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Este trabalho estuda a aplicacdo do processo dacaat liquido-liquido
assistido com contactor de membrana (ECM) comonaltiea para a remocéo do acido
succinico de meios fermentativos. Foram avaliada®feciéncias dos processos de
extracdo e de reextracdo, e também do acoplamestas duas etapas, empregando
modulos de membrana na forma de fibras ocas deologid porosa, para os quais ja
existem registros na literatura, e também para mamals densas, de uso inédito para
separacdes liquido-liquido, como a estudada. Ac8eledos extratantes a serem
empregados na ECM foi feita a partir de ensaiogxteacao-liquido-liquido (ELL).
Dentre os compostos avaliados, foram escolhidasmasas JM-T e TOA, de maior
capacidade de extracdo, e ainda o diluente puractérol), para a avaliacdo do
desempenho da ECM. Os melhores resultados foraiaoshjgara o processo acoplado,
empregando membrana de morfologia densa, e mosjueno processo tem potencial

para uma futura aplicagdo em escala industrial.
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This work studies the liquid-liquid membrane coma@xtraction (ECM) as an
alternative for the recovery of succinic acid fréenmentation broths. Efficiencies of
extraction and stripping processes and also thelicgu of these two steps were
evaluated. A membrane module with porous hollowrb- for which reports of its use
can be found in literature — were employed, as a®ltiense fibers, of unprecedent use
for liquid-liquid separations, such as studied.eSgbn of extractants for ECM were
performed by liquid-liquid extraction experimentgEL(). Among all compounds
evaluated, JM-T and TOA amines, which presented Highest efficiencies, and
1-octanol were chosen to assess ECM performance.b€bkt results were found for
couple extraction with dense membrane, which indi#hat the process is eligible for

consideration for industrial applications.
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1. INTRODUCAO

O petréleo tem sido a principal fonte mundial deémna-prima para a producao
dos mais diversos produtos quimicos. A agéncia iamme EIA {.S. Energy
Information Administratiopy responsavel pela divulgacdo de dados relaci@aado
energia, aponta um consumo de petroleo de aprozimate 93 milhdes de barris por
dia (U.S. ENERGY INFORMATION ADMINISTRATION, 2015)e a expectativa é
que esse valor alcance 116 milhdes de barris/éiaG80 (CHERUBINI, 2010).

A necessidade de diminuir a dependéncia mundiseda®duto, seja em funcéo
do impacto ambiental que provoca (tanto na produgémto no consumo), seja em
razao da expectativa de diminuicdo das reservasaiohento dos custos de producéo
do petréleo, tem levado a busca por alternativas syibstituam — ou que ao menos
reduzam — o consumo de petrdleo e de outras nmef@nimas de origem féssil. Com
isso, a utilizacdo de fontes alternativas de mafgnima, bem como de novos processos
de producéo, tem se tornado cada vez mais viavglombo de vista econdmico, e

necessario para suprir as demandas de consumordado€LINet al, 2012).

Além dos fésseis, a Unica outra fonte para a p@alde derivados quimicos € a
biomassa (CHERUBINI e STRMMAN, 2011). Considerameiclo do carbono, o
amplo uso da biomassa pode diminuir o impacto dxidido de carbono sobre o
aguecimento global, especialmente num periodo eendiuersos paises tem assinado
acordos para a reducédo de emissdes de gases toestefa. Nos Estados Unidos, por
exemplo, a meta de reducdo é de 15% a 30% até (BIERMANN et al, 2007). O
Brasil, por enquanto, assumiu apenas metas volastde reducdo de emissdes, sem
estabelecer valores ou prazos (RATHMANN, 2012).

As previsfes mais recentes indicam que, por vat2@R5, mais de 30% das
matérias-primas para a industria quimica seraoyaidds a partir de fontes renovaveis,
como a biomassa (PERVAIZ e CORREA, 2009). Os bidpims também apresentam
projecbes de crescimento expressivas. Segundooestadempresa de consultoria
americana McKinsey, os produtos baseados em puxcdssmentativos e enzimas
devem ter crescimento na faixa de 8% neste anajaeihg crescimentos superiores a
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10% ao ano s&o projetados para os bioplasticosYNEAO, 2010). Outra empresa de
consultoria americana, a BCC Research, estima qoeestimento na demanda por
bioprodutos seja de 12,6% ao ano para o periodal/2018. Para os produtos
chamados nao-energéticos, isto é, aqueles quednaatiszados como combustiveis, a
previsao de crescimento anual é ainda maior: 14880€ RESEARCH, 2014).

Esse cenério positivo para a biomassa tem aumentadoteresse e o
investimento de empresas, tanto do setor publicantgu do privado, no
desenvolvimento de novas tecnologias. Como fontmal&ria-prima, a biomassa tem
um enorme potencial tecnolégico, uma vez que, entdin de sua composicao, €
possivel produzir uma grande quantidadea®mmoditiesseja por rotas quimicas, seja
por rotas bioquimicas, capazes de substituir ddoae petrdleo e gas natural, e ainda
novas plataformas quimicas, conhecidas por bloeosodistrucdoque servem como

materiais de partida para muitos outros produtéd @, 2006).

Dentro desse contexto esta inserido o surgimergocdamadas biorrefinarias,
conceito relativamente recente que abrange teciaslagpazes de transformar fontes
de biomassa (madeira, milho e soro de leite, pem@ko) em seus respectivos blocos
de construgcdo, como carboidratos e proteinas, aqdenp, por sua vez, serem
convertidos em produtos de maior valor agregadmbeistiveis e outros derivados.
Esse conceito € semelhante ao das refinarias déguetcapazes de produzir grande
gama de produtos (ASSUNCAO, 2010).

O Brasil tem grande potencial para o desenvolvimelat quimica “verde” em
funcéo de suas caracteristicas naturais e da iémmigt que o agronegdcio tem para o
pais. Conta a seu favor o pioneirismo na produgiord produto oriundo de fontes
renovaveis, o etanol, que € considerado um cascsheetido, exemplo para o mundo.
Em contrapartida, para a producdo de outros biaposd muito investimento ainda é
necessario, uma vez que no pais a grande maiarietailgas que compdem a plataforma
bioquimica da biorrefinaria ainda encontra-se ese fambrionaria de desenvolvimento,
em escala de bancada (RODRIGUES, 2011a). Aindmasgistem algumas iniciativas
pioneiras no pais. Em 2007, a Braskem se tornounaepa empresa no mundo a
produzir um polimero de origem 100% renovavel, alancamento de seu polietileno
biobaseado (bioPE). A planta, em operacdo desd@, 2&xh capacidade para produzir
200 mil toneladas de bioPE por ano a partir dethio® desidratado (BRASKEM,
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2015). Embora a producdo de bioPE ainda seja n@a&s €m comparacdo ao PE
derivado de petroleo, o produto tem espaco no merem funcdo de seu apelo
ambiental — embalagens de bioPE séo fornecidasBrakkem a diversas empresas —
além de ser destaque internacional pelo seu canateaidor (ERICKSONet al, 2012;
BEERTHUISet al, 2015).

A estrutura das matérias-primas empregadas enebiwmrias difere em grande
grau daquelas usadas em refinarias, 0 que a t@ntjosa e, a0 mesmo tempo,
desvantajosa. A biomassa, comparada ao petréleom@osta por pouco hidrogénio,
uma fracdo menor de carbono e muito oxigénio. Ceardagem, pode-se obter uma
guantidade maior de produtos a partir da biomabka.entanto, as tecnologias
necessdrias para a separacao desses produtosalfementativo ainda estdo em fase
de desenvolvimento. Outro ponto negativo € a sdidawie das matérias-primas.
Atualmente, os biocombustiveis e bioquimicos nao m@&duzidos em biorrefinarias,
mas em processos isolados que competem com adriaglite alimentos e racdes por
matéria-prima (CHERUBINI, 2010).

Nas biorrefinarias, o volume de rejeitos e subptaslé reduzido pela utilizacéo
dos mesmos como matéria-prima em processos compi@mae ou como fonte de
energia (OCTAVE e THOMAS, 2009). A otimizacdo detén@s-primas, energia e
ainda, da integracdo de diferentes rotas de prodécdnerente ao conceito de
biorrefinaria e crucial para que esta seja ambimieiate sustentavel e economicamente
competitiva. Assim como nas refinarias tradicionéipreciso produzir tantos produtos
guanto possivel (ERICKSO®t al, 2012).

Em comparacéo a bioenergia, pouco tem sido estualadepeito do potencial
dos bioprodutos para substituir os obtidos a pddirpetréleo. No entanto, entre os
existentes, relatados por CHERUBINI E STROMMAN (2p1destaca-se o maior
potencial para substituicdo dos produtos oxigenadosomparacdo as moléculas livres

de oxigénio ou nitrogenadas.

Entre as moléculas oxigenadas que podem ser ob&dasbiorrefinarias,
encontra-se uma classe de muita importancia panastria quimica, a dos acidos
organicos. Além das aplicacdes tradicionais nagsimis alimenticia, farmacéutica e

de cosmeéticos, esses acidos ainda sdo matériagsppana a sintese de ampla gama de



produtos, como os produzidos via reacdes de coad@osesterificacdo, polimerizacao,
reducao e substituicao (PAdt al, 2009).

Comumentemente, 0s acidos organicos sdo produpmlosintese quimica, via
reacdes cataliticas, empregando insumos derivapstdileo. Trata-se de um processo
complexo, composto por diversas etapas, nas quaifosna uma quantidade
consideravel de C{ gas que provoca o efeito estufa (BECHTO&Dal, 2008). A
alternativa € a rota fermentativa, em que podemuskzadas fontes de carbono de
baixo custo como meio de cultivo. Comparando comota quimica, 0S processos
fermentativos apresentam o beneficio de envolVieagdo de CQ(McKINLAY et al,
2007). Entretanto, em escala industrial, os acagénicos ainda sdo produzidos pela

rota quimica, salvo algumas excecdes — acido @jtpiar exemplo.

O motivo pelo qual as empresas ainda nédo optardaanf@enentacéo € o alto
custo de producéo por essa rota. E esperado queraado para os acidos organicos
biobaseados cres¢ca a medida que as barreirasdgimasl existentes atualmente sejam
superadas. Os maiores desafios sédo a melhoriaodegsio de fermentagcéo em si, com o
aumento da produtividade, do rendimento e da caraggio final da fermentacdo e a
modificacdo do processo de recuperacdo (ASSUNCAID,2JONGet al, 2012).
Quanto ao primeiro, a utilizacdo de microrganisrgeaeticamente modificados tem
apresentado bons resultados, com aumento de priodale e reducdo da formacao de
subprodutos (KIMet al, 2004; DATTA e HENRY, 2006; HONG, 2007; MEYNIAL-
SALLES et al, 2008; ZHENGet al, 2010). Ja o processo de recuperacdo do acido do
meio fermentativo em que é produzido é um pontiicoriuma vez que a técnica de
precipitacdo, atualmente empregada, ndo é condalgravel para uma futura producao
em larga escala (PATEL, 2006). No total, o procedsoseparacdo baseado na
precipitacdo pode responder por até 60% do cuddl tke producdo dos éacidos
organicos por via fermentativa (TUNG e KING, 1999)tro ponto importante é que a
concentracdo de acido no meio fermentativo € baxaesmo apds a precipitacdo e
remocdo do acido, ainda Sdo necessarios outrosegs@E para concentra-lo
(WASEWAR et al, 2004). Também € necessario avaliar o escalonament
integracdo desses processos (CHERUBINI E STROMMAN1).

PATEL (2006) indica que as escolhas mais provapaia substituir o método
da precipitacdo sao 0s processos que empregamregaorpe membranas e/ou extracao.
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Entre os mais estudados, estdo processos convaiscicomo a adsorcao, destilagao
direta, troca ibnica e extracdo por solvente, eposessos com membranas —
eletrodialise e osmose inversa (WASEWARal, 2004). Outro processo que tem se
mostrado como uma alternativa técnica e economictmgromissora € a extracao

utiizando membranas como contactores, foco des&a t

1.1 Contactores de Membrana

Contactores de membranas séo tipicamente dispmsitio tipo casco e tubo,
analogos aos trocadores de calor convencionaiscormdendo feixe de membranas na
forma de fibra oca de diametro extremamente redyzndque permite obter elevada
razao entre area de troca e volume de modulo. Umsafakes fluidas circula pelo
interior das fibras, enquanto a outra circula pseco, com a operacado podendo ser
tanto concorrente quanto contracorrente. Na Figutaé mostrada uma representagéo
de um contactor de membrana, com indicacao de [Fardss componentes e alguns
acessorios adicionados com a finalidade de melhmraperacdo — por exemplo, os
tubos distribuidores e coletores e o defletor (SARK 2008). Adicionalmente, €&
representada a trajetéria percorrida pelo fluidanerior do médulo, sendo a operagao
contracorrente.

Membrana de

Cartucho . =~ FibraOca
\| Distribuidor

Defletor Tubo Invélucro
' /Coletor

Fluido 1 : : an Fluido 1

Figura 1.1 Contactor de membrana (Adaptado de SIRKAR, 2008).

Na pesquisa aqui delineada, um contactor de memlsera empregado para um
sistema liquido-liquido, sendo uma das fases aealiagdo, que contém o composto de
interesse e a outra, o solvente extrator. Difereatde da extracdo convencional, o

aumento da relacdo (area de contato/unidade demedluesultante da presenca da
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membrana é aproveitado, e a transferéncia de moass@e sem dispersdo de uma fase
liquida na outra, uma vez que a membrana sepacarfiente os fluidos, que escoam
em lados opostos da mesma (GABELMAN e HWANG, 1B®KER, 2004).

Embora a aplicacdo de contactores de membranasiggemas liquido-liquido
seja comprovadamente eficiente, estes sdo empregamin maior frequéncia para
separacdes envolvendo sistemas gas-liquido. Noratdrm de Processos de Separacao
com Membranas (PAM) do Programa de Engenharia @aida COPPE/UFRJ, ja
foram executados dois trabalhos empregando conégcem sistemas gas-liquido. No
primeiro deles, KRONEMBERGER (2007) utilizou um tastor para a oxigenacao de
um meio de cultura destinado a producéo de bicssarites. O problema da remocéo
de HS e CQ do géas natural foi estudado por AMARAL (2009)Jiméindo médulos de
membrana de fibra oca como contactor e solucbessaqude NaOH e dietanolamina

como absorventes.

A extracdo de acidos organicos usando contactorasiebranas ja € um tema em
desenvolvimento neste laboratorio. Para o acideaisioo, o estudo teve inicio com
uma dissertacdo de mestrado (MORAES, 2011), corerempntos exploratorios que
mostraram que o emprego de membranas ndo-porakasillias apresenta resultados
analogos aos obtidos com membranas microporosesnigados na literatura), e ainda
permitem utilizar solventes extratores parcialmeyaiéiveis em agua, ja que a auséncia
de poros na membrana impede o contato fisico d&s fiuidas. No trabalho, foram
escolhidos como solventes extratores aminas prm&iterciarias, aléem de 1-octanol,

que também foi usado como diluente para as aminas.

Neste trabalho, a pesquisa foi ampliada, aprofuhalanestudo da extracao de
acidos organicos em contactores de membranas mésgso Como acido organico, foi
escolhido o &cido succinico, considerado pelo Dapwnto Norte-Americano de
Energia como um dos dez mais importantes blocosotstrucdo para a industria
guimica biobaseada (WERPY e PETERSEN, 2004).

1.2 Contextualizagcéo e Objetivos

A opcado por matérias-primas renovaveis, pautadasussentabilidade, néo
parece ser passageira, e a busca por solucéesrgaeentos processos biotecnoélogicos
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economicamente viaveis em escala industrial despent interesse cada vez maior. A
producdo de acidos organicos pela rota fermenté¢iasido objeto de estudo, com
vistas ao melhoramento genético dos microrganispama aumento da eficiéncia de
producdo e a diminuicdo dos custos da remocao maokijps do meio fermentativo e

sua purificacao.

O potencial do acido succinico e a variedade déytos que podem ser obtidos
por transformacdes quimicas a partir desse acl@den que 0 mesmo seja uma das
moléculas-plataforma mais importantes para o dedenvento da industria
biobaseada. Contudo, a expansdo do mercado pacal®@ fuccinico produzido por
fermentacdo ainda depende da reducdo dos seus déesfmoducdo, que por sua vez,
depende em grande parte do desenvolvimento de gs@xede purificagcdo mais
eficientes e de menor custo, que substituam a itecdo, tecnologia atualmente

empregada.

O foco desta pesquisa € 0 uso de contactores ddnaweas do tipo fibra oca
para a extracdo liquido-liquido do &cido succinideando a remog¢do do mesmo do
meio fermentativo, evitando o contato direto esste produto e os solventes utilizados

como extratores por meio de uma membrana densa.

Até o0 momento, ndo existem registros na literatloaemprego desse tipo de
membrana como contactor na extracao de acidosioogai®s trabalhos séo restritos a
utilizacdo de membranas microporosas, mas a bangio interfacial entre solucdes
aquosas de acido succinico e as solucdes org@ngaegadas como solvente extrator
exige controle rigoroso da pressédo das fases Hyidaa evitar a ruptura da interface
formada entre as fases na abertura dos poros dénaesm Com a utilizagdo de
membranas densas, conforme propde este trabafiroptema de controle da interface
€ contornado, permitindo maior liberdade de ajdsteutras variaveis, como as vazdes
das fases fluidas. Além disso, outra vantagem @ae ger explorada com o emprego
de membranas densas é o0 uso de extratores conilidalld parcial em agua, mas que
apresentam bons coeficientes de particdo, comoc&so das aminas primarias. Em
funcdo dessa solubilidade parcial em agua, poucest&lou sobre a aplicacdo dos

referidos compostos na extracao de acidos organicos



A estratégia a ser empregada neste estudo commstevaliacdo de alguns
solventes extratores pré-selecionados, sejam &lempregados na extracdo de acidos
organicos ou néo, verificando o efeito de variawaso a concentracdo de acido
succinico na fase aquosa, a concentracao de enérata fase organica e a temperatura
sobre o coeficiente de particdo, por meio de essd® extracdo por contato direto
(extracdo liquido-liquido). Esses ensaios tem poalilade encontrar o solvente
extrator e as condi¢cdes mais favoraveis para aagldr do acido succinico, para
posteriormente serem empregados na extracdo daststin contactor de membrana.
Além disso, pretende-se obter algumas informag@gm®rtantes sobre o processo de
extracdo, além dos ja citados coeficientes de gdarticomo dados de equilibrio e
cinética de extracado, e a estequiometria dos coxmpl®rmados na extracao reativa. Na
extracdo assistida com contactores de membrang® sealiadas a eficiéncia das
etapas de extracdo e de reextracdo, em processasogados ou acoplados, com
determinacao dos coeficientes de transferénciaaksannas fases aquosa e organica e

na membrana.

1.2.1 Objetivo geral

A tese aqui apresentada visa desenvolver o prockssatracao liquido-liquido
assistido com contactores de membrana para a sépatta 4cido succinico obtido por

fermentacéo.

1.2.2 Objetivos especificos

» Definir solventes extratores com alto desempenh@ pamocédo de &acido

succinico, por meio de ensaios de extracao ligliipndo em batelada;

* Avaliar a eficiéncia da extracdo do acido succimoocontactor de membranas

na forma de fibras ocas.



1.3 Estrutura da Tese

Partindo-se da introducdo aqui exposta, esta tpsesenta o trabalho da
pesquisa realizada em outros quatro capitulos. @t@a 2, Fundamentos e Revisao
Bibliografica, aborda os principais conceitos queodvem 0s processos de extracado
liquido-liquido e da extracdo assistida com coontastde membranas, complementando
com a avaliacdo do estado da arte sobre as désremttodologias empregadas para a
recuperacdo e purificacdo de acidos orgéanicos desnfermentativos. Materiais e
Métodos, capitulo 3, relata os materiais e a mébgto de trabalho utilizados. No
capitulo 4, Resultados e Discussdo, 0s resultadss tdstes experimentais sao
mostrados, discutidos e comparados com aquelesnteados na literatura. As
conclusbes obtidas neste estudo e as sugestOeduparas trabalhos constam do
Capitulo 5. Os apéndices finais se destinam a expas descricdes matematicas e

resultados complementares ao trabalho.



2. FUNDAMENTOS E REVISAO BIBLIOGRAFICA

Este capitulo tem por objetivo revisar e discuts principais
processos de separacao/purificacdo apresentados litegatura como
alternativas ao método da precipitacdo. Maior desia sera dado aos
processos de extracdo liquido-liquido e em contastale membranas,
escolhidos nesta tese para o estudo da recuperdeddacido succinico.
Serdo abordados alguns fundamentos do processoesaptando as
descri¢cdes fenomenoldgica e mateméatica, quandinpates. Inicialmente,
serdo levantadas caracteristicas e aplicacbes dmoasuccinico. Em
seguida, apresenta-se o método tradicionalmenteegagdo na remocao de
acidos orgéanicos de meios fermentativos, o mét@dprdcipitacédo, e sdo
introduzidos trabalhos que abordam o emprego dasmados processos
convencionais, como as reacOes de esterificacaadmlise, adsorcao,
troca ibnica e cristalizacdo. Também s&o apresevgagrocessos de
separacdo com membranas tradicionais (micro e nlragfao, biorreator
com membrana, osmose inversa e eletrodialise), acaplamento de
processos convencionais e com membranas (membrigaisias). A
extracdo liquido-liquido e a extracdo em contacsode membranas, focos
deste trabalho, serédo abordadas com maior detatbela uma delas, em

uma secao.

2.1 Acido Succinico

O acido succinico (Figura 2.1) € um acido dicarlmxide quatro carbonos, que
pode ser produzido por via quimica (hidrogenacdalitaa do acido ou do anidrido
maleico, ambos derivados do petréleo) ou bioquimiflEamentacdo bacteriana,
principalmente). E empregado como aromatizante ldeeatos e bebidas, como
emoliente e surfactante nas industrias farmacéata cosméticos, e como aditivo em
lubrificantes industriais (McKINLAYet al, 2007). O &cido foi isolado de um meio

fermentativo pela primeira vez em 1546, e até oionflo século XX, o0 mesmo era
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utilizado na Europa como antibidtico natural e emativos. (BIOAMBER, 2012b;
AKHTAR et al, 2014).

OH
HO

O

Figura 2.1 Formula estrutural do acido succinico.

Na rota bioquimica, o acido succinico € um interidréal do ciclo de Krebs (ou
ciclo do acido tricarboxilico), sendo um dos praguffinais do metabolismo de
microrganismos anaerébios. Duas bactémasmerobiospirillum succiniciproducens
Actinobacillus succinogengsao produtoras naturais de acido succinico, sessi® e 0
acido aceético seus produtos principais, aléem deok®acido latico como subprodutos
(BECHTOLD et al, 2008). Visando melhorar a eficiéncia de produgémnentando o
rendimento e a concentracdo do &cido no meio featien e reduzindo a concentracéo
de subprodutos, tem-se trabalhado na modificagaétiga de microrganismos (OKINO
et al, 2008).

O comportamento quimico do acido succinico é detextio principalmente por
seus dois grupamentos carboxila, sendo ele, per rastivo, muito empregado na
indUstria como intermediario quimico. S&o considasade interesse as seguintes
reacdes e derivados (PATEL, 2006):

» ReacOes de reducdo, das quais podem ser obtidebuthdodiol,
y-butirolactona, tetrahidrofurano e seus derivados;

* Aminacéao redutiva do proprio acido succinico ouwdmitirolactona, para a

producao de pirrolidonas;

» ReacOes de amidacdo a succinodiamina e polimeozagén acidos a

poliamidas;
» Polimerizacdo com diois, posteriormente usadogodugao de poliésteres;
* Polimeriza¢do com diaminas para formar poliamidas.

Na Figura 2.2 sdo apresentados alguns dos prisgpadutos que podem ser

obtidos a partir do acido succinico, independentéenge sua origem.
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Figura 2.2 Produtos obtidos a partir do acido succinico (da@do de DELHOMMEet al, 2009).
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Atualmente, o acido succinico € considerado umactgdade quimica de alto
volume. Contudo, com a reducéo dos custos de paoduig fermentacdo bacteriana de
carboidratos, mercados dmmmoditiesde grande escala podem ser explorados. A
producado mundial de acido succinico cresceu deilltoneladas por ano em 1999 para
35 mil toneladas em 2011. Esse crescimento se ate@@mento da producdo de acido
biobaseado, uma vez que a producdo pela rota quisgiananteve aproximadamente
constante ao longo desses anos. O momento ateah@dincas para o acido succinico,
com a producao via fermentacédo superando a ratecivaal, a partir de derivados de
petréleo. As previsdes mais otimistas indicam gegtenano a producao total de acido
pode alcancar 180 mil toneladas (PINAZD al, 2015). A evolucdo da producédo

mundial de acido succinico nos ultimos anos é aptada na figura a seguir.

160
m Rota Quimica

®m Rota Fermentativa

120

80

40

. e

1999 2008 2010 2013 2015

Producao de Acido Succinico
(mil ton/ano)

Figura 2.3 Evolugéo da producdo mundial de acido succinico
(Adaptado de PINAZ@t al, 2015).

A expectativa de crescimento para o mercado deoasidtcinico para os
proximos anos € de taxas superiores a 10%. Essensémnda demanda se deve
principalmente ao segmento de plasticos biodegaislaia Asia, ja se encontra em
operagdo uma planta da companhia japonesa Mitsytasa a producdo do polimero
biodegradavel poli(butileno succinato), PBS, quespo caracteristicas semelhantes ao
polietileno. Essa planta usa exclusivamente aaidoisico produzido por fermentacao,

fornecido pela empresa francesa BioAmber (BIOAMBE®] 2a).
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Além da BioAmber, diversas empresas mostrarameassere ja produzem acido
succinico biobaseado. Entre as demais iniciatieaprdducdo de &cido biobaseado,
apresentadas na Tabela 2.1, pode-se destacar ampeesa francesa Myriant
Technologies, cuja planta tem a maior capacidaderdducéo instalada, podendo

chegar a 77 mil toneladas de acido por ano.

Tabela 2.1 Principais produtores mundiais de acido succihiobaseado
(Adaptado de COket al, 2014, JANSEN e van GULIK, 2014).

Capacidade Anual Inicio da .
Produtor . ~ Localizacao
(mil ton) Operacgéao
Reverdia
(Joint Venture 10 2012 Italia
DSM/Roquette)
Myriant 77 2013 Estados Unidos
Joint Venture
BASE/PURAC 10 2013 Espanha
3 2010 Franca
BioAmber e Mitsui
30 201.6~ Canada
(Previsao)

" Capacidade total, ainda ndo alcancada.

No momento, as aplicacdes do acido succinico ooiutel fontes renovaveis
ainda sdo bastante restritas e especificas, emtdsspalo conceito de sustentabilidade
de sua producédo. O grande diferencial apontada petalutores do acido biobaseado é
a reducdo da emissao de gases do efeito estufaaiiooga producéo pela rota quimica
as emissOes sdo da ordem de 7 toneladas dedivalente por tonelada de produtos,
na producao por via fermentativa usando amido daongomo fonte de carbono, a
emissdo € 50% menor. Com outra fonte de carbonedw;do pode ser ainda maior:
para a cana-de-aglcar, a emissdo de gases do eftifa € no minimo 65% menor
(HERMANN et al, 2007). Além da reducdo de emissdes, ocorre temzbdiminuicao
do consumo de energia com a substituicdo da proddedacido succinico via rota
quimica pela rota bioquimica. A estimativa é quee@ucdo do consumo de energia
alcance 2 milhdes MWh/ano (OTERO e NIELSEN, 2010).
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Entretanto, para que o acido succinico obtido pEk quimica seja substituido
pelo produzido por via fermentativa, criando ddssaa uma plataforma “verde” para
compostos C4, é necessario gue o processo comodamséja economicamente viavel.
Os custos de producdo do acido obtido por via fetatea devem ficar na faixa de
(0,45 — 0,55)US%$/kg (ZEIKUSet al, 1999). Atualmente, esse valor é cerca de
US$1,00/kg (PATEL, 2006). Como a tecnologia de pgde de acidos organicos a
partir de fontes renovaveis, de modo geral, airefa em desenvolvimento, ha muitas
oportunidades para melhorar os processos e redugios. Melhorias na etapa de
recuperacdo do acido podem contribuir para tornaa dermentativa mais atrativa. A
seguir, sdo apresentados os métodos mais estutadosalternativa para a remocgéao de
acidos organicos de meios fermentativos, e tambémmétodo da precipitacdo,

atualmente empregado.

2.2 Método da Precipitacédo

Recuperar acidos organicos dos meios em que foradupdos e purifica-los é
um procedimento bastante complexo. Os processquufecacdo a serem utilizados
estdo intimamente relacionados a natureza dosratdsstao seu grau de conversao e
aos reagentes ou microrganismos envolvidos no gsocde conversao (PAgt al,
2009). No caso da purificacdo de acido succinicgparacao de subprodutos, como 0s
acidos acético, férmico, latico e piravico tem &fecrucial nos custos do processo.
Além disso, a maioria das aplicacées do acido simxiquer seja comoommodity
quer seja como especialidade quimica, requer gagdo esteja na sua forma livre, e
nao na forma de sal organico, por exemplo, suazidatpotassio (BECHTOLBL al,
2008).

O pH ¢6timo para conduzir fermentacdes anaerdbiaa gatre 5 e 6. No entanto,
0 acumulo de produto reduz o pH e leva a inibicaontketabolismo microbiano,
diminuindo a produtividade e, consequentementeprecentracdo de acido no meio
fermentativo é bastante baixa. Além disso, isolacido desse meio diluido e complexo
€ também um problema econémico, porque a vapoonzdedagua consome muita
energia, e a concentracdo da solucdo por evapoeagdeficiente. Também, por néo
serem volateis, é impossivel recuperar acidos argapor destilacdo (YEt al, 1996;

WASEWAR et al, 2004).
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Para manter o pH do meio fermentativo dentro dxafabtima para o
metabolismo microbiano, faz-se a adicdo de compostobase de célcio. Esses
compostos também séo a base do método da preg@mitagdicionalmente utilizado na

remocao dos acidos organicos do meio fermentativo.

Como o0 nome sugere, 0 processo de precipitacdolvena formacdo e
precipitacdo de sais do acido organico pela admdomeio fermentativo de um
composto basico, comumente hidroxido de célcioOER{ ou 6xido de célcio (CaO).
Apo6s a adicdo de um desses compostos, o saladildo meio fermentativo e entdo
tratado com acido sulfarico concentrado. Dessa dpmronverte-se o sal novamente a
acido organico, via reagdo de hidrélise, gerandmacsubproduto sulfato de calcio
(CasSQ), em proporcao equimolar. O &cido organico liviedpizido nessa etapa, ainda
diluido, € purificado pelo emprego de algum prosessnvencional, normalmente
carvdo ativado ou troca ibnica e, em seguida, cureo por evaporacdo e/ou
cristalizacdo (KURZROCK e WEUSTER-BOTZ, 2010). Nigufa 2.4, € apresentado
um fluxograma com as etapas constituintes do psoc#s recuperacédo e purificagao de

acidos organicos por precipitacao.

DATTA e colaboradores patentearam, em 1992, umegsmcfermentativo para
a producdo de acido succinico, com recuperacaoifecagdo empregando o método da
precipitacdo. As etapas sao semelhantes as ameasmta Figura 2.4, com excecao da
purificacdo, em que foi utilizado somente o procatestroca ibnica, composto por duas
colunas, a primeira delas catidonica, e a segundéaniaa. As fermentacdes mais bem
sucedidas alcancaram conversfes para o acido macsimperiores a 80%, sendo o
valor maximo obtido de 91%, com concentracao daocdeod meio fermentativo de cerca
de 40 g/L. Como subprodutos, foram obtidos ace@tomaior concentracdo (11 g/L),
formiato e lactato. Do precipitado, 0 acido suamrgorresponde a cerca de 44% (base
seca) da massa total. Na primeira etapa de fitbtag@nduzida a 39°C, obteve-se uma
torta contendo 52% (em massa seca) de succinaa.t&sa foi, entdo, acidificada com
acido sulfarico em excesso de 10% e aquecida a,8@%cedimento que mantém o
acido diluido e o subproduto (sulfato de calcio) foema solida. Apos a segunda
filtracdo, a solucdo obtida continha 89,6% de aadccinico. Concluida a passagem
pelas etapas de troca iGnica, 0os autores chegatammpaoduto composto por 94,2% de
acido succinico, 5,0% de acido acético e 0,8% diepras (DATTAet al, 1992). Essa
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Figura 2.4 Recuperacao e purificacdo de acidos organicoseies fermentativos pelo
método da precipitacao (Adaptado de KURZROCK e WHER-BOTZ, 2010).
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etapa de purificacdo nédo foi detalhada pelos asitov@0 havendo, portanto, qualquer
informacgé&o quanto ao comportamento das colunaoda bnica, especialmente no que
diz respeito a perda de capacidade por adsor@@igivel de contaminantes presentes

na solucéo.

