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(57) Resumo: METODO E SISTEMA PARA RECUPERAR OLEO
DE RESIDUOS DE DESTILAGAO. E previsto um método para
recuperar 6leo de residuos de destilagdo incluindo d6leo resultando de
um processo usado para produzir etanol. Em uma modalidade, o
método inclui aquecer os residuos de destilagdo a uma temperatura
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O método inclui ainda recuperar o 6leo dos residuos de destilagéo.
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“METODO E SISTEMA PARA RECUPERAR OLEO DE RESIDUOS DE
DESTILACAQ”

Este pedido reivindica o beneficio do Pedido de Patente
Provisério U.S. no. de série 60/773.947, depositado em 16 de fevereiro de
2006, cuja divulgacdo € incorporada por referéncia
Declaracao dos Direitos Autorais

Uma parte da divulgagdo deste documento contém material
sujeito a protecdo dos direitos autorais. Nenhuma objegdo € feita a reprodugdo
por fac-simile do documento de patente desta divulgagdo quando aparece nos
depositos ou registros do Escritorio de Marcas e Patentes, mas qualquer um e
todos os direitos na(s) propriedade(s) literdria(s) ou artistica(s) sdo de outra
maneira reservados.
Campo Técnico

A presente invencdo diz respeito de uma forma geral a
recuperagdo de 6leo de milho e, mais particularmente, a recuperagdo de dleo
mediante a libertagdo do dleo combinado presente em subprodutos de um
processo usado para produzir etanol.
Fundamentos da Invencio

Durante os ultimos trinta anos, atengdo significativa foi dada a
producdo de alcool etilico, ou “etanol”, para uso como um combustivel
alternativo. O etanol ndo apenas queima mais limpamente do que os
combustiveis fosseis, mas também pode ser produzido usando milho, um
récurso renovavel. No momento, mais do que sessenta e nove usinas de
“moagem seca” nos Estados Unidos produzem bilhdes de galdes de etanol por
ano. As usinas adicionais atualmente sob construgdo s@o esperadas de
adicionar centenas de milhdes de galGes a este total em um esforgo para ir ao
encontro da alta demanda corrente.

Como observado na argumentagdo anterior, um método

popular de produgdo de etanol a partir do milho € conhecido com “moagem
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seca”. Como ¢ bem conhecido na industria, 0 processo de moagem seca
utiliza o amido do milho para produzir o etanol através da fermentagio, e cria
uma corrente de residuos compreendida de subprodutos denominados
“residuos de destilagdo integrais” (que podem ser ainda separados em
produtos comumente referidos como “destiladores de grdos unidos” e

“residuos de destilagdo finos™). A despeito de conter 6leo valioso, estes

“subprodutos tém sido tratados em geral como residuo e usados principalmente

para suplementar a alimentagdo animal. Esta alimentagfo € na maior parte
distribuida na forma de destiladores de grios secos com soluveis, que é criado
pela evaporacdo dos residuos de destilagdo finos, que recombina o
concentrado ou xarope resultante com os graos umidos destilados, e secagem
do produto para ter um teor de umidade de menos do que cerca de 10% em
peso.

Esforgos para recuperar o 6leo valioso destes subprodutos nio
foram bem-sucedidos em termos de eficiéncia ou economia. Por exemplo, um
método envolve a tentativa de separar o dleo dos residuos de destilacdo finos
antes do estagio de evaporagdo, tal como o uso de uma centrifuga. No entanto,
o movimento giratério dos residuos de destilagdo finos neste estagio nio
produz oleo utilizdvel, mas antes simplesmente cria uma fase de emulsido
indesejavel que requer outro processamento. Além do mais, o volume de
residuos de destilagdo finos é geralmente de 2 a 10 vezes maior do qlie 0
xarope, e assim envolve uma necessidade capital consideravel para adquirir o
numero de centrifugas requeridas. Conjuntamente, estes obstaculos tornam as
tentativas de recuperar o 6leo a partir de residuos de destilagdo finos do milho
antes da evaporagdo altamente ineficientes e ndo econémicas.

A Patente U.S. n® 5.250.182 (cuja divulgagdo €& aqui
incorporada por referéncia) descreve o uso de filtros para a remogdo de
substancialmente todos os solidos e recuperagdo de acido lactico e glicerol

dos residuos de destilagd@o finos sem a necessidade de evaporagdo. A despeito
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da eliminag@o de uma etapa no processo convencional, a proposta resulta em
uma disposi¢do mais complicada que requer multiplas etapas de filtragdo. A
eliminagdo indiscriminada do evaporador na vasta maioria das usinas
existentes ¢ da mesma forma improvavel e de outra maneira ndo econdmica.
Os filtros, e especialmente os tipos de microfiltragdo e ultrafiltragdo propostos
para uso nesta patente, sdo também suscetiveis de freqlientes obstrugdes e
assim nocivamente aumentam o custo de operag¢do. Por estas razdes, o

processo de filtragdo proposto nesta patente ndo ganhou aceitagdo comercial

- muito difundida.

Conseqiientemente, uma necessidade existe para condutas
mais eficientes e econdmicas de recuperagdo de 6leo a partir de subprodutos
criados durante a produgéo de etanol.

Sumario da Invencio

Em um aspecto da invengdo, um método de recuperagdo de
6leo a partir dos residuos de destilagdo incluindo 6leo resultante de um
processo usado para a produgdo de etanol € fornecido. O método compreendeA
o aquecimento dos residuos de destilagéo a uma temperatura suficiente para
separar pelo menos parcialmente o 6leo destes. O método ainda compreende a
recuperagdo do 6leo dos residuos de destilagdo. -

Em uma forma de realizagdo, a etapa de aquecimento
compreende 0 aquecimento para uma temperatura acima de 212°F (100°C) e o
método ainda inclui a etapa de pressurizagdo dos residuos de destilag¢do
aquecidos para impedir a ebulicdo. Mais preferivelmente, a etapa de
aquecimento compreende o aquecimento para uma temperatura de cerca de
230 °F (110°C), mas menos do que cerca de 250°F (121°C). Em qualquer
caso, a etapa de pressurizagdo preferivelmente inclui a manuten¢do de uma
pressdo sobre os residuos de destilag@o de pelo menos uma pressdo de vapor
necessdria para permitir os residuos de destilagdo alcangar a temperatura

desejada para a separacdo de pelo menos parte do dleo sem ebuli¢do dos
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residuos de destilagdo. Mais preferivelmente, o método inclui a etapa de
deixar os residuos de destilagdo retornar a pressdo atmosférica apds as etapas
de aquecimento e pressurizagdo, mas antes da etapa de recuperagio.

Na precedente ou outras formas de realizacdo, a etapa de
recuperacdo compreende separar o 6leo dos residuos de destilagdo usando a
separacdo por gravidade. Preferivelmente, a etapa de uso da separagdo por
gravidade inclui passar os residuos de destilagd@o através de uma centrifuga ou
liberagéo dos residuos de destilagdo em um tanque de sedimentagao.

Em mais outras formas de realiza¢do, a etapa de aquecimento
compreende passar os residuos de destilagdo através de pelo menos dois
trocadores de calor em série. O método pode ainda incluir a etapa de
esfriamento dos residuos de destilagdo apos a etapa de aquecimento e antes da
etapa de recuperagdo. Preferivelmente, a etapa de esfriamento compreende o
esfriamento dos residuos de destilagdo para uma temperatura de menos do que
212°F (100°C). E também preferivel para o método incluir a etapa de elevagio
da pressd@o dos residuos de destilagdo acima da pressdo atmosférica antes da
etapa de aquecimento. Em qualquer caso, o método pode ainda incluir a etapa
de esfriamento dos residuos de destilagéo e deixar os residuos de destilagdo
retornar para a pressdo atmosférica antes da etapa de recuperagdo.
Alternativamente, o método pode ainda incluir a etapa de eleva¢do da pressio
dos residuos de destilagdo acima da pressdo atmosférica antes da etapa de
aquecimento e recuperagdo do Oleo a partir dos residuos de destilagdo na
pressdo elevada. |

De acordo com um outro aspecto da inveng¢do, um sistema €
fornecido para a recuperacdo do 6leo a partir dos residuos de destilagdo
pressurizados resultantes de um processo para a produgdo de etanol. O
sistema compreende um primeiro aquecedor para receber e superaquecer os
residuos de destilagdo pressurizados. O sistema ainda compreende um

separador a jusante do primeiro aquecedor para a recuperagdo de 6leo a partir
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dos residuos de destilagdo.

Em uma forma de realizac¢do preferida, um segundo aquecedor
pré-aquece os residuos de destilagdo pressurizados antes da liberagdo para o
primeiro trocador de calor. Mais preferivelmente, pelo menos um dos
primeiro e segundo aquecedores compreende um trocador de calor de placa e
estrutura de amplo intervalo e o outro € um trocador de calor de estrutura e
tubo de superficie com ranhuras. O primeiro aquecedor pode compreender
pelo menos dois trocadores de calor.

Nesta ou outra forma de realizagdo, o separador compreende
um separador de | gravidade. Preferivelmente, o separador de gravidade
compreende uma centrifuga ou um tanque de sedimentagdo. O separador pode
também compreender uma centrifuga hermeticamente lacrada.

