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RESUMO

O presente trabalho teve por objetivos investigar as separacdes de miscelas 6leo de
soja refinado/n-hexano, 6leo de soja bruto/n-hexano (miscela industrial) e 6leo de
soja refinado/n-butano pressurizado utilizando a tecnologia de membranas.
Membranas comerciais poliméricas do tipo fibra oca e ceramicas com MWCOQO'’s entre
5 e 50 kDa foram as investigadas. Razdes massicas, para miscela sintética
Oleo/solvente, entre 1:1 e 1:5 (m/m) foram utilizadas para a maioria dos ensaios.
Para melhor compreensao dos fenbmenos de incrustagdo, cinco membranas planas
comerciais de ultrafiltracdo, previamente utilizadas neste tipo de separacdes, foram
caracterizadas por DSC, FTIR, angulo de contato, potencial zeta e MEV-EDS, antes
e apos as separacoes das miscelas 6leo de soja/solventes organicos. Estas analises
indicaram que as membranas ndo sofreram nenhum tipo de degradacdo com a
utilizacéo neste tipo de separacdo. Rejeicdes de 6leo até 100%, fluxos totais (6leo +
solvente) permeados até 65,3 kg/m?h com fluxos de 6leo permeados até 1,4 kg/m?h
foram obtidos para as membranas e miscelas investigadas. A miscela industrial
apresentou 0 mesmo comportamento obtido com as miscelas sintéticas para as
rejeicoes de Oleo e fluxos permeados. Na separacao da miscela 6leo/n-butano foram
obtidas maiores rejeicdes de O6leo, comparativamente ao sistema o6leo/n-hexano.
Comparando os tipos de membranas investigadas, as membranas ceramicas
apresentaram maiores rejeicdes de 6leo independentemente da miscela investigada.
Ja4 a membrana fibra oca, apresentou maior fluxo total permeado. A incrustacdo na
membrana também é uma questdo importante em tais separacdes, uma vez que as
caracterizacbes das membranas mostraram que vestigios de Oleo podem ser
encontrados na superficie da membrana, mesmo apoOs diversas lavagens com
solvente. Os resultados obtidos neste trabalho indicam uma possivel aplicabilidade
da tecnologia de membranas nas industrias de processamento de 6leos vegetais e

biodiesel na etapa de recuperacéo de solvente.

Palavras-chave: membrana tipo fibra oca; membrana ceramica; ultrafiltracéo; 6leo de

soja; n-butano; n-hexano; recuperacgéo de solvente; separacéo.



ABSTRACT

This study aimed to investigate the separations of miscelas refined soybean oil/n-
hexane, crude soybean oil/n-hexane (industrial miscella) and refined soybean oil/n-
butane pressurized using membrane technology. Commercial polymeric hollow fiber
and ceramic membranes with MWCO's between 5 and 50 kDa were investigated.
Mass ratios for the synthetic miscella oil/solvent, from 1:1 to 1:5 (w/w) were used for
most experiments. To better understanding the effects of fouling, five flat sheet
commercial ultrafiltration membranes, previously used in separations like the ones
here investigated, were characterized by DSC, FTIR, contact angle, zeta potential
and SEM-EDS, before and after the separation of soybean oil miscellas/organic
solvents. These analyzes indicated that the membranes do not undergo any kind of
degradation using this type of separation. Oil rejections up to 100%, total permeated
fluxes (oil + solvent) to 65.3 kg/m? h with oil permeated fluxes up to 1.4 kg/m? h were
obtained for membranes and miscelas investigated. The industrial miscella showed
the same behavior obtained with the synthetic miscelas for the oil rejections and
permeated fluxes. In the separation of the miscella oil/n-butane were obtained oil
rejections greater compared to the system oil/n-hexane. Comparing the membrane
types investigated, ceramic membranes had higher oil rejections, regardless of the
miscella investigated. Nevertheless the hollow fiber membrane has shown higher
total flux permeated. Fouling on the membrane is also an important issue in such
separations, since the characterizations of the membranes showed that traces of oil
can be found on the membrane surface, even after several washings with solvent.
The present results indicate a possible applicability of membrane technology in

vegetable oils processing and biodiesel industries during the solvent recovery step.

Keywords: hollow fiber membrane; ceramic membrane; ultrafiltration; soybean oil; n-

butane; n-hexane; solvent recovery; miscella, separation.
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1 INTRODUCAO

O Brasil destaca-se mundialmente por ser um dos maiores produtores de
alimentos. Apresenta uma agricultura avancada tecnologicamente, dispondo de
vastas faixas de terras agriculturaveis, o que o eleva a uma posicao de destaque na
producédo de graos, principalmente os oleaginosos. Esta disposicao de gréos faz
com que pesquisadores e industrias invistam em pesquisas, especialmente no que
se refere a melhoria genética das sementes, visando produtividade e qualidade do
grao obtido, bem como no desenvolvimento de tecnologia para melhoria ou
desenvolvimento de novos processos, obtendo produtos com altissima qualidade e

alto valor agregado.

A soja € uma semente oleaginosa originaria do norte e centro da China
(BURLISON, 1936). Brasil e Estados Unidos da Ameérica sdo considerados 0s
maiores produtores de soja no mundo, mas a introducdo desta oleaginosa nestes
paises foi recente (séculos XVIII e XIX). A soja €, primeiramente, uma semente
industrial cultivada para extracdo de Oleo e proteina (ERICKSON e WIEDERMANN,
1991; LIU, 2000).

Segundo o IBGE - Instituto Brasileiro de Geografia e Estatistica (IBGE, 2012),
a producéo nacional de soja em gréos foi recorde para a safra 2011, contando com o
montante de 74,8 milhdes de toneladas. Comparada com a safra 2010, que
apresentou uma producdo de 68,5 milhdes de toneladas, um crescimento de 8,4%

foi obtido comparando estas duas safras.

Existem inUmeras definicbes para 0leos e gorduras apresentadas na literatura
especializada. As que mais abrangem este contexto sdo apresentadas: segundo
Ziller (1996), 6leos e gorduras sao ésteres de acidos graxos e glicerol, chamados
comumente de triglicerideos. Apresentam baixissima solubilidade em agua e séo
sollveis na maioria dos solventes organicos. S80 menos densos que a agua e a
temperatura ambiente variam sua consisténcia de liguidos a solidos. Ja para Moretto
e Fett (1998), 6leos e gorduras sdo substancias insolliveis em agua, de origem
animal, vegetal ou mesmo microbiana, formadas predominantemente de reacdes

guimicas entre o glicerol e acidos graxos, comumente chamados triglicerideos.



Segundo a Associagdo Brasileira das Industrias de Oleos Vegetais (ABIOVE,
2012) a producgédo nacional de 6leo de soja entre Fevereiro de 2010 e Outubro de
2011 foi de 4,5 milhdes de toneladas. Do total produzido, 1,2 milhdes de toneladas

foram exportados e 3,2 milhdes foram destinados ao consumo interno.

Em plantas industriais convencionais de extracdo de Oleos vegetais
espalhadas em todo mundo, unidades (torres) de destilacdo, operadas sob vacuo e
outros equipamentos auxiliares utilizando vapor ou alguma outra forma de calor sao
empregados no processamento das sementes oleaginosas. Uma possivel
degradacédo térmica do 6leo e uma incompleta eliminacdo do n-hexano sao as
maiores desvantagens desta tecnologia, comparado a tecnologia que emprega
fluidos pressurizados como solventes, além da grande quantidade de energia
utilizada nestas etapas de processamento (REVERCHON e DE MARCO, 2006).

O n-hexano €& um solvente relativamente barato sendo excelente para
extracdo de lipideos apolares. Porém, apresenta uma alta volatilidade e é
considerado toxico para animais e humanos em baixas concentracdes. Os vapores
de n-hexano devem ser monitorados durante a operacao industrial de extracéo, pois
este pode ocasionar explosdes devido a sua alta inflamabilidade. Adicionalmente, se
0 6leo e o farelo desengordurado forem usados para a alimentacdo animal,
necessita-se de um tempo maior de destilacdo. Esta deve ser realizada para
remover completamente o residuo de n-hexano do 6leo e do farelo (SPARKS et al.,
2006).

A extracdo de sementes oleaginosas de alto valor agregado utilizando gases
comprimidos apresenta inumeras vantagens. Comparado com a extracdo de
oleaginosas por n-hexano, a tecnologia de extracdo utilizando gases pressurizados
advindos do petréleo tem como caracteristicas de extracdo a baixa temperatura de
dessolventizacdo e reducdo do custo-utilidade. As vantagens do uso desta
tecnologia podem ser resumidas em trés aspectos principais: 1) maxima
preservacdo da qualidade do oleo e, portanto, € mais adequada para extracdo de
oleaginosas de alto valor agregado ou culturas com composicao lipidica modificada;
2) maxima preservacgdo da qualidade das tortas (farelos) com alto valor proteico e 3)
reducédo do investimento total e do custo-utilidade (XUEDE e LIU, 2005).



Os processos de separacdo com membranas, frequentemente, apresentam
vantagens frente aos processos convencionais de separacdo, que incluem a
economia de energia no processamento, a seletividade sobre os compostos obtidos,
possibilidade de separacdo de compostos termolébeis, a simplicidade de operacéo
do sistema e o facil escalonamento de um protétipo em escala laboratorial para
escala industrial (HABERT et al., 2006).

Os parametros fundamentais para o sucesso de uma aplicacdo desta
tecnologia na industria de O6leos e gorduras requer atencdo especial as
caracteristicas da alimentac&o da mistura oleo/solvente, envelhecimento/degradacao
da membrana, pré-tratamento (condicionamento), condicbes e modo de processo,

projeto sanitario, limpeza e desinfeccdo da membrana (SUBRAMANIAN et al., 2004).

A economia de energia na aplicagcdo dos processos com membranas pode
ocorrer em diferentes etapas do processo. O uso de vapor pode ser minimizado,
desde que as temperaturas de operacdo para 0 processamento com membranas
sejam menores que aquelas requeridas nas separagdes convencionais. O grande
potencial para a diminuicdo no consumo de energia na industria de 6leos, atraves do
uso da tecnologia de membranas, reside na substituicdo completa ou parcial da
degomagem tradicional, refinamento e branqueamento. Branqueamento e
degomagem podem ser combinados em uma Unica etapa sendo esta eficiente em
termos de gastos energéticos. Reducéo na perda de Oleo e nos solventes utilizados
no branqueamento sdo outras vantagens da aplicacdo do processamento com
membranas na fabricacdo de O6leos comestiveis. Uma membrana ideal para
recuperacdo de solventes deveria combinar propriedades especificas como a alta
retencdo de 6leo e fluxos de permeado adequados a escala industrial, bem como
resisténcia térmica, mecanica e quimica, compativeis com o processo (KOSEOGLU
e ENGELGAU, 1990).

Atualmente, empresas extratoras de Oleos vegetais e biodiesel estédo
buscando a maximizagéo da eficiéncia energética em suas plantas industriais, bem
como processos alternativos para obtencdo de 6leos com melhor qualidade. Assim,
considerar esses fatores é essencial no processo de desenvolvimento de tecnologia
para este setor da industria. A utilizacdo de fluidos pressurizados como agentes

extratores de oleaginosas aparece na literatura com um namero expressivo de



trabalhos indicando a viabilidade de utilizacdo destes solventes em substituicéo total

ou parcial ao n-hexano. Aliada a tecnologia de membranas, tanto para recuperacao

de solventes ou em outras etapas do processo de refino dos 6leos vegetais, estas

duas tecnologias necessitam ser investigadas mais intensivamente, motivando a

realizacédo desta presente Tese.

1.1 OBJETIVO GERAL

Com base neste contexto, a presente Tese de Doutorado teve como objetivo

geral investigar as separacdes de miscelas 6leo de soja/n-hexano e 6leo de soja/n-

butano pressurizado utilizando membranas ceramicas e poliméricas do tipo fibra oca

visando a rejeicdo do 6leo e permeacao dos solventes investigados.

111

e)

f)

Objetivos especificos

Caracterizacdo de membranas poliméricas planas previamente utilizadas para
se entender melhor o processo de separacédo, e avaliar a sua integridade;
Montagem e validacdo de unidades experimentais utilizadas nas separacfes
Oleo/solventes empregando os dois tipos de membranas (ceramicas e fibra
oca);

Investigacdo de diferentes solventes organicos no condicionamento (pré-
tratamento) das membranas;

Avaliacdo da separacdo de miscelas de 6leo de soja refinado/n-hexano,
utilizando membrana tipo fibra oca e membranas ceramicas;

Estudo da separacdo de miscelas de O6leo de soja refinado/n-butano,
utilizando membrana tipo fibra oca e membranas ceramicas;

Avaliacdo da separacdo de miscela industrial/n-hexano utilizando membrana

tipo fibra oca e membranas ceramicas.



Esta Tese esta estruturada em Capitulos da seguinte forma:

Capitulo 1: é apresentada a introducdo e os objetivos da presente Tese de
Doutorado.

Capitulo 2: apresenta-se uma breve revisdo da literatura, evidenciando-se os
conceitos fundamentais sobre membranas e suas aplicagbes no
processamento de Oleos vegetais, principalmente nas etapas do
processamento de degomagem, separacdo de constituintes de 6leos vegetais
e recuperacdo de solventes a baixa e a alta pressédo. Para finalizar
apresentam-se métodos de condicionamento e limpeza de membranas.
Capitulo 3: é apresentada a caracterizagcdo das membranas polimeéricas
planas previamente utilizadas nas separacgdes Oleo de soja refinado/n-hexano
e Oleo de soja refinado/n-butano pressurizado.

Capitulo 4: sdo apresentados os resultados obtidos nos ensaios de
separacao das miscelas 0leo de soja/n-hexano utilizando membrana tipo fibra
oca.

Capitulo 5: sdo apresentados os resultados obtidos nos ensaios de
separacdo das miscelas Oleo de soja refinado/n-butano utilizando membrana
tipo fibra oca.

Capitulo 6: sdo apresentados os resultados obtidos nos ensaios de
separacdo das miscelas 6leo de soja/n-hexano utilizando membranas
ceramicas.

Capitulo 7: sdo apresentados os resultados obtidos nos ensaios de
separacao das miscelas Oleo de soja refinado/n-butano utilizando membranas
ceramicas.

Capitulos 8 e 9: nestes Capitulos sdo apresentadas as conclusdes obtidas no
desenvolvimento da presente Tese de Doutorado, bem como as sugestfes
para trabalhos futuros e as referéncias bibliograficas utilizadas no decorrer do

texto.

A Figura 1.1 apresenta um fluxograma organizacional do presente trabalho a

titulo de melhor entendimento das etapas realizadas na consecu¢do do mesmo.
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I Caracterizacdo de membranas planas utilizadas nas )
separacfOes Oleo de soja refinado/n-hexano e n-
butano pressurizado
* Massas molares de corte: 1, 2, 4 e 5 kDa
* Analises: DSC, FTIR, angulo de contato, MEV-EDS e

{ potencial zeta Y,

\ Recuperacdo de solvente de miscelas sintéticas e \
industrial 6leo de soja/n-hexano utilizando
membrana do tipo fibra oca
* Massa molar de corte: 50 kDa
» Razbes massicas (6leo/n-hexano): 1:1, 1:4, 1:5 (m/m)

e miscela industrial

( * Pressdes de trabalho: 0,9, 1,1 e 1,3 bar )

\ Separacdo das miscelas 6leo de soja refinado/n- )
butano utilizando membrana do tipo fibra oca
» Massa molar de corte: 50 kDa
» Razbes massicas (0leo/n-butano): 1:1 e 1:3 (m/m)

* Pressdes de trabalho: 5, 7 e 10 bar

{ » Presséo transmembrana: 1 bar Y,

\ Separacdo das miscelas sintéticas e industrial 6leo )
de soja/n-hexano utilizando membranas ceramicas
* Massas molares de corte: 5 e 10 kDa
* Razbes méassicas (6leo/n-hexano): 1:1 e 1:3 (m/m) e

miscela industrial

( * Pressdes de trabalho: 3, 4 e 5 bar Y,

\ Separacdo das miscelas Oleo de soja refinado/n- N
butano utilizando membranas ceramicas
* Massas molares de corte: 5 e 10 kDa
» Razbes méssicas (0leo/n-butano): 1:1 e 1:3 (m/m)

* Pressdes de trabalho: 5, 7 e 10 bar
( * PressOes transmembrana: 2, 4 e 5 bar )

Figura 1.1 Fluxograma organizacional da presente Tese.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O conhecimento das separacbes de componentes nos Oleos vegetais
utiizando membranas poliméricas ou ceramicas €, em geral, fundamental nos
processos onde estas sdo empregadas. Quando se trata de separacgbes liquido-
liquido ou gas-liquido, o estudo prévio do comportamento de tais separacdes € muito
importante, uma vez que fornece informagdes sobre a seletividade e fluxo permeado
da membrana, bem como as condi¢cdes de temperatura e pressao utilizadas no
processo (TRES et al., 2009a, TRES et al., 2009b, TRES et al., 2010, TRES et al.,
2012).

Sendo assim, esta revisédo da literatura apresentara como toépico principal os
conceitos fundamentais sobre membranas e sua aplicagdo no processamento de
Oleos vegetais, que sera dividido em trés subtopicos para melhor compreensao do
assunto. O primeiro aborda uma visdo geral da degomagem e a separacdo dos
constituintes dos 6leos vegetais. O subtopico seguinte aborda a recuperacao de
solventes a baixa e a alta presséo utilizando a tecnologia de membranas, tanto para
solventes liquidos a pressdo ambiente, bem como para gases liquefeitos sob
pressdo. Para finalizar € abordado o condicionamento e limpeza de membranas
apresentando inumeras técnicas e metodos de utilizacdo para diversos sistemas.
Com isso, 0 objetivo desta revisdo ndo é explanar sobre o refino convencional de
Oleos vegetais, indicando os trabalhos de Moretto e Fett (1989 e 1998), Ziller (1996),
Russin et al. (2011), Reverchon e De Marco (2006) e Reverchon (1997) como

referéncias para esta consulta.

2.1 CONCEITOS FUNDAMENTAIS SOBRE MEMBRANAS E SUAS APLICACOES
NO PROCESSAMENTO DE OLEOS VEGETAIS

Uma membrana ideal para uso nos processos de separa¢cdo com membranas
(PSM’s) deve combinar as caracteristicas de rejeicdo com um alto fluxo de

permeado possuindo uma longa estabilidade e durabilidade. No processamento de



sistemas livres de solvente o principal problema €& que, geralmente, o fluxo
permeado € muito baixo, devido a alta viscosidade dos O6leos e gorduras.
Aumentando-se a pressao de operagdo pode-se aumentar o fluxo, mas existem
limites nas pressdes de operagdo que as membranas podem tolerar, mantendo
ainda suas caracteristicas de retencdo/rejeicdo. A reducdo da viscosidade pelo
aumento da temperatura pode aumentar o fluxo permeado. No entanto, esta
estratégia reduz uma das maiores vantagens da tecnologia com membranas,
reducdo do consumo energético, sobre as técnicas de processamento tradicionais.
Além disso, a estabilidade da membrana geralmente diminui com o aumento da

temperatura acima de uma temperatura critica (SNAPE e NAKAJIMA, 1996).

Durante o processo de separacdo de misturas por membranas geralmente
ocorre um declinio do fluxo permeado (a pressdo constante) com o tempo. Os
principais problemas relacionados com este comportamento sdo a polarizacao por
concentracdo, formacdo da camada gel e incrustacdo (fouling) (KORIS e VATAI,
2002).

A partir do inicio do processo de separacdo, onde parte do solvente &
removida do fluido por transporte convectivo, ocorre uma maior concentracado de
solutos na superficie da membrana em relagdo a da solucdo. Esse aumento é
conhecido como polarizacdo por concentracdo e € responsavel pela diferenca
observada entre o fluxo permeado final e inicial, comparando-se com o fluxo de
solvente puro. Além disso, a formacdo de camada gel, no caso de solutos como
proteinas, ocasiona um prejuizo no funcionamento hidrodindmico do sistema, pois
constitui em mais uma barreira para o fluxo permeado. A incrustacdo, entretanto,
resulta da penetracdo de solutos presentes em solu¢des de macromoléculas ou de
suspensdes coloidais nos poros da membrana, acarretando também uma diminuicédo

no fluxo do solvente e alterando as caracteristicas de retencdo (CHERYAN, 1998).

O fluxo permeado é diretamente proporcional a pressdo aplicada e
inversamente proporcional a viscosidade. A viscosidade pode ser controlada por dois
fatores: concentracdo de solidos na alimentacdo e temperatura. Sob condigbes
restritas, o aumento da presséo ou da temperatura acarreta um aumento no fluxo

permeado. Entretanto, a utilizacdo de pressdes muito elevadas pode ocasionar a



compactacdo da camada gel, aumentando a incrustacdo na membrana (BAKER,
2004).

Os processos de separagdo com membranas tém sido, de modo crescente,
adotados pelas industrias alimenticias, principalmente para clarificacdo de sucos,
vinhos e cervejas e para concentracdo de proteinas do soro e do leite.
Recentemente, tem-se observado um aumento do interesse na aplicagdo dos PSM'’s
no processamento de Oleos vegetais, em substituicdo a algumas etapas tradicionais
de extracdo e refino destas sementes oleaginosas. Uma das vantagens do uso de
membranas € o emprego de condicdes moderadas de operacdo sem a perda de
nutrientes. Isto também tem importancia mencionando-se a reducdo do custo com
energia no processo (SHAHIDI, 2005; BAKER, 2004).

A evolucdo e a expansdo do uso da ultrafiltracdo (UF) em escala industrial
tornou-se possivel apds o descobrimento de membranas poliméricas, principalmente
de acetato de celulose e poli(sulfonas) aromaticas. Estas foram inicialmente
desenvolvidas para dessalinizacdo da agua do mar por osmose inversa e,
posteriormente, utilizadas em diversas aplicacbes a partir de outros materiais
poliméricos. Até o desenvolvimento destas membranas, somente existiam a
disposicdo membranas poliméricas espessas para garantir a resisténcia mecanica e,
portanto de baixo desempenho. O desenvolvimento de membranas conhecidas
como membranas minerais, inorganicas ou ceramicas, veio atender as necessidades
de elevada resisténcia mecanica a pressao, alta resisténcia quimica e térmica que
no processamento de produtos alimenticios as vezes requerem (SHAHIDI, 2005;
BAKER, 2004).

Os processos de ultrafiltracdo (UF) e microfiltracdo (MF) utilizam membranas
microporosas, apresentando como mecanismo de separacdo a exclusdo por
tamanho, determinada pelas dimensdes das particulas em relacéo a distribuicdo de
tamanho de poro da membrana. A UF é usada tipicamente para reter
macromoléculas e coldides de uma solugdo. J& nos processos de osmose inversa
(OR), as diferencas nos coeficientes de difusdo dos componentes através da
membrana e a afinidade destes em relagéo ao material da membrana, determinam a
seletividade desta, consistindo em um fator adicional para a separacao (MULDER,
2000; PABBY et al., 2009).
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A nanofiltracdo (NF) é um processo que emprega membranas cuja forca
motriz € a diferenca de pressdo e as membranas utilizadas possuem propriedades
entre a osmose inversa e a ultrafiltracdo. O desempenho das membranas de NF
depende do mecanismo de exclusdo por tamanho e do efeito Donnan (efeito
eletrostatico), ou seja, a carga e a polaridade das moléculas a serem retidas
influenciam na retencéo destas pela membrana (HILAL et al., 2004).

A composigdo quimica das membranas tem alto impacto no que se refere ao
transporte de solventes organicos. Solventes apolares apresentam maiores fluxos
em membranas de natureza hidrofobica, cujos mecanismos de separagéo envolvem
interacdes polimero-solvente, solvente-soluto e soluto-polimero (BHANUSHALI et
al., 2001).

Uma membrana ideal para a recuperagcdo de solventes em uma industria de
extracao e refino de 6leos vegetais deveria combinar propriedades especificas como
a alta retencdo de Oleo e fluxo permeado que seja adequado a escala industrial,
também como a resisténcia térmica, mecanica e quimica, compativeis com o
processo. A maior limitacdo para implementacdo da tecnologia de membranas na
industria de Oleos vegetais € a pouca oferta de membranas, que sejam estaveis ao

n-hexano e outros solventes organicos (RIBEIRO et al., 2006).

As aplicacGes em solucdes aquosas tém sido o principal objetivo da industria
de membranas desde a década de 60. Atualmente, ha inameros fabricantes
produzindo milhares de membranas para este nicho de mercado. Por outro lado,
aplicacbes em solucbes ndo-aquosas comecaram a serem estudadas mais
intensamente durante a década de 90. Até hoje, ha poucas membranas estaveis a

solventes e ha poucas empresas produzindo-as (CHERYAN, 2005).

Num trabalho investigando inUmeras técnicas para o desengorduramento de
soja, Russin et al. (2011) apresentaram um topico sobre a extracdo aquosa de
sementes oleaginosas com a capacidade das membranas para o isolamento de
proteinas. Isolado proteico de soja integral foi preparado pela permeacdo do extrato
aquoso engordurado do farelo de soja obtido apos a centrifugacdo em duas fases
através de membranas de ultrafiltracdo. Nos ensaios, os isolados proteicos de soja
apresentaram teores de gordura variando entre 1,9%, 9,8% e 32,3%. Os autores

afirmam que o protocolo de extragdo com baixo teor de gordura apresentado € uma
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técnica eficaz para remocéo de 6leo de soja. Infelizmente, o isolado proteico de soja
extraido utilizando uma combinacdo de todos os processos descritos no trabalho
ndo apresenta um teor de proteina acima de 80%, 0 que torna esta técnica menos

eficaz do que somente utilizando a extra¢cao aquosa.

Contrastando com o processo de refino convencional utilizando evaporadores
a vacuo em série para recuperacao de solventes, o processamento utilizando
membranas pode ser conduzido a baixas temperaturas, preservando 0s
componentes sensiveis ao calor do 6leo de interesse tecnoldgico, como o0s
antioxidantes naturais. Um produto mais estavel e, consequentemente, de melhor
gualidade pode ser obtido usando membranas (RIBEIRO et al., 2008). Em particular,
0 uso de um sistema com membranas pode levar a reducdo das perdas de pressao
e custos com recompressao dos solventes, no caso de extracdo de 0leos com gases
pressurizados (PATIL et al., 2006).

A compreensao das interacdes polimero-solvente é um dos pontos-criticos
para o desenvolvimento de materiais especificos para producdo de membranas que
apresentem uma separacao efetiva e para uma predicao eficiente dos mecanismos
de transporte. Bhanushali et al. (2001) investigaram teoricamente e
experimentalmente as interacdes entre os materiais de membranas poliméricas de
nanofiltracdo e osmose inversa (hidrofébicas e hidrofilicas) e solventes (polares e
apolares). Os fluxos dos solventes polares em membranas hidrofilicas foram de 8 a
10 vezes maiores que os fluxos com solventes apolares. Nas mesmas condi¢cfes
operacionais, os fluxos de solventes apolares em membranas hidrofébicas foram de
2 a 4 vezes maiores. Os autores concluiram que esta interacdo € crucial para
eficiéncia deste processo. Logo, € necessario 0 conhecimento das propriedades
fisicas, quimicas e de transporte do solvente (difusividade, viscosidade e volume

molecular) na membrana.

Em uma revisdo da literatura sobre o estado da arte na aplicacdo da
tecnologia de membranas na extracdo de Oleos vegetais, Coutinho et al. (2009)
apresentaram as aplicagdes e o desenvolvimento da tecnologia de membranas no
processamento de Oleos vegetais. Tais autores abordaram o0s aspectos
fundamentais nos processos de separacdo por membranas, bem como

apresentaram trabalhos relacionados com degomagem, retirada de ceras,
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desacidificagcao, recuperacao de solventes, remocao de pigmentos, concentracao de
componentes minoritarios e separacdo de emulsdes. O trabalho afirmou que o
processamento de 6leos vegetais com membranas, realizado a baixas temperaturas,
proporciona uma exclusédo substancial de etapas no processamento, apresentando
ser uma alternativa promissora ao método convencional de extracdo de sementes
oleaginosas na realizacdo de processos eficazes, sobre o ponto de vista de custo,

sendo tecnologicamente avangados e menos nocivos ao meio ambiente.

