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RESUMO - A industria de 6leo de soja constitui um importante ramo da
agroindustria brasileira. A extracdo por solvente é a operacdo de transferéncia de
massa mais utilizada para a obtencdo do dleo. Ha uma busca incessante por
melhorias, visando a reducdo de custo e eliminacdo de desperdicios, apontando
para a necessidade de um modelo matematico de um extrator industrial de esteira,
devidamente validado, que represente o processo de extracdo, a fim viabilizar a
andlise e otimizacdo do processo, procurando ampliar as vantagens econdmicas e
competitivas. Neste contexto, aplicou-se um modelo matematico baseado em
balancos de massa, representado por um conjunto de equacOes diferenciais
parciais. Este modelo foi resolvido numericamente por diferencas finitas no
MAPLE® e foi validado frente a dados de uma planta industrial de extracdo de
6leo de soja. Os resultados revelam que o modelo utilizado representou
adequadamente o processo e pode ser empregado na simulacdo, analise e
otimizac&o de extratores industriais de 6leo de soja.

1. INTRODUCAO

A soja € uma importante oleaginosa mundial e o Brasil se destaca como um dos
maiores produtores mundiais. A Tabela 1 apresenta uma estimativa de producao para a safra
2013/2014 dos trés maiores produtores mundiais, de acordo com o 7° levantamento realizado
pela USDA (United States Department of Agriculture). A estimativa mundial para a safra
2013/2014 é de 283,5 milhdes de toneladas.

Tabela 1 — Producdo Mundial de Soja, em Milhdes de Toneladas

Paises Safras
2012/2013 2013/2014
EUA 82,6 88,7
Brasil 82,0 88,0
Argentina 49,3 53,5

Demarco (2009) afirma que a industria de azeites, principalmente vindos da soja, €
milenaria e permanece atuante, passando por avancos significativos nos ultimos seculos. Para
Boss (2000) a extracdo de Oleos vegetais por solvente mostrou-se mais interessante que a
extracdo utilizando prensas. Almeida et al. (2010) afirma que a extracao solido-liquido com
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solvente hexano é o processo mais usado nas indudstrias de todo 0 mundo e que os extratores
mais utilizados s&o os do tipo célula rotativa (Rotocell) e do tipo esteira.

Segundo Rataus (2000) em um processo industrial também € importante o
conhecimento da matéria que serd submetida ao processo de extracdo. A soja laminada possui
trés caracteristicas importantes: 0 espaco entre as superficies externas das laminas, 0s
capilares microscépicos que constituem a matéria porosa e os defeitos de preparagéo (bolsbes
de 6leo ndo rompidos nos processos antecessores a extracdo). Os meios porosos, segundo
Almeida et al. (2010), possuem um conjunto de indicadores, tais como densidade,
percolabilidade, porosidade e tortuosidade, que influem nas caracteristicas da extracdo. Por
exemplo, a alta porosidade provoca densidade baixa, resultando na diminuicdo da
produtividade do extrator. J& a baixa porosidade contribui para a diminuicdo da percolacao,
que também diminui a taxa de extracéo.

A extracdo do 6leo de grdos em escala industrial tem sido praticada desde a década de
1920. Boucher et al. (1942) investigou o processo de extracdo de 6leo impregnado em pratos
de argila porosa e constatou que o processo de extracdo era governado pela lei da difusdo
molecular. Karnofsky (1949) prop6s o modelo da lenta dissolu¢do, que supde que certos
componentes do 6leo, como os fosfatideos, inibem a solubilizacdo dos glicerideos. Ja o
modelo do escoamento capilar de Othmer e Agarwal (1955) afirma que a extracdo consiste
em um problema de fluidodindmica no qual o solvente e o 6leo escoam em um complicado
sistema formado por células vegetais rompidas com a quebra e a laminagdo dos graos.
Thomas (2003) estudou o processo de extracdo de Gleos vegetais em um extrator tipo
Rotocell e desenvolveu um modelo fisico-matematico e um programa para simular a
operacdo do extrator, levando-se em consideracdo a difusdo do 6leo pela miscela (6leo +
solvente), transferéncia de 6leo entre as fases poro e “bulk”, variagdo da massa especifica e
viscosidade da miscela.

