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RESUMO - A soja ¢ a principal oleaginosa cultivada no mundo, o Brasil € o segundo maior
produtor mundial. Com a crescente producdo de 6leo de soja, a reducdo do custo industrial é
fundamental para ser competitivo. Na producdo do 6leo de soja a destilacdo da miscela,
mistura de 6leo e hexano tem destaque, pois ha um elevado consumo de energia, sendo esta
constituida por trés evaporadores ¢ um “stripper” separando o 6leo bruto do hexano. A
modelagem e simulacdo de processos utilizando simulador como o HYSYS se torna
conveniente, possibilitando analisar a possivel redu¢do de consumo de vapor, pois é 0 insumo
com alto custo industrial. Neste sentido, desenvolveram-se modelos para o oleo de soja,
miscela e evaporadores de miscela, sendo validados com dados reais do processo e valores de
propriedades encontradas na literatura. Os resultados obtidos pelo HYSYS mostraram que a
modelagem e simulacdo estdo coerentes com as condicGes reais do processo e proximo as
encontrados na literatura.

1. INTRODUCAO

A industrializagdo de oleaginosas constitui-se num dos mais importantes setores do
sistema agroindustrial, pela importancia de seus produtos nas industrias siderargicas,
cosmeéticos e como matéria-prima no processo de alimentos para consumo animal e humano
(BOSS, 2000).

No abastecimento e distribui¢do mundial das principais oleaginosas, a soja corresponde
a 58,09% de todas as oleaginosas produzidas mundialmente. Destaca-se o crescimento do
processamento/esmagamento de 2008 a 2011, que cresceu 8,91%. No abastecimento e
distribuicdo mundial da soja, o Brasil é o segundo maior produtor, correspondendo a 28,93%,
ficando atras dos Estados Unidos da América, que corresponde a 31,98%. A China se destaca
no setor de importacdo da soja, onde a quantidade importada cresceu 38,40% de 2008 a 2011.
Este pais representou 60,13% da soja importada mundialmente. O Brasil é o segundo pais em
exportacdo de soja com 32,41%, ficando atras dos Estados Unidos da América que
representam 44,21% das exportacdes mundial. No processamento da soja, a China se destacou
a partir de 2010, quando se tornou lider no processamento do grdo da soja, em 2011
correspondeu a 26,21% (Oilseeds, 2012).

A soja € a materia-prima mais importante da cadeia de Oleos vegetais no Brasil, a
producdo de Oleos vegetais € composta, por mais de 90% de 6leo de soja. No periodo
2004/2005 a producédo de soja no Brasil correspondeu a 23,7% da producdo mundial e a
exportacdo do complexo de soja correspondeu a 31,5% no farelo e 26,2% no 6leo, sendo o
segundo exportador mundial destes produtos (www.abiove.com.br).
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Tabela 1 - Composicdo do 6leo de soja bruto e refinado

Componentes Oleo de soja bruto Oleo de soja refinado
Triacilglicerdis (%) 95,99 — 97,00 >99,00
Fosfolipidios (%) 1,50 — 2,50 0,003 — 0,045
Insaponificaveis (%) 1,6 0,3
Fitosterois (%) 0,33 0,11-0,18
Tocoferdis (%) 0,15-0,21 0,01
Hidrocarbonetos (Esqualeno) (%) 0,014 0,01
Acidos Graxos Livres (%) 0,3-0,7 < 0,05
Tracos de Metais
Ferra (mg/Kg) \ 1,0 -3,0 | 0,1-0,3

Fonte: PERKINS, (1995).

A producéo de 6leo de soja envolve a recepcao, tratamento, transporte e armazenamento
e a extracdo do Oleo por solvente (hexano), formando uma mistura entre 6leo e solvente
denominada de miscela. Na evaporagao e destilagdo “flash™, ocorre a concentracdo do 6leo na
miscela, necessario para separar 0s componentes desta mistura e para isso acontecer, ha um
alto consumo de energia (Paraiso, 2001).

Na Figura 1, hd uma destilacdo da miscela, onde ocorre a concentragdo do 6leo vegetal,
obtendo 6leo vegetal bruto.
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Figura 1 — Vis&o do processo de concentragdo (destilagdo) da miscela.