A Figura 2.1 apresenta um comparativo entre a extracdo convencional de

sementes oleaginosas em comparacao a tecnologia de membranas.

Oleaginosa Oleaginosa

! l

Preparo da semente

Preparo da semente

-

Extragdo com
solvente
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lr ‘ Hexano
Oleo degomado
l Acido
Alcali mmp| Desacidificacio | mEp Sabao Oleo bruto
l AGL
Clarificagdo % ‘ AGL
DDO - Desodorizagao Desodorizagdo - DDO

Figura 2.1 Comparagdo entre 0os processos convencional de extracdo de o6leos
vegetais e a tecnologia de membranas. Fonte: SNAPE e NAKAGIMA, 1996.
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2.1.1 Degomagem e separacédo de constituintes de 6leos vegetais

Existem varios trabalhos na literatura sobre degomagem e separacdo de
constituintes de 6leos vegetais utilizando a tecnologia de membranas. A maioria dos
trabalhos aborda a degomagem de 6leos vegetais, visando a separacdo de miscelas
Oleo/solvente e remocdo de constituintes dos 6leos vegetais. Membranas
poliméricas de microfiltracdo (MF), ultrafiltracdo (UF) e nanofiltracdo (NF) com
diferentes didmetros de poros e massas moleculares de corte (MWCQ’s) j& foram

testadas. Membranas ceramicas também séo reportadas.

As Tabelas 2.1 a 2.4 apresentam um sumario dos trabalhos reportados na
literatura sobre degomagem de Oleos vegetais, desacidificacdo, remocdo de
pigmentos, tocoferois e carotenoides, remocéo de ceras e separacao de emulsdes

utilizando a tecnologia de membranas.

A degomagem é a primeira etapa do refino de 6leos vegetais, na qual séo
removidos os fosfolipidios que poderiam atuar como agentes emulsificantes, levando
a perda de o6leo neutro, resultando em um produto acabado de baixa qualidade
(SUBRAMANIAN e NAKAJIMA, 1997).

A degomagem é normalmente realizada apés a separacdo do Oleo da
miscela. As gomas sao fosfolipidios que podem ser removidos por adicdo de agua
ao Oleo bruto, de tal forma, que se tornam hidratados e podem ser removidos (HUI,
1996). Em contraste, a degomagem por membranas pode ser realizada diretamente
na miscela. Como os fosfolipidios sdo moléculas anfotéricas, eles formam miscelas
reversas no meio com uma massa molar acima de 20 kDa e tamanho molecular
entre 2 e 20 nm (KOSEOGLU, 2002; RIBEIRO et al., 2008). A ultrafiltracdo pode ser

usada para separa-los a partir de miscelas de 6leo/hexano (PAGLIERO et al., 2007).

Membranas poliméricas de ultra e nanofiltracdo podem ser adequadas para a
degomagem de O6leos vegetais. Embora nas membranas de ultrafiltracdo o
mecanismo de rejei¢cdo é por exclusdo por tamanho molecular, com as membranas
ndo-porosas a rejeicdo ocorre pelo efeito de solucdo-difusdo, que esté relacionado
com as interacdes entre 0s solutos presentes e a camada superficial da membrana
(VAN DER BRUGGEN et al., 2002; YANG et al., 2001). Além disso, as membranas
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retém ambos os fosfolipidios hidrataveis e ndo-hidrataveis, resultando na rejeicao de
praticamente todos estes compostos (SUBRAMANIAN et al., 2001).

A Tabela 2.1 apresenta alguns trabalhos reportados na literatura sobre

degomagem de Oleos vegetais.

Tabela 2.1 Trabalhos selecionados da literatura sobre degomagem de Oleos

vegetais usando membranas.

Classe / Diametro de A
) o Processo empregado Referéncias
material poro ou rejeicéo
UF/PAe Degomagem 6leo de :
PSE 1 e 15 kDa algodo / hexano Lin et al. (1997)
0,01, 0,02e 0,03 Degomagem 6leo de soja e Subramanian e
UF / PE .
pm canola Nakajima (1997)
Densa /PA e i Degomagem de oleo de Subramanian et al.
PSF soja e colza (1998a)
Densa e . :

» Desacidificacdo de 6leo de  Subramanian et al.
Silicone, i amendoim e girassol (1998b)

PSU e PA g

MF / 0,02 mm Degomagem o6leo de soja / Wu e Lee (1999)
Ceramica hexano
UF / PES 101,9 kDa Separa@"’r‘]o Oleo de soja/  \1oira et al. (2005)

exano

MF / Degomagem de 6leo de .

Ceramica 0,01 um soja Bei (2005)

MF/ Degomagem de 6leo de Hafidi et al.
Ceramica 02-08um oliva (2005a)

MF/ 02-0.8 um Degomagem de 6leo de Hafidi et al.
Ceramica ' O M Soja, girassol e colza (2005b)

NF / Degomagem de 6leo de Koris e Marki
Ceramica 20 e 100 nm girassol (2006)

UF/ Degomagem o6leo de soja / Carvalho et al.
Ceramica 0,01€0,05um hexano (2006)
I\JAri - - Snape e Nakajima

/ Véarios Varias Varios (1996)
. Densa/ i Degomagem de 6leo de Arora et al. (2006)
Silicone e PI palma

UF/ 15 kDa. Degomagem de 6leo de Marenchino et al.
Ceramica soja / hexano (2006)

UE / PVDE 6 + 8 kDa Degom_agem_de Oleo de Pagliero et al.
soja e girassol (2007)
Densa/ Degomagem de 6leo de Manjula e

- Subramanian
PDMS arroz (2009)
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Classe / Diametro de Processo empregado Referéncias
material poro ou rejeicao breg
UF/ Degomagem de éleo de
Ceramica 0,01 um soja / hexano Basso et al. (2009)
UF / PVDF, Degomagem 6leo de soja /
PES, PSF 6 a 22 kDa hexano Ochoa et al. (2001)
Degomagem 6leo de soja / Pagliero et al.
UF / PVDF 6 e 20 kDa hexano (2001)
0,02 um, 15 e 55 Degomagem Oleo de soja e Koris e Vatai
UF, MF /PP kDa girassol (2002)
MF / 0,01 ume 100
Ceramica, 0L um e Clarificacdo de 0leo de soja Alicieo et al. (2002)
kDa
PSF
MF, UF /PP, Bottino et al
PTFE, 0,1 a 300 kbDa Clarificacdo de oleo de oliva '
Ceram (2004)
eramica
Recuperacéao de solvente
em Oleo de soja e canola
Densa/ . ,
. Degomagem de Oleo de Subramanian et al.
Silicone PSF _ . .
- amendoim e girassol (2004)
e Silicone PI ~ .
Recuperacéao de oleos de
frituras
MF / 001 um Degomagem de 0leo de Ribeiro et al.
Ceramica Dl soja (2008)
MF / Degomagem de 0leo de
Ceramica 0,05 um milho / hexano Souza etal. (2008)
UAF / 1, 15 e 300 kDa Degomagem de 6leo de Subrahmanyam et
Ceramica arroz al. (2006)

O processamento quimico de Oleos vegetais corresponde as seguintes

etapas: preparo da semente, extracdo e recuperagdo do solvente, degomagem,
desacidificacdo, desodorizacdo e branqueamento, sendo as quatro ultimas etapas
as mais importantes do processo. O refino € utilizado para remover acidos graxos
livres, fosfolipidios, mono e diglicerideos e pigmentos. A remoc¢do destes
componentes aumenta a vida de prateleira destes 6leos, a palatabilidade, o apelo

visual e a negociacéo do produto (LAI et al., 2008).

Na unidade de refino, o 6leo degomado é tratado com hidréxido de sdédio para
reagir e precipitar os acidos graxos livres como sabfes, e, a0 mesmo tempo,
remover vestigios dos fosfolipidios. As unidades de refino aperfeicoaram a

eliminacéo dos fosfolipidios ndo-hidrataveis e tracos de metais pela adi¢cdo de acido
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fosférico antes do tratamento alcalino, evitando a formagcdo de emulsdes. O uso de
solucBes causticas para remover matéria insaponificavel indesejavel e acidos graxos
livres é eficaz, mas pode causar saponificacdo de lipideos neutros e sua remocao
juntamente com os sabbes formados (ERICKSON, 1995; KOSEOGLU e
ENGELGAU, 1990).

A desacidificacdo convencional, refino quimico, representa o maior custo
operacional no processamento de 6leos vegetais. Isso ocorre devido a perda de 6leo
causada pela hidrolise dos triacilglicerdis pela solucéo alcalina (KOSEOGLU, 1991).

Na Tabela 2.2 séo apresentados alguns trabalhos sobre a desacidificacdo de

Oleos vegetais utilizando varios tipos de membranas.

Tabela 2.2 Alguns trabalhos apresentados na literatura sobre desacidificacdo de

Oleos vegetais.

Classe / Diametro de

. s Processo empregado Referéncias
Material poro ou rejeicdo

Desacidificacao de Oleo de

PSF soja
UF, NF/ - Desacidificacdo de Oleos Bhosle €
- Varias : Subramanian
varios vegetais (2005)
NFZ QR / Varias DesaC|d|f|cagqo de oOleo de Artz et al. (2005)
varios soja
MF/ 02-08um Desacidificacao de 6leo de Hafidi et al.
Ceramica ' O M Soja, girassol e colza (2005b)
_le / Varias Desacidificacao de 6leo de Kale et al. (1999)
poliméricas arroz
Densa /PA e i Desacidificacdo de 6leo de  Subramanian et al.
PSF soja e colza (1998a)
OR / varios Vérias Desac:|d|f|cg(;ao de dleo de Koike et al. (2002)
girassol
-/ Qelul_ose € Desacidificacdo de 6leo de  Zwijnenberg et al.
poli(amida-b- - .
! girassol (1999)
éter)
[_)(_ansa Desacidificacdo de 6leo de Subramanian et al.
[Silicone, i amendoim e girassol (1998b)
PSF e PA g

Os Oleos vegetais contém numerosos pigmentos, incluindo clorofila,

carotendides, xantofila e seus derivados, que necessitam ser removidos para dar ao
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6leo uma cor que seja aceitavel para o consumidor. Além disso, a oxidagéo de 6leos
vegetais é favorecida pela presenca de alguns pigmentos e clorofila. Os altos custos
com terras clarificantes, as perdas de Oleo e problemas associados com o
subsequente depésito dos residuos gerados, levaram a um crescente interesse na
aplicacdo dos PSM’s, em substituicho ao processo de remocdo de pigmentos
tradicional (SNAPE e NAKAJIMA, 1996).

Tocofer6is sao antioxidantes naturais presentes nos O6leos vegetais,
apresentando um efeito benéfico sobre sua qualidade. Estudos recentes tém se
dedicado a aplicacdo dos PSM'’s na preservacao ou concentracdo destes compostos
(SUBRAMANIAN et al., 2003).

Carotendides sao geralmente terpenos com 40 atomos de carbono,
constituindo os pigmentos vermelho, amarelo ou laranja presentes nas frutas e
vegetais, sendo classificados como carotenos ou xantofilas. Os carotenos sao
hidrocarbonetos poliénicos com graus variados de insaturacdes e as xantofilas sdo
sintetizadas a partir de carotenos por reacdes de hidroxilagdo ou epoxidacdo. -
caroteno e licopeno séo exemplos de carotenos, enquanto a luteina e a zeaxantina
s&o exemplos de xantofilas (AMBROSIO et al., 2006).

Na Tabela 2.3 s&@o apresentados alguns trabalhos sobre remocdo de
pigmentos e outros componentes nos 6leos vegetais empregando a tecnologia de

membranas.

Tabela 2.3 Alguns trabalhos apresentados na literatura sobre remocdo de

pigmentos, tocoferdis e carotendides em 0Oleos vegetais.

Classe / Diametro de A
. L Processo empregado Referéncias
material poro ou rejeicao
. - Varios processos Koseoglu e
/'varios Varias empregados Engelgau (1990)
- I Varios Varias Varios processos Kdseoglu et al.
empregados (1990)
Densa / Remocéao de constituintes Manjula c
PDMS i de 6leo de arroz Subramanian
(2009)
Densa / Remocéo de constituintes ~ Subramanian et al.

Silicone de Oleo de girassol (2003)
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Tabela 2.3 Continuacéo.

Classe / Diametro de

material 000 OU rejeicao Processo empregado Referéncias
Densa /PA e Remocao de constituintes  Subramanian et al.
PSF i de oleo de soja e colza (1998a)
Densa Remocéao de constituintes Subramanian et al
/Silicone, - de 6leo de amendoim e (1998b) '
PSU e PA girassol
Remocgé&o de constituintes
Densa :
/Silicone e i de (_jestllados gle Naguesha et al.
PA desodorlza(;a_o de oOleo de (2003)
soja
Remocéo de constituintes  Darnoko e Cheryan
NF /- 0.2520,4 kDa de 6leo de palma (2006)
Remocgao de clorofila e 3- .
MF / PE 0,03 um caroteno de 6leo de soja e Reddy e Nakajima
. (1996)
girassol
Clarificacao de oleo de soja
NF / PE - com n-hexano e sem n- Reddy et al. (2001)
hexano

Ceras sao geralmente definidas como uma mistura de compostos de cadeia
longa ndo-polares podendo ser constituidas de uma variedade de classes quimicas
diferentes, incluindo hidrocarbonetos, ésteres, cetonas, aldeidos, alcoois, acidos
graxos e esterois (HWANG et al., 2002; PERIS-VICENT et al., 2006).

O teor de ceras nos 0leos depende do tipo de matéria-prima, temperatura,
tipo de solvente e processo de extracéo utilizados (BAUMLER et al., 2007). As ceras
presentes nos 0Oleos vegetais podem causar turbidez quando um dleo refinado é
resfriado e armazenado, permanecendo por um periodo prolongado em
temperaturas abaixo da temperatura ambiente. Por esta razdo, os Oleos séo
frequentemente submetidos ao processo de cristalizagdo fracionada, que consiste
em manter o 6leo em temperaturas baixas para a cristalizacdo das ceras, e sua

posterior remocao por centrifugacao ou filtracdo (SINGH et al., 1990).

O contetudo de ceras, acidos graxos livres, substancias insaponificaveis,
fosfolipidios e glicolipidios assim como a cor escura fazem do processo de refino
uma etapa dispendiosa em energia no processamento de 6leos vegetais. Melhorias
no processo de refino podem aumentar o uso de certos tipos de 6leos vegetais para
fins comestiveis (MANJULA e SUBRAMANIAN, 2009).
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Ceras podem ser removidas de 6leos vegetais utilizando membranas de
microfiltracdo com um diametro de poros médio entre 0,05 e 5 um. Dependendo do
tipo de 6leo, a temperatura tem que ser mantida entre 10 e 20 °C para cristalizar as
ceras antes do processo de microfiltracdo. A maioria das ceras € retida e uma
guantidade minima permeia a membrana. A incrustacdo na membrana causada pela
cera pode ser compensada por retrolavagens periddicas com nitrogénio sob alta
pressao (MUTOH et al, 1985).

Emulsdes sédo sistemas heterogéneos compostos por um liquido imiscivel
completamente difundido em outro, na forma de goticulas com diametro superior a
0,1 um (ARAUJO, 1999; KACHHOLZ e SCHINGMANN, 1987).

Membranas poliméricas e ceramicas tém se mostrado um meio eficaz na
separacdo de emulsbes Oleo e agua. A separacdo de emulsbes sO € possivel
utilizando membranas hidrofilicas com um tamanho de poro menor que o diametro
das goticulas da emulsdo. Em geral, quanto menor for a média do tamanho dos
poros, melhor serda a eficiéncia da separacdo dos componentes na emulsdo. O uso
de baixas pressdes € favoravel a este tipo de separacdo. A membrana atua,
facilitando a coalescéncia das goticulas presentes na fase dispersa, em simultaneo
com a permeacao através dos poros da membrana, ou mesmo através de
membranas néao porosas (KOCHERGINSKY et al., 2003; FONTES et al., 2005).

Uma grande quantidade de efluentes oleosos é gerada nas industrias
petroliferas e de extracao e refino de 6leos vegetais. Emulsdes 6leo em agua séo o0s
poluentes mais graves para 0s quais as tecnologias atuais de tratamento sdo muitas
vezes dispendiosas e ineficazes. Nos Ultimos anos, processos de separagdo com
membranas tém sido aplicados para tratamento de efluentes oleosos (ABADI et al.,
2011).

Na producéo de biodiesel, os PSM’s também comegam a ter sua participagao.
Atadashi et al. (2011a), apresentam uma revisdo da literatura sobre a producao e
refino de biodiesel utilizando a tecnologia de membranas. Tais autores afirmam que
tal tecnologia € promissora na separacao de triglicerideos ndo reagidos, separacao

de catalisadores, glicerol, sabdes e metanol.

Em outro trabalho Atadashi et al. (2011b), verificaram que no refino do

biodiesel utilizando membranas, ha menos consumo de energia e ha insignificantes
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guantidades de aguas residuéarias produzidas. Os autores ainda afirmam que essas
vantagens tornam a tecnologia de refino utilizando membranas pouco poluidoras ao
meio ambiente, em relacdo a tecnologia que utiliza &gua para as lavagens. Efeitos
significativos na remocao de triglicerideos e glicerol residual colocam os PSM’s

numa posicao de vantagem em relacéo a outros processos de lavagem.

Othman et al. (2010) investigaram oito tipos de membranas comerciais de
nanofiltracdo (entre 150 e 400 kDa) para separacao de ésteres metilicos (biodiesel)
a partir de uma fase liquida contendo também um catalisador homogéneo, glicerina
livre e metanol em excesso ap0s 0 processo de transesterificacdo, em pH 12,43,
pressdes transmembrana entre 6 e 30 bar a 40 °C. No trabalho, foi verificado que no
final do processo de separagcdo as membranas foram significativamente danificadas
e o fluxo permeado para cada membrana aumentou rapidamente. Analises de
microscopia eletrénica de varredura e infravermelho confirmaram as principais
mudancas ocorridas na superficie da membrana e nos grupos funcionais. O pH dos
produtos de transesterificacdo foi entdo modificado para 8,68 e um melhor
desempenho foi observado para as membranas Solsep 030705, Solsep 030306F e
Starmem 240. A membrana Solsep 030705 durante 0s ensaios de permeacao
apresentou possivel aplicabilidade na separacdo de ésteres metilicos a partir de

metanol e grupos glicerideos.

Na Tabela 2.4 apresentam-se trabalhos com relevancia sobre separacao de

emulsodes.

Tabela 2.4 Alguns trabalhos apresentados na literatura sobre separacdo de

emulsdes.
Classe / Diametro de A
. L Processo empregado Referéncias

material poro ou rejeicao

MF / 05 um Separacfes de emulsbes Del Colle et al.
Ceramica > 1 Oleo de girassol/agua (2007)

SeparacgOes de emulsbes
UF / PSU 50 um Oleo de soja/dgua e 6leo de Ju et al. (2008)
canola/agua

MF / 50 nm Separa(;ao,de agua de_ Hua et al. (2007)

Ceramica lavagem de Oleos vegetais

SeparagOes de emulsdes

MF / PVDF 0.1020,54 um de 6leos vegetais em agua

Kong e Li (1999)
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Tabela 2.4 Continuagéo.

Classe / Diametro de Processo empregado Referéncias
material poro ou rejeicao breg
MF / Separagoes de emulsGes gy i 6 | eiknes

0,1,0,2e 0,5 um de dleos combustiveis em

Ceramica . . (2009)
agua salina
UF/ 50e300kpa  ocparacoesdeemulsbes - p o o a1 (2006)
Ceramica de Oleos vegetais em agua
NF,UFe MF 0,75kDaa0,2  Scparacoes de emulsoes Ebrahimi et al.
A de 6leos combustiveis em
/ Ceramica um (2009)

agua

2.1.2 Recuperacdao de solventes a baixa e alta pressdes

A primeira etapa de processamento dos Oleos vegetais consiste na extracao
do oleo das sementes oleaginosas. O tipo de processamento depende do teor de
Oleo inicial da oleaginosa a ser processada. Para sementes oleaginosas com um
teor de 6leo em torno de 20%, como a soja, por exemplo, 0 cozimento, laminacéo
juntamente com a extracdo por solvente é utilizada (SNAPE e NAKAJIMA, 1996). O
processo de extracdo por solvente € o método mais utilizado e mais eficiente, até o
presente momento, em termos de consumo energético e 6leo residual presente na
torta, despendendo cerca de 20 a 25 kW/h por tonelada de soja processada,
produzindo uma torta (farelo) contendo cerca de 0,8% (m/m) de dleo (PARAISO,
2001; CUSTODIO, 2003).

A recuperacdo de solventes liquidos como o n-hexano, é realizada em duas
etapas paralelas: primeiro ocorre a separacdo do n-hexano da torta, chamada de
dessolventizacdo com tostagem do farelo, e na segunda, ocorre sua remocdo da
miscela (20 a 30% em massa do 06leo), chamada de destilacdo da miscela. A
recuperacdo do solvente juntamente com a tostagem do farelo, € uma operacédo com
varias etapas onde o farelo € primeiro colocado em contato direto com vapor d’agua
para proporcionar a retirada do n-hexano, aumentando o teor de umidade da torta e
posteriormente tostagem da mesma, com o objetivo principal de inativar os fatores

anti-nutricionais naturalmente presentes na soja. O equipamento para realizar este
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processo é chamado de dessolventizador-tostador (KEMPER, 1997; ZANETTI,
1981).

Motivos econdmicos, ambientais e de seguranca fazem da recuperacdo do
solvente uma das etapas mais criticas no processamento de 6leos comestiveis.
Estima-se que cerca de 2,1x10' kJ/ano podem ser economizados através de um
sistema baseado na separacéo por membranas (KOSEOGLU e ENGELGAU, 1990).

Na recuperacdo de CO, de Oleo lubrificante usado em motores pela
tecnologia de membranas, Sarrade et al. (2002) usando membranas ceramicas de
1,5 kDa apresentaram algumas consideracdes sobre este processo. Altos fluxos de
CO, permeados foram obtidos pela baixa viscosidade do CO;, supercritico e com o
uso desta técnica, um bom controle do processo de extracdo/separacdo foi
demonstrado. A influéncia da presséo transmembrana (PTM) e da pressdo de CO,
indicaram que um aumento na pressao de operacdo aumentava o fluxo. Porém
acima de 150 bar o efeito ndo foi significativo. Fluxos totais permeados entre 10 e 70
kg/m? h (80 °C e entre 0 e 180 bar) foram obtidos neste tipo de separacées.
Resultados de rejeicdo ndo sdo apresentados. A estabilizacdo do fluxo em pressdes
transmembrana (PTM) acima de 2 bar poderia ser explicada devido a presenca de
impurezas e aditivos no 0leo usado (polarizacédo por concentracédo e fouling). Outra
possibilidade seria a ocorréncia da separacdo de fases devido a alta tensdo de

cisalhamento que se desenvolve na parede do poro.

Patil et al. (2006) utilizando dois tipos de membranas poliméricas tipo fibra
oca de ultrafiltracdo de poli(éter sulfona) (PES) obtiveram mesmo comportamento
para a permeacédo de CO,. A permeacao aumenta com um aumento na pressao de
alimentacdo, e um maximo na permeacdo é observado quando o CO, comeca a
tornar-se supercritico. Fluxos de CO, permeados entre 0,1 e 10 mol/m? s foram
observados para as pressfes transmembrana entre 1 e 3,5 bar. No estado
supercritico, a permeacdo do CO, decresce vagarosamente. O mecanismo de
transporte através das membranas pode ser descrito pelo modelo de Hagen-

Poiseuille para fluxos viscosos.

Rodriguez et al. (2002) realizaram a ultrafiltracdo de oleo lubrificante usado
em motores com e sem CO, pressurizado utilizando membranas ceramicas com

diametros de poro entre 50 e 300 kDa. Os resultados indicaram que um aumento na



23

presséo de operacdo e na PTM aumentavam o fluxo de 6leo permeado (100 bar, 60
°C, PTM 1 bar). Tais autores observaram que a incrustacdo observada nas
membranas somente ocorre quando se trabalha abaixo da pressao critica do CO;
(74 bar), supondo que a separacéo acontece nos poros da membrana pela reducéo
da presséao e pela tensao de cisalhamento. As bolhas de CO, gasoso aumentam de
tamanho nos poros da membrana blogueando-os. Este tipo de incrustacdo é
irreversivel, mesmo se os ensaios fossem conduzidos em condi¢des supercriticas de

operagao.

Anim-Mensah et al. (2001) recuperaram CO, no processamento de solucdes
sem mudancga de fases. Um sistema a alta pressao utilizando membranas ceramicas
com fluxos cruzados foi proposto. Os experimentos utilizando solu¢des com Triton X-
100 em CO; liquido usando membranas ceramicas de 0,02 um e 1000 Da
mostraram que € possivel separar CO; liquido sem mudanca de fase para

temperaturas abaixo do ponto critico.

Carlson et al. (2005) também utilizaram os PSM’s na separacdo de d-
limoneno de CO, supercritico. Membranas comerciais de nanofiltracdo (Sepa HL,
Osmonics) e osmose inversa (Sepa SG, AK e CE, Osmonics) na pressao de 120 bar
com PTM de 5 bar foram utilizadas nestas separacfes. Fluxos de CO, permeados
entre 0 e 32 kg/m? h com o fator de retencdo do d-limoneno entre 0 e 1 foram
observados nas membranas investigadas. Estes resultados indicam que um alto
fator de retencédo foi seguido de um irreversivel entupimento da membrana com
ocorréncia do fenbmeno de polarizacdo por concentracdo. Mesmo ap0s uma etapa
de limpeza com CO; supercritico puro nas mesmas condi¢cdes experimentais o fluxo

permaneceu zero (Sepa CE).

Moura et al. (2007) utilizaram membranas de osmose inversa (BW30 — 4040,
DOW) e nanofiltracdo (DL404 — C e HL4040 — F, Osmonics) de poli(amida) (PA) na
avaliacdo da retencdo de triacilgliceréis e permeacéo de acidos graxos livres e/ou etil
ésteres em meio supercritico. Pressdes de 90, 110 e 130 bar foram investigadas,
com PTM’s na faixa de 7 a 40 bar. Todos os ensaios foram realizados 40 °C. As
membranas foram submetidas a testes sem qualquer condicionamento e mostraram
boa permeabilidade para mistura reacional composta de CO, supercritico e fracdes

lipidicas. A membrana BW30 — 4040 apresentou total resisténcia a permeacdo da
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mistura reacional. Esta resisténcia pode ser causada por sua camada densa,
caracteristica de membranas de osmose inversa e/ou condi¢bes de fabricagdo. A
baixa afinidade pode ser devido a presenca de compostos polares na superficie da
membrana. Assim, um pré-tratamento da membrana BW30 — 4040 foi realizado para
a adaptacao gradual da membrana as condi¢des hidrofébicas do CO, supercritico e
das fracdes lipidicas utilizando etanol e hexano por quatro horas cada. Tais autores
verificaram que se aumentando a pressao de operagdo com uma PTM fixa de 10
bar, levou a uma reducdo na rejeicdo dos triacilglicerdis, atribuida a uma maior
extracdo dos lipidios e uma perda da seletividade na extracdo. Também, um
aumento na pressao causou uma reducdo no fluxo de CO, e um aumento da

permeacao de lipidios.

