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RESUMO

A industria de obtengio de oleo e farelo de soja € um importante ramo da
agroindustria da regifo noroeste do estado do Parana. Os produtos gerados atendem tanto o
mercado interno como o mercado externo. A concorréncia € elevada, e para serem
competitivos, a reducfio de custos e de desperdicio é fundamental; além disso, como as
industrias da regifio utilizam o hexano como solvente na extragiio do éleo, a preocupagio
com a satide do trabalhador e com o meio ambiente é de fundamental importancia. Estas
preocupa¢des podem ser avaliadas tanto no projeto de novas unidades como no
funcionamento das atuais unidades em melhores condigdes. Tais avaliacdes do processo
podem propiciar uma reducfo no consumo de energia, bem como no consumo e no nivel de
perdas do hexano para o meio ambiente.

O objetivo geral deste trabalho é desenvolver modelos para anélise das operacdes
existentes na obtengéo do 6leo bruto de soja visando a recuperacio méxima de hexano e o
consumo minimo de energia. Os modelos sdo desenvolvidos, em regime estacionario, para
analisar as condi¢des de operagdo do extrator, do evaporador, do stripper e do
dessolventizador-tostador (DT); na seqiiéncia, os dados obtidos pelos modelos serdo
utilizados na andlise energética do sistema.

O modelo do extrator se compbe de balangos de massa, relagdes de equilibrio,
equagdes empiricas e de um algoritmo de solugio. O modelo do evaporador é baseado em
balangos de massa, balangos de energia, relagdes de equilibrio e num algoritmo de solugio.
Os modelos do stripper ¢ do DT se compdem de balangos de massa, balangos de energia,
relagdes de equilibrio e do algoritmo de Burningham-Otto para a solugo.

Desenvolvidos os modelos, as aplicagdes foram realizadas com dados de uma
industria local e os resultados obtidos foram bastante satisfatorios. Com isso, verifica-se
que os modelos apresentados no trabalho sfio coerentes e podersio ser utilizados na melhoria
do desempenho de uma planta de obtengio de 6leo e farelo de soja.

Uma utilizagio importante desses modelos é no que se refere a integragdo
energetica da planta. Esta integracdo foi realizada com dados gerados pelos modelos e os
resultados obtidos mostraram que o sistema atual da empresa ji estd razoavelmente
integrado, mas que pequenas melhorias no consumo de energia ainda poderfo ser obtidas.

Palavras-Chave: Oleo de soja, modelagem, extracio, evaporacio,
dessolventizaco-tostagem e integragdio energética.



ABSTRACT

The industry of oil production and soy meal is an important branch of the
agroindustry of the northwest area of the Parana State. The generated products assist both
the internal market and the external market. The competition is intense, and to be
competitive, the reduction of costs and of waste is fundamental; besides, as the industries of
the area use hexane as solvent in the extraction of the oil, the concern with the worker's
health and with the environment is of fundamental importance. These concerns can be so
much appraised in the project of new units as in the operation of the current units in better
conditions. Such evaluations of the process can propitiate a reduction in the consumption of
energy, as well as in the consumption and in the level of losses of hexane to the
environment.

The general objective of this work is to present a methodology for analysis of the
existent operations in the obtaining of the crude oil of soybean seeking the maximum
recovery of hexane and the minimum consumption of energy. The models are developed, in
stationary regime, to analyze the conditions of operation of the extractor, of the evaporator,
of the stripper and of the desolventizer-toaster (DT); in the sequence, the results obtained
with these models will be used in the analysis energy of the system.

The model of the extractor is composed of mass balance, balance relationships,
empirical equations and of a solution algorithm. The model of the evaporator is based on
mass balances, balances of energy, equilibrium relationships and on a solution algorithm.
The models of the stripper and of DT are composed of mass balances, balances of energy,
equilibrium relationships and of Burmingham-Otto's algorithm for the solution.

Once the models were developed, the applications were accomplished with data
from a local industry and the obtained results were quite satisfactory. Whereupon , it is
verified that the models presented in the work are coherent and they can be used in the
improvement of the performance of a plant of oil production and soy meal.

An important use of those models is in what it refers to the energy integration of the
plant. This integration was accomplished with data from these models and the obtained
results showed that the current system of the company is already quite integrated, but a
small improvement in the consumption of energy can still be obtained.

Key words: Soybean Oil, Modeling, Extraction, Evaporation and Heat analysis
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1 INTRODUCAO

1.1 Colocacdo do Problema

A industrializagdo de oleaginosas constitui-se num dos mais importantes setores
do sistema agroindustrial, pela importincia de seus produtos nas indudstrias siderdrgicas, de
cosméticos e como matéria-prima no processamento de alimentos para o consumo animal e

humano, segundo Barbosa (1998).

Ainda segundo esse autor, a soja respondeu por 94,2% da produgdo e por 90.8%
do consumo de 6leos vegetais no Brasil em 1995/96, sendo, portanto, a mais importante
matéria-prima da cadeia de producio de dleos vegetais. Além disso, o Brasil se destacou no

periodo 1997/98 no comércio internacional do complexo soja, por liderar as exportagdes

mundiais de farelo, com aproximadamente 30% do volume comercializado no mundo, bem
como a segunda colocag@o nas exportacGes mundiais de 6leo 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, neste caso, grios, dleo e farelo.

O cultivo da soja no Brasil se deu a partir da década de 60. No entanto, o grande
avango da produgio ocorreu na década de 70, alavancada pela forte demanda internacional
por soja em gréos e seus derivados, e também pelo forte apoio governamental, em forma de

subsidios.

A industrializagdo da soja no Brasil coincidiu com a expansio da produgdo de
grdos na década de 70. Ela iniciou-se nas pequenas empresas que se dedicavam ao
processamento de outras oleaginosas tradicionais como o algodio e o amendoim. Este
sistema industrial inicial se caracterizava, em primeiro lugar, pela existéncia de poucas
empresas de grande porte, que operavam com um alto grau de integraciio e pequena
ociosidade, ao lado de numero expressivo de empresas de pequeno e médio porte. O
segundo aspecto a ser ressaltado refere-se a este ultimo grupo de empresas que, de modo
geral, apresentavam usinas ineficientes, equipamentos desatualizados, administracio
centralizada e familiar, além da pouca disponibilidade de capital de giro. Por esta falta de
capital de giro, essas empresas nfo conseguiam fazer estoques e ficavam até seis meses

paradas na entressafra por falta de matéria-prima. Tal ociosidade nfo ocorria em nenhuma
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empresa grande, que, em geral interrompia as operagdes no maximo trinta dias no ano para

manutengdo e reparos dos equipamentos, conforme Savasini (1981).

O crescimento da demanda por produtos com maior valor agregado e a
oportunidade de obtengfio de maior volume de divisas com a exportagdo desses produtos,
exigiu grandes modificagdes na estrutura, no tamanho e nos processos de produgio das
empresas de processamento de soja no Brasil. Essas modificacdes visaram atender 3
demanda crescente, a methoria de rendimento e, principalmente, a redugfio do consumo de

energia, a qual estd ligada diretamente a reducio de custos.

O parque industrial brasileiro de derivados de oleaginosas caracteriza-se por
apresentar uma grande dispersdo espacial, um nimero muito representativo de empresas e

uma concentra¢do em termos regionais bem marcantes.

O estado do Parana, em especial, a regido noroeste destaca-se nacionalmente pela
grande produgio de soja e seus derivados. Com o grande avango da produgio de grios nas
décadas de 70/80, instalaram-se nesta regifio grandes unidades industriais que contribuem
significativamente ao atendimento da demanda tanto no mercado interno quanto no
mercado externo, sendo o éleo e o farelo os principais produtos que compdem a receita
destas empresas. Cabe ressaltar que estas empresas foram instaladas naquela época com
processos bem integrados energeticamente, e com tecnologias avancadas que as permitiram
operar com alios rendimentos, com economia de energia e solvente, com seguranca e
qualidade de seus produtos. Entretanto, a realidade dos tempos atuais ¢ outra. A
concorréncia tanto no mercado externo quanto no mercado interno, principalmente, de
Oleos vegetais estd cada vez mais acirrada, os precos do petréleo no mercado internacional
estdio se elevando; de modo que para ser competitivo, este ramo industrial tem que procurar
sempre reduzir seus custos de produgdo. Além disso, preocupaciio que deve ser constante
nessas indistrias € com relagfio ao meio ambiente e a seguranga tanto interna quanto do
consumidor, pois o solvente hexano utilizado para extrair o 6leo & bastante toxico e

explosivo.

Na questdo do meio ambiente, Kemper (1998) é enfitico. Para o autor, um dos
impactos negativos da indiistria processadora de oleaginosas é o solvente nfio recuperado,
proveniente do processo de extragio do 6leo vegetal; o hexano é o solvente que

normalmente se utiliza, o qual foi identificado como um perigoso poluidor do ar, segundo



recentes normas. A indastria processadora de 6leos tem que lutar continuamente ‘para

melhorar a recuperagfo do solvente melhorar, assim, a qualidade do meio ambiente.

Durante os primeiro anos da extracio de éleo de soja por solvente, se considerava
como “boa” uma recuperagdo de 99,27% do solvente bombeado para o extrator de 6leo de
soja. Essa percentagem era tida como razodvel, bem como economicamente praticivel. Em
outras palavras, aproximadamente, 4 litros se perdiam por cada tomelada de soja
processada. Nos anos 70, com o surgimento de industrias maiores e a nova tecnologia para
a recuperacdo de solvente proveniente do ar processado, 0 que passou a ser considerado
como uma “boa” recuperagfio cresceu para 99,86% do solvente bombeado para o extrator.
Isto significa que a perda de solvente foi reduzida para aproximadamente 2 litros por
tonelada de soja processada. Este residual foi considerado como uma “boa” recuperagio de
solvente até os anos 80, quando as industrias instalaram modernos dessolventizadores-
tostadores utilizando destilacio completa por arraste de vapor a contracorrente. Atualmente,
muitos processadores consideram que uma recuperagdo de solvente é considerada “boa”
quando esta atinge 99,92% do solvente bombeado para o extrator, resultando numa perda

de aproximadamente 1 litro de solvente por tonelada de soja processada.

Uma estratégia importante visando a redugfo de custos e a protecio do meio
ambiente € do consumidor, nas indistrias ja instaladas, € procurar sempre estabelecer as
melhores condi¢bes de operagiio do seu processo produtivo. Tais condigdes podem
propiciar um consumo menor de energia e um nivel mais elevado de recuperagio de hexano
que podem ser importantes tanto na redugdo de custos quanto na protecio do meio
ambiente e do consumidor. As inddstrias instaladas na regifio utilizam o processo continuo
de extragdo por solvente, sendo o solvente utilizado o hexano. As operagtes fundamentais
deste processo e que deverfio ser principais numa estratégia de reducfio de custos
operacionais sdo: a extracdo do Oleo por solvente, a destilagio da miscela e a
dessolventizagfo-tostagem do farelo uma vez que elas consomem muita energia e a

manipulagio com 0 hexano ¢ intensa.

A extragdo de Oleo com solvente € feita num extrator de forma continua, do qual
saem duas correntes importantes bem distintas. Uma é denominada de miscela e a outra é
denominada de torta. A miscela ¢ uma mistura liquida composta de 6leo/hexano cujo teor
de oOleo estd na faixa 24-30%, em massa; por sua vez a torta é uma mistura de farelo,

solvente, agua € uma pequena quantidade de 6leo.
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A destilagio da miscela é um conjunto de operagdes que visam separar a hexano
do 6leo bruto de soja. As operag3es principais que realizam a destilacio sio a evaporagio e

a desor¢fo (stripping) com vapor d’agua direto e superaquecido.

A dessolventizagio-tostagem ¢ uma operago cujo objetivo ¢é separar o hexano do
farelo de soja num equipamento denominado dessolventizador-tostador, que utiliza vapor

direto e indireto para realizar a separagfio.

A recuperagdo do hexano, em conjunto com a obtencéio do 6leo e do farelo de s0ja
estd intimamente ligada ao consumo de energia nas operagdes de aquecimento. Segundo
Johnson (1983), a indistria de extragfio de 6leo de soja é intensiva em energia, e 0s custos
desta energia s3o em torno de dois tercos do seu custo operacional; e grande parte da

energia consumida € nas operagdes de separacio do solvente hexano.

A preocupagdo dos estudiosos com a economia de energia na planta de
recuperagdo de solvente (hexano) surgiu desde a década de 50, mas ganhou um impulso
efetivo com as crises energéticas da década de 70. Mais recentemente, esta preocupacio se
manifesta devido a necessidade premente de redugéio dos custos operacionais devido & forte
concorréncia internacional, entre os paises produtores, bem como de 6leos de outras
espécies, como por exemplo, o 6leo de palma bastante produzido nos paises do oriente.

Neste sentido, trabathos importantes na drea tém sido desenvolvidos.

Em seu trabalho, Gavin (1983) faz uma série de consideragdes sobre economia de
energia nas vérias operagbes de obtengfo do dleo de soja e ressalta as condi¢bes de
operagdo necessarias, bem como as medidas de conservagio de energia em uso ou
propostas por industrias americanas. Na mesma época, Schumacher (1983), apresentou o
estado da arte em relagdo ao consumo de energia para o processo completo de obtencdo do
oleo e farelo de soja, que incluia a secagem de sementes e sua preparacfio para a extracdo, a
destilagdo da miscela, a dessolventizagiio e secagem do farelo e a degomagem. Ele constroi
trés situagGes para o consamo de vapor por tonelada de semente processada. A primeira ¢
situagdo histérica advinda da década de 50. A segunda se refere ao estado da arte até a
época, cuja principal contribuigio foi a utilizagdo dos vapores provenientes da separacio do
farelo/hexano no aquecimento do primeiro evaporador utilizado na separacio do
dleo/hexano. A terceira situagdo se refere a proposigio de alteragdes no processo, como a

utilizagdo do vapor flash no segundo evaporador utilizado na separa¢do do dleo/hexano;



além disso, o autor descreve ainda possibilidades de economia de energia nos processos de
dessolventizaciio e secagem do farelo. Mais recentemente, Kemper (2000), propde
alteragdes no projeto mecdnico original do dessolventizador-tostador (DT) que propiciam
melhorias na recuperagdo do hexano sem afetar o consumo de energia e a qualidade do

farelo.

No Brasil, especialmente no noroeste do estado Parand, Ravagnani e Cardoso
(1998) preocupados com o processo de redugfo de custos das industrias de obtencio de
6leo de soja da regido apresentaram um trabatho em que mostra uma metodologia para se
realizar a integragdo energética de uma planta industrial de obtengdio de dleo de soja. Nesta
metodologia eles usaram os conceitos da Analise Pinch e fizeram uma aplicagio utilizando-
-se de dados reais coletados na industria do cooperativa COAMO (Cooperativa Agricola

Mouraoense) situada na cidade de Campo Mourio.

Como bem sugeriu Gavin (1983), um estudo mais aprofundado das condicdes de
operagio das operacbes envolvidas na obtengdo do 6leo ¢ farelo de soja pode possibilitar a
inddstria estabelecer as melhores condigdes de operagfio resultando na economia de energia
¢ melhorias na recuperago 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 methores condigdes de operaciio dos
equipamentos envolvidos, bem como outras situagdes que prevejam a recuperagio maxima
de hexano ¢ o consumo minimo de energia. Para que esta analise possa ser rapida e
eficiente deve-se utilizar a simulacfio computacional, a qual se basearda em modelos
provenientes de balangos de massa , de energia e equagdes de equilibrio relacionados aos
sisternas envolvidos. Aliada a esta parte anteriormente descrita, seria fundamental a

introducdo no estudo de um método simples e eficiente.

1.2 Objetivos do Trabalho

O objetivo geral deste trabalho ¢ desenvolver modelos para anilise das operagdes
existentes na extragio de oleo bruto de soja visando a recuperacfio maxima de solvente € o

consumo minimo de energia.

Como objetivos especificos, tem-se:



* desenvolvimento de modelos, em regime estaciondrio, para o extrator, o

evaporador, o stripper e o dessolventizador-tostador (DT); e

* utilizagfio desses modelos para realizar a analise energética do sistema em

estudo.

Para cumprir os objetivos acima propostos, pretende-se encaminhar a solucio do
problema como segue. Inicialmente serdo estudados os modelos matematicos de interesse
que serdo utilizados no trabalho. Em seguida, pretende-se adaptar a modelagem estudada as
operagdes especificas da indistria de extragfio do éleo bruto de soja e, complementarmente,
desenvolver algoritmos ¢ implementar programas de solucfio, em linguagem FORTRAN.
Ap6s isso, ¢ intengdo deste trabalho simular as condigdes de operacdo do sistema e
comparar os resultados com dados coletados na regifio. Finalmente, planeja-se realizar a

analise energética do sisterna em estudo utilizando-se os dados simulados.

1.3 Metodologia do Trabalho

A metodologia que serd apresentada para cumprir os objetivos propostos é

composta dos seguintes topicos:

¢ Modelagem matemitica das operacdes envolvidas no processo — nesta etapa
primeiro descreve-se um conjunto de hip6teses para o processo envolvido e, a
seguir, desenvolve-se um modelo matemdtico baseado em balancos de massa,

balangos de energia, relagdes de equilibrio e equagdes empiricas.

* Desenvolvimento de algoritmos — nesta etapa sdo analisados os algoritmos
existentes na literatura e sua adaptagio a solugdo do problema envolvido,

bem como o desenvolvimento de programas computacionais.

* Simulagdo das condicGes reais de cada operagio — esta etapa se refere a
obtencdo de diversos dados de correntes na saida do processo manipulando-se

os dados reais de entrada, com isso alcancando diversas situagdes de operacio.

* Comparagio de resultados — esta etapa visa comparar os resultados simulados
com os dados reais coletados na industria e, dessa forma, validar os modelos

dos processos.



* Analise energética do sistema — esta etapa visa essencialmente analisar
energeticamente as correntes quentes e frias que foram obtidas através dos

modelos desenvolvidos na etapa anterior.

1.4 Estrutura do Trabalho

O presente trabalho foi dividido em sete capitulos. Este primeiro capitulo visa
colocar o problema, definir os objetivos a serem atingidos, delinear a metodologia a ser

empregada para atingir os objetivos, bem como a sua contribuicdo cientifica.

O segundo capitulo refere-se 4 revisdo bibliogrifica a respeito de conceitos béasicos
de materiais, de propriedades e de processos que devem embasar teoricamente o
desenvolvimento dos modelos. Assim, sero caracterizados, de uma forma geral, os
materiais envolvidos, o processo produtivo de extragdo de 6leo de soja com destaque para
as operagdes de interesse no trabatho, bem como as condigdes de equilibrio liquido-vapor
aliadas aos balangos de massa, de energia e equagdes de equilibrio pertinentes a cada tipo

de operacio.

O terceiro capitulo apresenta a modelagem matematica e simulagio da extracio do
Gleo presente nos flocos, formados da semente da soja, através do solvente hexano. A
modelagem € baseada em balangos de massa ¢ relagdes de equilibrio e as simulagies sio

realizadas uiilizando-se dados operacionais de uma indistria da regido.

O quarto capitulo apresenta a modelagem matematica e simulacio da etapa
denominada destilagdo da miscela usada na separagio da hexano do dleo de soja. Ele
especificamente se refere ao desenvolvimento de modelos matemdticos para as operagdes
de evaporagio e de stripping, as simulagdes destas operacbes, bem como a analise

comparativa dos resultados simulados com os coletados numa indtstria da regifio.

O quinto capitulo apresenta a modelagem matematica e simulacio da etapa
denominada dessolventizagfio-tostagem utilizada para separar a hexano do farelo de soja. O
capitulo se refere, especificamente, ao desenvolvimento de modelos apropriados para essas
operagdes a fim de simular as suas condi¢Bes de operagdo, bem como comparar os

resultados simulados com dados coletados na indistria.



O sexto capitulo trata da andlise energética do processo, via aplicacdo da
tecnologia pinch, desde a extragiio de 6leo propriamente dita até a obtencdo do dleo bruto e

do farelo, utilizando-se dados obtidos nas simulacdes.

Finalmente, o Gltimo capitulo apresenta as discussdes e conclusdes obtidas a partir
da aplicacdo dos modelos desenvolvidos, apresentando também recomendagdes para

futuros trabalhos.

1.5 Principais Contribuicdes do Trabalho

O presente trabalho visa essencialmente contribuir cientificamente com o
desenvolvimento de modelos para simulagio e analise de operagdes unitdrias, de um modo
geral, pouco comvencionais na inddstria quimica, porém importantes na industria de

obtengdo de 6leo de soja com solvente.

Esses modelos, da forma como estdio sistematizados poderfio ser titeis na melhoria
do desempenho de uma parte importante da indiistria de extragdo de oleo de soja, bem
como auxiliar na obtencdo de informagdes rapidas sobre o processo, quando estas forem

necessarias na elaboracio de seus projetos.

Poder-se-ia questionar, neste trabalho, o fato de nio se optar pelo uso de
simuladores de processos jé consagrados no ramo da Engenharia Quimica como o ASPEN
PLUS®, PROVISION® ¢ outros. Sem duvida, simuladores como estes podem ser utilizados
para simular um grande numero de processos para a inddstria quimica. Porém, alguns
processos, e junto com eles determinados tipos de materiais, sdo muito especificos e, dessa
forma, podem inviabilizar a utilizagio desses simuladores comerciais. Nesta linha de
raciocinio, convém citar o exemplo da simulagiio do dessolventizador-tostador (DT), do
préprio extrator (Rotocel), além dos materiais de processo que sdo misturas complexas
como a miscela e a torta. Além disso, o investimento relativamente alto que se teria que

disponibilizar ao adquirir esta categoria de software.

Observando estas dificuldades técnicas e econdmicas deste ramo da indtistria é que
se decidiu incluir na proposta de trabalho o desenvolvimento de simuladores especificos.

Entende-se que o conjunto de simuladores juntamente com as técnicas da integracdo



energética contribuiro de forma significativa com as indastrias da regidio no sentido de

analisar e otimizar os seus processos produtivos.

A seguir, no proximo capitulo, sera feita uma revisdo bibliografica com o intuito
de situar alguns processos no contexto da industria de obtengfo de 6leo de soja, bem como
colocar alguns conceitos e técnicas importantes no que se refere 4 integracdo energética e

aos materiais envolvidos no processo.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Introducio

Este capitulo tem como objetivo geral apresentar uma breve revisdo dos aspectos
basicos do processo industrial tipico de obtengio do oleo bruto de soja, e um método que
possibilite realizar integracio energética das operagdes envolvidas, bem como dos materiais

envolvidos neste processo.

A leitura deste capitulo mostrard que a revisio bibliografica a respeito das
operagdes envolvidas com o processe de produgio do Oleo ¢ farelo de soja € restrita. Como
se verificard, os trabalhos cientificos, analisados e referenciados sobre as operagbes

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 revisio
bibliografica acurada mostrou que, durante a década de 90, houve uma estagnagio no que
se refere ao desenvolvimento cientifico do processo produtivo em si; porém, houve uma
percepcio de que os esforgos do desenvolvimento cientifico, nestes ultimos anos, se

voltaram no sentido de agregar valor ao dleo e ao farelo de soja.

No que se refere ao processo industrial, procura-se contextualizar as operagdes
principais do processo e os equipamentos envolvidos. Neste caso, a revisdo se inicia
descrevendo o processo como um todo onde, na forma de um fluxograma, estfio
interligadas todas as operagdes em estudo. Na seqiiéncia, as se¢des do capitulo mostram em
destaque cada operagdo em particular ¢ seus equipamentos. As operagdes discutidas sfo as
seguintes: extragdo de dleo com solvente, destilacio da miscela e a

dessolventiza¢do/tostagem.

No que se refere 4 operagio de extrag¢do, procura-se mostrar o mecanismo de
extracdo de 6leo por um solvente, as formas de extragfo, os principais tipos de
equipamentos utilizados e, em especial, 0 equipamento mais utilizado pelas inddstrias da
regido na extragfio de ¢leo de soja pelo hexano. No que se refere a destilacio da miscela,
procura-se mostrar a sua evolugéo no contexto da indistria de obtengio de 6leo de soja com
hexano, as caracteristicas das operagdes: a evaporagdo e o stripping € os tipos de

equipamentos envolvidos. No que se refere 4 dessolventizagio/tostagem, procura-se
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mostrar suas principais caracteristicas operacionais ¢ o tipo de equipamento envolvido;
deve-se salientar que este equipamento ¢ bastante singular e com detalhes operacionais

muito especificos no contexto da Engenharia Quimica.

Com relagfio a revisdo da integra¢dio energética, aborda-se conceitos relativos a

sintese de processos e demais aspectos relevantes da Analise Pinch.

Finalmente, conceituam-se e caracterizam-se os principais materiais envolvidos no

processo. Estes materiais s80: o 6leo, o hexano, a miscela, a tortae a agua.

2.2 Processo Industrial de Obtencio do Oleo Bruto de Soja

O processo de obtengdo do dleo esta originalmente relacionado com a extragio de
lipidios das sementes vegetais. Os métodos comumente empregados nesta obtengdo sdo: a
prensagem, a extragfio por solvente ou a combinagio destes também chamado de misto. O
primeiro tipo usa, normalmente, prensas de alta pressdo, que sio bastante flexiveis para
operar com diferentes tipos de oleaginosas. Entretanto, este processo estd 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.

O processo denominado misto se refere & combinagdo do sistema de prensagem

com o sistema de extragdo 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
estd em torno de 46,0 kWh de energia por tonelada de soja processada e o residual de 6leo

natortaéde 1,1 a 1,4%.

O processo de extragio 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 de energia por tonelada de soja e gera um residual de dleo

na torta em torno de 0,8%, segundo Savasini (1981).

Sempre houve no sistema industrial esforgos visando melhorar o rendimento do
processo de obtencdo de Oleo de soja, bem como otimizar o consumo de energia. Neste
sentido, o processo de extragdo por solvente é o mais relevante e sera objeto de estudo deste

trabalho.
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O processo de obtengiio de dleo de soja bruto € uma parte importante na industria
de oleo de soja comestivel e constitui-se das seguintes grandes etapas: preparacio das
sementes na forma de flocos, extragdio com solvente e a recuperagdo do solvente. A
preparagio das sementes consiste em um conjunto de operagdes apropriadas até que os
flocos de sementes sejam formados para um melhor rendimento na operagio de extragio.
Estes flocos sdo colocados, no extrator, juntos com o solvente, que normalmente é a
hexano, a fim de que ocorra a extragiio do oleo através do solvente; dai resultam duas
correntes importantes no processo. Uma corrente é denominada de torta, que é a mistura
formada de farelo de soja, hexano, dgua e 6leo residual; e a outra corrente ¢ denominada de
miscela, que € a mistura do dleo de soja com hexano. Este solvente precisa ser recuperado
para tornar o Oleo ¢ o farelo de soja apropriados para o consumo, bem como reutiliza-lo na
extracfo. A recuperagio do hexano € efetuada em duas etapas paralelas. Uma € a separagdo
do hexano da torta (farelo), chamada de dessolventizagfo-tostagem; a outra € a separagiio
do hexano do éleo de soja denominada de destilagio da miscela. A figura 2.1 mostra o

esquema geral deste processo.

preparasio | oses \l/ - ccela destilacdo da miscela

das sementes extragao v h

torta -] evaporadores & i

? - vapores de \/ 2

P dessolvzntlzagao hexano/agua stripper 2
umido tostagem \Jéleo bruto

Figura 2.1 Esquema geral da obtengiio de éleo bruto de soja

A seguir, a operagdo de extra¢do serd estudada com mais detalhes.

2.2.1 Operacio de Extraciio do Oleo com Solvente

A extragdo com solvente € uma operacio de transferéncia de massa amplamente
utilizada na inddstria de alimentos para retirar o oleo de sementes oleaginosas. Estas

sementes, apos serem preparadas em flocos, sdo colocadas num ambiente adequado junto
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com o solvente de forma a ocorrer transferéncia do 6leo da fase sélida para a fase liquida. O
mecanismo  do processo de extragdo com solvente pode ser visto através da figura 2.2,
conforme Milligan (1984).

solvente ...

oleo

e SOVE T
miscela miscela

Figura 2.2 Mecanismo da extragio de dleo por solvente

A figura 2.2 mostra quatro etapas distintas que devem ocorrer ao se extrair o oleo

presente no floco. Estas etapas sdo as seguintes:
e Etapa 1- refere-se ao contato do solvente com a superficie do floco;

» Etapa 2- refere-se ao fendémeno de difusfio do solvente da superficie do floco

at€ o dleo a fim de dissolvé-lo;

» Ltapa 3- refere-se ao fen6meno de difusdo da mistura do solvente e 6leo

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

» Etapa 4- refere-se 4 drenagem da miscela para outra posigiio distante do floco

extraido.

O objetivo da extragio é 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, se refere 4 quantidade do “6leo ndo-extraido™, ou seja, aquele 6leo que ndo foi
extraido pelo solvente nas etapas 1 e 2 mostradas na figura 2.2; e o segundo se refere ao
“0leo de superficie”, ou seja, aquela quantidade de dleo que ndo completou a etapa 4
mostrada na figura 2.2 devido & ineficiéncia no processo de drenagem da miscela. Para
reduzir a quantidade de “6leo ndo-extraido™ ao minimo, o floco deve ser preparado de
manetra que haja a ruptura das células que contém o éleo, fornecendo assim, a maxima area

de contato entre o 6leo ¢ o solvente; enquanto que para reduzir a quantidade do “4leo de
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superficie” ao minimo, o floco deve ser preparado para formar um leito que nfio empacote

durante o processo de drenagem.

Durante o tempo de contato entre os flocos e o solvente, pode-se observar, na
realidade, dois tipos de extragdes que ocorrem simultaneamente, sendo uma mais rapida do
que a outra, conforme relata o trabalho de Bernardini (1976). Uma ¢ chamada de “extracdo
por solugfo” ¢ a outra é chamada de “extragio por difusfio”. A primeira acontece quando a
grande quantidade de dleo disponivel em células obstruidas, em conseqiiéncia dos
processos de preparacéo dos flocos, € dissolvido rapidamente pelo solvente; enquanto que a
segunda ocorre através da difusdo do solvente até uma pequena quantidade de éleo ainda
dentro de células intactas e que, portanto, a sua extragio é mais dificil ¢ demorada. Estas
formas diferentes do solvente extrair o 6leo influenciam o tempo de residéncia € o projeto
do equipamento de extragio. O projeto industrial do sistema de extragdo de oleo por
solvente pode ser do tipo batelada ou do tipo continuo. O tipo continuo pode ser de duas
maneiras: por imersdo e por percolacdo, as quais influenciam na configuracio do sistema

que realiza a extracio.

A operagio de extragdo € considerada a mais importante operacio de todo
processo de obtengdo de dleo bruto por solvente. Nas industrias tipicas ela ocorre num

unico equipamento denominado de extrator.

Os extratores do tipo batelada sdo usados em pequenas unidades principalmente
para recuperar o 6leo de tortas que j& passaram por extragio ou com baixo teor de dleo e
materiais lignosos, tais como sementes de uva e de oliva, segundo Bernardini (1976). O
material para ser extraido deve ter o minimo de finos. O maior problema nestes extratores é
a descarga do residuo extraido uma vez que algumas oleaginosas aglomeram-se durante a
recuperagdo do solvente, que € geralmente efetuado por meio de vapor vivo, injetado
diretamente no seio da massa extraida. Para resolver este problema, alguns extratores sfio
equipados com agitadores internos, mas o alto consumo de energia e problemas mecanicos
tem tornado este sistema nfio competitivo economicamente. A figura 2.3 mostra o esquema

de um extrator do tipo batelada.
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torta<

miscela

Figura 2.3 Esquema de um extrator do tipo batelada

A figura 2.3 mostra que o extrator consiste de um cilindro com um prato no fundo.
Na sua parte superior hd uma abertura para o carregamento do material ¢ na parte inferior

as aberturas para a saida da miscela e para a saida da massa exaurida (torta).

Nos tltimos tempos, devido ao crescimento da demanda por oleos vegetais ¢ a
impossibilidade de manusear grandes quantidades de materiais, os extratores em batelada
estdo sendo trocados por sistemas continuos, que possibilitam economia de energia, de

mio-de-obra e de solvente.

Como mencionou-se, a extra¢fo continua pode ocorrer por imersdo ou por
percolagdo. O extrator por imers3o, onde predomina a difusdo, estd apresentado através do
esquema da figura 2.4. Este opera de maneira contracorrente e ¢ utilizado para operar
especialmente com materiais dificeis de preparar e de extrair e, principalmente, materiais

que estio na forma de pedacos muito irregulares.
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Figura 2.4 Esquema de um extrator por imersdo

A figura 2.4 mostra que o extrator consiste de duas torres verticais, ligadas
embaixo por uma pega horizontal, dentro das quais as roscas perfuradas arrastam
lentamente o material através do solvente. Este solvente se movimenta no sentido contrario
ao do material a extrair e é retirado abaixo da entrada do material, através de sistema
composto de uma tela perfurada. Extratores deste tipo tém construgio simples, e
normalmente requerem pouca manutengfo. Estas sdo suas principais vantagens
operacionais; entretanto, a grande desvantagem operacional deste sistema & o fato do
material s6lido estar em constante movimentacdo através das roscas. Com isso, as partes
finas sdo mantidas em suspensdo e sdo arrastadas junto com a miscela e, desta forma,
exigem uma dispendiosa e complexa instalagio de filtragsio. Devido a este problema, surgiu
o sistema de extragdo por percolagdo, cuja forma de extracdo predominante ¢ aquela
denominada de extragio por solugdo. O extrator com esta caracteristica ¢ o mais utilizado
no mundo e se apresenta em diversos modelos com principio de operacio similar, segundo

Milligan (1976). Um modelo tipico de extrator por percolagio pode ser visto na figura 2.5.
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Figura 2.5 Esquema de um extrator por percolaco

A figura 2.5 mostra que o solvente fresco é lancado sobre o leito antes da descarga
do flocos extraidos (torta); estes seguem para a drenagem antes de serem lancados num
tubo receptor. A miscela é bombeada de forma contracorrente ao fluxo dos flocos,
tornando-se cada vez mais concentrada a medida que o Oleo é extraido e, finalmente, ela é
bombeada sobre um leito de flocos frescos. Ao passar por este leito a miscela se torna livre
de finos, concentra-se, podendo ser encaminhada para o sistema de destilagdo. Com este
mesmo principio de funcionamento, existe o extrator do tipo giratdrio, o Rotocel, muito
empregado nos sistema de extragdo das plantas tipicas, e serd analisado posteriormente. As
caracteristicas especificas da extragfio de oleo de soja com o hexano serdo descritas com

mais detalhes, a seguir.

2.2.1.1 A Extracdo Industrial do Oleo de Soja com Hexano

A extragdo industrial do 6leo de soja é normalmente realizada em extratores do
tipo percolagdo. Estes tém 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.

Devido a superioridade operacional observada nos extratores por percolaciio, uma
variedade significativa de projetos e modelos ¢ encontrada no mercado. Estes modelos sdo
geralmente similares no principio de operagéo, diferindo apenas no projeto mecanico para

efetuar a percolagdo, conforme Gimenes (1989).
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O modelo tipico de extrator do dleo de soja com hexano que se pretende analisar
neste trabalho ¢ do tipo giratério, o Rotocel. Este extrator é muito utilizado nas inddstrias
da regido ¢, segundo Ritter (1981), ele ¢ adequado para grandes capacidades, econémico
em termos de consumo de energia, de solvente e na utilizacdo de mao de obra. A figura 2.6

mostra o esquema deste extrator.

Solvente
Carga de Spray
solidos
——— s i
% A, : =

& J,S;WI:; 5—"2:"".
) it - ’

e

* . Estagio de
¥ ) descarga

Descarga @ -
de solvente 28 y de solidos

Figura 2.6 O extrator Rotocel (fonte : Schwartzberg, 1980)

A figura 2.6 mostra o Rotocel, que possui uma carcaga estacionaria € um conjunto
de compartimentos (células) que giram em torno de um eixo vertical. O didgmetro do
extrator estd na faixa de 3,4 ma 11,3 me altura de 6,4 ma 7,3 m. As células giram sob uma
trajetoria circular dentro do casco, possuindo no fundo uma porta articulada e perfurada, a
qual € suportada por rolos sobre um trilho. Ainda na sua parte inferior, o extrator possui um
conjunto de compartimentos cuja fun¢do ¢ coletar o material liquido gerado no processo. A
partir desta estrutura, o extrator ¢ capaz de receber os flocos preparados da semente de soja,
que formam um leito dentro de cada célula; este leito, por sua vez, recebe o hexano e,
através do contato entre eles, € extraido o Oleo. Desta forma, duas correntes de saida sdo
geradas no extrator: a sélida que ¢ formada pela torta e a liquida que € formada pela

miscela.
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Uma outra forma de apresentar o Rotocel é através da figura 2.7, que permite

ilustrar com mais detalhes a operagéo e a formacfio das correntes no extrator.

Tangue de miscety

A

Entrada

Bomba No. 3

Rosca

Bombza No. 4

rolagio

Bomba No. 5
numerados -6 —

Compartimenio

Figura 2.7 Diagrama esquemético do extrator Rotocel (fonte: Erickson, 1995)

O diagrama da figura 2.7 mostra os detalhes e as instalagdes auxiliares importantes

para a operagdo do Rotocel. Eles sfo os seguintes:
* um sistema de roscas faz a alimentagdo (carga) dos flocos ao extrator;

* na posigdo oposta & alimentaco dos flocos estd instalado o sistema de

alimentagdo de hexano puro ao extrator;

* um conjunto de compartimentos que funcionam como coletores da miscela que

vai se formando nos leitos, durante o giro do extrator;

¢ um conjunto de bombas instaladas aos compartimentos e que tém como fungio
retornar a miscela sobre os leitos de solidos, em posicdes anteriores ao
compartimento na qual esta instalada, a fim de garantir o caréter contracorrente

da operagéo;
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e um conjunto de jatos estaciondrios posicionados para langar a miscela ou o

hexano puro sobre o leito;

*» solvente puro € langado sobre o leito exaurido no 1ltimo compartimento, que é
bem maior que os demais compartimentos, esta caracteristica garante que o
hexano puro fique mais tempo junto com a massa de s6lidos e possibilite a sua
difusdio at¢ a pequena parte do 6leo que ainda estd presente no interior do
solido;

¢ ap6s o Gltimo compartimento, tem-se o setor de descarga do sélido exaurido

(torta); e,

* finalmente, a miscela concentrada nos dois primeiros compartimentos se junta

e € encaminhada para o tanque de miscela.

A configuragdo do Rotocel e suas instalagdes auxiliares formam um sistema que
possibilita uma extragio continua e contracorrente no que se refere as correntes solida e
liquida. Continuamente, as células recebem flocos que formam leitos, os quais giram sob
agdo de jatos estacionarios de hexano (miscela) até atingir a posiciio de descarga. O liquido
langado sobre a parte superior do leito percola este, e no final da percolaciio, € coletado
pelos compartimentos instalados no extrator; em seguida, a bomba conectada ao
compartimento conduz o liquido coletado (miscela) na direcdio oposta a rotacgdo das células
com a finalidade de ser jorrado novamente sobre o material solido. Este retorno da miscela
¢ feito em posicSes fixas; se inicia com a miscela pobre em 6leo coletada no tiltimo
compartimento e continua, na ordem progressiva da sua concentragio em 6leo, até atingir a
posi¢io inicial do extrator onde sera coletada e encaminhada ao tanque de miscela. O
material solido, por sua vez, ao entrar na célula permanece na célula até ser descarregado;
ele € colocado em contato, primeiro, com a miscela mais concentrada em 6leo, e de forma
consecutiva € colocado em contato com miscela com concentracéio decrescente até receber
a carga de hexano puro. Ap6s esta etapa, o material sélido passa pelo processo de drenagem

para em seguida ser descarregado.

E importante salientar que o tempo de retengfio do Rotocel depende da velocidade

de rotagfio e da capacidade de cada célula.

Como ja mencionado anteriormente, a extragdo do 6leo de soja é uma operacdo

que coloca a corrente rica em éleo em contato contracorrente com a corrente rica em
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hexano, propiciando a transferéncia do éleo presente na semente de s0ja para a corrente rica

em hexano. Esta transferéncia ira ocorrer até que um estado de equilibrio seja atingido.

A andlise de desempenho do extrator deverd levar em consideragdo um modelo
baseando-se em balangos de massa e nas relagbes de equilibrio. A seguir, procura-se
mostrar uma breve revisdo de trabalhos j& desenvolvidos com o intuito de analisar a

operagio de extracio.

