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RESUMO

Este trabalho visa desenvolver um modelo fisico e matematico geral para os
processos de extracdo solido-liquido em fluxos contracorrente cruzados (CCC) que séo utilizados
na industria de alimentos. Levam-se em considera¢do 0s processos principais (o transporte de
massa entre as fases, difusdo e convecgdo) envolvidos por todo o campo de extragdo, com uma
abordagem bidimensional evolutiva, incluindo as zonas de carregamento, drenagem e as
bandejas acumuladoras.

O modelo matemaético é formado por equacgdes diferenciais parciais que determinam a
alteracéo das concentragdes nas fases poro e “bulk” em todo o campo de extragéo e equacdes
diferenciais ordinarias (que refletem as evolucdes das concentracbes médias nas bandejas). As
condicdes de contorno estabelecem as ligagcoes entre os fluxos CCC da micela e matéria-prima e
consideram, também, a influéncia das zonas de drenagem e carregamento.

O algoritmo de resolucdo utiliza o método de linhas que transforma as equacdes
diferenciais parciais em equacdes diferenciais ordinarias, que sdo resolvidas pelo método de
Runge-Kutta.

Na etapa de validacdo do modelo foram estabelecidos os pardmetros da malha e o
passo de integracdo, a verificacdo do codigo com a lei de conservacdo da espécie e um Unico
estado estacionario. Também foram realizadas a comparacdo com o0s dados experimentais
coletados no extrator real e com o método de estdgios ideais, a andlise da influéncia de
propriedades da matéria-prima nas caracteristicas principais do modelo, e estabelecidos os dados
iniciais do regime bésico (regime de operagao).

Foram realizadas pesquisas numéricas para determinar: os regimes estacionario e
transiente, a variacdo da constante de equilibrio entre as fases, a variagdo do numero de seces, a
alteracdo da vazdo de matéria-prima nas caracteristicas de um extrator industrial e, também
foram realizadas as simulagcBes comparativas para diferentes tipos de matéria-prima (flocos
laminados e flocos expandidos) usados amplamente na inddstria. Além dessas pesquisas, 0
modelo também permite simular diferentes tipos de solventes.

O estudo da capacidade de producgdo do extrator revelou que é necessario ter cuidado
com 0 aumento da vazdo da matéria-prima, pois um pequeno aumento desta pode causar grandes
perdas de 6leo tornando alto o custo da producéo.

Mesmo que ainda seja necessario abastecer o modelo com mais dados experimentais,
principalmente da matéria-prima, os resultados obtidos estdo em concordancia com o0s
fendmenos fisico-quimicos envolvidos no processo, com a lei de conservacdo de espécies

quimicas e com os resultados experimentais.



ABSTRACT

This work aims at developing a general physical and mathematical model for
countercurrent crossed (CCC) flows processes used in the food industry. The main processes
involved in the entire extraction field (mass transport between phases, diffusion and convection)
are taken into consideration with the use of an evolutionary two-dimensional approach, including
loading zones, drainage and the influence of the accumulative trays.

The mathematical model is formulated by partial differential equations that
determine the concentrations alteration in pore and bulk phases for the whole extraction field,
and by ordinary differential equations (which simulate the evolutions of the medium
concentrations in the trays). The boundary conditions establish the connections between the
miscella and the raw material CCC flows, and also considers the influence of the drainage and
loading zones.

The resolution algorithm uses the method of lines, which transforms the partial
differential equations into ordinary differential equations, solved by the Runge-Kutta method.

For the model validation, the mesh and the integration step parameters were studied.
The code was verified with respect to the species conservation law for a single steady state. In
addition, the comparison of the solution with the experimental data collected in real extractor and
with the ideal stages method, the analysis of the influence of the raw material properties in the
characteristics of the model, and the influence of the initial data on the basic regime (operational
regime) were accomplished.

Numerical experiments were performed to determine: the stationary and transient
regimes, the variation of the equilibrium constant between phases, the variation of the number of
sections, and the alteration of industrial extractor characteristics as a function of the raw material
flow In addition, comparative simulations for different raw material types (laminated and
expanded flakes) that are widely used in industry were realized. The model also allowed the
simulation of different types of solvents.

The study of the extractor production capacity revealed that it is necessary to be
careful with the increase of the raw material flow, because even a small increase can cause great
oil losses, rising the production cost.

Even though it is necessary to supply the model with more experimental data,
especially regarding the raw material, the obtained results were in agreement with the physical-
chemical phenomena involved in the process, with the chemical species conservation law and

with the experimental results.
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LISTA DE SIMBOLOS

ap - superficie de contato entre as fases poro e “bulk” [m?%/m?]

C - concentracdo volumétrica de espécie na fase “bulk”

CP - concentragdo volumétrica de espécie na fase poro

Cs - concentragdo volumétrica de espécie na micela, na saida do extrator

C,, -concentracdo volumétrica da micela na fase “bulk”, na entrada da matéria-prima

en
CP - concentragdo volumétrica da micela em fase poro, na entrada da matéria-prima
Cin - concentracdo volumétrica média de espécie no solvente, no campo de extracdo

Cl - concentragdo volumétrica média de espécie na fase poro, no campo de extragao
C.\ - concentracdo volumétrica de 6leo na fase solida

Ces - concentracdo volumétrica de 6leo puro que ocupa o espaco (sp —£m)

C, -concentracio volumétrica média de espécie na micela, na saida do extrator
- concentracdo volumétrica média de espécie na m-ésima bandeja

Cp - concentracdo volumétrica de espécie na zona de drenagem

C" - concentragdo volumétrica de 6leo na matéria-prima, na entrada do extrator
Cw - coeficiente de arraste da micela, de uma sec¢éo para outra

Das - coeficiente de difusividade [m?/s]

dp - diametro medio da particula [m]

Es - coeficiente de dispersdo [m%/s]

E, - coeficiente massico de equilibrio do soluto entre as fases solido e poro
E; - coeficiente volumétrico de equilibrio do soluto entre as fases sélido e poro

Foi - vazdo volumétrica de espécie perdida no extrator (saida do farelo) [m®/s]

F,. - vazdo volumétrica de espécie perdida na fase poro do farelo [m3/s]

F, -vazdo volumétrica de espécie perdida na fase sélida [m®/s]

gi - fracbes massicas de espécie na micela, nas bandejas

gs - fracdo méssica de micela forte

Qes - fracdo maéssica de espécie

gin - fracdo massica inicial de espécie em solvente, na entrada do extrator

Oso - fracdo massica de hexano

gf - fraco massica de espécie no farelo



g - fragdo massica de solvente no farelo
g - fragdo méssica de solvente na micela concentrada, na saida da matéria-prima

g" - fracio massica de espécie na fase slida da matéria-prima, na entrada do extrator
g, -fracdo massica de solvente na micela, na entrada do extrator

H - largura do leito [m]

ki - coeficiente de transferéncia de massa entre as fase poro e “bulk’” [m/s]
L, - alturado leito [m]

M, -vazdo massica de matéria-prima na entrada do extrator [kg/s]

M;s - vazdo massica de matéria sélida sem 6leo no extrator [kg/s]

M - vazdo massica de 6leo na micela entre os estagios i — i + 1 [kg/s]
M.’ - vazdo massica de 6leo (na matéria-prima) entre estagios: i — i—1 [kg/s]

u
M mis

- vazéo massica da micela concentrada na entrada da destilaria [kg/s]
M, -vazdo massica de 6leo na saida da micela concentrada (forte) [kg/s]
M, -vazdo massica de hexano na saida da micela concentrada (forte) [kg/s]

MS

n,ol

- vazao massica da matéria-prima esgotada, sem hexano e com Gleo perdido [kg/s]
M 2T - vazéo massica de hexano, na saida da matéria-prima [kg/s]

M2 - vazdo massica total de hexano no extrator [kg/s]

ms - namero de se¢Oes do extrator

n - nuamero de células na direcéo vertical

N: - nimero de camadas verticais da 1?2 secao

Nh - numero de células na direcdo horizontal de uma se¢éo tipica
Nt - fragdo méssica inicial de espécie na matéria-prima

Po - coeficiente tedrico das perdas de espécie

Q  -vazdo volumétrica [m*/s]

Qs - Vvazdo volumétrica de solvente puro no extrator [m®/s]

Qes - vazdo volumétrica da espécie no extrator [m*/s]

Q® - vazdo volumétrica de espécie na entrada do extrator [m*/s]

+

Qp - vazdo volumétrica de micela na zona de drenagem [m®/s]

Q2 - vazéo volumétrica de espécie dentro de Qp [m*/s]

es
Qs -vazdo volumetrica total de micela dentro do extrator [m3/s]

Qp - vazdo volumétrica de preenchimento, na zona de carregamento [m%/s]
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Qs - vazdo volumétrica de micela forte, na saida do extrator [m*/s]

QLT - vazdo volumétrica de hexano no farelo branco, na saida da matéria-prima [m/s]

Q, . - vazdo volumétrica de 6leo no farelo branco, na saida da matéria-prima [m%s]

Re - ndmero de Reynolds
Sc - namero de Schmidt
Sh - nimero de Sherwood
u - velocidade horizontal da matéria-prima movida pelo transportador [m/s]
un - velocidade da micela na diregéo horizontal [m/s]
Vi - velocidade vertical da micela nas secGes de percolagédo [m/s]
Vs - velocidade relativa entre a micela e 0 meio poroso [m/s]
V, - volume médio de espécie nas bandejas [m°]
Xc - Coordenada da ultima secédo de percolagéo (entrada de hexano) [m]
Xn - Coordenada da ultima secdo de percolacdo (entrada de hexano) [m]
Xs - largura de uma segédo [m]
X1 - espessura da primeira se¢do de percolagdo [m]
X - espessura da ultima secdo de percolagdo (entrada de hexano) [m]
Xp - espessura da sec¢do de drenagem [m]
X - coordenada horizontal do leito [m]
z - coordenada vertical do leito [m]
- viscosidade da fase “bulk” [Pals]
p - massa especifica média da micela [kg/m®]
On - massa especifica da matéria-prima [kg/m®]
Des - Massa especifica da espécie [kg/m®]
P - massa especifica do solvente [kg/m®]

Py - massa especifica da soja [kg/m?]
p. - densidade da micela, na saida do extrator [kg/m?]

& - porosidade do leito (fase “bulk”)

& - porosidade interna da particula (fase poro)

&n - fracdo do volume da fase poro que é preenchida por micela, no inicio do carregamento
A -variacgdo das variaveis

T, -tempo total de integracéo [s]

T - tempo [s]
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indices inferiores

b -“bulk”

D -drenagem

en - entrada do extrator

es - especie ou produto

he - hexano

in - inicio do processo de extracdo, no campo de extracao
- matéria-prima ou refinado

N - parte solida da matéria-prima

0 - instante de tempo zero
ol -dleo
p  -poro

P - preenchimento na zona de carregamento
s - saida do extrator

so - solvente ou extrato
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1. INTRODUCAO

Na natureza e na industria, existe uma grande variedade de fluxos liquidos através
dos meios porosos: difusdo da dgua subterranea, secagem de grdos por ar, movimento dos gases
em tubos cromatogréaficos, etc. Os modelos matematicos destes processos, baseados nas leis
fundamentais do movimento e da difuséo, prevéem as distribuicdes espaciais das caracteristicas
dos fluxos (modelos detalhados), o que contribui essencialmente na resolucdo dos problemas
praticos e cientificos. Analisando a bibliografia, nota-se que, na inddstria de alimentos, 0s
extratores que operam em fluxos contracorrente cruzados (fabricacdo do acucar, 6leo de soja,
6leo de girassol, café, etc.) sdo utilizados ha mais de 20 anos. Observa-se, também, que sdo
publicados numerosos modelos detalhados sobre os fluxos contracorrentes (combustdo do
carvao, processos quimicos em reatores cataliticos, secagem de grdo, etc) sobre os fluxos
cruzados (secagem de gréos de soja, separagdo das substancias, filtracdo pela membrana, etc).
Entretanto, os fluxos contracorrente cruzados (CCC), que possuem caracteristicas particulares, e
sdo de importancia substancial para os extratores industriais contemporaneos, por enquanto,
ainda ndo foram simulados detalhadamente. O Unico modelo encontrado é o método dos estagios
ideais que ndo considera as caracteristicas reais dos extratores.

Neste trabalho, desenvolve-se um novo modelo fisico e matematico de processos em
fluxos contracorrente cruzados com distribuicdes espaciais 2D evolutivo, aplicado a um extrator
horizontal de 6éleo vegetal. A primeira etapa da modelagem matematica dos processos neste
extrator foi realizada no periodo compreendido entre os anos 1998-2000, e foi apresentado como
dissertacdo de mestrado [Veloso et al., 1999]. Nesta etapa foram elaborados:

- 0 modelo fisico dos processos no campo de extracao;

- 0 modelo matematico e algoritmo de célculo destes processos;

- um submodelo simples de carregamento;

- foram realizadas algumas simula¢fes numéricas.

A0 mesmo tempo:

- faltava um submodelo de drenagem e previsdo das perdas de 0leo;

- foi necessario melhorar o submodelo de carregamento;

- faltava a verificacdo do modelo (satisfacdo das leis de conservagédo, determinar zonas de
estabilidade dos calculos, coleta dos dados experimentais e fazer a comparacdo com 0s
mesmaos).

Por isso as pesquisas sobre a modelagem de extratores industriais foram continuadas

e 0s resultados sdo apresentados nesta tese.
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1.1 Escopo da tese

No capitulo 1, é feita uma andlise dos fluxos que envolvem transferéncia de massa
em meios porosos, considerando as diferentes formas de movimento dos liquidos e dos meios
porosos. No item 1.2, é feita a apresentacdo do problema e metas a serem cumpridas e, no item
1.3, é feita a revisdo bibliografica. Em particular: no item 1.3.1, apresentam-se os fluxos em
meios porosos; no item 1.3.2, estdo descritas as caracteristicas gerais dos fluxos cruzados e seu
modelamento; no item 1.3.3, as caracteristicas gerais dos fluxos contracorrentes; no item 1.3.4, é
feita uma analise do estado da modelagem matematica de fluxos contracorrente cruzados que, de
alguma maneira estdo, direta ou indiretamente, ligados com o tema da pesquisa. Também foi
realizada, no item 1.3.5, uma breve descricdo de alguns métodos numericos utilizados para a
resolucdo de equacg6es diferenciais (método de linhas, um método hibrido e método de volumes
finitos). No item 1.4 é dado um embasamento tedrico sobre a transferéncia de massa, iniciando
por uma descricdo dos tipos de extracdo (item 1.4.1): extracdo liquido-liquido e solido-liquido.
No item 1.4.2 sdo descritos 0s conceitos e caracteristicas principais dos conceitos envolvidos
nos processos de extracdo, tais como: de solvente, de matéria-prima e de espécie (6leo). No item
1.4.3, é feita uma anélise dos principais processos envolvidos na extracdo: difusdo, dispersao e
transferéncia de massa por convecgcdo. No item 1.4.4 apresentam-se as caracteristicas
importantes que influenciam na extragéo: a porosidade e a tortuosidade. Para finalizar o capitulo,
faz-se as consideracgdes sobre a cinética da extracdo (item 1.4.5).

No capitulo 2 foram descritos 0s processos num extrator horizontal, fenémenos e
hipdteses do modelo fisico (item 2.1). Foi desenvolvido um modelo matematico para uma secao
de percolacao, incluindo as equacges para alteracdo das concentracdes nas fases “bulk” e poro,
condicdes iniciais e de contorno (item 2.2). No item 2.3, foi desenvolvido 0 modelo matematico
acoplado para os processos em fluxos contracorrente cruzados, incluindo os submodelos das
secOes de percolacdo, da drenagem, do carregamento, de variacdo das concentragfes nas
bandejas e, condicdes iniciais e de contorno que ligam todos os submodelos.

No capitulo 3, faz-se uma descri¢do do algoritmo de calculo (item 3.1) e, no item 3.2,
é realizada a verificacdo dos resultados obtidos pelo algoritmo, apresentando: a verificacdo do
esquema numeérico escolhido (método de linhas), analisando-o no “problema de uma se¢do” e
comparando os seus resultados com os obtidos num software em volumes finitos. No item 3.3, é
realizada a verificacdo do modelo acoplado pelos critérios “internos”, tais como: influéncia do
tamanho da malha e do passo de integracdo, estabelecimento de um regime estacionério e
comparacdo com a lei da conservacao de espécie. No item 3.4, foi realizada a comparagéo dos
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resultados obtidos pelo modelo com os dados experimentais bem como o estabelecimento de um
regime basico. Este item consiste: de uma breve descricdo do processo de coleta dos dados e
determinacdo dos parametros operacionais; calculo de concentracGes nas bandejas pelo método
de estagios ideais e, comparacdo dos resultados tedricos com experimentais e o estabelecimento
de um “regime béasico”. No item 3.5 foi analisada a influéncia do condicionamento da matéria-
prima nas caracteristicas principais do modelo.

No capitulo 4 sdo descritas as propriedades do regime estacionario e transiente,
respectivamente (itens 4.1 e 4.2). S&o apresentadas as andlises da influéncia da constante de
equilibrio (item 4.3) e do numero de sec¢Bes do extrator (item 4.4). A influéncia da alteracdo da
vazdo de matéria-prima € apresentada o item 4.5 e, no item 4.6, é apresentada uma analise da
influéncia do condicionamento da matéria-prima (flocos laminados e expandidos) nas

caracteristicas do processo.

1.2 Apresentacéo do problema e metas a serem cumpridas

A analise dos fluxos de transferéncia de massa em meios porosos tem sido um ramo
de grande interesse na engenharia nas ultimas décadas, devido as inumeras aplicacdes industriais
em processos quimicos e ambientais. Estes processos estdo organizados pelos fluxos: co-
correntes, cruzados, contracorrentes e contracorrente cruzados. Observa-se que h& muitos
modelos para simulagdes dos diversos fluxos mas, para os processos que envolvem os fluxos
CCC, sdo poucos, principalmente, com distribui¢fes espaciais das caracteristicas dentro do
fluxo.

Os fluxos CCC sao utilizados, principalmente, em processos de extracdo de oOleo
vegetal de sementes oleaginosas. Os processos de extragcdo continua por solvente sdo orientados
para a fabricacdo de alimentos (acucar, Oleo, café, etc.) e s@o realizados em instalacdes de grande
porte, tais como Rotocell, Crown Model e De Smet. Neste sentido, torna-se importante a
implantacdo da modelagem matematica contemporanea para desenvolver um modelo e cédigo
para simular os processos de extracdo nos fluxos CCC. Com isso, pode-se determinar as suas
caracteristicas e reduzir gastos consideraveis para o projeto, melhoramento e funcionamento
destas instalagOes.

O leito fixo [Majumdar et al., 1995] € um dos primeiros exemplos de aplicagdo da
modelagem matematica em processos de extracdo continua. Além do leito fixo, ha trabalhos de
cunho experimental que vém ao encontro da presente proposta de tese. Alguns sdo diretamente
ligados a extracdo de 6leo [Abraham et al., 1988; Bewaji et al., 1996; Chien et al., 1990;
Karnofsky, 1986] e outros, indiretamente ligados [Bistolfi et al., 1996; Estel et al., 2000;
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Johansson et al., 2000; Lasseran et al., 1993; Marrone et al., 1998; Qi et al., 1996; Rumsey et al.,
2001; Silva et al., 1997; Wang et al., 1999; Wronski et al., 1998], mas que possuem algumas
semelhancas com processos de extracdo, tais como formulas, anélise de resultados, graficos,
dados, etc. Outras informacBes foram obtidas diretamente das inddstrias (informagbes do
funcionamento dos extratores, dados geométricos, dados de concentracdo de micela e matéria-
prima, etc.) que estdo se mostrando interessadas em escolher melhores regimes de
funcionamento, otimizar as caracteristicas da matéria-prima, etc.

Considerando o contexto acima, é apresentado o problema deste trabalho, da seguinte

maneira:

1. Desenvolver o modelo fisico-matematico de processos em fluxos contracorrente cruzados
orientados para os extratores industriais que utilizam solvente, com distribuicbes espaciais das
caracteristicas.
2. Com base no modelo fisico-matematico, elaborar um algoritmo de célculo e o codigo do
aplicativo correspondente para esse processo.
3. Aplicando o modelo para algum extrator existente, verificar 0 modelo e comparar com o0s
dados experimentais coletados numa empresa.
4. Baseado no codigo elaborado, realizar as simulagdes numéricas para determinar e pesquisar as
caracteristicas do processo num extrator real.

As metas a serem cumpridas neste trabalho séo:
1. Criar um modelo fisico dos processos de extracéo para fluxos CCC.
2. Criar um modelo matematico do campo de extracdo, considerando as particularidades do
funcionamento de um extrator tipico.
3. Modelar as zonas de drenagem, carregamento e partes essenciais do extrator.
4. Elaborar um algoritmo dos processos em fluxos CCC.
5. Criar um cddigo do aplicativo com base no modelo matematico e no algoritmo desenvolvido.
6. Verificar o modelo usando: as leis de conservacdo, critérios matematicos de convergéncia e,
comparacéo, por fragmentos, com resultados obtidos em pesquisas numéricas de outros autores.
7. Comparar os resultados obtidos com os dados experimentais coletados em alguma empresa e,
0 estabelecimento dos parametros do modelo matematico para simulagdes numericas.

8. Determinar as caracteristicas de um extrator real através de simulagdes numéricas.
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1.3 Reviséo bibliografica

1.3.1 Fluxos em meios porosos

A analise da transferéncia de massa em meios porosos tem sido um ramo de grande
interesse na engenharia nas Gltimas décadas devido as inumeras aplicacGes industriais em
processos quimicos e ambientais. Algumas das aplicagbes envolvem o processamento de
alimentos, conforme mostrado em Lee et al., 1986 , 0 uso de leitos fixos na industria quimica
[Bott et al., 2000; Higler et al., 1999; Huang et al., 2001; Krupiczka et al., 1997; Ramanand et
al., 1996; Wang et al., 1995; Zamponi et al., 1996], o armazenamento e a secagem de graos
[Lasseran et al., 1993; Borges et al, 2001; Qi et al., 1996; Rumsey et al., 2001; Wang et al.,
1999], a engenharia de reservatdrios petroliferos, a dissolugdo de agentes contaminantes em solo
aquoso [Hossain et al., 1999, Jinglian et al., 1998; Lafolie et al., 1993], e a extracdo de 0Oleos
vegetais [Bewaji et al., 1996; Chien et al., 1990], etc.

As equacOes que modelam o fluxo nestas e noutras situac6es sdo obtidas combinando
a lei de Darcy (a nivel microscopico, em escala de 10* a 10 m) e o balanco de massa (a nivel
macroscopico, em escala de 10° a 10° m) em cada uma das fases. As forcas gravitacionais,
viscosas e capilares provocam o movimento.

A modelagem de fluxos de transferéncia de massa é dificil por causa da forte
dependéncia hidrodindmica nas interfaces particula-fluido devido a estrutura do leito, efeitos
multifasicos, etc.; hd questbes delicadas tais como a diferenca de escalas microscopicas e
macroscopicas. A formulacdo matematica das leis de conservagdo consiste em um sistema
acoplado de equacdes diferenciais [Hossain et al., 1999; Alves et al., 2001; Jinglian et al., 1998;
Kreiss et al., 1992; Stynes, 1995], geralmente com termos de transporte por difusdo e conveccao,
ndo-lineares e que devem ser resolvidas, na sua maioria, em um dominio irregular sujeitas a
diversos tipos de condicdes iniciais e de contorno. As solucBes analiticas se restringem a
problemas extremamente simples e, por isso, as solugdes numericas sao as preferidas. O estudo
experimental € importante e deve ser feito, sempre que possivel, visando validar as solucdes e
obter dados. O avango tecnologico dos computadores ocorrido nas ultimas décadas, tem
permitido a sofisticacdo das abordagens que aplicam técnicas numéricas para a solucdo do
modelo matematico proposto.

Os quatro mecanismos principais que provocam o transporte de espécies quimicas
em meios porosos sdo as forgas viscosas, as gravitacionais, os efeitos da difusdo e as forcas

capilares. Os agentes que provocam 0s trés primeiros mecanismos sdo a pressao, a densidade e a
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variacdo de concentracdo. As forgas capilares sdo causadas pela diferenca de pressdao nas
fronteiras entre as fases.

Para construir as equacOes diferenciais que, combinadas com a lei de Darcy e condicbes de
contorno, modelam o fluxo em meios porosos, sdo usados 0s principios de conservacdo de massa
e de energia. Em problemas praticos de mecénica dos fluidos em meios porosos, a mudanga de
escala € amplamente usada e, por isso, a técnica de adimensionalizacdo € util. Isto alivia a
dependéncia do sistema de unidades, e 0s parametros que aparecem na equacgdo sao numeros
adimensionais: 0 nimero de Reynolds, de Sherwood, de Schmitd , de Peclet, entre outros.

Referindo-se a aproximacgdo continua para a dindmica de fluidos em meios porosos, é
necessario introduzir parametros médios macroscopicos, ou coeficientes para adaptar o
fendmeno observado para possibilitar fazer a passagem do nivel continuo microscopico para o
macroscopico. Tais parametros sdo a porosidade, a permeabilidade, a dispersividade, entre
outros. Estes pardmetros sdo introduzidos devido a inabilidade para resolver o problema a nivel
microscopico. Sendo assim, estes parametros devem ser determinados experimentalmente,
conforme descrito em [Adrover et al., 1996; Benadda, 1996; Guo et al., 2001; Rees et al., 2000].

A pesquisa de modelos matematicos para fluidos em meios porosos que sejam
precisos e de rapida execucdo computacional, nas ultimas décadas, teve grande avanco, e,
combinado com os metodos experimentais, vem se tornando uma alternativa eficiente de geracao
de informacdes técnicas para projetos, construcdo e monitoramento de processos.

Existem vérias maneiras de classificacdo dos fluxos em meios porosos. Por exemplo,
em Sisson, 1998, classificam-se 0s escoamentos bicomponentes, numa abordagem
unidimensional, em trés categorias: leito fixo, leito fluidizado e transporte de solidos.

Entretanto, no presente trabalho é conveniente classificar os fluxos usando uma
abordagem bidimensional, considerando o movimento do liquido e do meio poroso em
instalagGes industriais. Neste sentido, destacam-se os fluxos em leito fixo, co-correntes,
contracorrentes, cruzados e finalmente contracorrentes cruzados. O Gltimo tipo dos fluxos citado
€ 0 objeto de estudo deste trabalho.

Inicialmente apresentam-se os esquemas dos fluxos em leito fixo e co-correntes. A
figura 1.1 apresenta um esquema de leito fixo, conforme mostrado em Sissom et al., 1998, onde
as particulas solidas permanecem fixas, retidas por chapas de aco perfuradas, enquanto que a

solucéo passa através do leito de particulas.
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|<— Altura do leito —>|

grelha

Figura 1.1- Sistemas bicomponentes em leito fixo

Este tipo de escoamento é utilizado, por exemplo, na engenharia do petroleo, na
extracdo de oOleo bruto ou géas a partir de um reservatorio natural subterraneo; é importante na
engenharia civil para o processo de purificacdo da &gua; na engenharia quimica para oS
processos de destilagdo e sedimentacdo e, na engenharia mecanica, na geracdo de poténcia e na
filtrac&o.

Um exemplo de modelagem dos processos em leito fixo (extracdo de 6leo por
solvente) é mostrado na figura 1.2. Neste caso, a matéria-prima fica depositada, e no inicio, o
solvente entra no topo do leito. Por percolacéo, retira o soluto das particulas da matéria-prima. A
mistura enriquecida sai na parte inferior.

A figura 1.3 mostra 0 esquema dos fluxos co-correntes apresentados em Lasseran et
al., 1993. O modo de operagdo co-corrente é usualmente preferido quando a diferenca de
concentracdo no meio ndo é a forga motriz do processo. O esquema representado na figura 1.3 é
de um secador de graos.

O ar quente entra na parte superior e sai na parte inferior bastante umido. Dentro do
leito, 0 ar e a matéria-prima se movimentam no mesmo sentido, o que caracteriza o fluxo co-

corrente.
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entrada de

solvente pure particula de

tnateria-prima

difuzdio de dleo pela
| fase bull

passagetn de dleo da

fase sélida para a poro

saida de tucela

. tricela
L [ 4

! fragmento de micela e

‘ " difizzdio de dleo dafase

Espaco enfre as
patticulas de
tatéria-prima

faze sdlida da

tatéria-pritna

poro para

afaze bulle

Figura 1.2 - Esquema principal dos processos em leito fixo [Majumdar et al., 1995]

Entrada de ar

quente

Movimento da

R

matéria-prima

J

Matéria-prima

Saida do ar

>

Direcédo do
ar quente

Figura 1.3 — Esquema dos fluxos co-correntes

Nos itens seguintes deste capitulo, apresenta-se uma descricdo de trabalhos
experimentais e modelos matematicos relacionados com processos de transferéncia de massa em
meios porosos, isto é, o transporte de certas espécies quimicas num meio composto por varios

componentes, em fluxos cruzados, contracorrentes e contracorrente cruzados, bem como, alguns

métodos numericos utilizados na resolucgéo estes problemas.
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1.3.2 Fluxos cruzados

1.3.2.1 Caracteristicas gerais dos fluxos cruzados e seu modelamento

Os fluxos cruzados encontram-se, principalmente, na agroindlstria e inddstria
quimica e, envolvem o movimento de duas fases em direc6es perpendiculares entre si.

A figura 1.4 mostra, de forma geral, um secador de gréos tipico onde um gas secante
entra através de perfuracGes na parte superior de um leito horizontal para banhar os sélidos
(matéria-prima) que estdo passando pelo secador. O gas mistura-se com os s6lidos molhados no

interior do secador, retira a umidade e sai na parte inferior do leito.

Movimento de um fluido (ar quente)

Y v v v ]

Movimento d
—| |D2]|= = matéia prima

Figura 1.4 — Esquema dos fluxos cruzados.

