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RESUMO

No processo de extracao do 6leo de soja forma-se a Miscela, que € uma mistura de 6leo e hexano. O processo de separacao destes dois
componentes é denominado de Destilacdo da Miscela. Esta é composta basicamente da operacdo de evaporacdo e da operacao de
stripping do hexano. Neste trabalho, desenvolveu-se uma modelagem matematica para o stripping do hexano. O modelo ¢ baseado em
balancos de massa e energia e em relacoes de equilibrio; e, a sua validacao foi feita comparando-se os resultados obtidos com os dados
operacionais da industria da COAMO (Cooperativa Agricola Mouraoense). Em seguida, com o modelo elaborado, fez-se as simulacoes
para estudar: as influéncias da concentracdo da alimentacdo e do modo de injecdo de vapor direto nos resultados operacionais do
stripper.
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SUMMARY

DISTILLATION OF THE MISCELLA II: MODELING AND SIMULATION OF THE HEXANE STRIPPING. In the soybean oil extraction process
make the Miscella that is a mixture of oil and hexane. The separation process in both components is named Miscella Distillation. It is
composed mainly of the hexane evaporation and of the hexane stripping. In this work, it was developed a mathematical modeling of the
hexane stripping. This model is based in mass and energy balances and in equilibrium relations. The validity of the model was made
comparing the obtained results with data from a industry of the COAMO (Cooperativa Agricola Mouraoense). In following, with the
elaborated model, it was made the simulation of the stripping to study: the influences of the feed flow and the injection form of direct

steam in the operation results of the stripper.
Keywords: modeling; simulation; miscella; stripping.

1 -INTRODUCAO

A industrializacao de oleaginosas constitui-se num
importante setor do sistema agroindustrial, pela im-
portancia de seus produtos nas industrias siderurgi-
cas, de cosméticos e como matéria-prima na industia
de alimentos para o consumo animal e humano, se-
gundo BARBOSA FREITAS & FRANCA [1]. Os produtos
gerados atendem o mercado interno e externo, e para
serem competitivos, necessitam sempre buscar a re-
ducao de custos.

Uma estratégia visando a reducdo de custos, bem
como a protecdo do meio ambiente e do consumidor, nas
industrias ja instaladas, € procurar sempre estabelecer
as melhores condicdes de operacao do processo. Tais
condicoes podem propiciar um consumo menor de ener-
gia e um nivel mais elevado de recuperacdao de hexano
que podem ser importantes tanto na reducédo de custos
quanto na protecdo do meio ambiente e do consumidor.
As industrias instaladas no Parana/Brasil utilizam o
processo continuo de extracdo por solvente, sendo o
solvente utilizado o hexano. As operacoes do processo
que deverdo ser as principais numa estratégia de redu-
cao de custos operacionais sdo: a extracdo do 6leo por
solvente, a destilacdo da miscela e a dessolventizacao-
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tostagem do farelo uma vez que estas consomem muita
energia e a manipulam com o hexano.

A miscela é uma mistura entre 6leo de soja e o
hexano formada no extrator. A separacdo destes com-
ponentes é denominada de Destilacdo da Miscela, que
se compoe: da evaporacao e do stripping do hexano.
Nestas operacdes, quantidades expressivas de energia
sao utilizadas, na forma de vapor.

Este trabalho apresenta a modelagem matematica
e simulacdo da etapa de evaporacdo do hexano. A vali-
dacao do modelo desenvolvido sera feito através da com-
paracédo dos dados gerados com os dados operacionais
da induastria da COAMO (Cooperativa Agricola
Mouraoense). Na sequiéncia, um conjunto de simula-
coes serdo executadas a fim de estudar: influéncia da
concentracdo da alimentacdo e do modo de injecdo de
vapor direto nos resultados operacionais do stripper.

2 - MATERIAL E METODOS

2.1 - O stripper

Uma etapa de extrema importancia na destilacao
da miscela é a operacao de stripping do 6leo. Esta tem a
funcao de finalizar a destilacdo da miscela, ou seja,
deve haver a separacdo do baixo teor de hexano que
ainda permanece no 6leo apds a operacdo de evapora-
cdo. O equipamento utilizado neste tipo de operacao é
denominado de stripper e é mostrado no esquema da
Figura 1.