2.2.1.2 Anilise da Extraciio do Oleo de Soja

Como jd foi mencionado, a operagio de extracio ¢ o coracdio da planta de
obtenglo de 6leo e farelo de soja. Este aspecto do processo despertou o interesse de muitos
pesquisadores sobre o tema. Neste sentido, esta se¢do tem como objetivo apresentar uma
sintese cronolégica dos trabalhos ja desenvolvidos a fim de que se possa verificar os

diversos aspectos abordados sobre o tema.

Othmer e Agarwal (1955) apresentaram um trabalho pioneiro no sentido de
estabelecer uma metodologia, com base teérica e experimental, para a analise e projeto da
operacio de extragdo de oleos vegetais com solvente. Assim, os autores tentaram
determinar a teoria e 0 mecanismo da extracgio; formular uma técnica rapida e eficiente para
obtencio de dados do processo; e métodos para propiciar a estimativa das especificagbes do
processo. No estudo do mecanismo, a conclusio mais importante foi que a difusio
molecular nfo ¢ importante na extragio e sim o escoamento capilar ao longo do leito
formado pelos flocos. A técnica experimental foi desenvolvida e a quantidade extraida foi
determinada, bem como a quantidade de 6leo e solvente retida na parte solida. Estas
informagbes obtidas do processo correlacionadas com as propriedades inerentes ao
escoamento capilar como densidade, viscosidade e tensdio superficial. Finalmente, esses
autores afirmam que a extragdo de 6leo com solvente é um problema apenas de dindmica
dos fluidos e a taxa de extracdio ¢ fisica ¢ matematicamente definida pela lei de Hagen-
Poiseulli, a qual governa o fluxo de fluidos nos capilares formados no leito. Como pode
observar, Othmer e Agarwal simplificam o modelo proposto desprezando-se os efeitos da
difusdo molecular na operagfio de extracio; mas, conforme o estudo do mecanismo da

extragdo jd apresentado na segdo 2.2.1, a etapa da difusio é mmportante no processo de
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extragdo por percolagdo e desprezar os seus efeitos pode comprometer os resultados na

analise e no projeto dessa operagso.

Treybal (1968) apresentou uma metodologia para calcular a concentracio de saida
¢ o nimero de estagios do extrator de esteira usado na extragio de dleo de soja. O método
usa balangos de massa combinado com dados praticos de equilibrio, os quais devem ser
obtidos em laboratorio em condigdes de operagiio semelhantes 3s do extrator industrial. O
tempo de residéncia total no extrator pode ser estimado supondo que o tempo de residéncia

em cada estagio esta relacionado aos dados da drenagem.

Na pratica industrial atual, os extratores operam de maneira que a fase solida
forma leitos e através dos quais percola a fase liquida a fim de extrair o 6leo. O modelo de
Treybal ndo considera esta movimentagdo da fase liquida através da fase s6lida; com isso,

esse desconsidera a transferéncia de massa no local onde esta ocorre e sim, a transferéncia

apenas na sua forma global. Esta caracteristica do modelo pode gerar dificuldades nas
atividades de projeto, como por exemplo a determinacio da profundidade do leito, do
comprimento da esteira etc., bem como uma analise mais detalhada de desempenho do

extrator.

Spanioks e Bruin (1979) apresentaram um modelo matematico para extrator tipo
esteira baseado na analogia entre o contato que ocorre num fluxo cruzado e o contato que
ocorre num leito fixo. As equagdes diferenciais parciais que descrevem a transferéncia de
massa no leito fixo sdo usadas para descrever a extragdo num estigio do extrator. A
concentragio de saida para todos os estdgios sdo calculadas num ciclo e a convergéncia ¢
alcancada quando nenhuma variacio for encontrada entre dois ciclos subsequentes. O
nimero de unidades de transferéncia em cada estagio e também a constante de equilibrio
sdo usados nos cdlculos. As varidveis de projeto tais como, fluxo de sélidos perpendicular
ao fluxo de solvente, a velocidade do extrator e outras variaveis relacionadas as dimensdes
do extrator estdo envolvidas. A analise mais detalhada desse modelo permite destacar

algumas vantagens e desvantagens.
As vantagens sdo as seguintes:

e modelo pode ser aplicado & maioria dos extratores comerciais em operacdo,

tanto aqueles com esteiras planas como aqueles com esteiras circulares;
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» balanco de massa do soluto (6leo) pode ser ao longo do leito de solidos

formado dentro do extrator;

* a relativa independéncia de dados experimentais em comparacio a outros

modelos disponiveis; e,

* apossibilidade que o modelo apresenta para estimar dimensées importantes do

extrator, tais como a profundidade € o comprimento.
As desvantagens sio as seguintes:
* ndo contempla a taxa de retencio de liquido na torta;

* o fluxo de liquido através do leito ¢ do tipo plug flow, com isso a variacdo da
concentragdo ¢ somente na diregdo vertical do escoamento do liquido e do

movimento do extrator: e,
® despreza o calor de solu¢fo proveniente da mistura entre o 6leo e o hexano.

Karnofsky (1986, 1987) apresentou um método de calculo que preve, através de
dados de laboratorio, o tempo de retengfio da miscela em extratores comerciais. O método &
baseado na observagio empirica de que a taxa de dissolugdo do dleo determina o tempo de
retencdo € que a resisténcia 4 difusdo do 6leo nos contornos dos flocos é relativamente
pequeno. O autor comenta que os valores calculados foram de acordo com os dados obtidos
de um extrator comercial porque o tempo de extracio na inddstria e o no laboratério sio

muito proximos, particularmente quando o teor de 6leo residual desejado é muito baixo.

Uma analise desse modelo de Karnovsky indica que o mesmo pode ser utilizado
para determinar as concentra¢des de saida do extrator, bem como determinar o tempo de
extragdo relacionado com os extratores industriais que operam por percolagdo, como por
exemplo o Rotocel. Entretanto, a sua aplicacgo, nas atividades de projeto ou avaliagdo de
desempenho, exige a utilizagdio de dados experimentais de extragcdo em escala semelhante
ao extrator comercial. Este aspecto devido ao seu alto custo tem inviabilizado a aplicagdo

desse modelo.

Como pode ser observado, esta revisdo apresenta os modelos que podem ser
aplicados para a avaliacio de um extrator continuo e contracorrente, cada um deles com

suas possibilidades e restri¢tes.
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Polon (1997) desenvolveu um trabalho de analise de um extrator industrial do tipo
Rotocel utilizando nas simulagdes o modelo matemadtico desenvolvido por Spaninks e
Bruin (1979). O argumento do autor para a escolha de tal modelo foi, principalmente, a sua
relativa independéncia de dados experimentais em relagdo aos outros tipos de modelos,
além disso o modelo leva em consideragdo na sua formulacio as caracteristicas fisicas do
equipamento ¢ dos materiais envolvidos. Porém, nesse trabalho o autor nfo considerara a
taxa de retenco de hexano na torta e os resultados obtidos com o modelo foram diferentes
dos dados coletados na prética industrial. A comparagéo foi realizada utilizando os dados
coletados na planta industrial da COAMO (Cooperativa Agricola Mouraoense) situada na

cidade de Campo Mour3o, regido noroeste do Estado do Parana.

2.2.2 Operacio de Destilaciio da Miscela

A miscela € uma mistura liquida de dleo de soja e hexano que sai do extrator a

concentracdo de 20 a 30% em massa de 6leo, segundo Zanetti (1981).

A destilagio da miscela ¢ um conjunto de operagdes que visa a separagdo do
solvente do Oleo com o aquecimento da mistura. Este sistema foi desenvolvido e
aprimorado ao longo dos anos sempre buscando a economia de energia, recuperagdio
maxima de hexano e aumento da capacidade de processamento. O desenvolvimento passou

por trés projetos basicos, conforme Gimenes (1989). A seguir, apresenta-se esta evolucio.

2.2.2.1 Evolucio Operacional na Destilacio da Miscela

Esta secéo procura mostrar as alteragdes importantes pelas quais passou o processo
de separagio do ¢leo de soja do hexano desde a sua concepgio original. Primeiro sera
mostrado o fluxograma do projeto original e, posteriormente, mais dois fluxogramas

contendo as mudancas importantes que ocorreram neste processo.

O projeto original de destilacio da miscela foi concebido sem grande preocupagéo
com a economia de energia. Ele foi instalado nas primeiras industrias de processamento do

Oleo de soja cuja preocupacio principal era com a qualidade do 6leo produzido sem grande
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preocupacdo com os custos de produgdo. A figura 2.8 mostra o fluxograma basico deste

Processo.
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N rapor
DT direto
flocos de
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torta farelo
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hexano agaa
vireom \ / condensador | gu
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— vapor T | miscela
condensado concentrada
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miscela f L-—- Gleo hruto
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Figura 2.8 Esquema do projeto original de destilacdo da miscela

O fluxograma da figura 2.8 mostra as seqiiéncias e mterligagbes do projeto
original de obtencdo 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 ¢ a torta. A torta &
encaminhada ao dessolventizador-tostador (DT) com o objetivo de separar o hexano do
farelo através de um stripping com vapor direto; o farelo Gmido sai no fundo e 0s vapores
Gue saem no topo seguem para a condensagfo e depois para a decantagfio onde a agua se
separa do hexano que retorna ao processo. Por sua vez, a miscela passa por um conjunto de
operagdes denominado de destilagdo da miscela como pode ser visto na parte pontilhada da
figura 2.8. Nesta etapa, a miscela passa primeiro por um evaporador onde sofre
aquecimento de vapor condensado afim 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
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se juntam ao vapor de hexano que sai do evaporador e seguem para wm condensador e

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

Este sistema de destilagfio da miscela, como mostra a figura 2.8, foi usado em
pequenas inddstrias, cuja capacidade era na faixa de 100 a 200 toneladas de processamento

de soja por dia.

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

figura 2.9 mostra o esquema de destilacfio da miscela
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Figura 2.9 Esquema do segundo sistema de destilagiio da miscela

O fluxograma da figura 2.9 apresenta algumas alteracdes em relagio ao
fluxograma da figura 2.8. A primeira, e mais importante, ¢ a passagem dos gases de topo do
DT através do evaporador, afim de aquecer a miscela e evaporar o hexano. Com isso, o
evaporador funciona também como um condensador; porém, muitas vezes 0s vapores nio
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se condensam totalmente ¢ necessitam de passar por uma condensacfio antes de chegar ao
decantador. A outra alteragio € que os vapores que saem do evaporador ¢ da coluna

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

O terceiro sistema de destilagio é uma evolucéio do segundo sisterna e difere deste
pela introdugdo na linha de mais um evaporador. A figura 2.10 mostra esta alteragio e as
etapas nas quais ocorrem a separacdo do 6leo do solvente. SHo trés etapas, € para cada uma
delas existe um aparelho especial: o pré-evaporador ou evaporador principal, 0 evaporador

posterior e a coluna de stripping.
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Figura 2.10 Esquema do terceiro sistema de destila¢do da miscela

A figura 2.10 mostra o sistema bdasico de destilagdo da miscela utilizado
atualmente no meio industrial. Ele permite maior produgéio, economia de energia com o
aproveitamento dos vapores quentes da dessolventizacio do farelo e melhor qualidade do
0leo bruto com a operagdo a vacuo dos equipamentos. Este vacuo propicia uma temperatura

de operagdo mais baixa, condigio esta que favorece a qualidade do 6leo bruto produzido.
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2.2.2.2 A Evaporacio do Hexano

Esta operacdo tem a funcio de receber a separar parte do hexano do ¢leo de soja.
Para tanto, ela recebe a miscela e através do aquecimento, o hexano puro € vaporizado,

concentrando, assim, a miscela.

A miscela entra no primeiro evaporador com uma concentracio 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 € a miscela sai com uma concentracfio na faixa de 65 a 67%
em massa de dleo. Com essa concentracio, ela entra no segundo evaporador e sofre um
aquecimento de vapor d’4gua condensado; este aquecimento provoca a separagfio de mais
uma parte do hexano na forma de vapor e a miscela sai com uma concentra¢do na faixa de
95 a 98% em massa de 6leo. Nesta faixa de concentragfio, a taxa de evaporagiio do hexano é
muito pequena mesmo com um aumento grande de temperatura e, portanto, um outro tipo
de operagio mais apropriada deve ser empregada para efetuar a separacdio. A figura 2.11

mostra o esquema do tipo de evaporador empregado no processo.

e o
yapor de rr i el
Aciuecim ento concert rada

i seesha I

Figura 2.11 Esquema do um evaporador vertical de tubos verticais longos

condensado

O evaporador tipico utilizado na inddstria de extragfio de éleo de soja € como o

esquema mostrado na figura 2.11. Em geral, ele ¢ um evaporador do tipo vertical com tubo
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longo ¢ fluxo ascendente, que constitui-se de uma parte inferior estreita e uma parte
superior mais alargada. A parte inferior é 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 efapa
seguinte do processo. O vapor de aquecimento ao entrar no evaporador depara-se com
chicanas instaladas no feixe de tubos cuja funcfio é provocar um movimento livre do vapor,

do condensado e do ndo-condensado para baixo.

Além do ja descrito acima, convém destacar que estes evaporadores tipicos
permitem operar com vazdes em torno de 40 m’/h de solucdo, gragas ao fendmeno da
convecedo natural gerado no interior dos tubos. Com isso, esses evaporadores sfio aptos a
operar em instalagGes de grande capacidade. Os tubos que conduzem a solugfio medem, em
geral, de 4,0 a 6,0 m de comprimento ¢ as velocidades em torno de 0,20 /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 consumao.

2.2.2.3 O Stripping do Hexano

Como mostra o fluxograma da figura 2.10, a outra etapa de extrema importéncia
na destilagdo da miscela é a operaciio de stripping do 6leo. Esta tem a funcéio de finalizar a
destilacdo da miscela, ou seja, deve haver a separagdo do baixo teor de hexano que ainda
permanece no dleo apds a operagiio de evaporacio. E uma operacdo que realiza a separagio
do hexano do dleo, em estégios, utilizando para tanto o vapor d’agua superaquecido. Este
vapor entra em contato com a miscela em contracorrente provocando, assim, a eficiente
separacéio do hexano. Essa separacio ocorre normalmente a uma pressdo abaixo da pressdo
atmosf€rica a fim de manter uma temperatura de operagio compativel com a qualidade do
dleo. O equipamento utilizado neste tipo de operagéo € denominado de stripper e mostrado

no esquema da figura 2,12
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Figura 2.12 Esquema do stripper

O esquema da figura 2.12 mostra o esquema de um stripper tipico utilizado numa
planta de obtengfio de dleo bruto de soja. Este se apresenta como uma coluna dividida em
compartimentos denominados de estigios e com estruturas especificas para propiciar o
fluxo e o contato dos materiais no seu interior. A miscela concentrada em éleo forma a
corrente liquida que entra na parte superior e passa por uma estrutura que facilita sua
distribui¢8o 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 e a
miscela. Este vapor entra no fundo do estdgio, que é dotado de uma estrutura capaz de
distribuir o vapor no seio do liquido de modo a ocorrer o stripping do hexano presente no
oleo. Ap6s o reservatorio atingir um determinado nivel, o liquido flui automaticamente para
o estagio inferior através de uma tubulagio instalada externamente ao equipamento,
conforme mostra a figura 2.12. 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 relacdo a corrente
liquida e passa de um estagio inferior para o superior através de tubulagdes também
instaladas na parte externa do equipamento, conforme também mostra a figura 2.12. Assim,
pode-se observar que o fluxo de liquido e de vapor, de estigio a estagio, neste equipamento

se diferencia um pouco da forma tradicional. Ele se diferencia na medida em que a corrente
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de vapor que sobe ¢ a corrente de liguido que desce nfio se cruzam no fundo do estagio uma

vez que este € fechado, como mostra o esquema da figura 2.12.

O stripper ¢ um equipamento bem especifico ¢ extremamente importante na planta
de obtengdo do éleo bruto de soja. A forma e o cuidado como ele ¢ operado ird determinar
o grau de recuperagio do hexano e a qualidade do 6leo. Para maximizar esta recuperacio,
Kemper (1998) recomenda que a miscela na entrada do stripper deva ter uma concentracio
em massa de dleo de 97% ou mais e a uma temperatura superior a 107 °C; a operagio
contracorrente deve ser completa, com fluxo de vapor direto distribuido uniformemente; o
vapor deve ser superaquecido com temperatura em torno de 177 °C ¢ uma pressdo de
aproximadamente de 4 kgflem’; e a pressdo de operagdo deve situar-se em torno de 610
mmHg.

O 6leo destilado no stripper ¢ encaminhado para os depdsitos de 6leo bruto, para
posterior refino, ou para tratamento na instalagio de lecitina. Se apds o stripper o dleo
ainda conter 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 tiltimos anos, o teste tem sido feito
pelo “ponto de fulgor”. Este ¢ definido como o ponto mais baixo da temperatura em que 0s
vapores saidos do liquido, misturados com o ar, e em contato com uma chama, queimam

explosivamente na superficie desse liquido. A tabela 2.1 mostra o ponto de fulgor (°C) do

hexano no oleo de soja e a sua respectiva concentragio (ppm).

Tabela 2.1 Ponto de fulgor versus hexano residual

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

A operagdo de destilagiio da miscela se encerra com a recuperagiio de parte do
hexano usado na operagfo de extragio e na producio do éleo bruto. Em todas etapas de sua

realizagdo quantidades expressivas de energia sio utilizadas. Assim, a anilise destas
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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.

Além das caracteristicas gerais da destilagio da miscela j& mencionadas, cabe
ressaltar que este conjunto de operagdes é 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 revisio da operagfo de dessolventizago/tostagem, com
0 objetivo de mostrar como se processa a separagfio da outra parte do hexano usada no

extrator que ficou retida no farelo da soja.

2.2.3 Operagio de Dessolventizaciio-Tostagem

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 melhoria da sua qualidade nutricional.

A figura 2.13, a seguir, mostra o esquema da operagio de

dessolventizagfo/tostagem e suas interfaces.

vapores de
hexano/a ~
gua evaporagao
= gorta dessolventizagdo
extragao ———> e
........................ : tostagem

farelo Gmido {
> secagem |

Figura 2.13 Esquema geral da operagfio de dessolventizagfio-tostagem

A figura 2.13 mostra que a torta proveniente da operacdo de extracio €
encaminhada para a operagio de dessolventizaco/tostagem. Nesta operago sdo geradas
duas correntes: uma € o farelo imido e a outra os vapores formados por hexano e dgua que
irdo posteriormente ser utilizados como fluido de aquecimento na destilacio da miscela, em

especial, no primeiro evaporador.
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A dessolventizagdo-tostagem é uma operacio em estagios onde a torta entra em
contato direto com vapor d’dgua propiciando um stripping do hexano, o aumento da
umidade e tostagem do farelo. O equipamento para fazer esta operagido € denominado no
meio industrial de dessolventizador-tostador (DT). A figura 2.14 mostra o esquema geral de
um DT,
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e e L_ —
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[ T . !

e "

vapor direto-

Y e e vapor direto

I %,}ﬁ J—
tostqgem
vapor indiret< -
N S—_— farelo imido

Figura 2,14'"Esqu-ema geral do DT

O DT ¢ um equipamento que opera continuamente e realiza a sua tarefa em duas
etapas. A primeira etapa € a dessolventizagio e logo em seguida a tostagem. Para tanto, este
recebe a torta proveniente do extrator composta de uma mistura de farelo, de hexano, de
agua e de uma pequena quantidade de 6leo 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 evaporagio da miscela no primeiro evaporador.

A etapa da dessolventizagfo visa separar a maior parte do hexano que ficou retido
na torta durante a operagdo de extragio. 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 pisos. O DT tipico tem de 5 a 8 estagios sendo
que, normalmente, nos dois primeiros ocorre a dessolventizacdo. Em cada estagio, uma

lamina movimenta o material, que propicia o seu fluxo através do equipamento. A
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passagem continua de material de estdgio para estagio é regulada por meio de indicadores
de nivel, que o mantém, permitindo que os estagios, de cima para baixo, estejam
constantemente recebendo material. A separagfo do solvente deste material se processa, na
etapa de dessolventizagdo, por meio do arraste feito pelo vapor direto superaquecido que
entra em contato com a torta através de furos existentes no piso de cada estigio. Os furos
sdo0 cuidadosamente instalados para permitir uma distribuigdo homogénea do vapor. Do
vapor injetado diretamente nos estdagios condensa-se uma parte, ¢ fornece o calor de
condensacgdo para a evaporagdo do hexano e a outra parte se mantém e arrasta o hexano
para o topo do DT. A condensacdo do vapor é necessaria para aumentar a umidade da torta
e, assim, propiciar um farelo tostado de boa qualidade nutricional. Uma vez que o hexano
presente na torta evapora numa temperatura mais baixa que a temperatura de condensagéio
do vapor, a0 ser injetado, o vapor condensa sobre as liminas do farelo, ja no primeiro

estagio, fornecendo o calor necessario para vaporizar o solvente. Na prética, é

recomendavel utilizar uma quantidade suficiente de vapor vivo para vaporizar todo solvente
no primeiro estagio de tal forma que o farelo passe para o segundo numa temperatura na
faixa de 82 a 93 °C, segundo Sipos (1961). No segundo estagio ocorre mais uma
evaporacdo do hexano e a torta bastante imida passa para os estdgios seguintes para ocorrer

a segunda etapa da operagio, a tostagem do farelo.

A etapa denominada de tostagem tem por objetivo evaporar mais alguma
quantidade de hexano que ndio foi evaporada na etapa da dessolventizacio, bem como fazer
um tratamento térmico do farelo a fim de destruir enzimas presentes, prejudiciais 4 sua
digestibilidade. O tratamento térmico ¢ feito com vapor saturado indireto, o qual entra
saturado numa camisa em volta do estigio fornecendo, assim, o calor latente necessario
para a operagdo. O calor latente do vapor é conduzido através das paredes metalicas da
bandeja e atinge o farelo que estd sendo continuamente agitado e em contato direto com a

superficie da bandeja.

O farelo ndo pode ser tostado em excesso pois desta forma o seu valor nutritivo
sera reduzido. 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. As varidveis, tempo de residéncia
¢ temperatura sio garantidas pelas dimensdes do aparelho, porém modificaveis pelo nivel
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de carga e pela pressdo do vapor, enquanto que o teor de umidade depende do teor de
hexano que entra no DT, conforme Mustakas (1981), bem como da quantidade de vapor
direto injetada pelos operadores na etapa da dessolventizagio. Além disso, a tostagem deve
ser avaliada em termos de sua capacidade uredtica e a solubilidade das protefnas em agua.
A atividade ureatica deve ser bem neutralizada, pois o seu teor no farelo vai determinar a
atividade de fermentos que dificultam a digestdo. No farelo bem tostado, a atividade
uredtica deve situar-se na faixa de 0,02 a 0,5. Um valor mais baixo significa excesso de
tostagem. No farelo de soja cru, 80% das proteinas sdo soltiveis em dgua; no farelo bem
tostado o teor de proteinas deve situar nma faixa de 20 a 40%. Valores mais baixos

significam também excesso de tostagem, segundo Zanetti (1981).

Finalmente, segundo Kemper (1998), para que a operacfo de dessolventizagfo-

tostagem no DT tenha o méximo desempenho as seguintes condi¢des devem ocorrer:

* operagdo contra-corrente completa, com o fluxo de vapor direto distribuido

uniformemente;

» fornecimento de vapor superaquecido a 177 °C ¢ uma pressio aproximada de
1,5 kgf/cmz;

* atemperatura de descarga adequada apds a tostagem deve ser igual ou superior

alf4°C;e
* o tempo de residéncia adequado deve ser igual ou superior a 20 minutos.

Como foi visto, o DT consome vapor tanto na dessolventizagio como na tostagem
do farelo. Este consumo depende das condigdes de operagio do equipamento, as quais
devem ser as melhores possiveis a fim de que ocorra economia de energia e, como

conseqliéncia, a redugdo dos custos operacionais.

Nas se¢Oes anteriores deste capitulo, apresentou-se uma revisio das principais
operagdes envolvidas no processo de obtengio do 6leo e farelo de soja. Nesta revisdo,
procurou-se mostrar a esséncia da operagéo destacando-se, principalmente, as correntes de
entrada e de saida de cada equipamento envolvido na operagfo. Pode-se observar que
existem correntes liquidas e gasosas, quentes e frias, as quais podem e devem ser integradas
energeticamente utilizando-se, no estudo da integragfio, de técnicas simples ¢ eficientes.

Assim, a prOxima se¢do apresenta uma revisdo dos conceitos de integrago energética,
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destacando-se o método que sera utilizado neste trabalho, a Analise Pinch. A seguir, serdo
descritos os principios basicos desta metodologia a fim de que, posteriormente, se possa
aplicd-la na mtegracfio das correntes quentes e frias geradas no processo de obtencio do

6leo bruto de soja.

2.3 Integracio Energética

Integrar energeticamente um sistema de producdo consiste basicamente em utilizar
primeiro o calor disponivel na correntes quentes para aquecer as correntes frias, para dai
fazer uso de utilidades se houver necessidade para aquecimento ou resfriamento das
correntes para que estas atinjam as temperaturas exigidas no processo. Para tanto, existem
na area de engenharia de processo algumas metodologias que podem ser aplicadas, porém
pela simplicidade, aliada a sua eficiéncia, optou-se neste trabalho pela Analise Pinch, a qual

sera descrita a seguir.

2.3.1 Sintese de Processos Quimicos

A sintese de processos se destaca como importante area de estudo da Engenharia
Quimica. A busca constante de processos quimicos mais eficientes em termos energéticos,
bem como a necessidade de satisfazer critérios cada vez mais rigorosos do controle
ambiental, contribuiram para o desenvolvimento de novos conceitos e tecnologias que

possibilitam a analise e a melhoria desses processos.

Na sintese de processos, entretanto, um dos grandes problemas que aparece na sua
aplicagio se refere a grande quantidade de configuragdes para o processo a ser sintetizado.
Este problema pode ser minimizado dividindo-o em diferentes niveis de decisdo. O
diagrama de Smith (1995) esquematizado na figura 2.15 (Onion diagram — diagrama da

cebola) mostra esta divisio.
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Figura 2.15 Onion Diagram (diagrama da cebola)

O diagrama representado na figura 2.15 mostra o relagdo hierdrquica entre os
diversos sistemas que compdem um processo quimico. Ele mostra que a escolha do sistema
de separacdo depende do sistema de reacio ou de extraglio adotado. Na seqiiéncia, a
defini¢do do sistema de troca térmica e de utilidades s6 poderd ser realizada, caso o sistema
de separagéio ja tenha sido definido. O sistema de controle é definido por dltimo, uma vez

que todos os outros sistemas ji foram definidos.

Entretanto, a forma hierarquica apresentada no diagrama ndo ¢ rigorosamente

verdadeira. O fluxo de informagdes ndo ocorre somente de dentro para fora, mas também

de fora para dentro. Por exemplo, a escolha de um determinado tipo de reator ou extrator
pode comprometer a eficiéncia do sistema de separacdo e dificultar o desempenho do

sistema de controle, levando uma reanslise do sistema de reatores ou de extratores.

Além das etapas hierdrquicas que compdem o projeto de um processo quimico, o
desenvolvimento da Analise Pinch foi uma grande contribui¢io para a sintese de um
processo, conforme Linnhoff er al (1982). Esta contribuicio se deu através do
desenvolvimento de um método para a sintese de sistemas de recuperagio de energia,
utilizando redes de trocadores de calor ¢ a integracéio energética das diferentes partes do
processo. Utilizando a Andlise Pinch é possivel prever o consumo minimo de utilidades e
as configuragdes necessarias para tal condicio. Assim é possivel fazer um balango
econdémico do consumo energético sem a necessidade de realizar o projeto completo do

sistema de recuperagio de energia.
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2.3.2 Analise Pinch

Os processos quimicos industriais, em sua grande maioria, apresentam correntes
que precisam ser aquecidas e correntes que necessitam ser resfriadas, sendo estas correntes
denominadas frias € quentes, respectivamente. Para satisfazer as temperaturas de entrada e
de saida dessas correntes de forma a aproveitar a propria energia disponivel no processo
utiliza-se a sintese de uma rede de trocadores de calor, a qual proporcionara a integragio

energeética entre as varias correntes do processo.

Os processos quimicos, no entanto, sdo constituidos, em geral, por diversas
correntes de processo e isto dificulta a previsio antecipada de quais correntes devem ser
cruzadas, bem como o sequenciamento dos trocadores de calor. Na busca da solugio deste
problema, a sintese da rede de trocadores de calor com consumo minimo de energia e
nimero minimo de trocadores de calor, dois métodos foram desenvolvidos: o matematico e

0 baseado em conceitos termodindmicos, conhecido como Andlise Pinch.

O uso da metodologia Pinch para obter a integragiio entre um conjunto de
correntes de processo pode ser dividida em duas partes: uma que envolve o consumo
minimo de utilidades, estimativas de drea minima e custos, e a outra que envolve a

definigdo dos cruzamentos entre as correntes e 0 sequenciamento entre os trocadores.

3.3.2.1 Consumo Minimo de Utilidades

O consumo minimo de utilidades para um conjunto de correntes de processo pode
ser determinado por dois métodos: um grafico e outro matematico. O método grafico
resulta da construgéo da Curva Composta para as correntes de processo e o matemdtico da
aplicagdo de um algoritmo conhecido Algoritmo Tabular (Problem Table) proposto por
Linnhoff e Flower (1978).

Para aplicagdo de ambos os métodos necessita-se do conhecimento das
temperaturas de entrada ¢ saida, da capacidade calorifica ¢ das vazoes das correntes de
processos, bem como da fixagdo de uma diferenga minima de temperatura entre as

correntes, conhecida como AT .
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2.3.2.1.1 Método Grifico

As correntes de processo quando representadas em um diagrama formam duas
curvas: a curva composta quente formada pelas correntes quentes e a curva composta fria
formada pelas correntes frias. No diagrama, a abcissa representa a variacdo de entalpia e a
ordenada a temperatura das correntes. A constru¢do das curvas compostas, quente ou fria,
resulta simplesmente na soma das variagGes de entalpias para as correntes existentes em

um mesmo intervalo de temperatura.

A representagdo das curvas compostas quente e fria, conforme figura 2.16, pode
ser feita no mesmo grafico 7' x H (temperatura versus entalpia ) estabelecida uma diferenga

minima de temperatura entre elas.

Atraves da figura 2.16 observa-se que a abertura horizontal superior entre as
Curvas compostas representa a necessidade de utilidade quente, e a abertura inferior
representa a necessidade de utilidade fria. A regifio entre estas duas aberturas indica a
maxima integragdo energética que pode haver entre as correntes do processo para 0 AT
estabelecido. O local onde as duas curvas estfio mais préximas é conhecido como ponto de
estrangulamento energético, Pinch. Este ponto limita o grau de integracio energético
possivel no processo e permite que o problema seja dividido em duas regides

energeticamente independentes, uma acima € outra abaixo do Pinch.

A utilidade quente
Temperaturaj A m—

curva composta quente

AT min

clirva composta fria

- /méaxima recuperacag
utilidade fria : de energia

Entalpia
Figura 2.16 Curva composta

O balango de energia mostra trés caracteristicas da curva composta:

* naregido acima do Pinch (Ponto de Estrangulamento Energético) somente se

necessita fornecer utilidades quentes para as correntes frias;
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na regido abaixo do Pinch existe somente a necessidade de fornecer utilidades

frias para as correntes quentes; €

ndo existe transferéncia de energia das correntes acima do Pinch para as

correntes abaixo do Pinch.

A violagdo de qualquer uma destas trés caracteristicas leva a um aumento no

consumo de uiilidades.

2.3.2.1.2 Algoritmo Tabular

Este algoritmo foi proposto Linnhoff e Flower (1978) ¢ é uma maneira alternativa

para se obter o ponio pinch e as quantidades minimas de utilidades quentes e frias

necessirias para um A7, fixado. E um método que facilita a implementagio

computacional, para a qual as seguintes etapas devem ser seguidas:

fazer distribui¢fio das correntes do processo em intervalos de temperatura. Isto
¢ feito utilizando-se duas escalas distintas, uma para as correntes quentes e
outra para as correntes frias. O valor utilizado para esta escala é AT,.,/2, sendo

este valor subtraido das correntes quentes e acrescido para as correntes frias;

com a nova escala € construida uma tabela, onde os valores para as
temperaturas sdo escritos em ordem decrescente. Para cada intervalo de
temperatura realiza-se um balango de energia, ou seja, calcula-se o calor

disponivel ou requerido para o intervalo;

o balanco energético possibilita observar as regides com energia disponivel,
assim como as que necessitam de energia. Assim, para aproveitar a energia, €
construida uma cascata fazendo com que o calor disponivel em cada intervalo
de temperatura seja transferido ao intervalo imediatamente inferior. A partir da
cascata € possivel encontrar os valores das utilidades (quente ou fria) e o
PEE. A temperatura do PEE ser4 identificada no intervalo de temperatura onde
ndo houver calor sendo transferido. A esta temperatura & somado ¢ subtraido o

valor AT /2, j& que para a aplicagdo do algoritmo modificou-se os dados de
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temperaturas das correntes, encontrando-se assim as temperaturas quente e
frias no PEE.

Um exemplo com quatro correntes de processo serd, a seguir, apresentado com o

intuito de uma melhor compreensdo do método proposto. A tabela 2.2 mostra o conjunto de

dados necessario para a aplicaciio do método

Tabela 2.2 Dados de correntes de processo

Corrente | M cp (kW/°C) | Ten (°C) Tsai (°C) |h (kW.m* K™)
fria (1) 2 20 135 0,5
quente (2) 3 170 60 0,5
fria (3) 4 80 140 0,5
quente (4) 1.5 150 30 0,5

De posse dos dados das correntes do processo fixa-se o valor de AT}, que neste

exemplo, serd igual a 10 °C. Aplicando-se o método 4 descrito anteriormente e utilizando-

se os dados da tabela 2.2 é possivel construir a tabela 2.3.

Tabela 2.3 Aplicagio do Algoritmo Tabular

T Correntes Intervalo | Ty~ Tives 2Mcp, - EMcp, | AHpy
(°C) 301 4 2 IN (°C) (kW/°C) (kW)
165
145 ; 250 3 s 60
10 3 33 -(1):5 82255
85 4 30 2.5 7;
55 \% ’
55 N 5 30 -0,5 -15

A primeira coluna possui os dados de temperaturas das correntes de processo que
foram convertidas para a nova escala e dispostas em ordem decrescente. A segunda coluna
representa os intervalos de temperatura, nos quais as correntes estfio disponiveis. Na
terceira coluna tem-se a enumeracdo dos intervalos de temperatura, e as demais colunas
constituem o balango de energia. Como pode ser observado pela sexta coluna, tem-se

intervalos onde a energia est4 disponivel, os intervalos 1, 2 e 4, e intervalos que necessitam
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de energia, os intervalos 3 e 5. Assim, para atender as necessidades dos intervalos gera-se
uma cascata de energia, mostrada na figura 2.17. Nesta cascata a energia ¢ transferida de

um nivel de temperatura elevado para os intervalos mais frios.

Observando-se o primeiro fluxo de energia da figura 2.17 percebe-se que as
correntes do processo ndo apresentam energia suficiente para satisfazer suas necessidades
térmicas, uma vez que mesmo realizando a transferéncia de energia tem-se um intervalo
onde o saldo de epergia € negativo mostrando-se que ele necessita de calor. Assim, 2 tnica
alternativa € fornecer utilidade quente. Desta forma determina-se o consumo minimo de
utilidade quente e um novo fluxo (nova cascata) de energia € construido, porém agora com
um consumo de 20 kW para a utilidade quente. Trés informagdes importantes podem ser
obtidas do segundo fluxo: o consumo minimo de utilidade quente (inicio do fluxo), o PEE,
e 0 consumo minimo de utilidade fria (fim do fluxo). O PEE ¢ determinado no intervalo de
temperatura onde ndo ha transferéncia de calor; para o exemplo analisado este ocorre a 85
°C. Uma vez que as temperaturas reais foram deslocadas do valor AT /2, para as correntes
quentes e frias, o valor da temperatura no PEE para as correntes quentes torna-se 90 °C e
para as correntes frias 80 °C, onde a diferenca entre estas duas temperaturas corresponde

exatamente ao valor de AT, fixado.

Utilidade, quente Utilidade quente
165 °C 0 kW 165 °C 2}71(“’
H=60 kW H=60 kW
145 °C \/ 60 kW 145°C A 80 kW
H=2,5kW
140 °C v/ 82,5 kW
H=82,5kW
85°C_ vy 0 kW
H=75 kW
55°C vV 55 kW 559C vy 75 kKW
H=15kW H=15 kW
25°C 40 kw 25 9C 60 kW
Utilidade fria Utilidade fria

Figura 2.17 Cascata ou fluxo de energia
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2.3.2.2 Estimativas da Area Minima de Troca Térmica e Capital

2.3.2.2.1 Estimativa da Area Minima por Meio das Curvas Compostas

A construgdo das curvas compostas, além de fornecer o consumo minimo de
utilidades, também possibilita a estimativa da area minima de troca térmica. Ambos os
dados, o consumo de utilidades e a estimativa de 4rea minima, estdo associados ao AT
fixado. Entdo, variando-se o valor de AT}, tem-se o consumo de energia € a estimativa de
area minima diferentes. O calculo da area da rede através da curva composta, utilidades
também devem ser incluidas neste tipo de grafico, uma vez que aquecedores e resfriadores
trocam calor com as correntes, e portanto, tem uma area de troca térmica que deve ser
computada. A inclusio das utilidades € feita analisando-se a sua posicdo no processo
através da construgdo de um diagrama conhecido como grande curva composta (GCCQ).
Para se construir a GCC é necesséario apenas plotar os dados de temperatura na ordenada ¢
entalpia na abcissa encontrados na cascata de energia. Para o caso apresentado

anteriormente, a GCC é construida com dados da tabela 2.4 e representada na figura 2.18.

Tabela 2.4 Dados da GCC

Temperatura (°C) Entalpia (kW)
165 20
145 80
140 82,5
85 0
55 75
25 60

O diagrama representado na figura 2.18 possibilita a obten¢io de um dado muito
importante: a magnitude da temperatura para as utilidades que pode ser utilizada para o
processo em estudo. Assim, o projetista evita desperdicios, deixando de utilizar utilidades
com temperatura muito acima da necessdria, € como conseqiiéncia reduz os custos do

processo.
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Figura 2.18 Grande curva composta

A andlise de diagrama da GCC indica que os dois bicos fechados mostrados na
figura 2.18 delimitam regiGes sob integracio energética, ou seja, se estd ocorrendo troca de
energia entre as correntes de processo, enquanto as demais regides atendidas por utilidades.
O grafico mostra na sua parte superior um consumo de utilidade quente de 20 kW e na
parte inferior um consumo de 60 kW de utilidade fria. Se o analista tiver disponivel vapor
saturado em duas condigSes, um a 200 °C e outro a 150 °C, através do diagrama da GCC ele
teria a informagdo de que o vapor na temperatura mais baixa poderia ser utilizado, uma vez
que as correntes que ndo estdo sob integragio energética estdo disponiveis numa faixa de
temperatura que poderia ser atendida por essa utilidade, conforme mostra a figura 2.18. Ja a
utilidade fria necessdria poderia ser 4gua a temperatura ambiente, ja que as correntes
quentes, que ndo estdo sob integragdio energética, estio disponiveis numa faixa de

temperatura mais elevada.

Conhecendo-se a magnitude das utilidades necessérias, a sua localizagdo na curva
composta poderé ser feita € com isso calcular a drea minima de troca térmica. A utilidade
quente serd representada por uma linha horizontal no diagrama da curva composta, visto
que se trata de vapor saturado e nfio ocorre troca de calor sensivel entre ela e as correntes de
processo. A area minima de troca térmica é obtida dividindo-se o diagrama da curva
composta em intervalos de entalpia. Os intervalos sfo obtidos para cada mudanca de

inclinac@o nas curvas compostas, conforme mostra a figura 2.19.
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Temperatura utilidade quente

Correntes quentes

qi, h;

g — carga térmica
# - coeficiente de pelicula
i — correntes quentes

Al j — correntes frias

Intervalos de
entalpia

Correnites frias
i . 4 hf
igmaxima recuperacip:
de energia

Intervalos de entalpia

utilidade fria

>Entaipia
Figura 2.19 Curva composta em intervalos de entalpia
Para cada intervalo da figura 2.19, considera-se que a transferéncia de calor
ocorra de forma vertical Isso significa que as correntes quentes de cada intervalo s6
poderdo trocar calor com as correntes frias do mesmo intervalo, nfo sendo permitida a troca
de energia entre os intervalos de entalpia. Para o exemplo ilustrativo que foi mostrado, a

curva composta estd ilustrada conforme a figura 2.20.

