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Resumo da dissertacdo apresentada ao programa de PoOs-Graduagdo em Engenharia de
Alimentos como parte dos requisitos necessarios para a obtencdo do Grau de Mestre em

Engenharia de Alimentos.

SEPARACAO DE MISTURAS DE OLEO DE SOJA E SOLVENTES
ORGANICOS POR MEMBRANAS CERAMICAS

Jonas Roberto Mumbach de Melo
Fevereiro/2013

Orientadores: Marcus Vinicius Tres
Marco Di Luccio
Juliana Steffens

Neste trabalho foram utilizadas membranas ceramicas com diferentes reten¢ées nominais (5,
10 e 20 kDa) para separacdo de misturas de 6leo de soja nos solventes organicos, o hexano,
etanol, isopropanol, aze6tropo de etanol em hexano e azeo6tropo de isopropanol em hexano.
As proporces das misturas foram de 1:4, 1:3 e 1:1(m/m) de 6leo em solvente. Para a
membrana de 20 kDa o pré-condicionamento em n-butanol foi fundamental para o incremento
de fluxo, que chegou a 275 L/m*h a 1 bar. A reducdo do tamanho do poro assim como o
incremento de 6leo na mistura diminuiu até 90 % do fluxo massico permeado da membrana.
Maiores retencbes de Oleo foram conseguidas utilizando o etanol como solvente. Os
azeltropos apresentaram caracteristicas que intermediam 0s comportamentos de seus
solventes originais. O isopropanol apresentou um comportamento Unico, mantendo o fluxo
muitas vezes indiferente a variacdo de pressdo aplicada, além de queda da retencdo com o
tempo de operacdo. Tais fatos podem ser devido a quimissorcao deste componente pela alfa-
alumina e zircénia que compdem a membrana. Como método de limpeza das membranas
foram utilizadas lavagens basicas e acidas sequenciais, sendo que a utilizacdo de maiores
temperaturas e vazdo tangencial potencializou o processo, ndo se verificando fouling

irreversivel em nenhuma das membranas.

Palavras chave: membranas cerdmicas, separacéo, 6leo vegetal, solventes organicos.
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SEPARATION MIXTURES OF SOYBEAN OIL AND ORGANIC
SOLVENTS FOR CERAMIC MEMBRANES

In this study ceramic membranes with different molecular weight cut-offs( 5, 10 and 20 kDa)
were used to separate soybean oil mixtures in organic solvents like hexane, ethanol, isopropyl
alcohol, azeotrope of ethanol in hexane and azeotrope of isopropyl alcohol in hexane. The oil
to solvent mass ratio in the mixtures were 1:4, 1:3 and 1:1. The 20 kDa membrane was
preconditioned in n-butyl alcohol to increase the flux, achieving 275 L/m*h at 1 bar.
Decreasing the membrane molecular weight cut-off, as increasing oil in the mixture led to a
significant decrease in the membrane permeate mass flux. Highest oil retentions were
obtained using ethanol as solvent. The azeotropes showed characteristics that are intermediate
to the original solvents’ behavior. The isopropyl alcohol showed a peculiar behavior, many
times presenting a flux independent of pressure and retention falling along the operation time.
Such facts would be due the chemisorption of this component by v-alumina and zirconia that
composes the membrane. The cleaning strategy was based on alkali and acid sequential
washes. The cleaning was improved when high temperatures and tangential velocities were

used. No residual fouling was detected in all the membranes tested.

Keywords: ceramic membranes, separation, vegetable oil, organic solvents.
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1 INTRODUCAO

A soja, pela utilizagdo de seu 6leo, cada vez mais ganha importancia mundial,
tanto como fonte de alimento, quanto como matéria-prima para biocombustiveis. Porém
0 processo de extracdo de 6leo convencional, que utiliza evaporadores como forma de
separacdo do Oleo do solvente, € um metodo que consome grande quantidade de
energia, com reflexos no preco final do produto , além de exigir um controle altamente
qualificado dos operadores (MARTINHO et al, 2008).

Assim, alternativas que fomentem a industria para modificar este quadro tém
sido buscadas. Uma das alternativas ao processo de separacao convencional que utiliza
evaporadores seria a utilizacdo da tecnologia por membranas, cuja principal vantagem é
a economia de energia, diferentemente dos evaporadores, ja que esta tecnologia nao
utiliza temperaturas elevadas para realizar a separacdao (HABERT et al.,2006). Ainda, o
processo de separacao por membranas é simples e compacto, ou seja, pode ser utilizado
tanto em pequena como em larga escala, 0 que possibilitaria pequenas industrias
entrarem no mercado. Por ndo utilizar altas temperaturas a qualidade do oOleo
aumentaria, pois preservaria muitos compostos que nao resistam ao pProcesso
convencional de extracdo e refino (RIBEIRO et al., 2008; TRES et al., 2012%). Alguns
trabalhos tém investigado o uso de membranas na recuperagdo de misturas de 6leo de
soja em hexano. A maioria é focada em membranas poliméricas, que apresentam como
principais desvantagens a incrustacdo, plastificacdo e inchamento quando em contato
com solutos e solventes organicos, levando a reducdo da sua vida util (TRES et al.,
2009; TRES et al., 2012%; TRES et al., 2012b; TRES et al., 2012c; SOUZA et al., 2008;
MOURA et al., 2008; PIOCH et al., 1998). As membranas ceramicas, apesar do custo
mais elevado, apresentam um grande potencial de aplicacdo na separacdo de solutos em
solucdes ndo aquosas, visto que as interacdes dos solutos e solventes com o material da
membrana sdo bem menores quando comparadas com as membranas poliméricas (WU e
LEE, 1999; RIBEIRO et al., 2008; CARVALHO et al., 2006). Este fato leva a maior
estabilidade e, consequentemente, maior vida Gtil destas nestes sistemas ndo aquosos.

A possibilidade de aumentar a capacidade de producdo apenas instalando mais
modulos de filtracdo, ou a necessidade de reduzir a capacidade de produgdo apenas

utilizando menor quantidade de modulos de membrana, maximizaria a utilizagdo da
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capacidade industrial instalada, resolvendo problemas de ociosidade do parque de
maquinas assim como capacidades sobrecarregadas.

O n-hexano utilizado como solvente na indudstria de 6leo de soja é um produto
oriundo do petroleo. Além da tendéncia de alta de preco nas proximas décadas, em
funcdo do esgotamento da matéria prima fossil (ASPO, 2004) o n-hexano é um solvente
toxico, 0 que gera grande interesse na sua substituicdo por solventes menos nocivos e
ambientalmente mais sustentaveis, seguindo as tendéncias do conceito de Quimica
Verde (LENARDAO et al, 2003).

Neste sentido, diversos outros solventes podem ser utilizados variando apenas
alguns parametros do processo. Dentre estes solventes pode-se destacar o etanol, o
isopropanol e seus azedtropos, que tém sido propostos como alternativas ao n-hexano na
extracdo de Oleos vegetais, visando diminuir os riscos ambientais e a saide (GANDHI
et al., 2003).

1.1 OBJETIVO GERAL

O objetivo deste trabalho foi utilizar membranas ceramicas na dessolventizacao

de misturas compostas de 6leo de soja e diferentes solventes e misturas de solventes.

1.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Selecionar membranas frente a separacdo de Oleo de soja de solventes
organicos.

e Investigar fluxos permeados e percentuais de retencdo de O6leo em
membranas cerdmicas de 5, 10 e 20 kDa em diferentes solventes (n-
hexano, etanol, isopropanol e seus azedtropos).

e Verificar o solvente mais adequado para o condicionamento da
membrana, visando a obtencdo de um maior fluxo permeado.

e Encontrar o0 método de limpeza mais adequado para as membranas
ceramicas submetidas & permeacao de misturas de 6leo de soja.

e Comparar as diferentes resisténcias ao transporte apresentadas nos

ensaios com a membrana de 20 kDa.
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e 2.REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 BRASIL, PRODUTOR DE ALIMENTOS E ENERGIA

A populagdo mundial chegou em 2012 ao ndmero histérico de 7 bilhdes de
habitantes, e todo este aumento populacional ocorrido nos ultimos anos gerou uma
necessidade de aumento no fornecimento de alimentos. Segundo a Organizacdo das
Nacdes Unidas (ONU) o aumento na producdo mundial de alimentos tem sido
fomentado em 40% apenas pelo Brasil. Segundo projecdes, dentro dos proximos anos,
de todo 0 aumento de producdo agricola que houver no mundo espera-se que 60% seja
oriundo somente do Brasil (FAO, 2012).

Assim, o Brasil entra neste contexto mundial assumindo hoje o papel principal,
sendo chamado como a ultima fronteira agricola e produtor mundial de alimentos.
Impulsionado por uma tecnificacdo e incremento produtivo, forgcando a pecuaria do pais
a buscar patamares de producdes maiores, espelhando-se na agricultura aonde apenas
nos ultimos 30 anos avancos em técnicas de cultivo como melhoramento genético das
cultivares aumentaram a producdo em 570% como no caso da soja (HIRAKURI e
LAZZAROTTO, 2011).

A producéo de soja iniciou no Brasil com os imigrantes japoneses em 1908. Mas
a partir da década de 70, o interesse especifico sobre seu 6leo, impulsionou a producéo
agricola, assim como pesquisas por variedades, gerando incremento na producdo e a
transformacéo desta leguminosa em uma commodity (OJIMA, 2004). A Figura 1 ilustra
0 crescimento produtivo da soja ao longo do tempo.

Hoje o Brasil é o segundo maior produtor mundial de soja e, segundo a Food
and Agriculture Organization (FAO), até 2017 ultrapassara a os Estados Unidos (maior
produtor mundial do grdo), gracas a seu volume de terras abundantes, capital e
tecnologia, permitindo até que o pais determine 0s precos internacionais. A producao de
soja devera apresentar um crescimento mundial de 28%, sendo que 40% da produgéo
mundial ocorrera apenas no Brasil (MEDEIROS, 2012).

Devido a problemas ocorridos na safra dos Estados Unidos em 2012 gerou-se
uma alta nos pre¢os dos grédos, impulsionando entdo um incremento de area plantada no
Brasil. Por causa deste aumento, segundo a Companhia Nacional de Abastecimento

(CONAB), o Brasil ficard muito proximo da producdo norte americana. A empresa de
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consultoria agricola Agroconsult, em entrevista para a Revista Globo Rural, espera que
jaem 2013 o Brasil assuma a ponta como maior produtor de soja mundial superando em
2 milhdes de toneladas os Estados Unidos (MEDEIRQOS, 2012).
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Figura 1: Linha historica da produgdo de soja no Brasil (adaptado de Boletim Conab
2010/2011).

J& o préprio governo projeta que a producdo em 2020/2021 chegara a um
patamar produtivo de 86,5 milhdes de toneladas, 17,8 milhdes de toneladas acima do
produzido em 2010/11. Dessa parcela cerca de 40,7 milhdes de toneladas sera exportada
em 2020/21, um aumento de 11,7 milhGes de toneladas relativo a 2010/11, podendo até
atingir um teto maximo de 60 milhGes de toneladas (DOSSA et al., 2011).

Embora a area cultivada com a oleaginosa represente apenas 5,8% da area
agropecuaria brasileira (CONAB, 2009; IBGE, 2009), na safra 2008/09, as exportacdes
de produtos desse complexo representaram 25,0% das exportacdes do agronegdcio
nacional e 9,1% das exportacdes totais do Pais (SECEX/MDIC, 2009).

A producdo de 6leo de soja por sua vez apresentard um quadro diferenciado. O
consumo interno devera crescer a taxas anuais de 2,2% nos periodos acima citados,
sendo que para as exportagdes esse crescimento deve atingir apenas 0,5% ao ano.
Estima-se que somente 22% do 6leo de soja se destinara a exportacdo (DOSSA et al.,
2011).

As exportagOes de farelo de soja devem aumentar em torno de 1,1% ao ano até
2020/21. O farelo, mesmo ndo tendo tanto impacto no PIB como a soja em grao ou o

préprio 6leo, é de extrema importancia para o crescimento de atividades agropecuarias,
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ajudando a fomentar os expressivos incrementos na producdo e exportacdo da carne
brasileira (PINAZA, 2007).

Apesar de o Brasil ser o segundo maior produtor do grdo, ele processa apenas
15,8% do farelo, colocando o Brasil como quarto maior produtor do farelo, e quarto
maior extrator do oleo, detendo 16,5% de todo o dleo extraido mundialmente. Desse
percentual 12,81% sdo somente para o consumo interno. Esta desigualdade entre
producédo de soja e extracdo do 6leo e farelo se deve que 70% de toda a soja produzida
no pais é destinada a exportacio em sua forma in-natura. (HIRAKURI e
LAZZAROTTO, 2011).

Além da soja como fonte de alimento, o seu 6leo tem sido utilizado como fonte
de energia em biocombustiveis. Segundo o Boletim Mensal do Biodiesel da Agéncia
Nacional do Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP, 2012) hoje o Brasil possui
64 plantas produtoras de biodiesel com uma capacidade diaria de 19.533,95m?, sendo
que existem mais 10 plantas que tiveram sua construcdo ja autorizada e mais 9
ampliacdes. De todo o biodiesel produzido atualmente, 78,60% é oriundo do 6leo da

soja, como ilustra a Figura 2.

1.28%- outros 3,77%-06leode  15.35%- gordura
algoddo bovina

materiais graxos

0.5%- oleo de
friturausado

0.38% - gordura de
porco

0.12% - gordura de
frango

Figura 2: Matérias primas utilizadas para a fabricacdo de biodiesel no Brasil (Fonte:
ANP, 2012).

Mesmo que fontes alternativas sejam o caminho para producdo de
biocombustiveis, a rapida e crescente demanda cada vez mais se fundamenta na soja. O
presidente da Associagdo dos Produtores de Biodiesel (APROBIO), Erasmo Battistella,
em entrevista para Revista Globo Rural espera que em 2013 seja regulamentada a
mistura de 7% de biodiesel ao diesel. A mistura atual é de 5% e, de acordo com
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expectativas da APROBIO, deve chegar a 10% até 2016. Neste ritmo, a adi¢do do
biodiesel ao diesel deve chegar a 20% até 2020 (FRANCO, 2012).

A principal matéria prima utilizada na fabricacdo do biodiesel € o 6leo de soja.
Este dado reflete em dois fatores: primeiro, o estrangulamento politico-econémico
sofrido pelas industrias extratoras do 6leo e o segundo é a geracdo de riquezas pelo
fomento que representaria a pecudria nacional devido a maior producéo e farelo de soja
no pais (ANP, 2012).

2.2 PROCESSO DE EXTRACAO

O processo de producdo de 6leo de soja refinado passa por varias etapas, desde a
extracdo, recuperacdo de solvente, degomagem, refino, branqueamento e
desodorizagio(LIN e KOSEOGLU, 2005). Como o objetivo deste trabalho se concentra
na etapa de recuperacdo de solvente, a descricdo do processo de extracdo se detera
apenas até a etapa de recuperacédo do solvente.

A extracdo do 0leo de soja é um processo complexo, envolvendo a recepg¢éo do
gréo, seu descasque, laminacdo, extrusdo, extracao e recuperacao do solvente. Destaca-
se que o processo de recuperacdo do solvente € feito por meio de evaporadores e
destiladores “flash” que demandam um alto consumo energético, sendo este um ponto
de extrema importancia na industria (PARAISO et al., 2001). As diferencas
fundamentais estdo na etapa de extracdo, que é dependente da oleaginosa utilizada, pois
a recuperagdo do solvente utiliza o0 mesmo processo, indiferente a semente utilizada
(CUSTODIO et al., 2003).

O processo de extracdo em si possui 3 fatores criticos principais, o rendimento
da extracdo do 6leo, a recuperacdo do solvente e a ndo emissao de n-hexano para a
atmosfera. Devido a grande necessidade de maximizacdo da eficiéncia destas etapas
existem diversos modelos matematicos e computacionais que visam auxiliar o operador
em seu trabalho (NETO et al., 2011; CERUTTI et al., 2011; MARTINHO et al., 2008;
CUSTODIO et al., 2003; THOMAS et al., 2007).

A descricdo das etapas do processo de extracdo foram referenciados em
Custodio et al. (2003). Na Figura 3 segue um diagrama esquematico do processo de

extracao.
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Figura 3: Esquema do processo de extracao de oleo de soja por hexano (Fonte Custodio et
al., 2003).

O preparo dos graos para extracdo inicia com sua limpeza e secagem até um teor
de umidade de 9%. Teores acima desta faixa de umidades tornam a extracdo dificil
devido a repulsdo que a agua presente no grao gera ao solvente. Umidades menores
demandam maiores quantidades de solvente, pois aumentam a capacidade de absor¢édo
do grao.

Posteriormente o grdo é quebrado por rolos e descascado. O descascamento da
soja é feito devido ha inexisténcia de 6leo na casca e para que esta ndo se fragmente em
pequenas particulas posteriormente formando farinhas.

Apbs esta etapa, o grdo é condicionado em vapor de agua, aumentando sua
temperatura do grdo para a etapa de extracdo. Com o grdo mais Umido, ele passa pela
etapa de laminacdo, objetivando romper as células, aumentando a superficie de contato.

Por fim os flocos de soja sdo submetidos a uma extrusora, onde passam por uma
camara a alta pressao e elevada temperatura (maior que a de ebulicdo da agua), forcando
sua saida em pressdo atmosférica ambiente. Esse processo causa um aumento ainda
maior na superficie do floco, facilitando a percolacdo do solvente e drenagem do 6leo.

O grdo é tipicamente fracionado em flocos de 0,25 mm. Nos Estados Unidos em
algumas fabricas os flocos sdo ainda compactados em pequenos pellets sob a
justificativa de melhor manuseio, extraindo mais rapido o oleo por ter uma melhor
drenagem que o floco propriamente dito.

Entdo, o grdo extrusado é levado ao processo de extracdo, que em escala
industrial normalmente é realizado em extratores tipo percolacdo. Neste tipo de extrator

0 solvente € disposto em contracorrente ao fluxo do grdo extrusado. A temperatura
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durante o processo de extracdo e a vazdo de solvente sdo fatores importantes
(KEMPER, 2000).

Existem alguns modelos mais comuns de extratores tipo percolagdo dos quais se
pode citar o rotatorio, o de correntes e cestos, de correias perfuradas e o de filtro.
Quanto maior for a drenagem final do solvente do farelo mais eficiente é o processo
(MUSTAKAS, 1980).

Assim, ao final da etapa se tem o farelo com uma parte residual de solvente e a
mistura bruta, formada pelo Oleo de soja mais o n-hexano. Como ja descrito
anteriormente o n-hexano é um solvente toxico e deve ser retirado 0 maximo possivel,
até mesmo do farelo. Desta forma, sobre o farelo de soja mais o solvente é jogada dgua
vaporizada para carreamento do solvente (JONGENEELEN, 1976).