Stafie et al. (2004) sintetizaram membranas compostas de poli(acrilo nitrila)
(PAN) e suporte de poli(dimetil siloxano) (PDMS) com MWCO de 30 e 50 kDa para
verificar a separacdo de Oleo de girassol e hexano. O efeito da pressao
transmembrana (PTM) no fluxo e na retencao foi investigado. Tanto o fluxo de 6leo
como de n-hexano aumentaram linearmente com a PTM, indicando efeito de
acoplamento nos fluxos devido ao inchamento da membrana. No entanto, o fluxo de
n-hexano é cem vezes maior que o fluxo de 6leo o que resultou no aumento da
retencdo (~ 92%). Os resultados sugerem que o inchamento parece ser um dos
parametros mais importantes que influenciam o transporte de n-hexano nas

membranas compostas.

Para recuperacdo de tolueno e metil etil cetona em misturas com 06leos
lubrificantes desparafinados, Kong et al. (2006) usaram membranas de nanofiltracao
de poli(imida). As membranas apresentaram um fluxo médio permeado de 12 L/m? h
e uma retencao de 6leo de 96% em condicdes reais de processo, - 18 °C e 30 bar,

apresentando uma possivel aplicabilidade destas membranas industrialmente.

Em separacdes de fracdes de 6leos lubrificantes com o objetivo de se retirar o
solvente utilizando uma membrana de poli(amida), White e Nitsch (2000) reduziram
em quase 20% o consumo de energia por unidade de volume de produto. O custo de
instalacdo da unidade de membrana foi cerca de um terco do que teria sido

necessario para a melhoria dos processos equivalentes usando a tecnologia
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convencional. As despesas de capital foram pagas em menos de um ano pelo
aumento da rentabilidade liquida da planta de desparafinagem de lubrificante.

Silva et al. (2005) estudaram o transporte de solventes organicos através de
uma membrana de poli(amida) comercial de nanofiltragdo. Os resultados indicam
gue a compactacédo nesta membrana ocorre por um processo lento que pode chegar
a alguns dias e o fluxo de solvente é independente do histérico de uso desta

membrana.

Kwiatkowski e Cheryan (2005) selecionaram trés membranas comerciais
planas de nanofiltracdo para recuperacao de etanol na mistura 6leo de milho/etanol
em um modulo de separagédo com trés estagios. Uma queda no fluxo de 20 para 9,8
L/m?h foi observada nas permeacdes obtendo-se retencdes de 6leo maiores que 90
%.

A dificuldade em descrever o mecanismo de transporte, no caso de
membranas poliméricas € devido as interacdes do material da membrana com 0s
solventes organicos aplicados podendo ter uma enorme influéncia no fluxo de
solvente e na retencdo (EBERT et al., 2006). O transporte de solventes em
membranas poliméricas € um fenbmeno muito complexo e frequentemente Unico
para um sistema especifico devido a larga faixa de propriedades do soluto e do
solvente (polaridade, viscosidade ou tensdo superficial) e propriedades da
membrana (quimicas e estruturais) (STAMATIALIS et al., 2006).

Problemas com incrustacdo sdo as razfes mais importantes da baixa
aceitabilidade da tecnologia de membranas nas industrias de 6leos vegetais até
hoje. A incrustacdo acontece devido ao acumulo e depdsito de particulas na
superficie da membrana e/ou cristalizacdo e precipitacdo de pequenos solutos no
interior dos poros da membrana causando reducdo do fluxo especialmente durante
as primeiras horas de operacdo (BASSO et al., 2006). Um dos maiores problemas
envolvidos no desenvolvimento da compreensao da incrustacdo € a dificuldade em
identificar o que obstrui os poros da membrana. A incrustacdo depende de
parametros fisicos e quimicos como a concentracdo de solutos, pH, temperatura,
forcas idnicas e interacbes especificas (pontes de hidrogénio e interacdes dipolo-
dipolo) (MULDER, 2000).
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Geens et al. (2006) desenvolveram uma metodologia para construgdo de um
modelo para o transporte de solventes organicos em membranas de nanofiltracao.
Tais autores observaram que para ambas as membranas poliméricas e ceramicas
h& susceptibilidade de efeitos de solvatacéo, resultando em um solvente dependente
do didmetro de poro. Membranas hidrofébicas sdo mais estaveis em solventes
organicos que membranas hidrofilicas, levando a menores varia¢cdes nos didametros

de poro.

Diferentes tipos de membranas poliméricas comerciais ndo porosas (osmose
inversa e separacdo de gases) foram investigadas por Koike et al. (2002) na
separacdo de acidos graxos livres, mono, di e triglicerideos, a partir de um
hidrolisado de lipase e 6leo de girassol, apos diluicdo em solventes organicos (etanol
e n-hexano). A membrana de acetato de celulose (NTR-1698) apresentou a maior
diferenca na rejeicdo entre os acidos graxos livres e glicerideos, apresentando alto
fluxo de dleo/etanol nas misturas. No sistema com n-hexano, os valores de fluxo
permeado e rejeicdo foram, em geral, inferiores aos do sistema com etanol. Os
resultados deste estudo indicaram que os constituintes do 6leo de girassol podem
ser separados com solventes adequados através de membranas ndo porosas

apropriadas.

Na permeacdo de constituintes de Oleos vegetais utilizando membranas
densas de silicone, Subramanian et al. (2003) apresentaram uma relacdo similar e
nao linear entre as taxas de permeacdo e a pressdo de operacdo no sistema. O
desempenho das membranas densas para os triglicerideos, acido oléico e suas
misturas tem sido interpretado qualitativamente pelo mecanismo de solucao-difusao.
O comportamento observado para estes sistemas sugere que 0 mecanismo de
solucdo-difusdo é o predominante no transporte dos constituintes do 6leo através

das membranas densas.

Na recuperacdo do solvente de miscelas de 6leo de soja/n-hexano por
membranas poliméricas comerciais de OR, NF e MF, Ribeiro et al. (2006) mostraram
uma recuperacdo efetiva do n-hexano das miscelas. Os experimentos foram
reprodutiveis e um fluxo permeado entre 7 e 30 L/m? h foi obtido. A membrana Sepa
GH foi a que apresentou o maior fluxo permeado e também a maior retencdo de

6leo, 61%.
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Nas separacfes de miscelas 6leo de girassol/n-hexano, Pagliero et al. (2011)
utilizaram trés membranas de nanofiltracdo com 0,7 kDa cada. Duas membranas
planas compostas foram fabricadas com poli(fluoreto de vinilideno)-silicio e
poli(fluoreto de vinilideno)-acetato de celulose (PVDF-Si e PVDF-CA),
respectivamente, e uma membrana comercial de poli(imida) (Pl) revestida com
poli(dimetil siloxano) (PDMS) também foi utilizada (MPF-50, Koch). Tais ensaios
foram realizados numa célula de filtracdo em escala laboratorial com fluxo cruzado
nas seguintes condicdes experimentais: velocidade de alimentacdo entre 0,8 e 1,3
m/s, pressao transmembrana de 5,8 e 7,8 bar, temperatura de operagéo entre 30 e
50 °C e concentracdo massica de miscela na alimentacédo entre 15 e 35%. Das trés
membranas investigadas, a membrana PVDF-Si obteve maior fluxo permeado. A
membrana de PVDF-CA apresentou a melhor rejeicdo de 6leo, 100%. A membrana
comercial MPF-50 apresentou a menor rejeicdo de O0leo e menores valores de fluxo
permeado quando comparado com a membrana de PVDF-Si. Os autores ainda
afirmam para a membrana de PVDF-Si: apresentou estabilidade quimica e fisica nos
ensaios de separacao; apresentou os melhores fluxos permeados da miscela (7,6 a
16,5 L/m? h), uma rejeicéo de 6leo entre 30,8 e 46,2%, com um decaimento no fluxo
inicial moderado (cerca de 12 a 15%) durante os primeiros minutos de operacéo

devido aos fenbmenos de incrustacdo apresentarem-se baixos.

2.1.3 Condicionamento e limpeza das membranas

Segundo inumeros pesquisadores, o pré-tratamento (condicionamento) de
membranas pode apresentar inUmeras vantagens em comparacdo as membranas
sem nenhum tratamento. Entre os principais efeitos do pré-tratamento destacam-se,
o efeito de agrupamento nos sitios hidrofilicos e hidrofébicos na camada superficial
da membrana (HILAL et al., 2004), remo¢cdo de conservantes e umectantes da
superficie da membrana e dos poros (RIBEIRO et al., 2006; RAMAN et al., 1996) e
melhora do fluxo permeado sem afetar significativamente a retencdo (ARORA et al.,
2006; MARENCHINO et al., 2006). Solventes organicos sdo usados para melhorar a
polaridade da membrana (tornar a membrana mais polar ou apolar) (MARENCHINO
et al., 2006) ou prevenir o fechamento dos poros que ocorre em algumas
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membranas quando sdo colocadas em contato com uma mistura de hidrocarbonetos
(GARCIA et al., 2006). As interacBes entre membrana e solvente podem ser
esperadas com mudancas nas propriedades do solvente, como a constante
dielétrica, tamanho molecular, momento de dipolo e parametro de solubilidade de
Hildebrand (MACHADO et al., 1999).

O processo de limpeza em membranas é tdo importante quanto 0 processo
de filtragdo em si, pois € fundamental na determinacdo da viabilidade técnica e
econdmica dos processos em escala industrial onde a eficiéncia e reprodutibilidade
sdo essenciais. Estudos com base em parametros operacionais, tais como
velocidade, pressdo e temperatura, concentracdo de alimentacdo, fator de
concentracdo e duracdo do procedimento de limpeza s&o importantes para
estabelecer as melhores condi¢cbes para o procedimento de limpeza, tornando os
PSM’s mais eficientes e econdmicos. Tendo escolhido os parametros de processo
mais adequados e o tipo de membrana, deve-se realizar o procedimento de limpeza
periodicamente, a fim de reduzir o efeito de incrustacdo e, consequentemente,
maximizar o fluxo permeado. A frequéncia de limpeza deve ser estimada a partir de
um estudo sistematico, tendo a escolha do melhor método de limpeza dependente
principalmente da configuracdo do sistema, sua resisténcia quimica e do tipo de
material adsorvido (MULDER, 2000; RIBEIRO et al., 2008).

A estabilidade de membranas em solventes organicos depende das
caracteristicas fisico-quimicas do solvente e da membrana. As interacdes do
solvente com a membrana podem resultar em inchamento, plastificacdo ou
dissolucdo do material da membrana, consequentemente causando perda da sua
estrutura, mudando as propriedades de separacdo e/ou a perda da resisténcia
mecanica a baixas pressdes (TSUlI e CHERYAN, 2004). Segundo Van der Bruggen
et al. (2002) a imersdo de membranas em etanol causa um efeito de agrupamento
nos grupos hidrofilicos e hidrofébicos na camada superficial da membrana;
membranas hidrofébicas tornam-se levemente hidrofilicas (além disso h& um

aumento na média do tamanho dos poros).

Basso et al. (2006) investigaram 3 métodos de limpeza para uma membrana
ceramica de alumina com 0,01 um utilizada na separagdo de miscelas 6leo de

soja/n-hexano. Em todos os ensaios a membrana foi limpa permeando-se n-hexano
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por 49 minutos e substituicdo deste n-hexano com 6leo por n-hexano limpo por mais
49 minutos. Nos ensaios os autores variaram a PTM e a velocidade tangencial (0,45
albarelab m/s, respectivamente). Como conclusdes, tais autores afirmam que
altos valores de velocidade tangencial e baixas PTM s&o recomendados para

recuperar o fluxo permeado da membrana ceramica de UF.

Subramanian e Nakajima (1997) condicionaram membranas em etanol
melhorando o fluxo de permeado sem afetar significativamente a retencéo.
Solventes com parametros de solubilidade similares ao da membrana tendem a
possuir grandes resisténcias ao transporte, mas alguns solventes com parametros
de solubilidade similares e pouca habilidade de formacéo de pontes de hidrogénio
poderiam romper a estrutura das membranas, de tal forma que uma drastica queda

na resisténcia a transferéncia de massa seja obtida.

Utilizando membranas densas na separacéo de lecitina de soja e de arroz de
seus respectivos 6leos, Manjula e Subramanian (2008) limparam as membranas
com n-hexano a cada corrida experimental. As membranas foram reutilizadas apos

as lavagens, recuperando o seu fluxo original.

Em membranas ceramicas de microfiltracdo de alumina com 0,01 e 0,05 pum,
Carvalho et al. (2006) realizaram o condicionamento destas com n-hexano
previamente a degomagem de miscelas 6leo de soja/n-hexano. Neste estudo, foi
verificado que a degomagem através das membranas ceramicas apresentou
potencial na remocdo de fésforo da miscela devido ao alto fluxo permeado e

retencdes elevadas de fosfolipidios.

Ahmad et al. (2005), no tratamento de aguas de lavagem de uma industria de
Oleo de palma, realizaram uma lavagem quimica na membrana ceramica de UF com
10 kDa de zirconia utilizada para este fim. Em cada ciclo era realizada uma lavagem
com agua, seguida por uma lavagem com detergente alcalino comercial a 2%. A
membrana foi lavada novamente com agua até pH neutro ser atingido. A limpeza
acida foi entéo realizada, seguida por uma lavagem final com agua. As membranas
eram consideradas limpas quando o fluxo de agua atingisse 95% do fluxo de agua
inicial.

Abadi et al. (2011) investigaram separacoes de emulsdes de O6leos

lubrificantes em agua. Quando o fluxo permeado diminuia em torno de 40-50% eram
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realizadas retrolavagens com agua quente e limpezas quimicas para a recuperacao
do fluxo permeado em uma membrana ceramica de 0,2 um. A primeira etapa era
feita com agua quente, seguida de uma limpeza com NaOH e acido citrico a 2% a 70
- 80 °C. A retrolavagem era realizada para remover a camada superficial de material
depositado nos poros e na superficie da membrana, bem como o NaOH era utilizado
para remoc¢ao dos sais organicos e a solucao de acido citrico para remocéao dos sais

inorganicos.

Smith et al. (2006) estudando o efeito da retrolavagem na manutencédo do
fluxo permeado em um sistema de membranas, concluiram que a utilizacdo deste
procedimento durante o processo de filtracdo por membranas pode ser eficiente em
remover a maioria dos compostos responsaveis pelo entupimento reversivel da

membrana, diminuindo a pressao de trabalho e aumentando o fluxo permeado.

Souza et al. (2008) condicionaram uma membrana ceramica multicanal de
alumina com 0,05 um em agua pura, agua + etanol, etanol puro, etanol + n-hexano e
n-hexano puro. As solucdes binarias destes solventes foram usadas nas
concentragcbes de 30, 50 e 70 (v/v). O condicionamento da membrana iniciava-se
pela imersdo da mesma por 24 horas a temperatura ambiente no solvente de maior
polaridade (dgua) e continuava até o solvente apolar (n-hexano) com duracéo total
do processo de 9 dias. Apos o condicionamento, era medido o fluxo de n-hexano,
determinado a 40 °C, sendo este o valor de referéncia para comparacdo da
incrustacdo durante os experimentos. Ribeiro et al. (2008), em uma membrana
ceramica de alumina com 0,01 um para degomagem de Oleo de soja/n-hexano,

também utilizaram condicionamento semelhante a Souza et al. (2008).

Artz et al. (2005) condicionaram membranas poliméricas de NF utilizando
50% de etanol para remover 0s conservantes utilizados no transporte e
armazenamento destas membranas antes da desacidificacdo de O6leo de soja

usando fluidos supercriticos e a tecnologia de membranas.

Silalahi e Leiknes (2009) avaliaram agentes de limpeza comerciais
biodegradaveis em membranas ceramicas de microfiltracdo (ECO-CERAMICS, 0,1,
0,2 e 0,5 um) na separagdo de emulsbes de 6leos combustiveis e agua salina.
Todos os agentes de limpeza utilizados nédo foram eficientes, quando testados

individualmente, para restaurar completamente o fluxo permeado nas membranas.
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Em altas temperaturas, a combinacéo de agentes alcalinos e acidos apresentou uma
boa eficiéncia de limpeza, exceto para membrana de 0,5 pm. A eficiéncia da limpeza
foi afetada pela temperatura, onde temperaturas mais elevadas recuperaram o0s
maiores valores de fluxo. Reduzindo a PTM na limpeza proporciona uma significativa

recuperacéo do fluxo permeado para a membrana de 0,5 pm.

Basso et al. (2009), na degomagem de miscelas 6leo de soja/n-hexano em
membrana ceramica de 0,01 pum avaliaram o comportamento do procedimento de
limpeza na recuperagédo do fluxo desta membrana. Tais autores utilizaram o0 mesmo
procedimento para realizagdo do condicionamento da membrana testado por Souza
et al. (2008) e Ribeiro et al. (2008). O melhor resultado com n-hexano foi obtido a
baixa pressdo (0,5 bar) e a alta velocidade (5 m/s), permitindo uma grande

recuperacao no fluxo durante a limpeza.

O pesquisadores Al-Obeidani et al. (2008), desenvolveram um método efetivo
e econdbmico para limpar membranas de microfiltracdo fibra oca de poli(etileno) (0,1
pMm, Mitsubishi Rayon’s 410 TEX) utilizadas na remogao de 6leo de agua do mar
contaminada, por agentes de limpeza acidos (acido oxalico, 0,1, 0,5, 1,0 e 1,5%
m/m) e basicos (soda caustica, 0,5, 0,75 e 1% v/v). Como resultados, os agentes de
limpeza alcalinos apresentaram uma maior recuperacdo de tempo no ciclo
operacional, mas uma menor recuperacdo no fluxo permeado, comparado aos
agentes de limpeza acidos. A combinacdo de ambos os agentes de limpeza
apresentou o melhor tempo de ciclo operacional e recuperacdo de fluxo (96% e
94,4%, respectivamente). Andalises de micrografias eletrbnicas nas membranas
apresentaram no caso do agente de limpeza alcalino, que a maioria dos poros
permaneceu coberta por uma camada de incrustantes, resultando numa
recuperacdo de fluxo baixa. Os resultados das micrografias para as membranas
limpas com acido apresentaram uma remocdo mais completa da camada de
incrustantes nos poros, resultando em uma maior recuperacao de fluxo. As analises
das micrografias das membranas limpas com a combinacdo dos agentes acidos e
basicos de limpeza apresentaram os melhores resultados mostrando uma superficie
da membrana semelhante a membrana sem uso. Mas 0s mesmos autores também
afirmam que é importante avaliar o efeito do produto quimico utilizado como agente

de limpeza sobre a vida util da membrana.
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2.2 CONSIDERACOES SOBRE O ESTADO DA ARTE

Com base no que foi apresentado neste Capitulo, pdde-se observar um
panorama geral da utilizacdo dos PSM’s nas industrias de processamento de 6leos
vegetais e, por consequéncia, no setor de producdo de biodiesel. Processos
alternativos de extracao utilizando gases pressurizados no processamento destas
oleaginosas comegam a aparecer mais expressivamente na literatura. Uma das
caracteristicas que se constitui em principal obstaculo para utilizacdo de fluidos
pressurizados na extracdo de Oleos pode estar relacionada a etapa de
recompressao do gas para sua reutilizacdo no processo. A presente revisdo
demonstrou o grande potencial de aplicacdo dos processos de separacdo com

membranas (PSM) em varias etapas do processamento destes 0leos vegetais.

Pode-se observar que até o momento os PSM’s tém sido investigados na
separacao misturas de 6leos diversos com CO, pressurizados (processo alternativo),
bem como na separacdo de Oleos/solventes liquidos como o n-hexano e etanol
(processo convencional) visando reaproveitar o solvente pressurizado sem a
necessidade de completa recompressédo (pressdo atmosférica até a pressdo do
sistema) do mesmo ou somente pela diminuicho no consumo energeético no
processo de separacao do solvente do 6leo. Aplicacdes na industria em substituicdo
a etapas convencionais, cada uma atuando onde melhor desempenha o seu papel
indicam que a tecnologia de membranas juntamente com a convencional permite
resultados mais promissores tanto na recuperacdo de solventes como nho

fracionamento de 6leos vegetais.

Um Unico estudo preliminar da separacao de 6leos vegetais de n-butano por
processos de separacdo com membranas poliméricas planas foi publicado pelo
grupo (TRES et al., 2009a), ndo se encontrando na literatura outros trabalhos que
envolvam o uso destes processos na separacdo de misturas de 6leos vegetais e
solventes pressurizados que ndo sejam o CO,. Desta forma, destaca-se o carater
pioneiro deste trabalho, o que motivou e justificou, portanto, a consecucédo desta

Tese de Doutorado.



3 CARACTERIZACAO DE MEMBRANAS PLANAS UTILIZADAS NAS
SEPARACOES OLEO DE SOJA REFINADO/n-HEXANO E n-BUTANO
PRESSURIZADO

Com o intuito de se compreender o comportamento e durabilidade de
membranas poliméricas planas de ultrafiltracdo utilizadas nas separacdes de
miscelas Oleo de soja refinado/n-hexano e Oleo de soja refinado/n-butano
pressurizado (TRES et al.,, 2009a), nesta etapa do trabalho foi realizada a
caracterizacdo destas membranas. A caracterizagéo foi realizada nos Laboratorios
de Fendmenos Interfaciais e Processos de Separacdo com Membranas e Polimeros
do Instituto Alberto Luiz Coimbra de P0s-Graduacéo e Pesquisa de Engenharia da
Universidade Federal do Rio de Janeiro (COPPE/UFRJ) utilizando cinco métodos de
analise, como a calorimetria exploratéria diferencial (DSC), espectroscopia de
infravermelho com transformada de Fourier (FTIR), potencial zeta, angulo de contato
e microscopia eletronica de varredura com microanalise de raios X (MEV-EDS)

foram investigadas.

3.1 MATERIAL E METODOS

Cinco métodos para caracterizacao foram utilizados nas membranas. Analises
de calorimetria exploratdria diferencial (DSC) foram realizadas em um calorimetro
Perkin EImer (DSC 7). As analises foram conduzidas na faixa de temperatura entre 0
e 300 °C com uma taxa de aguecimento de 10 °C/min para se medir a temperatura

de transicao vitrea (Tg, °C) e se estimar a flexibilidade das cadeias poliméricas.

As andlises de espectroscopia de infravermelho com transformada de Fourier
(FTIR) foram conduzidas em um espectrofotbmetro Perkin Elmer (Spectrum 100) na
faixa entre 4000 e 650 cm™'. Medidas de angulo de contato foram efetuadas em um

gonidmetro Dataphysics (OCA15EC) com volume de gota de 15 pL.
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Uma estimativa das modificacdes das cargas elétricas na superficie das
membranas foi realizada em um medidor de potencial zeta Anton Paar (SurPASS)
nos pHs entre 3,0 e 10,0. Os potenciais zeta foram calculados a partir das medidas
dos potencias das correntes pela equacao de Helmholtz-Smoluchowski. Analises de
microscopia eletrénica de varredura com andlises de raios X (MEV-EDS) (Quanta
200, FEI Company e INCA Penta FETx3, Oxford Instruments, respectivamente)
foram realizadas para monitorar a morfologia e observar modifica¢cdes na estrutura
das membranas. Previamente as andlises de microscopia, as membranas foram
fraturadas em nitrogénio liquido. As membranas eram depositadas em um disco de
aco inox sobre uma fita dupla face e foram submetidas a um revestimento com um
filme de ouro (300 A). Todas as membranas foram limpas com n-pentano, n-butano

e secas antes das analises.

Tabela 3.1 Especificacbes do fabricante GE-Osmonics sobre as membranas planas

utilizadas nesta etapa do trabalho.

Classe? Material da Nome MWCO®ou Faixade Fluxo de agua‘
membrana  comercial  retengdo pH (25°C) (L/m” h)

UF Polilamida) SepaGE  1kDa 2-11 30,6 (a 27,6 bar)
composta
Poli(amida)/

JF Poli(sulfona)e SePaCGH 1 kDa 2-11  34(a10,3bar)
Poli(amida)/

i Poli(sulfona)® P2 GK 2 kDa 2-11 28,9 (a5,2 bar)
Poli(amida)/

i Poli(sulfona)s >€PaCM 4 kDa 2-11  34(a238bar)

UF PES" SepaPT  5kDa . 153 (a 3,4 bar)

4 UF: ultrafiltrac&o.

® PES: poli(éter sulfona).

 Molecular weight cut-off: massa molar de corte.
De acordo com as especificacdes do fabricante.

¢ Composicdo exata ndo informada.



35

3.2 ESPECTROSCOPIA DE INFRAVERMELHO COM TRANSFORMADA DE
FOURIER (FTIR)

Nas andlises de espectroscopia de infravermelho a presenca de determinadas
bandas vibracionais relacionadas com a caracteristica de grupos funcionais auxiliam
na identificacdo qualitativa dos componentes das misturas poliméricas formadas por
mais de um polimero, enquanto suas intensidades ddo uma estimativa da sua
proporcionalidade (KONAR et al., 1993).

A Figura 3.1 apresenta os espectros de FTIR para a membrana Sepa GE e
Sepa PT antes da permeacéo da mistura 6leo de soja/solventes organicos. Para fins

guantitativos os resultados foram obtidos utilizando a mesma massa da amostra.

T (%)

——Sepa GE Sepa PT
40 A

30 1

20 1

10 T T T T T T
3600 3200 2800 2400 2000 1600 1200 800

cm -t

Figura 3.1 Espectros de infravemelho para as membranas Sepa GE e Sepa PT

novas.

De acordo com informacg0des fornecidas pelos fabricantes as membranas Sepa
GE e Sepa PT séo fabricadas com os polimeros poli(amida) e poli(éter sulfona),

respectivamente (Tabela 3.1).
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Os espectros de ambas as membranas apresentam uma banda em 3300 cm”
! que se refere ao estiramento (v) do grupo NH da ligacdo peptidica tipico de
poli(amidas), e bandas entre 1000 e 1400 cm™, referindo-se aos grupos sulfonicos
(S =0, O =S5 =0) de poli(sulfona) e caracteristicos de poli(éter sulfona) (KONAR et
al., 1993; SILVESTEIN e WEBSTER, 2000). Esso mesmo espectro foi observado
para as outras membranas de composi¢cédo mista (poli(amida) / poli(sulfona)) usadas
neste estudo, apenas com pequenas variagcbes na intensidade dos sinais. Os
resultados sugerem que todas as membranas, incluindo aquelas identificadas pelo
fabricante como poli(amida) (Sepa GE) e poli(éter sulfona) (Sepa PT) tem uma
composicdo mista de polilamida) / poli(sulfona) ou poli(éter sulfona).
Comparativamente, esta proporcionalidade pode ser estimada a partir da variacao
das intensidades nas bandas observadas nas faixas acima mencionadas (Figuras
3.2e3.3).

T (%)

—Sepa GE =t Sepa GH — —SepaGK  --===- Sepa GM — - Sepa PT

60 T T T T
3600 3400 3200 3000 2800

cm-1

Figura 3.2. Espectros de infravermelho das membranas comerciais na regido em

torno de 3300 cm™, caracteristica da poli(amida).
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100

—— Sepa GE --—SepaGH  -==-- Sepa GK ——Sepa GM — - Sepa PT

T T T T T
1325 1275 1225 1175 1125 1075

Figura 3.3 Espectros de infravermelho das membranas comerciais obtidos entre
1075 e 1350 cm™, uma regido de alongamento dos grupos sulfénicos, caracteristicos

de poli(sulfona) e poli(éter sulfona).

A membrana Sepa GE apresenta o espectro com a maior intensidade de
banda em 3300 cm™, entre todas as membranas investigadas. Na auséncia de
dados quantitativos do fabricante, este resultado foi usado para identificar esta
membrana como aquela com o maior nivel de poli(amida) em sua composicao.
Considerando os valores das intensidades observadas para este alongamento dos
grupos, o conteudo de poli(amida) segue a tendéncia: Sepa GE > GK > GH ~ GM >
PT. A tendéncia oposta (PT > GM> GH > GK > GE) foi observada para a intensidade
das bandas na regido entre 1075 e 1350 cm™, referindo-se aos grupos sulfénicos,
caracteristicos da poli(sulfonas) e poli(éter sulfonas). Estas observacdes estéo
correlacionadas com a hidrofobicidade da membrana e sera discutido posteriormente

com os resultados de angulo de contato.