200 T 1 T

180} .
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Temperatura{°®C}

»
o
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40
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maxima recuperacio de energia

1 Fl Ed
¢ 100 200 300 400 500 600
EntalpiakW)

Figura2.20 curva composta para o exemplo estudado
Como pode ser observado através da figura 2.20, o processo analisado apresentou
seis intervalos de entalpia. A utilidade quente ¢ representada pela linha horizontal no
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peniltimo intervalo de entalpia e a utilidade fria por dgua a temperatura ambiente no

primeiro e segundo intervalo.

A partir da divisdio da curva composta em intervalos de entalpia, Linnhoff er al
(1982), propuseram uma equagiio simples para predizer a drea minima de troca térmica, que

corresponde ao somatdrio de areas nos intervalos de entalpia. Esta formula € a seguinte:

] int ervalosk
4, =L __ Qe

U T Aok

@

sendo £, o numero do intervalo de entalpia, Amn, a drea de troca térmica minima, U, o
coeficiente global de transferéncia de calor, Ok, a carga térmica no intervalo de entalpia e

AT v, &, @ diferenca média logaritmica das temperaturas no intervalo de entalpia
O célculo de AT mrp para trocadores de calor operando de forma contracorrente

pode ser feito a partir da seguinte formula:

(2.2)

sendo AT}, a diferenca de temperatura para as correntes a esquerda do trocador, e AT; a

diferenca de temperatura para as correntes i direita do trocador, conforme pode ser

observado na figura 2.21.

4T AT,

./

Figura 2.21 Escoamento contracotrente no trocador de calor

Assim, conhecendo-se, para cada intervalo de entalpia k da figura 2.20, a entalpia,
as temperaturas e o coeficiente global de transferéncia de calor é possivel estimar a 4rea

minima de troca térmica através da equagio (2.1).

Na seqiiéncia, com o valor da drea minima determinado, pode-se obter uma
estimativa do investimento de capital (investimento fixo) para a integragio energética. Para
tanto, uma equacdo de custo em funcdo da drea deve ser utilizada. Esta equagio,
normalmente, tem a seguinte forma:
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CT=a+bA° (2.3)
sendo C7, o custo do trocador e a, b e ¢ 0s coeficientes de custo que variam de acordo com

o material de construcdo e o tipo de trocador de calor utilizado.

2.3.2.2.2 Representacio da Curva Composta através de Trocadores de

Calor

A curva composta quando representada através de trocadores de calor forma uma
estrutura em forma de rede, chamada de Estrutura Spaghetti por Linnhoff ez al. (1982), que
pode ser construida conforme mostra a figura 2.22. A rede é composta de se¢des de troca
termica e a cada uma delas corresponde a um determinado intervalo de entalpia no
diagrama da curva composta. As temperaturas entre as secdes de troca da rede

correspondem as temperaturas entre os intervalos de entalpia.

Pode ocorrer que as correntes tenham que ser divididas nas seces da rede, neste
caso os trocadores de calor sdo alocados em paralelo nos ramos de quebra das correntes.
Nestes locais, a carga térmica de cada trocador e a capacidade calorifica sio escolhidas de

forma a manter a mistura na mesma temperatura.

1702 150° O 90"\ 63,3"0 69"’
\———Q/ (10)
o o o 0°
150° O 90 63.3 O 6l
| Tol/ &) @s)
1'40": 1359, 125° L 304
@) | @0 NN
o 60
}‘35 4 125¢ (60) -80° 209
(20) 60 40
(30) (80)

Figura 2.22 Estrutura Spaghetti do problema proposto

Conforme pode ser visto na figura 2.22, os nimeros sob os circulos e entre

parénteses representam a carga térmica e sio expressos em kW e as temperaturas em °C.
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2.3.2.3 Sintese da Rede

A sintese da rede de troca térmica com a mdxima recuperagio de energia é a
segunda fase da Andlise Pinch, também conhecida como Pinch Design Method, segundo
Linnhoff ¢ Hindmarsh (1983). Esta fase incorpora o ponto de estrangulamento energético
(PEE), o qual ja foi determinado anteriormente através do Algoritmo Tabular, e em funcéo
dele divide-se o problema da integragio energética em duas regides independentes: uma
acima e outra abaixo do PEE. A sintese da rede para cada uma das regides ¢ feita
comecando-se pelo PEE e caminhando-se no sentido contrdrio a ele. A escolha das

correntes que vao trocar calor devem obedecer a trés regras simples:

* numero de correntes que saem do PEE deve ser maior ou igual que chega ao
PEE;

¢ 0s valores das capacidades calorificas das correntes que saem do PEE devem

ser maior ou igual aos das que chegam ao PEE; e

e adiferenga entre o somatério das capacidades calorificas que deixam o PEE e
0 somatério das correntes que chegam ao PEE nfio pode ser menor que o
somatério da diferenca entre as capacidades calorificas das correntes que

trocam calor no PEE.

Caso alguma dessas trés regras sejam violadas, h4 a necessidade de se dividir as

correntes para que ndo haja a violagfo do AT, fixado.

Observando-se esse conjunto de regras, faz-se os cruzamentos que s3o possiveis e
desta forma sintetiza as duas subredes, uma acima e outra abaixo do PEE. Estas subredes
sdo acopladas em uma s6 rede de forma que garanta a méxima recuperagio de energia.

Alguns refinamentos posteriores poderfio ser feitos com o objetivo de minimizar o seu

custo global.

2.3.2.3.1 Regras Heuristicas para a Sintese da Rede

O projeto de uma rede de trocadores de calor deve ter um custo global minimo, ou
seja, deve-se reduzir tanto o custo de energia como o custo de capital. Este ultimo €

fortemente influenciado pelo mimero de trocadores existentes no processo, além disso cada
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trocador tem relacionado a si a instalagfo, tubulagGes, valvulas, manutengdo, mio-de-obra
entre outros fatores de custo. A redugdio do custos de uma rede de trocadores de calor esta

diretamente ligada 4 obtengio do menor nimero possivel de unidades de troca térmica.

A utilizagdo de regras heuriticas propostas por Linnhoff ef al. (1979} possibilita
encontrar esse nimero minimo possivel de trocadores de calor. Este pode ser encontrado

através da equacio (2.4).

IR =n+L-8§ (2.4)
sendo 7R, o mimero de unidades de troca térmica na rede, inclusive aquecedores €
resfriadores; n., 0 nimero de correntes, inclusive as utilidades; L, o ntmero de lagos de

troca térmica na rede (loops); e S, o mimero de problemas (sistemas) independentes na rede.

O lago numa rede de trocadores de calor pode ser definido como trocadores que
realizam trocas térmicas entre as mesmas correntes do processo. Estes lagos podem ser
eliminados, diminuindo o nimero de unidades de troca térmica. Entretanto, esta eliminacgio
pode significar um aumento no consumo de utilidades ou a violagdo do ATy, estabelecido,
neste caso € o projetista que deve tomar a decisio mais conveniente: reduzir os custos

eliminando os trocadores ou aumentar o consumo de utilidades.

O céleulo do niimero minimo de trocadores pode ser simplificado modificando- -
se a equacdo 2.4. Esta equacdo pode ser modificada, fazendo-se o miimero de lagos

independentes nulo e o ndmero de sistemas igual a um. Assim, a equagdo 2.4 torna-se:
TR = -1 (2.5)

Conforme mostra a equagdo 2.5, o namero de trocadores pode ser determinado
conhecendo-se apenas o nimero de correntes. Esta equagio simplificada pode ser aplicada
desde que a rede seja assumida como sendo livre de lagos independentes e havendo apenas
um sistema. Além disso, se o problema nio apresenta um PEE ela fornece o mimero
minimo de unidades, porém se existe o Pinch ela deve ser aplicada separadamente em cada

lado do Pinch, da seguinte forma:

TR = (M acimado Pinck — 1 ) + ( Pic abaixo do Pinch — 1) (2.6)
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2.3.2.3.2 Representacio da Rede

Dentre as diversas alternativas para a representacdo de uma rede de troca térmica
h4 o diagrama de grade introduzida por Linnhoff e al. (1982), no qual as correntes quentes,
localizadas na parte superior, sdo representadas por setas que partem da esquerda para a
direita, € as correntes frias, por setas que partem da direita para a esquerda. Cada trocador
existente na rede ¢ identificado por uma linha vertical unindo dois circulos localizados nas
correntes que trocam calor entre si. Os aquecedores e os resfriadores sfio representados por

circulos na corrente onde ocorre o aquecimento ou o resfriamento.

Um exemplo de diagrama de grade ¢ apresentado pela figura 2.23, onde a linha
vertical tracejada indica o PEE. Especificamente, este diagrama € uma sintese da rede para

0 caso mostrado anteriormente com a aplicagio das regras heuristicas.

e\ I Y >
./ \66

170° 90° sp &0 60°
150° ) 90° N 3£
}'400 ,‘l\ T N
< ), 50

(240)
135¢ 1259 80° 20°

(30) (90) ’ ™\ CD (90} /

(30)
Figura 2.23 Diagrama de grade

A figura 2.23 mostra a rede sintetizada e, com isso, é possivel calcular a drea de
trocadores, inclusive resfriadores e aquecedores, a partir de suas cargas térmicas,
coeficientes de pelicula e temperaturas. Com o valor da 4rea determinado, calculam-se os

custos dos trocadores de calor.

2.3.2.4 Otimizagiao do AT,,;,

O ATy € um valor pré-fixado para a construgfio da curva composta ou para a

aplicacio do algoritmo tabular a fim de se obter as quantidades minimas de utilidades e o

Ponto de Estrangulamento Energético (Pinch). Entretanto, por mais experiente que seja o

projetista, dificuldades se apresentam no momento de escolha do valor para o A7, 6timo,
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pois este valor leva a um custo global minimo, considerando tanto o custo de energia como
o custo de capital. Para facilitar a escolha, uma andlise na variacio do AT, e suas

consequéncias deve ser considerada. A variagdo no valor AT, gera dois comportamentos:

* A diminui¢do no valor de AT, leva a um menor consumo de utilidades, uma
VeZ que as curvas compostas no diagrama 7 versus H se aproximam uma da
outra, no entanto a area de troca térmica tende a aumentar visto que Al
diminui

e O aumento no valor de A7, provoca um aumento no consumo de utilidades

uma vez que as compostas no diagrama T versus H se distanciam, no entanto a

area de troca térmica tende a diminuir visto que A7, aumenta.

Desta forma, para se obter um valor de A7, 6timo necessita-se fazer um balanco
entre a energia, a drea e o niimero minimo de utilidades, ou seja, deve-se plotar a funcio
custo global anual, obtida pela soma do custo de energia com o custo de capital, sendo este
ultimo a combinagiio do custo referente 3 4rea de troca térmica e a variagdo do niimero
minimo de unidades, para diversos valores de ATy, A partir dai determinar qual valor de

AT i fornece o custo global minimo, conforme mostra a figura 2.24.

A
Custo
Custo total
.
energia
capital -
AT, climo zﬁﬁ-' min

Figura2.24 Diagrama de custo versus AT,

A seguir, serfio apresentados os principais materiais envolvidos no processo em
estudo com a finalidade de facilitar a manipulagdo de suas propriedades no decorrer do
trabalho.
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2.4 Caracterizacio dos Materiais de Processo

Na industria de processamento de soja, os principais materiais envolvidos no
processo e que sdo os principais objetos de estudo neste trabalho sdo: o dleo, o solvente

hexano, o farelo e a agua. A seguir sera feita uma breve descricio destes materiais.

2.4.1 O Oleo de Soja

O oleo representa em torno de 20%.,em massa, da semente de soja. Este é uma
substancia insolavel em dgua formado predominantemente de glicerideos, segundo Moretto
(1986). O o6leo bruto de soja apresenta na sua composi¢fio substincias que podem ser
classificadas em dois grandes grupos: os glicerideos e os nfio glicerideos. A seguir mostra-

-se a composi¢do do éleo cru de soja:
o glicerideos;
o fosfatideos;
* matéria insaponificavel (esterdis, tocoferdis, esqualenos);
e acidos graxos livres; e
¢ tragos de metais (ferro, cobre)

Os glicerideos compdem a maior parte do 6leo bruto, cujo valor percentual estd na
faixa de 95 a 97% em peso do dleo. Eles sdo formados de acidos graxos saturados e
insaturados, os quais sdo mostrados na tabela 2.5 com os respectivos valores percentuais

médios de suas composi¢hes em peso no 6leo cru.
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Tabela 2.5 Composigdo dos acidos graxos no 6leo de soja

Componentes fracdo | peso molecular férmula ponto de
acidos saturados fassica (g/mol) molecular | ebuli¢do (°C)
Laurico 0,1 200,32 C12HyO; 91,2
Miristico 0,2 228,38 Ci4H530, 250,0
Palmitico 10,7 256,44 C16H3,0, 351.5
Estearico 3,9 284,48 CisH360; 232,0
Araquidico 0,2 312,54 C20H400, 204,0
acidos insaturados
Palmitoléico 0,3 254,41 CisH300; 131,0
Oléico 22,8 282,44 Ci3H340, 288.0
Linoleico 50,8 280,44 Ci5Hs320, 2292
Linolénico 6,8 278,44 Ci3H300, 231,0
Total 95,8 - -

Fonte: Perkins, E. G., in Handbook of Soybean Oil Processing and Utilization

Como observa-se na tabela 2.5, a percentagem média total de matéria graxa no

6leo bruto de soja € de 95,8%, sendo os 4,2% restantes formados pelos ndo-glicerideos.

Os dados referentes as propriedades fisicas de sementes de soja e seus produtos
sdo escassos na literatura, conforme Perkins (1995). A soja e seus constituintes podem
variar sua composi¢io de acordo com fatores tais como a espécie e as condi¢des climdticas.
Além disso, a composi¢do do 6leo pode variar e as propriedades fisicas poderdio mudar
significativamente conforme as condigdes de processamento. A tabela 2.6 mostra como o

dleo de soja varia com a temperatura.

Tabela 2.6 Massa especifica do éleo bruto de soja

temperatura (°C) massa especifica (g/ml)
-10,0 0,9410
0.0 0.9347
10,0 0,9276
25,0 0,9175
40,0 0,9075
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O calor especifico do dleo bruto de soja varia com temperatura e pode ser

calculado pela seguinte expressdo:

Cpo= 0,0007 + 0,4402T 2.7
sendo ¢p, 0 calor especifico em cal/g®C e T a temperatura em °C. Esta equacdo ¢ valida para

valores de T seguinte intervalo: 1,2 < 7'< 250,5, conforme Perkins (1995).

O 6leo de soja ¢ solivel em solventes apolares. Virios solventes ja foram testados
para a extragdo do 6leo de soja, mas o solvente mais utilizado nas industrias brasileiras é o

hexano.

2.4.2 O Hexano

Hexano € o nome do solvente usado comercialmente para extrair o 6leo da soja
floculada que entra no extrator. Este solvente nfo é composto pelo n-hexano puro, mas por
uma fracdo de petréleo que consiste principalmente de uma mistura de hidrocarbonetos
saturados de seis atomos de carbono. A composi¢do do hexano para extragdo varia de
fornecedor para fornecedor. Normalmente, o componente em maior quantidade é o
n-hexano, cuja concentracio pode variar de menos que 50% a mais que 90% em volume. O
isohexano e o metilciclopentano podem estar presentes em quantidades aprecidveis. As
temperaturas normais de ebulicdo da mistura hexano devem variar do valor minimo de

65 °C a um valor maximo de 70 °C.

O fornecedor normalmente apresenta as especificagdes do produto e o consumidor
de hexano deve avaliar, no recebimento, se as caracteristicas estdo de acordo com as suas
necessidades; pois, o hexano fora das especificagbes compromete o desempenho da
extragdo, bem como a qualidade do 6leo. Por exemplo, a presenca de enxofre no solvente

pode criar problemas de odor, bem comeo no refino e na hidrogenagio.

O solvente com caracteristicas desejdveis € aquele que tem uma oferta suficiente e
constante, uma baixa toxidade, uma ndo-inflamabilidade, uma alta capacidade de solvéncia,
uma facil separagdio do material extraido, um ponto de ebuli¢io desejavel, um baixo calor
especifico, um baixo calor latente de vaporizagio € uma alta estabilidade. Com base nesta
caracteristicas, as principais desvantagens do hexano sfo alta capacidade inflamavel, a sua

toxidez e a sua dependéncia dos fornecedores de petrdleo. Estes problemas tém desafiado
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continuamente os projetistas e os engenheiros operacionais. As preocupagdes em promover
a seguranca ¢ as medidas para reduzir as perdas de hexano tém sido muito efetivas na

industria de processamento de soja nas titimas duas décadas.

O hexano deve ser recuperado e reciclado com um minimo de perdas. As
principais operagdes e as condigdes nas quais devem ocorrer a recuperacdo maxima deste

solvente serdo descritas posteriormente.

Neste trabalho, 0 hexano sera considerado composto apenas com o n-hexano,
pois como ja foi relatado, este é o hidrocarboneto com a maior concentragdo no solvente. O
n-hexano, segundo Johnson (1983), tem um peso molecular de 86,17 g/mol, uma massa
especifica de 0,659 g/cm’, uma temperatura normal de ebulicdo de 69 °C, um calor latente
de vaporizacio de 79,9 cal/g, uma viscosidade a 20 °C de 0,312 ¢p, uma solubilidade em
agua a 25 °C de 0,05 g/, uma capacidade calorifica no estado liquido de 0,533cal/g°C; e
uma capacidade calorifica no estado gasoso, conforme Van Ness (1980), que pode ser

calculada pela seguinte expressdo:

Cory = 6,011 + 106,746 x 107 Taps ~ 33,363 x 10T s> (2.8)
sendo que a temperatura Tags estd em K e a capacidade calorifica Cpry €sta em cal/mol°C.

Nesta equacfio a temperatura Taps pode variar de 298 a 1500 K.

O hexano € um solvente levemente soltivel em 4dgua e forma com o 6leo de soja

uma mistura denominada de miscela.

2.4.3 A Miscela

A miscela € uma solugdo liquida formada pela dissolugdo completa do dleo de soja
no solvente. O processo de dissolugiio provoca alteragdes moleculares na estrutura dos
componentes que formam a solugfo, que por sua vez, provocam mudangas energéticas do

sisterna envolvido.

Segundo Johnson (1983), a dissolugio envolve dois processos endotérmicos e um
exotérmico. Primeiro, as moléculas do 6leo se separam em moléculas isoladas através de
um processo endotérmico. A energia envolvida é pequena para as moléculas do oleo de s0ja
que sdo apolares. As moléculas do 6leo separadas podem se dispersar no seio do solvente.
Para tanto, € necesséria a dissociagdio das moléculas do solvente visando a acomodacio das
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moléculas do 6leo; este etapa do processo ¢ também endotérmica e a magnitude da energia
envolvida depende do grau de polaridade do solvente e do tamanho das moléculas do 6leo.
A terceira etapa do processo ¢ exotérmica e se refere 4 interacio das moléculas do éleo com

as moléculas do solvente.

A mudanga global de entalpia ¢ tanto mais negativa quanto as perdas de energia
das interagGes moleculares, de 6leo com 6leo e de hexano com hexano, sdo maiores que a
energia ganha na interagdo molecular do 6leo com hexano. Essa variagio global de energia

¢ denominada de calor de solu¢io da miscela.

Os calores de solugdo, muitas vezes, devem ser levados em consideracio no
balango de energia quando se trata de problemas de mistura e separagfio. Caso isso nio seja
possivel, por falta de dados, pequenos erros poderfio ocorrer nos resultados obtidos com a

resolucdo do problema.

Nos processos que operam com a miscela ocorrem fendmenos de transportes, tais
como escoamentos e transferéncias de calor, 0os quais necessitam do conbecimento da

viscosidade para proceder os célculos tanto no projeto como na analise das operagdes.

Na extragio do oleo pelo solvente existem vérios fendmenos envolvidos. O
mecanismo de transferéncia ¢ governada pelo fluxo capilar e a taxa do dleo transferido é
parcialmente dependente dos valores das viscosidades do solvente e da miscela, segundo
Jonhson (1983).

Uma etapa utilizada na separagdo do 6leo do solvente ¢ a evaporaciio onde ocorre
a transferéncia de calor de um fluido de aquecimento para a miscela. A taxa de
transferéncia de calor depende do coeficiente global de transferéncia de calor que por sua
vez € influenciado pela viscosidade dos fluidos envolvidos. A tabela 2.7 mostra os dados da

viscosidade em fungdo da temperatura e da concentracfio do 6leo no solvente,
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Tabela 2.7 Viscosidade da solugo oleo de soja de sojashexano

% do solvente no 6leo viscosidade (centipoises)

(em massa) 0°C 10°C 25°C 40°C
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 3,18 2,44
50,79 3,15 2,57 1,97 1,52
78,39 0.91 0,80 0,67 0,56
84,56 0,72 0,64 0,54 0,46

Fonte: Perkins, E. G., in: Handbook of Soybean Oil Processing and Utilization

2.4.4 O Farelo de Soja

O farelo representa em torno de 70% da semente de soja. Ele forma a parte solida

da semente e € composto com 51% de proteinas, 43% de carboidratos e 6% de cinzas, em

massa.

Os carboidratos por sua vez sdo compostos de monossacarideo, de
oligossacarideos e de polissacarideos. O monossacarideo esta presente apenas como tragos
de glicose; os oligossacarideos tém composicio de aproximadamente 44% e sdo formados
pela sacarose, pela rafinose e pela estaguiose; e os polissacarideos tem aproximadamente

56% e sfo formados pela arabinose, pela arabinogalactose e por acidos polissacarideos.

As proteinas formam uma parte importante do farelo e ¢ tornam importante do
ponto de vista nutricional e comercial. Entretanto, as proteinas de soja contém compostos
conhecidos como inibidores tripsina, os quais inibem a digestdo das proteinas.
Normalmente, a redugio dos efeitos destes inibidores é feita através de aquecimento

durante o processamento.

58



2.45 A Agua

A semente de soja quando vem do campo e chega a fabrica, esta apresenta um teor
médio de umidade em torno de 18% em massa. Apds a descarga, as sementes sio
armazenadas e passam por uma preparagdo adequada até alcancarem a granulometria e teor

de umidade necessarios para a extracio com o solvente.

A semente de soja preparada em flocos entra no extrator com umidade na faixa de
9 a 12% em massa. Essa faixa de concentra¢do é normalmente utilizada porque valores da
umidade abaixo de 9% dificultam o movimento do solvente no seio do leito ¢ valores acima

de 12% dificultam a atuagio do hexano na solubilizagio do dleo.

Como ja foi mencionado anteriormente, o éleo nfio se solubiliza na 4gua ¢ o
hexano se solubiliza levemente. O solvente tem grande afinidade com o 6leo, portanto 4gua
presente no extrator sai totalmente na torta e a miscela, por sua vez, sai completamente

livre de dgua.

Finalmente, a umidade ¢ fundamental no tratamento do farelo em termos

nutricionais e de qualidade.

2.4.6 A Torta

A torta € a outra corrente de material que sai do extrator. Esta ¢ formada pelo
farelo, pelo hexano retido, pela 4gua e pelo dleo residual. Apos o extrator, a torta vai para
uma se¢do onde deve ocorrer vaporizagio do hexano e o tratamento do farelo, afim de que
se obtenha um produto praticamente livre do solvente e com a qualidade necesséria para ser

comercializado.

A composi¢do da torta que sai do extrator varia com as condigdes de operacio,
mas o aspecto mais relevante na operagiio em relagio a esta composigio é o teor de dleo
residual que deve ser menor que 1,0% e o teor de hexano que deve estar na faixa de 25 a
30%.
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2.6 Conclusdes sobre o Capitulo 2

A revisdo apresentada neste capitulo permite obter as seguintes conclusdes:

a falta de trabalhos mais abrangentes sobre alguns assuntos, principalmente no

que se refere 4 destilagdo da miscela e & dessolventizagio/tostagem do farelo;

® as operagdes envolvidas no processo de obtengdio do 6leo e do farelo ndo

podem ser analisadas como as tipicas da indistria quimica;

* nas operagdes envolvidas, principalmente as de separagiio, o consumo de
energia € elevado justificando estudos mais aprofundados para minimizar este

consumo;

* o namero de correntes quentes e frias presentes no processo ¢ significativo, as
quais devem ser bem integradas energeticamente a fim de reduzir o consumo

de utilidades; e

* os materiais envolvidos no processo formam misturas complexas e de

composigdo muito variada.

Nos proximos capitulos as operagfes de extraciio, de destilagio da miscela e de
dessolventizagfo/tostagem serio mais detalhadas com a finalidade de estabelecer os

modelos que serfo utilizados no desenvolvimento dos simuladores do sistema.



3 OPERACAO DE EXTRACAO DO OLEO COM SOLVENTE

3.1 Introducio

A operagdo de extragdo € considerada a mais importante operagio de todo
processo de obtengfio de éleo bruto de soja através do solvente hexano. Esta operagfio
ocorre num unico aparelho denominado de extrator, onde ocorre o contato do solvente
hexano com flocos provenientes da preparacdo das sementes. Estes flocos entram no
extrator com um teor de oleo em torno de 19%, em massa, ¢ normalmente, saem do extrator

com um teor de dleo abaixo de 1%, segundo Gimenes (1989).

A analise da operacdo em estudo pressupde o calculo, entre outras grandezas, das
concentragdes ¢ quantidades de determinados componentes nas correntes que saem dos

equipamentos. Este calculo normalmente ¢ feito mediante a utilizagfio de balangos de massa

e de relacdes de equilibrio.

A extragiio do 6leo de soja € uma operagfio que coloca a corrente rica em 6leo em
contato contra-corrente com a corrente rica em hexano, propiciando a transferéncia do 6leo
presente na semente de soja para a corrente rica em hexano. A transferéncia do éleo pode
ocorrer devido & convecgdo, a difusdo molecular ou a difusdo turbulenta, Schwartzberg
(1982). A transferéncia pela convecgdio e difusfio turbulenta sfio mais répidas quando
comparadas com a difusdo molecular; e, assim, a difus3o no s6lido € a etapa que controla o

processo de transferéncia do 6leo para o hexano.

A transferéncia do dleo presente no solido para a corrente rica em hexano ira
ocorrer até que um estado de equilibrio seja atingido. Abraham (1988) publicou um artigo
sobre o equilibrio que pode ocorrer na operagiio de extraciio de 6leo com solvente. Segundo
0 autor, para entender este equilibrio é necessério avaliar o que ocorre quando o solvente
entra em contato com os flocos preparados da semente. O trabalho destaca inicialmente, a
necessidade de se conhecer a quantidade de solvente mais 6lec retida na parte solida a
medida que a miscela vai sendo drenada durante o tempo entre a carga e a descarga do

leito. A relagdo entre a quantidade retida e o tempo pode ser visto na figura 3.1.

61



A figura 3.1 mostra que inicialmente a miscela drena rapidamente e 4 medida que
0 tempo passa a drenagem reduz sensivelmente, podendo a quantidade retida atingir um
valor constante. O 6leo € o solvente retidos podem estar dentro das células ou ligadas a
superficie das l&minas. O tempo para a quantidade retida alcancar um valor constante pode
ser considerado um tempo de residéncia para uma extracio num dado estagio. Isto porque
ele € o tempo gasto pela miscela para percolar do topo até o fundo do leito, onde ocorre a
drenagem. A obtengdo da quantidade de hexano e 6leo (miscela) retida nas laminas
extraidas ¢ de fundamental importincia para o cdlculo das concentragdes de saida do

extrator conhecendo-se o niimero de estagios do extrator.

retengdo de fluido
(litros de lquidofkg de e6lida}

temmpo de drenagem
Figura 3.1 Curva do fluido retido na torta em relagdo ao tempo de drenagem
(fonte: Abraham, 1988)

O segundo destaque neste trabalho, diz respeito & informacio sobre a constante de
equilibrio do 6leo retido na torta e o dleo na miscela. Segundo esse autor, o valor da

constante € praticamente igual 3 unidade.

Outros autores, tais como Treybal (1981) e Geankoplis (1993) apresentam
resultados de equilibrio para a extragiio do 6leo de soja com hexano semelhantes aos

resultados obtidos no trabalho de Abraham.

Como ja foi citado, o balango de massa acoplado as relacSes de equilibrio no
extrator geram modelos que permitern a determinacdio dos valores das quantidades de

correntes que saem do extrator.
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Polon (1997) desenvolveu um trabaiho de anilise de um extrator industrial do tipo
Rotocel utilizando-se nas simulagSes o modelo matematico desenvolvido por Spaninks e
Bruin (1979). O argumento desses autores para a escolha de tal modelo foi, principalmente,
a sua relativa independéncia de dados experimentais em relagdio aos outros tipos de
modelos, além disso o modelo leva em consideracdo, na sua formulagio, as caracteristicas
fisicas do equipamento e dos materiais envolvidos. Naquele trabatho, os valores obtidos das
correntes de saida do extrator, a partir de simulagSes foram conforme a tabela 3.1 e estdo

comparados com os resultados operacionais coletados na COAMO.

Tabela 3.1 Comparagio dos Dados da COAMO e os Resultados obtidos por Polon (1997)

secdo COAMO simulagio

de Concentrago do 6leo em massa (%) | concentragio do 6leo em massa (%)
extragdo | fase liquida fase sélida fase liquida fase solida
entrada 0,00 - 0,00 -

1 0,91 1,00 1,27 1,97

2 1,55 - 5,11 5,79

3 3.5 - 10,72 11,22

4 20,66 - 15,57 15,95

5 24,13 - 18,11 18,39
entrada - 19,00 - 19,060

Os dados da tabela 3.1 mostram uma diferenca significativa nas concentragdes do
oleo nas correntes de saida do extrator, entre os dados industriais e os dados simulados.
Segundo os autores, esta diferenca resulta do fato do modelo utilizado na simulacio nfo

considerar a retengdo do solvente na torta que sai do extrator.

O modelo matematico que se pretende apresentar, a seguir, ¢ baseado no modelo
desenvolvido por Spaninks e Bruin (1979a e b) e utilizado por Polon (1997) diferenciando-

se deste pela introdugio da equacio que avalia a taxa de retencdo de hexano na torta.

63



3.2 Modelo Matematico do Extrator

O objetivo desta segdo ¢ apresentar um modelo matemdtico para o Rotocel. Como
Jja mencionado, este extrator € do tipo rotatrio, o qual se “aberto” poderé ser representado

por uma esteira horizontal plana, assim usou-se geometria retangular como proposto por
Spaninks e Bruin (1979 ae b).

O modelo que se propde nesta seciio considera a maioria das hipéteses e todas as
equagles estabelecidas nos trabathos de Spaninks ¢ Bruin (1979 a e b) e utilizadas na
modelagem para extracio de 6leo de soja no trabalho de Polon (1997). Porém, o
modelagem que serd proposta diferencia-se daquela pela introdugdio de mais uma equacio
ao modelo do extrator. A equagdo que sera introduzida permitira o calculo da quantidade de
hexano retida na torta possibilitando, assim, a obten¢o de valores mais reais para as

correntes de saida do extrator.
A seguir serd exposto esse modelo que se baseou nas seguintes hipéteses:
® escoamento ¢ em corrente cruzada e em regime permanente;

* atransferéncia de massa do soluto para o solvente ocorrera somente na diregfio
vertical do escoamento do solvente no leito ¢ na direcio do movimento do

extrator;

* calor de solugdo € desprezivel, portanto, a temperatura do extrator permanece

constante durante a extragio;

¢ solvente denominado de hexano é composto apenas pelo hidrocarboneto n-

hexano;
* equilibrio entre o 6leo nos flocos e o dleo da miscela ¢ atingido;
® adrenagem ¢ perfeita; e

* extrator € completamente vedado, assim nfio existem perdas de solvente para a

atmosfera.

A figura 3.2 representa o escoamento em corrente cruzada em regime permanente
numa se¢do do extrator que se procura analisar. Nela, o material solido (flocos de soja) €
colocado formando-se um leito que se movimenta na diregiio y. Ao se movimentar nesta

diregio, o material solido vai recebendo quantidades de liquido (miscela) a fim de
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promover a extragdo desejada do soluto (6leo); o lquido movimenta junto com o leito na
dire¢dio y e através dele na diregfio x até sair no fundo do leito com um teor maior de soluto.
Neste processo de extragdo, a concentragio do soluto na fase liquida varia tanto na direcio
x como na diregdo y. Ao mesmo tempo, a concentragio do soluto na fase solida varia
somente na direcdo y, pois o material solido, desde a sua entrada no leito até o seu

descarregamento, se movimenta apenas nesta direcfio.

-
y=H* + Az V.0 E
h

y +dy Vlx

x=L
Figura 3.2 Esquema do contato entre as fases liquida e s6lida em corrente cruzada
Na figura 3.2, @5 € vazio volumétrica de liquido na entrada, x é a distancia da
entrada do liquido, £ ¢ distdncia adimensional da corrente liquida a partir da entrada, y é a
distdncia da corrente sélido a partir da entrada, 6 tempo de residéncia adimensional do

s6lido, L € a dimensdo do extrator na direcfio do fluxo de liquido, Héo comprimento da

esteira, B € a largura do extrator, u; € a velocidade da esteira.

Definidas algumas grandezas envolvidas no problema, o balanco de massa do

soluto na fase liquida e na fase s6lida, em regime permanente é da seguinte forma:
Balanco de massa do 6leo na fase liquida.

O balango de massa do 6leo na fase liquida, no volume de controle formado pelo

produto AxAyAz, € realizado da seguinte forma:

(taxa de variacdo de massa do dleo na diregdo y)+
+ (taxa devariagdo de massa do 6leo na direcdo x) = 3.1)
= (taxa de transferéncia de massa do éleo da Jase sélida para a faseliquida)

Assim, pode-se escrever:
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U, AyAzC'|  ~u, AyAzC’

x+dx TULAZAX|, —u, AzAXC'| 4, = (3.2)

K, caAzAxA y(C*‘ ~ C')

sendo Ko, o coeficiente de transferéncia de massa, ¢ a area interfacial, C ' a concentracio
r r - i - - . »
do 6leo na fase liquida em massa por volume e C” a concentragio de equilibrio do 6leo na

fase liguida em massa por volume.

Dividindo-se todos os termos da equagio (3.2) por Axdydz, tem-se a seguinte

equacio:

_uxi';x+dx+uy%]y ~u, %]M}, =Koca(c*’—<:") (3.3)

uxAxix Ax

fazendo-se Ax e Ay tender para zero na equagfo (3.3), tem-se:

. ’ C’ . C’ C’ ¥ ,
(S-S ol lSh S]]kl
a equagcdo (3.4) resulta em:

aC’ BC' * ’
ux-?a;-+uy?=K0ca(C ""C) (35)
y

para o volume total formado pelo produto BH'L e fracfio de vazios do leito ", o balanco de
massa Sera:
* ac’ « . OC" Y G
BH Lu, mg;«f» BH Lhu, 5= K, .aBH L(C -C ) (3.6)

¥

sendo S a drea da segfo transversal do leito perpendicular ao fluxo de sélidos obtida através

seguinte produto:
S =BL 3.7

Considerando & a vazio volumétrica da corrente liquida (miscela) sobre o

extrator € u, igual a velocidade da esteira, u; tem-se:
@ = BH u, (3.8)

substituindo-se as equagdes (3.7), (3.8) no primeiro membro da equacdo (3.6), tem-se:
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@EL% +SH K u, a£ = KocaBH*L(C*' - C') (3.9)
¥

dividindo-se todos os termos da equacio (3.9) por H L, tem-se a seguinte equagdo:

Dy 3C' u,Sh™ 8C"
H & L 98

= KocaB(c*' —C') (3.10)
y

Balango de massa do 6leo na fase sélida

O balanco de massa do 6leo na fase solida, no volume de controle formado pelo

produto AxAyAz, é realizado da seguinte forma:

(taxa de variacdo de massa do dleo na direcdo y)=

3.11
~(taxa de transferéncia de massa do éleo da Jfase sélida para a fase liquida) G-1)
A equagcdo literal (3.11) pode ser expressa da seguinte forma:
u, Azdxa)'ry —u,Az4 xco'gyﬂjy w —K,cad zﬁ‘v«:Ay(C'*r - C’) (3.12)
sendo @' a concentra¢fio em massa por volume do éleo na fase solida.
dividindo-se todos os termos da equacio (3.12) por AxAyAz, tem-se:
C’ C’ & r
uyz}ml -l Z-j;-]ymy = —Kedc” ') (3.13)
fazendo-se Ay tender para zero na equagfio (3.13), tem-se:
. C! C’ %' N
uyLI;IEG(Z;iy —zlw;inyH:Koca(C ) (3.14)
A equaciio (3.14) resulta em:
aC’ ¢
uy-a—=Koca(C ~—C) (3.15)
¥y

para o volume total formado pelo produto BH L ¢ fragdo de (1-7"), o balanco de massa sera:

BH'L{l-1' Ly %g - -K,.aBH'Lic" ') (3.16)
¥

Substituindo-se a equagdo (3.7) no primeiro membro da equacio (3.16), tem-se:
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uy S~ i %’i =K ,.aBH"LIC* - C) (3.17)

dividindo-se todos os termos da equagdo (3.17) por H L, tem-se:

ubS( mh*)aw'
L dy

E quaB(c*' -wC') (3.18)

Em resumo, o balango de massa do 6leo no extrator pode ser representado pelo

sistema formado pelas equagtes (3.10) e (3.18), mostrado a seguir:

.

(DE BC +ubSh 6C =KOCCIB(C*’ _C,)
H o L ay

uySli-1n*) o0’

= —K,.aBlc” - ')

As condigbes de contorno adotadas para o sistema formado pelas equagbes (3.10)

e (3.18) séo as seguintes:
paray =0; o'=a', (x); C'=C",(x) (3.19)
parax=0; C'=C", (y) (3.20)

sendo (" € a concentragdo da fase liquida na entrada, C'yx) ¢é o valor inicial da

concentragdo da fase liquida, a/o(x) ¢ valor inicial da concentragfio na fase solida.

Como pode ser observado no conjunto de equagdes (3.10), (3.18), (3.19) ¢ (3.20y,
cstas apresentam na sua estrutura diversos pardmetros geométricos e de transporte. A fim
de facilitar a obtengéio do maximo de informacdes através da utilizagiio do nimero minimo
de dados bem como a despreocupagio com a natureza das unidades utilizadas, resolve-se
agrupar estes pardmetros com o objetivo de reduzi-los a niimeros adimensionais. Com esse

agrupamento, os seguintes parimetros adimensionais foram assim obtidos:

» Concentragdo adimensional na fase liquida (C)

C __CCo (3.21)
m(o'o—C’O

sendo m a constante de equilibrio do éleo.
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* Concentracfo adimensional do 6leo na fase sélida de equilibrio

qualquer (@)

maw'—C"y
O = ——
mo o — C’a

¢ Numero de unidades de transferéncia (N, )

B KyaVv

N
Ic (DE

sendo V¥, o volume da se¢io empacotada do extrator.

* Coeficiente de distribuig¢do (D)

*

mh

(k)

D

¢ Distancia adimensional a partir da entrada do liquido (&)

X
71

e Tempo de residéncia adimensional a partir da entrada do sdlido

g /U Pe
Vh

A partir destes pardmetros adimensionais, as equagdes (3.10) e

rearranjadas da seguinte forma:

ac o

LN (w-C
EY T te(@ )
1l

%=— t,CD((D”""“C)

com as seguintes condigbes de contorno e iniciais:
0= 0; o= a(; C = Cy()

E=0;c=cn(8)
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O fator Ni¢ pode ser estimado da seguinte forma: calcula-se o valor de Nie, pela
equagdo (3.23). Nesta equagfo tem o coeficiente de transferéncia de massa Koc que se
relaciona com os coeficientes kg ¢ k¢ através da seguinte relagdio, os quais segundo Dwivedi

¢ Upadhyay (1977), podem ser calculados assim:
(mKoc )™ =k~ +(mkc )™ (3.31)

Na equagio (3.31), ks € coeficiente de transferéncia de massa na fase sélida cujo valor
médio sugerido por Spaninks e Bruin (1979 a e b) para o tipo de leito em questdo € de 7,0 x
107 m/se ke é o coeficiente de transferéncia de massa na fase liguida e pode ser calculado

pela seguinte equagio:

Jp
5 573
Nge

ke =u (3.32)

sendo u a velocidade superficial do fluido, Jp o fator de transferéncia de massa e Nge o
mimero de Schmidt,

O valor do nmimero de Schmidt pode ser calculado por:

u
NSC = —— (3.33)
pD;

sendo p a densidade e Dy ¢ a difusividade molecular.