As primeiras industrias de extracdo, devido a realidade da época nas primeiras
décadas do século XX, ndo possuiam grande preocupacdo com a eficiéncia na utilizacédo
da energia. Assim, as primeiras industrias possuiam evaporadores separados para cada
etapa do processo. Nas plantas atuais de extracdo, diferentemente, por exemplo, o vapor
utilizado para transporte do n-hexano no farelo gera uma mistura com uma energia
térmica que é utilizada como fonte de aquecimento em uma primeira etapa de
evaporagdo do n-hexano na mistura (CUSTODIO et al., 2003).

A mistura industrial possui em torno de 20 a 30% de 6leo apds a extracao e seu
restante de n-hexano. Apés sofrer uma primeira evaporacdo com a energia do vapor
utilizado sobre o farelo, a mistura chega a uma concentracdo de 65 a 67% de 6leo e seu
restante em solvente. Entdo a mistura é levada a seu segundo evaporador, do qual sai
com uma concentracao de 6leo de 90 a 95% (PARAISO et al.,2001).

Cabe ressaltar que apesar de reutilizar a energia e apenas aplicar uma nova fonte
de energia no segundo evaporador, quanto maior a propor¢do de 6leo na mistura maior a
energia requerida no processo para se conseguir evaporar o n-hexano, devido a iteragao
6leo solvente (CUSTODIO et al., 2003).

Para retirar a Gltima parte de solvente da mistura é utilizado o stripper, que
constitui-se em uma injecdo de vapor altamente aquecido e manutencdo de vacuo para
remover o solvente para uma concentragdo menos que 0,2% da mistura. A temperatura
nesse ponto do processo ndo pode exceder a 115°C para ndo causar alteracdo ao 6leo,
como o escurecimento (KEMPER, 2000).

Mustakas (1980) estimou que, em sua época, as perdas de n-hexano em plantas

de extracdo eram em torno de 3,8 a 7,6 litros para cada tonelada de sementes
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processadas. Paraizo (2003) ja afirma que estas perdas sejam de até 1 L/ton de grdo
processada; Junior e Mddenes (2009) estimaram em 2 L/ton de gréos.

Ceruttiet al. (2011) relatam que processos alternativos de extracdo, como 0 uso
de dioxido de carbono, ainda possuem muitos entraves para terem sua escala
maximizada a nivel industrial. Segundo Johnson e Lusas (1983) a separacao do solvente
da mistura por evaporadores € tdo dispendiosa, que se formos analisar toda a industria
de extragdo, somente os evaporadores consomem 2/3 de toda a energia utilizada pela
industria.

Exemplificando a importancia da utilizacdo mais eficiente da energia para a
indUstria de extracdo de Oleo de soja, Junior et al. (2009) mostram que houve uma
reducdo de 5,3% do consumo global de vapor de toda a planta, gerando uma economia
de R$ 91.000,00/ano, em uma industria com producdo média de 15.000 toneladas de
6leo de soja por més, com o reaproveitamento do calor potencial no 6leo apds sair do

stripper e do vapor de 4gua que sai de um aquecedor e vai ao tratamento de efluentes.

2.3 SOLVENTES ORGANICOS

A extracdo do 6leo da soja pode ser feita de diversas formas. Sugarman (1956)
descreve que primeiramente se obtinha o 6leo pelo aquecimento dos grdos, um método
arcaico trazendo grandes alteracbes ao produto. Na extracdo utilizando prensas, a
eficiéncia do processo € muito baixa, principalmente em produtos que contenham baixo
teor de Oleo. Segundo Paraizo et al. (2001) estes processos estdo ultrapassados, pois
além de deixar um residual de 6leo na torta de até 5%, apresentam um grande consumo
energético, em média 65,0 kWh, para cada tonelada de soja processada.

A extragdo por solvente apesar de necessitar de temperatura e conter um
elemento inflamavel foi o processo que obteve maiores éxitos em quantidade de dleo
extraido e qualidade do produto gerado. O processo de extracdo por n-hexano consome
de 20 a 25 kWh por tonelada de soja (PARAIZO et al., 2001).

O solvente ideal segundo Johnson e Lusas (1983) é uma denominacdo relativa,
sendo tido como ideal em funcéo da finalidade ou custo do processo. O solvente ideal
deve ter principalmente uma grande capacidade de extracdo do 6leo, ndo ser inflamavel,
ndo ser toxico, ser barato, ser estdvel quimicamente e ter uma facil recuperacdo da

mistura.
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Obviamente ndo existe o solvente ideal, sempre o solvente utilizado vai
apresentar alguma desvantagem em algum parametro do processo. A propria escolha
histérica do n-hexano como solvente pode ser utilizada para comprovacdo desta
afirmacéo.

Johnson e Lusas (1983) relatam que primeiramente o 6leo era extraido utilizando
nafta, um composto residual derivado do craqueamento do petréleo. A nafta era barata
por ser um subproduto. Porém, sua formulagdo ndo era padrdo e o farelo e o 6leo
produzidos ficavam com odor e sabor estranhos. A partir desse momento se
desenvolveu a ideia de um solvente puro. Ainda, como estes acontecimentos foram
concomitantes a Il Guerra Mundial, a necessidade de um solvente ndo inflamavel era
muito visada, pois nenhuma industria queria ter suas instalagdes como alvo de ataques.

Ocorreu entdo uma substituicdo da nafta pelo tricloroetileno. Dentre as
vantagens desse solvente sdo sua alta capacidade de extracao, baixo ponto de ebuli¢do
facilitando a separacdo na mistura e a qualidade do 6leo e farelos gerados, pois o0
tricloroetileno ndo extraia fosfolipidios. Porém, ndo demorou muito para pessoas que
consumissem o Oleo apresentarem hemorragias nasais, além de muitos animais
morrerem por consumirem o farelo contendo tracos residuais do solvente (JOHNSON E
LUSAS, 1983).

Toda a cadeia industrial de extragdo norte americana estava baseada na
utilizacdo do tricloroetileno, que devido a seus efeitos toxicos deveria ser banido. Nesse
momento, 0 n-hexano entrou em cena como o produto que poderia substituir o
tricloroetileno com algumas pequenas alteracbes no processo. Ainda, por ser um
subproduto na producdo da gasolina, ndo possuia aplicacdo distinta (JOHNSON E
LUSAS, 1983)

O n-hexano apresenta, dentre suas grandes vantagens, sua alta capacidade de
extracdo do 6leo, deixando baixos niveis no farelo, menos que 1% (RUSSIN et al.,
2011). Gandhi et al. (2003) descreve que 0 n-hexano possui também uma extracdo mais
répida se comparado com outros solventes e possui um ponto de ebuli¢do relativamente
baixo (62°C).

Porém, o n-hexano possui varios pontos negativos, sendo dois principais. O
primeiro dele € a toxicidade. Uma exposicdo a 400 ppm no ar ja causam desordens
nervosas, visao embacada, queda de cabelos, irritacdo, fadiga e danos ao cérebro. A

possibilidade de possiveis acidentes em plantas de extra¢fes tem forcado a legislacao e
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agentes de regulacdo ao risco potencial de intoxicacdes pelo contato com n-hexano
residual tanto via alimentos como o farelo (RUSSIN et al., 2011).

Kimura et al. (1971), buscando investigar o efeito tdxico de alguns solventes,
especificamente o n-hexano, observou que apenas 0,016 mL/kg ja eram capazes de
gerar sintomas de intoxicacdo. A DL50 (dose minima ingerida capaz de matar 50% dos
organismos) para ratos recém-nascidos ficou estipulada em 24 mL/kg e para animais
adultos em torno de 43,5 mL/kg de peso.

O segundo principal ponto negativo do n-hexano € por este solvente ser um
derivado do petrdleo. Este produto tende a baixa de reservas e seu encarecimento se
tornara inevitavel (ASPO, 2004).

Johnson e Lusas (1983) apresentam um dos primeiros trabalhos abordando
solventes alternativos para a extracdo do Oleo de soja. Fato interessante € que ja em
1950, na regido da Manchuria, no Japao, foi desenvolvido “hot etanol process” processo
de extragdo utilizando etanol como solvente. A Unica diferenga seriam alguns
parametros operacionais como temperatura do solvente e pressédo da etapa de extracao.

Saxena (2011) investigou o uso de etanol frente ao n-hexano como solvente
extrator de 6leo de algoddo. Os autores utilizaram um extrator soxhlet, testando
proporcdes de solvente de 5, 10 e 15 vezes a fracdo de 6leo, em temperaturas de 15, 25,
35 e 45°C, além de variar tamanho de particula do algoddo e tempo de extracdo. As
melhores extracGes aconteceram em porcentagens maiores da razdo solvente/6leo, com
extracdo de 86,4% na proporcdo de 15 partes de solvente para uma de 6leo, e 0 hexano
88,72% em 180 minutos a 35°C. No entanto, com o incremento de temperatura para
45°C se conseguiu um incremento de extragdo para 92,84% para 0 n-hexano e de
93,57% para o etanol, demonstrando a possibilidade de utilizacdo de etanol, que em
condicdes adequadas de trabalho se equipara ao n-hexano em poder de extracao.

Além do etanol outros solventes podem ser usados como extratores para o 6leo
de soja. Gandhi et al. (2003) testou o uso de n-hexano, n-heptano, n-propanol,
isopropanol e etanol e comprovou que todos conseguem extrair 6leo de soja porém em
taxas variaveis. Utilizando um extrator soxhlet tradicional, analisando as quantidades de
6leo extraidas somente pelos solventes puros a partir de 6 horas. Com exce¢do do n-
propanol que extraiu 90%, todos 0s outros solventes haviam extraido 98% do 6leo. Até
mesmo misturas aquosas obtiveram resultados expressivos com 98,5% para a solucao

90:10 agua/n-propanol e ainda solucGes de azedtropos, destacando n-hexano+ etanol e
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n-hexano + isopropanol (78:22) que conseguiram em 8 horas de extracdo retirar 99,5%

de todo o dleo da soja. A Tabela 1 apresenta os dados obtidos por Gandhi et al.(2003).

Tabela 1: Extracdo de 6leo de soja por diferentes solventes, em diferentes tempos (Fonte

Gandhi et al., 2003).

Extracéo do 6leo (%)

Solvente 2h 4 h 6h 8h 10 h
Solventes puros

n-hexano 77 90 98,7 99,5 99,5
n-heptano 70 92 98 99 99
n-propanol 70 86 90 98 98,5
isopropanol 73 94 98 99,5 99,5
etanol 71 92 98 99 99
Solucgbes aquosas

90:10 n-propanol 78 82 85 96 98,5
80:20 n-propanol 72 77 50 92 94,5
90:10 isopropanol 80 86 92 97,8 98
80:20 isopropanol 72 82 90 97 98
90:10 etanol 76 81 90 97 98
80:20 etanol 71 78 86 95 97
Azebtropos

n-hexano + isopropanol (78 +22) 64 72 89 99,5 -
n-hexano + etanol (79 + 21) 52 65 82 96 99
n-heptano + etanol (52 + 48) 64 72 84 94 99
n-hexano + n-propanol (96 + 4) 68 71 85 97 99,6
agua + etanol (4,4 + 95,6) 54 65 81 95 99
agua + n-propanol (28,2 + 71,8) 57 65 84 96 99
isopropanol + agua (87,8 + 12,2) 56 68 85 94 99,8

O oleo extraido a partir de solventes organicos apresenta a mesma qualidade

nutricional do obtido pela extragdo com n-hexano, com a diferenga de que os Oleos

extraidos por alcoois apresentaram fragcGes muito menores de fosforo (GANDHI et al.,

2003).

Atualmente solventes alternativos como grande parte dos alcoois ndo tem sido

aplicados na extracdo de Oleos vegetais, dado ainda haver grande disponibilidade de n-
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hexano. Além disso, os alcoois geralmente sdo mais caros e necessitam de maior
energia para a evaporacdo (GANDHI et al., 2003).

Seth et al. (2007) investigou comparativamente as taxas de extracdo de éleo de
soja por diferentes solventes. Dentre os solventes se comparou o isopropanol, um
azedtropo de isopropanol, d4gua e n-hexano. Foram realizadas diversas extracdes
utilizando gréos com diferentes umidades, quebrados e flocos, variando a vazéo dos
solventes. As extracOes com isopropanol resultaram em taxas de 1,5 a 4,7% maiores de
extracdo de Oleo dos grdos quando comparadas com n-hexano. As maiores taxas de
extracdo estiveram diretamente relacionadas a maiores vazdes de solventes. Os autores
relatam que grande parte do sucesso da extracdo para o isopropanol se deve a
temperatura de extracdo, 81,5 a 82,5°C, a qual é superior a de n-hexano de 65 a 70°C.

A solubilidade do 6leo de soja decai em solventes polares necessitando para
estes temperaturas de extracdo maiores. A extracdo com isopropanol atinge maiores
taxas a menores tempos em relagdo ao etanol nas mesmas temperaturas. Porém por
questdes de seguranca alimentar, o etanol é o solvente mais seguro (BERA et al., 2006).

Chien et al. (1998) em seu estudo sobre extracdo de 6leo de milho via etanol
demonstrou que a baixa solubilidade de 6leo em etanol, assim como suas baixas taxas
de extracdo podem ser compensadas aumentando-se a vazao de solvente sobre a massa
de grdos. Kuk e Hron (1998) investigaram a extracdo de 6leo de algoddo por n-hexano,
etanol e isopropanol. Segundo os autores, os solventes alcodlicos além de ser tdo
eficientes quanto o n-hexano reduzem riscos potenciais de explosfes, conseguindo
transportar junto o gossipol (composto polifendlico toxico presente na semente de
algoddo) aumentando a qualidade do farelo produzido.

O sucesso de uma planta de extracdo estd muito relacionado ao tempo adequado
de contato do solvente com o floco, além de um volume necesséario de solvente
(CHRISTENSEN, 1983). A separacdo do solvente da mistura, assim como do solvente
residual do floco ja era descrita como o0 mais importante fator de custo da industria,
demandando maiores cuidados e controles. Ainda, o autor relata que todo esforco deve
ser feito para manutencdo da seguranca e minimizacdo de riscos a niveis entdo
aceitaveis.

Os azeoOtropos podem ser vistos pela industria como solventes intermediarios,
pois carregam caracteristicas dos dois solventes, tornando a substituicdo do n-hexano
somente um processo gradual com menos alteracGes da linha de producdo e extragdo de

6leo de soja.
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Devido ao seu ponto de ebulicdo mais alto que o do n-hexano, os alcoois séo
vistos aos olhos da industria como solventes de extracdo e recuperacdo mais caros.
Neste ponto, entra a tecnologia de separacdo por membranas viabilizando uma
economia de energia que pode ser utilizada tanto com o n-hexano quanto os alcoois e

seus azeotropos.

2.4 CARACTERISTICAS DO OLEO DE SOJA E SUA MISTURA EM N-
HEXANO

As caracteristicas do 6leo de soja apesar de possuirem uma composicao fixa ja
bem descriminada, diferentes condicdes de producdo assim como caracteristicas
geograficas e climaticas influenciam na composicéo final dos diferentes compostos que
formam o grdo de soja e posteriormente o 6leo de soja. Atualmente o avanco da
engenharia genética trouxe inimaginaveis possibilidades de trabalho, gerando produtos
resistentes, produtos altamente produtivos e em um futuro proximo a possibilidade de
producdo de acidos graxos mais complexos como émega-3 entre outros a partir da
planta de soja.

Os Oleos vegetais ndo refinados contém triglicerideos, fosfatidios, esterol,
hidrocarbonetos, tocoferdis, acidos graxos livres, vitaminas A, D e E e tragos de metais.
O oleo de soja passa por diversas etapas de processamento até se tornar o 6leo de soja
refinado. Dentre os diversos compostos que formam o 6leo de soja bruto e o 6leo de
soja refinado estdo presentes na Tabela 2.

Tabela 2: Composi¢do do 6leo de soja bruto e do 6leo de soja refinado.

Oleo bruto | Oleo refinado
Triglicerideos 95-97 >99
Fosfatideos 1,5-2,5| 0,003 — 0,0045
Material insaponificavel 1,6 0,3
Esterois da planta 0,33 0,13
Tocoferois 0,15-0,21 <0,05
Hidrocarbonetos 0,014 0,01
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Acidos graxos livres 0,3-0,7 <0,05
Residuos metalicos - -
Ferro (ppm) 1-3 0,1-0,3
Cobre (ppm) 0,03 -0,05 0,02 - 0,06

Fonte: CUSTODIO et al.,2003.

Os fosfatideos, também descriminados como ceras e gomas presentes no 6leo de

soja cru ndo sdo desejaveis, pois escurecem 0 6leo. Os fosfatideos que podem estar

presentes no 6leo de soja sdo fosfatidil colina, fosfatidil etanolamina, fosfatidil inositol,

acido fosfatidico e outros, como mostrado na Tabela 3.

Tabela 3: Fosfatideos que podem estar presentes no éleo de soja.

Fosfatideos

Percentagem média (%)

Fosfatidilcolina 35
Fosfatidil etanolamina 25
Fosfatidil inositol 15
acido fosfatidico 10
Outros 15

Fonte: CUSTODIO et al., 2003.

Os glicerideos compde a maior parte do éleo bruto, cujo valor percentual esta na

faixa de 95 a 97 % em peso do 6leo. Eles sdo formados de acidos graxos saturados e

insaturados, 0s quais s&o mostrados na Tabela 4 com os respectivos valores percentuais

médios de suas composi¢des em massa no 6leo cru.

Tabela 4: Composi¢do dos &cidos graxos no 6leo de soja.

Componentes

Fracdo massica

Massa
molecular

(g/mol)

Férmula

molecular

Ponto de
ebulicéo (°C)

Acidos saturados
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laurico 0,1 200,32 C12H240; 91,2
miristico 0,2 228,38 C14H250, 250,0
palmitico 10,7 256,44 Ci16H3202 351,5
estedrico 3,9 284,48 C20H400; 204

Acidos insaturados

palmitoléico 0,3 254,41 C16H300- 131,0
oléico 22,8 282,44 Ci1sH3402 288,0
linoleico 50,8 280,44 C1sH3202 229,2
linolénico 6,8 278,44 C1sH3002 231,0
total 95,8

Fonte: PERKINS, 1995.

Acidos graxos livres sdo considerados indesejaveis no produto final, pois eles
podem causar mau cheiro e diminuir a vida de prateleira do 6leo. Acidos graxos livres
sdo um indicio de estagios avancados de oxidagdo devido a hidrélise do 6leo.

Dentre as propriedades fisicas do 6leo de soja, assim como seus &cidos graxos
mudam com a variacdo do comprimento da cadeia carb6nica do Oleo, seu grau de
insaturacdo e outros substituintes que podem mudar com a variagdo da temperatura.
Apesar de haver até mesmo algumas equacdes que se prestem a descrever as
propriedades fisicas da soja, a sua composicdo como ja descrita varia com as suas
condicBes de cultivo, modificando assim parte de suas caracteristicas. Algumas das

principais caracteristicas fisicas do 6leo de soja sdo descritas na Tabela 5.