Embora o grau de pureza do produto obtido seja altvistalizacdo do acido é
dificil, e o rendimento global do processo, bakdemais, estes estagios de separacao e
purificacdo respondem por aproximadamente 60% dtwdinal de producéo. Portanto,
a precipitacdo € um método caro, além de prejudacianeio ambiente, uma vez que
consome hidréxido de calcio e acido sulfurico, atEproduzir uma grande quantidade
de lodo de sulfato de célcio como rejeito solidos @sumos consumidos,
hidroxido/6xido de calcio e acido sulfurico ndo podser regenerados ou reciclados, e
o sulfato de calcio ndo pode ser usado comercidggnmeam funcdo das impurezas
presentes, que provocam odor e coloracdo. A cantfeposicdo dos insumos e o
descarte adequado dos residuos soélidos geraddsamesam aumento nos custos do
processo. Ainda, as aguas residuais possuem atostdino, o que dificulta seu
tratamento (RODRIGUEZEt al, 2006; KURZROCK e WEUSTER-BOTZ, 2010).

2.2.1 Precipitacdo com amonia

Como o sulfato de célcio gerado como subprodutengtodo da precipitacdo
nao pode ser aproveitado, alguns autores sugemrsaituicdo do hidroxido/oxido de
calcio por outro insumo, derivado da amoénia. Eseegsso, embora possivel, tem sido

descrito apenas em escala de laboratério.

YEDUR et al. (2001) desenvolveram esse processo para a pgéficde acido
succinico, representado de modo simplificado naurgid.5. Conforme descrito na
patente por eles depositada, o pH do meio fermeattdi controlado com um agente
titulante baseado em amonia, obtendo-se, desse,nsodoinato de diamonio. O
precipitado obtido foi filtrado e tratado com icdfato ou pela combinagdo do mesmo
com bissulfato de amdnio e/ou acido sulfarico embatiko para que fossem obtidos
acido succinico precipitado e sulfato de amoénisekdtimo, um subproduto, pode ser

cragueado termicamente em amonia e bissulfato déniamO acido succinico
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Figura 2.5 Representacao da recuperacao e purificacdo de swetcinico pelo método
da precipitacdo com amonia (Adaptado de YEDa#iRl, 2001).
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precipitado foi separado e purificado apos dissmuem metanol e recristalizado por
evaporacdo. Com essa abordagem, o acido foi refinach uma eficiéncia de 93,3%,
baseada na quantidade de succinato de diaméniondégb no meio fermentativo.

A precipitacdo com amonia se mostra um processe reficiente que a
precipitacdo tradicional, a base de calcio, ja géde produz grandes quantidades de
rejeito solido, e seus subprodutos podem ser atades em diferentes etapas do
processo. No entanto, sendo uma precipitagdo, aadasignificativos os efeitos de
inibicdo do metabolismo microbiano em funcdo do ewmim da concentracdo de
produtos no meio fermentativo. Verifica-se, portamjue métodos capazes de remover
in-situ 0 &cido organico do meio fermentativo sdo maisjaaéos para producdo em
escala industrial. Esses métodos s&o abordadgsdmamas secoes.

2.3 Processos Alternativos para a Separacdo de Acidosrganicos de Meios
Fermentativos

Para viabilizar a producéo de &cidos organicos/@ofermentativa, tornando-os
competitivos com o produto obtido pela rota quimiéafundamental substituir o
processo de precipitacdo por outro, mais eficientee menor custo. Diversos sao 0s

métodos propostos na literatura como alternativa.

WASEWAR (2005) e KURZROCK E WEUSTER-BOTZ (2010) thesam, em
seus textos, o emprego de adsor¢ao, troca ibnitragéo liquido-liquido, cristalizagéo,
osmose inversa, eletrodialise e da chamada exteagdmembrana, que compreende 0s
processos que integram a extracdo liquido-liquidomadispositivo com membrana.
Nessa classe, se encaixam a extragcdo assistidacoatactores de membrana e
membranas liquidas. Esse tipo de integracdo deegsos propicia que as principais
vantagens de cada um sejam amplamente exploradgsge aesulta em um novo
processo, mais eficiente (KLAASSEH al, 2008).

Em um trabalho de revisdo, LOPEZ-GARZON e STRAATHQ@Z014)
avaliaram as alternativas para a recuperacdo desaciarboxilicos produzidos por
fermentacdo, separando o0s processos acima menoread duas classes: os de
separacao primaria e os de purificacdo e remocaguke Os autores salientam que, em

geral, ap6s a remocdo das células do meio fermemtateve ocorrer algum dos
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processos primarios de recuperacao, que incluiadsorcao e troca idnica, extracdo, a
tradicional precipitacdo e processos com membrarasfiltracdo e eletrodialise, por
exemplo) — esses dois ultimos podendo ser emprsgsoladamente ou em sequéncia —
de modo a separar o acido de impurezas, tais cogioales remanescentes e
subprodutos da fermentacdo. Na etapa seguintejdo amda precisaria passar por
etapas de purificacdo e concentracdo (remocdo de),dgm que poderiam ser
empregados o0s processos de osmose inversa, zagéiou mesmo cromatografia para
purificacdo do acido, e evaporacdo ou pervaporgi@@ remocdo de agua. A
destilacdo, embora citada, € recomendada para bastste especificos, em funcdo do
custo envolvido. Segundo os autores, seu empregossivel apenas para acidos
volateis, na forma nao-dissociada. Como alterngiara remocéo de agua, a destilacdo
€ inviavel, uma vez que seria necessario vapograrde quantidade de agua. Por fim,
ao avaliar os processos utilizados nas plantassjaladas, os autores concluem que a
escolha do método mais adequado depende das cmtarse do acido orgéanico e da

fermentacao em si, e deve considerar a formac&alg@odutos e rejeitos.

2.4 Processos Convencionais de Separacéo

Na literatura, sdo apresentados trabalhos queasstatteracdes no processo de
precipitacdo atualmente empregado, como a sulggiitido hidroxido de calcio, usado
no controle do pH e como agente precipitante, éado sulfurico. Dessa forma, as
etapas necessarias para obtencédo do acido sédadeejudeixa-se de utilizar insumos
corrosivos e o principal subproduto do processprdeipitacéo, o sulfato de calcio, ndo
é formado. Por exemplo, SUBt al. (2006) empregaram esterificacdo seguida de
hidrélise para a recuperacao de acido latico do fieementativo em que foi produzido.
Recuperou-se o acido na forma de sal de amonio, amroentracdo aproximada de
93 g/L. ApOs separar células e proteinas, a soltggidtante foi adicionada a um reator
contendo butanol e uma resina catibnica modificea@ SnCj, do qual obteve-se
lactato de butila, via reagéo de esterificacdoma eonversédo de 87,7%. Em seguida,
por reacdo de hidrélise, o produto obtido foi catide a acido latico, utilizando-se
outra resina catidnica. A conversao e a purezagdckas nessa etapa chegaram a 89,7%

e 90%, respectivamente. A desvantagem € que aSemeaqvolvidas no processo sao
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lentas: o tempo total de reacdo para que se alcemaaecuperacao de cerca de 80% do

lactato de amoénio removido do meio fermentative 4@ h.

A esterificacdo também foi estudada por ORJUELAoklmradores (2011).
Neste caso, 0 processo visou recuperar acido sce@rioi utilizado apos uma série de
outros processos, que removem o produto do meioefaativo, na forma de sal de
succinato umido. A este sal foi entdo adicionadmate um agente acidificante, que
atuou como catalisador para a reacao de esteéficagtre o &cido livre dissolvido e o
etanol, com formacdo de (mono e di)etil succina&osulfato de sédio. O succinato
remanescente no meio fermentativo passou por etdpa de esterificacdo seguida de
destilacdo reativa, para aumentar a recuperacaefichéncia final deste processo
alcancou 95%, tanto para solu¢gées modelo quantorpaios fermentativos. Em outro
trabalho, de mesma autoria, foi executada a anaisenémica do processo,
considerando a instalacdo em uma planta de prodigacido succinico biobaseado ja
existente (ORJUELAet al, 2013). O custo obtido, de US$1,85/kg, aindaahbwiza a
aplicacdo do processo. No entanto, os autores afirngue, com melhorias na
fermentacdo e otimizacdo do processo proposto,séiy@ alcancar um custo que

possibilitaria 0 uso do acido succinico como stiistido anidrido maleico.

A adsorcao tem sido estudada em funcdo da vantagenapresenta por nao
afetar o crescimento das células. CHEN e JU (2@G@®plaram os processos de
fermentacdo e adsorcdo na producdo de &acido laEomam utilizados poli(vinil
piridina), PVP, e carvdo ativado como adsorvenesNaOH como solucdo de
regeneracdo. O meio fermentativo foi alimentadetdmente na coluna de adsorgéao,
sem qualquer tratamento prévio. Para o PVP, a pé&mdde acido latico dobrou, mas a
coluna perdeu 14% de sua capacidade de adsorcamlaa ciclo, limitando a sua
utilizacdo pratica. O carvao ativado mostrou maiapacidade de adsorcao tanto do
acido latico quanto do ion lactato, contudo ndoveaotenhuma seletividade quanto a
outras espécies. As células microbianas se adsomvdortemente, diminuindo a

produtividade e inutilizando a coluna apds 17 cicde adsorcao e regeneracao.

DAVISON et al. (2004) testaram 26 diferentes resinas para a @isale acido
succinico. Foram escolhidas resinas com caradtadstariadas, desde bases e acidos
fortes a peneiras moleculares hidrofobicas. Ogddsram realizados a temperatura de
25°C, e a concentracado inicial de &cido varioueerdtrg/L e 50 g/L. Os melhores
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resultados foram obtidos para as solu¢bes maisdddu alcancando 0,11 g de &cido
succinico adsorvido para cada grama de adsorvarugindo a concentracdo na fase
aquosa em cerca de 84% (resina IRA;3% tipo base fraca macrorreticular). Na etapa
de regeneracdo, usando agua quente, 70% desse facidecuperado, tendo sua
concentracdo na fase aquosa aumentada para mal0Gdey/L. Para avaliar a
seletividade das resinas, também foram realizaglstes de adsorgdo simulando um
meio fermentativo real. Neste caso, o melhor radaoltfoi obtido com o adsorvente
XUS 40285 (polimero de base fraca), que se mostrou selgtiva o acido succinico
em comparacdo a glicose, além de separar totalnesntens succinato do principal
bioproduto formado na fermentacédo, o acetato. Aacidpde de adsorgcéo chegou a
0,06 g acido/g adsorvente, removendo aproximadam®&d¥ do acido presente no
meio fermentativo simulado. No entanto, apds l@osicle regeneracdo, a resina se

apresentou instavel, perdendo sua eficiéncia.

EFEet al. (2010a,b) estudaram a utilizacdo das zedlitasi$itaj beta e ZSM-5
como adsorventes para o acido succinico, todaspmwos na faixa de 0,5-0,75 nm e
area especifica entre 400 m2/g e 700 m?/g. Na pane¢apa do trabalho, a adsorcéo foi
avaliada para solucbes puras de acido, com coacdotr variando entre
(0,01 — 0,34) mol &cido/kg solucéo (1 g/L a 40 ghgm como na presenca de acido
acético e de ions sodio. A zedlita ZSM-5 apreseatmelhor capacidade de adsorcao,
chegando, no equilibrio, a 16 g acido/g adsorventemperatura de 20°C. Na presenca
de acido acético, a adsor¢cao diminuiu, mas os eeistas mantiveram-se seletivos ao
acido succinico. Para as solu¢des contendo sédreswdtado se inverteu, sendo a
seletividade no minimo 10 vezes maior para o sateide sédio comparado ao acido
succinico. A influéncia da temperatura também fwestigada, e verificou-se que a
capacidade de adsorcdo diminuiu com o aumento rdpetatura. A segunda etapa
consistiu na investigacdo da dessorcéo do acidedlda ZSM-5, avaliando o efeito da
adicdo de solventes organicos e da temperaturaligia de 2-butanona mostrou-se
bastante eficiente, mas requer a adicdo de umaetapa para recuperar o acido, em
condicOes de pressao e temperatura severas, ongiadiliza sua aplicacdo. Dessa
forma, os autores sugeriram a opcao da dessorchiestagio com agua pressurizada e
a 150°C, pois embora nao resulte na maior eficg@ressita a utilizacdo de solventes e
processos operando em condi¢cdes de elevada predséwmeratura. Os autores ainda

realizaram um estudo de viabilidade econdémica da possivel planta de producéao de
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acido succinico biobaseado empregando adsorcédorearacdo do acido do meio
fermentativo, seguida de cristalizagdo para aumenfiaureza do produto obtido. No
entanto, o preco minimo de venda para o produta derUS$ 2,26/kg, inviavel para o
mercado deommoditiegEFEet al, 2013).

A remocdo de acidos organicos por troca ionica s&ho estudada, embora
apresente bastante resisténcia por parte de agimes, que alegam que as resinas tem
custo elevado e dificil recuperacdo. TUNG e KING94) testaram diferentes resinas
na recuperacdo dos acidos latico e succinico pamdigbes em que o pH do meio
fermentativo ndo € alterado. Como o valor idealpte para a producédo de acidos
organicos estd acima do valor de seus pKa's, ooaestara presente no meio
fermentativo majoritariamente na sua forma disstacid&oram avaliadas cinco resinas
basicas contendo nitrogénio em seus grupamentesohais. O adsorvente Amberlite
IRA-35%, tendo como grupo funcional uma amina terciarigresentou o melhor
resultado para o acido latico, com 0,40 g de aadkmrvido por grama de resina. Para o
acido succinico, a resina Reillex £2frupo funcional piridina) adsorveu 0,47 g de
acido por grama de adsorvente. Os autores aindiarava o efeito do aumento do pH
sobre a capacidade de adsor¢céo das resinas, erphos os acidos, a resina com uma
amina quartenaria em seu grupo funcional (AmberlRA-910°) foi a que se
apresentou mais estavel. A seletividade das repaiasos acidos também foi avaliada
pela adicdo de fosfatos e sulfatos a alimentacadteve-se um bom resultado, com
valores acima de 4 para todos os adsorventes. kmten apenas as resinas mais
basicas mantiveram uma capacidade méxima de adseigdificativa, em torno de

0,25 g acido/ g resina.

A purificacdo de éacidos produzidos pela rota femamgra por cristalizacdo
também tem sido estudada como alternativa a ptacgu. Llet al. (2010) empregaram
esse processo para a producdo de acido succinicéerdentacdo, foi empregada a
bactériaActinobacillus succinogengtendo sido obtido como produto principal o acido
succinico na concentracao de 97,8 g/L, além dakadormico, latico e acético, em
concentracdes inferiores a 25 g/L cada um. Célplaseinas e glicose foram removidas
em etapas de pré-tratamento, restando apenas ulmgdsocontendo os acidos
produzidos. Para a cristalizagéo, a solucao faiiffcada com HCI até alcangar pH = 2,
e em seguida resfriada a 4°C. Nessas condi¢cdesdo succinico € o acido de menor
miscibilidade na fase aquosa, e pode ser recuparaaioboa pureza. Para efeito de
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comparacao, os autores também empregaram o méquedpitacdo acoplado a troca
ibnica, tendo sido removido 52% do acido preseattase aquosa, com pureza de 92%.
No caso da cristalizagéo, realizada em uma unagzaeforam obtidos 70% de remocé&o

e pureza de 90%.

SUN et al. (2014) estudaram a técnica de extracdosadting-outcombinada
com cristalizag&o para a recuperagdo de acidorsocd partir de meios fermentativos
simulados com concentracdo de acido na faixa deg/60 Foram avaliadas as
combinacbes de cinco solventes organicos (butatahol, acetona, isopropanol e
metanol) e trés sais inorganicos (sulfato de amdéradonato de sédio e fosfato de
potéssio dibasico). Os resultados indicaram quetragdio porsalting-outé eficiente
apenas em condi¢c6es de pH menor que pdukacido, com uma remog¢do maxima de
acido de 90% para o sistema constituido por 30%njnde acetona e 20% (m/m) de
sulfato de aménio em pH = 3. Antes de realizanstatizacdo, foram ainda necessarias
etapas prévias de tratamento, de absor¢cdo comocativado e destilacdo a vacuo. Ao
final do processo, foi obtido um produto com 91%pdeeza, e taxa de recuperagao de
65%.

2.5 Extracdo Liquido-Liquido

A extracdo liquido-liquido (ELL) é uma operacaotéma que se baseia na
distribuicdo de substancias a serem separadasdersefases liquidas, insollveis entre
si ou com miscibilidade baixa (TREYBAL, 1963). Nesprocesso, ocorre a
transferéncia de um ou mais solutos presentes era sotucdo, chamada de
alimentacdo, para outra fase liquida, a extra®eao soluto encontra-se originalmente
em um meio aquoso, a fase extratora (solventetertr@ um composto organico, que
deve possuir afinidade seletiva por esse soluttAB{ADDER e NEDDERMAN,
2004). Essa seletividade é a esséncia da extragidd-liquido, uma vez que o soluto
de interesse é removido de uma solucdo contendo rois@ra de dois ou mais

componentes.

A ELL encontra aplicacdo especialmente em casoguab a destilacdo néo é
adequada. Isto ocorre quando o soluto é termossénss pontos de ebulicdo dos

componentes sdo similares ou a volatilidade relaipréxima a unidade, ou quando ha
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formacdo de azeotropos. A baixa concentracdo dmosob mistura também justifica a
utilizacdo da extracdo liquido-liquido em substioi & destilacdo ou a evaporacéo
(TREYBAL, 1963; ROBBINS e CUSACK, 1999).

O processo de extracdo liquido-liquido envolve aguimtes etapas
(SHERWOOD e PIGFORD, 1952):

misturar a solucdo contendo o soluto de interesse olvente extrator,

mantendo o contato entre as fases;
* separar as duas fases;
* remover e recuperar o soluto da fase extratora, e

* remover e recuperar o solvente extrator.

Separar as duas fases é normalmente uma etapd. dffimnto menor a
diferenca de densidade entre as solu¢cbes aquagargaa, mais dificil € a separacdo. A
presenca de agentes emulsificantes € um fatoroadicgque introduz complexidade na
separacao, podendo causar problemas maiores mag@pgue a pequena diferenca de
densidade entre as fases (TREYBAL, 1963).

No processo de extracdo, a separacao depende tibremtermodinamico de
particdo do componente de interesse entre as dses liquidas. Essa particdo depende
da solubilidade do soluto em cada uma das fasedaflue é quantificada pelo
coeficiente de partica®, definido pela razdo entre as atividades dess@aoemte nas
fases organica e aquosa, no equilibrio (ROBBINSUSACK, 1999). Para um dado
acido organico HA, a razdo pode ser escrita cord@armquacao 2.1:

_ [HA]org,eq *Yorg
[HA]aq,eq "Yagq

(Equacéo 2.1)

sendo [HA] orgeq € [HA] aqeq respectivamente, as concentragdes do componente d
interesse nas fases organica e aquosa no equiilpri® o coeficiente de atividade em
cada fase. Mesmo levando a resultados impreciswsngo haver muita informacgéo

disponivel sobre os coeficientes de atividade,@slpeente na fase organica, considera-
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se a atividade proporcional a concentracdo. Partandefinicdo anterior passa a ser

escrita na forma:

_ [HA] org.eq
[HA]aq,eq

(Equacéo 2.2)

Para estudos de extracdo, os valoresPdencontrados na literatura sao
calculados a partir da Equacao 2.2. Maior rigodeirminacdo desse parametro se da
apenas em outras aplicagdes, como por exemplostndeda emissédo de compostos
guimicos poluentes na atmosfera (SANDLER, 1996).

Em qualquer sistema de extracdo, o soluto sofreangas quimicas ao passar da
fase aquosa para a fase organica, mesmo na pasiipgdes de moléculas neutras.
Além disso, acidos orgéanicos e seus sais se digaaain fase aquosa. Quando o soluto
esta presente em diferentes formas nas fases aquosganica, a definicdo para o
coeficiente de particdo se modifica, de modo auindibdas as espécies do soluto
presentes no meio, e é inserida uma nova defingéo,coeficiente de distribuicagy,

aplicavel a cada uma das espécies do soluto HAL(KIR012). Assim, tem-se:

— [HA]total, org.eq
[HA]total, aq,eq

(Equacéo 2.3)

_ [HA]espécie i, org.eq
q=

[HA] espécie i, aq,eq
(Equacéo 2.4)

Outra informacdo importante a respeito do procésslada pela eficiéncia da

extracaoE.x, definida pela expresséo abaixo:

m
Eexe(%) = —m':; 2. 100
, ini

(Equacéo 2.5)
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em qUeMuaorg € Mua,ini SA0 @ massa do acido HA na fase organica e a rmasisd

deste mesmo componente na fase aquosa.

2.5.1 Escolha do solvente extrator

Para que sejam obtidos bons resultados na ELL, alénoutros fatores, €
importante que o0 solvente extrator escolhido sefjagaado para a separagdo em
questdo. Os principais critérios a serem levados@mideragdo na escolha do solvente
extrator sdo descritos a seguir (TREYBAL, 1963; VEAFAR, 2005; LEEet al,
2008).

SeletividadeEsta é a primeira propriedade avaliada no momaatescolha da
fase extratora a ser empregada, e se refere aidagade um solvente em extrair
preferencialmente certo componente de uma solugditicomponente. O solvente
extrator deve ser altamente seletivo para o commperdge interesse, evitando-se assim
que o produto recuperado se contamine, demandanids @tapas para sua purificacao.
Quanto maior a seletividade, melhor a separacéoindindo o volume de solvente
utilizado e até o tamanho dos equipamentos e nudeestagios, reduzindo, portanto,

0s custos do processo.

Coeficiente de ParticdoEsta variavel é importante por afetar diretamente
seletividade. Quanto maior a diferenca entre oicieete de particdo do componente de
interesse e dos demais compostos presentes nasamigior a seletividade do extrator.
Além disso, quanto mais favoravel o coeficiente ¢eja,P > 1), maior é a quantidade
extraida. A afinidade entre o soluto a ser extraidosolvente extrator também deve ser
elevada, para garantir a transferéncia do prinpara a fase organica. No entanto, esta
forte interacdo soluto/solvente extrator faz cone quetapa de reextracdo utilizando
apenas agua nao seja eficiente, ou seja, nem aitprédpurificado, nem o extrator é
recuperado para retornar ao processo, e tornas&ies adicdo de insumos a fase

aquosa da reextracdo, com a finalidade de eleparagntual de produto recuperado.

Solubilidade.A solubilidade do solvente em agua é importaftejye o soluto
de interesse esta presente inicialmente em umagéamolaquosa. O desejavel € que o

solvente extrator tenha a menor miscibilidade petsm agua, uma vez que quanto
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mais insolluvel o solvente, maior a seletividadé&tdh. Além disso, a solubilidade leva
a perda de solvente extrator, que precisa ser tiepesx contaminagdo da solucdo de
alimentacdo, um problema especialmente importamigaso em que essa € recirculada,

como é desejado na producéo de acidos organicdsrpoentacao.

RecuperabilidadePara recuperar o soluto, € necessario remové-kohente
extrator. Esta é uma etapa critica por também szaupo solvente, que pode ser
realimentado ao processo. Se durante a recuperagderda de solvente extrator for

elevada, o processo como um todo pode se tornaoetoamente inviavel.

DensidadePor ser um processo de contato direto seguidepbracao de fases,

a diferenca de densidade entre as fases é essermbiale ser a maior possivel.

Tensao interfacial A tensao interfacial entre fases imisciveis quexisam ser
misturadas ou separadas deve ser elevada, paracque coalescéncia rapidamente.
Contudo, uma tenséo interfacial muito alta requrerconsumo de energia relativamente
alto para dispersdo de um liquido no outro. Parodado, uma tenséo interfacial muito
baixa pode levar a formacdo de emulsdes estavegstadmente muito pouco pode se

fazer para contornar o problema.

Reatividade quimica e estabilidadereacéo quimica entre o solvente extrator e
componentes presentes na solugdo de alimentagd@oarfdo novos produtos, ndo é
desejada, pois diminui a eficiéncia da extracdopraza do produto final, além de
dificultar a recuperacédo do solvente extrator. ®dro lado, a formacdo de complexos
entre o componente a ser extraido e o extratos@atia, pois aumenta o coeficiente de
distribuicdo, mas ndo deve ser irreversivel, casaee o produto ndo é recuperado. O
solvente extrator deve ser estavel na presenceoldgdes de alimentacdo, ndo ser
suscetivel a polimerizacdo ou oxidacdo pelo ar.eeedmanter suas propriedades

independentemente de repetidos aquecimentos.

Além desses fatores, ainda podem ser levados esidesacdo na escolha do
solvente extrator mais adequado: viscosidade, wads vapor, ponto de congelamento,
toxicidade, corrosividade, inflamabilidade, degtatidade bioldgica, disponibilidade e

custo.
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Para recuperar o solvente extrator, diversas t@snmodem ser empregadas,
como a destilacdo, mais utilizada, evaporacdotatiiacdo, reacdo quimica ou a
propria extracao liquido-liquido (TREYBAL, 1963).

2.5.2 Caracteristicas da extracéao liquido-liquido

No processo de extragdo liquido-liquido, a faseatotta €, em geral, constituida
por diferentes componentes, cada um possuindo umgid especifica. O principal
deles € @xtratante composto que efetivamente interage com o soléto eesponsavel
pela extracdo. Juntamente com o extratante, é gagwetambém undiluente
composto barato e com capacidade de extracdo pefuemesmo nula), cuja funcdo é
melhorar as propriedades fisicas do extratante ERESE, 2011). Para que seja
adequado a extracdo, o diluente precisa ser mistive o extratante e imiscivel em

agua, de modo a ndo ocorrer perda deste para adassa.

Entretanto, em alguns casos, extratante e diluaate sdo completamente
misciveis, ou, durante a extracdo, a fase org&wecdivide em duas fases, uma delas
rica em soluto, outra rica em extratante. De modeviiar os problemas acima
mencionados, um terceiro compostomodificador pode ser adicionado a mistura
extratora, com a finalidade de melhorar a estaukdda fase organica (SANTANILLA,
2012). Assim como o diluente, o modificador tamlgnecisa ser sollvel no extratante

e insoluvel em agua.

A extracdo de um soluto de uma fase aquosa parafaseaorganica pode ser
alcancada por solvatacdo (especifica ou néo-eg@dcibu por diferentes reacdes
quimicas. As duas categorias de solvatacdo sd@admsaas teorias de solucdo e na
forca das interacdes de solvatacdo. As interag@desas sdo caracterizadas por reacdes
reversiveis de troca ibnica, por transferénciardéops ou elétrons ou por formacéo de
pares idnicos (KISLIK, 2012). Os hidrocarbonetas, gerem inertes, ndo sdo incluidos
nas categorias acima. No entanto, as mesmas mgreguilibrio sdo aplicaveis para a
extracdo com hidrocarbonetos e com solvatacao s@ecidica, uma vez que em ambos

0S casos o coeficiente de particdo € constante.
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A extracdo por solvatacdo nao-especifica é aquelagee os solventes
empregados sdo compostos com grupamentos contemg@nio ligado a carbono,
como alcoois, éteres e cetonas. A capacidade dacémtdesses compostos vem do
carater solvatador do grupamento contendo o atofggmo, que age como base de
Lewis (ACHOUR et al, 1994). Em geral, os coeficientes de particiodoltina
extracdo de 4cidos organicos com esses solverttasoe@s sdo pequenos; 0os melhores
valores sdo encontrados na extracdo de acidosvaeteinte ndo polares — acidos
propionico e fumarico, por exemplo — em solventelangs, como alcoois e cetonas
(LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014).

Na extracdo por solvatacdo especifica, os extedasfio compostos com
grupamento contendo fésforo ligado a oxigénio. lassomo em ligacbes C-O, as
ligacOes entre os atomos de fésforo e oxigéniods@mloras de elétrons, sendo estas
altimas mais fortes (RODRIGUES, 2011b).

A Ultima classe é a da extragdo com reagdo quimigapcorre por transferéncia
de prétons ou formacédo de par ibnico com amin&&tials de elevada massa molar ou
sais quaternarios de amoénio. A capacidade de éxirdgs aminas esta relacionada a
sua basicidade — o atomo de nitrogénio possui uoo t@étron livre, capaz de formar
ligagBes coordenadas com moléculas de outros caogpEBHMIDT, 1971). Aminas e
sais ou bases de amonio podem participar da refg@xtracdo, tanto na forma livre
quanto na forma de sais. A extensao da formacioacks ibnicos depende tanto da
dissociacdo do acido quanto da basicidade da arairiarna-se importante quando
PKa amina™> PKa acido(LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014).

Em funcdo das propriedades fisico-quimicas das aansempre é necessario
utilizar um diluente nas fases organicas que cordgsses extratantes. O emprego de
diluentes polares aumenta a capacidade de exti@asdaminas por aumentar o poder de
solvatacdo da fase extratora e, ainda, por afebaseidade da amina, tornando mais
estavel o complexo formado. Por afetar o ambientimigo da fase orgéanica, a
mudanca no diluente escolhido provoca alteracéio taam constante de equilibrio da
reacdo de complexacdo como no coeficiente de fartia extracdo (ACHOUR al,
1994).
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Na extracdo envolvendo aminas ou sais quaternddgoamonio, trés tipos de

reacao podem ocorrer na formagédo de complexos (BAMI971):

* Reacdo de neutralizacdo: o acido é adicionado @ da@gnica, resultando na

formagao de um sal,

* Reacdo de adicdo: o acido € adicionado ao sal deaamn ao sal da base

guaternaria de aménio;

* Reacdo de troca anidnica: o anion do sal da bagmion é substituido pelo

anion do acido a ser extraido.

A extracdo liquido-liquido se baseia na difereng@ distribuicdo de um
determinado soluto em diferentes solventes ex#atoEm sistemas sem interacdes
quimicas, isto é, sistemas nos quais a extra¢c#&cé,fo transporte do soluto é funcao
do gradiente de potencial quimico entre as faseexensao da transferéncia é definida
pelo coeficiente de particdB, Nesse caso, a particdo ndo depende da concenttaga
solutos ou do volume das fases. No caso em quadrag¢ao quimica, com formacéo de
um complexo entre o0 extratante e o soluto, a exirat proporcional a concentracao
desse extratante e mostra um comportamento tipeosaturacdo para baixas
concentracdes de soluto, e praticamente ndo demgEnoesma para solucdes com alta
concentracdo de soluto (KISLIK, 2012).

2.5.3 Extracgéao reativa

Como ja mencionado, alguns extratantes reagem camn@nte com o soluto a
ser extraido. Tem-se, nesse caso, a chamada extregfiva, na qual a interacao
quimica entre o soluto e o extratante leva a fodoate um complexo, soluvel na fase
organica (INGALE e MAHAJANI, 1996; WASEWAR, 2005)A formagédo do
complexo tem mecanismo baseado na transferénciprdatens ou de ions e é
normalmente uma reacdo exotérmica. Para melhosolubilidade dos complexos,
modificar propriedades fisicas dos extratantess@tensuperficial, viscosidade) e
diminuir a corrosividade, estes compostos sédo kises em diluentes (TAMADA
et al, 1990).
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Na extracdo reativa, dependendo da interacdo astespécies presentes, bem
como outros fatores, o complexo a ser formado pegeesentar diferentes
estequiometrias. Mesmo para um determinado patogexiratante, pode ocorrer a
formacdo de complexos de diferentes estequiometiagrincipais fatores apontados
como influentes na estequiometria do complexo s&@wreentracdo do soluto e de
extratante. Alguns autores ainda afirmam que o deadiluente empregado também
pode afetar a formagdo do complexo. Por exemplemprego de alcoois como
diluentes pode interferir nas ligacbes de hidrogémtramoleculares de acidos
dicarboxilicos, permitindo, desta maneira, a forfimage complexos com mais de uma
molécula de amina para cada molécula de acido (IBAA et al, 1986). Também
sao observadas variagbes em funcdo do pH do me@gotemperatura. Um parametro
importante no estudo da formacdo de complexos aarcegamento l¢ading), Z,
quantificado em funcdo das concentracbes de s¢héste caso, o acido succinico,
H,Sug e de extratante na fase organica (YANK@Val, 2004). Como o diluente
empregado, em geral, tem afinidade pelo solutatragio fisica também ocorre, sendo
necessario descontar este efeito no calculo degamento (QINet al, 2001). Dessa

forma, tem-se:

7 = [stuc]org —@- [stuc]org,loo%diluente
[Extratante]inicial

(Equacéo 2.6)

sendo[H »Sucyg,1000% diluented CONCeNtragdo de acido na fase orgéanica, nateumiipara
a extracdo com o diluente puro (neste caso, 1-oBtame, a fracdo volumétrica de

diluente no solvente extrator.

Se o0 valor deZ é maior que a unidade, tem-se o0 sobrecarregamento
(overloading do extratante, indicando que foram formados cergd com mais de
uma molécula de soluto por molécula de extratadte.entanto, s&Z < 1, ndo ha
garantia de que apenas complexos 1:1 foram form&sosistemas com complexos de
estequiometria 1:1 ndo se observa o efeito da otmag@o de extratante sobre o
carregamento (TAMADA e KING, 1990a).

A especificidade das interacdes acido/amina é ngrdaade, e ndo h4 consenso
dos pesquisadores quanto aos complexos formadddADA et al. (1990) estudaram
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a extracdo de acidos organicos, entre eles o &aickinico, utilizando como extratante
a amina terciaria Alamine 33@liluida em cloroférmio, 1-octanol, metil isobutétona
(MIBK) e nitrobenzeno. O estudo do equilibrio f@seado no modelo da lei de agéo
das massas, com a finalidade de determinar a éstegmia dos complexos formados.
Os autores concluiram que, na extracdo de acidemcadoxilicos, a formacéo de
complexos com mais de uma molécula de acido poéculd de amina € comum, e a
proporcdo observada entre os diversos complexanaftws depende do diluente
utilizado. Para acidos dicarboxilicos, foram obsidnajoritariamente complexos nas
propor¢cdes acido/amina iguais a 1:1 e 2:1, sensl @ma em menor quantidade. Ao

se empregar 1-octanol como diluente, houve tambémaicdo de complexos 1:2.