A Figura 1 mostra o esquema de um stripper tipico
utilizado numa planta de obtencao de 6leo bruto de soja,
que é uma coluna dividida em compartimentos denomi-
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nados de estagios e com estruturas especificas para pro-
piciar o fluxo e o contato dos materiais. A miscela con-
centrada em o6leo forma a corrente liquida que entra na
parte superior e passa por uma estrutura que facilita
sua distribuicao dentro do equipamento. Esta corrente
ao atingir o estagio forma um pequeno reservatério de
liquido, que possibilita o contato entre o vapor direto e a
miscela. Este vapor entra no fundo do estagio, que é o
distribuir no seio do liquido de modo a ocorrer o stripping
do hexano presente no 6leo. Apds o reservatério atingir
um certo nivel, o liquido flui ao estagio inferior através
de uma tubulacdo instalada externamente, conforme
mostra a Figura 1. Este fluxo da corrente liquida ocorre
até que o 6leo bruto saia no fundo do stripper. A corrente
de vapor, composta de vapor d’agua e hexano, flui de
maneira contracorrente em relacdo a corrente liquida e
passa de um estagio inferior para o superior através de
tubulacdes também instaladas externamente, conforme
mostra a Figura 1. Assim, pode-se observar que o fluxo
de correntes, de estagio a estagio, neste equipamento
se diferencia um pouco da forma tradicional. Ele se dife-
rencia na medida em que a corrente de vapor que sobe e
a corrente de liquido que desce nao se cruzam no fundo
do estagio uma vez que este é fechado, como mostra o
esquema da Figura 1.
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FIGURA1. Esquema do stripper

O stripper € um equipamento bem especifico e para
maximizar a recuperacado do hexano, KEMPER [6] reco-
menda que a miscela na entrada tenha uma concentra-
cado em massa de 6leo de 97% ou mais e uma tempera-
tura superior a 107°C; o vapor deve ser superaquecido
com temperatura de 177°C e uma pressao em torno de
4kef/cm?.

O 6leo destilado no stripper deve ser testado a fim
de verificar se ainda contém tracos de hexano. O teste
é feito pelo “ponto de fulgor”, que é definido como o
ponto mais baixo da temperatura em que os vapores
saidos do liquido, misturados com o ar, e em contato
com uma chama, queimam na superficie desse liquido.
A Tabela 1 mostra o ponto de fulgor (°C) do hexano no
6leo de soja e a sua respectiva concentracdo (ppm).
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TABELA 1. Ponto de fulgor versus hexano residual.

ponto de fulgor (°C) hexano residual (ppm)

82 3500
99 1600
121 1000
160 550

2.2 - Modelo matematico do stripper

A Figura 2 mostra o esquema do stripper que se pre-
tende modelar. Este se apresenta como uma coluna
dividida em estagios onde o vapor entra em contato di-
reto e em contracorrente com a miscela concentrada,
arrastando, assim, o hexano e formando uma corrente
de gases que sai no topo; no fundo sai a corrente de
6leo bruto praticamente livre do hexano.

mistura de vapor/hexano <—|

vapor d’agua
>

miscela concentrada

—

estagio 1

estagio 2

estagio j-1

estagio j+1

T

i

i

i

i

! estagio
[}

i

! £

i estagio N-1
|

>

estagio N

I—} 6leo bruto

FIGURA 2. Esquema geral do stripper na separacao oleo de
soja/hexano

vapor d’agua

Os modelos matematicos que representam o stripper
sdo baseados em balancos de massa e de energia, equa-
coes de equilibrio e relacées empiricas.

Existem na literatura, varios algoritmos para a so-
lucao do sistema de equacoes resultante da modelagem
prato a prato de processos de separacdo. Neste traba-
lho, pretende-se utilizar o algoritmo do método SR (Sum-
Rates) de Burningham-Otto, segundo HENLEY & SEADER
[2]. A escolha se justifica uma vez que ele € um método
de solucédo rigoroso e se adequa muito bem ao sistema,
pois existe uma diferenca significativa de volatilidade
entre os componentes do sistema proposto.

O stripper é dividido em estagios e opera continua-
mente com as correntes de liquido e vapor fluindo, no
seu interior, de forma contracorrente. As seguintes hi-
poteses sdo assumidas: I) contato entre a fase liquida
e a fase de vapor dentro da coluna é perfeito; II) o vapor
que sai de cada prato esta em equilibrio com o liquido
de saida; III) o vapor d’agua é considerado o inerte no
processo; IV) o vapor d’agua usado dentro da coluna
nao se condensa; e V) ndo existem perdas de calor para
o meio ambiente.

A modelagem matematica que sera utilizada na
analise desse extrator ¢ baseada na modelagem geral
tedrica para separacdes, em estagio de equilibrio, ja
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apresentada na literatura por varios autores HOLLAND
[4], HENLEY & SEADER [2]. Evidentemente, que no de-
correr do desenvolvimento do modelo matematico es-
pecifico para o caso em estudo serdo necessarias algu-
mas adaptacdes e elas serao feitas.