A Figura 3.4 apresenta os espectros de FTIR obtidos entre 650-3700 cm™
para membrana (Sepa GE), antes da permeacdo (nova) e apés a separagdo das

misturas de 6leo de soja em n-butano e n-hexano.
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120

100 1
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SepaGE (Nova) = SepaGE (n-Butano)  ----- Sepa GE (n-Hexano)
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Figura 3.4 Espectros de infravermelho da membrana Sepa GE antes da permeacao

(nova) e apos a separacao das misturas de 6leo de soja em n-butano e n-hexano.

Pode-se observar que os espectros das membranas utilizadas na separacao
de Oleo apresentam a presenca de uma banda caracteristica do grupo carbonila (C =
O) na regido entre 1750 e 1650 cm™, indicando a presenca de 6leo residual na
membrana ap0s 0s ensaios de separacdo, mesmo apds varias lavagens com
solvente. A intensidade desta banda pode ser utilizada quantitativamente para
estimar a quantidade de Oleo incorporado na membrana, ap0s 0S ensaios
(GOBURDHUN et al., 2001). O sistema de membranas avaliado para a separacao
Oleo/n-butano apresentou maior intensidade de sinal quando comparado com o
sistema onde a alimentacéo era feita com 6leo/n-hexano. Esta tendéncia pode estar
ligada a pequena diferenca de polaridade entre os dois solventes. n-hexano
apresenta uma polarizabilidade de 11,9 C m? V!, maior do que a do n-butano (8,2),
0 que significa maior suscetibilidade a ocorréncia de um momento de dipolo
transitorio induzido quando submetidos a um campo elétrico ou a acdo de uma
molécula polar (LIDE, 1996). Esta hipétese é reforcada pela tendéncia observada
para a intensidade das bandas entre 1750 e 1650 cm™, (6leo/n-butano > 6leo/n-
hexano), o que sugere que a incrustagdo na membrana pelo 6leo foi maior quando a

alimentacdo era uma mistura de Oleo/n-butano. A maior solubilidade mutua de
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6leo/n-hexano reduz a quantidade de 6leo residual incorporado a membrana, um

comportamento relacionado com a regra de Traube (SHAW, 1992).

3.3 ANGULO DE CONTATO E CALORIMETRIA EXPLORATORIA DIFERENCIAL
(DSC)

E reconhecido que uma superficie sélida é completamente molhada quando o
angulo de contato () é igual a 0° e que o liquido ndo molha essa superficie quando
0 > 90° (GESSER, 2000). Dentro desta regido, quanto maior o angulo de contato,
maior a hidrofobicidade do material. Resultados para este parametro, bem como a
temperatura de transicdo vitrea, calculado a partir da andlise de DSC séo

apresentados na Tabela 3.2.

Tabela 3.2 Angulo de contato e temperaturas de transicdo vitrea das membranas

comerciais antes e ap0s 0s ensaios de permeacao.

Membrana Angulo de Transicao vitrea
contato (°)2 (Tq, °C)°
Sepa GE (nova) 73,0+0,5 160,1 +0,3
Sepa GE (n- butano) 82,7+0,7 162,8 + 0,7
Sepa GH (nova) 62,0+1,1 160,9 £ 0,2
Sepa GH (n-butano) 80,2+0,5 1575+1.2
Sepa GK (nova) 71,014 169,8 £ 0,6
Sepa GK (n-butano) 77,8+1.3 160,0+15
Sepa GM (nhova) 58,6 +1,7 166,5+0,2
Sepa GM (n-butano) 71,3+0,3 166,7 £ 0,4

4Volume da gota: 15 pL.

® Temperatura de varredura de 0 a 300 °C e taxa de aquecimento de 10 °C/min.

Os resultados de angulo de contato estdo de acordo com os resultados
obtidos por FTIR, para as membranas novas, identificadas pelo fabricante como uma
mistura de poli(amida) / poli(sulfona) (Sepa GH, Sepa GK e Sepa GM). O aumento
do angulo de contato (GK> GH> GM) segue o aumento na intensidade das bandas
de sulfona do FTIR (1075 e 1350 cm™), sugerindo também que o contetdo de

poli(sulfona) / poli(éter sulfona) € maior para a Sepa GM do que para a Sepa GK,
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que por sua vez tem um maior teor de polimero hidrofébico que a Sepa GH. O
aumento no teor de poli(sulfona) / poli(éter sulfona) em relacdo a poli(amida) pode
ser a causa do aumento na hidrofobicidade de superficie.

ApOs a permeacao, o aumento do angulo de contato de todas as membranas
pode ser observado, mostrando que ha um aumento em sua hidrofobicidade. Este
aumento no angulo de contato pode ser atribuido a incrustagdo da membrana pelo
O0leo de soja ou mesmo pela plastificacdo da superficie com o 6leo. Esse
comportamento também foi sugerido pelos resultados de FTIR (Figura 3.4). O
aumento no angulo de contato observado entre as membranas novas e as
membranas utilizadas variou de 9,6% (Sepa GK) a 29% (Sepa GH). O aumento do
angulo de contato ap0s a permeacdo ndo parece seguir uma tendéncia clara
baseada na hidrofobicidade da membrana, justamente pelos diferentes niveis de

incrustacao e/ou plastificacao.

Os valores da T4 (Tabela 3.2) encontrados para as membranas comerciais
nao estdo de acordo com aqueles relatados para poli(amidas) alifaticas (30-82 °C)
(BRANDRUP et al., 1999). No entanto, a Ty da poli(amida) aromatica pode chegar
até a 300 °C (WU e SHU, 2003). Relatos de T4 da poli(éter sulfona) e poli(sulfona)
sdo 227 e 186 °C, respectivamente (BRANDRUP et al., 1999). Uma vez que as
membranas testadas neste trabalho sdo membranas compostas, comparacdes
conclusivas sdo dificeis de estabelecer quando a composicdo quantitativa da
membrana ndo € conhecida. Em alguns casos, apenas uma pequena diminuicdo na
T4 € observada, o que sugere que a plastificagdo do polimero causada pelo Oleo

pode ocorrer.

3.4 POTENCIAL ZETA

O potencial zeta das membranas, antes e ap0s 0 processo de separacdo em
funcdo do pH sao apresentados nas Figuras 3.5 a 3.9. Todas as membranas
apresentaram a mesma tendéncia, um aumento nas cargas negativas em relagéo ao

pH, até um pH proximo de 10. Acima deste pH ha uma estabilizacdo da intensidade
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das cargas negativas presentes na superficie das membranas. As principais
diferencas entre as membranas sdo em relacdo a regido do pH isoelétrico e os
valores de intensidade das cargas negativas presentes em sua superficie. Para a
membrana Sepa PT nova o ponto isoelétrico situa-se entre o pH 4 e 5. Apés o0s
testes de separacdo, independentemente do solvente utilizado, o ponto isoelétrico
diminui, bem como a intensidade da carga negativa na superficie. Ambas as
mudancas podem ser relacionadas com a incrustacéo ou plastificacdo da membrana

pelo dleo.
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Figura 3.5 Resultados do potencial zeta da membrana Sepa GE antes e apos as

permeacdes.
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Figura 3.6 Resultados do potencial zeta da membrana Sepa GH antes e apds as

permeacdes.
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Figura 3.7 Resultados do potencial zeta da membrana Sepa GK antes e ap0s as

permeacoes.
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Figura 3.8 Resultados do potencial zeta da membrana Sepa GM antes e apés as

permeacoes.



43

40

20
e Sepa PT (Nova)
0 = Sepa PT (n-Butano)

- L] + Sepa PT (n-Hexano)

-20 - .

-40 .

Potencial Zeta (mV)
*
L]

-60 ® e

-80 . rEaoam

-100

pH

Figura 3.9 Resultados do potencial zeta da membrana Sepa PT antes e ap0s as

permeacoes.

Ernst et al. (2000) determinaram o0s potenciais zeta de uma membrana de
nanofiltracdo de poli(éter sulfona) (PES 10, Celgard) em uma Unica solucao salina
em diferentes concentracdes. Valores de pH e os resultados foram comparados com
as taxas de retencdo dos eletrélitos no mesmo meio aquoso. Comportamento
semelhante ao observado neste trabalho foi obtido por esses autores, onde um

aumento das cargas negativas com o pH foi observado até um pH proximo a 9.

Mockel et al. (1998) apresentam em seu trabalho que a superficie carregada
de uma membrana plana de poli(sulfona) é ligeiramente positiva em pH <4 e cada
vez mais negativa com o aumento do pH até atingir um valor de -52 mV entre pH 8 e
10. O pH 4,0 é o ponto isoelétrico da superficie desta membrana de UF, neste

sistema ibnico em particular.

As medidas do potencial zeta para membranas de poli(amida) relatadas por
Hurwitiz et al. (2010), revelaram compressao de duas camadas com o aumento da

forca ibnica e neutralizacdo das cargas com a diminuicdo do pH.



44

3.5 MICROSCOPIA ELETRONICA DE VARREDURA COM ANALISES DE RAIOS X
(MEV-EDS)

A Figura 3.10 apresenta as micrografias das membranas Sepa GK, Sepa GM
e Sepa PT novas e ap0s a permeacdo das misturas binarias de 6leo/n-butano. A
morfologia das membranas observadas neste trabalho é consistente com os
resultados obtidos por Kunita et al. (2005), que observaram que a morfologia dessas
trés membranas sdo completamente distintas. A membrana Sepa PT (5 kDa)
apresenta macro-vazios na subcamada, o que diminui a resisténcia a permeagao.
Nenhuma das membranas estudadas apresentou importantes mudancas
morfologicas resultantes do processo de separacdo, da alta pressdo e do longo
tempo de operacdo empregado em alguns experimentos.
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Sepa PT (5 kDa)

Sepa GK (2 kDa) Sepa GM (4 kDa)

n-Butano

Figura 3.10 Micrografias eletronicas das membranas Sepa GK, Sepa GM e Sepa PT, novas e ap0s a permeacao das misturas

de dleo de soja refinado/n-butano.
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3.6 CONCLUSOES DESTA ETAPA DO TRABALHO

Cinco membranas comerciais de ultrafiltragéo foram caracterizadas por DSC, FTIR,
angulo de contato, potencial zeta e MEV-EDS, antes e ap0s a permeacdo de misturas de
Oleo de soja/solventes orgéanicos.

Os resultados de FTIR sugerem que todas as membranas, incluindo aquelas
identificadas pelo fabricante como poli(amida) (Sepa GE) e poli(étersulfona) (Sepa PT)
tem uma composicdo mista de poli(amida) / poli(sulfona) ou poli(éter sulfona). As medidas
do potencial zeta de todas as membranas apresentaram a mesma tendéncia, ou seja, um
aumento de cargas negativas em relacdo ao pH e uma diminuicdo do ponto isoelétrico,

possivelmente causada pelo fouling e/ou plastificacao.

Os resultados de angulo de contato estdo de acordo com os resultados obtidos por
FTIR, para as membranas novas, identificadas pelo fabricante como uma mistura de
poli(amida) / poli(sulfona) (Sepa GH, Sepa GK e Sepa GM). A analise por MEV-EDS
mostraram que nenhuma das membranas estudadas apresentou alteracdes morfoldgicas

resultantes do processo de separacao.

A comparacgdo dos valores de T4 foi dificil de obter, uma vez que as membranas
testadas sdo membranas compostas, de composicdo desconhecida. As diferencas
observadas entre as membranas novas e usadas sugerem que o fouling pelo 6leo € um
grande problema neste sistema, devido a deposicédo de 6leo na superficie da membrana,
mesmo apos varias lavagens, e um baixo grau de plastificacdo da matriz polimérica da

membrana, causado pelo Oleo.

Os resultados obtidos neste trabalho com membranas comerciais de ultrafiltracéo,
normalmente utilizadas para permeacdo de solucdes aquosas indicam que estas
membranas podem ser usadas na permeacdo de misturas organicas sem degradacédo da
membrana. O fouling e a plastificacdo na membrana também sdo questfes importantes
em tais separagcbes, uma vez que as caracterizacbes das membranas mostraram que
vestigios de 6leo podem ser encontrados na superficie da membrana, mesmo apos

inimeras lavagens com solvente.
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Decorrente da investigacdo apresentada neste Capitulo, um trabalho foi publicado
no periodico Journal of Membrane Science (TRES et al., 2010), apresentado no Apéndice
A.



4 RECUPERACAO DE SOLVENTE DE MISCELAS SINTETICAS E INDUSTRIAL OLEO
DE SOJA/n-HEXANO UTILIZANDO MEMBRANA TIPO FIBRA OCA

Nesta etapa do presente trabalho foi realizada a separacédo das miscelas 6leo de
soja/n-hexano utilizando uma membrana tipo fibra oca comercial de 50 kDa. As razdes
massicas de 6leo/n-hexano foram variadas entre 1:1 e 1:5 (m/m). Uma miscela industrial
também foi investigada. Valores de densidade e viscosidade, bem como o0s
procedimentos de limpeza da membrana utilizados neste trabalho sdo apresentados nos
Anexos A e B, respectivamente.

A membrana tipo fibra oca de 50 kDa apresenta um diametro de poro elevado se
formos levar em conta somente o tamanho molecular das substancias em questéo. O Oleo
de soja apresenta um tamanho molecular de aproximadamente 900 Da (BHOSLE e
SUBRAMANIAN, 2005), o n-butano de 50,124 Da (REID et al., 1987) e o n-hexano de
86,177 Da (POLING et al., 2001). Os triacilglicerdis contidos no 6leo de soja, aparecem
sob a forma de grupos, com tamanho molecular aparente de 20 kDa ou maiores, tornando

a sua separacao por membranas viavel (KOOPS et al., 2001).

4.1 MATERIAL E METODOS

Os ensaios de separacdo das miscelas 6leo de soja/n-hexano foram realizados
utilizando um modulo de membranas de ultrafiltracdo (UF) fibra oca, gentilmente fornecido
pela empresa PAM Membranas Seletivas Ltda (Rio de Janeiro, Brasil). O material da
membrana € uma mistura de poli(éter sulfona)/poli (vinil pirrolidona) (PES/PVP) com
massa molar de corte (MWCO) de 50 kDa.

O modulo de membrana tipo fibra oca apresenta 0,26 m de comprimento e 1,8 cm
de diametro contendo 75 fibras. A &rea nominal da membrana era de 0,036 m?. O fluxo de
agua tipico destas membranas com 1 bar mensurado é de 120 kg/m? h. O sistema foi

operado com uma alimentagdo de 300 mL e uma vazdo fixa de 2 L/min,
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utilizando uma bomba de engrenagem (Micropump, ColeParmer, modelo 72211-15).

As Figuras 4.1 e 4.2 apresentam o diagrama esqueméatico do aparato experimental
bem como uma visdo geral da unidade experimental desenvolvida para os ensaios. O
sistema era operado com reciclo completo do permeado e do retido, ou seja, a
concentragao de alimentacéo foi mantida constante durante a execu¢ao dos ensaios.

Permeado

t Alimentag&o

c |O ||= ; ;
B

A

Figura 4.1 Diagrama esquematico do aparato experimental utilizado nas separacfes 6leo
de soja/n-hexano utilizando a membrana tipo fibra oca de 50 kDa. A - frasco de
alimentacdo contendo a mistura de 6leo/n-hexano (300 mL); B - bomba de engrenagem;
C - modulo de membrana; D - mandémetro; E — valvula micrométrica; F - rotametro; G -

banho termostatico; H - sensor de temperatura (PT-100).



50

Figura 4.2 Aspecto visual da unidade experimental de separacédo 6leo de soja/n-hexano

utilizando membrana tipo fibra oca.

4.1.1 Condicionamento da membrana

Testes preliminares de permeacédo do solvente (n-hexano, Vetec, Rio de Janeiro,
Brasil) indicaram ser necessario um condicionamento (pré-tratamento) da membrana tipo
fibra oca, ja que o fluxo de solvente permeado obtido foi muito inferior do que o fluxo
nominal de agua do modulo. Este comportamento foi atribuido ao carater hidrofilico da
membrana, dado pela presenca de PVP em sua superficie (SIMONE et al., 2010). Assim,
pré-tratamentos foram investigados para o condicionamento da membrana antes dos
ensaios de permeacdo das miscelas Oleo/solvente. Os solventes investigados no
condicionamento da membrana foram os alcoois etilico, n-propilico e o n-butilico. Todos

0s solventes eram de grau analitico (> 99%, Vetec).

Inicialmente, o fluxo de agua ultra pura (Milli-Q, Millipore, Sdo Paulo, Brasil), foi
mensurado e comparado com os dados relatados pelo fabricante. Para a troca de
solvente, o excesso de solvente anterior era removido do modulo, da bomba de
engrenagem e da tubulagdo com uma lavagem do sistema com 600 mL do novo solvente
em trés etapas. Na Ultima etapa de lavagem o solvente era deixado em contato com o

mdbdulo de membrana por 24 horas. Este ultimo procedimento nao foi realizado para o
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solvente alcool etilico (etanol), uma vez que o fabricante informou que a cola epoxi
utilizada na confeccdo do médulo de membrana era instavel em contato prolongado com

este solvente. Todas as etapas foram realizadas a 25 °C.

4.1.2 Ensaios de separacao das miscelas 6leo de soja/n-hexano

Apds o condicionamento da membrana, 0os ensaios de separacdo das miscelas
Oleo de soja refinado/n-hexano foram realizados nas razdes massicas Oleo/n-hexano de
1:1, 1:4 e 1:5 (m/m) e nas pressoes transmembrana de 0,9, 1,1 e 1,3 bar. A pressurizacao
do sistema foi realizada restringindo a valvula E no sistema (Figuras 4.1 e 4.2). A vazao
de alimentacdo da mistura era de 120 kg/h. A vazdo volumétrica era medida num
rotdmetro colocado na saida do retido e convertidos a fluxo massico utlizando a
densidade da mistura medida na temperatura de operacdo em um densimetro digital
(modelo DMA4500, Anton Paar, Ashland, VA, EUA). Todos o0s ensaios de separacdo
foram realizados em duplicata e a 25 °C. Variagfes nos resultados ficaram em torno de +
10%.

As amostras de permeado eram periodicamente coletadas em tubos de ensaio (10
cm de comprimento x 1 cm de diametro). Durante a coleta de amostra, o tubo era imerso
em um banho de gelo e imediatamente apds a amostragem colocava-se uma rolha para
minimizar a evaporacdo do n-hexano. As amostras foram, entdo, pesadas em uma
balanca analitica (Shimadzu, modelo AY220). O fluxo permeado foi calculado dividindo-se

a massa de permeado pelo tempo de coleta das amostras e pela area da membrana.

A concentracdo das correntes de alimentacdo e de permeado foram estimadas
através da medicdo da densidade da mistura em um densimetro digital (modelo
DMA4500, Anton Paar, Ashland, VA, EUA) a 25 °C e convertidos os resultados de
densidade por um curva de calibragdo (% n-hexano = - 401,1 * densidade da mistura +
366,5; r’ = 0,992). O coeficiente de rejeicdo (retencéo) foi calculado de acordo com a

Equacéao 4.1:
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R = ( —E—i).lOO (4.1)

Onde: C, é a concentrac@o de 6leo na corrente de permeado e Cg é a concentragdo de

6leo na corrente de alimentacao.

4.1.3 Teste de integridade do modulo

A integridade do modulo foi avaliada periodicamente para verificar se houve danos
as fibras da membrana, utilizando um procedimento sugerido pelo fabricante. O solvente
era retirado do lado interno do casco e do lado interno do permeado no mdédulo, sendo
este conectado a um cilindro de géas nitrogénio. O lado do permeado era entdo selado,
bem como a saida de retido e nitrogénio gasoso era forcado através da alimentacédo no
lado do casco, até atingir uma pressao trasmembrana de 0,5 bar. A véalvula do cilindro de
nitrogénio era entdo fechada e a pressao era monitorada por 5 minutos. Se a queda de
pressao de alimentacao fosse superior a 0,1 bar, o médulo ndo era mais adequado para

uso, sendo entdo descartado.
4.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.2.1 Condicionamento da membrana

A determinacdo do fluxo de agua pura na membrana nova a diferentes pressées
transmembrana permitiram o célculo da permeabilidade hidraulica a agua, resultando em
120 kg/(m? h bar), que é semelhante ao valor informado pelo fabricante (111 kg/(m? h
bar)). Os fluxos de alcool e n-hexano obtidos durante e apdés o condicionamento da

membrana sdo apresentados nas Figuras 4.3 e 4.4, respectivamente.
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Figura 4.3 Fluxos volumétricos dos alcoois etilico, n-propilico e n-butilico obtidos na etapa

de condicionamento da membrana.
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Figura 4.4 Fluxos de n-hexano obtidos ap6s o condicionamento da membrana com 0s

alcoois etilico, n-propilico e n-butilico a 25 °C.

Pode-se observar na Figura 4.3 que a permeabilidade do alcool é inversamente

proporcional ao comprimento das cadeias dos alcoois. Dois efeitos podem explicar este

fato. Em primeiro lugar, o aumento da viscosidade com o aumento do numero de

carbonos do alcool (viscosidade do alcool etilico, n-propilico e n-butilico a 20 ° C sao 1,26;

1,94; 3,0 cP, respectivamente (LIDE, 1999)) podendo causar uma diminuicdo na

permeabilidade, pois este parametro € conhecido por ser inversamente proporcional a

viscosidade do solvente, de acordo com a lei de Darcy.
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Embora o fluxo viscoso seja o0 mecanismo que rege a passagem do permeado
através das membranas de MF e UF, outro fator muito importante que afeta a permeacao
do solvente através de membranas é a polaridade dos solventes, o que diminui com o
comprimento da cadeia do &lcool, diminuindo assim o fluxo permeado, quando a
membrana com caracteristicas predominantemente hidrofilicas é considerada
(BHANUSHALI et al. 2001). Embora o alcool etilico apresente a permeabilidade mais
elevada do que os outros alcoois, os fluxos de n-hexano foram maiores quando a

membrana foi pré-tratada com o alcool n-propilico.

Os polimeros base comerciais para a confeccdo de membranas poliméricas sao
normalmente as poli(amidas) aromaticas, poli(sulfonas) e acetato de celulose, entre
outros. Estes polimeros tém tanto sitios hidrofilicos e hidrofébicos em suas estruturas, o
gue aumenta a complexidade do comportamento da membrana quando submetida a
solventes organicos. Alguma modificacdo na polaridade da superficie da membrana
causada pela permeacédo do alcool pode explicar os efeitos observados neste estudo. O
alcool n-propilico é ligeiramente menos polar que o alcool etilico (constantes dielétricas:
alcool etilico 24,3, alcool n-propilico 21,8; alcool n-butilico 17,8 (LIDE, 1999)), e a imersao
de membranas em solventes menos polares podem causar a aglomeracdo dos sitios
hidrofébicos e hidrofilicos na superficie da membrana (VAN DER BRUGGEN et al., 2002).
Consequentemente, as membranas podem ter sua hidrofilicidade reduzida e o fluxo de n-
hexano poderia ser aumentado. No entanto, o uso de um solvente menos polar como o
alcool n-butilico ndo parece causar um aumento no fluxo permeado de n-hexano na

membrana.

Alguns estudos tém mostrado que a permeacao de solventes organicos através de
membranas poliméricas ndo depende apenas da viscosidade do solvente ou da difusédo
molecular, mas também se baseia em parametros adicionais resultantes das interacdes
entre 0 solvente e a membrana, como a constante dielétrica (polaridade), a tenséo
superficial, sor¢do e a hidrofilicidade ou hidrofobicidade da interface (ARAKI et al., 2010;
GUIZARD et al., 2002; DARVISHMANESH et al., 2009), mostrando a complexidade dos

fendbmenos interfaciais envolvidos neste processo.
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4.2.2 Separacgdo das miscelas 6leo de soja refinado/n-hexano

Os fluxos totais permeados de todos 0s ensaios investigados nesta etapa do
trabalho sdo apresentados na Figura 4.5. Na maioria dos casos, ha apenas uma pequena
variacdo no fluxo total permeado com o tempo. Um pequeno aumento no fluxo com o
tempo é observado quando a razdo 6leo/n-hexano foi de 1:4 (m/m). O polimero base na
matriz da membrana é a PES (poli(éter sulfona)) que apresenta carater hidrofébico. A
medida que a mistura permeia a membrana, o 6leo pode penetrar na base da matriz
polimérica, causando mudancas na hidrofobicidade da membrana e, possivelmente, no
tamanho dos poros, o que pode explicar o aumento observado no fluxo. Este
comportamento ja foi observado em outros estudos anteriores do grupo (TRES et al.,
2010).
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Figura 4.5 Fluxos totais permeados nas razdes massicas 0leo/n-hexano de (a) 1:1, (b) 1:4
e (c) 1.5.
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Figura 4.5 Continuacéo.

Araki et al. (2010) apresentaram em seu trabalho que membranas comerciais de
poli(éter sulfona) incham-se quando em contato com n-hexano. Basso et al. (2009)
também observaram um aumento no fluxo permeado com o tempo. Os autores atribuiram
este efeito a interacao eletrostatica entre os triacilglicerois, fosfolipidios e os componentes
secundarios do o6leo (mono e diacilglicerdis, acidos graxos livres e outros) com a
superficie da membrana. As interacdes eletrostaticas tendem a causar uma deposicao
destas moléculas nas paredes da membrana no inicio do processo. Apés esta adsorcao
inicial na superficie da membrana, esta foi coberta com uma camada destes
componentes, provavelmente diminuindo as interacbes polares com 0s mesmos

componentes na corrente de alimentacéo, resultando em elevacéo do fluxo permeado.

Um aumento no fluxo permeado também foi relatado por Othman et al. (2010).
Esses autores investigaram oito tipos de membranas comerciais de nandfiltracdo para
separacao de ésteres metilicos (biodiesel) a partir de uma fase liquida contendo também
um catalisador homogéneo, glicerina livre e metanol em excesso ap0s 0 processo de
transesterificacdo, empregando pressdes transmembrana entre 6 e 30 bar a 40 °C. Os
autores atribuiram o aumento no fluxo permeado a degradacdo da membrana por ataque
alcalino da mistura, j& que ao se levar a alimentacdo para pH 8, nenhum aumento no fluxo

com o tempo foi observado.
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Um ensaio em regime transiente, onde o sistema foi operado sem o reciclo da
corrente de permeado para o tanque de alimentacdo (modo de concentracéo) foi realizado
a 1,1 bar a uma razdo de alimentacao 6leo/hexano de 1:5 (m/m). A esperada queda no
fluxo foi, entdo, observada, devido ao aumento da concentracdo na alimentagcdo com o

tempo, e como consequéncia uma incrustacao mais forte foi observada (Figura 4.5 c).

O aumento na pressao transmembrana levou a um aumento no fluxo permeado,
como previsto por modelos de transporte (BAKER, 2004). O aumento na concentracdo de
6leo na alimentacdo causou uma reducdo no fluxo permeado. Uma reducédo de 70% no
fluxo foi observada quando a alimentacdo na razdo 6leo/hexano de 1:5 (m/m) é
comparada com a razdo 1:1 (m/m). Este efeito pode estar relacionado a menor

hidrofilicidade das misturas com maiores concentracdes de 6leo na alimentacao.

As rejeicbes de Oleo para todas as condi¢cdes experimentais investigadas neste
trabalho sédo apresentadas na Figura 4.6. Como nos resultados de fluxo total permeado,
h& apenas uma pequena variacdo na rejeicdo com o tempo. A diminuicdo na rejeicdo com
0 aumento da concentracdo pode estar relacionada ao efeito da plastificacdo ou

inchamento da membrana pelo 6leo e o solvente, como comentado anteriormente.
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Figura 4.6 RejeicOes de 0Oleo de soja nas razbes massicas 6leo/n-hexano de (a) 1:1, (b)
1:4e(c) 1:5.
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Figura 4.6 Continuacéo.