Tabela 5: Principais caracteristicas fiicas do 6leo de soja.

Densidade a 20°C 0,9165 & 0,91261 g/mL decaindo entre
0,000643 a 0,000668 g/mL °C

Capacidade de aquecimento 0,448 cal/g°C umentando 0,000616
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cal/g°C

Ponto de fuséo

0,6 °C

Temperatura de combustéo

9450-9388 cal/g

9135 cal /g

Coeficiente de transferéncia de calor

269,7 watts/°K M? a 180 °C

Tensdo superficial

27,6 dyne/cm decaindo 0,077 dyne/cm °C

Pressao de vapor 1pa254°C
Viscosidade 20°C 58,5-62,2 cP
Resisténcia elétrica a 24 °C seco 23,7 Tohm.cm
Resisténcia elétrica saturado de agua 7,25 Tohm.cm
Ponto de fumaca 245 °C
Ponto de inflamacéo 324 °C
Ponto de fogo 360 °C

Fonte: HAMMOND et al., 2005.

Para exemplificar a energia demandada para remocao do hexano do 6leo de soja,

a Tabela6 a seguir apresenta as temperaturas necessarias para evaporacdo do hexano até

atingir determinado residual do produto. Fica evidente que quanto menor a quantidade

de hexano presente no 6leo, maior a temperatura, assim como energia gasta para sua

remocao.

Tabela 6: Ponto de fulgor versus hexano residual.

Ponto de fulgor (°C)

Hexano residual (ppm)

82

3500

99

1600
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121 1000

160 550

Fonte: HAMMOND et al., 2005.
A massa especifica do 6leo, assim como sua densidade sdo alterados pela
variacdo da temperatura. A Tabela 7 apresenta a massa especifica do 6leo em diferentes

temperaturas.

Tabela 7: Massa especifica do dleo bruto de soja.

Temperatura (°C) Massa especifica (g/mol)
-10,0 0,9410
0,0 0,9347
10,0 0,9276
25,0 0,9175
40,0 0,9075

Fonte: PARAISO, 2001.

O hexano utilizado industrialmente constitui-se de uma mistura de
hidrocarbonetos saturados de seis atomos de carbono. A composicdo do hexano para
extracdo varia de fornecedor para fornecedor. Normalmente, 0 componente em maior
quantidade é o n-hexano, cuja concentracdo pode variar de menos que 50% a mais que
90% em volume. O isohexano e o metilciclopentano podem estar presentes em
quantidades apreciaveis. As temperaturas normais de ebulicdo da mistura hexano devem
variar do valor minimo de 65°C a um valor méximo de 70°C.

Segundo Johnson (1983) o n-hexano tem uma massa molecular de 86,17 g/mol,
uma massa especifica de 0,659 g/cm®, uma temperatura de ebulicdo de de 69 °C, um
calor latente de vaporizagdo de 79,9 cal/g, uma viscosidade a 20 °C de 0,312 cp, uma

solubilidade em agua a 25°C de 0,05 g/L, uma capacidade calorifica no estado liquido
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de 0,533 cal/g°C; o hexano é um solvente levemente solivel em &gua e forma com o
6leo de soja uma mistura denominada de mistura.

A mistura é uma solucdo liquida formada pela dissolu¢cdo completa do éleo de
soja no solvente. O processo de dissolucdo provoca alteracdes moleculares na estrutura
dos componentes que formam a solugcdo que por sua vez provocam mudangas
energeéticas do sistema envolvido. A dissolucdo envolve dois processos endotérmicos e
um exotérmico. Primeiro, as moléculas do 6leo se separam em moléculas isoladas
através de um processo endotérmico. A energia envolvida é pequena para as moléculas
de oleo de soja que sdo apolares. As moléculas de 6leo separadas podem se dispersar no
seio do solvente, para isso, € necessario a dissociacdo das moléculas do solvente
visando a acomodacdo das moléculas do Oleo. Esta etapa do processo € também
endotérmica e a magnitude da energia envolvida depende do grau de polaridade do
solvente e do tamanho das moléculas do 0leo.

A terceira etapa do processo é exotérmica e se refere a interacdo das moléculas
do dleo com as moléculas do solvente. A mudanca global de entalpia é tanto mais
negativa quanto as perdas de energia das interacdes moleculares, de éleo com 6leo e de
hexano com hexano, sdo maiores que a energia ganha na interacdo molecular do 6leo
com hexano. Essa variagdo global de energia ¢ denominada de calor de solugdo da
mistura.

Segundo Johnson (1983) na extracdo de 6leo pelo solvente 0 mecanismo de
transferéncia é governado pelo fluxo capilar e a taxa de éleo transferido é parcialmente

dependente dos valores das viscosidades do solvente e da mistura.

Tabela 8: Viscosidade da solugéo 6leo de soja/hexano.

% do solvente no éleo (em massa) Viscosidade (centipoise)

0°C |10°C|25°C|40°C

0,00 172,9 | 99,7 | 50,09 | 28,86
11,45 49,03 | 31,78 | 18,61 | 11,95
20,69 21,88 | 1540| 9,88 | 6,68

30,80 10,34 | 783 | 543| 381
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39,96 569 | 448 | 318| 244
50,79 315 257 197| 1,552
78,39 091, 080 067| 0,56
84,56 0,72| 064 | 054| 0,46

Fonte: PERKINS, 1995.

2.5 TECNOLOGIA DE MEMBRANAS

Membrana em latim significa pele fina, e segundo Habert et al. (2006) é uma
barreira que separa duas fases e que restringe total ou parcialmente o transporte de uma
ou Vvarias espécies quimicas presentes nas fases.

O grande interesse na utilizacdo da tecnologia de separacdo por membranas
reside nas suas vantagens que podem ser descritas como a alta seletividade,
simplicidade de aplicacdo operagdo e escalonamento. Além de possuir como principal
vantagem a separacdo de componentes sem 0 uso de altas temperaturas, resultando em
produtos de maior qualidade, com minimas modificacfes sensoriais e nutritivas, e por
ndo usar temperaturas normalmente associadas a processos de alto gasto energético as
membranas proporcionam uma reducdo expressiva no custo operacional (HOWELL,
1990).

A primeira descricdo cientifica de utilizacdo de membranas foi constatada em
1748 quando o francés Nollet, em uma experiéncia, constatou que quando uma bexiga
com vinho imergida em um copo cheio de &gua pura, a bexiga incha, podendo até
estourar, devido a diferenca de potencial (HABERT et al., 2006).

Porém, mesmo havendo alguns estudos em 1930 o real desenvolvimento
cientifico desta tecnologia comegou a ocorrer na decada de 1950 devido a intensos
investimentos por parte do governo dos Estados Unidos na utilizacdo de membranas
para a dessalinizacdo da agua.

Distinguindo historicamente o desenvolvimento das membranas referente a
diferentes materiais de fabricacéo, Coutinho et al.(2009) classificou as membranas em:

12 Geracdo: eram fabricadas a partir de compostos de acetato de celulose,

desenvolvidas especificamente para a dessalinizagdo. Devido ao material de fabricagéo
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essas membranas tinham capacidade e trabalho entre pH 3 e 8 e ndo podiam exceder a
temperaturas de 50°C, além de serem susceptiveis a ataques microbianos.

22 Geracgdo: introduzidas a partir de 1957 eram derivadas de polimeros sintéticos,
podendo assim obter variacbes de suas propriedades e funcionalidades devido ao
composto que lhes deu origem. Principalmente fabricadas com polisulfona e
poliamidas. S80 membranas mais resistentes a 4cidos, enzimas e temperaturas, porém
apresentam baixa capacidade de trabalho em altas pressdes devido a compactacdo. Sao
atualmente as membranas mais usadas mundialmente.

3% Geracdo: sdo produzidas a partir de zirconia e ou Oxido de alumina
depositadas sobre outros materiais que formam as membranas ceramicas. S&o
membranas de alta resisténcia, suportando altas pressoes, trabalhando em toda a faixa de
pH, temperaturas acima de 400°C e além de serem quimicamente inertes. Devido a
todas estas vantagens, as membranas ceramicas apresentam um custo superior as
membranas de 12 e 22 Geracdo, fator que ainda limita suas aplicagdes.

42 Geracao: sdo o resultado de uma mistura de processos de eletrodialise junto
diferentes tamanhos de poros. Pode ser definida como um processo eletroquimico para
separacdo de moléculas organicas carregadas eletricamente. Assim um ion, ou molécula
carregada, sobre efeito de uma corrente elétrica tem seu transporte de uma solucéo para
outra intermediado por uma ou mais membranas.

A necessidade da criacdo das membranas ceramicas ocorreu em 1980, devido a
industria petroquimica possuir interesse em usar a tecnologia de membranas para
separacdo de seus compostos de trabalho. O grande problema ocorreu devido as
membranas poliméricas ndo satisfazerem requesitos como estabilidade a solventes
organicos e trabalhar a altas temperaturas. A membrana inorganica deveria possuir uma
estabilidade térmica superior, estabilidade quimica e estrutural ou fisica, elevando assim
também a vida atil das membranas (MATSUKATA et al., 2011).

As membranas cerdmicas sdo feitas da combinacdo de um metal (aluminio,
titanio, silicio ou zircdnio) com componentes ndo metélicos formados por 6xidos,
nitretos e carbonetos. Dentre as membranas ceramicas, as mais representativas sao as de
oxido de alumina(a-Al,O3) e Oxido de zirconio (ZrO,) (MULDER, 2000). Devido a
presenca destes metais as membranas ceramicas sdo altamente hidrofilicas (ZEMAN e
ZYDNEY,1996).

A membrana é avaliada por dois pardmetros: produtividade e eficiéncia. A

produtividade é analisada por meio da quantidade de permeado que esta consegue obter
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em determinado tempo. E a eficiéncia estd relacionada ao grau de retencdo de
determinado composto (HOWELL, 1990).

O fluxo obtido pela membrana é expresso pelo simbolo J, e é normalmente
expresso em massa ou em volume do composto permeado pela drea da membrana em
determinado periodo de tempo. Para quantificar a eficiéncia da membrana se utilizam os
calculos de fator de concentracdo de uma corrente ou composto, e retencdo de
compostos. O fator de concentracdo (FC) mede o decréscimo de massa ou volume da
alimentacdo durante o processo de filtracdo, e é dado pela divisdo da massa ou volume
de alimentacdo inicial(MA) da filtracdo, pela massa ou volume final do retido (MR),
conforme Eq. 1. O fator de concentragdo € utilizado quando o nivel de retencéo é total,
ou seja R=1.

MR

A retencdo(R) mede a porcentagem que um determinado soluto foi retido pela
membrana durante a filtracio. E dada pela divisio da concentracdo do permeado (CP)
pela concentracdo do retido (CR), isto diminuido de um e multiplicado por cem,

conforme a Eq. 2.

& P&

R=100¢l- ¢c—= (2
¢ Scra )

A performance da membrana € influenciada pela sua composicdo quimica,
temperatura, pressdo de trabalho, fluxo de alimentacédo e interacGes entre componentes
do fluxo de alimentacdo com a superficie da membrana (LIN e RHEE, 1997).

A diferenca de presséo entre o lado da alimentacdo e do permeado (PTM) é a
pressdo exercida sobre a membrana durante o processo de separacao, e pode ser definida
também como a diferenca entre a pressdao de entrada (alimentacdo) e pressdao do
permeado. Em membranas de micro e ultrafiltracdo, nas quais se enquadram as
utilizadas no estudo, o fluxo de permeado é diretamente proporcional a pressao aplicada

a membrana e inversamente proporcional a viscosidade da solugdo. Assim quando se
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fala em ultrafiltracdo, quanto maior a pressao aplicada menor é sua capacidade de
retencéo, reduzindo sua eficiéncia.

As membranas podem operar de duas formas, assim como esta distingdo é usada
para classifica-las, podendo operar em escoamento transversal (dead-end) ou
escoamento tangencial (cross-flow) a membrana. O escoamento transversal emprega a
alimentacdo e pressdo de forma vertical contra a membrana (batelada), e somente ha
uma corrente que passa a membrana. No processo transversal o fluxo do permeado
tende a diminuir com o tempo, devido a formacdo de torta de material retido na
superficie da membrana.

No escoamento tangencial, a alimentacdo ocorre de forma tangencial a
membrana, e ha duas correntes de saida, uma para o retido e outra para o permeado. O
modo tangencial possui uma vantagem sobre o transversal, pois quanto maior a
velocidade tangencial maior a turbuléncia sobre a superficie da membrana, diminuindo
a incrustagdo e aumentando as taxas de transferéncia de massa (ZEMAN e ZYDNEY,
1996). A Figura 4 apresenta o diagrama esquematico dos dois modos de operacdo das
membranas (Mulder,2000).

CROSS-FLOW DEAD-END
ALIMENTACAO
ALIVENTAGRO RETIDO
] ]
MEMBRANA ‘ MEMBRANA
PERMEADO PERMEADO

Figura 4: Diagrama do modo de alimentacdo na membrana, tangencial (cross-flow) e
transversal (deadend).

Maiores pressdes causam maiores compactacfes do material retido na superficie
da membrana, aumentando a retengdo, assim como o aumento na concentracdo de dleo
aumenta a viscosidade da solu¢do diminuindo o fluxo permeado e incrementando a
retencdo da membrana (SOUZA et al., 2008).

Existem porém, alguns fatores que limitam a eficiéncia das membranas. Estes

fatores estdo associados ao tipo de solucdo e sua interacdo com a membrana e o
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processo. Dentre esses processos descrevem-se principalmente a polarizagdo por
concentracéo e a incrustacao (fouling).

A polarizagdo se refere a acumulacdo reversivel de moléculas retidas na
superficie da membrana. Esta acumulacdo de solutos sobre a superficie da membrana
diminui sua permeabilidade. O aumento da pressdo de operacdo leva ao aumento da
polarizacdo e consequentemente pode se alcangar um fluxo limite. Alguns destes efeitos
de reducdo no fluxo permeado podem ser mais pronunciados em situacbes em que o
soluto se trata de uma macromolécula como proteinas, ou até mesmo moléculas de 6leo.
A polarizacdo por concentracdo pode causar um aumento da concentracdo de soluto na
superficie que leve a formagdo de géis, precipitados e agregados destes solutos na
camada superficial da membrana.

A incrustacao (fouling) por sua vez é um fenémeno irreversivel, causado pelo
bloqueio de poros, adsorcdo de solutos na superficie da membrana e no interior dos
poros que junto com a formacdo de gel e precipitados levam a reducéo expressiva do
fluxo de permeado. A lavagem simples com &gua ou solvente ndo é capaz de reverter
totalmente este processo, sendo necessaria a utilizacdo de lavagens quimicas ou

enzimaticas para se obter a recuperacdo do fluxo de permeado.

2.6 CONDICIONAMENTO DE MEMBRANAS

Historicamente as membranas foram criadas para dessalinizacdo de agua e,
assim, primeiramente difundiu-se como forma de separacdo e recuperacdo de agua.
Devido as grandes vantagens do uso da tecnologia de membranas, varios estudos tém
focado no uso de membranas em sistemas ndo aquosos, de caracteristicas mais apolares.
Porém sua aplicacdo préatica tem sido restrita devido ao baixo fluxo apresentado. Além
disso, grande parte das membranas poliméricas sofrem alteracBes quando expostas a
solventes orgénicos, podendo sofrer inchamento, ou até mesmo total dissolucdo da
matriz da membrana no solvente (SHUKLA e CHERYAN, 2002).

O transporte de solvente pela membrana depende de caracteristicas do solvente
como, polaridade, viscosidade ou tenséo superficial; e também da natureza quimica da
membrana (VANKELECOM et al., 2004). Tratando de membranas de microfiltracdo,
Machado et al. (2000) descrevem que a viscosidade e a tenséo superficial dos solventes

sdo os principais fatores que influenciam no fluxo. Sendo que membranas de
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caracteristicas polares possuem maiores fluxos para solventes polares e baixos fluxo
para solventes apolares.

A priori, o condicionamento, ou pré-tratamento, envolve lavagens da membrana
em solvente apropriado para aumentar ou remover preservantes e umectantes da
superficie da membrana e de seus poros (KESTING, 1985). No entanto, alguns estudos
mais recentes mostram que o condicionamento ou pré-tratamento das membranas
hidrofilicas podem mudar seu carater hidrofilico, levando a aumento no fluxo de
solventes organicos. A membrana deve ser exposta entdo gradualmente a mudancas de
polaridade terminando com o solvente que corresponde a polaridade desejada
(SHUKLA e CHERYAN,2002).

Van der Bruggen et al. (2002) testaram diferentes membranas poliméricas
(N30F, NF-PES-10, MPF-44 e MPF-55) frente ao fluxo de etanol, agua e n-hexano.
Baseando-se no estudo de Machado et al.(2000) os autores descrevem que O pré-
tratamento de membranas por imerséo durante 24 horas no solvente organico usado
posteriormente causa o incremento do fluxo em membranas hidrofilicas. Em algumas
membranas poliméricas devido ao inchamento em solventes organicos pode haver a
perda do nivel de retencéo.

O condicionamento também pode ser usado em membranas ceramicas, visando
melhorar o fluxo de permeado. Garcia et al.(2005) investigaram o condicionamento de
duas membranas ceramicas formadas por zircbnia com massas molares de corte de
1.000 e 5.000 g/mol como forma de incrementar o fluxo de n-hexano. Apo6s
condicionadas em agua, passando a 50% agua e 50% isopropanol e 50% isopropanol e
50% hexano para finalmente ser condicionada em 100% hexano. Este processo foi
realizado tanto quando utilizado o hexano analitico nos experimentos com 6leo de soja
refinado como no experimento aonde se utilizou hexano industrial e éleo de soja nao
degomado. As membranas apresentaram baixo fluxo permeado e com reducéo do fluxo
com o tempo. A queda mesmo depois do condicionamento foi explicada devido a
hidrofilicidade da membrana, oferecendo resisténcia ao solvente. Mesmo seca em forno
e diretamente condicionada em n-hexano, a membrana continuou oferecendo baixo
fluxo permeado. Os autores concluiram que quando a membrana for condicionada
primeiramente em 4&gua, grande parte da agua continuaria aderida a membrana
continuaria aderida a agua e isto teria influéncia na reducdo do fluxo posterior de n-
hexano, ndo sendo possivel apenas com 0s enxagues conseguir secar ou remover

totalmente o solvente utilizado anteriormente.
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Bothun et al.(2008) relata que as propriedades quimicas e fisicas dos solventes
impactam diretamente na permeabilidade sobre as membranas ceramicas e assim para a
expansao de escalas e utilizacdo industrial das mesmas, fica imprescindivel que estas
tenham todas suas caracteristicas tecnoldgicas investigadas a fundo para que a
dependéncia da permeabilidade relacionada a interacbes solvente membrana sejam
totalmente descritas.