O esquema do estagio de equilibrio j € mostrado na
Figura 3.

i Lia
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FIGURA 3. Esquema do estagio de equilibrio j

Como se observa pela Figura 3, entrando no estagio
Jj tem-se quatro correntes especificadas de corrente F,
de corrente L, de corrente V., e de corrente G. A cor-
rente F} € a vazao molar de alimentacao da mistura com
fracao molar z,; do hexano, com temperatura T”j, com
pressao PF] e a correspondente entalpia molar HFJ a pres-
sdo de alimentacdo é assumida ser maior ou igual a
pressao do estagio P. A corrente L, € a vazao molar do

liquido que sai do estagio situado acima do estagio j

com fracao molar X, i do hexano, com temperatura T,:p
com pressao P, e a correspondente entalpia molar H .
Assumido-se que a pressao P, € menor ou igual a pres-
sdo do estagio j. A corrente V., € a vazao molar dos
gases que saem do estagio situado imediatamente abai-
xo do estagio j com fracao molar y, .,, com temperatura
Tjﬂ, com pressao P, e com a correspondente entalpia
H’,, A corrente G, e a vazao do vapor d’agua injetado
d1reto no estagio, com temperatura TG € com pressao
P¢. Saindo do estagio j tém-se duas correntes especifi-
cadas como corrente Lj e como corrente VJ A corrente Lj
€ a vazao molar de liquido com composi¢ao x, , com tem-
peratura T, com pressao P. e com a correspondente
entalpia molar HL' a corrente V, € a vazao molar do gas
com fracao molar Yy, de hexano com temperatura T
com entalpia molar H" e pressao P a qual esta em equ1—
librio com a pressao do liquido.

As equacoes que relacionam todas as variaveis as-
sociadas com o estagio tedrico j sdo explicitadas a seguir.

Equacao do balanco de massa para o hexano por
estagio:

Ly Xopr ¥ Vi Yoy Y E2 - L X, - VY, = (2-1)
Equacao do balanco de energia por estagio:
L, H, +V, H, +FH +GH, -LH-VH=0 (22
J J J Jt J J J J J

Equacao de equilibrio para o hexano por estagio:

Y, = K,; X, (2.3)

sendo K, a constante de equilibrio.

O somatério das fracées molares dos componentes
em cada estagio

(2.4)

Mo
<
Il
=

Il
[y

(2.5)

Mo
<
I
=

Il
=

sendo ¢ o numero de componentes da mistura.

A equacao do balanco material total pode ser usada
no lugar das equacdes (2.4) e (2.5). Ela pode ser resul-
tante da combinacdo destas duas equacoes e a .z, =1
com a equacdo (2.1), somando-se para todos c co?npo—
nentes a partir do estagio 1 até o estagio j. Assim,

J
L-v,+ 2 Fm+Gn-Va

m=1

(2.6)

A Figura 4 esquematiza um modelo fisico de N esta-
gios de uma configuracdo semelhante ao stripper, a fim
de aplicar das equacdes dos balancos para se obter uma
solucédo para o problema da separacédo do hexano do 6leo
de soja, conforme o algoritmo de Burningham-Otto.
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Fo | VZT ¢L1
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Fo VY Lja
estagio j . G]_
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Frng | o N Ln-2
estagio N-1 J Grna
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estagio N eN
T
M

FIGURA 4. Esquema de um extrator contracorrente de N
estagios

Uma coluna de N estagios, contracorrente, como
mostrado na Figura 4 é representada matematicamen-
te por N(2c + 3) equacdes, as quais relacionam N(3c + 9)
variaveis. Se N e todos F, z,, T', P*, P, G, T¢, P% sao
especificados, o modelo é representado por N(QC + 1)
equacoes algébricas simultaneas com N(2c¢ + 1) incog-
nitas, as quais sao todos X, Y, L, Ve TJ onde as equa-
coes do balanco de massa, de energia e as equacodes de
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equilibrio sdo equacdes nao lineares. Evidentemente,
outras variaveis podem ser especificadas substituindo
as incognitas mencionadas acima. Independentemen-
te das variaveis especificadas, forma-se um conjunto
de equacdes nao lineares que deve ser resolvido me-
diante técnicas de carater iterativo.

Existe na literatura diversos métodos que podem
ser empregados na solucao de balancos de massa por
componente, relacdes de equilibrio e balancos de ener-
gia que ocorrem na modelagem extratores tipo stripper.
Em geral, estes procedimentos fazem uso do particio-
namento de equacdes em conjunto com a equacédo de
iteracdo e/ou técnicas de linearizacdo de Newton-
Raphson. Entretanto, a escolha do método depende da
diferenca de volatilidade entre os componentes presen-
tes na mistura a ser separada. Entdo, uma vez que a
volatilidade entre os componentes da mistura em es-
tudo é grande, opta-se pela utilizacao do método SR
(Sum-Rates) para a andlise do stripper, em estudo.

