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RESUMO

A desacidificagdo do 6leo de milho por extragdo liquido-liquido foi estudada em uma
coluna de discos rotativos (RDC), operada continuamente € em modo contra-corrente. O
solvente utilizado foi etanol contendo aproximadamente 6 % de dgua e alimentado no
equipamento como fase continua. Foram utilizadas trés versdes diferentes de RDC: a versdo
original, uma vers3o com estatores e discos perfurados (PRDC I) e uma terceira versdo sem
estatores e discos perfurados com didmetro maior (PRDC II). O desempenho dos
equipamentos foi caracterizado a partir da anélise da influéncia da velocidade de rotacéo, da
velocidade da fase dispersa e da geometria da coluna sobre o hold-up da fase dispersa, a

eficiéncia de transferéncia de massa e os coeficientes de dispersdo axial.

O hold-up da fase dispersa aumentou com a elevagéo da velocidade de rotagdo e da
velocidade da fase dispersa. A equagdo de Pratt foi usada para calcular a velocidade
caracteristica. Foi observada uma relagdo inversa entre a velocidade caracteristica € a
velocidade de rotagdo, a qual € diferente dos dados encontrados na literatura. Os
coeficientes volumétricos de transferéncia de massa estimados aumentaram com a elevagéo
da velocidade de rotagdo e da velocidade da fase dispersa. Os coeficientes de dispersdo para
a fase continua decresceram com a elevagdo da agitagdo até atingir um valor minimo, € em
seguida aumentaram gradualmente com o aumento adicional da agitagdo. Para a fase
dispersa os coeficientes de dispersdo apresentaram maior espalhamento e nenhuma
dependéncia foi estabelecida. A utilizagdo de discos perfurados permitiu obter maiores
valores de hold-up da fase dispersa, maiores coeficientes de transferéncia de massa e

menores coeficientes de dispersdo axial.

Os resultados experimentais mostraram que ¢ possivel obter um 6leo refinado com
um teor de acido oléico inferior a 0,3 %massa por extra¢do com solvente continua, e que a
perda correspondente de éleo neutro foi menor do que 5 %massa. Tal valor para a perda de
6leo neutro é expressivamente menor do que os resultados da literatura para o refino
quimico e fisico do 6leo de milho. Esses resultados foram obtidos para uma acidez inicial na
alimenta¢do menor do que 3,5 %, uma relag@o 6leo/solvente 0,5:1, em um PRDC II com 33

discos, area livre de escoamento de 20 % e 250 rpm.

Xiv



ABSTRACT

The deacidification of corn oil by continuous liquid-liquid extraction was investigated
in a rotating disc column. The solvent was ethanol containing approximately 6 % water. The
influence of rotor speed, oil phase flow and column geometry upon the dispersed phase
hold-up, the mass transfer efficiency and the axial mixing coefficients were studied. The
dispersed phase hold-up increased with the increase of rotor speed and oil phase flow. Pratt's
equation was used for calculating the characteristic velocity. It was observed an inverse
relation between the characteristic velocity and rotor speed, which is different from data
previously reported in the literature. The estimated volumetric mass transfer coefficients
increased as rotor speed and oil phase flow increased. The continuous-phase axial mixing
coefficients decreased as the agitation increased reaching a minimum value, but with further
increase of agitation their values increased gradually. The dispersed-phase axial mixing
coefficients were scattered and no clear dependencies were established. The use of
perforated discs allowed to obtain higher dispersed phase hold-up, higher mass transfer

coefficients and lower axial mixing coefficients.

