAPOR DE AGUA

Viscosidade

Conduziu-se a determinacdo da viscosidade através do Método de Chung (REID,

1987), dado pela seguinte expressao:

F.(MT)" Iv.1)
viQ

c v

5 = 40,785

Onde:
1 = viscosidade, pP
M = peso molecular, g/mol
T = temperatura em K
V. = volume critico, cm?/mol

Q), = integral de colisdo, dada pela equacao:
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Q, = |A(T,) |+ C[Exp(-DT,)]+ E[Exp(-FT,)] (IV.2)

T, =12593x T,
A =1,16145; B = 0,14874; C = 0,52487

D =0,77320; E=2,16178; F = 2,43787

F.: Fator dado pela expressao:

F. =1-0,2756w +0,059035u +k Iv.3)

1, : Momento de dipolo reduzido, dado por:

n
~1313— 1
He VT

0,5
oTc)

V.: Volume critico (cm?*/mol);
K: correcdo para gases altamente polares;

T: temperatura critica (K);
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Densidade

Para a estimativa da densidade do vapor de dgua empregou-se a equagao cubica de

Redlich-Kwong:

RT a
P= BRVZ: 2
V-b V- +ubv+wb

onde:

0.08664RTc  0.42748R*Tc>

v=1,w=0; b= ; 7
Pc PcT”

Calor Especifico

(IV.4)

O calor especifico do vapor de dgua foi determinado pela expressao seguinte (REID,

1987), admitindo que o mesmo comporte-se idealmente:

%:A+BT+CT2+DT‘2

A =3470
B = 1,450E-3
C=0,0

D =0,121E-5

IV.5)
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Condutividade térmica

A avaliagdo da condutividade térmica do vapor de agua em fun¢do da temperatura

foi conduzida pela seguinte relacao:

A=A+BT+CT*+ DT’ (IV.6)

sendo que os valores dos parametros obtidos em REID, 1987, sao:

A=17341x10"
B =-1,013x10""
C =1,801x10"’
D =-9,100x107"

PROPRIEDADES FiSICAS DA MISTURA OLEO-HEXANO

Viscosidade para a miscela (mistura éleo-solvente)

Admite-se que a viscosidade da miscela comporte-se com a concentracao de hexano

em acordo com a expressﬁo:

n = exp[A+B/(X+C)] (IV.7)
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Os coeficientes A, B e C sdo admitidos dependentes da temperatura em acordo com

expressoes polinomiais do tipo da mostrada abaixo para o coeficiente A:

A=AT+A T +A T +A,T* (Iv.8)

Os dados de viscosidade mostrados na Tabela IV.3 foram submetidos as equagdes
(IV.7) e (IV.8) e com o auxilio de um programa otimizador pelo método Simplex (NETO,

1995), encontrou-se os valores de seus parametros.

Tabela IV.3. Viscosidade das solugdes de oleo de soja refinado — hexano (Adaptado de
ERICKSON, 1987).

Viscosidade (centipoises)

Hexano, 0°C 10°C 25°C 40°C
wt%

0,00 172,9 99,7 50,09 28,86
11,45 49,03 31,78 18,61 11,95
20,69 21,88 15,40 9,88 6,68
30,80 10,34 7,83 5,43 3,81
39,96 5,69 4,48 3,26 2,44
50,79 3,15 2,57 1,97 1,52
59,70 2,04 1,70 1,34 1,12
78,39 0,91 0,80 0,67 0,56
84,56 0,72 0,64 0,54 0,46
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Densidade da Miscela

A densidade da miscela ¢ calculada tomando-se a média entre a densidade do 6leo
puro e do hexano puro, ponderadas pelas concentra¢des desses dois componentes. O modo
como se estima as densidades para cada um dos componentes, quando puros, ¢ mostrado a

seguir.

Densidade do Oleo Puro:

Na Tabela 1V.4 apresentam-se dados de densidade do 6leo de soja sob diferentes
temperaturas. Esses dados foram submetidos a um programa Simplex para otimizagdo de

parametros, sendo obtida uma expressao como a seguinte:

Pirs =1.11968 —0.678202x10°T (g/cm?) (Iv.9)

Tabela IV.4. Densidade do o6leo de soja em algumas temperaturas (Adaptado de

ERICKSON, 1987).

Densidade (g/ml)
Temperatura Magne e Skau (1945) Johnstone et al. (1940)
-10,0 0,9410 -
0,0 0,9347 -
10,0 0,9276 -
25,0 0,9175 0,9171
37,8 - 0,9087
40,0 0,9075 -
50,0 - 0,9004
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Densidade do Solvente

A densidade do solvente ¢ determinada pela Equagdo de Racket (SMITH, 1996),
admitindo-o como liquido saturado. A equacdo de Racket, que fornece volumes molares, ¢

da forma:

Vsat — Vch(l—TV)0‘2857 (IV]O)

Onde: V.: volume critico; Z,: fator de compressibilidade critica; T,: temperatura reduzida.

Salienta-se que a Equagdo.(IV.10) fornece volumes molares e que a densidade ¢

obtida invertendo-se esse volume e multiplicando o resultado pelo peso molecular.

Densidade da Miscela

A densidade ¢ calculada fazendo-se uma média ponderada entre as densidades do

solvente e do 6leo:

Pric = XsowvPsorv + (1= Xsory WPsieo (IV.11)

Onde X1y € a fracdo massica do solvente na mistura 6leo-solvente (miscela).
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Calor Especifico da Miscela

O calor especifico da miscela foi determinado, como a densidade, tomando-se uma
média entre os calores especificos do 6leo e do hexano, ponderados por suas fragdes
massicas. Os calculos dos calores especificos para os componentes puros sao detalhados a

seguir.

Calor Especifico do Oleo Puro:

Os dados apresentados na Tabela IV.5 foram submetidos a expressdes polinomiais

em fung¢do da temperatura, como se mostra abaixo:

Cp,, = A+BT +CT’ (IV.12)

Tabela IV.5. Calores especificos do 6leo de soja (Adaptado de ERICKSON, 1987).

Temperatura (°C) Calor Especifico ( cal/g °C)

1,2 0,448
19,7 0,458
38,6 0,469
60,9 0,479
70,5 0,490
80,4 0,493
90,4 0,504
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100,4
120,8
141,3
161,9
182,7
200,1
250,5

0,508
0,527
0,531
0,550
0,567
0,594
0,621

Calor Especifico do Hexano:

O calor especifico do hexano foi determinado por uma equacao similar a Equacao

(IV.12):

Ci* = A+BT +CT?

Os parametros A, B e C foram obtidos em PERRY (1990):

A=1,7212x10°
B =-1,8378x10?
C =0,38734

CP =X, Ol + (- X, )l

— “* Hex

(IV.13)

(IV.14)
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Condutividade Térmica do Hexano Liquido:

Utilizou-se a equagao do Método de Latini, cuja é apresentada por:

A= Tr)o’38 (IV.15)
- T

//LL
Onde:
AL = condutividade térmica de liquidos W /(m . K)
Tb = temperatura normal de ebuli¢do (a 1 atm), K
Tc = temperatura critica, K

M = peso molecular, g / mol

Tr=T/Tc
4o A°Th
MPTe"

os parametros A*, a, B e y foram obtidos em REID (1987):

A*=0,0361
a=12

£ =10

y =0,167
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Condutividade Térmica da Miscela:

Para o 6leo puro empregou-se uma condutividade térmica média entre (4 e 187°C),
em acordo com SINGH e HELDMAN (1993): 0,169 W/(m.s). A condutividade térmica
para a miscela foi determinada, novamente através de uma média ponderada entre as

condutividades do 6leo e do hexano:

CDT = XCDTH +(1- X)CDTol (Iv.16)

IV.3.3 Predicao de Coeficientes Globais de Troca Térmica

A transferéncia de calor do vapor de aquecimento para a mistura dleo vegetal-
solvente em ebulicdo, estd sujeita a varias barreiras, que podem ser agrupadas, como na

equagdo abaixo, para o calculo do coeficiente global de troca térmica.

1
U, =
IR T a7
ho hi_ ho, —(hi*AI) ‘

Onde: hi - coeficiente convectivo interno aos tubos; ho - coeficiente convectivo externo aos
tubos; hij,. - coeficiente convectivo de incrustagdo interno aos tubos; hoi, - coeficiente
convectivo de incrustacdo externo aos tubos; Ag - area externa aos tubos; A; - area interna

aos tubos.
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Os varios coeficientes de transferéncia de calor sdo calculados por expressdes com

forte carater empirico, como se pode perceber no que se segue.

Coeficiente de Transferéncia de Calor Interno aos Tubos:

O coeficiente de transferéncia de calor no interior dos tubos sera calculado,
desprezando-se os efeitos da ebulicdo da miscela, por intermédio de relagdes tedrico-

experimentais dependentes do regime de escoamento:
Regime Laminar:

Seider e Tate (HOLMAN, 1983) propuseram a seguinte equacao:

1

1 0,14 (IV.18)
N = 1,86(Pe2]3(ﬂ—bj
L)\ uw

Regime Turbulento:

Dittus e Boelter (HOLMAN, 1983) propuseram a seguinte expressao:
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0,14
Nu, = 0,023 Re,*® Pr“(ﬁ]

Ky (IV.19)

Onde:
n = 0,4 se o fluido for aquecido,

n = 0,3 se o fluido for resfriado.

As propriedades do fluido s3o avaliadas a temperatura média, exceto pw que ¢

avaliada a temperatura da parede.
O valor de Rep deve ser > 10*;
Pr é a variagdo de 0,7 <Pr<100; ¢

L/D > 60.

Uma sintese de expressoes para o calculo do coeficiente convectivo no interior de
tubos ¢ dada por KREITH, 1996. Esta sintese, que inclui as equagdes anteriores que se

empregou nos calculos do presente trabalho, ¢ mostrada na Tabela IV.6:

O efeito da ebulicdo da mistura 6leo-solvente foi levado em conta no célculo do
coeficiente de troca térmica no interior dos tubos, corrigindo os coeficientes calculados

através das equagoes (IV.18) e (IV.19) em 25%, em acordo com KERN, 1980.
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Tabela IV.6: Resumo das equagdes Tteis para a transmissao de calor por convecgao forcada

no interior de tubos e dutos.

Sistema Equacgao
Dutos longos, liquidos e gases,| Nu,, =186(Re,y PrDy / L) (1, / 1)
escoamento laminar
(Rep <2100, Pr>0,7)
Dutos curtos, liquidos e gases,

escoamento laminar

(100 <RepPrpH/L <1500, Pr>0,7)

Re, PrDy In 1

NuDH = 2,6

1-
Pr™ (Re y; Pr Dy, / L)

Dutos longos, escoamento turbulento,

metais  liquidos, fluxo térmico

constante

(Pr<0,1)

Nupy = 5,0 + 0,025(Re py; Pr)*®

Dutos longos, escoamento turbulento,

metais liquidos, temperatura da

parede constante

(Pr<0,1)

Nutpyy = 4,0 +0,025(Re ; Pr)™®

Dutos longos, liquidos e gases em

escoamento turbulento

( Rep > 6000, Pr > 0,7)

Nupy = 0,023Rels, Pr?

Dutos curtos, liquidos e gases em

escoamento turbulento

(2 <L/Dy<20,Pr>0,7)

Nupy = 0,023[1+ (D, / L) 1Re%S, pro
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Coeficiente de Conveccado Forcada Externo aos Tubos:

Grimson (HOLMAN, 1983) estudou as caracteristicas da transferéncia de calor em
feixes de tubos em linha e em quiconcio e, com base nos resultados de varios

pesquisadores, representou os dados na forma da seguinte equagao:

(IV.4)

Os valores das constantes C e do expoente n sdo apresentados na Tabela I'V.7.

Os valores de C e de n foram correlacionados com os adimensionais (S,/d) e (Sy/d),
que relacionam, respectivamente, as distancias entre tubos, normal e perpendiculares a

corrente fluida, com o didmetro externo dos tubos.
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Tabela IV.7 - Correlagdo de Grimson para a transferéncia de calor em feixes de tubos com

10 ou mais fileiras (HOLMAN, 1983).

Sn/d
1,25 1,5 2 3
Sp/d C n C n C n C n
Em linha

1,250 0,386 0,592 0,305 0,608 0,111 0,704 0,070 0,752

1,500 0,407 0,586 0,278 0,620 0,112 0,702 0,075 0,744

2,000 0,464 0,570 0,332 0,602 0,254 0,632 0,220 0,648

3,000 0,322 0,601 0,396 0,584 0,415 0,581 0,317 0,608

Quicodncio
0,600 - - - - - - 0,236 0,636
0,900 - - - - 0,495 0,571 0,445 0,581
1,000 - - 0,552 0,558 - - - -
1,125 - - - - 0,531 0,565 0,575 0,560

1,250 0,575 0,556 0,561 0,554 0,576 0,556 0,579 0,562

1,500 0,501 0,568 0,511 0,562 0,502 0,568 0,542 0,568

2,000 0,448 0,572 0,462 0,568 0,535 0,556 0,498 0,570

3,000 0,344 0,592 0,395 0,580 0,488 0,562 0,467 0,574
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IV.4 CONCLUSAO DO CAPIiTULO IV

Neste capitulo foi apresentada a estrutura geral do programa computacional
elaborado para o célculo da evaporacdo da mistura 6leo de soja-hexano em regime
transiente, bem como os calculos para a determinagdo de propriedades fisicas do dleo de
soja, do hexano e da miscela e também a determinagdo do coeficiente global de troca

térmica, que fazem parte de sub-rotinas do programa principal.

Algumas correlagdes importantes para os calculos do programa, como os
mecanismos e correlagdes para as transferéncias de calor na ebuli¢do e na condensacao ¢ as
correlagdes para a transferéncia de calor por convec¢ao encontram-se nos apéndices C e D,

respectivamente.

Em razdo do equilibrio termodindmico admitido na modelagem matematica,
capitulo III, sabendo-se a concentragcdo da mistura, sabe-se também sua temperatura e, em
conseqiiéncia, sua entalpia. Em suma, a temperatura de ebulicio da mistura tem uma
dependéncia com a concentragdo € com a pressdo. Esta temperatura pode ser determinada
de varias maneiras, embora a mais exata seja a experimental, conforme HELDMAN

(1992).

Visando uma melhor performance para o programa elaborado, estudou-se outra
forma de calcular a temperatura de ebuligdo da mistura, visando minimizar erros e tornar
mais proximo a realidade, levando em consideracdo os principios que envolvem o
equilibrio termodinamico para essa predicdo, o método de contribuicdo de grupos —

UNIFAC.

O equilibrio liquido-vapor, bem como o método UNIFAC e as caracterizagdes dos

fluidos envolvidos serdo melhor apresentados no capitulo V.
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CAPITULO V : EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA OLEO
DE SOJA/HEXANO

V.1 INTRODUCAO

Diversos processos que t€ém importancia industrial, como a destilagdo, a absorcao e
extracdo, colocam em contato duas fases que ndo estdo em equilibrio. A velocidade com
que uma espécie quimica ¢ transferida de uma para outra fase depende do grau de
afastamento do sistema em relagdo ao equilibrio e, por isso, o tratamento quantitativo
destes processos de transferéncia exige o conhecimento dos estados de equilibrio do

sistema.

Os critérios termodinamicos do equilibrio entre as fases exprimem-se em termos de
propriedades especiais; a termodinamica também fornece equagdes que relacionam estas
propriedades as composi¢des das fases, a temperatura e a pressdo. Por este motivo, a

relacdo entre os critérios de equilibrio e a realidade fisica ¢ feita principalmente mediante o
coeficiente de fugacidade ¢; no caso de fases vapor e o coeficiente de atividade y; no caso

das fases liquidas.

Os problemas industriais envolvem, em grande maioria , apenas as fases liquidas e
vapor, embora se encontrem, as vezes, sistemas vapor-solido. Na resolucdo de muitos
problemas em engenharia sdo necessarias relagdes do equilibrio liquido-vapor (ELV).
Muitas vezes, os dados precisos podem ser diretamente medidos, e freqiientemente o sdo,
mediante experiéncias programadas. Estas medidas, porém, mesmo com sistemas binarios,
sdo dificeis e se tornam crescentemente tediosas a medida que o numero de componentes
aumenta. E esse um estimulo a aplicagdo da termodinamica ao calculo das relacdes de
equilibrio de fases. A termodinamica, no entanto, ndo gera dados; fornece somente a
estrutura matematica que possibilita a otimizagdo de quaisquer dados que sejam
conhecidos. Ela constitui a base da correlacdo sistematica, da extensdo, da generalizagdo,

da estimativa e da interpretagdo de dados. Além disto, ela fornece os meios mediante os
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quais as previsoes das diversas teorias da fisica molecular e da mecanica estatistica podem

ser aplicadas para fins praticos.

V.2 EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR

A base termodindmica para a solu¢do do problema do equilibrio liquido-vapor ¢
dada por um critério de equilibrio, baseado na igualdade dos potenciais quimicos através

das fases em equilibrio:

nh=p (i=1,...N) (V.1)

O mesmo critério pode ser expresso em termos das fugacidades:

fl'=f¥  (i=1,...N) (V.2)

A fugacidade da fase liquida ¢ funcao da temperatura T, da pressao P e das N-1

fragdes molares independentes na fase liquida x;j; da mesma maneira, a fugacidade da fase

vapor ¢ funcao da temperatura T, da pressao P, e das N-1 fragdes molares independentes na

fase vapor y;. Entdo, de acordo com a regra das fases, as 2N varidveis estdo relacionadas

pelas N equagoes representadas por (V.2). Portanto, N variaveis devem ser especificadas na

formulacdo de um problema de equilibrio liquido-vapor, para poder calcular as outras N
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variaveis usando as N rela¢des disponiveis. Normalmente, as N varidveis sao especificadas
fixando T ou P e as composi¢des da fase liquida ou vapor. Por isso, a maior parte dos

calculos de equilibrio liquido-vapor cai em uma das seguintes categorias:

a) Dados P e xj, calcular T e yj.
b) Dados T ¢ x;, calcular P e y;.
c¢) Dados P e yj, calcular T e x;.

d) Dados T e yj, calcular P e x;j.