Este método foi proposto inicialmente por SUJATA
[9] e melhorado por Burningham e Otto, segundo
HENLEY & SEADER [2] mediante a introduc¢do no mé-
todo do algoritmo da matriz tridiagonal. Esta resulta da
forma modificada das equacodes (2.1) e (2.2) quando
estas sdo transformadas em outras equacdes utili-
zando-se de 7} e V. como variaveis de iteracdo. As equa-
coes modificadas sdo lineares em relacdo as fracoes
molares das correntes liquidas. Este conjunto de equa-
coes pode ser resolvido pelo algoritmo de Thomas, se-
gundo HENLEY & SEADER [2].

A obtencao das equacdes modificadas resulta da
substituicdo da equacéo (2.2) na equacéo (2.1) com o
objetivo de eliminar y, assim como substituindo a equa-
cao (2.6) na equacédo (2.1) para eliminar L. O resultado
destas substituicdes é o conjunto de equacdes para o
hexano e para cada estagio como esta escrito a seguir.

A Xy ¥ B + G 0= D, (2.7)
sendo:
j-1
Aj =V + Y (Fn+Gp)-V; com 2< j<N (2.8)
m=1

i
Bj =—{Vji1+ D2 (Fn+Gm)-Vi+KyjV; | com /< j<N (2.9)

m=1
CJ- =Kpjs1Vjr com /< j<N-] (2.10)
Dj =_Fj‘zh;‘ com /< j<N (2.11)

com x,,=0e V,_ =0 como indicado em Figura 4. O valor
de K, , para sistemas que operam a baixa pressao, pode

ser estimado pela seguinte equacéo:

i
K _ P h,j
hj — yh,j

P.r'

(2.12)
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sendo %, © coeficiente de atividade do hexano na solu-
¢ao liquida no estagio j e P/, a pressao de vapor do
hexano puro no estagio j. Este coeficiente é obtido con-
forme PARAISO, ANDRADE & ZEMP [8] e seu valor,
considerado constante ao longo do equipamento, cons-
ta na Tabela 2, a seguir.

O valor desta pressao de vapor pode ser estimado
pela equacao de Antoine, conforme HIMMELBLAU |[3],

9
In(P"s,;) =15,8366—- 259703

— 2.13
T, 48,78 2-19)

Sendo a pressao Pong expressa em mmHg e TJ em K.

Se as equacodes do balanco de massa forem agrupadas
por componente, elas podem ser particionadas e colo-
cadas como uma série de C_ matrizes tridiagonais onde
a variavel de saida para cada matriz equacao é X,,; em
todos os N estagios do stripper.

As constantes Bj e CJ para cada componente depen-
de somente das variaveis de iteracdo T e V, uma vez
que se considera que o valor da constante de equili-
brio, K, nao varie significativamente com a composicao
ao longo da coluna.

A resolucdo da matriz tridiagonal gera os valores
das composi¢oes do componente i em cada estagio j, ou
seja, os valores de X, Porém, os valores obtidos néo
sdo normalizados nesta etapa, mas utilizados direta-
mente para gerar novos valores de L, através da aplica-
cdo da seguinte equacao

Lk+1) =LM (2.14)
J J

sendo que a equacao (2.14) recebe a denominacao de
equacao sum-rates e k é o numero de iteracoes realiza-
das.

Os valores de Lj‘k' sdo obtidos a partir dos valores
de Vj”‘) calculados através da equacao (2.6). Os corres-
pondentes valores de V**V sdo obtidos do balanco ma-
terial global, o qual é derivado do somatoério da equacao
(2.1) sobre os ¢ componentes, combinando o resultado
com as equagodes (2.3) e (2.4) e somando aquele resul-
tado sobre todos estagios j até N para se obter a se-
guinte equacdo:

N
Vi=Lj-Ly+ D> (Fn+Gp)
m=]

Os valores de X, necessitam ser normalizados uma
vez que eles deverdo ser utilizados posteriormente du-
rante a iteracdo. Isto é feito através da seguinte equa-
cao:

(2.15)

Xh,J
(Xh,j Jnormalizado = c

D %h,]
i=1

Os correspondentes valores de y, ;. sao calculados
através da equacao (2.3)

