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configuracdes para o sistema de ECM foram estudadas: processos de extracdo e
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de ensaio utilizando acido oleico como solvente. A eficiéncia da etapa de extracdo do
acido succinico para esse solvente passou de 2,54 % (extracdo por contato direto)
para 50,78% ao utilizar o processo acoplado de extracao assistida por contactores de
membrana, o que comprova a potencialidade da ELL como método de separacao do

acido succinico.
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Liquid-liquid extraction (ELL) represents a promising separation method for
primary recovery of carboxylic acids that are obtained by fermentation. This work aims
at investigating the recovery of succinic acid by liquid-liquid extraction assisted by
porous membrane contactor (ECM). Conventional extraction tests were carried to
evaluate the effect of operational variables (pH and temperature) on extraction
efficiency. Two configurations for the ECM system were studied: uncoupled extraction
and re-extraction processes (U-ECM) and simultaneous extraction and re-extraction (s-
ECM). The distribution coefficient was not significantly affected by temperature and it
increased as pH decreased. A mathematical model for the ECM process was proposed
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CAPITULO 1
Introducao

1.1 Motivacao

A comodidade e a praticidade das atividades cotidianas vivenciadas pela
sociedade contemporanea sdo conferidas, em parte, pelos mais diversos produtos
fabricados pela industria petroquimica. No entanto, a crescente conscientizacdo
quanto ao esgotamento das reservas de petroleo e os problemas ambientais gerados
por esse setor produtivo evidenciam a necessidade de se reduzir a dependéncia dessa
fonte ndo renovavel. Diante dessa problemética, rotas biotecnoldgicas representam
alternativas ambientalmente favoravel para a geracdo de insumos quimicos de
interesse econdmico. Nesse sentido, essa rota biotecnolégica apresenta como
vantagens a menor demanda energética e a utilizacao fontes renovaveis como matéria
prima (BEAUPREZ et al., 2010; NGHIEM et al., 2017).

A fim de fornecer métricas para as pesquisas voltadas para o desenvolvimento
de processos fermentativos, o departamento americano de energia listou os 12
intermediarios quimicos (denominados building blocks) de maior potencial econdmico
(WERPY et al., 2004; BOZELL e PETERSEN, 2010). Desta lista, destaca-se o0 acido
succinico (AS), um &cido dicarboxilico formado por 4 atomos de carbono. Uma das
aplicagbes do acido succinico € como substituto do anidrido maléico na producgdo de
1,4-butanodiol e tetrahidrofurano, os quais representam insumos quimicos de extensa
demanda industrial. Igualmente, o AS também pode ser empregado na sintese de
plasticos biodegradaveis (NGHIEM et al., 2017).

O &cido succinico €é produzido naturalmente por bactérias como
Actinobacillus succinogenes, Anaerobiospirillum suciniciproducens e Mannheimia
succiniciproducens ou por Escherichia coli modificada. Em geral, a fermentacdo é
conduzida em pH neutro ou &cido e utiliza uma ampla variedade de substratos como
fonte de carbono, como por exemplo o glicerol, agregando valor, portanto, ao
subproduto do biodiesel (CARVALHO et al., 2014). Ao final do processo fermentativo,
uma mistura multicomponente é obtida, composta essencialmente pelo produto de

interesse (concentracdo entre 20 a 50 g/L dependendo do microrganismo) e outros



subprodutos (como o acido acético e formico), além de sais residuais (fosfato
dipotassico, cloreto de sdédio e carbonato de magnésio) (BEAUPREZ et al., 2010;
CARVALHO et al., 2014). A fim de garantir a adesédo do mercado a producéo de acido

succinico, € necessario que a rota biotecnoldgica seja economicamente competitiva

em relacdo a rota petroquimica vigente.

Sendo assim, o principal desafio a ser superado é desenvolver um processo de
separacdo que seja efetivo e, principalmente, de baixo custo uma vez que o
downstream da producao do &cido succinico compreende de 50 a 70% do custo total
(CHENG et al., 2012; LI et al., 2016). De fato, os principais métodos de separacdo
propostos na literatura para separacdo de acidos carboxilicos, como adsorcao,
precipitacao e eletrodialise, sédo efetivos. No entanto, limitagces como a regeneragao
do adsorvente, geracdo de residuos sélidos, custo das membranas e alta demanda
energética impedem a aplicagdo em larga escala (CHENG et al., 2012).

A extragdo liquido-liquido representa uma alternativa promissora para a
separacao de 4cidos carboxilicos. Segundo Treybal (1951), esse método baseia-se no
fendbmeno de particAo de um soluto entre duas fases liquidas imisciveis devido a
diferenca de solubilidade. No contexto de recuperagdo de Aacidos carboxilicos, a
extracdo liquido-liquido consiste na transferéncia do acido do meio aquoso para uma
fase organica. O projeto de um sistema de extragdo liquido-liquido envolve a
consideracdo de aspectos fundamentais, como a natureza do extratante, a natureza
do diluente e o tipo de equipamento a ser utilizado. Quanto a escolha do equipamento,
atualmente colunas estaticas (empacotadas ou de pratos) ou agitadas sédo
empregadas para promover o contato entre as fases, de maneira a maximizar a sua

area interfacial e, portanto, favorecer a transferéncia de massa (SEADER et al., 2011)

No entanto, devido a necessidade de se dispersar uma fase na outra para que
a transferéncia de massa ocorra, formacdo de emulsées e espumas sao problemas
frequentemente observados. A necessidade de haver uma diferenca expressiva de
densidade entre as fases e baixa densidade de empacotamento da coluna séo outras
limitacdes (GABELMAN e HWANG, 1999). Uma solucao para estes problemas € o uso
de contactores de membrana: dispositivos do tipo casca e tubo compostos por

membranas de fibra oca e que promovem o contato ndo dispersivo entre as fases.

Com isso, evita-se a formacdo de emulsbes, além de consistir em um
equipamento de alta densidade de empacotamento e modular. As desvantagens dos

contactores, como resisténcia adicional extra a transferéncia de massa e ataques

quimicos da membrana, podem ser minimizadas através da escolha correta do



material do contactor de membrana (GAWRONSKI e WRZESINSKA, 2000; MULDER,
1996).

A extracéo liquido-liquido assistida por contactores de membrana é um tema ja
em desenvolvimento no Laboratério de Processos de Separacdo com Membranas
(PAM) do Programa de Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ. O trabalho mais
recente, elaborado por Moraes (2015), utilizou aminas alifaticas e 1-octanol, que
também atuou como diluente das aminas, como solvente nos experimentos de

extracdo de acido succinico utilizando contactores de membrana.

J& as principais contribuicbes deste trabalho consistem em compreender a
influéncia do efeito do pH da alimentacéo na eficiéncia de extragcéo, além de empregar
outros solventes extratores a fim de que a eficiéncia do processo possa ser
melhorada.

1.2 Objetivos

Esta dissertagdo investiga o uso de contactores de membrana na extragéo

liquido-liquido do &cido succinico. Especificamente, este trabalho visa:

i. Identificar o solvente extratante mais adequado para a extracdo do &cido

succinico, através de ensaios de extragdo convencional,

ii. Estabelecer a influéncia de condicdes operacionais (pH e temperatura) na

eficiéncia de extracéo do acido succinico;

iii.  Desenvolver um modelo matematico para descrever o processo de extragdo

liquido-liquido assistida por contactores de membrana;

iv.  Validar o modelo matematico através de ensaios de extracdo liquido-liquido

assistida por contactor de membrana para o processo acoplado e desacoplado;

V.  Avaliar, através de simulacéo, o efeito do coeficiente de transferéncia de massa
global, do coeficiente de distribuicdo e do volume das fases orgénica e aquosa
de reextracdo na eficiéncia e no fluxo do acido succinico no processo acoplado

de extragdo liquido-liquido assistida por contactores de membrana.

1.3 Estrutura da dissertacao

Esta dissertacdo estrutura-se em 5 capitulos. O Capitulo 1 visa demostrar a

relevancia cientifica e econdémica do acido succinico, bem como a lacuna existente na
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literatura quanto a processos de separacdo que sejam efetivos e de baixo custo,

voltados a recuperacao de 4cidos carboxilicos obtidos a partir de fermentacao.

Ja& o Capitulo 2 apresenta uma revisao bibliografica dos principais métodos de
recuperacdo do &cido succinico, bem como conceitos fundamentais da extracéo
liguido-liquido e dos contactores de membrana. Além disso, 0 estado da arte da
extracdo liquido-liquido do &cido succinico e do emprego de contactores de membrana

para esse fim é apresentado.

O Capitulo 3 é voltado para a descricdo dos materiais e a metodologia
empregada nos experimentos. O Capitulo 4 discute os resultados obtidos nos ensaios

de extracdo bem como na modelagem matemética e simulag&o do processo.

Por fim, as conclusdes obtidas, tendo em vista 0os objetivos desse estudo, e as

sugestdes para trabalhos futuros constam no Capitulo 5.



CAPITULO 2
Revisao da Literatura

2.1 Acido succinico: sintese e aplicacdes

O écido succinico consiste em um acido dicarboxilico contendo 4 &tomos de
carbono que, devido ao seu carater versatil, € considerado uma plataforma quimica,
ou seja, pode ser utilizando em uma ampla variedade de aplicagbes (figura 2.1). De
forma direta, o acido succinico é convencionalmente empregado na producdo de
surfactantes, revestimentos e pigmentos. Além disso, a industria alimenticia também
utiliza esse &cido carboxilico como acidulante, aromatizante e biocida. A fabricacdo de
produtos farmacéuticos, como antibiéticos, aminoacidos e vitaminas, também utiliza o
acido succinico como aditivo (MORALES et al., 2016; PATERAKI et al., 2016).
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Figura 2.1 — Principais aplicagdes do acido succinico

Na industria quimica, a principal aplicagéo potencial do acido succinico é como
substituinte do anidrido maléico, o qual atua como intermediario na sintese de diversos
insumos de interesse industrial, como o 1,4-butanodiol, tetrahidrofurano e 2-

pirrolidona. O campo de atuacao diversificado desse &cido carboxilico também inclui o



uso dos derivados na producédo de plastico biodegradavel (polisuccinato de butileno),
plastificante, poliuretano e resinas (JANSEN e VAN GULIK, 2014; LI e XING, 2017).

Tradicionalmente, o acido succinico €é obtido através de processos
petroquimicos, 0s quais iniciam-se com a oxidacdo do butano, obtendo-se anidrido
maléico e dioxido de carbono. O anidrido maléico, por sua vez, sofre hidrogenacao
catalitica, gerando o acido succinico. Estima-se que em 2011 a produ¢do mundial do
acido succinico foi de 40.000 toneladas, sendo 97% da producdo conduzida através
da rota petroquimica. As principais desvantagens dessa rota consistem no emprego de
catalisadores de custo elevado e o uso de uma fonte ndo renovavel como matéria
prima, além das condicbes operacionais (temperatura e pressdo) drasticas
(WEASTRA, 2011; CAO et al., 2013).

Alternativamente, essa molécula organica € obtida como produto final do
metabolismo celular de Dbactérias anaerdbicas como  Anaerobiospirillum
succiniciproducens, Actinobacillus succinogenes, Mannheimia succiniciproducens e
Escherichia coli recombinante, e também de certos fungos e leveduras (SONG e LEE,
2006; NGHIEM et al., 2017). Dentre os produtores naturais do &cido succinico,
destaca-se o Actinobacillus succinogenes devido a sua expressiva tolerancia a altas
concentragdes de substrato e resisténcia a inibicdo por acumulo do produto. Além
disso, esse microrganismo é capaz de metabolizar uma ampla variedade de fontes de
carbono. Nesse caso, a concentragdo do acido succinico ao final da fermentagéo € em

torno de 30 a 60 g/L (BEAUPREZ et al., 2010; BECHTHOLD et al., 2008).

As principais vantagens em se obter o acido succinico através dessa rota
biotecnoldgica consistem no emprego de fontes renovaveis como substrato e no
consumo de diéxido de carbono durante o processo fermentativo. Com isso,
problemas ambientais associados a emisséo de gases de efeito estufa sdo reduzidos.
Além disso, a seguranca do fornecimento de insumos quimicos € garantida uma vez
gue a matéria prima € oriunda de fontes renovaveis (LI e XING, 2017; PINAZO et al.,
2015). Essas vantagens tém estimulado o crescimento da produgdo mundial desse
acido e projecdes apontam que até 2020 a producdo mundial sera de
aproximadamente 700.000 toneladas (CLARK, 2014; WEASTRA, 2011).

No cenario atual, as principais empresas que produzem o acido succinico a
partir da fermentacdo séo a Reverdia (Holanda), Myriant (EUA), Succinity (Alemanha)
e BioAmber (Canadd). Dentre as quatro empresas, a Succinity é a Unica que emprega
uma bactéria naturalmente produtora do &cido succinico (Basfia succiniciproducens),

sendo glicerol e glicose as fontes de carbono utilizadas nesse processo.



Alternativamente, a empresa Myriant utiliza cepas de Escherichia coli geneticamente
modificada capazes de utilizar carboidratos de matéria prima lignocelulésica na
producao do acido succinico (JANSEN e VAN GULIK, 2014; BECKER et al., 2015).

Nessa mesma perspectiva, o relatério produzido pela empresa de consultoria
ICS (2016) reporta que a BioAmber detém a planta de maior capacidade produtiva
mundial de &cido succinico, a qual ja apresenta custos de producao inferior ao custo
de producdo do &cido através da rota petroquimica. A planta, localizada em Sarnia
(Canadd), produz cerca de 30.000 tonelas/ano de &cido succinico e opera com 0 UsO
da levedura Candida krusei. Similarmente, a Reverdia apresenta capacidade produtiva
de 10.000 tonelas/ano e utiliza levedura (S. cerevisiae) em seu processo produtivo.
Diferentemente da producdo bacteriana, esses microrganismos sao capazes de
produzir o &cido em condi¢cdes de pH baixas, o que reduz os custos associados as
etapas de separacao e purificacdo (BECKER et al., 2015; NGHIEM et al., 2017).

Independentemente do microrganismo utilizado, ao final da fermentacéo, o
meio € composto predominantemente pelo &cido succinico (espécies nado dissociada e
dissociada) e outros compostos organicos como 0s acidos acético, latico, formico e
piravico. Além disso, sais minerais e residuos da fonte de carbono também sdao
encontrados na solugéo aquosa. Outra caracteristica do meio € que a concentragéo do
acido succinico é relativamente baixa, aproximadamente de 5 a 15 % em massa
(BEAUPREZ et al., 2010; SONG e LEE, 2006).

Sendo assim, o fato do &cido succinico estar presente de forma diluida em
solucdo multicomponente torna a etapa de recuperagéo desafiadora. Traduzindo esse
desafio para numeros, estima-se que mais de 50% do custo total da producéo de
acido succinico esteja relacionado a etapa de separacdo (CHENG et al.,, 2012;
PATERAKI et al., 2016). Em virtude das diferentes formas em que o &cido succinico
pode estar presente no meio fermentativo, em funcdo do pH do processo fermentativo,
diferentes opcbes para a etapa de separacdo podem ser empregadas, conforme sera

discutido a seguir.

2.2 Métodos de separacédo primaria do acido succinico

Atualmente, o principal limitante da producg&o de acidos carboxilicos em larga
escala através da fermentacéo € a etapa de recuperagédo da molécula de interesse. As
diferentes etapas do processo de recuperacdo do acido succinico estdo descritas na
figura 2.2. A primeira operagédo do processo tem como objetivo remover as células e

sélidos suspensos presentes no meio fermentativo. Em geral, esse pré-tratamento é
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realizado através de centrifugacdo ou microfiltracdo. Uma vez clarificado, o meio
fermentativo é, entdo, submetido ao processo de ultrafiltracdo, visando a remocéo de
macromoléculas como proteinas e outros compostos poliméricos. Apds essa etapa,
além do acido succinico, o meio fermentativo ainda contém ions inorganicos e
moléculas neutras (glicose ou outra fonte de carbono). Dessa forma, € na etapa de
separacdo primaria que ocorre a separacdo do &cido succinico dessas outras
impurezas (CAO et al., 2013; KURZROCK e WEUSTER-BOTZ, 2010).

Meio Fermentativo

Centrifugagao
Micro/Ultrafiltracdo | Células e Macromoléculas

|

Separagéo Primaria - Glicose e Sais Inorgénicos

|

Evaporacao
Osmose Inversa

|

Cristalizagao

l

Acido Succinico

- Agua

- Acidos Orgénicos

Figura 2.2 — Fluxograma do processo de recuperacao do acido succinico

A escolha do método de separacdo para essa etapa baseia-se nas diferencas
das propriedades fisicas e quimicas das espécies a serem separadas. Na literatura,
diversas operacdes unitarias tém sido propostas para essa finalidade, como adsorcéo,
extracdo liquido-liquido, processos de separacdo com membranas e precipitacdo
(figura 2.3). Todas essas operacOes apresentam vantagens e desvantagens, as quais
serdo discutidas no que tange a possibilidade de aplica-las em larga escala. A
viabilidade industrial dessas operacdes de separacdo esta relacionada a presenca de
atributos como facil escalabilidade, robustez, rendimento de separacéo significativo
(minimo de 90%) e baixo consumo energético e de insumos quimicos (BEAUPREZ et
al., 2010).



Sorgdo

Precipitacs Extracdo
eciprtacso METODOS DE | Liquido Liquido
SEPARACAO ‘
PRIMARIA ‘
Nanofiltracdo Eletrodialise

Figura 2.3 — Principais operac¢fes de separacdo primaria do acido succinico

Nesse sentido, a sorcdo compreende um conjunto de operacfes unitarias
(adsorcédo, troca idbnica e cromatografia), que podem ser aplicadas a separagéo
primaria do &cido succinico. Nesse caso, a separacdo ocorre pela distribuicdo das
espécies quimicas (sorbato) entre duas fases, sendo uma delas sélida (sorvente) e a
outra, liquida ou gasosa. E baseando-se nas interagdes com o sorbato que 0s
sorventes séo classificados como idnicos (troca idnica) e ndo idnicos (adsorcdo). Os
principais materiais aplicados comercialmente como sorventes sao alumina, carvao

ativado, zedlitas, silica e polimeros (HARKER et al., 2002; SEADER et al., 2011).

Por definicdo, a adsor¢cdo consiste em um fendmeno termodindmico relativo
ao acumulo de um dado componente em uma interface. Esse acumulo ocorre através
da interac@o desse componente a superficie de um solido insoltvel e altamente poroso
(adsorvente) por intermédio de forcas intermoleculares que emanam da superficie do
sélido. A presenca dessas forcas € justificada pelo desequilibrio energético ao qual os
atomos da superficie estdo submetidos. Ja no processo de troca ibnica, ions (cations
ou anions) presentes em fase liquida substituem ions moéveis de mesma carga (co-
ions) existentes na superficie do sélido. Esse solido também contém ions de carga
oposta (contra-ions) que estdo permanentemente ligados ao sélido de troca idnica,
mantendo-se, assim, a sua neutralidade. (SEADER et al., 2011; SINGH et al., 2016).

Os sorventes ibnicos sao usualmente constituidos de uma matriz polimérica de
estireno e divilbenzeno (resina), funcionalizada com um grupo basico (resina aniénica)
ou &cido (resina catibnica). Dependendo da natureza do grupo funcional, a resina de
troca ibnica é classificada como forte ou fraca. Quando resinas anibnicas forte séo
empregadas na separacdo de acidos carboxilicos, ao entrar em contato com a fase
liquida, ocorre a permutacdo dos anions presente na superficie do sélido (geralmente

hidroxila, OH") pelo &nion carboxilato.



J& no caso das resinas anibnicas fraca, o grupo basico sofre protonacdo ao
entrar em contato com a fase liquida, o que ocorre em uma faixa estreita de pH,
equivalente a valores menores do que o pKa do &cido carboxilico a ser recuperado.
Uma vez carregada, o ion carboxilato é, entdo, capaz de ligar-se a resina (LI et al.,
2016; LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014). Na literatura é possivel encontrar
diversos trabalhos que comprovaram a viabilidade técnica das operacfes de sorcdo
como método de separacdo primaria do &cido succinico, conforme sumarizado na
tabela 2.1.

Tabela 2.1 — Desempenho das operagdes de sor¢cdo como método de separacao primaria

. T
Adsorvente [stglc] Cglpa0|dade /oEfICIenCI~a Ref.
g-L (g-g*sorvente) Regeneracéo
XUs _4!\02.85 5 0,06 97 Davison et
N&o idnica al. (2004)
NKA-9 5 0,12 n/a Sheng et al.
N&o ibnica (2016)
Wevera e
D301t 10 0,07 70-80 Dennewald
Anidnica forte (2018)
Lépez-
e VA Ganetal
(2017)

n/a: informagédo néo disponivel pois o artigo ndo investigou 0 processo completo (sor¢ao e regeneragao)

Davison et al. (2004) investigaram o desempenho de sorventes comerciais na
recuperacdo do acido succinico proveniente de meio fermentativo. Utilizando meio
fermentativo sintético sem ajuste de pH, os sorventes foram avaliados quanto a
capacidade de sorgdo, seletividade e possibilidade de serem regenerados. Nesse
sentido, a resina nao idnica XUS 40285 foi o sorventes mais seletivo, sendo a
gquantidade de &cido succinico adsorvida 8 vezes maior do que a de outras impurezas
presentes, como a glicose. Além disso, o0 método de regeneracdo utilizando solugéo
de hidréxido de sédio (NaOH 0,01 mol-L?) seguida de agua quente (90°C) foi o de

melhor desempenho, com recuperacao do acido presente na resina superior a 95%.

Por fim, ap6s 10 ciclos de sorcao e regeneracéo, a resina XUS 40285 mostrou-
se ainda capaz de recuperar o acido em niveis significativos, com reducdo de
aproximadamente 33% da sua capacidade inicial de adsor¢do (0,06 g/g resina). E
importante destacar que devido ao emprego da solucdo alcalina na etapa de
regeneracdo do adsorvente, o produto recuperado foi o succinato de sédio, o que

requer etapas adicionas de conversdo dessa espécie quimica para a sua forma acida.
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Um outro exemplo de sorventes nado ibnica usada na recuperacdo do acido
succinico € a resina NKA-9, de matriz polimérica composta por estireno e
divinilbenzeno. Uma vez que esse material ndo apresenta grupos funcionais basicos
fortes, a adsor¢céo ocorre devido a acdo de interacdes de van der Waals e ligacdes de
hidrogénio, sendo favorecida em pH acido. Em ensaios usando solu¢do aquosa de
acido succinico e pH acido, a resina NKA-9 apresentou a capacidade de adsorcao
igual 0,12g-g* de adsorvente (SHENG et al., 2016). Outra possibilidade para conduzir
a operacdo de adsorcdo é utilizando resinas anidnicas fortes. Devido a natureza do
seu grupo funcional, esse tipo de resina apresenta carga superficial em uma ampla
faixa de pH, possibilitando, assim que o processo de remocao do &cido organico seja

in situ.

