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RESUMO - O processo de obtencao de éleo de soja é o mais importante setor da
agroindustria brasileiro. A reducdo de custos é fundamental para a
competitividade no mercado global, essa reducdo pode ocorrer na etapa de
destilacdo, onde ocorre um grande consumo de energia, sendo esta constituida por
trés evaporadores e um “stripper” com objetivo de separar o 6leo bruto do
solvente hexano. A simulagdo e analise, utilizando o HYSYS, das entradas e
saidas das correntes dos evaporadores, se torna atrativa devido a possibilidade de
analisar estratégias para reducdo de consumo de vapor. Neste contexto, a partir de
um modelo de evaporadores validados com os dados reais do processo, analisou-
se a simulacéo de dois sistema, concorrente e contra corrente, dos evaporadores de
miscela. Os resultados obtidos pelo HYSY'S revelam que quando a miscela e 0 gas
estdo em contra corrente hd uma menor consumo de vapor, sem alterar a
eficiencia do processo de obtencdo de oleo de soja.

1. INTRODUCAO

A industrializacdo de oleaginosas constitui-se num dos importantes setores
agroindustrial. No abastecimento e distribuicdo mundial das oleaginosas, a soja se destaca
como a principal, onde em 2011, correspondeu a 58,09% de todas as oleaginosas produzidas
mundialmente. No abastecimento e distribuicdo mundial da soja, o Brasil € o segundo maior
produtor, correspondendo a 28,93% da produgdo mundial, ficando atrds dos Estados Unidos
da América, que corresponde a 31,98%. A China em 2011, representou 60,13% de toda
importacdo mundialmente. O Brasil é o segundo pais, em exportacao de soja, correspondendo
por 32,41% de toda a exportacdo, ficando atrds dos Estados Unidos da America, que
representam a 44,21%. No processamento da soja, a China em 2011, correspondeu a 26,21%
de toda a soja processada no mundo (Qilseeds, 2012).

De acordo com Fernandes-Junior (2009), na inddstria de processamento de 6leos
vegetais, nos ultimos cinco anos houve um aumento de capacidade instalada de
processamento de 35% no Brasil, sendo que no estado do Parana, este crescimento foi de
21,4%. A continuidade deste crescimento sera possivel com a otimizacdo dos custos
industriais, com relacdo ao custo da energia necessaria no processo.
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A producéo de 6leo de soja é um processo complexo e envolve recepc¢éo, tratamento,
transporte e armazenamento da matéria prima. Na extracdo do 6leo por solvente (hexano), a
mistura oleo vegetal e solvente é denominada de miscela. Na evaporagio e destilagdo “flash”,
ocorrer a concentracdo do 6leo na miscela. Para separar os dois componentes, acontecendo
um alto consumo de energia (Paraiso, 2001). Abaixo esta 0 processo de destilacdo da
miscela, onde obtem Gleo vegetal bruto.
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Figura 1 — Fluxograma do processo de destilagcdo da miscela.

A destilacdo da miscela € composta por colunas de evaporacdo e stripper,
demonstrado na Figura 1. Nestas operacOes, sdo utilizadas aproximadamente 40 Kg de vapor /
ton. de soja processada (Jongeneelen, 1976). Os evaporadores, exerce a funcdo de trocadores
de calor, nos quais 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
miscela entra no primeiro evaporador com concentracdo de 25,0%, apds passar por dois
evaporadores, a concentracao é de 65% de 6leo e ap0s o terceiro evaporador a concentragdo é
de 97% de dleo.

A modelagem e simulacdo de processos utilizando simulador como 0 HYSYS, auxilia
na determinacdo das melhores condi¢cBes de processamento, visando a reducdo de custos,
protecdo do meio ambiente e consumidor nas industrias, propiciando um consumo menor de
energia e uma recuperacdo de hexano. De acordo com Jorge, et al (2010), seguindo a
tendéncia dos simuladores comerciais, 0 HYSYS possui blocos de simulacdo voltados a
petroquimica, evidenciando a comprovacdo da aplicabilidade dos simuladores a outros
seguimentos, como o setor de 0leos vegetais.