(2.16)
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Neste ponto encerra-se o calculo das composicoes
de saida de cada estagio para o hexano tanto na fase
liquida como na fase de vapor, X, € y,, na iteracao k,
passando-se, entdo, para o calculo do novos valores
das temperaturas dos estagios, 7;

Os valores de T sado obtidos pela solucdo simulta-
nea do conjunto de equacoes do balanco de energia para
os N estagios. As temperaturas estdo embutidas nas
correspondentes entalpias especificas das correspon-
dentes correntes de liquido e vapor. Em geral, estas
entalpias sdo nao-lineares em relacdo a temperatura.
Portanto, um procedimento de solucao iterativa é ne-
cessario. Neste caso, o método de Newton-Raphson,
segundo HENLEY & SEADER [2], pode ser aplicado com
sucesso.

A aplicacdo desse método para determinar os no-
vos valores de TJ ¢ baseado na equacao (2.2), cuja equa-
cado recursiva para o método de Newton-Raphson é a
seguinte:

(k) (k) (k)
H H . H .
H,; AT 0+ My a0 4 i AT, = —H,(0(2.17)
E o, i

sendo:
ATJ-(k) :Tj(k+1) —Tj(k) (2.18)
aHil':L, oH' i (2.19)
oty ot
OoH . L v

i =L, oH " -V, oH"j (2.20)
aT, oT, oT;
A"L‘l %) r i+
Ly, S (2.21)
el oT},,

As derivadas parciais dependem das correlacoes de
entalpia que sao utilizadas. Neste trabalho considera-
se que a entalpia é independente da composicdo, por-
tanto, usar-se-a para os calculos de H', de HY, e suas
respectivas derivadas, as seguintes equacdes:
HY = x, ¢, (T,-T) + (1-x,) ¢, (T,_T) (2.22)
sendo C,, € C,, 08 calores especificos do hexano liquido
e do odleo de soja, respectivamente, e T, a temperatura
de referéncia.

HVJ‘ = th'[Th + Cphy(j} - Tr)] + (1 _th‘}[Th+ pra(j}_ Tr}] (223)

sendo 1, o calor latente de vaporizagdo do hexano na
temperatura de referéncia T, e Cppy € Cpyy OS calores es-
pecificos do hexano e da agua no estado de vapor.

As N equacoes formadas a partir da equacao (2.17)
formam uma equacédo matriz tridiagonal que é linear
em relacao a AT}. A solucdo da equacdo matriz gera o

conjunto de correcoes AY}W. Novos supostos valores de
T sao determinados da seguinte forma:
T =T® + fATH (2.24)
J J J

sendo fum fator escalar de atenuacao que € util quan-
do os valores supostos inicialmente ndo estdo razoa-
velmente proximos dos valores verdadeiros. Geralmen-
te, f € tomado como unitario. Quando todas correcoes
A’I}”" estao proximas de zero, deve-se procurar um cri-
tério para determinar se a convergéncia foi alcanc¢ada.
Neste caso, uma maneira de verificar tal convergéncia
é através do seguinte critério:

3

N
7= Z[}'j“" —1}“‘"“] <0,0IN (2.25)
j=1

Substituicdo sucessiva é geralmente usada no pro-
cesso de iteracdo, ou seja, valores de Ve de T; gerados
a partir das equacdes (2.15) e (2.24), respectivamente,
durante uma iteracdo sado usados diretamente para ini-
ciar a proxima iteracao.

2.3 - Simulacao da operacao de stripping

2.3.1 - Desenvolvimento do algoritmo

Aqui, apresentam-se os procedimentos adequados
para analise de desempenho da operacdo de stripping
da miscela.

Como ja foi abordado anteriormente, fixando-se
todas as vazdes de alimentacao F}ao lado de sua con-
centragao z, e condicdes termodinamicas de pressao
P“j e temperatura TF],, as vazoes de vapor direto G] e suas
condi¢oes termodinamicas T9 e P¢, a pressao de esta-
gio P, e o numero de estagios NN; determina-se os valo-
res de X5 Ynp Lj, V; e 7; Para tanto, as seguintes eta-
pas sdo necessarias: I) supde-se um valor inicial para
Tj e V; II) calcula-se a pressdo de vapor do hexano e a
constante de equilibrio; III) calcula-se os valores das
concentragées do hexano, x, , resolvendo-se equagéo
matriz (2.7); IV) calcula-se novos valores de LJ a partir
da equacao sum-rates (2.14) e dos novos valores de V.
utilizando a equacédo (2.15); V) normaliza-se os valores
de x para cada estagio através da equacao (2.16) e cal-
cula-se os valores de y correspondentes; VII) calcula-
se os novos valores de T, a partir da equagéo (2.2) em
conjunto com as equacdes do método de Newton-
Raphson; e, VIII) se necessario, faz-se a iteracdo, con-
forme mostra a Figura 5.