O valor de Jp pode ser calculado pela seguinte expressio, conforme Dwivedi ¢
Upadhyay (1977):

«=1 .
0,765 3 0,365 A (3.34)

Jp=—er il
N g% N g5

sendo #" a frachio de vazios e Ngz o niimero de Reynolds que pode ser calculado pela
seguinte equagio:

__DPGS
H

N g (3.35)

sendo Dp o didmetro equivalente da particula, Gs o fluxo de massa superficial e ¢ a

viscosidade.
O valor de Gs pode ser calculado da seguinte forma:
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Gs = usp (3.36)

A estas equagOes acopla-se a equagdo que calcula a quantidade de hexano retida na
torta. O ajuste aos dados experimentais publicados por Ritter (1981) e mostrados na figura

3.3 gerou a seguinte equagdo:
R=1,718879-0,2212972 ¢ + 0,0207441 £-0,00101956 £+ 0,0000245 £*-0,0000002 * (3.37)

sendo R a taxa de retencéio de hexano na torta e 7 0 tempo de drenagem, em minutos,

N

@
o
=/
° 1.8k 4
4 ES
* , ) _
£ 1.6} * dados experimentais J
E g
E
W_é 1.4} \‘\.\ - polindmio ajustado
] \'\
e Y
g 12r * .
o AN
b4 .
2 1r i»:«x\ .
3 e
[=3 L ey |
@ 0.8 \.sg.\_\*\
45- . w“”‘“‘_p-ﬁ.‘&\“‘?
2 o6l e I
0.4 : . 1 . "
3] 5 10 158 20 25 30

Tempo de drenagem (minutos)

Figura 3.3 Curva de retengio de liquido na torta

Assim como o grafico ilustrativo da figura 3.1, o grafico da figura 3.3 mostra a
curva da retengdo de fluido (litros de liquido/kg de solidos) em fungiio do tempo de
drenagem. Esta curva também mostra que inicialmente a miscela drena rapidamente e
medida que o tempo passa a drenagem reduz consideravelmente, podendo a quantidade
retida atingir um valor constante; o 6leo e o solvente retidos podem estar dentro das células
ou na superficie dos flocos. O tempo para a quantidade retida alcancar um valor constante
pode ser considerado um tempo de residéncia para uma extracio num leito formado. Isto
porque ele € o tempo gasto pela miscela para percolar do topo até o fundo do leito, onde
ocorre a drenagem. A obtencdo da quantidade de hexano e 6leo (miscela) retidas nos flocos
extraidos € de fundamental importdncia para o cdlculo das concentracbes de saida,

conhecendo-se o nimero de leitos que se formam no extrator.
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A resolucio das equagdes diferenciais pelo método numérico dos volumes finitos
em que se obtém valores parciais para as concentragdes de saida do extrator; e a segunda
etapa sera o calculo da taxa de retengdo para, em seguida, utiliza-lo na corregfio dos valores

obtidos pelo uso do método numérico.

Para resolver numericamente as equagles diferenciais presentes no modelo
proposto pode-se utilizar diversos métodos numéricos existentes na literatura, tais como:
meétodo das diferencas finitas, método de elementos finitos, método dos volumes finitos e
método das caracteristicas, entre outros. Neste trabalho, optou-se pelo uso do método dos
volumes finitos, uma vez que este método, ao gerar equagdes aproximadas, realiza um
balanco da propriedade em volumes elementares, conforme mostra 0 ANEXO02. Se o que
se busca com o método numérico ¢ a solugfo da equagdo diferencial que representa a
conservacdo da propriedade no ponto (infinitesimal), parece logico que as equacdes
aproximadas (que formam o sistema linear) representem a conservagio em volumes
elementares (discreto). A depuragdo de um programa computacional também fica mais facil
quando o analista tem etapas a serem conferidas. Como no método dos volumes finitos os
balangos de comservagdo devem ser satisfeitos em volumes elementares, para qualquer
tamanho de malha, todos os principios de conservagdo podem ser checados em uma malha
bastante grosseira. Ou seja, quase tudo pode ser feito manuseando-se poucos resultados em
execugdes rapidas no computador. Em outros métodos, pode-se apenas conferir a soluciio

com uma malha refinada, segundo Maliska (1995).

A partir da defini¢do modelagem matematica do extrator e da forma de resolugsio

do sistema de equagdes envolvidas, passa-se ao processo de simulacfio do extrator.



3.3 Simulacio da Operacio de Extracio

3.3.1 Introducio

O objetivo principal desta se¢fio ¢ apresentar um procedimento para analisar
adequadamente o desempenho da operagdo de extra¢io do 6leo de soja com hexano. Para
tanto, serd aplicado o modelo desenvolvido, em condicBes objetivas, a fim de determinar
os valores referentes as correntes de saida da (miscela e torta) no que se refere as suas

vazdes e concentragdes. A aplicagdo do modelo depende das seguintes etapas:
* afixagfio dos dados de entrada do processo;

e desenvolvimento do algoritmo para o célculo das quantidades na saida do

extrator; e

¢ a comparagdo dos dados calculados com os dados reais de uma industria da

regifio.

As varidvels que sdo fixadas na andlise do extrator s80: 0 niimero de leitos dentro
do extrator, n, a temperatura de operag#o, a vazio de entrada de flocos, a vaziio do solvente,
as dimensdes dos flocos, o tempo entre a carga e a descarga de solidos, as dimensbes do

extrator, a fra¢do de vazios no leito.

O algoritmo tem a finalidade de obter as concentragtes das correntes de saida do
extrator a partir de um conjunto de dados de entrada. O diagrama de blocos representativo

do algoritmo € conforme a figura 3.4

Os dados reais para a aplicagio e comparagio do modelo foram coletados na
indastria da cooperativa COAMO.

3.3.2 Desenvolvimento do Algoritmo

O algoritmo tem a finalidade de obter as concentracGes das correntes de saida do
extrator a partir de um conjunto de dados de entrada. O diagrama de blocos representativo

do algoritmo esta conforme a figura 3.4.
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saida de resultados
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Figura 3.4 Algoritmo geral para simulagfo do extrator

O esquema da figura 3.4 mostra as etapas gerais para o cdlculo dos valores

relativos as correntes que saem do extrator e possibilitar a andlise da operagio de extracéo.

O algoritmo se inicia com a leitura dos dados de entrada, os quais se referem
basicamente aqueles valores considerados fixos na condiciio de funcionamento do extrator.

Esses dados sfo:

¢ dados fisicos referentes ao equipamento, os quais compreendem: a rea da
se¢do transversal ao compartimento que forma o leito de extracdo e o volume

desse compartimento;

» dados fisicos dos materiais envolvidos, os quais compreendem: a massa
especifica e a viscosidade do hexano; a espessura e o didmetro equivalente dos

flocos da semente de soja;
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¢ dados fisicos da extragfio, os quais compreendem: a difusividade molecular, a

inclinagfo da curva de equilibrio e a fracfio de vazios do leito.

* dados operacionais, os quais compreendem: o nimero de estigios de extragéo,
a vazio de hexano, o tempo de extra¢do, a concentracdo inicial de oleo na fase

solida, a concentracdo inicial de 6leo na fase liquida.

Além desses dados fisicos e operacionais € necessario fornecer como entrada ao

programa o nimero de discretizagdes em cada estagio.

A realizagdo dos clculos foi através do programa computacional. A partir dos
dados de entrada, esse programa estima o valor do coeficiente de transferéncia de massa,
Koc através das equagdes (3.31) a (3.36); na seqiiéncia, calcula-se o nimero de unidades de
transferéncia, Ny, € o coeficiente de distribuicdo, D, através das equacges (3.23) e (3.24).
Em seguida, utilizando-se desses coeficientes calculados, dos niimeros de discretizagdes em

relagdo ao tempo e ao espago e as condigdes de contorno, o programa gera um sistema de

equagbes lineares em forma de matriz do tipo A X =B, onde 4'¢é a matriz dos

coeficientes do sistema linear, X é o vetor do sistema e B o vetor que contém o lado direito
do sistema linear, para a extragio em contracorrente. A resolugdio do sistema é feita através
de rotina especifica para a solugfio de problemas lineares presente na biblioteca IMSL da
Microsofi®. Os resultados obtidos para as concentracOes de saida do extrator, nas fases

solida e liquida, s@o valores adimensionais.

A partir desses valores, das condigbes de contorno dimensionais e utilizando-se as
equagdes (3.21) e (3.22), determina-se as concentragdes em valores dimensionais eXpressos
em fraco massica. Estes valores sfio, em seguida, ajustados utilizando-se a taxa de retencio
calculada pela equagdo (3.37). Finalmente, o programa fornece os resultados das

concentragdes de saida em termos de percentagem massica.
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3.3.3 Dados Operacionais e Fisicos da Extracio

Esta seco mostra os dados fisicos e operacionais da extragio coletados na

industria da COAMO para o processo de simulagdo do extrator.

O extrator da COAMO ¢ do tipo Rotocel®, com esquema semelhante ao ja
mostrado na figura 2.7. Este opera continuamente em fluxo de contato cruzado e em
contracorrente. A sua estrutura ¢ composta de 18 células que recebem os flocos de semente
e de 5 estagios de extragfio definidos pelo nimero de distribuidores de solvente/miscela;
além desses distribuidores, o extrator possui 5 coletores de liquido e, acopladas a estes, as
bombas de recirculagdo de solvente (miscela) que retornam a miscela aos distribuidores.
Com isso € possivel processar 40 toneladas de soja por hora utilizando 1,2 litros de hexano
para cada kg de soja. Esse extrator opera hermeticamente fechado para evitar perdas de
hexano e riscos de explosdes, dessa forma ¢ possivel saber apenas as concentracdes da fase
s6lida no inicio € no final do seu ciclo operacional; j4 na fase liquida é possivel conhecer as
concentragbes da miscela por amostras retiradas das 5 bombas de recirculagiio, bem como a

do solvente puro na entrada do extrator.

O extrator opera em escoamento contracorrente, sendo que o solvente puro € a soja
em flocos com 19% em massa de 6leo sfio alimentados nas extremidades opostas do
equipamento. A corrente liquida rica em solvente (miscela) é distribuida de uma secéo para
outra através de bombas de recirculagio e as lAminas de soja, por sua vez, sio transportadas
por uma esteira giratéria. Com essa maneira de operar do extrator, tem-se o solvente puro
extraindo o 6leo das ldminas com menor teor de 6leo e as laminas com maior teor de 6leo
recebendo a miscela com maior teor de dleo. Além das consideragdes feitas acima sobre a
operacdo do extrator, tem-se que levar em consideragio na sua anilise, o seu tempo

operacional.

No extrator da COAMO, a miscela sai com uma concentragio méssica de 6leo no
valor de 24,13% e a torta sai com um teor residual de éleo no valor de 1% em massa. Para
atingir estas concentragdes de saida, o equipamento gastou um tempo de 45 minutos para
realizar um ciclo, que corresponde ao tempo decorrido entre a carga e a descarga dos flocos
de soja. Devido & dificuldade prética de medir o tempo de drenagem em cada um dos 5
estagios de extracfio, considerou que esse tempo seja igual em cada estagio. Assim, a

obtengdo do tempo de drenagem foi da seguinte maneira: dividiu-se o tempo total de ciclo
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(45 minutos) pelo numero de estagios (5 estdgios) resultando em 9 minutos de drenagem
por estagio de extragdo. Os tempos obtidos sfo utilizados para calcular a taxa de retengio
de liquido na torta, conforme a equagéo (3.37). Além desses dados operacionais, a tabela
3.2 mostra os dados fisicos que foram coletados nas condi¢bes de operagiio do extrator da
planta da COAMO:

Tabela 3.2 Dados fisicos envolvidos na extragdo da COAMO

area da secdio transversal de 1 célula de extracio (m”) 3,94
volume do leito formado numa célula de extracdo (m’) 10,24
espessura do floco da semente (m) 2,50x 10™
didmetro equivalente do floco da semente (m) 1,88 x 107
fragéo de vazios do leito formado na célula 0,44
massa especifica do hexano (kg/m’) 662,0
viscosidade do hexano (kg/ms) 3,50x 107
difusividade molecular (m?/s) 8,30 x 102
inclinagdo da curva de equilibrio 1,0

Além do conjunto de dados ja mencionados, o programa computacional utilizado
na solugfo do problema necessita do nimero de discretizagdes em termos do tempo e da
posi¢do adimensionais. Neste trabalho, o tempo adimensional varia de 0 a 1 e é dividido de
acordo com o nimero de estagios de extragdo (5 discretiza¢bes) e a posigio em 10 partes
iguais para cada estagio (10 discretizagdes).

Os dados apresentados foram utilizados no programa computacional e os

resultados obtidos serfio discutidos a seguir.

3.3.4 Resultados Obtidos e Discussdes

Os dados de entrada sdio fornecidos a um programa computacional, cuje
procedimento de célculo estd de acordo com o algoritmo mostrada na figura 3.4. Os
resultados obtidos das concentracdes de 6leo e de solvente, mais os resultados sem retencio
obtidos no trabalho de Polon (1997) além dos dados reais da COAMO estio,

respectivamente, nas tabelas 3.3 e 3.4.
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Observando a tabela 3.3, verifica-se que as diferengas de concentracio na fase
liquida e solida entre o real (COAMO) e os resultados da simulag@o sem retencdo, devem-
-se ao fato de que o modelo nfo considerava a retengdo de solvente na torta e também ndo
levava em conta o fato do dleo, na superficie das liminas, ser extraido com mais facilidade

do que aquele que se encontra nas regides mais internas dos flocos.

Comparando os resultados obtidos da extraciio através do modelo com retencio
em relagdo aos dados obtidos do modelo sem retengiio e os dados reais, observa-se que as
concentragSes finais de éleo nas fases liquida e sélida sdo mais condizentes com os dados
coletados na industria. Na fase liquida, a concentragfio de dleo em massa obtida com este
trabalho ¢ de 28,61% e na COAMO é de 24,13%, portanto um erro de 18,6%; enquanto que
comparando-se 0 mesmo resultado obtido com a simulacio sem a retengdo € o valor da
COAMO, observa-se um erro de 25%. Pode-se notar também que o teor de éleo residual na
torta reduziu passando de 1,97% na simulagfio sem a retengdio para 1,40% na simulagfo
considerando a retengdio. Portanto, a retengio de solvente na torta nio deve ser
desconsiderada. Verifica-se que, com a inclusio da variavel retengiio no modelo, este gera

valores de concentragdo de 6leo na saida do extrator mais préximos do real.

Tabela 3.3 Comparagio dos resultados de concentragiio de 6leo (simulados e real)

COAMO simulacdo sem retenc¢do | simulagdo com retengdio

estagio | concentragdo de 6leo concentragdo de oleo concentracio de dleo

de (% massa) (% massa) (% massa)
extracdo | fase solida | fase liquida | fase solida | fase liquida | fase solida | fase liquida
entrada 19,00 19,60 19,00

1 24,13 18,39 18,11 13,53 28,61

2 20,66 15,95 15,57 11,46 25,98

3 3,50 11,22 10,72 7,71 20,07

4 1,55 5,79 5,11 3,79 11,13

5 1,00 0,91 1,97 1,27 1,40 2,17
entrada 0,00 0.00 0,00
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Na tabela 3.4, verifica-se que em relag@o & concentracfio de hexano na torta, os
resultados obtidos pela nova proposta foi de 28,75% em massa ¢ o da COAMO foi de
25,40%. Estes se valores situam na faixa entre 25 e 30% em massa previsto pela literatura,
conforme Zanetti (1981).

Tabela 3.4 Comparacdo dos resultados de concentracfio de solvente (simulados e real)

COAMO simulacdo sem retengfo | simulago com retencio
estagio de | concentracio de bexano | concentraco de hexano | concentracdo de hexano
extracio (massa) % (% massa) (% massa)
fase solida | fase liquida | fase solida | fase liquida | fase solida | fase liquida
entrada 0,00 - 0,00 - 0,00 -
1 - 75,87 0,00 81.89 26,42 71,39
2 - 79,34 0,00 84,43 28,14 74,02
3 ~ 96,50 0,00 85,28 31,26 79,93
4 - 98,45 0,00 94,89 34,52 88,87
5 25,40 99,09 0,00 98,73 28.75 97.83
entrada - 0,00 - 0,00 - 0,00

Além da andlise dos resultados apresentados nas tabelas 3.3 e 3.4, a figura 3.5
mostra que as curvas do perfil de concentragio na fase liquida obtida de dados reais e da
simulagio da nova proposta seguem uma tendéncia semelhante. Este fato observado
demonstra que o modelo aplicado com a inclusfio da retengfio € mais coerente para simular
as condigdes da operagio de extracdo de dleo de soja. O comportamento destas curvas pode
ser explicado, uma vez que na extragio real, entre as segdes 1 e 2, tem-se uma miscela
muito concentrada em dleo extraindo uma soja em flocos com uma alta porcentagem de
dleo, ocorrendo, neste caso, uma extragiio do dleo através do hexano bastante suave. Entre
0s estagios de extracfio 2 e 3 tem-se uma miscela pouco concentrada ainda em contato com
uma soja laminada com alto conteudo de oleo, isto €, um dleo que se encontra mais na
superficie das ldminas e de facil acesso para a miscela, que, por estar pouco concentrada,
tem um grande potencial de extracio, ocorrendo-se uma extracio muito favoravel
Observa-se também uma extracio suave entre os 3 Ultimos estagios, isto se d4 porque tem-

se uma miscela pouco concentrada em contato com a soja em flocos com pouco conteudo
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de dleo portanto com o 6leo de dificil acesso para a miscela, pois este 6leo se encontra nas

regides mais internas dos flocos.
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Figura 3.5 Perfil de concentraciio no extrator

Ja o perfil da curva de concentragio da nova proposta segue a mesma tendéncia,
com uma extragdo suave entre as duas primeiras se¢des e uma extragfio um pouco mais
acentuada entre as 4 tltimas se¢des, isto se deve porque esta nova proposta ainda ndo leva
em conta o fato de que o 6leo que se encontra nas regides mais internas dos flocos ser de

mais difici] extragio.

3.4 Conclusdes sobre a Extracio

O objetivo principal deste capitulo foi apresentar uma metodologia para analisar as
melhores condigdes da operagdio de extracfio de dleo de soja com solvente. Para tanto,
tomou-se 0 modelo desenvolvido por Spaninks e Bruin (1979 a e b), e usado por Polon
(1997), acrescentando-se a ele a retencéio de liquido na torta quando ocorre a extracio do

6leo. Os resultados que foram obtidos mostraram que a introducdo da varidvel referente a
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retengfio gerou um perfil de concentragio diferente em relagiio ao obtido na proposta

apresentada por Polon (1997).

Quando comparado com dados reais, verifica-se que os resultados obtidos neste

trabalho aproxima-se mais dos resultados esperados na indfstria.

Finalmente, os resultados obtidos com o modelo apresentado neste capitulo
mostram que o0 modelo € coerente e pode ser aplicada na analise da extrag3o do 6leo de soja

com o solvente hexano.
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4 DESTILACAO DA MISCELA

4.1 Introducio

A destilagio da miscela tem como objetivo separar o dleo bruto do solvente

hexano. Como foi visto anteriormente, utiliza-se como operagdes unitirias basicas nesta

separagdo: a evaporagio e o stripping. O fluxograma apresentado na figura 4.1 mostra o

arranjo dessas operagdes.
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B
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Figura 4.1 Obtencfo industrial de éleo bruto de soja destacando a destilacio da miscela

A figura 4.1 mostra em destaque a destilacdo da miscela dentro do conjunto de

operaghes que compdem o processo de obtencéio do 6leo bruto e farelo de soja. Como ja

mencionado, a destilagdo da miscela tem a fungio de recuperar o hexano presente na
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corrente liquida (miscela) e obter o 6leo bruto. Os equipamentos utilizados nesta operagio

serdo descritos, a seguir.

4.1.1 O Evaporador

A evaporagio 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 ebulicdo. Numa indistria tipica,
parte deste aquecimento € feita aproveitando os vapores saturados que saem da operagfio de
dessolventizagio/tostagem e a outra parte & feita utilizando-se o vapor d’agua saturado
proveniente do sistema de utilidades. O evaporador utilizado na industria para a evaporagio

da miscela € semelhante ao mostrado na figura 4.2.

chicana

hod r dc miseela
aquechHnento concendrada

b et | o

Figura 4.2 Evaporador tipico da miscela
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Esse evaporador basicamente exerce a fungfo de um trocador de calor, no qual o

vapor de aquecimento flui na parte externa dos tubos, no sentido de cima para baixo, e a

miscela escoa na parte interna dos tubos, no sentido de baixo para cima. A operagdo é de

forma continua e 4 medida que a miscela vai subindo nos tubos esta se aquece até seu ponto

de ebulicio vaporizando grandes quantidades de hexano. Porém, alguns aspectos

operacionais inerentes ao processo podem influenciar no rendimento do processo de

evaporag#o e devem ser mencionados quando se pretende fazer uma andlise rigorosa de um

sistema de evaporacdo. Estes aspectos sdo os seguintes:

A concentracdo da miscela: a miscela normalmente chega no evaporador
diluida e, portanto, sua viscosidade é baixa conforme tabela 2.7; desta forma,
os coeficientes de transferéncia de calor sio elevados. Mas a medida que
ocorre o fluxo da mistura nos tubos do evaporador, o solvente vai se
evaporando ¢ a solugiio vai se concentrando tornando-se mais viscosa; esse
aumento de viscosidade da soluciio 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: como j& foi dito, 6leo de soja
degrada a temperatura elevadas 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 pressdo atmosférica.

A formagdo de espumas: O 6leo de soja possui alguns acidos graxos na sua
composigdo 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 operaco: O ponto de ebulicio da miscela depende da
pressdo do sistema, como ja foi mencionado. Quanto mais elevada a pressdo de
operacdo do evaporador mais elevada a temperatura de ebulicio. Além disso,
quando a concentracio da solugdio aumenta pela evaporagiio a temperatura de
ebuli¢do também aumenta. Este fendmeno denomina-se elevagiio do ponto de

ebuli¢do e sera melhor detalhado na segfio posteriormente, na secio 4.1.1.

35



e Incrustagdes: sfo depositos de materiais sobre a superficie de troca térmica. O
resultado € que o coeficiente global de transferéncia de calor diminui e o

evaporador deverd ser limpo eventualmente.

o Pressdo Hidrostatica: a coluna de mistura liquida provoca um efeito no
evaporador denominado de carga hidrostdtica. Este efeito pode gerar um
aumento na pressdo na interface liquido-vapor. A pressiio acrescentada ao
liquido faz aumentar a temperatura de ebuligio acima do valor necessario para
produzir vapores na temperatura de saturacio correspondente a pressdo da
interface liquido-vapor. Com isso, pode ocorrer uma redugfio no gradiente de

temperatura e, consequentemente, gerando ineficiéncias no processo de troca
de calor.

Segundo Kern (1980), no evaporador que opera com circulagiio natural nio se
pode evitar uma certa perda de eficiéncia em virtude da carga hidrostatica, mas esta perda
pode ser minimizada com um bom projeto operacional. Isto facilita o controle da operagéo

pela escolha correta do didmetro e do comprimento do tubo.

Na andlise da operagdo no evaporador deve-se levar em conta a taxa de
transferéncia de calor do fluido de aquecimento para a solugdo a ser concentrada. Essa taxa

de transferéncia pode ser calculada pela seguinte expressio:

Q=UAdAT 4.1
sendo O a taxa de calor transferida do fluido quente para a solugfo fria; U o coeficiente

global de transferéncia de calor; 4 a drea de troca de troca térmica e AT a diferenca de

temperatura entre o fluido e a solucio.

O coeficiente global de transferéncia de calor, U, é um termo que normalmente se
compde de vdrias parcelas. Num evaporador, segundo Geankoplis (1993), U é composto de
umma parcela relativa ao coeficiente de condensacio do lado do vapor; de uma parcela
relativa a parede cuja resisténcia ¢ praticamente desprezivel devido a alta condutividade do
metal; de uma parcela devida & resisténcia provocada pela incrustagéo do lado do liquido: e

a parcela relativa ao filme do liquido dentro dos tubos.
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A determinacfio do coeficiente global € feita determinando-se cada uma das
parcelas através de modelos especificos e que, muitas vezes, geram resultados imprecisos.
Isto porque dependem das propriedades da solugdo, do meio aquecedor e da geometria e
tipo da superficie. As propriedades da solu¢fo, por sua vez, estdo fixadas apenas pela
especificacdo dos respectivos componentes e pelas concentragdes, pela pressdo local e
pelos detalhes do movimento do fluido. Especificagfio semelhante € necessaria para
determinar as condigbes do meio de aquecimento. As condigdes da superficie de troca

térmica incluem a limpeza, a regularidade superficial, ¢ a espessura do metal.

Efetivada as condigGes para a transferéncia de calor, a solugfio entra em ebulicio e
o solvente puro se vaporiza saindo pelo topo do evaporador. Conforme afirma Blackadder e
Nedderman (1982), uma vez que a solugfio estd em ebulicdo, ela deve estar em contato com
o vapor de solvente puro e, assim, nfio hd resisténcia a transferéncia de vapor pela interface.
Portanto, a transferéncia de calor no interior do sistema controla o processo de evaporagio
completamente. Essa transferéncia de calor é efetuada através de uma superficie que separa
o meio aquecedor, em geral vapor condensado, e a solugdo em ebuligdo no evaporador. O
lado da solugfio normalmente é construido de maneira que haja uma boa mistura no interior
da solugdo, € assim a composigfio da solugdo no interior do evaporador ¢ a mesma da
corrente de saida. Um grande espago para o vapor juntamente com alguns dispositivos sio

instalados no evaporador para evitar o arraste da solugfio pelo vapor do solvente.

A quantidade de calor transferida para evaporar uma determinada quantidade de
solvente da solugdo depende da diferenca de temperatura entre o meio aquecedor e a
temperatura de ebuli¢do da solugfo. Esta temperatura, por sua vez, depende da quantidade
de moléculas do soluto na solugfo, a qual tem a sua pressio de vapor alterada afetando,
assim, o seu ponto de ebulicdo no equilibrio. O efeito dessa alteracio € a elevagio do ponto
de ebulicdo da solugdo que pode afetar significativamente a operacdo do evaporador.
Assim, ¢ pertinente na andlise de um processo de evaporagdo correlacionar a temperatura

de ebuligfio e a concentragdo do soluto na solugfio.

No processo de evaporagio, a solugdo ¢ aguecida numa determinada pressio até
entrar em ebuligdo vaporizando-se o solvente no estado puro e, consequentemente,

concentrando a solucio. Nesse processo estabelece-se o equilibrio entre a fase liquida e a
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fase de vapor. Uma vez que as fases estio em equilibrio, as seguintes condicbes devem

ocorrer:
* atemperatura da fase de vapor, 7y, ¢ igual a temperatura da fase liquida, T7;
* apressio total na fase de vapor, Py, € igual a pressdo total na fase liquida, Py e

* o potencial quimico do solvente na fase de vapor, uy, é exatamente igual ao

potencial quimico do solvente na fase liquida, 4;.

Além das trés hip6teses propostas acima, a fase de vapor ¢ formada pelo solvente
puro e o valor da pressio do sistema € tal que o vapor de hexano que sai do evaporador
pode ser considerado um gis ideal. Baseando-se nessas hipoteses existe na literatura a
descrigdo matematica do equilibrio que se estabelece entre o vapor do solvente formado e a

solugdo liquida.

Diversos autores, tais como Castellan (1983) e Sandler (1989) apresentam
modelos que descrevem esse equilibrio que culmina na relacio entre a temperatura de
ebuligdo da solugfio, 7, e a concentraciio do solvente x,. Neste trabalho, sera utilizado o
modelo apresentado por Sandler por considera-lo mais abrangente. Esse modelo ¢é

representado pela seguinte equagfo:
A" (1 1) ¢pul. T T,
In{y),x,)=— | ——— |+ L2 12X 4 p| 2% 4.2
(”’”’)R[TTWJR 2+ = 4.2)
sendo o coeficiente de atividade do solvente hexano presente na miscela, AH,"” o calor de
vaporizagdo do solvente puro na temperatura de saturagio, Ty, ¢ na pressdo, P do sistema,
Cpr @ capacidade calorifica do hexano e R a constante universal dos gases. O valor de Tw

pode ser estimado através da equacio de Antoine, conforme Himmelblau (1982). Esta

equacio ¢ seguinte:

- 209735 224,52 (4.3)

W 158366—In P

sendo Ty expressa em °C e P expressa em mmHg.
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A equagdo (4.1) em conjunto com as equaches (4.2) e (4.3) e mais as equagdes
provenientes dos balangos de massa e energia compdem o mnicleo da modelagem

matematica do evaporador, que seré apresentada posteriormente na seciio 4.2.

4.1.2 O stripper

A outra operagdo unitdria que compde a destilagio da miscela é a operagiio de
stripping. Segundo Holland (1975), esta ¢ uma operagdo que se usa para remover gases
relativamente leves da corrente de 6leos pesados pelo contato dela com uma corrente de gas
relativamente leve como o vapor d’dgua. O contato entre a corrente de 6leo e a corrente
gasosa ¢ feito em estagios de forma contracorrente. O equipamento usado para realizar esta
operagio na planta de extragio de éleo de soja ¢ chamado de stripper ou de coluna

terminadora, conforme mencionado na se¢fio 2.2.2.3.

O stripper tipico utilizado na inddstria de obtengfio de 6leo bruto de soja pode

ser observado através da figura 4.3.

miscela :ﬂ]m—ﬁ- vapor de hexanofagua

T

vapor direto

correrde fiuide
correrte de vpor

yapar direto

I dleo bruto

Figura 4.3 esquema do stripper tipico
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O stripper utilizado na industria de obtengfio de dleo de soja é uma coluna alta,
que tem como objetivo propiciar a separagéio do 6leo de soja do hexano. Para tanto, miscela
concentrada em 6leo vinda do segundo evaporador entra no topo da coluna, numa
temperatura adequada, ¢ faz o contato em contra cotrente com o vapor d’4gua que entra

superaquecido em cada estagio da coluna.

O contato da miscela com o vapor no estagio provoca a transferéncia do hexano da
corrente liquida para a corrente de vapor. Essa transferéncia depende das condigdes de
operagdo da coluna em termos de temperatura e pressio e das condicbes de equilibrio

liquido-vapor entre os componentes dentro equipamento.

A temperatura da coluna deve ter um valor alto para contribuir na transferéncia do
hexano da fase liquida para a fase gasosa, bem como evitar a0 mdximo a condensacio do
vapor d’agua, pois a corrente que sai no fundo da coluna deve ser praticamente isenta de
agua. Entretanto, a temperatura nfio deve ser muito elevada (abaixo de 120 °C) para nfio
degradar o 6leo, razdo pela qual este equipamento opera na indéstria de obtencio de dleo de

soja sempre com pressdes abaixo da pressio atmosférica (300 a 600 mmHg).

O equilibrio a ser considerado ¢ somente em relagdo ao hexano presente na fase
liquida e na fase vapor, uma vez que se considera que o vapor niio se condensa dentro da
coluna. E como esta coluna opera sob vicuo, a relagdo de equilibrio mais apropriada,

segundo Henley (1981), é a seguinte:

Vi = 1 (P°w/P) xy (4.9)
sendo y, a fragdo molar do hexano na fase de vapor, 3 o coeficiente de atividade do
hexano, P%, a pressdo de vapor do hexano puro na temperatura do sistema, P é a pressdo

total do sistema e x;, é a fragfio molar do hexano na fase liquida.

As equagdes (4.2) e (4.4) mostram que para se avaliar o equilibrio liquido-vapor
entre 0s componentes de uma solugio com as caracteristicas da miscela, hi a necessidade
de se ter disponivel o coeficiente de atividade do componente na solugdo. O ideal seria
utilizar este pardmetro a partir de dados experimentais, entretanto, ndo ha esta
disponibilidade de informacdo na literatura para toda a faixa de operac¢do do sistema em
estudo. Assim, optou-se por sua previsdo, a partir de um modelo tedrico bastante utilizado

denominado de UNIFAC, o qual est4 descrito de forma sucinta no Anexo 1.
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A seguir sera apresentada a modelagem matematica do evaporador.

4.2 Modelo Matematico do Evaporador

Como ja foi dito, a miscela ¢ uma mistura do 6leo de soja e hexano; sendo que o

oleo € considerado o soluto nfo-volatil e o hexano o solvente volatil.

A operagdo de evaporagio, inserida no processo de obtengfo do dleo de soja, tem a
funcio de separar o 6leo bruto do hexano. Para ocorrer esta separaciio a corrente de miscela
passa por um evaporador onde recebe calor de uma corrente de fluido de aquecimento; ao
receber este calor, a solugdo entra em ebuli¢io vaporizando o hexano e se concentrando.
Entretanto, o hexano € retirado do dleo até um certo valor limite de concentragfio, a partir
do qual a temperatura de ebulicio aumenta significativamente e torna-se bastante
dispendioso continuar retirando todo hexano da miscela Além disso, uma temperatura de
opera¢do muito elevada pode alterar as caracteristicas fisicas do 6leo de soja, tornando-o
improprio para o consumo. A seguir, a figura 4.4, mostra esquema geral das correntes de

entrada e saida do evaporador.

r.evapor de hexano

vapor > miscela concentrada
de
aquecimento
o > condensado

miscela’ l :

Figura 4.4 Esquema das correntes de entrada e saida do evaporador

A figura 44 ¢ uma representagio esquemdtica de um evaporador tipico
vaporizando o hexano e concenfrando a miscela. O fluido de aquecimento entra no
evaporador onde se condensa, fornecendo seu calor latente para a miscela em ebuliciio. A
mistura no evaporador deve estar bem homogénea de forma que sua temperatura e
composi¢io sejam iguais as da mistura de saida, que se supde estejam em equilibrio com o

vapor. A pressdo de operagdo do evaporador normalmente é fixada, neste caso, num
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determinado valor abaixo da pressdo atmosférica, de maneira a se ter um determinado valor
baixo para a temperatura de ebuligio. Essa condigfo, conforme Zanetti (1981), ¢
estabelecida a fim de evitar a degradacfio térmica do 6leo bruto de soja. Uma vez que essa

degradacdo influi na qualidade do 6leo e, posteriormente, dificulta o seu refino.

A fim de analisar as condigdes de operagfo do sistema de evaporagéo utilizado no
processamento do dleo de soja, sera proposto, a seguir, um modelo matematico baseado em
balangos materiais. Além disso, deverdio constar do modelo relagdes provenientes dos
conceitos de equilibrio e de troca térmica apresentados no capitulo anterior. Cabe ressaltar
ainda que o modelo levara em conta as equagdes para a determinagfio do coeficiente de

atividade do solvente.

A seguir, serd 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 condiges diversas, porém ndo muito distantes dos
pontos normais de operagfio, permitindo sirnular o efeito dos principais pardmetros da
miscela a concentrar e das proprias condiges de operagdo. Além disso, os programas que
serdo desenvolvidos poderdo ser utilizados para determinar as condi¢bes mais favoraveis de
opera¢do dado um determinado objetivo, por exemplo, a operagio de maior separacio com
menor consumo de energia; simular condigbes anormais de operagio e diagnosticar
possiveis problemas nos evaporadores; e auxiliar em projetos mais eficientes de sistemas de

evaporagio.

E importante ressaltar que a literatura sobre modelagem de evaporacio ¢
relativamente extensa. Existe um grande niimero de textos sobre a modelagem em regime
permanente, principalmente para a sintese. Na andlise destacam-se o trabalho de Holland
(1975), de Chiapetta (1986) e de Heldman ( 1992). Nesses trabalhos, os equacionamentos
no que se refere aos balangos de massa e de energia siio semelhantes, o que os diferem € a
forma de estimar a temperatura de equilibrio na ebulicdo. Para tanto, Holland sugere a
utilizagio de dados experimentais de equilibrio apresentados na forma de graficos de
Duhring e Chiapetta utiliza equagbes empiricas o que torna as aplicagdes destes modelos
bastante limitadas; porém mais precisos; j& Heldman usa os principios que envolvem o
equilibrio termodindmico para prever essa temperatura, embora considerando que os efeitos

provenientes da interagdo entre os componentes da mistura sejam despreziveis.
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O modelo que sera desenvolvido, a seguir, leva em consideragfio os balangos de
massa € energia no evaporador, bem como os principios que envolvem o equilibrio
termodinimico para prever a temperatura de ebuligio da solugdio, considerando na
modelagem os efeitos de interacfio entre os componentes da mistura (miscela). Neste
sentido, como ja foi dito na segdo 4.1, sera introduzido no modelo o coeficiente de
atividade, o qual serd avaliado utilizando-se o método de contribuigio de grupo, o
UNIFAC.

A modelagem utilizada neste trabalho estd relacionada a evaporadores de efeito
simples operando em regime permanente. As relagbes matematicas utilizadas na proposicio
do modelo sio aquelas resultantes de balangos materiais ¢ térmicos, dos dados de
transmissdo de calor e de relagSes de equilibrio. Além disso, as seguintes hipéteses serdo

consideradas:

e as contribuicdes dos outros processos de transferéncia tém pequena
importéincia sobre a operagio no processo de evaporagio, que é completamente

controlado pelas taxas de transferéncia de calor;

* a temperatwa e a pressdo total da fase vapor sio copsideradas iguais a
temperatura ¢ & pressdo total da fase liquida. Esta consideragiio despreza o
efeito da pressio hidrostatica, pois devido a0 movimento turbulento do liquido
dentro do evaporador, nfo existe método quantitativo preciso para
determinagéo do efeito hidrostdtico nas andlises operacionais do evaporador,
conforme Holland (1975);

* o solvente denominado de hexano é composto apenas do hidrocarboneto

n-hexano;

* 0o vapor do hexano que sai do evaporador € puro, na temperatura da solugfio e

na pressdo de operagio do evaporador;

¢ as perdas de calor do sistema para as vizinhancas sd#o consideradas

inexistentes; e,

s as variacOes das energias cinética e potencial s3o despreziveis.
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A Figura 4.5 mostra as correntes e especificacdes de entrada e de saida do

evaporador.
vapores do hexano (Mv, Tv)
miscela (M g, xo, Te) _ miscela concentrada (M, xps, T5)
-
Q
vapor saturado (G, T6) liquido saturado ( Gy, T G)..

Figura 4.5 Correntes que entram e saem do evaporador e suas especificacdes

sendo:
Me : a vaziio molar da miscela que entra no evaporador (moles/h)
xor: a fragdo molar do dleo que entra no evaporador (moles de 6leo/moles de miscela)
Ty atemperatura da miscela que entra no evaporador (° C)
Gy : a vazio molar do fluido de aquecimento na entrada do evaporador (moles/h )
TG : atemperatura do fluido de aquecimento na entrada do evaporador (°C )

Ms : a vaziio molar da miscela que sai do evaporador (moles’h )
Xos : a frag8o molar do 6leo que sai do evaporador (moles de 6leo/moles de miscela)

Ts : a temperatura da miscela na saida do evaporador (°C)

Mv: a vazio molar do hexano que sai do evaporador (moles/h)

Tv : a temperatura do vapor de hexano que sai do evaporador (°C)
Gs : a vazio molar de saida do fluido de aquecimento (moles/h)

Q- o calor trocado através da superficie de transferéncia (kcal/h)
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Os balangos materiais para os fluxos de hexano e de 6leo ou para o fluxo total de
massa fornecem duas equagdes a partir das quais as vazdes relativas correspondentes as trés
correntes pelo lado da miscela podem ser calculadas com o conhecimento das
concentragbes. Por outro lado, essas equagbes podem ser utilizadas para calcular as

composicdes se as vazdes forem conhecidas.

Balanco de massa global:

Mg =Mg+M, (4.5)
Balan¢o de massa para o dleo:
Mgxor = Mgxos (4.6)
<
Xo + x5 =] 4.7)

sendo xo € xp as fragdes molares do 6leo e o hexano em qualquer ponto do sistema de

evaporagéo.

O balango de energia devera relacionar a variagdo da entalpia no lado da solucdo a
do fluido aquecedor. Essa variagio de entalpia ¢ igual ao fluxo térmico através da
superficie de transferéncia de calor. Assim, desprezando-se as perdas de calor, a equagio do

balanco de energia sera a seguinte:

MpHp+0Q=MgHg+MyHg (4.8)
sendo Hr e Hs as entalpias da miscela na entrada e na saida do evaporador e Hv a entalpia
do vapor do hexano. Elas podem ser calculadas pelas seguintes expressdes:

Hi = x0g ¢po (Te - T7) + ( 1-x08) cpp (Te-T}) (4.9)

sendo 7, a temperatura de referéncia, ¢, a capacidade calorifica do 6leo de s0ja € ¢pn e do

hexano no estado liquido.