Santander, et. al (2010), emulou o comportamento dos 6leos vegetais, por meio de
compostos das misturas que o compdem. Foram realizadas medigcdes experimentais das
propriedades dos compostos em estudos. Nas simulag¢fes utilizou 0 modelo termodinédmico
NRTL, os pardmetros ausentes no simulador foram estimados pelos métodos UNIFAC.

O modelo termodindmico molecular NRTL (nonrandom twoliquids), proposto por
Sandler (2003), é uma extensdo da equacdo de Wilson e utiliza a mecanica estatistica e o
conceito de composicdo local para representar a estrutura liquida. A diferenca com o modelo
de Wilson é que o modelo NRTL ¢é aplicavel com miscibilidade parcial, permitindo
representar os equilibrios liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor, este modelo
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é usado em misturas liquidas ndo eletroliticas, representando as propriedades de misturas nao
ideais melhores que outras equagdes, como por exemplo, Margules e Van Laar.

Este trabalho teve como objetivo principal simular e analisar a operacdo de evaporacao
da miscela de soja, utilizando o software HYSY'S, comparando os resultados para processos
concorrente e contracorrentes nos evaporadores.

2. MODELAGEM DO SISTEMA DE EVAPORACAO NO HYSYS

No modelo foram utilizados mddulos disponiveis no HYSYS. O evaporador foi
desenvolvido, a partir da associacdo de um trocador de calor tipo multi tubular e um vaso
separador flash. Esta ideia foi inicializada por Foust, et al (1982) referindo o evaporador,
constituido por um trocador de calor e um separador de fase vapor do liquido em ebulicéo.
Este mesmo conceito foi utilizado por Jorge (2010), analisando a concentracdo do caldo de
cana de acucar, utilizando simulador HYSYS.

O oleo de soja é constituido por 95% de acidos organicos. As estruturas moleculares do
oleo de soja, ndo estdo disponiveis no HYSYS, utilizou a avaliacdo de distribuicdo de grupos
de moléculas, do método UNIFAC. Montadas moléculas hipotéticas Oléico, Linoleico,
Linolénico, Palmitoléico, Araquidico, Estearico, Palmitico, Miristico, Laurico e Esqualeno.

Na modelagem dos evaporadores, foi utilizado o 6leo de soja processado nha
Cooperativa Agroindustrial COCAMAR. Os demais parametros dos acidos graxos foram
estimados pelo HYSYS. Para montagem do modelo do processo dos evaporadores de miscela,
os equilibrios de fases e coeficientes de atividades, foi estimados utilizando os modelos
termodinamicos NRTL e Peng-Robinson, cujos mesmos sdo selecionados no software
utilizado. O conceito de NRTL baseia-se na hipotese de Wilson que a concentracdo local em
torno de uma molécula é diferente do volume do material. O modelo NRTL é aplicavel a
sistemas com miscibilidade parcial, representando equilibrios liquido-vapor, liquido-liquido e
liquido-liquido-vapor.

2.1 Modelagem do sistema de evaporacao no Hysys em concorrente

Seguindo o mesmo conceito, desenvolveu-se um modelo do sistema de evaporagéo,
para a concentracdo da miscela de um processo de evaporagcdo com alimentacdo e
concorrente. A figura abaixo demonstra 0 modelo do processo de concentracdo de miscela,
montado no HYSYS.
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Figura 2 — Modelo do sistema em concorrente de evaporacéo de miscela no HYSYS.

Na simulagcdo do modelo representado pela Figura 2, o trocador de calor representa a
calandra do evaporador e de acordo com Tema (1998), admite-se um passo no casco e um
passo nos tubos, com orientagdo vertical, espacamento maximo entre os espelhos e
classificacdo A-E-L, conforme as normas apresentadas.