De acordo com um outro aspecto da invengao, é divulgado um
sistema para a recuperagdo de Oleo a partir dos residuos de destilagdo finos
resultantes de um processo usado para a produgdo de etanol. O sistema
compreende um evaporador para a concentragdo dos residuos de destilagdo
finos para formar um xarope. Uma bomba ¢ também fornecida para a
elevagdo da pressdo do xarope acima da pressdo atmosférica. Um primeiro
aquecedor recebe e pré-aquece o xarope pressurizado, € um segundo
aquecedor recebe e superaquece o xarope pressurizado pré-aquecido. Um
separador a jusante do segundo aquecedor recupera o 6leo do xarope.

Preferivelmente, o primeiro aquecedor compreende um
trocador de calor de placa e estrutura de amplo intervalo e o segundo
aquecedor é um trocador de calor de estrutura e tubo de superficie com
ranhuras. Da mesma maneira preferivel é com relagdo ao segundo aquecedor
para compreender pelo menos dois trocadores de calor. O separador
preferivelmente € um separador de gravidade, tal como uma centrifuga ou um
tanque de sedimentagdo. O separador pode da mesma forma compreender

uma centrifuga hermeticamente lacrada.
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Mais um outro aspecto da invencdo € um método de
recuperagdo de oleo dos residuos de destilagdo concentrados incluindo o dleo
resultante de um processo usado para a produgdo de etanol. O método
compreende pressdo que cozinha os residuos de destilagdo para desprender o
6leo, e depois recuperagdo do 6leo desprendido. Preferivelmente, o método
ainda inclui a concentragdo dos residuos de destilagcdo antes da etapa de
cozimento por pressio.

Mais um outro aspecto da invengdo € um método de
recuperagdo de oleo a partir dos residuos de destilagdo incluindo o o6leo
resultante de um processo usado para a producdo de etanol. O método
compreende a hidrolisagdo de solidos nos residuos de destilagdo,
concentra¢do dos residuos de destilagdo, e recuperagdo do oleo dos residuos
de destilagdo. A etapa de hidrolisagdo torna o Oleo disponivel para a
recuperagdo e reduz a viscosidade durante a etapa de concentragéo.

Em uma forma de realiza¢do, a etapa de hidrolisagdo de
solidos nos residuos de destilagdo inclui o aquecimento dos residuos de
destilagdo. Preferivelmente, o aquecimento é em uma temperatura maior do
que 212°F (100°C) e é executada sob uma pressdo maior do que a pressdo
atmosférica. Mais preferivelmente, o método inclui o esfriamento dos
residuos de destilagdo antes da recuperagéo de 6leo.

Nesta ou outra formas de realizagéo, a etapa de concentragéo
compreende a evaporacdo dos residuos de destilagdo apds a etapa de
hidrolisagdo, tal como mediante o uso de um trocador de calor de superficie
com ranhuras. A etapa de recuperacdo pode compreender o uso de separagdo
por gravidade.

Preferivelmente, os residuos de destilagio compreendem
residuos de destilagdo integrais, e o método ainda inclui a etapa de obter
residuos de destilagdo finos a partir dos residuos de destilagdo integrais ap6s a

etapa de hidrolisa¢do de so6lidos. Ainda mais preferivelmente, o método inclui
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a etapa de obter residuos de destilagéo finos a partir dos residuos de destilagéo
integrais, e a etapa de hidrolisagio de s6lidos é executada sobre os residuos de
destilagdo finos. Mais preferivelmente, o método ainda inclui a etapa de obter
residuos de destilagdo finos a partir dos residuos de destilagdo integrais e a
etapa de concentragdo dos residuos de destilagdo finos antes da etapa de
hidrolisag@o de sélidos.

De acordo com mais um outro aspecto da invencdo, é
fornecido um sistema para a recuperagdo de Oleo a partir de residuos de
destilag@o integrais pressurizados resultantes de um processo usado para a
producdo de etanol. O sistema compreende um primeiro aquecedor para
receber e superaquecer os residuos de destilagdo integrais pressurizados, um
decantador para obter residuos de destilagdo finos dos residuos de destilagdo
integrais, um evaporador para a concentracdo dos residuos de destilagdo finos,
e um separador a jusante do primeiro aquecedor para a recuperagdo de 6leo
dos residuos de destilagdo finos. O sistema pode ainda incluir um seguindo
aquecedor a montante do evaporador para receber e superaquecer os residuos
de destilagdo finos pressurizados, assim como um trocador de calor a jusante
do evaporador para outra concentragdo dos residuos de destilagdo finos. Um
secador pode também ser fornecido a jusante do separador para receber uma
sobra de subproduto apds a recuperagdo e 6leo dos residuos de destilagdo
finos.

Breve Descri¢ao dos Desenhos

A Figura 1 € um diagrama de fluxo parcialmente esquematico
que ilustra o processamento dos co-produtos formados durante o processo de
extragdo de etanol.

A Figura 2 € um diagrama de fluxo parcialmente esquematico
que ilustra a recuperagdo de oleo a partir de um xarope formado pela
evaporagdo dos residuos de destilagdo finos.

A Figura 3 € uma vista esquematica similar a Figura 1.
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A Figura 4 € uma vista esquematica similar a Figura 2.

A Figura 5 € um diagrama de fluxo esquematico que ilustra o
posicionamento estratégico de um separador em relagdo a evaporagdo dos
residuos de destilagéo finos.

A Figura 6 é um diagrama de fluxo esquematico que ilustra
uma técnica e sistema para a lavagem de residuos de destilagdo integrais para
maximizar a recuperagdo de oleo.

A Figura 7 é um diagrama de fluxo esquematico que ilustra
uma outra técnica e sistema para a lavagem de residuos de destilagdo integrais
para maximizar a recuperagéo de dleo.

A Figura 8 é um diagrama de fluxo esquematico que ilustra
mais uma outra técnica e sistema para a lavagem de residuos de destilagéo
integrais para maximizar a recuperagdo de oleo.

A Figura 9 é um diagrama de fluxo esquematico que ilustra
uma técnica e sistema para o outro processamento de residuos de destilagéo,
tal como por superaquecimento ou “cozimento com pressdo” para maximizar
a recuperagdo de 6leo.

A Figura 10 é um diagrama esquematico que ilustra uma
técnica e um sistema globais para maximizar a recupera¢do de 6leo dos
residuos de destilagéo.

Descricao Detalhada da Invencéo

Um aspecto da invengdo se refere a um método de recuperagio
de oleo a partir de um subproduto resultante da produgédo de etanol de milho,
tal com mediante o uso de uma técnica de moagem seca (que €
extensivamente descrita na patente ‘182 acima referida). Este subproduto,
conhecido como “residuos de destilagdo finos”, € recuperado pela separagio
dos destiladores de grdo imido da sobre de “residuos de destilagdo integrais”
apos a fermentagdo estar completa. Como € sabido na técnica, esta separagio

mecéanica pode ser executada usando uma prensa/extrusor, uma centrifuga
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decantadora (também simplesmente conhecida como um “decantador”), em
uma centrifuga de triagem. A umidade € depois removida dos residuos de
destilagdo finos ndo filtrados para criar um concentrado ou xarope, tal como
através de evaporagdo. O Oleo utilizavel € depois facilmente recuperado deste
concentrado através do processamento mecanico, sem a necessidade anterior
de multiplos estagios de filtragdo ou outras formas caras e complicadas de
processamento.

Em uma forma de realizagdo, o oOleo é recuperado do
concentrado mediante a sua passagem através de uma centrifuga e, em
particular, uma centrifuga de empilhamento de disco (e, mais preferivelmente,
um tipo de tigela auto-limpante). Preferivelmente, o concentrado liberado na
centrifuga de empilhamento de disco estd em uma temperatura entre cerca de
150 e 212°F (66 e 100°C) (e de forma ideal 180°F (82°C)), um pH entre cerca
de 3 e 6 (de forma ideal entre cerca de 3,5 e 4,5) e, como um resultado da
etapa de evaporagdo precedente, possui um teor de umidade de menos do que
cerca de 90% (de forma ideal de cerca de 60 a 85%). Sob estas coﬂdic;(")es de
processo, a centrifuga de empilhamento de disco € capaz de separar o 6leo na
forma utilizavel do concentrado em uma maneira eficiente e eficaz, a despeito

do nivel relativamente elevado de solidos presentes (que podem ser

recuperados da centrifuga em uma maneira continua e intermitente,

dependendo das condi¢des particulares do processo);

Além de criar O6leo utilizdvel, o concentrado ou xarope
recuperado da centrifuga de empilhamento de disco €. considerado mais
valioso. Isto é porque o processamento pds-evaporagdo para remover o 6leo
melhora a eficiéncia do processo de secagem usado no xarope concentrado
combinado e nos graos umidos destilados. Um produto circulavel estavel para
a suplementagdo da alimentagdo animal se origina, o qual desta maneira ainda
complementa o valor do 6leo recuperado.

Para ilustrar os beneficios potenciais que podem ser obtidos
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por este aspecto da invengdo, os seguintes exemplos sdo apresentados.
Exemplo 1

Referéncia € feita as Figuras 1 e 2 para ilustrar
esquematicamente um primeiro exemplo que demonstra a eficdcia do presente
método. A Figura 1 representa uma técnica para o processamento de residuos
de destilagdo integrais para criar destiladores de gréos secos com soliveis. A
sobre de residuos de destilacdo integrais apos a derivagdo do etanol é
mecanicamente separada nos destiladores de gréos secos (aproximadamente
35% de solidos) e nos residuos de destilagdo finos (aproximadamente 8% de
solidos) usando um decantador de centrifuga. Os residuos de destilagdo finos
sdo depois introduzidos em um evaporador para criar um concentrado, ou
xarope, tendo um teor de umidade de aproximadamente 80% e cerca de 17%
de sdélidos. Este xarope € depois recombinado com os destiladores de grios
secos, introduzido em um secador de tambor, e secado para reduzir o teor de
umidade total para aproximadamente 10%. No momento, um valor total
estimado dos grios secados por destiladores resultantes com soluveis é
$600,36 per hora.