Lépez-Garzon et al. (2017) analisaram a resina anibnica comercial Dowex
Marathon A, composta pelo céation quaternario de amonio e o anion fixo pode ser
hidroxila (OH") ou cloreto (CI). Os autores observaram que a natureza do anion da
resina influenciou significativamente na sua capacidade de sor¢cdo do acido succinico,
sendo a resina contendo OH™ a de melhor desempenho. Em pH neutro, 0 mecanismo
de sorgdo baseia-se na formag&o de par idnico, sendo a estequiometria dessa reacao
de 2 mols do grupo funcional basico para 1 mol do &cido succinico. Com isso, ao
empregar 1 g dessa resina, foi possivel recuperar 35% do acido succinico presente em

solugdo aquosa em concentragao inicial de 0,12 mol-L™.

Mais recentemente, de maneira similar ao trabalho realizado por Davison et al.
(2004), um extenso estudo quanto ao potencial de diferentes adsorventes para a
recuperacdo do acido succinico foi realizado por Wever e Dennewald (2018). 20
materiais (ibnicos e ndo idnicos) foram testados, utilizando solugcdo aquosa de acido
succinico como também meio fermentativo real. Os autores também avaliaram o efeito
da presenca de impurezas (glicose, acido acético e sal inorganico) no desempenho
dos sorventes. Os resultados apontaram que, quando o meio sintético foi empregado,
a capacidade de sorc¢édo variou de 0,01 a 0,1 g-g* de sorventes e que a presenca de

impurezas nédo influenciou significativamente no desempenho dos sorventes.

Nessa mesma perspectiva, a regeneracao do sorventes utilizando agua quente
e solucdo aquosa de carbonato de sodio (Na,CO3) mostram-se ineficientes, sendo o
uso de solucdo de NaOH o método de melhor desempenho (recuperacao de 70 a 80%
do acido sorvido na resina). Quanto aos ensaios utilizando o meio fermentativo real, os
autores pontuaram que nao foram obtidos resultados satisfatorios para justificar o uso,
em larga escala, da sor¢do como método de separagdo primaria. Da mesma forma,

Cheng et al. (2012) e Harker et al.(2002) recomendam que as opera¢gfes de sorcao

11



(adsorcao, troca ibnica e cromatografia) seja empregada na etapa de purificacdo, apés
a etapa de separacao primaria, no processo de recuperacao do acido succinico devido

ao baixo rendimento.

A eletrodialise também representa uma tecnologia de separacéo voltada para
recuperacao de acidos carboxilicos. Esse processo com membranas é empregado nha
separacao de espécies ibnicas uma vez que a forca motriz € o gradiente de potencial
elétrico. O principal componente da eletrodialise sdo as membranas de troca ibnica.
Quanto a natureza dessas membranas, elas sao classificadas como: membrana
catibnica (grupos negativos fixados a sua estrutura), membrana anidnica (grupos
positivos fixados a matriz polimérica) e as membranas bipolares, as quais séo
formadas pela justaposicdo de uma membrana catibnica e uma membrana anidnica
(MULDER, 1996; JANSEN e VAN GULIK, 2014; HUANG et al., 2007).

O transporte de ions pela membrana é através de difusé@o, sendo a seletividade
governada pela repulsdo eletrostética (principio de exclusdo de Donan). Em outras
palavras, 0s ions que apresentam carga oposta a da membrana sdo chamados de
contra-ions e sdo capazes de permear preferencialmente por ela. JA os ions que
apresentam a mesma carga elétrica da matriz polimérica sdo denominados de co-ions
e sao preferencialmente retidos pela membrana devido a repulsdo eletrostatica. Na
eletrodialise convencional, membranas anibnicas e catidbnicas sdo dispostas de
maneira alternada entre dois eletrodos e separadas por espacgadores, formando,
assim, compartimentos individuais denominadas células (BAKER, 2004; MULDER,
1996).

7

Com isso, quando o modulo de eletrodidlise € alimentado com solucdo
contendo espécies ibnicas e ndo ibnicas e um gradiente de potencial elétrico é
estabelecido entre os seus eletrodos, a alterndncia das membranas no interior dos
médulos faz com que os ions migrem do compartimento diluido e acumulam-se no
compartimento concentrado. As espécies nado ibnicas, por sua vez, permanecem no
compartimento diluido, conforme ilustrado pela figura 2.4 (BAKER, 2004; MULDER,
1996). Além do transporte de ions, a variagcdo da concentracédo de ions nos diferentes
compartimentos também é devida a migracdo de moléculas de agua por conta de

fendbmenos como osmose e eletrosmose (HOFFMANN et al., 2016).

No contexto de recuperacdo de acidos carboxilicos, além das membranas
monopolares, observa-se que as células de eletrodialise também sdo compostas por
membranas bipolar. A principal vantagem em se utilizar esse tipo de membrana

consiste na sua habilidade de fornecer ions H* e OH a partir da ionizacdo das
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moléculas da 4gua. Dessa forma, é possivel separar e converter o sal organico a sua
forma acida (HOFFMANN et al., 2016).

diluldo concentrado  diluido
3 " N

Solugio
Eletrodo

8
Solugio =
Eletrodo 5:_,9-

S

Anodo
Catidnica
Catodo

~

®

v

\\

Ny

Alimentagdo

Figura 2.4 — Sistema de eletrodidlise convencional simplificado

Nesse sentido, Prochaska et al. (2018) utilizaram solugdo modelo e um meio
fermentativo real para investigar o desempenho da eletrodidlise com membrana
bipolar na recuperacdo de &cido succinico. A solugdo modelo era composta pelos
acidos succinico (23,3 g-L1), féormico, acético e latico, além de glicerol residual (15,2
g-LY). Apds 180 minutos de operagdo e densidade de corrente igual a 120 A/m?, foi
possivel obter remocao de 67,4% do acido succinico presente na solucado modelo,
com uma eficiéncia de corrente igual a 14,3% e consumo energético de 6,3 kWh/ kg
de &cido succinico. Ja para o meio fermentativo real, obteve-se recuperacéo de 46,8%
do &cido, com eficiéncia de corrente igual a 9,9% e consumo energético de 9 kwWh/kg.

A gqueda da eficiéncia de recuperagdo quando o meio fermentativo real foi
empregado é, em parte, justificada pela presenca de &nions inorganicos, 0s quais sdo
transportados preferencialmente através da membrana, em relacdo aos anions
carboxilato, devido ao seu tamanho reduzido e, consequentemente, maior mobilidade.
Além disso, a baixa eficiéncia de corrente, observada tanto no caso da solugédo modelo
como no caso do meio fermentativo real, evidencia o consumo de energia por outros
fendbmenos além do transporte de ions. Singh et al. (2016) pontuam que a ionizagédo
da agua, por exemplo, representa a principal causa de perdas de energia elétrica no
processo de eletrodidlise. I1sso ocorre principalmente em solugbes diluidas, como no

caso dos meios fermentativos, devido a baixa condutividade elétrica.

Uma das formas de aumentar a eficiéncia da corrente é através da escolha
adequada da configuracdo para a célula de eletrodialise, conforme demonstrado por
Fu et al. (2014). Nesse sentido, os autores analisaram o desempenho de trés
configuracdes de células para eletrodidlise, formadas por: (1) membranas bipolar (BP)
e membranas catiénica (BP-C-BP); (2) membranas bipolar e membranas anidnicas

(BP-A-BP); (3) membranas bipolar, membranas anidnicas e membrana catidnicas (BP-
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A-C-BP). Similar ao resultado obtido por Prochaska et al. (2018), a configuracdo BP-A-
BP apresentou 0 menor desempenho em termos de percentual de recuperacdo do

acido succinico, eficiéncia de corrente e consumo energético.

Destaca-se, ainda, que apesar da configuracdo BP-C-BP apresentar a menor
resisténcia a corrente elétrica, menor gasto energético e maior percentual de
recuperacao, ndo foi possivel obter resultados satisfatdrios no que tange a pureza do
acido succinico recuperado. Com isso, os autores concluiram que a configuragdo
utiizando membrana bipolar, membrana aniénica e membrana cationica (BP-A-C-BP)
representa a célula de melhor desempenho, com eficiéncia de corrente igual a 90% e
consumo energético de 2,3 kWh/kg para densidade de corrente de 250 A/m2. Outra
abordagem para o aumento da eficiéncia da corrente é através da adicdo de resina

acida forte no compartimento relativo a solucdo diluido, o que aumenta a
condutividade da solugcdo (HOFFMANN et al., 2016; SINGH et al., 2016)

Por fim, um outro estudo que emprega a eletrodidlise como método de
separacao primaria do acido succinico foi conduzido por Meynial-Salles et al. (2008).
No trabalho em questao, os autores inicialmente avaliaram a eficiéncia da eletrodialise
convencional usando um meio fermentativo sintético, composto por ions succinato (20
g/L), acetato (5 g/L) e glicose (15 g/L) em pH 6,4. Observou-se que apds 80 minutos
de operacdo, foi possivel obter baixas concentragbes de succinato (1,5 g/L) e acetato
(0,65 g/L) e alta concentracdo de glicose (24 g/L) no compartimento denominado como
diluido. Com isso, 94% dos ions succinato foi transferido e recuperado no
compartimento denominado concentrado. Além disso, o acoplamento do sistema de
eletrodidlise biorreator para a remocdo continua do &cido succinico resultou na
producdo de uma solucdo com concentracdo de succinato 5 vezes maior do que a

obtida na configuracéo convencional do fermentador.

Embora a eletrodidlise represente um método de separacdo tecnicamente
vidvel na recuperagdo de acidos carboxilicos, conforme mostrado pelos trabalhos
sumarizados na tabela 2.2, desvantagens como a vida util da membrana e o consumo
energético limitam a viabilidade econémica do processo em larga escala. Nesse
contexto, Moresi e Sappino (2000) estimaram 0s custos de recuperacdo de sais
organicos (derivados dos &cidos latico, itacdnico e citrico) através da eletrodidlise
convencional. Utilizando solugBes aquosa binaria, os autores obtiveram expressiva
eficiéncia de recuperacao dos solutos testados (>95%). Além disso, observou-se que a
eficiéncia da corrente elétrica foi menor na separac¢do dos acido di e tri carboxilico

(itacbnico e citrico, respectivamente) devido a menor mobilidade desses &anions

carboxilato em relacdo aos do &cido latico. Sendo assim, o custo do processo de
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eletrodialise para esses acidos equivale, aproximadamente, ao dobro do custo da
recuperacao do 4cido latico (0,13 €/Kg) e com isso os autores recomendam que a

eletrodialise seja aplicada apenas a separacéo de acidos organicos monoproéticos.

Tabela 2.2 — Desempenho da eletrodialise como método de separacédo primaria

[H2Suc] Recuperacao Eficiéncia Consumo

Célula ED gLt (%) corrente (%) KW-h-kg? Ref.
BP-A-BP 23,3 67,4 14,3 6.3 Prochaska
(207 cm?) ' et al. (2018)

BP-A-C-BP 50 1 . 90,0 53 Fuetal.
(80 cm?) ’ (2014)

. Meynial-
Convencional 20,0 94,0 - 1,17 Salles et al.
(0,27 m?) (2008)

--: informacéao néo disponivel

Um outro processo de separagdo por membranas encontrado na literatura que
€ empregado na separacdo priméaria de acidos carboxilicos é a nanofiltracdo. Esse
processo utiliza como forga motriz o gradiente de pressdo e é capaz de separar ions
monovalentes de ions multivalentes (BAKER, 2004). Na literatura, um dos trabalhos
que estudaram esse método, através da andlise de desempenho de membranas
comerciais de nanofiltragdo na recuperacéo de acido succinico, foi realizado por Sosa
et al. (2016). Os ensaios foram conduzidos utilizando solu¢do aquosa com composi¢cao
semelhante a de um meio fermentativo real (contendo sais inorganicos e os acidos
succinico, acético e férmico) e pH aproximadamente neutro. Com isso, os resultados
obtidos apontaram que das 6 membranas testadas, as membranas NF260, NF-DK e
NF-DL apresentaram os melhores desempenhos, sendo a membrana NF270
ligeiramente mais eficiente uma vez que promoveu a maior recuperacdo dos ions

succinato (88,9%) e removeu aproximadamente 90% dos ions acetato e formato.

A eficiéncia da nanofiltracdo também foi comprovada por Thi et al. (2017), ao
estudarem dois processos de recuperacdo do acido succinico obtido através da
fermentacgdo utilizando a bactéria A. Succinogenes. Um dos processos de recuperagao
consistia na centrifugacdo do meio, para a remoc¢éo das células, e acidificacdo para
que a forma &cida do produto de interesse fosse obtida. A solu¢do aquosa foi, entdo,
encaminhada para operacdo de evaporacdo e posteriormente cristalizacdo, obtendo-
se, assim, cristais do acido succinico. Ja o0 outro 0 processo de recuperagao,
projetado em escala pré-piloto, era composto por uma etapa de microfiltragdo, seguida
por nanofiltracdo e posteriormente cristalizacdo. A alimentacdo empregada nos dois

processos consistia em um meio aquoso contendo o acido succinico, em concentracao

15



igual a 71,5 g-Lt. Outros subprodutos também estavam presentes, como os &cidos
pirGvico (30 g-L?), acético (23,90 g-L1), latico (2,89 g-L 1) e férmico (0,52 g-L2).

Os resultados sinalizaram que a nanofiltracéo foi capaz de reduzir em até 95%
a presenca de compostos como proteinas e ions inorganicos, os quais afetam
significativamente a pureza dos cristais. Com isso, observou-se que o desempenho do
processo de cristalizacdo direta, em termos de rendimento e pureza foi de 48,67% e
40,64%, respectivamente. Ja para o0 processo envolvendo microfiltracdo e
nanofiltracdo, foi possivel recuperar 86,53% do &cido succinico, com pureza de
99,18%. No entanto, os autores destacam que o consumo de &gua, ao operar em
modo diafiltragéo, foi significativamente elevado.

Igualmente, Khunnonkwao et al. (2018) propuseram a recuperacdo do produto
de interesse em dois estagios, os quais envolviam as operacbes de nanofiltracao
(responsavel pela separacdo e purificacdo do &cido succinico) e osmose inversa
(responsavel pela concentracdo). Utilizando a membrana comercial NF 45 (Dow
chemicals®), a etapa de nanofiltracéo foi investigada em termos de rejeicdo do acido
succinico (AS), presente em solugdo aquosa multicomponente, sob diferentes
condi¢gbes de pressao e pH. A alimentacdo era composta pelo acido succinico (20,66
g/L) e de outros subprodutos (acido acético, sais inorganicos e glicose) que

usualmente sdo encontrados em um meio fermentativo real.

Os resultados apontaram que a rejeicdo do &cido succinico, em baixas
concentragdes, é fortemente afetada pelo pH, sendo tanto maior quanto maior for o pH
da alimentag&o. Nesse sentido, para pH igual a 7, foi possivel recuperar 92% do &cido
succinico e aumentar a pureza da solucdo de 85% para 99% ja que 97% dos ions
acetato foram removidos. Observou-se também que concentragdo de outras
impurezas, como ions inorganicos e glicose, foi reduzida a mais da metade da
concentracao inicial. No entanto, de forma similar ao trabalho de Thi et al. (2017), essa
expressiva eficiéncia do processo foi obtida empregando um elevado diavolume (14), o
qgual representa a razao entre o volume de agua pura adicionada na diafiltracdo e o
volume inicial da alimentacdo. Esse alto consumo de agua implica na obtencao de
uma solucao diluida do produto de interesse, o que resulta em um consumo energético

também elevado na etapa de concentragéo.

Por fim, a precipitacdo com hidroxido de calcio representa a abordagem
classica para a separacao de acidos carboxilicos. A adicao dessa base inorgéanica ao
meio fermentativo promove a precipitacdo do sal de succinato de célcio, o qual é

filtrado e convertido a forma acida da espécie quimica através da lavagem do solido
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com 4cido sulfarico (H2S0.4). Ao final do processo, sulfato de calcio (CaSO,4) também é
gerado e em quantidade equimolar (KURZROCK e WEUSTER-BOTZ, 2010). A
literatura reporta o desempenho desse método de separacdo como insatisfatorio
devido a eficiéncia de recuperacao ser relativamente baixa (entre 33,7% a 52%), além
de gerar residuo sem valor agregado (LI et al., 2010; SOSA-FERNANDEZ e
VELIZAROV, 2018).

Ao realizar a avaliacdo do ciclo de vida do processo de obtencdo do &cido
succinico a partir da fermentacdo e utilizando diferentes métodos de separacéo, Cok
et al. (2013) também observaram as limitagbes do método de precipitacdo ao
constatar que esse apresentou o maior indice de emissédo de gases de efeito estufa
entre os métodos avaliados (cristalizacdo direta e eletrodialise convencional). Segundo
0S autores, esse resultado deve-se, em parte, ao elevado consumo de insumos

quimicos.

Alternativamente, a precipitacdo também pode ser promovida através do uso
de amoénia (NHs). Nesse caso, a eficiéncia de extracdo é usualmente maior do que a
precipitacdo com hidréxido de célcio (58,6%) e o residuo gerado (sulfato de amonio)
pode ser utilizado como fertilizante (SOSA-FERNANDEZ e VELIZAROV, 2018). Além
disso, uma outra rota para o sulfato de amonio € a produgdo amodnia e bissulfato de
amonio através de tratamento térmico. No entanto, 0 consumo energético para
promover esse tratamento térmico e a necessidade de se haver um mercado para
assimilar a expressiva quantidade de sal gerado representam 0s entraves para a
aplicacdo desse método em escala industrial (JANSEN e VAN GULIK, 2014; LI e
XING, 2017; PROCHASKA et al., 2018)

7

Portanto, em face do exposto, é evidente que os principais métodos de
separacao descritos na literatura apresentam tanto vantagens como limitacdes (tabela
2.3). Sendo assim, a escolha do método mais adequado para a recuperacgao de acidos
carboxilicos presentes em meio fermentativo deve ser feita através de andlise
econdmica e ambiental das diferentes rotas possiveis. No contexto do acido succinico,
Morales et al. (2016) conduziram uma avaliagdo econémica e do ciclo de vida de
diferentes rotas de producdo desse acido a partir de fontes renovaveis. Para as
simulacdes, os autores investigaram as operacfes de separacao extracdo liquido-
liquido, sorcéo, precipitacdo e eletrodialise, concluindo que do ponto de vista
econdmico e ambiental, a extracdo liquido-liquido mostra-se a escolha mais
apropriada. Igualmente, Beauprez et al. (2010) também concluiram que a extragcdo
liquido-liquido apresenta 3 dos 4 requisitos listados como essenciais para a aplicacao

de um método de separacdo em larga escala.
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Tabela 2.3 — Principais vantagens e limitacdes de diferentes métodos de separacdo empregado na recuperacdo de acido succinico

Operacgéo
berac Vantagens Desvantagens
Unitaria
v i a - o . ~
Contato entres ques ocorre sem d|spersa9 e_m Estabilidade do adsorvente apés diversos ciclos de sorcao-
colunas de leito fixo, facilitando regeneracao; ~ .
_ regeneracao;
Sorgao v" Alta densidade de empacotamento proporcionada . .
ela elevada area superficial dos sorventes Transferéncia de massa ocorre relativamente lenta, o que
P P ' representa implicacdes no projeto do equipamento.
v' Baix man nergética; A fe Lo
aixa demanda energetica; Uso de solventes orgéanicos volateis e insumos corrosiveis;
ao L- v a a i ; A ~ . .
SUEEED L N&o ocorre geragdo de residuo; Eficiéncia de reextracdo do soluto relativamente baixa.
v/ Extracgao reativa apresenta elevada eficiéncia
v Fécil escalonamento: Baixa eficiéncia da corrente elétrica;
Eletrodialise Alta seletividade em relacio a compostos néo Seletividade das membranas (permeacéo de co-ions);
ibnicos. Incrustacdo na membrana (precipitagdo de ions multivalente).
Nanofiltracéio v Elevada eficiéncia de separagéo (= 90%):; Modo diafiltragéo ocasiona elevado consumo de agua;
v N&o ocorre geragéo de residuo. Incrustacdo na membrana (precipitacdo de ions multivalente).
L Expressiva geragéo de residuos sélidos;
Precipitagdo v

Simplicidade de operagéo

Nivel de pureza insatisfatério devido a baixa seletividade.
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2.3 Extracdao liquido-liquido

2.3.1 Definicdes

A extracado liquido-liquido consiste em um método de separacdo baseado na
distribuicdo de um soluto entre duas fases liquidas imisciveis. Nessa operacao, que &
baseada no equilibrio quimico, uma dessas fases geralmente é uma solu¢do aquosa e
a outra fase é constituida por um solvente ou solucdo organica, a qual deve apresentar
expressiva afinidade pela espécie quimica a ser separada. Quando uma solucdo
organica é utilizada, ela € composta pelo extratante (componente que interage
diretamente com o soluto promovendo, assim, a sua separacao) e diluente, o qual é
empregado para aprimorar as propriedades fisicas do extratante. (KISLIK, 2012;
TREYBAL, 1951). Para fins de simplificagdo, ao longo do texto, considera-se como
solvente o solvente orgénico puro empregado no caso da extracao fisica e no caso da
extracdo reativa, considera-se a solugcdo orgénica (composta pelo diluente e o
extratante) como solvente. Além disso, os conceitos tratados levardo em conta casos

de sistemas extrativos envolvendo acidos carboxilicos.

A simplicidade e seletividade dessa técnica torna-a largamente utilizada na
separacdo de &cidos carboxilicos presentes em solugdo aquosa em concentragéo
menores que 10% (m/m) (YANG et al.,, 1991). Nesse contexto, a forca motriz
responsavel pelo transporte seletivo do acido carboxilico da solucdo aquosa para a

fase orgéanica é o gradiente de potencial quimico (y;), 0 qual é expresso em cada uma

das fases de acordo com as equacfes 2.1 e 2.2, em que x; € y; representam a
fracdo molar e o coeficiente de atividade para cada espécie, respectivamente, nas

fases aquosa (aq) e orgéanica (org) (COX, 2008).