Um dos trabalhos mais recentes sobre modelagem de extratores de esteira é apresentado
por Almeida et al. (2010), abordando um modelo formado por equacGes diferenciais parciais,
que relacionam as concentragdes de 6leo dentro e fora dos poros do material solido para todo
0 campo de extracdo, e equaces algébricas para as concentracdes de 6leo nas comportas.

No panorama atual, a reducdo de custos e a otimizagdo desses processos sao fatores
estratégicos para a sobrevivéncia das empresas. Segundo Veloso (2003) a analise dos fluxos
de transferéncia de massa em meios porosos tem se destacado nos ultimos anos devido as
inimeras aplicacdes industriais, principalmente com extracdo continua por solvente.

Nas plantas de extracdo de Gleo os extratores sdo equipamentos que precisam ser
otimizados e bem operados, para um melhor aproveitamento da matéria prima e estabilidade
do processo. Para Almeida et al. (2010) o desenvolvimento de um modelo matematico
consiste em um meio de ganhar tempo e evitar perdas no processo, uma vez que a maioria
das condi¢des operacionais sdo estabelecidas empiricamente. Um bom modelo pode ser
utilizado para projeto, analise e otimizagao da operacao de extratores.
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2. 0 MODELO MATEMATICO

O modelo matematico utilizado no estudo foi proposto por Almeida et al. (2010). Neste
modelo o sélido é considerado totalmente poroso, sendo que dentro dos poros o 6leo da fase
solida entra em equilibrio simultaneo com a miscela, e o éleo do filme se transfere para fora
dos poros por difusdo. Existe, portanto, um gradiente de concentracdo entre a miscela da fase
poro e a miscela da fase “bulk”. Um esquema dessa transferéncia de massa € mostrado na
Figura 1. Com a entrada do solvente nos poros ocorre uma transferéncia simultanea do 6leo
da fase solida para a fase poro, mantendo-se um equilibrio entre essas concentracdes e 0
coeficiente de equilibrio da extracéo é definido como Ej = w/cP.

fase “bulk™

fase solida

fase poroQ

w*

1 - superficie do slido
2 - difusdo do dleo

Figura 1 — Transferéncia de 6leo de um poro para a fase “bulk”

O modelo de Almeida et al. (2010) considera dois balangos de massa, um na fase poro e
outro na fase “bulk”, resultando na seguinte equagado diferencial parcial para a fase poro:

dc? (1 —¢P)ow Mg, OcP N kra
ot & Ot  puoroHW 0x  eP(1—eb)

(c? —¢) 1)
Para a fase “bulk”, o modelo apresenta a seguinte equacéo diferencial parcial:

dc P dc M., Oc d%c N 0%c\ ksa
0x? = 0y?

_E_ T, Temt T _ T _
ot €20y  pporoHW 0x Es gb ) )

O esquema do leito no interior do extrator de esteira é mostrado na Figura 2.
Para a solugéo das equacdes, foram estabelecidas as seguintes condigdes de contorno:

a) Parte inferior do leito:

c(x,0) = Cepvj € para0 <x<L;i=1..10;y =0 (3)

6W|
dy y=0
b) Parte final do leito:

dc

ow
0x -

e —
x=L 0x

=0 para0<y<H;x=1L (4)

x=L
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c) Parte superior do leito:

Bc‘ 0e Y 0 0<x<Ly=H (5)
- =0e — = para X Yy =
ay y=H ay y=H

d) Parte inicial do leito:

dc

Em =0ew(0,y) = Wgy para0 <y < H;x=0 (6)

x=0

“'-.‘__‘-i
Bomba 01 Bomba 02 Bomba 03 Bomba 06 Bomba 07
1 — entrada de material 4 — bomba de recirculagéo 9 — espaco para drenagem
2 — chuveiro da Bomba 01 5 — esteira 7 — entrada de solvente puro
3 — saida de micela para a destilaria 6 — saida de material 8 — transbordamento da micela

Figura 2 — Esquema de um extrator continuo tipo esteira

O extrator abordado neste trabalho é similar ao mostrado na Figura 2 e possui 10
bombas de recirculagéo.