A separacdo destes componentes é denominada de destilacdo da miscela, que se compde
da evaporacdo e stripper, como demonstrado na Figura 1. Nestas operacdes, quantidades
expressivas de energia sdo utilizadas na forma de vapor. O valor estimado é de 40 Kg de
vapor por tonelada de soja processada (Jongeneelen, 1976). O vapor utilizado no processo
industrial é o custo industrial mais impactante na producdo. Realizar uma modelagem do
processo de concentracdo de miscela é importante para analisar cada evaporador que constitui
a destilacéo, verificando o consumo de vapor e simulando melhorias a serem implementadas.
(Prado, 2013)

A destilacdo da miscela, demonstrada na Figura 1, tem a funcdo de recuperar o hexano
presente na miscela e obter o 0leo bruto na saida da stripper. A miscela entra no primeiro
evaporador com uma concentracdo de 26,0% é aquecido com o0 g& do
dessolventizador/tostador (DT), recuperando o hexano. Apos passar inicialmente pelos trés
evaporadores a miscela sai com uma concentracdo aproximada de 97% de 6leo.
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A evaporacdo da miscela na industria de 6leo de soja gera uma corrente gasosa de
hexano e outra liquida de miscela concentrada. Os equipamentos utilizados sdo evaporadores
verticais, demonstrado na Figura 2, instalados em série, utilizando vapor saturado como
fontes de calor para o aquecimento até o ponto de ebuli¢cdo. Na industria de fabricacdo de dleo
de soja, parte do aquecimento € feita aproveitando o vapor saturado que sai do
dessolventizador/tostador e outra parte € utilizando o vapor saturado de uma caldeira.
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Figura 2 — Evaporador Vertical.

O evaporador demonstrado na Figura 2, funciona como trocador de calor onde vapor
flui na parte externa dos tubos, de cima para baixo, e a miscela escoa na parte interna dos
tubos, de baixo para cima sob vacuo. O Oleo a altas temperaturas pode alterar as
caracteristicas fisicas. Uma maneira utilizada no processo para diminuir o efeito da
temperatura é trabalhando com uma pressdo abaixo da atmosférica. (Zanetti, 1981). A
evaporacdo € uma etapa consumidora de energia e a possibilidade de economiza-la é um fator
relevante na reducdo dos custos industriais. Para economizar energia deve levar em conta a
quantia de calor transferida do fluido quente para o frio (Gonzales, 2010).

Dos balancos de massa e energia, Paraiso (2001), modelou e simulou a transferéncia de
calor em um evaporador vertical no processo de concentracdo de miscela. Os valores
utilizados pelo autor do coeficiente global de troca térmica foram da literatura, com
caracteristicas similares.

De acordo com Jorge, et. al. (2010), seguindo a tendéncia de outros simuladores
comerciais, 0 HYSYS possui os seus blocos de simulacdo e banco de dados voltados a
indUstria petroquimica, evidenciando a necessidade de comprovar a aplicabilidade dos
simuladores a outros seguimentos industriais, como o setor de 6leos vegetais.

Santander, et. al. (2010), emulou o 6leos vegetais no simulador por compostos da
mistura, analisando suas propriedades. A simulacéo utilizou 0 modelo termodindmico NRTL
com parametros de interacdo ausentes na base do simulador, pelos métodos UNIFAC. O
modelo termodindmico molecular NRTL (nonrandom twoliquids), proposto por Sandler
(2003), é uma extensdo da equacdo de Wilson e utiliza a mecénica estatistica e o conceito de
composicao local para representar a estrutura liquida. A diferenga com o modelo de Wilson ¢
gue o modelo NRTL é aplicavel com miscibilidade parcial, o que permite representar 0s
equilibrios liquido-vapor, liquido-liqguido e liquido-liquido-vapor. Este modelo ¢é
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empiricamente usado em misturas liquidas néo eletroliticas, representando as propriedades de
misturas ndo ideais em outras equacdes, como Margules e VVan Laar (Sandler, 2003).

Este trabalho teve como objetivo principal desenvolver a modelagem em estado
estacionério, simular e analisar a operacdo de evaporacdo da miscela de soja, utilizando o
software HYSYS. Para a validacdo do modelo desenvolvido, foi realizada uma comparacgéo
com os dados reais da etapa de destilacdo da miscela de uma cooperativa agroindustrial.

2. MODELAGEM DO SISTEMA DE EVAPORACAO NO HYSYS

Para equacionar o 0Oleo de soja real por fragdes de acidos graxos, foi realizada a
modelagem do composto hipotético utilizado na pesquisa, quantificando cada acido que
compdem o 6leo de soja, formando a corrente hipotético dleo bruto, demonstrada na Figura 3.
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Figura 3 - Area de trabalho do HYSYS na modelagem da corrente 6leo hipotético de soja.

Foram utilizados mddulos disponiveis no HYSYS, para realizar a emulagdo de um
misturador com duas correntes de entrada e uma de saida, sendo o 6leo bruto e hexano as
correntes de entrada e a miscela a de saida, como demonstrado na Figura 4.