A modelagem desses fluxos encontra-se em muitos estudos e, geralmente os modelos
matematicos sdo baseados nos balancos de energia e massa, resultando em equacBGes em
derivadas parciais com termos convectivos de transferéncia de massa, reacdes quimicas e, as
vezes, difusdo. As condicbes de contorno (se ndo tem difusdo) sdo, como regra geral,

independentes do tempo. Abaixo, revisam-se algumas publicac¢Ges sobre os fluxos cruzados.

1.3.2.2 Simulacéo dos processos em fluxos cruzados em um secador de arroz

Conforme mostrado em Rumsey et al., 2001, foi desenvolvido um modelo dindmico
de secagem de arroz por fluxo cruzado com o objetivo de analisar a evolugéo do perfil de
umidade do arroz durante a secagem, usando um modelo matematico bidimensional. O esquema

de um secador de fluxo cruzado € mostrado na figura 1.5.
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Caa de entrada

Fizde de deacarga _: Crimara
com wakirrlads o Fl.lll .

w— N \ s
N g 2
razportadorn, \__b b’j

Figura 1.5 — Secador de arroz em fluxo cruzado

O modelo matemaético é formado pelas seguintes equacgoes:

Balanco de massa de 4gua no gréo:

oM ~ oM
—GpE—Rp(l—s)—p(l &) (1.1)

onde G, € o fluxo de massa de grédo seco por unidade de area transversal, M é o volume de
umidade do grdo, € é a porosidade do leito e R é a taxa de agua removida do grdo. Ambas as
variaveis, M e R sdo funcdo do espaco e do tempo.
Balanco de massa de agua no ar:

ow

ow
- —-Rpll1- = _ 12
G. 3, pll-€)=p,e p (1.2)

onde G, ¢ a taxa de fluxo de massa de ar seco por unidade de area transversal e w é a umidade
absoluta do ar, que € uma funcéo do espaco e do tempo.

Balanco de energia no grao:



Introdugcédo 11

00 00
- Gp (Cps + Mcpw)a_ Rp(l_g)(Hw _hw)+ ha(T _9): p(l_g)(cps + Mcpw)g (13)

onde h é o coeficiente de transferéncia convectivo de calor, a é a area superficial do grdo por
unidade de volume secado, e T e 8sdo as temperaturas do ar e do grao, respectivamente.

Balanco de energia no ar:

-G,(C,. +|v|cpv)‘;—1— ha(T -0)=p,e(C,. +MCPV)%—I (1.4)

O modelo matematico formado pelas equacbes de (1.1) a (1.4) estdo sujeitas as
seguintes condi¢0es inicias e de contorno:
Condig0es iniciais: W(x,y,0) = wo(x,y) , T(x,y,0) = To(X,)y) ,
M(X,y,0) = Mo(X,y), B(X,y,0) = Bo(X,y), para x=0...xse y=0,,, Vs.
Condig0es de contorno: W(0,y,t) = win(t), T(0,y,t) = Tin(t),
M(x,0,t) = Min(t), 6(x,0,t) = Bn(t), para x=0..x € y=0,,V¥s.

As equacdes de (1.1) a (1.4), junto com as condicGes iniciais e de contorno foram
resolvidas na forma adimensional. O modelo matemaético foi resolvido usando a técnica de
diferencas finitas chamada método de MacCormack. Os resultados obtidos pelo modelo

dindmico mostraram-se em acordo satisfatério com os dados experimentais.
1.3.2.3 Modelo matematico do fluxo cruzado continuo em secador comercial

Em Qi et al., 1996, um modelo matematico genérico para secadores de fluxo cruzado
com difusdo controlada foi desenvolvido e aplicado ao processo de secagem comercial (figura
1.6). A validade e a precisdo do modelo é demonstrada por comparacdo dos resultados gerados
pelo modelo com dados experimentais obtidos do secador.

Neste secador de fluxo cruzado tipico, o gas secante é introduzido por perfuragdes no
fundo de uma cémara horizontal que purifica os sélidos molhados que estdo atravessando o
secador. O gas varre 0s sOlidos, retirando a umidade e sai no topo do leito de solidos.
Geralmente, o g&s, no topo, j& ndo interage intimamente com os s6lidos do leito abaixo, e

portanto, é considerado exausto. A umidade (pode ser também um solvente) € retirada do gas
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secante e num esfriador condensa-se, e 0 g&s, regenera-se para outra passagem no leito de

solidos.

Saida

de gés
%

Saida de

Entrada de solidos

solidos s
Entrada
de gas

Figura 1.6 — Configuracéo geral de um secador em fluxo cruzado

Assumindo que o secador pode ser visto como um conjunto de estagios (e que 0s
solidos de um estagio ndo se misturam com os de outros estagios) conectados em série, e que um
estagio esta representando uma zona de secagem distinta correspondendo ao gas de entrada na
mesma, conforme a figura 1.7.

A concentracdo de umidade no gas em cada estagio ndo € uniforme, isto ¢, na entrada
sua concentracdo é Co , e na saida é C; . Esta variacdo da concentracdo do gas torna a modelagem
complexa, e por isso é assumida a concentracdo média dada por (Co + C;)/2.

As equacdes do modelo sé&o:

‘]i[]-_f(F""Fi)] +2Ci[1_f(Fl+Fi)]+ f(F""Fi)

s R e 1) _
2W;_, —2C, +‘]i(\Ni _Wi—l)_ '
2_2Ci+‘]i(\Ni_Wi—l) 1) -
onde
¢, =KCo~KuCo (1.7)
W, =K G

é a concentracdo do gés transportado do estagio i [g de solvente/ m* de gés], K; é o coeficiente de
particdo para o estagio i, definido como o razdo da concentracdo no sélido no gas, [g/m* de
sélido/ g/m® de gas], Wo e W; séo concentragbes médias de solvente nos sélidos, [g/m], Ji é o
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. - GK L . . .
fator de leitura definido como J,=—— , F; é 0 nimero de Fourier e F € o nimero de Fourier

il
imaginario, G ¢ a taxa de processamento de sélidos [kg/h] e Q; é a taxa volumétrica de gas no

estagio i [m%/h] .

Cy C, Cn

G Wo W, W, . [T Wi Wy
Co CO Co
Q1 Q2 Qs

Figura 1.7 — Representacao de um secador de fluxo cruzado por uma série de estagios

O modelo acima é baseado na difusdo em uma simples particula e assume que todas
as particulas ttm o mesmo comportamento. Ele também assume que a area superficial avaliada
para a transferéncia de massa é a superficie total do solido. Este modelo trata do relacionamento
quantitativo entre a umidade nos solidos e as varidveis envolvidas no processo as quais sdo
agrupadas em trés parametros adimensionais: F (nimero de Fourier), J (reapresenta o balango
entre a taxa de processamento de solidos — carregamento de solidos e a taxa de consumo de gas
em cada estdgio) e N (nimero de estagios). Também requer um valor preciso do fator de
eficiéncia de contato gas-solido ou difusividade efetiva, a qual pode ser determinada
experimentalmente em laboratério ou ajustando dados de outros secadores atuais. O modelo leva

em conta a difusividade efetiva no numero de Fourier. O fator de eficiéncia, @@ ¢ definido para o

N

ok
, e em sentido global, como @=—2%= B!

i Fo Z |:i

Fourier no estagio i , Fier € 0 nUmero de Fourier efetivo no estagio i.

ief

estagio i, como @= , onde F; é o numero de

O modelo foi testado em escala industrial num secador de fluxo cruzado Torusdisc

para secar resinas. Neste caso, 0 aglomeramento de particulas foi o problema mais significante.
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1.3.2.4 Modelagem dos processos em pilha térmica de éxido sélido

Em Bistolfi et al., 1996, diferentes aproximacdes para modelar uma pilha térmica de

Oxido solido (SOFC) sdo apresentadas. Diferentes tecnologias de pilhas térmicas usando

diferentes meios eletrélitos foram propostos: pilha térmica de &cido fosférico (PAFC), pilha

térmica de carbonato fundido (MCFC), pilha térmica de éxido sélido (SOFC). Cada uma delas
foi pesquisada em niveis diferentes de desenvolvimento e performance.

Entre outros modelos propostos, o primeiro modelo desenvolvido de SOFC foi um

modelo bidimensional em estado estacionario de uma pilha plana simples. A geometria e

arranjos dos fluxos utilizados para uma pilha plana SOFC estdo mostrados na figura 1.8.

Corrente elétrica

| Ar-cruzado

—>
L1 L] L1 L]
[ [1 7101
/
Combustivel

Figura 1.8 — Descri¢do esquematica de uma pilha plana SOFC para fluxo cruzado

A pilha tem duas camadas sdélidas (dois eletrodos) separadas por um meio eletrolitico
que ¢ considerado como PEN (positivo-meio eletrolitico-negativo) com caracteristicas térmicas e
elétricas medias.

Os resultados principais, o perfil de temperatura e corrente nas pilhas (figura 1.9),
concernem aos efeitos da configuracdo dos fluxos e o combustivel (H, ou CH,) sobre a
performance, particularmente relativo as espécies.

Do ponto de vista matematico, 0 modelo consiste de um conjunto de equagdes
diferenciais parciais e ordinarias (os fluxos concorrente e contracorrente sdo unidimensionais
enquanto que o fluxo cruzado é bidimensional) para o balanco de massa e energia, € uma
equacdo integro-diferencial para o balanco elétrico (derivando da combinacgéo das leis de Nernst
e Kirchoff). As reacbes quimicas e, portanto, a geracdo de calor é suposto que aconteca no
interior do PEN. As equag0es foram discretizadas e resolvidas usando bibliotecas comerciais de

rotinas matematicas.
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Figura 1.9 — Perfil de temperatura, corrente elétrica, espécies H, e CH, em fluxo cruzado

1.3.3 Fluxos contracorrentes

1.3.3.1 Caracteristicas gerais dos fluxos contracorrentes

Os fluxos contracorrentes encontram-se principalmente em trocadores de calor,
combustdo de carvao, destilacdo (catalitica), processos de extracdo e absorcdo. A figura 1.10
mostra o esquema dos fluxos contracorrentes em uma coluna de absor¢do gas-liquido.

O géas se mistura ao liquido na parte inferior da coluna e escoa para o topo. Parte
desta mistura é absorvida pelo liquido que escoa em fluxo contracorrente em relacdo ao gas, de
cima (do topo) para baixo da coluna. Desta forma, as impurezas do gas sdo absorvidas pelo
liguido. O modelo matematico desses fluxos € descrito através de equacdes diferenciais parciais

baseadas nos balangcos de massa e energia.
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Saida de zas

|

="— 1 Entrada de liguido

T

Ligquide

. Entrada de gas

!::} saida de lgude

Figura 1.10 — Esquema dos fluxos contracorrentes em uma coluna absor¢éo gas-liquido

1.3.3.2 Simulacéo de uma coluna de absorcéo utilizando o Método de Volumes Finitos

Em Silva et al., 1997, é desenvolvido um modelo matematico para uma coluna de
absorcdo (figura 1.11) envolvendo os escoamentos contracorrentes de ar e de agua, com o

objetivo de determinar o coeficiente de transferéncia de massa.

Raida doar
e
Entrada
dadgua
—}—‘ ‘ e
altura
» ‘< D= 2,8 i 1,3 el

A-J"" IT 3 Saida dadgua
j‘ —>
Entrada dear

Figura 1.11 — Esquema dos fluxos contracorrentes em instalacao experimental.

Para resolver o problema é utilizado o método dos Volumes Finitos, com arranjo de
varidveis co-localizadas. Com o objetivo de apoiar o0 modelo matemético foi montada uma

instalacdo experimental, conforme figura 1.12. No experimento a 4gua escoa por gravidade, em
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forma de filme pela parte interna de um tubo, e o ar sobe em dire¢do contraria pelo ndcleo da
coluna.

Experimentalmente foi avaliada a influéncia da vazdo de ar (vazdo de agua
constante) sobre o fenébmeno de transferéncia de massa. Também foram obtidos os perfis de
velocidade e concentragdo da agua na fase gasosa.

As condicbGes de contorno (figura 1.12a), prescritas na entrada da coluna sdo: a
componente do vetor velocidade u ¢ igual a velocidade média do ar, medida experimentalmente
na entrada da coluna. A componente do vetor velocidade horizontal é considerada nula, e além
disso, devido a simetria, 0 dominio do problema fisico é determinado na metade da coluna.

Na fronteira Sul (figura 1.12b) foi estabelecida a condi¢do de simetria (derivada
nula); na fronteira Norte a componente do vetor velocidade u é prescrita e igual a velocidade
experimental da agua uax = 720 cm*/min. A fragcdo massica wa na interface gas-liquido foi aceita
como constante, e igual ao seu valor saturado. Na saida da coluna (Leste) foi imposta a condicéo

ow
de contorno: —2 =0 .
o0 X

As equacdes principais estdo escritas no sistema de coordenadas cartesianas, levando
em consideracdo o fluido newtoniano, escoamento laminar, incompressivel e bidimensional, e se

apresentam da seguinte forma:

- equacao da conservacdo de massa do ar

Jdo 0
e R = 1.
dt+dx(pu) 0 (1.8)

- equacdo da conservacdo do momento linear do ar na dire¢éo x

2 (ou)+ 2 (puu) = -2P + pg, + 2 %@%i%ﬂﬁ (1.9)

ot ax a x oxH oxH ayH ay

- equacdo da conservacdo do momento linear do ar na diregéo y

oP _

or_ 1.10
oy P9 (1.10)
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- equacdo da alteragdo da concentragdo de agua no ar

17} w,H 2 ow
— uw —HoD,, —2 1.11
dt(pr) 0., (o EOAB XE"WEOAB ayE (1.11)

onde t é o tempo, p é a massa especifica do fluido, x e y sdo as coordenadas do sistema
cartesiano, u € o componente do vetor velocidade do ar na direcéo x, P € a pressdo, gx e gy Sdo 0s
componentes da forca massica, |1 € a viscosidade dindmica do fluido e wa é a fracdo molar da
agua .

Na resolucdo do sistema de equagdes (1.8), (1.9), (1.10) e (1.11), foi utilizado o
método MSI (“Modified Strongly Implicit”) modificado, proposto por Schineider et al., 1981,

juntamente com a metodologia proposta por Marchi et al., 1989.

Filme de agua

Condicdo L
de saida
N + S

|
|
I 0]
|
Wa= WSt | ! Condicéo
—P 1 de simetria
: X
|
" y
g

Wo

a) b)

w,™"=fragcdo massica da dgua em ar na entrada
u = velocidade do ar

Figura 1.12 — Condigdes de contorno para uma coluna de absorcéo em fluxos contracorrentes:

a) situacdo fisica; b)sistema de coordenadas.

1.3.3.3 Estimacéao do estado distribuido de um trocador de calor de fluxo contracorrente

Em Estel et al., 2000, é desenvolvido um “observador” que é aplicado a um trocador de

calor coaxial com fluxos contracorrente para estimar as temperaturas de dois fluidos e da parede
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de separacdo, sob taxas de fluxos de liquidos variados, conforme mostra a figura 1.13. Ele é

constituido de um trocador de calor tubular com dispositivos de controle e medida. Ao longo do

trocador de calor sdo colocados termopares. Esses sensores estdo conectados a um sistema

permitindo a aquisigao e exibi¢do no monitor das temperaturas em tempo real.

O trocador de calor foi modelado para fluxo turbulento. As temperaturas sdo assumidas

constantes ao longo do eixo radial para ambos os fluidos. Os fluidos sdo considerados

incompressiveis. As camadas limites, térmica e hidrodindmica, sdo consideradas desenvolvidas.

As propriedades fisico-quimicas dos dois fluidos e da parede que os separam sdo constantes ao

longo do tempo. O problema é convectivo (Pe > 2/10%. O calor trocado ao longo da parede é

instantaneo (Bi < 0,1). Considerando estas simplificacdes e aplicando o balango de energia no

elemento diferencial, o modelo do trocador de calor é obtido como:

Fluido quente:

oT, (x,t oT, (xt)
ha(t )_ath h( )_Kh(Tw_Th)
Fluido frio:
T, (x,t) aT, (x,t)
— - e A=K (T, =T
Qs =K (T, T
termopares
P _,Emm” lmm—rh e
i e=x mele T« & [ =] fluide quente
A== T, A =+ i
I T fido o
udo
- — _—‘ |7|7_
fluide frio _‘ ’7
fluide quente II I:I computador

cartio de amusicio

Figura 1.13 - Conjunto experimental de Estel et al., 2000

(1.12)

(1.13)
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Parede de separacéo:

aTWa(tx,t): K., (T (x,t)=T, (x,)+K_, (T.(x,t)-T,(x.t)) (1.14)
onde,
a, = L a.= f L = 2hh K = 2hc(r| ) .
"t pnliz-(re)) T aC,E T pC, [ -(i+e)
K, = 20, . 2h.(r +e,)

Y T R (TS

onde, T é a temperatura [°C], h é o coeficiente de transferéncia de calor [Wm?K™], e é a
espessura [m], D e o diametro [m], r é o raio [m], C, é o calor especifico [Dkg*E™], x é a
posicdo axial [m] e p é a densidade[kgm™]. Os subindices i, w, c e h indicam, respectivamente,
interno, parede, frio e quente.

As equacbes de (1.12), (1.13) e (1.14) estdo sujeitas as seguintes condi¢es de

contorno

T.(x=1t)=T,, e T,(x=0,t)=T,,, (1.15)
com as seguintes condicdes iniciais:

T.(x,t=0)=T(x) e T,(x,t=0)=T2(x) (1.16)

O esquema numeérico utilizado € o método de MacCormack com preditor,

n+l _ n At n n
Xgt=X0- Ax(xb“1 ij)+AtXCj (1.17)
e corretor,
n+1 n+1 n+l n+l v U
05§< +X0 (xbj Xp X, : (1.18)

onde os indices j e n correspondem, respectivamente, as discretizacdes espacial e temporal.
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A convergéncia do esquema é obtida da condicdo de Courant-Freidrich-Lewy (CFL),
que € expressa como

max(V, ,V, ) {at)
AX

CFL <1 (1.19)

onde Ax é o passo de discretizacdo [m], Vi e V. sdo as velocidades médias do fluido [m/s], At € o
periodo de tempo [s]. A vantagem desta técnica é que ela é mais facil do que os métodos

matriciais.

1.3.3.4 Modelagem em secadores de milho de fluxo misto

Em Lasseran et al., 1993, é apresentado o modelo matematico e o software de um
secador de fluxo misto, que é uma torre retangular tendo um numero de leitos de graos
alternados e uniformemente ventilados em fluxos co-correntes e contracorrentes. Uma secéo de
fluxos contracorrentes apresenta-se na figura 1.14. O movimento dos grdos no leito é

considerado uniforme para baixo, apds a descarga, na parte inferior.

direcdo do movimento
do gréo

. Direcdo do movimento

v v ~_ de ar quente

Figura 1.14 — Secadores de fluxos mistos

O submodelo matematico compde-se pelas equagdes de secagem de gréos:

DX, _ & (X,-X,) (1.20)
Dt p,1,
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B, B,

DX,
—c= X, =X, )+ X,—X 1.21
ot ~p, X)) (L21)
DX~ B (x,-x,)+Tn? (1.22)
Dt pgT3 pgT3
DT -
g _ ®,a-P al, (1.23)

Dt Py (cpg + Xpr)

onde ®, e @ sdo fluxos de transferéncia de calor e massa. B; e B, sdo os coeficientes de troca
de 4gua entre os compartimentos [kg&"'m™>] providos de dados experimentais, e sdo funcdo
exponencial da temperatura do gréo de cereal, p é a massa especifica [kgm™>], t é tempo [s] , Ly
é o calor latente de vaporizacdo da 4gua [JKg™] , a é razdo da &rea do grdo por unidade de
volume [m™], Cp € 0 calor especifico a presséo constante [JKg™eC™] , T é temperatura [°C], e X
é o contetdo de umidade médio e € obtido por X =7, X, +7,X, +T7,X;.

O submodelo matematico para o ar € descrito por um conjunto classico de duas

equac0es diferenciais parciais (EDP’s):

Ny, o, Puale) (1.24)
ot 0z P.E
oT, __ 0T, , al-¢) ®,c,, [T, -T.)+ @, (125

ot ® 0z £ p,(c..+Ye,,)

onde Y é a umidade absoluta do ar, V. ¢ a velocidade do ar [m&*'], £ é a porosidade do leito e z,
é a coordenada espacial [m].

O conjunto de equacdes (1.20) a (1.25) esta sujeito as seguintes condigdes iniciais

X1:X10,X2:X20,X3:X30,

Y=Y, T,=T, ,T,=T,,
para 0 <z <L, e de contorno:

- para o ar:
Y=Y(tZc), Ta=Ta(t,Zc) para0 <t <t
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onde t; € 0 tempo total de processamento e Z¢ € o comprimento do secador.
- para o grao:

X1 = Xl(t,O), X = Xz(t,O), X3 = Xg(t,O), Tg = Tg(t,O)

Considerando que o modelo é acoplado e ndo linear, a solucdo analitica ndo é
possivel. Entdo, torna-se necessario utilizar métodos numéricos. A técnica de diferengas finitas
combinada com o método de Euler, é usado para resolver, parcial e completamente, o conjunto
de equacdes (1.20) a (1.25).

1.3.4 Fluxos contracorrente cruzados
1.3.4.1 Aplicacao e caracteristicas dos fluxos contracorrente cruzados
Os fluxos contracorrente cruzados, CCC, sdo usados principalmente na industria

de alimentos (extracdo de Oleo vegetal e secagem de grdos). A figura 1.15 mostra, de forma

geral, um esquema dos fluxos contracorrentes cruzados.

Entrada de
solvente
Direcio do solvente
Entrada de movimento da Saida de
matéria-prima matena-prima matéria-prima
o —_— ——
A —

\

Direcio do tnovimento
do solvente

maida de

micela

Figura 1.15 — Esquema dos fluxos contracorrente cruzados
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Nestes fluxos, o solvente e a matéria-prima caminham de forma contracorrente e,
também de forma cruzada. Na modelagem matematica é bastante usado o0 método dos estagios
ideais que ndo considera as distribuicGes espaciais, ndo considera dados reais do equipamento,
mas tem condigdes de contorno complicadas.

Como regra, um modelo de fluxos contracorrente cruzados necessita modelar ndo
somente o campo de interacdo da lavagem, mas também as zonas de drenagem e carregamento,
bem como considera os parametros reais de funcionamento do equipamento. No geral, um
modelo destes fluxos tem condigdes de contorno especificas. Na apresentacdo deste tipo de
fluxos, inicialmente, descrevemos o método dos estagios ideais [Lydersen, 1983], por ser este, 0

unico método aplicado até o0 momento para simular os fluxos CCC

1.3.4.2 Método de estagios ideais

De uma forma geral, envolve-se alguns conceitos como: um extrato (E) - solvente;
um refinado (R) — matéria-prima e, um terceiro componente — a espécie ou produto (X,Y) que
tem que ser extraido do refinado. Os fluxos do extrato e do refinado passam pelos estagios. Em
cada estagio ocorre alguma transferéncia da espécie entre fases. Se esta transferéncia no estagio
for realizada de acordo com o equilibrio entre fases tem-se o0 que € denominado estagio ideal ou
tedrico. Para conseguir uma grande transferéncia entre fases, ou seja, limpar o refinado R, é
necessario aplicar o esquema multiestagios com fluxos contracorrentes (fases R e E). Observa-se
que, por causa da simplicidade do método de estagios ideais, ndo se distinguem os fluxos
contracorrente de fluxos contracorrente cruzados. Este método ndo prevé as distribuicbes
espaciais de concentragGes dentro de um estagio.

A figura 1.16 apresenta um esquema de um processo de extragdo com fluxos
contracorrente, que representa os sistemas de extracdo liquido-solido, constituido de i estagios
ideais. Cada estagio tedrico pode ser visualizado como um misturador onde o equilibrio é
obtido. Indicamos como R — refinado [kg/s], E — extrato [kg/s], X — fracdo massica da espécie no
refinado, Y — fragdo massica da espécie no extrato. Aplicando estes conceitos na situacdo de
extracdo, apresentada na figura 1.16, identificamos que: E; — vazdo da micela na saida, Y; —
fragcdo maéssica da espécie na micela, na saida, Ej+1 — vazdo de solvente na entrada, Ry — vazéo
inicial de matéria-prima, Xo — fragdo massica inicial da espécie na matéria-prima, R; — vazdo da
matéria-prima na saida do estagio i e X; — resto da espécie na saida da matéria-prima.

Um balan¢o material ao redor do estagio “i” da:
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EY,,, +RX_, =EY, +RX, (1.26)

onde os indices i, i+1 e i-1 indicam as concentracBes da espécie do componente extraido (X,Y)
na saida dos estagios correspondentes, e os vazfes de extrato e refinado foram tomados como

constantes.

El Ez E3 E Ei+1
- | € o S — .{_1 .
3 B 3
Rg > s Ry » 2 R& ............ Riig [ i}

Figura 1.16 — Extracéo continua por fluxos contracorrente de i estagios teoricos.
Em conformidade com o método de estagios ideais, as correntes com 0S mesmos
indices estdo em equilibrio, de acordo com a equacdo K=Y/X que é constante. Entdo, a

concentracdo X na equacdo (1.26) pode ser substituida por Y/K (Lei de Henry). Alem desta
substituicao introduz-se o fator de extragéo:

£= (1.27)

Reorganizagéo a equacéo (1.26), temos:

Yi+1 + gYi—l
1+¢

Y. =

(1.28)

Ao aplicar a equagdo (1.28) sucessivamente para i estagios tedricos, chega-se a

§ gk @Hl + gkYO
Y = B
3

T s re 1) (1.30)

expressao final:

(1.29)

ou
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onde Yo = KXo.

Normalmente, na entrada de um sistema multiestagios séo conhecidos X , Y;,,, R, E,
K e, consequentemente, Yo e & Entdo, usando a formula (1.30), determina-se Y;, e
consequentemente, X; , pela formula X; = Yi/K. Depois, aplicando a formula (1.30) para (i — 1)

estagios, obtém-se:

g7+ (e -1y,
g'-1

Y., = (1.31)

Também existe outra formula para determinar as concentracfes Y, mas desta vez,

comecando pelo outro lado do sistema de multiestagios:

_1 i+l _ £
Y, = Bei_ﬂ@m + %%o (1.32)
e O e -1

1.3.4.3 Simulacdo de um processo ciclico de extragéo de café

Em Bewaji-Adedeji et al., 1996, foi desenvolvido um primeiro modelo,
unidimensional, que pode ser considerado como um primeiro modelo de fluxos contracorrente
cruzados (mas descontinuo).

Industrialmente, o café sollvel é extraido dos grdos torrados e moidos através da
passagem de agua quente de uma bateria de leitos sucessivos de café, cada vez mais ricos em
café soluvel (figura 1.17a - o recipiente 1 estd esgotado e o recipiente 6 € carregado com café
fresco). O licor fresco deixa o leito como um xarope com uma alta concentracdo sollvel.
Periodicamente, quando o primeiro leito é esvaziado, ele é removido da bateria, e um outro leito
com café fresco, é adicionado no outro lado (figura 1.17b — o recipiente 6 entra na extracéo, e 0
recipiente 2 estd na ultima extracdo). A operacao é repetida para um ciclo regular, estabelecendo
essencialmente um sistema de fluxo contracorrente.

As concentragfes no extrato e na fase solida sdo dependentes do tempo e da posicéo.
E assumido que ndo ha disperséo radial e que o sistema é isotérmico. Também, considera-se que
a extracdo € uma operacéo simples de transferéncia de massa.

A transferéncia de massa transiente do soluto de sélido para liquido é descrita pelo

sistema de equacdes abaixo que sdo ligadas entre si por condigdes de contorno:



Introdugcéo 27

oc _ s _ ). Oc
Asa—kOCaA(c c) 0 (1.33)
A(1—e)%—"t": ~ky.aAc —c) (1.34)

onde ¢” - a concentracéo de equilibrio do café na fase liquida [kg/m®], c - a concentracdo de café
da fase liquida [kg/m®], w - a concentracdo de café da fase sélida [kg/m®], A - a 4rea superficial
do gréo de café [m?] , € - a porosidade, ke, - 0 coeficiente de transferéncia de massa global da
fase liquida [m&], a - a &rea interfacial [m™], ¢ - a taxa de fluxo de fluido na entrada [m*&"],
t - o tempo [s], x - a coordenada espacial na direcdo horizontal [m].

Agua
quente

I/ I I I I

Solucéo
de café

a) Antes da troca

I I I J/

b) Depois da troca
Figura 1.17 — Esquema operacional da extracdo de café

Neste modelo, a porosidade &, é uma s@, isto €, ndo ¢ dividida em porosidade “bulk”

e poro; também ndo considera a transferéncia de massa por difusdo. Para resolver as equagoes
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(1.33) e (1.34), as condicGes iniciais do leito devem ser conhecidas, junto com a concentragdo do
extrato na entrada do leito e a relacéo de equilibrio entre ¢ e w.

A solucdo numérica é feita dividindo-se o leito em uma série de elementos discretos
de espessura Jx. No interior de um elemento, as condi¢des sdo assumidas como uniformes.

No extrator completo, a agua quente entra no leito 1 e sai saturada com extrato de
café no leito 5 (figura 1.17a). Uma vez que o leito 1 esta esgotado, ele é levado para o final da
linha, e o leito 6, carregado, é introduzido no final da sequéncia de leitos e a alimentacdo é
trocada para o leito 2 (figura 1.17b). Enquanto isso, o leito 1 é limpado e recarregado para uma
posterior troca apds o leito 6, no préximo carregamento e assim sucessivamente. A aproximacao
imita sistemas reais de extracdo em leitos provendo trocas de unidades multiplas que permitem
mover o0 alimento no sistema.

O codigo desenvolvido permite ao usuario selecionar o numero de leitos do extrator e
0 numero de estagios dentro de cada um. Este cddigo é numericamente estavel, e pode ser
utilizado para uma simulacdo de um processo completo de extragdo de café adicionando um

estagio de secagem.