O programa computacional derivado do algoritmo da
Figura 5 é composto de trés elementos: entrada de da-
dos, programa principal e saida de dados.

A entrada de dados se compde basicamente do coe-
ficiente de atividade do hexano na solucao e daqueles
valores considerados fixos na condicdo de funcionamen-
to do stripper. Esses dados sado: vazado de alimentacao
do estagio, F, em moles/hora; fragdo molar do hexano
na alimentacao, z, em moles de hexano/moles de mis-
cela; e, pressdo do estagio, P em mmHg.
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1? Iteragao, k=1

’ admiss&o das variaveis de iteragéo, Tj e V ‘

iniciar nova iteragéo k =k+1 ’—>¢

’ calcular a presséo de vapor do hexano pela eq. 2.13 ‘

v

’ calcular a constante de equilibrio do hexano pela eq. 2.12 ‘

v

’ calcular a composigéo de equilibrio do hexano no estégio j através da eq.2.7 ‘

.

’ calcular os novos valores de Lj e Vj através das eq. 2.14 e 2.15 ‘

v

normalizar o valor de x o estagio j através da eq. 2.16 e
calcular o correspondente valor através da eq. 2.15

!

calcular Tj através da eq. 2.2 simultaneamente com as
equagdes 2.17, 2.18, 2.19, 2.20 e 2.21

'

calcular o fator de convergéncia ratravés da equagéo 2.25

nao 7<0,01N SIM_ sajda

FIGURA 5. Estrutura do algoritmo para a simulacao do stripper

ajustede TjeV,

O programa principal é o elemento que realiza se-
quencialmente os calculos e as iteracdes necessarias.

A saida de dados compode-se dos seguintes dados:
as composicoes molares do hexano no topo e no fundo
do stripper, y, € x, respectivamente, em moles de hexa-
no/moles de miscela; a temperatura de cada estagio, 7}
em °C; e, a vazao de vapor, V, em moles/hora.

2.3.2 - Dados operacionais do stripper

A fim de cumprir o objetivo proposto inicialmente
nesta secdo, fez-se um levantamento de dados opera-
cionais na industria da COAMO. Utilizando-se ora so-
mente os dados operacionais ora em conjunto com os
dados simulados, em diferentes situacdes, foi possivel
obter varios resultados que podem servir de base para
um programa de reducgédo de custos numa industria de
obtencao de 6leo de soja. O stripper da COAMO apre-
senta uma configuracao geral semelhante a da Figura 6
mostrada a seguir.

Conforme mostra a Figura 6, o stripper da COAMO ¢é
composto de dois estagios e opera sob pressao na faixa
de 450 a 600 mmHg. Este equipamento recebe a misce-
la, que vem do sistema de evaporacdo com uma con-
centracdo, em termos de fracdo massica, em torno de
98% de oOleo e temperatura em torno de 120°C, com a
funcéo de tornar o 6leo de soja praticamente livre de
hexano. A miscela entra no seu topo de forma pulveri-
zada e flui para baixo entrando em contato direto com o
vapor d’agua. Este contato possibilita a desorcdo do
hexano, de tal forma, que o 6leo sai no fundo com uma
concentracao massica de hexano em torno de 1300ppm.
O vapor d’agua entra, em cada estagio, superaquecido
a uma pressdo e a uma temperatura de aproximada-
mente 4,0kgf/cm? e de 180°C, respectivamente.
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FIGURA 6. Esquema geral do stripper da COAMO

E importante também ressaltar, como j& foi mos-
trado acima, que o stripper da fabrica da COAMO pos-
sui dois estagios cada qual com sua entrada de vapor
d’agua. No entanto, na atualidade a entrada de vapor
esta sendo feita apenas no primeiro estagio. O argu-
mento dos operadores da fabrica, para tal, é que a inje-
cdo de vapor no segundo estagio possibilita a saida de
agua juntamente com o 6leo no fundo do extrator; ain-
da segundo os operadores isto deve ser evitado uma
vez que ird prejudicar o desempenho da operacao se-
guinte, denominada de secagem de 6leo. Entretanto, a
nao injecao de vapor nesse segundo estagio aumenta
significativamente o consumo de vapor e diminui a re-
cuperacao do solvente como sera mostrado, a seguir,
através dos resultados simulados.

A Tabela 2 apresenta os operacionais obtidos na
industria da cooperativa COAMO, os quais serdo com-
parados com os resultados obtidos através do processo
de simulacédo a ser realizado.