A Figura 2 representa o método da invenc¢do e um subsistema
relacionado 10 para a sua implementagdo. O processamento inicial dos
residuos de destilagdo integrais € feito da mesma maneira, e os residuos de
destilagdo finos mecanicamente separados sdo liberados no evaporador 12
formando parte-do subsistema 10. O concentrado ou xarope resultante tendo
um teor de umidade de aproximadamente 80% e um teor de solidos de
aproximadamente 17% ¢ liberado em uma centrifuga de empilhaménto de
disco 14, tal como um Alfa Laval Model No. 510, 513 ou 617 ou dispositivo
equivalente. Em uma taxa de alimentagdo de aproximadamente 35 galdes per
minuto, esta centrifuga 14 recupera o 6leo utilizavel em uma taxa de 538
libras per hora e produz xarope tendo um teor de umidade de 82,5%, mas com

muito menos 6leo em vista da etapa de recuperagdo precedente.
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A recombinagdo do xarope (que € substancialmente livre de
6leo) a partir da centrifuga 14 com os grdos umidos destilados e secagem em
um secador de tambor para um teor de umidade de 10% resulta em um
produto tendo um valor de $576,46 per hora. No entanto, as 538 libras per
hora de 6leo recuperado possuem um valor de produto de aproximadamente
$102 per hora. Conseqiientemente, o valor do produto total usando o método
da invencdo € de $678,46 per hora, que € aproximadamente 12% maior do
que os $600,36 per hora de valor do produto resultante do uso da instalagdo
convencional na Figura 1. Além do mais, a remo¢o da maioria do 6leo antes
da etapa de secagem torna o processo mais eficiente, e resulta em uma energia
estimada que economiza aproximadamente 10%, ou $26,27 per hora. Como
um resultado, o valor do produto per hora ($678,46) menos o custo de
operagdo com secador estimado ($236,46 per hora com os 10% de economias)
e menos o custo de opera¢do do evaporador estimado ($50,98 per hora) é de
cerca de $391,02 per hora.

Exemplo 2

Referéncia é feita as Figura 3 e 4, que ilustram uma
comparagdo profética entre um método de processamento e o método da
invengdo. A instalacdo é essencialmente a mesma como mostrada nas Figuras
1 e 2, mas um decantador de centrifuga mais eficaz € usado do que aquele
usado no Exemplo 1. Como um resultado, o xarope introduzido na centrifuga
de empilhamento de disco deve ter um teor de umidade estimado em 60%.
Embora isto ndo impacta os nimeros de valor do produto, o xarope liberado
da centrifuga de empilhamento de disco 14 possui um teor de umidade de
apenas 66,6%, quando comparado com 82,5% no Exemplo 1. Como um
resultado, o custo per hora de secagem deste xarope quando combinado com
os grdos umidos destilados para obter um produto final tendo um teor de
umidade de menos do que 10% € apenas de $158,92, ou aproximadamente

40% menor. Adotando uma economia na eficiéncia do secador de 10%, o



10

15

20

25

12

valor do produto per hora ($678,46) menos o custo de operagdo com secador
estimado ($143,03 per hora) e menos o custo de operagdo do evaporador
estimado ($74,96 per hora) é $460,46 per hora. Isto representa um aumento
aproximado de 15% sobre o valor correspondente calculado no Exemplo 1.

De acordo com um outro aspecto da invengao, 6utro método
de recuperagdo de 6leo a partir dos residuos de destilagéo finos € divulgado.
Como mostrado na Figura 5, esta forma de realizacdo € similar a aquela
descrita acima em que os residuos de destilagdo finos sdo passados através de
uma centrifuga 14 e, em particular, uma centrifuga de empilhamento de disco
(tal coino, por exemplo, urﬁ Alfa Laval AFPX 513 ou AFPX 617) para
recuperar o 6leo de milho valioso. As condi¢des de processo usadas podem
ser similares ou idénticas aquelas anteriormente descritas.

Além de produzir 6leo de milho, a centrifuga de empilhamento
de disco 14 também produz subprodutos, incluindo os soélidos colocados em
suspensdo (ou “lama”) e xarope (que foram coletivamente referidos acima
como “xarope” para propdsitos de conveniéncia). Este subproduto de xarope
pode ser ainda concentrado, tal como mediante o uso de um evaporador, para
desta maneira minimizar a quantidade de umidade (no exemplo, ao redor de
50%). Os “residuos de destilagdo concentrados” podem entdo ser liberados ao
secador junto dos grdos umidos destilados e os solidos colocados em
suspensdo obtidos da centrifuga 14. Visto que um evaporador 12 ¢ geralmente
considerado mais eficiente do que um secador de tambor, a eficiéncia total do
processo melhora como um resultado (possivelmente tanto quanto 25%,
dependendo do desempenho da centrifuga 14 e evaporador 12).

Um aspecto relacionado envolve o posicionamento estratégico
da centrifuga 14 em relag@o ao evaporador 12, que pode ser compreendido de
multiplos estagios. Em particular, um evaporador de multiplos estagios tipico
12 usado em uma usina de etanol inclui oito (8) estagios sucessivos, com cada

estagio ainda concentrando o xarope mediante a remoc¢do da umidade. A
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instalacdo da centrifuga 14 antes do ultimo estagio (por exemplo, no sétimo
estdgio ou mais no principio) pode ainda intensificar a eficiéncia do processo
(que é considerado um beneficio auxiliar, visto que o beneficio primario de
alcancgar a recuperagdo de 6leo é executado independente deste aspecto). O
concentrado remanescente (xarope) pode entdo ser ainda concentrado, tal
como utilizando os estadgios remanescentes do evaporador ou um evaporador
diferente.

Principalmente, este posicionamento estratégico é benéfico
pd'rque a centrifuga 14 remove os solidos colocados em suspensdo, que sdo os
mais responsaveis pela incrustagdo dos trocadores de calor correspondentes
do evaporador 12. Um beneficio lateral é que a centrifuga 14 pode ser ainda
capaz de extrair o 6leo de milho dos residuos de destilagdo finos nas
concentragcdes de sélido inferiores associada com os estagios iniciais do
processo de evaporagdo. A adigdo da centrifuga 14 antes do ultimo estagio
também maximiza o uso do evaporador, que pode resultar em uma redugéo
significativa nos custos de energia (talvez tanto quanto $500.000 anualmente
para uma usina de etanol de 50 mmgy).

Na prética, os evaporadores 12 em muitas usinas de etanol ja
estdo “na capacidade maxima”. Em tais casos, pode ser necessario adicionar
capacidade ao evaporador para maximizar o beneficio de remover os sélidos
colocados em suspensdo usando a centrifuga 14 (que, novamente, é um
beneficio além daquele proporcionado pela recuperagéo de 6leo valioso de um
subproduto anteriormente menos valioso: residuos de destilagdo finos). Isto
pode ser executado por: (1) aumentar o tamanho do(s) estagio(s) final(is); (2)
adicionar estdgios adicionais; ou (3) adicionar um evaporador ‘“Unico”
separado (que pode incluir trocadores de calor de estrutura e tubo, de placa e
estrutura, ou de superficie com ranhuras).

Mais um outro processo util na conexdo com a recuperacdo de

6leo dos subprodutos de milho ¢ agora descrito com referéncia as Figuras de 6
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a 8. Neste aspecto da invengdo, a sobra de residuos de destilacdo integrais é
“lavada” antes de sofrer outro processamento. A “lavagem” de produtos de
proteina animal envolve o aquecimento para liberar o dleo neles contidos,
misturar em agua, e depois recuperar o liquido carregado de oOleo
(denominado “agua de lavagem”), que pode depois passar por outra
separacdo. Os sélidos de proteina desengordurados “Umidos” remanescentes
sdo depois usados nos produtos alimenticios para o consumo animal
(incluindo seres humanos).

Em uma forma de realizag¢@o, como mostrado na Figura 6, este

processo envolve o uso de um decantador de trés fases 16 que divide a

matéria prima em trés fases: uma fase de solidos (pesada), uma fase de agua
(intermedidria) e uma fase de dleo (leve) (tipicamente na forma de uma
emulsdo). A fase de dleo e a fase intermediaria juntas s@o essencialmente os
residuos de destilagdo finos, que podem ser evaporados e passados através de
uma centrifuga 14 para recuperar 6leo valioso, por um lado, e grdos umidos
destilados e xarope por outro.

Uma parte da fase liquida do decantador pode ser usada como
a agua de lavagem. Se utilizar um decantador de trés fases 16 como descrito
na Figura 6, esta agua de lavagem tera um teor de 6leo mais baixo que a dgua
fixa tipica e assim pode permitir a remo¢do de 6leo mais elevada durante a
lavagem. Se utilizar um decantador de duas fases (como mostrado nas Figuras
7 e 8 e descrito abaixo), uma parte do liquido decantado (residuos de
destilagdo finos) pode também ser usada como agua de lavagem.