JUANG e HUANG (1996) avaliaram a formagéo de compdena extracdo dos
acidos succinico e tartarico por meectilamina. A 20°C, os resultados mostraram a
formacdo de complexos acido/amina na proporcace 1311 para o acido succinico e
1:1, 1:2 e 3:1 para o &cido tartarico. A formac@ocdmplexos 3:1 ao invés de 2:1 é
explicada pela maior estabilidade do primeiro, amg@ que o aparecimento do
complexo 1:2 para o acido tartarico resulta da maiwdéncia que esse acido possui em
formar interagGes intermoleculares (o distanciamel@ seus grupamentos carboxila
dificulta ligacdes de hidrogénio intramoleculare3)efeito da temperatura também foi
estudado. Para o &cido tartarico, ndo houve afterag estequiometria dos complexos
formados. No entanto, para o acido succinico, héaveacao apenas de complexos 1:2

e 3:1 a 30°C, comportamento que se manteve a 40°C.

Uma determinacdo mais precisa da estequiometriacdogplexos formados
pode ser feita a partir da andlise de espectréd the (Espectrometria no Infravermelho
com Transformada de Fourier) da fase organica ndoteos complexos
soluto/extratante (TAMADA e KING, 1990a; lgt al, 2002). Como este trabalho tem
interesse pela extracdo de &acidos organicos, em@iza® S840 0S extratantes mais
empregados na extracao desses solutos, a disamséapresentada sera focada nesses
compostos, especialmente os acidos dicarboxildaditeratura, ha diversos trabalhos
gque estudam a formac&o de complexos na extracaocidiess monocarboxilicos, para as
mais variadas fases organicas (por exemplo, YER@ERARROW, 1955; SPILDO
et al.,, 2001). No entanto, existem diferencas entre a ghdradestes &cidos e os
dicarboxilicos. Para os monobasicos, a tendéngiseéejam formados complexos com
mais de uma molécula de acido por molécula de araspecialmente se o diluente ndo
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€ polar. A segunda molécula de acido se liga, igecéo de hidrogénio, ao atomo de
oxigénio na carbonila do complexo &cido/amina. Envléoculas de &cidos
dicarboxilicos, podem ocorrer ligacdes intramolamd que estabilizam &nions
monovalentes, impedindo a formacdo de complexosstexjuiometrias mais elevadas
(GUSAKOVA et al, 1986). Na presenca de diluentes, doadores dengréomo os
alcoois, contudo, pode haver interferéncia nasgliga intramoleculares dos acidos
divalentes, possibilitando a formacdo de complesm® estequiometria 4cido/amina
igual a 1:2 (QINet al, 2001).

GUSAKOVA e colaboradores (1986) estudaram a formaigicomplexos para
o acido malénico — HO(O)C-GHC(O)OH — na presenca de aminas e de diversos
diluentes. Nesse trabalho, assim como em outrballras que estudam a formacao de
complexos pela técnica de espectrometria FTIR jdndoi diretamente diluido na fase
organica. Isso é feito porque a capacidade degéxirdos acidos organicos por aminas
€ mais dependente das condi¢cdes do meio organedapicondi¢cdes da fase aquosa,
embora a presenca de agua no meio possa afet@racdo entre as espécies presentes
na fase organica (KISLIK, 2012). Para o acido dituém metanol deuterado (gbD),
os autores observaram duas bandas, em 171Gech740 crit, resultantes da vibracéo
da carbonila (ligagdo C = O). Com a adicdo da ansieeundaria, em proporcao
equimolar, aparece uma banda em 1593, aue corresponde a vibragéo assimétrica do
anion carboxilato do acido (COQao mesmo tempo em que diminui a intensidade da
banda correspondente & carbonila, especialmente74® Tni'. Aumentando a
concentracdo da amina, para uma razdo acido/amgirsd & 1/2, a banda do anion
desloca-se para 1575 ¢mA explicacdo dada é que na proporcdo equimolagido
esta na forma de anion monovalente, formando lmgalgi hidrogénio intramolecular
com a carboxila ndo dissociada. Nesse caso, aymkie de formacao de dimeros ou
de complexos com a amina em estequiometria difergatl:1 € baixa. Ao diminuir a
razdo acido/amina, a ligacao intramolecular € qadgbe a segunda carboxila também
se dissocia, o que explica o deslocamento da bdedt593 crit para 1575 ci e
possibilita a formacdo de complexos com duas mi@éale amina para cada molécula
de acido. Na auséncia de solventes deuteradosytoees ainda identificaram uma
banda fraca em 1630 &mrelacionada ao cation NHda amina secundéria. Para a
mistura de 4cido com a amina terciaria, ndo haagli® da frequéncia das bandas com
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0 aumento da concentracdo da amina, indicandodufenados apenas complexos de

estequiometria 1:1.

O mecanismo da extracdo de &cido oxalico por iidmcina (TOA) em
n-octanol foi objeto de estudo de QINt al. (2001). As solucdes estudadas
apresentavam trés razdes molares acido/aminal2:® 2:3. Os autores observaram a
presenca de duas bandas: uma a 1743, cenoutra a 1622 cfi associadas,
respectivamente, a vibracdo do grupamento carboédaligado e a vibragdo do anion
carboxilato (COQ ligado a uma molécula de amina. Essa Ultima &ssae foi feita
baseada no trabalho de outros autores. Com o0 aordantoncentracdo de amina, a
intensidade da banda da carbonila diminui, e csresirelacionam esse fato a maior da
formacg&o de moléculas de complexo. Aumentando aimala a concentragdo do &cido,
a banda em 1743 c¢hpraticamente desaparece, indicando formacéo deleros de

estequiometria 1:2 (acido:amina).

TAMADA e KING (1990a) executaram um estudo detathad respeito da
extracdo de acidos organicos empregando aminas eotnatantes. Os estudos de
espectrometria envolveram trés acidos dicarboxlicoaleico, fumarico e succinico,
diluidos em uma mistura da amina terciaria Alan386” em cloroférmio. Para o &cido
succinico, a concentracdo de amina em diluentefifada em 0,05 mol/L; ja a
concentracdo de &cido na fase organica foi fixadaOg13 mol/L, 0,025 mol/L e
0,05 mol/L. O espectro para esse Ultimo acido aptes uma banda em 1730 tm
(correspondente a carbonila do acido) cuja intexkidaumentou com o aumento da
concentracdo de acido no meio organico, até atmgiropor¢cdo molar 1:1. Na regido
entre 1600 cm a 1500 crit, a absorc&o resultou em uma banda larga. A digéouna
intensidade da banda da carbonila ndo foi acomplantia aumento na intensidade da
regido correspondente ao anion carboxilato, indicague ndo houve formacéo de

complexo de estequiometria 1:2.

LI et al. (2002) estudaram a extracdo de acidos dicarbogitom TOA diluida
em MIBK, 1-octanol e cloroférmio. Os resultados ni@&dlicaram a formacdo de
complexos 2:1 para todos os acidos, e 0s autoresaggonaram com as constantes de
dissociacdo dos acidos. Segundo eles, somente fofimacdo de complexos de
estequiometria 2:1 se pKa 5,11. Especificamente para a mistura contenddoac
succinico diluido em TOA/1l-octanol, foram avaliadags razdes amina/acido

36



diferentes: 2,4; 9,6 e 13,8. Em todas as condigoesn identificadas as presencas de
bandas em 1734 ¢h correspondente & carbonila, e em 1578 creferente ao ion
carboxilato. Ainda, os autores destacam que naablBarcdo significativa na regido
entre 1320 ci e 1200 cnt, que seria caracteristica de formacdo de dimercitto.
Assim como observado por TAMADA e KING (1990a), nBouve aumento da
intensidade da banda do ion carboxilato acompankiaddiminuicdo da banda da
carbonila com o aumento da concentracdo de amirfaseaorganica, indicando que
para essa fase organica também nao ocorreu forntlc@mmplexo acido/amina na

estequiometria 1:2.

2.5.4 Extracdo de acidos organicos

Os primeiros estudos sobre a extracéo liquidodimde acidos organicos datam
do inicio da década de 1950, e tratam da recuperdedacido latico de meios

fermentativos empregando aminas, alcoois e cetmras extratantes.

RATCHFORD et al. (1951) estudaram a extracdo de acido latico atitip
aminas primarias, secundarias e terciarias. Imaate, os testes foram realizados com
aminas puras. No entanto, como aminas primariagcangarias sdo parcialmente
sollveis em agua, a eficiéncia obtida foi baixan&io os autores optaram por utilizar
cloroférmio como solvente, diminuindo a tendénaarteracdo do par amina/agua. Os
resultados seguintes mostraram que mesmo a adicéibudnte ndo foi suficiente para
diminuir a solubilidade das aminas primarias, egfi@ente as de menor massa molar.
Aminas secundarias de cadeias longas apresentaelhornresultado, mas grande
guantidade de acido permaneceu na fase aquosarma ftissociada, a qual nédo é
extraida pelas aminas (WASEWAR al, 2004). Para as terciarias, verificou-se que o
aumento do tamanho da cadeia linear acarreta aaneenf® e que a presenca de
ramificagbes aumenta a tensao superficial e dinareficiéncia da extracdo, da mesma
forma que a presenca de grupamentos aromaticosodilamina (TOA) apresentou
melhor resultado, com coeficiente de distribuigfeal a 4,5 para uma solucdo aquosa

de concentracéo inicial de acido igual a 8,7% (easga).

WEISER e GEANKOPLIS (1955) apresentam um estudalltedo sobre a

extracdo de &cido latico, com determinacdo de dddosquilibrio para cerca de 50
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diferentes solventes extratores. Foram escolhidosoi&, ésteres e cetonas e, para
alguns deles, avaliou-se também a influéncia dgeemtura sobre o coeficiente de
distribuicdo. Os melhores resultados foram obtjplr® o alcooterc-amilico e para o
n-butanol. Ao acrescentar aditivos a solucdo deoatddico, simulando um meio

fermentativo, a maior seletividade foi encontradea alcool isoamilico.

Como os valores de obtidos para alcoois e cetonas sdo menores guiglade,
ndo justificando a aplicabilidade do processo, @apaente para solucdes diluidas
(JUANG e HUANG, 1996), os esforcos passaram ent& aoncentrados na busca por
solventes extratores mais eficientes. Pesquisdzadas apontaram duas classes de
compostos como sendo bons extratores para os amig@sicos: as ja testadas aminas,
e os fosfatos.

HONG e HONG (2000) avaliaram o efeito de l1-octaeal-heptano como
diluentes e do tamanho da cadeia de aminas nagc&atide acido succinico. Ao ser
utilizado 1-octanol como diluente, verificou-se cueecuperacdo do acido aumentou
com o aumento do tamanho da cadeia, sendo mamagéaoctilamina. Efeito contrario
foi observado para as extracbes com aminasndraptano, no qual a recuperacao
diminui com o aumento da cadeia. Os autores expliease comportamento como
funcdo do baixo poder de solvatagdordioeptano, um composto apolar, o que leva a
agregacao do complexo acido/amina.

HAN et al. (2000) avaliaram a extracao de acido latico termoo extratantes
fosfato de tributila (TBP) e aminas terciarias wiks em solventes tanto polares quanto
apolares. Para o TBP puro, obteve-se um coeficielsteparticido de 0,9, com
recuperacédo de acido de 47%. Na reextracdo, @mdiei foi de 43%. Entre as aminas, 0
maior valor deP (9,44) foi encontrado para a trioctilamina (TOAjuitla em
cloroférmio, com recuperacdo de 90%. A andlise dfmstos da concentracdo de
diluente e da temperatura mostrou que o primenoum efeito maior sobre a extragao,
e esta depende da solubilidade do complexo acidlodano diluente. A temperatura

tem efeito inverso, uma vez que a formacéo do cexopé uma reacao exotérmica.

O efeito da mistura de TBP e TOA na extracao deéodcmono e dicarboxilicos
foi estudado por MATSUMOTOet al. (2001). Para a extracdo de acidos
monocarboxilicos por TOA diluida em hexan@ € 0,4 mol/L), os valores de
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coeficiente de particdo dos acidos acético, ghodk latico sdo proximos e muito
baixos, em torno de 0,05. Ja a extracdo de acwmumdmico resultou erR igual a 0,35,
para a mesma concentragdo de extratante. Parados @icarboxilicos, os valores de
particdo aumentaram, mas a tendéncia se manteaeo daido fumarico, o valor obtido
€ proximo a unidade, enquanto para os demais, asgapme 0,2. Para TBP em hexano,
com as mesmas concentracdes de extratante, omdesuforam semelhantes, porém a
particdo é menor. A mistura de TOA e TBP em umaleitratante mostrou um efeito
sinergético importante, alcancando coeficientepalticdo acima da unidade, valores
estes significativos, especialmente para os addosbaixoP quando os extratores sédo
empregados isoladamente. No entanto, os autoresam@@guiram correlacionar esse
efeito a nenhuma propriedade dos acidos. A reldgabidrofobicidade e da forca do
acido com a sinergia da mistura de extratantesficagta em um trabalho anterior
(NIITSU e SEKINE, 1978), ndo se confirmou nesteocas

Atualmente, tem-se buscado novos extratantes, atabigente mais amigaveis.
KRZYZANIAK et al. (2011) escolheram uma amida, guanidina, um N-Oeidama
esponja de protons (amina aromatica de elevadaidiade) para a extracdo dos acidos
latico e succinico. Como diluentes, foram utilizadactanol, 2-octil-1-dodecanol e
heptano, e a extracdo foi conduzida a 25°C e 5Pdta efeitos de comparacgéao, foi
também realizada a extracdo com TOA, tendo sidd®lbin coeficiente de particdo de
45 para uma mistura de 20% de TOA (em massa) eanacipara a extracao a 25°C e
com concentracao de acido succinico na fase aqleoda2% (m/m). Dentre os novos
extratantes, nenhum deles apresentou resultadopacameis a amina terciaria: em
todas as condic¢des, o valor ldéicou abaixo de 10. Além disso, os autores relajam

ocorreu severa perda do solvente extrator.

WAGHMARE et al. (2013) também estudaram a substituicdo de congposto
presentes na fase extratora por outros, mais arigjailesse caso, o objetivo é
substituir o diluente empregado na extracdo dosloacipicolinico e nicotinico
produzidos por fermentacdo. O diluente utilizadiodf@leo de soja, em mistura com
fosfato de tributila (TBP). A concentracdo de TB® fase extratora variou entre
0,732 mol/L e 2,197 mol/L, enquanto para as solsi¢igealimentacdo, as concentracdes
para cada um dos acidos estudados ficou na fada-00,25 mol/L. A extracao fisica
(fase organica contendo apenas 6leo de soja) micstbaixa capacidade do 6leo puro,
tendo sido obtidos coeficientes de particdo igaais05 e 0,01 (eficiéncias médias de
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extracdo de 5,5% e 0,8%) para os acidos picoli@ioicotinico, respectivamente. Na
extragdo com fase organica contendo TBP diluidooko de soja, os resultados
continuaram insatisfatorios: mesmo com uma progongdlar até 9 vezes superior para
0 extratante em comparacao ao acido, a extracammaabtida foi de 27% para o acido
picolinico P = 0,37) e 7% para o acido nicotinid® £ 0,07), sendo o carregamento

sempre menor que 0,1.

Outra classe de compostos em estudo sé@o os ligdidices (LI). OLIVEIRA

et al (2012) estudaram a extracdo dos acidos laticticoné succinico empregando
liquidos iGnicos a base de compostos de fésforoa Ba experimentos de extracao
liguido-liquido, foram escolhidas razdes Ll/acidguais a 1/3, 2/3 e 1, com

concentracdo maxima de 4cido na fase aquosa igyalraol/L. Os melhores resultados
foram obtidos para o LI cloreto de tetradecil-txiheosfénio, com eficiéncias de

extracdo variando entre 60% e 80%, para os tré&fogiciem todas as faixas de
concentracdo avaliadas. Esses resultados sao teastapressivos, especialmente
considerando que, em geral, a razdo Ll/acido é mgne 1. No entanto, a etapa de
reextracao ainda é um desafio que precisa seralgeara tornar o processo viavel. A
técnica escolhida pelos autores, de extracédo ewrupdegsolucdo basica resultou em
baixa eficiéncia. Apenas com o emprego de NaOH xasso (proporgéao 2:1) houve
recuperacdo de acidos, mas 0s percentuais alcane&f8 (m/m) para o acido latico e
46% para o acido succinico — foram consideradasionsntes. Para o acido malico, a
recuperacao foi satisfatoria (73%), mas este facillo menos extraido na primeira

etapa do processo.

Embora seja altamente desejavel encontrar composto®s tOxicos para 0s
microrganismos e ambientalmente mais amigaveigjaamio foi possivel alcancar

resultados similares aos obtidos com os solventesteres atualmente empregados.

Aminas primarias ndo sdo comumente aplicadas nsagdxt de acidos
carboxilicos em funcdo de sua solubilidade em §YUASEWAR et al, 2004). No
entanto, esses compostos foram testados com supessoa extracdo de metais
(CARAVACA et al, 1996) e de aldeidos (BABlet al, 2009). Embora apresentem
elevados coeficientes de distribuicdo, aminas skuias também ndo sao utilizadas,
pois o complexo formado € estavel e altamente sblt@ fase organica. Além disso,
esses compostos tendem a formar amidas na etapegeleeracédo (KURZROCK e
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WEUSTER-BOTZ, 2010). Aminas terciarias, as maidizaiilas, possuem elevados
coeficientes de particdo e sdo muito eficientesxtieacdo de moléculas de acido em sua
forma nédo dissociada. Ainda, o valor lgpara aminas terciarias apresenta tipicamente
um maximo para valores intermediarios de composgilgétase organica (WASEWAR,
2005). Contudo, a reextracdo do acido e regenemgaonina ainda tem se mostrado
um processo dificil, ocorrendo apenas por reacdmiga para formacdo de sal
organico. Aminas quaternarias sao capazes de retenad a forma dissociada quanto a
nao dissociada do acido, mas é muito dificil recayhes na etapa de regeneracéo.
Fosfatos se mostram mais eficientes quando misisracaminas, mas sao toxicos para
a maioria das bactérias utilizadas nos meios feaatieos. Por esta razdo, sua
concentracdo na fase extratora € limitada em 0,/Lm@OPEZ-GARZON e
STRAATHOF, 2014). Na Tabela 2.2 estdo resumidosragalores de coeficiente de
particdo obtidos para a extracdo de acido sucgip&@ 0s solventes extratores mais

comumente empregados.

As condicbes em que esses resultados foram obs@losdas mais diversas,
tornando dificil compara-los. No entanto, pode-sgficar que, mesmo para a extracao
fisica, os valores séo diferentes (vide os valdeg® encontrados por Lét al. (2002) e
HONG et al. (2002) para a extracdo com 1-octanol). Nesse eadiwersidade se deve a
variacdo de temperatura entre os ensaios. Parrag@x reativa, a diferenca é ainda
maior, em funcdo de ser dependente de diversose$atoomo as concentracdes de
acido na fase aquosa e de extratante na fase cagatém da temperatura. De modo
geral, para a trioctilamina (TOA), mais utilizadss coeficientes de distribuicdo s&o
mais elevados quando o diluente empregado é mkig pa a solucao de alimentacéo é
diluida. O efeito da concentracdo de amina e daeestura sobre o coeficiente de

distribuicdo néo € linear, e precisa ser avaliadm @ caso.

Para utilizar um solvente extrator em escala in@shao basta apenas que este
possua elevada capacidade de extrair o 4cido. Tardhdecesséario que a recuperacao
deste acido para uma nova fase aquosa seja ediciaotmesmo tempo em que o
produto de interesse € purificado, o extrator émegado, podendo retornar ao processo.

A recirculacdo é fundamental para a viabilidad@zesso.
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Tabela 2.2 Coeficientes de distribuicdo para o acido sucoini
em diferentes solventes extratores.

Solvente Extrator P Referéncia

MIBK 0,19
n-Butanol 1,2 KERTES e KING (1986)
n-Octanol 0,26

MIBK 0,19

LI et al. (2002)

1-Octanol 0,26
1-Butanol 1,42
1-Octanol 0,43 HONG et al. (2002)
1-Decanol 0,39

TBP 0,9 HANet al. (2000)

1 mol/L TOA em xileno 0,5 JUANG e HUANG (1996)

0,5 mol/kg TOA em

<<0,1
n-heptano
HONG e HONG (2000)
0,5 mol/kg TOA em
2,5
1-octanol
0,4 mol/L TOA em hexano 0,05 MATSUMOTO et al.
2 mol/L TBP em hexano 1,8 (2001)
0,25 mol/kg TOA em
0,3 HUHet al. (2006)
1-octanol
0,19 mol/L Amberlite LA-2
1,374
em 1-Octanol
ASCI eINCI (2010)
0,19 mol/L Amberlite LA-2 1742
em MIBK !
0,5 mol/L TOA em cloroférmio 9,44 HANt al. (2000)
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TAMADA e KING (1990b) empregaram mudancas de temfoea e de diluente
na reextragdo dos acidos latico e succinico, cdenetlites fases organicas. A estratégia
adotada no primeiro caso € realizar a extracdiranidlo uma fase aquosa a baixa
temperatura, aumentando a distribuicdo do acidaseorganica, e em seguida, utilizar
agua a temperatura elevada para a reextracdooRaido latico extraido por Alamine
336° em MIBK e em cloroférmio, a mudanca de temperahifa se mostrou efetiva,
pois a variacdo de entalpia envolvida nessa tredrsf@ € baixa. Para o &cido
succinico, o melhor resultado foi obtido para & fasganica composta por Alamine
336° em MIBK. A reextracéo por mudanca de diluente pseiefeita de duas formas:
pela remocdo do diluente ou pela adicdo de um olente a fase organica. Esse
procedimento mostrou-se eficiente apenas para @dude alimentacdo com baixa
concentracdo de acido, o que inviabiliza sua agicaem larga escala. Além disso, os

custos de equipamento e de operacdo sao muitalekva

MAISURIA e HOSSAIN (2007) analisaram a reextrac@&oadido latico de uma
fase organica composta por 10% em massa de TOA Bm Foram estudadas a
reextracdo com agua pura e com solucdes aquosamil2de NaCO;, NaOH e NacCl.
Com agua pura, a eficiéncia da reextracdo alcad@8q, resultado semelhante aos
obtidos com a adi¢cdo de NaOH e NaCl; para o catbpaaficiéncia chegou a 43%. Os
autores atribuem esse valor a maior concentracdorgesodio presentes na solucao
desse sal. Foi verificada ainda o efeito da comaefid de Na&O; na reextracéo,

obtendo-se 91% de recuperacao do acido para unngasal mol/L.

LEE et al. (2008) estudaram a reextracdo de acido succirécairda fase
organica composta por TOA diluida em 1-octanolvAsaveis testadas foram o pH, a
temperatura e o volume da fase aquosa da aguaesagio, e a adicdo de acido
oleico, que atua como substituinte do acido organa complexo com a amina, por ter
maior afinidade com essa ultima. No estudo doeefidt temperatura, com variagdo de
40°C a 90°C, nao houve aumento significativo nai@icia da reextragdo. O mesmo
comportamento foi observado para 0 aumento na pgapentre os volumes das fases
aguosa e organica, com o agravante de diluir amd& o acido na fase aquosa. O
aumento do pH da fase aquosa pela adicdo de Na@Hitdizacdo de acido oleico
aumentaram a eficiéncia da reextracdo em aproximagkz 70 pontos percentuais,
passando de 20% para cerca de 90%. A vantagemnaenémdo pH frente a adi¢éo de
substituintes reside no fato de que, nessa ulénpaeciso adicionar uma nova etapa ao
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processo, para recuperar a amina e o acido olengpanto para a primeira, isto ndo é
obrigatoriamente necessario. Dependendo da apticaefejada, o sal do acido,
formado ao ser adicionada a base forte, pode 8=adb no lugar do proprio acido.

Exemplos disso séo as reacdes de polimerizacdo BMAXR, 2005).

KESHAV e WASEWAR (2010) utilizaram quatro diferestéécnicas para a
reextracdo de acido propidnico de meios organioateado trin-octilamina diluida em
MIBK, 2-octanol e 1-decanol: regeneracéo por mudategtemperatura e de diluente, e
adicio de NaOH e de trimetilamina (TMA). Os trésmeiros processos Sao
semelhantes aos descritos anteriormente. O Ultonsiste na adicdo da amina, que €
altamente volatil, em meio aquoso, seguindo-sedna;do. O acido é recuperado pelo
aquecimento da mistura resultante. Pela mudancrdperatura (de ambiente para
90°C), obteve-se recuperacdo maxima de 88% com MiBKo diluente; com os
alcoois atingiu-se 35%. Na mudanca de diluente aaigéo de tolueno, a eficiéncia de
recuperacdo nao ultrapassou 40%. Todo o acideéviperado ao se adicionar NaOH
ou TMA a fase aquosa da reextracdo. No entantaytmses consideram a utilizagédo de
TMA mais vantajosa por ser obtido ao final do pssteo proprio acido propibnico, e

nao seu sal.

ALKAYA et al.(2009) estudaram a recuperacgdo de &cidos orggmicdazidos
por fermentacdo anaerébia em meios acidificadopregando como extratante uma
mistura de oxido de trioctilfosfina (TOPO) em gueoe. Foi avaliado o efeito do pH
do meio e da concentracdo de extratante sobre c@érglia da extracdo. As
concentracées de TOPO na fase organica utilizatasnfde 5%, 10% e 20% (m/m),
enquanto duas condi¢ces de pH foram empregadag 2,5. Como o extratante tem
maior afinidade pelo acido na forma néo dissociadamelhores resultados foram
alcancados para a condicdo mais acida. Em relag@mcentracdo de TOPO na fase
organica, ndo se observa aumento significativeenaperagédo de acido com o aumento
do percentual do extratante. Para um mesmo &citogeral, o aumento obtido
encontra-se dentro da faixa de erro experimengimbdo geral, as maiores eficiéncias
foram alcancadas para os acidos com menor conc&atrao meio fermentativo. Ao
comparar a extracdo em um meio com a mesma coacéatde todos os acidos, foi
verificado que a recuperacdo € maior para os adéomaior cadeia, resultado ja
esperado pelos autores, que destacam que a extrqg#iim-liquido € mais eficiente
guanto mais hidrofébico € o soluto.
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2.6 Processos de Separacdo com Membranas

O emprego de processos de separacdo com membeamasetscido devido a
necessidade de desenvolver novos processos quent@ms menor quantidade de
material e de energia e reduzam os impactos prdescao meio ambiente (PAdt al,
2009). A intensificacdo de processos mostra-se aimedital também durante a
operagdo: cada vez é preciso produzir mais a uno coenor. NOS processos
fermentativos, essa tendéncia também é observadarembranas surgem como uma
excelente alternativa. Por serem modulares, oferegp@ande flexibilidade — pode-se
facilmente produzir de acordo com a demanda do adercAlém disso, a elevada
seletividade garante boa eficiéncia de separagimarido desnecessarias etapas
adicionais para purificagao do produto.

O estudo da separacédo de acidos organicos de feeosntativos empregando
membranas teve inicio no fim da década de 1980, &@plicacdo dos processos de
micro e ultrafiltracdo e osmose inversa. No entamd havia previamente a separacao
de células, diminuindo drasticamente a vida Uté daembranas e a eficiéncia do
processo, com baixa recuperagdo do acido.

Hoje, a microfiltracdo esta consolidada como métodara separar
microrganismos e produtos, mas no passado foi eyageena separacao de acidos.
TANIGUCHI et al. (1987) utilizaram microfiltragio com membrana o@ca para
remover acido latico e lactato do meio fermentati@s autores relatam que tal
procedimento elevou a produtividade das células, feixo permeado obtido foi de
aproximadamente 0,1 m3/(m2-h), para uma diferereggreéssao entre os lados da

membrana de 0,5 atm.

ABELS et al. (2013), em seu trabalho de revisao, discutem engal de
aplicacdo de processos de separacdo com membranaiereefinarias. Para produtos
de fermentacdo em geral, sdo apresentados procdsseeparacdo baseados em
gradiente de pressédo. A justificativa para a @@ desses processos é que, juntamente
com a recuperagdo do produto de interesse, tamiémjdicdo dos microrganismos,
que podem ser reincorporados ao processo, e ainggiamresultante pode passar por
outra etapa de tratamento de modo a recuperar aglips da fermentacdo. Os
trabalhos citados utilizam principalmente nancigho e osmose inversa para
recuperacdo de produtos, entre os quais estasaschcidos organicos. Para essa classe
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de produtos, também é reportado o emprego da di@ise, considerado o mais
promissor dentre 0s processos avaliados, por renosvsais dos acidos formados, e da
extragdo em contactor de membrana, apontado conhacdso para remover

seletivamente produtos diretamente do meio fermieata

LIEW et al. (1995) empregaram osmose inversa para a sepagguaiaficacao

de acido latico de seus sais, livre de meio feratat Foi escolhida uma membrana de
poliamida para investigar os efeitos adversos a@dstos presentes na alimentacdo e do
pH sobre a osmose inversa. Os resultados mostramaan queda no fluxo com o
aumento do pH da alimentacdo. Porém, em pH = ZJ@xo aumentou drasticamente e
a rejeicao ao soluto diminuiu, devido ao inchametd@omembrana. A avaliacdo dos
efeitos fisico-quimicos mostrou maior rejeicdo dembrana para lactato de soédio,
seguido do lactato de amonio e do acido laticoe Essultado se explica pelo pH das
solucbes de alimentacdo, mais elevado para o sabdie. Em termos de variaveis
operacionais, as condi¢gbes Otimas foram estimadasleatm para a pressao e 900 rpm

para a agitacao da solucéo de alimentacéo.

KANG e CHANG (2005) utilizaram membranas de nam@fgdo para separar
sais de succinato de outros sais de acidos momtgsle Foram testadas cinco
membranas comerciais compostas, planas, sendo alas cbm pele de poli(alcool
vinilico) e as demais de poliamida. Os testes focamduzidos com pressdes variando
entre 3 atm e 20 atm, a 25°C. Em testes com sduwg@i@endo um unico sal, duas das
membranas de poliamida (NF45 e ESNALl) apresentdraxa rejeicio aos anions
monovalentes, tendo entéo sido escolhidas parapesimentos com solugbes contendo
mais de um sal, simulando um meio fermentativo. @alresultados mostraram maior
rejeicdo para o ion succinato frente aos demaignénmonovalentes para as duas
membranas, tendo sido obtida maior eficiéncia paraNF45, que rejeitou
aproximadamente 90% do succinato contido na solucédm fluxo de cerca de
12 L/(m2h). No entanto, nessas condi¢cdes, a membrana taméjéita cerca de 20%
dos ions lactato presentes na solucao, reduzinglaw de pureza do acido succinico
obtido.

A utilizacdo de membranas inorganicas porosas @arancentracdo de acido
latico por pervaporacdo foi estudada por DU&tEal. (2008). As membranas foram
preparadas utilizando-se alumina e silica, obtesgdperos com tamanhos inferiores a
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4 nm. A solucdo de alimentacdo foi preparada contaertracdes de acido latico e
glicose iguais a 15% e 0,1% (em massa), respectintan A pervaporagao foi

conduzida a temperatura ambiente (25°C), sendo porvd’dgua recolhido pela

aplicacdo de vacuo no lado do permeado. As mendbrdeaalumina apresentaram
fluxos iniciais de 6 kg/(m2-h), mas o acido se af=o no interior dos poros das
mesmas, reduzindo o fluxo para 1 kg/(m2-h) apoeréshde operagdo. Ainda assim, a
concentracdo do acido foi eficiente, tendo sidedalima seletividade para a agua igual
a 9. Para as membranas de silica, a rejeicdo alea@®,5%, 0 que equivale a uma
seletividade de 220. Contudo, o fluxo foi muitoxogina faixa de 0,2 kg/(m2-h), e toda
a glicose presente na alimentagdo permaneceu remt®de concentrado, diminuindo a

pureza do produto final.

Em sua revisdo sobre a utilizacdo de processogplragdo com membranas
como alternativa para a producéo continua de aatwom, PALet al. (2009) destacam a
eletrodidlise como sendo um processo bastante juaotpor tornar desnecesséria a
adicdo de agente precipitante ao meio fermentagivdiminuir a quantidade e a
complexidade do efluente (durante esse processogén@rmado sulfato de calcio).
Segundo PATEL (2006), o fato de evitar altas caggmas também faz com que a
eletrodialise seja uma opc¢do atrativa para o futi@ elevada necessidade de energia €
considerada aceitavel.