—_— Misturador
Hexano

Figura 4 - Componente da area de trabalho do HYSY'S na modelagem da miscela

O evaporador foi desenvolvido, a partir da associacdo de um trocador de calor tipo
multi tubular e um vaso separador flash, demonstrado na Figura 5. Esta ideia foi descrita
inicialmente por Foust, et al (1982) e refere-se ao evaporador como sendo um trocador de
calor, capaz de elevar a temperatura da solucdo até o seu ponto de ebulicdo e separar a fase
vapor do liquido em ebuli¢cdo. Este mesmo conceito foi utilizado posteriormente por Boss
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(2000), onde foi realizado a analise da concentracdo da miscela e por Jorge (2010), onde foi
realizado a analise da concentracéo do caldo de cana de agUcar utilizando simulador HYSYSS.
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Figura 5 - Representacéo dos evaporadores no HYSY'S

Seguindo este conceito desenvolveu-se 0 modelo dos evaporadores para concentrar
miscela da extracdo de 6leo de soja de uma Cooperativa Agroindustrial, utilizando o software
HYSYS, representando cada evaporador pela associagédo de um trocador de calor multitubular
a um vapor “flash ”. A Figura 6 demonstra 0 modelo montado no HYSYS.
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Figura 6 — modelo representativo do sistema de evaporacdo de miscela no HYSYS.

Na simulacdo do modelo representado pela Figura 6, 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
classificagdo A-E-L, conforme as normas apresentadas.

O oleo de soja € constituido por 95% de &cidos organicos saturados e insaturados,
denominados de &cidos graxos e menos de 5% por metais, esterdis, tocoferdis, esqualenos e
acidos graxos livres, considerando que o 6leo de soja é constituido por uma mistura de acidos
graxos. As estruturas moleculares do acido graxo ndo estdo disponiveis na base do HYSYS,
para tanto utilizou a avaliacdo de distribuicdo de grupos de moléculas, do método UNIFAC.
Foram montadas moléculas hipotéticas dos acidos graxos Oleico, Linoleico, Linolénico,
Palmitoléico, Araquidico, Esteéarico, Palmitico, Miristico, L&urico e Esqualeno. Na
modelagem do processo dos evaporadores, as fracfes massicas dos acidos graxos no 6leo de
soja, foram utilizadas o 6leo de soja processado na cooperativa agroindustrial. Os demais
parametros dos acidos graxos foram estimados pelo HYSYS. No modelo do processo dos
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evaporadores de miscela, os equilibrios de fases e coeficientes de atividades foram estimados
utilizando os modelos termodindmicos NRTL e Peng-Robinson selecionados no software
utilizado. O conceito de NRTL baseia-se na hipotese de Wilson que a concentragdo em torno
da molécula é diferente do volume do material. Esta diferenca é devida a energia de
interaccdo da molécula central com as moléculas de seu préprio tipo. O modelo NRTL é
aplicavel a equilibrios liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor.

O coeficiente global de troca téermica foi estimado pelo HYSYS, para tanto foram
desenvolvidas quatro rotinas de convergéncia na simulagdo da modelagem dos evaporadores,
fixando as concentracdes de hexano em cada corrente de saida dos separadores, ajustando a
vazdo massica de hexano na entrada do extrator, as fracGes de vapor na saida do gas do DT,
nos evaporadores iniciais e a vazdo massica de vapor saturado no inicio do ultimo evaporador.
Os parametros da simulagdo do modelo da Figura 6 sdo apresentados na Tabela 2.

Tabela 2 — parametros operacionais da cooperativa agroindustrial, utilizados nas simulacdes.

Descrigéo 1° Evap. 2° Evap. 3° Evap.

Vazao Massica da Miscela na entrada (Kg/h) 87.190 - -
Fracdo massica do 6leo na entrada (%) 23,5 - -
Vazao 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

4. RESULTADOS

Nas condi¢fes operacionais da Tabela 2, foram comparados com os dados do processo
industrial, cujos resultados encontram-se nas tabelas abaixo. Deixando constante a vazéo de
entrada da miscela, utilizada a mesma vazdo do HYSYS, onde na entrada de miscela do
segundo e terceiro evaporador houve um desvio de 0% e 0,03% respectivamente, este desvio
observado deve-se ao valor de vazdo imposta para a vazao de hexano na saida do primeiro
evaporador para ocorrer a convergéncia no HYSYS. Para o hexano na saida do segundo e
terceiro evaporadores o desvio observado foi de 0,49% e 0,05%, indicando que h& uma
grande proximidade dos valores reais do processo industrial da cooperativa agroindustrial.

Tabela 3 — Previsdes do HYSYS, frente as medidas operacionais do 1° Evaporador.