@D = 1° @D 4 RTInx,y P EquagZo (2.1)

i

u®® = 1° ©® 4 RTInxy"® Equagéo (2.2)

O transporte do acido carboxilico ocorre até que o sistema atinja o equilibrio,
ou seja, a igualdade dos potenciais quimicos do soluto em questdo, em ambas as
fases, é estabelecida (equacdo 2.3). A partir da equacédo 2.3, obtém-se, entédo, a
expressao para o coeficiente de distribuicdo (Kp), que consiste na razdo entre a
atividade de dada espécie quimica na fase organica e na fase aquosa (equacéo 2.4).
O coeficiente de distribuicdo considera a soma de todas as formas que o soluto se

apresente em solucéo. Considerando o comportamento ideal, Kp pode ser aproximado
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como a razdo entre a concentracdo de dado componente na fase organica e na fase
aguosa (COX, 2008).

ui(aq) = ui(org) Equacdo (2.3)

po GO _ 0 (org) Xiy_(Org)
Kp = exp | =—— = —ap Equacéo (2.4)

XiYi

No sistema de extracdo, é a natureza da fase organica que determina o0 modo
como a remocdo do &cido carboxilico se procede. Nesse sentido, o mecanismo de
transporte da espécie quimica de interesse é utilizado por diversos autores como
critério para categorizar as diferentes formas de se conduzir esse método de
separacdo. Sendo assim, a extracdo liquido-liquido pode ser classificada como
extracdo fisica ou extracdo reativa. Por definicdo, a extracéo fisica ocorre quando o
mecanismo de extracdo se baseia apenas na diferenca de solubilidade do soluto nos
diferentes solventes. JA4 a extracao reativa consiste no emprego de um agente
extratante, diluido em solvente organico, que seja capaz de forma um complexo
reversivel com o soluto de interesse e a particdo ocorre devido a diferenca de
solubilidade desse complexo entre as fases (KERTES, 1971; KISLIK, 2012; TREYBAL,
1951).

A extracdo reativa envolve interacbes quimicas na formacdo do complexo
acido-extratante, o qual pode apresentar diferentes estequiometrias. O numero de
moléculas do acido e do extratante envolvidas na reacao de formacdo do complexo é
funcdo das concentracbes do soluto e do extratante, bem como da natureza do
diluente utilizado (MORAES, 2015; SPRAKEL e SCHUUR, 2018). Além disso, o
carater reversivel do complexo é de extrema importancia para garantir a viabilidade da
etapa de reextracdo. Sendo assim, Wasewar (2012) estima que a energia de ligacado
do extratante com o &cido deve ser inferior a 50 kJ/mol ja que esse valor é similar a

interagdes triviais como as forcas de van der Waals no estado condensado.

2.3.2 Influéncia das variaveis do sistema de extracédo

O projeto de um sistema de extracdo envolve a definicdo de aspectos quanto
ao tipo de extracdo, que pode ser fisica ou reativa dependendo do tipo de solvente
empregado. Além disso, a eficiéncia de extragcdo também é funcdo da natureza do
soluto, da composicdo da fase extratora e das condi¢cdes operacionais, como pH e
temperatura. Por fim, a escolha do equipamento e as condi¢cdes hidrodindmicas

também é relevante, principalmente no que tange a sua capacidade de promover a
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maior area interfacial possivel, favorecendo, assim, a transferéncia de massa. A figura
2.5 sumariza os principais aspectos que afetam o desempenho de sistemas de

extracdo, 0s quais serdo discutidos a seguir.

Natureza do acido carboxflico

Natureza do solvente (extracéo fisica)

Natureza do extratante (extracéo reativa)

Natureza do diluente (extracéo reativa)

Figura 2.5 — Principais fatores que afetam a extracgéo liquido-liquido de acidos carboxilicos

Um dos aspectos que afetam o desempenho da extracdo liquido-liquido é a
natureza do &cido carboxilico. Nesse sentido, o0 desempenho da extragdo € fung¢éo do
namero de grupos carboxilicos presente na molécula, do tamanho da cadeia e da
forca do acido. Acidos monocarboxilicos, por exemplo, sdo mais facilmente
recuperados do que os &cidos dicarboxilico com o mesmo tamanho de cadeia por
conta da menor hidrofilicidade da molécula. Igualmente, para um mesmo namero de
grupos funcionais, quanto maior for a cadeia do &cido carboxilico, mais hidrofébico
serd a molécula e, consequentemente, mais facilimente sera extraida. Por fim, quanto
mais forte for o &cido, mais intensa sera a interacédo estabelecida com as moléculas do
solvente (LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014; CHEMARIN et al., 2017).

Na extracdo fisica, a escolha do solvente é o aspecto que mais afeta a
eficiéncia de extracdo do sistema. Sendo assim, os trés principais grupos de solventes
empregados nesse contexto sdo hidrocarbonetos e compostos organicos contendo
oxigénio ligado a cadeia carbdnica (e.g. alcool, cetona e éter). A distingcdo entre essas
trés classes esta na intensidade e especificidade das interagBes intermoleculares
estabelecidas. Os hidrocarbonetos, por exemplo, apresentam os menores coeficientes
de distribuicdo por serem inertes e, portanto, incapazes de estabelecer interacbes
fisica intensas e especificas com o acido carboxilico. Ja o élcool, éter e cetona sédo
capazes de estabelecer ligacfes de hidrogénio, as quais consistem em interacfes
intermoleculares intensas (DATTA et al., 2014; KERTES, 1971).
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No entanto, a capacidade de solvatacdo dessas moléculas ainda é considerada
irriséria devido a elevada afinidade do acido pela dgua. Dessa forma, um alto nimero
de moléculas de solvente é necessario para estabelecer uma competicdo eficiente
com as moléculas de 4gua que hidratam o &cido na interface, tornando a extracao

limitada a remocao de espécies eletricamente neutras (KERTES, 1971; KISLIK, 2012).

J& no caso da extracdo reativa, a fase organica (também denominada de
solvente) é constituida por um agente extratante e um diluente. Os principais
fendbmenos observados nesse tipo de extracdo sdo a dissociagdo do &cido na fase
aquosa, a extragao fisica promovida pelo diluente e a reacdo de complexacdo, que
ocorre na interface, entre o acido e o extratante. Quanto ao extratante, existem duas
principais classes empregadas na extracdo reativa de &cidos carboxilicos: composto
organofosforados e aminas alifaticas. Os compostos organofosforados tem como
principal caracteristica a presenca da ligacdo fésforo-oxigénio na cadeia carb6nica.
Esses extratantes apresentam uma capacidade de solvatacdo diferenciada, em
comparacgdo com os solventes organicos, devido ao carater altamente polar da ligacédo
P—O (DJAS e HENCZKA; 2018, SPRAKEL e SCHUUR, 2018).

Uma outra categoria de extratante sdo as aminas alifaticas. Na classe das
aminas, as aminas terciarias sdo as mais comumente empregadas uma vez que as
aminas primarias sdo muito soliveis em &agua, dificultando, assim, a regeneragéo do
extratante, e as aminas secundérias estdo sujeitas a formacdo de amida caso a
recuperacao do solvente seja feita a temperaturas mais elevadas (DATTA et al., 2014;
LOPEZ-GARZON e STRAATHOF, 2014). O mecanismo de extracdo das aminas
alifaticas é através de formacéo de par ibnico e/ou ligacdes de hidrogénio. Kertes e
King (1986) e Eyal e Canari (1995) pontuaram que o mecanismo de extragdo por
formacédo de par ibnico ocorre quando a amina possui basicidade similar ou superior a

do anion do acido carboxilico e apresenta as seguintes etapas:

e Desprotonacédo do acido carboxilico e formacgéo do cation amdnio
RsN + H* & R;NH*

e Formacédo do complexo amina-acido
R3NHg,.; + HSucz; < R3NH,Sucy,
2R3NH, g + Sucs; < (R3NH),Sucy,,

E possivel otimizar o desempenho de um sistema de extragéo através do uso
dois extratantes distintos. Nesse sentido, COX (2008) afirma que existem diversos
exemplos na literatura que demostram que o efeito sinérgico resulta em um maior

percentual de extracdo quando comparado com o desempenho desses extratantes
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separadamente. No entanto, a aplicacdo industrial desse tipo de sistema € limitada
devido a complexidade em manter a razdo étima entre os extratantes na fase organica
para que o sinergismo de fato ocorra. Diferentes extratantes apresentam diferentes
perdas por evaporacado e até mesmo solubilizacdo em &gua, o que dificultaria o

controle da composicao da fase organica

Além dessas classes tradicionais de extratantes, liquidos ibnicos, que
consistem em sais com ponto de fusdo proximo a temperatura ambiente, tém sido
recentemente considerados uma alternativa promissora para o desenvolvimento de
processos de extragdo ambientalmente favoraveis. A desprezivel pressédo de vapor e
alta estabilidade térmica representam as principais vantagens do emprego desse
extratante com alternativa aos solventes organicos (LOPEZ-GARZON e STRAATHOF,
2014)

Nessa mesma perspectiva, um outro componente importante do sistema de
extracdo reativa é o diluente. Os diluentes sao utilizados para melhorar as
propriedades fisicas (como viscosidade e tensdo superficial) de certos extratantes,
além de promoverem a estabilizacdo do complexo extratante-acido. A escolha do
diluente também afeta a prevaléncia de fendmenos como a dimerizagéo do acido e co-
extracdo de moléculas de agua. Sendo assim, os diluentes sdo geralmente
classificados como polares ou apolares (DJAS e HENCZKA, 2018; SPRAKEL e

SCHUUR, 2018)

Os diluentes apolares estabelecem interagcbes ndo especificas com o
complexo e, consequentemente, baixa estabilizagdo do complexo na fase organica.
Em decorréncia dessas interacfes, observa-se que o uso de diluentes apolares reduz
a co-extracdo de agua. Além disso, quando um diluente apolar € utilizado, como a
estabilizacdo do complexo é ineficaz, usualmente uma molécula adicional de &cido é
extraida, formando, assim, complexos de estequiometria 2:1 (DJAS e HENCZKA,
2018; SPRAKEL e SCHUUR, 2018). Ja os diluentes polares apresentam interacdes
especificas e mais intensas (e.g. ligagbes de hidrogénio) com o complexo acido-
extratante, permitindo, assim, que concentracbes mais elevadas desse complexo
sejam estabilizados e permanecam na fase organica. Como ja é de se esperar, 0 UsO
de diluentes ativos promove maior percentual de recuperacdo do acido carboxilico
(ASCI e INCI, 2010; CHEMARIN et al., 2017).

Em escala industrial, a eficiéncia da extracdo liquido-liquido também é
influenciada pela forma como as duas fases sdo colocadas em contato.

Convencionalmente, os equipamentos que conduzem esse tipo de operacdo (colunas
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estaticas ou agitadas) fazem com que uma fase seja dispersa na outra através de
gotas, sendo quanto menor essas (otas, maior a area interfacial e,
consequentemente, mais rapida é a transferéncia de massa. No entanto, quanto
menor forem essas gotas, maior também serd a dificuldade em promover a
coalescéncia das gotas e a eventual separacdo das fases apls a etapa de extracao
(TREYBAL,1951). Outros problemas relacionados a esses equipamentos
convencionais consistem na formacdo de emulsbes e a necessidade de haver uma
diferenca de densidade expressiva entre as fases envolvidas (GABELMAN e HWANG,
1999; PRASAD e SIRKAR, 2001). Diante disso, os contactores de membrana
representam uma alternativa promissora para a condugdo da extracao liquido-liquido

em larga escala, conforme seré discutido mais detalhadamente no subcapitulo 2.4.

2.3.3 Estado da arte

A extracdo liquido-liquido de acidos carboxilicos, em especial o &cido
succinico, tém sido extensivamente estudadas por diversos autores ao longo dos
anos. Alguns dos primeiros trabalhos envolvendo esse acido foram realizados por
Tamada e King (1990) e Yang et al. (1991), os quais avaliaram a influéncia da
temperatura e pH, respectivamente, na extragdo usando amina alifaticas. O efeito da
temperatura, estudado por Tamada e King (1990) foi avaliado através de ensaios de
extracao fisica (usando metilisobutilcetona (MIBK) como extratante) e extracao reativa,
usando Alamine 336 diluida em MIBK. Para a extracao fisica, os autores observaram
gue o aumento da temperatura desfavoreceu, de maneira infima, a extracdo do acido
succinico. Os resultados apontaram que ao elevar a temperatura de 25 °C para 50 °C,
a reducdo do coeficiente de particdo foi de aproximadamente 15%. J& na extracao

reativa com a amina terciaria, o efeito da temperatura foi analogo e mais expressivo.

Quanto ao efeito do pH da fase aquosa, Yang et al. (1991) verificaram, através
de experimentos com o0 &cido succinico em pH variando de 2 a 8,5, que aminas
terciaria sdo capazes de extrair apenas a forma nao dissociada de acido carboxilicos.
J& quando sal quaternario de amonio (Aliquat 336) € empregado, é possivel recuperar
ambas as formas (ndo dissociada e dissociada) do &cido. Além disso, os autores
constataram o melhor desempenho do Aliquat 336 em todos os diferentes ensaios
conduzidos. Mais recentemente, a extracao liquido-liquido do acido succinico também
foi abordado por Jun et al. (2007).

Similarmente, esse estudo também visava compreender como a eficiéncia de
extracdo do acido succinico é afetada pelo o pH do meio, além de fatores como

presenca de sais inorganicos e outros &cidos carboxilicos. Para isso, realizou-se
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ensaios usando trioctilamina (TOA) diluida em 1-octanol como fase organica extratora,
em concentracdo igual a 0,21 mol-L"t. Novamente os resultados mostraram que o
aumento do pH da fase aquosa implica no aumento da concentracdo da espécie
dissociada do acido, a qual ndo € extraida por aminas terciarias como a TOA. Quanto
a influéncia de impurezas, tanto a presenca de sais como de outro acido carboxilico
(4cido piravico) provocou a reducdo da extracdo do soluto de interesse por conta da
competicdo estabelecida e eventual co-extracdo dessas espécies. No caso dos sais,
esse efeito foi mais pronunciado para o fosfato de dipotassio (K:HPO.) e menos
significativo para o cloreto de sédio (NaCl).

Aminas secundérias também sdo empregadas na extracdo reativa, conforme
estudou Asgl e inci (2010). O extratante, Amberlite LA-2, foi diluido em cetonas,
hidrocarbonetos e alcool, obtendo-se a fase orgéanica utilizada em ensaios de extracao
a 25 °C e com solugcdo aquosa de acido succinico em concentragdo igual a 0,469
mol-L* (5,15% w/w). Dentre os casos analisados, a fase organica formada pela
diluicdo da amina secundaria (0,93 mol-L') em alcool apresentou o maior percentual
de remocéo (98,19%). Esse comportamento € consequéncia da natureza polar do
diluente bem como a sua capacidade de estabelecer ligacdes de hidrogénio, o que
favorece a estabilizacdo do complexo acido-extratante na fase organica. Os autores
também observaram que o aumento da concentracdo do extratante provocou a
reducdo do fato de carregamento, indicando complexos contendo mais de uma

molécula de amina, e 0 aumento do coeficiente de parti¢cao.

A extensa investigagao realizada por Kurzrock e Weuster-Botz (2011) sobre a
tematica em questdo também reforca as principais conclusées reportadas na literatura.
Nesse sentido, os resultados obtidos por esses autores demonstraram que aminas
secundérias apresentaram o melhor desempenho de extracdo, seguido pelas aminas
terciarias e, por fim, as aminas primarias. Em numeros, observou-se que a
combinacdo da diisoctilamina em 1-octanol foi capaz de recuperar 92,3% do &cido
succinico, sendo a extracdo pela amina terciaria com o mesmo tamanho de cadeia
(trioctilamina) igual a 86,5%. Quanto as condi¢Bes operacionais, observou-se que 0
aumento do pH da alimentacdo desfavoreceu o transporte do acido para a fase

organica.

Os autores também verificaram que a recuperacdo do acido foi reduzida
quando os testes foram conduzidos utilizando solucdo aquosa contendo impurezas
como sais e outros acidos organicos, conforme também reportado por outros trabalhos
na literatura. No caso dos sais inorganicos (como o NH4Cl, NaCl e MgCl,), observou-

se que quando a fase aquosa apresentou forga idnica superior a 2 mol-L?, o
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percentual de extracdo tende a zero. JA em relacdo aos outros acidos (acético e latico)
presentes na fase aquosa, observou-se que a diisoctilamina foi capaz de extrai-los em
guantidades significativas, de maneira que o0 processo nao pode ser considerado como

seletivo para todas as condi¢cdes de pH estudadas.

E importante que além de ser eficiente, a separacédo por extracio liquido-
liguido deve também ser seletiva para que o0 seu emprego seja viavel. Dessa forma,
um outro estudo que avaliou a seletividade da extracdo liquido-liquido de &cido
carboxilicos foi o de Bekatorou et al. (2016), os quais avaliaram a eficiéncia e
seletividade de 10 solventes organicos na recuperacdo, por meios fisicos, de acidos
carboxilicos presentes em solucdo aquosa multicomponente. Os ensaios foram
conduzidos a 20 °C e utilizando volumes idénticos da fase organica e da fase aquosa,
composta pelos acidos acético, propidnico, butirico, isobutirico, succinico e latico em

concentragdo igual a 5 g-L"cada.

Os solventes empregados foram capazes de extrair quantidades significativas
dos é&cidos carboxilicos, sendo o percentual de recuperacdo do &cido succinico, por
exemplo, de 80,8% para a extragdo com 2-pentanol. No entanto, similarmente
observou-se que nenhum dos solventes utilizados foram capazes de extrair
preferencialmente o acido succinico frente aos outros acidos carboxilicos presentes na
fase aquosa. Nesse caso, a extracao fisica foi apenas moderadamente seletiva para o
par acido succinico e latico. O percentual expressivo de recuperacdo obtido neste

trabalho pode ser atribuido as baixas concentragdes dos acidos testadas.

Outro aspecto importante quando se trata da extragdo liquido-liquido consiste
na etapa de reextragdo do &cido, presente na fase organica, para uma nova fase
aquosa e regeneracdo do extratante. Na literatura, poucos sdo os trabalhos que
abordam essa temética devido a dificuldade em se estabelecer uma estratégia efetiva
de reextracao do acido. Nesse sentido, Lee et al., (2008) estudaram a influéncia das
condi¢bes operacionais, como temperatura e pH, e 0 uso de um agente competidor na
reextracdo do acido succinico presente em fase organica composta por 1l-octanol e
trioctilamina. Os autores observaram que o uso do acido oleico como agente
competidor, o qual se liga as moléculas da amina preferencialmente, foi a estratégia

gue permitiu a maior recuperacao (76%) do acido presente na fase organica.

Por dltimo, e ndo menos importante, um dos trabalhos mais recentes sobre a
extracao reativa de acido succinico foi conduzido por Prochaska et al. (2018). Em sua
investigacdo, os autores empregaram o Cyanex 923 (composto organofosforados) e

trioctilamina (TOA), ambos diluido em Exxsol D220/230, na recuperagcdo do &cido
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succinico presente em correntes oriundas de etapas prévias de separacdo utilizando
eletrodialise com membrana bipolar. Sendo assim, uma das correntes, denominada de
diluida, apresentava pH igual 2 e o 4cido succinico estava presente em concentracao
igual a 13,8 g/L em meio contendo impurezas (outros acidos carboxilicos e glicerol).
Na outra alimentacdo, denominada de concentrado, a concentra¢do do acido succinico
era de 32,8 g/L e 0 pH era de 4,3.

Foi observado que o Cyanex 923 foi 0 extratante de melhor desempenho, uma
vez que ele foi capaz de remover 100 e 47% do acido succinico presente na
alimentacdo diluida e concentrada, respectivamente. No entanto, os &cidos acético e
latico também foram altamente recuperados por esse extratante, tornando o processo
eficiente, mas pouco seletivo em relacdo a outros acidos carboxilicos. A influéncia do
pH também foi avaliada e os resultados mostraram que a eficiéncia de extracdo da
trioctilamina (TOA) diminuiu de 60 a 20 % quando o pH variou de 2 a 4,3, sendo esse
efeito mais brando para o Cyanex 923. E importante destacar aqui que o pH n&do so
reduziu o percentual de remogdo como também reduziu a seletividade. Os autores
concluiram que dentre as diversas condigfes de extragdo reativa do acido succinico
estudas, a Unica forma de conduzir o processo de maneira seletiva e com eficiéncia de

recuperacao satisfatoria é através do uso Cyanex 923 em pH igual 2.

Mais recentemente, uma vertente da extracdo liquido-liquido tem sido
investigada em diversos trabalhos na literatura, conhecida como sistema aquoso
bifasico (aqueous two-phase system, ATPS, em inglés). Essa técnica consiste em
colocar a solugéo aquosa que contém o soluto a ser recuperado em contato com uma
solucdo contendo sais inorganicos e em um diluente. Em geral, liquido i6nico ou
solvente organico sdo utilizados como diluentes nesse tipo de sistema (GU et al.,
2014). No trabalho realizado por Pratiwi et al. (2015), a separa¢ao do acido succinico,
presente em solucdo aquosa em concentracdo igual a 20 g/L, foi estudada através
desse método de separacdo. Os autores buscaram compreender como a composi¢cao
do sistema, em termos de tipo de diluente (solvente orgéanico ou liquido ibnico) e sal
empregados, afetam a capacidade de formagdo de um sistema bifasico e a

consequente distribuicdo do acido entre as fases.

Os resultados apontaram que o sistema aquoso bifasico formado por liquido
ibnico remove mais eficientemente o acido succinico presente em fase aquosa,
guando comparado com os sistemas utilizando alcool como diluente. Para os sistemas
alcéolicos, observou-se que o maior percentual de extracdo (78,7%) foi obtido
utilizando 2-propanol e sulfato de aménio (NH4).SO.. J& no caso dos sistemas

contendo liquido iénico, 85,5% do acido succinico foi removido para fase rica em 1-
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hexo-3-metilimidazdlio (HmimBr) e sulfato de aménio (NH4)SO,. Por fim, os autores
também mostraram que o aumento do pH reduziu significativamente o percentual de

remocao do acido apenas quando o alcool foi utilizando como diluente.

Em outras palavras, o sistema bifasico composto por liquido idnico é capaz de
extrair tanto as espécies nao dissociada quanto dissociada do &cido succinico. Esse
comportamento é particularmente observado para o ensaio envolvendo o brometo de
1-hexo-3-metilimidazolio (HmimBr) e K:HPO4, que apresentou pH da fase aquosa igual
a 10,5 e o percentual de extragao foi de 82,8%. Os autores ndo avaliaram a etapa de
reextracado do acido presente na fase orgéanica/liquido idnico, o que limita a avaliagdo
da potencialidade de aplicagdo desse método em larga escala.