O teor de 6leo € muito baixo nos residuos de destilagdo finos e
o seu desengorduramento como € feito no processamento de animal antes da
lavagem ndo é necessario. Por exemplo, no processamento de animal, o
liquido decantado possui um teor de 6leo de 20% a 50% e assim nédo pode ser
usado como agua de lavagem sem primeiro desengordura-lo em uma

centrifuga (ou outra técnica de remogédo de 6leo). Preferivelmente, a 4gua de
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lavagem estd com 1,5% de teor de 6leo ou abaixo. Como visto na Figura 5, os
residuos de destilagdo finos de etanol estdo com 1,1% de teor de oleo e sdo
adequados para agua de lavagem sem qualquer remocédo de 6leo (ver também
as Figuras 7 e 8), onde dois decantadores de fase sdo usados).

Em qualquer caso, esta dgua de lavagem € recombinada com
os grios umidos destilados (que ainda contém aproximadamente dois ter¢os
do 6leo presente nos residuos de destilagdo integrais). Na forma de realizagio

ilustrada, a 4gua de lavagem e os grdos umidos séo depois conjuntamente

- alimentados a um decantador de ‘,d—uas fases a jusante 18. A saida é de gréos

~ Umidos destilados “lavados” e 4gua de lavagem. A “4dgua” de lavagem

carregada de 6leo do segundo decantador 18 € depois recombinada com a fase
liquida e de 6leo do decantador recuperada do decantador de trés fases 16. Em
conjunto, esta combinag¢do forma os residuos de destilacdo finos que sdo
depois concentrados e separados em xarope, solidos em suspensdo e Oleo
utilizavel pela centrifuga 14.

Como um adjunto a este aspecto da invengdo, a “sobra” de
xarope obtida da centrifuga 14 pode ser ainda evaporada, como descrito
acima, combinada com- os grdos umidos “lavados”, e depois secada. Com
relacdo ao gasto de 200.000 Ib/hora (90.718 kg/hora) exemplar proposto na
disposi¢do mostrada na Figura 6, o resultado pode ser a producdo de 2.664
Ibs/hora de Oleo de milho com um valor de $399,59/hora e¢ 37.778 lb/h
(17.135 kg/hora) de grios secos destilados soluveis tendo um teor de umidade
de 8,0% e um valor de $1.322,24/hora. O custo total de operagdo ¢é de
$815,55/hora, e o valor total do produto &, por conseguinte, $1.721,83/hora.

Comparar estas figuras com aquelas fornecidas na Figura 5,
em que uma entrada correspondente de residuos de destilagdo integrais produz
1.309 Ib/hora (593,7 kg/hora) de oleo de milho tendo um valor de
$196,34/hora e 32.251 Ib/h (14628 kg/hora) de grios secados destilados

soluveis tendo um teor de umidade de 8,0% e um valor de 1.373,79/hora. Este
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processamento também possui um custo estimado de operagdo de

- $722,22/hora, e um valor de produto de $1.570,13/hora. Os nimeros liquidos

sdo $847,91 para a disposi¢do mostrada na Figura 5, e $906,28 para aquela da
Figura 6, que é um ganho de 6% aproximado per hora. Na soma, a
recuperagédo de 6leo valioso usando a técnica ilustrada na Figura 6 € mais do
que dobrada para cada hora de processamento (2.664/1.309 = 2;03), 0 que €
esperado visto que aproximadamente metade do dleo de outra maneira
remanescente nos grios umidos (que & cerca de dois tercos do total) estd
agora sendo recuperado.

A Figura 7 mostra uma forma de realizagdo alternativa em que
um decantador de duas fases 16a ¢ utilizado em lugar daqueles de trés fases.
A partir da “matéria-prima” (residuos de destilagdo integrais), o decantador de
duas fases 16a produz grios imidos destilados (essencialmente, a fase sélida)
e uma fase liquida, que podem novamente ser separados na dgua de lavagem e
no liquido decantado. Se separados, a agua de lavagem do decantador 16a
pode entdo ser processada junto dos gréos imidos destilados como descrito
acima, incluindo o uso de um segundo decantador de duas fases 18. A agua de
lavagem que retorna deste segundo decantador 18 pode ser combinada com a
fase liquida do decantador do primeiro decantador 16a para criar os residuos
de destilagdo finos.

Os residuos de destilagdo finos s@o depois evaporados e
separados em Oleo valioso e xarope (incluindo os sdlidos em suspensio). O
xarope é combinado com os grios umidos lavados do segundo decantador 18
e secado. Isto produz o mesmo valor total per nimero de hora como a
disposicdo apresentada na Figura 6, mas em um custo de operagdo
ligeiramente mais baixo porque apenas os decantadores de duas fases 16a, 18
s@o usados.

A Figura 8 mostra ainda um outro método possivel similar a

aquele da Figura 6, mas as posi¢des de um decantador de duas fases 16a e um
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decantador de trés fases 18a sdo trocadas. A fase de 6leo/emulsdo e agua de
lavagem do decantador de trés fases 18a € depois misturada com os residuos
de destilagdo finos antes da evaporagéo e separagdo. O xarope resultante €
depois misturado com os grdos umidos “lavados” e secado. Isto produz o
mesmo valor total per nimero de hora como a disposi¢do apresentada nas
Figuras 6 e 7 em um custo de operagéo comparavel.

Mais um outro aspecto da invengdo € um método e sistema
para outra intensificacdo da recuperagdo de 6leo a partir de subprodutos do
processo de moagem seca usado para produzir etanol. Em particular, este
aspecto da invengdo envolve a libertagdo do 6leo combinado presente nos
residuos de destilagdo integrais, residuos de destilagdo finos, ou residuos de
destilacdo finos concentrados mediante pelo menos aquecimento, e
preferivelmente “cozimento por pressdo”, antes de qualquer etapa de
separacdo (mas ndo necessariamente logo antes disto). Na esséncia, o método
e sistema envolve a elevagdo da temperatura dos residuos de destilagdo
particulares para pelo menos o ponto de ebuli¢do da agua (212°F (100°C)).
Mais preferivel € a elevagdo da temperatura acima de 212°F (100°C), e mais
preferivelmente dentro da faixa de cerca de 230°F a 250°F (110°C a 121°C).

Esta temperatura elevada, e particularmente dentro da faixa de
cerca de 230°F a 250°F (110°C a 121°C), liberta substancialmente todo o 6leo
aprisionado dentro dos residuos de destilagcdo que ndo pode de outra maneira
ser capturado através da separagdo em uma temperatura mais baixa. Além
disso, o subseqiiente esfriamento dos residuos de destilagdo para baixo do
ponto de ebuli¢do da dgua, tal como para 210°F a 190°F (99°C a 88°C) ou
mais baixo, ndo possui nenhum impacto sobre a recupéragdo, visto que o
continua a permanecer livre e solto mesmo ap6s o esfriamento. Esta separagdo
criada pelo processamento em temperatura elevada leva em conta a
recuperagdo do Oleo dos residuos de destilagio usando métodos menos

dispendiosos e complicados, tais como pela separagdo por gravidade (tal
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como por meio da gravidade forgada (por exemplo, uma centrifuga) ou
naturalmente (por exemplo, um tanque de sedimentagdo para permitir o 6leo
livre se elevar para a parte de cima para recuperagdo)).

Naturalmente, o processamento em tais temperaturas elevadas
com qualquer subproduto contendo qualquer agua (por exemplo, residuos de
destilagdo) requer elevagdo da pressdo para pelo menos a pressdo de vapor na
temperatura correspondente para manté-la a partir da ebuli¢cdo, o que ¢é
indesejavel. Este aquecimento sem ebuli¢do pode ser executado, por exemplo,
usando uma centrifuga hermeticamente lacrada que pode receber e processar
o produto sob pressdo e operar para aquecer o produto sob uma condi¢do
pressurizada enquanto o 6leo € simultaneamente solto, separado e recuperado.
Entretanto, este tipo de centrifuga € mais caro de possuir e operar, desse modo
é preferivel em termos de eficiéncia (mas ndo necessariamente requerido)
manter a temperatura abaixo do ponto de ebuli¢do da agua durante a fase de
separacio.

Uma maneira possivel de implementar o método de libertagdo
do 6leo combinado nos residuos de destilagdo para desse modo intensificar a
recuperagdo usando equipamento menos dispendioso (por exemplo, uma
centrifuga regular ou tanque de sedimentagdo) € aquecer os residuos de
destilacdo sob pressdo antes da fase de separagdo, e preferivelmente no caso
de residuos de destilagdo finos apos terem sido evaporados e concentrados em
um xarope. Isto pode ser feito usando qualquer meio para a pressurizagdo do
xarope (tal como uma bomba) em combinagdo com um aquecedor. Mais
preferivelmente, o aquecedor inclui uma série de trocadores de calor para pré-
aquecer e depois superaquecer os residuos de destilagdo para acima de 212°F
(100°C) de modo a libertar o 6leo e depois esfriar os residuos de destilacio
para a separagdo e recuperagdo do 6leo usando separadores de gravidade.

Por exemplo, a Figura 9 é um diagrama esquematico que

mostra o produto (por exemplo, residuos de destilagdo finos, residuos de
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destilagdo integrais, ou xarope formado pela concentragdo de residuos de
destilagdo finos) sendo fornecido a um primeiro aquecedor na forma de um
trocador de calor 20 em uma temperatura de entrada de aproximadamente
180°F (82°C). Este primeiro trocador de calor 20 pode ser de qualquer tipo
adequado para o pré-aquecimento do produto para uma temperatura acima da
temperatura de entrada, mas abaixo do ponto de ebulicdo da agua. Um
exemplo é um trocador de calor de “produto sobre produto”, tal como um
trocador de calor de placa e estrutura de amplo intervalo produzido pela Alfa
Laval.