Variaveis 1° Evaporador
COCAMAR | HYSYS Desvio
Vazdo massica da miscela na saida (Kg/h) 34.150 34.150 0%
Fracdo massica de 6leo na saida (%) 60 60 0%
Temperatura da miscela na saida (°C) 61 61,99 1,62%
Vazéo do fluido de aquecimento (Kg/h) - 34.870 -
Coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/h. m®. °C) - 282,99 -
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Tabela 04 — Previsdes do HYSYS, frente as medidas operacionais do 2° Evaporador.

Variaveis 2° Evaporador
COCAMAR | HYSYS Desvio
Vazao massica da miscela na entrada (Kg/h) 34.150 34.150 0%
Vazao massica da miscela na saida (Kg/h) 31.510 31.520 0,03%
Vazao massica do Hexano na saida (Kg/h) 2.640 2.627 0,49%
Fracdo massica do 6leo na entrada (%) 60 60 0%
Fracdo massica de 0leo na saida (%) 65 65 0%
Temperatura da miscela na saida (°C) 59 58,43 0,97%
Vazao do fluido de aquecimento (Kg/h) - 34.870 -
Coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/h. m®. °C) - 35,60 -
Tabela 5 — Previsdes do HYSYS, frente as medidas operacionais do 3° Evaporador.
Dados do processo 3° Evaporador
COCAMAR | HYSYS Desvio
Vazao massica da miscela na entrada (Kg/h) 31.510 31.520 0,03%
Vazdo massica da miscela na saida (Kg/h) 21.000 21.010 0,05%
Vazao massica do Hexano na saida (Kg/h) 10.500 10.510 0,05%
Fracdo massica do 6leo na entrada (%) 65 65 0%
Fracdo massica de 6leo na saida (%) 97,5 97,5 0%
Temperatura da miscela na saida (°C) 110 111 0,91%
Vazao do fluido de aquecimento (Kg/h) - 2.779 -
Coeficiente de transferéncia de calor (Kcal/h. m. °C) - 71,32 -

Analisando a fracdo massica de Oleo, observa-se que ndo houve desvio na
concentracdo do 6leo na miscela de saida dos trés evaporadores, observado nas tabelas 3, 4 e
5. Os valores previstos por simulagdo foram exatamente os mesmos do processo industrial.

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. E
interessante observar que os valores dos coeficientes de transferéncia de calor, simulados pelo
HYSYS, apresentam valores distintos para os trés evaporadores. O 1° evaporador apresenta o
maior valor de coeficiente de transferéncia de calor (282,99 Kcal/h. m% °C), enquanto que 0s
outros dois evaporadores subsequentes apresentam valores substancialmente inferiores (35,60
e 71,32 Kcal/h. m? °C), correspondendo a resisténcias térmicas (1/U.A) de 3,31x10°,
8,02x107 e 5,27x10” h.°C/kcal, para 0 1°, 2° e 3° evaporador respectivamente, indicando que
0 2° evaporador apresenta um desempenho térmico inferior ao 1° e 3° evaporador, sugerindo a
necessidade de limpeza para remocéo de possiveis incrustacdes no 2° evaporador.

Com relacdo as vazOes de miscela, hexano e a concentracdo de 6leo nas correntes de
saida, houve um desvio pequeno, mesmo sendo os parametros dos componentes hipotéticos
do éleo de soja aproximados a partir das fracdes dos acidos graxos estimados pelo HYSYS, os
resultados mostram que esse procedimento foi adequado.

5. CONCLUSOES

O modelo do sistema de evaporadores de miscela, incorporando uma estrutura
hipotética de 6leo de soja no HYSYS, mostrou-se adequado e apresentou um desvio maximo
de 1,66% com relacdo a temperatura da miscela, ndo houve desvios em relacdo a fracéo
massica de 6leo, ambos medidos na saida do 1° evaporador.
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O maior coeficiente global encontrado foi no 1° evaporador com valor de 282,99
Kcal/h. m? °C e o menor foi de 35,60 Kcal/h.m?.°C, no segundo evaporador. Com os valores
dos coeficientes de transferéncia de calor dos trés evaporadores, analisando as resisténcias
(1/U.A) dos mesmos, indicam que no 2° evaporador sugere um efeito de incrustagdo, pois no
mesmo apresenta uma resisténcia de 8,02x10° h.°C/kcal, enquanto o 1° e 3° evaporadores,
apresentam uma resisténcia de 3,31x10° e 5,27x107 h.°C/kcal.

A modelagem e simulacdo do processo de evaporacdo da miscela, utilizando o
HYSYS, conduziram a valores coerentes com as condicOes reais do processo, logo pode se
utilizar como ferramenta computacional no processo de analise, simulacdo e otimizagdo da
destilacdo do 6leo de soja, onde ocorre a concentracdo da miscela em trés evaporadores.
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