TABELA 2. Dados operacionais do stripper da COAMO

Dados operacionais simbolos valores
vazéo da miscela na entrada do stripper F1 7490,0 kg/h
fragdo massica do hexano na entrada do stripper Zn 2,0%
temperatura da miscela na entrada T 119,7°C
presséo no 1° estagio Py 470 mmHg
presséo no 2° estagio P2 560 mmHg
vazdo massica do 6leo bruto no fundo do stripper Lo 7.345,0 kg/h
fragcdo massica do hexano no fundo do stripper Xn2 1360 ppm
temperatura da miscela no fundo do stripper T2 114°C
temperatura do vapor direto T 180°C
presséo do vapor direto pe 4,0 kgflcm2
coeficiente de atividade hi 1,24

Os dados de vazao e de concentracao presentes na
Tabela 2 coletados na COAMO estdo expressos em uni-
dades de massa. Para transforma-los em unidades
molares utiliza-se o peso molecular do hexano puro,
que é igual a 86,17g/mol e o peso molecular do éleo
como sendo a média dos pesos moleculares dos acidos
graxos presentes no o6leo, ou seja, 795,6g/mol.

3 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Os resultados obtidos com as simulacées do stripper
serdo apresentados de duas maneiras. A primeira de-
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las se apresenta como a mais relevante: a comparacao
entre os valores de saida das vazdes, das concentra-
coes e das temperaturas obtidos através do modelo e
aqueles coletados na industria da cooperativa COAMO.
A segunda maneira, se refere a verificacdo do compor-
tamento de determinadas variaveis provenientes de al-
teracoes impostas nas condicoes de operacdo do pro-
cesso.

3.1 - Comparacao dos resultados do modelo com
os resultados operacionais do stripper.

Os resultados obtidos através do modelo sdo com-
parados com os dados operacionais obtidos na indus-
tria. A fim de realizar esta analise da forma mais fiel
possivel, a simulacao foi realizada introduzindo vapor
direto apenas no primeiro estagio e utilizando-se os
dados de entrada conforme é especificado no algoritmo
da Figura 5. A Tabela 3 mostra esses dados.

TABELA 3. Resultados obtidos com o modelo e suas compa-
racoes com os dados reais

Resultados obtidos simbolo  valorreal  valor simulado
vazdo massica de vapor no topo Vi - 1100,0kg/h
vazao massica de liquido no fundo L, 7345,0kg/h 7358,0kg/h
frag&o massica do hexano no liquido do fundo Xh2 1360ppm 1413ppm
fracdo massica do hexano no vapor do topo Yhi - 0,126
temperatura do liquido na saida do stripper T2 114,0°C 113,6°C
consumo de vapor d’agua G, - 960,0kg/h

A Tabela 3 mostra que embora, a COAMO nao efe-
tua medidas da vazao de vapores que sai no topo do
stripper e, nem do consumo de vapor d’agua direto uti-
lizado, a empresa avalia o desempenho de seu proces-
so somente através da vazao massica de o6leo bruto,
do teor de hexano que sai junto com o 6leo e da tem-
peratura do 6leo, que saem no fundo do stripper. As-
sim, somente estes puderam ser comparados direta-
mente com aqueles obtidos pelo modelo. A comparacao
mostra uma boa aproximacao entre os dados que fo-
ram coletados e os valores obtidos através do modelo
aplicado. Pode-se observar que o valor da fracao
massica do hexano é de 0,00136 ou 1360ppm na in-
dustria e de 0,001413 ou 1413ppm através do modelo,
ou seja, a diferenca entre o valor real e o valor simu-
lado apresenta um erro relativo de apenas 3,9%; além
disso, esses valores estdo de acordo com os padrodes
aceitos para o hexano residual, conforme mostra a
Tabela 2. Com relacao a 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 si-
mulacdo, portanto, com um erro de apenas 0,4%.
Com relacédo ao dado de consumo de vapor d’agua dire-
to no stripper, apesar de nao existir o dado real da
industria, alguns comentarios podem ser ditos. O con-
sumo obtido através do modelo foi de 24kg de vapor
por tonelada de soja esmagada; este valor é 60% do
valor estimado por JONGENEELEN [5] é de 40kg de
vapor por tonelada de soja processada em todas

opearacoes de Destilacdo da Miscela. Isto indica que
a COAMO esta gastando mais vapor que o recomenda-
do, uma vez que a operacao de evaporacdo, que tam-
bém compde a destilacao da miscela, consome 34kg
de vapor por tonelada de soja esmagada, conforme
PARAISO [7]. Cabe ressaltar, ainda que a simulacido
foi efetuada conforme esta operando atualmente a co-
luna da industria da COAMO com a introducéao de va-
por somente no primeiro estagio; como sera visto pos-
teriormente, no tépico 4.3, esta forma de operar traz
ineficiéncia para o sistema tanto na recuperacdo de
hexano como no consumo de vapor.