Quando o sistema foi operado sem refluxo da corrente de permeado um aumento
na rejeicdo foi observado. Neste modo de operacdo, a concentracdo na alimentacao
aumenta continuamente, o que pode aumentar os efeitos da incrustacdo na membrana,
como relatado por outros autores (KONG et al., 2006; RIBEIRO et al., 2006; TRES et al.,
2009a; WHITE e NITSCH, 2000). Estes autores relatam que um aumento na rejeicédo é
frequentemente observado, devido ao aumento na camada de polarizacdo e fouling na
membrana, o0 que aumenta a resisténcia a permeacdo (CHERYAN, 2005). No presente
estudo, os fendmenos de polarizacdo podem ser menos importantes do que a

incrustacéo, como descrito em um estudo prévio (TRES et al., 2010).

As rejeicOes de 6leo de soja para todos os ensaios variaram entre 10,0 e 28,7% e 0
fluxo total permeado entre 12,2 e 65,3 kg/m? h. A razdo massica 6leo/n-hexano de 1:4
(m/m) apresentou a maior rejeicdo de 6leo em comparacdo com as outras razdes
massicas investigadas (~ 30%). Os resultados de fluxo permeado obtidos no presente
estudo sdo comparaveis aos relatados para membranas comerciais de ultra e
nanofiltracdo planas e inorganicas (RIBEIRO et al., 2006; CARVALHO et al., 2006).

7

Na verdade, a intencdo deste estudo n&o é propor uma substituicdo total da
destilagdo das miscelas Oleo/n-hexano pelo processo de separagdo por membrana, mas

sim minimizar as necessidades energéticas do processo através da utilizacdo de
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tecnologia hibrida. A concentracdo do 6leo utilizando membranas poderia ser o primeiro
passo antes da destilacdo, diminuindo assim a demanda energética do processo de
recuperacéo do solvente.

Um sistema em cascata pode ser usado para aumentar o desempenho do sistema
de membrana. Algumas simulagdes utilizando um balanco de massa simples do sistema
de membranas com dois efeitos foram realizadas, utilizando dados obtidos neste trabalho
obtendo-se valores de concentracdo de alimentagcdo de 6leo tipicamente encontrados na

industria (cerca de 17% de 6leo em massa).

Os resultados da simulagcdo mostraram que € possivel obter uma corrente
concentrada com 34% em massa de 0leo, 0 que representa uma concentracao de 2 vezes
na corrente contendo 6leo. Um balanco energético do processo, bem como uma avaliagéo
econdmica devem entdo ser realizados para confirmar os ganhos potenciais do uso do
processo de separacdo por membrana na etapa de recuperacdo de solventes na

producédo de 6leos vegetais.

4.2.3 Teste de integridade do médulo

No final de cada ensaio um teste de integridade padrao foi realizado para verificar
se havia danos na membrana, possivelmente causados pelo solvente e o 6leo. A
membrana era limpa com o solvente n-hexano, removendo os residuos de 6leo. O lado do
casco do médulo era entdo pressurizado com nitrogénio gasoso em 0,5 bar, enquanto o
permeado (lado interno da fibra) foi fechado. A valvula de permeado era aberta e a
pressao no lado do casco, monitorada. Se a queda de pressdo nao fosse significativa em
cinco minutos de monitoramento (<0,1 bar), era uma indicacdo de que a montagem do
mdbdulo ndo sofreu qualquer tipo de degradacdo. No presente estudo, a integridade do

mdbdulo néo foi afetada pelos ensaios de permeacao.
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4.2.4 Separacgdo de miscelas 6leo/n-hexano obtidas na industria

Com o intuito de verificar-se a reprodutibilidade dos resultados obtidos com as
miscelas sintéticas 6leo de soja refinado/n-hexano optou-se pela realizacdo de mais
alguns ensaios de separacgéao utilizando uma miscela industrial. Tal miscela foi coletada no
primeiro ponto de amostragem (miscela gorda) de uma indUstria de processamento de
Oleos vegetais e biodiesel da regido de Erechim/RS. A caracterizacdo desta miscela foi

realizada, sendo que a mesma apresentava um conteudo de 6leo de 29 % e de n-hexano
de 71%.

Resultados de rejeicéo de 6leo e fluxo total permeado séo apresentados na Figura
4.7. Comparando estes resultados, com os obtidos para a miscela sintética, um mesmo
comportamento foi observado. Um aumento do fluxo total permeado e uma diminuicdo da

rejeicdo com o aumento da pressao foram observados para a maioria dos ensaios.

Rejeicdes de oleo entre 14,3 e 18,4 % e fluxos totais permeados entre 13,7 e 17,1
kg/m? h, em 1 hora de permeacdo, foram obtidos. Tais resultados s&o semelhantes aos

obtidos nas investigacbes das miscela sintéticas, validando a metodologia empregada
nesta etapa da presente Tese.
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Figura 4.7 RejeicOes de 6Oleo de soja (a) e fluxo total permeado (b) para miscela industrial.
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4.3 CONCLUSOES DESTA ETAPA DO TRABALHO

Nesta etapa da presente Tese de Doutorado a separacdo de miscelas 6leo de soja
refinado/n-hexano e uma miscela industrial utilizando uma membrana comercial de

ultrafiltracdo do tipo fibra oca foram investigadas.

Devido ao baixo fluxo permeado de n-hexano em comparacgdo com o fluxo nominal
de é&gua, um condicionamento foi necesséario, para melhorar o desempenho da
membrana. Trés alcoois com diferentes comprimentos de cadeia foram investigados para
o condicionamento da membrana. O pré-tratamento utilizando alcool n-propilico
apresentou os maiores fluxos de n-hexano. Ambos os fluxos e rejei¢cbes apresentaram um
aumento com o tempo. Este comportamento foi relacionado ao inchamento e/ou a

plastificacdo da membrana pelo Oleo e o solvente.

Rejeicdes de até 30% e fluxo total permeado de até 65,3 kg/m? h foram observados
para ambas as miscelas investigadas. Com o aumento da razdo massica 6leo/n-hexano e
da pressdo transmembrana, houve um aumento na rejeicdo total e fluxos totais

permeados para a maioria dos ensaios.

Nenhuma degradacéo foi observada no modulo de membrana com a operacéao,

como confirmado pelos testes de integridade realizados.

Os resultados obtidos nas separacdes utilizando-se a miscela industrial
demonstraram-se semelhantes aos obtidos nas investigacdes das miscela sintéticas,

validando a metodologia empregada nesta etapa da presente Tese.

Decorrente da investigacdo apresentada neste Capitulo, um trabalho foi
recentemente aceito para publicacdo no periodico Brazilian Journal of Chemical

Engineering, apresentado no Apéndice B.



5 SEPARACAO DAS MISCELAS OLEO DE SOJA REFINADO/n-BUTANO
UTILIZANDO MEMBRANA TIPO FIBRA OCA

Nesta etapa foi estudada a separacdo das miscelas 6leo de soja/n-butano
utilizando uma membrana comercial fibra oca de 50 kDa. Razdes massicas 6leo/n-butano
foram investigadas entre 1:1 e 1:3 (m/m) nestes ensaios. Valores de densidade e
viscosidade, bem como os procedimentos de limpeza da membrana utilizados neste
trabalho s&do apresentados nos Anexos A e B, respectivamente. As condi¢Oes
experimentais investigadas nesta etapa do trabalho foram devido ao n-butano estar
liquido nas pressdes e temperaturas de trabalho, conforme diagrama de equilibrio de
fases (NDIAYE et al., 2006).

5.1 MATERIAL E METODOS

5.1.1 Membrana e aparato experimental

Os ensaios de separacdo das miscelas oOleo de soja refinado/n-butano foram
realizados utilizando um mdédulo comercial de membranas de ultrafiltracdo (UF) do tipo
fibra oca, gentilmente fornecida pela empresa PAM Membranas Seletivas Ltda (Rio de
Janeiro, Brasil) semelhante ao utilizado anteriormente para separacdo Oleo de soja/n-
hexano. O material da membrana é uma mistura de poli(éter sulfona)/poli(vinil pirrolidona)
com massa molar de corte de 50 kDa. O 6leo de soja utilizado foi adquirido no comércio

local.

As Figuras 5.1 e 5.2 apresentam o diagrama esquematico do aparato experimental
bem como uma vista geral da unidade experimental desenvolvida para os ensaios. O
sistema foi operado em modo continuo onde as correntes de 6leo de soja e de n-butano
foram misturadas na entrada do modulo com auxilio de um misturador estatico J, sendo
gue a amostragem era coletada em intervalos de 10 minutos durante a execu¢ao dos

ensaios.
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Figura 5.1 Diagrama esqueméatico do aparato experimental utilizado nas separacfes 6leo
de soja/n-butano utilizando a membrana tipo fibra oca de 50 kDa: A - banho
termostatizado; B - cilindro de n-butano; C - bomba de seringa; D - bomba de liquido; E -
frasco graduado; F - valvula micrométrica tipo agulha; G - valvulas de uma via (check-
valve, HIP, modelo 15-41AF1); H - valvula de esfera; | - indicadores analdgicos de
pressao; J — misturador estatico (Valco); K - valvulas micrométricas tipo agulha; L —

rotametros; M - frascos coletores e N - modulo de separacdo com membrana tipo fibra
oca.

Figura 5.2 Aspecto visual da unidade experimental de separagdo 6leo de soja/n-butano

utilizando membrana tipo fibra oca.
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5.1.2 Condicionamento da membrana

Devido a membrana de UF utilizada neste estudo apresentar a mesma composicao
guimica e especificacdes da membrana utilizada no estudo com solvente n-hexano, foi
realizado também um pré-tratamento (condicionamento). Maiores detalhes sobre o

condicionamento destas membranas foram apresentados no item 4.1.2.

5.1.3 Ensaios de separacéo

Os ensaios iniciavam-se com a estabilizacdo da temperatura do banho
termostatizado (Nova Etica, modelo 521/3D), seguido do carregamento do cilindro da
bomba de seringa com n-butano proveniente do cilindro de estocagem. A temperatura de
5 °C foi escolhida para o n-butano devido ao conhecimento de sua densidade nesta

temperatura e nas pressoes de operacgao utilizadas neste trabalho.

Com o médulo montado, a bomba de seringa (Teledyne Isco, modelo 500D)
operando em modo vazao constante, a pressdo do experimento selecionada e as valvulas
K fechadas (Whitey Swagelok, modelo SS-31RF2), iniciava-se o carregamento do médulo
com n-butano abrindo-se a valvula F (HIP, modelo 15-11AF1) lentamente para que a
vazéao de solvente ndo ultrapassasse 5 mL/min. A valvula H (Swagelok, modelo SS-43S4)
também se encontra aberta nesta etapa para pressurizacdo homogénea dos dois lados do

sistema (tubulag@es, casco e interior das fibras da membrana).

Quando a vazédo de n-butano na bomba de seringa se aproximasse a zero e 0S
indicadores analdgicos (Souza, 0 a 21 bar) estivessem na pressao do experimento (igual
a pressdo da bomba de seringa) o modulo estava completamente cheio e abria-se
completamente a valvula F para ndo haver nenhuma restricdo a passagem do n-butano
para o médulo durante os ensaios de separacao, e para ndo haver sobrepressao na linha

de solvente.
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Para se iniciar cada ensaio, fechava-se a valvula H, iniciava-se o bombeamento do
6leo na bomba de liquido (LabAlliance, Série Ill), com a vazdo previamente definida;
mudava-se a bomba de seringa para modo vazao constante, iniciando-se o bombeamento

do solvente na vazéo correspondente a 1:3 ou 1:1 (m/m).

Com estes simultaneos bombeamentos a pressdo do sistema subia, com isso, as
valvulas K eram ajustadas finamente para manterem a presséo transmembrana (PTM) e

presséo de alimentagéao.

O tempo necessario para troca de todo volume da célula foi determinado dividindo-
se 0 volume morto da célula (~80 mL) pela vazdo de alimentacdo. Este tempo foi de
aproximadamente 30 minutos para 0s experimentos realizados na razao oleo/n-butano de
1:3 (m/m) e de aproximadamente 60 minutos para a razdo 1:1 (m/m). Desta forma antes
da coleta das amostras o sistema era operado por no minimo 30 ou 60 minutos para se

garantir a homogeneidade das amostras.

As retiradas de amostras nos ensaios foram realizadas em intervalos de 10
minutos para ambas as razbes massicas. O fluxo de Oleo permeado foi calculado
dividindo-se a massa de 6leo (apos a remocao de todo o n-butano) coletada no permeado
pelo intervalo de tempo respectivo e pela area util de permeacao. A retencéo de o6leo foi
calculada pela razdo entre a massa de Oleo retida e a massa de Oleo alimentada ao
moédulo, diminuindo-se essa fracdo da unidade. O sistema Oleo/n-butano apresenta uma
elevada miscibilidade matua mesmo em pressdes da ordem atmosférica (NDIAYE et al.,
2006), o que causa grande retencdo do solvente nas amostras da mistura liquida. A
vaporizacdo parcial do n-butano durante a coleta das amostras impediu a realizacdo do
balanco de massa para o solvente no sistema, estimando-se uma vazao de n-butano

aproximada com o uso dos rotametros.

A Tabela 5.1 apresenta as condicfes experimentais utilizadas nesta etapa do

trabalho.

Tabela 5.1 Condi¢des experimentais utilizadas nesta etapa do trabalho.

Raz&o Oleo/ Pressao Pressao Tempo de
n-butano (m/m) (bar) Transmembrana (bar) Experimento (min)
1:3 5 7e10 1 60

1:1 5, 7e10 1 60
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Apéds a coleta, cada amostra foi colocada em uma estufa a vacuo (65 °C) por 15
horas, para a remogéo completa do n-butano. Passado este tempo na estufa, as amostras
eram resfriadas em dessecadores e entdo pesadas em uma balancga analitica digital.

Decorrido o tempo do experimento, conforme a Tabela 5.1, interrompia-se o
funcionamento de ambas as bombas de liquido e seringa e iniciava-se lentamente a
despressurizacdo do médulo com as valvulas F e H fechadas, isolando-se o médulo. As
valvulas K eram as responsaveis pelo controle da despressurizacdo. Os volumes de n-
butano e de éleo de soja foram constantemente monitorados através do controlador da
bomba de seringa e do consumo volumétrico de 6leo medido em frasco graduado.

Quando a despressurizacdo estava completa, ndo se observando mais a
ocorréncia da mistura 6leo/n-butano em nenhuma das saidas, iniciava-se o procedimento
de limpeza do modulo. Esta era realizada com a bomba de liquido, bombeando-se n-
hexano em quantidades suficientes para que o moédulo, membrana, valvulas, tubos e
conexdes estivessem completamente sem residuos de oOleo e o fluxo de n-hexano

permeado estivesse semelhante ao observado para a membrana sem uso.

A membrana foi reutilizada em todos 0s ensaios. Seu uso iniciava-se na pressao
de 5 bar e ia-se aumentando a pressdo até chegar a condicdo final investigada neste
trabalho (10 bar). A pressédo transmembrana (PTM) investigada foi 1 bar para esta

membrana tipo fibra oca devido ao didametro de poro elevado.

5.1.4 Teste de integridade do médulo

O teste de integridade do modulo seguiu as mesmas orientacdes informadas pelo

fabricante, como ja apresentado no item 4.1.3.
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5.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

Na Figura 5.3 sdo apresentados os resultados das rejeicdes do 6Oleo de soja
obtidos nas separacgdes 6leo de soja refinado/n-butano. Ambas as raz6es massicas (1:3 e
1:1 m/m) sé&o apresentadas em conjunto para pressdes de alimentacéo de 5, 7 e 10 bar e

pressao transmembrana de 1 bar.

Na razdo massica Oleo/n-butano de 1:3 (m/m), observa-se que a pressao de
operacao de 7 bar foi a que apresentou a maior rejeicdo de 6leo em 1 hora de
experimento (48,2 %). Comparativamente, tal pressdo apresentou comportamento
diferente ao observado as outras duas pressoes, 5 e 10 bar, que apresentaram uma leve
diminuicdo da rejeicdo ao longo do tempo. Rejeicdes de oleo entre 21 e 35,1 % foram
observadas para as pressoes de 5 e 10 bar, respectivamente. A razdo massica 1:3 (m/m)
apresentou uma rejeicdo de 6leo menor que a razdo massica 1:1 (m/m), provavelmente
devido a nesta condicdo, o 6leo estar mais diluido no n-butano, favorecendo a permeacao

da mistura.
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Figura 5.3 Rejeicbes de 6leo para membrana tipo fibra oca nas pressfes investigadas e

pressdo transmembrana de 1 bar.
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Para razdo massica 1.1 (m/m) 6leo/n-butano, a pressao de 10 bar apresentou a
maior rejeicdo de 6leo desta etapa do presente trabalho (97,2 %), seguida pelas pressdes
de 7 bar (82,4 %) e 5 bar (75,3%), respectivamente. Nota-se na Figura 5.3, que nas
pressdes de 5 e 7 bar, houve um leve aumento da rejeicdo com o tempo. Fato este que se
apresentou inverso para pressao de 10 bar.

O presente grupo de pesquisa em um trabalho prévio (TRES et al., 2009a),
utilizando seis membranas planas comerciais de ultrafiltracdo na separacdo de 6leo de
soja refinado/n-butano, obtiveram resultados semelhantes ao obtido nesta etapa do
presente trabalho para duas membranas planas (4 e 5 kDa), apesar das condi¢gbes
experimentais apresentarem-se diferentes. Como o aumento da concentracdo da miscela
Oleo/n-butano na mistura reacional, um aumento na rejeicdo juntamente com uma
diminuicdo do fluxo total permeado com o tempo foi observado para ambas as
membranas. A melhor rejeicdo de Oleo obtida foi com a membrana de 4 kDa (99,1%) com
um fluxo de 6leo permeado variando entre 0,03 a 0,2 kg/m? h, a 20 bar e pressdo
transmembrana (PTM) de 10 bar. A membrana de 5 kDa apresentou os maiores fluxos de
6leo de soja permeados (1,0 a 2,7 kg/m? h), a 25 bar e PTM de 1 bar, embora a rejeicéo
de 6leo fosse mais baixa (66,9%, 1.3 m/m). Para razdo massica 6leo/n-butano 1:1 (m/m),
a membrana de 4 kDa apresentou a maior rejeicdo de 6leo (91,8%) a 25 bar e PTM de 1
bar. Nessas condicdes, os fluxos de 6leo permeado variaram entre 0,31 e 0,06 kg/m? h.
Para membrana de 5 kDa a maior rejeicéo obtida foi de 80,7% a 10 bar e PTM de 1 bar,

apresentando fluxos de 6leo permeado entre 0,7 e 0,2 kg/m? h.

Kong et al. (2006), Ribeiro et al. (2006), Tres et al. (2009a) e White e Nitsch (2000)
relataram que um aumento na rejeicdo é frequentemente observado em separacoes de
Oleos vegetais de solventes organicos, devido ao aumento na camada de polarizacéo e
fouling na membrana, o que aumenta a resisténcia a permeac¢ao (CHERYAN, 2005). No
presente estudo, os fendbmenos de polarizacao por concentracdo podem ser uma questao
menos importante do que a incrustacdo, como descrito em um estudo prévio (TRES et al.,
2010). Os resultados para fluxos de 6leo permeado obtidos nesta etapa sdo comparaveis
aos relatados para membranas comerciais de ultra e nanofiltracdo planas e inorganicas
(RIBEIRO et al., 2006; CARVALHO et al., 2006).
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Moura et al. (2007) utilizaram membranas de osmose inversa (BW30 — 4040,
DOW) e nanofiltracdo (DL404 — C e HL4040 — F, Osmonics) de poli(amida) (PA) na
avaliacdo da retencdo de triacilglicer6is e permeacdo de acidos graxos livres e/ou etil
ésteres em meio supercritico. Pressfes de 90, 110 e 130 bar foram investigadas, com
PTM’s na faixa de 7 a 40 bar. Todos os ensaios foram realizados 40 °C. Tais autores
verificaram que se aumentando a pressao de operacdo com uma PTM fixa de 10 bar,
levou a uma reducdo na rejeicdo dos triacilgliceréis (~100 para 70 %), atribuida a uma
maior extracdo dos lipidios e uma perda da seletividade na extracdo. Também, um
aumento na pressdo causou uma reducdo no fluxo de CO, (~100 a 50 kg/m? h) e um

aumento da permeacao de lipidios.
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Figura 5.4 Fluxo de dleo para membrana tipo fibra oca nas pressdes investigadas e

pressao transmembrana de 1 bar.

Os resultados para os fluxos de 6leo sdo apresentados na Figura 5.4. Conforme
mencionado anteriormente, a maior quantidade de solvente na miscela (1:3 m/m)
apresentou a menor retencdo de 6leo, proporcionando um maior fluxo de 6leo permeado
comparado com a razdo 1:1 (m/m). A pressdo de operacdo de 5 bar forneceu o maior
fluxo de 6leo permeado, 0,98 kg/m? h em uma hora de permeacéo, seguida por 10 bar

(0,83 kg/m? h) e 7 bar (0,67 kg/m? h), respectivamente.
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Os fluxos de 6leo permeados nas pressdes de 5 e 10 bar (1:3 m/m) e 10 bar (1:1
m/m), aumentam com o passar do tempo mostrando comportamento diferente ao
observado na literatura. Os resultados de fluxo de 6leo permeado para razdo massica 1:1
(m/m) foram de 0,32 (5 bar), 0,23 (7 bar) e 0,04 kg/m? h (10 bar).

Como observado por Tres et al. (2009a) e nesta etapa do trabalho, para o sistema
6leo/n-butano sempre se obteve maiores rejeicdes de 6leo, comparativamente ao sistema
6leo/n-hexano. Este comportamento pode estar relacionado a curva de coexisténcia no
equilibrio de fases do sistema 6leo/n-butano (NDIAYE et al.,, 2006). Dependendo da
pressao de alimentacdo e composicado global do sistema, pode-se estar operando com
uma mistura na proximidade da linha de coexisténcia de fases. Assim, a maior
compressibilidade inerentemente exibida pela mistura em tal condicdo, somada a possivel
expansdo devido ao incremento de volume do sistema pela presenca dos poros, pode
ocorrer a vaporizacdo do fluido mais volatil e, a perturbacdo resultante pode ainda
acarretar a entrada na regiao bifasica, ocasionando a particdo de fases, reduzindo com
consequéncia destes dois efeitos a solubilidade do 6leo no fluido solvente e, portanto, o

arraste do soluto transmembrana.

5.3 CONCLUSOES DESTA ETAPA DO TRABALHO

A separacédo de miscelas 6leo de soja refinado/n-butano utilizando uma membrana
comercial de ultrafiltracdo do tipo fibra oca de 50 kDa foi investigada. Rejei¢Bes de 6leo
entre 21 e 97,2 % e fluxos de 6leo permeado entre 0,04 e 0,98 kg/m? h foram observados,

sendo fortemente influenciados pela concentracédo de alimentacéo.

O aumento da razdo massica 6leo/n-butano e da pressao de operacdo, promoveu
um aumento nas rejeicdes e diminuicdo nos fluxos de 6leo permeados para a maioria dos
ensaios. Nenhuma degradacéo foi observada no médulo de membrana com a operacao,

como confirmado pelos testes de integridade realizados.

A literatura especializada apresenta um Unico estudo sobre separacdes de 6leos

vegetais de n-butano por processos de separagdo com membranas (TRES et al., 2009a).
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Desta forma, destaca-se o carater pioneiro deste trabalho e importancia deste para a

academia.

Decorrente da investigacdo apresentada neste Capitulo, um trabalho completo
encontra-se em etapa final de elaboracéo para submissao a periddico cientifico.



6 SEPARACAO DAS MISCELAS SINTETICAS E INDUSTRIAL OLEO DE SOJA/n-
HEXANO UTILIZANDO MEMBRANAS CERAMICAS

Nesta etapa do trabalho, foram realizados ensaios de separacao das miscelas 6leo
de soja refinado/n-hexano nas razfes massicas 1:1 e 1:3 (m/m) utilizando membranas
ceramicas comerciais de ultrafiltracdo com massa molar de corte de 5 e 10 kDa. Ensaios
utilizando miscelas comerciais 6leo de soja/n-hexano (21% de 6leo e 79% de n-hexano)
de uma empresa produtora de biodiesel da regido de Erechim/RS também foram
investigadas. Valores de densidade e viscosidade, bem como os procedimentos de
limpeza das membranas utilizados neste trabalho sdo apresentados nos Anexos A e B,

respectivamente.

6.1 MATERIAL E METODOS

6.1.1 Membrana e aparato experimental

Nas Figuras 6.1 e 6.2 sdo apresentados o diagrama esquematico do aparato
experimental desenvolvido para a realizacdo dos ensaios, e uma vista geral da unidade
experimental. As informacdes técnicas e os solventes investigados no condicionamento
das membranas sdo apresentados nas Tabelas 6.1 e 6.2. O 6leo de soja utilizado foi
adquirido no comércio local e a miscela comercial foi cedida por uma empresa produtora

de biodiesel da regido de Erechim/RS.
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Retido C Alimentacéo

Permeado

Figura 6.1 Diagrama esquematico do aparato experimental utilizado nas separacfes 6leo
de soja/n-hexano utilizando membranas ceramicas. A - frasco de alimentacao contendo a
miscela (300 mL); B - bomba de engrenagem (Micropump, ColeParmer, modelo 72211-
15); C - modulo de aco inox contendo a membrana ceramica; D — manémetro (Salvi, 0 a
16 bar); E — valvula micrométrica (Nupro, modelo SS-4BK); F — rotametro (Conaut,
modelo 440); G - banho termostatico (Marconi); H - sensor de temperatura (PT-100).

Figura 6.2 Vista geral da unidade experimental utilizada nos ensaios de separacédo 6leo

de soja/n-hexano utilizando membranas ceramicas.
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Tabela 6.1 Especificacdes do fabricante Pall Co. sobre as membranas utilizadas .

Material da Nome Area de Faixa de pH

Classe? . MWCOP - .
membrana comercial permeacao (25°C)
UF zircbnia S700-01446  5kDa 0,0055 m? 0-14
UF zircobnia S700-01447 10kDa  0,0055 m? 0-14

4 UF: ultrafiltragao.
® Molecular weight cut-off: massa molar de corte.

Tabela 6.2. Solventes utilizados nesta etapa do trabalho.

Solvente Procedéncia Pureza

n-hexano Cinética P.A.

alcool etilico Vetec Qmelca Fina 99,8 %
tda.

alcool n-propilico Nuclear P.A.

alcool n-butilico Nuclear P.A.

6.1.2 Condicionamento das membranas

Testes preliminares mostraram ser necessaria uma etapa de condicionamento das
membranas ceramicas antes de sua utilizacdo, uma vez que nao foi obtido o mesmo fluxo
permeado utilizando n-hexano quando em comparacdo com a agua na alimentacéo. Este
comportamento foi atribuido ao carater hidrofilico das membranas. Desta forma, foram
investigados pré-tratamentos para o condicionamento das membranas antes dos ensaios

de permeacéao das miscelas Oleo/solvente.

O procedimento experimental para o condicionamento era iniciado pela permeacéo
de uma série homéloga de alcoois com diferentes comprimentos de cadeia (alcool etilico,
n-propilico e n-butilico). O condicionamento procedia-se deixando o sistema em contato
com o respectivo alcool por 24 horas e apés media-se o fluxo do alcool nas pressées de 2
a 6 bar. Trocava-se o alcool por n-hexano e novamente deixava-se o sistema em contato

com o solvente por 24 horas e media-se o fluxo de n-hexano.



75

6.1.3 Ensaios de separacdo das miscelas 6leo de soja/n-hexano

Apds o condicionamento da membrana, os ensaios de separacdo das miscelas
oleo de soja refinado/n-hexano foram realizados nas razdes massicas 6leo/n-hexano de
1:3 e 1:1 (m/m) e nas pressOes transmembrana de 3, 4 e 5 bar. A pressurizagdo do
sistema foi realizada restringindo a véalvula E no sistema (Figuras 6.1 e 6.2). A vazao de
alimentacdo da mistura era de 120 kg/h. A vaz&o volumétrica foi medida num rotametro
colocado na saida do retido e convertidos a fluxo méassico utilizando a densidade da
mistura medida na temperatura de operacdo em um densimetro digital (Anton Paar,
modelo DMA4500). Todos os ensaios de separacéo foram realizados em duplicata e a 25

°C. As variac¢des nos resultados ficaram em + 10%.