O produto pré-aquecido que sai do primeiro trocador de calor
20 em uma temperatura intermediaria elevada (por exemplo, 210°F (99°C),
mas preferivelmente abaixo do ponto de ebulicdo da 4gua, € depois liberado
para um segundo trocador de calor 22 formando a série. Este segundo
trocador de calor 22 ¢ adaptado e capaz de superaquecer o produto acima do
ponto de ebuligdo da 4gua, tal como para uma temperatura de 240°F (116°C),
de modo a libertar o 6leo combinado. Embora qualquer trocador de calor
capaz de executar esta funcdo ira funcionar (tal como uma placa e estrutura,
estrutura e tubo ou mesmo injegdo direta de vapor), uma preferéncia existe
para um trocador de calor de estrutura e tubo de superficie com ranhuras (por
exemplo, um Alfa Laval, “Dynamic Heat Exchanger”). Em uma tal
disposi¢do, os tubos sdo continuamente arranhados para impedir qualquer
formagdo e impedir a obstrugdo indesejavel. Sobre o lado da estrutura, um
fluido de aquecimento tal como vapor € usado para elevar a temperatura dos
residuos de destilacdo.

Antes da recuperagdo do 6leo através da separacdo usando um
tipo menos dispendioso de separador por gravidade (isto é, uma centrifuga
ndo hermeticamente lacrada ou tanque de sedimentagdo), ele ¢é
preferivelmente esfriado. Na disposi¢do ilustrada, isto é executado pelo

retorno do produto superaquecido para o primeiro trocador de calor 20. A
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passagem do produto superaquecido através do mesmo trocador de calor
vantajosamente serve para pré-aquecer o produto fornecido da maneira
desejada, enquanto simultaneamente esfria o produto de regresso usando o
produto de entrada mais frio.

A Figura 10 ilustra um sistema global 24 construido para
incorporar a série de trocadores de calor 20, 22 descrito na argumentagdo
anterior para o processamento de residuos de destilagdo finos concentrados ou
xarope. Uma bomba auxiliar 26 € usada para elevar os residuos de destilagdo
concentrados que emanam de um evaporador a montante 12 para uma pressido
de pelo menos aproximadamente 80 psig (551 kPa man.), que ¢ suficiente
para impedir a ebuli¢do em uma temperatura acima de 212°F (100°C). O
xarope pressurizado € depois passado para o primeiro trocador de calor 20, e
depois para o segundo trocador de calor 22 (que é verdadeiramente
compreendido de dois aquecedores em série, mas pode naturalmente ser
executado com uma unidade unica). Uma valvula associada 28 ¢
estrategicamente posicionada para garantir que a pressdo de retorno desejada
seja mantida dentro do(s) trocador(es) de calor.

A jusante da valvula 28, o produto de retorno € liberado com
pressdo atmosférica, visto que ndo mais entrarda em ebuligdo apds o
esfriamento. Um tanque pressurizado opcional 30 pode também receber o
produto superaquecido, que o permite permanecer em uma temperatura
elevada durante um dado periodo de tempo (no caso de um tanque de 500
galGes, durante aproximadamente 5 minutos). Isto ajuda a deixar o 6leo no
produto a se tornar solto. O produto pode depois ser liberado em um
separador adequado para recuperagdo do 6leo solto, tal como uma centrifuga
(ver as Figuras 2 e 6) ou tanque de sedimentagéo.

Quando o sistema de aquecimento 24 for aplicado aos residuos
de destilagdo finos ou residuos de destilagdo finos concentrados, ele hidrolisa

alguns dos sélidos em suspensdo. Quando alguns dos sélidos se tornam
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hidrolisados (convertidos de s6lidos em suspensdo para sélidos dissolvidos), a
viscosidade dos residuos de destilagdo reduz. O valor desta redugdo na
viscosidade é o desempenho melhorado de qualquer outro estagio do
evaporador a jusante (por exemplo, um evaporador de multiplos efeitos para
melhorar a concentragdo). Geralmente, a limitacdo sobre a remog¢do de agua
destes dispositivos € a viscosidade. Essencialmente, os evaporadores
continuam a ferver a agua fora dos residuos de destilagdo finos produzindo
residuos de destilagdo finos concentrados. (ou as vezes referidos como
xarope). Os evaporadores sdo altamente eficientes e eficazes e a limitacgdo € a
viscosidade visto que o produto consegue de fato a consisténcia em que os
trocadores de calor se tornam menos eficientes e eficazes (incrustacdo).

Com a hidrolisacdo dos sélidos, a viscosidade dos residuos de
destilagdo finos ou residuos de destilagdo finos concentrados reduz os
evaporadores altamente eficientes podem remover mais d4gua, assim
reduzindo a carga de dgua sobre o secador final menos eficiente (geralmente
um tubo de vapor ou secador de tambor). Além disso, a 4gua pode também ser
removida dos residuos de destilagdo finos concentrados pos-evaporagdo
através do uso de um trocador de calor de superficie com ranhuras, tal como a
unidade Alfa Laval Dynamic acima mencionada. Este dispositivo continuara a
ferver fora da 4gua adicional quando as superficies com ranhuras continuarem
a permitir a troca de calor suficiente em viscosidades elevadas.

Quando a técnica de aquecimento for aplicada nos residuos de
destilagdo integrais (ver, por exemplo, a Figura 5), novamente os sélidos se
tornam hidrolisados e assim uma maior quantidade de liquido sai do(s)
decantador(es) como residuos de destilagdo finos. A concentragdo reduzida de
solidos colocados em suspensdo permite a concentragdo maxima pelos
evaporadores altamente eficientes, ainda minimizando as necessidades de
remocdo de dgua do secador final.

A descricdo anterior fornece ilustragdo dos conceitos da
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invencdo. As descrigdes ndo sdo destinadas a serem exaustivas ou limitar a
invengdo divulgada na forma exata apresentada. Modificagdes ou variagdes
também sdo possiveis na luz dos ensinamentos acima. Por exemplo, o xarope
recuperado da centrifuga pode ser evaporado e processado novamente em um

outro esfor¢o para recuperar o 6leo antes da secagem. Além do mais, além de

~uma centrifuga tipo tigela auto-limpante como a forma para a recuperagio de

6leo dos residuos de destilagdo finos, uma centrifuga de empilhamento de
disco de tigela com esguicho deve operar, como pode uma centrifuga
horizontal de “tri-movimento”. O dleo recuperado usando os processos e
sistemas divulgados também pode ser usado como “biodiesel” para motores,
maquinas providos de energia, ou coisa parecida. Da mesma forma, o sistema
de aquecimento para a libertacdo de 6leo combinado pode ser aplicado nos
residuos de destilagdo integrais ou residuos de destilagdo finos, e ndo
necessita necessariamente ser posicionado a jusante de qualquer dispositivo
para o processamento dos residuos de destilacdo, tais como o evaporador
mostrado na Figura 10. De fato, o cozimento por pressdo e a hidrolisacio
resultante dos sélidos podem ser aplicados na entrada de matéria prima antes
que qualquer processamento ocorra, nos residuos de destilacdo finos antes de
sofrer qualquer etapa de concentragdo, ou nos residuos de destilagdo finos
concentrados (independente do nivel de concentragdo alcangado). Embora néo
requerida, a etapa de hidrolisagdo vantajosamente torna o 6leo disponivel para
recuperagdo e reduz a viscosidade durante a etapa de concentragdo. As formas
de realizagdo descritas acima foram selecionadas para fornecer a melhora
aplicagdo para desse modo permitir uma pessoa de habilidade usual na técnica
utilizar a inven¢@o em varias formas de realizagdo e com varias modificagdes
quando forem adequadas ao uso particular contemplado. Todas tais

modificagdes e variagGes estdo dentro do escopo da invengao.
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REIVINDICACOES

1. Método para recuperar oleo de residuos de destilagéo,
incluindo oleo, resultando de um processo usado para produzir etanol,

caracterizado pelo fato de que compreende:

aquecer os residuos de destilagdo a uma temperatura suficiente
para separar pelo menos parcialmente o 6leo dos mesmos; e

recuperar o 6leo dos residuos de destilagao.

2. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado pelo

fato de qué a etapa de aquecimento compreende aquecer a uma temperatura

~ acima de 100°C a uma pressdo suficiente para impedir ebuli¢ao.

3. Método de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado pelo
fato de que a etapa de aquecimento compreende aquecer a uma temperatura
de cerca de 110°C.

4. Método de acordo com a reivindicagéo 1, caracterizado pelo

fato de que aquecer compreende aquecer a uma temperatura de menos do que
cercade 121°C

5. Método de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado pelo

fato de que a etapa de pressurizar inclui manter uma press@o nos residuos de
destilagdo de pelo menos uma pressdo de vapor necessaria para permitir que
os residuos de destilagdo alcancem a temperatura desejada para separar pelo
menos parte do 6leo sem ebuligdo dos residuos de destilago.

6. Método de acordo com a reivindicagdo 2, caracterizado pelo

fato de que inclui ainda a etapa de permitir que os residuos de destilagdo
retornem a uma pressdo mais baixa ap0s a etapa de aquecimento mas antes da
etapa de recuperacgéo.

7. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado pelo

fato de que a etapa de recuperagdo compreende separar o 6leo dos residuos de
destilagdo usando separag@o por gravidade.