Sendo assim, a tabela 2.4 sumariza o a eficiéncia de extragdo obtida pelos
diversos trabalhos discutidos ao longo desse capitulo. Com isso, observa-se que a
extracao liquido-liquido representa um método de separacao tecnicamente viavel para

a recuperagdo do 4&cido succinico providente de meio fermentativo.
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Tabela 2.4 — Desempenho de diferentes classes de extratantes empregados na extracao liquido-liquido de acido succinico

Extratante Diluente [Extratante] [Acido Succinico] pH T (°C) %E Ref.
Amberlite LA-2 1-Octanol 0,19 0,47 25 55,41 Asgl € Inci
amina secundaria (2010)

2-Pentanol Bekatorou et al.

Alcool --- 0,04 2,50 20 80,80 (2016)
Trioctilamina 1- Octanol 0,25 0,42 2,23 25 61,80 Moraes (2015)
amina terciaria
Primene JM-T 1-Octanol 0,25 0,42 223 25 48,90  Moraes (2015)
amina primaria
Dii tilami Kurzrock e
sooctiamina 1-Octanol 0,82 0,50 2,30 25 92,30 Weuster-Botz
amina secundaria
(2011)
o e 0,42 223 25 18,10  Moraes (2015)
cool

Cyanex 923

Composto Exxsol D220/230 0,40 0,28 4,30 25 47,00 Pmd(‘;‘g";g)et al.
organofosforado
Legenda - ---:informacéo nédo disponivel ou ndo aplicavel

%E: eficiéncia de extracéo
[Extratante]: concentragido do extratante diluido em solvente organico em mol-L

[Acido Suc]: concentracdo do acido succinico em fase aquosa em mol-L
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2.4 Contactores de Membrana

2.4.1 Definicoes

Contactores de membrana consistem em equipamentos com configuracdo do
tipo casco e tubo (figura 2.6), os quais promovem a transferéncia de massa entre
duas fases (usualmente gas-liquido e liquido-liquido) sem a necessidade de dispersar
uma fase na outra. Os contactores de membrana podem ser utilizados para conduzir
operacOes de separacdo tradicionais, como a absor¢cdo de gases e extragcdo liquido-
liquido (GABELMAN e HWANG, 1999; GUGLIUZZA e BASILE, 2013).

Membrana Porosa

Figura 2.6 — Esquema simplificado de um contactor de membrana

Para sistemas envolvendo ambas as fases liquidas, a transferéncia de massa
ocorre devido a existéncia de um gradiente de concentragdo do soluto entre a fase
escoando no interior das membranas na forma de fibras ocas e a fase escoando na
regido exterior as fibras, denominada casco. E importante salientar que,
diferentemente dos processos de separagdo por membranas convencionais, 0S
contactores de membrana ndo atuam na seletividade do processo, mas sim na
imobilizacdo da interface localizada na entrada dos poros da membrana (DRIOLI et al.,
2005; GABELMAN e HWANG, 1999)

Em termos de estrutura, os médulos sdo compostos em sua maior parte por
membranas na forma de fibras ocas, as quais podem ser constituidas por material
hidrofébico ou hidrofilico. Polipropileno, polietileno e politetrafluoretileno representam
0s principais materiais de carater hidrofébico utilizado na fabricacdo das membranas.
Ja as fibras hidrofilicas sdo geralmente constituidas de poliamida ou acetato de
celulose (PABBY e SASTRE, 2013). O funcionamento dos contactores de membrana

baseia-se no escoamento dos fluidos em lados opostos da membrana, ou seja, um
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fluido escoa pelo casco do moédulo e o outro pelo interior das fibras de forma que o
contato entre as fases ocorre na entrada dos poros da membrana. A interface entre as
fases é imobilizada na entrada do poro devido ao fato de que uma das fases néo
apresenta afinidade significativa pelo material da fibra e, com isso, ndo ocorre o
molhamento da membrana. Ou seja, o liquido ndo preenche 0s seus poros
(GUGLIUZZA e BASILE, 2013; PRASAD e SIRKAR, 2001).

Nesse contexto, Schlosser (2000) e Drioli et al. (2005) afirmam que, no caso da
extracao liquido-liquido assistida por contactores de membrana, € mais adequado que
os poros da fibra sejam molhados pelo liquido que apresenta a maior concentragao do
composto a ser extraido a fim de minimizar a resisténcia ao transporte desse soluto ao
longo do poro da membrana. Em outras palavras, caso a espécie quimica a ser
transferida tenha maior afinidade pela fase aquosa, a membrana mais adequada para
esse caso é a hidrofilica.

Para fins de explicacdo, considerando-se um contactor de membrana porosa
hidrofébica, espera-se que o0s poros da membrana serdo espontaneamente
preenchidos pela fase organica devido ao fenbmeno de capilaridade. Dessa forma,
para evitar que a fase organica ndo apenas preencha os poros, mas também permeie
através dele e misture-se a fase aquosa, é necessario que a pressao na fase aquosa
seja mantida igual ou superior a pressdo da fase orgénica (PABBY e SASTRE, 2013).
Essa diferenca de pressdo (AP™P) entre as fases, denominada como pressdo de
ruptura, €, portanto, responsavel por manter a interface estabilizada, sendo calculada
através da equacédo de Young Laplace (equacéo 2.5), sendo ¢ a tensao interfacial, 6 o
angulo de contato e r representa o raio do poro da membrana (GUGLIUZZA e BASILE,
2013).

2a0cos0

APTUP =

Equacédo 2.5

A menos que a diferenca de pressdo da entre as fases seja maior que a AP™?,
a fase orgéanica presente nos poros ndo sera deslocada (intrusdo) dos poros pela fase
aquosa (GABELMAN e HWANG, 1999; SCHLOSSER, 2000). Pela equacéo de Young
Laplace, também se nota que a pressao de ruptura sera tdo maior quanto maior for a
tensao interfacial e menor forem os poros da membrana. Nesse contexto, é importante
salientar que certos solutos atuam como surfactantes, ou seja, reduzem a tensdo

interfacial e, consequentemente, a pressao de ruptura. (KOSARAJU e SIRKAR, 2007).

Outra forma de garantir que o fluido que molha a membrana ndo se disperse no

fluido que ndo molha é através do emprego de membranas anisotrépicas densas, ou
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seja, membranas que apresentam uma fina camada ndo porosa sobre um suporte
poroso. E fundamental que essa camada densa apresente afinidade pela espécie
guimica que ira permed-la para que a resisténcia a transferéncia de massa nédo
aumente significativamente. Além disso, 0 emprego desse tipo de morfologia permite
garantir uma flexibilidade maior quanto as faixas de presséo e vazao de operac¢ao que
podem ser aplicadas (DRIOLI et al., 2005; SIRKAR, 2008).

As principais vantagens que os contactores de membrana apresentam, frente
as colunas tradicionais, estdo sumarizadas na tabela 2.5 (GUGLIUZZA e BASILE,
2013; SCHLOSSER, 2000; PRASAD e SIRKAR, 2001).

Tabela 2.5 — Principais vantagens do uso de contactores de membrana

Contactores de Membrana Colunas Convencionais

Vazbes estdo interligada devido a
possibilidade de transbordamento e
descarregamento

Vazdes das fases podem ser
ajustadas independentemente

Possivel formacao de emulséo devido

N&o ocorre formagéo de emulsédo N ~
a dispersdo de uma fase na outra

N&o requer diferenca de densidade Requer etapa adicional de
entre os liquidos coalescéncia das fases
Expressiva densidade de Baixa densidade de empacotamento
empacotamento (1500-3000 m?/m?) (100-800 m?/m3)

Os contactores de membrana também apresentam desvantagens como a
resisténcia adicional a transferéncia de massa, ocasionada pela presenca de liquido
estagnado nos poros da membrana. Essa resisténcia pode ser minimizada através da
escolha adequada do contactor de membrana, tendo em vista as caracteristicas do
soluto a ser distribuido entre as fases. Nesse sentido, na extracdo de solutos que
apresentam alta afinidade pela fase aquosa, a resisténcia da camada limite da fase
organica sera a predominante. Logo, nesse caso, o coeficiente de transferéncia de
massa global sera favorecido através do preenchimento dos poros da membrana com
a fase aquosa e, portanto, a escolha de contactor de membrana hidrofilica é a opcao
mais adequada (GABELMAN e HWANG, 1999; PRASAD e SIRKAR, 2001).

32



Os contactores com membranas hidrofébicas permitem o preenchimento dos
poros apenas pela fase orgénica, o que € vantajoso para conducdo da etapa de
extracdo de solutos que apresentam coeficiente de particAo muito superior a 1. Outra
desvantagem dos contactores consiste no fato de que os materiais das fibras e do
modulo estao susceptiveis a ataque por solventes organicos. Igualmente, esse ataque
pode ser evitado pela escolha de matérias compativeis com o solvente empregado
(GABELMAN e HWANG, 1999; PRASAD e SIRKAR, 2001).

2.4.2 Transferéncia de massa em contactores de membrana

No uso de contactores de membrana em operacdes de separacdo, como a
extracdo liquido-liquido, o transporte do soluto entre as fases ocorre por difusédo. O
gradiente de concentragdo existente entre as fases representa a for¢ca motriz
responséavel pelo transporte do soluto, de maneira que o fluxo, baseado em uma das
fases, (J;) é expresso pela equacdo 2.6, sendo C; a concentragdo do soluto na
interface. Dessa equagéo, destaca-se o coeficiente de transferéncia de massa global,
K, 0 qual expressa a rapidez com que ocorre o transporte de um soluto de uma fase
para outra. Dentre os fatores que afetam K;, destaca-se as propriedades fisico-
gquimicas do soluto, a natureza do meio através do qual o soluto é transportado e as
condicdes de escoamento (GAWRONSKI e WRZESINSKA, 2000; KOSARAJU e

SIRKAR, 2007).
Ji = K¢ (G =€) Equacéo 2.6

Nessa mesma perspectiva, o inverso do coeficiente de transferéncia de massa
global consiste na resisténcia global a transferéncia de massa, que é usualmente

traduzida pelo modelo de resisténcias em série (figura 2.7).

ceio da fase aquos 4

b

s jite fase ag
AT gy

” ~ N
&ﬂ«\m@\\ﬂ‘wiaﬁe org V Membrana Porosa

Seio da fase
orgénica

1/kaq 1/km 1/Korg
A AA NN

Figura 2.7 — Esquema do modelo de resisténcias a transferéncia de massa em série
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Considerando o escoamento da fase orgéanica pelo interior de fibras hidrofilicas
e 0 escoamento da fase aquosa pelo casco, 0 modelo de resisténcias em série prevé

que o transporte do soluto pode ser descrito pelas seguintes etapas:

¢ Difuséo do soluto da camada limite da fase aquosa
¢ Difuséo do soluto através da fase aquosa estagnada no interior dos poros;

¢ Difuséo do soluto através da camada limite da fase orgéanica.

Dessa forma, a equacédo 2.7 expressa K, de forma geral, em funcédo dessas
resisténcias individuais associadas as fases aquosa e organica, kgql e k;ﬁg,
respectivamente e a membrana, devido a presenca de liquido estagnado no interior
dos seus poros k;;! (BOCQUET et al., 2005)

1 1 1 1
—=—+ +
K¢ kaq kmemb korg

Equacéo 2.7

A forma mais especifica dessa expressdo depende da configuracdo de
escoamento e da localizagdo da interface. Nesse sentido, para contactores com
membranas hidrofilicas nos quais a fase organica escoa no interior das fibras, o
coeficiente de transferéncia de massa global, baseado na fase aquosa, é expresso
pela equagdo 2.8, sendo kg, Kmemp © kqq 0S cO€ficientes de transferéncia de massa
individuais na fase organica, na membrana e na fase aquosa, respectivamente. Ja d;,
d, e d;, representam os didametros interno, externo e logaritmo, respectivamente
(PRASAD e SIRKAR; 2001).

1 1 d; d;

— = + + Equacgéo 2.8
K¢g KDkorg dinkmemb dekaq q Q

Conforme ja visto, os coeficientes de transferéncia de massa individuais na
fase organica e na fase aquosa séo func¢des da localizacdo do escoamento das fases
(casco ou fibra). Na literatura, é possivel encontrar diversas correlagdes para o céalculo
desses coeficientes para a fibra e o casco, conforme sumariza a tabela 2.6. Para o
escoamento no interior da fibra, existe um consenso na literatura de que a correlacdo
de Lévéque é capaz de prever a transferéncia de massa de maneira satisfatoria
(BAUDOT et al.,, 2001; BOCQUET et al., 2005; SHEN et al., 2010; YOUNAS et al.,
2008). Ja o célculo do coeficiente de transferéncia de massa individual do casco
apresenta uma maior complexidade uma vez que k..., € funcdo de caracteristicas

especificas do médulo, como a densidade de empacotamento e o arranjo das fibras.

Tabela 2.6 — Correlagbes para o célculo dos coeficientes de transferéncia de massa individuais
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Escoamento no interior da fibra oca

Correlacéo Aplicacéo Referéncia
_ 033,033 (din\*33 D % t al
kfipra = 1,62 Sc™> Re (T) A valida para Gz = 6 ounas et al.,
2008
4N D valida para Gz < 6 Younas et al.,
Kibra = 0,55cRe (“22) - 2008
Sc: nimero de Schmidt
Re: numero de Reynolds
Gz: nimero de Graetz
d;,,: didmetro interno das fibras
D: difusividade do soluto
l: comprimento da fibra
Escoamento no casco
Correlagéo Aplicacgéo Referéncia
D d,(1 -
keasco = _ﬁ< at ¢)> Re®%05c033 .
dp ! 0 < Re < 500 Prasad e Sirkar
(1988)
£ = 5,8 para membrana hidrofébica 0,60 <¢ <096
B = 6,1 para membrana hidrofilica
6
— 1 )0'45Re0'8500'33£ 2300 <Re <10° || ipnizki e Field
A NV S dn 0,40 < ¢ < 0,80 (2001)
D 0<Re<10 Gawronski e
kcasco = 0;09(1 - ¢)SCO,33R€(0'82_0'16¢) d_ Wrzesinska
h 0,21 < ¢ < 0,80 (2000)
s 07y D 0,1 < Re < 250 Shen et al.
Kcasco = Sc°°0,055Re™ T (2010)
h 0,32 < ¢ < 0,45

dy: didmetro hidraulico

¢: densidade de empacotamento do mddulo

Shen et al. (2010) mencionam que existem na literatura mais de 30 correlagbes

para descrever a transferéncia de massa na regido do casco, sendo a faixa de
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aplicacdo de cada uma delas limitada. Algumas dessas correlacdes também se
encontram listadas na tabela 2.6. Por fim, k,.m» pOode ser expresso através da
equacao 2.9, a qual é funcao do coeficiente de difusdo do soluto no liquido presente
nos poros (D) e das propriedades da membrana como espessura (1), porosidade (¢) e
tortuosidade dos poros (7). Essa equacéo € valida para difusdo desimpedida, ou seja,
considera-se que a dimensao molecular do soluto € de pelo menos duas ordens de
magnitude em relacdo ao diametro dos poros (GAWRONSKI e WRZESINSKA, 2000;
PRASAD e SIRKAR, 2001).

kpy = e Equacéo 2.9

It

2.4.3 Modelagem matematica do processo

A aplicacdo em larga escala do processo de extracdo assistida por contactores
de membrana depende substancialmente da compreenséao dos fatores que afetam o
desempenho desse tipo de sistema. Sendo assim, é necessario que modelos
matematicos sejam desenvolvidos e que sejam capazes de prever a transferéncia de
massa de maneira de forma satisfatoria. No processo de extracdo desacoplado, o
transporte do soluto da fase aquosa para a fase extratora pode ser guantificado
através de balangco de massa diferencial em torno do tanque de alimentagéo da fase
aquosa de extracao (figura 2.8), conforme descrito pela equagao 2.10, sendo V4, 0
volume da fase aquosa (m°), Coq ..+ @ cOncentragéo do acido succinico na fase aquosa

de extracdo (g/m?d).
ACaqext _ Said Entrad a
Vaq,ext - Qaq,ext (Cag,lex% - a;egc% * Equagao 2.10

dt

Qnrg

Caq,ext
Saida

Caq,ext
Entrada

Figura 2.8 — Esquema do balan¢o de massa diferencial em torno do tanque de alimentacéo
para o processo desacoplado de extracdo assistida por contactores
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Dividindo a equacdo 2.10 pela 4rea da membrana, obtém-se uma expressao
que relaciona a variacdo da concentracdo do acido succinico no tanque de
alimentacdo com o fluxo do soluto para a fase orgénica (equacdo 2.11).
Alternativamente, o fluxo J, pode ser descrito em fungdo do coeficiente de
transferéncia de massa global baseado na fase aquosa (equacé&o 2.12). Sendo assim,
igualando a equacgao 2.11 a equacao 2.12, obtém-se a equacéo 2.13

Vaq dcaq,ext _ _ Qaq Entrad Said ~
A at Jext = T4 (Ca;e;% ‘- Cag,lex%) Equacéo 2.11
Jext = Kg ext (Caq,ext - C(;q,ext) Equacéo 2.12

% % = _KG,ext(Caq,ext - C;q,ext) Equacao 2.13

Através da definicdo do coeficiente de distribuicdo (equacéo 2.14), é possivel
estimar a concentragdo do soluto na fase aquosa em equilibrio com a fase orgénica
(Cagext), considerando que Cgg 0y (CONcentragcdo do soluto em equilibrio na fase
organica) € obtida através de balanco de massa global e assumindo que n&o ocorre
sorgdo do soluto na membrana (equagao 2.15). Dessa forma, substituindo a equagéao
2.15 na equagdo 2.14, a equacdo 2.16 € obtida e expressa Cgq . €M funcdo de
parametros conhecidos como os volumes da fase organica e aquosa (V.4 € Vg,
respectivamente), o coeficiente de particdo (Kp) e a concentragédo inicial do soluto na

fase aquosa (Cgy ext)-

c; B
Kpext = —22% Equacio 2.14
! Caq,ext
* _ VYaq 1o ~
org,ext — Vorg (Caq,ext - Caq,ext) Equa(;ao 2.15
_ _Vaq 0 ~
;q,ext = KpVorg (Caq,ext - Caq,ext) Equacao 2.16

Substituindo a equacéo 2.16 na equacgéo 2.13, obtém-se a equacéo diferencial
ordindria que quantifica a variagdo da concentragdo do soluto no tanque da fase
aguosa em funcéo do tempo (equacdo 2.17). Definindo-se as constantes a,; € Yoyt
(equacdes 2.18 e 2.19, respectivamente), a equacédo 2.17 pode ser reescrita de forma

simplificada (equacgéo 2.20).

KG,ext A

ac K A (K Vorg + Vi ~
gext _ Koot Boortlong Yog) o+ Cent Equago 2.17

dt Vaq KD,ext Vorg KD,ext Vorg
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_ KG,ext A (KD,ext Vorg + Vaq)

Aoyt = Equacéo 2.18
ext Vaq KD,ext Vorg q Q
K A ~
Yeoxt = —2—CQq ext Equac&o 2.19
Kpext Vorg !
dcaq,ext ~
ac _aextCaq,ext + Yext Equacéao 2.20

A solugdo dessa equacdo diferencial ordinaria, para Cuqex:(t =0) = ng,ext
como condicéo inicial, é dada pela equacédo 2.21, sendo 8 a constante de integracdo

relacionada a condicao inicial.

VaqCq.ext

= . p— eyt ~
(VorgKp,ext+Vaq) T Bexe € ‘ Equacao 2.21

Caq,ext =

Ja4 o equacionamento para a etapa de reextracdo pode ser feito de forma
analoga ao realizado para a extracdo. Nesse caso, 0 transporte do soluto ocorre no
sentido contrario ao da extracdo e, logo, as expressfes para 0 fluxo J,.,: € a

concentracdo do soluto em equilibrio na fase aquosa (Cgq rext) Sa0 definidas conforme

as equacoes 2.22 e 2.23, respectivamente

Jrext = K rext (C;q,rext - Caq,rext) Equagao 2.22
o oxt = ——CO — Jagrext Equacdo 2.23
agrext = jo o OTGIext T Vorg OATEX quacg .

Substituindo as equagbes 2.22 e 2.23 na equacdo 2.11 (equacao relacionada
ao balanco de massa em torno do médulo de membrana), obtém-se a equagdo
diferencial ordinaria representada pela equagdo 2.24. Considerando Co.4(t = 0) =
C,?Tg € Cagrext(t =0) =0 como condicGes de contorno para a resolugdo dessa
equacao, obtém-se a expressédo final (equacdo 2.25) que descreve a variacao da
concentracdo do soluto no tanque de reextracdo com o tempo. O parametro @,ex¢,

presente na equacéo 2.25, é calculado conforme a equagéo 2.26.

Equacgéo 2.24

0
dcaq,?"éfxt _ KG,rextA Corg,rext KG,rextA . Vaq,rext 1 C
- - + aq,rext

dt Vaq,rext KD,rext Vaq KD,rextVOTg

0
Vorg COTg,T‘EXf

Cagrext + Brexe - @ rextt Equacéo 2.25

Vagrext + Kprext Vorg
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K A V. ~

Arext = Srest ( adrext 1) Equacgéo 2.26
Vaq,rext KD,rextVorg

A modelagem do processo acoplado de extragdo, no qual as etapas de

extracdo e reextracdo ocorrem simultaneamente, é proposta através de balanco de

massa diferencial em torno do tanque de alimentacdo (equacéo 2.27) e do tanque da

fase aquosa de reextracdo (equacéao 2.28), conforme ilustrado pela figura 2.9.

Qom Curg /J_L\
Iy E Organica

= dcaq,ext M Caq rext

: dt }\ Saida

(¢ ]
/1\ Aquosa
Aquosa Rext
Ext
Caq,ext Caq,rext
Entrada Entrada

Figura 2.9 — Esquema do balan¢co de massa diferencial em torno dos tanques de alimentacdo
e da fase aquosa de reextracdo para o processo acoplado de extragéo

Equacéo 2.27

Vagext 4Cagext _ _] — Qaq (CEntrada _ CSal’da)
A at ext — A aq,ext aq,ext

Vagrext ACaqrext _

_ Qag rext Entrada Saida
A dt - _]rext - A (C -C

aq,rext aq,rext Equagéo 2.28

De forma similar ao procedimento realizado para o processo desacoplado, o
desenvolvimento do modelo sucede-se com a definicdo dos fluxos difusivos do acido
succinico na etapa de extracdo (equacdo 2.29) e reextracdo (equacdo 2.30), em
fungdo dos seus coeficientes de distribuicdo. A concentracdo do soluto na fase
organica Cg.4 € calculada através de balango de massa global, conforme mostra a

equacéo 2.31.