As membranas de ceramica por sua vez foram desenvolvidas para serem inertes
quimicamente a solventes diversos. Porém a sorcdo de solventes organicos pela
membrana pode inibir a permeabilidade pela reducdo efetiva do tamanho do poro e

alteracdo da superficie quimica e de sua tensao superficial (BOTHUN et al., 2008).

2.7 TECNOLOGIA DE MEMBRANAS APLICADA A OLEOS
VEGETAIS

Um dos primeiros trabalhos publicados utilizando membranas na area de 6leos
vegetais foi o de Gupta (1978) que prop6s a utilizacdo de membranas no refino de dleos
vegetais. Gupta descreve que devido a grande diferenca de tamanho dos diferentes
compostos constituintes da mistura formada pelo dleo ainda nédo refinado, diferentes
membranas com diferentes tamanhos de poros sejam capazes de fazer a separacdo da
mistura.

Desde entdo a tecnologia de membranas vem sendo estudada e aplicada sobre
toda a cadeia de extracdo de dleo de soja ndo apenas na degomagem, mas na
recuperacdo de solventes, desacidifcacdo, remocdo de pigmentos e polimento. Lin e
Koesoglu (2005) descrevem as especificas aplicagfes da tecnologia de membranas no
processamento de 6leos vegetais, sintetizando em recuperacao de solvente, degomagem,
remoc¢do de &cidos graxos livres, recuperacdo de catalisador, recuperacdao de agua de
centrifugadores, recuperacdo de &gua de torres de resfriamentos, purificacdo de
proteinas e separacdo de tocoferodis. VAarios autores tem estudado especificamente a
recuperacdo de solvente em misturas Gleo/n-hexano (KOSEOGLU e ENGELGAU,
1990; RIBEIRO et al., 2006; LIU et al., 2006; WU e LEE, 1999; KOIKE et al., 2002).

A membrana ideal para a recuperacdo de solventes deve combinar propriedades
especificas como alta rejeicdo de 6leo aliadas a fluxos permeados adequados a escalas
industriais assim como, possuir resisténcia mecanica, térmica e quimicas compativeis ao
processo (KOESOGLU e ENGELGAU, 1990). Késeoglu e Engelgau(1990) levando em
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conta todo o gasto energético que a industria de extracdo de 6leo de soja possuia e
imaginando a possibilidade de economia utilizando a tecnologia de membranas,
apresentaram em seu trabalho apontando todo um processo para a producdo de 6leos
vegetais com uso intensivo de processos de separacdo com membranas. Segundo 0s
autores, pelo uso de membranas somente nos Estados Unidos poderiam ser
economizados entre 15 e 21 trilhGes de Btu/ano, isso no inicio da década de 90, levando
em conta toda a extracdo de Oleo vegetal, desde recuperacdo de solvente, refino e
degomagem. Utilizando apenas um moédulo de membrana plana formado por
polisulfona, sem informagdo do tamanho do poro, para a recuperacdo do solvente,
vislumbraram que poderia chegar a reduzir até 43% a quantidade de solvente a ser
destilado. Além disso, os autores afirmam que poderia se reduzir a perda por
vaporizacdo do solvente e aumentar a qualidade do éleo gerado. Algumas das limitagdes
apontadas seria a baixa vida til das membranas, sua baixa estabilidade a solvente e
pressOes, sendo que para a época eram principalmente usadas membranas de poliamida
e acetato de celulose. O condicionamento em solventes organicos ja se fazia necessario
para incremento de fluxo permeado.

Quando a membrana trabalha com solventes organicos, o principal problema é o
baixo fluxo permeado, devido & alta viscosidade das gorduras e 6leos. O incremento da
pressdao pode aumentar o fluxo permeado, mas ha limitacbes operacionais das
membranas ao aumento da pressdo. A reducdo da viscosidade pode ser alcancada com o
incremento da temperatura, mas entdo se desvincularia a maior vantagem da utilizacao
das membranas que seria a sua baixa exigéncia energética para efetuar a
separacdo(SNAPE e NAKAJIMA,1996).

Koikeet al. (2002) testaram diferentes tipos de membranas, tanto de acetato de
celulose (NTR-1698) como poliméricas compostas por silicone e poliamida (NTGS-
2100), visando a separacdo de mono, di e triglicerideos além de acidos graxos livres em
solucBes de 6leo de girassol e n-hexano e 6leo de girassol e etanol. Na mistura 6leo/n-
hexano a membrana de silicone e poliamida (NTGS-2100) foi a que obteve maior fluxo
permeado, 72 kg/m?h, e retencdes de até 70,4% para acidos graxos livres e 94% para
triglicerideos. Para a mistura éleo/etanol a membrana de acetato de celulose foi a que
obteve maiores fluxos permeados chegando até 46,8 kg/m*h e retengbes de
triglicerideos chegando a 98%.

Dentre as principais caracteristicas oferecidas pelas membranas sobre 0 processo

tradicional destacam-se 0 baixo consumo de energia, possibilidade de trabalho a
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temperaturas ambientes, sem necessidade de adicdo de produtos quimicos, retencdo de
nutrientes e outros componentes desejaveis (SUBRAMANIAN et al., 2004).

Posteriormente, Cheryan (2005) prop0s uma unidade de separagdo por
membranas para cada estagio do processo de extracdo de 6leos. Da mesma forma, o
autor descreveu gque no processo tradicional se gastam em torno de 230 a 260 kg de
vapor para cada tonelada de 6leo processada. Se utilizasse a tecnologia de membranas
em multiplo estagio cerca de 50% do solvente poderia ser recuperado gerando grande
economia de capital. Ainda como vantagens, o autor relata que o processo por
membranas poderia agregar menor perdas de 6leo, menor uso de dgua e menor geracao
de efluentes. Lin e Koesoglu (2005) propuseram em seus trabalhos descri¢cbes de
diferentes membranas a serem aplicadas em cada etapa do processo de extracdo de éleo
de soja.

A Figura 5 descreve um processo convencional de extracdo de 6leos vegetais e

um processo alternativo utilizando a tecnologia de membranas, proposto por Ladhe e

Kumar (2010).
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Preparagdo das
Sementes Sementes
T

T
‘ Extracgdo via solventes < Recuperacio de
solvente

‘ Extragdo via solventes

Evaporadores

___| Resfriamento
Oleo cru

Farelo tostado

Degomagem '—-) Gomas I—)Lecitina

‘ Oleo degomado ‘
T

‘ Desacidificacdo/Neutralizagdo |—> Centrifugacdo

Lavagem |]< | l
Borra

‘ Centrifugacao ‘

FFA (desacidificagdo)

Pigmentos
(branqueamento)
Ceras

Hidrogenacgdo

‘ Secagem a vacuo ‘

‘ Branqueamento ‘ Niquel

recuperagdo de metal)

, Desodorizagdo ‘—){M—> Descarte
os— ™
!
Oleo pronto Oleo pronto

Figura 5: Processo tradicional de extracdo de 0Oleo de soja(a esquerda) e processo de

| Remocgdo de parafinas |

+———>| Hidrogenacdo

‘ Desodorizagdo ‘
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Kumar, 2010). UF-ultrafiltracdo; NF-nanofiltracdo; = MF-microfiltracdo; VP-
vapourpervaporation; FFA-freefattyacids; GS-gasseparation; N,-nitrogénio.

Cheryan (2005) ainda coloca em seu trabalho como empecilho a utilizacdo de
membranas a baixa estabilidade de muitas quando aplicadas a solventes organicos, e
quando estaveis estas apresentam baixos fluxos de permeado e rejeicoes.

A mistura formada por éleo de soja em hexano possui um tamanho molecular de
aproximadamente 20kDa, embora os triglicerideos e compostos fosfolipidios possuem
isoladamente um tamanho correspondente a 900 Da (GUPTA, 1978).

Ribeiro et al.(2006) investigaram membranas poliméricas formadas por
poliamida e polietersulfona (Sepa DK, DL e GH, Osmonics) para a recuperagdo de n-
hexano de uma suspensdo formada por uma parte de 6leo de soja refinado e trés partes
de solvente. Como resultados observaram que o fluxo de permeado teve resposta
proporcional ao incremento na pressdao. No entanto, a resposta da retencdo foi
inversamente proporcional. Com retencées de até 67,12% e fluxos de até 30,3 L/m?h.

Um dos trabalhos que demonstra a grande dindmica da tecnologia de membranas
é o de Tres et al. (2009) que utilizou 6 membranas de ultra e nanofiltracdo (fabricadas
pela GE-Osmonics e Dow) para separacao de misturas de 6leo de soja/n-butano. Devido
estas membranas serem planas, o incremento de pressdo causam uma compactacdo do
material além da formacdo da camada polarizada e fouling resultando num declinio de
fluxo e incremento da retencdo de 6leo. Duas membranas destacaram-se, a SEPA GM
(4 kDa) obteve os melhores resultados de retencdo de éleo chegando a niveis de até
99,1% e fluxos permeados de até 176,7 g/m*h a 10 Bar. A SEPA PT (5 kDa) apresentou
os maiores fluxos, chegando a valores de 2730 g/m*h a 25 bar de pressdo em sua
alimentacdo e 1 bar de diferenca de pressdo. Ficando assim comprovado que com um
correto screening a tecnologia de membranas pode ser aplicavel a outros solventes
potenciais para a utilizacdo em industrias de 6leos.

Em outro estudo, Tres et al.(2012c) utilizando membrana polimérica de fibra oca
de 50 kDa para a separacgéo de 6leo de soja refinado/n-hexano observaram o decréscimo
da rejeicdo e o incremento do fluxo ao longo do tempo de permeacéo. Este fato ocorreu
possivelmente devido aos efeitos do solvente sobre a membrana, que pode ter causado o
inchamento desta, aumentando o didmetro dos poros e assim alterando a retencédo e o
fluxo. O incremento na fracdo de 6leo da mistura assim como 0 aumento da presséo

foram fatores positivos sobre o incremento da rejeigéo.
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Wu e Lee (1999) utilizaram uma membrana ceramica com didmetro de poro de
0,02 um para separagao de um mistura contendo 33% de 6leo de soja bruto e o restante
de n-hexano. Como resultado, os autores mostraram que a agitagdo na alimentacéo foi
fundamental para o incremento no fluxo de permeado, devido a diminuicdo da
polarizacdo por concentracdo. Tais autores obtiveram uma retencdo de 6leo de 20% na
pressdo de 4kgf/cm?. A camada polarizada de gel foi estipulada e sua concentracéo
massica foi mensurada em 43 a 53% da massa liquida.

O fluxo permeado em membranas ceramicas é dependente do solvente aplicado,
tanto que existem interacGes entre a superficie da membrana e o solvente utilizado que
tornam o transporte de solvente pela membrana ndo apenas relativos a forgca motriz a ela
aplicada, mas também dependente da viscosidade (GUIZAR et al., 2002). Em
membranas ceramicas as caracteristicas quimicas do solvente como tensdo superficial
com as caracteristicas de geometria do poro da membrana somado a possibilidade de
sor¢do do solvente pela membrana interferem sobre o fluxo permeado da membrana
(BOTHUN et al., 2008).
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3. MATERIAL E METODOS

3.1 MATERIAL E REAGENTES

O dleo de soja refinado utilizado nos ensaios foi adquirido no comércio local
(Soya, Bunge Alimentos SA). A mistura industrial foi cedida por uma industria
extratora de 6leo de soja da regido de Erechim. Os solventes empregados nos
experimentos possuiam um grau minimo de pureza de 95%.

A membrana de 20 kDa foi adquirida da empresa chinesa Jiangsu Jiuwu Hitech
Co. LTD, junto com a membrana foi adquirido o seu médulo em ago inox. A membrana
possui 19 canais internos com diametro de 0,4 cm cada um e a membrana apresenta
comprimento de 1,016 m.

As membranas de 5 e 10 kDa séo de fabricacdo da empresa norte americana Pall
Corporation. S&o membranas de um unico canal, com 25 cm de comprimento, junto
com as membranas foi adquirido seu mddulo em ago inox. Na Tabela 2sdo apresentadas

as especificacdes das membranas utilizadas neste trabalho.

Tabela 9: Classificacéo e descrigdo das membranas utilizadas

_ ) Area de o Faixa
Classe  Material da membrana Fabricante MWCO B Codigo
permeacao de pH
S700-
UF Zirconia PallCo. 5kDa  0,0055 m’ 0-14
01446
o ) S700-
UF Zirconia PaliCo. 10kDa  0,0055m 0-14
01447
Jiangsu CMF
UF a-Alumina/Zirconia Jiuwu 20 kDa 0,24 m? 19040- 0-14
Hitech Co. 0OD30

Neste trabalho o retido e o permeado retornavam ao tanque com a solugéo de
alimentacdo. Desta forma, se mantinha constante a concentracdo de 6leo na

alimentacdo. A Figura 5 descreve o aparato experimental utilizado.
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Figura 6: Diagrama esquematico unidade. A-alimentacgéo;B-banho termostatico; C-bomba
de engrenagem; D-médulo membrana; E-mandmetro; F-valvula; G-rotametro.

Para controle da temperatura foi utilizado um banho termostatizado (MA 083,
Marconi). O rotametro utilizado é fabricacdo da empresa Conaut (modelo 440). A
bomba utilizada consistia em uma bomba de engrenagem (Micropump — ldex
Corporation, modelo 75211-15).

Para evaporacdo dos solventes foi utilizado um estufa a vacuo (Q819v2,
Quimis). Para pesagem das amostras e frascos duas balancas analiticas foram utilizadas
(AY220,Shimadzu, com um limite maximo de pesagem de 120 g, e Marte, com limite
de até 500g).

As Figuras 7 e 8 apresentam uma viséo geral das unidades experimentais.



Figura 8:Vista geral da unidade com modulo para as membrana de 5 e 10 kDa.
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3.2 PREPARO DAS MISTURAS

O volume minimo da solucéo de alimentacéo foi definido com base no volume
morto necessario a cada unidade de membrana, levando em conta também as aliquotas
que seriam retiradas para amostragem. Assim para 0 médulo de membrana de 20 kDa se
estipulou um volume de alimentagdo de 1,5 L e para as unidades de 5 e 10 kDa um
volume de 0,25 L.

O azedtropo de etanol e n-hexano consistia de uma mistura de 21% de etanol e
79% de n-hexano em massa. O azeo6tropo de isopropanol e n-hexano era composto de
uma mistura de 22% de isopropanol e 78% de n-hexano em massa.

O preparo das misturas foi feito em massa, obedecendo as fracbes massicas do
estudo. Para os solventes simples (etanol, isopropanol e n-hexano) as fracdes massicas
foram 1:4, 1:3 e 1:1 (6leo/solvente). Nas misturas formadas por aze6tropos (etanol/n-
hexano e isopropanol/n-hexano) as fracdes massicas investigadas neste estudo foram
1:3 e 1:1 (m/m) em funcdo do limite de solubilidade do 6leo nessas misturas.

Cabe ressaltar que mesmo havendo pouca solubilidade do 6leo em etanol, a
estabilidade e homogeneidade da mistura era mantida devido & agitagdo provocada pelo

movimento gerado pela bomba sobre o sistema.

3.3 CONDICIONAMENTO DAS MEMBRANAS

O n-butanol foi o solvente escolhido para o pré-condicionamento da membrana
de 20 kDa antes da permeacdo de n-hexano. O mddulo era preenchido com n-butanol, a
temperatura ambiente e mantido com o solvente por 24 h. Retirado o solvente eram
feitos 3 enxagues com n-hexano. O mddulo era mantido em n-hexano por mais 24 h,
antes do inicio dos testes.

Para 0s outros solventes assim como para as membranas de 5 e 10 kDa nao
houve pré-condicionamento sendo as membranas deixadas de molho(condicionadas),
por 24 horas, diretamente no solvente em que se fariam o0s experimentos. Esta
diferenciacdo, aonde apenas na membrana de 20 kDa se utilizou o n-butanol como pré-
condiconante deve-se a este solvente ter proporcionado o maior fluxo permeado de

hexano, e tendo as membranas de 5 e 10 kDa ja terem sido utilizadas em trabalhos
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anteriores do grupo frente ao solvente hexano(TRES et al.,2012), optando-se assim por

nao repetir 0s mesmos experimentos.

3.4 DETERMINACAODE FLUXO DE PERMEADO

Apobs o condicionamento foi determinado o fluxo permeado de solvente, como
forma de determinacdo do grau de limpeza da membrana. O experimento de separacéo
das misturas somente era realizado se o fluxo do solvente utilizado obtivesse no minimo
80% de seu fluxo inicial. O fluxo inicial é o fluxo permeado do solvente na membrana
limpa.

A amostragem nos condicionamentos iniciava-se com a estabilizacdo da presséo
e vazdo (1 L/min) por 30 minutos. Eram retiradas 3 amostras do permeado durante 1
minuto. Destas 3 amostras calculou-se a média e a partir da Equacdo 3 obteve-se o
resultado de fluxo permeado.

V
I=21 O
Onde: J é o fluxo de permeado (L/m%h), V representa o volume permeado (L). A é a
4rea da membrana(m?) e t tempo (h).

Para se obter o fluxo méssico, multiplicava-se o valor do fluxo volumétrico pela

massa densidade do solvente.

3.5 ENSAIOS DE SEPARACAO

Apos determinado o fluxo de solvente e verificado que a membrana estava em
condic@es de uso, o solvente era retirado do sistema, alimentando-se este com a mistura
recém-preparada. ApoOs estabilizacdo da temperatura, da pressdo e vazdo de trabalho,
foi aguardado 30 minutos para estabilizacdo do fluxo permeado na membrana. Para
todos os solventes a temperatura dos ensaios foi 20 °C, com excec¢do dos ensaios
envolvendo etanol, que foram conduzidos a 40°C, devido a baixa solubilidade deste no
0leo na temperatura ambiente. A solubilidade de ¢leo de soja em etanol a 40°C é 20,4%,
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e em isopropanol a 20 °C é 45,1%, sendo que nessa mesma temperatura em hexano o
oleo ¢ totalmente miscivel (GANDHI et al., 2003).

Apos o tempo de estabilizagdo procedeu-se as amostragens do permeado a cada
10 min, acondicionando-as em frascos de vidro &mbar. Rapidamente as amostras foram
pesadas e levadas a estufa a uma temperatura 2°C abaixo do ponto de ebulicdo do
solvente utilizado para evitar borbulhamento e extravasamento das amostras. As
amostras foram mantidas em estufas até apresentarem massa constante. Entdo, as
amostras foram colocas em dessecadores para retirada de alguma umidade remanescente
e estabilizacdo da temperatura para obtencdo da ultima pesagem.