O fluido de aquecimento ao se condensar, parte dele ou integralmente, libera o
calor necessirio para a evaporagio do hexano; este calor pode ser determinado pela

seguinte equacio:

0=Ga (4.10)




sendo A € o calor latente de vaporizagio do fluido de aquecimento ¢ (G a quantidade

condensada deste fluido.
A entalpia da solugfo pa saida do evaporador é dada por:
Hs = x05 ¢po (Ts -Tr)+ (1-x05) con(Ts - T;) (4.11)
A entalpia do vapor de hexano que sai do evaporador é dada por:

Hy =AHY + oy ( Tv-Tw) (4.12)

W . . - - .
sendo AHy" a entalpia de vaporizagio do hexano puro na pressdo do sistema.

Uma vez que, neste trabalho, esti-se supondo que as temperaturas 7s e 7v sdo

iguais, ou seja, Ts = Tv =7 as equagdes (4.11) e (4.12) ficam da seguinte forma:

Hs = x0s o (T—T7) + (1-x0s) con (T~ T}) (4.13)

Hy =AHY" + oy (T—Tw) (4.14)

sendo 7 a temperatura de ebuli¢@o da solugfio pa pressdo P do evaporador. Como foi visto,
esta temperatura  depende da concentragio da soluciio e da pressio de operagio do
evaporador; ela pode ser determinada de vérias maneiras, embora a mais exata seja a
experimental, conforme Heldman (1992). Quando os dados experimentais ndo estio
disponiveis pode-se utilizar o método estimativo baseado nos principios do equilibrio
termodindmico. Portanto, as equagdes (4.2) e (4.3) serdio incorporadas nesta modelagem

para o calculo do valor de 7.

Como ja foi abordado inicialmente, a velocidade do processo de evaporagio €
determinada integralmente pela taxa de transferéncia de calor. O tnico dado de velocidade
necessdrio envolve a dependéncia do coeficiente de transferéncia de calor das condi¢cdes do
sisterna; ja que o coeficiente & uma funcdio do modelo de evaporador, do grau de deposi¢ao
e das caracteristicas fisicas dos materiais quentes e frios envolvidos recorre-se a resultados
experimentais para determinar o coeficiente de troca térmica obtido em sistemas similares
a0 invés da sua previsdo tedrica. Assim, neste trabalho, o valor deste coeficiente sera obtido
a partir da bibliografia tomando-se como base sistemas similares. Assim, com o valor do

coeficiente de troca térmica, obtido desta forma, o fluxo de calor através dos tubos de area,

96



A, € calculado através da equacgdio (4.1). A diferenga de temperatura, AT, entre o vapor

condensado e a solugdo em ebuligfo ¢ calculada da seguinte forma:

AT =T6—T (4.15)

sendo 7 a temperatura do vapor de aquecimento e T a temperatura da solugdo.

Ap6s a apresentagio da modelagem referente a operagdo do evaporador, passa-se &
tarefa de simular as condi¢des de operagdio de um evaporador utilizando-se de dados reais

coletados na COAMO.

4.3 Simuiac¢io da evaporacio da miscela

4.3.1 Introdugio

Esta se¢lio visa apresentar um procedimento para analisar adequadamente o
desempenho da operacdo de evaporagfio da miscela. Evidentemente, nesse procedimento
ocorrerd a fixagdo de algumas varidveis do processo para a determinagiio de outras
variaveis. A meta principal que se deseja é a determinagiio do nivel de separagdo do Sleo
que se pretende obter, ou seja, o valor concentragdo do 6leo, xos, que pode ser alcancado a

partir de um conjunto de condigbes de operagiio especificado. Neste caso, especifica-se

Mg, xop, T, Ue 4 ; ¢ determina-se Ms, xos, Mv e T,

4.3.2 Desenvolvimento do algoritmo

Como Ms e xog s#o incognitas, o valor de Xps pode ser determinado a partir da
equagdo (4.2) em conjunto com as equagBes (4.7) e (4.6). Ocorre que a temperatura da
solugdo, 7, também € desconhecida, logo um processo iterativo é necessario para resolver o

problema. Este processo € proposto em oito etapas conforme apresentado a seguir:
L. inicializar a temperatura e a fragio molar da solucio;

II. calcular o coeficiente de atividade pelo UNIFAC;
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III.  calcular as concentragSes na saida através das equacdes (4.2)e (4.7);

IV.  fazer o balanco de massa para obter as vazdes pelas equagBes (4.5) e (4.6);

V. fazer o balango térmico para determinar o fluxo de calor através da

equagdo(4.8) em conjunto com as equagdes (4.9), (4.13) e (4.14);

VL. a temperatura da solugfio, 7, é calculada a partir do fluxo de calor e dos

dados de transferéncia de calor pela equagdo (4.15) ¢ (4.1); e

VIL.  caleular o consumo de vapor, G, através da equacdo (4.10)

VIII. se necessario, fazer a iteragdo.

Esta seqiiéncia de procedimentos est4 representada no algoritmo da figura 4.5.

Inicio

V

especificar: M, xpp T5, To, U Ae P

v

inicializar T e xps

|

retorne 1 ¢ xps

N

calcular 3, pelo UNIFAC

/

v

calcular xz5 e xo5

v

calcular MS: MV,HE,HS{:HV

\!

calcular Te O

v

calcular G

nao

convergéncia

Figura 4.5 Algoritmo para simular a evaporacfio da miscela

O esquema da figura 4.5 mostra as etapas

gerais para o calculo dos valores

relativos as correntes que saem do evaporador e possibilitar a analise de diversas situagbes

de operagio do evaporador. Para a realizagio dos célculos, um programa computacional em

linguagem FORTRAN foi desenvelvido conforme a estrutura apresentada a seguir:
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O programa inicia com a leitura dos dados de entrada, os quais se referem
basicamente aqueles valores considerados fixos na condigdo de funcionamento do

evaporador. Esses dados sfo:
e apressio de operacio do sistema, P em mmHg;
* avazio molar da miscela que entra no evaporador, M em molesh;

¢ afragio molar do dleo na entrada do evaporador, xor;

e atemperatura da miscela na entrada do evaporador, Tz em °C;

e atemperatura do fluido de aquecimento no evaporador, T em °C;
s aarea de troca térmica do evaporador, 4 em m* ;e

» o coeficiente global de transferéncia de calor, I/ em kcal/h.n’.°C.

Ap0s a entrada de dados o programa realiza uma série de calculos cujo objetivo € a
determinagfio do grau de separagio do hexano do 6leo de soja no evaporador. O processo
de calculo se inicia com a suposi¢do de um valor inicial para a temperatura de ebulicdo, 7, e
para a concentracdo da miscela, os quais possibilitam o cédlculo do coeficiente de atividade
do hexano, 1. A partir do coeficiente de atividade, da temperatura e da pressio de
operagdo, o programa realiza o calculo da concentra¢io molar do hexano na miscela na
saida do evaporador. Com este valor determinado, faz-se os balangos de massa e energia e
0 processo iterativo se for necessdrio. A convergéncia do valor de T no processo iterativo
apresentado no algoritmo da figura 4.5 ¢ efetuado, no programa, pela sub-rotina CONV.
Esta sub-rotina ¢ baseada no método de convergéncia algébrica de Wegstein, segundo
Franks (1972), e tem a funcfo de, quando chamada, comparar o valor de 7 inicialmente
suposto com o valor calculado no programa principal. Se a diferenca entre os dois valores
for maior do que 0,0001 considera-se que a convergéncia ndo foi alcancada e o valor de T
calculado retorna ao inicio do processo de calculos para se obter um novo valor de T e o
processo se repete até atingir a diferenca desejada entre valor anterior € 0 novo valor
calculado de T. Caso a diferenga entre os dois valores de T seja menor do que 0,0001,
considera-se que a convergéneia foi atingida e este valor de T € o verdadeiro valor para a
temperatura de saida da solugdo. Além disso, para cada par de valores composto pela

temperatura ¢ concentragfio molar da miscela determinados, o programa determina um novo
99



valor para coeficiente de atividade do hexano, o qual participa do processo de calculo da
concentragdo da miscela. Encerrado o processo iterativo, o programa principal emite os

resultados obtidos.
A saida de resultados compde-se dos seguintes dados:
¢ concentragio do dleo na saida do evaporador, xgs;
¢ temperatura da solugdo na saida do evaporador, T

* o consumo do fhuido de aquecimento, G ;e

® asvazoes do hexano e da miscela na saida do evaporador, My e Ms.

A partir do programa computacional desenvolvido, passa-se a0 levantamento de
dados reais de uma planta de obtencio de 6leo bruto de soja da regido, bem como de
pardmetros fisicos. Esses pardmetros sdo basicamente o coeficiente global de transferéncia
de calor e o calor latente dos fluidos de aquecimento, os quais dependem, de certa forma,
do sistema de fabricagdo. Os dados operacionais foram levantados da fibrica pertencente a

COAMO e os parametros fisicos da literatura conforme citado anteriormente.

4.3.3 Dados Operacionais dos Evaporadores

O sistema de evaporacio de solvente da industria de 6leo da cooperativa COAMO
tem uma configuragio geral semelhante aquela apresentada na figura 4.1. Ela opera com
dois evaporadores em série denominados respectivamente de primeiro evaporador e de
segundo evaporador, cuja caracteristica que os diferenciam € a capacidade em termos de
area de troca térmica; o primeiro tem 315 m’ de e segundo tem 95 m’. A miscela com uma
concentragdo em torno de 26% em 6leo entra no primeiro evaporador a uma temperatura de
49 °C e recebe calor dos vapores de hexano/agua provenientes do dessolventizador-
tostador, 0s quais entram no evaporador a uma temperatura de 71 °C; com isso o hexano
evapora-se indo, em seguida, para o condensador e a miscela concentrada em torno de
65%,em massa, de oleo sai a uma lemperatura em torno de 50 °C. Em seguida, essa
miscela ¢ transportada ao segundo evaporador e, antes de entrar neste, ela recebe uma carga

de calor e atinge uma temperatura de aproximadamente 59 °C. Nesse evaporador, a miscela
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recebe mais calor proveniente da condensagio do vapor d’4gua saturado a 127 °C; com isso
mais uma quantidade de hexano € evaporada e a miscela atinge uma concentragfio em torno

de 98% em massa de dleo.

Um dos pardmetros de grande importincia na analise dos evaporadores ¢é o
coeficiente global de transferéncia de calor, U. Neste trabalho, as estimativas dos valores de
U para os dois evaporadores sfio conforme os dados apresentados por Perry e Chilton
(1975). Estes autores mostram que o coeficiente global de transferéncia de calor, para
evaporadores verticais de tubos longos, aumenta com o aumento da temperatura para
fluidos considerados viscosos; além disso, a tabela 2.6 mostra que a viscosidade da miscela
diminui coni 0 aumento da temperatura e esta tendéncia de queda da viscosidade ¢ mais

acentuada nas concentragdes mais elevadas em termos de éleo.

Além da observac8o ja mencionada, Perry e Chilton apresentam valores de U em
graficos e tabelas considerando o tipo de evaporador, as faixas de temperatura de operago
¢, em alguns casos, os tipos de materiais que atuam no processo: como fluido quente e
como fluido frio. Levando em consideragfo, os dados apresentados por estes autores e as
caracteristicas do processo em estudo, tais como tipo de evaporador, as faixas de
temperatura € os materiais envolvidos estimou-se os valores do coeficiente global de
transferéncia de calor. O valor estimado de U € igual a 35 Brw/hft**F (171 keal/hm*C) para
0 primeiro evaporador que opera numa temperatura em torno de 50 °C e igual a 200
Btwhf**F (977 kcal/h.m*°C) para o segundo evaporador que opera numa temperatura em
torno de 120 °C. Observa-se que o valor de U € bastante influenciado pela temperatura de
operagio do evaporador, a qual por sua vez influencia a viscosidade, principalmente nas

faixas de concentragdes mais elevadas, em termos de 6leo, como mostra a tabela 2.6.

Além do coeficiente global de transferéncia de calor, o calor latente dos fluidos
quentes ou dos seus componentes devem ser estimados para serem utilizados no célculo do
consumo desses fluidos. Para o primeiro evaporador, deve-se considerar o calor latente
liberado como formado de duas parcelas: uma pela condensagdo de parte do hexano e a
outra formada pela condensacdo de parte do vapor d’agua. O valor do calor latente do
hexano nas condigdes que ele sai do DT pode ser considerado como 80 kcal’kg ¢ o calor
latente da dgua como 540 kcal/kg; ponderando estes valores em relacdio s quantidades de

cada um dos componentes, chega-se a um valor estimado para o calor latente da mistura
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condensada na ordem de 124 kcal’kg. Para o segundo evaporador, o fluido utilizado ¢ vapor

d’4gua saturado & temperatura de 127 °C, assim o calor latente & de 521 keal/kg.

A tabela 4.1 apresenta um resumo dos dados operacionais obtidos da indistria de
obtengfio de 6leo de soja da COAMO. Esses dados foram coletados através de visitas a
unidade industrial, bem como através de consultas aos boletins de producdo num

determinado periodo.

Esses dados da tabela 4.1 serfo aplicados ao modelo e, também, serfio utilizados

na comparag¢fo dos resultados obtidos nas simulagdes.

Tabela 4.1 Dados Operacionais da COAMO

Dados operacionais

discriminagio simbolo | 1° evaporador | 2° evaporador
vazdo massica da miscela na entrada mg 28240 kg/h | 11290 kg/h
vazdo massica da miscela na saida ms 11290 kg/h 7490 kg/h
vazdo massica do hexano na saida my 16950,0 3800,0
fracio mdssica do 6leo na entrada Xoe 26% 65%
fracio massica do 6leo na saida Xos 65% 98%
temperatura da miscela na entrada Ts 49 °C 59°C
temperatura da miscela na saida T 50°C 119.8°C
temperatura do fluido de aquecimento Ts 71°C 127 °C
pressio de operagio P 300 mmHg 300 mmHg
area de troca térmica A 315 m? 95 m*
vazdo vapor do DT na entrada do evaporador Ge 12083 kg/h -

Os dados de vaziio e de concentragfio presentes na tabela 4.1 estdo eXpressos em
unidades de massa, ou seja, da mesma forma como eles sio avaliados na industria da
COAMO. No entanto, eles necessitam ser transformados em unidades molares para se
tornarem coerentes com as unidades de massa que foram definidas, anteriormente, na

modelagem. Para tanto, utiliza-se o peso molecular do solvente como sendo do hexano
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puro, que ¢ igual a 86,17 g/mol e o peso molecular do 6leo como sendo a média dos pesos

moleculares dos 4cidos graxos componentes do oleo, ou seja, 265,2 g/mol.

4.3.4 Resultados e Discussoes

Os resultados obtidos pelas simula¢des sdo apresentados de duas maneiras. A
primeira delas apresenta como mais relevante a comparagio entre os valores das
concentragbes ¢ das temperaturas obtidos através do modelo e aqueles coletados na
indGstria da cooperativa COAMO. A segunda maneira, por sua vez, apresenta os resultados
sobre 0 comportamento de determinadas varidveis proveniente de alteracdes impostas nas

condigbes de operacgfio do processo em estudo.

4.3.4.1 Comparagiio entre os Resultados do Modelo ¢ os Operacionais

A tabela 4.2 apresenta os resultados obtidos da concentragfio, em massa, do 6leo
na miscela que sai dos evaporadores, da temperatura das correntes na saida dos
evaporadores, bem como os consumos do fluido de aquecimento nos dois evaporadores.
Além disso, os valores das vazdes da miscela ¢ do vapor de hexano que saem dos

evaporadores.

Tabela 4.2 Resultados obtidos através do modelo proposto

variaveis simbolo | 1° evaporador | desvio | 2° evaporador | desvio
frac3o massica do oleo na saida | Xpg 64,1% 1,4% 98,8% 0,8%
temperatura da miscela na saida T 50,1°C 0,2% 119.4°C 0,3%
vazdo da miscela na saida ms 11459,4ke/h| 1,5% | 7424,6 kg/h | 0,9%
vazdo do hexano na saida my | 16780,6kg/h| 1,0% | 3865,4kg/h | 1,7%
consumo de vapor G | 10428,8kg/h| - 13573 kg/h -

Os resultados mostrados na tabela 4.2 foram obtidos através do modelo
desenvolvido ap6s a inser¢io dos dados de entrada conforme especificado no algoritmo da

figura 4.5. A comparago destes resultados com os dados da tabela 4.1 permite observar
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alguns aspectos importantes. O primeiro aspecto € que os resultados das concentragdes da
miscela em o6leo obtidos pelo modelo sdo proximos daqueles coletados na industria, sendo
que a concentragdo em massa do leo na miscela foi 1,4% menor no primeiro evaporador ¢
0,8% maior no segundo evaporador. O segundo aspecto se refere ao fato que a recuperacio
do hexano foi 1,0% menor no primeiro evaporador e de 1,7% superior no segundo
evaporador. O terceiro aspecto diz respeito ao fato de que a temperatura do ponto de
ebulico da miscela calculada a partir do modelo apresenta um valor de apenas 0,2%
superior ao real no primeiro evaporador e, no segundo evaporador, o valor da temperatura
simulada foi de apenas 0,3% inferior ao valor real; portanto, a qualidade do dleo sera
mantida. Finalmente, os dados simulados mostram que o primeiro evaporador conseguiu
condensar 10428,8 kg/h dos vapores provenientes do DT e a parte ndo condensada de
1654,2 kg/h foi enviada para os condensadores; no segundo evaporador, a quantidade de
vapor d’agua saturado consumido foi de 34 kg/tonelada de soja processada, valor coerente
com os dados industriais como ser4 visto posteriormente.

Como pode-se observar, as comparagdes entre os dados apresentados nas tabelas
4.1 e 4.2 mostram que, apesar de pequenas, diferencas ocorreram entre as concentracdes, as
quantidades de hexano recuperadas e as temperaturas de ebuligio. Essas diferencas podem

ter ocorrido pelos seguintes motivos:

» dificuldades encontradas na estimativa de pardmetros;

* adesconsideragdo no modelo das perdas de calor do equipamento para o meio

ambiente;

* a desconsideracio no modelo da carga hidrostatica exercida pela solugdo no

evaporador; e
* o calor de solugio.

A seguir, apresentar-se-do simulagdes, nas quais um determinado ndmero de
variaveis do processo, em estudo, permanece constante e outras sio alteradas de forma
sistematica a fim de verificar o efeito destas alteragdes no processo de evaporacio, bem

como a consisténcia do modelo uatilizado.
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4.3.4.2 Influéncia da Temperatura do Vapor de Aquecimento na

Concentracio de Saida do Evaporador

O objetivo desta segdo & verificar os efeitos da temperatura do vapor de
aquecimento na concentragdo de saida do evaporador. Para tanto, incrementos sucessivos
foram aplicados na temperatura do vapor saturado que aquece a uma quantidade fixa de
miscela no evaporador. Com isto, foi possivel verificar 0 comportamento da concentragio,
em massa, de 6leo na miscela com a temperatura do fluido. Os resultados obtidos estdio na

figura 4.6.

2° Evaporador

o

o
T
1

o
o
T
3

e
N
T
1

bt

o
T
I

1* Evaporadior

Congentragée do Giso {em Massa)

&
&
T
L

G4 -3

i ! Il % L A

60 80 100 120 140 160
Temperatura (°C)

Figura 4.6 Influéncia da temperatura do vapor de aquecimento na concentracdo de saida

A figura 4.6 mostra a relacdo entre a concentraciio do 6leo na saida do evaporador
€ a temperatura do fluido de aquecimento. O grafico mostra que a concentracio aumenta
com a temperatura, porém a variagdo finita dessa concentragio diminui e pode ser
observado que € atingido um valor assintotico 4 medida que a solugdo vai ficando cada vez
mais concentrada. Esta caracteristica da curva demonstra que existe um certo valor da
concentracio a partir do qual néio se recomenda aumentar o valor da temperatura a fim de

aumentar o valor da concentragdo. Ou seja, o cardter assintético da curva, como ja observou
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Chiappeta ef al. (1986), indica a existéncia de um ponto 6timo no que se refere ao consumo

de vapor de aquecimento e, por conseguinte, ao consumo de energia.

4.3.4.3 Influéncia da Vazio de Alimentacio na Concentracio de Saida do
Evaporador

Este caso visa observar a relagdo entre a vazio de alimentacio da miscela ao
evaporador sobre a concentragéo de saida do evaporador numa dada temperatura do fluido
de aquecimento. Para tanto, aumentos sistematicos foram provocados na vazio de
alimentagio da miscela que entra no evaporador, para uma temperatura especificada do
fluido de aquecimento, afim de verificar o comportamento correspondente da concentracio
de dleo na miscela na saida do segundo evaporador. Os resultados obtidos com o modelo

estdo conforme a figura 4.7.
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na concentracdo de saida do segundo evaporador
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Como ja era de se esperar, observa-se através dos dados plotados na figura 4.7
uma diminui¢do nos valores da concentragio de 6leo a medida que se aumenta a vazio de
alimentacfio no evaporador; além disso, o grafico também mostra os efeitos opostos das
alteracbes efetuadas na vazéio de alimenta¢io e na temperatura do fluido de aquecimento
sobre a concentragdo da miscela na saida do segundo evaporador. Assim, o controle dessas
duas varidveis € fundamental para que se tenha uma boa recuperacio de solvente com

economia de energia nos evaporadores.

4.3.4.4 Influéncia da Temperatura da Alimentacio nos Resultados

Operacionais dos Evaporadores

Este caso tem como objetivo verificar como se comporta as varidveis de saida dos
evaporadores quando se¢ implementa uma variagio apenas na temperatura da alimentacio

de miscela. A tabela 4.3 mostra os resultados obtidos com o modelo.

Tabela 4.3 Influéncia da temperatura de alimentago na operagéio dos evaporadores

dados obtidos no primeiro evaporador

T: (°C) 40 45 50 55 60 65 70
xos(emmassa) | 0,614 | 0,629 | 0,644 | 0,658 | 0.672 | 0,685 | 0,698
T(°C) 48.84 | 49,50 | 50,19 | 50,90 | 51,68 | 52,37 | 53,13
G (kg/h) 11035,6 | 10702,5 | 103594 | 10007,0 | 96459 | 9276,4 | 8899.3
dados obtidos no segundo evaporador

Te (°C) 45 50 55 60 65 70 75
xos (emmassa) | 0,988 | 0988 | 0,988 | 0,988 | 0,989 | 0,989 | 0,989
T (°C) 118,32 | 118,60 | 118,88 | 119,16 | 119,72 | 120,00 | 120,28
G (kg/h) 1546,5 | 1496,7 | 1446,9 | 1397.1 | 1297,6 | 1247,81198,0

Como observa-se pela tabela 4.3, o efeito do aumento de T na alimentagdo se
mostra mais significativo na redugdo do consumo de vapores do que na recuperacdio do
solvente. No primeiro evaporador, para uma variagdo positiva de 30 °C, obteve-se apenas

13,7% de aumento na concentracio da miscela em termos de 6leo. No entanto, 0s vapores
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do DT reduziram a sua condensagfio em 24,0%. Esta redugfio pode nfio ser benéfica, pois
pode sobrecarregar os condensadores da unidade; a temperatura de saida sofreu uma
pequena variagdo, em torno de 4 °C, a qual nfo altera a qualidade do 6leo. No segundo
evaporador, 0 aumento da temperatura de alimentagdo em 30 °C praticamente pdo alterou o
nivel concentragdo da miscela em termos de dleo; a temperatura de saida aumentou por
volta de 2 °C, portanto ndio influencia na qualidade do 6leo; no entanto, houve uma
economia em torno de 30% no consumo de vapor d’agua nesse evaporador, ou seja, para
cada grau de aumento na temperatura de alimentacio ocorreu uma economia de 1% no

consumo de vapor.

4.3.4.5 Influéncia da Concentracio da Alimentacio nos Resultados
Operacionais dos Evaporadores

Esta segfo tem como objetivo verificar como se comporta o teor de recuperacio
do hexano, a temperatura da miscela ¢ o consumo de vapor quando ocorrem apenas
variagGes na concentragdo da miscela que alimenta o evaporador. Os dados foram aplicados

ao modelo proposto e os resultados obtidos estdo conforme a tabela 4.4.

Tabela 4.4 Influéncia da concentragdo de alimentagio na operagio do evaporador

primeiro evaporador

xor (em massa) 0,20 0,22 0,24 0,26 0,28 0,30
Xog (€m massa) 0,596 0,612 0,627 | 0,641 0,654 0,667
T(°C) 48,06 48,74 49.40 50,05 50,70 51,28
G (kg/h) 11420,8 | 11084,0 | 10753,7 | 10428.8| 10108.9 | 9817.8
segundo evaporador
xoe (em massa) 0,54 0,58 0,62 0,66 0,70 0,75
Xos (em massa) 0,988 0,988 0,988 0,988 0,989 0,989
7(°C) 118,22 118,63 119,66 | 119,49 | 119,42 | 12045
G (kg/h) 1564,6 1491,2 1414,7 | 1338,2 1 1261,7 | 1166,1




Os resultados apresentados na tabela 4.4 mostram os efeitos das variacdes da
concentracdo da alimentagdo de miscela nas saidas dos evaporadores. Em ambos
evaporadores, o efeito mais significativo foi em relagdo & condensagio dos vapores do DT
no primeiro evaporador e o consumo de vapor d’4gua saturado no segundo evaporador;
uma variagdo na concentragio de alimentagfio de 50% no primeiro evaporador promove
uma redugfo na condensagdo dos vapores do DT de apenas 17,3% e uma variacio em torno
de 40% na concentragio da alimentagfio no segundo evaporador promove uma economia de
vapor da ordem de 28%. O efeito sobre a concentragdio de 6leo na saida do evaporador e,
portanto, na recuperagdio de hexano foi em torno de 11% no primeiro evaporador e
praticamente insignificante no segundo evaporador. Nos dois casos houve uma ligeira

elevagéio das temperaturas da miscela, cujos valores nfio comprometem a qualidade do dleo.

4.3.4.6 Influéncia da Pressio de Operacio nos Resultados Operacionais

dos Evaporadores

Esta seglio tem como objetivo verificar o efeito da pressdo de operagiio dos
evaporadores nos seus resultados operacionais. Para tal, pequenas alteragdes sfo efetuadas
na pressdo de operagdo (vacuo) dos evaporadores a fim de verificar as mudangas que
podem ocorrer na concentragdo da miscela em termos de 6leo, na temperatura da solugo e

no consumo de vapor. A tabela 4.5 mostra os resultados com o modelo proposto.

Tabela 4.5 Influéncia da presséo de operagfio (vacuo) na operagdo dos evaporadores

primeiro evaporador

P {mmHg) 200 225 250 275 325 350 375 400
Xog (em massa) 0,784 0,763 0,714 0,680 0,606 | 0,572 | 0,539 ; 0,510
T{°C) 48,08 48,30 48,93 49,45 50,67 | 51,38 | 52,15 | 52,93
G (kg/h) 11411 11304 10990 | 10731 10123 | 9768 | 9383 8998
segundo evaporador
P (mmHg) 200 | 225 | 250 | 275 | 325 | 350 | 375 | 400
Xos (em massa) 0,994 0,993 0,991 0,990 0,987 | 0,985 | 0,984 | 0,982
T (°C) 1193 1194 1194 1194 1194 | 1194 | 1194 | 1194
G (kg/h) 1364 1363 1360 1359 1356 1354 | 1352 1350
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A tabela 4.5 mostra uma varia¢do de 200 mmHg na pressdo dos evaporadores.
Estas alteragbes significativas na pressdo de operagio (vécuo) provocam mudancas
significativas nas varidveis analisadas apenas no primeiro evaporador onde a concentraco
do hexano ainda é elevada. No segundo evaporador onde o teor de hexano é baixo, as
alteragdes na pressdio provocam mudangas praticamente insignificantes na concentracio,

em massa, de 6leo da miscela, na temperatura da solugfio e no consumo de vapor.

4.3.4.7 Comparacio entre os Resultados Obtidos Considerando a Miscela

como Solucio Real e Ideal

Esta se¢fo tem como objetivo mostrar a comparagio entre os resultados obtidos na
saida dos evaporadores quando se considera a solugfio da miscela, a ser concentrada em
6leo, como uma solugdo real e como uma solugdo ideal. Os resultados obtidos no dois

casos, através do modelo, estio conforme a tabela 4.6.

Tabela 4.6 Comparacdo entre os resultados de saida da miscela como solugdo real e ideal

Resultados obtidos
Evaporadores 1° evaporador 2° evaporador
simulado | simulado simulado | simulado
variaveis de saida real ideal | desvio | real ideal | desvio
fragdo massica de 6leo (%) 64,1 55,6 | 13,3% | 988 98,7 0,1%
temperatura da miscela (°C) | 50,1 51.8 1.4% 119.4 1194 | 0,0%
vazio da miscela (kg/h) 11459 | 13215 1 15,3% | 7424 7446 | 0.3%
vazdo do hexano (kg/h) 16781 | 15025 | 10.5% | 3865 3843 | 0,6%
consumo de vapor (kg/h) 10429 9573 8.2% 1357 1353 0,3%

A comparag#o entre os resultados simulados, para a solugéio real e ideal, da tabela
4.6 possibilita verificar uma significativa alteragdio nos valores das variaveis de saida no
primeiro evaporador, principalmente, no que se refere i concentracio de saida da miscela, &
vazdo de miscela, a vazio de hexano e consumo de vapor. Isto pode ser observado através
dos desvios apresentados com excecdio da temperatura de saida que apresenta resultados

muito proximos. JA uma andlise comparativa nos resultados obtidos para o segundo
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evaporador mostra que praticamente nfio se observa diferenca nos resultados quando se
considera uma soluc¢dio real e uma solugéo ideal. Especificamente, pode-se observar, nesta
analise, que a diferenca nos valores da concentragiio da miscela, em 6leo, foi bem superior
no primeiro evaporador relativamente ac segundo evaporador. Essa diferenca estd coerente
uma vez que a tendéncia de evaporagio ¢ mais acentuada, em situacSes onde as

concentragdes do hexano na solugfio sdo mais elevadas.

Além dos dados apresentados na tabela 4.6, foi construida, através de dados
simulados, uma curva que mostra o desvio da idealidade do hexano na solugio formada
com o Oleo de soja. A figura 4.8 mostra a curva na diagonal representando a condi¢fo
considerada ideal de equilibrio e a outra representa a condigio real de equilibrio, entre o
hexano e o oleo de soja. Esta configuracio é fundamental na escolha da operacdo de
stripping que deverd separar o restante do hexano presente no 6leo, conforme apresentado
no trabalho de Cusack (1998).

Atividade do N-Hexano
o =] =) g =} L= < o
N [+ La (4] [+:] e [+1] &
1 T T H ¥ T H 13
1 L 3 3 I L 1 L

o
-t
T

i

i ] i

G 1 I 1 1 k3 i
0 0.1 02 0.3 04 0.5 056 07 0.8 09 1
Concentragio Molar do N-Hexano

Figura 4.8- Desvio da idealidade da solugfio de éleo de soja /hexano
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4.4 Conclusoes sobre a Evaporaciio da Miscela

O objetivo desta parte do capitulo foi apresentar um modelo capaz de analisar as
condi¢Bes de operagéio dos evaporadores na tarefa de separar o 6leo de soja do hexano. As
melhores condigdes se referem, principalmente, i econoria de energia ¢ a melhoria na

recuperacdo de hexano.

Assim, desenvolveu-se um modelo matematico baseado em balango material,
balango de energia e equilibrio termodinimico. A partir desse modelo matematico
proposto, um programa computacional foi desenvolvido, em linguagem FORTRAN, afim

de que facilitasse a simulagfio de varias situacdes requeridas pela andlise do processo.

Com o esbogo tedrico do sistema de andlise pronto, passou-se 3 sua aplicacio
pratica com dados industriais visando obter a confirmagdo da sua viabilidade como
ferramenta para a otimizagio operacional dos evaporadores, assim como permitir melhor

visualiza¢@o de suas limitacdes.

Os resultados obtidos na aplicagiio foram analisados, e mostraram que o modelo
proposto ¢ bastante coerente e pode ser perfeitamente utilizado como ferramenta no
processo de analise e otimizagio da operagdo de evaporagfio do hexano presente na miscela.
Essa constatagio pode ser confirmada uma vez que o nivel de recuperagéo de 6leo previsto
pelo modelo se equipara aquele obtido na prética industrial; além disso, outros resultados
obtidos por simulagdes, nas quais determinadas varidveis foram mantidas constantes e
outras foram alteradas, se mostraram bastante coerentes com a realidade. No entanto,
alguns pequenos desvios foram observados em relagio, principalmente, 4 concentragfio de
saida da miscela prevista pelo modelo e a concentragdo real; isto pode ser devido a fatores

ndo previsto no modelo como o calor de solugdio e as perdas de calor para o meio ambiente.

Finalmente, pode-se destacar que o objetivo desta secdo foi alcangado pois o
modelo mostrou, através das simulagdes, que é possivel encontrar o ponto onde se deve
operar os evaporadores, para se ter uma recuperagio méxima de hexano com ¢ consumo
minimo de energia. Além disso, os seguintes aspectos puderam ser confirmados através dos

resultados obtidos:

* amiscela ndo pode ser considerada como solugdio ideal e, sim real, nas suas

relagdes de equilibrio; e
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s através da figura 4.8 foi possivel detectar o acerto dos projetistas na escolha da
operagdo de stripping para prosseguir a separacio da pequena parte de hexano

que ainda restou apds a evaporagio.

O modelo para a separacdo do hexano do dleo de soja através do stripper serd

apresentada a seguir.

4.5 Modelo Matematico do Stripper

Esta secfio tem como objetivo propor um modelo matemdtico que possibilite
simular a operagdo de stripping visando estabelecer as condigdes de operacio otimas ou

mais favordveis em termos da recuperago do solvente e da economia de energia.

Como j4 foi mencionado na se¢lio anterior, ndo € vidvel separar todo hexano do
Oleo de soja no processo de vaporizago. Com isso, a mistura de 6leo de sojarhexano sai
dos evaporadores com uma pequena quantidade de hexano que necessita ser separada afim
de recuperar ao maximo este solvente e obter um 6leo bruto de boa qualidade. A operagdo
tipica para realizar esta tarefa ¢ o stripping. Nesta operagéio ocorre o contato permanente e
direto entre a miscela concentrada € o vapor d’4dgua que, sob determinadas condigdes,
propicia a transferéncia do hexano para o vapor. A figura 4.9 mostra o esquema do stripper

que se pretende modelar com as correntes de entrada e de saida.

miscela

mistura de <—
concentrada

vapor/hexano

vapor d’agug.

estagio 1
estagio 2
estagio j-1
estagio ]
estagio j+1
estagio N-/
estagio N

pf PR Y

vapor d’agu

oleo bruto

Figura 4.9 Esquema geral do stripper na separacio 6leo de soja/hexano
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A figura 4.9 mostra o stripper como uma coluna dividida em estagios onde o
vapor entra em contato direto com a miscela concentrada, arrastando, assim, o hexano
formando-se uma corrente de gases que sai no topo ¢ vai diretamente para um condensador;
no fundo da coluna sai a corrente de 6leo bruto praticamente livre do solvente que é
bombeada para o secador de 6leo. O vapor direto ¢ injetado de maneira uniforme na parte
inferior, normalmente em cada estagio, fluindo desta forma em contracorrente com a
miscela. Este tipo de arranjo operacional possibilita que a miscela sempre encontre vapor
fresco no seu trajeto, contribuindo para que o éleo bruto saia no fundo da coluna apenas

com tracos de hexano.

Os modelos matemdticos que representam o stripper sio baseados em balancos de

massa e de energia, equagdes de equilibrio e relacdes empiricas.

Existem na literatura, varios algoritmos para a soluciio do sistema de equagdes
resultante da modelagem prato a prato de processos de separagio. Neste trabalho, pretende-
-se utilizar o algorftmo do método SR (Sum-Rates) de Burningham-Otto, segundo Henley e
Seader (1981). A escolha se justifica uma vez que ele ¢ um método de solugfio rigoroso e se
adequa muito bem ao sistema, pois existe uma diferenca significativa de volatilidade entre

0s componentes do sistema proposto.

O equipamento a ser modelado se refere a um extrator tipo stripper que ¢é dividido
em estagios € que opera continuamente com as correntes de liquido e vapor fluindo, no seu

interior, de forma contracorrente. As seguintes hipoteses sfo assumidas:
* contato entre a fase liquida e a fase de vapor dentro da coluna & perfeito;
¢ o vapor que sai de cada prato estd em equilibrio com o liquido de saida;
* o vapor d’dgua ¢é considerado o inerte no processo;
¢ 0 vapor d’4gua usado dentro da coluna nfio se condensa; e
¢ ndo existem perdas de calor para o meio ambiente.

A modelagem matematica que sera utilizada na andlise desse extrator é baseada na
modelagem geral teérica para separagdes, em estigio de equilibrio, j& apresentada na

literatura por varios autores Holland (1975), Henley e Seader (1981). Evidentemente que
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no decorrer do desenvolvimento do modelo matematico especifico para o caso em estudo

serio necessarias algumas adaptacGes e elas serfio feitas.

A fim de facilitar a explicitagio das equagdes dos balancos de massa e de energia,
e das condigbes de equilibrio de fases, uma representacio esquemdtica de um estagio de
equilibrio j para o separador liquido-vapor utilizado na separagdio hexano/dleo de soja ¢

mostrada na figura 4.10.

=
.
LE

H
7 T
. . P P
alimentacio -
F', Zh HF‘, ﬂ,PF PO
7 / estagio | vapor d’agua direto
G, H°, 1°, PS
Vit *y
H'i J
T 5
Pr £y
Vi L;

Figura 4.10 Esquema do estagio de equilibrio j

Como se observa pela Figura 4.10, entrando no estigio j tem-se quatro correntes
especificadas de corrente F}, de corrente ), de corrente V. e de corrente G;. A corrente F;
¢ a vazio molar de alimentagdo da mistura com fracio molar z,; do hexano, com
temperatura 7%, com pressdo PFJr ¢ a correspondente entalpia molar H‘i, a pressdo de
alimentago € assumida ser maior ou igual 4 pressdo do estagio 7. A corrente L ¢ a vazio
molar do liquido que sai do estagio situado acima do estagio j com fragio molar xy;; do
n-hexano, com temperatura 7y, com pressdo P, e a correspondente entalpia molar H;.
Assumido-se que a pressdo Py; € menor ou igual 4 pressdo do estagio j. A corrente Visi € a
vazdo molar dos gases que saem do estagio situado imediatamente abaixo do estagio jcom
fragfo molar ys ;+1, com temperatura 7, com pressiio Py € com a correspondente entalpia
Hj11. A corrente G; € a vazo do vapor d’agua injetado direto no estagio, com temperatura
T° ¢ com pressio P°. Saindo do estagio j tém-se duas correntes especificadas como
corrente L; e como corrente V. A corrente L, € a vazio molar de liquido com composigiio

Xnj, com temperatura T, com pressdo P; € com a correspondente entalpia molar H; a
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corrente V; € a vazdo molar do gas com fragdo molar y,; de hexano, com temperatura 7,

com entalpia molar /'; e pressio P; a qual estd em equilibrio com a pressio do liquido.

As equagdes que relacionam todas as varidveis associadas com o estagio tedrico j
sdo explicitadas a seguir. Estas equagdes representam o balango de massa, balanco de

energia ¢ relagdes de equilibrio.
Equagfio do balango de massa para o hexano por estagio:

Lyt Xnjos + Vier Ynjer + Fyzng - LiXny— V; yiy =0 (4.16)
Equacdo do balango de energia por estagio:
Lt By + Vieg By + B HY + G G - L HY ~ W, HY =0 (4.17)
Equacdo de equilibrio para o hexano por estagio:

ykJﬁK;,J- x;,J- (418)

sendo Kj; a constante de equilibrio.

O somatorio das fragdes molares dos componentes em cada estdgio

2 Vi =1 (4.19)
i=[
ol
dox ;=1 (4.20)
=1

sendo ¢ o niimero de componentes da mistura.

A equacfo do balango material total pode ser usada no lugar das equacdes (4.19) e

(4.20). Ela pode ser resultante da combinacdo destas duas equacgdes e a ZC z;; =1 coma
i:j

equacdo (4.16), somando-se para todos ¢ componentes a partir do estagio 1 até o estagio j.

Assim,

S
Li=Vii+ Y F,+G, -V, (4.21)

m=]

A figura 4.11 esquematiza um modelo fisico de N estdgios de configuragdo

semelhante ao stripper, a fim de aplicar das equagdes de balanco de massa, de energia e de
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equilibrio para obter uma solugfo para o problema da separagdo do hexano do éleo de soja,

conforme o algoritmo de Burningham-Otto.