1.3.5 Descricdo sucinta de alguns métodos numericos

Para encontrar a solugdo de um modelo matemético que descreva o0 comportamento
de um problema fisico em equagdes em derivadas parciais, utiliza-se em geral a técnica dos
métodos numéricos. Neste item, apresentam-se trés metodos numeéricos: método de linhas
[Kreiss et al., 1992; Lambert, 1993; Pfeiffer et al., 1996 ], um método hibrido [Alves et al., 2001]
e método de Volumes Finitos [Patankar, 1980; Maliska, 1995; Versteeg e Malalasekera, 1995 e
Ferziger e Peric, 1997.].

1.3.5.1 Método de linhas

Frequentemente, para encontrar a solucdo de uma equacdo diferencial parcial
transforma-se em um sistema de equacdes diferenciais ordinarias através do método de linhas. O
método de linhas discretiza o problema parcialmente, por isso as vezes é denominado de método
de semi-discretizagdo. Este método consiste em discretizar as variaveis espaciais e manter
continua uma variavel temporal, o que equivale a substituir a malha retangular por uma

sequéncia de linhas paralelas ao eixo temporal.
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E citado um exemplo de aplicacdo do método de linhas para o problema do

aquecimento transiente de parede, conforme mostra a figura 1.18.

g a
Tp TIO
n
g—) —>»ad
i
<>
g Ax a
l& ;I
|

™ |
Figura 1.18 — Esquema de uma parede aquecida dividida por n camadas

A equacdo que descreve este processo é:

2
d_T:ia_T (1.35)

0T pc 9x?

onde T - tempo; x — coordenada na dire¢do horizontal; T — temperatura; A - condutividade; p -

densidade; ¢ — calor especifico. Com condi¢des de contorno:

oT
— p
oT
ha(TF? —Ta): Aa_xp (1.37)
a

onde: p — parede; g - gas; a— atmosfera.
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Para aplicar o método de linhas, inicialmente, divide-se a parede por n camadas
iguais com espessura Ax cada.

Admite-se que a temperatura é uniforme dentro de cada camada. Para i-ésima
camada escreve-se a temperatura por T;. Entdo, de acordo com a idéia do método de linhas a

equacdo (1.35) transforma-se em um sistema de equacdes diferenciais ordinérias:

dTi _ A Hlia =27 +Tia (1.38)
dt pcg  Ax? 0

Mas as equacg0Oes séo certas somente para camadas internas quando i = 2, ..., (n-1), e
para camadas 1 ou n é necessario escreve-las considerando as condi¢es de contorno (1.36) e

(1.37). Para a camada 1, tem-se a seguinte formula:

h _
CUBSLUT i A [-T) (1.39)
dr cp co Ax

E para a camada n obtém-se a forma final:

T, _ATa=T B (T.-T.) (1.40)
dt  cp Ax cp

n

O sistema de equacdes resultantes pode ser resolvido por algum método conhecido

para a resolucdo de EDQO’s, como por exemplo, Runge-Kutta.

1.3.5.2 Um método hibrido

Bem proximo do método de linhas estd a Tecnica Transformada Integral
Generalizada — GITT [Alves, 2001], que é aplicada na solugdo das equacdes de transferéncia de
calor e de mecanica de fluidos para duas ou mais dimensdes. A idéia basica consiste, através de
transformacoes analiticas, transformar um sistema de equagdes diferenciais parciais num sistema
de equacdes diferenciais ordinarias. A aproximacao é o truncamento de sistemas infinitos em
uma ordem suficientemente grande e resolve-se isto através de procedimentos numéricos que

obtém a solucdo completa.
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Uma ilustracdo deste método é um problema apresentado em Mikhailov & Osizik,
1984. Foi necessario resolver a equacdo diferencial parcial que conduz o comportamento

potencial de T(x,t), que depende da variavel espacial x e do tempo:

T (x,1)
ot

@ (t)w(x) =UOK(x)OT (x,t) + [y(t)w(x) - d(x)]T(x,t) (1.41)

onde w(x), K(x) e d(x) sdo parametros que dependem da variavel espacial, enquanto ¢ (t) e y (t)
séo funcdes do tempo.

As condigdes, inicial e de contorno, séo:

T(x,0) = f(x), xOV (1.42)
oT(x,t) _
a(x)T(x,t) + B(x)K(x)T =0, xJS,t>0. (1.43)

onde a (x) e B (x) sdo as fungdes prescritas e V é uma regido finita em R2.

Apresentando a fungdo incognita T(x,t) em forma da separagdo de variaveis, 0S

autores obtém:

T(x,t) = Z G (1, X)T5 () (1.44)
i=1
onde:
Ot 1 ) i O
() =expF [—— ;" —y(t)) dt O (1.45)
H { ¢(t)(H ) H

Entdo, parat = 0 na equacéo (1.44), tem-se:
T(x0) = f(9) = S c@(k;,X) (1.46)
i=1

A formula (1.46) apresenta f(x) em termos de autofuncbes ¢ j' que sdo ortogonais

entre si, com relagdo a w(x) na regido V, isto é,
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00  para iZj;

_LW(X)ll’i(Hiix)ll/j (Hj, x)dV = ENi para =] (1.47)

onde a integral N; é determinada por:
Ni = [, woow;® (i, x)dv (1.48)

Multiplicando ambos os lados da equagdo (1.46) pelos tempos de ¢/ (1}, x) € w(Xx)

e, integrando-a na regido V, obtém-se:
J, WO (. x) £ (x)dV = > Ci f, WO; (i )@ j (5, ) AV = ciN; - (1.49)
i=1

devido a propriedade de ortogonalidade. Entdo, os coeficientes cj sdo:

1 1
cj = N—JL WO (p,x) F()dV = N_J f; (1.50)
e o potencial T(x,t) expressa-se pela formula:
< pi -yt )
T(x.t) = . (/J.,X)eXpE’r (1.51)
Zl N; J’l p(t) E
completando a solucéo formal.
A formula (1.51) pode ser simplificada:
TG =S AW (1, %) (152)
i=1
onde A (t) e dada por:
1 - Ul _y( ) =
A)=—fF. expx dt’ D— —Ti(t) (1.53)
N; ‘[[ p(t) 8 Ni
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Substituindo T(x,t) de (1.53) na equacdo (1.41) e na condigdo (1.43), recebe-se a
equacdo (1.41) que sera apresentada na forma de uma soma dos dois tipos de termos: -
dependentes exclusivamente da variavel X; - dependentes exclusivamente da variavel t.

Os termos que dependem do t podem ser agrupados ao redor das funcdes incognitas

Ti, gerando as equacdes diferenciais ordinarias relativamente a cada variavel:

dTit), 1 (2 )= =
o +W(“i y(t))T.(t)—O, para t>0 (1.54)

com condicdes iniciais:

Ti(0)=f,;, para i=12,., i¢ (1.55)

onde i € o numero de equacdes diferenciais de (1.53).

Na pratica dos célculos, o valor i limita-se em dependéncia do carater do problema
mas, como regra, o valor i é pequeno (por exemplo, i = 2, ..., i onde if =10). Entdo, pode-se
apresentar um método hibrido da resolucdo da equacdo (1.41) usando a técnica GITT pelas
seguintes etapas:

1. Escolha da série das fungdes ortogonais ; (1, X) comi=1, ... it.

2. Determinagéo dos valores p;, N; e f;.

3. Resolucdo do conjunto das equacOes diferenciais ordinarias (1.54) por algum método

numérico (por exemplo, método de Adams-Bashforth) e determinacdo das funcdes Ti(t) e

Ah).

4. Obtencéo da resolucéo da equacéo (1.41) usando a formula (1.52).
1.3.5.3 Método dos Volumes Finitos

O nome “método dos Volumes Finitos” comegou aparecer por volta de 1979, mas
suas primeiras versdes surgiram ja nos anos 60. A estratégia basica do método é escrever a
equacdo diferencial na forma conservativa, integra-la no espaco e no tempo, em regifes
pequenas, chamadas volumes finitos ou volumes de controle. A equacéo diferencial geral obtida

do principio de conservagdo, para uma variavel dependente escalar ¢ é:
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G
ot

+ M(pug)= Mr(F ¢ S° (1.56)
onde p é a massa especifica [kgm™], u é o vetor velocidade [m&'], ¥ é o coeficiente genérico
de difusdo e S?¢ o termo fonte.

Para transferéncia de massa, @ = C e I* =pDpg . Para problemas de transferéncia de
calor, =T e I'? =k/c, , onde C é a concentracdo, Dag € 0 coeficiente de difusdo de massa
[m?/s], Cp € 0 calor especifico a presséo constante [J Kg*K™] eT éatemperatura [K].

Como exemplo de aplicacdo do método de volumes finitos, resolve-se a equacao da
difusdo de calor em uma dimensdo em regime transiente.

A equacdo que descreve este processo é:

d 0 [k aT
—(oT J=—H——H+S 1.57
6t(p ) GXE;T,OXE (1.57)

onde t — tempo [s] ; x — coordenada na direcdo horizontal [m] ; y — coordenada na direcao
vertical [m] e k- condutividade térmica [Wm™FC ].

A equacdo (1.57) esta nesta forma, com ¢, dentro dos parénteses da derivada, porque
a propriedade transportada é a entalpia e ndo a temperatura. A malha empregada é mostrada na
figura 1.19, onde nas outras dire¢des, as dimensdes sdo tomadas como unitérias, isto €, Ay = 1 e

Az = 1. E observado que a malha adotada possui volumes inteiros em todo o dominio.

WVolume para

mntegracio
W F E _
Fronteirae . . W e - s & Frontetra
b, Az,

Figura 1.19 — Malha para o problema unidimensional de conducéo de calor

Integrando a equacdo (1.57), no volume de controle AxAyAz em relacdo ao tempo e

ao espaco, e considerando p , ¢ e k constantes, tem-se:
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t+At e a-l— t+At e t+At e
p”—d dt—IIaX%P— Ej xdt + Hsledt (1.58)

resolvendo,

Ok oT 1o _
o AX'°

kaT g

p(T _TO)AX: Cp AX

e [m +(s,T +3, Jaxat (1.59)

onde o termo fonte foi linearizado, S=S_T/ +S,.

Escolhendo a funcdo de interpolacdo espacial para a temperatura - diferencas

centrais. Logo, a equacao (1.59) fica:

(T 0\ PAX _k, Te-T, k,To-T

/
At Co AX, Cy AX,,

Ty +S T, AX+S Ax (1.60)

Reescrevendo a equacéo (1.60)

G 6 [
Axp_ e Te K Tw g K K o, Ao +STOMH+SAX  (161)
At C, AX, ¢, AX, [HC,MX C,A%, H At

Escolhendo agora a fungdo de interpolacdo temporal que fornecera a variacdo da

temperatura dentro do intervalo de tempo, T° :9T1+(1—9)T°, onde 6 ¢ a variavel que permite

escolher o esquema temporal, T% é o valor representativo da temperatura para todo o intervalo t,
T! é 0 valor da temperatura obtido no mesmo passo de integracéo e T° é o valor da temperatura
no passo de tempo anterior.

A equacéo (1.61) toma a forma:

aplp=2ag |.9TE +(1_9)TEOJ+aW|.9TW +(1_9)TV‘(/)J
(1.62)
+ [ -(1-0)a. ~(1-6)a, +5,AX[T0 +b

K k PC.AX
onde a.=—% ,a,=—" ,al=""F
=T M T T A

e W

, &, =6 +6a, +a, —S Ax, b=a T +S Ax
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Se 6= 0 tem-se um esquema explicito; se 6= 1, o esquema é totalmente implicito, e
se 8=0.5, é implicito (Crank-Nicolson).

Cuidados gerais que precisam ser observados na discretizagdo de uma equacao
diferencial pelo método de volumes finitos: 1 — conservacdo dos fluxos nas interfaces dos
volumes de controle; 2 — a positividade dos coeficientes na equacdo (1.62) para que a solucédo
obtida seja fisicamente coerente; 3 — a linearizacao do termo fonte deve ser feita com declividade
negativa, S, < 0 porque, com isso, a, aumenta, conferindo a matriz dominancia diagonal, o que
aumenta a convergéncia do método.

A obtencdo das equacOes aproximadas para problemas bi e tridimensionais segue
exatamente o procedimento descrito para o problema unidimensional. Para uma situacdo
bidimensional, a figura 1.20 mostra o volume elementar P com seus vizinhos, onde a dimenséo

na direcdo z é tomada como unitérias, isto é, Az = 1.

AXyy AXe
N
W p E B
Ay w g
3 AYs
S
AX

Figura 1.20 — Malha bidimensional para o problema de condugéo de calor

A equacéo para conducéo de calor em duas dimensdes é:

o o Ok oT [, 0 [k oT
9 (pr)= 2K 0T 5 0 gk T g 163
") OX%OX%OyEETGy% (-89

A integracdo desta equagdo no espago e no tempo, aproximando as derivadas nas
interfaces do volume elementar por diferencas centrais e usando uma formulacdo totalmente

implicita, resulta em:
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a.T,=ac I +a,l, +a,T, +a;Ts +b (1.64)
onde os coeficientes sdo:
a, = k. Ay = k, Ay a,= k,AX a = Kk AX ’ag:prAy ’
CoAX, CoAX,, CAy, WA\'A At

b=S.AxAy+alT? |, a, =a. +a, +a, +a, +al —S,AxAy.

1.4 Aportes teoricos

Neste item, apresenta-se um embasamento tedrico sobre a transferéncia de massa
para uma melhor compreenséo do contetdo deste trabalho. Embora haja transferéncia de massa
sempre que houver movimento global de um fluido, o que interessa para este trabalho € aquele
que descreve o movimento relativo da espécie quimica numa mistura provocada pela presenga de
gradientes de concentracao.

O objetivo deste item € o de ampliar a analise dos modos da transferéncia de massa e
estabelecer os fundamentos de boa parte do material tratado no restante da tese.

Primeiramente, no item 1.4.1, consideram-se 0s tipos de extracdo e os fatores que
influenciam na sua efetividade. No item 1.4.2, sdo conceituados os componentes envolvidos no
processo. Os fendmenos de difuséo, dispersdo e transferéncia de massa em meios porosos Sao
tratados no item 1.4.3. Os conceitos de porosidade (efetiva e de cavidade) e tortuosidade estdo no

item 1.4.4 e, no item 1.4.5, fazem-se consideragdes sobre a cinética de extracao.
1.4.1 Tipos de extracéao e fatores que influenciam na sua efetividade

O termo extracdo por solvente é aplicado a todo processo de separa¢do no qual um
dos componentes de uma substancia refinada (sélida ou liquida) é transferida a um extrato.
Dentre os processos de extragdo baseados na solubilizacdo, destacam-se:

Extracéo liquido-liquido

O processo conhecido como extragdo liquido-liquido (figura 1.21), ocorre quando o

refinado envolvido € liquido e submetido a um processo de extracdo com extrato liquido [Rieger
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et al., 1996; Toutain et al., 1998]. No inicio do processo de extracdo, o refinado (figura 1.21 a)
contem o soluto ou a espécie (produto P) que € retirada do refinado quando este entra em contato
com o solvente. No final do processo (figura 1.21 b), as particulas sem a espécie, apresentam o
refinado esgotado e a micela (mistura do extrato com a espécie). Posteriormente, para a
separacdo da espécie e do extrato sdo utilizados, nas operagdes industriais, a destilacdo ou
evaporacdo. No entanto, o principio de separacéo por destilagdo baseia-se na vaporizacao a partir

de uma mistura de liquidos, de um ou varios componentes. O agente separador neste caso € o

calor.
refinado solvente refinado esgotado
° espécie micela
°
09 0
0
(a) (b)

Figura 1.21 — Esquema de extracéo liquido-liquido

O processo de extracdo liquido-liquido é freqlientemente aplicado na separacdo dos
componentes: inerte (R) e espécie (S) de uma solucdo [Vian et al.,1972] e, em particular, quando:
a) os componentes (R e S) séo relativamente pouco volateis;
b) os componentes (R e S) possuem as mesmas volatilidades;
c) os componentes (R e S) sdo sensiveis a temperatura necessaria para sua separagao
por destilacéo.
A extracdo liquido-liquido tem sido amplamente utilizada pelos setores da inddstria
farmacéutica [Simewsen et al, 1996] e petroguimica [Johanson et al, 1999] para:
a) separacdo dos constituintes aromaticos e nafténicos, dos hidrocarbonetos
parafinicos, contidos nas espécies lubrificantes;
b) separacdo dos compostos ndo saturados, contidos nas espécies vegetais, como o
azeite de soja;

c) purificacdo de butadieno e a recuperacéo da penicilina, etc.

Extracao sélido-liquido

Neste processo de extracdo, o refinado (R) envolvido é um sélido (mas como regra,

poroso). O processo ocorre quando o refinado entra em contato com um extrato, e este extrato
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solubiliza um ou mais componentes (S) do refinado. Os processos de extracdo, no sentido solido-

liquido, podem ser classificados em:

Lixiviacdo: é a operacdo na qual um ou mais componentes do refinado sélido € separado através
da agitacdo com &gua ou com solucdes alcalinas, acidas ou salinas. Esta operacdo pode ser
realizada em diversos recipientes como: tanques (figura 1.22), cubas, cilindros rotativos, colunas,
entre outros. Este processo € utilizado em diversos ramos da industria quimica tais como: no
processo de caustificacdo para preparo do hidréxido de sédio, na extragdo de ouro com cianetos

alcalinos, na separacgdo da alumina da bauxita, etc.

@ OgO © O0O000O0
O O — N —
ce“e @ e00000
|—> extrato
situacgdo inicial situacdo final

Figura 1.22 — Esquema de extracao sélido-liquido por meio de lixiviag&o.

Extracdo por lavagem: o refinado sélido utilizado nesta operacdo é triturado para possibilitar o

rompimento das paredes celulares, permitindo que a lavagem com extrato extraia a substancia
soltvel do refinado. Este processo pode ser realizado em tanques, onde o refinado é depositado,
e com o auxilio de um agitador, € lavado diversas vezes com micela cada vez menos

concentrada.

Extracdo por percolacdo: para esta operacdo, o refinado sélido se apresenta em forma de uma

camada, onde ocorre a passagem do extrato através dela. Esta passagem do extrato é realizada
com o0 objetivo de retirar um ou mais componentes soltveis do refinado. Na inddstria de
alimentos, este processo é utilizado para: extracdo de 0leo de arroz, de 6leo de girassol, de dleo
de soja, etc.

O processo completo de extracdo envolve ainda a recuperacao do solvente do extrato
e do refinado, que sdo efetuadas por técnicas de evaporacéo ou destilacdo [di Givacchino, 1996;
Lajara, 1990]. O pré-estabelecimento das dimensbes de uma instalacdo industrial baseia-se no
principio da extracdo onde o tamanho, a capacidade e o rendimento do extrator podem ser
determinados através das caracteristicas do refinado, do extrato e pela forma como acontece o

contato entre eles. Por exemplo:
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- se a vazao de solvente for alta, menor serd o teor da espécie residual no refinado, resultando
num rendimento maior;

- se a velocidade de extracdo e de drenagem forem rapidas, menor sera o tamanho do extrator, ou
maior sera sua capacidade;

- quanto menor a retencdo de micela no refinado, menor o consumo de vapor de
dessolventizacdo, menor o tempo de residéncia do refinado, e consequentemente, menores 0s
tamanhos do dessolventizador e do secador.

Em qualquer processo de extracdo, a taxa de extracdo pode ser influenciada por
varios fatores como: temperatura, tamanho das particulas do refinado, a forma das particulas do

refinado, a area especifica de contato, permeabilidade e solubilidade.
1.4.2 Componentes envolvidos na extracao

Vérios conceitos foram necessarios para que o trabalho fosse desenvolvido com
bastante clareza. Destaca-se nesse item, 0s principais conceitos utilizados no processo em estudo,

tais como: o refinado, o solvente, a espécie (soluto) e a micela.
1.4.2.1 Solventes em geral

O extrato inicial é um liquido cuja funcdo é extrair a espécie contida no refinado.
Estudos comprovam que se deve ter muitos cuidados na escolha do solvente, pois suas
propriedades podem afetar a solubilidade do soluto, e assim sua eficacia e economia na extracéo
[Miyasaka et al., 1981].

Alguns compostos organicos como os hidratos de carbono, gorduras e proteinas dos
alimentos sdo sollveis nos solventes organicos, tais como o éter, alcool, benzeno, hexano, entre
outros. Estes solventes, por apresentarem moléculas pouco polares, dissolvem facilmente as
moléculas dos compostos organicos que também sdo pouco polares. Alguns dos solventes
potenciais (tabela 1.1) sdo discutidos brevemente a seguir, com as suas vantagens e desvantagens
como também algum critério distintivo e seus desempenhos [Bernardini, 1985].

Os dados da tabela 1.1 foram obtidos em um tempo de extragéo de 4h, temperatura
de extracdo 45°C e, 279 ml de extrato/100g de gréo.

Vérios fatores sdo importantes na determinacdo do tamanho do extrator, custos
operacionais, tipo de equipamento e qualidade do produto final. Dentre eles destaca-se a
solubilidade da espécie e as impurezas dos sélidos para um determinado solvente. A temperatura
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de extragdo coloca limites para o ponto de ebulicdo do extrato e na solubilidade da espécie.
Temperaturas maiores contribuem para uma extracdo mais rapida e completa. A viscosidade do
extrato varia de acordo com a mudanca de temperatura e a concentracao da espécie (viscosidade
baixa, aumenta a taxa de difusdo da espécie). E importante, tanto para o consumo de energia,
como para a qualidade da espécie, que o extrato tenha o mais baixo ponto de ebuli¢do possivel, e
uma variacdo pequena de temperatura de ebulicdo, até o final da destilacdo. Portanto, os

solventes mais usados séo os hidrocarbonetos leves do petroleo.

Tabela 1.1 - Potencial de extragcdo em condicdes de laboratorio

Quantidade de Teor de espécie residual (%)
espécie (6leo)

do gréo (%) Hexano|Benzeno| CS; | C,HCl3
Soja floculada 19, 29 2,0 2,2 1,6 0,09
Torta de amendoim 12,60 2,8 2,5 2,1 1,6
Torta de semente de girassol 11,90 4,3 4,9 3,9 2,6
Torta de Canola 14,55 5,4 4,9 3,5 1,9
Gréo de uva floculado 15,75 4,1 4,4 3,7 2,0

Fonte: Bernardini, 1995.

Hexano: O hexano é um hidrocarboneto alifatico saturado de férmula molecular CgHy4 com
massa especifica de 0,680 g/cm®. E um liquido que tem a propriedade de extrair, dissolver e
remover o 6leo do refinado floculado. Possui uma estreita faixa para temperatura de ebulicdo
(entre 61°C e 69°C). Ele é altamente inflamével e sua temperatura de auto-inflamagéo é de 240°C
a 260°C. Apresenta algumas desvantagens, tais como: alta volatibilidade e custo elevado,
considerando-se que ha perdas durante o processo. Hoje, hexano é quase exclusivamente usado
como solvente.

Etanol: Algumas pesquisas [Chien et al., 1990; Abraham et al., 1988] foram desenvolvidas
visando a possibilidade de utilizar o etanol (C,HsOH) como solvente, visto que é encontrado em
grandes quantidades, é mais barato que o hexano, e tem possibilidade de integrar dois tipos de
agroindustrias: a dos 0leos vegetais e a do alcool.

Dioxido de carbono: Outro solvente que vem sendo pesquisado para ser utilizado como
alternativa nos processos de extracdo em escala industrial ¢ o dioxido de carbono (CO,), pois
oferece vantagens operacionais. Uma delas é o fato de ndo necessitar de gastos com energia no
processo final de separacdo. Um exemplo disso, é o trabalho desenvolvido por Lee, 1986, para

extracao do Oleo de canola usando dioxido de carbono.
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1.4.2.2 Matéria-prima

A matéria-prima é o material utilizado pela industria para, a partir dele, produzir um
produto que traga algum beneficio ao homem. Ela vai originar o refinado, que contém os solidos
esgotados e a solugdo a eles aderida. A matéria-prima, a qual este trabalho se refere, € um meio
poroso para facilitar a extracdo. Este meio compde-se por: pequenas particulas com dois tipos de
porosidade:

- interna, &, que sdo os espagos vazios dentro das particulas da matéria-prima, identificados
neste trabalho como fase poro;
- externa, &, que S&0 0S espacgos vazios entre as particulas, identificados aqui como fase “bulk”.

As caracteristicas do material a ser processado pelo solvente podem ser
quantificadas, e esta quantificacdo, ¢ usada no projeto das instalagdes de extra¢do, no controle
das operacOes da preparacdo da matéria-prima. Tais caracteristicas sao: a densidade do refinado,
a umidade e a percolabilidade (em relacdo ao ar), entre outras.

Entre essas caracteristicas também destacam-se a area especifica, a,, de contato entre
as fases poro e “bulk” em unidade de volume da matéria-prima (levando em conta a sua

porosidade) e o diametro das particulas d, .

1.4.2.3 Espécie, micela e suas caracteristicas

A espécie é o 0leo que esta contido na matéria-prima, o qual, por algum processo,
sera separado do refinado. Por exemplo, a extracdo de 6leo de sementes oleaginosas que contém
6leo no interior das células intactas e em capilares fibrosos. O dleo contido na matéria-prima,
como regra, aparece em duas formas: a) na forma de uma camada ao redor das particulas (ou
tortas) trituradas e laminadas que é recuperada por um processo de simples dissolucdo; b)
contido nas células intactas e é removido do interior destas, por difusao.

A micela é a mistura entre 0 0leo e 0 solvente. Para 0s processos da extracao
observa-se uma caracteristica importante: o equilibrio das concentracfes de 6leo das fases solida

e liquida. Quando se colocam solvente e matéria-prima misturados dentro de um recipiente,
descobre-se que as concentrages massicas g" (fracdo massica da espécie na fase sélida) e g
(fracdo massica da micela na fase “bulk) véo alterar-se da seguinte forma: & medida que g
aumenta, g" diminui. Isto significa que o 6leo, depois do enchimento dos poros pelo solvente,

comeca a transferir-se da fase sélida a liquida e, passando algum tempo, estabelece-se uma
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relacdo independente do tempo entre as fracbes massicas, ou seja, estabelece-se o equilibrio

caracterizado pela formula:

= E, (1.65)
geq

A grandeza E4 chama-se constante de equilibrio e o seu valor depende do tipo de
refinado, do extrato e da temperatura. Como regra, o valor E; € uma constante em relagdo a
concentragéo. Por exemplo, para o grdo de soja e hexano, o valor de E = 0,20 [Bernardini,
1995] e ndo depende da concentracéo inicial do 6leo no refinado e na micela.

O contetdo do 6leo na micela pode ser caracterizado pelas fracdes massicas g,

(aplica-se preferivelmente nas empresas) ou pelas concentracfes volumétricas C. Através das

relacbes de g, e g,, obtém-se para a massa especifica média, p, da micela:

Y TR PR

1 P (o) (1.66)
P pes pso %+ 1_g95 '

Escrevendo as equagOes (1.66) para C e C, e fazendo algumas transformagoes,

obtém-se:

c=9P ¢ c_=1-c (167)
pes

Se s&o conhecidos os valores C e C_,, podem-se determinar p, g, € g, -

1.4.3 Dispersao e difusdo em liquidos

A difusdo e dispersdo sdo processos importantes na extracdo, pois influem
essencialmente na sua eficiéncia. Por exemplo, o coeficiente de difusdo Dag possui um papel
relevante na difusdo do 6leo dentro da fase poro, e no valor do coeficiente de transferéncia de
massa entre as fases poro e “bulk”. O coeficiente de dispersdo, Es, determina a distribuicdo das
concentracdes da espécie na fase “bulk”, tendo em vista que, a micela escoa no refinado em

regime turbulento. Por isso, neste item, apresentam-se alguns conceitos sobre estas propriedades.
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1.4.3.1 Difusado

O mecanismo fisico da difusdo pode ser explicado pelo fato de que moléculas ou
particulas pequenas misturam espontaneamente e passam de regides de concentracdo
relativamente alta a regides de mais baixa concentracao.

A equacdo fundamental da difusdo molecular é conhecida como a primeira lei de

Fick [Sissom et al., 1998] e é escrita para uma mistura binaria, de A e B, como:

ow
Ja = —PDpg WA (1.68)

onde Ja é o fluxo de massa da espécie A [kgm2&"]; p = pa + ps é a concentracdo massica da
mistura[kg/m?] ; Dag é 0 coeficiente de difusdo da espécie A em relago a espécie B [m?/s] ; wa
= pa/ p é a fracdo massica e pa € a massa especifica do componente A. Frequentemente, 0
processo de difusdo ocorre em dois sentidos (figura 1.23).

No processo de extracdo existe uma difusdo que é baseada na diferenca de

concentragdo entre duas regides e ocorre dentro da fase “bulk”.

I |
B
ow
A <— J Jo=—-p0D B
B B AB %
JA — >
le——>
0 AX 1

Figura 1.23 — Esquema de difusdo mutua das substancias A e B

Determinagéo de coeficientes de difusdo em liquidos

Como a densidade molecular de um liquido é mais elevada do que a de um gas, as
difusividades massicas dos liquidos sdo menores do que as dos gases. Existem varias teorias
[Sissom et al., 1998; Cussler, 1997] para calcular os coeficientes da difusdo de gases, mas,

pouco se conhece sobre a previsdo das difusividades massicas dos liquidos.
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Por exemplo, para solugdes diluidas, em Sissom et al., 1998, apresenta-se a equagdo

semi-empirica:

D g = 4,0.107'T (1.69)
H(V,Z.\/S @)
onde: T é a temperatura da solucéo [K]; Dag ¢ a difusividade méssica [m%/s]; u é a viscosidade
dindmica da solucdo (aproximadamente igual a do solvente em solucdes diluidas) [Pas] ; Vaé o
volume molecular da espécie A e ¢ € uma funcgéo de dissipacao viscosa, seu valor é 2,0 para a
agua; 2,46 para o alcool etilico (etanol), C,HsOH, e 2,84 para o0 benzeno, CsHe.
Esta equacéo fornece resultados aproximados para solucfes diluidas de espécies que

ndo se dissociam. A tabela 1.2 mostra alguns valores de difusdo em liquidos.