A massa de solvente foi determinada pela diferenca entre massa evaporada em
estufa e a massa de 6leo pela massa remanescente no frasco apds todo o procedimento.

Para célculo da retencdo de 6leo da membrana se utilizou a Equacéo 4.

RN

¢ ag A
R=100&- ¢c"+0 (4)
&6 eCa

Onde: C,, representa a concentracéo de 6leo no permeado e C, a concentragéo de 6leo no
retido. Os experimentos realizados em cada membrana, assim como as diferentes

fragdes massicas investigadas sao descritos na Tabela 3.

Tabela 10: Misturas e solventes utilizados em cada ensaio para cada membrana.

Membrana 20 kDa

Solvente Fracdo méssica Pressdo | Vazéo Temperatura
o6leo/solvente
1:4
Hexano 1:3 20°C
11
1:4
Etanol 1:3 40°C
1:1 1bar |1 L/min
Azedtropo etanol 1:3 20°C
(21% etanol+79%hexano) 1:1
1:4
Isopropilico 1:3 20°C
1:1
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Azedtropo isopropilico 1:3 20°C

(22%isopropilico + 78% hexano) 1:1
Membranas de 5 e 10 kDa

1:4

Etanol 1:3 40°C
11
Azedtropo etanol 1:3

(21% etanol+79%hexano) 1:1 2,3e e

11 4bar |1 L/min

Isopropilico 1:4 20°C
1:1

Azeobtropo isopropilico 1:3 20°C
(22%isopropilico + 78% hexano) 1:1

Conforme equacdo de Reynolds, obteve-se para a mistura dleo de soja n-hexano

o valor entre 0,19 e 0,75, descrevendo assim um fluxo em regime laminar. Segue abaixo

na Tabela 11 os valores observados para a mistura éleo de soja n-hexano para 0s

moédulo de 5, 10 e 20 kDa.

Tabela 11: Valores obtidos conforme equacéo de Reynold para a mistura 6leo de soja/n-

hexano para os dois médulos utilizados.

20 kDa
Fracdo massica (m/m) N° de Reynold obtido
1:4 0,7502
1:3 0,3879
1:1 0,2887
5e10 kDa
1:4 0,5608
1:3 0,2899
1:1 0,1982
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3.6 CALCULO DAS RESISTENCIAS

Com base nos fluxos permeado de solvente antes e apGs 0s experimentos,
calculou-se as resisténcias da membrana cerdmica de 20kDa para etanol, n-hexano e
isopropanol. As demais resisténcias foram calculadas com base no modelo das
resisténcias em série, que considera que a resisténcia total ao transporte € um somatério
da resisténcia da membrana (Rw), da causada pela polarizagdo por concentragao(Rp), e
da devido ao fouling (Ry), conforme mostra a Equacéo 5.

R=Ry+R+R;

O calculo da resisténcia da membrana é baseado na pressao aplicada, dividido

pela viscosidade do fluido e o fluxo do mesmo, conforme Equacéo 6 e 7 a seguir.

R R
m.(3;) m.(R)

Aonde R; é a resisténcia total da membrana, P; a diferenca de presséo aplicada, Js

R= (6) Ji = ()

é o fluxo de solvente posterior ao experimento e |, a viscosidade do solvente utilizado.

A resisténcia da membrana (Ry) é calculada baseada no fluxo de &gua obtido
pela membrana limpa e nova.

A resisténcia ao fouling (Rf) é calculada utilizando o fluxo de agua posterior a
limpeza da membrana diminuido da resisténcia da membrana. Por ser uma incrustacdo
irreversivel ela so pode ser identificada apds aplicada a metodologia de limpeza.

A resisténcia total (R; € calculada pelo fluxo de solvente posterior ao
experimento, assim toda a obstrucdo que foi causada a membrana € indicada pela
Equacéo 6.

A resisténcia da camada polarizada (Rp) € calculada baseada na Equacdo 5, onde
tendo todos os dados das demais resisténcias, consegue-se isolar o valor da resisténcia

da camada polarizada.
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3.6 PROCEDIMENTO DE LIMPEZA

Ap0s ocorrer 0 experimento com a mistura 6leo solvente se procediam enxagues
sequenciais, primeiramente no solvente em que ocorreu 0 experimento para remogéo do
6leo residual. No caso especifico da membrana de 20 kDa, a qual recebeu um pré-
tratamento especifico em n-butanol antes de ser condicionada em hexano, apos os trés
enxagues em hexano eram feitos mais trés enxagues com n-butanol, completando assim
0 caminho contrario ocorrido no condicionamento.

Posterior aos enxagues em solventes para realizacdo da lavagem primeiramente
eram feitos 3 enxagues da membrana com agua Milli-Q. Este enxague era realizado para
retirada do solvente. Os enxagues em si eram feitos a temperatura ambiente, ndo sendo
feito controle sobre a temperatura.

Devido a grande diferenca de area da membrana de 20kDa frente as membranas
de 10 e 5 kDa, para a membrana de 20 kDa os enxagues duravam 20 min, trabalhando-
se na menor pressdo de trabalho (0,5 bar) e maior vazdo conseguida pela bomba de
engrenagem (1,5 L/min). O enxague das membranas com menores cortes, 5 e 10 kDa,
tinham duracéo de 5 minutos, na presséo de trabalho de 2 bar e vazdo de 2 L/min. Estas
mesmas pressdes e vazdes eram utilizadas durante as aplicacdes das solu¢des quimicas
de limpeza.

Depois de efetuado este primeiro enxague, se utilizava uma solucdo a 1% de
hipoclorito de sodio (NaOCI, Industrias Anhembi, 2,5% p/p), juntamente com 1% de
hidréxido de sédio (NaOH, Cromato Produtos Quimico, PM40), na temperatura de 80
°C durante 15 minutos. Novamente foramrealizados3 enxagues com agua Milli-Q. Nos
tempos e pressdes de cada membrana.

Em seguida, utilizava-se uma solucdo com 2% de NaOH por 30 minutos a 80°C,
seguida de mais 3 enxagues com agua Milli-Q.

Como dltima solucdo de limpeza era utilizado &cido nitrico (HNO3; Quimex,
65% PA) a 1,5% em massa. O volume minimo necessario para que o sistema trabalhe é
de 200 ml na unidade de 5 e 10 kDa e 1 L na unidade e 20 kDa, cada enxague dura 15
minutos a temperatura de 80°C. As proporc¢des das solucdes de limpeza séo calculadas
baseadas na massa do volume morto utilizado na alimentag&o da unidade.

Apbs realizada a ultima lavagem com 4&cido nitrico era feito mais 3 enxagues

com &gua Milli-Q para remogdo total de algum residuo das solugdes que poderiam ter
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ficado na unidade. Na Figura 9 é apresentado um fluxograma com os procedimentos de

limpeza para as membranas investigadas.

procedimentos
T 80 °C

Figura 9: Fluxograma dos procedimentos de limpeza para as membranas ceramicas.
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4.RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 MEMBRANA CERAMICA DE 20 kDa

4.1.1 CONDICIONAMENTO

A membrana ceramica de 20 kDa, teve primeiramente os fluxos de todos os
solventes mensurados, para entdo serem efetuados os experimentos com as misturas.

Inicialmente foi utilizado 4gua Milli-Q como solvente antes de qualquer solvente
organico, sendo entdo condicionada em agua ultrapura por 24 h, antes de cada batelada
de ensaio de permeacdo. A Figura 10 apresenta os fluxos de agua ultrapura em funcgéo
da pressdo. Segundo o fabricante, o fluxo da membrana a 1 bar deveria ser de
300 L/m?h. Porém ap6s 4 ensaios, todos condicionando-se a membrana em &gua Milli-
Q, se obteve a 1 bar uma média de 195,6 L/m® h, ou seja, apenas 65,2% do fluxo

permeado indicado pelo fabricante.
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Figura 10: Fluxo permeado de agua ultrapura em funcao da pressao para membrana
ceramica de 20 kDa.
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A presenca de alguns umectantes e colas aderidas a superficie das membranas
devido a tecnologia de fabricagdo, ou pela armazenagem da mesma, podem estar
interferindo no fluxo permeado (KESTING, 1985). Contudo como foram aplicados
varios enxagues, a possibilidade de presenca de compostos residuais de fabricacdo da
membrana fica eliminada.

A menor polaridade do n-hexano em relagdo a prépria membrana e a todos os
solventes usados, propde ao solvente que quando utilizado como pré-tratamento
aumentasse o fluxo permeado de hexano. Isto se faz necessario devido ao alto grau de
polaridade da membrana, ja descrito devido aos materiais da qual ela é fabricada. Caso
ndo houvesse esse pré-tratamento o fluxo de n-hexano seria muito baixo, o que seria um
entrave para uma pretenséo de aplicacdo industrial. Analisando o grau de polaridade dos
solventes organicos utilizados, menor é a polaridade quanto maior for a cadeia
carbdnica do solvente. Um ponto de incremento de polaridade é a presenca de hidroxilas
nos grupos alcoois.

Como relatado anteriormente a descricdo do condicionamento visando uma
transicdo gradual da polaridade da membrana, o etanol por exemplo, é o solvente de
polaridade mais distante da apresentada pelo n-hexano, além de possuir a cadeia
carbonica mais curta de todos os compostos ele ainda possui uma hidroxila, sendo o
solvente mais proximo da agua utilizada no experimento. O n-propanol por ter o
grupamento hidroxila na extremidade da cadeia carbbnica sendo mais polar que seu
isdmero isopropilico sendo menos polar apenas que a cadeia do etanol. O isopropanol
apresenta o grupamento hidroxila ligado ao meio de sua cadeia gerando um composto
de menor polaridade se comparado ao n-propilico.

Apbs condicionado em etanol o fluxo foi de 62,5 132,5 e 172,08 L/m? h
respectivamente a 0,5; 1 e 1,5 bar de pressdo do sistema. Trocado de etanol para n-
hexano posteriormente, condicionado foi aferido o fluxo de n-hexano pdés o pré-
tratamento em etanol, foi de 2,66, 11,83 e 12,66 L/m?h nas pressées de 0,5,1 e 1,5 bar.

Percebe-se a visivel diferenca de permeacdo dos dois solventes (etanol e
hexano). Neste caso pode-se inferir que o tamanho do poro ndo é fator limitante a
diferenca de fluxo dos solventes, porém sim a diferenca de polaridade destes para com a
membrana e demais interacbes. A Figura 11 a seguir apresenta o grafico do fluxo

permeado observado par o etanol e hexano pds o condicionamento em etanol
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Figura 11: Fluxo permeado de etanol, e fluxo permeado de hexano pés o condicionamento
em etanol para a membrana de 20 kDa.

A Figura 12 apresenta os resultados do fluxo de hexano relativo ao solvente

utilizado como pré-tratamento ao préprio condicionamento em hexano.
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Figura 12:Fluxo permeado de n-hexano ap6s o pré-tratamento em diferentes alcoois para
membrana ceramica de 20 kDa.

A utilizacdo do n-propanol como solvente pré-tratamento ao n-hexano resultou
em fluxos de 30,6 a 89,33 L/m*h do préprio alcool, e os fluxos de n-hexano apds
condicionado ao n-propilico foram de 3,16 a 4,92 L/m?h, ou seja os dois fluxos
reduziram tanto do solvente do pre-tratamento comparado ao etanol como do n-hexano.
Estes fatos se utilizam das mesmas explicacdes descritas anteriormente, devido a sua
maior apolaridade era previsivel a diminuicdo do fluxo do n-propanol, porém a
diminuicdo do fluxo de n-hexano foge um pouco a tendéncia até entdo observada.

Utilizando isopropanol como pré-tratamento observou-se um crescente aumento
do que nos solventes anteriormente utilizados, gerando fluxos de 45,5 a 100,83 L/m?h.

O fluxo de n-hexano posterior ao isopropilico também aumentou ligeiramente seu fluxo
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desde 116,5 até 252,5 L/m*h. Como este &lcool possui uma condicdo de polaridade
agora mais proxima ao n-hexano, a transi¢do no condicionamento de um solvente para o
outro se torna mais gradual, assim como descrito por Shukla e Cheryan (2002), em
transi¢es mais graduais de solventes no processo de condicionamento, gerando assim
um sinergismo aumentando o fluxo de n-hexano.

Como ultimo solvente pré-condicionante se utilizou o n-butanol. Como
esperado, os fluxos do n-butanol foram comparativamente baixos, partindo de 30,58 até
91,25 L/m?h, assumindo pressdo inicial de 0,5 até 1,5 bar. Porém, apds o pré-
tratamento, o fluxo de n-hexano aumentou consideravelmente obtendo valores de
161,66; 275,83 e 366,35 L/m’h, respetivamente, nas pressées de 0,5, 1 e 1,5 bar.
Observa-se que agora foi atingido cerca de 91,94% da capacidade de fluxo indicada
pelo fabricante.

Fica notavel que o n-butanol foi o0 melhor pré-tratamento para o incremento de
fluxo de n-hexano. Se analisarmos a tendéncia disposta sobre as polaridades dos
solventes utilizados no estudo, 0 que mais se aproximava da caracteristicas do n-hexano
era o n-butanol.

Trés et al. (2012c) estudaram o melhor solvente para o condicionamento como
forma de aumentar o fluxo de n-hexano em uma membrana polimérica tipo fibra oca
com didmetro de poro de 50 kDa. Os autores testaram uma série homoldloga de alcoois
(etilico, n-propilico e n-butilico). O alcool que gerou o maior fluxo de hexano foi o n-
propanol. Os autores atribuem esse efeito a menor polaridade deste solvente quando
comparado ao etanol, levando a aglomeracdo de sitios hidrofilicos e hidrofébicos,
diminuindo a hidrofilicidade da membrana. Mesmo sendo o n-butanol o de
caracteristica mais apolar, este ndo levou a obtencdo de maiores fluxos de hexano,
demonstrando a complexidade dos fendmenos interfaciais envolvidos no processo com
membranas poliméricas.

Machado et al. (2000) relata que o fluxo esté relacionado a hidrofilicidade ou
hidrofobicidade da membrana junto de sua capacidade de formar pontes de hidrogénio
com o solvente. Assim, em membranas de caracteristicas polares, quanto maior o
comprimento da cadeia de carbonos do solvente, menor o fluxo de permeado.

Ribeiro et al.(2008) utilizando uma membrana cerdmica de alumina (Atech
Innovations GmbH), com didmetro de poro de 0,01 um, para degomagem de Gleo de
soja/n-hexano obtiveram fluxo de hexano praticamente nulo. Os autores utilizaram

entdo etanol como pré-condicionante, obtendo entdo fluxos mensuraveis. Os autores
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atribuem este fato devido a transi¢cdo gradual dos solventes, sendo que o etanol possui
uma polaridade intermediéria é solGvel tanto em agua como hexano.

Outros autores testando membranas de UF poliméricas de poliamida (Kim et al.,
2002), de poliamida e polisulfona recoberta com silicone (Subramanian e Nakajima,
1997) também mostram que o pré-tratamento com etanol leva ao aumento do fluxo de
permeado de hexano. Vankelecom et al. (2004) afirmam que o transporte de solvente
pela membrana depende de fatores do solvente como polaridade, viscosidade ou tensao
superficial. Os fatores relativos a membrana se baseiam a natureza quimica destas
(VANKELECOM et al.,, 2004). Os resultados do presente trabalho e os estudos
encontrados na literatura demonstram a importdncia e necessidade do preé-
condicionamento como forma de viabilizar o uso de membranas hidrofilicas na

separacao de misturas contendo solventes apolares.

4.1.2 MISTURA OLEO DE SOJA/N-HEXANO

A primeira mistura investigada na separacdo com a membrana cerdmica de
20 kDa foi a solucdo 6leo de soja/n-hexano. Foram avaliadas trés fragfes massicas,
variando a proporc¢do 6leo/n-hexano em 1:4, 1:3 e 1:1 (m/m). A Figura 13 apresenta 0s

dados de fluxo méassico permeado da mistura.
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Figura 13: Fluxo massico total permeado da mistura éleo de soja/n-hexano nas fracées
massicas 1:4, 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 20 kDa a 1 bar.

Nota-se que 0 aumento na fracdo de 6leo na mistura gerou uma reducao no fluxo

permeado. A diminuicdo do fluxo permeado na membrana pode ser explicada devido a
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duas razdes, a primeira pode ser relacionada com o fato que 0 aumento na concentracdo
de 6leo causa um aumento na viscosidade da solucéo, e como a permeabilidade é muito
proporcional a viscosidade, maiores viscosidades geram menores fluxos. O segundo
refere-se a camada polarizada gerada. Quanto maior a fracdo de solutos na mistura
maior serd a camada polarizada e isto gera uma maior resisténcia a permeacdo do
solvente (ZEMAN e ZYDNEY, 1996). Machado et al.,(1999) estudou a relagcdo entre
viscosidade e fluxo pelo incremento na temperatura, assim gera-se maior fluxo devido
uma reducdo na viscosidade e incremento no coeficiente de difuséo.

As retencdes de 6leo pela membrana sdo apresentadas na Figura 14. Observa-se
um comportamento inverso ao do fluxo de permeado. Maiores fracbes de 6leo na
mistura tendem a aumentar a retencdo de 6leo pela membrana. Este comportamento
também pode estar ligado a polarizacdo de concentracdo, pois maiores fracGes de dleo

aumentam a resisténcia a permeacdo, tanto de solvente como de 6leo.
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Figura 14: Retencdo de dleo nas diferentes fracdes massicas 1:4, 1:3 e 1:1 (m/m) na
mistura 6leo de soja/n-hexano para membrana ceramica de 20 kDa, a 1 bar.

Ribeiro et al. (2006) utilizando membranas poliméricas Sepa GH, com MWCO
de 1 kDa, obtiveram fluxos permeados para misturas 0leo de soja/n-hexano (1:3 m/m)
de até 30 L/m? h quando aplicado uma presséo de 25 bar a 45 °C. Os niveis de retencédo
variaram entre 36,6 e 67,1%, sendo que o incremento na pressdo gerou também
reducdes no nivel de retencdo e aumentando o fluxo permeado. A diminuicdo do

tamanho do poro da membrana utilizada por Ribeiro et al. (2006) gerou uma
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necessidade maior de pressdo, porém devido a seu menor tamanho de poro os niveis de
retencdo de 6leo foram comparativamente maiores.

Ribeiro et al. (2008), utilizando uma membrana cerdmica de alumina, 0,01um,
com 0,2 m? de 4rea de permeacéo, para a degomagem de uma misturas contendo 32%
de 6leo de soja em hexano. Obteve em sua melhor condicdo experimental, 2 bar de
diferenca de pressdo e velocidade tangencial de 3,4 m/s, um fluxo permeado de 40,5
kg/m?h. Marenchino et al. (2006), trabalhando com uma membrana de 6xido de
zirconia, com massa molar de corte de 15 kDa, obteve fluxo permeado de 30,0 L/m*h
para uma mistura formada por 25% em massa de 6leo de soja/hexano.