[%
A
Fy
estagio 1 G
/
7, ¥ Ly
estagio 2 Gs
[z | Ly
£ Vi Ly
estagio j G;
- Vi i
Fi Mo Lna
estagio N-1 Gt
Fu N Ly
estagio N G
V
Ly

Figura 4.11 Esquema de um extrator contracorrente de N estagios

Uma coluna de N estigios, contracorrente, como mostrado na figura 4.11 ¢é
representada matematicamente por N(2c¢ + 3) equacdes, as quais relacionam N3¢ + 9)
varidveis. Se N e todos F, zy;, T°;, P", P, G, T° PY% sdo especificados, o modelo ¢
representado por M2c + 1) equagdes algébricas simultdneas com M2¢ + 1) incognitas, as
quais s30 t0dos xx;, ys, Ly, V; e T; onde as equagdes do balango de massa , de energia e as
equacoes de equilibrio sfo equagdes ndo lineares. Evidentemente, outras variaveis podem
ser especificadas substituindo as incognitas mencionadas acima. Independentemente das
variaveis especificadas, forma-se um conjunto de equagdes nio lineares que deve ser

resolvido mediante técnicas de carater iterativo.

Existe na literatura uma grande variedade de procedimentos constituidos de
métodos diferentes que podem ser empregados na solugdo de balangos de massa por

componente, relagdes de equilibrio ¢ balangos de energia que ocorre na analise do
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comportamento operacional dos extratores tipo stripper. Em geral, estes procedimentos
fazem uso do particionamento de equagdes em conjunto com a equagio de fteracdo e/ou
técnicas de linearizagio de Newton-Raphson. Entretanto, a escolha do método a ser
aplicado depende muito da diferenca de volatilidade entre os componentes quimicos
presentes na mistura a ser separada. Entdo, uma vez que a volatilidade entre os
componentes da mistura em estudo ¢ grande, opta-se pela utilizagio do método SR (Sum-

Rates) para a analise do stripper, em estudo.

Este método foi proposto inicialmente por Sujata (1975). Como ja foi mencionado
anteriormente, ele € composto de procedimentos para resolver as equacgdes de balango de
massa, de energia e relagdes de equilibrio em strippers onde exista uma diferenca
significativa entre as volatilidades dos componentes presentes na mistura. Posteriormente,
este método foi melhorado por Burningham e Otto, segundo Henley e Seader (1981)
mediante a introdu¢o no método do algoritmo da matriz tridiagonal empregado na solugfio

das equagdes do balanco de massa.

A matriz tridiagonal resulta da forma modificada das equagdes (4.16) e (4.17)
quando estas sdo transformadas em outras equagdes utilizando-se de 7; e V; como varidveis
de iteragdo. As equagbes modificadas sfo lineares em relagio as fragdes molares das
correntes liquidas. Este conjunto de equagdes, para cada componente, pode ser resolvido
por diversos técnicas, sendo o algoritmo de Thomas o mais empregado, segundo Henley e
Seader (1981).

A obtengdo das equagdes modificadas resulta da substituigio da equacio (4.17) na
equagdo (4.16) com o objetivo de eliminar y, assim como substituindo a equaggo (4.21) na
equagdo (4.16) para eliminar L. O resultado destas substituicdes é o conjunto de equacdes

para o hexano e para cada estagio como esté escrito a seguir.

Aixpj1+ Bixp+ Cixpjer= Dy (4.22)
sendo:
J-d
A; =V, + > (Fp,+G, )=V, com 2<j<N (4.23)
m={
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;
sz—VJ.H+Z(FM+Gm)—V1+KkJ.Vj} com I<j<N (4.24)

m=]

C;=KpjiVjs com ISj<N-1 (4.25)

Dj=-F;z,; com I<j<N (4.26)
com xjp = 0 € P+ = 0 como indicado em figura 4.11. O valor de Ky, para sistemas que
operam a baixa pressdo, pode ser estimado pela seguinte equagio:
Poh, 7

F;

sendo j;j o coeficiente de atividade do hexano na solugdo liquida no estagio j e P%; a

Knj=1n; (4.27)

pressdo de vapor do hexano puro no estdgio j. O valor desta pressdo de vapor pode ser

estimado através da equagfo (4.3).

Se as equagdes do balango de massa forem agrupadas por componente, elas podem
ser particionadas e colocadas como uma série de C, matrizes tridiagonais onde a variavel
de saida para cada matriz equagio € xy,; em todos os N estdgios do stripper. Esta matriz é

representada da seguinte forma:

B, C, 0 0 0 : : : : 0 Xp,1 D,
Az Bz C2 0 g - - N J 0 Xp2 DZ
0 A_; B_; C3 g : - : J N 0 xh,3 D3
= . |4.28)
0 D0 Ay, By, Cy_p O an-z2| |Dn-2
0 2000 An-; Byop Cwyogp |\ *an-i| | Dy
_0 N ; 00 0 AN BN 11 Xh,N i DN |

As constantes B; e ( para cada componente depende somente das varidveis de
iteragdo T e V" uma vez que se considera que o valor da constante de equilibrio, X, nfio varie

significativamente com a composic¢io ao longo da coluna.
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A resolugdo da matriz tridiagonal gera os valores das composicdes do componente
i em cada estigio j, ou seja, os valores de xy; Porém, os valores obtidos nfo sdo
normalizados nesta etapa, mas utilizados diretamente para gerar novos valores de L; através

da aplicacdo da seguinte equagio

_ c
LYV =1 Yy, (4.29)

=]
sendo que a equacio (4.29) recebe a denominagiio de equagiio sum-rates e k é o nimero de

iteragOes realizadas.

Os valores de Z,® sdo obtidos a partir dos valores de V% caleulados através da
equacdo (4.21). Os correspondentes valores de I/}‘kﬂ) sdo obtidos do balango material
global, o qual é derivado do somatério da equagdo (4.16) sobre os ¢ componentes,
combinando o resultado com as equagdes (4.18) ¢ (4.19) e somando aquele resultado sobre

todos estdgios j até NV para se obter a seguinte equagio:

N
Vi=Li—Ly+ Y (F,+G,)

m=j

(4.30)

Os valores de x;; necessitam ser normalizados uma vez que eles deverio ser

utilizados posteriormente durante a iteragfo. Isto ¢ feito através da seguinte equagio:

xh,j
¢ (4.31)

th,f'
i={

Os correspondentes valores de yy; sdo calculados através da equacio (4.18)

{xp, 7 Inormalizady =

Neste ponto encerra-se o célculo das composices de saida de cada estagio para o
hexano tanto na fase liquida como na fase de Vapor, Xy € yy;j na iteragdo k, passando-se,

entéo, para o cdlculo do novos valores das temperaturas dos estagios, T;.

Os valores de 7} sdo obtidos pela solugfio simultinea do copjunto de equagBes do
balango de energia para os N estdgios. As temperaturas estdo embutidas nas
correspondentes entalpias especificas das correspondentes correntes de Hquido e vapor. Em
geral, estas entalpias s3o nfo-lineares em relacéio a temperatura. Portanto, um procedimento
de solucdo iterativa € necessirio. Neste caso, o método de Newton-Raphson, segundo

Henley e Seader (1981), pode ser aplicado com sucesso.
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A aplicag@io desse método para determinar os novos valores de 7; € baseado na

equagdo (4.17), cuja equagdio recursiva para o método de Newton-Raphson ¢ a seguinte:

(k) (k) (k)
O ; oH ; OH ;
’ ATJ~1(k) + == ATj(k) + — ATjJrJ(k) = “Hj(k) (4.32)
8Tj_1 6Tj STJ-+] ’
sendo:
de(k) - Tj(k+1) wTj(k) (4.33)
OH ; oH"

=1.
o, Lrar (4.34)

oH ; L. v,
oMy g oy, o w33)
or; o, or;
OH ; OH " j+1i
. s (4.36)

=Vivl o
Ty Ty
As derivadas parciais dependem das correlagbes de entalpia que sdo utilizadas.
Neste trabalho considera-se que a entalpia ¢ independente da composicfio, portanto, usar-

se-a para os calculos de H’Lj de H ;; € suas respectivas derivadas, as seguintes equacdes:

HY =31y con(T;-T)) + (1%n) oo (Tj- T) (4.37)
sendo cppn € Cpo 08 calores especificos do hexano liquido e do 6leo de soja, respectivamente,
e T, a temperatura de referéncia.

H = puif 2+ coml(Ty— T] + (1 = yuj ) on + Copa(Tj— T,)] (4.38)
sendo A o calor latente de vaporizagio do hexano na temperatura de referéncia 7,, e Cpny €
Cpya 05 calores especificos do hexano e da dgua no estado de vapor.

As N equages formadas a partir da equagdio (4.32) formam uma equacio matriz
tridiagonal que € linear em relagfio a AT, A forma da equagiio matriz é idéntica a equaciio

(4.28) onde, por exemplo, 2 = (GH/ITY™, By = (SHy 1), C = (FHA/ET)™, x4, = AT
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e D;=-H% A solugdo da equagdo matriz gera o conjunto de corregSes AY}'T‘). Novos

supostos valores de T; sfio determinados da seguinte forma:
7Y =7 1 fAT® (4.39)

sendo f um fator escalar de atenuagfo que é Wtil quando os valores supostos inicialmente
ndo estdio razoavelmente proximos dos valores verdadeiros. Geralmente, f é tomado como
unitirio. Quando todas corregdes AT/* estdo proximas de zero, deve-se procurar um
critério para determinar se a convergéncia foi alcancada. Neste caso, uma maneira de

verificar tal convergéncia € através do seguinte critério:
Xk k-1
r=3 - T, | <001N (4.40)
j=1

Substituigho sucessiva ¢ geralmente usada no processo de iteragfo, ou seja, valores
de V; e de T} gerados a partir das equagdes (4.30) e (4.39), respectivamente, durante uma
iteragéo so usados diretamente para iniciar a proxima iteragio. Porém, a experiéncia indica
que € desejavel freqiientemente ajustar os valores dessas variaveis antes de iniciar uma

nova iteraco.

A partir da modelagem desenvolvida, passa-se & simulagfio do stripper utilizando-

se os dados operacionais coletados na indudstria da COAMO.
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4.6 Simulaciio da operaciio de stripping

4.6.1 Introducio

Esta secdo visa apresentar os procedimentos adequados para andlise de
desempenho da operagiio de stripping da miscela objetivando a melhoria econdmica da
operagio. A meta principal que se deseja ¢ a determinagfo do nivel maximo de separagio
de éleo de soja/hexano com o minimo de consumo de energia. Isto sera feito utilizando as
equacbes do modelo matemdtico apresentado anteriormente, para diversas situagdes de

operagéio do stripper.

4.6.2 Desenvolvimento do Algoritmo

Como ja foi abordado anteriormente, fixando-se todas as vazdes de alimentagdo F;
ao lado de sua concentragio zy, ¢ condicdes termodindmicas de pressio P, e temperatura
T, as vazdes de vapor direto Gj e suas condiges termodinamicas 7% e P%, a pressio de
estagio P; e o niimero de estagios N; determina-se os valores de x;; yx; L, Vie T, Para

tanto, as seguintes etapas sdo necessarias:
L. supse-se um valor inicial para 7 e V);
1. calcula-se a pressdo de vapor do hexano e a constante de equilibrio;

IIl.  calcula-se os valores das concentragdes do hexano, s, resolvendo-se

equacdo matriz (4.28);

IV, calcula-se novos valores de L; a partir da equagfio sum-rates (4.29) e dos

novos valores de ¥; utilizando a equagio (4.30);

V. normaliza-se os valores de x para cada estagio através da equagiio (4.31) e

calcula-se os valores de y correspondentes;

VI calcula-se os novos valores de 7j a partir da equagéio (4.17) em conjunto

com as equagdes do método de Newton-Raphson; e

VII.  se necessario, faz-se a iteracdo.
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A figura 4.12 apresenta um fluxograma que hierarquiza as equagdes do modelo

utilizadas na simulacio das condigGes de operagio do stripper.

1? Iteracdo
admissio das varidveis
de iteracdo, Tie V)

iniciar nova iteragfio
k =k-+1

Y

calcular a pressdo de vapor do
hexano pela eq. 4.3

v

calcular a constante de equilibrio do
hexano pela eq. 4.27

v

calcular a composigdo de equilibrio do
hexano em cada estagio j através da eq.4.28

i

calcular os novos valores de L; e ¥; através das
eq.4.29¢ 4.30
v

normalizar o valor de x para cada estagio através da
€q. 4.31 e calcular o correspondente valor através da

eq. 4.30
j deT;eV; \l/
Ajuste /e i€ calcular T; através da eq. 4.17 simultaneamente com
as equagdes 4.32, 4.33, 4.43, 4.35 ¢ 4.36

!

calcular o fator de convergéncia 7 através da
equagio 4.40

nio 7< 0.0IN sim

Figura 4.12 Estrutura do algoritmo para a simulagio do stripper

> saida
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Como o processo de determinagio de saidas do algoritmo apresentado na figura
4.12 pode envolver uma quantidade muito grande de operages repetitivas, um programa

computacional € necessario para a resolugfio do problema.

O programa que serd utilizado neste trabalho é composto de trés elementos:

entrada de dados, programa principal e saida de dados.

A entrada de dados se compde basicamente do coeficiente de atividade do hexano
na solucdo e daqueles valores considerados fixos na condigio de funcionamento do

stripper. Esses dados sfo:
s vazfio de alimentacfo do estagio, F} em moles/hora;

¢ fraciio molar do hexano na alimentacdo, z, j em moles de hexano/moles de

miscela;
* pressio do estagio, P; em mmHg,

O programa principal € o elemento que realiza seqiiencialmente os cdlculos e as

iteragOes necessarias.

A saida de dados compde-se essencialmente dos resultados obtidos do processo

terativo. Esses dados sdo:

* as composigdes molares do hexano no topo e no fundo do stripper, vy € xp

respectivamente, em moles de hexano/moles de miscela;
* atemperatura de cada estagio, 7; em °C; e

¢ avazio de vapor, ¥; em moles/hora.

4.6.3 Dados Operacionais do Stripper

A fim de cumprir o objetivo proposto inicialmente nesta secdio, fez-se um
levantamento de dados préticos na inddstria da cooperativa COAMO, bem como de alguns
dados obtidos na simulagfio do sistema de evaporagdo. Utilizando-se ora somente os dados

praticos ora em conjunto com os dados simulados, em diferentes situacdes, foi possivel
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obter varios resultados que podem servir de base para um programa de reducdo de custos

numa industria de obtengdo de 6leo de soja.

A fim de realizar a simulagfio do sistema em estudo levanta-se um conjunto de
dados operacionais da operagfio de stripping de uma planta de extragdo de dleo de soja
pertencente 8 COAMO. Inicialmente, foram analisadas a configuracdo e caracteristicas de

funcionamento do equipamento e posteriormente a coleta de dados.

O stripper da COAMO apresenta uma configuragdo geral semelhante 3 da figura
4.13 mostrada a seguir.

Vi, Yui
AN

Fy
Zhl

estagiol
ag G,

Vo 2 Ly, xn

estagio 2

VY
Lz xn2

Figura 4.13 Esquema geral do stripper da COAMO

Conforme mostra a figura 4.13, o stripper da COAMO é composto de dois
estigios nos quais a miscela entra em contato direto com vapor d’agua de forma
contracorrente. Este opera sob pressfio absoluta na faixa de 450 a 600 mmHg. Este
equipamento recebe a miscela, que vem do sistema de evaporacdo com uma concentra¢io,
em termos de fragdo massica, em torno de 98% de oleo ¢ temperatura em torno de 120 °C,
com a fungfio de tornar o 6leo de soja praticamente livre de hexano. Para tanto, a miscela
entra no seu topo de forma pulverizada e flui para baixo entrando em contato direto com o
vapor d’4gua. Este contato possibilita a desor¢dio do hexano de tal forma que o 6leo sai no
fundo apenas com uma quantidade minima desse solvente, ou seja, com uma concentragio
massica de hexano em torno de 1300 ppm. Para se uma separacdo eficiente, o vapor d’agua
entra, em cada estagio, superaquecido a uma pressio e¢ a uma temperatura de
aproximadamente 4,0 kgficm® e de 180 °C, respectivamente.
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E importante também ressaltar, como Ja foi mostrado acima, que o stripper da
fabrica da COAMO possui dois estagios cada qual com sua entrada de vapor d’agua. No
entanto, na atualidade a entrada de vapor estd sendo feita apenas no primeiro estagio. O
argumento dos operadores da fabrica é que a injecSio de vapor no segundo estigio
possibilita a saida de dgua juntamente com o 6leo no fundo do extrator; ainda segundo os
operadores isto deve ser evitado uma vez que vai prejudicar o desempenho da operaciio
seguinte pela qual passa o 6leo, denominada de secagem de dleo. Entretanto, a ndio mjecio
de vapor nesse segundo estigio aumenta significativamente o consumo de vapor e diminui

a recuperagdo do solvente como serd mostrado, a seguir, através dos resultados simulados.

A tabela 4.7 apresenta os operacionais obtidos na indistria da cooperativa
COAMO, os quais serdo comparados com os resultados obtidos através do processo de

simulagéo a ser realizado.

Tabela 4.7 Dados operacionais do stripper da COAMO

Dados operacionais simbolos valores
vazdo da miscela na entrada do stripper Fy 7490,0 kg/h
fragdio massica do hexano na entrada do stripper VA 2,0%
temperatura da miscela na entrada 7, 119,7°C
pressiio no 1° estagio P; 470 mmHg
pressdo no 2° estagio P 560 mmHg
vaz8o massica do 6leo bruto no fundo do stripper L; 7.345,0kg/h
fragfo mdssica do hexano no fundo do stripper KXz 1360 ppm
temperatura da miscela no fundo do stripper 15 114°C
temperatura do vapor direto 79 180°C
pressdo do vapor direto PF 4,0 kgflem®

Os dados de vazio e de concentragfio presentes na tabela 4.7 estdo €Xpressos em
unidades de massa, ou seja, da mesma forma como eles sio avaliados na indistria da
COAMO. No entanto, eles necessitam ser transformados em unidades molares para se¢
tornarem coerentes com as unidades de massa que foram definidas, anteriormente, no

modelo matematico. Para tal, utiliza-se o peso molecular do solvente como sendo do
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hexano puro, que ¢ igual a 86,17 g/mol e 0 peso molecular do 6leo como sendo a média dos

pesos moleculares dos 4cidos graxos componentes do 6leo, ou seja, 265,2 g/mol.

4.6.4 Resultados e Discussoes

Da mesma maneira que se fez, anteriormente, na evaporacgio, os resultados obtidos
com as simulagdes do stripper serdo apresentados de duas maneiras. A primeira delas se
apresenta como a mais relevante: a comparagéo entre os valores de saida das vazdes, das
concentragdes ¢ das temperaturas obtidos através do modelo e aqueles coletados na
industria da cooperativa COAMO. A segunda maneira, por sua vez, de apresentar os
resultados se refere & verificagdo do comportamento de determinadas variaveis proveniente

de alteragSes impostas nas condigdes de operacéo do processo em estudo.

4.6.2.1 Comparacic dos Resultados do Modelo com os Resultados

Operacionais do Stripper.

O objetivo principal desta se¢fio é apresentar uma analise comparativa entre os
resultados obtidos através do modelo desenvolvido para o stripper e os resultados
operacionais de saida obtidos na indistria. A fim de realizar esta analise da forma mais fiel
possivel, a simulago foi realizada introduzindo vapor direto apenas no primeiro estagio e
utilizando-se os dados de entrada conforme ¢ especificado no algoritmo da figura 4.12. A
tabela 4.8 mostra esses dados.

Tabela 4.8 Resultados obtidos com o modelo e suas comparagbes com os dados reais

resultados obtidos simbolo | valor real | valor simulado
vazio massica de vapor no topo Vi - 1100,0 kg/h
vazio massica de liquido no fundo L 7345,0kg/h{ 7358,0 kg/h
fracdio massica do hexano no liquido do fundo Xz 1360 ppm 1413 ppm
fracdo massica do hexano no vapor do topo Y - 0,126
temperatura do liquido na saida do stripper 7; 114,0 °C 113,6°C
consumo de vapor d’agua G, - 960,0 kg/h
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A tabela 4.8 mostra que embora, a COAMO nfo efetua medidas da vazio de
vapores que sai no topo do stripper € nem do consumo de vapor d’agua direto utilizado, a
empresa avalia o desempenho de seu processo somente através da vazio massica de dleo
bruto, do teor de hexano que sai junto com o 6leo ¢ da temperatura do 6leo, que saem no
fundo do siripper. Assim, somente estes puderam ser comparados diretamente com aqueles
obtidos pelo modelo. A comparagio mostra uma boa aproximacio entre os dados que
foram coletados na industria da cooperativa COAMO e os valores obtidos através do
modelo aplicado. Pode-se observar que o valor da fracio massica do hexano presente no
oleo bruto ¢ de 0,00136 ou 1360 ppm na indistria e de 0,001413 ou 1413 ppm através da
simulacdo, ou seja, a diferenca entre o valor real € o valor simulado apresenta um erro
relativo de apenas 3,9%; além disso, esses valores estdo de acordo com os padrdes aceitos
para o hexano residual, conforme mostra a tabela 4.8. Com relagfio 4 temperatura do 6leo
na saida, pode-se observar que o seu valor real na industria é de 114,0 °C na industria, e de
113,6 °C através da simulagfo, portanto, com um erro de apenas 0,4%. Com relagfio ao
dado de consumo de vapor d’4gua direto no stripper, apesar de ndo existir o dado real da
industria, alguns comentarios podem ser ditos. O consumo obtido através do modelo foi de
24 kg de vapor por tonelada de soja esmagada; este valor somado a aquele valor de vapor
gasto na evaporagdo (34 kg de vapor por tonelada de soja esmagada) totaliza 58 kg de
vapor por tonelada de soja esmagada em todo o processo de separagio do 6leo e solvente.
Este valor total mostra que a COAMO est4 gastando mais vapor que o recomendado, que é
40 kg de vapor por tonelada de soja esmagada, como foi visto anteriormente. Cabe ressaltar
ainda que a simulagfo foi efetuada conforme estd operando atualmente a coluna da
indistria da COAMO com a introdugio de vapor somente no primeiro estagio; como sera
visto posteriormente, na se¢io 4.6.4.3, esta forma de operar traz ineficiéncia para o sistema

tanto na recuperagio de hexano como no consumo de vapor.

4.6.4.2 Influéncia da Concentracio da Alimentacio nos Resultados

Operacionais do Stripper

Esta se¢dio tem por objetivo principal o efeito que a concentragio de hexano na

entrada afeta os resultados de saida do equipamento.
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A fim de integrar as operagdes de evaporagio e de siripping na separacio do Sleo
de soja’hexano tomou-se como dados de entrada nesta simulagfio, os valores obtidos na
simulac@o da operagdo de evaporagio. Esses dados sdo os seguintes: a vazio da miscela de
7.424,6 kg/h, a temperatura da miscela de 119,4 °C e a fragfio massica do hexano na
miscela de 1,2%; os outros dados necessarios para a aplicaciio do modelo foram retirados
da tabela 4.7. Os resultados obtidos com modelo para esta simulagio sio comparados com
os resultados obtidos com a simulagio realizada na segfo anterior quando a concentragéio
massica do hexano na alimentagdio era de 2%. A tabela 4.9 mostra a comparagio dos

resultados obtidos nos dois casos.

Tabela 4.9 Comparacdo dos resultados obtidos para concentracies diferentes

Resultados obtidos

Valores de saida no stripper stmbolo | valor obtido | valor obtido

(Zi=2,0%) | (Z1,2%)
vazdo massica de vapor no topo Vi 1100 kg/h 601 kg/h
vazdo massica de liquido no fundo L 7358 kg/h 7346 kg/h
fracdo maéssica do hexano do fundo Xn2 1413 ppm 1394 ppm
fracio méssica do hexano no topo Y, 0,1260 0,1312
temperatura do liquido no fundo 7> 113,6°C 115,7°C
consumo de vapor d’agua direto Gy 960,0kg/h | 522,0kg/h

Os dados apresentados nas tabelas 4.9 mostram que a redugéio na concentragio do
hexano na alimentagfo do stripper provoca efeitos relevantes nos dados de saida deste

equipamento. Os efeitos mais significativos sdo comentados a seguir:

¢ uma redugdo significativa do consumo de vapor direto na operagio com a
reducdo da concentraco do hexano na alimentagio passando de 960 kg/h para
522 kg/h, e mesmo com esta redugfio, a quantidade de hexano residual no 6leo,

nos dois casos, se manteve bastante proximos, ou seja, por volta de 1400 ppmy;

* as vazdes massicas no topo do stripper diminuiu, passando de 1100 kg/h para
601 kg/h, assim como a vazio no fundo que passou de 7358 kg/h para 7346
kg/h. Estas redugdes se explicam devido a menor quantidade de hexano no

sistema, bem como o menor consumo de vapor direto; e
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* 4 temperatura no stripper aumentou, passando de 113,6 °C para 115,7 °C. Este
aumento pode ser justificado, levando-se em conta que a quantidade de hexano
evaporada no segundo caso foi inferior ao primeiro caso, com isso o

resfriamento do sistema foi menor.

4.6.4.3 Influéncia do Modo de Injecio de Vapor Direto nos Resultados
Operacionais do Stripper

Nas simulagGes realizadas para o stripper foram feitas com a injegdo de vapor
apenas no primeiro estagio. Nesta segdo, pretende-se verificar os efeitos produzidos nos
resultados operacionais desse equipamento quando se introduz o vapor direto nos dois
estagios. Para tal, introduz-se vapor direto nos dois estagios sendo que as vazdes G; e G,
variam cada uma de 0 a 960,0 kg/h, os demais dados solicitados pelo modelo sio como

aqueles da tabela 4.7. Os resultados obtidos através das simulagGes sdo mostrados na tabela
4.10.

Tabela 4.10 Influéncia da injecio de vapor nos resultados operacionais do stripper

Resultados obtidos

Gy G L; Xz T, 7> | hexano nfo recuperado
kg/h) | (kghy | (keh) | (ppm) | (°CO) | (O) (kg/h)
960,0 0,0 7358,0 | 1413 | 113,5 | 113,5 10,4
780,0 180,0 | 73504 479 114,0 | 113,2 3.5
720,0 | 240,0 | 7349,8 393 114,1 | 113,2 2.9
670,0 | 290,0 | 73494 342 114,2 | 113,1 2.5
580,0 | 380,0 | 7348,9 276 114,5 | 113,1 2,0
220,0 740,0 | 7348,0 156 1154 | 113,0 1.2

0,0 960.0 | 73477 120 1159 | 112,9 0,9

Uma andlise dos resultados apresentados na tabela 4.10 mostra que a melhor
condigdio operacional do stripper ¢ a introdugdo integral do vapor necessario apenas no
Gltimo estagio desse equipamento. A recuperagiio do hexano foi superior a todas as outras

situagdes simuladas, especialmente aquela em que se introduz o vapor apenas no primeiro
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estagio. Além disso, a temperatura no segundo estigio manteve-se com um valor proximo
ao valor real de 113 °C, e até apresentou um certo declinio para o valor de 112,9 °C, o que ¢
benéfico para a qualidade do 6leo produzido. Esses aspectos vantajosos mencionados
podem ter ocorrido devido ao maior contato e a melhor transferéncia de massa entre a fase

de vapor e a fase liquida que fluem em contracorrente dentro do equipamento.

4.7 Conclusdes sobre o Stripping

O objetivo desta se¢do foi apresentar um modelo para analisar as condicdes de
operagdo do stripper utilizado na separagio do hexano do 6leo de soja, o avaliar os aspectos
mais significativos em termos da otimizagfio da recuperaciio do hexano e do consumo de

energia, bem como da qualidade do 6leo.

Assim, levando-se em conta as caracteristicas peculiares de um stripper tipico,
desenvolveu-se um processo metodolégico composto de um modelo matematico, do
algoritmo de Burningham-Otto, de um programa computacional em linguagem FORTRAN
¢ da comparagio dos resultados simulados com os dados operacionais obtidos na inddstria
da COAMO.

Com o esbogo tedrico do sistema de analise pronto, passou-se a sua aplicagiio
pratica com dados reais coletados numa inddstria da regifio visando obter a confirmacio da
sua viabilidade como ferramenta para a otimizagfio da operacdo de stripping, assim como

permitir melhor visualizagdo de suas limitacdes.

Os resultados obtidos na aplicagio foram analisados, e mostraram que o modelo
proposto € coerente € pode ser perfeitamente utilizado como ferramenta num sistema de
otimiza¢do da operacdo de stripping do hexano presente no oleo de soja. Esta constatagdo
pode ser confirmada, uma vez que o nivel de recuperago de hexano previsto pelo modelo,
bem como temperatura de saida do 6leo bruto no fundo da coluna sfo bastante Proximos
dos valores obtidos na prética industrial. No entanto, pequenos desvios foram observados
em relagdo as varidveis citadas acima; isto pode ser devido a fatores nfio previstos no
modelo como as perdas de calor para o ambiente, as dificuldades de contato entre a fase
liquida e a fase de vapor, bem como a condensagdo de pequenas quantidades de vapor

d’agua dentro do stripper.
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Finalmente, pode-se destacar que o objetivo principal foi atingido, pois através do
modelo proposto nesta secdio foi possivel estabelecer a maneira como o stripper deve

operar para se ter uma recuperaco boa de hexano com o menor consumo de energia.

4.8 Conclusdes sobre a Destilacio da Miscela

O objetivo deste capitulo foi apresentar modelos que pudessem ser utilizados
como ferramentas num processo de otimizagfio na etapa de separag¢io do hexano do éleo de

soja.

Na busca deste objetivo, dificuldades especificas foram encontradas, como a falta
de dados de equilibrio experimentais e as caracteristicas especiais dos materiais e
equipamentos envolvidos na evaporagiio e stripping do hexano. No entanto, os modelos
previstos no objetivo foram propostos, 0s quais se compdem das seguintes partes
fundamentais: o modelo matemitico, o algoritmo de solugio, a coleta de dados
operacionais ¢ a aplicagdo do sistema desenvolvido com os dados coletados na indfistria

local.

Na destilagdo da miscela dois tipos de modelos foram propostos: um para a
operagdo de evaporagio e outro para a operagdo de stripping, os quais se diferenciam no
tipo de modelagem matemtica aplicada e no tipo de algoritmo de resolug8o. As principais
dificuldades encontradas no desenvolvimento dos modelos foram a falta de dados de
equilibrio adequados para a faixa de operagio do sistema, as caracteristicas especificas dos
materiais envolvidos, bem como o tipo bem especifico de stripper utilizado na separacdo do
hexano do 6leo de soja. A estratégia para as solucdes destes problemas encontrados foi a
utilizagio de modelo tedrico para prever dados de equilibrio, o UNIFAC, e adaptar a
modelagem tradicional dos processos de separagfio, em estagios, para o caso especial do

Stripper.

A coleta dos dados operacionais foi realizada na industria da COAMO que
disponibilizou praticamente todos os dados necessarios. Porém, o dado direto de consumo
de vapor tanto no segundo evaporador como no stripper niio estio disponiveis por auséncia
de instalagéio de instrumentos de medida nas linhas de vapor. Este dado é importante nas

compara¢des de resultados, mas a sua falta nfio descaracteriza a validagdo dos modelos
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empregados, uma vez que as medidas de outras grandezas de comparacfio importantes, tais

como temperatura, vazio e concentragio estavam disponiveis e foram utilizadas.

A partir dos modelos teéricos ¢ dos dados operacionais disponiveis, passou-se as
aplicagdes préticas visando obter a confirmacio da viabilidade desses modelos como
ferramentas para auxiliar em processos de otimizagio da destilagiio da miscela, assim como

permitir melhor visualizacdo de suas limitacdes.

As aplicagGes foram realizadas e os resultados obtidos foram analisados tanto para
a operagdo de evaporacdo como para a operagio de stripping. Estes mostraram que os
modelos propostos sdo coerentes e podem ser perfeitamente utilizados como ferramentas
num sistema de otimizagfo das operagdes que fazem parte da destilagio da miscela. Esta
constatacdo pode ser confirmada, uma vez que os niveis de separagio de hexano/6leo
previstos pelos modelos, bem como temperaturas de saida dos equipamentos estio bastante
préximos dos valores obtidos na prética industrial. No entanto, pequenos erros foram
observados em relagdio s varidveis citadas acima; isto pode ser devido a fatores nio
previstos nos modelos, tais como as perdas de calor para o ambiente, as dificuldades na
previsdo de pardmetros de troca térmica e de equilibrio, as dificuldades de contato entre a
fase liquida e a fase vapor ¢ a condensagdio de pequenas quantidades de vapor d’agua

dentro do stripper.

Por iltimo, pode-se destacar que o objetivo principal do capitulo foi atingido uma
vez que os resultados obtidos, com as simulagbes, mostraram que os modelos propostos sio
coerentes ¢ possiveis de serem utilizados como ferramentas num processo de otimizacio

das operagdes que fazem parte da separacio do hexano € o 6leo de soja.

No proximo capitulo, pretende-se apresentar um modelo adequado para a analise

da operagdo de separagio do hexano do farelo de soja.
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5 DESSOLVENTIZACAO-TOSTAGEM

5.1 Introducio

Como ja mencionado anteriormente na segio 2.2.3, a desolventizagdo-tostagem &
uma operacdo que visa principalmente separar o hexano do farelo a partir da torta
proveniente do extrator. Para cumprir este objetivo, esta operagfio usa vapor d’agua na
forma direta ¢ indireta gerando duas correntes: o farelo tostado € os vapores (dgua e
hexano) que serdo utilizados na evaporagiio da miscela. O equipamento utilizado para
realizar essa operagdo € conhecido no setor industrial do complexo soja como

dessolventizador-tostador (DT), cujo principio de funcionamento sera descrito a seguir.

5.2 O Dessolventizador-Tostador (DT)

Esta se¢io tem o objetivo de apresentar um estudo mais detalhado do DT. Este é
um equipamento complexo, como afirma Witte (1995), e que ¢ utilizado universalmente na
separacdo hexano/farelo de soja. Varios autores, tais como Sipos (1961), Zanetti (1981) e o
proprio Witte (1995) apresentaram descri¢des detalhadas sobre o DT. A descricdo deste

equipamento, a seguir, ¢ baseada no trabalho destes autores.

Nas primeiras plantas de obtengdo de 6leo de soja com solvente, em operacgio
continua, a dessolventizagdo da torta (farelo) era feita utilizando roscas de aquecimento e
secagem. Eram canos compridos, de 500 mm de didmetro ou mais, com camisa de
aquecimento e transportadores de paltheta, sobrepostos horizontalmente em niimero de 4 a 6
unidades, e ligados entre si por suportes, formando assim um sistema proprio. Esses
transportadores movimentavam o material lentamente através dos tubos e, assim,
provocavam uma movimentacéio intensa do farelo. Uma comporta na saida isolava o
sistema ¢ uma moderada injecdo de vapor direto no fim do sistema arrastava os vapores
através de aparadores de farelo para o condensador. Dessas roscas de aquecimento o farelo
dessolventizado saia quase branco, muito seco e fragil. Subsequente manuseio resuliava em

consideraveis quebras e problemas com poeiras.

135



Os nutricionistas descobriram que o farelo de cor branco ndo era bom para o uso
em alimentacdo animal por causa da presenca dos fatores antinutricionais ja mencionados.
Em 1939, a firma Central Soya patenteia nos Estados Unidos um método para tostagem do
farelo, sob condigdes de alta umidade, feita em compartimentos dispostos verticalmente,
gerando um produto mais escuro com melhores propriedades nutricionais e de manuseio. A
partir de entdo o processo de tostagem tornou-se parte integrante do processo quando o

farelo ¢ destinado 4 alimentagfio animal.

A firma americana, Blaw Knox, introduziu, por volta de 1949, um sistema de
tostagem efetuada num tostador que usava pressdes de vapor na faixa de 0,1 a 0,3 atm. Este
sisterna operava sob condiges relativamente secas ¢ haviam indicagdes de que o farelo era
nutricionalmente inferior ao farelo tostado sob condi¢des de alta umidade e na pressdo

atmosférica,

Uma parte essencial do processo de tostagem patenteado pela Central Soya
umidificava o farelo comn 4gua até um teor de umidade que variava de 16 a 23% em massa.
Entéio, foi reconhecido que a umidade desempenha um papel importante na preservagio de
caracteristicas nutricionais e, a0 mesmo tempo, contribui para a reducdo dos fatores
antinutricionais.

A firma Central Soya em parceria com a firma French Qil Mill Machinery Co, em
1949, testaram em escala piloto um aparelho que efetuava tanto a dessolventizagio como a
tostagem, o dessolventizador-tostador. Neste aparelho o calor fornecido para a evaporagio
do hexano era obtido pela condensagéo do vapor vivo injetado diretamente no farelo timido
de hexano no primeiro estagio, pelo calor fornecido pelo vapor pelo tubo central, bem como
pelo vapor injetado nas jaquetas instaladas no aparelho. O farelo, molthado pela
condensago do vapor direto, fluia para as bandejas inferiores para ser tostado com o calor
fornecido pelo tubo central e através das camisas. Os testes promovidos com este aparetho
foram promissores em termos de recuperagio de solvente, economia de energia, seguranga
¢ qualidade do farelo. A partir de entdo, surgiu o primeiro dessolventizador-tostador
comercial, conhecido no mundo inteiro pela abreviagiio DT. A figura 5.1 mostra o esquema

do primeiro DT comercial que surgiu na industria de obtengdo de 6leo e farelo de s0ja.
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Figura 5.1 Esquema do projeto original do DT (1950)

A figura 5.1 mostra que o DT possufa uma anica bandeja no topo, onde o vapor
vivo era mjetado diretamente, seguido por um ou mais bandejas inferiores com jaquetas
onde ocorria a tostagem. Os niveis do farelo eram mantidos ou por meio de rosca de
velocidade varidvel localizada na saida do DT ou por meio de aberturas colocadas em cada
bandeja; além disso, em cada bandeja intermedidria foi fixado uma ou mais grades para
permitir que o vapor gerado na tostagem subissem ¢ entrassem na secio de
dessolventizacdo, onde alguma energia seria recuperada. O vapor do solvente junto com
uma quantidade de dgua, a uma temperatura na faixa de 74 a 84 °C, saia no topo levando
finos de farelo; os finos eram separados e retornavam ao DT e, a0 mesmo tempo, 0s

vapores eram encaminhados para a condensaco.

A figura 5.2 mostra o esquema de um DT tipico utilizada na maioria das industrias
de obtengfo de dleo de soja. Como pode ser observado, este projeto difere do original,
principalmente, pelas introdugdes de uma secfo transversal maior e de mais de um estagio
1o topo para executar a fimgfo de dessolventizagfo. Estas modificacdes tem duas vantagens
principais. O aumento da se¢do transversal reduz a velocidade na superficie superior do
leito de farelo formado nos estigios, assim evita o arraste do leito, propiciando o
equipamento operar com altas capacidades. A segunda vantagem deste projeto & que ele
reduz a quantidade de vapor vivo exigido para a dessolventizacfo; este vapor atravessa um
leito mais profundo até sair na superficie superior da unidade, propiciando, assim, um

137



melhor contato entre o vapor vivo ¢ a torta. Esta caracteristica também possibilitou reduzir

a temperatura dos vapores no topo do DT para valores em torno de 70 °C.

vapores de
hexano e agua

jaquetas /:ll

(vapor indireto) ™\ _g=

descarga de
farelo tostado

Figura 5.2 Esquema do projeto methorado do DT

O DT € o maior usudrio de vapor vivo numa planta de obtencio de 6leo bruto de

soja, cujo valor normalmente estd na faixa de 35 a 55% do consumo de toda a planta. O

vapor exigido pelo DT depende principalmente de trés fatores:
1. do teor de hexano na torta que sai do extrator:
2. da temperatura do vapor no topo do DT; e
3. em menor grau, da temperatura da torta que entra no DT.