Os primeiros dois casos sdo chamados de célculos de ponto de bolha, enquanto os
dois ultimos sdo chamados de célculos de ponto de orvalho. Embora os detalhes dos
procedimentos de calculo sejam diferentes, todos eles partem da mesma formulagdo

matematica.

A abordagem ''gamma-phi':

O procedimento normal ¢ representar as fugacidades da fase liquida usando o

coeficiente de atividade e uma fugacidade de referéncia:

x.f0 (V.3)

i

fi=y

e as fugacidades da fase vapor usando o coeficiente de fugacidade:
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£ =Yy V4

Considerando a fase vapor ideal, onde s constard vapores de hexano, o critério de

equilibrio (V.2) pode ser re-escrito como:
(V.5)

yiP= xiyif)isat

Onde o y; serd calculado pelo método de contribuicao de grupo — UNIFAC, utilizando o

codigo Fortran TML-VLE (Stragevitch, 1997), e o P> pela equagdo de Wagner.

Equacao de pressao de vapor de Wagner:

1n§=Ti[A(1—T,)+B(1—Tr)L5 +C(1-T.) +D(1—T,)6]

c r

Onde,

e P usa-se nas unidades de P..
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V.3 METODO UNIFAC

Nas tltimas décadas, o grande objetivo dos estudiosos da teoria das solucdes tem
sido desenvolver métodos para prever numericamente valores do coeficiente de atividade
em termos de propriedades que tenham significancia molecular e que possam ser calculados
a partir das propriedades dos componentes puros. A fim de cumprir esse objetivo, varios
modelos foram desenvolvidos. Conforme consta no trabalho de GMEHLING (1993), para a
descricdo de sistemas ndo-eletroliticos, modelos g" ou equagdes de estado podem ser
aplicados usando somente dados binarios. Dados experimentais sdo normalmente escassos.
Neste sentido, 0 método de contribui¢do de grupos como o UNIFAC pode ser aplicado com
muito sucesso. Estes métodos foram desenvolvidos para prever o equilibrio liquido-vapor
de maneira que os parametros de interagdo de grupos foram ajustados, principalmente, a
partir de dados experimentais do equilibrio liquido-vapor armazenados no Dortmund Data
Bank. Com ajuda destes métodos ¢ possivel obter resultados confidveis para o equilibrio
liquido-vapor, inclusive para os pontos azeotropicos. Entretanto, resultados ruins sao
geralmente obtidos quando estes métodos sdo usados na predicdo do coeficiente de
atividade em diluic¢do infinita, y”, calores de mistura, ou sistemas com componentes muito
diferentes em tamanho. Isto ndo ¢ surpresa uma vez que os dados de equilibrio liquido-
vapor normalmente cobrem somente a faixa de concentracdo de 5 — 95% em moles,

conforme PARAISO (2001).

A modelagem matematica usada na estimativa do coeficiente y ¢é apresentada a

seguir.

O método UNIFAC admite que o logaritmo do coeficiente de atividade do
componente da solugdo ¢ igual a soma dos logaritmos de duas contribuigdes. A primeira,
denominada de combinatorial (C) , é devido as diferengas no tamanho e forma das
moléculas na mistura, e também ¢ conhecida como entropico. E a segunda, denominada
residual (R), ¢ devido as energias de interagdo entre as moléculas, sendo que ¢

acompanhada por liberagdo ou absor¢do de calor, também ¢ conhecida como parte
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entalpica. Neste sentido, a relagdo matematica entre o coeficiente de atividade e as

contribui¢des ¢ da seguinte forma

Iny, =Iny’ +Inyf (V.6)

i

Parte combinatorial :

- Z 0. ) V.7
Iny¢ =lnﬂ+— InL4] —2y x [
]/l xi 2 ql ¢l i : ; JJ
fracdo de volume,
V.X.
s
- J7J (V.8)
fracdo de massa,
91' — Z:Qixi
q,y;
I I (V.9)
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L=2(-q)-r+1 (V-10)
2

volume do mol i,

v, :ZUIiRk (V.11)
k

Onde:
V' - nimero de atomos (exceto H) presentes no grupo k na molécula i

area do mol 1,

4, =200, (v.12)
k

Volume e area do grupo k,
V k (V.13)

w

k:

15,17
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0 - Ak (V.14)
£ 2,5%10°
A parte residual pode ser obtida usando-se as seguintes equagoes:
Inyf =Zu,’;[lnl“k —lnl"k’] (V.15)
k
onde:

I'k — coeficiente de atividade residual do grupo k na solugao

I\ — coeficiente de atividade do grupo k na substdncia pura. Sdo

determinados pela seguinte expressao:

_ _ _ Hml//km
InT, =Q,| 1 ln[z Hml//mkj ;—z ow_ (V.16)

m

sendo a fragdo de area do grupo m na fase liquida, 6,, e a fragdo molar do grupo m na fase

liquida, X, sdo dados pelas seguintes equagdes:

0.X, (V.17)
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comp.

d.0X,
X, =i (V.18)

220X
i

A fim de permitir uma melhor descricdo do comportamento real do coeficiente de
atividade o parametro i, ¢ colocado como fun¢do da temperatura através da seguinte

equacao:

(_a j (V.19)
l)”mn = eXp -

Sendo:

amn 0 parametro de interagdo UNIFAC entre os grupos n e m, em K;

T a temperatura do sistema em K.

A introducao do método UNIFAC no modelo requer que se leve em consideracao os
compostos que compdem o 6leo de soja bruto. Conforme ja mencionado no capitulo II, o
6leo de soja é composto por diversos componentes, sendo que em torno de 96% do total ¢
formado de 4cidos organicos saturados e insaturados, denominados de 4cidos graxos. A
parte restante ¢ formada por tragcos de metais e componentes de estrutura complexa como os
esterois, tocoferois, esqualenos e acidos graxos livres. Todas estas estruturas obviamente

interferem, individualmente, nas propriedades fisico-quimicas da solug¢ao (miscela).
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Mas, devido a quantidade relativamente pequena e também as estruturas complexas
dos outros componentes presentes no 6leo, neste trabalho considerar-se-a, para efeito de
calculo dos coeficientes de atividade, apenas um triglicerideo formado pelos radicais

(acidos graxos) oleico e linoleico.

Esta caracterizacao do 6leo de soja sera melhor apresentada na se¢do seguinte.

V.4 CARACTERIZACAO DOS COMPONENTES

V.4.1 Oleo de Soja

Os Oleos vegetais sdo substancias liquidas de origem vegetal, insoliveis em
agua, e que consistem predominantemente de ésteres gliceridicos de acidos graxos, ou
triacilglicerois. Estruturalmente, um triacilglicerol ¢ o produto da condensagdo de uma
molécula de glicerol com trés moléculas de acidos graxos, gerando trés moléculas de agua e
uma molécula de triacilglicerol. Qualquer acido graxo nao esterificado ¢ dito acido graxo

livre (PINA, 2001).

Além de triacilglicerdis e acidos graxos livres (AGL), presentes em maior
quantidade, todos os 6leos contém uma pequena quantidade de mono e diacilglicerdis,
pigmentos, esterois, tocoferdis, fosfatideos e proteinas. Segundo SWERN (1964), nos 6leos
vegetais brutos, esses componentes representam menos que 5% da sua composicdo, € nos

oleos vegetais refinados, menos que 2%.

Contudo, os triglicerideos representam em média 96% da composi¢do do o6leo de
soja. Cada triglicerideo contém trés radicais representados pelos acidos graxos. No
Apéndice A serdo melhor detalhados os acidos graxos que fazem parte da estrutura dos

triglicerideos presentes no 6leo de soja.
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Para a representagao do 6leo de soja, no método de contribui¢do de grupos, optou-se
por caracterizar apenas um triglicerideo, tendo como radicais dois acidos graxos Oleico e
um Linoléico. A partir da composi¢do em acidos graxos, foi possivel determinar a massa
molecular média do triglicerideo adotado. A estrutura do triglicerideo que representa o 6leo

de soja aparece na Figura V.1.

¢ n
|
H,C— O — C—(CH),— C— C— (CH,),—CH,

i B
HC —0 —C —(CH,), —C=—C —(CH,),—CH,

i

H,C—O0—C— (CH,), [HG—=CH—CH,]; (CH,) 5 CH,

Figura V.1: Triglicerideo que representa o 6leo de soja (OOLi — PM: 883,43 g/mol)

V.4.2 Hexano

Hexano ¢ o nome do solvente usado comercialmente para extrair o 6leo da soja

floculada que entra no extrator.
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Esse solvente ndo ¢ composto pelo n-hexano puro, mas por uma fragdo de petroleo
que consiste principalmente de uma mistura de hidrocarbonetos saturados de seis atomos de

carbono. A estrutura que representa o hexano ¢ mostrada na Figura V.2.

H,C-C-C-C-C-CH,

Figura V.2: Molécula de hexano (PM: 86,178 g/mol)

V.4.3 Mistura Binaria

Tendo a mistura de 6leo de soja e hexano, formam-se cinco grupos distintos: CH3,
CH2, H2CCOO, HCOO e HC=CH. A Tabela V.1 mostra os parametros do método
UNIFAC, com base em GMEHLING (1982).

Do triglicerideo considerado, percebe-se pelas formulas moleculares apresentadas,

que existem cinco grupos estruturais bem definidos em cada um deles.

112



CAPITULO V : EQUILIBRIO LIQUIDO-VAPOR DO SISTEMA OLEO DE SOJA/HEXANO

Estes grupos sdo considerados a base para a utilizacdo no método UNIFAC. A
determinacdo dos coeficientes de atividade do hexano e dos acidos graxos, envolvidos na
mistura, requer um conjunto de parametros que serdo usados pelo método UNIFAC

conforme visto anteriormente. A seguir, esses parametros sao apresentados, na Tabela V.1.

Tabela V.1 — Parametros do método UNIFAC. (GMEHLING, 1982)

Molécula Grupo |Sub grupo Vi Rk Qk
CH3 1 1 3 0,9011 0,848

CH2 1 2 40 0,6744 0,54

Oleo |H2CCOO 11 23 2 1,6764 1,42
de HCOO 12 24 1 1,242 1,188
Soja HC =CH 2 6 4 1,1167 0,867
CH3 1 1 2 0,9011 0,848

Hexano CH2 1 2 4 0,6744 0,54

A seguir serdo apresentados alguns resultados obtidos. Os célculos foram realizados

através de um programa computacional de STRAGEVITCH (1997).

V.5 RESULTADOS OBTIDOS

Como mencionado anteriormente, para a realizacdo do célculo foi utilizado o cédigo

Fortran TML-VLE (Stragevitch, 1997).

Utilizando-se dados experimentais de SMITH e WECHTER (1950), apresentados
na Tabela V.2, montou-se seis conjuntos de dados, variando a temperatura de ebuli¢do de :
348 K, 358 K, 368 K, 378 K, 388 K e 393 K. A partir disso o programa calculou as

pressdes (mmHg) e os desvios médios. Estes resultados serdo apresentados a seguir, nas

Tabelas de V.3 a V.9.
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Tabela V.2. Pressoes de vapor das solugdes de 6leo de soja — hexano (Adaptado de SMITH

e WECHTER, 1950).

Temp. °C 75,0 85,0 95,0 105,0 1150 120,0
Conc. Hexano (F. molar) Pressao Absoluta (mmHg)

0,02 12 15 19 22 28 29
0,04 24 30 37 45 54 59
0,06 36 45 55 68 81 88
0,08 47 60 73 90 108 117
0,10 58 75 92 113 135 146
0,12 70 90 111 136 162 175
0,14 81 105 129 158 189 205
0,16 93 120 148 181 218 238
0,18 104 135 166 205 249 272
0,20 116 150 185 229 281 308
0,22 127 165 203 254 310 345
0,24 138 180 221 278 341 382
0,26 150 195 241 303 373 421
0,28 162 210 261 330 409 460
0,30 173 225 281 359 444 499
0,32 185 240 303 388 481 539
0,34 197 255 325 420 521 582
0,36 208 270 348 451 561 623
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Tabela V.3. Conjunto de dados numero 1 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
12,00 6,36 5,64 348,15 0,9799 0,00 0,00
24,00 13,01 10,99 348,15 0,9595 0,00 0,00
36,00 19,60 16,40 348,15 0,9399 0,00 0,00
47,00 26,77 20,23 348,15 0,9192 0,00 0,00
58,00 33,90 24,10 348,15 0,8993 0,00 0,00
70,00 41,25 28,75 348,15 0,8794 0,00 0,00
81,00 48,84 32,16 348,15 0,8595 0,00 0,00
93,00 57,01 35,99 348,15 0,8388 0,00 0,00

104,00 65,09 38,91 348,15 0,8190 0,00 0,00
116,00 72,80 43,20 348,15 0,8007 0,00 0,00
127,00 82,49 44,51 348,15 0,7785 0,00 0,00
138,00 91,78 46,22 348,15 0,7580 0,00 0,00
150,00 100,98 49,02 348,15 0,7384 0,00 0,00
162,00 110,61 51,39 348,15 0,7186 0,00 0,00
173,00 120,75 52,25 348,15 0,6985 0,00 0,00
185,00 131,55 53,45 348,15 0,6779 0,00 0,00
197,00 142,22 54,78 348,15 0,6583 0,00 0,00
208,00 153,82 54,18 348,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 36,79
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Tabela V.4. Conjunto de dados numero 2 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
15,00 8,48 6,52 358,15 0,9799 0,00 0,00
30,00 17,34 12,66 358,15 0,9595 0,00 0,00
45,00 26,13 18,87 358,15 0,9399 0,00 0,00
60,00 35,70 24,30 358,15 0,9192 0,00 0,00
75,00 45,20 29,80 358,15 0,8993 0,00 0,00
90,00 55,00 35,00 358,15 0,8794 0,00 0,00

105,00 65,13 39,87 358,15 0,8595 0,00 0,00
120,00 76,02 43,98 358,15 0,8388 0,00 0,00
135,00 86,79 48,21 358,15 0,8190 0,00 0,00
150,00 97,08 52,92 358,15 0,8007 0,00 0,00
165,00 110,00 55,00 358,15 0,7785 0,00 0,00
180,00 122,38 57,62 358,15 0,7580 0,00 0,00
195,00 134,65 60,35 358,15 0,7384 0,00 0,00
210,00 147,50 62,50 358,15 0,7186 0,00 0,00
225,00 161,02 63,98 358,15 0,6985 0,00 0,00
240,00 175,43 64,57 358,15 0,6779 0,00 0,00
255,00 189,66 65,34 358,15 0,6583 0,00 0,00
270,00 205,15 64,85 358,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 44,80
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Tabela V.5. Conjunto de dados numero 3 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
19,00 11,10 7,90 368,15 0,9799 0,00 0,00
37,00 22,71 14,29 368,15 0,9595 0,00 0,00
55,00 34,22 20,78 368,15 0,9399 0,00 0,00
73,00 46,75 26,25 368,15 0,9192 0,00 0,00
92,00 59,19 32,81 368,15 0,8993 0,00 0,00

111,00 72,03 38,97 368,15 0,8794 0,00 0,00
129,00 85,30 43,70 368,15 0,8595 0,00 0,00
148,00 99,56 48,44 368,15 0,8388 0,00 0,00
166,00 113,67 52,33 368,15 0,8190 0,00 0,00
185,00 127,04 57,86 368,15 0,8007 0,00 0,00

203,00 144,07 58,93 368,15 0,7785 0,00 0,00

221,00 160,29 60,71 368,15 0,7580 0,00 0,00

241,00 176,37 64,63 368,15 0,7384 0,00 0,00

262,00 193,20 68,80 368,15 0,7186 0,00 0,00

281,00 210,92 70,08 368,15 0,6985 0,00 0,00

303,00 229,79 73,21 368,15 0,6779 0,00 0,00

325,00 248,44 76,56 368,15 0,6583 0,00 0,00

348,00 268,73 79,27 368,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 49,75
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Tabela V.6. Conjunto de dados numero 4 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
22,00 14,30 7,70 378,15 0,9799 0,00 0,00
45,00 29,27 15,73 378,15 0,9595 0,00 0,00
68,00 44,09 23,91 378,15 0,9399 0,00 0,00
90,00 60,25 29,75 378,15 0,9192 0,00 0,00

113,00 76,28 36,72 378,15 0,8993 0,00 0,00
136,00 92,83 43,17 378,15 0,8794 0,00 0,00
158,00 109,92 48,08 378,15 0,8595 0,00 0,00
181,00 128,30 52,70 378,15 0,8388 0,00 0,00
205,00 146,49 58,51 378,15 0,8190 0,00 0,00
229,00 163,85 65,15 378,15 0,8007 0,00 0,00
254,00 185,67 68,33 378,15 0,7785 0,00 0,00
278,00 206,58 71,42 378,15 0,7580 0,00 0,00
303,00 227,30 75,70 378,15 0,7384 0,00 0,00
330,00 248,99 81,01 378,15 0,7186 0,00 0,00
359,00 271,83 87,17 378,15 0,6985 0,00 0,00
388,00 296,16 91,84 378,15 0,6779 0,00 0,00
420,00 320,21 99,79 378,15 0,6583 0,00 0,00
451,00 346,36 104,64 378,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 58,96
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Tabela V.7. Conjunto de dados numero 5 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
28,00 18,16 9,84 388,15 0,9799 0,00 0,00
54,00 37,17 16,83 388,15 0,9595 0,00 0,00
81,00 55,99 25,01 388,15 0,9399 0,00 0,00

108,00 76,50 31,50 388,15 0,9192 0,00 0,00
135,00 96,86 38,14 388,15 0,8993 0,00 0,00
162,00 117,88 44,12 388,15 0,8794 0,00 0,00
189,00 139,59 49,41 388,15 0,8595 0,00 0,00
218,00 162,93 55,07 388,15 0,8388 0,00 0,00
249,00 186,03 62,97 388,15 0,8190 0,00 0,00
281,00 208,09 72,91 388,15 0,8007 0,00 0,00
310,00 235,79 74,21 388,15 0,7785 0,00 0,00
341,00 262,35 78,65 388,15 0,7580 0,00 0,00
373,00 288,67 84,33 388,15 0,7384 0,00 0,00
409,00 316,23 92,77 388,15 0,7186 0,00 0,00
444,00 345,25 98,75 388,15 0,6985 0,00 0,00
481,00 376,15 104,85 388,15 0,6779 0,00 0,00
521,00 406,70 114,30 388,15 0,6583 0,00 0,00
561,00 439,92 121,08 388,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 65,26
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Tabela V.8. Conjunto de dados niumero 6 (SMITH e WECHTER, 1950).