Tabela 1.2 — Valores de coeficiente de difusdo em diluicdo de liquidos organicos

Espécie Solvente Dag (.10™ cm?/s)
Tetracloreto de Carbono Alcool etilico 1,81
Dodecano Hexano 2,73
Benzeno Heptano 3,40
Metil-Etil-Cetona Cloroférmio 2,13
Propano Alcool 1,57
butilico
Tolueno Benzeno 1,85

Fonte: Cussler, 1997.
1.4.3.2 Dispersao

O fenébmeno da dispersao € relacionado a difuséo. A relagdo existe em dois aspectos:

- A dispersdo é uma forma de misturar e, logo, em um nivel microscopico, envolve a difuséo de
moléculas;
- A dispersdo e a difusdo sdo descritas com modelos mateméticos muito semelhantes e permitem
aplicar, na descricdo do fendmeno de disperséo, os modelos desenvolvidos para a difusdo.

O conceito de “dispersdo” somente se usa para modelagem em fluxos turbulentos.
Como exemplo, consideramos a mescla rapida em plumagens de fumaca num fluxo
[Cussler,1997]. Na maioria dos casos, este fluxo mistura-se com plumagens rapidamente por
redemoinho ou vortices turbulentos. A alteragcdo de concentracdo de plumagens (Cn) descreve-se

pela equacdo:
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aCA_D@%4+a%A+NCA%@C aC aC

= AV —SAY - Ay 1.70
or  Hox?  dy? 0z ox oy oz (1.70)

onde Vy , Vy e V; sdo componentes do vetor velocidade relativa e D é o coeficiente de difuséo. O
lado a esquerda desta equacéo reflete a alteracdo da concentracdo (Ca) num volume elementar
pelo tempo. Os trés primeiros termos, no lado direito, descrevem a alteragdo de concentragdo
(Ca) por difusd@o no mesmo volume. Os proximos trés sdo termos convectivos da alteragdo da
concentragdo (Cp).

Em Cussler, 1997, define-se:

Cpo=Ca+C, (1.72)

onde C, é avariagdo da concentragédo e C a é o valor médio:

Ca=

~ |

T
[Cadt (1.72)
0

Note que o valor médio de C'A pelo tempo é zero. Através de definicdes

semelhantes, V, é:

V, =V +V, (1.73)
X X

onde V, é a variacéo da velocidade, e V , é:

Vy = [Vadt (1.74)
0

Novamente, o valor médio das variacfes de velocidade € zero. Realizando algumas
transformacoes feitas em Cussler, 1997, combinando os termos médios, adquire-se a equacéo na

forma seguinte:
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2~ —

6CA:D Ca 6CA 6CA VCA—i _i CE

0T ox* ay? oy 0z

Gy e
X ay

O dltimo termo descreve a mescla causada pelo fluxo turbulento, ou seja, pela

dispersdo. E conhecido que o fluxo da substancia A gerado pela difusdo na direcdo x é:

Ja=-p%A (1.76)
0X
e conseqUentemente,
_ 2G
~93,=p%Cn (1.77)
X x>

O fluxo V);CA gerado por causa da turbuléncia pode também considerar como “um
resultado de uma difuséo” se introduzir um coeficiente Eg que se chama coeficiente de

dispersdo [m?/s]. Neste caso, pode-se escrever:

V.Ch=Jdg =—Eg ICA (1.78)

Como regra, o valor de Eg € muito maior que o coeficiente de difuséo. Se o fluxo é
laminar o valor de Eg =0. E importante lembrar que em extratores, a disperséo desempenha um
papel principal.

Para determinar o coeficiente de Eg utilizam-se medidas experimentais que servem
para fazer estimativas de dispersdo em situacdes reais. Conforme mostrado em Cussler, 1997, o

coeficiente de dispersdo aumentara a medida que o fluxo se faz mais rapido. Em niveis

adimensionais, o0 numero de Peclet para dispersdo turbulenta em meios uniformes é:

d.V
Pe= —° (1.79)
ES
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Frequentemente, em fluxos através de meios porosos, o coeficiente de dispersdo é

apresentado como a soma das contribuicGes de difusao e fluxo turbulento [Langer et al., 1978]:

Es =B.D +B,Vd, (1.80)

onde [3; e 3, sdo coeficientes experimentais constantes; os valores médios de 3; 0,7 e de (3, O

2,0. A férmula (1.80) pode ser reescrita em forma de nimeros adimensionais dando:

E D
Vds :,31H q H’f B (1.81)
b OVdp
z Vd p - P - ~ - p -
Nesta férmula o grupo € 0 nimero de Peclet para dispersdo. O conjunto é

S
0 nimero de Peclet mais comum para difusao.
Para grandes numeros de Reynolds nos meios porosos, 0 numero de Peclet para
dispersdo esta sobre a constante. Para fluxos lentos, a dispersdo se torna fortemente afetada pelo
namero de Schmidt (isto é, por difusdo). A influéncia do nimero de Reynolds é mostrada na

figura 1.24 para gases e liquidos.

lf. ""-fff AR
- Gase i
O oouml | Iﬁl WTIT| . ||U
0.0 1.0 10 100 1000
Vdp/v

Figura 1.24 - Dispersdo axial em meios porosos
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1.4.3.3 Transferéncia de Massa

A definigdo de transferéncia de massa esti baseada em argumentos empiricos como
0s usados no desenvolvimento da lei de Fick. A transferéncia de massa por convecgdo ocorre
quando a massa € transportada entre o contorno de uma superficie e um fluido que se move, ou
entre dois fluidos que se movem quando relativamente imisciveis [Sissom et al., 1998]. O fluxo

massico N [kg/sm?] ocorre por causa das diferencas de concentracdes e é determinado pela

férmula;

Na=k¢ (Pa —Pa,) (1.82)

onde ki é o coeficiente de transferéncia de massa [m/s] .

Da equacéo (1.82) o fluxo massico (N 5) é o resultado do produto do coeficiente de

transferéncia de massa k; pela diferenca das densidades parciais: na superficie (p,) € no seio
do fluido(p,_). O valor de k; calcula-se por correlagdes experimentais que vinculam os

nameros de Sherwood (Sh), Schmidt (Sc) e Reynolds (Re), etc., ou seja, 0 k; € uma funcéo da

geometria do sistema, da velocidade do fluxo e propriedades do fluido.
Na pratica, para o projeto de instalacbes e em pesquisas cientificas (para determinar
as relacbes de calculos de transferéncia de massa) utilizam-se 0s seguintes numeros

adimensionais:

, I(f d p
Numero de Sherwood: Sh = (1.83)
Dag
. : v u
Numero de Schmidt: Sc = = (1.84)
Dag PDpg
. . a k
Numero de Lewis: Le= = (1.85)
Dag  PCDpg
. vd,
Numero de Reynolds: Re=— (1.86)
v

Vd
Numero de Peclet (para transporte de massa): Pe = ReSc=—2" (1.87)
AB
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onde, v é a viscosidade cinematica [m?%/s ]; 1 é a viscosidade absoluta [kgm™&* ] e a é a
difusividade térmica [m%/s ].

Os numeros Sc e Le caracterizam difusdo; os numeros de Re e Pe refletem fluxo, e o
numero de Sh, caracteriza o proprio coeficiente de transferéncia de massa.

A equacgdo (1.82) envolve uma diferenca de concentragdo. Por isso ki possui
dimensdo diferente dos coeficientes de difusdo e de dispersdo mostrados na tabela 1.3, conforme
Cussler, 1997.

O valor do coeficiente ki é determinado experimentalmente e as formulas
apresentadas abaixo foram estabelecidas nas instalagfes experimentais. Erros na determinagéo
das correlagfes para interfaces liquido-liquido e liquido-s6lido podem aparecer na ordem de
30%. De acordo com Fogler, 1987, muitos cientistas estabelecem dados para os fluxos laminar
ou turbulento através de uma equacao padronizada

Sh=cRe™ Sc" (1.88)

onde ¢ é uma constante que depende da geometria; m e n sdo expoentes para ajustar dados

experimentais pela formula (1.88).

Tabela 1.3 - Coeficientes de transferéncia de massa.

Efeito Equacao basica Taxa Forca Coeficiente
Motriz
Transferén | Ny =k (Cy — Ca, ) Fluxo por area Diferenca |k [L/t] é uma
ciade relativo a uma de concen- |funcéo do fluxo
massa interface entre tracdo
duas fases
Difusao —J; =DpgC, Fluxo por area Gradiente |Dag [L%/t] é uma
relativo a interface |de concen- |propriedade fisica
dentro de uma fase |tracdo independente  do
fluxo
Dispersdao | - 3z = E s OCa Fluxo por area Gradiente |Es [L°/t] depende
relativo a interface |de concen- |do fluxo.
dentro de uma fase |tracdo
média de
tempo

Fonte: Cussler, 1997

- para liquido em leito poroso fixo

Por exemplo, dependendo da situacdo, Cussler, 1997, apresenta as formulas:
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Sh=25Re%* 5c0° (1.89)
- para gas em leito poroso fixo
Sh=12(1 - )% Re®64 5¢ /3 (1.90)
onde €é a porosidade.
- para fluxo laminar sobre a placa:
Sh=0,646 (Re)’2 (Sc ) (1.91)
- para fluxo turbulento sobre a placa:
Sh=0,026 (Re)®® (Sc)’ (1.92)
- para liquido em meios porosos:
st=117 (Re) **(sc) % (1.93)

. A k -
onde St = nimero de Stanton para transferéncia de massa; St :V' Os coeficientes (1.88) a

(1.93) determinados acima sdo coeficientes locais e ndo médios.
1.4.4 Porosidade e tortuosidade

Os meios porosos possuem um conjunto de indicadores tais como a densidade,
percolabilidade, porosidade, tortuosidade, etc. que influem nas caracteristicas da extragdo. Por
exemplo, a alta porosidade provoca a densidade baixa, resultando na diminuicdo de
produtividade do extrator. Mas, a baixa porosidade contribui para a diminuicdo da percolacao
que também diminui a taxa de extracdo. Os indicadores mais relevantes para este estudo séo a
porosidade e a tortuosidade do refinado poroso. Algumas informacdes sobre esses dois fatores
séo descritos abaixo.

1.4.4.1 Porosidades efetiva e de cavidade
Porosidade &r, ou porosidade volumetrica total € uma caracteristica do meio poroso

macroscopico, definida como sendo a razdo do volume dos espacos vazios (Vy) para o volume

ocupado pela massa (V) somado ao volume de vazios (Vy):
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O & = com V;=V_ +V, (1.94)

Os poros em um meio poroso podem ser interligados entre si formando canais, ou
podem apresentar-se em forma de cavidades (figura 1.25). Para algumas aplicacbes em meios
porosos (por exemplo, na construcdo civil), a diferenca entre a forma como eles aparecem néo
tem importancia. Porém, do ponto de vista de fluxo em meio poroso, a forma como 0s poros
aparecem é de grande importancia e necessita da sua identificacédo e distingéo.

Consequentemente, pode-se introduzir os conceitos de porosidade efetiva (externa,
fase “bulk”) e porosidade de cavidade (interna, fase poro).

A porosidade externa (&,) € determinada como:

g, =2 (1.95)

onde Vyp € 0 volume dos canais principais do meio poroso.

A porosidade interna (&) é apresentada da seguinte forma:

v (1.96)

onde Vy, € 0 volume dos “becos sem saida”.

va

Figura 1.25 —Representacdo dos poros
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Os poros internos, tendo uma contribuicdo insignificante para a passagem do liquido,
sdo o0s “becos sem saida” ou bolsos estagnados [Coast et al.,1964]. Devido a geometria deles, o
fluido em tais poros € praticamente estagnado. Em certos mecanismos de fluxo ou na relagdo
entre descarga especifica e velocidade média, é importante levar em consideragdo os efeitos
destes poros. Em particular, a existéncia destes determina a intensidade da passagem da espécie
do refinado para a micela. Na etapa de drenagem num extrator tipico, também & necessario
considerar o liquido que esta na fase “bulk”. Este liquido vai escoar do meio poroso mais rapido
mas, o liquido que permanece na fase poro, vai sair desta fase muito lentamente ou ndo a

abandonara totalmente.
1.4.4.2 Tortuosidade do meio poroso

Além da porosidade e dos tamanhos das particulas, existe outro fator que determina a
capacidade de um liquido atravessar o meio poroso. Este fator esta ilustrado na figura 1.26, onde
apresentam-se 0s dois tipos de meios porosos: o refinado que € preparado através da extrusao (a),
e o refinado laminado (b).

L

@0, © @1
gg @@@@ ]
) )

&

\4

&
SISIT,

€) (b)

Figura 1.26 — Vias para passagem do liquido através de meios porosos diferentes.

E evidente que, no caso (b), o caminho do liquido atravessando o meio poroso é mais
comprido (L) e a percolabilidade menor do que no caso (a), apesar das porosidades e o0s
didmetros médios serem iguais (dye = dp1). Entéo, existe mais um fator influenciador no fluxo em

um meio poroso, chamado tortuosidade.
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A idéia de tortuosidade foi introduzida, pela primeira vez por Carman, 1937, que
propunha um fator de tortuosidade quando estudava a relacéo entre a velocidade média em um
tubo capilar tortuoso, a diferenca piezomeétrica entre os extremos do tubo e a distancia pela linha
reta entre suas extremidades. Segundo Carman, 1937, a tortuosidade é considerada sob dois
aspectos:
1°) para dois tubos (figura 1.27), com extremos cd e CD, com mesma forca motriz A¢, os

gradientes hidraulicos sendo diferentes:

A9 A
0¢| = L—f< L—i= 0 ¢l (1.97)

por isso, a velocidade (V¢4) pelo tubo cd (que € proporcional ao gradiente) serd menor de que a

Vcp; a ligacdo entre elas é determinada aproximadamente pela formula:

Ve =7 Voo (1.98)

Figura 1.27 — Esquema da passagem do liquido atraves de canais diferentes.

2°) também o caminho cd é mais longo de que a via CD. Neste caso, uma parcela do liquido que
entra no tubo cd vai atravessar a camada porosa por um periodo de tempo mais longo do que a
parcela do fluido pelo tubo CD. Ou seja, a velocidade frontal do liquido (V;) pelo tubo tortuoso

sera menor de que a velocidade real e a relacdo entre elas é :

I-CD
Lcd

Vv, OV, (1.99)

Multiplicando ambos os lados da equacao (1.99) pelo termo Lcp/Leg Obtém-se:
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Vs Leo R%y A¢ Lo (1.100)
Lcd .

V. =
Lcd f ml'l Lcd
Transformando a parte direita da equacdo (1.100) na forma tradicional obtém-se

finalmente:

mu Lep Ly Lg mu bl U Lep mu Ly

R2y Ad L. L R2yOL.. [f Ap R2yT A
_ y 4¢ Lo, o _ yDCDD ¢= yT A¢ (1.101)

f

oL, O
onde T = ELC_DE <1, que corresponde a taxa de tortuosidade determinada por Carman, 1937;
cd

De fato, alguns autores, diferentemente da determinacdo de Carman, 1937, preferem

.y . 0L, O . .y
definir tortuosidade como —[] >1. Esta é s6 uma questdo de defini¢cdo. Por outro lado, a
CD

definicdo de tortuosidade apresentada por varios pesquisadores como sendo (LCD/Lcd) é um

engano [Bear, 1972]. Esta ultima definicdo err6nea de tortuosidade surge da idéia de néo
considerar o 1° aspecto discutido acima, s6 levando em conta o 2° aspecto. O fator de
tortuosidade é diferente para varios meios porosos. Foram publicados muitos trabalhos para
determin&-los. Habitualmente o valor da tortuosidade varia de 0,56 a 0,8, conforme Sissom ,1998
e Bear, 1972.

1.4.5 Considerac0es sobre cinética da extracao

Como regra, 0s modelos matematicos da extracdo de soluto envolvem um conceito
geral sobre “cinética da extracdo” que € apresentada nestes modelos atraves de nocdes de
transferéncia do soluto entre fases, difusdo dentro da fase, entre outras.

Na modelagem de fluxos contracorrente cruzados, também estdo envolvidos fatores
cinéticos. Na figura 1.28, sdo apresentados os fluxos da espécie num fragmento do campo de
extracdo. Observam-se 0s seguintes fluxos da espécie durante o processo de extracao:

1 - transferéncia entre fases sélida e poro;

2 - difusdo dentro da fase poro;

3 - transferéncia entre fases poro e “bulk”;

4 - difusdo dentro da fase “bulk”.
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Figura 1.28 — Esquema dos fluxos da espécie num fragmento elementar do campo de extracao.

Na realidade, estes fluxos surgem devido as forcas motrizes limitadas e com
“velocidades” limitadas, ou seja, os fluxos de massa nos regimes cinéticos. Mas frequientemente
os coeficientes de transferéncia sdo relativamente grandes e alguns dos fluxos (1...4) podem
ocasionar condicdes de equilibrio quase que instantaneamente. Observa-se neste aspecto, que no

modelo de estagios ideais todos os fluxos (1...4) sdo determinados admitindo o equilibrio entre as
fases, ou seja:. C" =E,C? ; CP=C; e a concentragdo C é uniforme pelo volume de um

estagio. No modelo de Majumdar et al., 1995, o equilibrio é proposto para calcular os fluxos 1, 2,
e para determinar os fluxos 3 e 4, considerando a abordagem cinética (usando as leis dos
fendmenos de transporte). Mas dependendo das propriedades fisicas do refinado, do extrato e das
suas velocidades de movimento, as concentraces C" e CP podem ser ndo uniformes no
fragmento, e por isso, ndo estabelecer o equilibrio. Nestas situacfes € necessario considerar 0s
fatores cinéticos nos fluxos 1 e 2. Na bibliografia encontram-se varios trabalhos dedicados a
modelagem destes fluxos usando a abordagem cinética [Chien et al.,1990; Simeonov et al.,1999].
Em particular, o trabalho de Chien et al.,1990, apresenta 0 modelo matematico dos processos em
uma particula (junto com a camada limite) que considera a difusdo da espécie dentro da fase
poro, conforme a figura 1.29.

E admitido que a particula do refinado possui forma esférica com raio Rs e raio de
nucleo r. sem solvente e, o fluxo difusivo (fluxo 2) submete-se a primeira lei de Fick refletida

pela equacéo:
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onde D, é a difusividade da espécie no etanol e C,; € a concentracdo de oleo na fase “bulk”,

Noit € 0 fluxo difusivo da espécie, Ng; representa o fluxo do etanol e i € a fracdo de 0leo.

Figura 1.29 — Transferéncia de massa em uma particula esférica.

Aceitando algumas hipoteses sobre o carater da alteragdo de Xoi dentro da particula,

Chien et al., 1990, obtiveram a seguinte equacao:

dCy - _ (?il - §i| (1.102)

dt  HRp 01 1
AL
EB(C/S)De Ue R

S
oil

onde C,; é a concentracdo de oleo na fase “bulk”, C:, € a concentracdo de 6leo na superficie da

particula, C_;, é a concentracdo de 6leo em condicGes de equilibrio, Rs é o raio da esfera, r; € 0
raio da particula de milho, p. é a massa especifica do milho [g/ml], c¢/s é a raz&o entre a massa

da particula e o volume do etanol [g/ml] , D é a difusividade empirica [cm?/s] .
Em Simeonov et al., 1999, foram estudados dois tipos de extra¢do solido-liquido
em plantas: da nicotina contida na folha do tabaco e da substancia “Quersus” da casca do

carvalho. O modelo matematico por eles desenvolvido considera a variagdo da difusividade e
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porosidade. O trabalho também ¢é aplicado na abordagem cinética para o0 modelamento do fluxo
da espécie dentro da fase poro. As curvas de extracao sdo apresentadas na figura 1.30.

O modelo também considera que as particulas do refinado sdo esféricas, e o fluxo
forma-se dentro da particula na fase poro por for¢a da difuséo, e da particula para fase “bulk” por
forca das diferencas de concentracdes : C° —C. No modelo, os autores utilizam a analogia

entre os processos da transferéncia de calor e massa usando até mesmo o nimero de Biot, que no
caso da transferéncia de massa é:

gi = d
Im—D

0

(1.103)

Este numero caracteriza a existéncia ou ndo de um gradiente de concentragéo interno.
Se este numero for muito pequeno, o gradiente interno deve ser tdo pequeno em comparacao
com a diferenca de concentragdo externa, e a transferéncia de massa pode entdo ser controlada,
sobretudo pelo transporte convectivo na superficie.

T T
- AR )
il
7 =’ N-E
It -~.
<ig =
'y
1
=05
i . . L1
a ) 2 3 & 5
T-]'l.'-"j,s

| — sistema nicotina tabaco; Il — sistema casca do carvalho
) O - experimental - tedrico, respectivamente

Figura 1.30 — Curvas de extracdo: C, = f(1), onde C, € a concentracdo da fase liquida

O valor do numero de Biot, pesquisado por Simeonov et al., 1999, ¢

k;d
Bi,, = >50 , ou seja, a transferéncia de massa entre as fases “bulk” e poro € “mais rapida
AB

que a difusdo dentro da fase poro.
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Por isso, para refinados formados de particulas “solidas” (sem porosidades internas)
ou com caracteristicas cinéticas lentas ou com altas taxas de alteragdes das concentraces no
campo de extracdo, necessita-se considerar os “efeitos cinéticos” dentro das particulas.
Entretanto, nos extratores industriais contemporaneos, as velocidades do refinado e da micela
sdo pequenas, e além disso, durante a preparacdo do refinado formam-se nele os poros internos
(rompimento das paredes das células) que garantem a alta transferéncia do soluto dentro das
particulas. Neste caso, pode-se aceitar a hipotese sobre o equilibrio entre as concentracdes da

fase solida e poro.



Modelos fisico e matematico 60

2. MODELAGEM DOS PROCESSOS DE EXTRACAO EM FLUXOS
CONTRACORRENTE CRUZADQOS

Neste capitulo serd& mostrado o desenvolvimento do modelo matematico dos
processos em fluxos contracorrente cruzados de um extrator tipico. Faz-se uma descricdo dos
processos envolvidos: distribuicdo da matéria-prima e da micela nas se¢des do extrator; como
ocorrem 0s processos de carregamento, extracdo e drenagem; como ocorre a transferéncia de
massa entre as fases poro e solido, poro e “bulk”; descrevem-se as principais etapas da
esquematizacao e consideracOes sobre o esquema fisico (item 2.1). A deducdo das equagdes de
variagdo das concentra¢Ges no modelo matematico, descritas no item 2.2. O modelo matematico
acoplado para os processos nos fluxos contracorrente cruzados, considerando os submodelos de
uma secdo de percolacdo, o modelamento das bandejas, da drenagem e do carregamento, e

condicdes iniciais e de contorno, esta descrito no item 2.3.

2.1 Descricao dos processos em extrator de leito horizontal e criacdo do modelo fisico

Um esquema detalhado, com os fluxos da matéria-prima e da micela com o
carregamento do vagdo e da drenagem, estd mostrado na figura 2.1. A matéria-prima entra pelo
tubo 1, na secdo 1, enchendo o corpo do extrator limitado pela comporta, e ali permanece
subindo na tremonha até uma certa altura (1 a 2,5 m) acima da superficie superior do leito, onde,
como regra geral, existe uma comporta que regula a altura da massa. Sao aplicados rastelos em
cada secédo, para permeabilizar a massa e permitir uma melhor percolagdo. O solvente entra no
extrator pelo controlador (17) e tubo (2), passando pela Gltima secédo, caindo na bandeja (19); a
micela se movimenta para cima pelo tubo (13) até chegar no distribuidor (12). Depois atravessa a
penultima secdo de percolacéo, caindo na bandeja (9) e, assim por diante, até o tubo (3), de onde
ela (enriquecida de 6leo) sai do campo de extracdo e entra no vaporizador (15); o farelo sai da
secdo de drenagem para o dessolventizador (14).

Numa situagdo tipica, o extrator funciona em regime estaciondrio com os valores
constantes: da velocidade do transportador u; dos consumos de solvente Qs,; da matéria-prima
M,; etc. Entretanto, para entrar neste regime, é necessario algum tempo (depois do inicio do
funcionamento), porque o transportador move-se lentamente, o que condiciona 0 tempo de
estabelecimento de 1 hora até algumas horas. Também se considera 0 regime transiente do

processo porque a concentracgdo inicial do produto (N+1) que entra na instalacdo pode ser variavel.
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Figura 2.1 - Esquema dos processos e dos dispositivos de um extrator horizontal

1 - tubo de entrada de matéria-prima na secdo de carregamento; 2 - entrada de solvente no campo de extracdo; 3 -
tubo de saida da micela forte; 4 - saida de farelo branco do extrator; 5 - farelo sem solvente; 6 — secdo de
carregamento de matéria-prima com micela; 7 - secdo de drenagem; 8 - secdo de percolacdo; 9 - bandeja; 10 -
transportador de matéria-prima; 11 - bombas de distribuicdo de micela; 12 - distribuidor de micela; 13 - tubo da
saida de micela fraca; 14 - matéria-prima no DT (dessolventizador e tostador); 15 - evaporador; 16 - reservatdrio de
solvente; 17 - controlador de fluxo de solvente; 18 - saida de 6leo vegetal; 19 - bandeja da micela drenada; 20 - tubo
com micela para a Ultima percolagdo e carregamento; 21 - tubo com solvente que volta do DT; 22 - tubo com
solvente que volta do evaporador; 23 - primeira se¢do de percolacéo.

A temperatura do leito é, praticamente, uniforme, considerando que o movimento da
matéria-prima € muito lento, constante e sem agitacdo, o que ndo proporciona aquecimento por
atrito através do contato entre as particulas da materia-prima, entre as particulas e as paredes do
extrator. Também ndo sdo observadas reagdes quimicas que poderiam produzir calor. Um
extrator tem comprimento aproximado de 10 a 15 m, uma largura de 1,5 a 2,5 m e uma altura de
1,5 a 2,5 m, dependendo da capacidade e do tipo de matéria-prima utilizada. No funcionamento
tipico, tém-se o0s seguintes parametros de regime: velocidade de descida da micela, Vp,, = 3 a 10
mm/s, velocidade da esteira transportadora da matéria-prima, u = 4 a 8 mm/s, fluxo de solvente
puro, Qs = 8 a 15 dm’/s; e fluxo de matéria-prima que entra no extrator na zona de
carregamento (6), M, = 2 a 12 kg/s.

Habitualmente a concentragdo massica final do produto na micela é
aproximadamente de 15% ... 35%. Como regra, uma se¢do de distribuicdo de micela ndo tem

divisdes. Os pontos de distribuicdo de micela e as bandejas acumuladoras de micela estdo
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imoveis. A velocidade u é constante e orientada da direita para a esquerda pela esteira perfurada.
As secOes de percolacdo sdo de mesmo tamanho e estdo no mesmo nivel, mas as se¢des de
carregamento e de drenagem, tem um tamanho que mede aproximadamente a metade de uma
secdo de percolacdo tipica; normalmente o nivel de micela fica um pouco acima (3 al0cm,
aproximadamente) do nivel da matéria-prima.

Durante o carregamento, a micela forte preenche os espacos entre as particulas da
matéria-prima e penetra na fase poro. Ao mesmo tempo, por forca da extracdo, o 6leo da fase
solida sai a fase poro, e rapidamente, estabelece-se o equilibrio entre as concentracoes
volumétricas de 6leo na matéria-prima, C" , e as concentragdes volumétricas de 6leo da micela
na fase poro, C° .

No processo de percolacdo, passando de secdo por secdo, mantem-se o equilibrio
entre CY e CP, e a concentracéo C diminui por causa da transferéncia do produto de fase poro &
fase “bulk” (a micela). - o fluxo 1 (figura 3.2); a0 mesmo tempo, surge o fluxo contrario - fluxo
2, do solvente. A transferéncia de produto ocorre por causa da diferenca de concentragdes (CP -
C), onde C ¢ a concentracdo do 6leo na fase “bulk”. Entre as fases solida e poro aparecem,
também, os fluxos 3 (do 6leo) e 4 (do solvente).

4

1
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Figura 2.2 - Esquema da transferéncia de massa entre as fases solida, poro e “bulk”

Na etapa de drenagem, a micela (praticamente solvente puro) escoa dos espacos
entre particulas da matéria-prima. Em cada secdo, durante a extracdo, as concentracdes C e CP
n&o sdo uniformes pelo espaco e pelo tempo (figura 2.3). E evidente que, para qualquer secdo, a
concentragdo Cy, (concentracdo do 6leo na micela injetada) € menor que a concentracdo do 6leo
na fase poro para qualquer ponto da secdo CP(x,y) .

As concentragdes da micela C;, C,, C3 e C4, representadas pelos pontos sobre as
posicBes pl, p2, p3 e p4, respectivamente (figura 2.3) distribuem-se da seguinte maneira: C; -
concentragcdo mais fraca em comparacdo com C, porque a particula (pl) ja foi lavada ha algum
tempo, e neste instante, a particula (p2) entra na secdo. Também C; < C3 porque a micela

chegando ao ponto (p3) ja foi enriquecida, recebendo o produto das particulas que ficaram no seu
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caminho. A concentracdo C4 € a mais forte porque: - em comparacdo com Cs a particula (p4)
entrou neste instante, - em comparacdo com C,, a micela ja foi enriquecida pelo produto das

particulas que ficaram no seu caminho.

/1N
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l Diregéo do movimento da

| / <+——matéria-prima
p3 /Q .\ p4

Figura 2.3 - Distribuicdo das concentracdes pela secéo de percolagéo

Estas consideracdes confirmam que a distribuicdo CP e C na se¢do ndo é uniforme.
Entdo, também observa-se que a concentragcdo da micela, na saida da secéo (entrada da bandeja),
ndo é uniforme. Mas dentro da bandeja (e por isso no distribuidor), pode-se considerar que a
concentracdo € uniforme (porque o processo de mistura na bandeja e na bomba é bastante
intenso). Por causa da ndo-uniformidade da concentracdo C(x,y) na secdo ocorre, também, a
difusdo do 6leo pelo campo da fase “bulk”.