HUANG et al. (2007) revisam a utilizacdo da eletrodidlise nafisacdo de
diversos acidos organicos de interesse indus®mlautores ressaltam que embora ja se
tenha demonstrado o potencial do processo, airmsefanecessario muito estudo para
tornar a eletrodidlise industrialmente viavel, umea que grande parte das plantas se
encontra em escala piloto, aléem de ser impres@hd@dduzir os custos, principalmente
no que diz respeito as membranas. A incrustacdu prablema importante, que pode
ser superado com o desenvolvimento de membranas camacteristicas anti-
incrustantes ou com o0 acoplamento de outra etapaegaracdo antecedendo a
eletrodialise. Quanto ao processo, 0 principal lerob a ser superado € o da baixa
seletividade para co-ions, o que influencia diretat®n na pureza do produto final.
KURZROCK e WEUSTER-BOTZ (2010) relatam que, pornpiér a passagem dos
anions de forma néo diferenciada, a eficiénciaetaperacdo de 4cido succinico por
eletrodialise é de cerca de 77%.
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Um processo hibrido composto de nanofiltracaoradeéilise bipolar e extracéo
com reacao quimica foi estudado por PROCHASKAI. (2014) para a separagéo de
acido fumérico. Foram utilizados meios fermentativeais, com concentracao de &cido
fumarico na faixa de 2 g/L. A concentracao dos demeidos ficou abaixo de 0,2 g/L, e
a de glicerol, entre 2,25 g/L e 2,5 g/L. A primeetapa, de nanofiltracdo, tem por
finalidade remover os acidos do meio fermentatévfpi realizada a pressdes variando
entre 0,8 MPa e 1,4 MPa, com uma membrana platiande de retengcéo de 200 Da.
Para essa etapa, a eficiéncia obtida foi de 80%mimomo. A etapa seguinte, de
eletrodialise, separou 61% do acido fumarico dawmaie componentes, tendo sido
usadas membranas bipolares e anibnicas. Por femfracdo com reacdo quimica foi
empregada como processo final de purificacdo ddoaddduas fases orgénicas foram
escolhidas: uma com o sal quaternario de améniguAti 338 e a outra contendo o
composto de fésforo Cyanex $23ambas diluidas em octanol, a uma concentracéo de
0,1 mol/L. A extracao foi realizada em trés etajas,reextracacs{ripping, em etapa
Unica com solucdo 0,2 mol/L de hidroxido de sodiceficiéncia da extragdo, para 0os
dois extratantes selecionados, ficou acima de Né&oentanto, ao fim do processo,
embora a pureza do produto obtido esteja acim&b¥%e 8 recuperacdo global do acido
foi de cerca de 60%, em grande parte e funcdo denggenho da eletrodidlise. Os
autores afirmam que este resultado € semelhantbtédio com o0 uso de membranas

suportadas.

Biorreatores com membrana também se apresentam goradoa alternativa
para a recuperacdo de &cidos, especialmente pam secorporados ao fermentador.
MEYNIAL-SALLES et al (2008) empregaram um biorreator com membranaladop
ao fermentador seguido de uma etapa de eletradiflisa a producdo de acido
succinico, obtendo uma concentracdo de acido alcquatro vezes superior a de
fermentacdes convencionais, nas quais ndo ocomecé® de produto. Na eletrodialise,
com um fluxo de cerca de 60 g/(m2-h), a recuperagi@dgida foi de 94% para o ion
succinato. Como o biorreator foi utilizado comopetgrecedente a eletrodialise, ndo
foram observadas, em 15 dias de operacao, quedasiadas de fluxo por incrustacao
nas membranas do modulo de eletrodialise, sequéaromacao do meio fermentativo,

mostrando que essa é uma alternativa viavel pastisur o método da precipitacao.
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2.7 Acoplamento de Processos Convencionais e de Procsssom Membranas

Os processos que acoplam membranas com outrossposceonvencionais
fazem uso da membrana com dois objetivos: mantkr penos uma das fases
imobilizadas e aumentar a area de contato entfasas fluidas. De forma geral, o
processo convencional utilizado é a extracdo. Elesngesse acoplamento sdo o0s
contactores de membranas, que serdo abordadosdmz8, e as membranas liquidas,
gue por sua vez podem ser dos tipos suportada érancbnhecida como imobilizada)

ou emulsionada, representadas na Figura 2.6.

Membrana

Fase Organica

Imobilizada Fase

Aquosa 1

Fase
Aquosa 1

Fase
Aquosa 2

Fase

Organica
Fase g

Aquosa 2

£

(@) (b)

Figura 2.6 Representacao esquematica de membranas liqajdaigpprtadas e (b)
emulsionadas (Adaptado de MULDER, 1996 e SIRKAR&0

Na membrana liquida suportada, uma das fases $luidam geral o solvente
extrator — é impregnada no interior dos poros denlbmana, plana ou fibra oca. Esta,
por sua vez, tem a funcdo de ser um suporte pditem® liquido. Como o solvente
extrator € um composto organico, a membrana dev@dm®fobica. (MULDER, 1996).
Ainda, é necessario que o extrator ndo seja sokwehenhuma das fases aquosas,
alimentacédo e dstripping que escoam em lados opostos da membrana. Nesse ca
com um anico modulo, uma substancia contida em soha&gdo multicomponente pode
ser purificada. Esse tipo de processo tem sidoonutitizado no estudo da extracao de
metais (DANESEt al, 1983; TROMPRet al, 1988; NOLLet al, 2011).

Para a recuperacdo de &acido latico, MARTAK al (2008) avaliaram a
utilizacdo de uma membrana liquida suportada cdotem liquido ibnico comercial
(Cyphos 1L-104). Foi escolhida uma membrana plana, de PTFE —(t@mi
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fluoroetileno), com diametro de poros de 0,2 pntofcentracdo de liquido ibnico na
fase organica variou entre 0,32 kmol/m3 e 0,72 kml tendo sido empregado
n-dodecano como diluente. A concentracdo de &cidoalimentacdo variou de
0,08 kmol/m3 a 0,80 kmol/ms3, e para a solucastipping a concentracdo de NaOH
foi mantida 30% superior a de acido na alimentagodfoco do trabalho nao foi
verificar a eficiéncia, e sim as caracteristicagrdesporte do processo, mas fluxos da
ordem de 18 kmol/(m2s) foram relatados. Em termos gerais, o aumento da
concentracdo de liquido ibnico na fase organica emtmo proporcionalmente o
coeficiente de particdo, mas ndo houve variacaAa@awediciente de transferéncia de
massa global. J& o aumento de temperatura de 262C3p°C aumentou em cerca de
50% o coeficiente de transferéncia de massa, rdagarticio manteve-se constante.

Membranas liquidas suportadas demandam quantidadé® pequenas de
solvente extrator, possibilitando o emprego de esubs altamente especificos, mais
eficientes, e de maior custo. Embora essa seja wantagem consideravel, como
processo industrial o método encontra poucas gpksaem funcdo da instabilidade da
fase organica impregnada na membrana. Perdas @essacontaminam as fases
aquosas, e tanto fluxo quanto seletividade da gdraliminuem (KOCHERGINSKI
et al, 2007). Com a perda de fase organica, a membreg@sg ser novamente

impregnada, o que demanda parada de processovgarangior contaminacao.

As membranas liquidas emulsionadas, ao contragsdportadas, sdo bastante
estudadas na extracdo de acidos organicos. O aigtemnstituido de emulsdes duplas,
em que a membrana € uma das fases liquidas — cortemente, a fase organica
(MULDER, 1996). A primeira fase da etapa de preg@wade membranas liquidas
emulsionadas € a formacdo de uma emulsdo com asfalkes imisciveis (aquosa e
organica), que em seguida é dispersa numa tefesgaa fase continua. A membrana &
a fase liquida que separa a fase encapsulada risdenaa fase externa, continua. Para
manter a integridade da emulsdo durante o procgssextracdo, a fase membrana
geralmente contem surfactantes e aditivos comotegesstabilizantes, aléem de um
diluente (HO e LI, 1992).

A extracdo em batelada de acido latico usando namabr liquidas
emulsionadas foi estudada por CHAUDHURI e PYLE @)9% membrana liquida,
constituida pela fase organica, foi preparada mésaura de 2% a 10% em volume da
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amina terciaria comercial Alamine 3361% a 6% de Span 80(emulsificante
comercial) e do solvente, composto por 70%ndeptano e 30% de parafina leve. No
preparo da emulsdo, foram empregados volumes igeaiase orgéanica e fase aquosa
(solucéo destripping, contendo carbonato de sédio) e a razéo entrelames de fase
externa e emulsdo foi mantida em 2. Para solucéeiciio latico com concentracao
inicial de 0,19 mol/L, foram alcancados percentudés extracdo acima de 90%,
utilizando excesso de 50% de carbonato de sédsphgéo destripping No entanto,
para solucdes mais concentradas de acido latiow(/l), que requerem concentracdes
de carbonato mais elevadas, a membrana liquidaeagoel instabilidade, impedindo a

extracao.

LEE e HYUN (2010) estudaram a separacao do aciéticacde acido succinico
utilizando uma membrana liquida emulsionada. A fasenbrana foi preparada pela
dissolucdo de uma poliamida n&o-iénica (Paranox®)Jl4m querosene. Além da
capacidade extratora, esta poliamida também tamgib de atuar como emulsificante.
Foram avaliadas ainda duas aminas tradicionalnenfeegadas na extracdo de &cidos
organicos: as aminas Amberlite LA2secundaria, e tr-octilamina, terciaria. A
emulsdo preparada foi do tipo dgua em Oleo, temdio encapsulada a solucéo de
stripping Em seguida, essa emulsdo foi dispersa na sologétinua, contendo os
acidos de interesse. Os experimentos foram reakizademperatura constante (25°C),
sendo a alimentacao constituida de solu¢cbes perasido acético ou acido succinico,
além da mistura de ambos. Para a reextrastfiping), foi escolhida uma solucao de
hidréxido de sodio. Na avaliagdo do desempenhcegitratores foi verificado que nédo
havia necessidade de adicionar uma amina a fadéaioag visto que com a poliamida,
98,7% do acido acético foi removido da alimenta¢éongdo sido perdido apenas 2,6%
do acido succinico. No entanto, para a misturadibis acidos, embora a remocao de
acido aceético tenha continuado elevada, a extrafifioacido succinico também
aumentou, tendo alcancado quase 50%.

A separacdo dos acidos succinico e acético emmegaembranas liquidas
emulsionadas também foi objeto de estudo de LEHEM: (R011). Nesse trabalho, os
experimentos de extracdo foram realizados em loi@ela continuamente, tendo como
alimentacdo solugdes modelo com concentracdesimide 0,09 mol/L para o acido
acético de 0,22 mol/L para o acido succinico. A im@ma liquida, composta pela fase
organica, foi preparada por solubilizacdo de Parabhd?° (8% em massa) em
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guerosene, enquanto uma solucéo de hidréxido de sadapsulada na membrana foi
utilizada como agente de reextracdo. A emulsadikpersa na alimentagcdo em uma
proporgdo igual a 1:6. Para o processo em batesdckncou-se 95% de extracdo do
acido acetico, com fator de enriquecimento acima3denquanto para 0 processo
continuo, o fator de enriquecimento foi quase 50fesor, alcancando um valor de 4,2

para uma extracdo com aproximadamente a mesmaneiizi(93%).

Outro processo que combina separacdo com membearedracdo para a
recuperacdo de acidos organicos foi estudado pddDRRGUEZ et al (2006). O
meétodo, denominado ultrafiltracdo extrativa, cameside duas etapas distintas. Na
primeira delas, acido e solvente extrator (amidaidh em solventes organicos) séo
misturados, formando uma emulsdo que é em seguiaenéada no moédulo de
ultrafiltracdo. A membrana escolhida € ceramicaid@xde zircbnia suportada em
a-alumina), capaz de quebrar a emulsédo por ndoesargavel aos compostos da fase
extratora. Dois modos de operacao foram testadosculacéo total de concentrado e
de permeado e modo continuo. Foi observada umagécelaversa entre o fluxo
permeado e a eficiéncia do processo para o primekplicada pela existéncia de
interacdo entre o acido livre e a superficie da brama. Com o aumento da
concentracdo de amina, foram obtidos fluxos perogathis elevados, sem alteracao
negativa da recuperag¢do dos acidos, chegando-4¢6% $ara o acido valérico com
uma mistura 10% em volume de Amberlite LA{@mina secundaria) em tolueno. No
segundo modo de operacdo, com adicdo constanteldeds aquosa, o fluxo se
manteve praticamente constante. No entanto, aéefie diminuiu com o tempo, a
medida que se alcancava a saturacdo do extrat@r.oPacido valérico extraido com
mistura 10% (vol.) de Amberlite LA®2em tolueno, a recuperacdo méaxima foi de 90%.
Portanto, para viabilizar o processo, é necessargcoplamento de uma etapa de

recuperacao do solvente extrator.

2.8 Contactores de Membranas

Em processos convencionais de contato entre faee®) a extracdo liquido-
liquido, o principal desafio é garantir a maioraamossivel para contato e evitar a
formagcao de emulsdes e espumas. A utilizacdo desiecem colunas empacotadas

proporciona aumento na area, mas nao impede adamde emulsdes e/ou espumas.
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Membranas aumentam a area e ainda garantem untccoatadispersivo entre as fases
(GABELMAN & HWANG, 1999).

Contactores de membrana sdo caracterizados pelasap fisica das duas fases
fluidas, que escoam em lados opostos da membrantasAs fluidas podem ser tanto
liquidos, quanto vapores ou gases. A morfologiamganbrana utilizada também é
variada: podem ser usadas membranas densas, pawsasmpostas (membrana
microporosa coberta por uma fina pele densa). [§ omanum o emprego de membranas
porosas, mesmo sendo necessario o controle dasbesedas fases fluidas para evitar
ruptura da interface existente entre as mesmasofnibrmem sistemas mais estaveis
por ndo haver interface, a aplicacdo de membramesad € restrita por estas
constituirem uma resisténcia adicional a transt@séte massa (MULDER, 1996).

Ao contrario de outros processos com membranas;oetactores a membrana
nao atua como barreira seletiva; apenas tem a dudedimobilizar a interface e
promover aumento de &rea de contato, sendo esteo Uit fator que os caracteriza e
torna sua aplicacdo mais atrativa que dispositoas/encionais de contato de fases
(MULDER, 1996). Mesmo nao havendo participacéoiwdeda membrana no processo
de separacéo, ao se optar pela morfologia densecésg cuidado na sua escolha, pois
deve haver afinidade entre o material da membram&@mponente de interesse, para
que este soluto se difunda através da espessunardarana e a extracdo possa ocorrer
(REEDet al, 1995).

Assim como todo processo, a utilizacdo de contestde membranas também
apresenta vantagens e desvantagens. Dentre asgeratdrente a processos
convencionais destacam-se (REED al, 1995; BAKER, 2004; GABELMAN e
HWANG, 1999):

« Area especificaPor utilizar, normalmente, membranas de fibra, ccarea
superficial de contactores (e, portanto, a areeotiéato entre as fases fluidas) &
elevada, o que garante o tamanho reduzido dossilisps. Comparativamente,
colunas empacotadas apresentam valores de arediGgab@or unidade de
volume que variam entre 30 e 300 m2/ms3, enquant @u contactores de
membrana, essa faixa se situa entre 1600 e 66063 m&presentando uma

reducao de tamanho de equipamento de 5 a 20 vezes.
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Area de contato conhecida e constant@o contrario de dispositivos
convencionais, na qual a area de contato dependazd® das fases fluidas e,
em alguns casos, do tamanho das bolhas formadaxraactores esse valor se
mantém constante, e é igual a area superficialatabrana.

Formacdo de emulsdduando ha contato direto, a dispersdo de umanase
outra pode levar a formagéo de emulsdo. Em comés;toomo ndo ha disperséao
interfases, também nao ocorre formacdo de emutsapje permite, muitas

vezes, utilizar extratores ndo adequados ao processencional.

Operacdo A existéncia da membrana, que impede a dispedséo fases,
também facilita a operacdo. Ndo € necessario difarele densidade entre os
fluidos e as vazbes destes podem ser ajustadasmda independente, sem levar
a inundacdo do equipamento, diferentemente do goerevia com colunas
empacotadas, por exemplo (AMARAL, 2009). Além djssontactores nao

possuem partes moéveis, facilitando a limpeza.

Processo modularAlém do tamanho reduzido decorrente da area g&aec
disponivel, o escalonamento € direto. Desconsiderar as limitacbes de
outros equipamentos que compdem o sistema de &at(agulacdes, bombas),
o escalonamento pode ser feito apenas pela adigdoodos modulos de

membranas.

Operacao assépticdrocessos fermentativos requerem completa aasepsio
contrario pode ocorrer inibicdo de formacdo de pr@dou mesmo morte de
microrganismos. Isso dificulta, ou mesmo impedejtiizacdo da extracdo
convencional. Contactores garantem a assepsiaadas@ que néo ha dispersao
do solvente extrator no meio aquoso, e ainda podem acoplados ao

fermentador, integrando os processos de produpéafecacao.

Aumento de rendiment®Reacdes limitadas pelo equilibrio termodindmmo,
processos biolégicos nos quais a formacdo de proshibe o crescimento
microbiano podem ter seu rendimento melhorado mdiaacdo de contactores
de membranas. Com a remocdo do produto, o eqailérdeslocado, e a
conversdo aumenta. Ainda, reagentes ou meios dgvocupodem ser
recirculados, sem prejuizo ao processo devido eoonacoes.
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Embora apresente muitas vantagens, esse procedséntgpossui desvantagens.

GABELMAN e HWANG (1999) citam algumas:

Resisténcia a transferéncia de mass®a membrana adiciona mais uma
componente a resisténcia a transferéncia de maksa, das resisténcias nas
fases fluidas, existentes também nos dispositieosyencionais de extracdo. A

membrana deve ser escolhida de modo a minimizefeit®s dessa resisténcia.

Caminhos preferenciaisontactores de membranas na forma de fibra déa es
sujeitos a formacdo de caminhos preferenciais estaamento do fluido que
circula externamente as fibras. Uma forma de miamb efeito se da pela

adicao de defletores.

Incrustacdes A presenca de contaminantes na alimentacdo doulmdde
extracdo pode levar a formacdo de incrustacOes elsispecialmente relevante
no caso de extracdo a partir de meios de cultmmocos fermentativos, devido
a presenca de microrganismos. Para contornar depnabempregam-se, COmo
pré-tratamento, processos como a microfiltracdo eofimalidade de remover
estes contaminantes (KURZROCK e WEUSTER-BOTZ, 2010)

Ataque guimicoComponentes do médulo de membranas, como porpaem
resina utilizada como adesivo, podem estar sujeit@saques quimicos pelos

compostos organicos empregados como extratores.

Separagcbes gas-liquido constituem a classe maidaadg aplicacdo de

contactores. Destaca-se a utilizacdo destes pasaganacdo de sangue e de meios
fermentativos (SIRKAR, 1997; KRONEMBERGER, 2007arlwonatacédo de bebidas
(MULDER, 1996), remocéao de G@ H;S de gas natural (AMARAL, 2009) e CO, 0O
H.S e NQ de gases de chaminé (Ql e CUSSLER, 1985). Pdeamsis com duas fases

liguidas, os principais empregos sdo na recuperagigrodutos de fermentacao
(D’ELIA et al, 1986; SCHLOSSER al, 2005), extracdo de metais pesados (ALEX
et al, 2009; BIELUSZKA et al, 2014) e remocédo de poluentes (GABELMAN e
HWANG, 1999; PRASAD e SIRKAR, 1988).

A Figura 2.7 representa esquematicamente as pasdisibuicdes dos fluidos

em contactores liquido-liquido, dependendo da manabutilizada. A esquerda, tem-se
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uma membrana de morfologia porosa. Nesse casopritate fisico das fases fluidas
pela formacdo de uma interface, localizada na ataedos poros da membrana. Ao
centro, tem-se uma membrana composta e a dir@ita,mnembrana densa. Para essas
duas morfologias, ndo ha contato direto entre sasfae a transferéncia de massa do
soluto se d& pela sua difusdo através da membkagefinicdo das fases liquidas 1 e 2
depende das caracteristicas da membrana. Sendodstéica, sera molhada pela fase
aguosa, correspondendo a fase liquida 1 na figgaa membrana for hidrofobica, a

fase 1 é a organica, e a 2, a aquosa.

] [
I B
1 [
1 ]

(@) (b) (©

Fase Liquida 1 FaseLiquda2 | | Membrana

Figura 2.7. Separacao entre duas fases fluidas em contadiqueto-liquido, em
funcdo da membrana empregada: (a) membrana pdxosebrana anisotrépica
densa composta (c) membrana densa.

Para cada fibra, em qualquer posicdo do contaetdste um gradiente de
concentracdo do soluto em funcéo da sua difusawéstrdas fases e da membrana. Os
perfis de concentracdo observados, considerandoamsnto da fase organica no
interior das fibras sdo mostrados na Figura 2.80Mero 1 representa a fase organica, 2
a membrana e 3, a fase aquosa, que circula extemearas fibras. Pode-se verificar que
tanto em (a) quanto em (b), com membrana poroparfd de concentracdo € continuo
entre esta e a fase que a molha — organica paendmana hidrofobica (a), e aquosa
para a hidrofilica (b), uma vez que ha preenchimeatis poros pela fase liquida
(PRASAD e SIRKAR, 1988). No gréfico (c), em que embrana é densa, ha diferenca
entre a concentracdo de soluto nas fases e ndfisigpela membrana, em ambos os
lados da fibra (MULDER, 1996).

A utilizagdo de membranas densas em contactoreseamstringido a sistemas
gas-liquido. Para os casos em que as duas faseBqedtas a preferéncia é por
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Figura 2.8 Perfil de concentragédo do soluto em extracaoamtactor
com membrana porosa hidrofébica (a), hidrofilicaoio densa (c). Os nimeros 1, 2 e 3
representam, respectivamente, a fase organicandorapa e a fase aquosa.

membranas microporosas. A principal motivacdo pasa escolha € evitar a resisténcia
a transferéncia de massa na camada densa da mambranvez que as moléculas dos
solutos sdo maiores nesse tipo de sistema (SCHLRSHEI, 2005). Porém, essa
resisténcia pode ser reduzida promovendo-se o nmehi@ da membrana ou
diminuindo-se a espessura da camada densa, torwapriresso tao eficiente quanto

ao se empregar membranas porosas (MULDER, 1996).

LEE et al. (1976) propdem em uma patente o uso de membraresas de
morfologia fibra oca, em estado inchado, para edtraem sistemas liquido-liquido,
entre 0s quais, meios fermentativos. Com a membrarfarma de “gel”, forma-se um
sistema multicomponente, mas com apenas uma fas@osta por membrana, solvente
e soluto. A transferéncia do componente de interegsda pela difusdo do mesmo
através da matriz polimérica inchada. Os autordensam que a resisténcia a
transferéncia de massa na membrana pode ser leastdarzida, desde que o solvente

escolhido tenha boa interacdo com o material dabream.

Quanto a configuracdo, sdo empregados modulos bda &ica, com maior
relacdo entre &rea superficial e volume. Ha pouases em que sdo usadas membranas
planas. JUANG e LO (1994) utilizaram uma célula cdwmas camaras, separadas por
uma membrana hidrofébica microporosa, para estadtansferéncia de massa na
extracdo de metais pesados. Aparato semelhantgilfpado para avaliar a cinética da
extracdo dos acidos latico e succinico por TOA (NGAe HUANG, 1997; JUMet al,
2007) e na modelagem da transferéncia de masseonespo de extracdo dos acidos
citrico e latico (JUANG e CHEN, 2000).
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Diferentes possibilidades para o escoamento d&s faslo contactor também
séo exploradas. Com relacdo ao modo, a preferérméa operacao contracorrente, que
proporciona maior gradiente de concentracdo eapiart maior forca motriz em toda a
extensdo do contactor. O sistema comumente utlizaos testes de extragdo em
contactor é representado na Figura 2.9. O mesmongpasto por um modulo de
membranas, dois reservatorios para a solucao meratcdo, contendo o soluto que se
deseja recuperar, e para o extrator, e uma bomiaacpda fase. Sendo a membrana
porosa, o sistema também deve contar com mandmpaes monitorar a pressdo dos
liquidos (HOSSAIN e MAISURIA, 2008). Para incluir etapa de regeneracdo do
extrator e recuperacdo do acido em uma nova fasesagé preciso adicionar outro

modulo de membranas e uma bomba. O extrator, esitéolara pelos dois modulos.

SaidaExtrator

EntradaExtrator

Extrator

SaidaAlimentac3o

El_@ Entrada Alimentaca

Alimentacdo

(]

Figura 2.9 Representacdo de um sistema de extracdo em twrdaanembrana
(Adaptado de HOSSAIN e MAISURIA, 2008).
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2.8.1 Extracao assistida com contactor de membranas

A extragdo de 4cidos organicos assistida com cméscde membrana tem sido
amplamente estudada. Normalmente, a membrana &kscoéh microporosa, de
polipropileno (hidrofobica), e o extrator € commopbr uma mistura da amina terciaria
TOA e um diluente. Para este ultimo, grande vadedde compostos tem sido
empregada, destacando-se &lcoois primérios e hidrmcetos. Em alguns casos, a
mistura extratora apresenta ainda compostos fakieram sua composicao.

TONG et al. (1998) investigaram a extracdo de acido laticoude meio
fermentativo por cloreto de trioctilmetilaménio (TOMAC, um sal quaternario de
amonio) diluido em acido oleico utilizando um maddle fibra oca microporosa de
poliolefina (hidrofilica) como contactor. Baixasz@es foram utilizadas, levando a
tempos de retencdo para a fase aquosa da ordenindsn A eficiéncia obtida na

extracao foi de cerca de 80%.

Em outro trabalho, o mesmo grupo de autores estadeextracdo desse acido
da fase organica. Na fase aquosa da reextracam fteatados diferentes sais e
hidroxido de sddio, além de agua pura. Para quera@ reextracdo, duas reacdes
devem ocorrer, levando a formacédo de lactato deo s®dle outro complexo entre a
amina e o anion do sal. Na reextracdo por contatetod sais monovalentes
apresentaram perto de 100% de recuperacdo de &eiddp mais eficientes que os
divalentes. Os autores associam este resultadan@anho do cation de TOMAC, que
nao reagiria com os anions divalentes por impedimestérico. No teste em contactor,
foi escolhida a mesma membrana do trabalho antgradiolefina) e solugéo aquosa de
cloreto de sodio. Foram avaliados, em experimeistiados, o efeito da variacdo das
vazbes das fases aquosa e organica e da concenti@@daCl. Em todos os casos, a
recuperacao de acido ficou abaixo de 10%. Paraamslla eficiéncia do processo, 0s
autores sugerem operar 0 sistema com escoamentcacmrente, e aumentar 0

empacotamento do médulo (TOMNBal, 1999).

HARINGTON e HOSSAIN (2008) estudaram a extracaoadelo latico em
contactores de membrana de fibra oca microporogaspdalipropileno. Diversos
extratantes foram utilizados; as solucbes aquosargénica foram mantidas em

recirculagdo, a uma vazao de aproximadamente 30@nimLA mistura de 15% de
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Aliquat 336 (sal quaternario de aménio) com 15% de TOA (emsajadgliluida em
Oleo de girassol apresentou o melhor resultado,32¥n de &cido extraido. O estudo do
efeito das variaveis operacionais mostrou melhsultado para a mistura de 15% de
TOA e 15% (em massa) de Aliquat $3filuida em TBP (fosfato de tributila) e 6leo de
girassol (35% cada), em pH =5 e 35°C, com cerc@0d8é de extracdo. Também foi
estudado o processo de reextracdo, utilizando Gedu@quosas de carbonato e de
cloreto de sodio. Com a solugcéo de carbonato, 99%cdlo contido na fase organica
foram recuperados. Em outro trabalho, os mesmosremutprosseguem o estudo,
comparando a extragdo com acido latico puro e ura faementativo sintético. Mesmo
com variagdo do pH da solucdo de alimentacéo,c@éefia da extragdo manteve-se
aproximadamente constante (HOSSAIN e MAISURIA, 2008

ALEX et al. (2009) avaliaram o efeito do acoplamento da edtrag da
reextracao para a recuperacao de acido laticontatdizadas solu¢cdes aquosas com
1%, 5% e 10% em massa de acido latico. Uma misteira0% m/m de Cyanex 923
(mistura de compostos fosforados) em heptano compéage organica. Ambas as fases
circulam a uma vazao de 1 L/min, com gradiente résgdo entre fases de 5 psig. Os
resultados mostraram que para pequenas concergrded@cido na alimentacdo, o
acoplamento da reextracdo ndo alterou significatdrde o equilibrio da extracao.
Aumentando a concentracéo, esse efeito tornou-s& pnanunciado, melhorando a

eficiéncia de recuperacéao.

A extracdo de acido succinico em contactor de mamabiioi objeto de estudo de
uma dissertagdo de mestrado desenvolvida no ldbioraPAM, utilizando uma
membrana densa de diacetato de celulose (MORAERL)20leste trabalho, foram
escolhidos cinco extratantes: duas aminas primaridsas terciarias, sendo uma delas
uma trioctilamina de cadeia ramificada — tris(2hetxil)amina, TEHA, e o alcool
primério 1-octanol, que também serviu de diluergmpms aminas. A concentragéo de
amina na fase organica em todos os experimentandatida em 10% em massa. Na
reextracdo, foi utilizada &gua pura. A amina prim&rimene JM-¥ mostrou-se mais
eficiente nos ensaios preliminares de extracaadidgliquido, com 86% de extracéo e
coeficiente de particdo igual a 6,55 (25°C), semudid amina terciaria TEHA, com 32%
de extracédo € de 0,35. Nos ensaios de extracéo assistida cotaatonde membrana
foram acopladas as etapas de extracdo e reextragéxtracdo atingiu seu equilibrio
com cerca de duas horas de operacao, e a mai@nefecobtida para o processo foi de
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45%, com a amina TEHA. A extracédo com Primene JMeBultou na menor eficiéncia
global, com menos de 30% de extracdo. A avaliagdlada de cada uma das etapas
mostrou que a eficiéncia de extracdo desta aminénc@a sendo superior as demais
(77%), porém a reextracdo foi ineficiente, provenaite devido a estabilidade do
complexo acido/amina formado. Para melhorar osltestas obtidos, € necessario
modificar a etapa de reextragéo, visando aumeuntaeficiéncia. Para tanto, podem ser
empregadas solucdes contendo sais de célcio naagdx, ou modificar a temperatura
de uma das etapas. A primeira opcdo, embora bastaptorada na literatura, nédo é a
ideal, pois leva a formacdo de succinato, demarmdamd novo processo para

reconverter o sal a acido organico.

AGRAHARI et al (2013) também avaliaram a extracdo de &cido sigocem
contactor de membrana. Neste caso, foi escolhida wmmbrana de fibra oca
microporosa de polipropileno. A concentracdo del@cia alimentacdo variou entre
5000 e 59000 ppm. Como fase organica, foram utifigaduas solugbes: uma contendo
30% de tripropilamina (TPA) em 1-octanol, e outtantendo uma mistura de 30% de
TPA e TOA (trioctilamina), na propor¢cdo massica, 8hdo o mesmo alcool como
diluente. A fase aquosa circulou pelo interior filass, e a fase organica, pelo casco. A
diferenca de pressao entre as fases fluidas folidaa@m 6 psi, sendo a maior presséo a
da fase aquosa, j& que o membrana escolhida &dbdra. Foram avaliadas diversas
condicOes de operacdo, com a vazao de circulagfases variando entre 0,1 L/min e

0,3 L/min. Para todas as condi¢cdes avaliadas, ag@&onde acido foi superior a 95%.

2.8.2 Transferéncia de massa em contactores de membranas

Em processos de separacdo baseados em equilifasedeexiste uma interface
através da qual ocorre a transferéncia das esg&iRKAR, 2008). Em contactores de
membranas, existem duas interfaces, a primeira enfase aquosa e a membrana, e a
segunda entre a membrana e a fase organica. Senarama for porosa, ha ainda a
interface entre as duas fases fluidas. Portantidio egresentes trés resisténcias a
transferéncia de massa, nas fases aquosa e organ@&anembrana. Dessa forma, a
resisténcia global a transferéncia de massa paodiida somando-se as contribuicdes

individuais a resisténcia a transferéncia de mdssaada uma das fases, da mesma
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forma como é obtida a resisténcia global para urouitd elétrico (Lei de Ohm)
(DRIOLI et al, 2005b). Para uma membrana densa, tem-se um maodaforme

representado na Figura 2.10 (b):

Wt —WWAW——

(@) (b)

Figura 2.1Q Resisténcias a transferéncia de massa (a) indiiga (b) global.

Considerando-se resisténcias em seérie, o coefciglobal de transferéncia de

massaklg), baseado na fase aquosa, pode ser genericarserite eomo:

(Equacéo 2.7)

sendokag, Kmemb € Korg 0S coeficientes de transferéncia de massa naafpsesa, na
membrana e na fase organica, respectivamerReg e coeficiente de particdo (REED
et al, 1995). Para membranas porosas, ha diversos nsadieivados da Equacéo (2.7),
em funcdo da membrana utilizada (hidrofilica ourdfidbica) e da fase que escoa
internamente as fibras (PRASAD e SIRKAR, 1988).

Em membranas de fibra oca, é preciso levar em derzjdo as variagbes de
diametro em funcdo da geometria, de modo que aidtexdacial deve ser baseada no
diametro em que se localiza a interface entre sssfaquosa e organica. Portanto, o
coeficiente global de transferéncia de massa yarm#er da localizacdo da fase fluida —
circulagdo interna ou externamente a fibra — eatater hidrofilico ou hidrofébico da
membrana (PRASAD e SIRKAR, 1992). As expressdespgaiem ser obtidas paka
sdo sumariadas na Tabela 2.3 a seguir. Nestastaggd. sdo os diametros interno e

externo da fibra, dm, € 0 didametro médio logaritmico, dado pela expreasseguir:

de_di

)

dim =

(Equacéo 2.8)
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Tabela 2.3 Expressdes para o coeficiente global de transfex&e massa
baseado na fase aquosa para membranas de fibf@RBSAD e SIRKAR, 1992).