Cor, ~
Jext = Kg,ext (Caq,ext S ) Equac&o 2.29
D,ext
COT ~
Jrext = Kg rext (KD rfxt - Caq,rext) Equacao 2.30
1 ~
Corg = Vorg ((ng - Caq,«?Xt)Vaq,ext - Caq,rextVaq,rext) Equacao 2.31
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Substituindo-se a equac¢do 2.31 nas equacdes 2.29 e 2.30, obtém-se
expressdes dos fluxos em funcédo das concentracdes do 4cido na alimentacdo e na
fase aguosa de reextracdo. Essas expressfes sdo entdo substituidas nas equacdes
2.27 e 2.28, resultando-se no sistema de equacdao diferenciais ordinarias representado
pela equacdo 2.32. A resolucdo desses sistemas pode ser feita com o auxilio de
ferramentas computacionais. Nesse sentido, as equacdes 2.33 e 2.34 representam as
solugbes para esse sistema de equacdo diferencial propostas por Moraes (2015),
considerando os volumes da alimentacdo, fase organica e fase aquosa de reextracao
idénticos. Além disso, as condic¢des iniciais para a resolugcdo dessa equacado foram
dadas pela equacéo 2.35

|4 |4
AK [(C((z) ext_Caq ext) aq,ext_caq rext aq,rext]
dCaq,ext _ Geoxt C _ q, , Vorg ’ Vorg
dt Vag,ext ag.ext Kp ext
{ Equacao 2.32
14 |4
0 _ agext aqrext
ACagrext _ ARGy [(Caq,ext Cagext) Vorg Cagrext Vorg ] -C
\ T Vaq'reﬁ Kprext aq,rext
Kp —(Kp+2) Qoyet 1 —Kn Qo t 1 ~
C — CO ( ‘e D ext — . e BDqext Equacao 2.33
aq.ext aq,.ext ZI(KD + 2) + 2 + Kp+2 q (;
€ ext (K _ ) i K —Kn- . =
Cagrext = Kaqixz (TD e~ (Kp+2)trexpt _ (TD + 1) - e Kparextt 4 1) Equacéo 2.34
D

Caq,ext(t = 0) = Cc(z)q,ext
Equagéo 2.35
Caq,rext(t = 0) =0

2.4.4 Extracéo liquido-liquido usando contactores de membrana

Conforme discutido anteriormente, a extracdo liquido-liquido assistida por
contactores de membrana é capaz de promover maior area de contato entre as fases,
0 que intensifica as taxas de transferéncia de massa e, consequentemente, reduz o
tempo de residéncia necessario para atingir a eficiéncia de separacdo desejada.
Diversos trabalhos ilustram o uso de contactores de membrana para fins de
separacdo, como na remocdo de gases (amodnia, por exemplo) dissolvidos em fase

aguosa (LICON et al., 2015) e na recuperacao de metais (BEY et al., 2010).

Outra aplicacdo é na recuperacao de insumos quimicos obtidos através de
processos fermentativos. Nesse contexto, os contactores de membrana podem ser

acoplados ao fermentador e promover a remogdo de acidos carboxilicos produzidos
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durante o processo de fermentacdo para que a inibicdo, pela acumulacdo desse
produto no meio, seja evitada (WASEWAR, 2012). A tabela 2.7 sumariza o0s
resultados obtidos por diversos trabalhos que abordam a extracdo liquido-liquido de
acidos carboxilicos utilizando contactores de membrana, sendo algum deles

comentados a seguir.

Tabela 2.7 — Desempenho de sistemas de extragdo liquido-liquido assistida por contactores de
membrana empregados na separacédo de acidos carboxilicos

= Caracteristicas Vazao de 0
SAUCLLE maodulo escoamento (mL/s) SV REL

Membrana Porosa Qrase Ao = 4,16

Hidrofébica 93
Extratante: Trioctilamina Qrase orc = 4,16
AP=0,3 bar

Soluto: Acido Latico

Membrana Porosa Qrase a0 = 8,20

Hidrofdbica 62
Extratante: Trioctilamina Qrase orG = 8,20
AP=n/a

Soluto: Acido Acético

Membrana densa Orast A0 = 3,05

Hidrofdbica 18
Extratante: 1-octanol Qrase ore = 3,05

Soluto: Acido Succinico

; Membrana Porosa _
Soluto: Acido 3-HP . . QraseaQ= 9,67
Hidrofébica 75

Extratante: Trioctilamina Qraseorg = 12,72
AP=0,25 bar

Solichien et al. (1995) propuseram o acoplamento de um sistema de contactor
de membrana hidrofébico ao fermentador, visando a extracdo dos acidos acético e
propiobnico. Além de verificar a viabilidade técnica desse processo de recuperacédo in
situ, os autores avaliaram a influéncia da vazdo de escoamento das fases aquosa e
organica em diferentes configuracdes. Com isso, observou-se que independentemente
da localizagdo de escoamento das fases (casco ou no interior da fibra), apenas

variacbes na vazdo da fase organica foram capazes de aumentar o coeficiente de

1 Hossain e Maisuria (2008)
2 Lee et al. (2001)

3 Moraes (2015)

4 Burgé et al. (2016)
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transferéncia de massa global. Segundo os autores, a faixa de vazdo estudada foi
limitada por conta de problemas operacionais os quais levaram a formacado de
emulsdo. A partir desse estudo preliminar, estabeleceu-se que a fase aquosa
(contendo os acidos organicos, células e outras impurezas) escoaria no casco com
vazdo de 2,4 L-h! e a fase organica (composta por trioctilamina diluida em 1-octanol)
escoaria no interior das fibras com vazéo de 1,4 L-h. Essa configuragéo foi capaz de
remover 46% do &cido propidnico, 19% do acético e remocgdo desprezivel de outras

impurezas, como glicose.

Grzenia et al. (2008) também obtiveram resultados promissores ao
empregarem aminas terciarias na extragéo assistida do acido acético. A fase organica,
constituida de Alamine 336° diluida em 1-octanol, escoou pelo casco do contactor de
membrana hidrofébica e foi capaz de remover 60% do 4cido acético presente em
solucdo aquosa contendo sais inorganicos. Diferentemente do resultado obtido por
Solichien et al. (1995), o aumento da vazao da fase organica, presente no casco, em
10 vezes ndo promoveu aumento significativo do coeficiente de transferéncia de

massa global.

Outros trabalhos também apresentaram resultados promissores no emprego da
extracdo reativa assistida por contactores de membrana, como, por exemplo, na
recuperacdo do acido benzoico, por trioctilamina diluida em 1-octanol. Usando
contactor de membrana hidrofébico, obteve-se recuperacdo superior a 90% e a
estabilizacdo da interface foi possivel mantendo-se a diferenca de pressdo entre a
fase aquosa (escoando na fibra) e a fase organica em 0,4 bar (AGRAHARI et al.,
2014). E importante salientar que os autores atribuem o emprego de vazdes de
escoamento relativamente baixas (entre 12 a 30 L-h') devido a problemas

operacionais que ocasionaram a dispersao de uma das fases na outra.

Nessa perspectiva, a fim de solucionar essas limitacdes e, portanto, oferecer
maior flexibilidade ao processo, Kosaraju e Sirkar (2007) desenvolveram fibras ocas
hidrofilicas com tamanho de poro reduzido, em relacao as fibras que constituiu os
moédulos comerciais. Essa reducao ocorreu através da adicdo de uma camada da
polietilenoimina (PEI) na superficie interior das fibras de poliamida. O recobrimento foi
realizado através do escoamento de solucdo aquosa de PEI (4% em massa) através
das fibras oca de poliamida, promovendo assim a insolubilizacdo do PEI na matriz da
membrana. Os resultados apontaram que o recobrimento promoveu a redugédo dos

poros da membrana e, consequentemente, 0 aumento da pressao de ruptura.

5 Mistura das aminas tercidrias trioctilamina e tridecilamina

42



Originalmente a membrana de poliamida apresentava pressao de ruptura, para
0 sistema agua-hexanona, igual a 0,03 bar e ap6s o recobrimento a pressdo de
ruptura passou a ser igual a 1,2 bar. Esse aumento preveniu que o deslocamento da
fase aquosa, presente nos poros, pela fase organica, estabilizando-se, assim, a
interface. A estabilidade do recobrimento da membrana foi avaliada empregando o
contactor de membrana para conduzir a reextracdo de acido acético, presente em
hexanona, utilizando &gua. Com isso, observou-se que a presenca do recobrimento
permitiu o emprego de vazdes da fase organica, escoando pelo interior da fibra, mais

elevadas em comparagédo com o médulo composto pela membrana nédo recoberta.

Outro trabalho que aborda essa tematica foi realizado por Moraes (2015) no
Laboratério de Processos de Separacdo com Membranas (PAM) do Programa de
Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ. Em sua tese, contactores de membrana de
fibra oca foram utilizados na extracédo de &cido succinico presente em solugdo aquosa
(50 g/L) utilizando como extratante uma amina terciaria (TOA), uma amina primaria
(JM-T) e 1-octanol. As fibras ocas do contactor eram constituidas de diacetato de
celulose, com diametro interno e espessura nominais de 200 pum e 15 pm,
respectivamente, sendo a area superficial do mdédulo igual 0,9 m2. O sistema de
extracdo foi montado de forma que as etapas de extracdo e reextracdo eram
acopladas.

Sendo assim, na etapa de extracdo, as aminas TOA e JM-T presentaram o
maior percentual de recuperacao do acido (cerca de 75% para ambos 0s extratores).
No entanto, a eficiéncia da etapa de reextragdo foi bastante baixa devido a alta
estabilidade do complexo formado. Dessa forma, embora o 1-octanol tenha
apresentado eficiéncia de extracé@o baixa, a etapa de reextracdo apresentou eficiéncia
superior a das aminas. Dessa forma, o maior percentual recuperagdo do processo

(levando em conta ambas as etapas) foi atribuido ao octanol (em torno de 41%).

Por fim, Burgé e colaboradores (2016) estudaram a recuperacdo do acido 3-
hidroxipropiénico (3-HP) presente em uma solucdo sintética e em um meio
fermentativo real. A recuperacdo do 3-HP foi avaliada através da extragéo fisica, a
gual empregou n-decanol como solvente, e extracdo reativa utilizando trioctilamina
(TOA) e Aliquat 336 diluidos em n-decanol. Os ensaios comprovaram que a extracao
fisica € menos eficiente do que a reativa na recuperacdo do acido 3-hidroxipropiénico
uma vez que 0 seu mecanismo de extracdo envolve somente o fenémeno de
solubilizacdo do 3-HP no n-decanol. Ja nos ensaios de extragdo reativa, observou-se

que o maior rendimento de extracdo (92,9%) foi obtido quando a separacdo ocorreu
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em meio &cido e utilizando uma mistura de TOA e Aliquat 336 em n-decanol como

fase organica extratora.

Os autores também acreditam que a extracdo foi, de fato, conduzida pelas
moléculas de TOA e que o papel do Aliquat 336 no processo foi no sentido de
favorecer a ligacdo entre o 3-HP e TOA, além de promover a estabilizacdo do
complexo acido-amina formado. Uma outra variavel analisada por Burgé et al. (2016)
foi a concentracdo do acido 3-hidroxipropiénico na alimentagéo, a qual nao influenciou
significativamente no rendimento de extracdo para a estreita faixa de concentracdo
estudada (de 0,5 a 2 g/L). Finalmente, os testes de recuperacdo utilizando um meio
fermentativo real apresentaram rendimento de extracdo menor em relacdo a solugéo
modelo. Segundo os autores, esse comportamento é devido a competicdo entre o
acido e sais residuais utilizados como tampao (como, por exemplo, fosfato de
potassio) do meio fermentativo.

2.5 Consideracgoes finais

A partir da revisao da literatura, foi possivel compreender que o &cido succinico
consiste em um insumo quimico de interesse cientifico e econémico devido as
diversas aplicacbes possiveis para essa molécula organica. Nesse contexto, também
foi verificado que apesar do &cido succinico apresentar duas rotas de producao
distintas (petroquimica e biotecnolégica), faz-se necessario estimular o emprego da
rota biotecnoldgica a fim de que limitagdes associadas a rota petroquimica, como a

emissao de CO, e esgotamento das reservas de petroleo, possam ser contornadas.

Nesse contexto, para que a producdo do acido succinico a partir da
fermentacgéo torne-se mais competitiva em relacdo a rota petroquimica, é necessario o
desenvolvimento de um processo de recuperacdo do acido que seja tecnicamente e
economicamente viavel. Os principais métodos de separagdo primaria encontrados na
literatura apresentam tanto vantagens como limita¢des, conforme discutido ao logo da
revisdo da literatura. Dentre esses métodos, destaca-se a extracdo liquido-liquido

devido a simplicidade de operacdo e desempenho satisfatorio para solu¢des diluidas.

Recentemente, o principal foco das pesquisas nessa tematica consiste no
desenvolvimento de solventes extratantes com melhor desempenho de extracéo e que
sejam ambientalmente favoraveis. Com isso, ainda assim se observa uma lacuna na
literatura quanto ao desenvolvimento do processo de recuperagdo do acido succinico
através da extracdo liquido-liquido, o qual é composto pelas etapas de extracao e

reextracao do soluto. Além do estabelecimento das condicGes operacionais 6timas
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desse processo, também é preciso identificar o tipo de equipamento mais adequado
para conduzir essa operacdo. Na literatura, os contactores de membrana apresentam-
se como a principal alternativa as colunas tradicionais. Devido ao contato né&o
dispersivo entre as fases, o uso de contactores de membrana permite que solventes
extratores com elevada solubilidade em agua ou que formem emulsdes possam ser

utilizados sem ocasionar perdas significativas.

O principal objetivo dos trabalhos que abordam o uso de contactores para a
extracdo liquido-liquido consiste em demonstrar a viabilidade técnica do uso desse
tipo de equipamento. Conforme discutido, apesar do emprego de vazdes de
escoamento relativamente baixas nos trabalhos mencionados, o que ocasionou
coeficientes de transferéncia de massa global relativamente baixos, ainda foi possivel
obter resultados satisfatérios, do ponto de vista da eficiéncia de extracdo. Sendo
assim, este trabalho visa entdo contribuir para o desenvolvimento do processo de

extracao liquido-liquido do acido succinico utilizando contactores de membrana.
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CAPITULO 3
Materiais e Métodos

3.1 Preparo das solucdes

Os experimentos realizados nesta dissertacdo foram conduzidos no laboratério
de Processos de Separagcdo por Membranas (PAM), que integra o Programa de
Engenharia Quimica da COPPE/UFRJ. Os principais insumos utilizados estéo listados
na tabela 3.1. A solucdo do &cido succinico, também denominada de fase aquosa, foi
preparada através da dissolugdo do &cido em &gua destilada, deionizada e
microfiltrada de maneira que a sua concentracdo fosse igual a 20 g-L*. A escolha
dessa concentracdo baseou-se na composicdo de meios fermentativos reais
reportados na literatura (CARVALHO et al., 2014; PATERAKI et al., 2016).

Tabela 3.1 — Insumos quimicos utilizados nos experimentos

Insumo Fabricante Pureza (%)
Acido succinico (AS) Sigma Aldrich 99
Hidréxido de sédio (NaOH) Vetec 97
1-Octanol Sigma Aldrich 99
1-Hexanol Sigma Aldrich 98
Oxido de trioctilfosfina (TOPO) Sigma Aldrich 99
Diisooctilamina Sigma Aldrich 99
Acido oleico Merck 90
Oleo de girassol Cargill

J& a fase orgéanica, para certos experimentos devido as caracteristicas fisicas
do extratante, consistia em solugdes de concentragdo igual a 0,25 mol-L?. Essas
solucdes foram obtidas através da diluicdo do extratante em 1-octanol. Nos testes
avaliando o efeito do pH da fase aquosa no desempenho da extracdo, o pH da solucéo

de &cido succinico foi ajustado através da adi¢cdo de volumes definidos de solucdo de
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hidréxido de sédio, com concentragdo de 5 mol-L!. Dessa forma, a eventual diluicdo
da solucdo do acido succinico provocada pela adicdo da solucdo alcalina pode ser

considerada como desprezivel.

3.2 Extracéao liquido-liguido convencional

Os ensaios de extracdo liquido liquido convencional visaram identificar o
extratante mais adequado para o processo de extracdo, bem como avaliar o efeito da
temperatura e do pH da fase aquosa. Sendo assim, os ensaios da influéncia da
temperatura foram conduzidos a 30, 40 e 50 °C e os valores de pH da fase aquosa
testados foram 2,43, 4,15, 4,90, 5,65 e 7,60. Esses valores de pH foram selecionados

baseados no grau de ioniza¢do do acido succinico.

Todos os experimentos foram conduzidos em tubos Falcon e colocando em
contato volumes iguais (5 mL) da solugéo do acido succinico e da fase organica. Os
tubos foram agitados por 60 minutos em incubadora a 120 rpm. Ao final desse
intervalo, a separagdo das fases aquosa e organica foi alcancada mantendo-se 0s
frascos em repouso por 30 minutos e sob temperatura controlada. Apds esse periodo,
uma aliquota de 3 mL da fase aquosa foi coletada e diluida usando volume
equivalente de 4gua destilada, deionizada e microfiltrada.

As amostras foram entdo analisadas através de cromatografia liquida de alta
eficiéncia afim de determinar a concentracédo do acido succinico na fase aquosa. Ja a
concentracdo do acido succinico na fase organica foi obtida através de balanco de
massa. Cada experimento foi realizado em duplicata e os resultados reportados
representam a média dos valores experimentais obtidos. Os resultados foram

guantificados através do coeficiente de distribuicdo (Kp) e da eficiéncia de extracdo

eq

(Eext) conforme descrito pelas equagdes 3.1, 3.2, respectivamente, sendo  Cpyg .,y @

concentracdo de equilibrio do &cido succinico na fase organica C:?

ag.ext @ CONCENtracéo

de equilibrio do &cido na fase aquosa e Cg,.,: @ concentracdo inicial do &cido

succinico na fase aquosa. Essas equacdes consideram volumes iguais das fases.

eq
C
,ext ~
K, = C",Z? = Equacdo 3.1
ag.ext
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Eexe = ——(5 = Tk, 100 Equagéo 3.2
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3.3 Sistema de extracdo usando contactores de membrana

Duas configuragdes distintas para o sistema de extragdo usando contactores
de membrana foram montadas. O médulo com membranas na forma de fibras ocas
utilizado em ambas as configuragbes consistiu no dialisador comercial Polyflux 17L,
fabricado pela empresa Gambro® (figura 3.1). As especificacdes do mddulo estédo
sumarizadas na tabela 3.2. Devido a problemas de corrosdo pela acdo do acido
succinico, todas as conexdes, valvulas e mandmetros empregados em ambas as
configuracbes do sistema foram de aco inox. Para todos 0s experimentos, o
escoamento ocorreu em modo co-corrente e com recirculacdo das fases, sendo o
escoamento da alimentacéo (fase aquosa) pelo casco e o interior da fibra foi utilizada

pela escoar a fase organica.

Tabela 3.2 — Especificacbes do mddulo de membrana empregado nos ensaios de extracdo

Area Superficial (m?) 1,7
Comprimento do modulo (m) 0,28
Espessura parede fibra (um) 50
Diametro interno (um) 215
Diametro hidréulico dn (m) 0,07
Comprimento da fibra (m) 0,29

mistura de poliamida,

Material Membrana . C
poliariletersulfona e polivinilpirrolidona

Figura 3.1 — Médulo de membrana empregado nos ensaios de extracdo (BAXTER,2018)

Uma das configuracdes investigadas esta representada na figura 3.2, a qual
consiste no sistema denominado como processo desacoplado de extragéo. O objetivo
dessa configuracdo é conduzir a etapa de extracdo e reextracdo separadamente de
modo que, a partir dos resultados obtidos, os coeficientes de transferéncia de massa
global pudessem ser determinados para cada uma das etapas. Sendo assim, esse
sistema é composto por 2 rotametros (Conaut 440), com fundo de escala de 18 a 180

L-h, 4 manémetros (Famabras), com fundo de escala de 0 a 2 bar e 1 valvula do tipo
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gaveta para o controle a pressdo da fase organica. Além disso, 0 sistema também

contou com 2 bombas de diafragma (Remco 330) e 2 tanques de alimentacao.

Ai 30 M€
@ =
s C0)
EXTRAGAO
Fase

Organica

-~

-Bomba

- Contactor de Membrana
- Mandm etro

- Valvula

-Rotametro

A<=zoowm

Figura 3.2 - Fluxograma do processo desacoplado de extracdo assistida por contactor

Ja a outra configuracdo montada consistia no sistema denominado como
processo acoplado de extragdo, no qual as etapas de extracdo e reextracdo ocorrem
simultaneamente (figura 3.3). O objetivo dos experimentos realizados com essa
configuracdo foi promover a validacdo do modelo mateméatico proposto para o
processo de extracdo acoplado.

N

EXTRAGAO

Fase

Orgéanica Y

REEXTRACAO

-Bomba
- Contactor de Membrana
- Mandometro

-Vahula

- Rotametro

a<zom

AN

Fase Aquosa
Reextragio

Figura 3.3 - Fluxograma do processo acoplado de extracdo assistida por contactor
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3.4 Extracao assistida por contactores de membrana

3.4.1 Processo desacoplado

Os experimentos conduzidos nesta etapa visaram avaliar a viabilidade do uso
de contactores na extracdo liquido-liquido do &cido succinico e na sua reextragdo da
fase extratora em etapas separadas. Com esses experimentos, também foi possivel
obter dados relativos ao equilibrio termodinamico (coeficiente de distribuicdo Kp) e a
cinética do processo de extracdo (coeficiente global de transferéncia de massa Kg). As
condicBes experimentais e as propriedades fisicas das solucdes utilizadas nos ensaios

dessa etapa estdo sumarizadas na tabela 3.3 e 3.4, respectivamente.

Tabela 3.3 — Condi¢des experimentais dos ensaios de extragdo assistida por contactores de
membrana desacoplado

Ensaio  Extratante Reextracdo  Conc. HzSuc (g/L) Qra (L/h)  Qro (L/N)

1 1-Octanol NaOH 0,03M 20 44 24

2 1-Octanol NaOH 0,03M 20 72 24

3 Oleode 10 72 1,7
girassol

4 Oleode 30 72 1,7
girassol

Todos os experimentos foram realizados a temperatura ambiente e com
duragdo de 5 horas. Nos experimentos desacoplados de extragdo, o volume da
solucdo de &cido succinico e da fase orgéanica foram idénticos e iguais & 600 mL. Ao
longo do experimento, aliquotas da fase aquosa foram coletadas e analisadas através
de cromatografia liquida para a determinagdo da concentracdo do &cido. Ja nos
ensaios desacoplados de reextracao, a fase organica contendo acido succinico (obtida
na etapa de reextracdo) foi utilizada como a fase organica e uma solugédo aquosa de
hidréxido de sédio com concentracdo igual a 0,03M foi utilizada como a fase aquosa
do sistema. Similarmente, o acompanhamento do experimento deu-se através da

coleta de aliquotas da fase aquosa em intervalos de tempo definidos.