A quantidade de vapor vivo injetado é diretamente proporcional ao teor de hexano
e nem todo vapor vivo condensa na torta. A corrente de vapor que sai do DT contém vapor
d’4gua em equilibrio, numa concentragio, tal que a pressio parcial da agua ¢ igual a
pressdo de vapor da dgua pura na temperatura dos vapores do DT. Assim, quando a
temperatura do vapor aumenta, a corrente de vapor no topo conterd uma quantidade mais
clevada de agua. A figura 5.3 obtida dos dados apresentados por Witte (1995), mostra a

relaciio entre a massa de 4gua e a massa de solvente na corrente de vapor em funcdio da



temperatura dos vapores. Como pode ser observado, a quantidade de vapor que ndo

condensa aumenta rapidamente em temperatura dos vapores mais elevadas.
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Figura 5.3 Vapor d’agua nio condensado no DT versus temperatura dos vapores

O polindmio que se ajusta melhor aos dados experimentais ao relacionar a
relacionar a razio entre a quantidade de vapor d’4gua e a quantidade de vapor de hexano,

RAH, que saem no topo de DT com a temperatura, 7, é o seguinte:

RAH =1,2784x10°T" - 3,5638x10™* T + 3,7368x 107 T? - 1,73997 + 30,3338 5.1
Como ja foi mencionado anteriormente na segdo 2.2.3, as plantas modernas usam

o calor dos vapores que saem do DT como fonte de aquecimento na evaporacio da miscela
no primeiro evaporador, também chamado de economizador. A maior parte do excesso de
vapor d’dgua presente nos vapores do DT é condensada neste evaporador. Esse excesso de
vapor € necessario porque o calor latente do hexano sozinho ndo sera capaz de evaporar a
miscela na concentragio desejada pelo processo. Geralmente, os vapores do DT numa
temperatura em torno de 70 °C contém vapor d’agua suficiente para fornecer a energia

suficiente para o primeiro evaporador.
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Apos a torta ser dessolventizada e tostada, ela sai do DT contendo um residual de
hexano menor que 500 ppm, com uma temperatura na faixa de 108 a 115 °C ¢ com um teor

de umidade em torno de 20%.

Conforme jé discutido anteriormente na segfio 2.3.3, a operagdo dessolventizagio-
-tostagem se processa de forma a ocorrer mudancas de fase tanto do solvente como da agua
que entram no DT. O solvente sofre a evaporagio em quase sua totalidade e grande parte do
vapor d’agua ¢ condensada. Assim, duas situagbes de equilibrio liquido-vapor se
estabelecem dentro do equipamento. Uma entre o solvente na torta e na fase de vapor € a

outra ¢ entre a dgua liquida na torta e na fase de vapor.

Nesta segéio foram caracterizadas as correntes que entram e saem do DT e de uma
maneira geral os fenémenos fisicos que ocorrem neste equipamento ao recuperar o hexano
€ produzir um farelo de boa qualidade. A seguir, pretende-se apresentar um modelo
matematico que possibilite simular situagSes operacionais de interesse no sistema de

dessolventizacio/tostagem.

5.3 Modelo matematico do DT

O objetivo desta se¢do € propor um modelo matematico que possibilite simular a
operagdo no DT visando estabelecer as condigdes 6timas ou mais favoraveis em termos de

recuperagio do hexano ¢ da economia de energia.

O DT, como ji4 mencionado anteriormente na se¢do 3.2, € um equipamento
dividido em duas grandes partes: uma onde ocorre a dessolventizacio e a outra onde
acontece a tostagem. Em cada uma destas partes ocorrem subdivisSes denominadas de
estagios. Nos estagios, a torta entra em contato com o vapor d’dgua a fim de ocorrer o
stripping do hexano. Esse fendmeno ocorre com maior amplitude na zona de
dessolventizaciio uma vez que nela é introduzido o vapor direto superaquecido. Este vapor
ao fornecer energia para a evaporacio do solvente se resfria e parte dele € condensada
dentro do equipamento. Em seguida, a torta praticamente livre de hexano, entra na drea de
tostagem onde sofre o aquecimento de vapor saturado indireto. Q calor latente liberado pelo
vapor vai aquecer o farelo e evaporar uma parte da umidade e do hexano residual presentes
na torta. Dessa forma, tem-se uma corrente continua de farelo Gmido com agua e hexano

que desce ¢ uma corrente continua formada de vapor d’4gua e de hexano que sobem ao



longo do equipamento passando de estagio a estigio. Estes estagios, na realidade, sdo
pequenos leitos onde a torta entra em contato com a fase de vapor. Esses leitos, para se
adaptarem a modelagem que se pretende adotar, s3o subdivididos (discretizados) de forma

que o esquema geral do DT que serd utilizado neste trabatho é semelhante ao da figura 5.4.

hexanigus torta
estagio 1
vapor direto Z::ggg j%l
> estagio j
vapor indireto ::Zgiig l}‘; ._11
v estagio N

l >farelo imido
Figura 5.4 Esquema geral do DT

A figura 5.5 mostra o DT como uma coluna dividida em estagios de forma
semelhante aquela apresentada para o stripper. Neste esquema, a corrente de vapor entra
em contato direto com a torta, em cada estagio, provocando o stripping do hexano e, ao

mesmo tempo, gerando o farelo tmido praticamente livre de hexano.
A modelagem do DT pressupde as seguintes hipdteses:
¢ DT opera em regime permanente e em contracorrente;
¢ hi uma condigfio de equilibrio liquido—vapor no interior do DT

* cada estagio € perfeito, ou seja, o vapor que sai de cada estgio estd em

equilibrio com o liquido de saida;

o calor de solugfo é desprezivel; e
¢ as variagdes da energia cinética e potencial sio desconsideradas.

O modelo matemético que sera proposto para o DT, similar a aquele proposto para
0 stripper no capitulo 4, se baseia na teoria geral de processos de separagdo em estagios de

equilibrio. A figura 5.5 mostra as correntes e as propriedades que entram e saem do estagio

j-
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Figura 5.5 Esquema geral das correntes do estigio de equilibrio jno DT

As correntes que entram no estigio j, mostrado na figura 5.5, s30 em nimero de
quatro especificadas de corrente Fj, de corrente L;.,, de corrente V;.; e de corrente G A
corrente Fj ¢ a vaziio molar de alimentaggio da mistura com fracfio molar z; ; do componente
i, com temperatura T’T,-, com pressao PFJ ¢ a correspondente entalpia molar H“F, a pressdo de
alimentac8o € assumida ser maior ou igual 4 pressdo do estagio Py. A corrente L, € a vazio
molar do liquido que sai do estagio situado acima do estagio j com fragio molar x; -1 do
componente i, com temperatura 7}.;, com pressdio P;; € a correspondente entalpia molar H,.
. E assumido que a pressdo F;; € menor ou igual & pressdo do estagio j. A corrente Vs, € a
vazdo molar dos gases que saem do estigio situado imediatamente abaixo do estagio j com
fracdo molar y;;+; do componente i, com temperatura T;+1, com pressdo P;; e com a
correspondente entalpia /'~ A corrente G; € a vazdo do vapor d’dgua injetado direto no
estagio, com temperatura YGJ € com pressio PG,-. Saindo do estagio j tem-se duas correntes
especificadas como corrente L, ¢ como corrente V). A corrente I, é a vazio molar de liquido
com composicdo x;; do componente i, com temperatura 7;, com pressio P; ¢ com a
correspondente entalpia molar H;; a corrente ¥; € a vazdo molar do gds com fraciio molar
yij do componente i, com temperatura T}, com entalpia molar H'; e pressdo P; a qual estd em

equilibrio com a pressdo do liquido.

Deve-se notar que o esquema mostrado na figura 5.5 ¢ genérico e que o valor das
correntes em alguns estigios do DT ¢ nulo; por exemplo, na area de tostagem ndo entra

vapor direto, portanto, o valor de G; = 0. Além disso, existe também na 4rea de tostagem o
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calor fornecido pelo vapor indireto que se condensa numa camisa instalada ao redor de cada

estagio do tostador.

As equagBes que relacionam todas as varidveis associadas com o estagio tedrico j
sdo explicitada a seguir. Estas equagBes representam o balanco de massa, balanco de

energia e relagdes de equilibrio.
Equacfio do balango de massa para o componente:
Lit Xpps + Visyiges + Fizij= Lxi j— Viyn ;= 0 (5.2
Equagio do balango de energia por estagio
LitH'y.s + Vo ilpey + FH G + GIHC + QI LEY — ViH' = 0 (5.3)
sendo QF; o calor latente fornecido pelo vapor indireto.
Equagio de equilibrio para o componente i:
Yij=Kij xn; (5.4)
sendo K; ; a constante de equilibrio do componente i no estagio j.

Somatorio das fracdes molares dos componentes das misturas em cada estagio

<

>y =1 (5.5
=]

s

fe=]
sendo ¢ o numero de componentes.

A equagio do balango material total pode ser usada no lugar das equages (5.5 e

(5.6). Ela pode ser resultante da combinacfio destas duas equacdes € a Zc: 7, =1 coma
i=f

equagdo (5.2) somado para todos ¢ componentes a partir do estagio 1 até o estagio j. Assim,

g
Li=Vir+ > Fp+G, -V, (5.7)

m=]
A figura 5.6 esquematiza um modelo fisico de N estagios, de configuragio
adaptada & situagio do dessolventizador-tostador. Essa figura servira de modelo para o

desenvolvimento das equacbes de balango de massa, de energia e de equilibrio, as quais
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irdo compor o modelo para se realizar a andlise da operagfio da separagfio entre o hexano e
o farelo de soja. E importante salientar que este modelo, em muitos aspectos, é semelhante
aquele apresentado no capitulo 4 quando se modelou o stripper, a partir algoritmo de
Burningham-Otto.

—
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Figura 5.6 Esquema de um extrator contracorrente de N estagios

Como 101 visto, o algoritmo de Burningham-Otto ¢ dividido em duas partes: uma
parte que realiza o balango de massa em cada estigio para determinar as vazdes e
concentragSes de saida e outra realiza o balango de energia para determinar a temperatura
de saida. Esses balancos formam sistemas de equagdes que para serem resolvidos utilizam-

-se iteragdes, sendo as varidveis de iteracfio a temperatura e a vazio de vapor, T e V.

As concentragdes de saida do estdgio sdo obtidas pelo método da matriz

tridiagonal, cuja equagdo basica é a seguinte:

A+ B+ Cgi jer= D (5.8)
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sendo:

j—
A;=V;+ Y (F,+G,)-V; com 2<j<N (5.9)
m=1
S
Bi=—\Viy+ D (Fu+Gy, )=V, +K, V,| com I<j<N (5.10)
=i
C;=K;jVipy com ISj<N~] (5.11)
D;=-F;z;;-Gjcom I<Sj<N (5.12)

com xi, o = 0 € Py = 0 como indicado em figura 5.6. Os valorres de Kj; é determinado a

partir de dados operacionais reais.

Os valores de Ki; necessarios para a aplicacio do modelo desenvolvido sio
aqueles referentes ao equilibrio liquido-vapor formado no interior do DT entre a dgua no
estado liquido € no estado de vapor, bem como entre o hexano liquido e o hexano no estado
de vapor. Os demais componentes da torta, como os flocos e o Oleo residual sio
considerados inertes no processo de separagdo. Esses dados de equilibrio para o tipo de
mistura em estudo, assim como para as condigdes de operagio do DT nfio estdo disponiveis
na literatura, provavelmente, devido as caracteristicas e peculiaridades especificas deste
equipamento na indistria quimica de forma geral. Assim, na tentativa de resolver o
problema da simulagdo deste equipamento utilizou-se os dados operacionais do DT
mostrados no grafico da figura 5.3. Conforme dito, anteriormente, na se¢io 5.2, esta figura
mostra o grafico que relaciona a razfio entre a massa de 4gua e a massa de hexano na
corrente de vapor em fungdo da temperatura dos vapores que saem no topo do
equipamento. A partir desse grafico foi obtido a equacio (5.1) que possibilitou determinar
composi¢iio da corrente gasosa em cada estdgio para cada temperatura. A composicio do
componente na corrente gasosa esta relacionado com a composiciio do mesmo no estado
liquido através da constante de equilibrio no estagio, a qual foi estimada utilizando-se os
dados operacionais de massa do DT da COAMO. Assim, a modelagem estabelecida para
este equipamento sera validada a partir dos resultados do balanco de energia realizado em

cada um dos estagios definido no sistema.

Se as equagdes do balango de massa forem agrupadas por componente, elas podem

ser particionadas e colocadas como uma série de C,, matrizes tridiagonais onde a varidvel
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de saida para cada matriz equa¢fio é x;, em todos os N estdgios do DT. Esta matriz é

semelhante aquela representada pela equagio (4.28).

A resolucio da matriz tridiagonal gera os valores das composigSes do componente
i em cada estagio j, ou seja, os valores de x; ;. Porém, os valores obtidos ndo sdo
normalizados nesta etapa, mas utilizados diretamente para gerar novos valores de L; através

da aplicagio da seguinte equacio

[+
LYV =1P%x, (5.14)
i=1
sendo que a equagdio (5.14) recebe a denominagio de equacdo sum-rates e k é o nimero de

iteragdes realizadas.

Os valores de L® sdio obtidos a partir dos valores de V¥ calculados através da
equacfo (5.7). Os correspondentes valores de Vj(k”) sdo obtidos do balango material global,
o qual ¢ derivado do somatério da equagfio (5.2) sobre os ¢ componentes, combinando o
resultado com as equagdes (5.4) e (5.5) e somando aquele resultado sobre todos estagios j

até N para se obter a seguinte equacio:

1V
Vi=Li—Ly+ D (Fp+Gp) (5.15)
m=j
Os valores de x;; necessitam ser normalizados uma vez que estes deverdo ser
utilizados posteriormente durante a iteragio. Essa normalizacdio ¢ feita pela seguinte
equacdo:

x. .
(%, j normalizads = —— (5.16)

Z Xij

fad

Os correspondentes valores de yy; sfo calculados através da equagéo (5.4).

Neste ponto encerra-se o calculo das composicSes de saida de cada estagio para o
componente i tanto na fase liquida como na fase de vapor, x;; € y; ;j ba Iteracfo k, passando-

se, entdo, para o calculo do novos valores das temperaturas dos estagios, T,

Os valores de 7; sfo obtidos pela solucio simultdnea do conjunto de equagdes do

balango de energia para os N estigios. As temperaturas estio embutidas nas
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correspondentes entalpias especificas das correspondentes correntes de liquido e vapor. Em
geral, estas entalpias s30 nfo-lineares em relac3o 4 temperatura. Portanto, um procedimento
de soluclo iterativa € necessdrio. Neste caso o método de Newton-Raphson pode ser

aplicado com grande sucesso.

A aplicagdo desse método para determinar os novos valores de 7; é baseado na

equagdo (5.3), cuja equagfo recursiva para o método de Newton-Raphson é a seguinte

(k) (k) (k)
( / J ar;_f )J{—-_i«») AT H[Emﬁﬂ AT =-H% (5.17)
N

oT;_; aT; N
sendo:
AT =1 ) (8 (5.18)
oH ; oH" -
=L, (5.19)
M . L, v,
il gy O (5.20)
oT; oT; aT;
0H ; OH " j+i

oy, G (5.21)
oy 77 Ty

As derivadas parciais dependem das correlagdes de entalpia que sio utilizadas.
Neste trabalho considera-se que a entalpia ¢ independente da composigiio, portanto, usar-

se-4 as para os calculos de H; de H\g e suas respectivas derivadas as seguintes equagdes:
H'; = (xhy Coh + Xaj Cpa+ X7 Cof + Xo Cpo) (T~ T) (5.22)

sendo Cpn, Cpa, Cpf € Cpo 05 calores especificos do hexano, da dgua, do farelo e do 6leo de s0ja

respectivamente, T, a temperatura de referéncia.

H'y = yuslan + com(Tj— T)] + (1 =y )[ e + Copal T~ T)] (5.23)

sendo 2, o calor latente de vaporizagio do hexano, 4, o calor de vaporizagio da dgua na

temperatura de referéncia 7, € coy € Cpya 0s calores especificos do hexano e da agua no

estado de vapor.
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As N equagbes formadas a partir da equagio (5.17) forma uma equacdo matriz
tridiagonal que € linear em relagdio a AT}, A forma da equacfio malriz é idéntica & equagdo
(4.28) onde, por exemplo, 4> = (GHY/ST)¥, B; = (BHY/ 8Ty, Co = (FHyETH™. x4 = AT
e D;=-H™ A solugdio da equacfio matriz gera o conjunto de correcdes A?}”‘). Novos

supostos valores de 7 sdo determinados através seguinte equacio

sendo f um fator escalar de atenuagio que ¢ util quando os valores supostos inicialmente
ndo estdo razoavelmente proximos dos valores verdadeiros. Geralmente, J € tomado como
unitario. Quando todas corregdes AT}”‘) estdo proximas de zero, deve-se procurar um
critério para determinar se a convergéncia foi alcancada. Neste caso, uma maneira de

verificar tal convergéncia ¢ através da seguinte equacio critério

7= g:[z;f - "‘“]2 <0,0IN (5.25)

7=
Substituicdo sucessiva ¢ geralmente usada no processo de iteragdo, ou seja, valores
de Vj e de T; gerados a partir das equagdes (5.15) e (5.3). respectivamente, durante uma
iteragdo sdo usados diretamente para iniciar a proxima iteracdo. Porém, a experiéncia indica
que € desejavel freqiientemente ajustar os valores dessas varidveis antes de iniciar uma

nova iteragdo.

A partir da modelagem desenvolvida, passa-se & simulagdo do DT utilizando-se os

dados operacionais coletados na indistria da COAMO.



5.4 Simulacdo da Dessolventiza¢io-Tostagem

5.4.1 Introducio

Esta se¢do tem por objetivo apresentar a seqiiéncia de procedimentos estabelecida
para a anélise de desempenho do dessolventizador/tostador. As metas principais que se

desejam neste equipamento sfo as seguintes:

e obter um farelo de soja praticamente livre de hexano, ou seja, o teor de hexano

presente no farelo deve ser inferior a 300 ppm;

» conduzir a operagdio de forma a que o nivel de umidade seja adequado para a

tostagem do farelo no equipamento;

¢ obter um vapor no topo do equipamento com a quantidade de energia
suficiente para cumprir o objetivo de vaporizar a miscela no sistema de

evaporacio; e

e cumprir os objetivos anteriores com o menor consumo de vapor possivel.

5.4.2 Desenvolvimento do Algoritmo

O algoritmo tem uma seqiiéncia de etapas que se inicia a partir da fixacio de um
conjunto de varidveis e se desenvolvem relacionando um conjunto de equagdes e dados até
determinar, em cada estagio, os valores relativos 4 temperatura e as vazdes das correntes de

vapor ¢ de liquido corm suas respectivas concentracdes.
A seqliéncia de etapas € a seguinte:

L fixa-se: 0 nimero de estagios N, as vazdes de alimentagdo F; juntamente
¢om sua concentragdo z;; € suas condigdes termodindmicas de pressio P’: e
de temperatura 7%/, as vazdes de vapor direto G; e suas condighes
termodinimicas de temperatura 7%/ ¢ de pressio P e a quantidade de

calor indireto fornecida QJI;;

I1. supde-se um valor inicial para Tje ¥;
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II.

Iv.

VI

VIIL

caleula-se os valores das concentragdes na fase liquida dos componentes

que estdo em equilibrio liquido-vapor, x; € x,, a partir da equagio matriz

(5.8);

calcula-se novos valores de L; a partir da equagiio (5.14) e dos novos

valores de V; wtilizando-se a equaggo (5.15);

normaliza-se os valores das concentracdes na fase liquida, x;, e calcula--se

o valor de y;; correspondente;

calcula-se os novos valores de 7; a partir da equagdo (5 .3) em conjunto as

equacdes obtidas através do método de Newton-Raphson; e

se necessdrio, fazer a iteragio.

Essa seqiiéncia é mostrada no diagrama de blocos da figura 5.7.

Bspecifica-se N, F;, z;;, T*; P*, G, QI

v

primeira iteracfio, k=1

iniciar nova
iteracdo k=k+1

I
Vi

admitir das variaveis de iteragdo: T e V;

calcular a composicio x; ; através da eq. 5.8

V!

calcular os novos valores de L; e ¥, através das eq.
5.14e5.15

v

normalizar o valor de x;j através da eq.5.16 e calcular
o correspondente valor de y;; através da eq. 5.4

v/

ajustar
TeV,

calcular 7; através da eq.5.3 simultaneamente com as
equacdes 5.17. 6.18. 5.19. 5.20 ¢ 5.21

W/

calcular o fator de convergéncia ratravés da equagfio 5.25

080~ 0,0IN >S50  saida

Figura 5.7 Estrutura do algoritmo para a simulagio do DT




A resolugdo das etapas propostas no algoritmo apresentado na figura 4.12 pode
envolver uma quantidade muito grande de operagBes repetitivas, neste sentido um programa

computacional € necessdrio para auxiliar na solugdo do problema.

O programa que sera utilizado neste trabalho é composto de entrada de dados, do

programa principal e da saida de dados.

A entrada de dados se compde basicamente dos valores considerados fixos na
condi¢iio de funcionamento do equipamento e dos valores das varidveis iterativas. Esses

dados sdo os seguintes:
* numero de estagios, N;
¢ vazdo de alimentagfo, F};
* concentragdes dos componentes da alimentagio, z; 7

¢ temperatura da alimentacdo, T ;
» vazio de vapor direto, Gj;

» vazio do vapor indireto, GI; e

e varidveis iterativas, Tje V.

O programa principal € o elemento que realiza seqgiiencialmente os calculos e as

iteracdes necessarias.

A saida de dados compde-se essencialmente dos resultados obtidos do processo

iterativo. Esses dados sdo os seguintes:
e as composi¢cbes dos componentes da mistura na fase de vapor, yij € as
composicdes dos componentes presentes na torta, x; o
* as temperaturas dos estagios, 7}, e
* asvazles Lje ;.

A fim de aplicar o modelo proposto para o DT, fez-se um levantamento de dados
praticos na indistria da cooperativa COAMO, os quais serdo utilizados em conjunto com os
dados apresentados na figura 5.3 para a simulagio das condigdes de operacdo desse

equipamento. A seguir, estes dados serfio apresentados.
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5.4.3 Dados Operacionais do DT

As simulagdes do sistema em estudo pressupde a utilizagdo de dois conjuntos de
dados importantes: um conjunto sio os dados praticos coletados na industria e o outro

conjunto sdo os dados referentes as situagSes de equilibrio liquido-vapor.

Os dados industriais para aplicagiio do modelo em relagdo ao DT também foram
coletados da planta de extragio de dleo de soja da COAMO. Inicialmente, foram analisadas
a configuracdo e caracteristicas de funcionamento do equipamento e posteriormente a

coleta de dados. O DT desta planta tem uma configuracfo semelhante a da figura 5.8.

ITII LI WnAaNvesERRmnn I/](J;kl’ya])
“fhhisZal estagio 1 G,
| estagio 2 f G,
[0)4 : estagio 3
27 :
of estagio 4
or i | estagios | i
oI i | estigio6 | i
QI estagio 7
\klﬂ (x5 Xp Xg)

Figura 5.8 Esquema geral do DT da COAMO



A figura 5.8 mostra esquema geral do DT da COAMO, o qual se apresenta na
forma vertical, com sete estagios, sendo os dois primeiros utilizados na dessolventizacdo do
hexano e 0s cinco Gltimos utilizados na tostagem, bem como para evaporar uma pequena

parte do hexano que nfio foi evaporada nos dois primeiros estigios.

O DT recebe a torta proveniente do extrator a uma temperatura de 49 °C, a qual se
compde em termos massicos de 0,6548 de flocos, de 0,0825 de agua, de 0,254 de hexano e
de 0,0087 de oleo residual totalizando 43230,0 kg/h de material. Este material ao entrar no
DT se movimenta do topo para o fundo e entra em contato no primeiro estagio com 930,0
kg/h de vapor direto a uma temperatura de 180 °C e 1,0 kgflem® de pressio e no segundo
estagio com 3700,0 kg/h de vapor direto a uma temperatura de 180 °C e 2,5 kgffom® de
pressdo; em seguida, esse material passara pela se¢@o de tostagem. Nesta se¢do composta
de cinco estagios, a torta recebe calor latente proveniente de 380,0 kg de vapor de vapor
saturado a wma temperatura de 180,5 °C; com isso, 0 hexano ainda presente na torta é
praticamente eliminado e o farelo € tostado, saindo do dltimo estagio a uma temperatura de
118 °C, numa quantidade de 35530,0 kg/h e composto de 79,9% de flocos, 19,0% de
umidade, 1,1% de 6leo de soja e 280 ppm de hexano. Apé6s esse estagio, o farelo sofre um
resfriamento natural ao ser encaminhado, através de um sistema de roscas, a saida do DT
onde descarregado a uma temperatura em torno de 110 °C. Além do farelo, a outra corrente
que sai do DT € o vapor de topo a uma temperatura de 71 °C, numa quantidade de 12087,0
kg/h e composta de 91% de hexano € 9% de 4gua, em massa.

O nimero de estagios de equilibrio, N, foi definido de acordoe com a utilizagio do
algoritmo de Burningham-Otto. A base utilizada, para esta defini¢do, é a variacdo total da
temperatura do topo em relagdo ao dltimo estagio do DT. Assim, o niimero de estagios
utilizado na aplicacdo do modelo serd definido como sendo igual ao mimero de graus
Celsius referente ao intervalo de temperatura estabelecido pela diferenca entre a
temperatura no topo e a temperatura na saida do tltimo estagio; por exemplo, se esta

diferenca for de 50 °C, o niimero de estagio estabelecido sera igual a 50.

A partir da defini¢do do niimero de estagios de equilibrio é possivel estimar, para
cada estagio de equilibrio, a constante de equilfbrio lquido-vapor através das seguintes

etapas:

I. toma-se a temperatura de cada estagio de equilibrio;
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I1. calcula-se as concentragdes na fase de vapor do hexano e da agua, em cada

estdgio de equilibrio, através da equacfio (5.1);
I toma-se a concentracio na fase liquida da torta que entra no equipamento;

IV.  a partir dos dados obtidos nas etapas I e I1, realiza-se um balango de massa
em cada estdgio de equilibrio e determina-se as concentragdes da corrente,

formada pela torta, que sai dos estagios de equilibrio; e,

V. a partir das concentragbes de hexano e agua nas correntes obtidas nas
ctapas Il e IV, calcula-se a constante de equilibrio para cada estagio,

através da equagdo 5.4.

5.4.4 Resultados e Discussoes

Da mesma maneira que s¢ procedeu, anteriormente, no caso do stripper, os
resultados obtidos com as simulagdes do DT serdo apresentados de duas maneiras. A
primeira delas se apresenta como a mais relevante: a comparagio entre os valores de saida
das vazOes, das concentragdes e das temperaturas obtidos através do modelo e aqueles
coletados na industria da cooperativa COAMO. A segunda maneira, por sua vez, de
apresentar os resultados se refere a verificagdio do comportamento de determinadas
varidveis proveniente de alteragdes impostas nas condi¢des de operagio do processo em

estudo.

S5.4.4.1 Comparagiio entre os Resultados do Modelo e os Resultados
Operacionais do DT

O objetivo desta se¢do ¢ apresentar uma analise comparativa entre os resultados
obtidos através do modelo desenvolvido para o DT e os resultados operacionais de saida
deste equipamento obtidos na industria. As comparagdes deverio mostrar o grau de
proximidade de varidveis operacionais importantes no DT como vazdes, concentragdes e
temperaturas. Os resultados obtidos serfio apresentados em duas tabelas: a tabela 5.1 onde
consta os dados de massa e a tabela 5.2, os dados de temperaturas referentes ao topo do DT

€ mais os sete estagios do equipamento.



Tabela 5.1 Comparagédo dos resultados do modelo e resultados operacionais

resultados de saida dados reais dados simulados
concentragdes (em massa) fundo topo fundo topo
farelo 79,9% - 80,0% -
hexano 280ppm | 90,0% | 262 ppm | 90,1%
agua 19,0% 10,0% 18.9% 9,9%
bleo 1,15% - 1,07% -
vazio (kg/h) 35530,0 | 12083,0 | 35394,5 | 120855

Os resultados obtidos a partir dos dados reais coletados na indistria e mostrados
na tabela 5.1 da COAMO revelam apenas pequenas diferencas entre os dados reais e os
dados simulados. Pode-se destacar como diferenga mais significativa o caso do hexano,

cujo valor simulado estd em torno de 12% abaixo do valor real.

Tabela 5.2 Temperaturas nos estégios do DT

Temperatura (°C) real simulado
Topo 71,0 71,5
Estégio 1 90,0 87,3
Estagio 2 100,0 98.4
Estagio 3 101,0 100,2
Estagio 4 108,0 112,0
Estagio 5 110,0 113,9
Estéagio 6 115,0 118,7
Estagio 7 118,0 116,7

Os resultados apresentados na tabela 5.2 mostram que os valores das temperaturas
obtidos com o modelo proposto para o DT estfo relativamente proximos dos valores reais
da COAMO. As diferencas mais significativas ocorrem no Estagio 1 e no Estagio 5, cujas

valores relativos sdo de 5,5% e 4,9%, respectivamente.

Além dos dados apresentados nas tabelas 5.1 e 5.2, o consumo de vapor direto é
um dado significativo que deve ser apresentado, uma vez que este vapor faz parte das
correntes de processo do DT. O valor determinado, a partir do modelo, é igual a

4630,0 kg/h, o qual representa aproximadamente 12% do valor da quantidade de soja
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processada no periodo, e estd abaixo do valor limite de 15%, conforme afirma Zanetti

(1981).

Em resumo, os resultados obtidos pelo modelo podem ser considerados
satisfatorios se comparados com os dados reais obtidos na COAMO. A seguir, serdo
apresentadas outras situagbes que buscam verificar o comportamento do modelo com

alteragdes em determinadas varidveis importantes do Processo.

5.4.4.2 Influéncia da Concentragio do Hexano na Torta sobre a Umidade

do Farelo e o Consumo de Vapor no DT

O objetivo desta segio & analisar os efeitos da variagio da concentragio do
hexano na entrada do DT e outras varidveis operacionais importantes tais como a umidade
do farelo e o consumo de vapor. Esta andlise se justifica uma vez que a operagdo do
extrator pode em determinados momentos de sen funcionamento reter uma quantidade
maior ou menor de hexano na torta. Ao mesmo tempo, esta condicio altera as
concentragdes do hexano tanto na torta como na miscela, a qual deve ser analisada a fim de
ndo comprometer o desempenho do equipamento. Os resultados destas variagies estio

conforme a tabela 5.3.

Tabela 5.3 Efeito do teor de hexano da torta sobre a umidade do farelo e consumo de vapor

vazdo da torta (kg/h) 43230,0 | 44277,4 | 45248,6 | 46151,4 | 46966,6
fragéio méssica do hexano 0,2540 | 0,2713 | 0,2873 | 0,3013 | 0,3138
umidade do farelo (fragfio massica) | 0,1894 | 0,1935 | 0,1978 0,2014 | 0,2036
consumo de vapor direto (kg/h) 4250,0 | 4550,0 | 4825,0 | 5080,0 | 5265,0
consumo de vapor indireto (kg/h) 510,0 476,0 425.0 391.0 374,0

Na secdo 5.1 deste capitulo afirmou-se que o consumo de vapor direto é

diretamente proporcional ao teor de hexano presente na torta quando esta entra no DT. A
partir do modelo proposto para a simulagfio do DT, essa afirmativa foi testada langando os
dados presentes na tabela 5.3 num grifico onde o consumo de vapor direto estd nas

ordenadas e o teor de hexano esta nas abcissas. O resultado foi uma reta com coeficiente de



correlagdo igual a 0,9997, ou seja, praticamente igual a 1 e que realmente a afirmagio estd

correta de acordo com os resultados obtidos com o modelo.

5400 T T T

5200 |

5000 |-

H

4800

4600

consumo de vapor direto {(kg/h)

4400 |- .

4290 i 1 1 i L I3
25 26 27 28 29 30 3t 32

concentragio de hexano (% em massa)

Figura 5.9 Relagiio entre o consumo de vapor direto e o teor de hexano na torta

Os dados da tabela 5.3 também mostram que teor de umidade do farelo que sai
tostado do DT aumenta com o aurnento do teor de hexano na torta. Este aumento do teor do
farelo obtido pelo modelo ocorre na prética conforme o trabalho de Mustakas et a/ (1981) e
deve ocorrer em fungdo do equilibrio termodinidmico que se estabelece dentro do sistema.
Outro aspecto que deve ser observado através dos dados da tabela 5.3 ¢é a redugio no
consumo do vapor indireto com o aumento do teor de hexano na torta. Esta redugio pode
ser explicada considerando-se que o aumento do teor de hexano na torta implica no
aumento do consumo de vapor direto e isto propicia que a zona de tostagem do farelo

necessite de menor energia para gerar um farelo dentro das especificactes recomendadas.
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5.4.4.3 Influéncia da Temperatura de Entrada no DT sobre ¢ Consumo

de Vapor Direto

O objetivo desta segfio ¢ verificar o efeito da temperatura de entrada do DT sobre o
consumo de vapor direto. Para tanto, fez-se variagGes sistematicas na temperatura da torta
que entra no DT e os resultados obtidos com o modelo consumo de vapor direto estdo
mostrados na tabela 5.4.

Tabela 5.4 Efeito da temperatura na entrada do DT sobre o consume de vapor vivo
temperatura (°C) 49 50 52 54 56 58 60
consumo de vapor vivo (kg/h) {4250 4180 [4150 4075 |4000 |[3900 {3830

A tabela 5.4 mostra os resultados, obtidos através do modelo, sobre o consumo de
vapor vivo quando se altera a temperatura da torta que sai do extrator e entra no DT. Esses
resultados mostram que, em média, para cada grau de aumento na temperatura ocorre uma

redugiio de consumo de 35 kg/h de vapor direto.

5.5 Conclusdes sobre a Dessolventizacdo-Tostagem

O objetivo deste capitulo foi apresentar um modelo que possa ser utilizado como
ferramenta num processo de otimizagio na etapa de separagdo do hexano do farelo de soja
no DT.

Na busca deste objetivo, dificuldades especificas foram encontradas uma vez o DT
¢ um equipamento muito especifico dentro do panorama da industria quimica, bem como a
mistura de materiais presente na sua operagfio. Esta especificidade se traduz na falta dos
dados de equilibrio experimentais e nas caracteristicas especiais dos materiais e
equipamentos envolvidos na dessolventizacio/tostagem. No entanto, 0 modelo previsto no
objetivo foi proposto, o qual se compde das seguintes partes fundamentais: o modelo
matematico, o algoritmo de solugfo, a coleta de dados operacionais e a aplicagio do

sistema desenvolvido com os dados coletados na inddstria local.

A modelagem matemética desenvolvida para o DT foi baseada em balangos de

massa, de energia e relagdes de equilibrio, em estgios. O algoritmo de resolugdo utilizado



teve como o algoritmo j& apresentado na simulagdio do stripper. A coleta de dados

operacionais para aplicagfo foi realizada na inddstria da cooperativa COAMO.

A partir dos modelo tedrico e dos dados operacionais disponiveis, passou-se &
aplicagdio préatica visando obter a confirmacio da sua viabilidade como ferramenta para
auxiliar em processos de otimiza¢do da dessolventizagio/tostagem, assim como permitir

melhor visualizagio de suas limitagGes.

A aplicagdo foi realizada e os resultados obtidos foram analisados. Estes
mostraram que o modelo proposto para o DT é coerente e pode ser perfeitamente utilizado
como ferramenta num sistema de otimizagdo da operagfio de dessolventizagio/tostagem.
Esta constatagfio pode ser confirmada, uma vez que os niveis de separagiio de hexano do
farelo de soja, bem como temperaturas dos estdgios do equipamento estdo bastante
proximos dos valores obtidos na pratica industrial. No entanto, erros foram observados em
relagdo s variaveis citadas acima; isto pode ser devido a fatores niio previstos no modelo
como as perdas de calor para o ambiente, as dificuldades na previsdo de parAmetros de

troca térmica e de equilibrio, dificuldades de contato entre a fase liquida e a fase de vapor
dentro do DT.

Por tltimo, pode-se destacar que o objetivo do capitulo foi atingido uma vez que
os resultados obtidos, com as simulacdes, mostraram que o modelo proposto é coerente e
possivel de ser utilizado como ferramenta num processo de otimizagdo das operagbes que

fazem parte da separagio do hexano e o farelo de soja.

No préximo capitulo, pretende-se apresentar uma modelo adequado para a analise
energética do sistema de separagdo do hexano tanto do 6leo como do farelo de soja. Este
modelo ¢ baseada na Andlise Pinch.

159



6 ANALISE ENERGETICA DO PROCESSO

6.1 Introducio

Nos capitulos anteriores foram realizadas a modelagem, a simulagfio ¢ a analise
das principais operagdes envolvidas na obtengdo do éleo bruto de soja procurando obter os
valores das correntes nas melhores condigdes de operacdo. Estes modelos podem agora ser
utilizados para analisar ¢ otimizar o processo de forma global. Neste capitulo, os modelos
serdo utilizadas como ferramentas para detectar possiveis subprocessos ou operagbes que
possam contribuir para uma reducfio do consumo de energia e para a melhoria na
recuperacdo do hexano na obtencdo do 6leo de soja. Existem métodos disponiveis para
realizar a andlise energética do processo, tais como a otimizagio matematica e a anlise
termodindmica. A Andlise Pinch ¢ uma metodologia enquadrada dentro do ramo da analise
termodindmica, que exige poucos dados experimentais na sua utilizagio e é de facil
aplicagdo. Por isso, esta serd utilizada, neste trabalho, para realizar a analise energética da

planta de obtengfio de dleo de soja.

A Andlise Pinch possibilita o cumprimento desses objetivos, pois a partir desta
tecnologia é possivel identificar mudangas apropriadas nas condicdes do processo que
possam ter impacto na economia de energia. Especificamente, isto ser4 feito iniciando-se
com os balan¢os material e térmico do processo; em seguida, estabelece-se as metas de
consumo minimo de energia ¢, finalmente, a identificaciio das possibilidades que possam
levar a uma redugio no consumo de energia. A seguir, as correntes e o fluxograma do
processo de obtengdo de 6leo e farelo serdio organizados de forma a aplicacdo da

metodologia Pinch.

No capitulo II, a figura 2.10 mostra o fluxograma tipico de uma planta de obtencgéo
de 6leo bruto e farelo de soja sem entrar nos detalhes referentes i rede de trocadores de
calor presente no processo, a qual é formada de aquecedores e de condensadores. A figura
6.1 mostra o fluxograma de uma planta tipica de obtengiio de 6leo e farelo procurando

destacar os processos de aquecimento e resfriamento das correntes envolvidas.

161



6.2 Fluxograma do Processo

ota N

vapor | - 2—{.
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8,9, 10 -condensadores
11 - souecedor

Figura 6.1 Correntes presentes no processo de obtencio do dleo bruto de soja

O fluxograma apresentado pela figura 6.1 mostra que do extrator sai a miscela,
que ¢ transportada ao primeiro evaporador, ¢ a torta que &
dessolventizador/tostador; € como pode ser observado nenhuma das correntes sofre
qualquer processo de aquecimento ou resfriamento no trajeto. O dessolventizador/tostador

gera o farelo e uma corrente de vapores saturada, formada de hexano e dgua, a qual ird

1 .
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passar pelo primeiro evaporador onde ira se condensar parcialmente fornecendo o calor da
condensagfio para a evaporacdo do hexano presente na miscela; a parte condensada ¢
enviada a um decantador e a parte ndo condensada, neste processo, recebe em seguida uma
dosagem de 4gua fria na tentativa de condensar ao maximo o vapor de hexano restante
antes de encaminha-lo a um condensador total. O primeiro evaporador gera a corrente
formada de vapor de hexano puro, o qual serd condensado num condensador total e a
corrente formada de miscela concentrada que ¢ encaminhada ao segundo evaporador; antes
de entrar neste evaporador, esta corrente recebe um aquecimento, quando passa por um
trocador de calor, do dleo de soja proveniente do stripper. O segundo evaporador produz
uma corrente de hexano puro que serd condensada num condensador total ¢ a corrente de
miscela que ¢ encaminhada ao stripper. Este equipamento recebe vapor direto que faz o
stripping de praticamente todo o hexano ainda presente no dleo gerando desta forma duas
correntes: uma € o dleo bruto de soja que ainda aquecera a corrente de miscela, proveniente
do primeiro evaporador, antes de continuar no processo para ser refinado e a outra corrente
sd0 0s vapores que saem no topo do stripper formados de agua e de hexano que serfo
condensados num condensador total. Deve-se salientar que todas correntes de vapores
contendo hexano, apds passarem através dos condensadores, sdo encaminhadas para a
operacdo de decantagio onde o hexano é separado da agua. Apds a decantagéio, a corrente
de hexano liquido ¢ encaminhada de volta a extragdo, porém antes de entrar no extrator esta

passa por um trocador onde sofre um aquecimento com vapor.