8. Método de acordo com a reivindicagdo 7, caracterizado pelo
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fato de que a etapa de usar separagdo por gravidade inclui fornecer os
residuos de destilagdo a uma centrifuga.

9. Método de acordo com a reivindicagdo 7, caracterizado pelo

fato de que a etapa de usar separagdo por gravidade inclui fornecer os
residuos de destilagdo a um tanque de deposito.

10. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que a etapa de aquecimento compreende usar pelo menos dois
trocadores de calor em série.

11. Método de acordo com a reivindicagdo 1,. caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de resfriar os residuos de destilagdo apods
a etapa de aquecimento e antes da etapa de recuperag@o.

12. Método de acordo com a reivindicagdo 11 , caracterizado

pelo fato de que a etapa resfriar compreende resfriar os residuos de destilagéo
a uma temperatura de menos do que 100°C.

13. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de elevar a pressdo dos residuos de
destilagdo a acima da pressdo atmosférica antes da etapa de aquecimento.

14. Método de acordo com a reivindicagdo 13, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de resfriar os residuos de destilagdo e
permitir que os residuos de destilagcdo se despressurizem antes da etapa de

recuperagio.

15. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
pelo fato de que inclui ainda a etapa de elevar a pressdo dos residuos de
destilagdo a acima de pressdo atmosférica antes da etapa de aquecimento e
recuperar 6leo dos residuos de destilagdo na pressdo elevada.

16. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de concentrar os residuos de destilagéo
antes da etapa de aquecimento.

17. Método de acordo com a reivindicagdo 1, caracterizado
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pelo fato de que a etapa de aquecimento compreende usar injegdo direta de
vapor d’agua. |

18. Sistema para recuperar 6leo de residuos de destilagdo
pressurizados resultando de um processo usado para produzir etanol,

caracterizado pelo fato de que compreende:

um primeiro aquecedor para receber e superaquecer OS
residuos pressurizados de destilagdo; e

um separador a jusante do primeiro aquecedor para recuperar

- 6leo dos residuos de destilagdo.

19. Sistema de acordo com a reivindica¢do 18, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda um segundo aquecedor para pré-aquecer os
residuos de destilagdo pressurizados antes do fornecimento ao primeiro
aquecedor.

20. Sistema de acordo com a reivindicagdo 19, caracterizado

pelo fato de que pelo menos um dentre o primeiro ou o segundo aquecedores
compreende um trocador de calor de armacdo e placa de largo intervalo e o
outro é um trocador de calor de casco e tubo de superficie raspada.

21. Sistema de acordo com a reivindicacdo 18, caracterizado

pelo fato de que o primeiro aquecedor compreende pelo menos dois
trocadores de calor.

22. Sistema de acordo com a reivindica¢do 18, caracterizado

pelo fato de que o separador compreende um separador por gravidade.

23. Sistema de acordo com a reivindicagdo 22, caracterizado

‘pelo fato de que o separador por gravidade compreende uma centrifuga.

24. Sistema de acordo com a reivindicag¢do 22, caracterizado

pelo fato de que o separador por gravidade compreende um tanque de
depésito.

25. Sistema de acordo com a reivindicagdo 18, caracterizado

pelo fato de que o separador compreende uma centrifuga hermeticamente
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vedada.
26. Sistema para recuperar 6leo de residuos de destilag@o finos

resultando de um processo usado para produzir etanol, caracterizado pelo fato

de que compreende:

um evaporador para concentrar os residuos de destilagdo finos
para formar um xarope;

uma bomba para elevar a pressdo do xarope para acima da
pressdo atmosférica;

um primeiro aquecedor para receber e pré-aquecer o0 Xarope
pressurizado; um segundo aquecedor para receber e superaquecer o Xarope
pressurizado; e

um separador a jusante do segundo aquecedor para recuperar
oleo do xarope.

27. Sistema de acordo com a reivindicagdo 26, caracterizado

pelo fato de que o primeiro aquecedor compreende um trocador de calor de
armagdo e placa de largo intervalo e o segundo aquecedor é um trocador de
calor de casco e tubo de superficie raspada.

28. Sistema de acordo com a reivindica¢do 26, caracterizado

pelo fato de que o segundo aquecedor compreende pelo menos dois
trocadores de calor.

29. Sistema de acordo com a reivindica¢do 26, caracterizado

pelo fato de que o separador compreende um separador por gravidade.

30. Sistema de acordo com a reivindicag¢do 29, caracterizado

pelo fato de que o separador por gravidade compreende uma centrifuga ou um

tanque de deposito.

31. Sistema de acordo com a reivindica¢do 26, caracterizado
pelo fato de que o separador compreende uma centrifuga hermeticamente
vedada.

32. Método para recuperar Oleo de residuos de destilagdo
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concentrados incluindo 6leo resultando de um processo usado para produzir

etanol, caracterizado pelo fato de que compreende:

cozer sob pressdo os residuos de destilagéo para liberar o 6leo; e
recuperar o 6leo ndo liberado.

33. Método de acordo com a reivindicagdo 32, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de concentrar os residuos de destilagdo
antes da etapa de cozer sob presséo.

34. Método para recuperar 6leo de residuos de destilagdo
concentrados incluindo 6leo resultando de um processo usado para produzir

etanol, caracterizado pelo fato de que compreende:

aquecer os residuos de destilagdo concentrados a uma
temperatura suficiente para separar o 6leo dos mesmos; e

recuperar o 6leo dos residuos de destilagdo por separagdo por
gravidade.

35. Método para recuperar 6leo de residuos de destilagdo
incluindo 6leo resultando de um processo usado para produzir etanol,

caracterizado pelo fato de que compreende:

hidrolisar sélidos nos residuos de destilagio;

concentrar os residuos de destilagdo; e

recuperar o 6leo dos residuos de destilagdo,

pelo que a etapa de hidrolisar torna o dleo disponivel para
recuperagdo e reduz viscosidade durante a etapa de concentrar.

36. Método de acordo com a reivindicagdo 35, caracterizado

pelo fato de que a etapa de hidrolisar sélidos nos residuos de destilagdo inclui
aquecer os residuos de destilagdo.

37. Método de acordo com a reivindicagdo 36, caracterizado

pelo fato de que o aquecer € a uma temperatura maior que 100°C e é feito sob
uma pressdo maior que a pressdo atmosférica.

38. Método de acordo com a reivindica¢do 36, caracterizado
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pelo fato de que inclui resfriar os residuos de destilagdo antes recuperar o
6leo.

39. Método de acordo com a reivindicagdo 35, caracterizado

pelo fato de que a etapa de concentrar compreende evaporar os residuos de
destilagdo apds a etapa de hidrolisar.

40. Método de acordo com a reivindicagdo 36, caracterizado

pelo fato de que a etapa de concentrar compreende usar um trocador de calor
de superficie raspada.

41. Método de acordo com a reivindicagdo 35, caracterizado

pelo fato de que a etapa de recuperagdo compreende usar separagdo por
gravidade.

42. Método de acordo com a reivindicagdo 35, caracterizado

pelo fato de que os residuos de destilagdo compreendem residuos de
destilag@o inteiros, € o método inclui ainda a etapa de obter residuos de
destilagdo finos a partir dos residuos de destilagdo inteiros apds a etapa de
hidrolisar sélidos.

43. Método de acordo com a reivindicag¢do 35 , caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de obter residuos de destilagéo finos dos
residuos de destilagdo inteiros, e a etapa de hidrolisar sélidos é executada
sobre os residuos de destilagdo finos.

44. Método de acordo com a reivindicagdo 35, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de obter residuos de destilag@o finos dos
residuos de destilacdo inteiros e a etapa de concentrar os residuos de
destilagdo finos antes da etapa de hidrolisar sélidos.

45. Método para recuperar Oleo de residuos de destilagdo

incluindo 6leo resultando de um processo usado para produzir etanol,

caracterizado pelo fato de que compreende:

hidrolisar sélidos nos residuos de destilagdo; e

recuperar o 6leo dos residuos de destilagéo,
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pelo que hidrolisar os residuos de destilagdo torna o dleo
disponivel para recuperagéo e reduz a viscosidade.

46. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que a etapa de hidrolisar sélidos nos residuos de destilag@o inclui
aquecer os residuos de destilagéo.

47. Método de acordo com a reivindicagdo 46, caracterizado

pelo fato de que o aquecer € a uma temperatura maior do que 100°C e ¢ feito
sob uma pressdo maior do que a pressdo atmosférica.

48. Método de acordo com a reivindicagdo 46, caracterizado

pelo fato de que inclui resfriar os residuos de destilagdo antes recuperar o
6leo.

49. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda a etapa de concentrar os residuos de destilagdo
apos a etapa de hidrolisar, pelo que resulta eficiéncia melhorada.

50. Método de acordo com a reivindicagdo 49, caracterizado

pelo fato de que a etapa de concentrar ¢ executada por um trocador de calor
de superficie rapada além de um evaporador de multiplos efeitos.

51. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que a etapa de recuperagdo € executada usando separa¢do por
gravidade.

52. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que os residuos de destilagdo compreendem residuos de
destilagdo inteiros, € o método inclui ainda a etapa de obter residuos de
destilagdo finos a partir dos residuos de destilag@o inteiros apds a etapa de
hidrolisar s6lidos ser executada.

53. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que os residuos de destilagdo compreendem residuos de
destilagdo inteiros, o método inclui ainda a etapa de obter residuos de

destilagdo finos a partir dos residuos de destilagdo inteiros, e a etapa de
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hidrolisar sélidos é executada sobre os residuos de destilagéo finos.