Afim de garantir a estabilizacdo da interface, todos os experimentos iniciaram-
se como o escoando da fase aquosa pelo lado externo as fibras (casco) e uma vez
gue o modulo estava completamente preenchido pelo o liquido, iniciou-se a circulacéo

da fase organica pelo interior das fibras. Esse procedimento garantiu que os poros da
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membrana foram preenchidos pela fase aquosa, além de prevenir a dispersdo de uma
fase na outra através dos poros. lgualmente, a escolha das vazdes de operacéo levou
em consideracdo que a diferenca de pressdo entre a fase organica escoando no
interior da fibra e a fase aquosa no casco hao ultrapassasse 0,2 bar a fim de prevenir

a permeacao da fase organica para a fase aquosa.

Tabela 3.4 — Propriedades fisicas das fases empregadas nos ensaios de extracdo desacoplado

Ensai P iedad Fase Fase Fase Aquosa
nsaio ropriedade Aquosa | Orgéanica Reextracéao
p (Kg/m?3) 9890 822 979®
le?2 . -
n (cP) 1,020 7,37 1,02
Ka/m? 9891 930® 979®
3465 p (Kg/m?)
n (cP) 1,020 48,80 1,02 ®

Dados experimentais obtidos de: (*) Moraes (2011); (**) Bhattacharjee e Roy (2010); (8) Vazquez et al.,
1996) e (n) Esteban et al. (2012)

De forma similar aos ensaios de extracdo convencional, o desempenho dos
sistemas de extracdo por contactores de membrana foi avaliado através do coeficiente
de distribuicdo (Kqg), da eficiéncia de extracdo (Eexr), além da eficiéncia de reextragédo
(Erext) € a eficiéncia global do processo (Ecioba). As equagdes 3.3 e 3.4 definem com

Erext € EcLosaL foram calculados.

C V. ~
Epoyy =~ 29722 4100 Equacao 3.3
Corg Vorg
E _ Caq,rext Vagrext 100 E 30 3.4
global — * quacao o.

0
Cag Vagext

3.4.2 Processo acoplado

J& os ensaios do processo acoplado de extracdo, nos quais as etapas de
extracdo e reextragdo ocorrem simultaneamente, as condicdes experimentais estéo
sumarizadas na tabela 3.4. A duracdo desses experimentos foi de 12 horas e
conduzidos a temperatura ambiente em recirculagdo. Os volumes da alimentagéo, da
fase organica e da fase aquosa de reextracdo foram idénticos e iguais a 900 mL. Para
esses experimentos, os solventes utilizados foram o 6leo de girassol (tabela 3.6) e o
acido oleico (tabela 3.7), além da fase aquosa extratora consistir em uma solucao

aquosa de hidroxido de sodio.
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Tabela 3.5 — Condi¢des experimentais dos ensaios de extracdo assistida por contactores de
membrana acoplado

Ensaio Extratante Reextracao Conc. HzSuc (g/L)  Qera (L/h)  Qro (L/N)

Oleode  Solucéo aquosa

1 girassol NaOH 20 2 L2
Acido Solucdo aquosa
2 oleico NaOH 0,31M 20 2 2,5

De forma similar ao processo desacoplado, o0 acompanhamento do
experimento deu-se através da coleta de amostras da fase aquosa de extracao
(solucdo de &cido succinico) e da fase aquosa de reextracado (solucéo de hidréxido de
sodio) em intervalos de tempo definidos. Por balanco de massa foi possivel obter a
concentracdo do acido na fase organica. A quantificacdo dos resultados também foi
feita através do coeficiente de distribuicdo, para a extracdo e reextracdo, além da
eficiéncia de extragdo, reextracdo e global do processo.

Tabela 3.6 —Propriedades fisicas das fases empregadas no ensaio de extracdo acoplado
usando 6leo de girassol

Fase Fase Fase Aguosa
Aquosa Orgénica Reextracao
*) () (=)
Densidade (Kg/m?) 989 911 987
Viscosidade (cP) 1,020 44,16 1,02 ™

Dados experimentais obtidos de: (*) Moraes (2011); (**) Esteban et al. (2012); (***) Vazquez et al., 1996)

Tabela 3.7 — Propriedades fisicas das fases empregadas no ensaio de extracado acoplado
usando &cido oleico

Fase Fase Fase Aguosa
Aquosa Orgénica Reextracao
(*) (**) (***)
Densidade (Kg/m?) 989 888 987
Viscosidade (cP) 1,020 23,90 1,02

Dados experimentais obtidos de: (*) Moraes (2011); (**) Valeri; Meirelles (1997) Esteban et al. (2012); (***)
Vazquez et al., 1996)

3.5 Metodologia analitica

Ao final de todos os experimentos, a concentracdo de &cido succinico na fase
aquosa foi determinada através de cromatografia liquida de alta performance (HPLC).

O cromatografo (Agilent 1200) foi equipado com coluna e pré coluna Supelcosil LC-18
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e utilizou solugéo aquosa de acido ortofosférico (HsPO4, 5 mmol-Lt) como fase movel,
sendo a vazao empregada de 1,0 mL-min e a temperatura da operacéo igual a 40 °C.

A deteccéo foi baseada no UV-visivel a 210 nm.

A concentracdo do acido succinico na fase organica foi calculada por balanco
de massa. Além disso, quando necessario, as amostras foram acidificadas pela adi¢édo
de volumes conhecidos de solucdo aquosa de Hs3PO. (25% v/v) a fim de que as
amostras apresentassem pH entre 2,25 e 2,45. A eventual diluicdo da solugéo
provocada pela adi¢édo da solugéo acida foi considerada como desprezivel.

3.6 Procedimentos complementares

3.6.1 Caracterizacdo da membrana

A técnica de microscopia eletrdnica de varredura (MEV) foi empregada para
determinar a morfologia da membrana de fibra oca presente no modulo. A analise foi
conduzida no laboratério multiusuario de microscopia eletrbnica e microanalise do
Programa de Engenharia Metallrgica e de Materiais da Universidade Federal do Rio
de Janeiro. O preparo da amostra para essa analise consistiu em mergulhar a fibra em
nitrogénio liquido e em seguida fratura-la a fim de que a secéo transversal da fibra
pudesse ser visualizada. ApGs esse procedimento, as fibras foram metalizadas e entédo

encaminhadas para a analise no microscopio.

Além disso, a permeabilidade hidraulica da membrana também foi
determinada através de testes de permeacao em diferentes condicbes de pressao.
Para cada condicdo de pressao, o fluxo de permeado de agua foi medido e o gréfico
do fluxo de permeado em funcdo da pressdo consiste em uma reta passando pela
origem, sendo a permeabilidade hidraulica representada pelo coeficiente angular da

reta.
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CAPITULO 4
Resultados e Discussao

4.1 Extracéo liquido-liquido convencional

4.1.1 Triagem dos extratantes

A figura 4.1 mostra a eficiéncia de extracdo obtida nos ensaios de extracdo
liquido-liquido a 30 °C para os solventes testados. Os resultados apresentados
consistem na média das medidas obtidas em duplicata e as barras de erro
representam a amplitude dessas medidas. Os resultados da extracdo fisica, utilizando
1-hexanol e 1-octanol como solvente, apontam que o0 l-octanol apresentou menor
eficiéncia de extragdo do que o 1-hexanol, sendo esse comportamento também
observado nas outras temperaturas avaliadas. A explicacdo para esse fato esta
relacionada a polaridade dessas moléculas, que é responsavel pela capacidade do
solvente em solubilizar o 4cido na fase organica.
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Figura 4.1 — Eficiéncia de extracéo dos extratantes a 30 °C

Nesse sentido, a polaridade dos alcoois diminui com o aumento da cadeia

carbbnica e, consequentemente, € de se esperar que a eficiéncia de extracdo seja
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mais elevada quando alcoois de cadeia menores séo utilizados, seja como solvente
(extracao fisica) ou como diluente nos casos de extracdo reativa. Os valores dos
coeficientes de distribuicdo para os extratantes testados, a 30 °C, também apresentam

esta mesma tendéncia (tabela 4.1).

Tabela 4.1 — Coeficiente de distribuicdo Ka para os extratantes testados a 30 °C

Extratante Coeficiente de Distribui¢céo (Kq)
Diisoctilamina 8,62 +£ 0,750
1-Hexanol 0,46 +£ 0,010
Oxido de Trioctilfosfina 0,29 + 0,005
1-Octanol 0,24 £ 0,005

Esse comportamento estd de acordo com os resultados reportados em
trabalhos similares, como no caso de Asci e Inci (2010). Os autores observaram que,
nos ensaios de extragéo fisica do acido succinico, a maior eficiéncia de extragéo foi
obtida para o solvente 1-octanol (16,89%) enquanto que o hexano, solvente apolar,
apresentou a menor eficiéncia (0,96%). Igualmente, Kurzrock e Weuster-Botz (2011)
constataram que o tamanho da cadeia do diluente afetou a extragdo reativa do acido
succinico, utilizando aminas como extratante. Nesse caso, a eficiéncia de extragdo foi
tdo maior quanto menor fosse a cadeia carb6nica do alcool utilizando como diluente.
Por fim, Chemarin et al. (2017) investigaram a extracdo liquido-liquido do acido 3-
hidroxipropionico (3-HP) usando trioctilamina diluida em &lcoois com tamanho de
cadeia distintos e a eficiéncia da extracdo do 3-HP foi tanto maior quanto menor fosse
a cadeia carbdnica do diluente. Segundo os autores, esse comportamento ndo se
deve apenas a maior hidrofilicidade conferida as cadeias menores, mas também por

conta de efeitos estéricos.

Além disso, ao comparar a eficiéncia da extracdo fisica com a da extracdo
reativa, constatou-se que a extracdo do &cido succinico utilizando o Oxido de
trioctilfosfina dissolvido em 1-octanol resultou em um coeficiente de distribuigdo (0,29)
maior do que o valor obtido utilizando o 1-octanol puro (0,24). E de se esperar que
esse valor seja maior uma vez que 0s compostos organofosforados apresentam

expressiva capacidade de solvatar o acido na fase organica, devido a sua habilidade
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de estabelecer ligacdes de hidrogénio, o que implica no aumento da solubilidade do
acido na fase organica (SPRAKEL e SCHUUR, 2018).

Por fim, o extratante de maior desempenho foi a amina secundaria bis(2-
etilhexilllamina, também denominada de diisoctilamina, sendo capaz de remover
89,5% do soluto. Esse resultado é superior ao desempenho das aminas terciarias
dissolvidas em 1-octanol, que representa um dos sistemas de extracdo reativa mais
comumente investigados na recuperacdo de acidos carboxilico (KURZROCK;
WEUSTER-BOTZ; 2011). Esse comportamento estende-se a extracdo de outros
acidos carboxilicos, conforme observado por Kaur e Elst (2014). Através do estudo de
136 sistemas de extracdo, compostos por aminas primarias, secundarias e terciarias
diluidas em diluentes polares e apolares, os autores também verificaram o

desempenho superior das aminas secundarias na extracao do acido itaconico.

Sendo assim, no projeto de um processo de extracdo, além do conhecimento
da eficiéncia de extracao e do coeficiente de distribuicdo do extratante, também se faz
necessario investigar a influéncia de variaveis operacionais, como temperatura e pH, a
fim de que as condi¢cdes de operacdo do processo, para as etapas de extracdo e

reextracdo, possam ser definidas.

4.1.2 Efeito da Temperatura

A influéncia da temperatura no coeficiente de distribuicdo (Kq) e na eficiéncia de
extracdo (Eex) para os diversos extratantes é mostrada nas figuras 4.2, 4.3 e 4.4,
sendo as linhas pontilhadas utilizadas para sinalizar a tendéncia dos dados
experimentais. Nesse sentido, observa-se que 0 aumento da temperatura promoveu a
diminuicdo da eficiéncia de extracdo e do coeficiente de distribuicdo para todos os
casos analisados. E importante salientar que essa reduc&o nos valores de Kq e Eex foi

mais pronunciada para a diisoctilamina.

Na literatura, essa mesma tendéncia € observada para casos de extracéo fisica
e reativa de 4cidos carboxilicos. Marti (2016) investigou o efeito da temperatura na
extracdo de acido acético usando trioctilamina como extratante. O autor reportou que o
aumento da temperatura de 25 °C para 45°C promoveu uma reducédo de 8,4% na
eficiéncia de extracdo. Igualmente, Moraes (2015) também avaliou a influéncia da
temperatura em ensaios de extracdo de acido succinico usando trioctilamina diluida
em 1l-octanol como fase extratora e os resultados obtidos, do ponto de vista
estatistico, foram idénticos para as trés condicGes de temperatura testadas (25, 40 e

60 °C). A eficiéncia de extracdo e o coeficiente de distribuicdo de outros acidos
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carboxilicos como os 4&acidos piravico (PAL et al.,2015), levulinico (USLU e
KIRBASLAR, 2013), acrilico, propiénico e butirico (KESHAV et al., 2009) também

apresentaram comportamento inversamente proporcional ao aumento da temperatura.
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Figura 4.2 — Efeito da temperatura no Ka do &cido succinico em diversos extratantes.
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Figura 4.4 — Efeito da temperatura em Eex € Ka do &cido succinico em diisoctilamina.

Os resultados obtidos podem ser explicados através do entendimento de como
a temperatura afeta diversos fatores que governam o equilibrio no processo de
extracdo. Nesse sentido, nos ensaios de extracdo empregando 1-hexanol, 6xido de
trioctilfosfina e 1-octanol como solvente, em que 0 mecanismo de extracao € baseado
em ligacbes de hidrogénio, a principal variavel afetada pela temperatura é a
solubilidade do acido em ambas as fases. Sendo assim, 0 aumento da temperatura
provoca um aumento da solubilidade do acido na fase orgéanica e amplifica ainda mais
a sua afinidade pela fase aquosa (LI et al., 2010). Além disso, o fenbmeno de co-
extracdo da dgua também é beneficiado pelo aumento da temperatura, ocasionando,
portanto, a reducéo do coeficiente de distribuicdo (CANARI e EYAL, 2004).

J& no caso da diisoctilamina, em que o principal mecanismo de extragdo &
através da formacado de par i6nico, além da solubilidade, a constante de dissociagéo
(Ka) do é&cido também consiste em uma varidvel que é funcdo da temperatura.
(CANARI e EYAL, 2004; EDA et al., 2018). A reducéo da constante de dissociacéo do
acido latico com o aumento da temperatura foi reportado por Krzyzaniak et al. (2014),
0 que implica na atenuacdo das interagfes responsaveis pela formagédo do complexo

acido-extratante e, consequentemente, justifica a reducao da eficiéncia de extracao.

Entretanto, os resultados apontaram que 0s principais pardmetros da extragéo
do &acido succinico, Kq e Eex, foram pouco sensiveis a mudangas na temperatura, com

variacOes inferiores a 35% e 17%, respectivamente. Sendo assim, é possivel afirmar
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gque a hipotese de conduzir a etapa de extracdo a temperatura ambiente e a etapa de
reextracdo a temperaturas mais elevadas, como estratégia para desestabilizar o
sistema e recuperar o0 acido presente na fase orgéanica, ndo representa uma

abordagem viavel para a recuperacéao eficiente do 4cido.

4.1.3 Efeito do pH da fase aquosa

A figura 4.5 apresenta os resultados do efeito do pH da fase aquosa na
eficiéncia de extracdo. Constata-se que o aumento do pH promoveu uma reducao
significativa da eficiéncia de extrac&o para todos os solventes analisados. E importante
salientar que o acido succinico € um acido dicarboxilico fraco, ou seja, ele pode existir
em 3 formas distintas: neutro, ion monovalente ou divalente. A distribuicdo das
diferentes formas em funcdo do pH é quantificada pela equacdo de Henderson-
Hasselbach, cujo comportamento € ilustrado na figura 4.5, a qual leva em
consideracdo as constantes de dissociacdo do acido. Os valores de pKa; e pKa; para
0 &cido succinico séo 4,21 e 5,60, respectivamente (JANSEN e VAN GULIK, 2014).
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Figura 4.5 — Efeito do pH da fase aquosa em Eext € Ka para os diferentes solventes
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Nesse sentido, para valores de pH abaixo do pKa: (4,21), a espécie
predominante na fase aquosa é o acido succinico ndo dissociado (H-A) e, conforme
apontam os resultados, os sistemas de extracao apresentaram o melhor desempenho
para essa mesma faixa de pH. Dessa forma, infere-se que as interacbes que 0s
solventes testados estabelecem com o soluto ocorrem prioritariamente com a forma
neutra do 4cido succinico. Esta tendéncia também é verificada para os valores de

coeficiente de distribuicdo obtidos, que estédo apresentados na tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Coeficientes de distribuicdo em funcéo do pH obtidos para os diferentes
extratantes testados a 30 °C

oH Extratante

Diisoctilamina 1-Hexanol Oxido de Trioctilfosfina  1-Octanol
2,43 8,21 0,52 0,34 0,29
4,15 1,88 0,24 0,19 0,22
4,90 0,74 0,14 0,13 0,14
5,65 0,26 0,13 0,14 0,13
7,60 0,10 0,12 0,14 0,13

Esses resultados tém sido amplamente verificado na literatura, como no
trabalho de Jun et al., 2007. Nesse caso, 0s autores constataram que a eficiéncia de
extracdo do &cido succinico por trioctilamina diluida em 1-octanol tendeu a zero para
valores de pH acima de 6,35. Igualmente, Umpuch et al. (2016) reportaram que o
aumento do pH de 2 a 6 promoveu uma reducdo do coeficiente de distribuicdo do
acido maléico superior a 80% em ensaios de extracdo usando amina terciaria.
Prochaska et al. (2018) também observaram uma reducgéo consideravel da capacidade
de extragdo do composto organofosforado Cyanex 923® quando pH da solucdo de

acido succinico aumentou de 2 para 4,3.

Mais especificamente, os resultados demonstraram que 0s solventes mais
sensiveis a variacdo do pH foram o 1-hexanol e a diisoctilamina, nos quais notou-se
uma reducao superior a 90% da sua eficiéncia de extracdo quando o pH da fase
aquosa foi acrescido de 2,43 para 7,60. Além disso, € importante destacar que 0s
extratantes 1-hexanol, 1l-octanol e Oxido de trioctilfosfina apresentaram o maior
declinio do seu desempenho quando o pH foi acrescido de 4,15 para 4,90. Esse
comportamento foi estudado por Eyal e Canari (1995), que afirmaram que o efeito do
pH na extragdo de Acidos carboxilicos esta diretamente relacionado ao mecanismo de

extracao.
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Dessa forma, os autores afirmam que, em casos de extracdo baseadas em
ligacdes de hidrogénio, o declinio da eficiéncia de extracdo sera mais pronunciado
para valores de pH préximos do pKa do acido, conforme foi obtido para os solventes 1-
hexanol, 1-octanol e 6xido de trioctilfosfina. J& no caso da extracdo reativa utilizando
aminas alifaticas, os autores afirmam que maior reducéo da eficiéncia de extracédo é
observada para valores de pH préximos do pKa da amina, uma vez que o mecanismo

de extrag&o consiste na formagao de par ionico.

Essa dependéncia do pH pode ser explicada através da variacdo da
solubilidade do acido succinico em agua em funcéo do pH. Li et al. (2010) verificaram
que a solubilidade do acido succinico ndo s6 aumenta com o0 aumento da temperatura,
mas também com o aumento do pH. Utilizando os dados reportados pelos autores,
foram obtidos graficos da solubilidade do &cido succinico e o coeficiente de
distribuicdo em fungéo do pH, representados pelas figuras 4.6 e 4.7. Nessas figuras,
observa-se que a solubilidade do &cido succinico aumenta com o aumento do pH e o

coeficiente de distribuicdo apresenta tendéncia completamente oposta.
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E importante destacar que a expressiva dependéncia da eficiéncia de extragéo
em relagcdo ao pH da alimentacdo pode ser explorada para promover a reextragdo do
acido presente na fase organica. Os resultados apontaram que 0s maiores valores de
eficiéncia de extracdo do acido succinico foi obtido para valores de pH menores que o
seu pKai:. Em outras palavras, o transporte do acido succinico da fase aquosa para a
fase orgéanica ndo ocorre de forma significativa em meio basico. Dessa forma, é de se
esperar que ao utilizar uma fase aquosa com pH superior 0 pKa; do acido succinico na
etapa de reextracdo, acido succinico presente na fase organica seja majoritariamente
transportado para a fase aquosa de reextracdo. Sendo assim, nos experimentos de
extracdo assistida por contactores de membrana, a etapa de extracdo sera conduzida
em meio &cido, enquanto que a reextracdo sera conduzida utilizando uma solucao

aguosa alcalina.

4.1.4 Consideracoes finais
Em suma, os testes exploratérios de extracdo indicaram que os extratantes
mais adequados, do ponto de vista da eficiéncia de extracdo e sensibilidade a

variacbes das condi¢cdes operacionais (pH) foram o 1-hexanol e a diisoctilamina. No
entanto, optou-se por realizar 0s experimentos de extracdo assistida por contactores
de membrana utilizando o 1-octanol considerando outros fatores igualmente
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relevantes. Um deles consiste na solubilidade do solvente em agua, sendo o 1-octanol
consideravelmente menos solivel em agua (0,59 g-L*) do que a do 1-hexanol (5,9 g-L-
1) (YALKOWSKY et al., 2010). Além disso, a modelagem do processo desacoplado de
extracdo assistida por contactores, que culminou nas equagfes 2.21 e 2.25, apontou a
relacdo inversamente proporcional entre o coeficiente de distribuicdo (Kp) e a

concentracdo do soluto na fase aquosa alimentacéo e na fase aquosa de reextracao.

VaqClq.ext

S — . o~ Xextl ~
(VorgKD,ext + Vaq) + ﬁGXt € ‘ Equa(;:ao 2.21

Caq,ext =

0
Vorg Corg,rext

= . o~ Orextt ~
Caq,rext Vag+Kp rextVorg + Brext " € Equacao 2.25

Dessa forma, quanto maior for o valor de Kp, maior sera a eficiéncia de
extracdo e menor sera a eficiéncia da etapa de reextracdo, o que implicaria no
emprego de uma grande quantidade de solvente, além de perdas do soluto. Com isso,
apesar do l-octanol apresentar a eficiéncia na etapa de extracéo relativamente baixa
(Ko = 0,24), espera-se que a eficiéncia do processo, considerando as etapas de
extracdo e reextracdo, ao utilizar esse solvente seja superior a do sistema

empregando diisoctilamina.