6.3 Determinacio das Correntes do Processo

O fluxograma da figura 6.1 mostra as correntes envolvidas no processo de
obtengdo de 6leo de soja tipico. Uma andlise preliminar das correntes do processo mostra a
presenca de correntes quentes e de correntes frias, algumas ja integradas como é o caso dos
vapores do DT com a miscela no primeiro evaporador ¢ do 6leo bruto do stripper com a
miscela concentrada; e outras nio estdo ainda integradas e, neste sentido, um estudo mais
criterioso deve ser feito na tentativa de verificar a viabilidade energética desta integraciio. A
determinagfio e caracterizagdo correta daquelas correntes do processo que atuam como
consumnidoras de epergia e daquelas que atuam como fornecedoras de energia é de

fundamental importancia nesta analise.
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Deve-se salientar, que para contribuir no alcance dos objetivos deste trabalho, a
forma de caracterizar as correntes do processo, em algumas situagdes, é diferente da
maneira tradicional aplicada na Tecnologia Pinch. Esta caracterizacio leva em
consideragdio que, ao longo do processo, ocorrem algumas operagGes de mudanca de fase
(condensagdo e vaporizagdo) que consomem e liberam energia. Sabe-se que a variacio de
temperatura, AT, nestas operages € nula e que o calor envolvido & igual ao calor latente de
vaporizagdo da corrente. A fim de incluir essas transformagdes energéticas, nesta analise,
necessita-se de um valor da variacio da temperatura diferente de zero. Neste sentido,
considera-se o valor de AT igual a 1 na transformagéo e a variacio de entalpia, AH, torna-se
igual ao produto do peso especifico pela vazio do material envolvido no processo. Estas

consideragdes serdo percebidas, posteriormente, nas se¢des 6.3.2, 6.3.3 ¢ 6.3.4.

Os equipamentos de separagdo tais como o DT, o primeiro evaporador, o segundo
evaporador € o stripper provocam alteragdes no estado das correntes que os atravessam,
bem como nos seus patamares energéticos. Além disso, deve-se salientar que serfio
utilizados dados das correntes que mais se aproximam dos dados operacionais, pois isto ird
permitir uma comparagdo e identificagfio do potencial de integraggo energética da planta, A

seguir, a caracterizagio dessas correntes ocorrera com maiores detalhes.

6.3.1 Caracterizacio das Correntes do DT

No processo industrial da COAMO, a torta sai do extrator a uma temperatura em
torno de 49 °C ¢ imediatamente entra no topo do DT 4 mesma temperatura; ao passar pelo
DT, a torta sofre um aquecimento e atinge o fundo do equipamento a uma temperatura em
torno de 118 °C. Esse aquecimento ¢ provocado pela introdugfio de vapor direto na secio de
dessolventizagdo e pelo vapor indireto na secfio de tostagem. Uma parte do vapor direto se
condensa e se incorpora na corrente da torta, a outra parte se incorpora & corrente de vapor
que sai no topo, portanto, este vapor nfo deve ser considerado como uma utilidade para fins
de integragdo energética. O vapor indireto entra nas camisas instaladas na secio de
tostagem no estado saturado numa temperatura de 185,2 °C e cede calor latente para
auxiliar no processo de tostagem da torta; este vapor por estar encamisado nio toma parte
diretamente no processo e, portanto, deve ser considerado como uma utilidade para fins de
integracdio energética. A figura 6.2 mostra um esquema de aquecimento da torta, na

e



tostagem, através do calor do vapor indireto.

torta /\
vapor direto

E / calor indireto
Q/farelo umido

Figura 6.2 Esquema das correntes no DT

shexano/agua

O vapor que sai no topo do DT, no processos originais de obtencdo de 6leo de soja
era encaminhado diretamente a um condensador como mostra a figura 2.8. Posteriormente,
esse vapor foi encaminhado para o primeiro evaporador para fornecer o seu calor
disponivel para evaporar a miscela. Esta integragio continua nos processos atuais conforme
mostra a figura 2.10. Inicialmente, nesta analise, pretende-se manter esta forma de

mtegracio.

O vapor indireto, conforme mostra a figura 6.2, atua como a utilidade que fornece
o calor para o aquecimento da torta na segdo de tostagem do DT, isto é, a torta atua na
se¢do de tostagem como receptora de energia. O calor indireto faz com que a torta passe de

uma temperatura de 108 °C a 118 °C.

Um gréfico esquematico de temperatura versus entalpia ¢ mostrado na figura 6.3

para representar a troca térmica entre o vapor indireto e a torta na segfio de tostagem.

A
118 °C

108 °C

AH
Figura 6.3 Esquema de aquecimento da torta no DT
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A tabela 6.1 mostra os dados que caracteriza a corrente do DT. Essa destaca o
nome da corrente, a capacidade calorifica, as temperaturas de entrada e de saida e a

quantidade de calor trocada.

Tabela 6.1 Caracteriza¢fo da corrente relacionada ac DT
corrente Mcy, (KkW/PC) | Ten (°C) Tsai (°C) O (kW)
Torta 21,85 108 118 218,5

A corrente formada pelos vapores que saem do topo do DT ¢ integrada ao primeiro

evaporador e, portanto, sera discutida, a seguir, na se¢io 6.3.2.

6.3.2 Caracterizagio das Correntes do Primeiro Evaporador

O primeiro evaporador tem a funcio de receber a miscela que vem do extrator e
integra-la energeticamente com os vapores do DT a fim de separar uma parte do hexano do
6leo. Esses vapores ao passarem através do evaporador condensam-se, porém, uma parte do
hexano ainda permanece no estado de vapor e necessita ser condensada em outros
equipamentos. Estes equipamentos normalmente sio: um condensador parcial e um

condensador total, conforme mostra o fluxograma da figura 6.1.

A miscela ao receber calor dos vapores do DT evapora e gera duas correntes na
saida do evaporador: o vapor de hexano puro, o qual deve ser condensado e a corrente de

miscela concentrada que deve ser enviada ao segundo evaporador. A figura 6.4 mostra

/‘—iehexano

€ssas correntes.

vapores miscela
do DT concentrada
hexano do DT
\ ndo condensado
\\ y ondensado
miscela

Figura 6.4 Esquema das correntes do primeiro evaporador
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Os vapores do DT entram no primeiro evaporador a uma temperatura de saturagio
de 71 °C e se integram energeticamente com a corrente de miscela, a quem fornece calor
latente condensando, dessa forma, toda agua, bem como parte do hexano. Como ja
afirmado anteriormente, inicialmente esta parte no serd considerada na analise energética

do processo.

O hexano do DT ndo condensado na integragdo sai do primeiro evaporador a uma
temperatura de 71 °C e sofre um resfriamento até atingir uma temperatura de 52 °C. Em
seguida, passa por uma condensa¢fo parcial onde mais uma parcela dele se condensa e a
outra parte, a uma temperatura de saturacio de 52 °C ¢ encaminhada a um condensador

total de onde sai a uma temperatura de 40 °C.

A miscela concentrada sai do primeiro evaporador numa temperatura de 50 °C e
sofre um aquecimento até atingir a temperatura de 59 °C antes de entrar no segundo
evaporador. J4 o hexano que ¢ evaporado da miscela sai do evaporador a uma temperatura

de 50 °C ¢ enviado a um condensador total de onde sai a uma temperatura de 40 °C.

Como pode ser observado, as correntes que saem do primeiro passam por uma
série de transformagdes até atingir seu resfriamento e ao aquecimento. Assim, para facilitar
a compreens3o e a aplicagdio da Andlise Pinch, a figura 6.5 mostra estas transformacdes em

termos apenas dos valores das temperaturas.

A
71.°C
59 °C

e

/S\IOC 50 °C

J/ 41°C/
£ Corr

40°C

AH

Figura 6.5 Transformagdes energéticas das correntes do primeiro evaporador
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Um resumo das transformagdes das correntes do primeiro evaporador a partir dos

intervalos de temperatura sera apresentado a seguir:

Intervalo de 71 a 52 °C representa a etapa em que ocorre um resfriamento da
parte do hexano, j4 puro, ndo condensada no primeiro evaporador e serd

denominada de Vapor do DT1.

O intervalo 52 a 51 °C representa a etapa de condensagdo de parte do hexano
no condensador parcial na pressio do sistema; esta corrente serd denominada
de Vapor do DT2.

O intervalo de 51 a 41 °C representa a etapa de resfriamento do hexano

proveniente do condensador parcial e serd denominada de Vapor do DT3.

O intervalo de 41 a 40 °C representa a etapa de condensacdo do hexano na
pressdo de opera¢do do sistema a fim de ser encaminhado ao decantador e sera

denominada de Vapor do DT4.

Além disso, tem-se:

O intervalo de 50 a 41 °C que representa o resfriamento do hexano puro

evaporado da miscela e que serd denominada de Vapor da Miscelal.

O intervalo de 41 a 40 °C que representa a condensaciio total do hexano
evaporado na pressdo do sistema e que serd demominada de Vapor da
Miscela?.

O intervalo de 50 a 59 °C que representa o aquecimento da corrente da miscela
que sai do primeiro evaporador € que sera denominada de Miscela
Concentradal.

A tabela 6.2 apresenta a caracterizagfo das correntes do primeiro evaporador

definidas anteriormente, destacando-se o nome da corrente, a capacidade calorifica, as

temperaturas de entrada e de saida e a quantidade de calor trocada.
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Tabela 6.2 Caracterizagdo das correntes relacionadas ao primeiro evaporador

corrente Mc, (kW/°C) [Ten (°C) | Tsai °C) | O (kW)
Vapordo DT1 1,70 71 52 -32,30
Vapor do DT2 144,33 52 51 -144,33
Vapor do DT3 0,83 51 41 -8,30
Vapor do DT4 135,26 41 40 -135,26
Miscela Concentradal 6,72 50 59 60,48
Vapor da Miscelal 9,22 50 41 -82,99
Vapor da Miscela2 1601,03 41 40 -1601,03

6.3.3 Caracterizagio das Correntes do Segundo Evaporador

O segundo evaporador tem a funcdo basica de evaporar ainda mais o hexano
presente na miscela que vem do primeiro evaporador. Essa evaporacio é realizada o calor

latente do vapor d’4gua saturado a 127 °C, que atua no processo como uma utilidade.

A corrente j4 denominada anteriormente de Miscela Concentradal entra no
segundo evaporador a temperatura de 59 °C e atinge 120 °C quando entra em evaporagdo
gerando, assim, o hexano puro que deve ser totalmente condensado e a miscela com
pequena quantidade de hexano que serd encaminhada ao stripper. O esquema desse

evaporador com as correntes é mostrado na figura 6.6.

/J_?)hexano

vapor miscela
d’agua concentrada
e CONdENSAdO
4
miscela concentradaZ\

Figura 6.6 Esquema das correntes do segundo evaporador
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A figura 6.7 mostra as transformagdes energéticas das correntes relacionadas ao

segundo evaporador.

A

T }2;;1 OC

e
20 °C 126°°C
49
/41 °C
407°C

>
AH

Figura 6.7 Transformagdes energéticas das correntes do segundo evaporador

Um resumo das transformagdes das correntes do segundo evaporador a partir dos

intervalos de temperatura sera apresentado a seguir.

* O intervalo de 59 a 120 °C representa o aquecimento da miscela concentrada
que entra no segundo evaporador e a corrente serda denominada de Miscela
Concentrada2.

¢ O intervalo de 120 a 121 °C representa a vaporizacfio do hexano no segundo

evaporador € a corrente serd denominada de Vapor da Miscela3.

¢ O intervalo de 120 a 41 °C representa o resfriamento do hexano puro ¢ a

corrente serd denominada de Vapor da Miscelad.

* O intervalo de 41 a 40 °C representa a condensagio do hexano na pressdo do

sisterna e a corrente sera denominado de Vapor da Miscelas

A tabela 6.3 apresenta a caracterizacfio das correntes do segundo evaporador
definidas anteriormente, destacando-se 0 nome da corrente, a capacidade calorifica, as

temperaturas de entrada ¢ de saida e a quantidade de calor trocada.



Tabela 6.3 Caracterizacdo das correntes relacionadas ao segundo evaporador

corrente Mc, (kW/°C) | Ten (°C) | Tsai (°C) | Q (kW)
Miscela concentrada? 6,72 59 120 4099
Vapor da Miscela3 413,60 120 121 413,60
Vapor da Miscelad 2,23 121 41 -178.,4
Vapor da Miscela5 357.74 41 40 -357,7

6.3.4 Caracterizacio das Correntes do Stripper

O stripper recebe a miscela concentrada que vem do segundo evaporador, que
entra em contato com vapor direto nos estigios do equipamento provocando a separacio da
pequena quantidade de hexano presente no 6leo de soja. Para efetivar a operagio stripping
o vapor superaquecido ¢ injetado a temperatura de 180 °C e 4,0 kgflem® de pressdo no
extrator. Nestas condigdes, o hexano se evapora e juntamente com o vapor d’igua sai no
topo do stripper a uma temperatura de 120 °C; assim, este vapor ndo deve ser considerado
como uma utilidade, mas uma corrente de processo que possibilita a transferéncia de massa

miscela para o vapor. A figura 6.8 mostra o esquema do stripper as correntes relacionadas.

hexano/dgua

miscela concentrad

_vapor direto

vapor direto

6leo bruto
Figura 6.8 Esquema das correntes do stripper

O vapor de topo formado pelo hexano ¢ o vapor d’4gua passa por um

resfriamento antes de se condensar na pressio do sistema a uma temperatura de 71 °C, e
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depois sofrer um sub-resfriamento até 40 °C. O éleo bruto que sai no fundo sai no fundo a
113 °C e sofre um resfriamento até a temperatura de 82 °C ao fornecer calor 4 miscela que

entra no segundo evaporador.

A figura 6.9 mostra as transformagSes energéticas das correntes relacionadas

ao stripper.
M
114 °C
4
/ 13°C /
825
71.°C
/77) °C
75
40°C
AR

Figura 6.9 Transformagdes energéticas das correntes do stripper

A seguir, um resumo das transformacdes das correntes do Stripper a partir dos

intervalos de temperatura.

¢ O ntervalo de 114 a 71 °C significa que a corrente passa por um resfriamento
até atingir o ponto de condensacfio da mistura e serd denominada de Vapor de

Stripperl.

* O intervalo de 71 a 70 °C significa que a corrente est4 passando pelo processo

de condensago da mistura e serd denominada de Vapor de Stripper2.

* O intervalo de 70 a 40 °C significa que a corrente estd passando por um

processo de sub-resfriamento e serd denominada de vapor de Stripper3.

* O intervalo de 113 a 82 °C significa que o 6leo bruto estd sofrendo um
resfriamento ao aquecer a miscela concentrada ao entrar no segundo

evaporador.

A tabela 6.4 mostra a caracterizagio das correntes do stripper definidas
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anteriormente, destacando-se o nome da corrente, a capacidade calorifica, as temperaturas

de entrada e de saida e a quantidade de calor trocada.

Tabela 6.4 Caracterizagfio correntes relacionadas ao stripper

corrente Mcp (kW/°C) | Ten (°C) | Tsai (°C) | Q (kW)
Vapor de Stripperl 0,59 114 71 ~25.4
Vapor de Stripper2 621,07 71 70 -621,1
Vapor de Stripper3 1,18 70 40 -35.4
Oleo Bruto 4,27 113 82 -1324

6.3.5 — Caracterizacido da Corrente do Hexano Recuperado

Conforme o fluxograma da figura 6.1, o hexano recuperado através das operacdes

no DT, nos evaporadores, no stripper é condensado e encaminhado aos decantadores onde

¢ separado da agua. O hexano puro sai dos decantadores a temperatura de 40 °C e, no

trajeto até o extrator, esse sofre um aquecimento até atingir a temperatura de 53 °C,

hexano

decantador

extrator

Figura 6.10 Esquema da corrente do hexano recuperado

O grafico apresentado na figura 6.11 mostra a transformacio energética da

corrente relacionada ao hexano recuperado desde o decantador até o extrator.
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53°C

/

40 °C

Figura 6.11 Transformagcio energética da corrente do hexano recuperado

A tabela 6.5 mostra a caracterizagfio da corrente do hexano recuperado definida

anteriormente, destacando-se o nome da corrente, a capacidade calorifica, as temperaturas

de entrada e de saida e a quantidade de calor trocada.

Tabela 6.5 Caracterizagio corrente relacionada ao hexano recuperado

corrente

M, (kW/°C)

Ten (°C)

Tsai (°C)

Q kW)

hexano recuperado

22,23

40

33

289,0

Finalizada a caracterizagdo das correntes doadoras e receptoras de energia do

processo, passa-se a aplicacfio da Analise Pinch visando a analise energética do sistema em

estudo.



6.4 Aplicacio da Analise Pinch

Nas seges anteriores procurou-se identificar as correntes do processo de obtencio

do dleo de soja que sdo passiveis de serem integradas energeticamente. A seguir, as

correntes apresentadas nas tabelas 6.1, 6.2, 6.3, 6.4 ¢ 6.5 serdo mostradas na tabela 6.6 com

o0 objetivo de facilitar a aplicagiio da Andlise Pinch. Esta tabela possui seis colunas onde

consta ¢ numero, 0 nome, a capacidade térmica, a temperatura de entrada, a temperatura de

saida e o calor trocado de cada corrente.

Tabela 6.6 Caracterizagio das correntes do processo

N° corrente Mc, (kW/C) | Ten (°C) Tsai (°C) | QW)
1 {Torta 21,85 108 118 2185
2 {Vapor do DT1 1,70 71 52 -32,3
3 | VapordoDT2 144,33 52 51 -144.3
4 | Vapor do DT3 0,83 51 41 -8,3
5 {Vapordo DT4 135,26 41 40 -135.3
6 | Miscela Concentradal 6,72 50 59 60,5
7 | Vapor da Miscelal 9,22 50 41 -83,0
8 | Vapor da Miscela2 1601,03 41 40 -1601,0
9 | Miscela ConcentradaZ? 6,72 59 120 409.9
10 | Vapor da Miscela3 413,60 120 121 413,6
11 | Vapor da Miscelad 223 121 41 -178.4
12 | Vapor da Miscela5 357,74 41 40 -357,7
13 | Vapor do Stripperl 0,59 114 71 -25.4
14 | Vapor do Stripper2 621,07 71 70 -621,1
15 | Vapor do Stripper3 1,18 70 40 -35,4
16 |Oleo Bruto 4,27 113 82 -132,4
17 |Hexano Recuperado 22,23 40 53 289.0

A tabela 6.6 mostra 17 correntes que foram caracterizadas no processo, sendo que

13 sdo correntes quentes e 4 sdo correntes frias.

A aplicacfio da andlise se dard utilizando-se os dados da tabela 6.6 no programa

WinPinch 1.0 desenvolvido por Zemp (2000). Este programa exige os seguintes valores de
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entrada:
* o produto da vazdo pelo calor especifico da corrente, Mc,;
* atemperatura de entrada da corrente, Ten; e
* atemperatura de saida da corrente, Tsai.
Uma vez fornecido o AT, 0 programa retorna com os seguintes resultados:
® as metas de consumo minimo de energia;
* os pontos de estrangulamento energético (pinch); e
* os graficos com as curvas compostas do processo.

Este programa utilizado permite também estimar a area de troca térmica, o
mimero de trocadores de calor e o valor dos investimentos necessarios. Entretanto, como o
objetivo proposto no trabatho ¢ a estimativa do consumo de energia, estas facilidades
adicionais nfo serfio utilizadas.

Inicialmente serd estabelecida a meta termodinAmica minima para o consumo de
energia. Esta ocorre quando as forgas motrizes para transferéncia de calor sdo nulas
(ATmm = 0 °C). Apesar desta condigfio levar a uma drea infinita de transferéncia de calor,

permite estabelecer o limite inferior absoluto para o consumo de energia.
* Para o ATy =0 °C, os resultados obtidos sdo os seguintes:
- demanda de energia: 689,6 kW
- o ponto de estrangulamento energético: 71 °C

Esta estratégia, apesar de levar a uma 4rea de troca térmica infinita, define que o
consumo inferior de energia da planta é de 689,6 kW.

O grafico da figura 6.12 mostra as curvas compostas do processo para a diferenga

minima de temperatura, AT, = 0 °C.
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Figura 6.12 Curvas compostas do processo (A7 = 0 °C)

Para estabelecer uma meta factivel para o consumo de energia da planta, é
necessario determinar a forga motriz minima para transferéncia calor que ocorre no
processo. O principal ponto de integragdo energética da planta em estudo € o trocador que
utiliza a corrente de leo bruto para aquecer a miscela concentrada. Este trocador opera
com uma diferenga minima de temperatura de 9 °C. Linnhoff (1998) recomenda uma
diferenca minima de 10 °C para processos quimicos com evaporagio e condensagiio de

vapor. Para este estudo optou-se por 10 °C.
¢ Parao ATpm=10°C
- demanda de energia: 756,8 kW

- ponto de estrangulamento energético: 66 °C, sendo o pinch quente igual a 71
°C e o pinch frio igual a 61 °C.

Esta estratégia mostra que a demanda de energia da planta ¢ de 756,8 kW.
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Utilizando-se os dados calculados através dos modelos apresentados nos capitulos
anteriores, verifica-se que a demanda de energia para aquecimento na planta ¢ de 1102.4
kW. Fazendo-se uso do procedimento de estabelecimento de metas de consumo de energia,
¢ possivel identificar para qual diferenca de temperatura o consumo da planta
corresponderia a 1102,4 kW. Esta diferenca de temperatura ¢ identificada como sendo

aproximadamente 30 °C

Assim, a comparagio entre estes dois resultados mostra que existe um potencial

para reduzir o consumo de energia, proximo de 46%.

A figura 6.13 mostra a curva composta do processo para o valor da diferenca

minima de temperatura, AT, = 10 °C.
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Figura 6.13 Curvas compostas do processo para AT = 10 °C.

As curvas compostas da figura 6.13 mostram que uma parte do potencial de

integragdo energética do processo esta abaixo do pinch (T'= 71 °C) até 40 °C. A outra parte
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com potencial de integrag¢fio se situa na regifio delimitada pelo intervalo de 110 °C a 121 °C.

6.5 Conclusdes sobre a Andlise Energética do Processo

O objetivo deste capitulo foi fazer uma estimativa da demanda de energia
requerida pelo processo de obtengfo de 6leo de soja. Para tal, utilizou-se a Analise Pinch e
dois valores para ATy, 0 °C e 10 °C. Para A7, = 0 °C, o consumo de energia inferior foi
de 689,6 kW e para AT, = 10 °C, o consumo de energia determinado foi de 756,8 kW.

Este valor foi comparado 4 demanda de energia determinada através dos modelos.

O resultado da comparagdo mostra que, apesar da planta de obtenciio de 6leo de
soja da COAMO ser bem integrada energeticamente, ainda existe um potencial para
redugdo do consumo de energia na planta. Uma redugio adicional s6 sera possivel através
de modificagdes na estrutura e condi¢des operacionais da planta. O procedimento de
simulagio desenvolvido neste trabalho pode auxiliar nesta tarefa, permitindo a avaliagio do

impacto de modificagdes no processo sobre o consumo de energia.

Finalmente, a conjugag¢io dos modelos desenvolvidos com a técnica de analise
energética utilizada, neste capitulo, tornam-se ferramentas importantes no processo de

otimizagio global de uma planta de obtengdo de dleo de soja.
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7 DISCUSSOES, CONCLUSOES E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS

Neste capitulo final, procura-se sintetizar as idéias principais do trabalho,
ressaltando o alcance das contribuigdes do trabalho, e apresentando sugestdes e

recomendagdes para futuros trabalhos.

7.1 Discussies

O objetivo do trabalho foi desenvolver modelos para analisar as operagdes
envolvidas no processo de obtengio de dleo bruto e farelo de soja, visando a recuperagio

maxima de hexano e o 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 extragdo do dleo, na evaporagdo e no stripping do hexano, bem como na
dessoventizagio/tostagem do farelo. No entanto, os modelos previstos no objetivo foram
desenvolvidos a partir das seguintes etapas fundamentais: o modelo matematico do
equipamento, o algoritmo de solugio, a coleta de dados operacionais e a aplicacio do

sistema desenvolvido com dados coletados numa industria local.

A etapas que foram aplicadas ao desenvolvimento dos modelos para o extrator, os
evaporadores, o stripper e o dessolventizador-tostador se diferenciam no tipo de
modelagem matematica aplicada e nos algoritmos de solugfio. As principais dificuldades
encontradas, no desenvolvimento desses modelos, foram a falta de dados de equilibrio
adequados para a faixa de operagdo do sistema, as caracteristicas especificas dos materiais
envolvidos e, principalmente, o tipo especifico de determinados equipamentos envolvidos,
tais como o stripper e o dessolventizador-tostador (DT). A estratégia para as solucdes
destes problemas encontrados foi a utilizacio de modelos tedricos e dados operacionais
para se obter os dados de equilibrio necessarios, assim como adaptar a modelagem
tradicional dos processos de separagfio, em estagios, para os casos especiais do stripper e
do DT.
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Com o esbogo tedrico do modelo de cada operagdio definido, passou-se & sua
aplicagdo pratica visando obter a confirmagio da sua viabilidade como ferramenta na
andlise do consumo energético e de hexano do sistema, assim como permitir uma melhor

visualiza¢io de suas limitagGes.

7.2 Conclusdes

A analise dos resultados obtidos, a partir da aplicagio dos modelos com dados
operacionais coletados numa industria local, possibilitou a obtencio das seguintes

conclusdes finais a respeito deste trabalho:

* O modelo proposto para a operagio de extragio de Gleo gerou resultados que
sd0 proximos aos dados operacionais da indistria. Assim, esse modelo é
coerente e pode ser utilizado como ferramenta no processo de analise das
melhores condigbes de operagio da extragiio do dleo de soja com solvente.
Entretanto, algumas diferencas foram observadas entre os resultados do
modelo e industriais; isto pode ser devido a fatores no modelo tais como, o
calor de solucdo, as imperfeicdes na drenagem da miscela e os erros

experimentais nos dados de retenciio do hexano na torta.

e No que se refere a0 modelo proposto para a evaporagdo, este apresentou
resultados bastante coerentes com os dados operacionais da indistria e, com
iss0, pode perfeitamente ser utilizado como ferramenta no processo de andlise
¢ otimizagdo da operagio de evaporacdo do hexano presente na miscela. No
entanto, alguns pequenos erros foram observados em relagdo, principalmente, a
concentragio de saida da miscela prevista através do modelo e a concentragiio
real; isto pode ser devido a fatores nfio previstos no modelo tais como, o calor
de solugfo, as perdas de calor para o ambiente e os erros relacionados a

previsdo de dados de equilibrio.

¢ O modelo proposto para o stripping do hexano mostrou ser coerente uma vez
que gerou resultados bastante proximos dos dados industriais coletados,
principalmente, no que se refere a recuperagio de hexano e a temperatura de

saida do 6leo bruto. Com isso, esse modelo pode ser utilizado como ferramenta
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num processo de analise e otimizagdo da operagdo de stripping do hexano
presente no dleo. No entanto, pequenos erros foram observados em relagfio as
varidveis citadas acima; isto pode ser devido a fatores ndo previstos no modelo
tais como, perdas de calor para o meio ambiente, as dificuldades de contato
entre a fase liquida e a fase de vapor e a condensagdio de pequenas quantidades

de vapor d’dgua dentro do stripper.

Para a operagio de dessolventiza¢io-tostagem, o modelo desenvolvido se
mostrou coerente ¢ pode ser perfeitamente utilizado como ferramenta num
processo de andlise e otimizacio desta operagdo. Esta constatagio pode ser
confirmada, uma vez que os niveis de separagio de hexano do farelo de soja,
bem como as temperaturas dos estdgios do equipamento estio bastante
proximos dos dados operacionais coletados na indistria. Porém, pequenos
erros foram observados em relagdo as varidveis citadas acima; isto pode ser
devido a fatores nfio previstos no modelo tais como, as perdas de calor para o
meio ambiente, as dificuldades na previsdo de troca térmica e de equilibrio, as

dificuldades de contato entre a fase liquida e a fase de vapor dentro do DT.

Estes modelos desenvolvidos e testados foram aplicados como ferramenta na
integracdio energética da planta para a obtengdio do dleo e do farelo de soja.
Essa integragfio baseou-se na Analise Pinch, sendo que a maior dificuldade
encontrada foi na identificacfio e caracterizagdio das correntes quentes e frias
envolvidas no processo como um todo. Entretanto, a partir de algumas
adaptacOes as correntes foram levantadas e caracterizadas para a devida
aplicacdo. Os resultados obtidos mostraram que a planta de obtencdo de 6leo e
farelo de soja da COAMO ji estd bem integrada energeticamente, mas
economias poderdo ainda ser obtidas se o sistema estiver operando nas

melhores condi¢Ges.

Para finalizar, conclui-se que a assunto pesquisado pode auxiliar a realizagio
de futuros trabalhos na 4rea de otimizaciio do processo de do 6leo e farelo de

soja.
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7.3 Sugestdes para Futuros Trabalhos

O assunto desenvolvido nfio esgota as possibilidades de futuros trabalhos que

busquem o aperfeicoamento de uma planta de obtenggo de 6leo e farelo de soja, em termos

de economia no consumo de energia ¢ de hexano.

As sugestdes mais imediatas visando a otimizagdo do processo sio as seguintes:

pesquisar o efeito da temperatura no desempenho do extrator;

pesquisar as relagdes de equilibrio liquido-vapor para o hexano na miscela,

assim como na torta;

analisar as condigSes de operagiio do processo de obtenggio de 6leo de soja para

outras condigdes e outras plantas; e

utilizar os modelos desenvolvidos juntamente com a metodologia da
integraciio energética a fim de determinar o consumo 6timo de energia, através

de modifica¢Ges na estrutura e condigdes operacionais da planta.
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ANEXO 1. 0 METODO UNIFAC

Nos ultimos décadas, o grande objetivo dos estudiosos da teoria das solugdes 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
descricio de sistemas nfo-eletroliticos, modelos g° ou equagdes de estado podem ser
aplicados usando somente dados bindrios. Dados experimentais sfo normalmente escassos.
Neste sentido, o métodos de contribui¢do como o UNIFAC podem ser aplicados com muito
sucesso. Estes métodos foram desenvolvidos para prever o equilibrio liquido-vapor de
maneira que os parametros de interago de grupos foram ajustados, principalmente, a partir
de dados experimentais do equilibrio liquido-vapor armazenados no Dortmund Data Bank.
Com ajuda destes metodos € possivel obter resultados confidveis para o equilibrio liquido-
vapor, mclusive para pontos azeotropicos. Entretanto, resultados ruins sio geralmente
obtidos quando estes métodos s3o usados na predicio do coeficiente de atividade em
diluigéo infinita, »*, calores de mistura, ou sistemas com componentes muito diferentes em
tamanho. Isto nfio é surpresa uma vez que os dados de equilibrio liquido-vapor
normalmente cobrem somente a faixa de concentragio de 5 — 95% em moles. A

modelagem matematica usada na estimativa do coeficiente y ¢ apresentada a seguir.

O método UNIFAC admite que o logaritmo do coeficiente de atividade do
componente da solugdo € igual & soma dos logaritmos de duas contribuigbes. A primeira,
denominada de combinatorial (C¢), ¢ devido as diferencas no tamanho e forma das
moléculas na mistura; ¢ a segunda, denominada de residual (Rz), & devido as interagGes
energéticas entre os pares de grupos estruturais nio-eletroliticos. Neste sentido, a relacdo

matematica entre o coeficiente de atividade e as contribuigSes ¢ da seguinte forma
my; =lny%; +1ny%; (A1)
Como se observa pela equacfio (A.1), o coeficiente genérico, % Tepresenta o
coeficiente de atividade para cada um dos componentes presentes na solugio denominada

de miscela. Como ja abordado anteriormente, esses componentes sio os dcidos graxos ¢ o

n-hexano. A parte combinatorial é determinada através da seguinte equagdo:
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Vi

mycf=1-V',-+1nV',-wsq,-(l——;i»m(F')) (A.2)

i
sendo:
i o subscrito que representa o componente da soluco, o qual se transforma em h
quando se trata do n-hexano;
Vi a propriedade auxiliar do componente i dada pela relagio fragdo volumétrica/
fracdo mola
V ;0 valor de V; modificado empiricamente
F; a propriedade auxiliar do componente i dada pela relagio fragdo
superficial/fragio molar;
¢ a érea superficial relativa de van der Waals do componente i.
O pardmetro V'; pode ser calculado usando os volumes relativos Ry de van der
Waals dos diferentes grupos de contribui¢do. O valor de V; é determinado pela seguinte
equagio:
3/4

V' LS (A.3)

i
3/4

PRI

J

sendo r; o volume relativo de van der Waals do componente i e x; a fragio molar do

componente i na fase liquida.

Os valores de V; r; F; g;sdo determinados como segue:

R (A4
2T
7
r=yv, R, (A.5)
Fo=di (A.6)
ijqj
J
gi=>v, "0} (A7)

sendo 1;'*/ 0 nimero de grupos estruturais do tipo k na molécula i e Q’ a 4rea superficial
relativa de van der Waals do subgrupo £.

A parte residual pode ser obtida usando-se as seguintes equacdes:
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=3 v, 1y, ~in ;%) (A.8)
k

sendo 1} 0 coeficiente de atividade do grupo k na mistura e 77’7 ¢ coeficiente de atividade

do grupo k na substincia pura. Sfo determinados pela seguinte equagsio:

In7 = Q41— m(zemwmk) Zzg"”yﬁm ) (A9)

sendo a fragfo de area do grupo m na fase liquida,0,,, e a fragdo molar do grupo m na fase
liquida, X, sdo dados pelas seguintes equacdes:

- =WZQ:'5~X—; (A.10)

va(.i)
_
' ZZV,,”)xj
Jon

A fim de permitir uma melhor descrigfio do comportamento real do coeficiente de

(A.11)

atividade o pardmetro ¥.» ¢ colocado como fun¢o da temperatura através da seguinte

equacio:

m T banABS + canABS )

Vom = eXp(— 2 (A.12)

T 4ps
sendo:
anm O parametro de interagdo UNIFAC entre os gruposne m, em K;
bnm 0 parametro de interagio UNIFAC entre os grupos n ¢ m;
Crm © pardmetro de interagdo UNIFAC entre os gruposnem, em K™ e
T4ps atemperatura absoluta do sistema em K.

A itrodugdo do UNIFAC modificado ao modelo requer que se leve em
consideragdio os compostos que compde o dleo de soja bruto. Conforme no capitulo
anterior, o 6leo de soja é composto por diversos componentes, sendo que em torno de 95%
do total € formada de 4cidos orgénicos saturados e insaturados, denominados de cidos
graxos. A parte restante ¢ formada por tragos de metais e componentes de estrutura
complexa como os esterdis, tocoferdis, esqualenos e 4cidos graxos livres. Todas estas
estruturas obviamente interferem, individualmente, nas propriedades fisico-quimicas da

solugdo (miscela). Assim, ao estabelecer a relagfio de equilibrio entre o hexano no estado de
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vapor ¢ 0 hexano na solugio liquida ¢ necessdrio avaliar os coeficientes de atividade de

todos os componentes da mistura, calculados com o coeficiente de atividade do hexano.
Mas, devido a quantidade relativamente pequena e também as estruturas

complexas dos outros componentes presentes no 6leo, neste trabalho considerar-se-4, para

efeito de cdleulo dos coeficientes de atividade, apenas os acidos graxos.

Dos dcidos considerados, percebe-se pelas formulas moleculares apresentadas na
Tabela A.1 que existem quatro grupos estruturais bem definidos em cada um deles, o CH;,
o CH;, o CHy= CH e o COOH. Estes grupos sdo considerados a base para a utilizacio no
método UNIFAC.

A determinagdo dos coeficientes de atividade do hexano e dos acidos graxos,
envolvidos na mistura, requer um conjunto de parimetros que serdo usados pelo método
UNIFAC modificado conforme visto anteriormente. A seguir, esses pardmetros sdo

apresentados nas tabelas Al e A2

Tabela Al Pardmetros Ry e Qx do método UNIFAC modificado

Grupo Principal Subgrupo Nimero Ry Ox
1 “CHy” CH; 1 0,6325 1,0608
CH» 2 0,6325 0,7081
29C=C” CH=CH 3 1,2832 1,2489
20 “COOH” COOH 4 0,8000 0,9215

Tabela A2 Pardmetros de interagiio de grupos do método UNIFAC modificado

N| m (KD B | cm®E) | @K [ bom | Com (KD
1 2 189,66 | -0,2723 0,0 |-95,418 | 0,06171 0,0
1| 20 1182,2 | -3,2647 | 0,009198 | 20177 | -9,0933 | -0,01024
2| 20 | -2026,1 | 8,1549 0,0 |-347,50 | 1,2160 0,0
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ANEXO2 Aplicacio do Método dos Volumes Finitos na
Resoluciio das Equacdes (3.27) e (3.28)

Na aplicagdo do Método dos Volumes Finitos, parte-se das equagdes (3.27) e
(3.28) que estdo como segue:

ax &

y A N, o(@-C) (3.27)
X N Dlw-C) (3.28)
30 e '

Nesta aplicaciio, emprega-se uma malha com a configuragio mostrada na figura A2.1.

fronteira
Ne
volume elementar P AE 4
para integragio™ > . . @1
A%
o
AB A8

Figura A2.1 Malha para o problema de transferéncia de massa.

Essa configuragiio mostra que a malha empregada ¢ bidimensional: uma dimensio
¢ em relacdo ao tempo adimensional, 9, e a outra dimensio é em relagio 3 distincia

adimensional a partir da entrada da corrente liquida na diregfio x, £.

A integracio da equagio (3.27), em relagfio ao tempo, 8, 4 distincia, & fomece:

[ [5cusdo [ [Z(chzdo=,. [ [(o-Chieao 2
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fle-che+ [(c), -l Jio=n,, [l ~cOhate  @22)

c-chag +{c” ~d W=, (o8 -8 Jroa (A2.3)

e da equacdo (3.28) obtém-se:

E +ag [ %{w)dfd@ ==N,.D f +a0 [(@-C)azdo (A2.4)

[
[o-0hz=-N,_ D f(aﬁ -c? )d;ae (A2.5)
(@5 08 )1 = —N,,CD(a);f' _c? )AzfAH (A2.6)

Agora, deve-se escolher uma funcfio de interpolagdio espacial para a concentragiio,
uma vez que a mesma precisa ser avaliada nas interfaces do volume de controle. Para este
problema o esquema escothido € o upwind, aproximagdo de um lado s6. Neste esquema, o
valor da fungdo na interface é igual ao valor da funcdio no volume a montante, onde as

fungdes de interpolac8o tem as seguintes expressies:
C,=Cy (A2.7)
C,=Cp (A2.8)
substituindo as expressdes (A2.7 ) e (A2.8 ) na equaciio (A2.3), obtém-se:
lcr -chhag+lcs ~cho=(Voof - N COhors  (a29)

dividindo-se a equagiio (A2.9) por A8 obtém-se:

45

2 ilet -cq )=, cf -v,.cf iz (A2.10)

(CP ~cy)

Nesta etapa, deve-se decidir também como & o comportamento do fluxo de massa
nas duas faces do volume elementar ao longo do intervalo de tempo A8 para que a
integragfio possa ser realizada. Escolhe-se a fungfio de interpolagiio totalmente implicita, na

qual a concentragfo é tomada como uma média aritmética entre as concentracdes.
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cé=0c,+01-0)X} (A2.11)
Cy=aCy+{1-0)Cy (A2.12)
@b =0, +(1-0)w) (A2.13)

Fazendo @ =1, tem-se as seguintes expressdes:

cé =Cp (A2.14)
cf =cy (A2.15)
o8 =wp (A2.16)

que aplicadas a equacgio (A2.10) fornece:

(Cp =825 +(Cp —~Co)=(W,cop ~ N, oCp a2 (42.17)
e na equacgiio (A2.6) obtém-se:

(wp -0 Jag =—N, . Diwp —Cp)acas (A2.18)

dividindo-se a equagdo (A2.18) por AG:
A4
(mp Y )A—g =-N, Dlop - Cp)A¢ (A2.19)
Rearranjando as equagdes ( A2.17) e (A2.19) obtém-se as seguintes equaces:

A 4
-Cp(ﬁumav,c} 2z§+cN+N,CA§wP-o (A2.20)

A48 0 A8
Cp(N, .DAE)-wp (Z(é + N,,chkf] +p = =0 (A2.21)
A equagfo (A2.21) apresenta coeficientes que serfio colocados da seguinte forma:

A
A, = —(Zg» +1+ N,_(:A(f)
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‘r A8
ACN =1
Aw,, = Nt,cﬁé
BCP = N,’C.D.Acf

A&
A
LY

A partir desses coeficientes obtém-se as seguintes expresses:
A, Cp+dpCh + 4, Cy + A, @rp =0 (A2.22)
B, Cp+Bowp + B, wp =0 (A2.23)

As equagbes (A2.22) e {A2.23) sdo a base para gerar o sistema de equacOes

algébricas que possibilitara obter as concentracdes das correntes na saida do extrator.