Membrana Hidrofébica Membrana Hidrofilica

Fase Organica circulando pelo casco (externa essjib

d; d; 1 1 d, d,
+ +— + +
pP-d,- korg P dpyykpy kaq p- korg Aim by d; kaq
1 (Equagéao 2.9 a) (Equacéo 2.9 b)
kg Fase Organica circulando pelas fibras
d, d, 1 1 d; d;
+ +— + +
P-d;- korg P-dpy - ky kaq P- korg Aim ~km  de- kaq

(Equacéo 2.9 ¢ (Equacéo 2.9 d)

(Equacbes 2.9)

O coeficiente global de transferéncia de massadambode ser determinado

por balanco de massa, a depender, assim como efieadol para o modelo das

resisténcias, das caracteristicas da membrana escmmento. Além disso, essas

equacOes sao validas para uma Unica passagemidio flelo contactor, em operacéo

contracorrente. Escrevendo o balanco de massa tlmmpor base a fase aquosa, e

considerando o gradiente de concentracao entaesas fluidas em cada extremidade do

contactor, pode-se obter uma equacdo para deternoinaoeficiente global de
transferéncia de massa (PRASAD e SIRKAR, 1992):

1
ke = — Rz acy Qaa " ([H2Suclagent = [HaSuclag sai)

a-(572)

(Equacéo 2.10)

sendo
H,Suc ]
ACl - [HZSuC]aq,ent [ - P]Org'sal
H,Suc
ACZ = [HZSU'C]aq,Sai — [ 2 ]org,ent

(Equacéo 2.11)
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com a sendd area de membran@,q a vazao da fase aquofid,Suckq e[H2Suclg as
concentracdes de acido nas fases aquosa e org@scamdicesent e sai indicam a
entrada e a saida dos liquidos no contactor, regpeente.

O coeficiente global de transferéncia de massagardracao de acido latico em
contactores de membrana de fibra oca microporosgsotipropileno com diferentes
extratores foi determinado por HOSSAIN e MAISURI[2008). Os coeficientes foram
calculados a partir da equacao do balanco de rpasaa extracao, e os valores obtidos

situam-se na faixa de 0,4-16m/s a 2,3- 1®cm/s.

A determinacdo dos coeficientes individuais dedfen@ncia de massa, em cada
uma das fases fluidas € feita por correlactes. ®dl@do escoando externamente as
fibras, com fluxo paralelo, tem-se (REEDal, 1995):

0,80

D (d,* v, V033
k=1,3'—' =
() 3)

(Equacéo 2.12)

em qued;, € o didametro hidraulico do contactor, calculadia Eguacao (2.13) (ABACI,
2008).D é o coeficiente de difusdo do acido na fase la(@djuosa ou organicd),é o

comprimento do moédula, a velocidade do fluido ea viscosidade cinematica.

d?2—N-d,*

dy = ———
"Td4+N-d,

(Equacéo 2.13)

d é o diametro interno do contactdg,0 diametro externo da fibra ocdNeo nimero de
fibras contido no médulo, determinado pela razédceemarea superficial total das fibras
e a area de uma fibra (CLARK e GAO, 2002).

O escoamento externo as fibras de contactores adma bem entendido, e ndo
h& uma correlacdo que seja aplicavel a uma graaha gle sistemas. Isso se deve as
variadas geometrias que contactores apresentam.aPaktracao liquido-liquido em
membranas microporosas, PRASAD e SIRKAR (1988) sgmtam a seguinte
correlacdo, que leva em consideracdo as caratasisia membrana (densidade de
empacotamento e hidrofilicidade ou hidrofobicidade)
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0,60

_ o D fdp-(A-9)\ dy® v\ (V033
k_ﬁd_h< L )(L-v) (E)

(Equacéo 2.14)

S € uma constante, cujo valor é igual a 5,8 para lmama hidrofobica e 6,1 para

membrana hidrofilica ¢ € a densidade de empacotamento do modulo.

GAWRONSKI e WRZESNSKA (2000) estudaram a cinética da extracdo por
solvente em contactores de membranas de fibra ocaneluiram que, além das
resisténcias a transferéncia de massa nas fas#ssflo tipo de membrana tem grande
influéncia sobre o desempenho do contactor, serelopacotamento das fibras o fator
limitante. De acordo com os autores, as correlagepostas na literatura para o
coeficiente de transferéncia de massa para esctameerno as fibras sdo obtidas em
modulos pequenos, com densidade de empacotameéxép b@o sendo adequadas para
correlacionar resultados obtidos na maioria dos uiedd comerciais, com elevado
empacotamento. GABELMAN e HWANG (1999) ja haviandetado esse problema,
chamando a atencdo para a diversidade de corrslagastentes para escoamento
externo a membrana, muitas delas adequadas a masblmuito especificos. Desta
forma, GAWRQNSKI e WRZESNSKA (2000) propuseram uma nova correlacao,

Equacéo (2.15), aplicavel a médulos com densidadatpacotamento elevada.
D
k = 0,09 e (1 — ¢) - Re(08-016:¢) 50,33
h

(Equacéo 2.15)

J& o0 escoamento interno as fibras € bem compregraelida consenso quanto a

correlagdo empregada, apresentada na Equacao (REBPet al, 1995):

1
k=162-2 4’ ) "
77" d; \ LD

(Equacéo 2.16)

em qued; € o didametro interno da fibra oca.
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Para a membrana, tem-se trés correlagcbes possideendendo das
caracteristicas da mesma. Para membranas poradasilices e hidrofébicas, séo
empregadas as Equacdes (2.17) e (2.18), respeetwafREEDet al, 1995):

D
=T @
(Equacéo 2.17)

P-D
k=—1(3)

(Equacéo 2.18)

Nestas correlagdeb, é coeficiente de difusdo do acido na fase que ano¢hporos da
membrana, a espessura da fibra odd,o0 coeficiente de particdo € e T séo a

porosidade e a tortuosidade da membrana, respaenia.

Para uma membrana densa, hidrofilica ou hidrofébica

(Equacéo 2.19)

sendaD o coeficiente de difusdoRE o coeficiente de particdo do acido na membrana —
P'=[H 2SuCkemb effH 2SUChqeq(REEDe al, 1995).

TONG et al. (1998) determinaram os coeficientes individuaisrdesferéncia de
massa na extracao de acido latico com TOMAC/adeicmem contactor de membrana
(fibra oca microporosa de poliolefina). Os valorescontrados variaram entre
0,5-10° cm/s e 3-18 cm/s para a transferéncia de massa na fase a@dsky cm/s a

4,2-10° cm/s para a fase organica e 6,0> &fh/s a 7,7- I®cm/s para a membrana.

PRASAD e SIRKAR (1988) determinaram os coeficierdestransferéncia de
massa em membranas porosas de polipropileno dudesseregenerada para a extracao
de acido succinico em-butanol e de acido acético em MIBK e xileno. O$ores
obtidos variaram entre 0,7-4@m/s e 1616 cm/s, sendo maiores para a membrana de

polipropileno. Para o acido succinico, foi obtid@-Q0* cm/s para o coeficiente de
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transferéncia de massa na membrana de celuloseeraga e 2-1b cm/s para o
polipropileno. A diferenca observada se deve ao fd¢ que o coeficiente de
distribuicdo para este sistema € igual a 1,5, @ seacido tem preferéncia pela fase
organica. Entdo, o coeficiente de transferénciandssa € maior em uma membrana
hidrofobica, cujos poros séo preenchidos pela tagénica. Os autores concluiram,
portanto, que para sistemas em que o coeficientdisiigbuicdo € maior que um, a
membrana escolhida deve ser hidrofébica; caso &imtra utilizagdo de uma
membrana hidrofilica resultaria em maiores valga® o coeficiente de transferéncia

de massa.

LEE et al. (1976) apresentam resultados de testes de extemgamembranas
planas hidrofilicas, utilizando como solut@scaprolactona (composto aromatico,
CsH11NO, 113,16 g/mol) e dicloroetano A&€,Cl,, 98,96 g/mol) em diferentes solventes.
Em todos os casos, o valor do coeficiente de difus® membrana é de cerca de
10 m2s. Resultado semelhante foi obtido para extragé furfural (composto
aromatico, @H,0,, 96,07 g/mol) em contactor de membrana de fibeaeyn operacdo

contracorrente, sendo os solventes agua e tolueno.

Reacdes quimicas, como as que ocorrem na extrag@oaminas, afetam a
transferéncia de massa. As correlacdbes comumergenteadas na literatura para
determinar os coeficientes especificos de transfeaéde massa, apresentadas acima,
sao apropriadas apenas para 0s casos em que reag@a quimica. O efeito da reacéo
quimica € especialmente importante quando a canddaeacao € rapida. Para levar em
conta esse efeito sobre os coeficientes de traé@mgfier de massa, podem ser utilizadas
correlagbes, encontradas na literatura, para @orog valor do coeficiente de
transferéncia de massa na fase em que a reacd&e.ddorentanto, ndo sao muitas as
correlacbes existentes, e muitas vezes, se restming uma aplicacdo especifica.
(CUSSLER, 2007).

A forma mais simples de corrigir o coeficiente densferéncia de massa em
processos em que ocorre reacao quimica é emprefpaadale enriquecimentd, que
considera a variacdo no fluxo de soluto em fun@ioedcéo, conforme as equacdes a
seguir (DRIOLIet al, 2005a)..
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k'=¢&-k
(Equacéo 2.20)

]com reacao
E —

- ]sem reacao
(Equacéo 2.21)

sendok e k' sdo os coeficientes de transferéncia de massapparassos sem e com
reacao quimica, respectivamentd @ fluxo de soluto através das fases. Considera-se
para a extracdo sem reacdo quimica, os resultddmo® Nos processos em que sao

empregados somente o diluente, respeitando-seallagle das condi¢bes operacionais.

REEDet al. (1995) apresentam duas correlacdes para correcéoeficiente de
transferéncia de massa em funcdo da reacdo quilbipemcoes (2.22) e (2.23). A
primeira delas se aplica a reacdes rapidas, indepés da ordem da reacdo, enquanto a

segunda é empregada para reacgdes instantaneaa,queniaos reagentes nao coexistem.

k=Jk D
(Equacéo 2.22)
K- ( [Extratante])
n-[HA]uq

(Equacéo 2.23)

Nestas equacOelg, € a constante de velocidade de reag@ba ordem da reacadd,€ o
coeficiente de transferéncia de massa com reagéuagL e[Extratante] e [HA] 5 Sdo a
concentracdo de extratante e de soluto (neste @@ido organico HA) na fase aquosa,

respectivamente.

Para reacodes reversiveis, CUSSLER (2007) apresemaequacdo obtida por

analogia com os casos de difusao facilitada:

D P
—complexo K - [Extratante] ' (1 +K-P- [SOluto]aq)
K=rk-|14 Dsoruto

D
1 +M.K-P-[Soluto]aq

Dextratante
(Equacéo 2.24)
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sendoDsoiuto Dextratante € Dcomplexo 0S CO€ficientes de difusédo da espécie permeante (o
soluto), do extratante e do complexo soluto-extitatao solvente da fase organikag

a constante de equilibri®, o coeficiente de distribuicafSoluto],q a concentracdo da
espécie permeante na fase aquoffaxeratante] a concentracdo do extratante na fase

organica.

Embora seja uma contribuicdo importante para afieadncia de massa, ndo ha
na literatura trabalhos que levam em conta essagdw no calculo do coeficiente de
transferéncia de massa da fase em que a reacaguwicorre para a extracao liquido-

liquido de acidos organicos.

2.9 Avaliacdo dos Processos Propostos para a Recuperagie Acidos Organicos

Conforme apresentado ao longo deste capitulo, sisesdo as alternativas para
substituir o método da precipitacdo. Todas aprasemantagens e desvantagens, e se

mostram mais adequadas para condi¢cOes de opergEtifeeas.

A adsorcéo e a troca idnica sdo processos qudaesam produtos de elevada
pureza. No entanto, em ambos as resinas perdempaaidade com poucos ciclos de
operacao, em funcdo da dificuldade de regenera&osendo, portanto, indicados se a
alimentacdo contém muitos contaminantes, ou a otraggio do acido € alta. De fato,
como a seletividade e o rendimento desses procadsosao elevados, 0s mesmos séo
mais adequados como uma etapa adicional de pgéaficguando se requer um produto
de elevada pureza (WASEWAR, 2005, KURZROCK e WEUSTOTZ, 2010).
Processos com membranas, como a eletrodialisesmase inversa, também séo mais

eficientes em condi¢bes semelhantes.

Nesse sentido, a extracdo liquido-liquido despoatao uma opcao adequada
para as condicdes em que 0s acidos organicos setearma nos meios fermentativos.
Como foi apresentado nesta reviséo, os resultaémsito dependentes das escolhas
dos componentes extratores e da metodologia enmgaed@orém, € consenso que
aminas, especialmente as aminas terciarias, séxtm@gantes de maior eficiéncia para a

recuperacao de acidos organicos de meios fermerdati
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Embora as condi¢cdes sejam favoraveis para a afticda extracéo liquido-
liquido, ainda é preciso levar em consideracao cprap este € um processo de contato
direto entre fases, durante a etapa de separagde,da fase organica pode se manter
na fase aquosa. Caso se opte recircular a alindentassa pequena quantidade de
extratante pode contaminar o meio fermentativo,irdimdo a produtividade dos
microrganismos ou mesmo inibindo o crescimento dpac Para contornar esse
problema, o acoplamento da extragdo a um processo membranas mostra boa

eficiéncia.

As membranas liquidas suportadas, em alguns casmstram-se instaveis ao
longo da operacéo, com perda do solvente extrat@ @s fases aquosas. Neste caso,
além da contaminacdo, € necessério interrompeoeePso para preparar novamente a
membrana. Nas membranas emulsionadas, a principelldade é preparar uma
emulsdo estavel quando a concentracdo de acidéinmantacdo € alta e controlar a

distribuicdo de tamanho das bolhas formadas.

Desta forma, a simplicidade e a facilidade de a@Erafazem com que as
restricoes de operacdo da extracdo em contact@eseainbranas sejam menores,
tornando-o ideal para ser incorporado ao procemsoehtativo. Para aumentar o grau
de liberdade de ajuste das variaveis operacioeaisgaebra da interface entre as fases
fluidas, pode ser utilizada uma membrana densa,pszda de eficiéncia do processo.
Em funcdo de todas essas vantagens, esse é oswe@seslhido neste trabalho para o

estudo da extracédo de acido succinico.
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3. MATERIAIS E METODOS

Este capitulo apresenta a descricdo dos materigligados durante
o trabalho, bem como a metodologia empregada nbzeegio dos testes de
extracdo, tanto por contato direto quanto em memaralTodos foram
executados nas dependéncias dos laboratérios dpdsinterdisciplinar de
Fendmenos Interfaciais (GRIFIT) e de Processos dpaldcao por
Membranas e Polimeros (PAM), ambos localizados mogiama de
Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ. A metodologisapaalizacédo dos

procedimentos complementares ao trabalho tambéanagmesentada.

3.1 Insumos Utilizados

Os principais produtos quimicos utilizados nosetese extracdo sao listados na
Tabela 3.1. Como extratantes, foram escolhidas daases ha muito estudadas para a
extracdo de acidos organicos, as aminas e osdesfaentro da primeira classe, foram
selecionadas trés aminas primarias: as comeraiaefe JM-T e Primene TOR&, que
diferem entre si pelo tamanho da cadeia carboei@hexadecilamina, e trés aminas
terciarias:n-butildietanolamina, tris(2-etilhexil)amina e trectilamina. Destas, apenas
a trin-octilamina tem registro na literatura de seu empprea extracdo de acidos
organico; as demais ja foram avaliadas em trabahteriores do grupo de pesquisas
do Laboratério PAM. Ainda, foi escolhido o sal qratrio de aménio Aliquat 336
também utilizado na extragédo de &cidos organicases compostos contendo fésforo
em suas estruturas, foram selecionados o fosfattrilolgtila (TBP) e o Oxido de
trioctilfosfina (TOPO), bastante estudados. Comluedite, foi escolhido o alcool
primério 1-octanol. De forma a simplificar a apréagdo dos resultados, as misturas de
solvente extrator serdo nominadas apenas peloctegpextratante, sem mencgao ao
diluente utilizado (1-octanol). Ainda, a nomenctatutilizada em alguns casos sera a
abreviatura comumente empregada. Essas nomenslatséia apresentadas na
Tabela 3.2, enquanto as férmulas estruturais de eaddos reagentes é encontrada na
Tabela 3.3.
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Tabela 3.1 Reagentes empregados nos testes de extracao.

Reagente Mirl?ilrjrzzz(%m) Fabricante
1-Octanol 99 Tedia
: Prirn.en'e'JM-“‘P 80 Rohm and Haas
(Amina primaria, C16-C22)

P.rimen.e TO'@ 99 Rohm and Haas
(Amina primaria, C8)

Hexadecilamina 90 Sigma Aldrich
n-Butildietanolamina 98,6 Sigma Aldrich
Tris(2-etilhexil)amina 93 TCI America

Tri-n-octilamina (TOA) 98 Sigma Aldrich
Aliqu_at 336@ . - 90 (Min) Cognis
Cloreto de Trioctilmetil amonio
Fosfato de Tributila 97 Sigma Aldrich
Oxido de Trioctilfosfina 90 Sigma Aldrich

Tabela 3.2Nomenclatura empregada para os extratantesadkiiizneste trabalho.

Solvente Extrator

Nomenclatura

Primene JM- em 1-Octanol IM-T
Primene TOA em 1-Octanol pTOA
Hexadecilamina em 1-Octanol HDA
n-Butildietanolamina em 1-Octanol n-BDEA
Tris(2-etilhexil)amina em 1-Octanol TEHA
Tri-n-octilamina em 1-Octanol TOA
Aliquat 336° em 1-Octanol Aliquat
Fosfato de Tributila em 1-Octanol TBP
Oxido de Trioctilfosfina em 1-Octanol TOPO
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Tabela 3.3F6rmulas estruturais dos compostos utilizados no
preparo dos solventes extratores.

Diluente

1-Octanol

CH,—(CH,),— CH,—OH

Extratantes: Aminas

Primene JM-F (JM-T) Primene TOA (pTOA)

o Gt
CH;—(CH,) 4~ Cl_NHz CH;—(CH,)y— Cl_NHz

CH, CH,
Hexadecilamina (HDA) Tris(2-etilhexil)amina (TEHA)

CH,CH,
/CHZ—CH_(CH2)3_CH3
bmcn,  CHeCH—(CH,)—CH,
CH,CH,
n-Butildietanolaminar{-BDEA) Tri-n-octilamina (TOA)
(CH,),—OH (ITHz—(CHz)(,—CHz
CH,;— (CH),—N_ N
(CH,),—OH CH—(CH,)—CH{ “CH(CH,),—CH,
Extratante: Sal Quaternario de Aménio
Aliquat 336°
$H3 Cl
CH;—(CH,)¢—CH,—N—CH;—(CH,);—CH,
CH;—(CH,),—CH;
Extratantes: Compostos de Fésforo
Fosfato de Tributila (TBP) Oxido de TrioctilfosfifROPO)

Cl)_(CHZ)S_CHS ﬁ
P

CH—(CH,) —O/ Il \O—(CH ) —CH CHs_(CHz)(,—CHZ— ll)_CHz_(CHz)(,—CH3
3 2)3 0O 2)3 3 &5, (cEy—ch,
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Para a realizagdo dos testes de extracdo em aantdEtmembrana (ECM)
foram escolhidos dois modulos. O primeiro delesogmarcialmente utilizado como
dialisador em procedimentos de hemodialise (Di®¥a Baxter Healthcare). O mesmo
€ composto de fibras ocas densas de diacetatoldlesee com diametro interno e
espessura nominais de 200 e 15um, respectivamente, e 0,9 m2 de area de contato
(BAXTER HEALTHCARE, 2010). A Figura 3.1 apresentan@dulo de membrana
utilizado neste trabalho. Esta escolha baseou-s®mwecimento prévio adquirido pelo
Laboratorio PAM para um problema de separacdo $emie. Na Figura 3.2, tem-se
algumas imagens obtidas por andlise de microsaiptednica de varredura para um
médulo DICEA’, apresentada por MORAES (2011).

Wil

tq ~

Figura 3.1 Modulo de membrana utilizado nos testes de extragé@oontactor
(BAXTER HEALTHCARE, 2010).

Figura 3.2 Fotomicrografias da fibra oca DICEAMORAES, 2011).

O segundo dos mddulos foi escolhido por possuaateristicas semelhantes aos
usados como contactores de membranas, especialipardea extracdo de acidos
organicos, e também por ter sido empregado comtacton em outros trabalhos do
Laboratério PAM. Trata-se do médulo FibefEIGMINNTECH, 2015), composto de
fibras ocas microporosas de polipropileno, de 0,4B6de area de contato, diametro
interno e espessura nominais de gA0e 30um, respectivamente, diametro de poro de
0,03um, porosidade de 30% e tortuosidade igual a 2,6-igras 3.3 e 3.4 apresentam,
respectivamente, o0 modulo e fotomicrografias denseiabrana de fibra oca.
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Figura 3.3 Mddulo de membrana utilizado nos testes de extragéioontactor
(MINNTECH, 2015).
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279.17ym

Figura 3.4 Fotomicrografias da fibra oca FiberBI(BANTOS, 2015).

3.2 Preparo das Solucdes

Todos os reagentes foram utilizados tais quaisbrées dos fabricantes.
Solugdes de acido succinico foram preparadas cooentracdes variando entre 1 g/L e
100 g/L (0,008 a 0,85 mol/L), faixa que englobaacentragéo tipicamente encontrada
em processos fermentativos, que é de 50 g/L (0,d2Ljm aproximadamente (SUN
et al, 2014). As solucdes extratoras foram preparadks gilelicdo do extratante em

1-octanol, com concentragéo variando entre 0 ellLmo

3.3 Metodologia Analitica

A concentracdo de acido succinico na fase aquasdéeferminada por analise
cromatografica, utilizando um cromatégrafo de figaida HPLC (Shimadzu Corp.)
equipado com coluna e pré-coluna Supelcosil LC-&8m solucdo de acido
ortofosférico 5 mmol/L como fase mével, a uma vadéd,0 mL/min e temperatura da

coluna de 40°C. A deteccédo é baseada no indicefrdgdo, utilizando o detector RID
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10A (Shimadzu Corp.). Na fase orgéanica, a concefdrale acido foi calculada por

balanco de massa.

Todas as amostras recolhidas para andlise forandad previamente, conforme
a concentracdo nominal, sendo as amostras finega@das de modo a resultar em

concentracdes abaixo de 5 g/L.

3.4 Extracado Liquido-liquido (ELL)

A selecdo dos solventes extratores mais adequamtasapextracdo de acido
succinico foi realizada por ensaios de extracdo qmrtato direto (ELL), com
metodologia semelhante a utilizada no trabalhoramtéVIORAES, 2011), sendo os
testes divididos em duas etapas. Na primeira digliagerificada a cinética da extracgéo,
com a finalidade de determinar as constantes cmétide equilibrio para as extracdes
em que ha reacdo de complexacao, bem como determnieapo necessario para que o
equilibrio da extracéo seja atingido. Conhecidéasasformacdes, passa-se entao para
a segunda etapa do processo, a de obtencdo desmastde equilibrio, avaliando
também o efeito sobre a extracdo de duas impostavéeidveis: temperatura e

concentracdo de extratante.

3.4.1 Cinética de extracao

Para os experimentos, a concentracdo nominal de &accinico na fase aquosa
foi fixada em 50 g/L (0,42 mol/L) e a concentragcioextratante na fase organica em
0,25 mol/L, empregando 1-octanol como diluente.chuliou-se em tubos tipo Falcon
de 50 mL volumes iguais de fase organica e de dgsesa (5 mL cada), que foram
levados a agitacdo em incubadora a 120 rpm, e emperatura controlada de 25°C. Os
tempos de agitacdo escolhidos variaram entre 30ndeg e 60 minutos. Apos esse
periodo, os frascos foram mantidos em repouso siggmvertical por 30 minutos, para
promover a separacao das fases aquosa e orgaewarrido esse tempo, uma aliquota
de 4 mL da fase aquosa foi recolhida e armazemadatdo levada para centrifugacéo
(10 min a 3500 rpm), para garantir a auséncia ske daganica dispersa na fase aquosa.

Novamente, uma amostra da fase aquosa foi recolkida concentracdo de acido
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determinada por cromatografia liquida. A concegdivaga fase organica foi calculada

por balango de massa.

3.4.2 Isotermas de equilibrio

A obtencdo das isotermas de equilibrio segue mietgido semelhante a
apresentada acima, para a cinética de extracade Naso, a concentracdo de &cido
succinico na fase aquosa variou entre 1g/L a 10qQ@008 mol/L a 0,85 mol/L). A
concentracdo de extratante na fase organica eoaidatle de agitacdo sdo as mesmas
empregadas para a determinacdo da cinética dec@&xtr®,25 mol/L e 120 rpm,
respectivamente). A metodologia utilizada tambémfo@modificada, com excecdo do
tempo de agitacao, que foi mantido constante, emifQtos. Apos o fim da agitacéo e
do periodo de repouso, uma aliquota foi retiradafake aquosa e levada a
centrifugacdo. A nova aliquota recolhida foi entfweparada para analise
cromatografica, sendo diluida quando necesséariavaliacdo dos resultados obtidos é
feita através da determinacgdo do coeficiente dé;garP, e do carregamentd,

3.4.3 Efeito de variaveis de processo na extracao

A fim de obter as condi¢des ideais para a extragiostida com contactor de
membranas, foi realizada a avaliacdo do efeitoedgpeératura (tanto para a etapa de
extracdo quanto para a de reextracdo) e da coacéatde extratante sobre a eficiéncia
do processo. Os extratantes escolhidos para osstéstam aqueles com melhores
eficiéncias nos ensaios preliminares da extracdo.si€fema empregado e o
procedimento a ser realizado nesses testes sdesmsas utilizados para a obtengéo das

isotermas de equilibrio, descritos anteriormente.

Nesses ensaios, a concentracdo inicial de acidonsem foi fixada em 50 g/L
(0,42 mol/L). Além da extracdo a 25°C, também forsoolhidas as temperaturas de
40°C e 60°C para avaliar o efeito dessa varidvelesse caso, a concentracdo de
extratante na fase organica foi mantida constamte,25 mol/L. Ja para verificar o
efeito da concentracéo de extratante, temperatcoa@ntracdo inicial de acido na fase

aquosa foram mantidos constantes (em 25°C e 0,42, mespectivamente), enquanto
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as misturas de solventes extratores foram preparedan concentracdes entre 0 e
1 mol/L.

Para verificar o efeito da temperatura na etapeedgtracao, foram realizados
experimentos especificos de extracdo, com maiamwwelde cada solucdo (20 mL). As
concentracdes iniciais de acido succinico na fgs®sa e de amina na fase organica
foram, respectivamente, 0,42 mol/L e 0,25 mol/Lcddtato entre as fases se deu por
meio de agitacdo magnética, pelo periodo de 60tosnEm seguida, as fases foram
mantidas em repouso, visando permitir a separaedontesmas e a coleta da fase
organica. O pH da fase aquosa foi medido ante®® apxtracdo. Depois de separada a
fase organica, a mesma foi levada a centrifugagdiop de garantir total separagédo da
fase aquosa. Em seguida, foi realizada a reextrap@o procedimento semelhante ao
descrito no item 3.4.2. Ao fim do processo, o pHat® aquosa da reextracdo também
foi avaliado. A concentracdo de acido em cada uasafases aquosas foi determinada

por cromatografia liquida, e a concentracdo nadag&nica, por balanco de massa.

3.4.4 Analise da estequiometria de complexos

Para identificar os possiveis complexos formadogxteacao reativa do acido
succinico pelas misturas de aminas em l-octancymfoempregadas duas técnicas
analiticas: a espectrometria no infravermelho cansformada de Fourier (FTIR) e a
espectrometria de ressonancia magnética nuclearNjRMessas analises, foram
utilizadas amostras de fases organicas carregaglaxido succinico, coletadas nos

experimentos de extracdo liquido-liquido.

A primeira etapa consistiu na obtencéo dos espeawdnfravermelho — FTIR,
utilizando um espectrofotbmetro de FTIR com ATR efletdncia total atenuada
(Spectrum 100, Perkin Elmer). Como os compostosemtes na fase organica sao
nocivos, foi empregada uma célula selada, apref®mta Figura 3.5, com lamina de
selenito de zinco (ZnSe), apropriadas para liqupbdares, e espacadores de 0,125 mm
de espessura. Os espectros foram obtidos no itdeteat000 cni a 500 crit, com 64
varreduras por espectro e resolucdo de 4 @omo o selenito de zinco possui elevado
indice de refracdo, podem ser observados ruidosespectro. Para evitar essa

interferéncia, a referéncia foi tomada com a célmantada, porém vazia. Para
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comparacao, foram analisadas tanto amostras das daganicas puras quanto de fases

organicas carregadas de acido succinico.

Figura 3.5 Célula para anélise de liquidos em FTIR. A ditgiisquema de
montagem, com a célula selada (1a — parte sup&hier,parte inferior), lamina de
selenito de zinco (2) e espacador (3).

Para as solucdes de maior interesse, que serderiposente empregadas nos
ensaios de extracdo em contactor de membrana (Efok#in obtidos também os
espectros de ressonancia magnética nuclear, RMisls Bsalises foram realizadas no
Laboratério RMN do |Instituto de Macromoléculas (IMAe no Laboratério
Multiusuarios de Analise por RMN do Nucleo de Pésagi de Produtos Naturais
(LAMAR/NPPN/CCS), ambos da Universidade FederalRio de Janeiro, utilizando
um espectrometro de 400 MHz de frequéncia (VariAs)amostras analisadas foram
preparadas com cerca de 300 mg de fase organiceloemidormio deuterado — CDE
(Tedia). A fim de evitar uma possivel interferéndia solvente deuterado na fase
organica, o cloroférmio ndo serviu como diluenteapa amostra, mas foi colocado no
interior de um tubo capilar inserido no tubo pandlis@e em RMN, como mostra a
Figura 3.6. Foram obtidos os espectros RMN de p&him (RMN*H) e de carbono
(RMN-C), tanto para a fase organica pura quanto paramestras carregadas de
acido, com namero de varreduras variavel, deperddas caracteristicas das amostras
e do espectro a ser obtido (hidrogénio ou carbdde)ados obtidos foram processados

no software MestReNova (Mestrelab Research), efsgepara analises RMN.
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Tubo capilar
contendo
solvente deuterado

Tubo RMN

com amostra

Figura 3.6 Representacdo esquematica da preparacéo de apastranalise de
espectrometria RMN.

3.5 Extracdo assistida com Contactor de Membrana (ECM)

Os testes de extracdo foram realizados em trésigooa¢des diferentes:
extracdo e reextracao isoladas e acoplamento dpasetle extracdo e reextracdo. No
caso de acoplamento, 0s ensaios simulam o0 que @glido ao se empregar esse
processo na extragdo do &cido de um meio fermeatata primeira etapa, o acido é
seletivamente removido do meio (fase aquosa), pdegaara a fase organica contendo
0 extratante. Por sua vez, na segunda etapa, o0 &oitido na fase organica é
reextraido, obtendo-se, entédo, acido purificadanasmo tempo em que a fase organica

€ regenerada, podendo recircular no sistema.

O sistema empregado neste trabalho foi desenvopaddLIVEIRA (2013) e
consiste de dois médulos de membranas acopladgsimeiro deles, ocorre a extracao
propriamente dita e no segundo, a reextracdo. Ar&i@.7 apresenta o sistema de
extracdo, enquanto na Figura 3.8 € mostrado o dhaxoa detalhado do processo. O
sistema conta com trés reservatorios de solugcdo5 de de volume, 3 bombas
peristalticas (Provitec AWG 5900), com faixa deragéo entre 5 L/h e 25 L/h, quatro
rotametros (Applitech 1900), para medicdo das \azims fases fluidas, em cada
modulo, oito mandémetros (0 — 0,5 bar), para coatdas pressfes de entrada e saida
das fases e quatro valvulas gaveta, para contrade vdzdes e das pressdes. No

fluxograma, séo representados os reservatorioslded® de acido succinico, de agua e
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da mistura extratora, respectivamente. As bombt® esdicadas pela letra B, e 0s
modulos de membrana, por C. Ainda faz parte dersatmandmetros, rotametros,
valvulas de ajuste de vazao/pressao e uma vaharka gelecdo do modo de operacao
(isolado, com passagem por um Unico médulo, ouladop com dois médulos). A

linha preta representa a circulagdo da fase orgamicazul, de solucdo de acido

succinico (alimentacdo), e a vermelha, de aguat(eaéio).

Figura 3.7. Sistema de extracdo assistida com contactor dena@a (ECM).