As amostras de permeado eram periodicamente coletadas em tubos de ensaio.
Durante a coleta de amostra, o tubo era imerso em um banho de gelo e imediatamente
apos a amostragem o tubo era tampado para minimizar a evaporacdao do n-hexano. As
amostras foram, entédo, pesadas em uma balanca analitica (Shimadzu, modelo AY220). O
fluxo permeado foi calculado dividindo-se a massa de permeado pelo tempo de coleta das

amostras e a area da membrana.

As concentracdes das correntes de alimentacdo e de permeado foram estimadas
através da medicdo da densidade da mistura em um densimetro digital a 25 °C e
convertidos os resultados de densidade por uma curva de calibracdo (% n-hexano = -
401,1 * densidade da mistura + 366,5; r>= 0,992). O coeficiente de rejeicéo (retencio) foi
calculado dividindo-se a concentracdo do permeado pela concentracdo da alimentacéo e

diminuindo-se da unidade.
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6.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

6.2.1 Condicionamento da membrana

A Figura 6.3 apresenta os fluxos dos alcoois investigados no condicionamento das
membranas ceramicas. Fluxos de alcool etilico oscilaram entre 9,5 e 25,6 kg/m? h; quanto
ao alcool n-propilico, estes valores variaram entre 3,2 e 14,8 kg/m? h e para o alcool n-
butilico valores entre 3,8 e 14,2 kg/m? h foram observados para membrana ceramica de 5

kDa nas pressoes transmembrana de 2, 4 e 6 bar.
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Figura 6.3 Fluxos dos alcoois apds o condicionamento da membrana ceramica de 5 kDa

em funcéo da pressao.

Os fluxos de n-hexano obtidos apds o condicionamento da membrana de 5 kDa

nos alcoois com diferentes comprimentos de cadeia sdo apresentados na Figura 6.4.
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Figura 6.4 Fluxos de n-hexano apds o condicionamento da membrana ceréamica de 5 kDa

com os diferentes alcoois em func¢do da pressao.

N&do houve uma diferenca expressiva nos resultados dos fluxos de n-hexano
permeados apO6s o condicionamento da membrana ceramica de 5 kDa nos alcoois
investigados. Com isso, devido a disponibilidade e menor custo, o alcool etilico foi o
utiizado no condicionamento. Para a membrana ceramica de 10 kDa o mesmo

comportamento foi observado (dados nao apresentados).

6.2.2 SeparacOes das miscelas sintéticas 0leo de soja/n-hexano

Nas Figuras 6.5 e 6.6 sdo apresentadas as rejeicOes de Oleo e os fluxos totais
(6leo + n-hexano) permeados para as membranas ceramicas de 5 e 10 kDa nas razdes

massicas de 1:3 e 1:1 (m/m) investigadas nesta etapa do trabalho.

Em praticamente todas as pressdes investigadas, para ambas as membranas
ceramicas e razdes massicas apresentaram um comportamento diferente ao observado
na literatura. Na maioria dos ensaios obteve-se uma reducéo da rejeicdo e aumento do

fluxo total com o tempo nos ensaios.
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Rejeicbes de 6leo variando entre 26,8 e 40,0 % (1:3 m/m) e 8,0 a 22,5 % (1:1 m/m)
com fluxos totais permeados de 4,3 a 4,6 kg/m® h (1:3 m/m) e 0,7 a 2,8 kg/m? h (1:1 m/m)

foram obtidos para a membrana de 5 kDa.
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Figura 6.5 Rejeicoes de odleo (a) e fluxos totais permeados (b) para membrana ceramica

de 5 kDa.

Para membrana ceramica de 10 kDa as rejeicOes de o6leo variaram entre 23,6 a

32,6 % para as razdo massica 1:3 (m/m) e 9,3 a 11,8 % (1:1 m/m) com fluxos totais
permeados de 5,4 a 8,1 kg/m? h (1:3 m/m) e 1,4 a 3,1 kg/m? h (1:1 m/m) foram obtidos.
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Figura 6.6 Rejeicbes de Oleo (a) e fluxos totais permeados (b) para membrana ceramica

de 10 kDa.
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Basso et al. (2009) também obtiveram um aumento no fluxo permeado com o
tempo, utilizando uma membrana ceramica comercial com 0,01 um de alumina (Selb, area
de permeacdo 0,2 m? e 19 canais) na degomagem de miscelas 6éleo de soja/n-hexano.
Tais autores afirmam que este comportamento pode ter sido devido a incrustacao residual
gue néo foi detectada pela medida de fluxo do n-hexano puro, apds o procedimento de
limpeza. Esses autores afirmam que o fluxo de permeado inicial era baixo provavelmente
devido as interacdes eletrostaticas entre os triacilglicerois, fosfolipidios e os componentes
minoritarios do 6leo de soja com a superficie da membrana, que possuia carater
hidrofilico. A medida que ha a deposicdo do material na superficie da membrana, ocorre a
diminuicdo das interacdes polares com o0s componentes na alimentacdo, resultando

assim, em uma elevagéao do fluxo permeado.

Nesta etapa do presente trabalho, acredita-se que o aumento do fluxo permeado
com o tempo pode ter ocorrido pelos mesmos motivos apresentado por Basso et al.
(2009), apesar das caracteristicas estruturais das membranas investigadas nesta etapa

do trabalho serem diferentes da membrana investigada por estes autores.

O aumento da concentracdo de alimentacdo para a maioria das condicOes
experimentais diminuiu o fluxo total permeado possivelmente devido ao maior efeito de
polarizacdo por concentracado e incrustacdo. O aumento da pressao para a alimentacao
mais diluida (1:3 m/m) levou a um aumento no fluxo total permeado nas condices
investigadas neste trabalho. Comportamentos semelhantes acontecem com as rejeicoes,
onde uma diminuicdo da rejeicdo com o aumento da presséo foi observada na maioria

dos ensaios investigados.

Como esperado, as rejeicdes de Oleo para membrana de 5 kDa foram superiores
as obtidas com a membrana de 10 kDa, sendo o efeito inverso observado para o fluxo de
permeado. Este fato pode ser explicado pela membrana de 10 kDa apresentar um maior

diametro de poro.
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6.2.3 Separacédo das miscelas industriais 6leo de soja/n-hexano

De posse dos resultados obtidos com as miscelas sintéticas 6leo de soja
refinado/n-hexano, ensaios utilizando uma miscela industrial de uma empresa produtora
de biodiesel da regidao de Erechim/RS foi investigada para efeito de comparacdo e
reprodutibilidade dos resultados utilizando as membranas ceramicas. Define-se a miscela
industrial como sendo a miscela rica em solvente com todos os constituintes do 6leo de
soja (ceras, gomas, fosfolipidios), retirada na primeira etapa de extracao do 6leo de soja,
contendo 21% de 6leo e 79% de n-hexano mensuradas em densimetro e transformadas

em porcentagem com auxilio de uma curva de calibracdo 6leo de soja/n-hexano.

Nas Figuras 6.7 e 6.8 sdo apresentadas as rejeicOes de Oleo e os fluxos totais
permeados para as membranas ceramicas de 5 e 10 kDa utilizadas na separacdo da

miscela industrial.

Rejeicdes da mistura contendo o 6leo vegetal mais seus componentes minoritarios
(ceras, gomas, fosfolipidios), variando entre 7,7 e 16,9 % enquanto os fluxos totais

permeados oscilaram entre 3,2 a 4,5 kg/m? h foram obtidos para a membrana de 5 kDa.
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Figura 6.7 Rejeicdes de 6leo (a) e fluxos totais permeados (b) para membrana ceramica

de 5 kDa utilizando a miscela industrial na alimentacéo.
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Para membrana ceramica de 10 kDa, rejei¢cdes variando entre 18,0 e 25,4 % com

fluxos totais permeados de 2,2 a 5,4 kg/m? h foram obtidos.
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Figura 6.8 Rejeicoes de odleo (a) e fluxos totais permeados (b) para membrana ceramica

de 10 kDa utilizando a miscela industrial na alimentacéo.

Os resultados de rejeicdo para as membranas de 5 e 10 kDa apresentaram uma

reducdo ao longo do tempo. Isso pode ser devido a presenca de fosfolipidios que atuam

como tensoativos, podendo aumentar a permeabilidade do 6leo através da membrana

hidrofilica. Um aumento da rejeicdo e dos fluxos totais permeados com o aumento da

pressao também é observado, para a maioria dos ensaios.

Comparando o desempenho das membranas ceramicas com as miscelas sintéticas

Oleo de soja/n-hexano com a miscela industrial, com as diferentes membranas ceramicas

neste mesmo tipo de separacdes, resultados semelhantes foram obtidos neste tipo de

separacoes, tanto para as rejeicdes de 6Oleo quanto para os fluxos totais permeados,

validando a metodologia empregada para estas separacoes.
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6.3 CONCLUSOES DESTA ETAPA DO TRABALHO

As miscelas 6leo de soja refinado/n-hexano em diferentes concentracdes e uma
miscela industrial foram separadas utilizando membranas ceramicas comerciais de
ultrafiltracdo com 5 e 10 kDa. Rejei¢cdes de 6leo para membrana de 5 kDa entre 26,8 e
40,0 % (1:3 m/m), 8,0 a 22,5 % (1:1 m/m) e 7,7 a 16,9 % (miscela industrial) com fluxos
totais permeados entre 4,3 e 4,6 kg/m® h (1:3 m/m), 0,7 e 2,8 kg/m* h (1:1 m/m) e 3,2 a
4,5 kg/m? h (miscela industrial) foram observados para as separacdes investigadas. Para
a membrana ceramica de 10 kDa, rejeicdes de Oleo entre 23,6 e 32,6 % (1:3 m/m), 9,3 e
11,8 % (1:1 m/m) e 18,0 e 25,4 % (miscela industrial) com fluxos totais permeados entre
54 e 8,1 kg/m?* h (1:3 m/m), 1,4 e 3,1 kg/m* h (1:1 m/m) e 2,2 e 5,4 kg/m® h (miscela

industrial), foram obtidos.

O aumento da razdo massica 0leo/n-hexano e da pressao de operacao, levou a um
aumento nas rejeicdes e nos fluxos totais permeados para a maioria dos ensaios nas

duas membranas investigadas.

Os resultados obtidos nesta etapa do trabalho apresentaram-se coerentes, tanto
para as rejeic6es como para os fluxos totais permeados, independente da membrana e da

miscela empregada, validando a metodologia utilizada neste tipo de separacgdes.

Decorrente da investigacdo apresentada neste Capitulo, um trabalho completo

encontra-se em etapa final de elaboracdo para submissao a periédico cientifico.



7 SEPARACAO DAS MISCELAS OLEO DE SOJA REFINADO/n-BUTANO
UTILIZANDO MEMBRANAS CERAMICAS

Nesta etapa, investigaram-se as separacbes Oleo de soja refinado/n-butano
utilizando membranas ceramicas de ultrafiltracdo com massas molares de corte de 5 e 10
kDa. Valores de densidade e viscosidade, bem como os procedimentos de limpeza das
membranas utilizados neste trabalho s&o apresentados nos Anexos A e B,
respectivamente. As condi¢cdes experimentais investigadas nesta etapa do trabalho foram
devido ao n-butano estar liquido nas pressdes e temperaturas de trabalho, conforme
diagrama de equilibrio de fases (NDIAYE et al., 2006).

7.1 MATERIAL E METODOS

7.1.1 Membranas e aparato experimental

Os ensaios de separacdo das miscelas oOleo de soja refinado/n-butano foram
realizados utilizando um moédulo de aco inoxidavel com membranas ceramicas comerciais
de ultrafiltracdo de 5 e 10 kDa com 0,0055 m? de &rea, adquiridos da empresa Pall
Corporation. Detalhes sobre as membranas sédo apresentados na Tabela 6.1. O dleo de

soja utilizado foi adquirido no comércio local.

As Figuras 7.1 e 7.2 apresentam o diagrama esquematico do aparato experimental,
bem como uma vista geral da unidade experimental desenvolvida para os ensaios. O
sistema foi operado em modo continuo onde as correntes de 6leo de soja e de n-butano
foram misturadas na entrada do médulo com um misturador estatico (Valco), sendo que a
amostragem era coletada em intervalos de 10 minutos. Medidores de fluxos massicos tipo
Coriolis (Quantum — Brooks Instrument, modelo QMBM4L1A2B1A2A1KB1A1A1AL1EA),
juntamente com o seu indicador digital (Brooks Instrument, modelo 0254AA1B11A) foram
instalados nas saidas de retido e permeado para fazer-se a quantificacdo destas duas

correntes, visando fechamento do balangco de massa de todo o sistema.
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Figura 7.1 Diagrama esquematico do aparato experimental: A - banho termostatizado; B -
cilindro de n-butano; C - bomba de seringa; D - bomba de liquido; E - frasco graduado; F -
valvula micrométrica tipo agulha; G - valvulas de uma via (check-valve); H - valvula de
esfera; | - indicadores analdgicos de pressdo; J — misturador estatico; K - valvulas
micrométricas tipo agulha; L — medidores de fluxo; M - frascos coletores e N - médulo de

separacdo com membrana ceramica.

RS T

Figura 7.2 Vista geral da unidade experimental utilizada nos ensaios de separacdo 0leo

de soja refinado/n-butano.
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7.1.2 Condicionamento das membranas

O condicionamento destas membranas foi realizado da mesma maneira que no
item 6.1.2

7.1.3 Ensaios de separacao

Os ensaios de separacdo das miscelas 6leo de soja refinado/n-butano utilizando as

membranas ceramicas seguiram as mesmas etapas apresentadas no item 5.1.3.

Devido a instalagdo de medidores de fluxos massicos digitais nas saidas de retido
e permeado do médulo, um balanco de massa completo para o sistema foi possivel ser
realizado. Com isso, também se conseguiu calcular as rejeicdes de o6leo e fluxo total

permeado utilizando os dados de concentragao.

A Tabela 7.1 apresenta as condicbes experimentais utilizadas nesta etapa do

trabalho.

Tabela 7.1 Condi¢des experimentais utilizadas nesta etapa do trabalho.

Razao o6leo/ Presséao Presséo Tempo de
n-butano (m/m) (bar) Transmembrana (bar) Experimento (min)
1:3 5 7e10 2,4eb5 60

1:1 5 7el0 2,4e5 60
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7.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

7.2.1 Separacao das miscelas sintéticas 6leo de soja/n-butano

Nas Figuras 7.3 e 7.4 sé&o apresentados os resultados das rejei¢cbes e os fluxos de
6leo de soja permeados obtidos nas separacdes 6leo de soja refinado/n-butano. Pressées
de trabalho de 5, 7 e 10 bar com pressbes transmembrana de 2, 4 e 5 bar foram as

condicBes experimentais investigadas para ambas as razdes massicas.

Na Figura 7.3 observa-se que nem a pressao de alimentacdo, nem a pressao
transmembrana apresentaram comportamentos discrepantes ao longo do tempo em 1
hora de ensaio, para ambas as razées massicas 6leo/n-butano, na membrana de 5 kDa.
Rejeicdes de 6leo entre 98,1 e 100,0 % (1:3 m/m) e 96,4 e 99,7 (1:1 m/m), com um fluxo
de 6leo permeado variando entre 0,02 e 0,2 kg/m? h (1:3 m/m) e 0,03 a 0,3 kg/m? h (1:1

m/m) foram observados para esta membrana.
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Figura 7.3 Rejeicbes (a) e fluxos de Oleo permeados (b) para miscela 6leo de soja/n-

butano na razdo massica 1:3 (m/m) para membrana ceramica de 5 kDa.
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Figura 7.4 RejeicOes (a) e fluxos de 6leo permeados (b) para miscela Oleo de soja/n-

butano na razdo massica 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 5 kDa.

Nas Figuras 7.5 e 7.6 sédo apresentados os resultados das rejeicdes e os fluxos de

Oleo de soja permeados obtidos nas separacdes 6leo de soja refinado/n-butano para

membrana de 10 kDa.
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Figura 7.5 RejeicGes (a) e fluxos de oOleo permeados (b) para miscela 6leo de soja/n-

butano na razdo massica 1:3 (m/m) para membrana ceramica de 10 kDa.

Para membrana ceramica de 10 kDa, elevados valores de rejeicdo também foram

obtidos, mas estes foram inferiores aos obtidos com a membrana de 5 kDa, como
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esperado. Rejeicbes de oleo entre 84,1 e 97,0 % (1:3 m/m) e 89,9 e 100,0 % (1:1 m/m),
com um fluxo de 6leo permeado variando entre 0,3 e 1,4 kg/m? h (1:3 m/m) e 0,01 a 1,0
kg/m? h (1:1 m/m) foram observados para esta membrana.
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Figura 7.6 Rejeicbes (a) e fluxos de oOleo permeados (b) para miscela 6leo de soja/n-

butano na razdo massica 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 10 kDa.

Até o momento ndo foram encontrados na literatura trabalhos sobre a separacéo
de misturas de 6leos vegetais e n-butano pressurizado, além do publicado pelo grupo
envolvendo membranas poliméricas planas (TRES et al., 2009a). Os estudos publicados
tratam de sistemas tendo sempre o CO, como solvente. Rodriguez et al. (2002)
realizaram a ultrafiltracdo de 6leo lubrificante usado em motores com e sem CO;
pressurizado utilizando membranas ceramicas com diametros de poro entre 50 e 300
kDa. Os resultados indicaram que um aumento na pressdo de operacdo e na PTM
aumentavam o fluxo de O6leo permeado (100 bar, 60 °C, PTM 1 bar). Tais autores
observaram que a incrustacdo observada nas membranas somente ocorre quando se
trabalha abaixo da presséo critica do CO, (74 bar), supondo que a separacdo acontece
nos poros da membrana pela reducédo da pressao e pela tensdo de cisalhamento. As
bolhas de CO, gasoso crescem nos poros da membrana blogueando os mesmos. Este
tipo de incrustacdo é irreversivel, mesmo se fosse utilizado condi¢cbes supercriticas de

operagao.
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Embora a comparacdo direta do desempenho de membranas poliméricas e
membranas ceramicas na concentracdo de solucBes de Oleos vegetais em solventes
organicos seja complicada, em virtude da grande diferenca nas propriedades do material
gque forma a membrana, é interessante fazer-se um comparativo com resultados
anteriores do grupo. Em um trabalho prévio, o presente grupo de pesquisa (TRES et al.,
2009a), utilizando seis membranas planas comerciais de ultrafiltracdo na separagédo de
6leo de soja refinado/n-butano, obtiveram resultados semelhantes ao do presente estudo.
A melhor rejeicdo de 6leo obtida foi com a membrana polimérica de 4 kDa (99,1%) com
um fluxo de 6leo permeado variando entre 0,03 a 0,2 kg/m? h, a 20 bar e pressdo
transmembrana (PTM) de 10 bar. A membrana de 5 kDa apresentou os maiores fluxos de
6leo de soja permeados (1,0 a 2,7 kg/m? h), a 25 bar e PTM de 1 bar, embora a rejeicéo
de dleo fosse mais baixa (66,9%, 1:3 m/m). Para razdo massica oleo/n-butano 1:1 (m/m),
a membrana de 4 kDa apresentou a maior rejeicéo de 0leo (91,8%) a 25 bar e PTM de 1
bar. Nessas condicdes, os fluxos de 6leo permeado variaram entre 0,31 e 0,06 kg/m? h.
Para membrana de 5 kDa a maior rejeicéo obtida foi de 80,7% a 10 bar e PTM de 1 bar,

apresentando fluxos de 6leo permeado entre 0,7 e 0,2 kg/m? h.

7.2.2 Comparacéao entre as rejei¢cdes calculadas por massa e por concentragao

A avaliacdo do fluxo de n-butano utilizando rotametros para medicdo da vazéo de
gas é bastante imprecisa, devido a propria imprecisdo dos rotametros e a grande
solubilidade do n-butano no 6leo a pressao ambiente. Devido a essa solubilidade, parte
do n-butano ainda ficava na fase liquida, no recipiente de amostragem (flash), ndo sendo

vaporizado e medido no rotametro.

Esse problema foi resolvido pela instalacéo de dois medidores de fluxos massicos,
na saida do retido e na saida do permeado, antes da valvula de despressurizacéo. Assim,
este medidor indicava a vazdo das misturas recém saidas do médulo, minimizando os
erros na estimativa das vazdes de n-butano nas duas correntes. Ainda, com essa medida,
foi possivel utilizar a concentracdo de 6leo no calculo da rejeicdo, ao invés da massa de

6leo coletada.
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Como podem ser observadas nas Figuras 7.7 e 7.8, variagbes no célculo de
rejeicdo de 6leo menores que 10 % foram obtidas para ambas as membranas utilizando
os dois métodos de célculo, massa e concentracdo. Tais informagfes validam a
metodologia experimental investigada, podendo-se usar tanto o calculo por massa, como

por concentracdo neste tipo de separacdes para o calculo da rejeicéo.
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Figura 7.7 Comparacdo entre os valores das rejeicbes de Oleo para miscela Oleo de
soja/n-butano nas razdes massicas 1:3 (m/m) (a) e 1:1 (m/m) (b) para membrana

ceramica de 5 kDa, calculadas por massa e por concentracao de 0leo.
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Figura 7.8 Comparacdo entre os valores das rejeicbes de 6leo para miscela 6leo de
soja/n-butano na razdo massica 1:3 (m/m) (a) e 1:1 (m/m) (b) para membrana ceramica

de 10 kDa, calculadas por massa e por concentracao de 6leo.
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Com os dados das correntes de retido e permeado confiaveis, observadas nos
medidores de fluxo, foi possivel o calculo do fluxo total permeado para estas duas
membranas ceramicas. Valores de fluxo total permeado sdo apresentados na Figura 7.9
para ambas as membranas. Valores entre 5,27 e 10,89 kg/m? h e 15,76 e 42,97 kg/m® h

foram observados para as membranas ceramicas de 5 e 10 kDa, respectivamente.
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Figura 7.9 Fluxos totais permeados para as membranas ceramicas de 5 kDa (a) e 10 kDa

(b).

Nas Tabelas 7.2 e 7.3 sdo apresentados o fluxo total, o fluxo de 6leo, o fluxo de n-
butano, bem como o erro experimental na comparacéo destes parametros calculados por
massa e por concentracdo em uma hora de ensaio. O erro foi calculado somando-se 0s
dois fluxos (correntes de retido e permeado) dividindo-se pelo fluxo real (indicados nas

bombas de seringa e de liquido) durante os ensaios nas condicbes experimentais
investigadas nesta etapa do trabalho.
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Tabela 7.2 Fluxo total, de 6leo, de n-butano e erro experimental na comparacdo destes

parametros calculados por massa e por concentragao para membrana de 5 kDa em uma

hora de ensaio.

5 kDa (1:3 m/m)

Presséo e PTM J, Total J, 6leo Jp, n-butano Erro (%)
(kg/m® h) (kg/m® h) (kg/m® h)
5 bar PTM 2 bar 9,59 0,03 9,56 11,98
5 bar PTM 4 bar 10,88 0,01 10,87 14,67
10 bar PTM 2 bar 5,44 0,04 5,40 5,55
5 kDa (1:1 m/m)
Pressédo e PTM Jp Total J, 6leo (kg/m” h) J, n-butano Erro (%)
(kg/m? h) (kg/m? h)
5 bar PTM 2 bar 5,21 0,01 5,20 14,97
5 bar PTM 4 bar 6,16 0,04 6,12 15,00
10 bar PTM 2 bar 5,27 0,03 5,24 14,36

Tabela 7.3 Fluxo total, de 6leo, de n-butano e erro experimental na comparacao destes

parametros calculados por massa e por concentracao para membrana de 10 kDa em uma

hora de ensaio.

10 kDa (1:3 m/m)

Pressédo e PTM J, Total Jp 6leo Jp, n-butano Erro (%)
(kg/m? h) (kg/m? h) (kg/m? h)
5 bar PTM 2 bar 42,97 0,57 42,40 5,20
5 bar PTM 4 bar 25,78 1,39 24,39 12,05
10 bar PTM 2 bar 15,76 0,50 15,26 13,35
10 kDa (1:1 m/m)
Pressédo e PTM J, Total Jy 6leo Jp, n-butano Erro (%)
(kg/m? h) (kg/m? h) (kg/m? h)
5 bar PTM 2 bar 15,76 1,15 14,61 10,44
5 bar PTM 4 bar 17,19 1,14 16,05 15,14
10 bar PTM 2 bar 17,05 1,05 16,00 14,66

Como observado nas Tabelas 7.2 e 7.3, diferencas no balanco de massa no

sistema 6leo/n-butano menores que 16 % foram obtidas para ambas as membranas nas

condicOes experimentais investigadas nesta etapa do trabalho. Fluxos totais entre 5,21 e

18,48 kg/m? h, com fluxos de 6leo entre 0,01 e 1,40 kg/m? h e fluxos de n-butano entre
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5,20 e 42,40 kg/m? h foram observados nos ensaios para ambas as membranas e razdes

massicas investigadas.

Kong et al. (2006), Ribeiro et al. (2006), Tres et al. (2009a) e White e Nitsch (2000)
relataram que um aumento na rejeicdo é frequentemente observado em separacfes de
Oleos vegetais de solventes organicos, devido ao aumento na camada de polarizacao e
fouling na membrana, o que aumenta a resisténcia a permeacdo (CHERYAN, 2005). No
presente estudo, os fendmenos de polarizacao por concentracdo podem ser uma questao
menor do que a incrustagdo, como descrito em um estudo prévio (TRES et al., 2010). Os
resultados para fluxos de 6leo permeado obtidos nesta etapa do presente estudo sdo
comparaveis aos relatados para membranas comerciais de ultra e nanofiltracdo planas e
inorganicas (RIBEIRO et al., 2006; CARVALHO et al., 2006).

Como observado no Capitulo 5, por Tres et al. (2009a) e nesta etapa do trabalho,
para o0 sistema Oleo/n-butano sempre se obteve maiores rejeicdoes de Oleo,
comparativamente ao sistema Oleo/n-hexano. Este comportamento pode estar
relacionado a curva de coexisténcia no equilibrio de fases do sistema o6leo/n-butano
(NDIAYE et al., 2006). Dependendo da pressédo de alimentacdo e composicdo global do
sistema, pode-se estar operando com uma mistura na proximidade da linha de
coexisténcia de fases. Assim, a maior compressibilidade inerentemente exibida pela
mistura em tal condicdo, somada a possivel expansdo devido ao incremento de volume
do sistema pela presenca dos poros, pode ocorrer a vaporizacdo do fluido mais volatil e, a
perturbacado resultante pode ainda acarretar a entrada na regido bifasica, ocasionando a
particdo de fases, reduzindo com consequéncia destes dois efeitos a solubilidade do 6leo

no fluido solvente e, portanto, o arraste do soluto transmembrana.

7.3 CONCLUSOES DESTA ETAPA DO TRABALHO

A separacdo de miscelas 6leo de soja refinado/n-butano utilizando membranas
ceramicas comerciais de ultrafiltracdo de 5 e 10 kDa foram investigadas. Rejeicbes de
Oleo entre 98,1 e 100 % (5 kDa) e 84,1 e 100 % (10 kDa) com fluxos de 6leo permeado
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entre 0,01 e 0,1 kg/m? h (5 kDa) e 0,01 e 1,4 kg/m? h (10 kDa) foram observados para

ambas as razdes massicas investigadas.

Valores de fluxo de n-butano permeado variaram entre 5,2 e 42,4 kg/m® h para
ambas as membranas e condi¢gbes experimentais investigadas. Diferengas no balanco de
massa do sistema 6leo/n-butano menores que 16 % e no célculo de rejeicdo de 6leo por
massa e por concentracdo menores que 10 % foram obtidas para ambas as membranas

nas condi¢cdes experimentais investigadas.