Para resolver o sistema de equacdes diferenciais parciais desenvolvido para o leito do
extrator foi utilizado o método numeérico de diferencas finitas. Para isso foram discretizadas as
equac0es diferenciais e o leito representado por uma malha, onde para cada ponto se atribuiu
duas equac0es discretizadas, uma para a concentracdo de 6leo na miscela (c) e outra para a
concentracdo de 6leo no sélido (w), baseadas nas condi¢bes de contorno, conforme mostra a
Figura 3(a). Montou-se um sistema de equacfes algébricas e acoplou-se os dois sistemas
gerados em um Unico sistema linear para solugdo do problema.

A Figura 3(a) é composta por m pontos horizontais e n pontos verticais, totalizando m.n
nos em toda a malha. Cada né representa um ponto para o qual serdo calculados os valores
das concentracOes de 0leo na miscela (c) e no solido (w). Como o leito possui comprimento L
e altura H, as distancias entre cada né serdo Ax = L/(m - 1) ¢ Ay = H/(n - 1), na horizontal e
vertical, respectivamente. A Figura 3(b) mostra as concentracdes em cada né em torno do no

(i.J).
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Figura 3 — Representacdo da malha e das concentragdes em cada no

3. RESULTADOS

O modelo de Almeida et al. (2010) foi ajustado, por meio da minimizagdo de uma
funcdo objetivo (Equacdo 7), de forma a representar o fendmeno fisico do processo de
extragcdo em um extrator de esteira com recirculagdo de miscela. Esta fungdo, denominada ¢,
leva em consideracdo as concentracBes das miscelas em cada comporta e também o teor
residual de 6leo no farelo, na saida do extrator.

2

(1)

1 w10 Ciexp_ Cimodelo 2 wexp _ y,modelo
0= 53 () + ()

A partir da Equacdo 7 e da aplicacdo do modelo de Almeida et al. (2010) foi possivel
determinar o valor do coeficiente de equilibrio da extracéo para quatro condicfes distintas de
operacdo do extrator: concentracdo de Oleo na miscela na saida do extrator de 30,14%,
27,57%, 24,03% e 21,01%.

A Tabela 2 apresenta os parametros fixos utilizados para as quatro condi¢Ges estudadas.

Tabela 2 — Parametros e dados do extrator, meio poroso, 6éleo e solvente

L (m) H (m) W (m) psol (kg/m3) P (m3/m2.h)
12,00 2,00 1,30 520 60
g &P a (m2/m3) ks (mM/s) E, (M/s)
0,40 0,30 1.650.000 3,2.107 1,3.10°
Qent1 @ Qents (M3/h) Qento (M3/h) Qent6 @ Qent10 (M¥/h) m n
72 60 50 41 10

Alguns pardmetros utilizados no estudo variaram de acordo com a condicdo de
operacdo, conforme mostra a Tabela 3. Em cada condigdo foi utilizada uma malha néo
uniforme para discretizagdo do leito, com Ax = 0,30 e Ay = 0,21.