Nessa etapa, foram avaliados os extratantes deonusempenho na etapa de
extracdo por contato direto — ELL, além do diluepteo (1-octanol). Em todos os
ensaios de extracdo, a fase organica (FO) cirautointerior das fibras, enquanto as
fases aquosas (FA) circularam pelo casco. A faexaakzdo empregada foi de 11 L/h a
22/h, resultando em numeros de Reynolds iguai2®-36,48 (FA) e 0,29 — 0,51 (FO)
para a membrana densa e 7,4 — 10,31 (FA) e 1,18(BEO) para a membrana porosa.
Essas diferencas foram necessarias para garandircomdicdo ideal de operagédo —

como garantir uma diferenca de pressao entre as flasdas, por exemplo.
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Figura 3.8 Fluxograma do processo de extracdo em contaetoresinbrana (Adaptado de OLIVEIRA, 2013)
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Amostras da alimentacdo e da agua de reextrac&om faroletadas para
determinacdo da concentracdo de acido por cronadimdiquida. Na fase orgéanica, a
concentracéo foi obtida por balanco de massa.d%agasaios de extragdo ou reextracao

isolados, apenas um dos médulos foi utilizado.

3.5.1 Extragdo assistida com contactor de membrana —&&se desacoplado

Para os ensaios desacoplados de extragéo, foraregadps 500 mL de solugéo
de acido succinico (50 g/L — 0,42 mol/L) e o mesmlume de fase organica, ambos
em recirculacdo. Os experimentos foram realizadoseraperatura ambiente —
T = (25 £ 2)°C, com 6 horas de duragdo. Amostraalideentacéo foram coletadas para
determinacdo da concentracdo de acido. Ao fim ger@xento, o sistema foi limpo, e
as fases organicas carregada de acido, armazemedas posteriormente serem

empregadas nos ensaios de reextracao.

A etapa de reextracdo foi realizada empregando esmas condi¢cdes da
extracdo, e com a fase organica obtida anterioenéntoncentracao inicial de acido
succinico na fase organica foi determinada a pdosrresultados da extracao, e durante
0 experimento, foram recolhidas amostras da fagesagpara analise da concentracéo

de acido.

O fluxograma simplificado do processo desacopladip@sentado na Figura
3.9, a seqguir. Em azul, esta representada a certenfase aquosa (solucédo de acido

succinico da alimentacdo ou agua de reextraca@m), greto, a fase organica.

3.5.2 Extrag&o assistida com contactor de membrana —é&4se acoplado

Nos ensaios de extracdo acoplados, foram empregesdosgesmos volumes de
solucéo de acido succinico (50 g/L — 0,42 mol/Bxef organica e agua de reextracao
(1 L cada), ambos em recirculagdo. Os experimeioi@sn realizados por 8 horas a
temperatura ambiente — T = (25 + 2)°C. Amostrasfdass aquosas foram coletadas
para determinacdo da concentracdo de acido. A soacéo de acido acumulada na

fase organica foi determinada por balanco de massa.
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Bomba /
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Organica

Figura 3.9 Fluxograma simplificado do processo desacopladextéracao
assistida com contactor de membrana.

O fluxograma simplificado do processo acoplado esgntado na Figura 3.10.
Em azul, estd representada a corrente da fase aagloetapa de extracdo e em
vermelho, a fase aquosa da reextracdo, e em @dtse organica. A fase organica

circula pelos dois mdédulos de membrana.

Fase Aquosa |
Extragdo
Contactor \

| Fase Aquosa
Re-Extragdo

Fase Organica

Contactor

TN

Figura 3.1Q Fluxograma simplificado do processo acopladoxtegio
assistida com contactor de membrana.
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3.6 Avaliacdo dos Resultados

A avaliacdo dos resultados obtidos é feita atrdaédeterminacéo do coeficiente
de particaoP, e do carregamentd, ambos descritos anteriormente, nas Equacbes 2.3 e
2.6:

_ [HA]total, org.eq
[HA]total, aq.eq

(Equacéo 2.3)

_ [stuc]org —@- [stuc]org,loo%diluente
[Extratante]inicial

(Equacéo 2.6)

Ainda, foram determinados os percentuais de exirégéfinido pela Equacao
2.5), de reextracdo e de recuperacao. A eficiéeiseextracdo € definida em funcéo da
guantidade de acido removida da fase organicaymaeanova fase aquosa, enquanto a
recuperacao relaciona a quantidade de acido conddase aquosa da reextragcdo em
funcdo da quantia inicial de acido na alimentag&tas novas definicbes de eficiéncia

sao apresentadas nas Equacgbes 3.1 e 3.2 a sequir:

m
Eext(%) — H,Suc, org 100
mHZSuc, ini, FA, ext
(Equacéo 2.5)
m
Erext (%) — H,Suc, FA, rext 100
My, suc, Fo
(Equacéo 3.1)
m
Erecup (%) _ H,Suc, FA, rext 100

mHZSuc, ini, FA, ext

(Equacéo 3.2)
Nas equagdes acimamzsuc, org€ @ massa de acido succinico contida na faseioagan
Muzsuc, FA, rex€ @ Massa de acido na fase aquosa da reextragaeug ini, Fa, ext@ Massa

inicial de acido na fase aquosa da alimentacapdeta extracao).
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3.7 Procedimentos Complementares

Ao se empregar membranas microporosas na extragé&tida com contactor, €
imprescindivel controlar as pressdes das fasedaflude modo a evitar ruptura da
interface e dispersao das fases. Para isso, ésaeicesonhecer a maxima diferenca de
pressao que pode existir entre as fases fluidasgse ocorra ruptura da interface. Essa
diferenca de pressdo € conhecida como pressdo meraudP., (do inglés
breakthrough pressujee é calculada pela Equacao de Laplace (HO £992):

B 2+ 04q,0rg " COSO
APrup -

Tp

(Equacéo 3.3)

sendooyg, org @ tensdo interfacial entre as fases aquosa eioagéro angulo de contato
medido entre a parede do poro e a tangente ddaicgeliquido-liquido &p, 0 raio do

poro.

Portanto, para determinar a pressao de rupturacéssario conhecer o angulo
de contato e a tenséo interfacial. As metodologiapregadas nas determinacdes de

ambos sdo descritas a seguir.

3.7.1 Determinacédo da tensao interfacial

Para determinar a tenséo interfacial entre as fihsielss, foi preparada uma
solucdo 50 g/L de acido succinico em 4gua destilaafuncédo das caracteristicas das
aminas empregadas como extratantes e do equipaneempoegado, optou-se por
avaliar somente a tensao interfacial entre a solde&acido succinico e o diluente puro

(1-octanol).

As tensbes foram determinadas utilizando um tersti@n modelo Sigma 70
(KSV Instruments). O corpo de prova utilizado fon @nel padrdo de DuNouy, com
diametro nominal de 9,545 mm. Primeiramente, fooltidas as tensbes superficiais de
cada liquido, com medidas em triplicata. Em segumtam realizadas as medi¢des da
tensdo interfacial, adotando o seguinte procedimesdlocou-se a fase mais pesada

(nesse caso, a fase aquosa) em um recipientenel doamergulhado de modo a ficar
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ligeiramente abaixo da superficie. Entdo, introdisa a fase organica cuidadosamente,
de modo a nao ocorrer dispersao das fases, retirmaanel para a interface e iniciando
a medida de tensado, também em triplicata. Paraaaalconfiabilidade das analises
realizadas, entre cada uma das amostras testadbtdioninada a tensao superficial da
agua pura.

3.7.2 Determinacdo do angulo de contato

Como a membrana microporosa escolhida para estalhimaé hidrofébica, foi
avaliado o angulo de contato entre esta e a fag@nioa. Ainda, em fungédo das
pequenas dimensdes da fibra oca, foi feita umanastia do angulo de contato,
empregando para isso um suporte plano aderentnghielo com fibras dispostas em
paralelo, conforme a Figura 3.11. A medida foi tdmam goniébmetro (Dataphysics),
pelo método da gota séssil, utilizando como fageda o diluente, 1-octanol.

Agulha

-
o~

Fase
Organica

Membrana

|

Figura 3.11 Determinagé&o do angulo de contato formado entnerabrana
microporosa e a fase organica.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo contém os resultados obtidos nosdestperimentais
realizados, comecando pelos ensaios de extrac@dbteiquido, seguidos
da extragdo em contactor de membrana. Na primeiapa foram obtidos
dados sobre a cinética e o equilibrio da extracatem de analises
espectrométricas da fase organica carregada dedaditessa ultima etapa,
0s extratantes mais eficientes foram utilizados estudo da extragao
assistida com contactor. Além da membrana de filsadensa, foi também
escolhida uma membrana microporosa de polipropiletecaracteristicas

semelhantes aquelas encontradas na literatura.

4.1 Extracdo Liquido-liquido (ELL)

Nesta secdo, serdo apresentados os resultado®sobid primeira etapa do
trabalho, a extracdo liquido-liquido (ELL). A firddde € selecionar os solventes
extratores mais eficientes para a extracao de &tidoinico, que serdo posteriormente
estudados nos ensaios empregando membranas. Amalagesse estudo, € possivel
obter informacdes relevantes sobre o processo tlacérn, em especial para 0s casos
em que ocorre interacdo entre o acido e a amina, fwymacado de complexos.
Inicialmente, serdo mostrados o0s resultados obtidiss ensaios para determinar a
cinética da reacgdo, seguidos das isotermas ddl@quilPor fim, para os extratores de
maior eficiéncia, serdo apresentados os resul@dalasvestigacdo da estequiometria dos

complexos formados, a partir da analise dos espeETIR e RMN.

4.1.1 Cinética de extracao

Nestes testes, a concentracdo do &cido na fassaqumonitorada em funcao
do tempo de contato entre as fases. Conhecidatcané possivel determinar o tempo

necessario para que seja atingido o equilibrio xteagho. Em especial, para os
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solventes extratores (extratantes) em que o procksgextracdo se da pela formacéo de
um complexo, também podem ser obtidas informacOe®speito da reacdo de
complexacdo, como a ordem e a constante de reagfpados posteriormente no
estudo da transferéncia de massa. De modo geral,opeaso de acidos organicos, 0

equilibrio é atingido em um periodo inferior a 6mtos.

A seguir sdo apresentados os resultados obtidasgpemética de extracdo do
acido succinico, a 25°C, para cada um dos extesta@avaliados. Em todos os casos, foi
empregado 1-octanol como diluenteGane= 0,25 mol/L). Os graficos mostram a
reducdo da concentracdo de acido succinico no atgioso em funcdo do tempo de
contato entre as duas fases liquidas. Os extratasidados estdo agrupados nas
Figuras 4.1 a 4.5 conforme suas classes. As baapassentam o desvio padrdo obtido

para cada condicéo e as linhas acompanham a téad@&scpontos experimentais.

0,4¢

0,46+

0,44

[H ZSuch (mol/L)
o
N

0,40 <}
®
®
0,38
T T T T T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tempo (min)

Figura 4.1 Cinética de extracdo de acido succinico peloodlmomario 1-octanol.

Nos graficos das Figuras 4.1 a 4.5, verifica-sedugdo na concentracdo de
acido succinico com o tempo, comprovando a extrpe&nfase organica. Os resultados
apresentados mostram que o tempo escolhido é esuBicpara que o equilibrio da
extracdo seja alcancado, e, de modo geral, esdemas bifasicos chegam a condicéao
de equilibrio em menos de 30 minutos. Também éiymissbservar que para alguns
solventes extratores, a reducédo da concentracaoidi@ € maior, ja indicando que estes

sdo mais apropriados para a extracdao do acidorsccNa Tabela 4.1 séo listadas as
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eficiéncias alcancadas apos ser atingido o eqoilida extracdo para cada fase

organica. A eficiéncia (E, %) foi calculada empredfmaa Equacéo 2.5.

0,50 O JM-T
/N O pTOA
@ /A HDA
- M
1 Q
- 0,40 O O
B 4
E 0354
—3
S |
>
0, 0,304
T | -
0,25 b
J AN =N
0,20 -
T T T T T T T T T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Tempo (min)

Figura 4.2 Cinética de extracdo de acido succinico por elifiers misturas extratoras
contendo as aminas primarias JM-T, pTOA e HDA,idds em 1-octanol.
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Figura 4.3 Cinética de extracédo de &cido succinico por eifis misturas extratoras
contendo as aminas terciarias n-BDEA, TEHA e TGAiidias em 1-octanol.
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Figura 4.4 Cinética de extracdo de acido succinico pelaexite composto pela
mistura do sal quaternario de amonio Aliquat e thoal.
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Figura 4.5 Cinética de extracdo de acido succinico pelasiexites contendo os
compostos de fosforo TBP e TOPO. 1-octanol foiaailo como diluente.
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Tabela 4.1 Eficiéncia obtida na extracéo liquido-liquidoatgdo succinico, a 25°C.

Eficiéncia (%) Eficiéncia (%)
1-octanol 18,1+0,1 TEHA 17,3+0,6
JM-T 489+ 2.8 TOA 61,8 +0,2
pTOA 155+2,2 Aliquat 23,7+1,3
HDA 55,3+1,2 TBP 17,1+1,2
n-BDEA 9,8+0,8 TOPO 195+0,9

A tabela acima mostra que na condicdo empregadalcBncada uma eficiéncia
maxima de 61,8% na extracdo com a amina TOA. Pedesficar, ainda, que cinco
extratantes (pTOAn-BDEA, TEHA, TBP e TOPO) tem percentuais muito pndos
aquele obtido com o diluente (1-octanol) puro. Pasadois primeiros extratantes
(pTOA e n-BDEA), houve formacdo de emulsdo, o que pode émisado a baixa
capacidade de remocéao alcancada. Para os demaispuge formacédo de emulséo, e,
portanto, pode-se concluir que os baixos valoresxtfagcdo comprovam que néo ocorre
extragdo por complexagao (reativa) na condicdoamal Nestes casos, 0s percentuais

observados séo resultado da extracao pelo dilubmtetanol.

4.1.2 Isotermas de equilibrio

A partir dos resultados anteriores, o tempo deatorgntre as fases de 60 min
foi escolhido, pois garante que o equilibrio foingido para todos os solventes
extratores. A relacdo entre as concentracfes d® &ciccinico, nas fases aquosa e
organica, decorrido este tempo, é representada pHpectivas isotermas de equilibrio.
Em todos os casos apresentados, foi empregadoa dloctanol como diluente, sendo
as isotermas obtidas a temperatura de 25°C. Pagrafisos, os extratantes estdo

agrupados conforme suas classes.
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1-Octanol, a 25°C.

T

Para a extracdo com 1-octanol, por se tratar de extracdo fisica (ou seja,
favorecida apenas por diferenca de solubilidadeglacédo entre as concentracdes de
equilibrio nas fases aquosa e organica € lineassé®modo, o coeficiente de particdo
pode ser obtido por regressao linear. O resultasordgrado,P = 0,198 + 0,003 é
menor que os registrados na literatura para a mestnacao — em geraP ~ 0,25
conforme mostrado na Tabela 2.2. Esta diferencatudo, pode ser resultado de

diferencas no procedimento experimental.

No caso das aminas, cujos resultados sdo apressmtad Figuras 4.7 a 4.9, o
comportamento € diverso. Para a extracdo com dsragscontendo as aminas pTOA e
n-BDEA, nas quais houve formacédo de emulsédo, arieat@ semelhante a obtida para
o diluente puro, e a eficiéncia da extracdo é balgapara as aminas JM-T, HDA e
TOA, cuja capacidade de extracdo € maior, a relagéontrada para as fases aquosa e
organica nao é linear, resultado da reacédo de exaqdo acido/amina. Portanto, para
estes extratantes, o coeficiente de distribuic&awam a concentracdo. Os demais
extratantes (TEHA e Aliquat) apresentaram compaetam bastante semelhante ao do
diluente puro, confirmando que ndo h4 reacdo depl@acdo entre o soluto e o

extratante.
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Além das diferencas observadas nas isotermas, lambéreram mudancas nas
fases organicas em alguns sistemas ap0s a extRg&nas aminas JMT e TOA, nas
condicdes em que a concentracdo inicial de &cidtase aquosa é mais elevada, ha
formacao de uma terceira fase na interface. Segih8blK (2012), esse fenbmeno
ocorre quando a fase organica torna-se saturadgaldtm. Nesse caso, a fase organica
se divide em duas partes: uma delas rica em sadutn,segunda, rica em solvente.
LOPEZ-GARZON e STRAATHOF (2014) atribuem a formagd@ terceira fase a
diminuicdo da capacidade de solvatacdo do compeidn/amina formado pela fase
organica a medida que a amina torna-se sobrecdaefp caso da amina primaria
hexadecilamina, que se apresenta no estado salatalqg pura, a fase organica tornou-
se turva mesmo na extragdo de solu¢cdes menos ¢@adas) e solidificou-se quando
em contato com as solu¢des aquosas de conceninagiabmais elevada. Isso pode ter
dificultado o contato das fases e prejudicado asteméncia do acido para a fase
organica, limitando a concentracdo final, no efjtidi como pode ser observado no
grafico. Outra possivel causa é a saturacao deaaminseja, a concentracdo maxima de
acido na fase orgéanica foi atingida, e mesmo camuroento da concentracdo de &cido

na fase aquosa, a quantidade extraida para arfg@@a mantem-se constante.
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Na Figura 4.10 séo apresentadas as isotermas dibigypara a extracao pelas
misturas contendo compostos de foésforo. Assim cadpgervado anteriormente, a
capacidade de extracdo destes compostos é bamelhsate & do diluente puro. Além
disso, em praticamente toda faixa de concentragd@iada, as duas curvas estdo com a

mesma faixa de erro, ndo sendo possivel diferdasia-
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Figura 4.10Q Isotermas de equilibrio para a extragdo de &aidoinico
pelos compostos de fosforo TBP e TOPO. A conceftrdps extratantes
no diluente é de 0,25 mol/L. Isotermas obtidas €25

Também foram determinados os coeficientes de partR; para cada uma das
misturas avaliadas. Para melhor comparar os emtest@mpregados, os valores foram
calculados levando-se em consideragao os resultddio®s para a concentragéo inicial
de &cido succinico na fase aquosa de 50 g/L etadsslsdo apresentados no grafico a
seguir. Em laranja, esta representado o diluentactdnol, em vermelho, as aminas
primarias e em verde, as aminas terciarias. O salegpario de amonio Aliquat é

representado pela barra amarela, e os composttendorfosforo, pelas barras azuis.

Comparando estes resultados com os obtidos parhaente puro, verifica-se
que para algumas delas, a adicdo de um novo compastmelhorou a capacidade de
extracdo. Sao os casos das aminas pTOABB®EA, cujos coeficientes de particdo

ficaram abaixo de 0,15. Neste caso, a formacaomigs@o pode explicar o baixo valor
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de P obtido. Outros cinco extratantes apresentaram amportamento linear para a
relacdo entre as concentracfes de acido nas fgesesaae organica, no equilibrio:
TEHA, Aliquat e TBP. No entanto, os coeficientes peticdo encontrados ficaram
ligeiramente acima daquele obtido para o diluente @P = 0,245; 0,281 e 0,245,
respectivamente). Para o oxido de trioctilfosfif@PO, embora o comportamento
observado se afaste da linearidade, o coeficieatpadticdo também é baixo (0,22).
Esta ndo linearidade indica que hé efetiva pae@@p destes componentes na extracao,

embora muito pequena.
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Figura 4.11 Coeficientes de particdo obtidos para a extrded@acido succinico por
diversos extratantes, a 25°C. A concentracao irdei@acido na fase aquosa é de
50 g/L (0,42 mol/L), e de extratante na fase org@mde 0,25 mol/L.

Os melhores resultados de extracao foram obtid@sgsaextratantes contendo a
amina terciaria TOAR = 1,75) e as aminas primarias JM-F € 1,11) e HDA
(P = 0,91). Nesses casos, a relacdo encontrada pdeses aquosa e organica ndo é
linear, resultado da interacdo entre acido e amiuee resulta na formacdo de
complexos. Esse comportamento reflete a depend@aaaeficiente de particio com a
concentracdo de 4cido na fase aquosa e, porRméo pode ser obtido por regresséo

linear.

Para esses trés solventes extratores, a infludaaiancentracao inicial de acido

succinico na fase aquosa sobre a eficiéncia dagédrE) e sobre o coeficiente de

97



particdo P) também foi verificada. Os resultados obtidos &@i@sentados nas Figuras
4.12 e 4.13.

Destes resultados, pode-se verificar que para @s mmisturas extratoras
avaliadas, ha um valor de concentracdo de acidonetiario, proximo a 0,1 mol/L
(12 g/L) para o qual a eficiéncia de extracdo -oe gonsequéncia o coeficiente de
distribuicdo — é maximo. Resultado semelhante @ fébtido por QINet al. (2001)
para a extracdo de acido oxalico —HO(O)C-C(O)OMti#izando como extratante uma
mistura de TOA emmn-octanol. Os autores atribuiram esse resultadotuaagsdo da
amina TOA, que formaria apenas complexos acido/ardm estequiometrias (1:1) e
(1:2) com o &cido oxalico. Desta forma, partindodses solu¢cdes mais diluidas, o
coeficiente de distribuicdo aumenta com a conceidrde 4cido na fase aquosa, até que
seja atingida a concentracdo de saturacdo da afpertir desta concentracédo, ndo ha

mais transferéncia de acido da fase aquosa paseafganica, diminuinde.

Assim como o coeficiente de distribuicdo varia camoncentrag&o inicial de
acido na fase aquosa (para os extratantes em gugagdo se da pela formacdo de
complexo), o carregamento também varia com a ctraggio de acido. O grafico da
Figura 4.13 apresenta os resultados obtidos pat@sasminas com maior capacidade

de extracao. O carregamento foi determinado argirtiEquacgao 2.6.

De acordo com WASEWAR al. (2002), se o valor d& é maior que a unidade,
tem-se o sobrecarregamentwdrloading do extratante, indicando que foram formados
complexos com mais de uma molécula de acido poécutd de amina. No entanto, se
Z< 1, ndo ha garantia de que apenas complexos &ido{@mina) foram formados,
especialmente para a faixa 0,2 < 1,0. A partir do gréfico, verifica-se que para
elevadas concentracbes de acido na fase aquos&rmacido de complexos de
estequiometria diferente de 1:1 para a amina iiaoaina (TOA), uma vez que o valor
de carregamento excede a unidade. Para a amina, ZIV=T1 para a solugdo mais
concentrada dentre as avaliadas, sugerindo a oc@rée complexos com mais de uma
molécula de acido por molécula de amina nas coedici@ extracdo para as quais se
obteve Z > 0,5. Em relacdo a mistura HDA/l-octaralcurva indica a possivel
formacdo de complexos de estequiometria 1:1, empafurlos baixos valores obtidos

paraZ. Além disso, verifica-se uma queda no valor d®Z@aumentar a concentracao
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Figura 4.12 Variagao na eficiéncia de extracdo com a conaedir inicial
de &cido na fase aquosa para a extracdo de addmiso pelas aminas JM-T,
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Figura 4.13 Variacao no coeficiente de particdo com a comaeéb inicial de acido na
fase aquosa para a extracdo de acido succinice aeiaas JM-T, HDA e TOA, a
25°C. A concentracao inicial de amina na fase aogéé de 0,25 mol/L.
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Figura 4.14 Variacdo no carregamento com a concentraca@limei &cido na fase
aquosa para a extracdo de acido succinico pelamsaidM-T, HDA e TOA, a 25°C.
A concentracao inicial de amina na fase organida @,25 mol/L.

inicial de acido na fase aquosa de 0,42mol/L pa8adiL (de 50 g/L para 100 g/L),
comportamento semelhante ao encontrado para g&ardo coeficiente de distribuicdo
com [H,Suc},. Esse resultado pode estar associado a solidificda fase orgéanica,
como comentado anteriormente.

4.1.3 Efeito de variaveis de processo na extracao

Para os trés extratantes acima mencionados, tarfdsém avaliados os efeitos
da temperatura sobre as etapas de extracdo e xkeacde e da concentracdo de
extratante na fase organica sobre a extracdo dw &eiccinico. Os resultados sdo
apresentados a seguir.

Efeito da Temperatura na Extrac&0s resultados apresentados para a eficiéncia
de extracdo, como mostra a Figura 4.15, sédo, dommvista estatistico, iguais, com
excecdo da amina JM-T, para o qual a eficiéncid®C 2 ligeiramente superior as
eficiéncias obtidas nas demais temperaturas. Yardfe, ainda, uma tendéncia de

diminuicdo da eficiéncia com a temperatura parangisas JM-T e TOA, indicando que
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a extracdo de acido succinico por estes compostws processo exotérmico. Para a
amina HDA, o aumento da temperatura reduziu aifoidao da fase organica, o que
melhora o contato entre as fases, resultando nibo eddservado — aumento da
eficiéncia. Resultado semelhante pode ser verifigatda o carregamento, Figura 4.16.
Ainda em relacdo 4, em todos os casos, o valor obtido esta na faika €,6 e 0,9, o

que indica a possibilidade de formacdo de complexns mais de uma molécula de

acido por molécula de amina.
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Figura 4.15 Variacao na eficiéncia com a temperatura pardragio de acido
succinico pelas aminas JM-T, HDA e TOA, diluidasX}ottanol. As concentracdes
iniciais de acido na fase aquosa e de amina nafgéaica sao de
0,42 mol/L e 0,25 mol/L, respectivamente.

Para o coeficiente de particdo, os resultados ap@s$os na Figura 4.17
mostram que ndo ha diferenca para a extracdo a dd«60°C. Ainda, para a amina
primaria hexadecilamina, nas duas temperaturas el@radas, o erro obtido foi muito
grande. Isso provavelmente se deve ao fato de qagicdo da fase aquosa a fase
organica leva a formacao de um soélido branco, opaom o aumento da temperatura,
este solido se solubiliza, e a solu¢do volta ar ficansparente. No entanto, apds a
agitacdo, no momento em que a amostra da fase aaguecolhida, o sélido volta a
aparecer, o que pode afetar o equilibrio da exiraGiuanto as demais aminas, o

resultado mostra o favorecimento da extracéo a ,286@0 verificado anteriormente.
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Figura 4.16 Variacdo no carregamento com a temperatura paxaracao de acido
succinico pelas aminas JM-T, HDA e TOA. As conagies iniciais de 4cido na fase
aquosa e de amina na fase organica sao de 0,42 en@[25 mol/L, respectivamente.
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Figura 4.17 Variacao no coeficiente de particdo com a tentipergara a extracao de

acido succinico pelas aminas JM-T, HDA e TOA dihigi@m 1-octanol. As
concentracdes iniciais de 4cido na fase aquosamuha na fase organica sao
de 0,42 mol/L e 0,25 mol/L, respectivamente.
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Os valores dé> acima da unidade mostram a preferéncia do acido fpek organica

nestas condicdes, 0 que resulta na boa capacigaexetréicdo, conforme verificado no
grafico da Figura 4.17.

Efeito da Temperatura na Reextrac&reviamente ao teste de reextracao, foi
realizada uma extracdo para obter a fase orgamigagada de acido succinico. A
temperatura escolhida para este ensaio foi de 25YLie néo foi verificada melhora na
eficiéncia com o aumento da temperatura para aaedapextracdo. Como a amina
hexadecilamina forma um solido quando em contato aosolucdo aquosa de acido
succinico, a avaliacdo do efeito da temperaturaiesabetapa de reextracdo nédo foi
realizada para essa mistura extratora. Os ressltabtidos para a etapa de extracéo
com as aminas JM-T e TOA sao apresentados na TAlila para a reextracdo, nas
Figuras 4.18 e 4.19.

Tabela 4.2 Resultados obtidos na extracdo de acido sucgbeies misturas extratoras
compostas pelas aminas JM-T e TOA diluidas em drott Concentracéo inicial de
extratante na fase organica: 0,25 mol/L. Tempesa5°C.

JM-T TOA
Inicial Final Inicial Final
[H2Suckq (mol/L) 0,481 0,208 0,481 0,206
[H 2Suclyg (Mol/L) - 0,272 - 0,275
pH Fase Aquosa 2,23 2,98 2,23 2,58
E (%) 56,8 57,2
Z(-) 0,818 0,829

Os resultados mostram que, para a amina primarid,JMo houve ganho real
de eficiéncia com o aumento da temperatura, jaoguesultados obtidos estdo dentro
da mesma faixa, considerando-se o erro experimeBtmuanto isso, para a amina

terciaria trioctilamina, o ganho de rendimento estdaixa de oito pontos percentuais.
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Figura 4.18 Variagdo com a temperatura da eficiéncia de ragko
e da recuperacao na extracao de acido succinia@peha JM-T diluida
em 1-octanol. A concentracdo inicial de acido & farganica é de 0,25 mol/L.

50
. TOA
. 7777 25°C
[[IT1] 60°C
40
.
S 304 /
m N
G ]
o _
«@ 204
O
=
10
O ~ ~
Re-extracdo Recuperacao

Figura 4.19 Variagdo com a temperatura da eficiéncia de ragko e da eficiéncia
global do processo para a extracdo de acido saogieia amina TOA diluida em
1-octanol. A concentracéo inicial de acido na fagginica € de 0,25 mol/L.
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LEE et.al (2008), que estudaram o efeito da temperaturaepeatracdo de acido

succinico em condi¢des similares a empregada trabtho, atribuiram o baixo ganho
de eficiéncia ao sobrecarregamento da fase orgacoca formagdo de agregados de
acido, o que reduziria a variacdo de entalpia deagko a aproximadamente zero.
Contudo, o carregamento das fases organicas na depextracdo alcancado com as
condicOes utilizadas (aproximadamente 0,82) naaand formacdo de agregados, e
portanto, a pequena variacdo de entalpia € ineeeetdracdo do 4cido succinico por

estas aminas.

Para ambos os extratantes, a diferenca de pH eastréases aquosas da
alimentacgéo e da reextracédo nao foi significatimea processo. Na alimentacao, o pH
inicial foi de 2,1, enquanto na fase aguosa daaethp reextracdo (dgua destilada),
pH = 5,5. Ao final do processo, o pH obtido foi ximdho ao valor inicial da solucéo de
alimentacdo e menor que o da primeira constantisseciacdo do acido succinico —
pKa1 = 4,21 (LIDE, 2007). Como a reextracdo € maisagfiem meios mais basicos, a
eficiéncia alcangada na reextracdo nédo ultrapaS68t, mesmo com o aumento da

temperatura.

Efeito da Concentracdo de Extratante na Fase OmgnEste estudo foi
realizado apenas para as aminas JM-T e trioctianfara a hexadecilamina, HDA, que
também apresentou boa capacidade de extracdogeasazcdo ndo foi realizada em
funcdo de que a mesma ndo se solubiliza completanren diluente escolhido a
concentracdes acima de 0,25 mol/L. Os resultadtidosbpara a variacéo da eficiéncia
de extragcdo, do coeficiente de particdo e do camegto com a concentracdo de
extratante na fase organica sao apresentadosquaas#.20 a 4.22.

Como esperado, 0 aumento da concentracdo de exérata fase organica
aumenta a eficiéncia da extracao, e por consequémaoeficiente de particdo. Para a
concentracdo maxima de extratante estudada, 1 neokificiéncia chega a 90%, com
P = 7. Nessas condi¢des, a proporcdo molar acidofaside aproximadamente 1/2.
Como consequéncia, o carregamento diminui, chegand@6, e a tendéncia de que
tenham sido formados complexos multiamina, ou s&Em mais de uma molécula de

amina por molécula de acido, é maior.
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Figura 4.2Q Efeito da concentracdo de extratante sobre &edia da extracdo de
acido succinico pelas fases organicas contendmiass JM-T e TOA diluidas em
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Figura 4.21 Efeito da concentracdo de extratante na fasenmaaobre o
coeficiente de particdo para a extracdo de acidairsigo pelas aminas JM-T
e TOA. A concentracéo inicial de acido na fase aguode 0,42 mol/L.

106



1,1

1 o JIM-T
1,04 O TOA

0,94
0,84
0,74

0,64

CarregamentcZ

0,54

0,44

03 T T T T T T T T T T
0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

[Extratante] (mol/L)

Figura 4.22 Efeito da concentracdo de extratante na fasenmaaobre
0 carregamento para a extracao de acido succialas pminas JM-T e TOA.
A concentracao inicial de acido na fase aquosaG4femol/L.

4.1.4 Analise da estequiometria de complexos pela téaoaspectrometria FTIR

A extracdo de acidos organicos por misturas cootanunas dissolvidas em um
solvente orgéanico € altamente eficiente. Nesse, @asgtracdo se da pela formacéao de
um complexo entre a amina e o &cido organico, s@miloesse motivo a extracdo

denominada reativa.

Na extracao reativa, dependendo das interacdes antespécies presentes, bem
como outros fatores, o complexo a ser formado pegeesentar diferentes
estequiometrias. Mesmo para um determinado pao @cghnico/amina, pode ocorrer a
formacao de complexos de diferentes estequiometiagrincipais fatores apontados
como influentes na estequiometria do complexo s@&onmgentracdo do soluto (acido
organico), e de extratante (amina). Alguns autaneda afirmam que o tipo de diluente
empregado também pode afetar a formagdo do compgketoexemplo, o0 emprego de
alcoois como diluentes pode interferir nas ligagdeshidrogénio intramoleculares de
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acidos dicarboxilicos, permitindo, desta maneifay@acao de complexos com mais de

uma molécula de amina para cada molécula de 46dSAKOVA et al, 1986).