Como mencionado anteriormente, a literatura especializada apresenta um unico
estudo sobre separacdes de 6leos vegetais de n-butano por processos de separacdo com
membranas (TRES et al., 2009a). Desta forma, destaca-se o carater pioneiro deste

trabalho e importancia deste para a academia.

Decorrente da investigacdo apresentada neste Capitulo, um trabalho completo

encontra-se em etapa final de elaboracéo para submissao a periédico cientifico.



8 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

8.1 CONCLUSOES OBTIDAS NESTE TRABALHO

A presente Tese de Doutorado teve por objetivos investigar as separacdes de
miscelas 6leo de soja refinado/n-hexano, 6leo de soja bruto/n-hexano (miscela industrial)
e 6leo de soja refinado/n-butano pressurizado utilizando a tecnologia de membranas.
Membranas comerciais poliméricas do tipo fibra oca e ceramicas com diametros de poro

entre 5 e 50 kDa foram as investigadas.

Para dar suporte as afirmagdes obtidas neste trabalho, uma caracterizacdo de
membranas poliméricas planas utilizadas neste tipo de separacdes foi investigada por
DSC, angulo de contato, FTIR, potencial zeta e MEV-EDS. As diferencas observadas nas
analises sugerem que a incrustacado pelo 6leo é um grande problema neste sistema,
devido a sua deposicado na superficie da membrana, mesmo apos varias lavagens. Os
resultados indicam também, que nenhuma degradacdo destas membranas foi observada

nas analises.

Nas separacdes de miscelas sintéticas e industriais 6leo de soja/n-hexano
utilizando uma membrana comercial de ultrafiltracdo fibra oca de 50 kDa um baixo fluxo
de n-hexano permeado foi observado em comparacdo com o fluxo nominal de agua
indicando a necessidade de um condicionamento para melhorar o desempenho da
membrana. Rejeices de 6leo de até 30% e fluxo total permeado de até 65,3 kg/m? h
foram observados. Com o aumento da razdo massica Oleo/n-hexano e da presséo
transmembrana, houve um aumento na rejeicdo total e fluxos totais permeados para a
maioria dos ensaios. Nenhuma degradacao foi observada no moédulo de membrana com a

operacdo, como confirmado pelos testes de integridade realizados.

Nas separacdes Oleo/n-butano utilizando uma membrana tipo fibra oca semelhante
a utilizada nas separacdes 6leo/n-hexano, rejeicdes de 6leo entre 21 e 97,2 % e fluxos de
6leo permeado entre 0,04 e 0,98 kg/m® h foram observados para ambas as razdes

massicas investigas. O aumento da razdo massica Oleo/n-butano e da pressédo de
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operacao, promoveu um aumento nas rejeicées e nos fluxos de 6leo permeados para a

maioria dos ensaios.

Para as membranas ceramicas, miscelas sintéticas 6leo de soja refinado/n-hexano
e uma miscela industrial foram separadas utilizando membranas comerciais com 5 e 10
kDa. Rejei¢cbes de dleo entre 7,7 e 40,0 % com fluxos totais permeados entre 0,7 e 4,6
kg/m? h foram observados para a membrana de 5 kDa. Para membrana ceramica de 10
kDa, rejeicdes de Oleo entre 9,3 e 32,6 % com fluxos totais permeados entre 1,4 e 8,1
kg/m? h foram observados. Com o0 aumento da razdo massica 6leo/n-hexano e da presséo
de operacao, houve um aumento nas rejei¢cdes e nos fluxos de éleo permeados para a
maioria dos ensaios nas duas membranas investigadas. Polarizacdo por concentracao e

incrustagdes (fouling) foram observados na maioria dos ensaios.

Nas separagbes de miscelas Oleo de soja refinado/n-butano utilizando as
membranas ceramicas de 5 e 10 kDa, rejeicdes de 6leo entre 98,1 e 100 % (5 kDa) e 84,1
e 100 % (10 kDa) com fluxos de 6leo permeado entre 0,01 e 0,1 kg/m® h (5 kDa) e 0,01 e

1,4 kg/m? h (10 kDa) foram observados para ambas as razdes massicas investigadas. .

Os resultados obtidos neste trabalho com membranas comerciais de ultrafiltracéo,
normalmente utilizadas para separacdo de solugcbes aquosas indicam que estas
membranas podem ser usadas na permeacao de misturas organicas sem degradacéo da
membrana. O fouling e a plastificacdo na membrana também s&o problemas nestas
separacdes, uma vez que as caracterizacdes das membranas poliméricas apresentaram

vestigios de 6leo na superficie, mesmo apds inUmeras lavagens com solvente.

O sistema o6leo/n-butano obteve maiores rejeicdes de 6leo, comparativamente ao
sistema Oleo/n-hexano. Tal comportamento pode estar relacionado a curva de
coexisténcia no equilibrio de fases do sistema oOleo/n-butano. Assim, o fluido é mais
compressivel e pode se vaporizar mais facilmente dentro dos poros aumentando a tensao
interfacial, consequentemente, dificultando a penetracdo da miscela nos poros da

membrana, podendo o sistema apresentar-se em duas fases, aumentando-se a rejei¢cao.

Os resultados obtidos neste trabalho indicam uma possivel aplicabilidade da
tecnologia de membranas na etapa de recuperagdo de solvente em industrias de

processamento de 6leos vegetais e biodiesel.
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Decorrente de tudo o que foi exposto na presente Tese, uma Patente Privilégio de
Inovagdo sob o numero Pl 016110006899, foi depositada no Instituto Nacional de

Propriedade Industrial (Apéndice C).

8.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A partir das observacdes constatadas durante o desenvolvimento da presente Tese
de Doutorado, podem-se sugerir as seguintes consideracdes para trabalhos futuros nesta

area:

a) Em relacdo ao aparato experimental, a substituicdo das valvulas
micromeétricas por valvulas de controle pneumaticas ou elétricas, para um
controle mais preciso da pressao de operacgao e pressao transmembrana;

b) Realizar ensaios utilizando outras membranas poliméricas e inorganicas
comerciais de nano e ultrafiltracdo, de outros fabricantes, com diferentes
materiais e massas moleculares de corte, para um aprimoramento das
separacoes, visando aumentar o fluxo permeado de solvente, mantendo alta
rejeicao;

c) Realizar a modelagem matematica dos dados experimentais obtidos,
buscando prever o comportamento deste sistema, criando uma ferramenta
suporte para diversos trabalhos nesta area;

d) Acoplar outros modulos de separacdo em série, com diferentes membranas,
para verificacdo da eficiéncia do processo;

e) Acoplar uma unidade de extracdo de Oleos em escala de bancada ao
moédulo de separacdo com membranas para verificar a eficiéncia das

separagoes.
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ANEXO A — Medidas Experimentais de Densidade e Viscosidade

Este anexo tem por objetivo apresentar os resultados obtidos das medidas de
densidade (n-butano e éleo de soja) e viscosidade (6leo de soja) utilizadas neste trabalho.
As densidades para o n-butano liquido foram calculadas utilizando um algoritmo em
linguagem Fortran baseado no trabalho de Reid et al. (1987). O Método Hankinson-
Brobst-Thomson (HBT) é recomendado para a estimacdo de densidades de liquidos
saturados e estendido para liquidos comprimidos. A Tabela Al apresenta as densidades
calculadas para o n-butano liquido utilizando este método.

Tabela AlDensidades do n-Butano (g/cm?®)*.

Temperatura Pressédo Densidade
(°C) (bar) (g/cm®)
5 5 0,59632
5 10 0,59713
5 15 0,59792
5 20 0,59871
5 25 0,59948

* Calculadas por HBT — Reid et al. (1987).

Para as medidas de densidade do n-butano gasoso a pressdo ambiente (0,85 atm
e 7 °C), os seguintes equacionamentos e calculos foram utilizados (DYAMOND e SMITH,
1980).

Os valores das constantes e parametros R, B € MMguano €xtraidos de Reid et al.

(1987) sao apresentados abaixo:

atm cm3
R—82,05m B—862g

cm3 _ g
o~ MMpyany = 58,124—"—



Sendo:

cm

Il
~
I
=

P =atm

_gmol

Com base nas informag0es acima, resolve-se as seguintes equagoes:

Pv=ZRT
Z—1+BP
B RT
1 _ gmol
p_v - com3

p=2p *X MMButano
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Chegando-se ao seguinte resultado de densidade do n-butano gasoso a presséo

ambiente e 7 °C:

g

P0.85 atm 70c = 2,0829 X 1073 —

Para o 6leo de soja, as medidas de densidade foram realizadas no Densimetro
Anton Paar (DMA 4500) e as medidas de viscosidade no Viscosimetro Brookfield (LVDV —

llI+). A Tabela A2 apresenta as medidas de densidade do 6leo de soja refinado no

densimetro Anton Paar (DMA 4500).



Tabela A2 Densidades do Oleo de Soja (g/cm?)*.

Temperatura Densidade Desvio Padréo
(°C) (g/cm’) (9/cm’)
10 0,9262 0,00017
20 0,9194 0,00032
30 0,9127 0,00035
40 0,9062 0,00025
50 0,8995 0,00015
60 0,8929 0,00010
70 0,8863 0,00006
80 0,8797 0,00006
90 0,8730 0,00006

* Medidas realizadas no Densimetro Anton Paar (DMA 4500).
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A Tabela A3 apresenta as medidas de viscosidade do Oleo de soja refinado nas

temperaturas de 10 a 40 °C.

Tabela A3 Viscosidades do Oleo de Soja (MPa*s)*.

Temperatura Viscosidade : Taxa de .
(°C) (MPa*s) cisalhamento Spindle
(1/s)
10 96 27 SC4-18
20 60 24 SC4-18
25 49 23 SC4-18
30 39 28 SC4-18
40 29 17 SC4-18

* Medidas realizadas no Viscosimetro Brookfield (LVDV — llI+).
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ANEXO B - Procedimentos de Limpeza das Membranas Informada pelos
Fabricantes

INFORMACOES SOBRE A LIMPEZA DO MODULO FIBRA OCA DE 50 kDa

Modulo de Membrana - Limpeza

A limpeza dos modulos laterais de microfiltracdo e ultrafiltracdo é realizada da

mesma maneira. Esta limpeza pode ser fisica ou quimica.

A limpeza fisica consiste em remover as sujidades do modulo utilizando agua limpa
para tal. Esta remocdo pode ser feita a partir de uma lavagem pela carcaca ou

retrolavagem.

Lavagem pela carcaca:

» Fechar a saida de permeado com um plug (BSP 1/2");
» Abrir completamente a saida de concentrado;
» Circular 4gua pelo médulo, até que se obtenha a limpeza no grau desejado.

Retrolavagem:

Utilizar agua microfiltrada ou ultrafiltrada (utilizar o proprio médulo para gera-
la);

Injetar &gua pela saida de permeado do médulo;

Fechar a saida de concentrado do médulo com um plug (BSP 1/2");

Descartar a agua que saira pela alimenta¢do do modulo.

VVYVY 'V
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Importante: A utilizagdo agua que ndo tenha sido gerada pelo mdédulo, ou
recircular a 4gua durante esta operacdo, pode fazer com que seja acumulado

material no interior da fibra, inutilizando o médulo de membrana.

A limpeza quimica consiste em utilizar produtos quimicos para auxiliar na remocao
dos materiais incrustados na membrana. Deixar o médulo imerso na solugdo pelos
tempos recomendados. Efetuar enxaglie do modulo executando operacdo de lavagem

pela carcacga ou retrolavagem com agua.

Limpeza oxidante — Hipoclorito (KI BOA) (de 500 a 1000 mg/L): Utilizar quando a
membrana estiver contaminada com matéria organica. Por ser um oxidante forte, esta
solucdo ndo deve ser utilizada por uma periodo superior a 2 horas para evitar danos a

membrana.

Limpeza éacida — Acido Citrico (pH = 3,0): Utilizar quando a membrana estiver

contaminada com material inorganico. Tempo de contato: até 24 horas.

Limpeza Alcalina — Hidroxido de Sodio (soda caustica) (pH = 13): Utilizar quando o
depdsito tiver muita silica, acidos graxos e/ou microorganismos resistentes. Tempo de

contato: 24 horas.

Importante: E recomendado realizar o procedimento de limpeza fisica antes

dos procedimentos de limpeza quimica.



115

INFORMACOES SOBRE A LIMPEZA DAS MEMBRANAS CERAMICAS DE 5 E 10 kDa

CHAPTER VI:
CLEANING AND SANITISATION /

STERILISATION GUIDELINES

Section 6.1: Standard cleaning procedure
Section 6.2: Important cleaning considerations

Section 6.3: Heat sterilisation
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Although crossflow filtration minimizes the build-up of foulants on the membrane surface,
most filtration systems require regular chemical cleaning. Membralox ceramic membranes
can withstand a wide range of cleaning products and conditions (corrosive solutions, high
temperature and pressure), which means they have an extremely long working life,
provided that effective cleaning procedures are followed.

Section 6.1: Standard cleaning procedure

Cleaning solutions and conditions will vary according to the application. A typical cleaning
procedure is described below:

1. Drain the system, then once filled with water at same temperature as the membrane,
close the permeate outlets so that the transmembrane pressure is negligible. This way,

foulants will be removed by the crossflow, and not re-deposited on or in the membrane ;

2. Flush the system to drain with water at same temperature until the retentate stream

appears clear ;

3. Recycle with a cleaning solution containing 0.5% w/w of bleach (NaOCI) and 1% w/w
caustic soda (NaOH) for 15 minutes at 50°C. This pre-cleaning removes dirt in the system

piping and weakens the deposit surface layer. Permeate valve remains closed.
4. Drain the retentate side only ;

5. Recycle with a 2% w/w NaOH solution at 60-80°C for 30 minutes with permeate valve

closed ;

6. Slowly open the permeate valves and continue to rinse for another 30 minutes. This

ensures that the membrane, the ceramic support, and the permeate side are cleaned ;
7. Drain both the retentate and permeate sides of the module ;

8. Flush with water at same temperature until the pH is close to neutral. Check the clean

water flux. The value measured should be within 10% of that measured at the first clean
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water permeability test under the same conditions. If the flux value is low, a cleaning with
nitric acid (HNO3) (steps 9 — 12) may be indicated ;

9. Close the permeate valves and circulate a 0.5 - 1% w/w nitric acid at 60-70°C for 15

minutes. This solubilises precipitated inorganic residual salts ;

10. Slowly open the permeate valves and continue to clean for a further 10 - 20 minutes ;
11. Drain both the retentate and permeate sides of the module ;

12. Flush with water at same temperature until the pH is close to neutral;

13. Check the clean water flux or permeability (flux at a given pressure and temperature),
generally expressed in I/h.m2.bar of TMP at 20°C, to confirm that cleaning is complete.

Clean water permeability values for new membranes are given in Appendix 1.

Section 6.2: Important cleaning considerations

e The rate of temperature change should be less than 10°C per minute, especially in
the range between 50 and 100°C, to avoid thermal shock to the ceramic element.

e The water used for cleaning must be softened or de-ionized with the following limits:

Total hardness : < 80 mg/l of calcium carbonate

Fouling index (FI*) : <3

Total organic content : < 8 ppm

Iron : < 0.5 ppm

Manganese : < 0.5 ppm

Silica : <5 ppm

* The fouling index (FI) measure method is described in Appendix 3.

Prefiltration of the cleaning water is recommended to prevent a possible contamination

with abrasive particles. A filtration rate of 1um absolute (=5000) is recommended.
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e Where chlorine is used, the level of active chlorine should be maintained
(depending on the level of foulants, the added chlorine will be consumed) ; the
chlorine solution should always have a pH between 10-12.

e Depending on the type of foulants, a modified cleaning sequence may be more
effective (e.g. an acidic sequence followed by an alkaline sequence). However,
make sure that the cleaning solution does not create feed or installation
components (ceramic, stainless steel) related problems. For example, the use of an
acid cleaning first on a system which had been treating milk would cause casein
precipitation. In this case, an alkaline cleaning is always the first step ;

e Higher or lower concentration levels of caustic and acid may prove to be more
effective ;

e If there is a high level of oil, hydrocarbons or fats, the cleaning steps should contain
an anionic surfactant;

e Dirty membranes should never be allowed to dry out ; if this happens, an extended
soak will be required before cleaning can be attempted ;

e For extended storage, membranes may be left to dry overnight at 80°C (in a clean
environment) or soaked in a bacterio-static storage solution (0.5% HNO3) to
prevent the growth of microorganisms ; this solution should be renewed each
month.

e Heat sterilisation, if used, must always be carried out on a clean system ;

Section 6.3; Heat sterilisation

Steam sterilisation is a delicate procedure, which carries significant risks of damaging the
system components. For this reason, we recommend sterilisation using pressurized

overheated water.
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Ceramic membranes can be routinely sterilized using steam or pressurerized overheated
water. The membrane must be cleaned prior to any sterilisation. Heat sterilizing a dirty

membrane can stabilize and / or coagulate foulants.

1. Pressurized overheated water: for pressurized overheated water sterilisation, steadily
increase the temperature of the de-ionized water circulating in the system by injecting
steam into the heat exchanger until a temperature of at least 121°C is reached, then hold
this temperature for at least 20 minutes. Cooling should be carefully controlled by injecting
water into the heat exchanger. This is generally the best way to control the rate of
temperature change thus optimizing the time required for the sterilisation cycle.

Special Note: this procedure cannot be applied to the UTP modules containing plastic

balls. Consult Pall Exekia for more information on special handling of the UTP products.

2. Steam sterilisation: can be carried out by steadily increasing the temperature of the
system to 100°C. Add steam to displace the water and then raise the temperature steadily
until the required sterilisation temperature is reached at all points along the membrane.

Maintain this temperature for about 30 minutes.

Once the steam injection is shut down, the pressure must be maintained by using sterile

air injection to avoid vacuum damage to the components, due to temperature drop.
Note:

e Always inject the steam into the system loop, and not into the permeate ports,
where the risk of thermal shock to the ceramic element is greater.

e The rate of heating and cooling should not exceed 10°C per minute. Never cool the
system down using cold water directly after steaming. It is best to let the system
cool down naturally (overnight, for example) or to cool with water, but at a rate
which does not exceed 10°C per minute.

e The water used for steaming should be de-ionized, 0.2 um filtered, with no anti-

scalants.



120

Other methods of sanitation currently employed, particularly in the food and beverage and

bio-industries include:
* Circulation of water + ozone,

« Circulation of hydrogen peroxide + peracetic acid solution

These two “chemical” methods both effectively disinfect the system without increasing

heating requirement.
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The characterization of commercial membranes used in the separation of refined soybean oil/n-butane
and n-hexane mixtures was studied in this work using different commercial ultrafiltration membranes,
with cut-offs ranging from 1 to 5 kDa. The membranes were used in the permeation of refined soybean
oil{pressurized n-butane mixtures at 1:3 (w/w) and 1:1 (w/w) mass ratios in a continuous tangential
flow module and in the permeation of soybean oil/n-hexane mixtures in a dead-end flow module. The
membranes were characterized by DSC (differential scanning calorimetry), FTIR (Fourier transform spec-
troscopy), contact angle measurement (Goniometer), zeta potential and SEM-EDS (scanning electron
microscopy with X-ray microanalysis) aiming to better understanding the phenomena involved in the
permeation process. Some membranes did not show any measurable permeation flux for refined soy-
bean oil/n-butane mixtures, which may be related to their low hydrophobicity. Contact angle and zeta
potential measurements showed that the membrane surface hydrophilicity changes after permeation.
FTIR spectra showed that the membranes were fouled with oil even after washing with solvent. Results
obtained in this work showed that permeation caused few modifications on the surfaces of the tested
membranes at the experimental conditions investigated. It is shown that these polymeric membranes
can be used in the separation of vegetable oils/organic solvents effectively without degradations.
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1. Introduction

Membrane separations have been increasingly applied in food
industry. A growth in the number of studies on the applica-
tion of membrane processes in vegetable oil processing has been
observed in the last years [1,2]. The advantages of membrane
separation processes include the possibility of operation at mild
temperatures, better product quality, low energy consumption,
possibility of simultaneous fractionation and concentration, easy
scaling-up and operation [3-7]. One of the major limitations for
implementation of this technology in the vegetable oil processing
is to find membranes that are stable to oil and organic solvents
[8].

Polymeric membranes seem to have disadvantages that limit
their industrial applications, since the performance of polymeric
membranes would deteriorate with time when they are used in
harsh environment [9]. Some classes of polymers used in the
manufacture of membranes exhibit excellent resistance to organic
solvents. Polysulfone, polyethersulfone, polyamides, and others
classes of membranes polymers have promising uses in separations
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of vegetable oils of organic solvents. Polysulfone (PSU) is one of the
most popular thermoplastic materials used in the manufacturing
of various types of MF and UF membranes. This polymer provides
structural and chemical stability, which increases the robust-
ness of such membranes. PSU, however, is hydrophobic, which
makes these membranes more susceptible to adsorptive fouling
of hydrophobic solutes [10]. Polyethersulfone (PES) is an engineer-
ing plastic, which presents many interesting characteristics such
as high mechanical resistance and heat distortion temperature,
good heat-aging resistance and easy processing, hence becoming
an important membrane material [11]. Aromatic polyamides (APA)
are considered to be high-performance materials due to their supe-
rior thermal and mechanical properties, which make them useful
for advanced technologies [12-15].

The application of polymeric membranes in vegetable oil pro-
cessing has been considered in several studies in the literature
[2-7,16]. However, systematic studies on the characterization of
the polymeric membranes after permeation of organic solutes and
solvents are still scarce in the literature.

In a previous work of our group, a method for separation of soy-
bean oil and pressurized n-butane using polymeric membranes was
developed [16]. The purpose of the present study was to charac-
terize the membranes used in the separation of oil/n-butane and
oil/n-hexane using different methods (DSC, FTIR, contact angle, zeta
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Table 1
Supplier membranes specifications used in this work.

Class? Supplier Membrane material Trade name MWCO® or rejection pH range (25°C) Typical water flux? (Lfm? h)
UF GE-osmonics Composite polyamide Sepa GE 1kDa 2-1 30.6 (at 27 .6 bar)

UF GE-osmonics Polyamide/polysulfone® Sepa GH 1kDa 2-1 34 (at 103 bar)

UF GE-osmonics Polyamide/polysulfone® Sepa GK 2kDa 2-1 28.9 (at 5.2 bar)

UF GE-osmonics Polyamide/polysulfone® Sepa GM 4kDa 2-1 34 (at 2.8 bar)

UF GE-osmoenics PESP Sepa PT 5kDa - 153 (at 3.4 bar)

@ UF: ultrafiltration.

b PES: polyethersulfone.

© Molecular weight cut-off.

d According to supplier data sheet.
® Exact composition not informed.

potential and SEM-EDS) to check for membrane modification and
fouling during the oil/solvent permeation process.

2. Materials and methods
2.1. Permeation experiments

The permeation experiments using refined soybean oil and pres-
surized n-butane as solvent were carried out according to Tres et
al. [16]. Permeation using mixtures of refined soybean oil/n-hexane
(Vetec, 99% purity) were carried out in a stainless-steel dead-end
flow module (capacity 500 mL) with membrane area of 35.3 cm?.
In the latter module, mixtures of refined soybean oil/n-hexane at
1:3 (w/w) and 1:1 (w/w) mass ratios were used in the feed. The
feed pressure varied from 2 to 25 bar, achieved by pressurization
of the dead-end cell with nitrogen (results not presented). Table 1
presents the characteristics of the membranes used in this work.

2.2, Characterization of flat sheet membranes

Five characterization methods were used for the membranes.
Differential scanning calorimetry (DSC) analysis was performed
using a Perkin Elmer (DSC7 ) calorimeter. Analyses were performed
from0to300°Cataheating rate of 10 “C/min to measure Tg, in order
to provide an estimation of the flexibility of polymer chains. Fourier
transform infrared spectroscopy (FTIR) study was carried out using
a Perkin Elmer (Spectrum 100) FTIR spectrometer over the range of
4000-650cm~". Contact angle measurements were accomplished
using a Dataphysics (OCA15EC) goniometer with 15 pL of drop
volume. Evaluation of modification of electrical charges on the
surface of membranes was performed using an Anton Paar (Sur-
PASS) zeta potential meter from pH 3.0 to 10.0. Zeta potentials
were calculated from the measured streaming potentials using the
Helmholtz-Smoluchowski equation. A SEM-EDS, scanning electron
microscopy with X-ray microanalysis (Quanta 200, FEI Company
and INCA Penta FETx3, Oxford Instruments, respectively) was used
to monitor the structure morphology and to observe modifications
on the surface of the membranes. Prior to the SEM analysis, mem-
brane samples were fractured in liquid nitrogen. The membranes
were mounted on a stainless-steel disk with a double sided tape and
sputter-coated with a thin gold film (300 A). All membranes were
cleaned with n-pentane, n-butane and dried before the analysis.

3. Results and discussion
3.1. FTIR

In infrared spectroscopy the presence of certain vibrational
bands related to characteristic functional groups assist in the qual-
itative identification of the likely constituents of polymer blends
formed by more than one polymer, while their intensities give an
estimate of their proportionality [17]. Fig. 1 presents the FTIR spec-

tra of Sepa GE and Sepa PT membranes before permeation of the
soybean oil/organic solvents. For quantitative purposes they were
obtained using the same mass of sample.

According to information provided by the manufacturers Sepa
GE and Sepa PT, membranes are based on polyamide and polyether-
sulfone, respectively (Table 1). The spectra of both membranes
show a band at 3300cm~!, which refers to the stretching (v) of
the NH group of the peptide bond typical of polyamides, and bands
between 1000 and 1400cm~!, referring to sulfonic groups (S=0,
0=5=0) characteristic of polysulfone and polyethersulfone [17,18].
This same spectrum was observed for the other membranes of
mixed composition (polyamide/polysulfone) used in this study,
only with small variations in the intensities of the signals. The
results suggest that all membranes, including those identified by
the manufacturer as polyamide (Sepa GE) and polyethersulfone
(Sepa PT) have a mixed composition of polyamide/polysulfone or
polyethersulfone. Comparatively, this proportionality can be esti-
mated from the variation of intensities observed in the bands at the
stretches mentioned above (Figs. 2 and 3).

The Sepa GE membrane presents the spectrum with the high-
est band intensity around 3300 cm~', among all the membranes
examined. In the absence of quantitative information from the
manufacturer, this result was used to identify this membrane as the
one with the highest level of polyamide in its composition. Consid-
ering the values of intensities observed for this stretching, the con-
tent of polyamide follows the trend: Sepa GE> GK> GH=: GM> PT.
The opposite trend (PT>GM> GH > GK> GE) was observed for the
intensity of the bands in the region between 1075 and 1350cm-!,
referring to the sulfonic groups, characteristic of polysulfones and
polyethersulfones. These observations are correlated with mem-
brane hydrophobicity and will be discussed later with the results
of contact angle.
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Fig. 1. FTIR spectra for the new Sepa GE and PT membranes.
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Fig. 2. FTIR spectra of the commercial membranes in the stretching region around
3300 cm-', characteristic of polyamide.
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Fig. 3. FTIR spectra of the commercial membranes obtained between 1075 and
1350cm-', a stretching region of sulfonic groups, characteristic of polysulfone and
polyethersulfone.

Fig. 4 shows the FTIR spectra obtained at 650-3700cm~! for a
membrane (Sepa GE) before permeation (new) and after separation
of mixtures of soybean oil in n-butane and n-hexane.

It can be noted that spectra of the membranes used in the oil
separation show the presence of a band characteristic of carbonyl
group (C=0)in the region between 1750 and 1650 cm~!, indicating
the presence of residual oil in the membrane after the separa-
tion test, even after several washes with solvent. The intensity

0
Sepa GE (Mew) -——— SepaGE (n-Butane) ~----- Sepa GE (n-Hexana)
o
2850 3150 2650 2150 1850 1150 B850
cm -1

Fig. 4. FTIR spectra of Sepa GE membrane before permeation (new) and after sepa-
ration of mixtures of soybean oil in n-butane and n-hexane.