Para a solucdo do modelo aplicado a cada condicao distinta de operacéo, levando-se em

consideracdo os dados das Tabelas 2 e 3, utilizou-se o sistema algébrico computacional
Maple® versdo 13, produzido e distribuido pela empresa canadense Waterloo Maple Inc, e 0s
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Tabela 3 — Parametros operacionais e da matéria prima

Concentragdo
ado | c(kgmd) | T(C) Bf | Man(kal) | im | ay (mivh)
extrator
Condigdo 1 | 30,14% 219,85 56 0,131 24.000 105,25 26
Condigéo 2 27.571% 201,01 56 0,140 25.000 104,05 26
Condigdo 3 | 24,03% 175,28 56 0,169 22.000 103,17 24
Condicéo 4 21,01% 153,25 56 0,185 25.000 105,05 26

resultados obtidos para as concentracfes de 6leo na miscela das bombas do extrator e de 6leo
na fase solida ao longo do comprimento do extrator sdo mostrados nas Figura 4 e 5.
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Figura 4 — Concentracgdo de 6leo nas bombas de miscela e na fase solida ao longo do extrator
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Figura 5 — Concentracao de 6leo nas bombas de miscela e na fase solida ao longo do extrator

Para o processo industrial estudado, com a aplicacdo do modelo proposto por Almeida
et al. (2010), foi possivel determinar os coeficientes de equilibrio da extracdo para cada
condicdo distinta de operacdo do extrator de esteira, variando a concentracdo de 6leo na
miscela, na saida do equipamento. A Figura 6 mostra a variagdo do coeficiente de equilibrio
da extracdo com a variacdo da concentracdo da miscela na saida do extrator.
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0,16 y =-0,0009x + 0,3161

0,15
0,14
0,13

Coeficiente de Equilibrio da Extragdo

0,12

140 160 180 200 220 240

Concentragéo de Oleo na Miscela (kg/m?)

Figura 6 — Variacdo do coeficiente de equilibrio da extracdo em funcédo da
concentracdo de 6leo na miscela na saida do extrator

4. CONCLUSOES

Os resultados obtidos a partir da aplicacdo do modelo proposto por Almeida et al.
(2010) a um extrator industrial De Smet de esteira com recirculacdo de miscela apresentaram
baixos desvios em relacdo aos valores experimentais do processo, mostrando que o modelo
pode ser aplicado na simulacédo, anélise e otimizacdo de extratores industriais de 6leo de soja.

Em seu estudo de caso, Almeida et al. (2010) atribuiu os desvios a diversos fatos, sendo
um deles a relacdo de equilibrio, a qual alega que diversos modelos da literatura adotam como
sendo linear, mas que carece de melhores estudos. A aplicacdo do modelo a um processo
industrial mostrou que, para o extrator estudado, esta variacdo realmente é linear, com um
coeficiente de determinacdo R? de 0,9823, confirmando a informagdo dos demais modelos
quanto a linearidade da relag&o de equilibrio com relagdo a concentracao.
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5. NOMENCLATURA

a — area de contato entre as fases poro e “bulk”
(m2/mg)
¢ — concentragdo de 6leo na fase “bulk” (kg/m?)
c? — concentracdo de 6leo na fase poro (kg/m3)
Es — coeficiente de dispersdo (m?3/s)

4 — coeficiente volumétrico de equilibrio do o6leo
entre as fases sélido e poro (adimensional)
H — altura do estagio ou do leito do extrator (m)
k¢ — coefic. efetivo de transferéncia de massa (m/s)
L — comprimento da zona de extragdo (m)
Ment — fluxo méssico de sélidos (kg/h)
m e n — n° de pontos horizontais e verticais,
respectivamente
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Florianopolis/SC

q — vazdo volum. miscela nas comportas
(ms/h)

Q — vazdo volumétrica de miscela (m3/h)
t —tempo (s)

Vnmic — velocidade de percolagéo (m/s)
Vest— Velocidade da esteira (m/s)

W — largura do estagio ou leito (m)

w — concentracao oOleo fase solida (kg/m3)
X e y — coordenadas espaciais do leito

€ — porosidade externa (adimensional)
&® — porosidade interna (adimensional)
Psol — Massa espec. fase sélida (kg/m3)
Pporo — Massa espec. meio poroso (kg/ms3)
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