Pressao (mmHg) Desvio T X Y (1)

Exp. Calc. (K) (1) Exp. Calc.
29,00 20,36 8,64 398,15 0,9799 0,00 0,00
59,00 41,67 17,33 398,15 0,9595 0,00 0,00
88,00 62,78 25,22 398,15 0,9399 0,00 0,00

117,00 85,78 31,22 398,15 0,9192 0,00 0,00
146,00 108,61 37,39 398,15 0,8993 0,00 0,00
175,00 132,17 42,83 398,15 0,8794 0,00 0,00
205,00 156,51 48,49 398,15 0,8595 0,00 0,00
238,00 182,69 55,31 398,15 0,8388 0,00 0,00
272,00 208,59 63,41 398,15 0,8190 0,00 0,00
308,00 233,32 74,68 398,15 0,8007 0,00 0,00
345,00 264,38 80,62 398,15 0,7785 0,00 0,00
382,00 294,17 87,83 398,15 0,7580 0,00 0,00
421,00 323,68 97,32 398,15 0,7384 0,00 0,00
460,00 354,58 105,42 398,15 0,7186 0,00 0,00
499,00 387,12 111,88 398,15 0,6985 0,00 0,00
539,00 421,77 117,23 398,15 0,6779 0,00 0,00
582,00 456,03 125,97 398,15 0,6583 0,00 0,00
623,00 493,29 129,71 398,15 0,6378 0,00 0,00
Desvios médios: 70,03
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V.6 CONCLUSAO DO CAPITULO V

Devido a escassez de dados experimentais para a representacdo do equilibrio
liquido-vapor da mistura 6leo de soja-hexano, optou-se por calcular o mesmo. Como o 6leo
de soja apresenta uma composi¢cdo muito complexa a melhor opc¢do foi a caracterizagdo
deste e do n-hexano, para a utilizagdo em um método de contribui¢do de grupos, no caso, o

UNIFAC.

A representacao do oleo de soja foi feita por um triglicerideo, formado por dois
radicais de acido graxo Oleico e um radical do acido Linoléico (OOL1). Esta caracterizagao,
juntamente com a molécula de hexano puro, que ¢ simples, formada por seis atomos de
carbono e quatorze de hidrogénio, apresentou resultados bons, e comprovou que o método

pode realmente ser utilizado.

Deixa-se claro que o equilibrio liquido-vapor da mistura 6leo de soja-hexano, bem
como, o método de contribuicdo de grupos — UNIFAC, ndo fez parte da modelagem
apresentada no capitulo I1I, nem das simulagdes computacionais. O objetivo deste capitulo
neste trabalho, foi de fazer um estudo para uma aplicagdo futura destes conceitos no
programa elaborado. Pretende-se substituir a sub-rotina que calcula a temperatura de
ebulicdo da mistura pelo método de contribui¢do de grupos para uma otimizagdo do

Processo.

No proximo capitulo sera apresentada a simulagdo computacional do programa que
calcula o processo de evaporacao do 6leo de soja-hexano em regime transiente, bem como
os efeitos calculados no teor de miscela efluente do sistema de evaporagao pelo método de

sensitividade paramétrica.
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CAPITULO VI: SIMULACAO COMPUTACIONAL DO PROCESSO
DE EVAPORACAO DA MISCELA

VI.1 INTRODUCAO

Esta se¢do visa apresentar um procedimento para analisar adequadamente o
desempenho da operacdo de evaporagdo da miscela. Evidentemente, nesse procedimento
ocorrera a fixacdo de algumas varidveis do processo para a determinagdo de outras

variaveis.

V1.2 SIMULACAO COMPUTACIONAL

O programa simulador foi construido em linguagem FORTRAN, empregando-se o
software Visual Fortran 6.1 da Compac. Este programa, a partir de informacdes tais como
temperatura, pressdo e concentracdo de alimentagdo, assim como de quais sdo o0s
componentes envolvidos, calcula propriedades termodinamicas tais como temperaturas de
ebulicdo, capacidades térmicas e entalpias de misturas. Desse modo, um minimo de

informacdes sdo requeridas, permitindo simulagdes rapidas do processo de evaporagao.

As Equagoes (I11.1), (II1.2) e (III.3) foram aqui integradas pelo método de Euler
com um passo de variacdo no tempo de 1,0 segundo. Com o intuito de se estimar o erro
numérico cometido na avaliacdo do conteudo de 6leo da miscela que deixa o evaporador,
empregou-se um passo de 0,1 segundos para a integragdo e comparou-se os resultados com
os gerados com um passo de 1,0 segundo. Os desvios numéricos maximos na avaliacdao da

fracdo massica de 6leo na miscela efluente, situaram-se abaixo de 0,02 %.
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Na Tabela VI.1 apresentam-se dados operacionais que levam ao estado estacionario

inicial para o sistema de evaporacdo. Nesta mesma Tabela mostra-se ainda intensidades de

perturbagdes impostas a este sistema, a partir deste estado estacionario inicial.

Tabela VI.1: Dados de entrada para operagdo com o sistema de evaporagdo e perturbagdes

as quais se submeteu esse sistema, para a simulagdo apresentada na Figura VI.1.

FATOR VALOR PERT. (%)
Fi (kg/s) 0,5 - 10,0
Ty (k) 320,0 +10,0
X 0,75 +10,0
P; (bar) 0,5 -10,0
Pyap (bar) 3,5 +10,0
Quar (kg/s) 0,045 -10,0

Na Tabela VI.2 aparecem respostas do sistema de evaporagdo, em termos de

temperatura média de ebulicdo e concentracdo de saida para o estado estacionario anterior

as perturbagdes (inicial) e para o novo estado estacionario alcangado apos as perturbagdes.

Na Figura VI.1 apresenta-se a resposta transiente do sistema de evaporagdo, em

termos da fragdo molar de 6leo e da temperatura, na saida do evaporador, apos as

perturbacdes degraus mostradas na Tabela VI.1.
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Figura VI.1: Resposta transiente do evaporador, em termos de temperatura e de

concentracao de 6leo na mistura efluente, apos perturbacdes degraus de 10% nos valores

apresentados na Tabela VI.1.

Tabela VI.2: Respostas para o sistema de evaporagdo no estado estacionario.

T (K) X
INICIAL 367,98 0,8849
FINAL 384,50 0,9423
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Como se pode ver, os comportamentos transientes da temperatura de ebuli¢ao ¢ da
concentracao sao semelhantes, ja que se considera operagdo em equilibrio termodinamico e

estas duas respostas encontram-se “amarradas”.

VI.3 ANALISE DE SENSITIVIDADE PARAMETRICA

Nesta secdo serd explanado o planejamento fatorial referente as simulagdes
realizadas no processo de evaporagao da miscela (de 6leo de soja e hexano), com o objetivo
de descobrir quais sdo as variaveis de maior importancia para o processo, seus efeitos e os
efeitos de interagdo entre estas variaveis. A seguir sera apresentada uma introducao sobre o

método aplicado.

VI1.3.1 PLANEJAMENTO FATORIAL

O planejamento fatorial destina-se a calcular os efeitos das varidveis produzindo,
ao mesmo tempo, alteracdes em todas as variaveis do processo e medindo, estatisticamente,

os efeitos principais e de interagdo entre elas.

O nuimero de experimentos (N) necessarios para um planejamento fatorial completo

¢ determinado pela seguinte expressao:

N = niv"™ (VL1)

onde niv € o nimero de niveis aos quais analisa-se cada uma das varidveis e var € o nimero
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de variaveis submetidas ao planejamento fatorial. Por exemplo, variar-se uma variavel em

menos e mais 10% resulta em 2 niveis (niv = 2) de analise.

CALCULO DE EFEITOS

Para melhor compreensdo do calculo e interpretacdo dos efeitos principais e
secundarios vai-se supor o problema a seguir (BRUNS et al, 1994):
A Tabela abaixo apresenta os resultados de rendimentos médios para uma rea¢do na qual
avalia-se os efeitos da temperatura (1), do tipo de catalisador (2), da concentragdo (3) e do
pH (4). O sinal positivo refere-se ao nivel superior da variavel, enquanto o sinal negativo ao

nivel inferior.

Variaveis:
) (+)
1. Temperatura (° C) 40 60
2. Catalisador (tipo) A B
3. Concentragdo (M) 1,0 1,5
4. pH 7,0 6,0

Pretende-se determinar os efeitos principais e secundarios (interagdo) com os erros

associados em suas determinagdes.
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Tabela VI.3: Valores de um planejamento fatorial com 4 varidveis em dois niveis.

Ensaio

1

10

11

12

13

14

15

16

1

2

3

4

Resposta

54

85

49

62

64

94

56

70

52

87

49

64

64

94

58

73

Para o fator 1 (temperatura) os niveis alternam-se um a um ao longo dos ensaios.

Para o fator 2 (tipo de catalisador) os fatores alteram-se a cada dois experimentos , para o

fator 3 (concentracao) os fatores alteram-se a cada quatro ensaios e o fator 4 (pH) os fatores

alteram a cada oito ensaios. Os sinais para as interagdes entre os fatores (12, 13, 14, 23, 24,
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34, 123, 124, 134, 234, 1234) sao determinados fazendo-se a multiplicagdo entre os sinais

de cada fator.

Os efeitos sao determinados multiplicando-se a transposta da matriz formada pelos
sinais dos fatores, acrescida de uma coluna com sinais positivos, pelo vetor de rendimentos.
Para os ensaios realizados em duplicatas, a estimativa combinada da variancia de

uma observagao individual ¢ dada por:

(V1.2)

onde di ¢ a diferenca entre duas observacdes correspondentes ao i-€simo ensaio.

Num planejamento fatorial 2 * cada efeito ¢ uma combinagdo linear de dezesseis
valores, com coeficientes +1/(2 41 ), ou seja, £1/8. Cada um dos dezesseis valores da
combinagdo linear ¢ a média de dois outros, se os ensaios forem realizados em duplicata.
Para variaveis independentemente distribuidas, a variancia da combinagdo linear pode ser

dada por:

(VL3)

II“
¢

O desvio padrao de um efeito ¢ dado pela raiz quadrada da variancia. O desvio

padrao do rendimento médio global sera de metade do desvio padrdo de um efeito.
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Os valores de efeitos e média obtidos podem, agora, ser expostos com devidos erros

embutidos, conforme Tabela V1.4 a seguir:

Os efeitos de interagdes sdo também determinados. O valor negativo para a
interacdo (temperatura - tipo de catalisador: 12) indica que o efeito da temperatura diminui
com relagdo ao rendimento da reagdo, ao se trocar o catalisador (A) pelo catalisador (B). Os
efeitos calculados para as outras interagdes nao sdo significativos, ja& que os valores

encontrados sdo menores, em valor absoluto, que o erro experimental associado.

Tabela VI.4: Resultados do planejamento fatorial.
Média 67.188

Efeitos principais:

1 (temperatura) 22.85
2 (catalisador) -14.125
3 (concentracao) 8.875
4 (pH) 0.875

Interacdoes de dois fatores:

12 -8.625 13 -0.625
14 0.875 23 -0.625
24 0.875 34 0.375

Interacoes de trés fatores:
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123 0.875 124 -0.125

134 -0.625 234 0.375

Interacdes de quatro  fatores:

1234 0.375

Erro experimental

A execucdo de um procedimento experimental bem definido ¢ essencial para
obten¢do de dados confidveis. Sempre havera uma estimativa de incerteza associada aos
resultados. Para ndo correr o risco de fazer-se inferéncias incorretas € preciso saber como
levar em conta os erros experimentais. Isso € importante ndo s6 na analise do resultado

final, mas também no proprio planejamento do experimento (BARROS NETO et. al, 1996).

Os erros sistematicos podem ser evitados tomando-se a devida atencao na realizagao
do experimento. Por mais que tente-se controlar o processo, algumas fontes de erro sempre
terminam aparecendo. O interessante ¢ que os erros atuam, muitas vezes, de forma

aleatoria. E importante enfatizar que os erros devem ser levados em conta.

Para estimativa do erro pode-se realizar os ensaios em duplicata, e, a partir disto,
avaliar a significancia estatistica dos efeitos. Para tanto a repeticdo deve ser auténtica, em
todas as etapas do processo em estudo, pois o desleixo pode fazer com que os erros

experimentais sejam subestimados. Este desleixo pode fazer com que o erro aparente seja
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menor do que o real. Para impedir que os erros atipicos sejam obrigatoriamente associados
a determinadas combinac¢des de niveis, os ensaios devem ser realizados de forma aleatéria.
Realizando repetigdes em uma dada combinagdo de niveis pode-se obter uma estimativa do
erro experimental nessa combinagdo. O erro ¢ o desvio padrdo amostral, ou seja, a raiz
quadrada da variancia das observagdes da amostra. Através da Equacdo VI.3 chega-se ao

seguinte valor aproximado para o erro experimental do exemplo explicitado neste capitulo:

0.54.

V1.4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Um planejamento fatorial fraciondrio, de resolucdo quatro, em dois niveis foi
aplicado aos seis fatores mostrados na Tabela VI.1. Esses fatores foram variados em 10%
acima e 10% abaixo dos valores centrais mostrados na referida tabela. Para os primeiros

quatro fatores construiu-se um planejamento fatorial completo.

Na Figura VI.2 sdo apresentados os efeitos principais dos seis fatores incluidos no
planejamento. Nesta Figura esses fatores t€ém seus efeitos principais na fracdo massica em
oleo da miscela efluente do evaporador, apresentados ao longo do tempo. Vé-se que nos
primeiros instantes apos a perturbagdo do estado-estacionario, os efeitos sdo proximos a
zero, sendo que os mesmos crescem progressivamente em valor absoluto até alcancarem

um patamar, por volta de 1000,0 segundos apds as perturbacdes.
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Figura VI.2: Efeitos principais no teor de oOleo da miscela que deixa o sistema de

evaporagao.

Efeito da Vazao de Miscela que entra nos Tubos

O efeito da vazdo de miscela que entra nos tubos do evaporador ¢ apresentado na
Figura VI.2. Como se pode observar, a medida que esse fator ¢ incrementado ha uma queda
no conteudo em 6leo da miscela que deixa o sistema de evaporacao. Este efeito deve-se ao
fato de um aumento na vazdo de miscela levar a uma maior demanda de calor para a

evaporacao e, em conseqiiéncia, proporcionalmente menos solvente ¢ evaporado.
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Efeito da Temperatura da Miscela que entra nos Tubos

Pode-se observar que com o aumento da temperatura da miscela que entra nos
tubos, maior serd a concentragdo de 6leo que deixa o evaporador, pois mais calor estara

disponivel para a evaporacao do solvente.

Efeito da Fracio Massica de Oleo na Entrada do Evaporador

Aumentando a fracdo massica de d6leo na entrada do evaporador, menos solvente

precisara ser evaporado, aumentando assim a concentragdo de 6leo efluente.

Efeito da Pressao dos Vapores no Topo do Evaporador

O efeito da pressdo dos vapores no topo do evaporador ¢ apresentado na Figura
VI.2. Como se pode observar, a medida que se aumenta este fator ha uma queda no
conteudo em o6leo da miscela que deixa o sistema de evaporagdo. Este efeito decorre do
aumento do ponto de ebulicdo com a pressao. Isto ¢, sob pressdes mais elevadas, uma maior
quantidade de calor sera requerida para o aquecimento da miscela até o ponto de ebuligao.

Em conseqiiéncia, menos calor estard disponivel para a evaporagao.
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Efeito da Vazao do Vapor de Aquecimento

Um aumento na vazdo do vapor de aquecimento da miscela leva a uma pequena
elevacdo no conteudo da miscela que deixa o evaporador. Isto explica-se por certa melhoria
no coeficiente de transferéncia de calor, dominado fundamentalmente pela resisténcia a

transferéncia térmica no vapor de agua de aquecimento.

Efeito da Pressao do Vapor de Aquecimento

Quando se aumenta a pressdo do vapor de agua de aquecimento, pode-se observar
com isso um conseqiiente aumento da concentracdo em oOleo da miscela que deixa o
evaporador. Um aumento na pressao do vapor de agua saturado leva necessariamente a um
aumento em sua temperatura. Como resultado, um maior gradiente de temperatura ¢é
estabelecido entre o vapor e a miscela, fazendo com que mais calor seja transferido e mais

solvente evaporado.
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CAPITULO VI - SIMULAGCAO COMPUTACIONAL DO PROCESSO DE EVAPORACAO

VI.5 CONCLUSAO DO CAPITULO VI

O programa computacional elaborado permitiu simulagdes rapidas e com baixos
erros numéricos (calculados pela diferenca entre os passo de interagdo) para o processo de
evaporacao do solvente em uma unidade de dessolventizacdo do Oleo apds extracao

convencional.

O programa computacional construido permitiu ainda avaliacdes de efeitos para os
fatores influentes na evaporacao. Considerando-se a intensidade das perturbagdes realizadas
e o nivel central dos fatores, o fator fragdo massica de 6leo na entrada foi o que apresentou
o maior efeito. J4 a velocidade de escoamento do vapor de 4gua de aquecimento foi o fator

com 0 menor efeito no teor de 6leo da miscela efluente.

No préximo capitulo, procurar-se-a sintetizar as idé€ias principais do trabalho em

uma conclusdo geral, apresentando sugestoes e recomendagdes para trabalhos futuros.
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CAPITULO VII: CONCLUSOES E SUGESTOES

VIL.1 CONCLUSOES

O objetivo do trabalho foi de desenvolver um modelo dinamico efetuando analises
de sensibilidade paramétrica para um evaporador tipico da industria de extracao de o6leos
vegetais, visando a otimizagdo deste processo, ou seja, a recuperagdo maxima de solvente e

0 consumo minimo de energia.

Na busca desse objetivo, dificuldades especificas foram encontradas, como a falta
de dados de equilibrio experimentais e as caracteristicas especiais dos materiais envolvidos
na etapa de evaporagdo do hexano. No entanto, o modelo previsto no objetivo foi
desenvolvido para o sistema de evaporagdo (segundo estagio) de uma planta convencional
de extracdo de 6leo de soja. E a partir disso, elaborou-se um programa computacional que

pudesse predizer os principais efeitos para os fatores influentes no processo de evaporagao.