A micela, dentro de uma secdo de percolacdo, move-se de cima para baixo, de modo
cruzado com o fluxo da matéria-prima, e passa de uma secdo para outra contra este fluxo,
resultando o esquema contracorrente cruzado (figura 2.4). Ele possui duas particularidades:

- 0 fluxo de micela da drenagem une-se com o fluxo principal da micela (3);
- uma parte da micela forte é utilizada na secdo de carregamento (5), junto com a entrada de
matéria-prima (6).

Estas particularidades complicam o modelo fisico e 0 modelo matemaético. H&
também o movimento lento da micela, na direcdo horizontal, provocado pelo movimento da
matéria-prima. No regime estacionario de funcionamento do extrator (figura 2.4), tem-se a
relacdo:

QES +QsoCin :Cst + I:ol (21)
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onde, QY ¢é a vazdo volumétrica de 6leo na entrada do extrator, Qs € a vazdo volumétrica de

solvente na secdo da entrada de hexano, F, € a vazdo volumétrica do dleo na saida do farelo, e

Qs € avazdo da micela forte na saida do extrator.

2 10 :
FTr ([ e
1&11— = - — "iﬁ

TI | | %

Figura 2.4 - Esquema principal dos fluxos no extrator

1-secdo de drenagem; 2 —entrada de solvente; 3 - entrada de micela drenada; 4 - entrada de matéria-prima; 5 -
entrada de micela forte; 6 - secdo de carregamento; 7 - saida de micela forte; 8 - saida de matéria-prima ja
processada (farelo); 9 - direcdo do movimento da matéria-prima; 10 - direcdo do movimento da micela.

Apoiado nesta descricdo, pode-se criar 0 modelo fisico dos processos no extrator
tipico. Os principais momentos do modelamento séo:
1. Consideram-se os fluxos contracorrente cruzados da matéria-prima e da micela;
2. As seces vizinhas ndo tém separacdes fisicas;
3. A difuséo considera-se ao longo de todo o extrator, nas dire¢des vertical e horizontal.
4. No inicio do preenchimento, todo o 6leo esté na fase solida.

5. Durante o preenchimento, ocorre a passagem de micela forte, com concentracio C,da fase

“bulk” para a fase poro, ocupando uma fracdo do volume dos poros dessa (&), e
simultaneamente, ocorre a transferéncia do 6leo da fase sélida para a fase poro, ocupando a outra
parte do espaco (& - &n ).

6. Depois do preenchimento, ocorre instantaneamente a mistura uniforme do 6leo dos espacos &y

e (& - &) formando a concentracéo inicial da fase poro, C! , no espago &,.

en
7. A quantidade volumétrica do 6leo que sai (no andamento da percolacdo) das particulas
substitui-se por uma mesma quantidade volumétrica de solvente. Neste caso, o fluxo volumétrico
da micela, pelo extrator, é constante e ndo depende dos processos de transferéncia do 6leo na fase
“bulk”. Observa-se que, a0 mesmo tempo, o fluxo massico aumenta (Oes > Pso)-

8. O nivel de micela nas sec¢des de percolacao esta acima do nivel da matéria-prima.

9. Na etapa de drenagem o produto, que fica na fase poro do farelo, esta perdido (ndo retorna ao

extrator), mas a espécie da fase “bulk”, que passou pela zona de drenagem, retorna.
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10. Na zona de carregamento, os processos de transferéncia da espécie, na fase “bulk”, nao

ocorrem.

11. No volume de cada bandeja, V, ( os volumes das bandejas s&o iguais), a concentragéo do

produto (C,), € uniforme.

12. A viscosidade é constante e ndo depende da concentracdo do 6leo na micela.

13. A temperatura é uniforme por toda a zona de extracéo.

14. As concentracdes volumétricas de espécie na parte sélida e fase poro estdo em equilibrio pela
constante Ey =C"/C" .

15. As paredes celulares das particulas da matéria-prima estdo totalmente rompidas.

16. Considera-se o regime transiente de funcionamento do extrator.

17. As porosidades &, e & sdo constantes durante o processo da extragao.

18. Dentro das sec¢Oes de extracdo a micela da fase “bulk” move-se na dire¢do vertical (com
velocidade constante V,, que é determinada pelas caracteristicas da micela e da matéria-prima) e
também na direcdo horizontal (com velocidade constante uy, ), arrastada pela matéria-prima.

19. A velocidade do transportador u é constante.

20. A area especifica de contato das fases poro e “bulk” (a,) é constante durante a extragao.

2.2 Deducdo das equacbes do modelo matematico para uma se¢édo

Inicialmente, deduzem-se as equagdes que descrevem a extracdo em uma sec¢ao de
percolacdo do extrator (figura 2.5). Nesta zona, a micela (com velocidade vertical Vy, velocidade
horizontal uy e concentragdo do 6leo Ce,), sob a forca da gravidade, move-se de cima para
baixo. A matéria-prima (com velocidade u e concentragdoC_) move-se sob a acéo do
transportador, cruzando o fluxo de micela. Se alguma quantidade de micela entrar na particula, o
mesmo volume de 6leo sai. Neste caso, o fluxo volumetrico da micela, Q5 , é constante.

Se Q5 é constante ao longo da diregdo z, e alem disso, a area transversal Ag, €
constante, entdo, Vi, = Qs/(A&) € constante, onde A = XsH (H é largura do leito). Na deducéo
das equagdes abaixo, considera-se, H = 1. Esta consideragdo simplifica a dedugcdo sem alterar a
forma final das equacdes. As velocidades u e up sdo constantes durante todo o processo, de
acordo com o modelo fisico, mas as grandezas C, CP séo funcdes das coordenadas x e z e do

tempo (até o0 momento de alcancar o estado estacionario).
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Determina-se o campo de extracdo como sendo o retangulo, com altura L, na direcao
z, e largura Xs, na diregdo x, como mostra a figura 3.6.
Divide-se este campo uniformemente em elementos (i,j) com i =1.ne j = 1..N,.

Entdo cada elemento possui dimensdes Ax/Az, onde:

(2.2)

Vm - CS?‘!

T da micala
Leste (E) Ll

Oeste (TF) | \\
K m
\L @OD @& T —
4
wo  agees |
DOO......
00 e e & ;
o ®_® e . .
000 ee
u, ¥ DO......., ‘. . da
(CF<CE ) D:.:I:.:li matéria-prima
2o e ee

(N
............ Te@ee. ... .. .. %

O e

L ¥ ¥
Vs Cof Oy = Ty

X

&

Figura 2.5 — Esquema de uma sec¢éo de extracdo com fluxos dos componentes

V %
m¢ -\ )

A
1, N, 1.1 i7i

n, Nh n' 1

s
| < >
Xs

Figura 2.6 - Esquema de divisédo do campo de extragdo numa se¢éo
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Observa-se que o sistema de coordenadas € euleriano, ou seja, elementos (i,j) séo

imdveis, e a micela e matéria-prima, fluem, atravessando estes elementos.
2.2.1 Equacdo da continuidade do 6leo na fase “bulk”

Considerando que o volume ocupado pela fase “bulk” no elemento (i,j) é &AxAz, e

T+AT

a concentragdo da espécie nesta fase, durante o tempo Ar altera-se de C;; ate C/;™", de acordo

com a figura 2.7, pode-se escrever o termo para a mudanga da quantidade volumétrica de 6leo
em (i,j):

&, 2(Cr - Cr) (2.3)

Ao mesmo tempo do elemento (i-1,j), entrou em (i,j), durante o tempo Ar, a
quantidade de espécie:

Va&xe,Coy AT (2.4)
e sai do elemento (i,j) ao (i+1,j) a quantidade:
= V,Axg,C; AT (2.5)

Também ocorre a difusdo entre os elementos. Em particular, por este motivo, durante

o tempo Art, entre (i,j) e (i-1,j) passa a quantidade de espécie :

(Ci,j_ci—l,j)

JAVA

-E

S

Axe, AT (2.6)

Analogamente, tem-se entre os elementos (i,j) e (i+1,)):

(Ci+l,j_Ci,j)
Az

E Axe, AT 2.7)

S

A difusdo também ocorre na direcdo horizontal. Tem-se os termos de difuséo entre os

elementos (i,j) e (i,j-1), e entre (i,j) e (i,j+1), respectivamente:
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(Ci,j_ci,j—l) (Ci,j+l_Ci,j)
AX AX

Aze AT e E Aze AT (2.8)

S

“10 'O
O O goge ¥

il My
e

+_

o

O
O

Figura 2.7 - Esquema dos fluxos no elemento (i,)).

Além disso, durante o tempo A7, no elemento (i,j) da fase poro para a fase “bulk”,

passa a quantidade de espécie:
kF(co,-c,, Jar (2.9)

onde F é a superficie dentro do elemento (i,j), através do qual, ocorre a transferéncia de espécie,

e determina-se pela formula:
F=(Q-¢,)a,Axz (2.10)
Numa situacdo comum, alguma parte da micela pode, por causa do arraste da matéria-
prima, entrar (através do lado direito, figura 2.7) e sair (através do lado esquerdo, figura 2.7) do
elemento (i,)) . Este efeito reflete-se pelo termo:

u,&,A2(C, .- C At (2.11)

De acordo com a lei de conservagédo tem-se a seguinte relacéo:
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(Ci—l,j _Ci,j)

£,0002(CI ~ C!,) =V, ,0XC, , AT ~V, £,AXC; AT — E, -

o -cu) )AxsbAT ~E, €. -cu) _C""‘l)AzebAr +E, Cun-c.)
Az AX AX

Axe AT

+E, Aze, AT (2.12)
+k, (1—eb)aprAz(Cif’j -C., AT+ ebuhAz(Ciyj_l —Ci’j)AT

Dividindo (2.12) por &A4xAz e simplificando, obtém-se:

(Cir,}rAT _Cir,j) Y (Ci—l,j _Ci,j) +E (Ci—l,j _Ci,j) " E (Ci,j _Ci+1,j)
AT "N .v% 4
(2.13)
+E; (Ciyj_AlX_zCi’j)_ Es (Ci’jA_Xfiﬁl) + ki (l;::b)ap(ci?j _Ci,j) + U, —(Cin_lA;CH)

onde Es é o coeficiente de dispersdo [m%/s], ki é o coeficiente de transferéncia de massa [m/s]
e T é otempo [s]. Substituindo as diferengas finitas (central, progressiva e regressiva), obtém-se

a equacdo (EDP) da continuidade da espécie na fase “bulk”:

a (cp—c)—uh%—f (2.14)

f=p

2 2 _
d_C:—deC+ESl:pS+dZC (1 gb)k
ar a CHx & €,

2.2.2 Equacao da continuidade do 6leo na fase poro

Considerando que o volume da fase poro no elemento (i,j) ocupa 0 espago
£, (1— sb)AxAz , durante o intervalo de tempo A7, a concentracdo de espécie nesta fase muda-se
de C°" ate Cif’j”“ . Pode-se escrever para a alteragdo da quantidade de espécie na fase poro no
elemento (i,)):

e, (1- &, )axa(crre -cpr) (2.15)

Ao mesmo tempo, a fase soOlida, que ocupa no elemento (ij), o

espaco (1— &, )(1— ep)AxAz , transfere para a fase poro a quantidade volumétrica de espécie:
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(1_5 b )(1_5 p )AXAZ (Ci,,\lj’ o _Ci’,uj’ ' ) (2.16)

A transferéncia de espécie da fase poro a fase “bulk” determina-se pela equacédo (2.9)
com sinal negativo (-).
Existe também o fluxo de espécie da fase poro (em conjunto com a matéria-prima)

entre os elementos (i,j-1) e (i,j):
uAzC?,(1-¢,)e,AT (2.17)

e entre os elementos (i,j) e (i,j+1):

—unzCP (1-¢, )e,AT (2.18)

O fluxo de espécie da fase sdlida entre os elementos (i,j-1) e (i,j):

uAzC , (1-¢,)A-€,)AT (2.19)
e entre os elementos (i,j) e (i,j+1):

—uAzC ) (1-¢,)(1-¢,)AT (2.20)

A transferéncia de espécie da fase poro a “bulk”, durante um tempo At, no elemento
(i.J):

~k,a,azl-¢, fcp,-C, ot (2.21)

Entdo, por analogia com (2.12), tem-se a igualdade:
(L-e, )Axaze, (CPo - P ) + (1-¢, Y-, Jxaz(Ch e -c ) =
+ ubzCP (-, )e AT - uzCP (1-g, )e BT + utaCl (¢, Mi-g,)ar  (2.22)

i,j-1

—unzCh (-g, )li-e, AT - Kk a,Ax0z(1-¢, )i{C, —C, AT
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Dividindo a equaco (2.22) por (L-e¢, )¢, AXAZAT, recebe-se

oo fedoet o) oc bee)oc

or £ or £ oX £

p p p

(2.23)

Considerando o equilibrio entre as fases sélida e poro na forma C" =E{C® a

N

derivada pode ser escrita por:
N p
9C" _gv0C (2.24)
oT orT
e
N p
9C" _gv0C (2.25)
o0 X 0X

onde E; é o coeficiente de equilibrio volumétrico.

Colocando em (2.23) as relagGes (2.24) e (2.25), obtém-se:

oct +(1'£P)Eg‘9cp -l +u(1'£p)E:deE— e2,

or £ ot & oX £ é'xg £

p p

[c*-c) (226)

p

Isolando as derivadas temporais no lado esquerdo e as derivadas espaciais do lado

direito da equacgdo, obtém-se:

G belgwe gla) oo ke g
g5 & gort & B 9x &

e reescrevendo (2.27), finaliza-se:

ot [sp +(1—ep)E§J d X
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2.2.3 Condic0es iniciais e de contorno para o problema de uma se¢éo

No item 3.3, foi realizada a comparacdo de duas versdes do modelo de uma secao,
apresentada pelas equacdes (2.14) e (2.28), com o objetivo de verificar parcialmente o codigo.
Este problema isolado é chamado de “problema de uma secdo”. Entdo, para resolvé-lo, sdo
necessarias as condicdes iniciais e de contorno.

Para as condi¢des iniciais pode-se escrever, por exemplo,

C(x,z,0) = Co para 0<x<Xs, 0O0<z<lL,
Cy (xz,00=C/} para 0<x<Xs, 0O<z<lL

com preferéncia CJ > Cy,onde C/ e Cy sdo as concentracdes da micela na fase poro e “bulk”

no tempo zero .
Para as condi¢Oes de contorno (figura 2.6) considera-se que:

- na fronteira NN, a concentracao do 6leo na fase “bulk”, C = C";
. ] : _ . dC
- na fronteira S (saida de micela) pode-se prescrever que a derivada é d_| ,=0;
z
- na fronteira E (entrada da matéria-prima) a concentracdo de espécie na fase poro, C* =C?, é

dC
prescrita, e para a fase “bulk”, tem-se: d—| c=0;
X

dC
- na fronteira W (saida da matéria-prima) considera-se a derivada: d_|W =0.
X

Entdo escreve-se 0 conjunto das condi¢des de contorno como:

na superficie NN: C(x,0,)=CV (1) para O0<x<Xs; 120 ;2z=0

dC
na superficie S: d_|S:0 para 0<x<Xs; 120 ;z=L,
z

dC
na superficie E: CP(0,z,1)=C} (1) ; d—|E:O para x=0; 0<z<L, ; 720
X

dC
na superficie W: d—|W:0 © para X=Xs; 1=20; 0<z<lL,
X

O submodelo desenvolvido para uma se¢do possui um valor importante porque €

uma parte essencial do modelo matematico dos processos em fluxos contracorrente cruzados.
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2.3 Modelo matematico para os processos em fluxos contracorrente cruzados

De acordo com a figura 2.8, o extrator tem algumas se¢6es de percolacdo, uma secéo
de carregamento, uma secdo de drenagem e bandejas. Agora, apresentam-se 0s submodelos para

estas partes do extrator

x
x secio de lavagem —
= n —lﬁ
& B0 | I=
O Ty e
) bandeja carregzatnento
serdo de
drenagem

Figura 2.8 - Esquema dimensional de um extrator horizontal

2.3.1 Secdes de percolacao

Admite-se que o extrator inclui ms secGes de percolacdo; entdo, para cada m-secéo

tem-se duas equacdes (desenvolvidas no item 2.2):

5C JC l:pZC_'_dZC + (1_£b)kfap(cp_c)_uh(;_c (2_29)
X

AV Ay -
ot "o CHx é’zzE £,

aCP:__kfap(Cp—C)__uo"Cp (2.30)
ar [sp +(1—sp)EgJ X

As equac0es sdo iguais para todas as secOes, e nos limites verticais entre elas, ndo ha
particularidades. Por isso, pode-se descrever todo o campo de extragdo somente pelas duas
equacOes (2.29 e 2.30). As condicbes de contorno do modelo para todo o extrator serdo mais

complexas do que para um fragmento, como sera apresentado no sub-item (2.3.5).
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2.3.2 Modelagem da drenagem

Depois da percolagdo (saindo da fronteira esquerda da secdo ms — figura 2.8) a
matéria-prima (ja praticamente esgotada) e, a micela fraca (que ocupa 0s espagos &, e &), entram
na etapa de drenagem; onde esta micela separa-se da matéria-prima.

Analisando o funcionamento de um extrator e seu equipamento auxiliar, verifica-se
que realmente todo solvente retorna ao extrator, apds passar pelo dessolventizador. Mas quanto a
espécie, somente o0 que esta na fase “bulk” retorna ao extrator. Por esse motivo, conclui-se que ha
perdas de espécie nas fases solida e poro da matéria-prima, isto é, a especie nao se evaporou com
a alta temperatura a que é submetida no DT. Este fato é comprovado através dos resultados
obtidos experimentalmente, onde foi constatado que a matéria-prima, apds passar pelo processo
de extracdo, ainda contém produto no seu interior.

O nosso objetivo neste item é determinar Qp, (vazdo volumétrica na secdo de

drenagem) e Q; (fluxo volumétrico que passa através do extrator) e Fo (perdas do produto).

Observa-se que Q; € constante porque de acordo com o esquema fisico, nas secOes de

percolacdo, a espécie saindo da matéria-prima substitui-se pelo mesmo volume de solvente. Por
isso, 0 fluxo méssico de espécie no extrator aumenta a medida que ele abandona a fase solida,
pelo fato de que a densidade do 6leo é maior do que o solvente. Na figura 2.9 estd mostrado o
esquema dos fluxos na etapa de drenagem. De acordo com ele, no fundo da secdo de drenagem,

recebe o fluxo volumétrico da micela da fase “bulk” que passa através da linha A

Qp =HLu&, (2.31)

onde H ¢ a largura do leito (m) e L, é a altura do leito [m], u, € a velocidade de arraste da micela
pelo movimento da matéria-prima [m/s] e &, é a porosidade “bulk”.
Agora, analisando o balango dos fluxos na ms-secdo para a fase “bulk”, pode-se

escrever facilmente:

Qs =Qy *+ U, HL, (2.32)
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Figura 2.9 - Esquema da drenagem e dos fluxos na Gltima secéo

1 - drenagem da fase “bulk”; 2 — secdo de drenagem; 3 — linha da entrada, da matéria-prima, na se¢do ms; 4 —
bandeja; A — linha da entrada na sec¢éo de drenagem;.

As perdas de 6leo Fo ocorrem nas duas fases, poro e sélida. A vazdo volumétrica

dentro da fase poro (na entrada da zona de drenagem) é dada por

Lr
FP = Hu(l—sb)epI(C °(X,,2,7))dz (2.33)
0
e a vazao volumétrica na fase sélida é:

I = Hull-¢, )i-¢, By [(CP (X, 2,7))dz (2.34)

o% -

Adicionando-se as equacdes (2.33) e (2.34), obtém-se para a vazdo volumétrica de

6leo perdido:

Lr

F, = Hull-¢, ), +(1—ep)Eg]J'(cp(x (2,7))dz (2.35)

0

As perdas teoricas de 6leo Py sdo determinadas pela equacéo

Fol p es

P, = N T F o] (2.36)
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2.3.3 Modelagem do carregamento

Em concordancia com a figura 2.1 (fragmento 6), na secdo de carregamento, entra
matéria-prima com fluxo massico M, e com concentragdo méassica Nt de 6leo, que sdo grandezas
conhecidas. Ao mesmo tempo, nesta secao, entra a micela forte para preencher os espagos entre
particulas e espacos dentro delas, para formar as fases “bulk” e poro. A figura 2.10 apresenta este
processo detalhadamente.

O objetivo do submodelo é determinar as vaz@es Qp (preenchimento das fases “bulk”
e parcialmente da poro) e Qs (vazdo para a primeira secao de extracao).

Para determinar a concentracdo da espécie na fase poro, na secdo de carregamento,

CP

en?

escreve-se, inicialmente, a formula para o fluxo Q° (vazdo volumétrica da espécie no

extrator) que entra na secao de carregamento com matéria-prima:

n (2.37)
Pes

De acordo com o modelo fisico, este soluto, inicialmente, é distribuido dentro da fase
solida da matéria-prima que possui a vazdo volumétrica LrHu(l - £b)(1—£p).

No resultado, facilmente determina-se a concentracdo volumétrica na fase solida:

c - N,M,
: peerHu(l_gb)(l_gp)

(2.38)

O preenchimento da fase poro € considerado somente numa particula, onde,
inicialmente a espécie estd num volume Cs(l—sp), na fase sélida (figura 2.11a). Durante a
primeira etapa do preenchimento, ocorre a passagem de micela forte (figura 2.11a), com
concentracio C,, da fase “bulk” para a fase poro, ocupando uma parte dessa (&n), acumulando-se
dentro da particula uma quantidade da espécie igual a:

C.li-¢,)+C,e (2.39)

m
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e, quase simultaneamente, ocorre por forca da extracdo, a transferéncia da espécie da fase solida
(com concentragdo Ce) para a fase poro, ocupando a outra parte (&, - &n) do espaco &, (figura
2.11 b). Nesta etapa, a quantia da espécie dentro da particula ndo se altera.

Depois do preenchimento, ocorre a mistura uniforme da espécie nos espacos &, e

(& - &m) formando a concentracdo da fase poro, C!, na zona de carregamento (figura 2.11 c).

en?

Neste momento, também é estabelecido o equilibrio entre as fases solido, C.\, e poro, C?.

in?

M, N
QZ T Q.s QP T

e i QZ/ Qo%?:&

-
%—_ Ez
14 i
14— u 1—-— .
G, Or lcz
5

Figura 2.10 - Esquema do carregamento

,_,Cs.s
%ﬂi'gm Especie
- 52 | E’z
Em CF
a) Inicio b) Fim c) Apds a mistura

Figura 2.11 — Esquema do preenchimento de uma particula

Baseado nestas consideracdes, podem-se escrever as equacdes do submodelo de
carregamento para determinar CP , C,'e CP que sdo incognitas no sistema de equagdes

deduzidas abaixo.
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Fazendo o balanco da espécie na particula (fases sélido e poro), tem-se que a
quantidade da espécie depois do preenchimento é igual a sua quantidade depois da redistribuicéo

do 6leo nos poros da particula. Equacionando esta afirmacgéo, obtém-se a primeira equacéao:

C.li-¢,)+C,e, =Cle, +Cl li-¢,) (2.40)

en“p
A segunda equacgéo é uma relacdo de equilibrio
LH{L-g)lt-<) (2.41)
Substituindo C;' em (2.40), obtém-se:

re, +EIC(1-¢,) (2.42)

en

Cs(l—sp)+52£m =C

A terceira equacdo obtém-se considerando que “a quantidade de Oleo na fase poro,
depois do preenchimento (figura 2.11b), é igual a quantidade do 6leo na fase poro depois da

mistura”. Assim sendo, tem-se:
C., (ep -, )+525m =Cle (2.43)

en®p

onde Ce = 1 (6leo puro), e reescrevendo a equacao (2.43), tem-se:

P
En =&, t %”) (2.44)
1-C,
e substituindo em (2.43), tem-se:
~ (]'_Ce%) v
CS@'_EP)-'-CZEP 1-C. :Cer:lgp-l_EdCe?\@'_gp) (2.45)
)
Finalmente, isolandoCP? , obtém-se:

en?
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Ca=% ; (2.46)
e egifec)
1-¢, PN

A formula (2.46) determina a concentracdo volumétrica inicial do 6leo na fase poro
apos o carregamento da matéria-prima. Mas observa-se que, no modelo acoplado, esta grandeza ¢é
uma incognita porque depende (além de outras) do valor de C, que é determinado durante a
resolucéo de todo o sistema de equagdes deste modelo.

A vazdo Qjy considera-se constante atraves das se¢des porque o 6leo que sai da fase
poro (figura 2.11), em qualquer ponto, substitui-se pela mesma quantidade volumétrica de
solvente. Mas na entrada na ultima se¢éo o fluxo Qy ramifica-se nos dois fluxos Qp (fluxo para
preencher os espacos €,, € na materia-prima) e Qs (fluxo da micela para a ultima se¢éo). A

férmula para determinar Qp evidencia-se:

Q.=HL, E; &, +u,(l-¢, )¢, (1_%%% (2.47)

A vazdo da micela forte na saida do extrator é igual a Qs, porque, para cada secdo, a
vazao da fase “bulk” do lado direito é igual a vazdo do lado esquerdo. Entdo o fluxo de entrada

por cima da secao € igual ao fluxo da vazéo de saida (figura 2.10). Por isso tem-se:
Q,=Q; Qs (2.48)
2.3.4 Equacgdes para variacdo das concentracdes nas bandejas

As secOes de lavagem também estdo ligadas através do fluxo da micela que passa
pelas bandejas e depois entra nos distribuidores. A concentragdo média de produto C_:m na
bandeja m é igual a concentracdo na entrada da secdo (m -1). Para determinar como se altera a

concentragao 5m em cada bandeja é necessario deduzir a equagédo correspondente. A variagdo da

quantidade volumétrica do 6leo na m-ésima bandeja durante o tempo AT é:

v,(Cer-cr) (2.49)

m
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onde V, ¢ o volume da bandeja (todas as bandejas s&o iguais).

Ao mesmo tempo, na bandeja da se¢cdo m, entra a seguinte quantidade de produto:

mxs
st J’C x, L, TV dx% (2.50)
m “1)X
e sai:
g,C, X HV_AT (2.51)

Utilizando a lei da conservacgéo do 6leo na bandeja, obtém-se:

mXg
V,(Cier-Cr) = ebHE [l L, TN, dx%r - C_XHeV AT (252)

m-1)X g

Depois de simples transformacdes e fazendo a passagem ao limite, AT — 0, obtém-se:

mXg
© [Cn (x,L,, TV, dx-C_ XV,
m _ (m1)Xs —
= - , =2, ..M. 253
dr V, /(He, ) " s (253)

Analogamente, considerando o escoamento da fase “bulk” (o fluxo Qp), obtém-se

para a ultima bandeja:

_ fC x,L,,7)dx +}C(Xf ,z,r)dz -C,. XsV,
mg _ X, 0

dr v,/(Hz,)

(2.54)

onde: Xc=Xn + X, ;5 Xo=X; + (Ms—2)Hs, Xc € X, sdo as coordenadas da Ultima secdo, X;
€ largura da primeira secdo de percolagdo e X, € a largura da Ultima secdo de percolagdo

(figura 2.8).
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2.3.5 Modelo matematico acoplado

Acoplando os submodelos (criados nos itens 2.3.1,..., 2.3.4), 0 modelo matematico
total da extracdo de o6leo, em fluxos contracorrente cruzados, em um extrator horizontal, é

apresentado:

1. Equacdes principais: para o campo de extracdo, tem-se duas equacdes em derivadas parciais

(com trés variaveis independentes: uma o tempo e duas coordenadas espaciais):

2 2 -
R L R e

b

oc’__ kaler-c) _ acr
or le, +-, By~ o

(2.56)

2. Equac0es integro-diferenciais ordinérias das concentragdes nas bandejas: para cada bandeja

(exceto a primeira e a ultima), tem-se:

ICXL de CXV

) r’

dC,

(2.57)
it~ V,/HE,)
param=2..(Ms—1); Xp =Xy +(M-2)XKs; Xx=X,+Xs; 720
Para a ultima bandeja, tem-se:
c L o
+ —_
. JC x,L,,T)dx b[c(xc,z,r)dz Cp, X5V,
==t (2.58)
dr V,/(H z,)

onde: Xc =X, + X¢; Xp=X; + (Mg —2)Xs.

3. CondicGes de contorno e iniciais:
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Para a fase “bulk”:

a) para o lado direto do campo da extracéo

c(0,z1)=C,(r); m=2, z=0,..,L; 1>0; (2.59)
b) para o seu lado esquerdo
w=0; z=0,.,Ly; T1>0; (2.60)
X

c) para o limite superior do campo

- para as se¢Oes de percolacdo m=1,..., (ms - 1)
C(x,0,7)=C,,(r); 1>0; (2.61)
sem=1,entdo, x=0, .., Xy;

sem=2,..(ms—1),entdo, x=[Xy + (Mm-2)XKs], ..., [X1 + (m - 1) Ks].

- para a se¢ao mg

C(x,0,7)=C,, ; x=Xy+ (ms—1)Xs (2.62)
d) No limite inferior do campo:
WZO; x=0,..Xc; 1>0; (2.63)
z

Para a fase poro, a condicéo de contorno do lado direto do campo é:

c’(0,z,r)=Cp; 2=0,.,L; T1>0; (2.64)

en?

Os dados iniciais em todo o campo de extragao sdo prescritos:

C(x,2,0)=C,(x,z) e CP(x,2,0)=C/(x,2) (2.65)
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para x=0,.,Xc, z=0,.,L.

Nas bandejas: C_(0)=C° para m=2,..., ms.