O coeficiente global de troca térmica foi estimado pelo HYSYS, foi desenvolvido
quatro rotinas de convergéncia na simulacdo da modelagem dos evaporadores, fixando as
concentracfes de hexano em cada corrente de saida dos separadores, ajustando a vazao
massica de hexano, na entrada do extrator, as fragdes de vapor na saida do gas quente do DT,
nos dois evaporadores iniciais e a vazdo massica de vapor saturado na entrada do ultimo
evaporador.

Os parametros operacionais, utilizados como bases para a simulacdo do modelo
representado pela Figura 2 estdo apresentadas na tabela 1.

Tabela 01 — Parametros operacionais da COCAMAR, utilizados nas simulagdes

Descri¢do 1° 2° 3°
Vazdo Massica da Miscela na entrada (Kg/h) 87.190 - -
Fracdo massica do 6leo na entrada (%) 23,5 - -
Vazdo massica do Hexano na saida (Kg/h) 53.040 - -
Temperatura da Miscela, na entrada (°C) 58 60 110
Temperatura corrente de aquecimento (°C) 80 75 180
Pressdo de Operagdo (mmHg) 520 520 520
Area de troca térmica (m°) 1066 350 266
NUmero de Tubos 677 915 556
Comprimento dos tubos (m) 10 5 6

2.2 Modelagem do sistema de evaporacdo no Hysys em contracorrente

Seguindo o mesmo conceito, desenvolveu-se um modelo do sistema de evaporacao
para a concentracdo da miscla de um processo de evaporagdo com alimentacdo em
contracorrente. A figura abaixo monstra 0 modelo de processo de concentracdo de miscela, no
HYSYS.
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Figura 3 — Modelo do sistema em contracorrente de evaporacdo de miscela no HYSYS.

Na simulacdo do modelo representado pela Figura 3, admite-se um passo no casco e um
passo nos tubos, com orientacdo vertical, espacamento maximo entre o0s espelhos e
classificagcdo A-E-L. Assim como no modelo anterior o coeficiente global de troca térmica
foi deixado como pardmetro estimado pelo HYSYS, foi necessario desenvolver quatro rotinas
de convergéncia na simulacdo da modelagem dos evaporadores, fixando as concentracOes de
hexano em cada corrente de saida dos separadores, ajustando a vazdo massica de hexano, na
entrada do extrator, as fragdes de vapor na saida do gas quente do DT, nos dois evaporadores
iniciais e a vazdo massica de vapor na entrada do ultimo evaporador.

Os parametros operacionais da COCAMAR nessa nova situacgdo, utilizados para a
simulacdo do modelo representado pela Figura 3 estdo apresentadas na tabela 2.

Tabela 02 — Parametros operacionais da COCAMAR, utilizados nas simulacgoes

Descricao 1° Evaporador | 2° Evaporador | 3° Evaporador
Vazdo Massica de Miscela na entrada (Kg/h) 77.700 47860 32.510
Fracdo massica do 0leo na entrada (%) 25,74 41,8 61,56
Vazdo massica de Hexano na saida (Kg/h) 29.840 15.350 12.100
Temperatura da Miscela na entrada (°C) 71,04 59,37 1215
Pressdo de Operagdo (mmHg) 520 520 520
Area de troca térmica (m?3) 1066 350 266
NUmero de Tubos 677 915 556
Comprimento dos tubos (m) 10 5 6

3. RESULTADOS

3.1. Modelo concorrente

Os resultados obtidos na simulacéo, utilizando as condigdes operacionais da Tabela 1,
foram comparados com os dados do processo industrial da COCAMAR, demonstrados nas
tabelas 03 e 04, para o 1°, 2° e 3° evaporador, respectivamente. Considerando constante a
vazdo de entrada da miscela, sendo utilizada a mesma vazao na simulacdo no HYSYS, na
entrada de miscela do segundo e terceiro evaporador houve um desvio de 0% e 0,03%,
respectivamente. Para 0 hexano na saida do segundo e terceiro evaporadores, o desvio
observado foi de 0,49% e 0,05%, indicando proximidade dos valores reais do processo.
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Tabela 03 — Avaliacéo das previsdes do HYSYS, medidas operacionais do 1° Evaporador