O software elaborado permitiu simulagdes rapidas e com baixos erros numéricos
(calculados pela diferenga entre os passo de interagdo do mesmo programa) para o0 processo
de evaporagdo do solvente em uma unidade de dessolventizagdo do dleo apds extragdo

convencional.

O programa computacional construido permitiu ainda avaliacdes de efeitos para os
fatores influentes na evaporacao. Considerando-se a intensidade das perturbagdes realizadas
e o nivel central dos fatores, o fator fragdo massica de 6leo na entrada foi o que apresentou
o maior efeito. J4 a velocidade de escoamento do vapor de 4gua de aquecimento foi o fator

com o0 menor efeito no teor de 6leo da miscela efluente.

Elevagbes na intensidade da vazdo de miscela, tdo bem como redugdes na
temperatura e no teor de 6leo desta corrente que chega ao evaporador levam a redugdo no

teor de 6leo da mistura efluente, caso esse processo nao esteja devidamente controlado.
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CAPITULO VII: CONCLUSOES E SUGESTOES

Ao se projetar um sistema de controle para o teor de 6leo a saida do evaporador, a
pressao no topo, assim como a pressao do vapor de aquecimento, sao fatores manipulaveis

para que se alcance este fim.

Para finalizar, conclui-se que o assunto pesquisado pode auxiliar a realizagdo de

futuros trabalhos na area de otimizagao do processo de evaporacao de dleos vegetais.

VIL.2 SUGESTOES

O assunto desenvolvido ndo esgota as possibilidades de futuros trabalhos que
busquem o aperfeicoamento de uma planta convencional de extracdo de oleo de soja, em

termos de economia no consumo de energia e de hexano.

Muito embora, as simulacdes com o programa computacional elaborado tenham
fornecido respostas coerentes, a confiabilidade de tais respostas pode ser incrementada ao
introduzir-se modelos de propriedades termodindmicas (entalpia, volume, temperatura de

ebulicdo, etc.) mais rigorosos que os aqui empregados.

Sugere-se que modelos, que tratam a mistura 6leo vegetal-solvente como uma
solucdo nao ideal, sejam empregados, e também que experimentos sejam conduzidos em
um evaporador para que o modelo matematico admitido tenha sua validade verificada na

pratica.
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APENDICE A: A SOJA

A soja € uma planta herbacea pertencente a familia das Leguminosas. Sua semente
nao possui amido ou possui em pequenissima quantidade, mas ¢ muito rica em substancias

protéicas e graxas.

A.1. COMPOSICAO DA SOJA

A soja ¢ composta de proteinas, agua, 6leo, cinzas e carboidratos. A Tabela (A.1)
abaixo mostra uma composi¢do média da soja cultivada nas regides Sul e Sudeste deste

pais.

Tabela A.1: Composi¢ao média da soja cultivada nas regido Sul e Sudeste do Brasil.

Componentes Percentagem (%)
Proteina 37
Carboidratos 28.3
Oleo 20
Agua 10
Cinzas 4.7
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A.1.1. PROTEINAS

Os aminoacidos constituintes das proteinas que compdem a soja serdo apresentadas

pela Tabela (A.2) a seguir.

Tabela A.2: Composi¢ao média dos aminoacidos contidos nas proteinas da soja.

Adaptado de ERICKSON (1995).

Aminoacidos

Alanina
Arginina

Acido Aspartico
Cistina
Metionina
Histidina
Isoleucina
Leucina

Glicina

Acido Glutanico
Fenilalanina
Prolina

Lisina

Percentagem média (%)

4.225

7.450

12.625

2.150

1.950

2.650

4.200

6.875

4.075

18.925

5.300

4.850

5.775
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Serina
Treonina
Triptofano
Tirosina

Valina

4.750

4.000

1.325

3.900

4.575

Outros constituintes das proteinas sdo os inibidores. Estes inibidores sdo as tripsinas

que constituem cerca de 0.4 % das proteinas . As tripsinas sdo compostas por quatro

radicais ligados a unidade principal. A Tabela (A.3) demonstra os nomes dos inibidores de

acordo com os radicais presentes.

Tabela A.3: Isoflavonas da soja. Adaptado de ERICKSON (1995).

Isoflavonas
Geinistein
Genistin
Daidzein
Daidzin
Glycetein
Glycetein

b-glucoside

Radical 1
OH
o-glucosyl
OH
o-glucosyl
OH

7-0 o-glucosyl

Radical 2

H

H

H

H

OCH3

OCH3

Radical 3

OH

OH

T T &= =

Radical 4

OH

OH

OH

OH

OH

OH
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A.1.2. CARBOIDRATOS

Dentre os carboidratos presentes na soja encontram-se os monossacarideos,
oligossacarideos e polissacarideos. Na Tabela (A.4) relaciona-se os agucares presentes na

soja.

Tabela A.4: Carboidratos presentes na soja.

Actcares Percentagem média (%)

Monossacarideos

Glucose Tragos
Oligossacarideos

Sucrose 20.14
Raffinose 14.49
Stachyose 16.25
Polissacarideos

Arabinan 3.50
Arabinogalactan 28.27
Acidic Polysaccharides 17.30
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A.1.3. OLEO

Conforme MARQUEZAN e GUZMAN (1988), os 6leos e gorduras sdo contituidos
principalmente de ésteres de glicerol, denominados glicerideos e, em menor quantidade de
uma fragdo nado-gliceridica. Os oleos vegetais nao refinados contém triglicerideos,
fosfatidios, esterol, hidrocarbonetos, tocoferois, acidos graxos livres, vitaminas A, D ¢ E e
tracos de metais. A composicdo do o6leo de soja varia em funcdo das caracteristicas

genéticas, técnicas, culturais e do meio ambiente onde € cultivada a soja.

ACIDOS GRAXOS PRESENTES NOS TRIGLICERIDEOS

Os triglicerideos representam em média 96% da composicao do 6leo de soja. Cada
triglicerideo contém trés radicais representados pelos acidos graxos. Na Tabela (A.5)
encontra-se os acidos graxos que fazem parte da estrutura dos triglicerideos presentes no

oleo de soja.

Tabela A.5: acidos graxos presentes na estrutura dos triglicerideos que compdem o 6leo de

soja.

Acidos Graxos Peso molecular
Laurico 199.30230
Miristico 228.31576

Palmitico 256.36104
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Estearico 284.40362
Araquidico 312.45160
Oleico 282.39038
Linoleico 280.37444
Linolénico 278.35850
ACIDOS GRAXOS LIVRES

Os 4cidos graxos livres compdem cerca de 0.3-0.7% do 6leo de soja. Na Tabela

(A.6) encontram-se os acidos graxos saturados e insaturados.

Tabela A.6: Acidos graxos livres presentes no 6leo de soja.

Acidos graxos Percentagem média (%)

Saturados

Laurico 0.1
Miristico 0.2
Palmitico 11.7
Estearico 4.1
Araquidico 0.2
Insaturados

Palmitoleico 0.3
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Oleico 23.8
Linoleico 51.8
Linolénico 7.8

O ¢leo de soja ¢ altamente insaturado, classificado como semi-secante, e por iSso

utilizado nas industrias de tintas, vernizes e sabdo.

FOSFATIDEOS

Os fosfatideos nao sao desejaveis no oleo de soja porque escurecem o 6leo. Os
fosfatideos que podem estar presentes no oOleo de soja sdo phosphatidyl choline,
phosphatidyl ethanolamine, phosphatidyl inositol, phosphatidic acid e outros, como
mostrado na Tabela (A.7).

Tabela A.7: Fosfatideos que podem estar presentes no dleo de soja.

Fosfatideos Percentagem média (%)
phosphatidylcholine 35
phosphatidylethanolamine 25
phosphatidylinositol 15
phosphatidicacid 10
Outros 15
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ESTEROIS

Dentre os esterdis existem quatro classes que podem estar presentes no 6leo de soja:
esterdis livres, esterificados, glicolisados ou acilados. Os esterdis representam cerca de

0.5% da composic¢ao do 6leo e os mais importantes estdao representados na Tabela (A.1.8).

Tabela A.8: Esterdis normalmente presentes no 6leo de soja.

Esterol Peso molecular
Ergosterol 396.53768
[-sitosterol 414.59220
Stigmasterol 412.57626
Campesterol 361.52555

TOCOFEROIS

Os tocoferois representam a vitamina E presente no 6leo de soja. A vitamina E € o
mais importante antioxidante biologico lipossolivel. A vitamina E ¢é extremamente
importante e € produzida para ser adicionada a ragdo animal, produtos farmacéuticos, no
setor de alimentos e no setor cosmético. Ela ¢ produzida por indistrias como a BASF
(Alemanha), Hoffmann-La Roche, Rhone-Poulenc (Franga), Eisai (Japdao), ADM e Henkel
(Estados Unidos). Dentre os tocoferdis presentes no 6leo de soja encontram-se o alfa, beta,

gama e delta-tocoferol.
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HIBROCARBONETOS

Os hidrocarbonetos estdo presentes em pequena quantidade no o6leo de soja
representando cerca de 0.014%. A maior parte destes hidrocarbonetos ¢ representado pela

vitamina -caroteno e xantophill.

METAIS

Os metais também estdo presentes em pequena quantidade no 6leo de soja e sdo

normalmente compostos de ferro e cobre.

A.1.4. CINZAS

As cinzas compdem cerca de 4.7% na composicdo da soja. Na Tabela (A.9)

encontra-se a composi¢ao da cinza existente na soja.
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Tabela A.9: Composi¢ao da cinza na soja.

Cinzas Percentagem média (%)
Célcio 9.14
Fosforo 22.43
Ferro 0.34
Sodio 0.20
Potéssio 67.88
Cobre Tragos
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APENDICE B: REVISAO DE METODOS DE SOLUCAO DE EQUACOES
DIFERENCIAIS

Nesta secdo sdo revistos alguns métodos, comumente empregados na solugdo
numérica de equagdes diferenciais ordindrias ou ainda na discretizagdo de equagdo
diferenciais parciais. Entre as varias referéncias com respeito a solucdo de equagdes

diferencias numericamente, sita-se HAMMING, 1973.

B.1 - METODO DE DIFERENCAS FINITAS

O método das diferengas finitas pode ser empregado para as solugdes de problemas
de valor inicial e de problemas de valor de contorno, envolvendo equagdes diferenciais
ordinarias ou parciais. Se aplicado a equagdes diferenciais ordinarias, o método das
diferengas finitas gera equagdes algébricas e se aplicado a equagdes diferenciais parciais

gera equagoes diferenciais ordindrias.

A aplicagdo do método das diferengas finitas pode ser dividida em trés etapas. A
primeira etapa consiste na discretizacdo do dominio da variavel independente, ou seja, em
sua divisdio em subdominios uniformes (subdominios de mesma dimensdo) ou nao
uniformes. A segunda etapa consiste na geracdo de aproximagdes para as derivadas das
variaveis dependentes e, a terceira etapa, na introdugdo destas expressdes de diferengas na

equagdo diferencial que se deseja solucionar.
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B.1.1 - Aproximacio de derivadas por diferencas

Um modo simples de se obter aproximagdes para as derivadas ¢ através da série de
Taylor em torno de um dado ponto. Chamando-se esse ponto de referéncia de x; , pode-se

obter o valor da varidvel dependente y(x;+1) = yj+1 pela seguinte série infinita:

(Xj+1 - XJ) me (Xj“ _ Xj) +y? (Xj+1 _ Xj) oo B0

Yi+1 = Yj + S’j(Xj+1 - XJ) + yJ 21 J 31 J 4!

O valor de y(xj.1) = yj.1 pode ser dado por:

(Xj—l - X_]) s (Xj—l - X_]) N y4 (Xj_l - X_]) o (BZ)

21 ity Y

Yir1 = ¥j -¥i(xj-1 = x5)+ 4

Substituindo-se a diferenca (x;-Xj.1) por h; e multiplicando-se a Expressdo (B.1) por
hj2 e a Expressao (B.2) por h2j+1 e fazendo-se a diferenca entre as expressdes resultantes de

tais multiplicagdes chega-se a seguinte expressao para a derivada primeira:

2 2 2 B.3
~ hiyj + (hj+1)Yj —hji 1y N O[h%hal + hj?’hjz_,_l\] (B3)

. J
¥j= 2 2 2 2
hjhj+1+hjhj+1 hjhj+1+hjhj+1
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Onde: O(w) indica que o erro cometido na aproxima¢ao da derivada tem a ordem de

grandeza w. Esse erro advém do truncamento da série de Taylor.

Em uma malha uniforme tem-se que hj=h para todo o j, de modo que a Expressao

(B.3) passa a assumir a forma:

Yl Y1 2 (B.4)

que ¢ conhecida como aproximagao por diferenga central para a derivada primeira de y.

As Equacdes (B.1) e (B.2) podem ainda ser manipuladas para se obter outras duas

expressoes de diferencgas. Sao elas:

Expressao de diferengas para tras (backward diference):

YTVl (B.5)
h

Expressao de diferengas par frente (forward diference):

) Yi+1—Yj (B.6)

yj ==+ 0(h)
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As Equacgdes (B.1) e (B.2) podem ainda ser utilizadas para se obter expressdes de
diferencgas para a derivada segunda. Desse modo, multiplicando-se a Expressdo (B.1) por h;

e a Expressdo (B.2) por hj+; € somando-se as expressoes multiplicadas chega-se a:

(B.7)

212 3,43
_ DY —(hj+ i)y +hjryjos _g 2oy 2 Mty

J mﬂmﬁﬂiﬁ, P30hyy +h) 7 4lhy, +hy

O termo da derivada terceira de (B.7) ¢ da ordem de h, ou seja, O(h). Entretanto, se
a malha for uniforme, esse termo se anulard e as expressoes para diferencas finitas com
truncamentos anteriores ao segundo e ao terceiro termos apresentardo erros locais de

. . 2 ~ .
truncamento iguais e da ordem de h”, conforme expressao abaixo:

. -2y +V:_ (B8
g = Yi+1 = 4Yj T ¥j-1 + O(hz) )

h2

que ¢ conhecida como aproximagdo por diferencas centrais para a derivada segunda de y.
Se por outro lado, a malha nao for uniforme, os erros serdo apenas aproximadamente da

ordem de h’.

Expressdoes de diferencas finitas para a derivada segunda mais precisas que a
Expressao (B.8) podem ser conseguidas truncando-se a série de Taylor em termos de menor
ordem, todavia, aproximagdes envolvendo mais que trés valores funcionais levam a

equagoes algébricas mais dificeis de serem resolvidas.
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B.1.2 - Métodos de Euler

Considera-se o seguinte problema de valor inicial, com apenas uma unica equagao

diferencial ordinaria de primeira ordem:

y = f(t.y) (B.9)
t=0, Y=Yo

Utilizando-se a aproximacao por diferengas finitas para frente (forward difference)

(Equagao (B.6)) para solucionar a Equagao (B.9) para o instante genérico t;:

A Expressao (B.10) representa o método explicito de Euler aplicado a equacao

y= f(t,y)' Ela permite que se calcule explicitamente o valor de y no instante j+1
conhecido o valor desta fungdo no instante j, com erros da ordem de h’ mesmo que a
funcao f(t,y) seja ndo linear.

Caso se deseje, por outro lado, determinar a solucdo de (B.9) utilizando-se
diferencas finitas para tras (backward difference), em acordo com a Expressdo (B.5), ter-se-

a
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2 .
Yis = ¥j+ D f(tjyje) + o(h ) b=ty —t; (B.11)

A Expressao (B.11) define o chamado método implicito de Euler. Da mesma forma
que para a Expressdo (B.10) (método explicito), o erro ¢ da ordem de h”. Deve-se notar que
para o caso em que a fungdo f(t,y) for ndo-linear, ou mesmo para o caso linear, a menos que
se explicite yj+1, um método apropriado para a solu¢do de equagdes algébricas ndo-lineares

sera necessario.

B.1.3 - Método de Crank-Nicholson

Utilizando-se diferengas finitas centrais de yj+1» para a aproximacdo da derivada de

y (Equagdo (B.9)) no intervalo entre yj+; e yj, chega-se a seguinte expressao:

Yie1 = Yj+ g[f(tj,yj) +1(t5013501) |+ O[], b=t - (B.12)

que possibilita o calculo implicito de yj+; . Este método de resolugdo de equagdes
diferenciais ¢ conhecido como método Trapezoidal ou Método de Crank-Nicholson.
Novamente, o carater implicito do método leva a necessidade de um método de solugao de

equagdes algébricas nao-lineares.
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B.1.4 - Método Modificado de Euler

Um modo distinto de se resolver a equacao implicita (B.12) consiste em se predizer

yj+1 pelo método explicito de Euler (Equagdo B.10). Isto é:

p
yi1 = v+ hf(t,y)) b=t -t (B.13)

h (B.14)
Yi+1 =Y +E|:f(tja}’j)+ f(tj+1,}’§)+1)], h=tj -t

Assim, gera-se um método explicito em dois estdgios do tipo preditor-corretor,

conhecido como método modificado de Euler.

Nas Equagdes de diferengas que se apresentou anteriormente (por exemplo,
Equagdes (B.10), (B.11), (B.12)), a ordem de erro apresentada corresponde ao erro local de
truncamento da série de Taylor. O erro global decorrente do truncamento, ou seja, da
aplicagdo de uma determinada expressao de diferengas, ¢ superior a esse erro local.
Considerando-se a integragdo de y (Equacdo (B.9)) em N-intervalos iguais, a partir do
instante t( ao instante ty , pelo método explicito de Euler (Equagdo (B.10)). O valor de y no

instante final pode ser avaliado por:

N=1 N+1 5 (B.15)
yN=Y0+ 2 (Ynt1—Yn)=Yo+ 2 h f(tn,yn)+NO(h )
n=0 n=0
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Lembrando-se que N= (tx - to)/h chega-se a seguinte expressao:

N-1 s N-1 (B.16)
yN = Yo+ X hf(t.yn) +(ta = to) 1 O(?) = yo+ Thf(tn.ya)+ O(h)
n=0 n=0

que mostra que o erro global de integracao ao se utilizar o método de Euler para integragado
¢ da ordem de h. Na verdade, pode-se mostrar que para todos os métodos de integragao por
diferencas finitas, o erro global tera sempre a ordem do erro local de truncamento menos

um.