54. Método de acordo com a reivindicagdo 45, caracterizado

pelo fato de que os residuos de destilagio compreendem residuos de
destilagdo inteiros, o método inclui ainda a etapa de obter residuos de
destilagdo finos a partir dos residuos de destilagdo inteiros e a etapa de
concentrar os residuos de destilagdo finos antes da etapa de hidrolisar s6lidos.

55. Sistema para recuperar 6leo de residuos de destilagdo
inteiros pressurizados resultando de um processo usado para produzir etanol,

caracterizado pelo fato de que compreende:

um primeiro aquecedor para receber e superaquecer os
residuos de destilagdo inteiros pressurizados;

um decantador para obter residuos de destilagdo finos a partir
dos residuos de destilagdo inteiros;

um evaporador para concentrar os residuos de destilagdo finos; e

um separador a jusante do primeiro aquecedor para recuperar
6lec dos residuos de destilagdo finos.

56. Sistema de acordo com a reivindicagdo 55, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda um segundo aquecedor a montante do
evaporador para receber e superaquecer residuos de destilagdo finos
pressurizados.

57. Sistema de acordo com a reivindicagdo 55, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda um trocador de calor a jusante do evaporador
para concentrar ainda mais os residuos de destilagdo finos.

58. Sistema de acordo com a reivindicagdo 55, caracterizado

pelo fato de que inclui ainda um secador a jusante do separador para receber

um sub-produto deixado recuperacdo de dleo dos residuos de destilagdo finos.
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"Residuos de Destilagao Integral CASO 1
"Separacio Mecénica" “ANTERIOR”
Teor de umidade dos graos umidos destilados 65,0%
Concentragdo de sélidos nos residuos de destilagao fino 8,70%
Concentragdo de umidade no xérope: 1 80,0%
oM b/h

Capacidade total 145 72.210

- Umidade total 18 58,702

- Sélidos totais 14 13,508

Graos Umidos Destilados Residuos de destilagao finos
GPM Ib/h GPM Ib/h %
'Volume total: 57,5 28.634 %  Volume total 87,5 43576 -
Umidade: 374 wez  859% Umidade: 05 £0.0%0 e
Sélidos totais: 28,1 10,022 35% Teor de 6leo 1,1 85 13%
Sélidos 58 29 6.70%

}

Evaporador Remove
28,346 Lbs/h de agua, ou
53 GPM de &gua

$50,98 custo de operagdo ($/h) |

Xarope - Ib/h
Volume total 35,0 ‘17,430
Umidade: 2xp 13,944 80,0%
Teor de 6leo 1,1 568 32%
Solidos 59 2878 %
y
Produto seco — tendo 10 % de teor de umidade (Ib/h): 15,008
Umidade para evaporar (Ib/h): 31,085
ou, em GPM: 624
Combustivel requerido no secador (em Decatherms): 524
Custo de operagdo do secador @ $5,00 Decatherm ($/h): $262.22
| Valor do produto ($/h): $600,38

Fig. 1
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Residuos de Destilagao Integral CASO 1
"Separagao Mecanica" “APOS”
Teor de umidade dos graos umidos desfilados: 5,0%
Concentragdo de sélidos nos residuos de destilagao finos: 8,70%
racdo de umidade no xarope: 80,0%
. arm Ib/h
Capacidade total 145 72210
- Umidade total 118 20,702
- Sélidos totais 13808

7\

Graos Umidos Destilados Residuos de destilagao finos
oy Iblh g cem Ib/h %
Volume total 57,5 28,634 'Volume total: 87,5 43,576
Umidade: HA 1812 85,0% Umidade: 205 40,000 2%
Solidos totais 20,1 10,022 W% Teor de 6leo kR tes 1,%%
Sélidos: 58 2520 B8,70%

Ibs/h de agua, ou
53 GPM de 4gua
$50,98 Custo de operacao ($/h)

10
' Xarope aFM ib/h %
Volume total: 35,0 17,430
Umidade: x0 12844 80,0%
Teor de 6leo: 13 see 2%
Sélidos: 58 2,920 %,
Xarope (Ibs/hr): 16,892 | ¢~——r——— ’4
Umidade: oz 5% SISTEMA DE AQUECIMENT!
lUmidade (Ib/h) 13,984
Teor de 6leo (Ib/h) as l
Teor de sélidos (Ib/h) __ as |
. =7
' R J Iblh arm
- Oleo recuperado (Ib/h): .538 1,1
Valor de 6leo ($/h): 316_2:_}

Nos cobrimos a meméria do 6leo neste
exemplo, nés mostramos 95% de recuperagao

Produto seco —tendo 10 % de teor de umidade (Ib/h): 14,411
Umidade para evaporar (Ib/h): 31118
ou, em GPM: 2.8
Combustivel requerido no secador (em Decatherms): 25
Custo de operagao do secador @ $5,00 Decatherm ($/h): $262,73
- Valor do produto ($/h): $578.48

Nota: N6s antecipamos um aumento na eficiéncia da secagem apés o 6leo ser removido
Economias estimadas = 10% ou em $/h= $26,27

Fig. 2
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Residuos de Destilagéo Integral CASO 2
"Separagdo Mecanica" “APOS”

Teor de umidade dos graos umidos destilados: 60,0%

Concentragao de sélidos nos residuos de destilagao finos: 3.67%

Concentragdo de umidade no xarope: ’

60,0%
. eeM Ib/h

Capacidade Total 146 72,210

- Umidade total e &x,702

- Sélidos totais r 13,508
Gréaos Umidos Destilados i 'Residuos de destilagao finos
' GPM Ib/h % GPM Ib/h %
Volume total 56,9 28,325 Volume total 88,1 43885 -

Umidade: 34 1w 60,0% Umidade: 8y sHI87 5%
Volume total 228 11,330 - Teor de 6leo 1,1 ;3 13%
Solidos: 32 1812 187%
Evaporador Remove
38,440  Lb/h de 4gua, ou
77 GPM de agua
$74.86 Custo de operagio ($/h)

< - Xarope
aPm Ib/h %
 Volume total: 10.9 5445
Umidade: a8 %7 60,0%
Teor de 6leo 11 s w0nax
olidos: 32 1812 30%
4
Produto seco - tendo 10 % de teor de umidade (Ib/h): 15,009
Umidade para evaporar (Ibs/h): 18,761
ou, em GPM: 31,7
Combustivel requerido no secador (em Decatherms): M7
Custo de operagao do secador @ $5,00 Decatherm ($/h): 5153 A1
Valor do produto ($/h): $800.36

Fig. 3
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Residuos de Destilagao Integral CASO 2
"Separagao Mecanica" “APOS”
Teor de umidade dos graos umidos destilados: 60,0%
Concentragao de sélidos nos residuos de destilagdo finos: 3.822
i . 60,
GPY Ib/h
Capacidade Total 72210
- Umidade total e seTuz
- Sdlidos totais z 13.508
Grios Umidos Destilados f Residuos de destilagao finos
Ib/h % GRY ib/h %
Capacidade Total  56.9 28,325 Volume total 88,1 43,886
Umidade total 34,1 18995  60,0% Umidade total n7 a1,707 1
Solidos totais 28 112% 40% Teor de 6leo 1,1 sed 3%
Sélidos: 32 1812 3,67%
Evaporador Remove
38,440 Lb/h de agua, ou
77 GPM de agua
$£74 88 Custo de operagdo ($/h
Xarope el ] Ib/h %
Volume total 10,9 5,445
Umidade: (1] 327 60,0%
Teor de 6leo 1, L] A%
Sélidos: 32 14812 0%
{Xarope {Ib/h): 4907 |
Volume total: hinenid
Umidade total {Ib/h) - 37
Teor de 6leo (Ib/h) n
Teor de soélido (Ib/h): 1,812
i ] Ib/h o
Oleo recuperado (Ib/h 538 1.4
J | Valor de 6eo ($/h) $102 l
N6s cobrimos a meméria do 6leo neste
y exemplo, nés mostramos 95% de recuperagéo

Produto seco - tendo 10 % de teor de umidade (Ib/h): 14,411
Umidade para evaporar (Ib/h): 18,821
ou, em GPM: 378
Combustivel requerido no secador (em Decatherms): ng
Custo de operagao do secador @ $5,00 Decatherm ($/h): $15892
Valor do produto ($/h): $576.48

Nota: N6s antecipamos um aumento na eficiéncia da secagem ap6s o 6leo ser removido
Economias estimadas = 10% ouem $/h= $18,89