Além disso, é importante destacar que embora sejam de interesse cientifico,
solventes organicos, comumente empregado para extracao fisica e reativa de acidos
carboxilicos, ndo sdo adequados para operacdes em escala industrial devido aos
impactos ambientais causados e limitac6es de operacao associados a alta volatilidade
e inflamabilidade desses insumos quimicos. Sendo assim, fez-se necessario a busca
por um solvente com caracteristicas pertinentes, tanto do ponto de vista técnico
quanto ambiental. Nesse sentido, optou-se por utilizar o 6leo de girassol como um
solvente alternativo na extracdo do &cido succinico. Além do baixo custo, o Oleo de
girassol foi escolhido devido a sua baixa solubilidade em &agua e por ter sido
empregado por outros autores em ensaios de extracdo (BAUDOT et al.,, 2001,
HOSSAIN e MAISURIA, 2008).

No entanto, ao realizar os ensaios de extracao liquido-liquido por contato direto
utilizando o 6leo de girassol, observou-se a formagédo de emulsdo quando as fases
foram agitadas. Dessa forma, uma alternativa para contornar essa limitagdo consiste
em conduzir o processo de extracdo utilizando contactores de membrana, o que sera
investigado no capitulo seguinte. Além do 6leo de girassol, o &cido oleico também foi

selecionado como solvente alternativo uma vez que atende aos principais critérios a
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serem considerados na escolha do solvente, como imiscibilidade e possivel baixo
coeficiente de distribuicdo (Kp) devido ao carater altamente apolar. Os ensaios de
extracdo convencional utilizando esse solvente confirmaram essa hipotese, obtendo-

se Kp igual a 0,03 e eficiéncia de extragdo igual a 2,54%

Figura 4.8 — (a) Solucéo de acido succinico e éleo de girassol em contato antes da agitacao
(b)Emulsao formada apds a agitacédo

4.2 Extragéo assistida por contactores de membrana

4.2.1 Caracterizacdo estrutural da membrana

Um dos parametros de caracterizagdo da membrana consistiu na
permeabilidade hidraulica, igual a 13,5 L/h-m?bar. De acordo com Mulder (1996), esse
valor corresponde a permeabilidade de membranas de ultrafiltracdo. Esse fato foi,

entdo, confirmado através das fotomicrografias mostradas na figura 4.9.

SEM HV: 20.0 kV Det: SE VEGA3 TESCAN( SEM HV: 20.0 kV Det: SE 111 VEGA3 TESCAN
WD: 7.74 mm SEM MAG: 400 x 100 ym WD: 7.76 mm SEM MAG: 3.50 kx 10 pm
Date(m/dly): 08/03/18 WD: 7.74 mm COPPE/UFRJ Date(m/dly): 08/03/18 WD: 7.76 mm COPPE/UFRJ

Figura 4.9 — Fotomicrografias da membrana na forma de fibra oca Polyflux®
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Nessas figuras é possivel observar a estrutura assimétrica e porosa da fibra
oca, sendo os poros maiores localizados na parte externa da fibra. Hedayat et al.
(2012) investigaram a morfologia das membranas Polyflux® e obtiveram 0,401 um
para o diametro médio de poro da parte interna. J& para estimacdo do didmetro dos
poros da parte externa mostrou que existe uma ampla faixa de diametros de poro
nessa regiao, a qual varia de 0,45 a 20,40 um. Dessa forma, como os poros menores
da fibra oca estdo localizados na parte interna, optou-se por escoar a fase que nédo
molha a membrana (fase orgénica) por dentro das fibras.

4.2.2 Processo desacoplado utilizando 1-octanol como solvente

A extragdo assistida por contactores de membrana foi inicialmente investigada
utilizando 1-octanol como solvente e empregando um Unico médulo de membrana.
Dessa forma, as etapas de extracdo e reextracdo ocorreram separadamente. Para a
etapa de extracdo, foram avaliadas duas condicbes de vazdo de escoamento da fase
aquosa (Qaq igual a 44 L-h'l e 72 L-h!) e manteve-se a vazdo da fase organica
constante (Qorg = 24 L-h'Y). Nesses experimentos, a fase organica escoou no interior

das fibras enquanto que a fase aquosa foi alimentada através do casco.

A condicdo de escoamento das fases foi avaliada através do célculo do nUmero
de Reynolds (equacéo 4.1), sendo v a velocidade de escoamento, p e n a densidade
e viscosidade da fase em questdo, respectivamente, e D o didmetro da sec¢do. Para o
escoamento no casco, assumiu-se que D é dado pelo didmetro hidraulico e para o
escoamento no interior da fibra, D consistiu no didmetro interno da fibra. Observou-se
que para todos os casos, o regime de escoamento foi laminar tanto no interior da fibra

gquanto no casco (tabela 4.3).

R, = — Equacédo 4.1

Tabela 4.3 — Numero de Reynolds para ensaio de extragdo desacoplado usando 1-octanol

Extracdo Reextracao
Ensaio Fase Fase Fase Fase
Aquosa organica Aquosa organica
Qag =44 L/h; Qorg= 24 L/h 15,7 0,85 15,5 0,85
Qag=72L/h e Qog=24L/n 25,7 0,85 25,4 0,85
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J& os resultados da variacdo da concentracdo do acido succinico no interior do
tanque de alimentacdo (Caqex) €m funcdo do tempo para cada uma das vazdes
avaliadas estdo representados na figura 4.10. Observa-se que os perfis de
concentracdo obtidos apresentam uma tendéncia regular de reducdo com o tempo,
atingindo-se o estado estacionario apds, aproximadamente, 15 minutos de operacao.
O coeficiente de distribuicAo da etapa de extracdo (Kgex), para ambos o0s
experimentos, foi igual a 0,22, o que equivale a eficiéncia de extracdo igual a 18,03%.
Esses valores estdo de acordo com os resultados previamente obtidos nos ensaios de
extragao convencional e aos dados registrados na literatura (ASCI e INCI, 2010).

Além disso, o modelo matematico proposto pela equacao 2.21 foi utilizado na
interpretacéo dos dados de extragdo. Os parametros desse modelo, ,y; € Bex: fOram
estimados utilizando o método dos minimos quadrados e s@o apresentados na tabela
4.2. Nesse sentido, pode-se afirmar que o modelo proposto descreveu de maneira
satisfatéria os dados experimentais, obtendo-se o coeficiente de determinacéo (R?) de
0,9405 e 0,9509 para o ajuste dos dados relativos as vazfes da fase aquosa de 44
L-ht e 72 L-h?, respectivamente. A partir dos parametros estimados, foi possivel

calcular o coeficiente de transferéncia de massa global K;, conforme mostra a

equacgéo 4.1.
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Figura 4.10 — Perfis de concentragdo do acido succinico na etapa de extracao do processo
desacoplado utilizando 1-octanol
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Equacéo 4.2

K __ @extVaq Kp extVorg
G.ext — A

KD,extVorg + Vaq

Tabela 4.4 — Coeficiente de transferéncia de massa global (Kcext) € pardmetros estimados do
modelo matematico para o processo desacoplado de extragao

Condicao Operacional Parametros
K (m/s) 2,2x107
Xoxt 0,21
Q fase aquosa=441L/h
Bext 3,92
R? 0,9409
K¢ (mis) 2,4 x 107
Aext 0,23
Q fase aquosa=72L/h
Bext 3,74
R? 0,9509

Os resultados obtidos para K;, também presentes na tabela 4.2, séo
comparaveis aos valores reportados em trabalhos que utilizaram contactores de
membrana porosa para a extragdo liquido-liquido de &cidos carboxilicos. Prasad e
Sirkar (1988) conduziram a extracdo do acido succinico por n-butanol empregando um
contactor de membrana porosa hidrofébica. As dimensdes da fibra oca, em termos de
diametro interno, espessura e didmetro médio de poro sdo similares a das fibras
hidrofilicas deste trabalho e os autores obtiveram um valor de coeficiente transferéncia
de massa global igual a 2-:10" m/s. Recentemente, Moraes (2015) conduziu a extracéo
do acido succinico utilizando membrana porosa hidrofébica e 1-octanol como solvente
obteve K, igual a 6,83-107 m/s. Na extracdo de &cido acético por contactor de
membrana hidrofébica e hexanona como solvente, Lee et al. (2001) estimaram K;

através de modelo similar a equacéo 2.21 e o valor obtido foi de 1,51-10° m/s.

Além disso, a figura 4.11 exibe o fluxo difusivo em fung¢éo do tempo para as
condigbes de escoamento. Observa-se que o transporte do acido succinico para a
fase organica ocorreu de forma mais rapida na vazéo de 72 L/h. Esse comportamento
foi devido ao fato de que o aumento da vazao da fase aquosa promoveu uma redugao
da resisténcia associada & camada limite da fase aquosa. E importante destacar que
esse aumento do coeficiente de transferéncia de massa global provocado pelo
aumento vazdo da fase aquosa nao foi expressivo, 0 que indica que a resisténcia

limitante do processo consiste na resisténcia associada a fase orgéanica.

67



15,0
O Experimental Qfa=44 L/h
T 10,0 - —— Modelo Qfa=44 L/h
=
2
S
3 5,0 -
- (a)
0,0 : . ———(O— —O
0 50 100 150 200 250
Tempo (min)
15,0
O Experimental Qfa=72L/h
& ——Modelo Qfa=72 L/h
€ 10,0 A Q
=
2
=
5 50 A
T (b)
0,0 . . — — 1
0 50 100 150 200 250

Tempo (min)

Figura 4.11 — Fluxo do acido succinico na etapa de extracdo do processo desacoplado
utilizando 1- octanol e para a condicdo de vazdo de (a): Qag=44 L/h e (b): Qorg=72 L/h

Williams et al. (2012) também verificaram que a resisténcia da fase orgéanica
representava a resisténcia limitante do processo de extracdo do acido
isobutilpropanoicofendlico (ibuprofeno), utilizando contactor de membrana hidrofobica
e 1-octanol como solvente. De forma similar ao realizado neste trabalho, o
escoamento da fase aquosa ocorreu no casco e a fase organica escoou no interior das
fibras. Dessa forma, 0s autores notaram que o aumento da vazao da fase aquosa de

3,01 para 7,9 mL/s ndo promoveu aumento significativo em K.

De forma andloga a etapa de extracdo, duas condicdes de vazdo de
escoamento da fase aquosa de reextracdo foram investigadas e a vazdo da fase
organica foi mantida constante. A figura 4.12 apresenta a variacdo da concentracdo
do acido succinico (Caqrext) NO tanque da fase aquosa de reextracdo com o tempo para
0 ensaio com vazdo da fase aquosa igual a 44 L/h. Observa-se uma descontinuidade

na tendéncia de aumento da concentragdo do acido e esse comportamento é
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justificado pela adicdo de solucéo de hidroxido de sédio ao longo do experimento para

promover a reextragao.
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Figura 4.12 — Perfil de concentragédo do acido succinico na etapa de reextragdo do processo
desacoplado utilizando 1-octanol e Qag = 44 L/h

Devido a falta de informacdo quanto a estabilidade quimica da membrana em
pH baésico, optou-se por manter o pH da fase aquosa de reextracdo em torno de 7.
Como o monitoramento e controle continuo do pH nado foi possivel, optou-se por
adicOes periodicas de volumes definidos de solucdo aquosa de hidréxido de sédio (5
mol-L't), de forma que a concentracdo final de NaOH no tanque da fase aquosa de
reextracdo fosse igual a 0,03 mol-Lt. Essa concentracdo corresponde a quantidade
estequiométrica necessaria para neutralizar todo o acido presente na fase orgéanica.
Nesse sentido, nota-se que o transporte do acido ocorreu muito mais rapidamente do
que o fornecimento de NaOH ao tanque, de modo que apés 8 minutos de operacao, o

sistema ja havia alcangado o estado estacionario.

Ao longo do experimento, mais volumes de NaOH foram adicionados até que a
concentracdo desejada fosse atingida. Com isso, o equilibrio previamente estabelecido
foi alterado, promovendo, assim a reextracdo de uma quantidade maior do acido até
que o sistema atingisse um novo equilibrio para as condi¢cdes de operacdo presentes.
Com isso, ndo foi possivel estimar, de forma confiavel, o coeficiente de transferéncia
global para esse caso. Apesar disso, 0 coeficiente de distribuicdo de reextracdo
(Korext), 0 qual esta relacionado ao equilibrio, pode ser calculado e foi igual & 0,11.
Este valor assemelha-se ao coeficiente de distribuicdo de extracdo (Kp.ex) obtido nos

ensaios de extracdo convencional para o pH = 7,60 (0,13). Como as condi¢bes de
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extracdo e reextracdo sdo semelhantes, ou seja, fase aquosa em pH bésico, é de se
esperar que Kpext € Kprext SE€JAaM iguais.

Igualmente, Esse valor corresponde a eficiéncia de reextracdo de 90,38%, que
similar ao resultados reportados por Lee et al. (2008). Na reextracdo do acido
succinico, presente em fase orgéanica contendo trioctilamina dissolvida em 1-octanol,
0s autores obtiveram eficiéncia de reextracdo de 91% utilizando solu¢cdo de NaOH em
concentracdo estequiométrica. lgualmente, Harington e Hossain (2008) conduziram o
processo desacoplado de extracdo do acido latico assistido por contactores e
obtiveram eficiéncia de reextracdo de 90% com o uso de solugdo de carbonato de
sadio.

Ja os resultados obtidos no experimento com vazao igual a 72 L/h (figuras
4.13 e 4.14) apresentam uma tendéncia regular de aumento da concentracdo do acido
em fung¢do do tempo, sendo o fluxo difusivo maximo, obtido no inicio do experimento,
de 12,0 g/h-m™. Dessa forma, foi possivel utilizar o modelo matematico proposto pela
equacdo 2.25 para descrever os resultados da reextracdo. O ajuste da equagado aos
dados experimentais resultou em um coeficiente de determinacgéo igual a 0,951, o que
indica que o modelo se mostrou adequado para a representacdo do perfil de
concentracdo para a etapa de reextracao.
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Figura 4.13 — Perfil de concentracédo do acido succinico na etapa de reextragdo do processo

desacoplado utilizando 1-octanol e Q= 72 L/h

Os parametros do modelo, Qext © Prext,» Obtidos foram 0,28 e -2,54,

respectivamente. Além disso, o coeficiente de transferéncia de massa global (equacéo
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4.2) foi calculado a partir dos parametros do modelo e o valor estimado para K; ¢, fOi

de 1,7x107 m-s™.
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Figura 4.14 — Fluxo do &cido succinico na etapa de reextracdo do processo desacoplado
utilizando 1-octanol e para Qagrext= 72 L/h

Se as condi¢Bes de escoamento sdo idénticas, é de se esperar que 0s valores
dos coeficientes de transferéncia de massa global sejam iguais para as etapas de
extracdo e de reextracdo. No entanto, o valor obtido para a etapa de reextracdo foi
menor (1,7 - 107 m-s'!) do que o da extracdo (2,4 - 107" m-s?). A possivel presenca da
fase organica no interior dos poros da membrana pode representar uma justificativa
para esse fato, uma vez que issoO representaria um aumento na resisténcia ao
transporte do éacido succinico, reduzindo, portanto, o coeficiente de transferéncia
global. Os principais resultados obtidos nessa se¢cdo encontram-se sumarizados na

tabela 4.5.

Tabela 4.5 — Resultados do processo desacoplado de extragéo utilizando 1-octanol

Eficiéncia Coeficiente de Coeficiente de transferéncia
(%) distribuicdo Kp (-) de massa global Kg (m/s)
2,4 x 107 (Qag = 72 L/N)
Extracéo 18,03 0,22 2.2 X 107 (Qaq = 44 Lih)
Reextracédo 90,38 0,11 1,75 X 107 (Qaq = 72 L/h)
Global 16,30 e e
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4.2.3 Processo desacoplado utilizando 6leo de girassol como solvente

A avaliacdo do potencial do 6leo de girassol como solvente na extracdo do
acido succinico foi realizada através de experimentos utilizando contactores de
membrana. Nesse sentido, a fase aquosa (solu¢cdo de &cido succinico) escoou no
casco do médulo com vazéo igual a 72 L/h. Ja o 6leo de girassol escoou no interior
das fibras, sendo a sua vazao igual & 1,7 L/h. A escolha dessa vazéo relativamente
baixa deu-se devido a alta viscosidade do 6leo (aproximadamente 50 vezes superior &
da fase aquosa, de acordo com Diamante e Lan (2014)), o que implicou em uma perda
de carga elevada ao longo do médulo. Para essa condigdo de vazao, a diferenca de
pressdo entre as fases permaneceu na faixa de 0,10 a 0,15 bar. Os numeros de
Reynolds obtidos nessa etapa sdo mostrados na tabela 4.6.

Tabela 4.6 — NUmero de Reynolds para extracéo desacoplada usando 6leo de girassol

Extracdo
Ensaio Fase Fase
Aquosa  organica
Qag=72L/h e Qog=1,7L/h 25,7 0,01

Os resultados obtidos nos experimentos sdo mostrados na figura 4.15.
Observa-se que para ambas as concentragfes iniciais avaliadas, a redugdo da
concentracdo do acido succinico no tanque de alimentacdo em fung&o do tempo foi
relativamente pequena, sendo a eficiéncia de extracdo média igual a 1,71%.
Zheljazkov et al. (2008) pontuam que o Oleo de girassol € majoritariamente composto
por triglicerideos dos acidos oleico e linoleico (concentragédo superior a 90%), 0s quais
consistem em acidos de cadeia carbénica longa (C18). Dessa forma, devido ao carater
altamente apolar do solvente, a eficiéncia de extracdo do &cido succinico foi

significativamente baixa.
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Figura 4.15 — Perfis de concentracéo na etapa de extracéo do processo desacoplado
utilizando 6leo de girassol como solvente com concentracao inicial do &cido succinico de (a) 10
g/L e (b) 30 g/L

Chemarin et al. (2017) obtiveram eficiéncia de extracdo de aproximadamente
3% para a extragcdo do &cido 3-hidroxipropandico utilizando trioctilamina (TOA)
dissolvida em oOleo de girassol e contactor de membrana hidrofobica. Apesar da
presenca da amina terciaria como extratante, o 6leo de girassol ndo foi capaz de
promover a solvatacdo do complexo acido-amina na fase organica, o que explica o
baixo percentual de extracdo. Harington e Hossain (2008) obtiveram o coeficiente de
distribuicdo do &cido latico em fase organica composta de TOA diluida em Oleo de

girassol como sendo de 0,06 em ensaios utilizando contactores de membrana.

Similarmente ao procedimento realizado para o 1-octanol, o coeficiente de
transferéncia de massa global K; foi obtido através do ajuste da equacédo 4.1 aos
valores experimentais de concentracdo do &cido (tabela 4.4). Os coeficientes de
determinacgdo (R?) obtidos sinalizam um ajuste apenas razoavel do modelo aos dados
experimentais. Como esse mesmo modelo apresentou coeficientes de correlacdo
superiores a 0,90 para a extracao utilizando 1-octanol, uma possivel explicacdo para
esse comportamento consiste no fato de que a variagcdo entre os dados experimentais
foi consideravelmente pequena e com isso as flutuagbes das medidas tornaram-se

mais evidentes, dificultando, assim, a estimagéo precisa dos parametros do modelo.

Tabela 4.7 — Resultados do processo desacoplado de extracdo utilizando 6leo de girassol

Ensaio E (%) Ko (-) Aoyt Bext R? Ke (M/s)
10 g/L 1,53 0,02 0,13 0,20 0,723 1,7 -107
30g/L 1,88 0,02 0,10 0,42 0,876 1,3-107
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Ainda assim, os valores de K, obtidos assemelham-se aos dados registrados
na literatura para condi¢des operacionais similares, como no trabalho realizado por
Ferreira et al. (2015). Os autores utilizaram contactores de membrana hidrofébica na
extracdo de 1-hexanotiol, sendo a fase organica composta pelo liquido ibnico
[Comim][CF3SO3] diluido em n-dodecano. Com viscosidade 30 vezes superior a da
fase aquosa, a fase orgéanica escoou pelo interior da fibra com vazéo igual a 3,45 L/h e
com isso obteve-se K igual a 7,88 - 10" m-s*

Apesar dos resultados apontarem a baixa eficiéncia de extragdo do 6leo de
girassol, esse solvente ainda representa um potencial substituinte dos solventes
organicos utilizados na extracéo liquido-liquido. Essa afirmacao baseia-se no fato de
gue no processo acoplado de extracdo assistida por contactores, as etapas de
extracao e reextracdo ocorrem simultaneamente. Com isso, espera-se que a constante
regeneragdo do solvente seja capaz de deslocar o equilibrio termodinamico e
promover um percentual de extragdo mais elevado. Essa hipétese sera avaliada a

seguir.

4.2.4 Processo acoplado de extracdo usando 6leo de girassol como solvente

A fim de validar o comportamento descrito pela modelagem mateméatica da
extracdo assistida por contactores de membrana e tornar o processo ambientalmente
favoravel, utilizou-se o 6leo de girassol como solvente no processo de extragcédo
acoplado. As condicdes de escoamento, em funcdo do numero de Reynolds, para

esse experimento estdo presentes na tabela 4.8

Tabela 4.8 -Numero de Reynolds para ensaio de extra¢do acoplado usando 6leo de girassol

Extracdo Reextracao
Ensaio Fase Fase Fase Fase
Agquosa  organica Aguosa organica
Qaq=72L/he Qog=1,2L/h 25,7 0,01 25,6 0,01

Conforme apontado pela figura 4.16, a reducdo da concentracdo do acido
succinico na alimentacéao foi irriséria ao longo do tempo. Em numeros, observou-se
gue apos 9 horas de experimento, a eficiéncia de extracao foi de 4,27%. Com isso, ao
contrario do esperado, a eficiéncia de extracdo do sistema permaneceu ainda assim

baixa, apesar das etapas de extracdo e reextracdo ocorrerem simultaneamente.
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Figura 4.16 — Perfil de concentracdo do acido succinico na etapa de extracado do processo
acoplado utilizando 6leo de girassol como solvente

Ja quanto a concentracdo do &cido succinico na fase aquosa de reextragéo,
observou-se que, diferentemente do cromatograma tipico de solugcbes aquosas de
acido succinico (figura 4.17a), os cromatogramas obtidos para essas amostras
apresentavam diversos picos, conforme mostra o exemplo da figura 4.17b. Com isso,
supbe-se que esses picos adicionais sao referentes a espécies quimicas adicionadas
ao 6leo de girassol na forma de aditivos, as quais foram, entédo, transportados da fase
organica para a fase aquosa de reextracdo. A presenca desses compostos também
explica o desempenho insatisfatorio obtido na etapa de extragdo. Devido a
interferéncia desses outros compostos, nao foi possivel quantificar de forma precisa a

concentracdo do acido succinico na fase aquosa de reextracao.
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Figura 4.17 — (a): Cromatograma tipico de solugao aquosa de acido succinico (b):
cromatograma obtido para as amostras coletadas do tanque da fase aquosa de reextragédo
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4.2.5 Processo acoplado de extracdo usando acido oleico como solvente

O processo acoplado de extracdo também foi conduzido utilizando o &cido
oleico como solvente (tabela 4.9). Sendo assim, a figura 4.18 apresenta os resultados
da variacdo, em relacdo ao tempo, da concentracdo do acido succinico no tanque da
fase aquosa de alimentacdo (Caq, ext), Na fase orgénica (Cog) € na fase aquosa de
reextracdo (Cagrext). Nessa perspectiva, constata-se a tendéncia de reducdo da
concentracdo do &cido no tanque de alimentacdo na medida em que a sua
concentracdo aumenta na fase aquosa de reextra¢do. Ja a concentracdo do acido na
fase organica permaneceu reduzida ao longo de todo o experimento, evitando-se,

assim, perdas do soluto.