B.1.5 - Métodos de Runge-Kutta

Os métodos de Runge-Kutta sdo tipicamente explicitos € com vérios estagios. Estes
métodos t€m como objetivo projetar, num dado passo, uma alteracio na variavel
dependente que seja uma média ponderada entre as variagdes calculadas com avaliagdes

distintas da fung¢do derivada. Ou seja:

1 (B.17)
Yin =V, :Zci Ay,

i=1

Ay =Atf(t,y)) (B.18)
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Ayi=A'[f('[j+OLi,yJ'+Bi), 1>1 (B.19)

onde C;, a; e B; sdo coeficientes determinados impondo-se a condi¢do de que a Equagdo

(B.17) concorde com a série de Taylor até a precisao desejada.

O leitor atento, se ja ndo o sabia, deve ter percebido que a Equacdo (B.18)
corresponde ao método explicito de Euler. O valor para a varidvel independente (tj +o) ¢,
normalmente, escolhido dentro do intervalo [tj, tj+] € B; € uma combinagdo linear dos Ay

anteriores, onde k=1,2, ... , 1-1.

Ao se fazer n=2 nas Equacdes (B.18) — (B.19) obtém-se o método de Runge-Kutta
de segunda ordem, que em nada difere do método modificado de Euler, ja apresentado.
Entre os métodos de Runge-Kutta, os de quarta ordem sdo, certamente, os mais conhecidos
ja que tém um compromisso entre aproximacao ¢ o numero de avaliagdes da derivada da
variavel dependente. Assim, para n =4 (R-K de quarta ordem) obtém-se os seguinte valores
para as constantes: C; = C4 = 1/6, C, =C3=1/3, oy =03 =h/2, ou =h, B, = Ayi/2, Bs3=
Ay,/2, Ba = Ays.

B.2 - ERROS DA SOLUCAO APROXIMADA

A integragdo numérica por diferengas finitas agrega em si dois tipos basicos de
erros: o erro de truncamento e o erro de arredondamento. O erro de arredondamento
decorre da limitacdo da maquina em expressar e tratar nimeros com precisao infinita. Dai,

se cuidados ndo forem tomados, esses erros podem danificar completamente a solugao
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numérica. O erro de truncamento, advém de passos anteriores do processo de integragao

como resultado do erro local de truncamento da equagdo de diferencgas.

B.3 - CONSISTENCIA

Uma equacao de diferencgas ¢ dita consistente com uma equacdo diferencial se a
diferenca entre elas, ou seja, se o erro de truncamento da equagdo de diferencas tender a

zero quando o maior elemento de discretizacdo da malha também o fizer.

B.4 - ESTABILIDADE

A estabilidade de integragcdes numéricas ao se aproximar uma equacao diferencial
por diferencas finitas estd vinculada aos erros de truncamento da equacao de diferengas e de
arredondamento. Mesmo em problemas nos quais esses erros sao despreziveis, os métodos
de solugdo numérica podem tornar ilimitado o erro cometido na aproximagao de equagdes
diferenciais. A estabilidade numérica das solugdes de equacdes de diferengas finitas
utilizadas para aproximar derivadas e equacdes diferenciais difere de acordo com o método
utilizado para gerar estas aproximagdes. Por exemplo, métodos explicitos sdo considerados

condicionalmente estaveis, ou seja, sdo estaveis apenas sob determinadas condigdes.

Em problemas de valor inicial, diz-se que uma equagao de diferengas ¢ estavel se

ela leva a uma solugao limitada quando a solugdo exata ¢ limitada e, do mesmo modo,
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conduz a um solugdo ilimitada se a solucdo exata também o for. Em se tratando de

problemas de valor no contorno, diz-se que uma equagao de diferencgas ¢ estavel.
B.5 - RIGIDEZ NUMERICA

Equagdes diferenciais ordindrias assim como sistemas de equagdes diferenciais
ordinarias estdo sujeitos a rigidez numérica. Abaixo sdo dadas algumas defini¢des de

rigidez que se referem as equagdes isoladas e aos sistemas:

Quando o passo de variacdao na variavel independente, necessario para estabilidade,
for muito menor que o passo de variagdo necessario para acuracia ou ainda quando esse
passo de variacdo for pequeno o suficiente para tornar significante o erro de

arredondamento diz-se que uma dada equagdo ¢ rigida;

Se uma equagdo diferencial ordindria contiver termos transientes que decaiam com

velocidades bem distintas diz-se também que esta equacao diferencial ordinaria ¢ rigida;

Se num sistema de equagdes diferenciais ordinarias, as varidveis dependentes
apresentarem comportamentos transientes bem diferentes, de tal modo que pelo menos um
auto-valor da matriz jacobiana com parte real negativa seja, em valor absoluto, bem
superior a dos demais auto-valores, diz-se que esse sistema de equacdes diferenciais

ordinérias € rigido. O grau de rigidez do sistema ¢ definido pela Equagdo (B.20) abaixo.

maX‘Re(ki)‘ (B.20)

de rividez =
grau de rigidez min‘Re(%i)‘

Um sistema com grau de rigidez de 10, ¢ ndo rigido, enquanto que um sistema com
um grau de rigidez de 10° ¢ dito rigido um sistema com grau de rigidez acima de 10° é

muito rigido.
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APENDICE C: MECANISMOS E CORRELACOES PARA AS
TRANSFERENCIAS DE CALOR NA CONDENSACAO E NA
EBULICAO

Durante o processo de separacdo do extraido do agente de extracdo (solvente) ha
ebuli¢do no interior dos tubos, ebuligdo esta com efeito sobre o coeficiente global de troca
térmica. Do mesmo modo, a condensacdo do vapor de agua empregado como fluido de
aquecimento, na superficie externa dos tubos, interfere na transferéncia de calor. Apesar de
estes efeitos ndo terem sido explicitamente levados em conta na primeira fase do projeto,
que no momento se relata, buscou-se na literatura fundamentos para que os efeitos de

ebulicdo e condensagdo sejam mais adequadamente levados em conta em trabalhos futuros.

Na primeira secdo desse capitulo, os mecanismos e correlagdes ligados a
condensagdo serdo contemplados e, na se¢do seguinte serd a vez das correlagdes e

mecanismos relacionados a ebuli¢do.

C.1 - TRANSFERENCIA DE CALOR NA CONDENSACAO

Considere uma placa plana vertical exposta a um vapor condensavel. Se a
temperatura da placa for menor que a temperatura de saturacdo do vapor, havera a
formacdo de condensado sobre a superficie e sob a agdo da gravidade este condensado
escorregara pela placa. Se o liquido molha a superficie, forma-se uma fina pelicula, e o
processo ¢ chamado de condensag¢do em pelicula. Se o liquido ndo molha a superficie,
formam-se gotas que escorrem pela superficie aleatoriamente. Este processo ¢ chamado de

condensagdo em gotas.

No processo de condensacdo em pelicula a superficie é coberta pela pelicula cuja
espessura aumenta a medida que o condensado escorre pela placa. Existe um gradiente de

temperatura através da pelicula, a qual representa uma resisténcia térmica a transferéncia de
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calor. Na condensagdo em gotas uma grande parte da area da placa fica diretamente exposta
ao vapor, ndo existe a barreira da pelicula, e portanto, as taxas de transferéncia de calor sao
geralmente maiores. Na verdade, as taxas de transferéncia de calor na condensagdo em

gotas podem ser até¢ 10 vezes maiores do que na condensagao em pelicula.

Devido as elevadas taxas de transferéncia de calor, a condensa¢do em gotas seria
preferivel a condensagdo em pelicula, porém ela ¢ extremamente dificil de ser mantida
porque muitas superficies ficam molhadas depois de expostas a um vapor condensado por
um espaco prolongado de tempo. A densidade dos pontos de nucleacido sobre superficies
lisas pode ser da ordem de 10° pontos por centimetro quadrado, sendo que coeficientes de

transferéncia de calor na faixa entre 170 e 290 kW/m?. C.

A temperatura da placa ¢ mantida a T, e a temperatura do vapor na superficie da
pelicula € a temperatura de saturagdo, T,. A espessura da pelicula é representada por 6 e ¢
escolhido um sistema de coordenadas com a dire¢do positiva de x orientada para baixo.
Admite-se que a agdo viscosa do vapor sobre a pelicula seja desprezivel em y = & .
Admite-se, também, que exista uma distribui¢do linear de temperatura através da pelicula.
O peso do elemento de fluido de espessura dx entre y e 0 ¢ contrabalancado pela forca de

atrito viscoso em y e o empuxo devido ao vapor deslocado.

O fluxo de massa do condensado, através de qualquer posi¢ao x da pelicula, ¢ dado

por

s — — 3 C.1
Fluxo de massa= m = J. p{m(é‘y _ l)’zﬂdy _ p(P Py )g5 (C.D
‘ U
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onde foi considerada uma profundidade unitaria. O calor transferido junto a parede, na area

dx, é

T -T (C2)
q, = —kdxa—T} = kdx—*—2
y=0

Uma vez que foi admitido um perfil linear de temperatura. A medida que o
escoamento prossegue de x + dx, a espessura da pelicula aumenta de & para & +d 6 em

razao da introdugao adicional de condensado.

O coeficiente de transferéncia de calor ¢ dado pela equacao:

hdx(T, - T, ) = —kdegf;Tp

ou

SR

Portanto,
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(C.3)

A=

| plo-p,)gh K

“[ MMQ—E)}

Esta expressao pode ser colocada na forma adimensional em termos do nimero de Nusselt:

(C4)

A=

| el 1)

M@_%,{Mp—mk%f}

Para condensacdo em pelicula laminar sobre tubos horizontais Nusselt obteve a

relacdo

plo—p,)gh,k;
fufd(Tg - Tp)

) Y (C.5)
hzan{ }

onde d ¢ o diametro do tubo. Quando a condensagdo ocorre sobre uma coluna de tubos
horizontais, com n tubos alinhados na dire¢ao vertical, o coeficiente de transferéncia de

calor pode ser calculado substituindo-se o diametro na Equacao.(C.5) por nd.

Quando a placa sobre a qual ocorre a condensagao ¢ suficientemente longa ou existe
uma quantidade suficiente de condensado, pode-se estabelecer regime turbulento na

pelicula. Esta turbuléncia resulta em taxas mais elevadas de transferéncia de calor.
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Como nos problemas de escoamento em conveccdo forcada, o critério para
determinagdo do regime do escoamento ¢ o numero de Reynolds que, para condensacgao, ¢

definido como

D,pV  4A4pV
Ref = H =
Hy Pu,
onde Dy = diametro hidraulico
A = area de escoamento
P = perimetro molhado
V = velocidade média do escoamento
Mas, m= pPAV
¢ portanto:
4 C.6
Re ;= am (C.6)
PH,

onde m ¢ o fluxo de massa através da secao particular da pelicula de condensado. Para uma
placa vertical de largura unitaria, P = 1, para um tubo vertical, P = nd. O numero de

Reynolds critico ¢ aproximadamente 1800, e as correlagdes de regime turbulento devem ser
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utilizadas para nimeros de Reynolds acima deste valor. O niimero de Reynolds ¢ algumas

vezes expresso em termos do fluxo de massa por unidade de largura da placa T e, assim:

4T (C.7)

No célculo do nimero de Reynolds, o fluxo de massa pode ser relacionado ao calor

total transferido e ao coeficiente de transferéncia de calor através da equacao:

(C.8)

g=hAT, ~T,)=mh,

at

Onde A ¢ a érea total da superficie de transferéncia de calor.

As equagdes para condensagdo laminar concordam muito bem com dados
experimentais desde que a pelicula se mantenha lisa e bem comportada. Foi observado que
na pratica, ondula¢des podem ser desenvolvidas na pelicula para nimeros de Re da ordem
de 30 ou 40. Quando isto ocorre, os valores experimentais de h podem ser 20% maiores que
os calculados pela Equacao (C.5). Como esta ocorréncia ¢ bastante comum, McAdams
sugeriu que esses 20% sejam incluidos na formula. No caso de ser utilizada a equacdo que

fornece um coeficiente 20% maior, a expressao resultante para placas verticais seria:
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4 (C.9)
_ . 3
]’l — 1’13 p(p pr)ghlvk
Luty (T, ~T,)

Se o vapor a ser condensado estiver superaquecido, as equacdes precedentes podem
ser usadas no calculo do coeficiente de transferéncia de calor desde que o fluxo de calor
seja calculado com base na diferenca de temperatura entre a superficie e a temperatura de
saturacao correspondente a pressdao do sistema. Quando um gas ndo condensavel estiver
presente juntamente com o vapor, pode ocorrer uma resisténcia a transferéncia de calor pois

o vapor deve se difundir através do gés, antes de se condensar sobre a superficie.

— O Numero de Condensagao

Como o numero de Reynolds da pelicula é importante no fenomeno da
condensagdo, é conveniente exprimir o coeficiente de transferéncia de calor diretamente em
termos de Re. Com efeito da inclinagao incluido, a equagao da transferéncia de calor pode

ser escrita da forma

(C.10)

1
i ol Ple=p K gsendh, g
pL(T, ~T,)
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onde a constante ¢ avaliada para uma geometria plana ou cilindrica. Resolvendo a Equagao

(C.8) para Tg-T,

_ mh, (C.11)

onde 4 novamente ¢ a area da superficie de transferéncia de calor. Introduzindo a Equacao

(C.11) na Equacao (C.10) e resolvendo para 4 resulta:

(C.12)

1
o= 4| Plo—p,)ek’ pP dsengd/ P %
w 4m L

Pode-se agora definir um grupo adimensional, o numero de condensag¢do Co, como:

2 A (C.13)
Co=h H ) }
g

[lfp(p -p,
e a Equacdo (C.12) pode ser colocada na forma

(C.14)

1
Co=C" [Mf Re’”
L
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Como para uma placa vertical A/PL = 1,0, obtém-se

Co=147Re,'"” para Rer< 1800 (C.15)

Para um cilindro horizontal A/PL = nt , logo

Co=1,514Re;'"* para Rer < 1800 (C.16)

Quando ocorre turbuléncia na pelicula, pode ser utilizada a correlagdo empirica de

Kirkbride:

Co =0,0077Re,'"* para Ref > 1800 (C.17)

Condensacdo em Pelicula no Interior de Tubos Horizontais

A condensagdo no interior de tubos ¢ de consideravel interesse pratico devido as
aplicacdes em condensadores dos sistemas de refrigeracdo e de ar-condicionado, mas

infelizmente o fendmeno € complexo, ndo sendo possivel um tratamento analitico simples.
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A vazao do vapor tem forte influéncia sobre a taxa de transferéncia de calor em um
sistema de condensagdo em convecgao forcada, este parametro, por sua vez, ¢ influenciado

pela taxa de acumulacao de liquido sobre as paredes.

Chato obteve a seguinte expressdo para a condensagdo de refrigerantes com baixas

velocidades do vapor no interior de tubos horizontais:

s (C.18)
_ _ 3
h:0,555 p(p pr)gk h/v
ud(T, =T),)

Esta equacao ¢ limitada a valores baixos do numero de Reynolds do vapor, tal que:

Re, = 99 235,000 (C.19)

H,

onde Re, ¢é avaliado as condigdes de entrada do tubo. Para vazdes mais elevadas, as

expressdes empiricas aproximadas de Akers, Deans e Crosser podem ser usadas:

- (C.20)

hd _ 0,026 Pr,"’ Re,”
k

A
onde agora Re, ¢ o numero de Reynolds da mistura, definido por
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(C.21)

1
N

Re, =2 |G, + G{ﬂ)
ﬂf » IOV

As vazoes especificas do liquido G¢ e do vapor, Gy, sdo calculadas como se cada um
ocupasse toda a drea de escoamento. A Equagdo (C.20) correlaciona os dados

experimentais dentro de uma faixa de 50% quando:

Re, = > 20.000

C.2- TRANSFERENCIA DE CALOR NA EBULICAO

Quando uma superficie exposta a um liquido, ¢ mantida a uma temperatura maior
que a de saturagao desse liquido, pode ocorrer a ebuli¢do e o fluxo de calor dependera da
diferenca entre as temperaturas da superficie ¢ a de saturagdo. Quando uma superficie
aquecida ¢ imersa abaixo da superficie livre do liquido, o processo ¢ conhecido como
ebulicdo em piscina. Se a temperatura do liquido for menor que a temperatura de saturagao,
o processo ¢ conhecido como ebuli¢do sub-resfriada ou local. Se o liquido for mantido a

temperatura de saturacdo, o processo ¢ conhecido como ebuli¢do saturada ou de mistura.

Os diferentes regimes de ebulicdo sdo indicados na Figura C.1, onde estdo
representados os coeficientes de transferéncia de calor de um fio de platina aquecido

eletricamente e imerso em dgua em fungdo do excesso de temperatura (T, — Ty ).
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Na regido I as correntes de conveccao natural sdo responsaveis pelo movimento do
fluido junto a superficie. Nesta regido, o liquido proximo da superficie de aquecimento ¢
ligeiramente superaquecido, subindo até a superficie livre do liquido onde ocorre a

evaporacao.

Na regido II tem inicio o aparecimento de bolhas junto a superficie do fio, as quais
se condensam (colapsam) no liquido depois de se desprenderem da superficie. Essa regido
caracteriza o inicio da ebuli¢do nucleada. A medida que o excesso de temperatura aumenta,
as bolhas sdo formadas mais rapidamente, elevando-se até a superficie do liquido onde se
dissipam. Isto ¢ representado pela regido III. A regido IV € a regido de ebulicao em pelicula
onde a formagdo de bolhas ¢ tdo rapida que elas se coalescem antes de se desprenderem.
Com isto, uma grande parte da superficie aquecida fica coberta por uma pelicula instavel de
vapor. Esta pelicula aumenta a resisténcia térmica, reduzindo o fluxo de calor, sendo que o
calor transferido diminui com o aumento da diferenca de temperatura. Esta regido instavel

representa a transi¢ao da ebulicdo nucleada para ebulicdo com pelicula.

Na regido V a superficie de aquecimento ¢ coberta por uma camada estavel de
vapor. As temperaturas superficiais necessarias para manter a ebulicdo em pelicula estavel
sdo elevadas e, uma vez atingida esta condi¢gdo uma porgao significativa do calor perdido

pela superficie pode ser resultante da radia¢do térmica, como indicado na regidao VI.