A retencdo de Oleo pela membrana cerdamica de 20 kDa investigada neste
trabalho chegou a um maximo de 7,24%. Isto mostra que o didmetro médio de poros
desta membrana ndo é suficiente para se obter uma retencdo satisfatoria da mistura de
6leo. Gupta (1978) ja reportava que o tamanho da miscella formada pelo 6leo/hexano
possui um tamanho em torno de 20 kDa, necessitando de poros menores para a
separacao do solvente.

Pode-se observar também gue houve uma boa estabilidade no fluxo permeado ao
longo do tempo do ensaio. Bottino et al. (2004) relataram que condi¢des mais brandas
de pressao utilizando o modo de filtragdo tangencial ajudam a manter o fluxo constante,
embora quanto maior for a quantidade de 6leo maior sera a viscosidade da solu¢éo, e
maiores os efeitos da camada polarizada, diminuindo a permeacdo da membrana. Em
membranas cerdmicas, a reducdo do fluxo permeado é gradual, diferentemente de
membranas poliméricas onde se tem um rapido declinio do fluxo permeado.
Trabalhando em condi¢Ges amenas de pressao e temperatura ajudam a evitar 0 processo
de fouling (BOTTINO et al., 2004).

Wu e Lee (1999) utilizaram uma membrana ceramica de alumina em forma de
disco para separacdo de 6leo de soja ndo refinado (33% da mistura) e n-hexano. A
membrana possuia tamanho médio de poros de aproximadamente 0,02 pum. As
retencGes de Oleo obtidas em seus experimentos ficaram em torno de 20%, e fluxos
permeados de até 240 L/m? h, utilizando 8 bar de diferenca de pressdo. Comparando-se
estes dados com o presente trabalho percebe-se que o fluxo permeado foi bem maior,
porém este Ultimo pode ser devido & maior pressdo aplicada no trabalho (4 kg/cm?) de
Wu e Lee (1999). A retencédo de 6leo obtida por Wu e Lee (1999) foi mais que o dobro
da observada neste trabalho, mesmo se tratando de uma membrana com tamanho de

poros na faixa de microfiltracdo. A principal razéo para este fato pode estar na natureza
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da alimentacéo que aqueles autores utilizaram. Como consistia de um o6leo néo refinado,
as gomas presentes no 6leo podem ter se depositado na superficie da membrana, criando

uma membrana dindmica que levou a retengdo maior que no trabalho no caso.

4.1.3 MISTURA OLEO DE SOJA/ETANOL

A Figura 15 apresenta os fluxos massicos permeados das diferentes fracdes
massicas investigadas. Para a mistura 6leo de soja/etanol a membrana seguiu oferecendo
a mesma tendéncia de comportamento para o fluxo permeado, ou seja, incrementos na
fracdo de 6leo na mistura reduziram o fluxo permeado. Lembrando que fora o hexano
que foi pré-condicionado em n-butanol, os demais solvente foram condicionados no

préprio solvente.
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Figura 15: Fluxo massico permeado na mistura 6leo de soja/etanol nas fracGes
massicas 1:4, 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 20 kDa, a 1 bar.

Quando comparado ao fluxo obtido utilizando n-hexano como solvente os fluxos
sdo bem maiores, mesmo sendo a membrana pré-tratada e condicionada antes da
permeacdo das misturas em n-hexano. O etanol & um solvente de maior polaridade que o
n-hexano , justificando os maiores fluxos observados.

Novamente, o fluxo esta diretamente relacionado & concentracdo de 6leo na
mistura. O aumento da concentragdo causa uma diminui¢do no fluxo permeado. Esta
maior concentragdo causa 0 aumento da viscosidade levando a diminuigdo do fluxo

convectivo através do meio poroso.
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A retencédo de 6leo da mistura 6leo de soja/etanol na Figura 16 manteve a mesma
tendéncia observada com o n-hexano em relagdo ao incremento de 6leo na mistura, ou

seja, quanto maior o teor de Gleo, maior a retencdo obtida.
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Figura 16: Retencao de 6leo na mistura 6leo de soja/etanol, nas fra¢fes massicas 1:4, 1:3 e
1:1 (m/m) para membrana ceramica de 20 kDa, 1 bar.

Porém os niveis de retencéo entre 88 e 96% foram superiores aos observados na
mistura Oleo/n-hexano (Figura 12). Este alto nivel de retengdo pode ser devido a
diferenca de polaridade do etanol em relacdo ao proprio 6leo, facilitando assim a
seletividade da membrana que possui caracteristicas polares. Além disto maiores
concentracdes de 6leo geram uma maior camada polarizada e este incremento aumenta a
resisténcia da membrana, contribuindo para maiores reten¢des de 6leo.

Cabe salientar que nos experimentos utilizando etanol como solvente a
temperatura do banho foi estabilizada a 40 °C para ocorrer uma maior miscibilidade do
6leo no solvente, devido a baixa solubilidade de 6leo no etanol (20,4% a 40°C)
(GANDHI et al., 2003). Mesmo assim a solubilidade gerada pelo etanol é muito menor
quando comparada ao n-hexano por exemplo.

A estabilidade da solucdo e homogeneidade da mesma ocorria devido a agitacdo
produzida pela circulagdo da mistura pelo sistema, impulsionado pela bomba de

engrenagem.
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4.1.4 MISTURA OLEO DE SOJA/AZEOTROPO DE N-
HEXANO/ETANOL

A Figura 17 apresenta os fluxos massicos totais permeados da mistura

Oleo/azeotropo n-hexano/etanol.
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Figura 17: Fluxo massico permeado da mistura 6leo/azedtropo de n-hexano/etanol
nas fracGes massicas 1:3 e 1:1 (m/m) dleo/solvente para membrana ceramica de 20
kDa.

Utilizando o azedtropo de n-hexano/etanol (21:79) obteve-se valores de fluxo
intermediario aos dois solventes puros. Comparando com os fluxos permeados de n-
hexano a mistura 6leo de soja/aze6tropo obteve maiores fluxos, porém comparado ao
etanol os fluxos ficaram menores.

O incremento na fracdo de Oleo, também causou a diminuicdo do fluxo
permeado. Parte dessa diminuicdo do fluxo relativo a maior adicdo do 6leo deve-se ao
aumento de viscosidade que este causa na solucdo. Aumentos de pressao podem gerar
incrementos lineares quando utiliza-se solventes hidrofilicos, e aumentos néo lineares
gerados normalmente por alcoois e alguns solventes mais apolares (MACHADO et al.,
1999).

Na Figura 18 apresentam-se os dados de retencdo de 6leo na mistura azeotropo

n-hexano/etanol.
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Figura 18: Retencdo de Oleo obtida na mistura 6éleo de soja/azedtropo de n-
hexano/etanol nas fracdes massicas 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica de
20 kDa.

A retencdo de dleo ficou acima da apresentada pelo n-hexano e muito abaixo da
obtida com as miscellas em etanol. Contrario ao observado até o momento a menor

quantidade de 6leo refletiu em maior retencéo .

4.1.5 MISTURA OLEO DE SOJA/ISOPROPANOL

A Figura 18 apresenta o comportamento do fluxo permeado da mistura éleo de
soja/isopropanol nas diferentes fragdes massicas. Os resultados obtidos com as misturas
em isopropanol foram bem distintos dos apresentados anteriormente. Pode-se observar
que ndo existe uma tendéncia definida, concluindo-se que mesmo em maiores fracdes
de 6leo a membrana ofereceu a mesma permeabilidade a mistura. Possivelmente os
efeitos de polarizacao e fouling podem ja ser intensos mesmo em baixa concentracdo de

oleo.
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Figura 19: Fluxo méssico permeado na mistura 6leo de soja/isopropanol nas fragdes
massicas 1:4, 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 20 kDa.

As membranas ceramicas devido a presenca de metais possuem uma forte carga
eletrostatica. Em determinadas condi¢fes de pH ou em algumas concentracfes de sais,
podem conduzir ao ponto isoelétrico da membrana neutralizando suas cargas nédo
oferecendo resisténcia (ZEMAN e ZYDNEY, 1996). Vérios trabalhos se dedicaram a
estudar a interacdo de solventes com o ponto isoelétrico de membranas ceramicas
(MULLET etal., 1999; LI et al., 2006; MULLET et al., 1997; ZHANG, 2009).

Dafinovet al. (2002) estudaram a adsorcéo e quimiossorcdo de alcoois pela alfa-
alumina, que é um dos componentes da membrana de 20 kDa. A forca da interagdo era
medida pela temperatura necessaria a ser utilizada para evaporar o solvente da alfa-
alumina. Para etanol e metanol a temperatura necessaria foi de 130°C, muito acima de
sua temperatura de ebulicdo, indicando uma interacdo fisica com o material. O alcool
propilico e butilico foram evaporados do material da membrana a temperaturas acima de
200°C indicando uma grande interacdo, possivelmente uma sor¢do quimica com a alfa
alumina. Os autores perceberam que os efeitos do condicionamento em alcoois, devido
a suas interagcBes com a membrana, podem causar a diminuigdo na permeacao posterior
de 4gua, mostrando que a permeacao ndo tem interferéncia unica do tamanho do poro da
membrana, mas também de suas caracteristicas de superficie. A intera¢cdo com o alcool
primeiramente tornou a membrana mais hidrofobica. A modificacdo da superficie da
membrana pode alterar completamente a afinidade entre o meio de filtragdo e as
especies nele dissolvidas, alterando a performance da membrana pode ser fortemente
alterada. Assim, a possivel interacdo do isopropanol com a membrana pode ter

influenciado os resultados, diferenciando-o0s dos obtidos com os outros solventes.
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A Figura 20 apresenta os niveis de retencao de 0leo para as diferentes fracdes de

6leo na mistura.
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Figura 20: Retenc¢do de 6leo na mistura dleo de soja/isopropanol nas fracdes méssicas 1:4, 1:3e 1:1
(m/m) para membrana de 20 kDa, a 1 bar.

Devido a sobreposicdo dos resultados na fracdes 1:3 e 1:4 verifica-se que da
mesma forma que para o fluxo permeado, a retencdo de 6leo ndo sofreu influéncia
significativa da fracéo de 6leo na mistura. Os dados de retengdo assim como os de fluxo
permeado utilizando o isopropanol como solvente serdo melhores discutidos junto a
membrana de 10 kDa onde este comportamento atipico continuou ocorrendo. Enfatiza-
se que estes ensaios foram repetidos mais do que duas veze se mantiveram a mesma

linha de resultados.

4.1.6 MISTURA  OLEO DE  SOJA/AZEOTROPO (N-
HEXANO/ISOPROPANOL)

As Figuras 21 e 22 apresentam os fluxos de permeado e retenc¢des para a mistura
de Oleo de soja/azedtropo de n-hexano/ isopropanol (78:22). Observa-se que as
tendéncias sdo muito semelhantes as observadas na mistura 6leo de soja/aze6tropo de n-
hexano/etanol. O fluxo permeado para as misturas variou entre 26 e 62 kg/m*h para as
fracOes massicas 1:1 e 1:3 (m/m), respectivamente (Figura 20). Sendo que a maior

fracdo de 6leo na mistura influenciou negativamente os valores de fluxo permeado.
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Figura 21: Fluxo maéssico permeado na mistura 6leo de soja/azedtropo de n-

hexano/isopropanol nas frages massicas 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica

de 20 kDa, 1 bar.
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Figura 22: Retencdo de 0leo na mistura 6leo de soja/azedtropo de n-

hexano/isopropanol nas frages méssicas 1:3 e 1:1 (m/m) para membrana ceramica

de 20 kDa, 1 bar.

4.1.7 MISTURA INDUSTRIAL

A mistura industrial foi somente para membrana de 20 kDa, uma vez que as

membranas de 5 e 10 kDa ja tinham sido estudadas por Tres et al., (2012a) nesta mesma

condicdo. Sendo obtida de uma empresa produtora de 6leo vegetal e biodiesel da regido

de Erechim. A mistura foi caracterizada evaporando-se o0 solvente (n-hexano),

mensurando-se a quantidade de Oleo presente. Como resultado se obteve uma



70

porcentagem de 0Oleo de soja de 25,9% em n-hexano. Esta mistura foi utiliza nos testes
com a membrana de 20 kDa. Os resultados de fluxo de permeado estdo apresentados na

Figura 23.
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Figura 23: Fluxo méssico permeado para a mistura industrial em diferentes pressdes para
membrana cerdmica de 20 kDa.
Observa-se que os fluxos foram de 35 a 75% menores que os obtidos com a

mistura preparada com 6leo refinado. Na pressdo de 1 bar, o fluxo cai de 53 kg/m? h
para 14 kg/m® h, o que provavelmente esta relacionado & presenca de gomas
(fosfolipidios) que neste estagio da producédo ainda nao foram removidos. Estes podem
ter se depositado na superficie da membrana ja nos primeiros instantes da permeacao,
causando uma diminuicdo do fluxo quando comparado com o sistema com uma
alimentacdo baseada apenas em 6leo e solvente. No entanto, verifica-se que os fluxos
variaram pouco durante o experimento, mesmo com a presenca destas gomas na
alimentacdo, sugerindo que esta membrana seja pouco afetada pelo fouling,
diferentemente das membranas poliméricas (Tres et al., 2009; 2010).

A camada polarizada por aumentar a resisténcia da membrana torna o fluxo
menos sensivel ao aumento na pressdo de operacdo, ou seja, aumentos de pressao que
normalmente representariam maiores fluxos permeados geram agora um incremento
menor no fluxo. A camada polarizada formada pelas misturas e gomas retidas tende a
ser maior quanto maior a pressao aplicada, aumentando a resisténcia a permeacéo. Esta
mesma situacdo foi observada por Souza et al. (2008) utilizando membranas cerdmicas
de alumina, com didmetro de poro de 0,05 um, na separacdo de componentes de oleo de

milho ndo refinado.
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A Figura 24 apresenta os resultados de retencdo de 6leo na membrana de 20 kDa
para mistura industrial. Corroborando com os resultados obtidos para o fluxo, retenc¢des
de 6leo maiores (<7%) do que as obtidas com as misturas de 6leo de soja refinado. Este
resultado confirma a influéncia das impurezas do 6leo no aumento da retencdo nessas

pressdes de trabalho.
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Figura 24: Retencédo de 06leo para a mistura industrial em diferentes pressdes para
membrana ceramica de 20 kDa.

Ribeiro et al. (2008) utilizando uma membrana cerdmica de 0,01 pm na
permeacéo de 6leo de soja bruto 32% em n-hexano, obtiveram fluxos de até 40,5 kg/m?
h utilizando 2 bar de presséo e velocidade tangencial de 3,4 m/s. Os autores observaram
gue o incremento na pressao resultava em maiores fluxos, ja a velocidade tangencial ndo
apresentou influéncia dentro dos valores aplicados. O incremento de éleo na mistura
gera, por sua vez, uma diminuig¢do no fluxo permeado.

Alicieo et al. (2002) utilizaram uma membrana cerdmica, para filtracdo de 6leo
de soja bruto, sem adicdo de hexano, com o mesmo didmetro de poro de Ribeiro et
al.(2008), 0,01 pum, obtiveram fluxos permeados maximos de 4,16 kg/m*h a 6 bar de
pressdo. Pode-se perceber que devido a maior viscosidade da solugdo, menor foi seu
fluxo permeado.

Souza et al. (2008) estudaram o desempenho de uma membrana de ceramica de
alumina com um diametro de poro em torno de 5 pum com 19 canais, 1 metro de
comprimento e uma area de filtracdo de 0,2 m?, utilizando misturas de 6leo de milho e
n-hexano, com pressdes de 0,5 e 1,5 bar e velocidades tangenciais de 1,4 e 2,4 m/s nas
razGes Oleo de milho/n-hexano de 1:3 e 1:1,85 (m/m), sendo que o oleo utilizado foi
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classificado como cru, ou seja sem ter sido clarificado. Os autores mostraram que com o
incremento da diferenca de pressdo, sem mudangas na velocidade tangencial, assim
como 0 aumento na concentracdo de 6éleo levaram a um incremento na retencdo de
fosfolipidios para todas as concentracfes de 6leo nas misturas. O aumento na
concentracdo de 6leo na mistura, e por consequente 0 aumento da viscosidade da mesma
levou & uma diminuicéo no fluxo permeado.

Garcia et al. (2006) efetuando a filtragdo de 6leo de girassol, no interesse de
fazer a degomagem do 6leo, em membranas tubulares de polietersulfona, de 4 e 9 kDa,
perceberam que o incremento da pressdo além de aumentar o fluxo permeado aumentou
a rejeicdo de Oleo. Apesar de os autores ndo apontarem um motivo especifico, a
presenca de gomas na camada polarizada tende a aumentar o nivel de retencdo da
membrana assim como maiores pressdes aumentam a for¢a motriz do sistema tal como

ocorreu nos resultados observados.

4.1.8 DETERMINACAO DAS RESISTENCIAS AO FLUXO DE
MASSA NA MEMBRANA DE 20 kDa

Como ja descrito o fouling € uma incrustacdo irreversivel. Frequentemente,
mesmo apos aplicado procedimentos de limpeza ndo se consegue retornar a condicdes
de fluxos obtidos com a membrana nova, devido ao bloqueio de poros pelos
componentes da alimentacdo. No caso da membrana de 20 kDa ap6s aplicado o
procedimento de limpeza em todos os casos houve a recuperacdo total do fluxo inicial,
confirmando que as incrustacdes foram satisfatoriamente removidas com o protocolo de

limpeza. A Tabela 4 traz os dados da resisténcia observada nos diferentes solventes.
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Tabela 12: Resisténcias observadas dos solventes n-hexano, etanol e isopropanol
nas pressoes de 0,5, 1 e 1,5 bar para membrana ceramica de 20 kDa.

Solvente P(bar) Rm.10%¥ Rp.10% Rt.10%
0,5 1,82 1,85 4,82
Hexano 1 1,83 1,92 5,43
15 1,83 1,64 5,24
0,5 1,82 0,26 2,40
Etanol 1 1,83 0,34 2,88
15 1,83 0,11 2,90
Isopropanol 0,5 1,82 0,62 2,31
1 1,83 0,40 2,61
15 1,83 0,44 2,81

Primeiramente a resisténcia da membrana, a qual foi obtida a partir do fluxo de
agua Milli-Q, observa-se 0 aumento nitido da resisténcia com o aumento da pressao.
Paglieroet al. (2007) relataram que o aumento na diferenca de pressao gera um aumento
na incrustacdo devido a um aumento na constante cinética, como consequéncia uma alta
concentracdo de solutos sobre a superficie da membrana.

Outro fato interessante € a maior resisténcia total observada quando utilizado o
solvente n-hexano. Mesmo sendo o solvente que obteve o maior fluxo permeado
possivelmente esse solvente devido suas caracteristicas mais apolares quando
comparado com 0s outros solventes, de caracteristicas mais polares, resultou numa
maior resisténcia da membrana a permeacao deste solvente. Quando comparado o etanol
com o isopropanol, suas resisténcias totais sdo bem proximas, devido a similaridade
entre esses alcoois.