4. Formulas auxiliares:
A concentragdo média da micela forte, na saida do extrator, determina-se pela

expressao auxiliar

1

Xs
IC(X L,,7)dx
-0

C (2.66)

S XS

No modelo matematico para a transferéncia da espécie, da fase poro para a fase

“bulk”, também estdo incluidas as seguintes formulas [Cussler, 1997; Treybal, 1963]:

Sh = a Re? Sc%*

onde a=24, B=034 para 0,08 < Re < 125
a=0442, B=069 para 125 < Re < 5000 (2.67)
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3 ALGORITMO, APLICATIVO E SUAS VERIFICACOES

Neste capitulo, baseado no modelo geral da extracdo em fluxos CCC, desenvolve-se,
no item 3.1, o algoritmo de célculo e no item 3.2, faz-se uma resolugdo do problema de uma
secdo e sua verificacdo pelo software desenvolvido por Patankar; no item 3.3, foi realizado uma
verificacdo “interna” do modelo acoplado (estudo da influéncia dos pardmetros da malha sobre
0s resultados, estabelecimento de um estado estacionario e uma comparacdo dos resultados
obtidos com a lei de conservacdo de espécie); no item 3.4 ¢é feita uma andlise dos dados
experimentais obtidos de um extrator real (coleta dos dados experimentais e determinacdo de
parametros operacionais; calculo das concentracGes nas bandejas pelo método de estagios ideais
e a comparacdo dos resultados tedricos com 0s experimentais e o estabelecimento do regime
bésico); no item 3.5, foi realizado um estudo da influéncia do condicionamento da matéria-prima

nas caracteristicas principais do modelo.
3.1 Algoritmo de calculo

No modelo, procura-se determinar a alteracdo das concentragbes C,_(x,z,T) e

ch (x,z,r) em todo o campo de extragdo, e as concentragBes médias nas bandejas C, (1), ao

longo do tempo. O modelo matematico elaborado inclui equagdes em derivadas parciais e
integro-diferenciais ordinarias. Analisando varios esquemas numéricos chega-se a conclusao de
que para resolver o sistema de equacdes, é preferivel aplicar o método de linhas [Lambert, 1993]
que transforma as equacdes (2.56 e 2.57) em EDQO’s, mantendo as derivadas temporais, €
discretizando as derivadas espaciais em x e z. O sistema de equacles resultantes pode ser
resolvido por algum dos métodos conhecidos para a resolugdo EDO’s. Para representar as EDP’s
pelo método de linhas, inicialmente aplicamos em todo o dominio de integracdo a malha,
“direcionada” e numerada como esta mostrado na figura 3.1. Por esta malha, cada secdo de
percolacdo (dependente do seu tamanho horizontal) divide-se em Ni, Ny ou Nf camadas verticais
e n camadas horizontais. Como resultado, cada célula é representada por dois ndmeros (i,j),
comi=1..nej=1..p, ondepéonumerode células verticais do todo o campo de extracdo
e, € calculado pela formula: p = N; + (ms—2)N, + N;.

Aplicando na malha as equacgfes (2.56 e 2.57), estas transformam-se na seguinte

forma:
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dC; _V.(Ci-Cy) | E
er - ;Jz o AZSZ (Ci—lyj -2, +Ci+1,j)
(3.1)
E 1- i1~ Cj
A_XSZ(CI j-1 _2Cij +Ci,j+1) (g—bgb)kfap(cp CJ) + uh ’JAlx J
dCijp - _ kfap(Cijp _Cij) + u (Ci',)j—l _Cijp) (3.2)
or e, + -, )E! Ax '

ondei=2,..,(n-1ej=2,..,(p-1).

Figura 3.1 - Esquema da numeracéo das células, das incognitas Cj; e das se¢des, no

campo de extracédo

As equacOes para as células nas fronteiras do dominio apresentam-se abaixo na
forma final. Das equacg0es integro-diferenciais ordinarias (2.58 e 2.59) apresentando os termos

integrais pelas somas finitas, obtém-se:

N, [

d5 Vm mx Cn,j _C_:m D(S |N/m
m — j=Ny (M-1)+1 ; m= 2---(m5 - 1) (33)
dr Vb/(H B:b)

j=p n _
dc,, =vm mxj:p_zNhin,,- +u, mz;ci,p -C,, ()X, W,

dr V,/(HZ,)

(3.4)
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No total, o sistema apresenta (2np + ms) equacdes diferenciais ordinarias. Se por
exemplo, houver os seguintes parametros: ms =6, N, = 30 e n = 30, sera necessario resolver,
aproximadamente, 10000 EDO’s.

O sistema de EDO’s obtido pode ser resolvido por varios métodos numeéricos
considerando que os valores dos coeficientes das equacBes permitem aplicar 0os métodos
explicitos mantendo os tamanhos das células Ax, Az e passo de integracdo h de acordo com as
condicdes de estabilidade. Para resolver o sistema de EDO’s foi utilizado o “Numerical Recipes”
[Vetterling et al., 1992; Pressmann, 1995] que exige uma ordem linear de apresentar as equagdes

do sistema de EDQO’s. Por isso, para aplicar diretamente as subrotinas padronizadas do pacote de

cr.C.,

resolucdo das equacdes (3.1...3.4) € necessario renumerar as variaveis incognitas C;, C;,
generalizando-as, através de um simbolo Y, com um indice k = 1/I[2np + msg).

No inicio (figura 3.2), sdo numeradas as variaveis C;, com a troca dos simbolos C;

ij !
por Yy as quais sdo representadas pelos numeros k = 1/Ilhp. Apds, renumera-se (também, com

troca de simbolos) as grandezas C; que ocupam os nimeros k = (np + 1)[IZ2np, e

finalmente, renumeram-se as concentrac¢des das bandejas.

o =i B
.,_4_%?333_&%3.a?rﬂaﬁ_.!m_i__:x_\,
T N T R B R
li_: _' _'_“)I =l
¥ i i i :
el I H ERET Ea
A ; "

RIS N7 W (e S N

—_ h""C.s

e I I e
\Cin, !

Figura 3.2 - Esquema da numeragdo das incognitas Yy na malha do campo de extracéo

De acordo com a figura 3.2, na numeragdo ( C; — Yy), o nimero k € ligado com os

indices (i,j) pela formula: k = p(i — 1) + j , comegando com (i = 1; j = 1), e primeiramente,

altera-se j =1 ... p, (i = 1); depois, toma-se i = 2, ] = 1, e novamente, altera-se jde 1 ... p, e
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assim por diante. O mesmo procedimento realiza-se na renumeragdo ( C; — Yy), pela formula:
k=np+ p(i—1) +j.No resultado, a apresentacdo das variaveis, por linha é:
Y, =C;; com k=pl{i-1)+j; quando i=1..n; j=1...p;
Y, =Cy; com k=np+p(i-1)+j; quando i=1..n; j=l.p;
C,; com k=2np+m; quando m=2..ms;
«=Ci,; com k=2np+1.

Reescrevendo as equagdes (3.1, 3.2) tem-se, para as células no interior (figura 3.2)
do dominio:

dY, _Volt,-v)  E
di - kApZ <+ Azsz (Yk p _2Yk +Yk+p) + ° (Yk 1_2Yk +Yk+l)+
(3.5)
1-¢,) LY
+ Ebb I(fa‘p(Yk+np _Yk) + uh kZX «
para k= (p+1)..plh-1), além dek=qly; e k=(q-1)p+1 para q=2..(n-1).
ﬂ - _ kfap(Yk _Yk—np) + u(Yk—l_Yk) (3.6)
or e, +{-¢, E! AX '

para k=np+1.2np; alémdek=(q-1)p+1; para q=1..n.

As equacOes para a fase bulk, nas fronteiras do dominio, sdo mais dificeis de escrever.
Entretanto, considerando as condi¢fes de contorno (2.59 até 2.63), pode-se escrever uma forma
geral que envolve todos os fragmentos da fronteira do dominio (figura 3.3):

dy V, (P, -Y E E
d: = m(Alz k) +AZSZ (q)l_ZYk'HDz) + AXSZ (¢3_2Yk+q)4)+
(3.7)
l-¢ -Y
+ ( gbb)kfap(Yk+np—Yk) + U, 3Ax k

onde os significados das grandezas @ estdo apresentadas na tabela 3.1.

Para a fase poro, as equacdes possuem particularidades somente na fronteira direita
(figura 3.3, fragmentos 1, 5 e 6), e apresentam-se:
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Y, _ kfap(Yk _Yk—np) + U(Ce% _Yk)
or g, + (l—Ep)E; AX

(3.8)

ondek=1+(g-1)p+np; paraq=1..n.

Tabela 3.1 — Significados das grandezas @, para os fragmentos da fronteira, na equacao (3.7)

Fragmentos

do dominio “ . ? ® P
1 1 Yon+2 Yicep Yon+2 Yie1
2 2...(p-Nh) Ys Yisp Yi1 Yi+1
3 (P-Np+1) ... (p-1) Yon+1 Yicep Yi1 Y1
8 p Yon+1 Yi+p Yi-1 Y
4 qp; g=2... (n-1) Yicp Yictp Vit Yi
5 1+qfp; g=2..(n-2) Yicp Yiep Yan+2 Yan+2
6 (n-1) p+1 Yip Yy Yon+2 Yi+1
7 Np Yip Yy Y Yy
9 ((n-1) P+2)...(n[p-1) Yip Yi Yit Yist

Obs: s =2np + 2 + (k - 1)/N;, onde “/” significa uma divisdo por um inteiro.

8 3 2 1

8 2 = 1

5
v
/i

Figura 3.3 — Esquema do dominio de integracdo

- representa o interior do dominio

Para as bandejas, as equacOes (3.3 e 3.4), realizando a renumeracao (C_:m D)

para k =(2np + 1)II{2np + (ms — 1)) transformam-se em:
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dy, _ stx A Hl % i (3.9)

dr Vv,

com S;=np-p+1+ (k-2np-1)Ny; So=np-p+ (k-2np)N,,onde k=(2np + 2) ...

(2np + mg—1) eem:

np n
dy, =ngXSVm Y, +£bHLruhZ (m)_fbestYk; (3.10)
dr VeNy  s=nf™h, 1 Vin & " V,
onde k=2np + ms.
De acordo com o algoritmo de célculo (método de linhas e Runge-Kutta de quarta

ordem) foi criado um codigo escrito em linguagem C**
3.2 Verificagdo do esquema numeérico escolhido para o “problema de uma se¢do”

Neste trabalho, ndo € descrita a fase inicial de testes do aplicativo que durou alguns
meses; também ndo se descrevem todas as fases de verificacdo, mas destacam-se 0s seus
aspectos mais importantes:

- verificacdo do esquema numérico no problema de uma sec¢&o;

- a influéncia dos tamanhos da malha nos resultados de célculo;

- estabelecimento de um estado estacionario para diferentes condi¢es iniciais;
- conservacdo da espécie no esquema dos fluxos CCC;

- comparagao com o0s dados experimentais coletados do extrator real.

Considerando que a versdao acoplada do modelo € complexa, a verificagdo do
esquema numeérico, que utiliza o método de linhas com discretizacdo por diferencas finitas, foi
realizada para um submodelo de uma sec¢éo (item 2.2). Como software padréo, foi escolhido o
programa desenvolvido por S. V. Patankar, que tem a vantagem de ser bastante utilizado em
pesquisas cientificas, e por isso, possui muita seguranca. Este software baseia-se no método de
volumes finitos [Patankar, 1980; Versteeg e Malalasekera, 1995 e Ferziger e Peric, 1997]. Esta
verificacdo proporciona a certeza de que se pode desenvolver e verificar o aplicativo para toda a
instalagdo, com o método de linhas.

Simular uma parte do extrator também foi necessario porque proporcionou uma
oportunidade de pesquisar separadamente 0s processos de extracdo de uma secdo de percolacéo.

Desta forma, ha certeza que este aplicativo estaria simulando corretamente 0s processos do ponto
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de vista fisico-quimico. Os dados iniciais utilizados para a verificacdo estdo na tabela 3.2 e séo
0S mesmos para ambos 0s programas.
O modelo para uma secdo inclui duas equacgdes (2.14) e (2.28). Aceita-se que, no

inicio, o campo de extracdo preenchido de micela (concentragdo Ci,) e de matéria-prima

(concentragdo C.") sdo uniformes.

Tabela 3.2 — Dados iniciais para o problema de uma secao

n=15 p=10 L,=1,0(m) t, =500 (s) | dt=10(s)

a, =34,28 (m™) d, = 50 (m) & =0,4 £=03 [XB=0,5(m)

Es = 1,300° (m%s) | p= 3,200 (kgm™&") | p=800 (kg/m®) | C2 =03 Cen=0,1

Eq =0,2032 u =3 (mm/s) Vn=73(mm/s) | Cip=0,1 C" =03

Também considera-se que as concentracfes na entrada, C” e Ce, (figura 3.4), nos

en

poros da matéria-prima e micela, respectivamente, sdo constantes e uniformes.

Cen 1 Vm

?

Cin p
u <4+— CP —— u’Cen

in

S

X,J Vm ’ Cen

Figura 3.4 — Esquema dos fluxos para uma se¢do, comi=1..nej=1..p.

Nas figuras 3.5 e 3.6 estdo mostradas as distribuicdes das concentracdes C e C” no
campo de extragdo, para varios momentos do tempo. As entradas de matéria-prima (x =10,z=0
... 15) e micela (x =0...10, z = 0) estdo indicadas pelas setas.

No inicio, os valores da concentracdo da espécie na micela, C e CP sdo constantes e
uniformes (figuras 3.5a e 3.6a). A medida que o tempo passa, as concentragdes C e CP tendem a
se aproximar devido aos efeitos de transferéncia de massa entre as fases bulk e poro. A
concentragdo C, na regido da sua entrada, diminui, e na regido de entrada da matéria-prima,

aumenta. A concentracdo do 6leo na fase poro nestas regides possui comportamento semelhante
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(figuras 3.5b e 3.6b). No tempo 250 s, 0o campo de extracdo j& é estacionario (figuras 3.5¢ e

3.6¢).

Cancentra: o

a)
heela Fass "Bul™ (10 ) Mxcela Faze F_:'I':' (10 g5)

i "L
- " .

; a

] --";"':\.- o i '
15 P S T 15
0 HET‘:’E’AW
s oy N
I -HH E 8

Figura 3.6 — Distribuicdo das concentragdes CP
de 6leo na fase poro para varios
momentos do tempo.

Figura 3.5 — Distribuicdo das concentractes C
de 6leo na fase “bulk” para varios
momentos do tempo.

A concentracdo C tem um minimo no ponto de entrada da micela (x = 0; z = 0), e
um maximo, na extremidade oposta da diagonal (x = 10; z = 15). A concentragdo CP distribui-se

pelo campo da mesma forma, possuindo minimos e maximos nos mesmos pontos.
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Utilizando o cddigo de Patankar foram obtidos qualitativamente 0s mesmos

resultados que estdo apresentados na tabela 3.3.

Tabela 3.3 — Comparacdo dos valores das concentracdes C obtidas, pelos métodos de linhas e
VVolumes Finitos.

|
j 2 5 7 9

0,101 0,102 0,105 0,124

7 o101 | 7 0102 | 0105 | 0124
0,103 0,107 0,116 0,156

A 0103 | 0107 | 0116 | 0,156
0,106 0,114 0,130 0,184

8 | 0106 | 0114 | 0129 | 0184
0,112 0,123 0,145 0,207

5 [ 0112 | T 0123 | 0145 | 0207
0,118 0,134 0,160 0,227

2 [ 0118 | 0134 | 0160 | 0227

Cada célula desta tabela, representada por um numero (i,j), contém dois valores
numéricos; um valor superior que corresponde aos resultados obtidos pelo método de linhas, e
um valor inferior obtido pelo método de volumes finitos. Observando os resultados, nota-se o
alto grau de concordancia entre os resultados produzidos pelos dois modelos.

3.3 Verificacdo do modelo acoplado pelos critérios “internos”

Neste item, sdo mostrados os resultados da verificacdo do modelo de extracdo de
fluxos CCC (desenvolvido no capitulo 2) sob uma visdo dos critérios internos, a saber: influéncia
dos tamanhos da malha, conservacdo da espécie, e 0 estabelecimento de um unico estado

estacionario. Os dados iniciais utilizados para estas verificacfes sao apresentados na tabela 3.9.
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3.3.1 Influéncia dos tamanhos da malha e do passo de integragéo

Na criacdo de modelos e aplicativos que estdo destinados a industria é importante
determinar uma “zona de seguranca” da realizacdo das simulagdes numeéricas. Esta zona
determina-se pelos tamanhos da malha (neste caso, os parametros sdo: n e Ny) e pelo passo de
integracéo temporal h.

Para problemas simples, estes parametros determinam-se matematicamente usando,
por exemplo, a condigdo de Courant [Wrobel et al., 1989]. Mas, conforme Maliska, 1995,
quando se trabalha com sistemas de EDP’s ndo lineares, onde se tem delicados acoplamentos
(incluindo, no presente caso, as equacOes integro-diferenciais) com condi¢des de contorno
complexas, € dificil provar antecipadamente que uma aproximagdo numérica é estavel e
convergente. Estas dificuldades ficam maiores se, no esquema numeérico, for usado um método
de alta ordem de precisdo (por exemplo, Runge-Kutta - R-K). Por isso, considerando que o
problema é complexo, aceita-se um método de “experimento matematico” para determinar 0s
intervalos seguros de alteracdo dos parametros da malha no dominio de integracdo e a influéncia
dos parametros (Ny, n e h) nas caracteristicas principais dos processos. Nos calculos, os nimeros
de Courant sdo os indicadores da estabilidade, e sdo determinados para as dire¢cOes verticais (S,)
e horizontais (S,) pelas férmulas:

S, :V”‘h e S, :ﬂ (3.11)
JAVA AX

L X «
onde: Az =—" e Ax = —> . Os resultados (para Es = 10°® m?/s) s&o mostrados na tabela 3.4.
n h

Pode-se destacar 0s seguintes momentos:

- nos limites de divergéncia, os numeros de Courant sdo quase iguais: S, = 1,20 e S, = 0,65
independentemente dos tamanhos da malha;

- para a malha fina (F), como era esperado, o passo de integracdo maximo admissivel, h,, = 10s,
é menor do que para as malhas basica (B, h, = 15s ) e grossa (G, hy, = 265);

- a alteracdo, dentro de uma malha, dos passos de integra¢do nos intervalos: h = 0,6s ... hy quase

ndo influe nas caracteristicas principais (Cs, e PP );
- a0 mesmo tempo, a comparagao dos valores de Cs, e PP mostra que as diferencas entre as

malhas G e B é notavel, e entre B e F, é pequena.
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Tabela 3.4 — Influéncia dos pardmetros Ny, n e h na estabilidade dos calculos (Es = 10° m%/s).

n=12 eNy, =12 (G) n=20 eNy, =20 (B) n=30 e Ny =30 (F)
I:ol I:ol Fol
h | Cy%) s, | s, | Cyo) s, | s, | Cy) s, | s,
(cm® /s) (cm® /s) (cm® /s)

0,6 0,3264| 8561 |0,03/0,01/0,3195| 71,50 |0,05/0,02(0,3220| 67,84 |0,07|0,04

10,3264 | 85,61 |0,04/0,02|0,3195| 71,50 (0,07|0,04|0,3220| 67,84 |0,11|0,06

2 10,3264 | 8561 |0,09/0,04|0,3195| 71,50 |0,15|0,08|0,3220| 67,84 |0,22|0,12

6 103264| 8561 [0.27]0,14|03195| 7150 [0.45]0,24103220| 67,84 |0,67|0,36

10 | 03264 | 8561 [045]024|03195| 7150 |[0.75]0,40]0,3222| G784 |1,12|0,60

11 | 0,3264 | 8561 |049(0,26|03195| 7150 |0,82/0,44| div. div. [1,24/0,66

15 10,3264 | 8561 [0.67]036|03195| 71,50 [1,12(0,60| - - - -

16 | 03264 | 8561 |0.72|038| (ijy. div. [1,20/064| - - - | -

19 10,3264 | 8561 (085|045 . - - - - - -] -

22 10,3264 | 8561 (099|052} . - -] - - - -] -

26 10,3264 | 8561 |L117|062) . - -] - - - -] -

27 | div. div. 1,21|0,65 ; B . . . . . .

Com o objetivo de determinar a influéncia do coeficiente de dispersdo nos limites da
estabilidade, foram realizados os calculos para as mesmas malhas G, B e F variando de Es = 10°
.. 10" (tabela 3.5). Na analise dos resultados, também foi envolvido o nimero de difusdo do
E.At EAt
Ax* Az?

pela expresséo: S, =

E evidente a influéncia de Es nos limites da estabilidade, a saber: para Es = 10% o
limite, pelo nimero de Courant (vertical) é: S,=0,8..0,94; para Es=10", o limite é:
S,=1,12...1,20 e para Es = 10, temos: S, = 1,20 ... 1,24.
Para explicar esta influéncia, foi realizada a analise de Von Neumann [Santos, 1998]
na equacao-exemplo:
aC aC 0°C

=-V —+E ——

T ™ ox ox> (312)

Escrevendo por diferencas finitas (forma explicita), obtém-se:

ntl _ ~n
%: \iﬂm(ckn‘l -c)+ s ler-2cp + ) (3.13)

X2
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onde k é o numero das células (discretizacdo espacial) e n € 0 niUmero que representa 0 momento

na discretizacdo temporal.

Tabela 3.5 — Limites na estabilidade dos calculos para diferentes Es.

£, = 10 n=12 e N, =12 (G) n=20 eN, =20 (B) n=30 eN,=30 (F)
hp =2 hm+1 =21 hp =2 hm+1 =11 hp =2 hm+1 =7
Sy 0,09 0,94 0,15 0,82 0,22 0,79
Sy 0,006 0,50 0,08 0,44 0,12 0,42
Sq 0,0072 0,075 0,02 0,11 0,045 0,15
Cs 0,3217 - 0,3152 - 0,3179 -
F, (cm®/s)| 85,48 - 71,42 - 67,80 -
£ = 10° n=12 e Ny =12 n=20 e N, =20 n =30 e Ny =30
hp =2 Nm+1 =26 hp =2 hm+1 =16 h, =2 hm+1 =10
Sy 0,09 1,17 0,15 1,20 0,22 1,12
Sy 0,06 0,62 0,08 0,64 0,12 0,60
Sy 0,00072 0,0093 0,002 0,016 0,0045 0,022
Cs 0,3260 - 0,3191 - 0,3260 -
F, (cm®/s)| 8559 - 71,47 - 54,76 -
£, = 10° n=12 e N, =12 n =20 e N, =20 n =30 e N, =30
ho = 2 hme1 =27 ho =2 hme1 =16 he =2 hme1 =11
Sy 0,09 1,21 0,15 1,20 0,22 1,24
Su 0,06 0,65 0,08 0,64 0,12 0,66
Sy 0,000072 0,00097 0,0002 0,0016 0,00045 0,0025
Cs 0,3264 - 0,3195 - 0,3222 -
F, (cm*/s)| 8561 - 71,49 - 67,84 -
Aproximando a solugéo pela forma [Santos, 1998], tem-se:
C)=U"e" (3.14)

¢ 0 angulo de fase (sendo A o

onde i=+/-1, U" é a amplitude no instante n, Q:ZHAX

comprimento de onda), obtém-se:
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n+l,ik@ n,iké
U "leke —ynek :V_m(Unei(k—l)e_Uneik9)+

—(U naik-18 _ o) ngikd 4 nei(k+l)9)

Vnlt o S, :% , & dividindo por ¢"°, obtemos:
X

Designando S, =

Um™-ur=su"le™-1)+s,u"e?-2+e™) (3.16)

n+l

Introduzindo um fator de ampliacdo ou transi¢cdo, G = que deve ser |G|s1 e

n 1

considerando e’ +e™ =cos 6, resulta
U™ =uU"ft+s, (e -1)-2s, (L-cos6)| (3.17)
obtendo a condigéo de estabilidade:
G[=t+s, (7 1)+ 25, (coso-1)| 1 (3.18)

Para que o método seja estavel é necessario que a solugdo permaneca limitada. Na
analise da desigualdade (3.18) considera-se que S, e Sq sdo positivos e 6 pode assumir qualquer
valor. Entdo, se S, = 0 pela (3.18) pode-se determinar que o limite para Sq é, Sq < 0,5. Por outro
lado, se Sq =0, entdo existe outro limite, S, < 1. Esta variante estd mais proximo para 0 caso

onde Es = 10°. Admitindo que Sq = 0,05, obtém-se:
6|=[1+s, (7 -1)-02 = |o.8-5, +5,67|<1 (3.19)

Neste caso, o limite de S, torna-se: S, < 0,9. Este efeito é observado na tabela 3.5.
A andlise acima foi realizada para o esquema de diferencas finitas ou (do ponto de
vista do método de linhas) para o esquema explicito de Euler. Mas no algoritmo do modelo do

extrator horizontal, foi aplicado o método de R-K de quatro passos e 4?2 ordem (classico). E
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conhecido que cada esquema numérico, independentemente das EDO’s envolvidas, possui uma
regido propria de estabilidade absoluta [Lambert, 1993].

Na figura 3.7, sdo mostradas essas regides para os métodos de Euler e R-K. Nela
observa-se que quanto mais comprido € o trecho do eixo real negativo (0), € mais estavel o

esquema numérico [Houwen, 1996]. Da figura 3.7, pode-se obter:

p(R-K)_28_
p(Euler) 2

14

ou seja, o intervalo de estabilidade do método de Runge-Kutta é maior do que 0 método de euler.
Talvez este resultado possa explicar o aumento do limite de estabilidade numérica S, = 1,2 > 1,
obtido pelo “experimento matematico” considerando que o sistema de equac¢Ges do modelo é
mais complexo que a equagdo-exemplo (3.13) utilizado neste item.

iy -3

Figura 3.7 — Regides de estabilidade absoluta para os métodos de Euler e R-K.

3.3.2 Estabelecimento de um estado estacionario Unico

A anélise do esquema fisico evidencia que, se 0s dados de entrada da matéria-prima
(M, e Nt) e do solvente (Qs € Ci, ) sdo constantes, entdo, no campo de extracdo, tem que ser
estabelecido um Unico estado estacionario das distribuicdes C e CP, independentemente das suas
distribuicdes iniciais.

Este tipo de verificacdo do modelo pode ser facilmente realizado por um conjunto de
simulagOes para diferentes estados iniciais do campo de extracdo deixando os dados iniciais
restantes invariaveis. Considerando este aspecto, foram realizadas trés simulacfes, chamadas
(condicionalmente):
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- Regime “suave” : a distribuicéo inicial das concentracdes C e CP, pelas secdes de percolagao,
sdo proximas, isto é, CJ = C, (& do tipo escada). Por exemplo, C;=0,2e C, =0,16;
Cs=0,12; C4, =0,08; Cs =0,04; C¢ =0,01.

- Regime “micela forte™: a distribuicdo das concentragGes iniciais, C e CP, sdo uniformes pelas

se¢Bes e praticamente iguais. Por exemplo, C,= CJ =0,1;
- Regime “industrial”: a distribuicdo inicial das concentra¢cbesC,e C/ sdo uniformes por todo o
campo de extragdo e C{ >>C, . Por exemplo, C/=0,2 e C,=0,01.

Os resultados destas simulacdes (tabela 3.6) mostram que as evolugdes das
concentragdes do campo terminam-se num mesmo estado estacionario. Os dados foram obtidos

para 0s mesmos parametros de malha (indicado no titulo da tabela).

Tabela 3.6 — Comparacdo dos estados estacionarios obtidos para os regimes:

industrial, suave e forte (n =20, N, =20, h=25)

Regimes C, C, C, C, C, Cs

Industrial | 0,0103 | 0,0298 | 0,0648 | 0,127 0,236 | 0,3195
Suave | 0,0104 | 0,0301 | 0,0652 | 0,127 0,236 | 0,3199
Forte 0,0103 | 0,0298 | 0,0657 0,127 0,236 0,3195

3.3.3 Conservacao da espécie no extrator
No regime estacionario, a soma das vazdes da especie que entram no extrator tem
que ser igual a soma das vazdes da espécie que saem do extrator. A vazdo volumétrica da espécie

que entra (dentro da matéria-prima) através do tubo 1 e pelo tubo 2 (figura 2.1) é dado por:

N, .M

is =——" +Ciano (320)
O extrator possui duas saidas:
- a principal é pela saida 3 (figura 2.1), com vazdo:
Q. =Q..C, (3.22)
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- e a secundaria junto com farelo branco, pelo tubo 4 (figura 2.1), com vazdes F,\ (perda de 6leo

na fase sélida) e F_ (perda de 6leo na fase poro do farelo).

Entdo, baseado na lei de conservacao, tem-se:

P EQu tFy R (3.22)

Na simulacdo numérica para regime bésico, tem-se:

C.=0,3195, Q.= 6,915 L/s, Q,=2,16 L/s, F'=0,024 L/s e F,"=0,033 L/s

Entdo, pela equacéo (3.22) obtém-se:
- lado esquerdo Q*= 2,266 L/s;
- lado direito Q,, +F,' +Ff= 2,267 LI/s,

ou seja, observa-se que existe uma boa concordancia (0,1 %) entre os resultados tedricos obtidos

com a lei de conservacéo.

3.4 Comparacao com dados experimentais e estabelecimento de um regime basico

O extrator “De Smet” é um sistema complexo e, por isso, 0 seu modelo matematico
foi criado com o uso de hipoteses simplificadoras e alguns parametros imprecisos. Por isso, fazer
a verificacdo do modelo com dados experimentais torna-se importante na medida em que a
analise das informacdes obtidas propicia a identificacdo do modelo.