Tabela 4.9 - Nimero de Reynolds ensaio de extracao acoplado usando &cido oleico

Extracdo Reextracao
Ensaio Fase Fase Fase Fase
Agquosa  organica Aguosa organica
Qag=72L/he Qog=2,5L/h 25,7 0,03 25,6 0,03

Além disso, foi verificado que para o intervalo de duracdo do experimento (12
horas), o sistema ndo atingiu o equilibrio, o que implica em um coeficiente de
transferéncia de massa global (Kg) relativamente baixo. A figura 4.18 também aponta
gue o modelo matematico proposto, descrito pelas equagdes 2.33 e 2.34, mostrou-se
adequado na previsdo do comportamento do sistema de extragdo acoplado e com isso

foi possivel estimar os valores de Kg para etapas de extragao e reextragao.

Além dos coeficientes de transferéncia de massa global, o modelo também foi
utilizado para estimar a eficiéncia de extragdo, reextracdo e global (tabela 4.10).
Conforme ja esperado, os valores obtidos para K foram relativamente baixos e essa
limitagc@o pode ser contornada a partir do melhoramento das condi¢des hidrodinamicas
do processo. Por exemplo, o emprego de vazbes de escoamento mais elevada,
especialmente para a fase organica beneficiam K uma vez que o aumento do nimero
de Reynolds promove a reducgdo da resisténcia associada a camada limite. Os fluxos

de extracdo e reextracdo desse ensaio sdo mostrados na figura 4.19.

=0 _ Kb —(Kp+D)@exet 1 L. ,—Kp-ttext 1 x
Caq,ext = Caq,ext (Z‘U(D +2) e (Kp+2)-text + > e D@ext’t m) Equa(;ao 2.33
C _ ng,ext Kp | —(Kp+2) Arexe-t Kp 1) - —Kp Qrexet 1 E 50 2.34

agrext = g o\ € -5t e + quacao 2.
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Figura 4.18 — Perfil de concentra¢do do acido succinico na etapa de extracdo e reextracao
do processo acoplado de extracao utilizando acido oleico como solvente
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Figura 4.19 — Fluxo do acido succinico na etapa de extracdo e reextracdo do processo
acoplado de extracao utilizando acido oleico como solvente

Tabela 4.10 — Resultados do processo acoplado de extragéo utilizando acido oleico

a R? E (%) Ko (-) K (M/s)
Extracdo 0,03 0,9883 50,780 0,03 7,8-10°
Reextracéo 0,02 0,9896 98,210 0,030 53-10°
Global 49,260

(*) Valor estimado

E importante salientar que a fase aquosa de reextracdo consistiu em uma
solucdo aquosa de hidroxido de sédio com concentragdo igual & 0,31 mol/L. Essa

concentracdo foi selecionada baseada na razéo estequiométrica (2:1) da reagdo de
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neutralizacdo do &cido succinico pela base, considerando a concentracao inicial do
acido na alimentacao (0,153 mol/L). No entanto, observou-se que, além de neutralizar
0 acido succinico, parte do hidroxido de sédio também reagiu com o solvente (acido

oleico), o que tornou a fase organica visualmente turva.

E importante salientar que o uso da solucéo de hidréxido de s6dio como fase
aguosa de reextracao promove a formacao do sal de succinato de sédio. A fim de que
a espécie acida possa ser recuperada, € necessaria uma etapa adicional de
acidificacdo ap0s a reextracdo. Com isso, observa-se a formacdo de sal inorgéanico
como subproduto, o que pode ser considerado uma limitacdo dependendo da
especificacdo necessaria para o0 produto. lgualmente, ao se utlizar uma base
inorgénica na reextracdo, 0 processo assimila-se ao método de precipitacdo
convencional. Sendo assim, é indicado que a etapa de reextracdo seja, entdo,

conduzida utilizando 4gua como fase aquosa de reextracéo.

Os resultados reportados estéo de acordo com o estudo conduzido por Moraes
(2015), o qual demostrou que a eficiéncia global do processo acoplado de extracdo do
acido succinico utilizando 1-octanol (41%) foi superior a do processo empregando
trioctilamina como extratante (25%). Embora a amina apresentasse coeficiente de
distribuicéo elevado (1,75), a etapa de reextragédo nédo foi efetiva devido a estabilidade

do complexo acido-amina, o que resultou na reextracdo de apenas 33% do acido.

Igualmente, a extragcdo de lactato de sédio foi estudada Coelhoso et al. (1997),
utilizando contactores de membrana hidrofébica e o extratante Aliquat 336 diluido em
Shellsol A (mistura de hidrocarbonetos). J& a etapa de reextragdo foi conduzida
utiizando solucdo aquosa de cloreto de sbédio (10% v/v). Para o processo
desacoplado, a eficiéncia de extracdo foi de 33%, com Kg igual a 1,18:10" m/s. J& no
processo acoplado, notou-se que o desempenho do sistema foi favorecido, uma vez
que a eficiéncia da etapa de extracdo aumentou para 62,5%. Além disso, observou-se
gue o coeficiente de transferéncia de massa global da etapa de reextracao foi menor

do que o da extracdo para todas as condi¢cdes operacionais avaliadas.

Outro trabalho que reporta resultados similares aos obtidos foi realizado
Rodriguez et al. (1997). Os autores investigaram o processo de extracdo acoplado do
acido valérico utilizando Amberlite LA-2 (amina secundéaria) diluida em tolueno como
fase organica. Com isso, observou-se que ao conduzir as etapas de extracdo e
reextracdo simultaneamente e utilizando solucdo alcalina como fase aquosa de
reextracdo, foi possivel obter uma eficiéncia de extragdo superior a eficiéncia obtida

nos experimentos do processo desacoplado de extracéo.
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Em suma, foi possivel demonstrar que o emprego do sistema acoplado de
extracdo assistida por contactores de membrana ao utilizar um solvente com
coeficiente de extracdo baixo apresenta ganhos significativos no desempenho do
solvente uma vez que essa configuracéo foi capaz de elevar a eficiéncia de extracdo
do &cido oleico de 2,54 % (valor obtido em ensaios de extracdo convencional) para

50,78% (valor estimada a partir dos dados experimentais).

Nesse sentido, visando o0 projeto e optimizacdo desse sistema, faz-se
necessario compreender como a eficiéncia de extracdo (Eex), reextracdo (Ereexi) €
global (Egoba) S80 afetadas por diferentes variaveis de processo. Sendo assim, uma
breve andlise da influéncia do coeficiente de distribuicdo, do volume da fase organica
e fase aquosa de reextracdo e do coeficiente de transferéncia de massa global no
desempenho do sistema foi realizada através de simulacdo computacional, conforme

mostrado a seguir.

4.3 Analise da influéncia de variaveis operacionais no
desempenho do sistema acoplado de extracdo através de
simulacdo computacional

O modelo proposto pela equacdo 2.32 foi utilizado para avaliar o efeito das
variaveis de operacdo na eficiéncia de extracdo (Eex), reextracdo (Ewx) € global
(Egioba)), sendo esses parametros calculados pelas equacbes 3.2, 3.3 e 3.4,
respectivamente. A resolucdo desse sistema de equacdo diferencial ordinaria foi

realizada pelo programa Mathcad®.

[(CO —_C ) M—C Vaq,rext]
dcaq,ext _ _AKGext _ aq.ext aq.ext Vorg aq,rext Vorg
dt Vag,ext aq.ext Kp ext
{ Equagéo 2.32
|4 |4
co —c agext_ . aq,rext]
dcaq,rext _ _AKGrext [( aq,ext aq.ext) Vorg aq,rext Vorg _ C
\ dt Vaqrext Kp rext aq.rext
Cagext= Cagext
_ ., ~agex aq.ex ~
E.t = 100 — Equacgéao 3.2
aq,ext
E _ 100 . Caq,rext Vaq,rext E = 3 3
rext — ) ced v quacao o.
agext™ Cagext W aqg.ext
Caq,rext Vaq,rext ~
Egiopar = 100 - —25——"=— Equacédo 3.4

0
Caq Vaq,ext
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4.3.1 Efeito do coeficiente de distribuicdo

A tabela 4.11 apresenta os parametros utilizados nas simulacdes relativas ao
efeito de Kp no desempenho do sistema de extracdo. O valor do coeficiente de
transferéncia de massa global foi selecionado baseado no valor médio obtido em
trabalhos envolvendo o transporte de Aacidos carboxilicos em contactores de
membrana. Além disso, a magnitude de Ks também esta de acordo com o valor obtido
nos ensaios de extracao utilizando 1-octanol realizados neste trabalho.

Tabela 4.11 — Parametros do modelo matematico do processo acoplado de extracéo

Area da membrana, A (m?) 1,7
Conc. inicial Ac. Succinico, Caq°(mol/L) 169,36
Ka (m/s) 3,0-107
Volume alimentag&o Vagex (M°) 0,001
Volume fase organica Vorg (M) 0,001
Volume fase agquosa reextragao Vagrex (M3) 0,001

Considerando-se que ambos Kp e Kg séo iguais para as etapas de extragcdo e
reextracao, a influéncia de Kp é apresentada na figura 4.20. Observa-se que quanto
maior o valor de Kp, maior é a eficiéncia de extracdo e menor € a eficiéncia de
reextracdo. Como resultado desses efeitos antagdnicos, a eficiéncia do processo
(Egiobat) € inversamente proporcional ao Kp. Destaca-se ainda que, nesse caso, a
reducdo do coeficiente de distribuicdo é capaz de aumentar o valor de Egoba até certo
limite, igual a 50%, o que corresponde a uma eficiéncia de extracao e reextracao igual
a 50% e 100%, respectivamente (figura 4.21). Nessas condi¢des, a eficiéncia global
maxima é obtida a partir de valores de Kp < 0,05. Também foi verificado que essa

fungéo apresenta uma descontinuidade para Kp igual a zero.
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Figura 4.21 — Eficiéncia de extracéo, reextracao e global para valores pequenos de Kp

Casos em que Kpex € igual ao Kprex: S80 verificados para sistemas em que a
fase aquosa de alimentacdo é similar a fase aquosa de reextracdo. Nessa mesma
perspectiva, os perfis de concentracao do acido na alimentacdo, na fase orgéanica e na
fase aquosa de reextracdo, bem como os fluxos do acido na extracdo e reextracao,
obtidos nessas simulacfes sdo mostrados na figura 4.22. Com isso, nota-se que o

fluxo maximo do acido succinico na extracao € tdo maior quanto maior € o coeficiente
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de distribuicdo. J& o fluxo do acido succinico na etapa de reextracdo apresenta

comportamento oposto.

Além disso, para casos em que Kpext # Kprex, OU Seja, a fase aquosa da
alimentacéo é distinta da fase aquosa de reextracdo, observa-se gque quanto maior for
o coeficiente de distribuicdo da etapa de extracdo (Kpex) € menor for o coeficiente de
distribuicdo da etapa de reextracdo (Kpex), mMaior sera a eficiéncia do processo,
conforme mostra a figura 4.23. Essa diferenca de comportamento é menos evidente
para casos em que o valor de Kprex € muito pequeno ou muito grande. Além disso,
observa-se que a reducdo do Kprexx € capaz de elevar a eficiéncia global até o seu
limite superior. Por fim, o efeito de Kp no fluxo méximo também foi avaliado (figura
4.24) e foi verificado que a reducdo de Kprx € 0 aumento de Kpex promoveu o
aumento do fluxo, sendo esse efeito consideravelmente menos pronunciado para o

fluxo de extragéo.
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4.3.2 Efeito dos volumes das fases organica e aquosa de reextracao

O efeito do volume da fase orgénica (Vog) NO desempenho do processo
acoplado de extracdo foi avaliado considerando que os volumes da fase aquosa de
alimentacdo e da fase aquosa de reextracdo sdo iguais (tabela 4.12). Além disso,

assumiu-se que Kp e Kg das etapas de extracdo e reextracdo sado idénticos

Tabela 4.12 — Parametros do modelo matematico do processo acoplado de extracéo: efeito do
volume da fase organica e da fase aquosa de reextracao

A (m?) 1,7
Cag® (MoOI/L) 169,36
Ko (M/s) 3,0 - 107
Vagext (M3) 0,001
Vagrext (M°) 0,001

Nesse sentido, a figura 4.25 apresenta os resultados obtidos nas simulagdes,
0s quais apontam que a eficiéncia de extracdo (Eex) aumenta com o aumento do
volume da fase orgénica. Em contrapartida, 0 aumento de Vg reduz a eficiéncia de
reextracdo (Erex) € com isso a eficiéncia do processo (Egoba) € reduzida com o
aumento de V. Destaca-se ainda que esse a influéncia de Vorg SOb Eext, Erext € Egiobal
€ menos evidente para valores de Kp mais baixos. A mesma tendéncia observada para
as eficiéncias foi verificada para o fluxo maximo de extracdo (Jmaxex) € reextracéo
(Imaxrext), OU S€ja, quanto maior € Vg, maior € o fluxo maximo de extracdo e menor € o

fluxo méximo de reextragéo.

Nesse sentido, na literatura foram reportados ensaios de extragdo por contato
direto em que a eficiéncia de extracdo do acido latico por n-butanol aumentou
significativamente com o aumento da razdo entre o volume da fase orgénica e da
alimentacdo. Em nameros, para a raz&o volumétrica de 1:1, a eficiéncia de extracao foi
de 51,01% e passou para 96,97% quando a razdo foi de 4:1 (CHAWONG e
RATTANAPHANEE, 2011).
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Ja a influéncia do volume da fase aquosa de reextrag@o (Vagrext) N eficiéncia e
no fluxo de extracdo e reextracdo é mostrada na figura 4.26. Mantendo-se o volume
das outras fases iguais, 0 aumento de Vagrexx aUmentou a eficiéncia de extracdo e de
reextracdo. Com isso, Egoba também aumentou com incrementos em Vagrex. ESSE
comportamento foi verificado por Lee et al. (2008) em ensaios de reextracdo do acido
succinico por contato direto e utilizando dgua como fase aquosa de reextracdo. Nesse
caso, 0 aumento da razdo entre Vagext € Vog de 1 para 6 resultou no aumento da
eficiéncia de reextracdo de 11% para 34%.
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4.3.3 Efeito do coeficiente de transferéncia de massa global

Por fim, outra variavel relevante no processo de extracdo acoplada assistida

por contactores de membrana consiste no coeficiente de transferéncia de massa

global (Kg). A tabela 4.13 mostra os parametros utilizados nas simulacdes do efeito de

Ke . Sendo assim, foi verificado que o aumento de Kg ndo afetou as eficiéncias de

extracdo, reextracdo e global para diferentes valores de Kp. Esse comportamento é

justificado pelo fato de que essa variavel esta relacionada com a cinética do processo

de extracdo, ou seja, com a rapidez com que o equilibrio termodinamica é atingindo.

J& as eficiéncias de extracdo, reextracdo e global sdo varidveis associadas ao

equilibrio do processo de extragdo e, portanto, sdo apenas afetadas por variagdes

nessas condi¢cdes. Quanto ao fluxo maximo de extracdo e reextracdo, observou-se

que esses fluxos foram tdo maiores quanto maior foi o valor de Ke.

Tabela 4.13 — Parametros do modelo matemético do processo acoplado de extracao: efeito do

coeficiente de transferéncia de massa

A (m?)

Cag® (Mol/L)
Ke (M/s)
Kbp,ext = Kb, rext
Vagex (M°)
Vorg (M)

Vaq,rext (ma)

1,7
169,36
Variavel
Variavel
0,001
0,001
0,001

Em suma, pode-se afirmar que o processo de extracdo acoplada assistida por

contactores de membrana apresenta melhor desempenho para valores baixos de

coeficiente de distribuicdo (no caso de Kpex = Kprext) € fase orgénica, elevado volume

de fase aquosa de extracao e coeficiente de transferéncia de massa global.
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CAPITULO 5
ConclusOes e Sugestoes

5.1. Conclusdes

Diante dos resultados expostos e considerando os objetivos desta dissertacao,
pode-se afirmar que foi possivel comprovar a viabilidade técnica da extracéo liquido-

liquido assistida por contactores de membrana para a recuperacao do acido succinico.

Nos ensaios de extracdo convencional do &acido succinico utilizando as
principais classes de extratantes, a amina secundaria diisoctilamina apresentou o
maior coeficiente de distribuicdo (Ko = 8,62), com eficiéncia de extragdo superior a
85% devido a sua capacidade de ligar-se quimicamente ao 4cido succinico. A menor
eficiéncia de extracdo foi registrada para o alcool 1l-octanol (15,94%) j4 que o seu
mecanismo de extracdo é baseado em interacdes secundérias, sendo o Kp obtido
nesse caso igual a 0,24. Também foi verificado que a extracdo ocorre
preferencialmente em meio acido e a reextracdo, por sua vez, € favoravel utilizando
solugdo aquosa alcalina e que o coeficiente de distribuicAo se manteve

aproximadamente invariavel frente a variacdes da temperatura de 30 °C para 50 °C.

Ja quanto ao modelo matematico desenvolvido para a extracdo liquido-liquido
assistida por contactores de membrana, constatou-se que quanto menor € o
coeficiente de distribuicdo (Kp), maior é a eficiéncia do processo, que leva em conta
ambas as etapas de extracdo e reextracdo do &cido. Diante disso e baseado nos
resultados da extracdo liquido-liquido convencional, pode-se afirmar que o extratante

mais adequado, dentre as principais classes de extratantes testados, € o 1-octanol.

O modelo proposto para o processo desacoplado foi validado através de
experimentos utilizando 1-octanol e 6leo de girassol, que representa um solvente
ambientalmente e economicamente mais favoravel em relacdo ao 1l-octanol. Os
experimentos utilizando esses solventes, apresentaram conformidade satisfatéria entre
os valores experimentais e os valores estimados pelo modelo matematico proposto.
Com isso, foi possivel, entdo, obter os valores do coeficiente de transferéncia de
massa global. Os valores encontrados para Ke (1,3 - 2,4 - 107" m/s) estdo de acordo

com os valores reportados literatura.
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J4 o modelo para o processo acoplado foi validado através de ensaios de
extracdo utilizando o acido oleico. Foi possivel comprovar a potencialidade do
processo acoplado de extracdo assistida por contactores utilizando um extratante com
baixo coeficiente de distribuicdo e capaz de apresentar uma eficiéncia da etapa de
extracdo de 50,78%. Os valores obtidos para o coeficiente de transferéncia de massa
global (5,3 — 7,8 - 10° m/s) sé&o relativamente baixos e podem ser otimizados através
de ajustes nas condicdes de escoamento, ou seja, na vazao ou na configuracdo de

escoamento das fases no contactor de membrana

Por fim, a simulacdo do processo acoplado de extracao liquido-liquido assistida
por contactores de membrana mostrou que para condi¢cdes idénticas de extracdo e
reextracao (Kpext = Kpoyext), @ €eficiéncia do processo € inversamente proporcional ao Kp
e que o fluxo méximo do acido succinico na etapa de extracdo € favorecido pelo
aumento de Kp, diferentemente do comportamento observado para o fluxo maximo na
reextracdo. Ja para casos em que Kpex # Kprex, 0 aumento de Kpex € a diminuicdo de
Kb,rext aumentam a eficiéncia do processo. O fluxo maximo do acido succinico na etapa
de extracdo é pouco afetado por variagdes em Kp ex € Kpext, € 0 fluxo méximo na etapa

de reextracdo tdo maior quanto maior for Kpex € menor for Kprex:

Quanto ao efeito do volume da fase organica e da fase aquosa de reextracao,
foi observado que a eficiéncia global do processo é favorecida pela reducéo do volume
da fase orgéanica e pelo aumento da fase aquosa de reextragdo. Além disso, o fluxo
méximo na etapa de extracdo e reextragdo aumentaram com o volume da fase
organica. Finalmente, foi verificado que o coeficiente de transferéncia de massa nao
afetou a eficiéncia do processo e que os maiores valores para os fluxos maximos do
acido succinico na etapa de extracdo e reextracdo sdo obtidos para os maiores

valores de Kg.

Em suma, pode-se afirmar que a extragdo liquido-liquido assistida por
contactores de membrana apresenta o potencial de ser empregada na separagéo
priméria do &cido succinico obtido a partir da fermentac&o. E preciso ainda identificar
um solvente que apresente além de um baixo coeficiente de distribuicdo, propriedade
fisicas (como viscosidade) adequadas para o0 processo utilizando contactores. Além
disso, a comparacdo com outras tecnologias de separacdo, do ponto de vista
econdmico e ambiental, faz-se necessario para justificar o seu uso em escala

industrial.
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5.2.

Sugestdes para trabalhos futuros

Tendo em vista que o estudo realizado nesta dissertacdo, sugere-se a realizagédo

de futuros trabalhos nas seguintes tematicas:

Investigar a seletividade dos extratantes frente a componentes comumente

presentes em meio fermentativo como glicose e sais inorganicos;

Avaliar a influéncia da configuragcdo de escoamento (casco ou no interior da

fibra oca) na eficiéncia do processo.

Projeto de um modulo de membrana com caracteristicas mais adequadas,
como diametro interno das fibras maior, e solvente com viscosidade reduzida, a

fim de que a perda de carga seja reduzida.

Desenvolver um modelo matematico mais completo para o processo de
extrac@o assistida por contactores de membrana considerando individualmente
todas as resisténcias envolvidas na transferéncia de massa, possibilitando a

incluséo de outros parametros, como os coeficientes de difusao;

Conduzir andlise de sensibilidade das variaveis que afetam a eficiéncia global
do processo de extracdo assistida por contactores de membrana a fim de que
métricas possam ser estabelecidas e utilizados nas pesquisas voltadas para o

desenvolvimento de novos solventes extratores.
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