Table 2
Contact angles and glass transition temperatures of the commercial membranes
before and after permeation runs.

Membrane Contact angle () Glass transition (Tg, =C)p
Sepa GE (new) 73.0+05 160.15+0.3
Sepa GE (n-butane) 82707 162.83£07
Sepa GH (new) 62.0+1.1 160.92 £0.2
Sepa GH (n-butane) 80.2+05 157.49+1.2
Sepa GK (new) 71.0+14 169.81 £0.6
Sepa GK (n-butane) 77.8+13 158.97 +15
Sepa GM (new) 58617 166.48 £0.2
Sepa GM (n-butane) 71.3x03 166.72 £04

4 Drop volume: 15 pL.
! Temperature scan from 0 to 300°C ata heating rate of 10“C/min.

of this band can be used to quantitatively estimate the amount
of oil incorporated into the membrane after the tests [19]. The
membrane system evaluated for the oil/n-butane showed higher
signal intensity when compared with the membrane run with the
oil/n-hexane feed. This trend may be linked to small difference in
polarity between the two solvents. n-Hexane has a polarizability
of 11.9Cm2 V-1 higher than that of n-butane (8.2), which means
more susceptibility to the occurrence of a transitory induced dipole
moment when subject to an electric field or the action of polar
molecule [20]. This hypothesis is supported by the trend observed
for the intensity of the bands between 1750 and 1650 cm~! (oil/n-
butane > oil/n-hexane), which suggests that the membrane fouling
by the oil was higher when the feed was a mixture of oil/n-butane.
The higher mutual solubility of oil/n-hexane minimizes the amount
of residual oil incorporated into the membrane, a behavior related
to the Traube's rule [21].

3.2. Contact angle and D5SC

It is recognized that a solid surface is completely wet when the
contact angle #=0° and that the liquid does not wet this surface
when #> 90 [22]. Within this region, the higher the contact angle,
the greater the hydrophobicity of the material is. Results for this
parameter as well as the glass transition temperature, calculated
from DSC analysis, are presented in Table 2.

The results of contact angle are in agreement with the results
obtained by FTIR, when the brand new membranes, identified by
the manufacturer as a mixture of polyamide/polysulfone (Sepa GH,
Sepa GK and Sepa GM), are concerned. The increase in the con-
tact angle (GK > GH > GM) follows the increase in the intensity of
the sulfone bands in FTIR (1075 and 1350 cm~"), thus also suggest-
ing that the content of polysulfone/polyethersulfone is higher for
Sepa GM than GK, which by its turn has a higher content of the
hydrophobic polymer than Sepa GH. The increase in the content of
polysulfone/polyethersulfone in relation to the polyamide might
be the cause of the increase in the surface hydrophobicity.

After permeation, an increase in the contact angle of all mem-
branes could be observed, showing that there is an increment
in their hydrophobicity. This increase in contact angle can be
attributed to membrane fouling by soybean oil. This behavior was
also suggested by the results of FTIR (Fig. 4). The increase in the
contact angles observed between new and used membranes varied
from 9.6% (Sepa GK) to 29% (Sepa GH), suggesting low to medium
level of oil fouling on the membrane surfaces. The increase in con-
tact angle after permeation did not seem to follow a clear tendency
based on membrane hydrophobicity.

The T values (Table 2) found for the commercial membranes
are not in agreement with those reported for aliphatic polyamides
(30-82°)[23]. However, the T of aromatic polyamides can reach up
to 300 °C[24]. The reported Tg for polyethersulfone and polysulfone
are 227 and 186, respectively [23]. Since the membranes tested in
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our work are composite membranes, conclusive comparisons are
hard to be established, as quantitative membrane composition is
not known. In some cases, only a small decrease in T is observed,
which suggests that plasticization of the polymer caused by the oil

might occur.

oH

3.3. Zeta potential

Fig. 5. Zeta potential results of commercial membranes before and after permeation: (a) Sepa GE, (b) Sepa GH, (c) Sepa CK, (d) Sepa GM and (e) Sepa PT.

The zeta potentials of membranes before and after the separa-
tion process as a function of pH are shown in Fig. 5. All membranes
showed the same trend, an increase of negative charges in relation
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Fig. 6. SEM of Sepa GK, Sepa GM and Sepa PT membranes, new and after the refined soybean oil/n-butane permeations.

to pH, up to a pH near 10. Above this pH there is a stabilization of
the intensity of negative charges present in the surface membranes.
The main differences between the membranes are in relation to
the region of the isoelectric pH and the intensity values of negative
charges present on its surface. For the new Sepa PT isoelectric point
lies between pH 4 and 5. After the separation tests, regardless of the
solvent employed, the isoelectric point decreases, as well as the
intensity of negative surface charge. Both changes may be related
to membrane fouling by the oil.

For Ernstet al. [25] zeta potentials of a polyethersulfone nanofil-
tration membrane (PES 10, Celgard) were determined in single
salt solutions at different concentrations and pH values and results
were compared with measured rejections rates of the electrolytes
in the same aqueous medium. Similar behavior to the results
observed in our work was obtained by those authors, i.e., an
increase of negative charges in relation to pH, up to a pH near 9,
were verified.

Maockel et al. [26] explained that the surface charge of the plain
polysulfone (PSU) samples is slightly positive at pH values <4 and
increasingly negative with growing pH until it reaches a plateau
value of —52mV between pH 8 and 10. A pH value of 4.0 is the
isoelectric point of this PSU membrane surface in this particular
ionic system.

The zeta potential measurements for polyamide membranes
reported by Hurwitz et al. [27] revealed double layer compres-
sion with increasing ionic strength and charge neutralization with
decreasing pH.

34. SEM-EDS

Fig. 6 presents the SEM of Sepa GK, Sepa GM and Sepa PT mem-
branes, new and after the oil/n-butane mixtures permeations. The

morphology observed for the membranes is consistent with results
reported by Kunita et al. [28], who observed that the morphol-
ogy of these three membranes is quite distinct. The membrane
of 5kDa presents macro-voids in the sub-layer, which decrease
the resistance to permeation. None of the studied membranes
showed significant morphological changes resulting from the sep-
aration process, despite the high pressure and long operation time
employed in some experiments.

4. Conclusions

Five commercial ultrafiltration membranes were characterized
by DSC, FTIR, contact angle, zeta potential and SEM-EDS before
and after permeation of soybean oil/solvent mixtures. A conclu-
sive comparison of Ty values was difficult to obtain, since the
membranes tested consist of composite membranes, of unknown
composition. The differences observed between the new and used
membranes suggest that fouling by the oil is a major issue in this
system due to the oil deposition on the membrane surface, even
after several washings, and a low degree of plasticization of the
membrane forming polymers caused by the oil. The results for
FTIR suggest that all membranes, including those identified by
the manufacturer as polyamide (Sepa GE) and polyethersulfone
(Sepa PT) have a mixed composition of polyamide/polysulfone or
polyethersulfone. The zeta potential measurements of all mem-
branes showed the same trend, i.e., an increase in negative
charges in relation to pH. The results of contact angle are in
agreement with the results obtained by FTIR, when the brand
new membranes, identified by the manufacturer as a mixture of
polyamide/polysulfone (Sepa GH, Sepa GK and Sepa GM), are con-
cerned. The SEM-EDS analysis showed that none of the studied
membranes presented morphological changes resulting from the
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separation process. Results obtained in this work showed that com-
mercial membranes typically used for permeation of aqueous feeds
can be used for permeation of organic mixtures without membrane
degradation. Membrane fouling is also an issue in such separa-
tions, since membrane characterization showed that traces of oil
can be found in membrane surface, even after several washings
with solvent.
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Abstract

In this work the separation of refined soybean oil/n-hexane mixtures using a commercial
hollow fiber ultrafiltration membrane 50 kDa was investigated. Three alcohols with different
chain lengths were tested for the conditioning of the membrane, and the n-propyl alcohol
showed the highest n-hexane permeate flux after conditioning. There was a decrease in
the rejection and an increase in permeate flux over the time. This behavior may be related
with swelling and membrane plasticization by the oil. Rejections from 10.0 to 28.7% and
total permeate fluxes from 12.2 to 65.3 kg/m*h were observed. An increase in the mass
ratio oil/n-hexane and the pressure caused an increase in the rejection and permeate total

flux for most assays. No degradation was observed in the membrane module.

Keywords: soybean oil; n-hexane; solvent recovery; hollow fiber; ultrafiltration; membrane

conditioning.

1. Introduction

Membrane technology has been increasingly adopted by food industries, mainly for
clarification of juices, wines and beers and concentration of milk proteins. The interest in
the application of membrane separations in the processing of vegetable oils to replace
some traditional steps has also been growing in the last decade (Baker, 2004; Coutinho et
al., 2009; Shahidi, 2005)

The membrane separation processes have advantages over conventional separation
processes, including energy savings, the selectivity of the compounds obtained, the
possibility of separation of thermolabile compounds, the simplicity of operating the system
and a relatively easy scale up on lab to industrial scale (Shahidi, 2005). In contrast to the
conventional refining process, the membrane process can be conducted at low
temperatures, preserving the heat sensitive components of oil of technological interest,
such as natural antioxidants. A more stable product and thus with better quality can be

obtained using membranes (Ribeiro et al., 2008).
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In conventional processing of vegetable oils, distillation units operated under vacuum and
other auxiliary equipment are used in the process. A possible thermal degradation of oil
and an incomplete elimination of n-hexane are major disadvantages of this technology,
besides the large amount of energy used in these processing steps (Reverchon & De
Marco, 2006).

The low amount of energy inherent to the membrane separation process make them more
attractive technique compared to technologies that use heat as a means of solvent
separation. The processing of separations of organic solvents from vegetable oils is
conducted at low temperatures, avoiding the thermal degradation of valuable components
in the final product, which is of great interest for the processing plant aiming at a consumer
market that pays high prices for these differentiated products (Subramanian et al., 2004).

An ideal membrane for industrial solvent recovery should combine specific properties such
as high oil rejection and permeate flux, as well as thermal, mechanical and chemical
resistances. The major limitation to the implementation of membrane technology in the
vegetable oil industry is the short supply of membranes that are stable to n-hexane and

other organic solvents (Ribeiro et al., 2006).

Depending on the kind of mixture to be permeated, a pre-treatment step might be
necessary. Among the main effects of pretreatment we can highlight the following: the
effect of clustering in hydrophobic and hydrophilic sites in the surface layer of the
membrane (Hilal et al., 2004), the removal of preservatives and wetting of the membrane
surface and pores (Raman et al., 1996; Ribeiro et al., 2006), the improvement of the
permeate flux without significantly affecting the rejection (Arora et al., 2006; Marenchino et
al., 2006). Organic solvents are used to improve the polarity of the membrane (the
membrane becomes more polar or nonpolar) (Marenchino et al., 2006); or prevent the
closing of the pores present in some membranes when they are placed in contact with a
mixture of hydrocarbons (Garcia et al., 2006). The interactions between membrane and
solvent can be expected with changes in solvent properties such as dielectric constant,
molecular size, dipole moment and solubility parameter of Hildebrand (Machado et al.,
1999; Darvishmanesh et al., 2009).
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In this context, the objective of this study was to investigate the separation of refined
soybean oil/n-hexane mixtures using an ultrafiltration hollow fiber membrane, testing the

effect of pre-treatment on membrane permeability to n-hexane.

2. Material and Methods

2.1. Membrane and equipment

Permeation assays were performed using an ultrafiltration (UF) hollow fiber membrane
module, supplied by PAM Membranas Seletivas Ltda (Rio de Janeiro, Brazil). The
membrane material is poly(ethersulfone)/poly(vinylpyrrolidone) (PES/PVP) with nominal
molecular weight cut off (MWCOQO) 50 kDa. The fiber module was 0.26 m long with 1.8 cm
diameter and contained 75 fibers. The membrane area was 0.036 m?. Typical water flux at
1 bar of these membranes is 120 kg/m?.h. The system was operated with a feed volume of
300 mL and fixed flow rate of 2 L/min using a gear pump (Micropump, Cole Parmer, model
72211-15, max. pressure 7 bar). Fig. 1 presents the schematic diagram of the
experimental apparatus set for the assays. The system was run in complete recycle of
permeate and retentate streams, i.e., the feed concentration was kept constant during the

permeation run.

2.2. Membrane conditioning

Preliminary tests of solvent permeation (n-hexane, Vetec, Rio de Janeiro, Brazil) showed
that a membrane-conditioning step was necessary, since the flux obtained was much
lower than the nominal water flux of the module. This behavior was attributed to the
hydrophilic character of membrane, given by the presence of PVP on its surface (Simone
et al., 2010). Thus, pre-treatments were tested for conditioning the membrane before the
permeation assays of oil/solvent mixtures. The solvents tested in the membrane
conditioning were ethyl alcohol, n-propyl alcohol, n-butyl alcohol. All solvents were

analytical grade (>99%, Vetec).
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Firstly, the ultrapure water (Milli-Q, Millipore, Sao Paulo, Brazil) flux was compared to the
data reported by the manufacturer. For solvent exchange, the excess of the previous
solvent was removed from the module, pump and tubing, and the system was washed with
600 mL of the new solvent three times. In the last washing step the solvent was left in
contact with the module for 24 hours. This latter procedure was not carried out with
ethanol, since the manufacturer reported that the epoxy glue was unstable in prolonged

contact with ethanol. All steps were carried out at 25°C.
2.3. Oil/n-hexane mixture permeation

After membrane conditioning, the permeations of refined soybean oil/n-hexane mixtures
were carried out with the oil to hexane mass ratios 1:1, 1:4 and 1:5 (w/w) and at the
pressures of 0.9, 1.1 and 1.3 bar. The system pressurization was performed restricting the
valve E in the system (Fig. 1). The feed flow rate of the mixture was 120 kg/h. The
volumetric flow rate was measured in a rotameter placed in the retentate stream and
converted to mass flow rate using the density of the mixture measured at the operation
temperature in a digital densimeter (model DMA4500, Anton Paar, Ashland, VA, USA). All
permeation tests were carried out in duplicates and at 25 °C. Results variability was within

+10%.

Samples of permeate were periodically taken into long test tubes (10 cm long x 1 cm
diameter). During sample collection, the tube was immersed in an ice bath and
immediately stoppered after sampling to minimize the evaporation of n-hexane. Samples
were then weighed in an analytical balance (Shimadzu, model AY220). The permeate flux
was calculated by dividing the mass of permeate by the time of sample collection and

membrane area.

The concentration of the feed and permeate streams was estimated by measuring the
density of the mixture in a digital densimeter (model DMA4500, Anton Paar, Ashland, VA,
USA) at 25 °C and converting the density results to n-hexane concentration using a
calibration curve (%n-hexane=-401,1*density of the mixture+366.5; r’=0.992). The

rejection coefficient was calculated according to equation 1.:
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R = ( —E—i).lOO (1),

where: C, is the concentration of oil in the permeate and Cr is the concentration of oil in

the feed stream.

2.4 Module integrity test

The integrity of the module assembly was assessed periodically to check for damages in
the hollow fibers, using a procedure suggested by the supplier. The solvent was removed
from the shell and lumen side of the module, and it was connected to a nitrogen gas line.
The lumen side was sealed, as well as the retentate exit, and the nitrogen was forced
through the feed inlet in the shell side, until reaching a trasmembrane pressure of 0.5 bar.
The nitrogen supply was then closed and the pressure was monitored for 5 min. If the feed
pressure drop was higher than 0.1 bar, the module was not suitable for use and then

discarded.
3. Results and Discussion

3.1. Membrane conditioning

The determination of pure water flux of the new membranes at different transmembrane
pressures allowed the calculation of water permeability, yielding 120 kg/(m?.h.bar), which
is similar to the value reported by the manufacturer (111 kg/(m?.h.bar)). The alcohol and n-
hexane fluxes obtained during and after membrane conditioning are presented in Figs. 2
and 3, respectively. It can be observed that the alcohol permeability is inversely
proportional to the alcohol chain length. Two effects may explain this fact. Firstly, the
increase in viscosity with the increase in the number of carbons of the alcohol (viscosity of

ethyl, n-propyl and n-butyl alcohol at 20°C are 1.26; 1.94; 3.0 cP, respectively (Lide,
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1999)) may cause a decrease in permeability, since this parameter is known to be
inversely proportional to solvent viscosity, according to Darcy’s law. Although viscous flow
is the governing mechanism in MF and UF membranes, another very important factor
affecting solvent permeation through membranes, is the polarity of the solvents, which
decreases with the alcohol chain length, thus decreasing permeate flux, when membrane
with predominant hydrophilic characteristics are considered (Bhanushali et al. 2001).
Although ethyl alcohol permeability was the highest of the alcohol series, the n-hexane
fluxes were higher when the membrane was pretreated with n-propyl alcohol. The base
polymers of commercial polymeric membranes are usually aromatic polyamides,
polysulfone and cellulose acetate, among others. These polymers have both hydrophilic
and hydrophobic sites in their structures, which increase the complexity of membrane
behavior with organic solvents. Some modification of the polarity of membrane surface
caused by the alcohol permeation can explain the effects observed in this study. The n-
propyl alcohol is slightly less polar than ethyl alcohol (dielectric constants: ethyl alcohol
24.3, n-propyl alcohol 21.8; n-butyl alcohol 17.8 (Lide, 1999)), and immersion in less polar
solvents may cause agglomeration of hydrophobic and hydrophilic sites at the membrane
surface (van der Bruggen et al.,, 2002). Consequently, membranes may have their
hydrophilicity reduced and the hexane flux could be increased. However, the use of a less
polar solvent like n-butyl alcohol does not seem to cause a further increase in membrane

flux of n-hexane, showing the complexity of interfacial phenomena involved in this process.

Some studies have shown that the permeation of organic solvents through polymeric
membranes does not depend only on the viscosity or molecular diffusion, but also is based
on additional parameters resulting from interactions between the solvent and the
membrane, such as dielectric constant (polarity), surface tension, sorption and interface
hydrophilicity or hydrophobicity (Araki et al., 2010; Guizard et al., 2002; Darvishmanesh et
al. 2009).

3.2. Permeation of oil/n-hexane mixtures

The permeation fluxes of all studies conditions are presented in Fig. 4. In most cases,

there is only a low variation of flux with time. A small increase in flux with time is observed
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when the ratio of oil/hexane was 1:4. The base polymer in the membrane matrix, PES, is
hydrophobic. As the permeation proceeds, the oil can penetrate the base polymer matrix,
causing changes in membrane hydrophobicity and possibly in pore size, which can explain
the observed increase in flux. This behavior was already observed in other studies (Tres et
al., 2010).

Araki et al. (2010) have shown that commercial poly(ether sulfone) membranes did swell
when in contact with n-hexane. Basso et al. (2009) also observed an increase in flux with
time. Those authors attributed this effect to electrostatic interaction amongst the
triacylglycerols, phospholipids and minor components of the oil (mono and diglycerols, free
fatty acids and others) and the membrane surface. The electrostatic interactions tend to
cause a deposition of these molecules on the membrane walls at the beginning of the
process. After this initial adsorption the surface of the membrane was thus covered with a
layer of these components, probably decreasing the polar interactions with the same

components in the feed stream, thereby resulting in elevation of the permeate flux.

The increase in flux was reported by Othman et al. (2010) as well. These authors
investigated eight types of commercial nanofiltration membranes to separate methyl esters
(biodiesel) from a liquid phase also containing of the homogeneous catalyst, free glycerin
and methanol in excess after the transesterification process, employing transmembrane
pressures between 6 and 30 bar at 40 °C. The authors attributed the increase in the flux to
the membrane degradation by alkaline attack of the mixture to the membrane, since upon

neutralization to pH 8, no increase in the flux with the experimental time was observed.

An assay in transient regime, where the system was operated without recycling the
permeate stream to the feed tank (concentration mode) was carried out at 1.1 bar and a
feed oil to hexane 1:5 (w/w). The expected drop in flux was then observed, due to the
increase in feed concentration with time, and consequent stronger fouling phenomena
(Fig. 4 ¢)

The increase in transmembrane pressure led to an increase in the flux, as predicted by
transport models (Baker, 2004). The increment in the oil concentration in the feed caused

a reduction in permeate fluxes. A 70% reduction in flux was observed when the feed ratio
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1:5 is compared with 1:1. This effect could be related to the lower hydrophilicity of the

mixtures with higher concentrations of oil in feed.

.The rejections of oil for all the studied conditions are presented in Fig. 5. As in the results
for permeate fluxes, there is only a low variation of rejection with time. The decrease in
rejection with increasing concentration can be related to effect plasticization or swelling of
the membrane by the oil and solvent, as commented earlier in this paper, causing it to lose
its selective properties.

When the system was operated without recycling the permeate stream an increase in
rejection is observed. In this operation mode, the concentration in the feed continuously
rises, what can increase the effects of membrane fouling, as reported elsewhere (Kong et
al., 2006; Ribeiro et al., 2006; Tres et al., 2009; White & Nitsch, 2000;). These authors
report that an increase in retention is often observed, due to the increase in polarization
layer and membrane fouling, which increase the resistance to permeation (Cheryan,
2005). In the present study, polarization phenomena may be a minor issue than fouling, as

described in a previous study (Tres et al., 2010).

Soybean oil rejection for all tests ranged from 10.0 to 28.7% and the total permeate flux
between 12.2 and 65.3 kg/m? h. The ratio of oil/n-hexane 1:4 (w/w) showed the largest oil
rejection compared to the other mass ratios (~30%). The flux results obtained in the
present study are comparable to those reported for flat sheet and inorganic commercial

ultrafiltration and nanofiltration membranes (Ribeiro et al.,2006) and Carvalho et al., 2006).

Actually the intention here is not to replace completely the distillation of the oil/hexane
miscelle by the membrane process, but to minimize the energy requirements of the
process by the use of hybrid technology. Membrane concentration of the oil could be the
first step before distillation, thus decreasing the energy demands of the solvent recovery
process. A cascade system can be used to increase the performance of the membrane
system. Simple mass balance simulations of a two-effect cascade membrane system were
run, using the data obtained in this work and the feed concentration of oil typically found in
soybean oil industry (approximately 17 wt % in oil). The results of the simulation showed
that it is possible to obtain a concentrated stream with 34 wt% in oil, which represents a 2-

fold concentration of the oil stream. An energy balance of the process, as well as an
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economic evaluation should then be carried out to confirm the potential gains of the use of
the membrane process in the solvent recovery step in the vegetable oil production.

3.3. Module integrity test

At the end of each assay a standard integrity test was carried out to check for damages in
the membrane, possibly caused by the solvent and oil. The membrane was cleaned with
the solvent n-hexane and this removed the oil residues. The shell side of the module was
pressurized with gaseous nitrogen at 0.7 bar, while the permeate (fiber lumen side) was
closed. The permeate valve was then opened and the pressure in the shell side was
monitored. If the pressure drop is not significant within 5 minutes of monitoring, it is an
indication that the fiber assembly did not suffer any degradation. In our case, the module

integrity was not affected by the permeation experiments.

4 Conclusions

In this work the separation of refined soybean oil/n-hexane mixtures using a hollow fiber
ultrafiltration membrane with 50 kDa was investigated. Due to the low permeate flux of n-
hexane compared to the nominal water flux, membrane conditioning was needed, to
improve membrane hydrophobic character. Three alcohols with different chain lengths
were tested for membrane conditioning. The pre-treatment of n-propyl alcohol presented
the highest n-hexane permeate flux. Both flux and rejections showed slight increase with
time. This behavior was related to membrane swelling and/or plasticization by the oil and
solvent. Rejections up to 30% and permeate flux up to 65.3 kg/m? h were observed. With
the increasing of the mass ratio oil/n-hexane and the transmembrane pressure, there was
an increase in rejection and total fluxes permeate for most assays. No degradation was

observed in the membrane module with the operation, as confirmed by integrity tests.
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Permeate

A

Fig. 1. Schematic diagram of apparatus used for the separations of soybean oil/n-hexane mixtures
using a UF hollow fiber membrane. A — feed container containing the mixture oil/n-hexane (300
mL); B - Gear Pump; C — UF membrane module; D - manometer; E - micrometric valve; F —

rotameter; G — thermostatic bath; H — temperature sensor (PT-100).
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O 7.1 Declaro que os dados fomecidos no presente formulério s&o idénticos ac da certiddo de depésito ou documento
equivalente do pedido cuja prioridade est4 sendo reivindicada.
[ em anexo
8. Declaragéo de divulgagéo anterior nio prejudicial: "~ (Periodo de Graga):
(art. 12 da LPI e item 2 do AN n® 127/97) [ em anexo
9, Procurador (74) '
9.1 Nome: MARIO DE ALMEIDA MARCAS E PATENTES LTDA
9.2  CNPJICPF: 00314029000148 9.3 APIOAB: 482
94  Enderego completo: TRV TUIUTY 65 - PORTO ALEGRE - RS
9.5 CEP; 90050-270 9.6 Telefone: 51 3225-5533 9.7 Fax 51 3225-5935
98  E-Malll info@mariodealmeida.com.br
10.  Listagem de sequéncias Biologicas (documentos anexados) (se houver):
[0 Listagem de sequéncias em arquivo eletronico: n®de CDs ou DVDs (original e copia).
[0 Codigo de controle alfanumérico no formato de codigo de barras: fl
[0 Listagem de sequéncias em formato impresso: fls.
[0 Declaraggo de acordo com o artigo da Resoluggo INPI n° 228/09: fls.
1. Documentos anexados (assinale e indique também o nimero de folhas):
(Devera ser indicado o n° total de somente uma das vias de cada documento)
[x] 11.1_Guia de Recolhimento 01 fis. [l 11.5_Relatorio descritivo 05 fls.
[x] 11.2 Procuraggo 01  fls. [x] 11.6_Reivindicagdes 02 fls.
O 11.3_Documentos de Prioridade fls. i 11.7_Desenhos 03 fls.
a 11.4_Doc. de contrato de trabalho fls. xI 11.8 Resumo 01 fls.
[x][ 119 Outros que n&o aqueles definidos no campo 11 (especificar) 03 fs.
CESSAO DO INVENTOR
12. Total de folhas anexadas (referentes aos campos 10 e 11): 16 fis. ¢
13.

Declaro, sob penas da Lei, que todas as informagdes acima prestadas sio completas e verdadeiras.

PALEGRE-RS, 16 DE DEZEMBRO DE 2011

Local e Data

Mario de Aimeidssing

CNPJ n° 00.314.029/0001-48
~ Matricula API n° 482
Custddio Cesar Castro de Almeida
APl n° 1802 / ©ABIRS n° 67646
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M@?ﬂes Ltda.
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DIRETORIA DE PATENTES

DEPOSITO PI “SISTEMA DE SEPARACAO COM MEMBRANAS PARA A
RECUPERACAO DE SOLVENTE APLICADO NA EXTRACAO DE OLEOS
VEGETAIS E/OU ESSENCIAIS”

TITULAR: TRANSFER-TECH GESTAO DE INOVACOES LTDA

INVENTORES:

1 - JOSE VLADIMIR DE OLIVEIRA - brasileiro, casado, Engenheiro Quimico,
inscrito no CPF sob n° 025.858.198-09, residente e domiciliado na Rua Ramon
Filomeno n° 183 — Ap. 901 em Floriandpolis (SC);

2 — MARCO DI LUCCIO - brasileiro, solteiro, Engenheiro Quimico, inscrito no CPF sob
n° 016.865.237-42, residente e domiciliada na Rua Pirineus n® 43 — Ap. 305 em
Florianépolis (SC).

3 - MARCUS VINICIUS TRES, brasileiro, solteiro, Engenheiro de Alimentos, inscrito
no CPF sob n° 820.759.720-87, residente ¢ domiciliado na Rua Maranh&o n® 520 -
Ap. 204 em Erechim (RS).