Os modelos contemporéneos dos processos em extratores sdo baseados
principalmente no método de estdgios (ME) com uso de varios coeficientes empiricos
[Karnofski, 1986; Abraham et al, 1988]. Mas o modelo desenvolvido nesta tese &
fenomenoldgico e, por isso, para utilizad-lo, € necessario conhecer outros coeficientes para
modelar os fenbmenos que ocorrem no extrator. E, considerando que este modelo é original, é
dificil encontrar na bibliografia as informacdes sobre estes parametros. Por exemplo, no dnico
modelo fenomenoldgico dedicado ao problema da extracdo de 6leo vegetal [Majumdar et al.,

1995] foram encontrados alguns valores, tais como: Eg, dp, &, &, Dag. Porém, ainda faltam

alguns parédmetros, tais como: Es, Cy, Un , Qso € ps.
Entdo, nesta etapa, é necessario:

- comparar 0s resultados numéricos com os dados experimentais;
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- usando os mesmos dados experimentais e dados bibliograficos, determinar os parametros
operacionais que faltam (com o objetivo de estabelecer os dados iniciais para o regime basico -

regime utilizado para as simula¢Ges numéricas baseadas em dados obtidos do extrator real).
3.4.1 Coleta de dados experimentais e determinacéo dos parametros operacionais

Os dados experimentais foram coletados na industria do Grupo Zaffari (Passo Fundo
— RS), quando o extrator funcionava no regime estacionario. O solvente é hexano, a matéria-
prima séo flocos expandidos de soja. A figura 3.8 mostra o esquema simplificado do extrator
instalado na empresa com os respectivos pontos de coleta de dados.

Durante o processo da coleta de dados, foram realizadas as medidas dos seguintes
parametros e caracteristicas:
1 — Fluxo massico da soja (toneladas/dia)
2 — Concentracdo inicial massica do 6leo na matéria-prima, Nr.
3 — Concentragdes massicas de 6leo nas bandejas em cada se¢éo, g [[Igs.

4 - Concentracdo massica de 6leo na micela forte, na saida do extrator, gs.

5 — Concentragbes massicas de 6leo, Py, e do hexano, g;°no farelo branco, na saida do extrator.

6 — Vaz&o volumétrica da micela forte na saida do extrator, Qs [L/s].

7 — Massa especifica da matéria-prima na entrada do extrator, p, [kg/m?]

8 — Dimensdes geomeétricas do extrator, Xs , X¢ ,Xp , X1 ,L ,H [m].

o N BN ENENE

,Pi ,ﬂ
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Figura 3.8 — Esquema do campo da extragédo com pontos de coleta e os tamanhos medidos
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As medidas das concentracdes da micela foram realizadas no laboratério da empresa,

localizado no interior da mesma, com o uso: uma balanca digital, uma estufa e Bécker.

Procedimento experimental

1° - foi medida a massa do recipiente, numa balanca digital, onde posteriormente seria colocada a
micela;

2° - foi colocado um certo volume de micela dentro do recipiente para uma posterior medida de

massa do mesmo.

3° - o recipiente com micela foi levado para um secador onde ocorreria a evaporagdo do solvente.

4° - apos a evaporacdo do solvente, a massa do recipiente com 6leo somente, foi medida.

5° - a concentracdo foi determinada pela diferenca das medidas de massa dos recipientes com
micela (6leo e solvente) e do recipiente s6 com 6leo.

Esta sequéncia de passos foi repetida para todas as amostras retiradas de cada saida
de bomba do extrator, e para a saida de micela forte do extrator. Para determinar a concentracao
massica de hexano, no farelo branco, na saida do extrator, foi coletada uma amostra de 5g de
farelo branco e colocada num Bécker previamente pesado numa balanca digital. Entdo, o Bécker,
ja com o farelo, foi levado para a estufa, que funciona a uma temperatura de 70°C, e & ficou por
1,5h (tempo suficiente para ocorrer a evaporacdo do hexano). Apos este tempo, o Bécker com
farelo (e possivelmente com residuo de 6leo) foi resfriado a temperatura ambiente, e foi pesado
novamente, na mesma balanca. A diferenca de massa entre as duas medidas, é a massa de hexano
que ficou dentro da matéria-prima apds o processo de extracdo. Posteriormente, o Bécker foi
colocado novamente na estufa e aquecido até uma temperatura de 120°C durante um tempo de
1,5h para a evaporacdo do 6leo. Entdo, o Bécker foi resfriado até a temperatura ambiente e foi
novamente colocado na balanca. A diferenca de massa indicada pela balanca representa a massa
de Oleo residual que estava dentro do farelo ap6s o processo de extracdo (ou seja, € a massa de
6leo perdido). As medidas geométricas do extrator foram medidas com uma trena de 20 m de
comprimento.

As massas especificas do oleo, p,, 910 kg/m* e do hexano, P, 680 kg/m® foram
encontradas em [Othmer et al, 1955]; Os resultados obtidos nas medi¢des encontram-se na tabela
3.7.

Baseado nos dados desta tabela, foram calculados alguns parametros usados como

dados iniciais para 0 cadigo (Mn, Qso , & ,& , U € Cy) € algumas caracteristicas para a comparagéo

(Cse C,).



Tabela 3.7 Dados experimentais coletados no extrator “De Smet”

Xs (m) X1 (m) X (M) Xp (M) Lr (M)
2,00 1,30 1,37 2,60 2,00
Hm) | o (kg/m®) | o (ka/m®) | pn (kg/m?®) ms
2,20 910 680 520 6

Nr (%) 9s (%) gs (%) 94 (%) 93 (%)
21,86 37,7 31,43 21,85 10,97
92 (%) 91 (%) Por (%) 97 (%) 9in (%)
3,54 0,85 0,89 24 0,1
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Fonte: Extrator “De Smet” do grupo Zaffari.

Considerando que g:* =1-g,, podemos determinar p, (densidade da micela na
saida do extrator) pela relacéo:

95 . 95

2=y (3.23)
ps pol pso
Substituindo os valores, recebemos:
_i _ 03766 + 06234 =0,001306 O pg=765,7 kg/ m3 (3.24)
Ds 910
Entdo, a sua concentra¢do volumétrica, é determinada por:
C.= 25 P, = 0'317(?6 765,7=0,3169 (31,69%) (3.25)
ol

Sabendo Qs e p, pode-se determinar a vazdo massica da micela concentrada

(Mrlrjﬂs):

25000 |/ 10 M (765,7 "%3 —y
3600 % ’ s

M s =Q, 05 = (3.26)

Daqui obtém-se a vazéo de 6leo (M, ) e do hexano (M) na saida 3 (figura 2.1):
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MY =g MU =0,3766 (5,317 =2,002 k% (3.27)

Mg =M. —M, =5317-2,002=3,315 k% (3.28)
Através dos dados experimentais disponiveis, pode-se determinar a vazdo de matéria-
prima (M,) aplicando a equacdo do balanco de 6leo no extrator junto com as seguintes hipoteses:
a) o solvente na entrada do extrator ndo contém 6leo;
b) a matéria-prima (flocos expandidos) perde dentro do extrator, somente 0leo;
c) o valor Py € determinado experimentalmente quando o solvente ja foi totalmente evaporado
do farelo branco.
Com base nestas hipOteses, obtém-se para a vazdo de 6leo no farelo, depois da

evaporacéo do hexano:

I:)oll\/ln(:l‘_NT) (329)
(1_ I:)ol )
Entdo, o balanco do 6leo pode ser escrito da seguinte forma:
P,M, (1-N;)
M N-.=M" 4o n\" T/ 3.30
n' T mlsgs (1_Po|) ( )
Resolvendo para My:
. - (1_Pol )M misgs (331)
N, @-Py)-P, L-N;)
No lado direito da férmula (3.21) todas as grandezas sao determinadas, entao:
M. = 0,991112,002 _19842 =9.451 kgy (3.32)
0,2186[0,9911-0,0089 [0,7814 0,2099 S

A vazdo da matéria-prima esgotada, sem hexano e com O6leo perdido (M, ) é

determinada:
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s
M n.ol

=M, -M! =9,451-2,002=7,449 k% (3.33)

A vazdo de hexano na saida da matéria-prima (M 2" ) pode ser determinado por

M DT
SO — SO 3.34
M rf,ol + M s?)T g f ( )
de onde obtém-se:
SO w S
Mo = Lo S 02T 5 55 k9 (3.35)
1-9; 0,76 S

Pelo esquema do extrator (figura 2.1), o hexano esta circulando no extrator, saindo
do campo de extracdo para o DT e para o vaporizador, entrando novamente no extrator pelo tubo

2, quase sem perdas. A vazdo volumétrica de hexano, na saida do extrator é dada pela formula:

kg
5 ot My (2,352+3315)
_ Mg _ My, +Mg - 4:5'669:8,334 1o m% (3.36)

ds
Pso Pso 680 k%3 680

Para avaliar as porosidades sdo propostas as seguintes consideracoes:
a) Durante o cozimento da soja (preparacdo da matéria-prima) a massa de soja ndo se perde e

concentra-se (junto com o oleo) na fase solida e a massa especifica desta fase (p,) € igual a

massa especifica da soja ( o). Neste caso, tem-se a equagao:

pyl-¢,)i-¢,)=p, (3.37)

b) Considerando que na vazao de farelo branco (saida 4, figura 2.1), o hexano é concentrado na
fase poro, e a fase solida ( p,) perde alguma quantidade de dleo (ou seja, p, <p.), pode-se

escrever a rela(;éo entre as vazQes:



Algoritmo de célculo e sua verificagdo 105

MDT
DT &
Do = Po - 5 (3.38)
Qn,ol IVlnol (l P ) 1_8p

Ps

Entédo, de (3.38), obtém-se:
DT
£
M, _ &uPs (3.39)

I\/Inm (1 P, ) (—gp) s

z . rgn . - g
E conhecido [Brooker, 1969] que a massa especifica da soja pg; ~1,25%m3 ,ea

massa especifica p,, depois da extra¢do de oOleo, torna-se, aproximadamente, ps =110 %m3

Entdo, pela equagdo (3.39), pode-se avaliar a porosidade ¢,

2352 £, (80 ky
3.40)
7,449(1-0,0089) (1 ¢ }100k0 /
que resolvendo, obtém-se:
€
P y=0515 O ¢, = 0515 534 (3.41)
(;[ —£&p ) 1515
A porosidade “bulk” &, é obtida utilizando a formula (3.37),
521 kg /
=(1-¢,)1-034) (3.42)

1250 K9 /

04168=(1-¢£,)066 O &,=037
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Comparando estes resultados (&, = 0,37 e £, = 0,34) com os dados apresentados
por [Majumdar et al., 1995] (&, = 0,4 e £, = 0,3), constata-se uma concordancia satisfatoria

entre eles, mas observa-se que, por causa da incerteza no valore de p,, a avaliagdo das

porosidades ndo é exata.

A velocidade u é determinada pela lei da continuidade para a vazdo My:

kg

9,451

u=—Ma Kk =0,00412M/ = 412 ™M/~ 4MM/[ (343
LHP,  2mm@,2mm21 %3

Nesta avaliacdo, usa-se a hipotese de que a velocidade vertical da micela na fase
“bulk”, V,, é constante em todas as secOes, dependendo apenas das propriedades hidraulicas da
matéria-prima (e ndo das areas transversais das se¢bes), da massa especifica e da viscosidade da

micela. Entdo tem-se:
Q,, =X HeV,, e Q; =X He vV, (3.44)

onde Xs é a largura das sec@es internas de percolacdo [m] .
Fazendo,

gz = ;:j = i’gg =1,46 (3.45)

Q, =1,460[@,, =1,460(8,334 107> =1217 107 m% (3.46)
Utilizando a férmula, resulta:

Q,=Q, -Q,=12,17107°-8,334107°=3,84 10" m% (3.47)

e, da equacdo 2.31, pode-se determinar a velocidade de arraste da micela na dire¢do horizontal ,

Un, pela seguinte relacéo:
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y = Q, _ 384107
" HLe, 22020037

- mm
=236 A (3.48)

e daqui, pode-se determinar o coeficiente de arraste da micela na dire¢do horizontal:

c, = =22_0572 =06 (3.49)

O diametro d,, das particulas da matéria-prima utilizado na formula (1.83). Foi
encontrado em Majumdar et al., 1995, (d, = 50 m). Através de observacdes do extrator em

funcionamento, o d, € da mesma ordem, e por isso, aceita-se o valor d;, =5mm.

O valor da constante de equilibrio entre as fases poro e solida é determinada

habitualmente pela relagio entre as concentragbes massicas E,=g"/g”. No modelo, a

constante ¢é transformada para a forma volumétrica através da relagio E}=C"/C”, obtendo-se

o valor médio 0,32.

A area especifica de contato entre as fases poro e bulk a, é determinada
indiretamente, fazendo a sua identificacdo pela fracdo massica de dleo perdida no farelo, P,
executando uma serie de simulagdes numéricas mudando o valor de a,, mantendo as outras

variaveis constantes, até chegar a igualdade: Py (tedrico) = P, (experimental).
3.4.2 Calculo das concentracfes nas bandejas pelo método de estagios ideais

Como regra, 0s processos nos extratores industriais ainda sdo simulados através do
uso de algumas versdes do método de estagios (ME) apesar de que nos fluxos CCC ha limitacGes
na aplicacdo deste método [Erickson, 1995; Foust, et al., 1982]. Uma das dificuldades, por
exemplo, consiste na determinacdo da vazdo de solvente atraves dos estagios, pois em cada secao
entra uma vazdo vertical e uma vazdo horizontal. Também €é problemético usar a equagéo,
Kremser-Sounders-Brown [Lydersen, 1983], pois ela é aplicada para pequenas parcelas de
espéecie transferidas entre as fases (em torno de 1%); mas no extrator, estas parcelas sdo
consideraveis (em torno de 30%). Por isso, existe alguma liberdade para estabelecer uma versao
do ME, aplicado ao extrator, usando os dados experimentais e introduzindo algumas hipoteses

simplificadoras.
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A versao que foi implementada nesta tese (com o objetivo de comparar com os dados
experimentais e resultados tedricos) € mostrada na figura 3.9, onde: X; - sdo as fracdes massicas
de Oleo em flocos (matéria-prima); i — nimero do n-ésimo estagio; Y; — fracbes massicas de oleo
na micela; Qs, — vazdo volumétrica de hexano (é constante e ndo se transfere na matéria-prima);

M ! —vazdo massica constante de matéria-prima na fase sélida (sem 6leo); M - vazdo méssica
de 6leo na micela entre os estagios: i — i +1; M; - vazdo massica de 6leo (na matéria-prima)

entre estdgios: i - i — 1; Qs e Cs — vazdo volumétrica e concentragdo de 6leo em micela,

respectivamente, na saida do extrator .

1 2 5 &
T T,
"—1 Yl "T Yz — .— YS ,‘—5 Yﬁ Y?
2
S I - S N
:}{:D 1 :?{:1 2 3 ® Qs,CS

Figura 3.9 — Esquema de estagios ideais para fluxos CCC

Nesta versdo do ME, aceita-se as hipoOteses que as concentracGes nas fases poro e

“pbulk” sdo iguais, C? = C, e a relacéo de equilibrio entre as fragGes massicas Y e X é dada pela
formula,Y, =E, X, . Também aceita-se que os valores das seguintes grandezas: Qs, , E,, gs, Mn,
Nt correspondem aos dados experimentais e designa-se: Xg = gs (fragdo massica de 6leo na
saida do extrator); Y7 = Nt (teor de dleo na matéria-prima); M; =M N, (vazdo maéssica de dleo
na matéria-prima que entra no extrator), M/ =Q.p,. (vazdo massica de 6leo na micela no

ultimo estégio). Inicialmente realizam-se alguns célculos preliminares:

x - . . 1-
A concentragdo volumétrica de 6leo na micela concentrada: C, :gs/ 9s 4278
p
es SO

es
A vazdo massica de matéria solida sem 6leo: M, =M | (1— \ )
A vazdo volumétrica de 6leo com micela concentrada Q. =C.Q,
A vazio volumétrica de solvente na micela concentrada: Q. =Q, —Q,,

A vazdo massica de solvente na micela concentrada: M, =Q,, P
Agora, podem-se calcular as concentracfes nos estagios e vazdes entre 0s estagios:
Estégio 6:
- a concentracgdo de Oleo na fase solida: Y, =E, X,
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YsMyg
(l_YG)

- a vaz&o massica de 6leo na micela que sai do estagio 5: M =M/ +M; -M?

- a vazdo massica de 6leo na fase sélida: Mg =

o .y M
- a concentracgao de Oleo nesta vazdo é: X, :(—)u -
M ol +M 5

Estagio 5:

- concentracdo de 6leo na fase sélida: Y, =E X,
YsM,
(1_Y5)

- a vazdo massica de 6leo na fase sdlida: M: =

Este procedimento é utilizado até chegar ao estadgio 1. A tabela 3.8 mostra 0s
resultados obtidos pelo método dos estagios ideais.

Tabela 3.8 — Resultados obtidos pelo método de estagios ideais.

i 0 1 2 3 4 5 6 7

X - 0,0008 | 0,0021 | 0,0052 | 0,0124 | 0,0299 | 0,0753 | 0,2186

Y; |0,0014 | 0,0042 | 0,0107 | 0,0260 | 0,0620 | 0,1494 | 0,3767 -

3.4.3 Comparacéao dos resultados tedricos com experimentais e estabelecimento do “regime

basico”

Os dados iniciais (experimentais e calculados no item 3.4.1) para comparar 0S
resultados tedricos experimentais apresentam-se na tabela 3.9. Os resultados (as concentracfes

massicas nas bandejas g, = f (m)) sdo mostrados na figura 3.10.

Observa-se que os calculos realizados pelo ME estdo bastante longe dos resultados
experimentais. Ao mesmo tempo os resultados obtidos pelo coédigo “DESMET.C” estdo
préximos aos resultados experimentais.

Para as simulacGes numeéricas apresentadas no capitulo 4 é necessario estabelecer um

regime basico. Considerando que os valores &, e &, determinados no experimento pelas formulas
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(3.41 e 3.42) possuem alguma incerteza. Para o regime basico foram aceitos os valores &, = 0,4 e

& = 0,3 [Majumdar et al, 1995], e conseqlientemente foi alterada a vazéo Qs,, de 8,34 L/s para

9,0 L/s.

0,5

"""" Estagio ideal
é 041 o Experimental
% Modelo -
€ 03 .
8
00
% [
5 0,2 -
<
3 )
S
O 0,1 o

1 2 3 4 . ;

secoes

Figura 3.10 — Comparacao dos dados experimentais com os resultados numéricos

Tabela 3.9 - Dados iniciais do regime basico utilizados no modelo.

Xs (M) X1 (M) Xt (M) Lr (M) H (m) Vp (M%)
2,00 1,30 1,50 2,00 2,20 0,15

Dag (M%/s) | Es(m?s) | pes (kg/m®) | ps (kg/m®) | v (PaB) M
1,3010° 107 910 680 3,200 6
M, (kg/s) N+t (%) Qso (L/S) u (m/s) T(S) n
9,4 21,86 9,00 0,004 20000 20
Co Cs Cin h () Cu Ny
0,01 0,20 0,001 2 0,6 20
ap (1/m) dp (m) & & Eq -
63 5,010 0,4 0,3 0,32 -

Obs.: As grandezas sem unidades sdo adimensionais.

3.5 Influéncia de propriedades da matéria-prima nas caracteristicas principais do modelo

O modelo desenvolvido nesta tese leva em conta as propriedades da matéria-prima e

da micela. Ao mesmo tempo, algumas delas foram obtidas de avaliagbes com algum grau de
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incerteza, em particular &, &, a,, dp, € up. Por isso, foi feito um estudo da sensibilidade das
caracteristicas envolvidas no processo a alteragéo dos parametros &, &, ap, dp, € n. A tabela 3.10
mostra a influéncia destes pardmetros nas caracteristicas da extracdo, com valores aproximados
de £10 % do valor utilizado no regime bésico.

Observa-se que quando o valor de &, cresce de 10%: - as perdas de 6leo (Py ) € a
concentracdo volumétrica do dleo na saida do extrator (Cs), diminuem; - as vazdes volumétricas
Qs (vazéo total no dentro do extrator) , Qp (vazdo de micela na zona de drenagem), e Qs (vazao
de Oleo na saida do extrator) aumentam. No geral, pode-se concluir que a variagdo de &
influencia as caracteristicas importantes do processo de extracdo, e por isso, a determinacdo do
valor apropriado desta propriedade é importante.

Na explicacdo da alteracéo das caracteristicas, pode-se observar que:

- pela equacéo (2.31), a vazdo Qp € diretamente proporcional a porosidade bulk &,.

- pela equacéo (2.32), a vazdo Qs € a soma das vazles de solvente Qs, com a vazdo Qp. Logo, é
evidente que com o crescimento de Qp, mantendo Qs, constante, Qs aumentard. A vazdo Qs €
dada pela equacdo (2.48), onde pode-se ver que, se a vazao de espécie Qp € constante, e como
Q> cresce, € evidente que Qs aumentara.

- a vazdo Qs e a concentracdo Cs se relacionam pela equacdo (3.21), onde o produto destas duas
grandezas deve ser quase constante. Logo, se a vazdo Qs aumenta, a concentragcdo Cs deve

diminuir.

Tabela 3.10 — Sensibilidade do modelo as propriedades da matéria-prima

Parametro | Alter. (%) Qs (%) Qb (%) Qs (%) Cs (%) P, (%)
-10 -3,17 -10,0 -3,57 +3,13 +20,92

& +10 +3,25 +10,0 +3,51 -2,94 -17,65
-10 0,00 0,00 +3,67 -2,97 -23,53

% +10 0,00 0,00 3,77 +3,0 +28,90
-10 0,00 0,00 -0,04 -0,62 +24,80

% +10 0,00 0,00 +0,02 +0,47 -18,48
-10 -3,17 -10,0 +0,04 0,00 -1,55

o +10 +3,25 +10,0 -0,05 0,00 +1,59
-10 0,00 0,00 +0,04 +0,34 -13,86

b +10 0,00 0,00 -0,02 -0,34 +14,21
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Observa-se na tabela 3.10 que a porosidade &, tem uma grande influéncia nas perdas
de 6leo, mas o valor das perdas é pequeno, por exemplo, com perdas de Gleo tipicas de 0,5%,
uma alteracdo de 20% ndo vai alterar significativamente (perdas de 0,4%). Analisando a equacao
(2.35) pode-se concluir que quanto maior € o valor de &, o numero (1 - &) se torna menor
ocasionando assim, a diminuicao das perdas de 0Oleo.

Outro valor de dificil determinagdo é a porosidade da fase poro &, Observando os
resultados mostrados na tabela 3.10 nota-se que com o acréscimo de &,, os valores de Cs e Py
aumentam, enquanto que o valor de Qs diminui. Nota-se tambeém que as variagdes de & nao
alteram os valores das vazfes Qs e Qp. Analisando as equacdes (2.31 e 2.32) é facil concluir que
a porosidade da fase poro ndo influencia nas vazdes Qs e Qp. A porosidade & tem uma
influéncia grande nas perdas de Oleo; analisando a equacéo (2.35) é facil verificar que se &,

aumenta, o namero (&, + (1 - & ) E;) aumenta, e por isso, a perda de 6leo P, também aumenta.

Por outro lado, de acordo com esquema do extrator, na saida da segunda secgéo, a
vazdo Qs ramifica-se em duas vazoes: Qp (vazéo para preencher os espacos &, € &, na zona de
carregamento) e Qs. Entéo, se a porosidade & aumentar, a vazéo de preenchimento tambem
aumentara ocasionando uma diminuicdo da vazdo Qs (equacdo 2.48). Levando em conta que a
vazdo total Qs ndo se altera pela equacdo (3.21) é facil concluir que a concentragdo Cs deve

aumentar a fim de manter constante o produto Q.C. .

O valor de ap, € um parametro importante porque é atraveés dele que as fases poro e
“pbulk” entram em contato. Por isso, o aumento do valor de a, aumenta a taxa de transferéncia de
0leo entre estas fases. No resultado, as perdas de 6leo séo grandemente afetadas por a, que influi
diretamente na alteracdo da concentracdo CP (equacgdo 2.30). Também pode-se observar que para
maiores valores de a,, a concentragéo Cs, na saida do extrator aumenta muito pouco (equagéo
2.29). Nota-se que as variagOes de a, ndo afetam os valores das vazdes Qs e Qp, e alteram de
forma insignificante a vazdo na saida do extrator Q,. O valor de a, utilizado nas simulagdes foi
determinado por ajuste, como descrito no item 3.41.

A alteracdo do valor de d, produz alteracBes notaveis nas perdas de Oleo Py
Analisando a equagéo (1.83) observa-se que, para um valor maior de d,, o coeficiente de
transferéncia de massa k; vai ser menor (equacbes 1.86 e 2.67). Também observa-se que a
alteracdo de d, afeta os valores das concentrages na saida do extrator Cs de maneira
insignificante.

O leito do extrator “De Smet” ndo tem divisfes entre as secdes, e por isso ha um

deslocamento da micela na direcdo horizontal, com uma velocidade u, < u, provocado pelo
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movimento do meio poroso. Observa-se na tabela 3.10, que o coeficiente de arraste c,, tem um
efeito insignificante sobre a concentracdo C;, a vazdo na saida do extrator Qs e as perdas Py, €
tem influéncia significativa nas vazbes de micela drenada Qp e total Qs, que explica-se pelas

equacoes (2.31 e 2.32). Com o aumento de cy, a velocidade de arraste da micela u, (u,=c,u)

aumenta, e consequentemente, a velocidade relativa entre a micela e 0 meio poroso,

V=yV2+(u-u, ) , diminui. Esta velocidade é um fator que afeta a transferéncia de 6leo da

fase poro para a fase “bulk”. Entdo, é facil concluir que o aumento de c, provoca um
crescimento nas perdas de 6leo.

Um parametro de dificil estabelecimento € o coeficiente de dispersdo Es. Usando a
formula (1.81) ou figura 1.24 é facil mostrar que nas condi¢Ges operacionais do extrator este
coeficiente pode variar no intervalo: Es = 10° a 10™ [m?/s]. Por isso é interessante pesquisar a
influéncia deste coeficiente nas caracteristicas da extracdo. Para o regime basico foram feitas as
simulagdes variando Es, e os resultados estdo apresentados na tabela 3.11.

E visivel que no intervalo de 10 a 10 a influéncia é desprezivel. Considerando que
para alguns regimes operacionais, a dispersdo influi nos processos de extracdo (por exemplo, o
extrator “Crown-Model”), seria bom considerar no modelo o termo difusivo, mesmo que na

maioria dos casos, ele tenha um papel pequeno. No regime basico foi estabelecido Es =107,

Tabela 3.11 — Caracteristicas da extragdo para diferentes valores de Es.

Es 10° 107 10™
Cs 0,3195 0,3191 0,3152
P, (%) 0,7149 0,7147 0,7142
c? 0,4970 0,4968 0,4956
Qs (L/s) 6,915 6,915 6,918
Qs (L/s) 13,22 13,22 13,22
Cp (%) 0,4059 0,4068 0,4156
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4 SIMULACOES NUMERICAS

Depois da identificacdo do modelo matematico pode-se realizar as simulacfes
numericas para pesquisar as caracteristicas do extrator em funcdo dos parametros do regime,
propriedades da matéria-prima ou parametros de construcdo. Neste item, sdo analisados 0s
regimes estacionario (item 4.1) e transiente (item 4.2); a influéncia das variaces da constante de
equilibrio (item 4.3) e do numero de secbes do extrator (item 4.4). Também sdo analisadas as
alteracOes da vazdo de matéria-prima (item 4.5) e as caracteristicas da extracdo em funcdo do

condicionamento da matéria-prima (item 4.6).
4.1 Descricao do regime estacionario

As distribuicdes C e CP pelo campo de extracdo apresentam-se, respectivamente, na
figura 4.1, através dos gréaficos tridimensionais, onde o comprimento do extrator é representado
pela coordenada x = 0 a 30, e a altura, pela coordenada z = 0 a 20. Foram realizadas as
simula¢fes numéricas até conseguir um estado estacionario (em tempo real, o extrator leva em
torno de duas horas). Observando as distribui¢cbes C = f(x,z), pode-se destacar:

1 - As concentragdes C e CP aumentam-se, a medida que a micela da zona de entrada do solvente
se movimenta para a zona de sua saida;

2 - As distribuicdes C e CP, dentro de cada secdo de percolagdo e por todo o extrator, ndo sdo
uniformes;

3 - A distribuicdo C tem a forma de uma escada, e as diferencas entre os degraus surgem nos
limites entre as secdes. A micela se movimenta de cima para baixo nas sec¢des de percolacao;

4. Os degraus aparecem devido as diferencas de concentragdes do 6leo em micela nas entradas
das secBes vizinhas; os degraus diminuem por causa da difusdo e da transferéncia de 6leo da fase
poro.

5 - Na zona de saida da micela concentrada revela-se um maximo nas concentracdes C e CP.

6 - No campo de concentragcdes CP(x,z) ndo ha degraus, mas existem evidentes quebras das

derivadas dC%X .

7 - As concentracdes CP do 6leo na fase poro sdo mais altas por todo o campo de extracdo do que
as concentracdes C.

Todas as propriedades e particularidades do estado estacionario explicam-se levando
em consideragdo as leis fisico-quimicas envolvidas e pelo esquema de funcionamento da

instalacdo.
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Figura 4.1 - Campo de extracdo em regime estacionario (t = 19950 s)
4.2 Descricdo do regime transiente

As figuras 4.2 ... 4.5 mostram as evolugdes das distribui¢cbes das concentragdes C
(figuras 4.2a ... 4.5a) e das CP (figuras 4.2b ... 4.5b) com concentragGes iniciais Co = 0,01 e
CP = 0,20. Foram usados dados da tabela 3.9 com os parametros de calculo: n = 20, N, = 20 e

passo de integracdo, h = 2. Nos gréficos tridimensionais, C= f(x, z) e CP = f(x, z), 0 campo de
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extracdo corresponde as linhas x =0 ... 30; z=0 ... 20 (com as unidades condicionais). A entrada
de solvente no extrator corresponde a linha x =0 ... 5; z = 0; e a saida da micela concentrada
corresponde a linha x=25...30; z=20; a entrada de matéria-prima corresponde a linha
x=30; z=0 ... 20; e a sua saida, a linha x = 0; z = 0 a 20; a primeira secdo de percola¢do ocupa
adreax=25..30;z=0...20;comotopox=25..30;z=0.

Nas figuras (4.2a e 4.2b) sdo mostradas as distribuicdes C e CP, no momento 1 = 36s.