Variaveis

1° Evaporador

COCAMAR | HYSYS Desvio
Vazao massica da miscela na saida (Kg/h) 34.150 34.150 0%
Fracdo massica de 0leo na saida (%) 60 60 0%
Temperatura da miscela na saida (°C) 61 61,99 1,62%
Vazdo do fluido de aquecimento (Kg/h) - 34.870 -
Coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/h.m?.°C) - 282,99 -

Tabela 04 — Avaliagéo das previsdes do HYSYS, medidas operacionais do 2° e 3° Evaporador

Variveis 3° Evaporador _ 2° Evaporador _
Cocamar | Hysy | Desvio | Cocamar | Hysy | Desvio
Vazao massica miscela entra (ton/h) | 31,51 | 31,5 | 0,03% 34,15 | 34,15 | 0%
Vazao massica miscela sai (ton/h) 21,00 | 21,0 | 0,05% 31,561 | 31,52 | 0,03%
Vazao massica Hexano sai (ton/h) 10,50 10,5 | 0,05% 2,64 2,63 | 0,49%
Fracdo massica 0leo entra (%) 65 65 0% 60 60 0%
Fracdo massica 0leo sai (%) 97,5 97,5 0% 65 65 0%
Temperatura miscela sai (°C) 110 111 | 0,91% 59 58,43 | 0,97%
Vazdo fluido aguecimento (ton/h) - 2,78 - - 34,87 -
Coeficiente de transferéncia de
calor (Kcal/h.m?.°C) ) 71,32 i ) 3560 ]

Comparando a fracdo massica de Oleo, observa-se que ndo houve desvio nha
concentracdo do 6leo na miscela de saida dos trés evaporadores, como podemos observar nas
tabelas 3 e 4. Comparando as temperaturas na saida dos evaporadores, observa-se um desvio
de -1,62%, 0,97% e 0,91% no primeiro, segundo e terceiro evaporador, respectivamente.
Comparando as vazdes de miscela e hexano e a concentracdo de 6leo nas correntes de saida,
houve um desvio pequeno, mesmo sendo todos 0s parametros dos componentes hipotéticos do
6leo de soja aproximados a partir das fragdes dos acidos graxos estimados pelo HYSYS.

3.2. Modelo Contracorrente

Os resultados obtidos na simulagéo, utilizando as condi¢Ges operacionais da Tabela 1,
foram comparados com os dados do processo industrial da COCAMAR, cujos resultados e
desvios percentuais em relacdo as medidas no processo, encontram-se nas tabelas 06 e 07,
para o 1°, 2°e 3° evaporador, respectivamente, assim como no modelo em concorrente.

Tabela 06 — Avaliacéo das previsdes do HYSYS, medidas operacionais do 1° Evaporador

1° Evaporador

Variaveis .
Cocamar | Hysys Desvio
Vazao massica da miscela na saida (ton/h) 47,86 47,86 0%
Fracdo massica de 0leo na saida (%) 41,8 41,8 0%
Temperatura da miscela na saida (°C) 70 71,04 1,46%
Vazéo do fluido de aquecimento (ton/h) - 26,98 -
Coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/h.m?.°C) - 1.048,48 -
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Tabela 07 — Avaliacéo das previsdes do HYSY'S, medidas do 2° e 3° Evaporadores

3° Evaporador 2° Evaporador
Cocamar | Hysys | Desvio | Cocamar | Hysys | Desvio
Vazao miscela entra (ton/h) 32,00 32,51 | 1,57% 47,86 | 47,86 0%