Comumente, emprega-se a espectrometria FTIR parterndear a
estequiometria de complexacdo, empregando solugdetras do acido na fase
organica. Neste trabalho, foram analisadas as amsadd diluente e das aminas JM-T e
TOA, de maior eficiéncia de extracdo, obtidas nosams por contato direto. Essa
escolha se deve ao fato de que had uma pequena@@asda dgua para a fase organica,
em funcédo da sua solubilidade no diluente empredidxtanol), o que pode afetar a
interacdo entre as espécies presentes no meioi@ygarpor consequéncia, a formacéao
de complexos. A amina HDA, com boa capacidade tlagdo, ndo pode ser avaliada,
em funcao da solidificacéo da fase organica.

A primeira etapa do trabalho consistiu na obtendée espectros da fase
organica pura. Nao disponivel na literatura, esfarmacao é muito importante para
diferenciar os picos referentes a fase organiaueles que se devem a presenca do
acido succinico. O efeito da passagem do aciddrsaogara a fase organica pode ser
observado em todo intervalo de niimero de ondasaai&li(4000 cfa 500 crit), mas
é mais intenso para a regido entre 1800 e500 crit. Por esse motivo, os resultados
apresentados nos graficos a seguir destacam g#ia.r&s espectros FTIR completos

podem ser encontrados no Anexo 1.

Efeito da Concentragio de Acido Succini@aumento da concentraco inicial
de acido succinico na fase aquosa acarreta em tumarsua concentracdo na fase
organica, seja proporcionalmente, para a extragéaf ou ndo (extracao reativa). Para
0 caso da extracao fisica pelo diluente, 1-octavuuire alteracdo no espectro FTIR na
regido entre 1750 cfe 1700 crit, com formacdo de uma banda em 1710'.cmais
acentuada para as concentracfes mais elevadas, ajgme@senta a Figura 4.23. De
acordo com SILVERSTEINt al. (2005), a absor¢cao nessa regido indica a formagéo
dimeros do acido organico, embora ndo tenha sidereddo aumento na absorcdo na

regido 1320 — 1200 citambém associada por &fl al. (2002) a essa estrutura.

No caso da extracdo reativa, as interacfes acitdasdo mais complexas, e

resultam em maior numero de altera¢cdes no FTIRNAIE determinar a estequiometria
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Figura 4.23 Espectros FTIR para fases organicas compostasactanol carregado
com &cido succinico, obtidos na ELL de fases aguosa diferentes concentracdes
iniciais de &cido.
dos complexos, além de identificar as bandas foasambs espectros FTIR, também
faz-se necessério avaliar como varia a intensiddde absor¢cdo com a razéo
acido/amina. Esta Ultima € calculada pela razére eag concentracfes de acido e de

amina na fase organica, para cada condicdo em exteagao foi realizada.

Para a amina terciaria TOA, os resultados apredesitaa Figura 4.24 mostram
o surgimento de duas bandas, em 1715 em580 crit, referentes & carbonila (C = O)
e ao anion carboxilato (COQrespectivamente. Este resultado é condizenteacqoe
foi relatado por TAMADA e KING (1990a) e Lét al. (2002) para fases organicas
contendo &cido succinico, TOA e 1l-octanol. Aindanc verificado na Figura 4.25, o
aumento da absorbéncia com a razdo acido/aminmédt&neo para as bandas da
carboxila e do carboxilato, exceto para a conceatranicial de acido succinico na fase
aquosa igual a 100 g/L, para o qual a intensidadbathda do carboxilato manteve-se
aproximadamente constante. Esse resultado indeaxo ha formacdo de complexos
de estequiometria acido: amina igual a 1:2, dedacoom o0s autores acima citados. Em
relacdo ao comportamento da solucdo mais conceniate pode ser um indicativo de

formacao de complexos 2:1, uma vez que a intensidadanda da carbonila é elevada,
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Figura 4.24 Espectros FTIR para fases organicas compostas(péfl-octanol
carregadas com acido succinico, obtidas na ELlaskesfaquosas com diferentes
concentracdes iniciais de acido.
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Figura 4.25 Variacdo na absorbancia com a razdo acido/anairsags fases organicas
compostas por TOA/1-octanol carregadas com acidaisico, obtidos na ELL de fases
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com provavel ligacdo de hidrogénio entre molécdmgcido, e o carregamento da fase
organica, nesta condicéo, € alib< 1,3). As estruturas provaveis para os complexos
formados entre o0 4cido succinico e a amina teeciHDA, seguindo o modelo proposto
por BARROW e YERGER (1954) para complexos acidoramsdo apresentados na
Figura 4.26, a seguir.

HO 0
N\ % CH,—(CH,)s — CH;
C—CH,—CH,—C / : ’
o” ~0---H*N—CH,—(CH,)s— CH;
CH,—(CH,)s —CH;
(@
O---H---O 0O
AN 7 DN 7z CH,—(CH,)s —CH;
C—CH,—CH,—C ,C—CH,—CH,—C /
o7 No--H--07 *O---H"N—CH,—(CH,)s —CHj
CH:—(CH:)é - CH3
®)

Figura 4.26 Estruturas propostas para os complexos formattos @ acido succinico
e a amina TOA. Em (a), complexo de estequiometliaelem (b), 2:1.

Para a amina JM-T, os espectros da Figura 4.27seqen bandas em
1715 cnt, 1640 cni e 1560 crit, mais significativos para as concentracées irsaiai
acido na fase aquosa acima de 10 g/L, como podesgécado na Figura 4.28. Embora
nao se encontrem relatos na literatura para compareesultados obtidos, € provavel
que as bandas em 1715 ‘tre 1560 crit sejam relativas & carbonila e ao anion
carboxilato, respectivamente. J& a nova banda, &0 tm', deve ser resultado das
vibracbes da ligacdo N-H da amina primaria (SILVEESN et al, 2005). O
comportamento da intensidade das bandas em 171% 860 crit é semelhante ao
observado para a amina TOA, sugerindo formacamaoplexos 1:1 e 2:1, enquanto a
banda da ligacdo N-H € mais intensa para concéasaptermediarias (10 g/L e
25 g/L), o que indica que nas solu¢Bes mais coraxss, a quantidade de amina livre é

menor. As estruturas propostas para esses com@aaagresentados na Figura 4.29.

Efeito da TemperaturaPara os experimentos de extragcdo com variacdo de
temperatura, os resultados assemelham-se aos ©btnderiormente. No caso da fase
organica contendo a amina JM-T, Figura 4.30 (ap, sBservadas as bandas em
1715 cnt, 1640 cnt e 1560 crit. Na extracdo a 25°C, a intensidade da banda em
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Figura 4.27 Espectros FTIR para fases organicas compostaivpdr'1-octanol
carregadas com acido succinico, obtidas na ELlaskesfaquosas com diferentes
concentracdes iniciais de acido.
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Figura 4.28 Variacdo na absorbancia com a razao acido/anairsags fases organicas
compostas por JM-T/1-octanol carregadas com acidoirsico, obtidos na ELL de fases
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Figura 4.29 Estruturas propostas para os complexos formattos @ 4cido succinico e
a amina JM-T. Em (a), complexo de estequiometfiadlem (b), 2:1.

1640 cm é menor, indicando menor quantidade de amina kvnecomparacéo as

temperaturas mais elevadas. Como as eficiénciadashta extracdo sdo semelhantes,
esse resultado indica uma maior tendéncia de f@magomplexos de estequiometria
2:1 com o aumento da temperatura, aumentando f@ssa a concentracdo de amina

livre na fase organica.

Nos espectros da fase organica contendo a amiocariar TOA, ndo séo
observadas modificacées das bandas com o aumem¢ongaratura. O maior valor de
absorbéancia para os espectros relativos as tempgate 25°C e 40°C nao parece ser
resultado de surgimento de uma nova banda, ja qumeptitude dos mesmos é igual ao

do espectro para o extratante puro.

Efeito da Concentragdo de AminAm relacdo a esta variavel, sdo observadas
algumas alteracdes nos espectros obtidos, aprdesntas Figuras 4.31 e 4.32. Neste
caso, para cada condicdo, tem-se um espectro paréraiante puro, ja que com 0O
aumento da concentracdo de amina, podem surgirabaadtes ndo observadas.
Também sdo apresentadas, nas Figuras 4.33 e 4vadiagdo na absorbancia com a

razdo acido/amina.

Para a amina JM-T, Figuras 4.31 e 4.33, com a digaw da razéo
acido/amina, diminui a absorbancia da banda daondah) ao mesmo tempo em que
aumenta a intensidade e a largura da banda redesentcarboxilato, indicativo de
formacgédo de complexos 1:2. Ao mesmo tempo, comanaentracdo de amina na fase

organica € alta, aumenta também a quantidade deaaimre no meio, elevando a
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intensidade da banda em 1640 tr@om o aumento da razdo &cido/amina, as bandas
passam a apresentar intensidades préximas, conénadmaior de formacdo de

complexos de estequiometria 1:1.

15
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Figura 4.30 Espectros FTIR para fases organicas compostaivpdr1-octanol (a) e
TOA/1-octanol (b) carregadas com acido succinibtidas na ELL para diferentes
temperaturas.
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Figura 4.31 Espectros FTIR para fases organicas compostalpdr1-octanol carregadas com acido succinicadabtna ELL de fases
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Figura 4.32 Espectros FTIR para fases organicas compostaB(dfl-octanol carregadas com acido succinicodabtna ELL de fases
aquosas com diferentes concentra¢cdes de aminaenariganica.

116



—=— 1715cm
—e— 1640 cmi
—4A— 1560 cni

Absorbancia

I T I I T I

——
0,4 0,6 0,8 1,0 1,2 1,4
Razao Acido/Amina

Figura 4.33 Variacdo na absorbancia com a razao acido/anairsags fases organicas
compostas por JM-T/1-octanol carregadas com acidairsico, obtidos na ELL de fases
aguosas com diferentes concentracdes de aminaenariganica.
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Figura 4.34 Variacdo na absorbancia com a razao acido/anairsags fases organicas
compostas por TOA/1-octanol carregadas com acidairsico, obtidos na ELL de fases
aguosas com diferentes concentracées de aminaenariganica.
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Na extracdo com a amina TOA, continuam sendo vedfis alteracdes nos
espectros nas regides de comprimento de onda igubfd5 crit e 1580 crit. Assim
como para a amina primaria, a baixas raz6es aaoniloda predomina a banda referente
ao carboxilato, caracteristica de complexos multiamPara as duas solu¢cbes mais
concentradas, a tendéncia é de formacdo de conspledo Especialmente para a
condicdo em que a concentracdo de amina é de (GR% (naz&o igual a 1,14), a
intensidade das bandas é praticamente a mesmainsiogmaior tendéncia a formagéo

do complexo equimolar.

Embora os resultados apresentados com o empregsmgctrometria FTIR
fornecam informagbes importantes a respeito dageswmetria dos complexos
formados, ndo séo suficientes para elucidar o enadlpara casos isolados, ou seja,
para uma amostra de concentracdo definida. Desde,roomo complemento ao FTIR,

também foi utilizada a espectrometria RMN.

4.1.5 Analise da estequiometria de complexos pela téasoaspectrometria RMN

Neste estudo, foram escolhidas fases organicasgealas de acido succinico,
obtidas na extracdo liquido-liquido a 25°C, conugis aquosas de concentracao
inicial de acido igual a 0,42 mol/L e de amina maef organica igual a 0,25 mol/L.
Como optou-se por ndo diluir a amostra em solveeigterado, ja que este poderia
interagir com as moléculas presentes na fase aaaaiterando o equilibrio, foi
necessario utilizar uma massa maior de amostna, eoesequéncia, a sensibilidade da
técnica foi afetada, especialmente para os esgededidrogénio, mais sensivel. Por
isso, a seguir serdo discutidos os resultados asbttdm os espectros de carbono. Os

espectros completos podem ser encontrados no Ahexo

Os sinais caracteristicos dos grupos carbonila addos organicos e seus
derivados aparecem na faixa de deslocamento erd@ @dpm e 180 ppm
(SILVERSTEINet al, 2005). Para as duas fases organicas avaliadas) fibservados

um sinal em 173 ppm e outros dois proximos a 178, momo mostra a Figura 4.35.
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Figura 4.35 Sinais nos espectros RMRE referentes aos complexos formados entre
acido succinico e as aminas JM-T (a) e TOA (b).
Condic¢des da ELL[H >Suckg,ni = 0,42 mol/L;[JAminajorg = 0,25 mol/L; T = 25°C.

Considerando-se a molécula de acido succinicodaataestando as carboxilas
ligadas a0 mesmo grupamento, o deslocamento cayseldoabsor¢cdo dos grupos
carbonila é o mesmo, resultando, portanto, em uoo@nal. Ao se ligar via ligacdo de
hidrogénio a outra molécula, como ocorre para ospbexos de estequiometria 1:1, o0
estado quimico torna-se diferente para cada grupamksvando a aparicdo de dois
sinais no espectro RMN. De modo semelhante, em lexaop de estequiometria 2:1,
seriam trés estados quimicos: o anion carboxil@add a amina, grupamentos
carbonila ligados entre si via ligacao de hidrogéna carbonila livre, cada um com um

deslocamento distinto.

Para confirmar a predicdo, foram realizadas sindalscutilizando o software
MestReNova e considerando, para cada fase orgasooaplexos de estequiometria
(acido:amina) iguais a 1:1, 1:2 e 2:1. Os resullaim apresentados nas Figuras 4.36 e
4.37.

Nas figuras, € possivel verificar que o espectnukido para o complexo 1:1
condiz com o previsto. Para o complexo 1:2, ha apamm sinal, ja que o estado
quimico dos grupamentos do acido é o mesmo (formnagibis anions carboxilato). No
entanto, o resultado da simulagdo, com quatrossimaiespectro, ndo corresponde ao
comportamento previsto para o complexo 2:1. Esiaetica pode ser explicada pelo
efeito da vizinhanca sobre as carbonilas dos adidaslas entre si via ligacdo de
hidrogénio, que provoca uma leve alteracdo nos estalos quimicos e desloca os
sinais das mesmas. A partir das simulacfes, aiéngessivel inferir que o sinal em

171,97 ppm corresponde ao anion carboxilato, ja @jp@rece nas simulacdes das
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estequiometrias 1:1 e 1:2. Logo, o sinal com dast@nto em 175,47 ppm corresponde

a carbonila livre.
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Figura 4.36 Comparac&o entre o espectro RMS-real e os espectros simulados para
complexos HSuc/TOA de trés diferentes estequiometrias
([H2Suclg,ini = 0,42 mol/L;[TOA]org = 0,25 mol/L; T = 25°C).
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Figura 4.37 Comparac&o entre o espectro RM-real e os espectros simulados para
complexos HSuc/JM-T de trés diferentes estequiometrias
([H2Suchg,ini = 0,42 mol/L;[TOA]org = 0,25 mol/L; T = 25°C).
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Embora o efeito da vizinhanga possa explicar oisugto do quarto sinal no
espectro do complexo 2:1, ndo explica 0 comportéamnenservado nas fases organicas
avaliadas. Caso houvesse formacdo de quantidadéficsifva de complexos de
estequiometria 2:1, seriam observados quatro sie@gresenca de complexos 1:2 nao
acarretaria surgimento de novo sinal, uma vez qiestbocamento do anion carboxilato
€ 0 mesmo. Portanto, pode-se inferir que para as fhses organicas, nesta condicao
avaliada [H.Suchgini = 0,42 mol/L; [TOAleg = 0,25 mol/L; T = 25°C), sédo
predominantemente formados complexos de estequianiel. Neste caso, o terceiro
sinal observado no espectro pode resultado da @@wonale uma estrutura tipo
zwitterion conforme apresentado na Figura 4.38, que ficaeguiibrio com a forma
nao ionizada. Este tipo de estrutura é comumensereddo em espectros RMN de
aminoacidos, que assim como 0s complexos acidonim@amina, possuem um
grupamento carbonila, com comportamento acido egmupamento amina, de carater
basico (HOWARD-LOCKet al, 1991). Entretanto, para confirmar essa estrutosa
espectros dos complexos acido/amina, é necessariestudo extensivo, que foge ao
escopo deste trabalho. Complexos 2:1, cuja preséngpontada pela avaliagdo do
carregamento, podem estar presentes no meio oogan&s em concentracado muito
baixa, préxima ao limite de deteccédo do equipamento

IOH I

Figura 4.38 Equilibrio de compostos que formamvitterions

4.1.6 Obtencdo das constantes cinética e de equilibrioapas reacdes de

complexacao

A partir das analises dos espectros FTIR e RMNpdssivel determinar que nas
extragcbes com as aminas mais eficientes (JM-T e)JT@As condicdbes em que a
concentracao inicial de acido na fase aquosa é4®erfol/L, a concentracdo de amina
na fase organica 0,25 mol/L e a temperatura, 26&Cpredominio de formacdo de
complexos acido/amina de estequiometria 1:1. Puortaresta etapa do trabalho, por

simplificacéo, sera considerada apenas a formagste tipo de complexo.
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A extracdo com formacdo de complexos acido/aminm& reacao reversivel, e
pode ser escrita conforme a Equacao (4.1), pargdo &uccinico, considerando que
apenas o acido nao dissociado é extraido.

H,Suc + Amina = [H,Suc — Amina]

(4) (B) ©
(Equacéo 4.1)

Para esta reacdo, podem ser determinadas as d¢esasianvelocidadekd) e de
equilibrio K). A primeira é obtida por método gréfico, atradésbalanco de massa de
um processo batelada em regime transiente e utilizalados cinéticos da extracao
liquido-liquido (FOGLER, 1999). Este equacionameétaletalhado no Anexo 3, e
considera que a taxa representa etapas elememtatepende das reacdes direta e

inversa. A equacao final obtida € dada por:

1 q X—p
ln(—-—)zk Co -t
—-q) \p X—q/ 0 %
(Equacéo 4.2)

sendo p e q as raizes da equatie- (1 + S0y ;) . X + B2 = 0. A constante de
Cao K-Cao Cao

equilibrio é definida pela expressao:

[H,Suc — Amina]
[H,Suc] - [Amina]

K =

(Equacéo 4.3)

Na determinacdo das constantes, o efeito do ddusmtextracdo foi levado em
consideracdo, de modo andlogo ao empregado nolaaloucarregamento, isto €,
considera-se que o diluente contido na fase orgaaimbém participa da extracdo do

acido. Com essas ponderac¢fes, foram obtidos osegapresentados na Tabela 4.3.

Para as constantes de velocidade de reacgao, tssapigidos apresentam baixos
coeficientes de correlacao, indicando que a exioeda taxa proposta ndo € adequada

para estas reacdes. Em funcao disso, outros mqukiass taxas foram propostos, com
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metodologia semelhante a ja empregada. Estesadssltonstam da Tabela 4.4. Em

alguns casos, considerou-se apenas a reacao direta.

Tabela 4.3 Constantes de equilibrio e de velocidade paraa®es de formacao de
complexos acido/amina, considerando-as etapas elaras e reacao reversivel.

Fase Organica K (L-mol™) ki, (L-mol™-sh
-0,0008
JM-T 8,46 (R2 = 0,6073
TOA 29,02 0,0260
’ (R2=0,713)
"Coeficiente de correlacdo obtido no ajuste dos slaifeticos & Equacéo
(4.2).

Tabela 4.4 Constantes de velocidade para as reacdes deci@omda complexos
acido/amina, para varios mecanismos.

Modelo de taxa F"i‘S? K, R2
Organica
. IM-T -0,0025 0,907
—-r = kT . CA . CB
TOA 0,0192 0,963
N IM-T -0,0001 0,946
—-r = kT . CA
TOA 0,0018 0,900
. IM-T -0,0005 0,941
—-r = kT . CAZ
TOA 0,0065 0,908
Crone IM-T -0,0002 0,945
—r =k, Cy—-==
K TOA 0,0004 0,804

k] = L-mor*-s*
“lk]=s'
Entre as expressdes de taxa propostas, a que dielgana reacdo inversa
apresentou o melhor ajuste aos dados experimentms; R2 = 0,963 e
k = 0,0192 L-mot-s. O desvio do ajuste em relacdo aos dados expedimgode ser
atribuido a duas causas: a primeira delas é adayasiapenas a formacao de complexos

de estequiometria 1:1. Embora os espectros FTIRBI hdiguem a predominancia
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dessa estrutura, o elevado carregamento sugereri@maa de complexos 2:1. Outra
provavel causa € considerar capacidade completaxtlacdo do diluente — alcoois
também podem interagir com o complexo, e destadponefeito da extracao fisica

seria menor que o considerado.

No caso da amina JM-T, embora os ajustes sejam benglores encontrados
para a constante de velocidade sdo negativosendo sentido fisico. Por esse motivo,
novos ajustes foram realizados, com 0os mesmos omdelas sem levar em conta

efeito da extracao fisica. A Tabela 4.5 apresestasultados encontrados.

Tabela 4.5 Constantes de velocidade para as reacdes dec@onda complexos
acido/amina, para varios mecanismos.

Modelo de taxa o inls_e K, R2
rganica
- IM-T - -
_r:kr'CA'CB—YC
TOA 0,0470 0,872
. JM-T 0,0045 0,911
—-r = kT . CA . CB
TOA 0,0364 0,806
. JM-T 0,0001 0,786
—-r = kT‘ " CA
TOA 0,0471 0,872
. IM-T 0,0003 0,797
—-r = kT . CAZ
TOA 0,0094 0,923
Cooee IM-T 0,0001 0,789
—r =k, Cy—-==
K TOA 0,0024 0,917

“[k] = L-mol*s"
“lk]=s'
Com excecdao da primeira expressao de taxa progastaas demais, o valor de
k- encontrado para a amina JM-T é positivo, confimimague para esse extratante, o
efeito do diluente € menos importante que para iaaMOA. Ainda, o modelo que
desconsidera a reacao inversa também apresent@lhornajuste para a amina JM-T,
sendok, = 0,0045 L-mot-s* e R2=0,911.
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4.1.7 Avaliacao da extracao liquido-liquido

Dos resultados apresentados no estudo da extrégdidoHliquido de &cido
succinico, verificou-se que entre as fases orgéresaolhidas neste trabalho, aquelas
contendo aminas sdo mais eficientes para a extdga@wido succinico nas condicdes
avaliadas. Por esse motivo, foram estes os extestascolhidos para o estudo da

extragdo assistida com contactor de membrana.

Da analise da estequiometria dos complexos, resgiie para a concentracao
meédia de &cido succinico encontrada em meios featmnews (50 g/L), ha a formacao
preferencial de complexos de estequiometria 1ntotpara a amina JM-T quanto para a
amina TOA, embora também possam estar presentesmenor concentragao,

complexos com duas moléculas de acido e uma deaamin

4.2 Determinacdo da Pressédo de Ruptura: Membrana Porosa

Ao se empregar contactores de membrana porosa @esgps de extracdo, é
preciso garantir que a interface entre as duass fisglas permaneca imobilizada.
Portanto, como ja discutido anteriormente, € ingig conhecer a pressao de ruptura
do sistema em estudo. Para determinar a pressaptdea, ou seja, a maxima diferenca
de pressdo que pode haver entre as duas faseasfldel modo que seja mantida a
interface imobilizada em um contactor de membrawm@oga, faz-se necessario
determinar a tenséo interfacial entre as fasedatue o angulo de contato formado entre

a membrana e a interface liquido-liquido. Essadtestos sdo apresentados a seguir.

4.2.1 Tensao interfacial

Previamente a analise da tensao interfacial emtréases aquosa e organica,
foram obtidos os valores de tenséo superficial parsolucdes puras, e também para a
agua pura. Os resultados obtidos séo apresentadiabela 4.6, juntamente com dados
da literatura para a tenséo superficial das sokipdeas. Para as misturas contendo as
aminas, ndo foi possivel determinar a tensédo adiff em funcdo da limitagcdo do
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meétodo. Em relagcéo a tensao superficial, os rekdtado comparaveis aos encontrados

na literatura, demonstrando a acuracia da técnica.

Tabela 4.6 Tensdes superficial e interfacial das solucoessas e organicas
empregadas na extracao assistida com contactoeirana (medidas e da literatura).

Amostra Gexp (MN/M) ait (MN/m)
Agua pura 72,790 + 0,019 (LID7E%,§007)
= — —
"':fi é%?fggg %%ng;/cf) 49,749 £ 0,176 (HYVARlNLElr\iYet al, 2006)
l‘c”; 1-Octanol 27,403 + 0,01 (LIDZET’21007)
0
é JM-T em 1-Octanol 26,185 + 0,030 -
TOA em 1-Octanol 23,858 £ 0,007 -
-:% Acido Succinico /| 5 747+ 0,116 :
-
0
-

4.2.2 Angulo de contato

Em funcéo da dificuldade experimental em determmegal angulo de contato

formado entre as trés fases, dada a geometriadeamensdes da fibra, optou-se por

aproximar este resultado, determinando o angutmdtato formado entre o material da

membrana (polipropileno) e a fase organica — lratta de acordo com a metodologia

descrita na secédo 3.7.2. O resultado € apresentaBigura 4.39.

Como foi preparado um suporte preenchido com aadjla medida foi tomada

imediatamente apés a fase organica tocar a sup€diditmada pela membrana. O ajuste
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utilizado determina o angulo de contato nas duasfates soélido-liquido-gas formadas,

obtendo-se como média o valor de 44,5°.

CA left: 45.1° -
CA right: 43.9°

4

Figura 4.39 Angulo de contato formado entre a membrana sexdeganica.

Conhecidos estes resultados, pode-se entdo, cadcplessao de ruptura para a
interface do sistema composto pela solucdo aquesicido succinico e 1-octanol na
fase orgéanica. Substituindo os valoressd=f na Equacéo 3.3, e sendo o raio do poro

da membrana 0,018, chega-se a:

N
=2,6-10° —
m

N\ 2-2,747-1073 - cos(44,5°)
W) -

o
e 0,015-10-°

(Equacéo 4.4)

Portanto, pode-se aplicar uma diferenca de predsaie 2,6 bar entre as duas
fases fluidas até que haja uma deformacdo daasteifquido/liquido, o que resultaria
em mistura das fases em contato. No entanto, pvatse de uma estimativa, optou-se

por ndo exceder uma diferenca de pressao de Oghbtrda a extensdo do modulo.
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4.3 Extracdo assistida com Contactor de Membrana (ECM)

A partir dos resultados obtido®s ensaios dextracadiquido-liquidg foram
escolhidos como extratantes para esta etapa dahioabs aminas JM-T e TOA. Além
disso, para obter informacdes importantes a resgaitransferéncia de massa na ECM,
ensaios tendo como fase organica o diluente punbém foram realizados. Para todos

0S experimentos, foram empregadas as seguinteg;6ead

» Concentracdo de acido succinico na alimentacée @gsosa da etapa de
extragdo): 0,42 mol/L (50g/L);

» Concentracao de extratante na fase organica (pexéracdo com aminas):
0,25 mol/L;

* Temperatura: ambiente (25 + 2)°C.

Essas condigbes foram escolhidas porque os ressltattancados com a
extracdo liquido-liquido foram satisfatérios e amracteristicas da extracdo sao
conhecidas. Ainda, a concentracdo de acido na @iap@ e igual a concentracéo
tipicamente obtida em fermentagcfes para producdécae succinico (SUMt al,
2014), e a concentracdo de extratante na faseiocag@or ser baixa e nao haver a
necessidade de reposicéo continua, ndo afeta meiisto do processo. Por fim, como
nao foi observado ganho significativo de eficiénctan a variacdo de temperatura,
ambos 0s processos, extracdo e reextracdo, foaimadkas a temperatura ambiente, o

que também contribui para a diminuigdo de custos.

4.3.1 Processo desacoplado

Na primeira etapa do trabalho, foram realizadosmsaios para o processo
desacoplado, ou seja, primeiro fez-se o experimegatextracdo, e entdo fase organica
carregada de acido ao final dessa etapa foi emgmegamo alimentacdo para a

reextracao.

Os resultados obtidos utilizando a membrana defsagsresentados na Figura
4.40. Pode-se verificar nos graficos que mesmo aomembrana, o equilibrio do
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processo € atingido em tempos inferiores a uma Aianda, pode-se notar, avaliando a
Figura 4.40 (a), que na extragdo empregando asaardM-T e TOA como extratantes,
a eficiéncia é mais elevada, aproximando-se a @8ambos 0s casos, enquanto para
o diluente puro, o valor € de 20%. Para a etapeeelracdo, no entanto, o efeito é
inverso: sendo a interacdo do acido com o diluergaor, quando comparada aquela
envolvendo o extratante, maior sera a sua disgdlouna fase aquosa, aumentando a
eficiéncia da reextracdo. Este € o comportamenserghdo na Figura 4.40 (b), que
mostra uma eficiéncia de reextracdo de 80% pamsa drganica contendo apenas o
diluente, enquanto que para as misturas extratmagendo amina, apenas 25% do
acido contido na fase organica é recuperado emnawvia fase aquosa. Esse resultado
pode ser atribuido, também, a estabilidade do aoopéicido/amina e a sua maior
afinidade pela fase organica, em funcdo do tamdehgua cadeia, predominantemente

apolar.

Ao avaliar a recuperacédo, ou seja, o quanto de awdtido na alimentacao foi
encontrado na nova fase aquosa, verifica-se quece$s0 nas condi¢cdes empregadas €
ineficiente, uma vez que o percentual de recuperaf@ancado compreende a faixa

entre 12 e 17%. Esse resultado € apresentado ma HBiglO (c).

bY

Em relacdo a membrana porosa, o comportamento valogediverge. Tanto
para a etapa de extragcdo quanto para a reextraigioas 4.41 (a) e (b), para as trés
fases organicas estudadas, o equilibrio do progessdoi alcancado. Apenas para 0s
casos em que a eficiéncia da etapa € menor — dasmdracao, para o alcool 1-octanol,
e da reextragdo para as fases organicas contendasam os graficos mostram uma
tendéncia ao equilibrio. A causa pode estar ratacia & area disponivel para contato
deste mdédulo (0,186 m?2), menor que a do modulo dmbranas densas (0,9 m?), e
cerca de 7 vezes menor que a de moédulos de memiegmalipropileno normalmente
empregados como contactores. Para estes Ultimogedigtros indicando que o
equilibrio da extragdo é atingido em periodos waldaentre 30 e 60 minutos, para
condicbes experimentais semelhantes (HARINGTON &8N, 2008; AGRAHARI
et al, 2014). Outra causa pode estar relacionada apme@nchimento dos poros pela
fase organica, em razdo da metodologia experimamgregada. O procedimento

descrito na literatura (p. ex. TON& al, 1998) sugere a circulacdo da fase organica
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pelo interior das fibras por um periodo de até dwaias, com o casco do moédulo vazio,
para garantir o preenchimento dos poros. Em segtiigdase a limpeza do casco,

circulando etanol e posteriormente, agua pura, eofimalidade de remover a fase

organica, e sO entdo a extracdo tem inicio. Nonémtasse procedimento apresenta
desvantagens, pois se perde parte do solventetaxte pode ocorrer passagem
(especialmente de etanol), para a fase organiaam Alisso, para a reextragdo em
processo desacoplado, esse procedimento pode afgtdficativamente o processo,

pois parte do acido carregado na fase organica gedperdido na limpeza do casco.
Desta forma, optou-se, neste trabalho, por nddgzagatsse procedimento. Contudo,
como é preciso manter a pressdo na fase aquosa quaica da fase organica, para
manter a interface imobilizada, parte dos poro®pub ter sido preenchida, afetando o

processo.

Para a membrana porosa, assim como foi obtido conermbrana densa, as
eficiéncias de extracdo e reextracdo nos processos fase organica contendo as
aminas JM-T e TOA sao similares, sendo seus per@snguais a 49% (TOA) e 45%
(JM-T) na extracdo e aproximadamente 12% na reg@drgpara ambas. Para a extracao
com o diluente puro, as eficiéncias alcancadasnfode 27% (extracdo) e 38%
(reextracdo). Esse baixo rendimento reflete-sefic#mcia global do processo, com
percentuais abaixo dos obtidos anteriormente, parembrana densa. Nesse caso, a
recuperacdo de acido succinico na extracdo contahicfoi de 10,6%, e para as

aminas JM-T e TOA, esse valor ficou abaixo de 5%.

A partir dos resultados apresentados, ainda é yabsdeterminar o fluxo
permeado J) de acido succinico em funcdo do tempo de extraE&ee valor foi
calculado tomando-se a quantidade de acido tradafdesde o inicio da extracdo até
um determinado tempiy para a area de membrana utilizada. Para a eafracfiuxo

permeado é definido pela Equacéo 4.5, e para &ragér, pela Equacao 4.6.

_ My, sucra(t = 0) — My, gy pa(t = t)
ext — A . t

(Equacéo 4.5)

_ mHZSuc,FO,ext(t =0) — mHZSuc,FA,ext(t =t)
Jrext = At

(Equacéo 4.6)
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Os fluxos de acido permeado em funcdo do tempa, gamembranas densa e
porosa e para as trés fases organicas empregadasostrados nos graficos da Figura
4.42. Verifica-se, nos gréficos da parte superiferentes a etapa de extracdo, que 0s
fluxos sdo mais elevados para as aminas, ja qeenacéo de acido € maior. Para a
reextracdo, o efeito € contrario, uma vez que pamiluente puro, tem-se maior
recuperacédo do acido.
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Figura 4.42 Fluxos permeados para o processo desacopladdrded® de 4cido
succinico assistida com contactor de membranaapa ee extracao (a), (b), e na etapa
de reextracao (c), (d).