05 Micela fase "bulk"(363)
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Micela fase porof3bs)

= o =
(1] = i

o
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b) fase poro

Figura 4.2 - Campo de extracdo em regime transiente (t = 365s)
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Na ultima se¢do surge uma onda de baixa concentracdo (causada pela entrada de
solvente), formando um degrau entre secGes. Na zona da entrada de matéria-prima surgem
algumas “deformacdes” das concentrages C, causadas pelo inicio do movimento do meio
poroso, com alta concentracdo do 6leo. Observa-se uma transferéncia intensa do 6leo entre as
fases poro e “bulk” provocando a aproximacéo das concentragdes C (0,01 — 0,03) e C (0,20 —
0,18) no campo de extracéo.

Nas figuras (4.3a) e (4.3b) é mostrada a situagdo no campo de extragdo no momento

T = 360s.
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Figura 4.3 - Campo de extracdo em regime transiente (t = 360s)
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Na ultima secéo observa-se o aprofundamento da “onda” das concentragdes C, e 0
aparecimento de um sinal de onda na secdo 5 (x =5 ...10; z = 0 ...20). No fundo da primeira
secdo, a concentragdo C tem um maximo (entrada do refinado com micela concentrada).
Continuam as aproximagcdes das concentragdes C (0,03 — 0,07) e C? (0,20 - 0,13). A superficie
plana diminui a medida que o campo evolui. A altura da curva das concentragdes CP na regido da
entrada do refinado cresce com alguma inclinacdo, a medida que o meio poroso se desloca pelo
leito do extrator. Na Ultima secdo observa-se a diminuicdo da CP por causa da transferéncia
intensa do 6leo para a fase “bulk” (entrada de solvente).

As figuras (4.4a) e (4.4b) mostram as distribuicdes das concentragdes no campo de
extracdo no momento 7 = 1200s. Na fase “bulk” ja estdo formados os degraus entre quase todas
as secOes; a superficie plana sumiu. Esta revelado o maximo da C no fundo da primeira se¢do. A

sua permanéncia explica-se com a ajuda da figura 2.10. E evidente que no topo e no lado direito
da primeira secdo (x = 30; z = 0 ... 20) entra a micela com a concentragio C,. Mas na saida da
secdo a concentragdo C,>C,. Também no lado esquerdo desta segdo (x = 25;z =10 ... 20) a
concentragdo C é menor do que Cs. Por isso na linha (x = 25 ... 30; z = 20) tem que ter um
maximo a medida que o campo se aproxima do estado estacionario. Na distribuicdo C(x, z) é
evidente que a frente se torna mais inclinada, e aparecem as quebras das derivadas aC " /dx, no

limite entre primeira e segunda se¢Bes. Para explicar esta propriedade é necessario analisar a

forma estacionaria da equacéo (2.56):

acP -k ap(Cp—C)
u =
ox ap+(1—ap)E§

(4.1)

Lembrando que nas distribui¢bes C(x, z) sdo revelados os degraus (figura 4.4a), pode-
se observar que, na passagem por um degrau surge uma quebra da derivada dC " /ox .
No instante 7 = 2520s (figuras 4.5a e 4.5b) j& estdo estabelecidas as distribui¢es

C(x, z) e CP(x, ), que caracterizam o estado estacionario: 0 maximo (que continua aumentado),

os degraus entre secOes (que se tornam mais suaveis no fundo das se¢des por causa da difusdo do

6leo pela fase “bulk”), as quebras das derivadas dC ”/dx (ja observadas entre todas as se¢des).
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O estado estacionario é apresentado nas figuras (4.1a) e (4.1b) para um tempo 1

19950s. Em comparacdo com as figuras (4.5a) e (4.5b), pode-se observar que ndo aconteceram

alteragdes significativas no comportamento das distribuicoes.
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Figura 4.5 - Campo de extracdo em regime transiente (t = 2520s)

O codigo desenvolvido permite simular a influéncia de varios parametros nas

caracteristicas principais de um extrator tipico (de regime, de matéria-prima e de construcao).

Nos itens seguintes, apresenta-se as simulagfes envolvendo a constante de equilibrio E}, o

numero de secBes do extrator ms e a comparacdo entre os resultados obtidos para flocos
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laminados e expandidos. O objetivo destas simulacdes é determinar quais os valores de

parametros que poderdo melhorar o rendimento do extrator.

4.3 Variagao da constante de equilibrio

\

A constante de equilibrio entre as fases sdlida e poro, E;, € um dos principais

parametros que influi na extracdo. O seu valor depende da natureza da matéria-prima, do

solvente e da temperatura. Quanto mais soltvel for o 6leo no solvente, menor sera Ej

ocasionando uma melhor extracdo porque havera mais 6leo no poro da matéria-prima. Dentre 0s
solventes mais utilizados atualmente na extracdo de 6leo, encontra-se o0 hexano, mas o seu custo
é elevado, e por isso, é importante estudar solventes alternativos. Neste contexto, algumas
pesquisas estdo sendo desenvolvidas visando a possibilidade de utilizar isopropanol, e
principalmente, o etanol como solvente [Abraham et al., 1988; Bockisch, 1998], visto que: é
encontrado em grandes quantidades; é mais barato que o hexano; tem possibilidade de ajustar-se
em dois tipos de agroindustrias: a dos 6leos vegetais e a do alcool. Outro solvente que vem sendo
pesquisado para ser utilizado como alternativa nos processos de extracdo em escala industrial é o
dioxido de carbono [LEE et al., 1986], para extracdo do Oleo de canola; este solvente nao
necessita de gastos com energia no processo final de separacéo.

Na figura 3.10, observa-se que os resultados do modelo sdo mais exatos que 0sS
obtidos pelo ME, em comparacdo com os resultados experimentais, pois 0 ME néo leva em conta
as caracteristicas da matéria-prima, do solvente e particularidades do extrator industrial. Na

figura 4.6 s@o apresentados os resultados das simulac¢des, em regime basico (estado estacionario)

para varios valores de E}. Observa-se que as concentragdes de C_ sdo méaximas na zona de

entrada da matéria-prima para todos os valores de E;. Esta é uma caracteristica dos fluxos CCC,

onde a concentracdo da micela torna-se maior quando passa de uma se¢éo para outra.

A figura 4.7 mostra que, no geral, hd uma diminuigdo da concentracdo Cs com 0
aumento de E) . Observa-se um maximo fraco (figura 4.6) para E; = 0,3. O crescimento de E;
provoca uma aumento da concentracdo C" na zona de carregamento, e como conseqiiéncia, ha
uma queda da concentragdo inicial da fase poro C? (equagdo 2.46) e da concentragdo C” no

campo de extragdo, dificultando a transferéncia de 6leo da fase poro a “bulk”. Por isso hd um

crescimento das perdas de 6leo Py (figura 4.8).
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O aumento de E; causa também o crescimento da vazdo de preenchimento Qp, pois,
no mesmo espaco & ,, da fase solida para a fase poro, entra uma menor quantidade de dleo (Qyx €

constante); e como resultado, temos uma queda da vazao Qs (figura 4.7).

0,4
C,
mS
Figura 4.6 — Distribuicdo das C_:m em funcdo de m para diferentes valores de E),’ :
(X)- Ey=0,1; (0) - Ey=0,3; (*) - 0,5; () - E{=0,7; ( )- Ey=1,0
0,4 o
C

0,2 \ T T 5
01 03 05 0,7 0,9

Eq
Figura 4.7 — Alteracdo de C, e de Qs em funcéo de E}

Entdo, ha dois fatores contraditorios que influenciam a concentracdo C,, quais
sejam:
- com o crescimento de E}, a concentragdo C, tende a abaixar por causa do crescimento das

perdas de 6leo Py;
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- com o aumento de E;, a concentragdo C, tende a crescer porque Q. diminui (lei de

conservacao da espécie, equacgéo (3.21)).

07 0,10
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Figura 4.8 - Alteracdo de C” e as perdas de 6leo P, em funcéo de E\

A influéncia destes dois fatores contraditorios podem gerar o0 maximo na curva de

C,=f(E}), como mostra a figura 4.7.

4.4 Variacdo do numero de se¢des ms

Com a reducdo do numero de se¢Bes ms, 0s custos de fabricagdo e do consumo de
energia (menor nimero de bombas) dos extratores sdo menores. Ao mesmo tempo, com a
diminuicdo de mg, as perdas de oOleo crescem. O cddigo desenvolvido pode ajudar com mais
seguranga na busca do nimero 6timo de se¢fes, mantendo os outros dados constantes.

A figura 4.9 mostra as evolugOes das concentragdes Cs para extratores com diferentes
nameros de secdes ms. Nela observa-se que as concentragfes passam por alguns maximos
enguanto estdo em regime transiente (os estados estacionarios sdo atingidos em 1 =6000s).
Os méaximos surgem porque a quantidade de 6leo no inicio do processo é maior do que no estado
estacionario. Por isso, é necessario retirar do campo de extracdo o excesso de 6leo antes de
atingir o estado estacionario, que conduz a formagdo do maximo.

Observa-se também que para um ndmero pequeno de secOes os valores de Cs séo
baixos, e a medida que ms aumenta, a concentracao Cs cresce. A figura 4.10 evidencia que, no
regime estacionario, com a reducdo do numero de se¢des as perdas aumentam, pois o tempo de

contato entre 0 meio poroso e a micela diminui, e portanto, a taxa de extragdo diminui.
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Figura 4.9 — Evolucéo das concentracdes Cs em fungdo do nimero de se¢oes
Também observa-se que para ms = 3 as perdas de 6leo séo grandes. Mas, para ms > 6,
0 custo do extrator e gastos de energia crescem, porém, as perdas de 6leo diminuem somente um

pouco. Provavelmente por isso, neste extrator foi estabelecido 6 se¢des de percolagéo.

0,05

0,04
003 P,

0,02

0,01

Figura 4.10 — Variacao da concentragdo Cs e das perdas de 6leo P, em funcdo de ms

A figura 4.11 mostra as distribuicbes das concentracdes C, para extratores com
ms = 3 até ms = 8. Nesta figura observa-se que, no estado estacionario, as concentracbes médias
nas bandejas sdo aproximadamente iguais mas, para ms = 3, as perdas de 6leo sdo muito grandes

pois o tempo de contado entre 0 meio poroso e a micela € muito pequeno.
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ol

Figura 4.11 — Alteracdo das concentracdes médias das bandejas C, em funcéo de mg

Na figura 4.12 estfio apresentadas as distribuicbes Qs ,C. e C, para os extratores

com diferentes ms. E visivel que C, cresce com o aumento de secdes.

Pelo esquema do extrator (figura 2.1), uma parte da micela da segunda secéo de

percolacdo passa para a zona de carregamento para formar a concentracdo inicial da fase poro

CP. Com o aumento da concentragio C,, vai crescer a concentracdo C_/, o que pode ser

en?

percebido pela equacdo (2.44), aumentando a vazdo Qp (equacdo 2.47). Neste caso, 0 fluxo Qs

diminui-se (equagdo 2.48) que é mais um fator para o crescimento da concentracdo Cs (além da

queda das perdas Po) com 0 aumento de ms.
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Figura 4.12 — Variagio de C? , C, e Qs em fungio do ndmero de segbes

en !
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4.5 Alteragéo da vazdo de matéria-prima

Neste item, apresenta-se uma andlise da capacidade de producdo do extrator em
funcdo da vazdo de matéria-prima (através da variagdo da velocidade horizontal u). A velocidade
u é alterada mantendo-se constantes: a velocidade Vi, a vazdo total no extrator Qs e a espessura
das secOes tipicas de percolacdo Xs. Nestas condices, para assegurar Vn, constante (e

conseqtientemente, a vazdo Qy constante) é necessario alterar a vazao Qs, pela equagao:

Q,, =Q; —&,c,UuHL, (4.2)

E evidente que, & medida que u cresce, a vazdo de matéria-prima M,, dentro do
extrator, aumenta. Em consequéncia, havera um crescimento da concentragdo Cs, na saida do
extrator (figura 4.13), o que possibilita diminuir o custo da produgdo do 6leo, pois conduz a
menores gatos de energia para evaporar 0 hexano na micela concentrada.

Também, com o crescimento de 6leo dentro do extrator, € natural que a concentragdo
de oleo Cp, na secdo de drenagem, aumente (figura 4.14), provocando um maior custo na
producdo por causa das perdas de 6leo. Estes dois fatores sdo principais para a escolha de um

melhor regime de funcionamento do extrator.

0,8
u=6mm/s

0,6

CS
0,4 1
0,2
u=3mm/s
0 ‘ ‘
0 5000 10000 15000

t(s)

Figura 4.13 — Evolucéo da concentracéo Cs para diferentes velocidades u

Nas figuras 4.13 e 4.14, pode-se observar:
a) a existéncia de um maximo da concentracdo Cs na linhau =3 mm/s ;

b) a existéncia de um minimo da concentrac¢do Cp na linha u = 6 mm/s;
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C) o crescimento quase uniforme das concentracfes Cs (no estado estacionario, T = 6000s , figura
4.13), e um aumento ndo linear das concentragbes Cp (figura 4.14), e consequentemente das
perdas de 6leo (figura 4.15).
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Figura 4.14 — Evolucéo da concentracdo Cp para diferentes velocidades u
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Figura 4.15 — Alteracdo de C, C!

oy € Porem funcéo da velocidade u
As causas dos efeitos a) e b), ja foram descritas nos itens anteriores (item 4.5), e séo
provocadas por diferentes razdes entre as quantidades e distribuicbes de 6leo no campo de

extracdo no momento inicial e no estado estacionario.
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O efeito c), ou seja, 0 crescimento brusco das perdas de 6leo Py, ocorre quando elas
aumentam-se em aproximadamente 10 vezes com a alteracdo u de 4mm/s até 6mm/s. A analise
das equacdes (2.55 e 2.56) do modelo e das figuras 4.15 e 4.16, mostra que com o aumento de u

evidencia-se trés fatores de crescimento das perdas que séo adicionadas:

0,6

O

0,4 1

0,2 1

Figura 4.16 — Variag&o das concentracbes médias C_ em fungo da velocidade u

- a reducdo do tempo de permanéncia da matéria-prima no campo de extragdo (=1,5 vezes);

- a diminuicdo (=3 vezes, figura 4.15) da diferenga (C? -C,) e portanto (C° — C) que é
proporcional a taxa de transferéncia do 6leo da fase poro a “bulk”;

- a tendéncia da alteracéo das curvaturas das linhas C,_ = f (m) com o aumento das velocidades

u; esta tendéncia reflete a diminuicdo ainda maior da diferenca (C° - C).

No resultado da acdo acoplada destes fatores ocorre o brusco crescimento das perdas.
Entdo, pode-se destacar que é preciso ter cuidado com as tentativas de aumentar a producao de
6leo nos extratores atuais, pois, pode ocorrer um crescimento extremamente rapido das perdas de

Oleo.

4.6 Flocos expandidos e laminados. Comparacao das caracteristicas de extracéo.

Para ocorrer uma extracdo eficiente do 6leo contido nas sementes oleaginosas, é
necessario fazer um condicionamento prévio do material a extrair, caso contrario, seria um
processo excessivamente lento. O objetivo do condicionamento é liberar o 6leo na massa a
extrair. O condicionamento de soja para a extragdo por solvente pode ser feito de duas maneiras:

por laminacéo e por extrusdo (aglomerados expandidos) [Miyasaka et al., 1981].
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Em extratores contemporaneos, a matéria-prima usada sdo os flocos expandidos
[Erickson,1995] e os flocos laminados [Karnofski,1987] e, freglientemente, a sua mistura. Todas
as simulacBes apresentadas até aqui nesta tese foram realizadas com flocos expandidos. E
interessante, na pratica, comparar as caracteristicas da extragdo na mesma instalagdo com flocos
diferentes. O cddigo desenvolvido permite realizar esta comparacdo. Mas, neste caso, é
necessario determinar algumas propriedades (on, &, &) dos flocos laminados [Thomas et al.,
2002]. No relatério desenvolvido pela empresa Ruris Tecnal [Sirur, 1990], foi encontrada a
informacdo de que quando o extrator usa flocos laminados a concentragcdo Cs(I) € menor em
comparagdo com a concentracdo C (e) de flocos expandidos, na proporgéo Cs (1) : Cs (e) = 1,7,
com as perdas de Oleo aproximadamente iguais. Estas informacGes sdo suficientes para fazer
simulagdes com flocos laminados. Na tabela 4.1 sdo apresentados os dados iniciais do regime
basico que foram alterados em relacdo a tabela (3.9).

O valor Qs foi determinado por ajuste até encontrar a igualdade: Cs(l) (tedrico) =
Cs(I)(experimental). O coeficiente de arraste c,, e a consumo M, foram diminuidos na proporcao

da redugéo da densidade dos flocos ( p, (e) = 521 kg/m® e p, () =370 kg/m?). Os outros dados

iniciais, que sdo considerados constantes, estdo mostrados na tabela 3.9. Na figura 4.17

apresentam-se as evolugdes das concentracdes Cs(l) e Cs(e).

Tabela 4.1 — Dados iniciais alterados para flocos laminados

Matéria-prima & & | Mn(kg/s) | Qs (L/S) | cCw
expandida 0,4 0,3 9,4 9,0 0,6
laminada 0,42 0,5 7,1 12,5 0,4

A linha de Cs(I) apresenta um maximo. A causa deste efeito é explicado pela

diferenca entre as quantidades de 6leo no leito do extrator no estado inicial (V,.") e do estado

estaciondrio (V.3 ). Se V.»> V.2 (para o caso de flocos laminados) as concentrages Cs evoluem

est est

com um maximo. Se V. < V.3 (para o caso de flocos expandidos) , a linha de Cs pode ser

est
monotona. A figura 4.18 mostra as evolucdes das perdas de 6leo P, para ambos os tipos de
matéria-prima. No inicio do processo, as perdas de 6leo sdo mais altas para os flocos laminados
do que as perdas dos flocos expandidos. A causa principal desta diferenca é o maior valor da

porosidade interna: & (I) > & (), pois, para & maiores, € mais dificil extrair 6leo para a fase
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“bulk”. Mas quando as concentracfes C, no campo de extragdo, comegam a diminuir (C(I) < C

(e)), as evolugdes de P, aproximam-se entre si.

0,4
0,3 - LmeeTTTTTT
CS ;'
0,2 -
0,14, Flocos laminados
------- Flocos expandidos
0
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Figura 4.17 — Evolucéo das concentragdes Cs na saida do extrator

Flocos laminados

------- Flocos expandidos

£(s)

Figura 4.18 - Evolucéo das perdas de 6leo P, no extrator

para flocos laminados e expandidos

Na figura 4.19 apresenta as distribuicbes C,_=f(m) no regime estacionario.

Observa-se que nas primeiras sec@es, os valores de C, (e) s40 bem maiores que os C_ (I) pois,

tem uma vazdo maior (para flocos expandidos) de matéria-prima.
Outras caracteristicas comparadas (em regime estacionario) estao mostradas na tabela

4.2. Analisando esta tabela pode-se observar:
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a) a concentracdo Cs (1) é consideravelmente menor que Cs (e), por dois motivos:
- quanto menor a vazao de matéria-prima laminada e, portanto, um menor fluxo de éleo no
extrator;

- gquanto maior a vazédo de hexano no extrator, Qg (I) > Qs () ocasionando um maior valor de

Qs ().

0,4

------- Flocos expandidos

Flocos laminados

0,3 A

@)

Figura 4.19 — DistribuicBes C, nas bandejas

Tabela 4.2 — Caracteristicas da extracdo para diferentes tipos de matéria-prima
Matéria-prima | c? Cs | Qs(L/s) | Qs (LSs) | Qp (LSS) | Por (%) | For (cm® /s)

Expandida | 0,497 | 0,3195 | 6,195 13,22 6,975 | 0,715 57,69
Laminada |0,328 | 0,1956 | 8,516 15,46 6,94 0,820 49,89

b) As vazdes de preenchimento Qp sdo quase iguais pelos seguintes motivos:

- as porosidades externas &, sao quase iguais (tabela 4.2), ndo influindo em Qp;
- a porosidade interna &, (I) > &, (€), que contribui para o crescimento de Qp;

- as concentracgdes Cs (1) < Cs (e) que provoca a diminuicdo de Qp;

- 0 coeficiente de arraste ¢, (I) < cy (€) que ocasiona uma reducéo de Qp;

Entdo, no valor de Qp atuam diferentes fatores que provocam alteragdes contrérias.
Isto pode conduzir a: Qp (1) =Qp ().
c) a retencdo de hexano no DT (Qg) junto com a matéria-prima € calculado pela equacgédo de

conservacao de hexano:
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Q;=Q, -Q.(-C,) (4.4)

e substituindo os valores,resulta: Q. (1)=5,665L/s > Q. (e)=4,785L/s que corresponde ao

esquema fisico adotado. Nele considera-se que a retencdo é provocada por hexano situado na
fase poro, no fim do processo de extracao.

Finalizando este item, destacam-se 0s seguintes momentos:
a) determinando as propriedades da matéria-prima pelos experimentos em laboratério pode-se
(usando o codigo desenvolvido), prever as caracteristicas da extracdo para uma instalacao
industrial;
b) a desvantagem da extracdo com flocos expandidos (necessidade de gastar uma quantidade de
energia complementar na etapa de preparacdo da matéria-prima) € compensada de maneira
satisfatoria pelos gastos de energia na etapa da extracdo dos flocos laminados pelas seguintes
causas:
- a necessidade da evaporacdo da maior quantidade do hexano na micela concentrada, pois,
C, (1) <C,(e);
- a necessidade da dessolventizagdo da maior quantidade do hexano do farelo branco pois,
Qr (1) <Qg (e);
- em algumas industrias ja é usada a matéria-prima formada pela mistura de flocos laminados
com flocos expandidos com o objetivo de buscar um regime 6timo do ponto de vista de gastos de

energia. O codigo desenvolvido pode ajudar nesta busca.
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5. CONCLUSAO E CONTRIBUICOES

Os estudos de transferéncia de massa em meios porosos tém grande interesse na
indUstria de alimentos (6leo vegetal, café, acucar, etc.). Esta indUstria existe ha mais de 20 anos,
e utiliza grandes extratores: “De Smet”, “Rotocell” e “Crown Model”. No seu campo de
extracdo, 0 meio poroso e a micela interagem através de fluxos contracorrente cruzados (CCC).

Os modelos matematicos fenomenologicos destes fluxos ndo foram encontrados na
bibliografia, apesar de que o uso da modelagem matematica contribui no projeto e otimizacao do
funcionamento de equipamentos.

Neste estudo foi elaborado um modelo acoplado dos processos em extrator de leito
horizontal. Este modelo considera:

- 0 movimento da matéria-prima e micela pelo esquema de fluxos contracorrente cruzados;
- a extracdo do 6leo em se¢Oes de percolacéo;

- dois tipos de porosidades da matéria-prima;

- a difusdo do oleo na fase “bulk” por todo o campo de extracao;

- a existéncia das bandejas acumuladoras em cada se¢éo de percolagéo;

- as particularidades das secGes de carregamento e drenagem;

- as perdas de 0leo no extrator;

E compde-se por:

- 0 submodelo das secOes de percolagdo, apresentado por um sistema de duas equacOes em
derivadas parciais 2D evolutivas;

- 0 submodelo das bandejas apresentado por equacdes integro-diferenciais ordinarias;

- 0s submodelos da drenagem e do carregamento, incluindo as perdas de 0leo;

- as condigdes de contorno as quais ligam todos os submodelos.

Para resolver o sistema de equac¢Ges do modelo acoplado, foram elaborados:

- 0 algoritmo de resolugdo baseado no método de linhas (discretizando as derivadas espaciais e
deixando as derivadas temporais) com aplicacao posterior do método Runge-Kutta de 42 ordem.

- 0 cdigo escrito em linguagem C**, com a visualizagdo dos resultados de céalculo (por meio do
pacote MATLAB).

Na avaliacdo do modelo e aplicativo, foram realizados:

- 0s testes mostraram a capacidade de prever as caracteristicas do extrator e, que sdo coerentes

COm 0S processos que ocorrem no extrator industrial;
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- a pesquisa para o estabelecimento dos tamanhos da malha e do passo de integracédo, envolvendo
0s numeros de Courant, a analise de Von Neumann e areas de estabilidade dos métodos
numéricos;

- a comparacdo dos resultados obtidos (para uma secdo de percolacdo) por dois esquemas
numericos: Volumes Finitos e método de linhas, onde foi mostrado a alta concordancia dos
resultados;

- a verificacdo dos resultados obtidos pelo modelo com a lei de conservacéo da espécie, de onde
foi revelada uma boa concordéncia, com erro de 0,1%;

- 0 estabelecimento de um estado estacionario das concentra¢es das fases poro e “bulk”
independentemente das suas distribuicdes iniciais. Os testes foram realizados para trés tipos de
distribuicdes iniciais (regime suave, regime de micela forte e, regime industrial);

- A comparacéo dos resultados obtidos pelo modelo com os dados experimentais (coletados no
extrator “De Smet”) que mostrou a boa concordancia entre eles; ao mesmo tempo, observou-se
uma diferenca consideravel entre os dados experimentais e 0 metodo de estagios ideais;

Para as simulacdes numeéricas foi necessario estabelecer algumas propriedades da
materia-prima. Uma parte delas foi avaliada indiretamente a partir dos dados coletados na
empresa e, portanto, devem conter incertezas. Neste contexto, tornou-se necessario realizar um
estudo da influéncia das propriedades da matéria-prima nas caracteristicas principais do modelo.
As porosidades “bulk” e poro sdo bastante proximos dos seus valores coletados na bibliografia
que foram aceitos para as simula¢fes de operagdo. Outro parametro de dificil determinacéo é o
coeficiente de dispersdo. A anélise de sensibilidade realizada, mostrou que este coeficiente ndo
tem influéncia significativa nos resultados dos regimes pesquisados; porém, neste modelo a
difusdo foi considerada pois, para outros extratores (por exemplo, “Crown Model”), este
fendmeno pode ser importante. A area de contado entre as fases poro e “bulk” foi determinada
por identificacédo através de “experimentos numéricos” aceitando-se a, = 63 m™.

As simulacBes numéricas dos regimes estacionario e transiente revelam as

particularidades na distribuicio das concentracdes C e C P do campo de extragdo, e mostraram a
concordancia dos resultados com as leis fisico-quimicas envolvidas e com os fendbmenos
observados no extrator.

Foi realizado um estudo dos efeitos que a variacao da constante de equilibrio provoca
nas caracteristicas principais da extracdo, mantendo 0s outros pardmetros constantes. No

resultado geral, um aumento da constante de equilibrio causa maiores perdas de 6leo, em virtude

do crescimento da concentragdo C N na matéria-prima.
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Foi simulada a variacdo do numero de se¢des de percolacdo do extrator. No geral, um
numero pequeno de se¢des conduz a um extrator mais barato com as perdas de 6leo notaveis.
Um numero grande de secdes torna o extrator um equipamento caro, mas com perdas de 6leo
pequenas. As simulagdes realizadas confirmam que o extrator em estudo nesta tese possui o
namero de se¢Oes 6timo (seis).

O estudo da influéncia da vazdo da matéria-prima dentro do extrator torna evidente
que € necessario ser cuidadoso com esta vazao, pois um crescimento insignificante dela, pode
provocar grandes perdas de 6leo.

Atualmente os extratores operam com matéria-prima extrusada (flocos expandidos)
ou laminada (flocos laminados). Os resultados obtidos confirmam os dados da industria, que as
concentragdes na saida do extrator sdo maiores para flocos expandidos por causa de uma maior
vazao de matéria-prima que entra no extrator e uma menor vazado volumétrica de solvente.

No geral, a modelagem matematica aplicada para prever o comportamento dos
processos da extracdo de Oleo vegetal comecou a se desenvolver na década de 50 [Karnofsky,
1950; Abraham et al., 1988]. As abordagens dos modelos desenvolvidos sdo unidimensionais,
ndo prevéem as distribuicdes espaciais das concentragdes ou sao modelos empiricos baseados em
dados experimentais que sdo limitados por regides estreitas de alteracdo dos parametros
geomeétricos, de regime ou caracteristicas da matéria-prima.

No projeto e simulacdo dos processos em extratores, até hoje sdo usadas amplamente
as diferentes versdes do método de multi-estagios [Lydersen, 1983; Vian et al., 1972] que
considera uma distribuicdo uniforme das concentracfes de 6leo nas secbes. A abordagem deste
método ndo é sensivel as dimensbes das secdes, as velocidades dos componentes, e as
porosidades da materia-prima.

Na andlise comparativa com outros modelos existentes, por exemplo, [Karnofsky,
1987; Chien et al., 1990; Majumdar et al., 1995; Bewaji-Adedeji et al., 1996], pode-se destacar
as seguintes contribui¢es do modelo desenvolvido nesta tese:

— a distribuicdo bidimensional evolutiva das concentrac6es de 6leo nas fases “bulk” e poro;

—a consideracdo acoplada das caracteristicas da matéria-prima, do solvente, da micela bem como
os fendmenos envolvidos (difusdo, transferéncia de 6leo entre as fases, o0 arraste da micela e da
espécie junto com 0 meio poroso, as perdas de 6leo nas fases poro e solida) em condi¢des dos
fluxos CCC. Por isso, 0 modelo permite simular diferentes solventes, diferentes tipos de matéria-
prima e tamanhos das particulas.

— 0 modelo considera a existéncia das bandejas acumuladoras, da zona de drenagem e da zona de

carregamento;
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Futuramente o tema desta tese pode ser desenvolvido nos seguintes sentidos:
— melhorar os submodelos de drenagem e carregamento através da aquisicdo de novos dados
experimentais, adaptando-os para regimes dinamicos;
— desenvolver o modelo para outros tipos de extratores;
— desenvolver um estudo do ponto de vista econdmico do processo, com o objetivo de implantar
0 modelo numa empresa;
— desenvolver pesquisas com solventes alternativos e outras oleaginosas;
— criar uma instalacdo experimental para estudar o efeito da mistura de flocos expandidos com
laminados;
- desenvolver estudos envolvendo os aspectos hidrodindmicos (quando, por exemplo, uma parte

do leito ndo contém micela).
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