Variaveis

Vazao miscela sai (ton/h) 20,50 20,41 | 0,44% 31,561 | 32,51 | 0,03%
Vazdo Hexano na sai (ton/h) 11,50 12,10 | 4,95% 15,10 15,35 | 1,63%
Fracdo massica 6leo entra (%) 61,53 61,53 0% 41,8 41,8 0%
Fracdo massica 6leo sai (%) 98 98 0% 61,53 61,53 0%
Temperatura miscela sai (°C) 118 119,8 | 1,50% 57 56,92 | 0,14%
Vazao fluido (ton/h) - 5,88 - - 26,98 -

Coeficiente transferéncia de

calor(Kcal/h.m*.°C) ) 369,2 - - 96,04 -

Houve um desvio pequeno nas varidveis, mesmo 0s componentes hipotéticos do dleo de
soja aproximados a partir dos acidos graxos estimados no HYSY'S, os resultados foram bons.

4. Analise dos modelos em relagdo ao consumo de vapor

A comparagdo destes dois modelos apresentados deve ser analisada de forma
econbmica, simulamos para encontrar a vazao de vapor na entrada dos evaporadores. A partir
das simulagdes foi quantificado o vapor gasto em cada modelo e o custo que isso representa.

Tabela 09 — Analise gasto de vapor dos modelos concorrente e contracorrente

SimulacBes Concorrente Contracorrente
Gases DT (kg/h) | Vapor (kg/h) | Gases DT (kg/h) | Vapor (kg/h)
1 64.550,00 2.472,00 33.650,00 2.914,00
2 69.210,00 2.389,00 28.850,00 2.989,00
3 69.380,00 2.723,00 29.940,00 3.403,00
4 70.080,00 2.391,00 28.930,00 3.252,00
5 61.940,00 2.430,00 29.130,00 3.355,00
6 63.140,00 2.438,00 31.240,00 2.760,00
7 69.740,00 2.318,00 31.070,00 4.155,00
8 62.820,00 2.594,00 26.600,00 2.805,00
9 67.580,00 2.271,00 25.940,00 3.015,00
10 67.230,00 2.549,00 27.880,00 3.188,00
Média 66.580,00 2.431,92 29.171,54 3.158,08
Vapor d’agua 7.536,12 2.431,92 3.301,90 3.158,08
sem hexano

O modelo em concorrente gasta 56,19% mais vapor do dessolventisador tostador que
em contracorrente. O segundo modelo gasta 29,86% mais vapor do que em concorrente para o
3° evaporador. Tendo a referencia o custo do vapor industrial de 2012, em R$ 62 / tonelada.

Tabela 11 — Comparacéo custo entre 0s modelos

Modelo Concorrente Contracorrente
Vazdo de vapor (kg/h) 9968,04 6459,98
Custo econdémico (R$/h) 618,02 400,52
Custo econémico anual (R$/ano) 5.413.843,85 3.508.542,85
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A diferenca mostra que o modelo em contracorrente economiza R$1.905.301,00.

5. CONCLUSOES

A utilizacdo de um sistema de simulacdo permitiu a analise de gasto de vapor dos
modelos. O modelo em contracorrente gera economia, sem perder a qualidade do produto. A
modelagem e simulacdo do processo de evaporacdo da miscela, utilizando o HYSYS,
conduziram a valores coerentes com as condi¢Oes reais do processo industrial, logo pode se
utilizar como ferramenta computacional no processo de analise, simulagéo e otimizagdo da
operacdo de destilacdo do 0Oleo de soja, para a concentracdo da miscela nos trés evaporadores.

Ap0s a avaliacdo dos dois tipos de modelo, conclui-se que houve uma reducdo do
gasto de vapor d’agua em 35,19%, gerando uma economia de vapor d’agua de
aproximadamente R$1.905.301,00 no ano. A partir da simulagdo e analise dos resultados, foi
realizado a implementacdo do fluxo contracorrente, na etapa da concentracdo de miscela, na
extracdo de dleo vegetal.
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