Ao avaliar a diferenca nos fluxos obtidos na exoagom as membranas densa e
porosa, nota-se que para esta ultima, o fluxoah&imaior, e decai mais rapidamente,
resultando em uma eficiéncia de extragdo mais b&sgt diferenca se da em funcgdo,

majoritariamente, da menor area para contato daoda® membrana densa.
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4.3.2 Processo acoplado

Finalizados os ensaios de extracdo desacopladosedwu-se a avaliacdo do
processo acoplado, que possui configuracdo propama aplicacdo em larga escala,
uma vez que, aléem de remover o acido do meio faatieo, também promove a
regeneracao da fase organica, que pode recircellasgtema, diminuindo dessa forma

0S custos do processo.

Nessa configuracdo, sdo empregados dois modulgsrimeiro deles, ocorre a
extracdo, e no segundo, a reextracdo. A fase @agaportanto, circula pelos dois
modulos. Outro ganho obtido ao ser empregada emsgguracdo € o aumento da
eficiéncia do processo pelo deslocamento do equilda extracdo, j& que & medida que
o0 acido é transferido para a fase aquosa da reértra acimulo deste na fase organica

diminui.

Os resultados obtidos para a extracdo assistidanecembrana de morfologia
densa sdo apresentados na Figura 4.43. O compattach&s curvas € semelhante ao
visto para o processo desacoplado, & excecdo dticeinque € mais lenta, ja que o
equilibrio é deslocado. Em relacédo a eficiéncigodiresso, os resultados obtidos séo
satisfatorios, e novamente, para as aminas o aesulé coincidente. Na etapa de
extragdo alcancou-se 75% de eficiéncia usando ame®8% para o diluente puro.
Para a reextragdo, a diferenca entre aminas entklé@emais pronunciada: 33% para as
primeiras, e 72% para o0 segundo. Como resultadiaado o processo como um todo,
a recuperacao do acido succinico é maior parauerdé puro, com 41% de eficiéncia,

enquanto para as aminas JM-T e TOA, chega a 25%.

Na extragcdo empregando membrana porosa, como afa@senos gréaficos da
Figura 4.44, o desempenho alcancado é inferiobéidapara o processo desacoplado,
e resulta em recuperacdes de acido abaixo de 59daAa extracdo para a amina TOA
foi muito lenta, e ao fim do processo, nao foi obada diferenca significativa entre as
trés fases organicas testadas. Como os experimires realizados em sequéncia
(1-octanol, JM-T e TOA), utilizando a mesma memhbranprovavel que tenha ocorrido
algum problema fisico com a membrana, como obsirdgs poros, por exemplo,

prejudicando o processo.
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Figura 4.44 Eficiéncias obtidas para a extragdo assistida@mrtactor de membrana
porosa, em processo acoplado. Em (a), a efici@acetapa de extragao,
em (b), a reextracdo e em (c), a eficiéncia depe@gao.
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Os fluxos permeados de acido succinico para oegsos acoplados, tanto para
a membrana densa quanto para a porosa, sdo apoesema Figura 4.45. Para a
membrana densa, os fluxos obtidos na extracdo s@eatevados que os do processo
desacoplado, como esperado. Ja para a membrarsaporfiuxo permeado € menor,

condizendo com as eficiéncias anteriormente aptasas
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Figura 4.45 Fluxos permeados para o0 processo acoplado deéatde acido succinico
assistida com contactor de membrana.

Para melhor avaliar o efeito do acoplamento solafceé&ncia do processo, sao
apresentadas nas Figuras 4.46 e 4.47, a seguongsaracdes entre 0s percentuais de
acido recuperado nas extracbes desacoplada e daoplara as membranas densa e
porosa. Em relacdo a primeira (Figura 4.46), &ifie claramente o ganho de
eficiéncia com o acoplamento, principalmente pardases organicas compostas pelo
diluente puro e pela mistura deste com TOA, parguass a diferenca alcanca 24 e 13
pontos percentuais, respectivamente. Para a arMAB, & diferenca é de cerca de 6
pontos percentuais. E possivel verificar nos goaficambém, a diferenca entre as
cinéticas de extragdo, sendo o equilibrio atingitkis rapidamente para o processo

desacoplado.
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Figura 4.46 Comparacao entre a eficiéncia de recuperacéaoide succinico dos
processos desacoplado e acoplado de extracdoddeséicicinico assistida com
contactor de membrana densa, para os trés solexitasores testados.
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Figura 4.47 Comparacao entre a eficiéncia de recuperacaoide succinico dos
processos desacoplado e acoplado de extracdoddeséicicinico assistida com
contactor de membrana porosa, para os trés sodvextiatores testados.
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Na extracdo com membrana porosa, Figura 4.47,aidgonas experimentais ja
relatados, em especial para o processo acoplagedem uma avaliagdo precisa do
efeito do acoplamento. Para todas as misturastesdsa a eficiéncia do processo

acoplado € menor que a do desacoplado.

4.3.3 Comparacdo entre a extracdo liquido-liquido e arapdo assistida com

contactor de membrana

A fim de verificar o efeito que a presenca da memarpode provocar sobre a
eficiéncia do processo de extracdo, os resultatitislos para este processo foram
comparados com o0s resultados da extracdo liquidadth, conforme mostrado nos
graficos da Figura 4.48. Desconsiderando as floegmdevidas a erros experimentais, a
extracdo com membrana densa atinge 0 mesmo peateletiextracdo que a extracao
liquido-liquido, comprovando que a membrana naafequilibrio da extracdo. Para a
membrana porosa, os resultados para a extragaoleootanol sdo similares. No
entanto, para as fases orgéanicas contendo amssss cemparacdo ndo pode ser feita,

em funcéo dos problemas experimentais ja discuadteriormente.

4.3.4 Transferéncia de massa na extracao assistida caortactor de membrana

A partir dos dados experimentais obtidos na extrag&istida com contactor de
membrana foram determinados os coeficientes glabaisansferéncia de massa para
cada uma das condicdes estudadas. O calculo foidepartir da definicdo do fluxo,
Equacdo 4.7, e considera o periodo inicial do psdaté 5 minutos), em que a
transferéncia de massa € mais significativa. Ogltegkds encontrados sdo mostrados

nas Tabelas 4.7, para os processos desacoplatl8s para o processo acoplado.

C

(Equacéo 4.7)
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Tabela 4.7 Coeficientes globais de transferéncia de madsalados a
partir dos dados experimentais da ECM em processacoplado.

ks (-10° m/s)
Membrana Densa Membrana Porosa
Extracao Reextracéo Extracac Reextracdo
1-octanol 9,15 2,30 6,83 9,14
JM-T 12,49 8,43 1,56 4,94
TOA 6,54 4,66 4,24 10,5

Para o processo desacoplado, os valores de co#figbal de transferéncia de

duas etapas do processo (extracdo e reextracao).

massa se situaram na faixa entre (1,5 — 12,3)r1/8, enquanto no processo acoplado,
os valores variam entre (0,2 — 6,3)/I@/s. A diferenca nos resultados obtidos para os
processos desacoplado e acoplado se deve a quesi@Esmentais: como a fase

organica circula pelos dois modulos, foi necessdjtistar as vazdes, de modo a garantir

que a diferenca de pressao entre as fases flwdas mantida constante, e igual, para as

Tabela 4.8 Coeficientes globais de transferéncia de madsalados a
partir dos dados experimentais da ECM em processuado.

ke (-10 m/s)

Membrana Densa

Membrana Porosa

Extracéo Reextracao Extracad Reextracao
1-octanol 3,18 7,82 0,98 1,44
JM-T 2,92 5,93 3,02 0,21
TOA 6,31 1,55 2,31 0,96
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Estes resultados de coeficientes globais se adsamehos registrados na
literatura para a extracdo de 4cidos organicos egapdo contactores com membranas
porosas. TONGet al. (1998) obtiveram valores de em torno de 2-10m/s para a
extracdo de acido latico com o sal quaternariongiénégo TOMAC, enquanto HOSSAIN
e MAISURIA (2008), para a extracdo do mesmo acidgpregando a amina TOA,
obtiveram 0,4-10 m/s <kg < 2,30-10 m/s. Para a extracdo de &cido succinico com
n-butanol, PRASAD e SIRKAR (1988) encontraram unovaleks igual a 2- 19 m/s.

As flutuacdes nos resultados se devem, provaveémardiferenca na cinética de cada

um dos processos € a erros experimentais.

Os coeficientes individuais de transferéncia desmasas fases fluidas foram
calculados a partir das correlacdes apresentadmsEqaacdes 2.12 e 2.16, e 0s
resultados séo apresentados nas Tabelas 4.9 eP&rBas aminas, o valor kgy néo

leva em consideracao o efeito da reacao quimica.

0,80
D (dy’ v, V033
ko =13-—(=—2] -(3)
dh L-v D

(Equacéo 2.12)

1
ko =162-2 4’ ) "
org 2 " d, \ LD

(Equacéo 2.16)

O efeito da reacdo quimica pode ser incorporadmaticiente de transferéncia
de massa na fase organica de diversas formas,sasmailes delas através do fator de
enriguecimentog, conforme definido nas Equacdes 2.20 e 2.21. AclBa$h.10 resume
0os resultados encontrados para extracdo com regqgéunica para O processo
desacoplado. Para o processo acoplado, essessvaBimesao obtidos, uma vez que a
reextracdo desloca o equilibrio do processo, afetarfluxo permeado.

k'=¢&-k
(Equacéo 2.20)

E _ ]com reacao
]sem reacao

(Equacéo 2.21)
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Tabela 4.9Numero de Reynolds e coeficientes individuaisrdedferéncia de massa

para a extracdo de acido succinico assistida paacior de membrana.

kaq korg
Re&a | R | (1dfmis) | (-10mis)
1-octanol 6,46 0,29 1,05 4.88
S | Membrana
E d IM-T 6,46 0,33 1,05 4,88
S ensa
S
3 TOA 6,46 0,31 1,05 4,88
()
2 1-octanol | 7,40 1,35 212 7.99
(]
(&)
(@]
£ | Membrana| ., o 1031 | 1,59 246 8.09
porosa
TOA 8,57 1,51 212 8,09
l1-octanol | 3,29 0,35 0,61 5.18
o | Membrana| g, - 3,63 0,51 0,66 5,46
S densa
a
§ TOA 3,63 0,46 0,66 5,56
2
§ 1-octanol 7,90 1,18 1,98 7,63
(@]
O | Membrana| g, + 9,27 1,19 2.26 7.35
porosa
TOA 8,74 1,30 2.15 7.86
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Tabela 4.10Estimativas do fator de enriquecimento para eagéb reativa de acido
succinico, com fases organicas contendo as amifdsel TOA.

Membrana Densa Membrana Porosa

Tempo (min) Eom-t Eroa Eom-t Eroa

1 3,52 2,13 1,65 -
2,5 3,53 2,47 1,27 1,01
5 3,58 2,53 1,33 0,95
10 3,23 2,57 1,28 1,02
15 2,59 2,61 1,16 1,45
30 2,85 2,66 1,12 0,88
60 2,83 2,72 1,41 1,40
90 2,84 2,63 1,08 1,01
120 2,69 2,62 1,40 1,34
180 3,03 2,82 1,37 1,39
240 2,90 2,72 1,28 1,32
300 2,76 2,59 1,69 1,79
360 2,95 2,77 1,75 1,87

Os valores médios dee os coeficientes de transferéncia de massa cagaage

quimica na fase organica sdo mostrados na Talidla 4.

A obtencdo do coeficiente individual de transfer@mde massa na membrana
depende da morfologia da membrana empregada. Paemdrana porosa, além das
caracteristicas da prépria membrana, também sddevasas caracteristicas da fase

fluida que preenche os poros da membrana, comaaregiquacao 2.18.

kmemp = H ) (g)

(Equacéo 2.18)
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Tabela 4.11Fatores de enriqguecimento meédio e coeficientdsadsferéncia
de massa com reacdo quimica para a extracdo aesamidinico assistida com
contactor de membrana.

Membrana Densa Membrana Porosa
Emedio I(org’ (m/s) Emedio I(org’ (m/s)
IM-T 3,02 1,05-16 1,37 1,11-19
TOA 2,60 1,27-19 1,29 1,04-19

Como a membrana porosa escolhida € hidrofébica, geros sdo preenchidos
pela fase orgéanica. A determinacdo do coeficieatdiflisdo do acido succinico na fase
organica foi feita a partir da Equacdo de Wilke leai@ (POLINGet al, 2000),
Equacéo 4.8. Por simplificacdo, foi consideradanapea presenca do diluente na fase
organica, ja que este € o0 componente presente @nvolume.

1
D —74-10-8-(¢B'MB)/2'T
AB — )

tg Vo'
(Equacéo 4.8)

Nesta equacdo, o indice A se refere ao soluto aoBsolvente® é um fator de
associacgao, igual a 1 para solventes ndo dissacidd® a massa molar (130,23 g/mol),
T a temperatura (298,15 Ky a viscosidade (8,55 cP) & o volume molar
(75 cm3/mol). Disto, result®qg = 2,21-10 cm?/s. Substituindo este e os demais
valores referentes as caracteristicas da membdasaritos no item 3.1) na Equacéo
2,18, obtem-s&yemp= 8,50-10 m/s.

J& a determinacgéo do coeficiente de transferémcimatsa na membrana densa é
uma tarefa mais complexa, uma vez que é necessarieecer, além das condi¢des de
equilibrio para a extracdo, o valor do coeficiet¢edifusdo do soluto — neste caso, 0
acido succinico — no material da membrana. Paramabrana escolhida, ha ainda outra
dificuldade: o diacetato de celulose sofre inchamgnando em meio aquoso. Portanto,
€ preciso determinar o coeficiente de difusdo eomgads do acido succinico na

membrana inchada.
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Como néao foi encontrado na literatura o valor expental do coeficiente de
difusdo do acido succinico no diacetato de celulag#ou-se por determinar o
coeficiente de transferéncia de massa na membmamsadndiretamente, a partir dos
valores conhecidos dos coeficientes de transfeaédle massa para a extracao
desacoplada com 1-octanol. Dad@s kaq € Korg, 0 Valor dekmemp pode facilmente ser

calculado pela Equagéo 2.9 (d):

1 1 d; d;

= + +
k¢ P- korg Aim * Kmemp  de - kaq

(Equacéo 2.9 d)

Substituindo os valores conhecidos na Equacdo acicleega—se a
kmemn= 4,32-10 m/s, valor menor que o encontrado para a memhgar@sa, como
esperado, jA que a camada densa oferece uma nesistaior a transferéncia de

massa.

4.3.5 Avaliacdo da extracao assistida com contactor dembrana

Dos resultados apresentados neste estudo da exérsgi&tida com contactor de
membrana, foi possivel confirmar a potencial te@giclb da membrana densa escolhida
para esse processo. A presenca da membrana néerintao equilibrio da extracao,
tendo sido atingida a mesma eficiéncia que agyeksantada nos ensaios de extracédo

liquido-liquido.

J& para a extragdo assistida com membrana poresdjversos problemas

experimentais verificados impediram uma analisejaaéa do processo.

4.4 Avaliacdo da Extracdo assistida com Contactor de Mebrana em Regime
Continuo

Os resultados apresentados ao longo desta tesentdd extracdo de acido
succinico, tanto por contato direto (extracdo tqtliquido) quanto da extragdo
assistida com contactor de membrana em regime el@gio transiente (batelada). No
entanto, o potencial deste processo para subsbttumétodo da precipitacdo para
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remocao de acidos organicos de meios fermentatiepende nédo sO da reducdo do
custo de separacdo do &cido do meio fermentativams mmbém de um maior

rendimento da fermentacéao.

Por este motivo, sugere-se 0 acoplamento da erteg@rocesso fermentativo,
de modo a que a remocéao do acido ocomsitu (KURZROCK e WEUSTER-BOTZ,

2010). Para tanto, é preciso avaliar o comportaongat=CM em opera¢ao continua.

Para alcancar uma avaliagdo preliminar do potedeiaim processo continuo de
extracdo assistida com contactor de membrana, g@deler dos resultados obtidos
neste trabalho, utilizando condicdes de operacdoelbantes as empregadas nos
experimentos anteriormente apresentados. O prirpesso € obter uma expressao que
represente este processo continuo de extracdo. RRASIRKAR (1992) apresentam
o balanco de massa em regime estacionario, desedwal partir do coeficiente global
de transferéncia de massa na fase aquosa, parestema de contactor de membrana
operando em modo contracorrente, e com Unica passatps fases fluidas pelo
moédulo. Ao fim, é obtida uma expresséo, apresemadaquacao 4.9, que relaciona a

concentracdo de soluto na saida do modulo as edstittas da extracdo e do contactor.

1 Qq
ent I[ L (1 q/Qorg ) P\‘-I
|1 —exp ITU /JI

ent | _ Qaq _ CO?’Q
Caq <1 Qorg ' P) p

C sai __

i /L.(l_Qaq/Qorg'P\

ex _ Qaq
P k LTU ) Qorg " P

sendoLTU (length transfer un)t o comprimento de uma unidade de transferéncia,

(Equacéo 4.9)

definido por:

Qaq

LTy =——2%
kg-m-d;-N

(Equacéo 4.10)
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Nessas equacde8,™ e Cas sd0 as concentragdes de soluto na fase aquosa, na
entrada e na saida do contacty,,™", a concentragdo de soluto na fase organica na
entrada do contactoR.q € Qorg as vazdes das fases aquosa e organica, respestieam
P € o coeficiente de particab,0 comprimento Gtil do méduldg o coeficiente global
de transferéncia de massa baseado na fase aquosdiametro interno da fibralé, o

nimero de fibras do médulo.

Considerando condigbes de operagdo semelhantes M &fplada com

1-octanol:

+  Cag™"= 420 mol/m? (aproximadamente 50g/L);

* Cog™=0;

» P=0,25;

© Quq=5-10° m3s;

* Qorg=4-10° mdfs;

¢ ks=1,5-10 m/s;

« d=170-16 m;

« N=7619,
obtém-se uma reducéo na concentracdo de 2%. Hstebaaxo se deve as pequenas

dimensdes do modulo, que resultam em baixo tempesi@éncia das fases no interior

do contactor.

Para aplicagdo do processo em escala industridenpaer utilizados mddulos
de maiores dimensdes, além de associacfes de mo&dp exemplo, apenas com o
aumento do comprimento util do modulo para 0,94useja, 5 vezes, a recuperacao de
acido sobe para 8%. Considerando que a passagemmgdulo € Unica, este resultado é
satisfatorio. Portanto, mesmo para a extracdo eragfio continua, a extracao assistida

com contactor com membrana mostra-se uma técrocaigsora.
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5. CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1 Conclusoes

O trabalho desenvolvido nesta tese trouxe uma iboigéo importante para o
desenvolvimento dos processos de extragdo de amigasicos de meios fermentativos,
seja essa extracdo realizada por contato diretwa(go liquido-liquido) ou assistida
com contactor de membranas. Destacam-se, entre vaacas alcancados, a
determinacdo da estequiometria dos complexos faysnamh extragdo reativa e o
emprego de membranas na forma de fibras ocas dilagia densa na extracao

assistida com contactor.

O estudo realizado mostrou que o uso de contaatorasmembrana associado a
extracao liquido-liquido visando a recuperacdo deds organicos € uma tecnologia
promissora e viavel, tendo potencial para substibuimétodo da precipitacdo que
atualmente é empregado na remocgéao destes aciddssote meios fermentativos.

Nos testes de extracdo de acido succinico por toorttimeto (ELL), trés
extratantes mostraram-se mais eficientes: as amimagrias Primene JM®T(JM-T) e
hexadecilamina (HDA) e a amina terciéria trioctilaay (TOA), alcancando 60% de
extracdo e coeficientes de partic&®) iguais a 1,11, 0,91 e 1,75, respectivamente, para
uma solucédo aquosa contendo 50 g/L de acido soocf@j42 mol/L) e fase organica
com concentracdo de extratante igual a 0,25 m&@a#Antudo, para a amina HDA, a
aplicacdo pratica ndo € viavel, mesmo a eficiérsgado boa, em funcdo da
solidificacéo da fase orgéanica. Para as demais fagginicas avaliadas, que incluem
misturas contendo compostos de fosforo e outrasaanalém do diluente (1-octanol)
puro, os valores encontrados situaram-se na faika 6,12 e 0,28. Na avaliacdo do
efeito da temperatura sobre as etapas de extrag@xteacdo, para a faixa entre 25°C e
60°C, a elevacdo maxima obtida para a eficiéndiado8 pontos percentuais, para a
fase organica contendo TOA. Para extragcdo com a@mmmaavaliacdo do efeito da
concentracdo de extratante mostrou aumento deémfiei com 0 aumento da
concentracdo de amina. Contudo, a curva de caresgansugere a formacao de

complexos multiamina, aumentando a complexidadiaska organica. Por este motivo,
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escolheu-se realizar a extracdo assistida com ctontale membrana com fases

organicas com menor concentragédo de amina.

No estudo da formacao de complexos utilizando-sdad®s obtidos na ELL a
partir da avaliagdo do carregamento do extratadi@seespectros FTIR e RMN da fase
organica contendo acido succinico, foi verificadaranacéo preferencial de complexo
de estequiometria 1:1, para as condi¢coes experaseascolhidas para os ensaios de
extracao assistida com contactor de membrana (otracéo de acido na fase organica
igual a 0,42 mol/L, concentracdo de amina na fagénica, 0,25 mol/L e 25°C de

temperatura).

Na extracao assistida com contactor de membranavédiado o emprego de
uma membrana densa, de diacetato de celulose, e memabrana porosa, de
polipropileno, em processos individuais de extragiaeextracdo e também em
processos acoplando essas duas etapas. Foranadeslensaios com fases organicas
compostas pelas aminas JM-T e TOA, ambas diluidasl-®ctanol, e também do

diluente puro.

Para a membrana densa, como esperado, as efisiémaia elevadas foram
obtidas na extracdo com aminas, com percentuasgdado 60%, semelhantes aos da
extracao liquido-liquido. No entanto, os comple&oglo-amina formados tem maior
afinidade pela fase organica, o que dificulta axtragdo e afeta a eficiéncia de
recuperacdo do processo. Em contrapartida, a agéxtrdo acido da fase organica
contendo o diluente puro foi alta, proxima a 80%mCo acoplamento dos processos,
tem-se aumento da eficiéncia, uma vez que a passdgeacido succinico da fase
organica para a nova fase aquosa da reextracaogarovdeslocamento do equilibrio da
etapa de extracdo. O processo de maior eficiépaid essa configuracdo, foi o que
empregou o diluente puro, para o qual se obtevepencentual de recuperacao de 41%,
representando um ganho de eficiéncia de 23 porti@emuais em relacdo ao processo

desacoplado.

Na extracdo empregando membrana porosa, € praydeel preenchimento dos
poros pela fase organica néo foi completa, pregumtio a transferéncia do acido para a
fase organica e, e seguida, para a nova fase aqassétando em eficiéncias muito

abaixo das obtidas nos ensaios por contato difegse resultado impediu uma
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comparacao adequada entre as membranas, e tambeémegistros da literatura para

processos semelhantes.

Os coeficientes globais de transferéncia de malssdos para as membranas
densa e porosa foram da ordem de (1,5 — 12;5)mM8 no processo desacoplado,
enquanto no processo acoplado, os valores varidre éh2 — 6,3)-10 m/s. Estes

valores estao dentro das faixas observadas natlitar para extracoes semelhantes.

Do ponto de vista técnico, para que a extracacstatsicom contactor de
membrana possa substituir 0 método da precipitagd@mocéo de acido organicos de
meios fermentativos, muito ainda precisa ser apaom Em especial, € crucial
melhorar a eficiéncia da etapa de reextracdo deepsos envolvendo aminas, ja que
estas se mostram como 0s extratantes mais aproprigata a extracdo de acidos
organicos, em geral, e do acido succinico, em quéati. No entanto, os resultados
apresentados nessa tese mostram que a ECM é uesgwogue tem potencial para
aplicacdo em escala industrial, principalmentenspregado em configuragcéo acoplada,

e regime continuo.

5.2 Sugestdes para trabalhos futuros

O trabalho realizado mostrou oportunidades de pesgmportantes para a
aplicacdo e melhor conhecimento cientifico da e&wade &cidos organicos assistida
com contactores de membrana. A seguir, sdo apeskentalgumas propostas para

trabalhos futuros:

» Avaliar o efeito de variaveis de processo sobriécéacia da reextracdo em
processos empregando aminas, ou mesmo avaliar oregmpde
metodologias alternativas de modo a melhorar aperagdo do &acido

succinico da fase organica;

« Ampliar o estudo da extracdo assistida com conestae membrana,
avaliando outros moédulos comerciais de membrangopuocosa, e também

modulos de membrana de outros materiais;
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Realizar a extragdo em contactor alimentando natuloé de membrana um
meio fermentativo real, visando avaliar o desempeth processo sob tais

condicoes;

Desenvolver um modelo para descrever a extracastidascom contactor

de membrana especialmente para a extragéo reativa,;

Propor um processo continuo para extracdo assisbda contactor de
membrana em larga escala, incluindo estudo de lidafle técnica e

econdmica.
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ANEXOS

Anexo 1: Espectros FTIR Completos

A seguir, sdo apresentados os espectros FTIR asea brganicas carregadas de
acido succinico, obtidas a partir da extracéao diopliquido em diferentes condi¢ces. Os

espectros foram obtidos na regido entre 4000 €00 crit.
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Efeito [H Suc] — Diluente Puro ——[H,Suc] =10 g/L
2

—[HSuc]=1g/L  ——[HSuc]=25¢/L
1-Octanol

—[H_Suc] =2 g/L —[H,Suc] =50 g/L

— [H,Suc]=5g/L — [H,Suc] =100 g/L
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Figura A.49 Espectros FTIR para fases organicas compostas-@atanol carregado com acido succinico, obtidoEllL de fases aquosas
com diferentes concentragdes iniciais de acidasa &quosa.
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Efeito [H Suc] — FoPura ——[H,Suc]=10g/L

—[HSuc]=1g/L ——[HSuc]=25d/L
JM-T em 1-Octanol ——[HSu=2gl ——[H,Suc] =50 giL
—[HSuc]=5¢g/L ——[H,Suc] =100 g/
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Figura A.5Q Espectros FTIR para fases organicas compostalpdi’1-Octanol carregado com acido succinico,daistina ELL de fases
aquosas com diferentes concentracdes iniciaiside aa fase aquosa.
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Efeito [H Suc] — FoPuna ——[H,Suc]=10g/L

—[HSuc]=1g/L ——[HSuc]=25¢g/L
TOA em 1-Octanol ——[MHSuc]=2g/L. ——[H,Suc] =50 g/L
—[HSuc]=5g/L ——[H,Suc] =100 g/L
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Figura A.51 Espectros FTIR para fases organicas compostabfl-Octanol carregado com acido succinico, astida ELL de fases
aquosas com diferentes concentracdes iniciaiside aa fase aquosa.
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Efeito T ——FOPura ——T=40°C
JM-T em 1-Octanol T=25C T=60"C
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Figura A.52 Espectros FTIR para fases organicas compostalpdr1-Octanol carregadas com acido succinicagdabtna
ELL para diferentes temperaturas.
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Efeito T ——FOPura —— T =40°C
TOA em 1-Octanol —T=25°C ——T=60°C
O
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Figura A.53 Espectros FTIR para fases organicas compostab@&fl-Octanol carregadas com acido succinicodabtha
ELL para diferentes temperaturas.
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Efeito [JM-T] ——[OM-T] =0 —— [IM-T] = 0,5 mol/L
FO Pura —— [OM-T] = 0,1 moliL. —— [JM-T] = 0,75 mol/L
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Figura A.54 Espectros FTIR para fases organicas puras coagppst diferentes concentra¢cdes da amina primiéra diluida em 1-Octanol.
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Efeito [JM-T] — [UM-T] =0 — [UM-T] = 0,5 mol/L
- ~ —— [OM-T] = 0,1 mol/lL —— [IM-T] = 0,75 mol/L
POS-EXtragao i 192025 molL—— [IM-T] = 1 moliL
JM-T em 1-Octanol
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Figura A.55 Espectros FTIR para fases organicas compostalpdr1-Octanol carregadas com acido succinicagdabtna ELL de fases
aquosas com diferentes concentracdes de aminaenariganica.
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Efeito [TOA] —[TOA] =0 —— [TOA] = 0,5 mol/L
FO Pura —— [TOA] =0,1 mol/L —— [TOA] = 0,75 mol/L]
TOA em 1-Octanol — [TOA] = 0,25 mol/L —— [TOA] = 1 mol/L
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Figura A.56 Espectros FTIR para fases orgéanicas puras coagpst diferentes concentracdes da amina terdi@rfadiluida em 1-Octanol.
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Efeito [TOA] —[TOA]=0 —— [TOA] =0,5 mol/L
Pés-Extragio ~ ~ L[TOAI=01moallL - ——[TOA] = 0,75 moliL
TOAem 1-Octanol [TOA] =0,25 mol/L — [TOA] =1 mol/L
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Figura A.57 Espectros FTIR para fases organicas compostal\pdr1-Octanol carregadas com acido succinicadabtna ELL de fases
aquosas com diferentes concentracdes de aminaenariganica.
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Anexo 2: Espectros RMN*H e RMN-**C Completos

Os espectros de ressonancia magnética nucleaddsg@nio (RMNH) e de
carbono (RMN¥C) para as fases organicas carregadas de &cidmisocmbtidas a
partir da extracdo liquido-liquido sé&o apresentadasguir. As condi¢cdes empregadas

na extracdo foram as seguintes:
* [H2Suchg,ni = 0,42 mol/L (50 g/L);
*  [Amina]erg = 0,25 mol/L;
. T=25°C

Nos espectros, 0s sinais assinalados correspondgroomplexos acido/amina

formados.
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Figura A.58 Espectro RMN'H para a fase organica composta por JMT/1-Octaarobgada com &cido succinico.
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Figura A.59 Espectro RMN=C para a fase organica composta por JMT/1-Octaroégada com acido succinico.
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Figura A.60 Espectro RMNH para a fase organica composta por TOA/1-Octasmwégada com Acido succinico.
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Figura A.61 Espectro RMN=C para a fase organica composta por TOA/1-Octaaroégada com &cido succinico.
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Anexo 3: Determinacdo da Constante de Reacgdo para Bxtracdo Reativa
(FOGLER, 1999)

Para uma reacdo de complexacdo &cido/amina regetsin-se:

H,Suc + Amina = [H,Suc — Amina]

(4) (B) ©
cuja constante de equilibrio termodinamico é daa p

_ [HSuc—Amina] (¢
" [H,Suc] - [Amina]  C4 - Cg

(Equacéo A.11)

Considerando a reacao elementar, tem-se, pargaordaeta:

T1=—k1'CA'CB
(Equacéo A.12)

Para a reacao inversa:

T_l = k—l : CC
(Equacéo A.13)

A taxa liquida de reacao €, entdo, dada por:

T=—k1'CA'CB+k_1'CC
(Equacéo A.14)

Escrevendo em termos do consumo derQ):(

_TAzkl'CA'CB_k_l'CC

k_y
_TA = k1.<CA.CB _k_1CC>

Ce
_m = kl - (CA 'CB __>
(Equacéo A.15)

Considerando reacdo em batelada, tem-se, do balenpassa:
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dc, Cc
SR RLE RS )
(Equacéo A.16)
De acordo com a estequiometria da reacao:
A + B > C
Inicial Cao Cgo 0
Consumo/
Formag&o Cao " X Cao " X Cao " X
Emt CAO(]‘_X) CBO_CAO.X CAOIX
CBO
Cao - (222 X)
Ao CAo
= C40 (6 — X)

em quef é a razao entre as concentracdes iniciais de agrieaacido, respectivamente

e X é a conversao.

Substituindo estes resultados na Equacao (A.6gbenslo, da definicdo de

conversao, que:

Ca=Cho-(1—X)
(Equacéo A.17)

tem-se:

d Cao - X
(G =01 =k [Cao - (A=) ao - (0= 1) = 227

d X
~ (=X =k |G- (=100 -0~ ]

CAO X
CAO K

dX

=[G =00 -0~
(Equacéo A.18)

SendoK’ = 1/(K - C,,), pode-se obter, da Equacao (A.8):

[
s =X (0—-X)—K'-x "' )

(Equacéo A.19)
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Mas,

1-X)-O0—-X)—K -X=0+a-X+X?

(Equacéo A.20)
coma=-1-6—-K"'.
Para uma integral na forma:
j" dx
o ax?+bx+c
hé duas possiveis solugdes:
j" dx 2 N 2
o ax2+bx+c 2ax+b b
(Equacéo A.21)
parab? = 4ac, ou
x dx 1 q x—p
= =
o ax?+bx+c alp—q) \p x—q
(Equacéo A.22)

parab? > 4ac, sendo p e q raizes da equag@b + bx + ¢ = 0, ou seja:

_—b-—- Vb2 — 4ac
p= 2a
(Equacéo A.23)
e
_—b+ Vb2 — 4ac
1= 2a
(Equacéo A.24)

Substituindo estes resultados e resolvendo a Eqacd), chega-se a:

-2
2:X+(-1-60—-K) 1+60+K

+k1'CAO't

(Equacéo A.25)
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parab? = 4ac, ou

(Equacéo A.26)

parab? > 4ac.

Ao se montar um grafico com o lado esquerdo da gquéA.15) ou (A.16) em
funcdo deCao-t, Obtém-se uma relacédo linear, cujo coeficienteumgornece o valor
dek,.
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