Na ebulicdo nucleada, as bolhas sdo criadas pela expansdao do gas ou do vapor
aprisionado em pequenas cavidades na superficie. As bolhas crescem até um determinado
tamanho, dependendo da tensdo superficial da interface liquido-vapor, da temperatura e da
pressdo. Dependendo do excesso de temperatura, as bolhas podem entrar em colapso na
superficie do fio, expandir-se e desprender-se da superficie do fio, condensando-se a seguir
ou, ainda, para temperaturas suficientemente elevadas, as bolhas podem atingir a superficie

livre do liquido.
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Evaporagéio na Ebulico Ebulicéo
[“—— superffcie livre ——"T+— nucleade ——»te— orn pellcula ——
1 J-we—1m nr ¥ un—

Convecgo
natural

Bolhas individuais

\
\

0.1 1000

Figura C.1: Curva de ebulicdo para um fio de platina aquecido eletricamente, de Farber

e Scorah.

Para condi¢des de ebuli¢ao local, o mecanismo responsavel pela transferéncia de
calor ¢ a intensa agitacdo junto a superficie de aquecimento que promove as taxas elevadas
de transferéncia de calor observadas na ebuli¢do. Na ebulicdo saturada as bolhas podem se
desprender da superficie de aquecimento devido a agdo da forga de empuxo e se
movimentar no interior do corpo do liquido. Neste caso a taxa de transferéncia de calor ¢
influenciada tanto pela agitagdo causada pelas bolhas quanto pela energia transportada pelo

vapor no interior do liquido.

Resultados experimentais mostram que as bolhas nem sempre estdo em equilibrio
termodinamico com o liquido envolvente, isto €, o vapor no interior da bolha ndo se
encontra necessariamente a mesma temperatura do liquido. Considerando-se uma bolha
esférica, as forcas de pressdo do liquido e do vapor devem ser contrabalangadas pela forga
devida a tensdo superficial na interface liquido-vapor. A forca de pressdo age sobre uma
area igual a mr? e a tensdo superficial age sobre o comprimento da interface, igual a 2nr. O

equilibrio de forgas ¢é portanto
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w*(p,-p)=2mc

ou

20 (C.21a)
p-p=—

onde pr = pressao de vapor no interior da bolha
p1 = pressao do liquido

s = tensdo superficial da interface liquido-vapor

O processo de crescimento de bolhas ¢ complexo, porém pode ser fornecida uma
explicagdo qualitativa simples do mecanismo fisico. O crescimento de bolhas ocorre
quando o calor ¢ conduzido do liquido para a interface liquido-vapor. Ocorre entdo a
evaporacao na interface, aumentando desta forma o volume total do vapor. Admitindo que
a pressao do liquido permanega constante, pela Equacdo (C.21a), a pressao no interior da

bolha deve diminuir.

A redugdo da pressdo no interior da bolha causa uma reducdo na temperatura do
vapor ¢ uma maior diferenga de temperatura entre o liquido e o vapor, se a bolha
permanecer na mesma posicao espacial. Entretanto, € provavel que a bolha se desprenda da
superficie de aquecimento e, a medida que se eleve no interior do liquido, encontre
temperaturas cada vez mais baixas. Como a bolha se movimenta para uma regido onde a
temperatura do liquido ¢ menor que a do vapor, o calor serd conduzido para fora da bolha

que terminard por entrar em colapso.
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Por esta razdo o processo de crescimento de bolhas pode atingir o equilibrio em
alguma posicao no liquido, ou se o liquido estiver suficientemente superaquecido, as bolhas

poderao se elevar até a superficie livre antes de serem dissipadas.

Existe uma controvérsia consideravel sobre como exatamente as bolhas se formam
na superficie aquecida. As condi¢des da superficie (rugosidade e tipo de material)
certamente sdo os fatores mais importantes que influem no processo de formagao e

crescimento de bolhas.

Rohsenow propos a seguinte correlagdo empirica para a ebuli¢do em piscina:

0,33
CAT, - |49/4| 80 (€22
Py 7wk, N 2(o - p,)
Onde: C,= calor especifico do liquido saturado, J/kg . °C

Aty = excesso de temperatura = Tp — Tsat, °C

hy, = entalpia de vaporizacao, J/’kg

Pr; = niimero de Prandtl do liquido saturado

g/A = fluxo de calor por unidade de area, W/m? . °C

w = viscosidade dindmica do liquido, kg/m . s

s = tensdo superficial da interface liquido-vapor, kg/m . s
g = aceleragdo gravitacional, m/s?

p1 = densidade do liquido saturado, kg/m?

py = densidade do vapor saturado, kg/m?
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C,r = constante, determinada de valores experimentais

s = 1,0 para a agua e 1,7 para outros liquidos

A forma funcional da Equacdo (C.22) foi determinada pela anélise dos pardmetros
significativos no processo de crescimento e dissipacdo das bolhas. Esta Equacao pode ser
utilizada para outras geometrias diferentes de fios horizontais e, em geral, verifica-se que a
geometria ndo ¢ um fator determinante na transferéncia de calor na ebulicdo em piscina.
Isto porque o calor transferido depende principalmente da formagdo de bolhas e de

agitagdo, que depende da area superficial, e ndo do contorno da superficie.

Quando um liquido ¢ for¢ado através de um canal ou sobre uma superficie mantida
a uma temperatura maior que a temperatura de saturagdo do liquido, pode ocorrer a

ebuli¢do em convecgao forgada.

Neste caso, para tubos lisos, Rohsenow e Griffith recomendam que o efeito da
conveccao forgcada seja calculado através da relagdo de Dittus-Boelter, e que este efeito seja
adicionado ao fluxo de calor devido a ebuli¢do, calculado segundo a Equacao (C.22).

Assim:

(9.~ ) o
A total A ebuli¢do A jeonvecciio

for¢ada

No célculo do efeito da convecgao forgada, recomenda-se que o coeficiente 0,023 da
Equacgdo de Dittus-Boelter seja substituido por 0,019. A diferenca de temperatura a ser
considerada ¢ a diferenca entre a temperatura da parede e a temperatura de mistura do

liquido.
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A ebulicdo em convec¢do forcada ndo € necessariamente simples como pode
parecer pela Equacdo (C.23). Esta equacdo ¢ geralmente aplicavel para situacdes de
conveccao forcada onde a temperatura de mistura do liquido ¢ sub-resfriada, ou em outras
palavras, para ebulicdo em convecgdo forgada local. Uma vez atingidas as condi¢des de
ebuli¢do saturada, a situacdo muda rapidamente. No decorrer do escoamento pode ser
observado o fendmeno da ebulicdo nucleada desenvolvida que ¢ independente da
velocidade do escoamento e dos efeitos da conveccdo forgada. Varias relagdes foram
propostas para o calculo do fluxo de calor em ebuli¢do para a dgua em ebuli¢do a baixa

pressao:

C.24
% =2,253(AT.)>* W/m> para 0,2 <p <0,7 MN/m> ( )

Para pressdes mais elevadas Levy recomenda a relacao:

2
% = 283,2p%(ATx)3 W/m? para 0,7 <p <14 MN/m? (€.25)

Nessas equacdes Aty ¢ dado em graus Celsius e p em meganewtons por metro

quadrado.

Se a ebulicdo for mantida por um comprimento suficientemente longo do tubo, a
maior parte da area de escoamento sera ocupada pelo vapor. Neste caso, o vapor pode
escoar rapidamente pela por¢dao central do tubo enquanto uma pelicula de liquido ¢

vaporizada ao longo da superficie externa.
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Esta situagdo é chamada de vaporizagdo em convecgdo forcada e ¢ normalmente

tratada como um topico de escoamento bifasico e transferéncia de calor.

O fluxo de calor maximo para a ebuli¢cdo, em um escoamento, ¢ uma situagdo mais
complicada porque a geracdo rapida de vapor produz um sistema bifdsico complexo que
exerce uma forte influéncia sobre o fluxo de calor maximo que pode ser atingido em uma
superficie de transferéncia de calor. Na regido da superficie aquecida forma-se uma fina
camada de liquido superaquecido, seguido de uma camada contendo bolhas e liquido. A
parte central da area de escoamento ¢ ocupada, em sua grande maioria, pelo vapor. O calor
transferido junto a parede ¢ influenciado pelo desenvolvimento da camada limite nessa
regido e também pela taxa de difusdo radial do vapor e das bolhas. Podem ocorrer
complicagdes adicionais causadas por oscilagdes no escoamento, originadas sob condicdes

especificas.

Um fenomeno interessante de fluxo de calor maximo ¢ observado quando gotas de
liquido incidem sobre superficies quentes. O fluxo maximo ¢ funcdo das propriedades do
fluido e da componente normal da velocidade de impacto. Uma correlagdo de dados

experimentais ¢ dada na seguinte forma

22 1\ (C.26)
QL"L; - 1,83x10’3 pL_Vd
pLd /1 pvfagc
Onde: Qmax = calor maximo transferido por gota

pL = densidade da gota liquida

V = componente normal da velocidade de impacto

pvf = densidade do vapor avaliada a temperatura de pelicula (Tp + Tsat)/2
s = tensao superficial
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d = didmetro da gota

1 = calor de vaporiza¢do modificado, definido por

T —T
= o252

Embora ndo seja imediatamente aparente por esta equacao, as taxas de transferéncia
de calor em gotas neste processo sdo consideravelmente elevadas, e cerca de 50% da gota ¢

evaporada durante o curto intervalo de tempo do impacto.

Sun e Lienhard apresentaram uma relagao para o fluxo de calor maximo na ebuli¢do

sobre cilindros horizontais que concorda bem com resultados experimentais. A relagao ¢

C.27
nix_ _ 089 12,27 exp(~3,44+/R’) para 0,15 <R’ (€27

4 nixr

onde R’ ¢ um raio adimensional definido por:

e qmaxF"" € o fluxo de calor méximo sobre uma placa horizontal infinita, e ¢ dado por:
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Aqui, o ¢ a tensdo superficial.

Bromley sugere a seguinte relagdo com o calculo do coeficiente de transferéncia de

calor na regido de ebuli¢ao em pelicula estavel sobre um tubo horizontal:

|
ko p(py - p,)a(hy, +04c, AT,) (C.29)

h, = 0,62
du AT,

onde d ¢ o diametro do tubo. Este coeficiente considera somente a condugdo através da
pelicula e ndo inclui os efeitos de radiacdo. O coeficiente total de transferéncia de calor

pode ser calculado através da relagdo empirica:

JA (C.30)
ﬁj +h

onde hr ¢ o coeficiente de transferéncia de calor por radiagdo e ¢ calculado admitindo-se

uma emissividade unitéria para o liquido. Desta forma:

. oe(T! -1, (C.31)
a Tp _T;at
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onde ¢ ¢ a constante de Stefan-Boltzmann e ¢ ¢ a emissividade da superficie. Observa-se
que a Equacao (C.30) requer uma solugdo iterativa para o coeficiente total de transferéncia

de calor.

As propriedades do vapor na Equacao (C.29) devem ser calculadas a temperatura de

pelicula, definida por:
1
Tf = E(Tp + T;at)

enquanto a entalpia de vaporizacao hy, deve ser avaliada a temperatura de saturagao.

Relacoes Simplificadas para a Transferéncia de Calor na Ebulicao da Agua

Muitas relagdes empiricas foram desenvolvidas para estimar os coeficientes de
transferéncia de calor na ebulicdo da 4gua. Algumas relagdes mais simples sdo apresentadas
por Jakob e Hawkins para a ebulicdo da 4gua sobre superficies externas submersas, a

pressao atmosférica (Tabela C.1).

189



APENDICE C: MECANISMOS E CORRELACOES PARA AS TRANSFERENCIAS DE CALOR NA
CONDENSACAO E NA EBULICAO

Tabela C.1 — Relagdes simplificadas para os coeficientes de transferéncia de calor na

ebulicdo da agua a pressdo atmosférica. AT, =7, -T,,,°C.

sat?

Superficie q/A , kW/m? h, W/m?.°C

Horizontal q/A <16 1042(ATS)%
16 <q/A <240 556(AT.)’

Vertical q/A<3 537(AT, )%
3<q/A<63 7,96(AT.)’

Os coeficientes convectivos calculados pelas expressdes mostradas na Tabela C.1
podem ser modificados para levar em consideragdao a influéncia da pressdo, através da

relacdo empirica:

0.4 (C.32)
hp ) hl(ﬁ}
b
Onde: hp = coeficiente de transferéncia de calor a pressao p
hl = coeficiente de transferéncia de calor a pressao atmosférica, obtido na
tabela C-1.

p = pressao do sistema

pl = pressao atmosférica padrao
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Para ebulicdo local em convec¢do forcada no interior de tubos verticais ¢

recomendada a seguinte relagao:

h=254(AT.) e?’"¥ (C.33)

onde Aty ¢ a diferenca entre a temperatura da superficie e a do liquido saturado, em °C, e p
¢ a pressdo em meganewtons por metro quadrado. O coeficiente de transferéncia de calor
tem unidade de Watts por metro quadrado por °C. A Equagdo (C.33) ¢ valida para uma

faixa de pressao desde 5 até 170 atm.

Correlacao Geral para Transmissao de Calor na Ebulicio

O mecanismo dominante da transmissao de calor na convec¢do forgada ¢ a mistura
turbulenta de particulas fluidas quentes e frias. Os dados experimentais para a convec¢ao

forcada sem ebulicao podem ser correlacionados por uma relacao do tipo:

Nu = ¢(Re)¥(Pr) (C.34)

onde o numero de Reynolds (Re) ¢ uma medida da turbuléncia e do movimento de mistura,
associados ao escoamento. As maiores quantidades de calor transmitidas por unidade de

tempo, obtidas com a ebuli¢do nucleada, sdo os resultados da intensa agitacdo do fluido
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provocada pelo movimento das bolhas de vapor. Para correlacionar os dados experimentais,
no regime de ebulicdo nucleada o numero de Reynolds convencional ¢ substituido, por um
modulo representativo da turbuléncia e do movimento de mistura para o processo de

ebulicdo.

Um tipo de numero de Reynolds (Rey) que ¢ uma medida da agitacdao do liquido na
transmissdo de calor em ebuli¢do nucleada é obtido combinando-se o didmetro médio das
bolhas, Dy, a velocidade de massa das bolhas por unidade de area, Gy, € a viscosidade do

liquido, L, de modo a formar o nimero adimensional:

D,G, (C.35)
Y

Re, =

Esse parametro, freqiientemente chamado de niimero de Reynolds de bolha,
substitui o numero de Reynolds convencional na ebuli¢do nucleada. Se usarmos o diametro
de bolha, Dy, como a dimensdo significativa no nimero de Nusselt,, para a ebulicao

nucleada, a Equag¢do (C.35) toma a forma:

h,D, (C.36)

Nu, === = ¢o(Re, )y(Pr)

onde Pr; ¢ o numero de Prandtl do liquido saturado, e hy, € o coeficiente de transmissao de

calor na ebuli¢do nucleada, definido como:
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Na ebulicao nucleada, o excesso de temperatura ATy ¢ o potencial de temperatura
significativo, sob o ponto de vista fisico. Ele substitui a diferenga de temperatura entre a
superficie e o nucleo da massa fluida, AT, usada na convec¢do em uma fase Unica.
Numerosos experimentos demonstraram a validade desse método, que ressalta a
necessidade de se conhecer a exata temperatura do liquido e pode, portanto, ser aplicado

tanto a liquidos saturados como sub-resfriados.

Correlacao para Coeficientes Convectivos em Funcao do Titulo

Na maioria das situagdes praticas, um fluido, a uma temperatura abaixo de seu
ponto de ebulicdo na pressdao do sistema, entra em um duto, no qual ¢ aquecido, de modo
que ocorre uma vaporizacao progressiva. A Figura C.2 mostra um grafico qualitativo no
qual o coeficiente de transmissdo de calor num local especifico ¢ plotado em fungdo do
titulo local. Em vista do fato de que ¢ adicionado continuamente calor ou fluido, o titulo

crescera com a distancia da entrada.

A medida que a temperatura da massa fluida aumentada na dire¢io de seu ponto de
satura¢do, que ocorre normalmente a uma pequena distancia da entrada num sistema
projetado para vaporizar o fluido, comegarao a se formar bolhas em pontos de nucleagao, as
quais serdo levadas para a corrente principal, como na ebuli¢do nucleada em vaso aberto.

Esse regime ¢ conhecido como regime borbulhento.
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A medida que a fragdo de volume de vapor cresce, as bolhas individuais comegam a
aglomerar-se e a formar bolsdes de vapor. Embora nesse regime, conhecido como regime
de escoamento com bolsoes, a fragdo de massa de vapor seja geralmente muito menor que
1%, at¢ 50% do volume pode ser de vapor e a velocidade do fluido pode crescer

apreciavelmente.

Embora os regimes borbulhentos e de bolsdes sejam interessantes, deve ser
observado que, para razdes de densidade de importancia, em evaporadores de convecgao
forcada, o titulo nesses dois regimes ¢ muito baixo para produzir vaporiza¢ao apreciavel.
Esses regimes se tornardo importantes, na pratica, somente se a diferenca de temperatura
for tdo grande que cause ebulicdo de pelicula, ou se as oscilagdes de escoamento

produzidas no regime de bolsdes causarem instabilidade num regime.

A medida que o fluido vai escoando ao longo do tubo e o titulo aumenta, um
terceiro regime de escoamento, conhecido comumente como regime de escoamento anular,
aparece. Nesse regime, a parede do tubo € coberta por uma fina pelicula de liquido, e o
calor ¢ transmitido através dessa pelicula liquida. A faixa de titulos para esse tipo de
escoamento ¢ fortemente afetada pelas propriedades e geometria do fluido, mas ¢ crenga
geral que a transi¢do para o proximo regime de escoamento, conhecido como regime de

escoamento de neblina, ocorre em titulos de cerca de 25% ou maiores.