Fig. 4
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Fig. 5

SISTEMA DE AQUECIMENTO 94
(opcional)
Ib/h
MATERIA PRIMA 200,000 Usina de etanol de 500 mmg
Oleo zas 4,800
Sélidos 18.3% 32,620
_AS“a 81,3% 182,580
l Decantador de 2 fases
Ib/h
L._______, [CTauido decantador 138360
Ib/h
d Ib/h | Liquido decantador j 38;35§ !
Graos umidos destilados 61,641
BA% 3,346
az7en 23,160
670% 38,136
J Iblh
94 {Residuos de destilagado finos 138,3.
/ Oleo 1,1% 1,454.4
Sélidos LYY 2,480
4 [Agua 82.1% 127,444 |
SISTEMA DE AQUECIMENTO ] a
(opcional)
&
. lbh_ Evagorador I Ibh Q{
<+ iduos de destilagio concentrados 12,804 ua evaporada 101,978
Oleo 1% 1454 -
Sélidos 48.8% 8,307
Agua sok 8462 147 SISTEMA DE AQUECIMENTO
Iblh (opcional)
Residuos de destilagio conce8G286¢ ’
Oleo 40% 14544
{sélidos 280% 9,480
Agua T0.0% 25,468
l Centrifuga
S e 9
v ib/h l
Graos umidos + xarope 98,022 .
Oleo 3s% 3,491 < :Sélidos em susp THE3
sélidos 3a3% 32,820 Sélidos d0p% 3,153
Agua s3z% 48,317 Agua o, 30
l Secador
%‘ |Agua evaporada 43177 |
v
1b/h Ib/h
[SDGS 39,251 [S1eo de mitho 1,308
Oleo 65% 3,481
Sélidos 83,14 32,820
Agua 6,0% 3,140
CUSTO OE OPERATAD ib/h Valor do produto tb/h $/h
[ requerido por dor (Decath 73,0 . DOGS (capacidade) 302511
m" opemFJor;’B‘:’pof hora a s5|’ e catherm 341,0 $364, Valorizado a $70/ton “"""775
Custo op | por hora a $5, $17,05 Oleo de mitho (capacidade) 13080
[ id, dor (D: 05,1 i
P q por l?:rra D { $340,38 Valorizado a $300/ton 188,34
Custo operacional total ($/h) $722,22
Valor total ($/hr) $1570,19
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Fig. 6

I¢

Ibth
MATERIA PRIMA 200,000 Usina de etanol de 500 mmg
Oleo 24% 4,800
. Sélidos 18,5% 32,620
| Agua o1,% 182,580
l Decantador de 3 fases Ibth
Oy, Oleo/Emulsdo 5,818
. Oleo 25% 1,454
Agua 75% 4,363
Ib/h
- |Liquido 132,841

Agua de lavagem &

el

lb/h

Ib/h Liguido decantador 58,57 1]
v —_— 1
Grdos umidos destilados 61,641 H
Oleo S,4% 3,348
Sélidos ”I“ 23,1680 =~ <J»|'Retomo da 4gua de lavagem 77471}
Agua 7o% 35,138 1
[} e
< 4
v Ib/h t y Iblh
Grios Gmidos + retorno da &gua de lavagem 135.611 ] Incsiduss de dastilagHo finos "1.333
Sle % 3,046 ! Oleo 2% 2,969.6
Sélidos 7,1% 23,160 1 Séfidos &7 9,450
Agua 0p% 109,105 : hgua 9ig% 128,440
i 2 i
' Decantador de 2 fases : l I 3
Ib/h . Evaporador Ib/h
"Gréos imidos” Tavados 68,140 fAqua evaporada 100461 ]
Oleo 2% 1,840 -
Sélidos |p% 23,160 .
[Agua ST 33,140 1
Ib/h !
de dest 41,399 {
Oleo (ALY 2966.0 /
Sélidos 2% 9460
Agua Tp% 28879 p| SISTEMA DE AQUECIMENTO
Centrifuga (opq?nal)
A ib/h
Graos umidos + xarope 99,539
Oleo 2% 2,136
Sblidos 2% 32,620
Agua 8515 82.118 [ 4
l Secador
| ‘
Ibh Ibh
|DDGS 37,778 | Oleo de milho 2,664 |
Olec &% 2,138
Sélidos 80,3% 32,620
Agua 8,0% 3,022
CUSTO DE OPERACAO Ib/h Valor do produto Ib/h $h
5 DOGS {capacidade) 377783
Combustivel id\ secador (Decatherm) 73,0 >
c:rs';olfper:cri:::r:o: hp:rra a $5,5/Decatherm $489,27 Valorizado a $70%on 4132224
KWH requerido por decantador | & I e centrifuga 873,0 ‘3868 Oleo de milho (capacidade) 25839
ional por hora a $5,05/KWH X X
g:ﬁ::;m:ﬁ:::.ﬂ:: p‘:?:vaporador (Decatherm) 56,5 Valorizado a $300/ton Besf
Custo jonal por hora a $6/D: h $282,63
Custo operacional total ($/h) $616,65 Valor total (sthr) o
N .. 1
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Fig. 7

Ib/h
MATERIA PRIMA 200,000 Usina de etanol de 500 mmg
Oleo 24% 4,800
Sélidos 18,3% 32.620
Agua a1,3% 162,580
1 Decantador de 3 fases
- Ib/h
/é a L___._. C 138,360]
-~
ol Ib/h
Ib/h Aqua de lavagem 73, {. Liquido decantador 54.359'
Graos umidos destilados 61.841 !
Oleo S4% 3.346
:(;lti::os o78% 23.160 = =p-[Retomo da agua de lavagem _ 77.471]
i 57.0% 35,138 !
1 <+
1
v Ib/h ] v Ib/h
g:ios amidos + retomo da 4gua de lavagem 135.611 : Reslduos de destilagao finos 141,860
eo 2 3,348 § 6 2% 2,950.9 l
Sbiidos 7% 23.160 i sélidos ars 9,460 I
gua __305% 109.105 : oia% 129,440
J Decantador de 2 fases ]
! 1
[ |
é’ Evaporador Ib/h
';G:os Gmidos” lavados 58.140 | Agua evaporada 400461 |
 Oleo 32% 1.B30
-iélidos 0% 23.160
gua STe% 33.140 Centrifuga
I8 I
Residuos de destitagio concentrados 41,399
71%
4 Ib/h
Gridos Gmidos + Xarope 98.639
Oleo 2% 2138
Sélidos 32'5% 32.620
Agua a5,3% 62.119 17
l Secador
M [Rouaevaporsda — 53.097 ]
Y
1 Ib/h Ib/h
%?GB ~ 37.778 [6tec de milho 2664 |
eo 2138
| Sélidos :é,m 82.820
| Agua EO% 3.022
CUSTO DE OPERACAO Ib/h Valor do produto Ib/h st
N -~ 00 = DOGS (capacidade) FTTI8}
or 5 .
Custo ional por trora 2 $5,5De $489,27 Valorizado a $70/ton $1222.24
ido por 18l e 5730 Oleo de milho {capacidade) 26838
Eusto operacional por t::,r’a a 35,OSIE(WI;IP _— 65 $38,65 Valorizado a $300/ton Beg o8
Custo op: nal por hora a $6/Decath ’ $282,63
Custo operacional total ($/h) f80§,05 Valor total ($Ihr) $1721,83
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Fig. 8

Ib/h
MATERIA PRIMA 200,000 Usina de etanol de 500 mmg
Oleo zlqg 4800
Sélidos 1’ 32,620
Agua ayme 162,580

1, Decantador de 2 fases

Ib/h

Iéq 1 » [ Liquido decantador ;39 58

- Ib/h

e =20
ib/h {Aqua deTavagem 73.970] [[Tiquido decantador 64.388)
— a

Graos umidos destilados 81,641 OO
Oleo s4% 3,348
Sélidos s 2,160 ~ o[ S e §7.958]
|Agua srom 35,138 1
1 <
- bih ! ] Ibth

grios (midos + retorno da dgua de lavagem — 135611 '

leo 3348
| Sélidos :1"?; 23,160 : :ﬁ:
' Agua 103,108 1

'L Decantador de 3 fases :

=

Wazhod “Wot Grains™ 58,140
bleo 3z 1,840 Evaporador Ib/h
x0% 23,160 Agua evaporada 100,46
57.0% 33,140
J Ib/h
A% 2880
Sélidos 29% 9,460
Agqua 7000 28.979
l’ Centrifuga
_ + Ib/h
Graos Umidos + Xarope 98,539
Oleo 21%, 2,138
Sélidos 28% 32620
A . 851% 62,119 I ﬂ
l Secador
pE— Rqua evaporada— EB.087
v
ib/h Ib/h
37,778 (Oleo de milho ZEM l
4T 2,130
32,820 ’
ao% 3,022
CUSTO DE OPERACAO ib/h Valor do produte Ibth $h
Combustivel requerido por secador {Decatherm) 99,0 DOGS (capacidade) Jmes
Custo ional por hora a $5,5/D« $489,27 Valorizado a $70/ton 2224
querido por 1& 1 e centrifug 6247 Oleo de milho (capacidade) 26618
Custo operacional por hora a $5,05/KWH $31,24 Valorizado a $300/ton f =T
Comb ] ido por porador (D ) 56,5
Custo ional por hora a $6/D: $282,63
to operacional total {$/h] $313,14 alor total ($/h
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Temp de superaquecimento (240f)

Entrada de vapor

K

Saida de vapor

Retorno do produto (temp de entrada 210 F) " e
@——-——m‘ ~ Sl
/\/
I — 5

Fornecimento do produto
Temp intermediaria (210F)

(180F temp intermediaria )
S0

Trocador de calor #1

Pré-aquecimento / pés aquecimento

Fig. 9

(

=N

Trocador de calor #2

"Superaquecimento”

B
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RESUMO
“METODO E SISTEMA PARA RECUPERAR OLEO DE RESIDUOS DE
DESTILAGCAO”

E previsto um método para recuperar 6leo de residuos de
destilagdo incluindo 6leo resultando de um processo usado para produzir
etanol. Em uma modalidade, o método inclui aquecer os residuos de
destilagdo a uma temperatura suficiente para separar pelo menos parcialmente
o 6leo dos mesmos. O método inclui ainda recuperar o 6leo dos residuos de

destilagdo.
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