Altas pressdes, somado ao fendmeno de concentracdo por polarizagdo geram um
importante papel no processo de permeacao tornando o fluxo permeado menos sensivel
a aplicacéo da diferenca de presséo (PAGLIERO et al., 2001).

O contetdo de Oleo na mistura e a pressdo influenciam positivamente na
resisténcia total, por outro lado exercem fatores negativos na resisténcia maiores
velocidades tangenciais que proporcionam uma menor camada polarizada devido a
maior turbuléncia gerada (SOUZA et al., 2008).
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Basso et al. (2009) filtrando 6leo nédo refinado de soja e n-hexano na pretensao
de sua degomagem observaram que as interacBes entre as particulas do retido e a
membrana ou entre as particulas depositadas na superficie desta podem ocorrer por
adsorcdo ou obstrucdo fisica dos poros agindo superficialmente ou internamente
podendo ainda ligar-se a outras particulas da camada polarizada. A interacdo entre as
particulas assim como a estrutura formada por elas pode além de outros fatores variar a
intensidade da repulsdo. Os autores utilizaram uma membrana cerdmica de 0,01 mm
para filtragem de 6leo/n-hexano, utilizando o n-hexano como solvente base a 1 bar de

pressdo. Tais resultados sdo descritos na Tabela 5.

Tabela 13: Resisténcias observadas por Basso et al. (2009).

Solvente Rm.10% Rf.10" Rp.10% Rt.10%

Hexano 6,4 0,90 0,82 8,1

Comparando-se os dados da resisténcia total de obtidos por Basso et al. (2009),
Rt 8,1.10%, com os do presente trabalho Rt 4,82.10' percebe-se que a resisténcia total
no presente trabalho quando utilizado n-hexano como solvente foi aproximadamente
metade, assim como o0s dados sobre a camada polarizada estdo bem mais baixos. Este
fato deve-se que Basso et al. (2009) utilizaram 6leo de soja ndo degomado, sendo que as
gomas e fosfolipidios aumentaram a camada polarizada assim como a resisténcia total
da membrana, diferentemente deste trabalho que utilizou 6leo de soja refinado.

Souza et al. (2008), filtrando 6leo de soja ndo degomado e n-hexano utilizando
uma membrana ceramica de alumina, também com a intencdo de remocdo de
fosfolipideos observaram que a camada gel polarizada representava até mais que 91%
da resisténcia total da membrana e a resisténcia da membrana apenas valores entre 1 e
9%. Os autores explicam que devido ao grande didmetro de poro da membrana
(0,05um) a resisténcia da membrana foi muito baixa. Assim como no estudo de Souza
et al. (2009) os valores de fouling foram nulos ou muito préximos a zero.

Resultados diferentes foram obtidos por Kim et al. (2002) utilizando membranas
poliméricas de poliamida com didmetro de poro de aproximadamente 20 kDa. Para os
autores a resisténcia ao fouling foi de 4 a 8 vezes maior que a resisténcia da membrana,
sendo sempre entre 47 e 50% da resisténcia total. Pode-se comparar entdo a diferenca

entre a membrana polimérica plana e a ceramica tubular, sendo a membrana ceramica
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uma alternativa mais duravel que devido a possibilidade de sua limpeza trazem consigo

uma vida Gtil mais longa.

4.2 MEMBRANA 10 kDa

Com as membranas ceramicas de 5 e 10 kDa n&o foram realizados ensaios com
n-hexano e mistura industrial, pois estes ja foram realizados em trabalhos prévios do

grupo de pesquisa (TRES et al, 2012a).

4.2.1 MISTURA OLEO DE SOJA/ETANOL

Devido a membrana de 10 kDa apresentar menor tamanho de poro que a
membrana de 20 kDa, houve um decaimento no fluxo permeado. Além de que, a
necessidade de maiores pressdes aplicadas para a obtencdo desses fluxos. A Figura 25
apresenta o fluxo maéssico permeado da mistura 6leo de soja/etanol nas diferentes

fracOes méssicas investigadas para a membrana de 10 kDa.
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Figura 255: Fluxo massico permeado em diferentes pressGes para a mistura 6leo de
soja/etanol nas fragdes maéssicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica
de 10 kDa.

Para o solvente etanol os mesmos padrdes de resultados foram observados
seguem dos obtidos para a membrana de 20 kDa. Relativo ao fluxo permeado percebe-
se uma relacdo inversamente proporcional a quantidade de dleo na mistura. Agora,
porém, pode-se visualizar o efeito das pressdes aplicadas, sendo que quanto maior a
pressdo aplicada maior o fluxo permeado dentro de uma mesma fragdo méssica de 6leo
na mistura.

Se comparado com os dados da membrana de 20 kDa, na fracdo massica 1:4
6leo de soja/etanol se obteve um fluxo permeado relativamente alto. Porém fica notavel
como o incremento na fracdo de 6leo gerou uma queda no fluxo permeado, chegando-se
na fracdo massica 1:3 a valores em torno de 15 kg/m? h e 3 kg/m? h para a fracao
maéssica 1:1.

Saravanet al. (2006) relatam que o incremento de solvente também gerou um
aumento no fluxo permeado, mantendo inalterada a taxa de retengdo. Estes autores
utilizaram membranas poliméricas compostas, sendo a camada superior de silicone e o

suporte formado por poliamida, denominda NTGS-2200 oriundo da Instituto Nacional
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de Pesquisa Alimentar do Japdo. Os autores testaram 6leo de soja e de arroz, sendo o
incremento de fluxo maior para o 6leo de soja, devido a sua menor viscosidade.

A Figura 26 apresenta os dados de retencdo de 6leo na mistura 6leo de
soja/etanol. Observa-se que a retencdo de 6leo manteve-se elevada, sempre com niveis
acima de 80%. Pode-se também verificar que hd uma diminuicdo da retencdo de dleo
com o0 aumento da pressdo aplicada, pois quanto maior a forga motriz, maior é o efeito
de polarizacdo e incrustacdo. Este efeito, no entanto, s6 pode ser visualizado com a

mistura mais diluida em 6leo.
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Figura 266: Retencdo de 6leo na mistura 6leo de soja/etanol em diferentes pressdes,

nas frac6es massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica de
10 kDa.

O incremento de 0leo na mistura aumentou também o nivel de retengdo. Assim

como ja descrito anteriormente, maior a fragdo de 6leo na mistura maior a camada

polarizada formada e maior a resisténcia a permeacdo na membrana.

4.2.2 MISTURA OLEO DE SOJA/AZEOTROPO DE N-
HEXANO/ETANOL
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A Figura 27 apresenta o fluxo permeado da mistura 6leo de soja/azedtropo de n-
hexano/etanol (21:79).0 fluxo permeado manteve a tendéncia observada, ou seja, com o
incremento da quantidade de 6leo, houve uma diminui¢do no fluxo permeado. Assim

como a aplicacdo de menores pressdes geraram menores fluxos permeados.
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Figura 277: Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/aze6tropo de n-hexano/etanol em
diferentes pressdes, nas fragdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 10
kDa.

A membrana 10 kDa apresentou em 32 kg/m® h a 2 bar na fragdo massica 1:3,
menores que os 83 kg/m?h a 1 bar de pressio na fracdo massica 1:3 com a membrana de
20 kDa.

Quando se diminui a concentracdo de 6leo na mistura, ocorre diminuicdo da
viscosidade, gerando um incremento da difusividade e aumento fluxo permeado. A
polarizacdo de concentracdo também é diretamente proporcional a concentracao de éleo
na alimentacdo, levando a diminuicdo do fluxo (PAGLIERO et al., 2011).

A Figura 28 apresenta os dados de retencdo de 6leo obtidos nos ensaios

utilizando a mistura dleo de soja/azedtropo de n-hexano/etanol.

20 20
18 18 2 bar
® ¢ o 16 -
16 * ¢ o M3 bar
14 14 B b
| A _ 12  bar
£ 10 £ 10 -
Fa WM omog oo " g| = " mmg
[ |
6 | o2 [ 6 :
4 | m3bar
2 2
- 4 bar
0 0
0 20 40 60 0 20 40 60

Tempo (min) Tempo (min)



79

Figura 28: Retencdo de 6leo na mistura 6leo de soja/azedtropo de n-hexano etanol em
diferentes pressoes e fracdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m) para membrana ceramica de
10 kDa.

A retencdo de 6leo assim como o fluxo permeado, obteve um comportamento
tipico em relagdo a pressdo, decaindo com o aumento da pressdo aplicada. Para a
concentracdo de dleo, obteve-se uma maior reten¢cdo na menor concentragdo, ou seja,
valores de 4, 7 e 16% na mistura 1:3 (m/m) e apenas 9, 8 e 6% na mistura 1:1 (m/m).
Observa-se uma queda da retencdo com o tempo para a condi¢do de alimentacdo mais
diluida em o0leo, sugerindo que o fouling neste caso seja mais acentuado que nas outras
condicOes estudadas. Membranas com retengdo nomina menores devem ser utilizadas
para obter eficiéncias maiores de retencdo de Oleo assim como a necessidade de
unidades em série ou mdaltiplos estagios se fazem necessarias para incrementar a
retencdo de 6leo (WU e LEE, 1999).

4.2.3 MISTURA OLEO DE SOJA/ISOPROPANOL

A Figura 29 apresenta os dados de fluxo permeado para as mistura
Oleo/isopropanol. Nos ensaios com a membrana de 20 kDa percebeu-se um
comportamento diferenciado do sistema que utiliza isopropanol como solvente. O
incremento da concentracdo de Oleo na mistura ndo levou a uma mudanca no fluxo
permeado, ou seja, a membrana apresenta valores muito proximos de fluxo méssico

permeado mesmo em quantidades diferentes de 6leo na mistura.
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Figura 29: Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/isopropanol em diferentes
pressdes, nas fracbes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica

de 10 kDa.

A Figura 30 apresenta as retencbes de Oleo nas diferentes pressdes e
concentracdes de 6leo na mistura 6leo de soja/isopropanol. Novamente se observa um
comportamento distinto das demais condicdes apresentadas até 0 momento. Nas fracdes
massicas 1:4 e 1:3 com o decorrer do experimento a retencdo tende a decair de maneira
expressiva. Ja para a fracdo massica 1:1 na condicdo de maior pressdo, 4 bar, a
membrana apresentou retencdo negativa, desta forma, a membrana foi seletiva para o

6leo e restringiu a passagem de solvente.
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Figura 300: Retencao de 6leo na mistura 6leo de soja/isopropanol em diferentes pressoes,

nas fracdes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 10 kDa.

Dafinovet al. (2002) em seu estudo sobre a adsor¢do e quimiossorcéo de alcoois

por membranas de alfa alumina comprovaram que estas podem adsorver ndo apenas

fisicamente mas também quimicamente alcoois formando alcoxidos. Esta adsorcao €

muito mais forte para o alcool propilico, quando comparado ao etanol, explicando a

diferenca de seletividade dos dois alcoois, devido a modificagdo que cada solvente pode

causar na membrana.

Apesar de a membrana de 10 e 5 kDa ndo possuirem em sua constituicdo alfa-

alumina e serem fabricadas basicamente a partir de zircbnia, a membrana de 10 kDa

apresentou um padrdo de fluxo semelhante ao observado na membrana de 20 kDa.

Mesmo em fragdes méssicas diferentes os fluxos permeados foram muito semelhantes,
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similar ao ocorrido para a membrana de 20 kDa. Supondo-se que, assim como a alfa-
alumina, a zirconia, devido toda a sua semelhanga, pode apresentar padrdes de adsorgédo
e quimiossorcdo semelhantes, alterando totalmente as caracteristicas da membrana.
Assim, esta pode ser uma explicacdo para se obter uma linha distinta de resultados
quando se utiliza em membranas ceramicas misturas contendo 6leo de soja/isopropanol.

Zhang (2009) fez um estudo sobre a propriedade eletrocinética da membrana de
microfiltragdo fabricadas com zirconia, e um dos resultados do autor foi a possibilidade
da superficie da membrana gerar reacdes de adsorcdo de solventes aquosos, podendo
mostrar propriedade anfotéricas, dependendo das cargas presentes na solucdo.
Geralmente as propriedades anfotéricas de dxidos minerais sdo devido a protonagéo e
desprotonacao de grupos hidroxilas sobre a superficie da membrana.

A descricdo de retengbes negativas sdo fatos atipicos na tecnologia de
membranas, podendo-se dizer situacfes fora dos padrdes. Contudo, se pesquisado na
literatura diversos autores relatam a ocorréncia da retencdo negativa. Garcia et al.
(2006) na degomagem de 6leo de girassol e n-hexano por membranas de poliétersulfona
obtiveram para a membrana ES404 em sua condicdo de maior pressdo queda da
retencdo chegando até retencBes negativas de pigmentos e acidos graxos livres, porém
0s autores néo levantam nenhuma suposi¢édo para o fato, apenas o relatam .

Subramanian et al. (1999 e 2001) também descreveram gque com o incremento na
pressdo obtiveram retencbes decrescentes e até negativas para acidos graxos livre em
misturas de 6leo de amendoim e girassol. Esta tendéncia esta vinculada a concentracdo
destes compostos, que formam miscelas reversas, conduzindo a maior afinidade pela
membrana que pela solucdo de mistura.

Mesmo havendo relatos de retencbes negativas, 0os acontecimentos destes fatos
ndo possuem uma tendéncia definida. Moura et al. (2005) em um trabalho muito
semelhante aos dois anteriormente citados, utilizando também membranas de
poliétersulfona para degomagem de 6leos, obtiveram valores de retencGes positivas para
pigmentos e 4&cidos graxos livres, demonstrando controvérsia assim como a
significancia do melhor entendimento da retencdo negativa e os fatores que a afetam.

Tres et al. (2012) também encontraram reten¢des negativas para 6leo de soja em
mistura oleo de soja refinado/n-hexano na membrana polimérica Sepa GE (MWCO 1
kDa). Ressalta-se que o autor em uma mesma condigdo de mistura Oleo/solvente,

observou o incremento da retencdo negativa com o aumento da presséo.



83

Todos os trabalhos relatados até agora referem-se a retencfes negativas para
membranas poliméricas, sendo esse fato explicado por muitos autores como um efeito
devido ao inchamento da membrana, aumentando o tamanhos de seus poros, alterando
totalmente suas caracteristicas. Porém o inchamento é devido ao solvente utilizado no
processo e a relagdo observada de que a retencdo negativa aumenta com o aumento da
pressdo néo se atribui entdo ao solvente (TRES et al., 2012).

Qayoom e Shukla (2010) estudaram a retencdo negativa de sais por membranas
planas formadas por p6 de zedlitas octohidratadas com didametro de poro préximo a
1nm. Os autores observaram que o incremento da pressdo até determinado valor
aumentava a retencdo negativa e posterior a isto, aumentos na pressao diminuiriam a
retencdo negativa. O autor relata uma relagdo principal entre a camada polarizada e a
retencdo negativa, mas também em alguns casos relaciona-se com caracteristicas
intrinsecas da membrana.

A relacdo entre a retencdo negativa estar associada a pontos experimentais onde
se aplicou maiores pressfes assim como em maiores concentracdes de soluto, é um fator
importante com a camada polarizada. Maiores concentracdes de 6leo geram uma maior
camada polarizada.

Li et al. (2006) estudaram o pé de zirconia assim como uma membrana ceramica
deste material analisando a performance da membrana em situagdes de adsorcdo e
alteracdes de pH. Assim como variacdes de pH da solucdo exercem influéncia na
permeacao e retencdo da membrana a adsor¢do de solventes alteram o ponto isoelétrico
da membrana e desta forma suas cargas eletrostaticas utilizadas como fator seletivo.
Apesar de Li et al. (2006) ter usado solugdes aquosas o principio pode ser aplicavel a
solucdes organicas. Estes autores observaram gque em determinadas condi¢des com o
incremento do pH, tornando a solucdo mais basica a membrana perderia o potencial de
retencdo. Quando utilizado alcoois estes podem desassociar de suas hidroxilas alterando
0 pH da solucéo.

O oleo possui pH mais béasico, chegando a 8,5, uma adig¢do cada vez maior de
6leo favoreceria também a queda da retencdo da membrana. Na retengdo negativa, a
queda dos niveis de retencdo ao longo do tempo seriam o resultado de um possivel
sinergismo entre o condicionamento da membrana cerdmica em isopropanol somado a
camada polarizada em condicdes de maiores pressdes seriam fatores potencializantes da

retencdo negativa.
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4.2.4 MISTURA DE OLEO DE SOJA/AZEOTROPO DE N-
HEXANO/ALCOO ISOPROPILICO

A Figura 31 apresenta os dados experimentais do fluxo massico permeado para a
mistura 6leo de soja/azedtropo de n-hexano/isopropanol. Da mesma forma que antes a
pressdo exerceu efeito positivo sobre o fluxo, porém devido aos efeitos de polarizacao
esta interferéncia foi bem baixa que em outros experimentos. Como nos casos
anteriores, o aumento da razdo Oleo/solvente levou a diminuicdo do fluxo,
provavelmente pelos motivos ja apontados anteriormente. A diminui¢do do tamanho de
poros levou a reducdo do fluxo. Na membrana de 20 kDa se obteve fluxos de 27 e 60
kg/m? h, enquanto que na membrana de 10 kDa os valores ficaram entre 17 e 40 kg/m?
h.
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Figura 311: Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/aze6tropo de n-
hexano/isopropanol em diferentes pressdes, nas fragdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m)

para membrana ceramica de 10 kDa.

A Figura 32 apresenta os valores do nivel de retengdo e 6leo na mistura 6leo de
soja/azedtropo de n-hexano/isopropanol. A retencdo apresentou niveis baixos, entre 2 e
5%, para a menor concentracdo de 6leo na solucdo, aumentando para valores maximos
préximos a 23% para a mistura mais concentrada (1:1). Comparando-se com os dados
da membrana de20 kDa os niveis de retencdo(entre 9e 12%) foram maiores para a
menor concentracdo de 6leo (1:3), porém na maior concentracéo de 6leo a membrana de
10 kDa apresentou retencGes maiores. Tendencialmente com a diminui¢do do poro

aumenta-se a seletividade da membrana.
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Figura 322: Retencdo de Oleo para a mistura Oleo de soja/azeétropo de n-
hexano/isopropanol em diferentes pressdes, nas fragcdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m)
para membrana ceramica de 10 kDa.