A transi¢do do escoamento anular para o de neblina ¢ de grande interesse porque
esse ¢ o ponto no qual o coeficiente de transmissdo de calor sofre um decréscimo
pronunciado, como mostra a Figura C.2. Portanto esse ponto de transi¢do pode ser a causa
de uma queima na vaporizagdo em conveccao for¢ada, a menos que o fluxo de calor seja
reduzido adequadamente antes que se chegue a essa condicdo. Uma mudanga importante
tem lugar na transicdo entre os escoamentos anular e de neblina: o primeiro, a parede ¢
coberta por um liquido de condutibilidade relativamente alta, enquanto que, no ultimo, a

parede € coberta por vapor de baixa condutividade.
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A maior parte da transmissao de calor no escoamento de neblina ocorre da parede
quente para o vapor e, apos o calor ter sido transferido para o nucleo de vapor, ele é
transferido para as goticulas liquidas que ai estdo. A vaporizagao nesse regime tem lugar no
interior do duto, e ndo na parede. Por essa razdo, a temperatura de vapor, no regime de
escoamento de neblina, pode ser maior que a temperatura de saturagdo, e pode nao existir

equilibrio térmico no duto.

h
C D
Escoamento de
Escoamento neblina Convecgéo
anular Forgada
(vapor)
he .
Regimes de escoamento de
bolhas e de bolsdes
Convecgao forgada
(liquido)
I I
: 0
0 Titulo (%) 100
Sub-resfriado @ Superaquecido

Figura C.2: Caracteristicas da vaporizagdo em convecgdo forcada — coeficientes de

transmissao de calor contra titulo e tipos de regimes de escoamento.
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Para o escoamento de misturas liquido-vapor através de tubos, Davis e David

descobriram que, desde que o liquido molhe a parede, a equagao empirica:

- 0,28 0,87 (C.37)
e

! Py H

onde X, o titulo do vapor, correlaciona os resultados de varias investigacdes dentro de cerca

de 20%.

O escoamento de neblina persiste até o titulo atingir 100%. Uma vez alcangada essa
condicdo, o coeficiente de transmissdo de calor pode novamente ser previsto por equagdes

apropriadas para conveccao forgada de um vapor num tubo ou duto.
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CALOR POR CONVECCAO

D.1 INTRODUCAO

O alvo desta seg@o consiste em correlagdes para a determinagdo de coeficientes de
transmissao de calor. Antes que se passe a tais correlagdes, porém, vai-se introduzir alguns

conceitos necessarios para que se possa adequadamente aplicar as correlagdes ja referidas.

D.2 CONCEITOS BASICOS

D.2.1 Temperatura

A Diferenca de Temperatura

Uma diferenca de temperatura cria a for¢a motriz que determina a transmissao de

calor de uma fonte a um receptor.

Graficos de temperatura contra comprimento, t contra L, para um sistema de dois
tubos concéntricos para o qual o fluido da parte anular € resfriado sensivelmente e o fluido
do tubo ¢ sensivelmente aquecido, sdo indicados nas Figuras.D.1 e D.2. Quando os dois
fluidos se escoam em dire¢des opostas ao longo de um tubo, conforme indicado na Figura
D.1, dizem que eles fluem em contracorrente. Quando os fluidos fluem no mesmo sentido,
como na Figura.D.2, diz-se que o escoamento ¢ paralelo. A temperatura do fluido interno,
em qualquer caso, varia de acordo com uma dada curva a medida que ele se escoa no tubo,

e a temperatura do fluido na parte anular varia de acordo com outra curva.
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A diferenca de temperatura, para qualquer comprimento a partir da origem onde

L=0, é a distancia vertical entre as duas curvas.

Coeficiente Total de Transmissao de Calor

Os tubos concéntricos nas Figuras D.1 e D.2 conduzem duas correntes, e, em cada
uma destas duas, existe um coeficiente de pelicula particular, e suas respectivas
temperaturas variam da entrada para a saida. Por conveniéncia, o método de calculo da
diferenca de temperatura entre as duas situacdes deveria empregar somente as temperaturas
do processo, uma vez que estas sozinhas sdo geralmente conhecidas. A fim de estabelecer a
diferenga de temperatura desta maneira entre uma dada temperatura geral T de um fluido
quente e uma temperatura t de um fluido frio, é necessario levar em consideragcdo também

todas as resisténcias entre as duas temperaturas.

i s T |
Tl Ti
t, T
] TAF *' t
T, | |
N ' t !
Jb.S X
L L
Figura D.1: Contracorrente Figura D.2: Escoamento paralelo.

No caso de dois tubos concéntricos, sendo o tubo interno muito fino, as resisténcias
encontradas sdo a resisténcias pelicular do fluido do tubo, a resisténcia da parede do tubo,
L, /K, , e a resisténcia pelicular do fluido na parte anular. Uma vez que Q ¢ igual a

m?2

At/ R, como antes,
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1L, 1 (D.1)

onde YR ¢ a resisténcia total. E costume substituir 1/U por > R onde U denomina-se
coeficiente total de transmissdo de calor. Levando-se em conta que um tubo real possui
areas diferentes por pé linear em suas superficie interna e externa, #, € h, devem se referir
a mesma area de transmissdo de calor, ou entdo eles ndo coincidem por unidade de
comprimento. Se a drea A do tubo interno for usada, entdo 4, devera ser multiplicado por
A, /A a fim de se obter o valor que A, deveria possuir se ele fosse originalmente

calculado com base na area maior A em vez de Ai. Para um tubo com parede grossa, a

equacao D.1 torna-se

1 23D, D, | 1 23D, | gD 1 (D.2)

o o

1. + og—=+—= + 0
U h(4/4) 2K D, h, h(D. /D, 2K D, h

m 1 o m 1 o

A modificagdo da equagdo geral de Fourier, integrada para um escoamento

permanente pode ser escrita na forma,
0 =UAAt (D.3)

onde Ar ¢ a diferenga de temperatura entre duas correntes para toda a superficie A. Como
a resisténcia da parede de um tubo metalico fino pode ser desprezada, a Equagdo (D.2) se

simplifica e entdo
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1 1 (D.4)

1
U h(A4/4) h

o

A Equacgao (D.3) devera ser usada para calcular a area total ou o comprimento da
trajetoria necessaria quando Q for dado e Ar for calculado pelas temperaturas do processo.
Quando as temperaturas do processo das duas correntes respectivas forem dadas, o calor
total Q em Btu/h também sera dado, sendo calculado pela acdo

O=wc(t,—t,)=WC(T, -T,).

O Coeficiente Pelicular de Controle

Quando a resisténcia do metal do tubo for pequena em compara¢do com a soma das
resisténcias de ambos coeficientes peliculares, e ela usualmente o ¢, ela poderd ser
desprezada. Se um coeficiente for pequeno e o outro for muito grande, o coeficiente menor
fornecera a resisténcia maior, e o coeficiente total da transmissao de calor para o aparelho é
quase aproximadamente igual ao inverso da resisténcia mais elevada. Quando existe uma

diferenca significativa, o coeficiente menor € o coeficiente pelicular de controle.

Média Logaritmica da Diferenca de Temperatura: Contracorrente

Geralmente, ambos os fluidos sofrem variagdes de temperatura que ndo sao lineares

quando as temperaturas sdo plotadas contra o comprimento indicado nas Figuras D.1 e D.2.
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Em cada ponto entre as duas correntes, T — t assume valores diferentes, no qual a
média logaritmica da diferenga de temperatura foi obtida por meio de um estudo de T —t
contra Q. Entretanto existe uma vantagem para uma dedu¢ao baseada numa curva de T —t
contra L, uma vez que ela permita identificagdo da diferenca de temperatura em qualquer
parte ao longo do comprimento do tubo. Qualquer configuracdo de escoamento formada
por dois fluidos deve ser identificada com sua unica diferenga de temperatura. Para deducao
da diferenca de temperatura entre os dois fluxos da Figura D.1 em contracorrente, as

seguintes hipdteses devem ser feitas:

Cocficiente total de transmissdo de calor ¢ constante em todo o comprimento da

trajetoria.

1. A razio em libras por hora, ¢ constante em obediéncia a exigéncia do

escoamento permanente.
2. calor especifico ¢ constante em todos os pontos da trajetoria.

3. Nao existem mudancas de fase parciais no sistema, isto €, vaporizacdo ou
condensacdo. A dedugdo se aplicara para trocas de calor sensivel e quando a

vaporizagao ou condensacao for isométrica em todos os pontos da trajetoria.

4. As perdas de calor sdo despreziveis.

Usando a forma diferencial da equagdo do estado permanente,

dQ =U(T —t)a’"dL (D.5)

onde a’" € a area em pé quadrado por pé de comprimento do tubo ou a’'dL = dA . A partir

de um balanco de calor diferencial,

dQ =WCdT = wedt (D.6)
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onde Q ¢ o limite quando dQ varia de 0 a Q. Em qualquer ponto do tubo, da esquerda para a
direita, o calor ganho pelo fluido frio ¢ igual ao fornecido pelo fluido quente. Fazendo um

balancode L=0aL =X,
WC(T -T,)=wc(t—t) (D.7)
do qual

we (D.8)
T =T2 +W—C(l—[l)
Das Equagoes (D.5) e (D.6), eliminando T,

we .
dQ = wedt = U{T2 +%(1‘—t1)—t}a dL

t e L sdo unicas variaveis. Separando os termos emte L,

J~Ua"dL :J- dt (D.9)

O termo do membro direito é da forma
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dt 1
=—Ilog(a, +bt
avbr b CE@THD

Integrando dL entre 0 e L, e dt entre t; e ty,

wc wc
T,— g+ Y1)
UA L owe! e

wc wc wc wc
o )
wcC wcC wcC

(D.10)

Para simplificar esta expressdo, substitui-se T, no numerador da expressao pela

Equacao (D.7), desenvolvendo-se o denominador e cancelando os termos

UA 1 T, —t,

—= In

we  (we/WC)-1""T, —t, D.11)
Substitui-se we/WC pelo valor dado na equagdo.(D.7)

U_A: 1 ]nTl_ZZ: Lt lnTl_tz

we (TI_TZ)/(tZ_tl)_l T, -1, (Tl_tz)_(Tz_tl) T, -1, (D.12)

Uma vez que we = (¢, —t,)=Q e trocando A¢, pela diferenca de temperatura do

terminal quente 7, —¢, e At, pela diferenca de temperatura de terminal frio 7, —¢,,
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0 Bamn .13
InAt, / At

Se a diferenga entre os dois terminais Af¢, — A¢, for escrita de modo que ela seja

positiva, entdo a razao entre os dois terminais na mesma ordem sera numericamente maior
do que a unidade, ¢ a confus@o oriunda de sinais negativos sera eliminada. A expressao
entre paréntese na Equagdo (D.13) ¢ novamente a média logaritmica ou a média
logaritmica da diferenca de temperatura e é abreviada pela sigla MLDT. A Equagdo (D.13)

para contracorrente pode ser escrita:

Q =UAAt = UA* MLDT (D.13a)
€
Af = MLDT = (Tl _tz)_(Tz _t1) _ Atz _Atl (D'14)

In(T, —1,) (T, —1,) InAt, /At

Escoamento Paralelo

Observando-se a Figura D.2 referente ao caso em que os dois fluidos escoam no
mesmo sentido, as equagdes basicas sdo essencialmente as mesmas. Para o estado

permanente,

dQ =U(T —t)a""dL
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porém

dQ = WCdT =—we(t, — 1)

uma vez que t diminui no sentido dos valores crescentes de T. Fazendo-se o balango de

calor entre X e a extremidade esquerda,

WC(T -T,)=wc(t, —t)

Considerando-se de novo a diferenca de temperatura do terminal quente
At, =T, —t, como a diferenga de temperatura maior no escoamento paralelo, e

At, =T, —t, como a diferen¢a de temperatura menor, o resultado ¢

_ U4 (1, —t)— (T, -t,)) _UA At, — At (D.15)

¢ In(T, —t) (T, —t,)  InAt, /AL,

Relacao entre Escoamento Paralelo e Escoamento em Contracorrente

Pela forma final das dedugdes para os dois dispositivos de escoamento, pode parecer
que ndo exista quase nada para se escolher entre os dois. Exceto quando um fluido for
isométrico (tal como um vapor que condensa), existe uma desvantagem térmica distinta

para o uso do escoamento paralelo.

No escoamento paralelo, a temperatura mais baixa atingida teoricamente pelo fluido

quente ¢ a temperatura de saida do fluido frio, t,.
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Se essa temperatura fosse atingida, a MLDT seria nula. Na equag¢do de Fourier

O =UAAt, uma vez que Q e U sdo finitos, a superficie para a transmissao de calor deveria

ser infinita. Esta tltima hipdtese ndo ¢ factivel.

No escoamento paralelo, o fluido quente ndo pode possuir uma temperatura menor
do que a temperatura de saida do fluido frio, e isto determina um efeito marcante na

capacidade deste sistema para a recuperagdo do calor.

A Temperatura Média do Fluido

Das quatro hipdteses da dedugdo da Equacdo (D.14) para a MLDT, a que ¢ sujeita
ao desvio maior corresponde a do coeficiente total de transmissdo de calor U. Na troca de
calor de um fluido para outro, o fluido quente possui uma viscosidade na entrada que se
torna maior a medida que o fluido se resfria. O fluido frio em contracorrente entra com uma
viscosidade que decresce a medida que ele ¢ aquecido. Existe um terminal quente T; - t; €

um terminal frio T, - t; e os valores de 4, e h,(A4, / A) variam sobre o comprimento do tubo

para produzir um valor de U no terminal quente maior do que o valor no terminal frio.

As variagdes de U podem ser maiores do que as variagdes de cada hi, uma vez que o
coeficiente pelicular externo ho devera variar no mesmo instante € no mesmo sentido que
hi. A variacdo de U pode ser levada em conta por integragdo numérica de dQ, o calor
transmitido sobre um incremento de comprimento do tubo a”” dL = dA, e usando os valores

médios de U de ponto a ponto da equacao diferencial dQ =U,_dAAt. A soma de ponto a

med

ponto fornece entdo Q =UAA¢ com boa aproximagdo. Colburn realizou a solu¢do de

problemas com valores variaveis de U, considerando que a variagdo de U seja linear com a
temperatura ¢ deduzindo de modo andlogo uma expressdo para a diferenga de temperatura
real. A razdo entre a MLDT para U constante e a verdadeira diferenca de temperatura para
U variavel ¢ entdo usada como a base para estabelecer um unico coeficiente total, que ¢ a
média real em vez da média aritmética.
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Supde-se que:

1- A variagdo de U seja dada pela expressao U=a’(1 +b't)
2- Fluxo ponderal constante

3- Calor especifico constante

4- Nenhuma mudanga de fase parcial

Sobre toda trajetoria da transmissao de calor,

0 =WC(T, ~T,) = we(t, —1,) (D.16)

Uma vez que R =wc/WC = (T, —T,)/(t, —t,) ou generalizado como na Figura D.1,

roI-T (D.17)
t—t
O balango de calor para a area infinitesimal dA ¢ dado por
dQ =U(T —t)dA = wcdt (D.18)

onde U ¢ o valor médio para o incremento ou

dt dA (D.19)

UT—-1) we

207



APENDICE D: CORRELACOES PARA A TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCAO

Uma vez que U = a’(+ b't), substitui o valor de U.

dt _dd
ad+beT—-t) we

Pelo balango de calor, obtém-se a expressdo de T em funcdo de t e sempre em

partes.

1 I (R=Dd:t  bdt | dd (D.20)
d(R-1-bT,+b'Rt))* | T, —Rt, +(R-1)t 1+b't we
integrando,

1 LRy +(R-Dt, | 140 | 4 (D.21)
d(R-1-bT,+bRt))| T,—Rt,+(R-1¢t,  1+bt, | wc

Usando-se o indice inferior 1 para indicar o terminal frio e o indice 2 para indicar o

terminal quente,

U, =a'(1+b1,)

U, =d (1 +b,)

como antes,
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At, =T, —t,

At, =T, —t,

e decompondo a Equagao (D.21),

t, —t, UAt, A4 (D.22)
In =—
UAt, -U,At, U,At, wc

Combinando-se com Q = we(t, —t,),

0 _ UL -U,A

(D.23)
A InUAL /U,AL

Com a escolha de Colburn, ¢ possivel obter um unico coeficiente total, U, para o

qual a superficie parega estar fornecendo calor na MLDT. Neste caso, Ux ¢ definido por;

O _ UL, -UA, _ [ A, A (D.24)
A InUAt, /U,At, “InAt, /At

Fatores de Incrustacao

O coeficiente total de transmissdo de calor necessario para preencher as condigdes

de processo podera ser determinado pela equagdo de Fourier quando a superficie A for
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conhecida, e Q e At forem calculados pelas condi¢des do processo. Entdo, U = Q/AAt. Se a
superficie ndo for conhecida, U podera ser determinado independentemente da equacao de

Fourier pelos dois coeficientes peliculares. Desprezando a resisténcia da parede do tubo,

i:Rm+RG:l+i (D.25)
U hio )
ou
__hh, (D.26)
h, +h,

A localizacdo dos coeficientes e das temperatura ¢ indicado na Figura D.3. Quando
U tiver sido obtido pelos valores de hio e ho, ¢ Q e At forem calculados pelas condigdes de

processo, pode-se calcular a superficie A necessaria para o processo.

Figura D.3: Didmetros anulares e localizagdo dos coeficientes.

Quando um aparelho de transmissdo de calor estiver sendo usado por muito tempo,
a lama e o depdsito sobre a parte interna e a parte externa do tubo produzirdo o acréscimo

de duas resisténcias além das incluidas no calculo de U pela Equagao (D.25).
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As resisténcias adicionais reduzem o valor original de U, e a quantidade de calor
nao ¢ mais transmitida pela superficie original A; T, € superior a temperatura desejada na
saida, e t, ¢ inferior a esta temperatura, embora hi e ho permanegam substancialmente
constantes. Para superar esta dificuldade, no projeto de equipamentos, costuma-se calcular
a quantidade de lama e de depdsito pela introdugdo de uma resisténcia Rd denominada fator
de lama, de deposito ou fator de incrustagdo, ou resisténcia. Seja Rdi o fator de lama para o
fluido do tubo interno na parede com o diametro interno do tubo, ¢ Rdo o fator de lama
para o fluido na parte anular no didmetro externo do tubo interno. Estes fatores podem ser
considerados muito finos para a lama, mas podem ser grossos para o deposito, que possui
uma condutividade térmica maior do que a da lama. As resisténcias sao indicadas na Figura
D.4. O valor de U, obtido pela Equacdo (D.26) somente de 1/hio e de 1/ho, por ser
considerado como um coeficiente global de polimento designado por Uc a fim de mostrar
que a lama ndo foi levada em consideracdo. O coeficiente que inclui a resisténcia de lama
denomina-se coeficiente de lama global ou de projeto UD. O valor de A correspondendo a
UD em vez de Uc fornece a base para a construcao final do equipamento. A relagdo entre

os dois coeficientes totais Uc e UD ¢

—=—+R,+R,,
o U (D.27)
ou fazendo
R, +R, =R, (D.28)
I _1 (D.29)
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Figura D.4: Localizagdo dos coeficientes de transmissdo de calor e dos fatores de

incrustacao.