3.2 - Influéncia da concentracao da alimentacao
nos resultados operacionais do stripper

O objetivo principal aqui é mostrar o efeito que a
concentracdo de hexano na entrada afeta os resulta-
dos de saida do equipamento. A fim de realizar esta
analise utilizou-se os dados da Tabela 2 e aplicou-se o
modelo para dois valores de concentracdo, em massa:
2% e 1,2%. Os resultados obtidos sdo mostrados na
Tabela 4.

TABELA 4. Comparacao dos resultados obtidos para con-
centracoes diferentes

Resultados obtidos

valor obtido valor obtido

Valores de saida no stripper simbolo

(Zh=2,0%)  (Z4=1,2%)
vaz&o massica de vapor no topo vV, 1100kg/h 601kg/h
vaz&do massica de liquido no fundo L, 7358kg/h 7346kg/h
fragdo méssica do hexano do fundo Xn2 1413ppm 1394ppm
fragdo massica do hexano no topo Yh 0,1260 0,1312
temperatura do liquido no fundo T, 113,6°C 115,7°C
consumo de vapor d’agua direto G, 960,0kg/h 522,0kg/h

A Tabela 4 mostra que a reducdo na concentracdo
do hexano na alimentacdo provoca os seguintes efei-
tos relevantes nos dados de saida do stripper:

e uma reducdo significativa do consumo de vapor
direto na operacao com a reducdo da concentracao
do hexano na alimentacao passando de 960kg/h para
522kg/h, e mesmo com esta reducao, a quantida-
de de hexano residual no 6leo, nos dois casos, se
manteve proximos, em torno de 1400ppm;

e as vazdes massicas no topo do stripper diminuiu,
passando de 1100kg/h para 601kg/h, assim como
a vazdo no fundo que passou de 7358kg/h para
7346kg/h. Estas reducdes se explicam devido a
menor quantidade de hexano no sistema, bem como
o menor consumo de vapor direto; e

* a temperatura no stripper aumentou, passando de
113,6°C para 115,7°C. Este aumento pode ser jus-
tificado, uma vez que a quantidade de hexano eva-
porada no segundo caso foi inferior ao primeiro caso,
com isso o resfriamento do sistema foi menor.
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3.3 - Efeito do modo de injecao de vapor direto
nos resultados operacionais do stripper

Aqui, pretende-se verificar os efeitos produzidos nos
resultados operacionais desse equipamento quando se
introduz o vapor direto nos dois estagios. Para tal, in-
troduz-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 sdo como os da
Tabela 2. Os resultados obtidos através das simula-
coes sdao mostrados na Tabela 5.

TABELA 5. Influéncia da injecao de vapor nos resultados
operacionais do stripper

Resultados obtidos

G G2 L, Xh2 T, T, hexano néo recupe
(kg/h)  (kg/h)  (ka/h) - (ppm)  (°C)  (°C) (kg/h)
960,0 0,0 73580 1413 1135 1135 10,4
780,0 180,0 7350,4 479 1140 1132 35
720,0 240,0 7349,8 393 1141 1132 29
670,0 290,0 73494 342 1142 1131 2,5
580,0 380,0 73489 276 1145 1131 2,0
220,0 740,0 73480 156 1154 1130 1,2

0,0 960,0 7347,7 120 1159 1129 0,9

Uma analise dos resultados apresentados na Tabe-
la 5 mostra que a melhor condicao operacional do stripper
é a introducao integral do vapor necessario apenas no
ultimo estagio desse equipamento. A recuperacédo do
hexano foi superior a todas as outras situacdoes simu-
ladas, especialmente aquela em que se introduz o va-
por apenas no primeiro estagio. Além disso, a tempera-
tura no segundo estagio manteve-se um valor préoximo
ao valor real de 113°C, e até apresentou um certo decli-
nio para o valor de 112,9°C, o que é benéfico para a
qualidade do 6leo produzido.

4 - CONCLUSOES

O objetivo deste trabalho foi apresentar um mode-
lo capaz de analisar as condicdes de operacdo stripping
na tarefa de recuperacdo do hexano ainda presente no
oleo de soja apos a evaporacao.

Os resultados obtidos mostraram que o modelo pro-
posto é bastante coerente e pode ser perfeitamente utili-
zado como ferramenta no processo de andlise e otimiza-
cao da operacgao de stripping do hexano presente no 6leo.
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