Botino et al. (2004) efetuaram um screening de diversas membranas tanto
poliméricas planas como ceramicas para degomagem de Oleo de oliva. Dentro dos
resultados obtidos com as membranas ceramicas de um mesmo fabricante (TAMI), trés
diferentes massas moleculares de corte foram testadas, 50, 150 e 300 kDa. Os fluxos
obtidos foram proximos a 25, 7 e 5 kg/m? h para as respectivas membranas a 4 bar e
velocidade tangencial de 2 m/s. Os autores também observaram que maiores pressdes
geram inicialmente maiores fluxos permeados, porém aceleram o processo de
incrustacdo da membrana diminuindo mais rapidamente o fluxo permeado com o

tempo.
4.3 MEMBRANA CERAMICA DE 5 kDa
4.3.1 MISTURA OLEO DE SOJA/ETANOL

A Figura 33 apresenta os dados de fluxo permeado para mistura Oleo de

soja/etanol para membrana ceramica de 5 kDa.
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Figura 333: Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/etanol em diferentes
pressdes, nas fracbes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica
de 5 kDa.

Paraa membrana de 5 kDa, ocorreu uma queda acentuada de fluxo nao
ultrapassando em nenhuma condicdo de trabalho o valor de 2,5 kg/m? h. Na fracéo
massica 1:1 a 2 bar ndo foi possivel obter fluxo de permeado mensuravel. Estes efeitos
podem ser relacionados a alta resisténcia da membrana de 5 kDa. Ao se compararem oS
resultados obtidos com as membranas de 20 kDa e de 10 kDa, observa-se uma grande
queda no fluxo permeado.

Maiores concentraces de 6leo diminuiram o fluxo permeado, tanto por seus
efeitos na camada polarizada como também pelo aumento da viscosidade da solucao.

A Figura 34 apresenta os as retencdes de 0leo para a membrana de 5 kDa para as

misturas 6leo de soja/etanol como alimentacdo. Observa-se que as retencGes foram
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bastante elevadas, similar a membrana de 10 kDa. Dentre os solventes testados,
utilizando o etanol junto da membrana de 10 kDa obteve-se os maiores niveis de
retencdo dentre todos os experimentos, muito como ja explicado devido sua maior

polaridade e menor solubilidade no 6leo.

100 — 99— o 100 4 <
95 o5 A Am B AN
90 = g 90
35 [ [ | [ |

_ 80 - 85
£ 75 < 80 ®2 bar
o
70 75 M3 bar
65 #2 bai 70 B 4 bar
60 A
ss M 3 bax 65
0 20 40 60 0 50

Tempo (min) Tempo (min)

100 m m = = m B
95
90
_ 85
£ %0
F 75 4 bar
0 M3 bar C
65
60
0 20 40 60

Tempo (min)
Figura 344: Retencdo de 6leo para a mistura 6leo de soja/etanol em diferentes pressoes,
nas fracdes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica de 5 kDa.
Maiores presses causam maiores compactacdes do material retido na superficie
da membrana, aumentando a retencdo, assim como o aumento na concentracdo de 6leo
aumenta a viscosidade da solucdo diminuindo o fluxo permeado e incrementando a
retencdo na membrana (SOUZA et al., 2008).

4.3.2 MISTURA OLEO DE SOJA/AZEOTROPO DE N-
HEXANO/ETANOL

Nas Figuras 35 e 36 sdo apresentados os resultados de fluxo permeado e
retences de Oleo, respectivamente, para 0s ensaios de separa¢do da mistura 6leo de

soja/azeotropo de n-hexano/etanol com a membrana de 5 kDa. Novamente houve
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reducao no fluxo permeadopara a fragdo massica 1:1. A retencdo de 6leo aumentou com
0 aumento da fragdo de Oleo para a pressao de 3 bar. Maiores pressfes transmembrana
causaram um aumento do fluxo, conforme o esperado e relatado por outros autores
(PIOCH et al., 1998; ABADI et al., 2010).
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Figura 355: Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/azedtropo de n-
hexano/etanol em diferentes pressdes, nas fragcbes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m) para

membrana ceramica de 5 kDa.
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Figura 366: Retencdo de Oleo para a mistura 6leo de soja/azedtropo de n-hexano/etanol
nas diferentes pressfes, nas fracdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m) para membrana
ceramica de 5 kDa.

Saravanet al. (2006) usando um sistema dead-end com membranas hidrofilicas
de osmose inversa realizaram a separacéo de misturas de 6leos de arroz e de soja em n-
hexano. Na intencdo de aumentar o fluxo permeado os autores incrementaram a
percentagem de n-hexano na mistura. O aumento no fluxo permeado ndo foi
proporcional, mas o fluxo permeado aumentou relativo ao aumento de n-hexano na
mistura. O incremento de fluxo foi atribuido a solubilidade dos triglicerideos em n-

hexano.
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Em menores concentragbes de Oleo a permeabilidade aumenta
significativamente com 0 aumento da pressdo, contudo em maiores concentracdes de
6leo o incremento da pressdo geram menores incrementos na permeabilidade do sistema
(STAFIE et al., 2004). Novamente na condicdo de maior concentracdo de 6leo, fracdo

massica 1:1, e na menor pressao aplicada, 2 bar, ndo houve fluxo permeado.

4.3.3 MISTURA OLEO DE SOJA/ISOPROPANOL

Nas Figura 37 séo apresentados os resultados de fluxo permeado para 0s ensaios

de separacdo da mistura 6leo de soja/isopropanol com a membrana de 5 kDa.
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Figura 377:Fluxo massico permeado para a mistura 6leo de soja/isopropanol em diferentes
pressdes, nas fracbes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica
de 5 kDa.

A figura 38 apresenta os niveis de retencdo de Oleo para a mistura

oleo/isopropilico na membrana de5 kDa.
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Figura 388: Retencdo de 6leo para a mistura 6leo de soja/isopropanol nas diferentes
pressdes, nas fracbes massicas (A) 1:4, (B) 1:3 e (C) 1:1 (m/m) para membrana ceramica
de 5 kDa.

Como ocorrido com as demais membranas, os resultados de permeacdo das
misturas em isopropanol apresentaram-se bem diferenciados dos demais solventes. O
fluxo maéssico permeado foi independente da concentracdo de dleo na mistura. A
variacdo do fluxo com a pressdo seguiu 0 comportamento esperado, de aumento com o
aumento da presséo.

Os niveis de retencdo novamente apresentaram comportamentos diferenciados.
Nas pressoes de 3 e 4 bar houve uma queda no nivel de retencdo ao longo do tempo,
sendo que novamente na condi¢cdo massica 1:1 utilizado a maior presséo, 4 bar, obteve-
se retencdo negativa. Assim como ja relatado em trabalhos anteriores (GARCIA et
al.,2006; TRES et al., 2012b; QAYON e SHUKLA,2010) a retengdo negativa e sua
associacdo a condicGes de maiores pressdes aplicadas muitas vezes apenas foram

relatadas sem elucidado do fato. O atual trabalho supde que a pressdo ndo é uma
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condicdo Unica para 0 acontecimento do evento, mas sim a retencdo negativa acontece

possivelmente pela conjuntura de diversos fatores como pressdo, camada polarizada e

interacéo solvente membrana.

4.3.4 MISTURA OLEO DE SOJA/AZEOTROPO DE N-

HEXANO/ISOPROPANOL

Quando comparado com o0s outros solventes utilizados o azeGtropo de n-

hexano/isopropanol, manteve fluxos massicos permeados comparativamente altos com a

reducdo do tamanho dos poros das membranas de 20 (J entre 28 e 60 kg/m?h) para 10 (J

entre 40 e 20 kg/m*h) e desta para 5 kDa (J entre 25 e 10 kg/m?h). houve um reduc&o no

fluxo, mas se comparado com o etanol na membrana de 20 kDa este obteve fluxos

massicos de até 83 kg/m?h, 58 kg/m>h na membranA de 10 kDa e apenas 2,5 kg/m?h

para membrana de 5 kDa.

Assim para membrana 5 kDa, apesar de ser a com menor diametro e poro, houve

uma minimizacdo deste fator sobre o fluxo quando utilizado azeétropo de n-

hexano/isopropanol, conforme pode ser verificado na Figura 39, que apresenta os fluxos

obtidos pela mistura 6leo de soja/aze6tropo de n-hexano/isopropanol para membrana de

5 kDa.
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Figura 399: Fluxo massico permeado para mistura Oleo de soja/azeétropo de n-
hexano/isopropanol em diferentes pressdes , nas fragbes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m)
para membrana ceramica de 5 kDa.

Carvalho et al. (2006) utilizando membranas ceramicas com didmetros de poro

de 0,05 e 0,01 um para degomagem de uma solugcdo com 32% de dleo de soja bruto,
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verificaram que para a membrana de maior poro, mesmo com uma pressdo menor de 0,6
bar os autores chegaram a obter fluxos permeados préximos a 180 kg/m? h e para a
membrana de menor tamanho de poro, mesmo aplicando pressdes de 2,1 bar, obtiveram
apenas 40 kg/m? h, demonstrando o efeito da diminuicdo do poro sobre o fluxo
permeado. O nivel de retencdo observado pelo autor para os fosfolipidios ficou entre 70
e 95% para ambas as membranas.

A retencdo manteve o perfil de incremento proporcional com a quantidade de
0leo da solucdo e inversamente proporcional a pressdo aplicada, como pode ser
verificado na Figura 40(B). Porém na concentracdo de 1:1 (m/m) dleo/solvente, a
retencdo apresentou declinio ao longo do tempo, semelhante ao ocorrido quando
utilizado apenas isopropanol como solvente, diferentemente das outras membranas,
utilizando a mesma alimentacdo onde este fato ndo ocorreu. A Figura 40 apresenta a

retencdo de Oleo observada.
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Figura 40: Retencdo de 6leo para a mistura o6leo de soja/azedtropo de n-
hexano/isopropanol em diferentes pressdes, nas fragcdes massicas (A) 1:3 e (B) 1:1 (m/m)

para membrana ceramica de 5 kDa.

4.4 EFICIENCIA DE LIMPEZA DAS MEMBRANAS

A primeira membrana para a qual foi desenvolvido os procedimentos de limpeza
foi a membrana de 10 kDa. Apds seu primeiro experimento, foi efetuado o
procedimento de enxague no proprio solvente visando a limpeza da membrana. Feito o
enxague, foi medido o fluxo permeado de n-hexano para comparacdo com o fluxo

inicial. Conforme mencionado anteriormente, ndo se procedeu 0s experimentos sem que
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a membrana apresentasse um fluxo minimo de 80% do fluxo inicial do solvente. No
entanto, apenas com a lavagem com hexano chegou-se a uma recuperagdo do fluxo de
apenas 61 e 68% do fluxo inicial de solvente.

Desta forma teve-se que optar pela limpeza quimica. A possibilidade de realizar
a limpeza da membrana apenas com o proprio solvente, além de diminuir custos
visando uma escala industrial, torna o processo mais pratico. Ribeiro et al. (2008)
realizando a ultrafiltracdo de 6leo bruto de soja e n-hexano em membrana ceramica
(diametro de poro de 0,01 pum) conseguiram efetuar a limpeza apenas fazendo lavagens
com n-hexano. Os autores também afirmam a possibilidade de conseguir efetuar a
limpeza no préprio solvente, sem adicdo de demais agentes, além de eficiente é
economicamente melhor para a inddstria.

Assim, utilizou-se o procedimento de limpeza indicado pelo fabricante. Este
procedimento compreendia primeiramente lavagens basicas e posteriormente uma
lavagem &cida. Os pardmetros operacionais ndo descreviam pressdes ou vazdes a serem
utilizadas, somente a temperatura possuia uma faixa operacional de 50 a 80°C. Optou-se
entdo por ndo utilizar pressdes além da propria perda de carga na unidade, e vazdo de 1
L/min e temperatura de 50 °C.

Ap6s uma lavagem com as solugdes de limpeza, o fluxo de solvente (etanol) foi
novamente mensurado, sendo que a membrana ainda ndo atingia os 80% minimos
requeridos. A lavagem foi entdo repetida, alcancando-se entdo 86% do fluxo base. Apds
uma nova sequéncia de experimentos, foi realizado um enxague e verificou-se que o
fluxo de etanol estava abaixo dos 80% do fluxo inicial, sendo necessarias novas
lavagens quimicas. O fluxo somente foi recuperado ap6s trés sequéncias de lavagens
quimicas. Como medida de teste, decidiu-se operar o processo de limpeza utilizando 3
bar, fato que ndo trouxe resultados positivos, pois ainda necessitava-se repetir no
minimo duas vezes a sequencia de lavagens da membrana.

Sumihar et al. (2009) testaram estratégias de limpezas para membranas
cerdmicas sujas por solugdes formadas por 6leo, sal e surfactante misturados em um
agitador. A solugéo era filtrada por duas horas pela membrana. O fluxo era baseado na
permeacdo de Aagua destilada po6s a limpeza da membrana. Dentre as variaveis
investigadas utilizaram diversas sequéncias de limpezas, agentes comerciais de limpeza
e temperaturas do processo. Dentre as conclusfes os autores atribuiram que maiores
concentragcdes dos agentes de limpeza foram mais eficientes, sendo que a melhor

sequéncia seria primeiramente uma solucdo alcalina e posteriormente utilizar solugdes
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acidas. Altas temperaturas das solucdes de limpeza resultam na maior recuperacao de
fluxo. Ainda, reduzindo-se a diferenca de pressao, houve uma maior recuperacdo do
fluxo em membranas de maiores poros.

Basso et al. (2006) investigaram processos de limpeza para membranas
ceramicas utilizadas em ultrafiltracdo de Oleo de soja. As solugdes incrustantes eram
compostas por 32% de 6leo de soja ndo degomado e o restante de n-hexano. Os autores
utilizaram apenas n-hexano variando condi¢Oes de pressdo de 0,45, 1 e 2,5 bar e
velocidades tangencias de 1, 3,4 e 5 m/s. Como resultados obtiveram que maiores
velocidades tangenciais e baixas pressdes transmembrana eram recomendadas para
recuperacdo do fluxo.

Assim utilizando-se estes dados dentro das possibilidades operacionais da
bomba de engrenagem e do procedimento indicado pelo fabricante, definiu-se os
parametros do procedimento de limpeza. Utilizou-se a menor diferenca de pressdo do
procedimento de trabalho, ou seja, 2 bar para as membranas de 10 e 5 kDa e 0,5 bar
para a membrana de 20 kDa. A vazéo foi elevada para 1,5 L/min e a temperatura para
80°C. Com esse novo procedimento de limpeza, apenas uma lavagem era necessaria

para recuperar 100% do fluxo.



95

5.0 CONSIDERACOES FINAIS

A membrana de 20 kDa apresentou fluxos de permeado elevados, tornando
possivel uma aplicacdo industrial. Porém devido a baixa retencdo de 6leo oferecida pela
membrana, seria necessario a utilizacdo de sistemas em série para atingir maiores
fatores de concentragéo.

O etanol mostrou-se um solvente com caracteristicas muito favoraveis,
apresentando elevados fluxos de permeado, tanto para a membrana de 20 kDa (83
kg/m?h), como para a membrana de 10 kDa (57 kg/m?h), aliados a maiores retencdes.
Porém, os resultados favoraveis ao etanol estdo relacionados a sua baixa solubilidade
em 6leo, e na verdade o mecanismo de dessolventizacdo por membrana nesta caso, seria
o0 de separacdo das micelas de 6leo do solvente.

Um ponto favoravel ha um possivel transicdo de hexano para etanol usando a
tecnologia de membranas para separacdo de suas misturas em 0Oleo é a possibilidade de
uso do proprio azeotropo de etanol. Sendo um solvente distinto que carrega consigo
resultados intermediarios de seus solventes paternos na forma pura.

O isopropanol assim como seu azedtropo ndo ofereceu um desempenho
favoravel, sendo necessaria maior avaliacdo de todas as interacfes deste solvente com
as membranas ceramicas.

Dentre as membranas estudadas, as membranas de 20 e 10 kDa foram as que
apresentaram resultados mais favoraveis a uma aplicacdo industrial. A membrana de 5
kDa, apesar de possuir altos niveis de retencdo para grande parte dos solventes,
apresentou baixos fluxos permeados, 0 que a torna ineficiente em largas escalas.

As membranas cerdmicas apresentam um ponto desfavoravel que é a sua
necessidade de limpeza quimica, ndo sendo suficiente apenas o uso de enxagues com 0
solvente para recuperacdo do fluxo inicial. No entanto, estas membranas apresentam

uma elevada vida util, compensando assim parte destes gastos.
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5.1 CONCLUSOES

Os resultados do pré-condicionamento da membrana de 20 kDa indicaram que o
n-butanol, devido a sua polaridade mais proxima do n-hexano, foi o solvente que
possibilitou a obtencdo de maior fluxo permeado de n-hexano, chegando-se a valores de
até 314 L/m*h a 1 bar.

As separacOes das misturas sofrem diversas influéncias tanto oriundas de
caracteristicas da membrana como dos solventes. A polaridade dos solventes parece ser
um dos principais fatores que influenciaram o fluxo permeado.

O fluxo de permeado foi diretamente proporcional, e a retencdo inversamente
proporcional, ao corte das membranas. O aumento da concentracdo de 6leo refinado
diminui o fluxo permeado, devido ao aumento da polarizacdo de concentracdo e da
incrustacao, que atua por sua vez aumentando as retencGes do 0Oleo.

O aumento da pressdo em geral leva a um aumento do fluxo permeado, porém
pode também reduzir a retencdo de dleo de soja refinado. Dependendo do solvente, a
incrustacdo da membrana é maior e o fluxo é independente da diferenca de pressao.

Quando se utilizou o 6leo bruto na alimentacdo, o incremento da pressdo gerou
um maior retencdo de 6leo (de 9% a 12%), devido a presenca de gomas e fosfolipidios.

Interacdes entre o solvente e a membrana afetam diretamente as caracteristicas
do processo. Especificamente com o isopropanol, se observou resultados diferentes do
observado para os demais solventes do estudo, imaginando-se que este possa sofrer
quimiossor¢des junto a membrana, que poderia interferir no fluxo permeado e retencédo
de dleo.

Como método de limpeza se verificou que maior temperatura e maior vazédo de
alimentacdo auxiliam no processo de remocdo de 6leo depositado na superficie da

membrana.
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5.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Dos resultados obtidos e das ddvidas geradas no que se refere a intencdo de

utilizacdo da tecnologia de membranas no processo de recuperacdo de solvente na

industria de Oleos vegetais pode-se sugerir para trabalhos futuros:

Avaliar a eficiéncia de retrolavagens com o proprio solvente para
que desta forma se recupere o fluxo permeado;

Estudar a utilizacdo de unidades em série visando aumentar a
retencao de 0leo;

Investigar a alimentacdo de misturas de 6leo de soja bruto com os
demais solventes, buscando avaliar outros fatores que possam
interferir no processo;

Realizacdo da modelagem matematica dos dados experimentais
como forma de auxilio na explicagio e previsdo do
comportamento do sistema;

Estudar a utilizacdo da tecnologia de membranas para diferentes

oleos .
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