D.2 CORRELACOES PARA O CALCULO DE COEFICIENTE DE
TROCA TERMICA

D.2.1 Convecc¢ao Natural

O mecanismo de transferéncia de energia por conveccdo natural envolve o
movimento de um fluido percorrendo uma camada sélida resultando de diferencas de

densidade e resultando em troca de energia.

Placas Verticais

Ostrach obteve a expressao para o numero de Nusselt da seguinte forma:

s (D.30)
Nu, = p(Pr)( erj
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O coeficiente, f(Pr), varia com o nimero de Prandtl, ¢ os valores encontram-se na

TabelaD -1.

Tabela D -1 Valores do coeficiente f(Pr) para o uso da equagao D.30.

Pr 0,01 0,072 1 2 10 100 1000

f(Pr) 0,081 | 0,505 | 0,567 | 0,716 | 1,169 | 2,191 | 3,966

A média do coeficiente de transferéncia de calor para a altura da superficie vertical,

L, ¢é a velocidade, de acordo

@:%K@@

Inserindo na Equacao (D.1), tem-se:

oo 2]

e, na forma dimensional, tem-se:

PRV/ (D.31)
w, =10 )[G J
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Propriedades dos fluidos tém dependéncia com a temperatura, sendo que calcula-se
os efeitos para obter os resultados. Isto ¢ importante devido as propriedades das Equagdes

(D.30) e (D.31) serem estimadas através da temperatura de filme;

A transi¢@o de escoamento laminar para escoamento turbulento em camada limite

adjacente em conveccao natural, para superficies planas verticais, ¢ determinada na faixa:

Gr,Pr=Ra, = 10° (D.32)

o termo subscrito, t, indica transi¢do. O produto Gr Pr ¢ referido varias vezes como Ra,

Numero de Rayligh.

Churchill e Chu tém correlacionado uma grande quantia de dados experimentais
para a convecgao natural adjacente a placas verticais em mais de 13 ordens de magnitude

de Ra. Desta forma, a equagao de NuL ¢ aplicada a todos os fluidos. Esta Equagao ¢;

1
i
Nu, = 0825+ 0387Ra;

[1 + (0,492/Pr)%6r7 D.33)

Esta equacao ¢ utilizada para escoamentos laminar e turbulento. Mas para a vazao

laminar (Ra, <10”) usa-se a Equacio:
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1
Ra
Nu, = 0,68+ 2070Ra;
[1 + (0,492/Pr)%6]% (D.34)
Cilindro Vertical
D . 35 (D.35)
L GrL%

Fisicamente, esta representa o limite onde a espessura da camada limite ¢

relativamente menor do que o diametro do cilindro, D.

Placas Horizontais

Correlagdes de McAdams para superficies quentes na parte superior ou superficie

fria na parte inferior,

10° < Ra, < 2x10’ (D.36)
Nu, =0,54Ra}"

2x107 < Ra < 3x10" (D.37)
Nu, =0,14Ra,”’
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e para superficies quentes na parte inferior e fria na parte superior,

3x10° < Ra, <10" (D.38)
Nu, = 0,27Ra;}’

Em cada uma dessas equacdes de correlagdo, a temperatura de filme, Ty, mostra ser

muito usada, para a obtengao das propriedades dos fluidos.

Cilindros Horizontais

Churchill e Chu sugerem a seguinte correlacao,

2
Nu, = {O,60+ 0.387Ra, }

1+ (0.559/Pr)e]” (D.39)

através da razdo do Namero de Raylligh: 10~ < Ra, <10".

Uma equagdo simples ¢ dada por Morgan, em termos de coeficientes varidveis,
Nu, = CRaj, (D.40)

onde os valores de C e n sdo especificados em fun¢do de RaD na Tabela D-2.
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Tabela D - 2 Valores das constantes C e n para o uso na equagao (D.40).

C N
107" < Ra, <107 0,675 0,058
107 < Ra,, <10’ 1,02 0,148
10* < Ra, <10* 0,850 0,188
10* < Ra, <10’ 0,480 0,250
10" < Ra, <10" 0,125 0,333

Esferas

A correlagdo para esferas € sugerida por Yuge e ¢ recomendada para o caso :

Pr=1
1< Ra, <10’

Nu, =2+0,43Ra}’ (D.41)

D.3.2 Conveccao Forcada

A convecgdo livre ou natural ocorre quando o movimento do fluido ndo ¢

incrementado por agitagdo mecanica.
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Porém, quando o fluido for agitado mecanicamente, o calor serd transmitido por
conveccdo forcada. A transmissdo de calor livre ocorre com uma velocidade muito
diferente de velocidade na convecgdo forgada, sendo a ultima a mais rapida e, portanto a
mais comum. Os fatores que determinam as elevadas velocidades para a convecgao forcada

nao possuem necessariamente o0 mesmo efeito na convecgao livre.

Coeficiente Pelicular

No fluxo de calor através de um trecho para ao ar, verificou-se que a passagem do
calor para o ar ndo era realizada somente por condugdo. Em vez disso, ele ocorria
parcialmente por radiacdo e parcialmente por convecgdo livre. Existia uma diferenca de

temperatura entre a superficie do tubo e a temperatura média do ar.

A resisténcia deve ser determinada experimentalmente medindo-se de modo
apropriado a temperatura da superficie do tubo a temperatura do ar e o calor transferido do

tubo evidenciado pela quantidade de vapor nele condensado.

Entao:
A
Razj (h)(°f)/BTU

O uso da resisténcia unitaria L/K ndo ¢ muito mais comum do que o uso da
resisténcia total L/Ka, a letra R serd agora usada para se designar L/K (h)(ft )(°F)/BTU e

chamar-se-a de resisténcia.

Excluindo-se a condu¢ao, nem todos os efeitos sao necessariamente combinacdes de

dois efeitos.
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Particularmente no caso da convecgao livre ou convecgdo for¢ada em liquidos e
gases ¢ de fato, para a maior parte dos gases em temperaturas ¢ diferencas de temperaturas
moderadas, a influéncia da radiagdo pode ser desprezada e a resisténcia experimental

corresponde somente a convecgao livre ou a forgada, conforme o caso.

Considere a parede de um tubo sofrendo convecgao forcada em ambos os lados do

tubo, conforme a Figura D.5.

to

DAXAAXA/

b A, —fetpmty, ode—at

ty o tw

Figura D.5: Dois coeficientes de convecgao.

Sobre a parte interna, o calor ¢ retido por um liquido quente que escoa no tubo ¢
sobre a parte externa, o calor ¢ recebido por um liquido frio que escoa. O calor transmitido
pode ser determinado pela troca de calor sensivel em cada fluxo sobre o comprimento do
tubo no qual ocorre a transmissao de calor. Designando a resisténcia da face interna de Ri e
a face externa Ro, a temperatura da parede interna do tubo de tp e da parede externa de tw,

e aplicando a uma expressao para o estado estacionario:

_ Ai(ti —tp) _ Ao(tw —to) (D.42)

Q Ri Ro
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onde ti ¢ a temperatura do fluido quente sobre a parte interna do tubo, e to é a temperatura
do fluido frio sobre a parte externa. Substituindo as resisténcias pelos seus inversos hi e ho,

respectivamente:

Q =hi Ai Ati = ho Ao Ato (D.43)

O inverso da transmissao de calor possui dimensao de BTU/(h)(ft )(°F de diferenca
de temperatura) e denomina-se coeficiente de pelicula individual ou simplesmente

coeficiente pelicular.

Viscosidade

A fim de avaliar esta propriedade para a dinamica dos fluidos, precisa-se formular
duas hipdteses: (1) numa interface solido-fluido ndo existe deslizamento entre o sélido e o
fluido e (2) vale a regra de Newton: a tensdo de cisalhamento ¢ proporcional a taxa de

cisalhamento na dire¢do perpendicular ao movimento.

A taxa de cisalhamento ¢ proporcional ao gradiente de velocidade du/dy.

Aplicando-se a regra de Newton, se t for a tensdo de cisalhamento:

T = pudu/dy (D.44)

onde u € uma constante de proporcionalidade ou;

_ T
"= dulay
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® Nos solidos este coeficiente ¢ responsavel pela deformagao e ¢ equivalente ao modulo

de elasticidade.

® Nos liquidos, ele ¢é responsavel pela deformagdo com uma dada velocidade.

Taxa de cisalhamento = ﬂ = g (D.45)

dy

14 (D.46)

onde u ¢ a viscosidade quando V e Y possuem valores unitarios.

Quando avaliada no sistema métrico CGS, a viscosidade p ¢ denominada de

viscosidade absoluta.
K = g — massa / centimetro x segundo (poise)

A viscosidade cinematica ¢ a viscosidade absoluta em centipoises dividida pela

densidade relativa (d.r.);

Viscosidade cinematica = Viscosidade absoluta / Densidade relativa
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Transmissao de Calor entre Sélidos e Fluidos: Escoamento com Linhas de

Corrente e Escoamento Turbulento. O Numero de Reynolds

Um tipo de escoamento turbulento ¢ mostrado na Figura D.6. Se a velocidade linear
do liquido decresce abaixo de um valor limite, a natureza do escoamento muda, ¢ a
turbuléncia desaparece. As particulas fluem ao longo de linhas paralelas do eixo do tubo, e
ocorre o chamado escoamento ao longo de linhas de corrente. Os sindnimos para esse tipo
de escoamento sdo: viscoso, laminar e do tipo de bastdo. Experi€ncias posteriores
indicaram que o escoamento laminar ocorre como se camadas de pinos cilindricos

concéntricos escorregassem umas sobre as outras, conforme mostra a Figura D.7.

Equagdo de
gParede do tubo [Parede do tubo . uma pardbola

ol s L P TTIIAT TSN ol yd PO Ll lZ
rt LON J Ummy
t, =g jo fz

1 Velocidade G— ] t }i Velocidade u—, {

A

Ay Y Al

oo}

\

| Pr s Ll re Llg

Figura D.6: Escoamento turbulento ~ Figura D.7: Escoamento laminar em tubos

Quando o nimero de Reynolds ¢ expresso pelo quociente Dup/p, verifica-se que o
escoamento turbulento existe sempre quando o valor numérico de Dup/usuperar o valor

aproximado de 2.300 e normalmente quando ele superar o valor de 2.100.

A Diferenca de Temperatura entre um Fluido e a Parede de um Tubo

Quando um liquido flui ao longo do eixo de um tubo e absorve ou transmite calor

sensivel, a temperatura varia sobre toda a extensao do tubo.
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No caso do fluxo de calor através de uma parede larga, a temperatura sobre toda a
area de cada face na parede larga era idéntica e a diferenga de temperatura era
simplesmente a diferenga entre dois pontos quaisquer sobre as duas faces. Se a temperatura
da circunferéncia interna de uma parede do tubo for aproximadamente constante sobre toda
sua extensao, como seria o caso que ocorre quando o fluido dentro do tubo ¢ aquecido pelo
vapor, existirdo duas diferencas de temperatura distintas em cada extremidade: uma entre a
parede do tubo e o liquido que entra e uma na outra extremidade entre a parede do tubo e o
liquido aquecido. Qual ¢ a diferenca de temperatura apropriada para ser usada na equagao:
Q = hiAi(tp — t) = hiAiDti, onde tp ¢ a temperatura constante da parede interna do tubo e t ¢

a temperatura variavel do liquido no interior do tubo?

Considerando-se que o calor especifico seja constante para o liquido, o acréscimo de
temperatura ¢ proporcional ao calor total recebido pelo liquido ao passar da temperatura

interna t; para a externa t; e, se hi for constante,

DQ = hi dAiAti (D.47)

A inclinacdo da linha inferior que define a diferenca de temperatura Ati e fungao de

Qe

dAt,  At, — At (D.48)
dQ 0

onde Az, =¢, —t, e At; =t, —t,. Eliminando-se dQ das Equagdes (D.47) e (D.43),

hidAi v dAt (D.49)
(At, —At,) = Im, o
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Integrando-se,

_ hidi(At, — At)) (D.50)
InAt, / At,

A expressdo, (At, —At))/InAt,/At; é a média logaritmica de diferenga de
temperatura, a qual fica MLDT, e o valor de hi, que foi calculado de Q = hidiAti quando
Ati for a média logaritmica, ¢ um valor distinto de hi. Se o valor de Ati fosse tornado
arbitrariamente como a média aritmética entre At, € At;, os valores de hi deveriam indicar
que normalmente ¢ conseguido colocando-se um indice inferior a ou m para a média
aritmética, como ha ou hm. Quando At, e At; tendem a ficar iguais, a média aritmética

tende a se aproximar da média logaritmica.

Conveccao Forcada para Escoamento Interno

Transferéncia de energia, juntamente com convec¢do forcada dentro de dutos

fechados, podem ser considerados separadamente por escoamento laminar e turbulento.

Escoamento Laminar

A primeira solugdo analitica para escoamento laminar de convecgao for¢cada dentro
de tubos foi formulada por Graetz em 1885. As suposicdes basicas de Graetz foram as

seguintes:

224



APENDICE D: CORRELACOES PARA A TRANSFERENCIA DE CALOR POR CONVECCAO

1. O perfil da velocidade é parabolico e completamente desenvolvido frente a troca

de energia entre a parede do tubo ¢ o fluido ocorrido;
2. Todas as propriedades do fluido sdo constantes;

3. A temperatura da superficie do tubo é constante para um valor de Ts durante a

transferéncia de energia.

Considerando o sistema, pode-se descrever o perfil de velocidade como:

2 (D.51)
Vo=V l—(;)

ou, tendo v_ . =2v,,. , pode-se escrever,

max

2 (D.52)
r
Ve, = 2VAVG |:1 _(E] :|

A forma aplicada de energia escreve coordenadas cilindricas, assumindo-se simetria

radial, e negligenciando-se 0T /0x*> (condugdo axial) em comparagio com a variagdo
ghg

radial da temperatura é:

or 1 a( aTJ (D.53)
V. —=q| ——| r—
Y ox ror\ or

Substituindo-se a Equagdo D.52 por vx a Equacdo D.53 fica:
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) 1_@2 ﬁ_azg(ﬁ_q B34
AvG R o |rorl or

Essa equacao podera ser solucionada pela condi¢do limite:

T=Te parax=0,0<r<R

T=Ts para x>0 , r=

a—T:O parax>0,r=0
or
A solucao da Equacao D.54 pode ser da forma:
(D.55)
= chf( jexp )
Is-Te 1o Rv,c R

Os termos Cn, f(r / R), e Pn sdo coeficientes que avaliam o uso adequado da

condi¢do limite.

O argumento da exponencial de PBn, tal como, (a/Rv,,;)(x/R), pode ser rescrito

Ccomo:
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4 ~ 4 (D.56)
2RV 1 | @)2R/ ) (Dv 5! p)(c,u! kYD x)

ou, em termos de parametros dimensionais, este transforma-se em:

4 _4x/D (D.57)
RePrD/x Pe

O produto de Re e Pr ¢ freqlientemente referente ao nimero de Peclet, Pe. Outro

parametro encontrado na convec¢do for¢ada laminar ¢ o nimero de Graitz, Gz, definido

Ccomo:

Dados experimentais para escoamento laminar em tubos sdo relacionados com

Seider e Tate, pela equagdo:

1 014 (D.58)
Nu, = 1,86(Pe§j3(”_bJ
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Escoamento Turbulento

Considerando-se troca de energia entre uma superficie de contato e um fluido em
escoamento turbulento, recursos para correlagdo de dados experimentais sdo sugeridos pela
analise dimensional. As trés equagdes mais usadas da natureza e restrigdes para o uso sao as

seguintes:

Dittus e Boelter propuseram a seguinte equacao sugerida da analise dimensional da

Equagdo: Nu = f1 (Re, Pr);

Nu, =0,023Re,”" Pr" (D.59)

onde,

1. N=0,4 se o fluido for aquecido, n = 0,3 se o fluido for fresco;

2. As propriedades do fluido s@o validas para uma média aritmética de temperatura;
3. O valor de ReD deve ser > 10*;

4. Préavariagdao de 0,7 <Pr<100; ¢

5. L/D>60.

Colburn propds uma equagao usando o nimero de Stanton, St, no lugar de Nu,, .

St = f,(Re,Pr) (D.60)
St =0,023Re,, * Pr?”?

onde,

1. Re e Prsao validos para temperaturas de filme, e St ¢ valido para grande temperatura;
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2. ReD, Pre L/D devem ter valores dentro dos seguintes limites:

Re, >10°
0,7 < Pr <160
L/D>60

Para explicar o alto numero de Pr em fluidos, tal como o6leo, Seider e Tate

propuseram a equagao:

0,14
St = 0,023Re Pr-“[“—bj

Hw (D.61)

onde,

1. Exceto uw, todas as propriedades do fluido sdo validas para temperaturas grandes.
2. Re, >10%;

3. 0,7<Pr<17000

4. L/D>60.

Convecgao Forgada para Fluido Externo

Escoamento paralelo para superficies planas:

Escoamento laminar: Re <2x10°
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Escoamento turbulento: 3x10° < Re

Para a variag@o laminar,

Nu, =0,332Re!* Pr'" (D.62)

Nu, =0,664Re}/* Pr'"’ (D.63)

Para escoamento turbulento com camada limite uma aplicacdo de Colburn,

A o
0,0576
Cfx = Rel/S
x (D.65)

Nu, =0,0288Re?"” Pr'”’

Uma média do nimero de Nu pode ser calculada usando a expressdo de Nux . O

resultado fica:

Nu, =0,360Re;” Pr'"’ (D.66)
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