The experimental results proved that it is feasible to obtain a refined oil with an oleic
acid content less than 0.3 wt% by continuous solvent extraction. They also indicated that the
corresponding loss of neutral oil was less than 5 wt%. Such value for the loss of neutral oil
is expressively lower than the results reported in the literature for alkali or physical refining

of corn oil.
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1. INTRODUCAO

Oleos comestiveis e gorduras no estado bruto contém uma mistura composta
predominantemente de triacilglicer6is e 4cidos graxos, com mono e diacilgliceréis também
presentes em menor nivel. A remog¢do dos 4cidos graxos livres (AGL) é o passo mais
importante no processo de refino (purificagio) de 6leos e gorduras, principalmente porque o
rendimento do leo neutro nesta operagdo tem um efeito significativo no custo do processo
(HAMM, 1983). Além da remogdo dos AGL, o processo de refino visa a remogdo de
fosfolipideos, pigmentos, ceras e tragos de metais. Entretanto, a permanéncia no éleo
refinado de algumas substéncias, tal como tocoferol, ¢ altamente desejavel devido as suas

caracteristicas antioxidantes e vitaminicas.

A desacidificagdo, ou seja, a remoc¢do dos AGL, pode ser realizada por refino
quimico, refino fisico ou extrac¢éo liquido-liquido. O refino quimico (alcalino) € realizado na
faixa de temperatura de 70 a 90°C e requer centrifugas para neutralizagio e lavagem,
necessitando altos investimentos e tratamento de efluentes. Para dleos de acidez elevada, o
refino quimico causa grande perda de Oleo neutro, devido a saponificagdo e alta
emulsibilidade do 6leo no sabdo formado. O refino fisico (a vapor) é executado a altas
temperaturas (220-270°C) e baixas pressdes (5-10 mmHg), o que envolve grande gasto de
energia e equipamentos de custo elevado, além de ser invidvel para determinados dleos
(ANTONIASSI et al., 1998). A extragdo liquido-liquido (refino com solvente) pode ser
conduzida a temperatura ambiente € pressdo atmosférica, reduzindo o consumo de energia

no refino e sem a perda de componentes naturais do 6leo.

Oleos de milho e de arroz tém alta acidez devido a atividade enzimética da matéria-
prima, por isso eles necessitam cuidado especial durante o refino por qualquer processo.
Segundo LEIBOVITZ ¢ RUCKENSTEIN (1983), o refino quimico do 6leo de milho bruto
com um teor de 4cido entre 8 e 14 % resulta em uma perda de 6leo neutro de 15 a 25 %,
enquanto que no refino fisico a perda de dleo neutro varia entre 11 e 20 %. Na industria de
6leo brasileira, o processo de neutraliza¢ao resulta em uma perda de 6leo neutro de 14 %

para 6leo de milho contendo 4 % de AGL. As perdas comparativamente maiores no caso
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brasileiro, deve-se ao fato de que se omite a etapa de degomagem (ANTONIASSI er al.,
1998).

1.1 OBJETIVO

O presente trabalho teve como objetivo estudar a eficiéncia da extracdo de acidos
graxos livres (AGL) do 6leo de milho & temperatura ambiente, pelo uso de etanol com
aproximadamente 6 % de 4gua, em coluna de discos rotativos (RDC), utilizando para isso o
6leo de milho refinado com adig¢do de acido oléico. Foram utilizadas trés versdes diferentes
de RDC: a versdo original, uma versdo com estatores e discos perfurados (PRDC I) e uma

terceira versao sem estatores e discos perfurados com didmetro maior (PRDC II).

Foi feita uma caracterizagdo do desempenho dos equipamentos em termos
hidrodindmicos, através da andlise da distribui¢do de tempos de residéncia (DTR), do
coeficiente de dispersdo axial e do #o/d-up, e um estudo da transferéncia de massa (TM) sob

diferentes condi¢des operacionais.

1.2 JUSTIFICATIVA

A tendéncia atual na indistria é recuperar os produtos e os sub-produtos com o
menor dano possivel aos constituintes, uso minimo de energia e reagentes, evitando poluigio
e problemas ecologicos, além de empregar fontes renovaveis de insumos. A técnica
alternativa de extracdo de AGL do 6leo a temperatura ambiente pelo uso de solventes
adequados cumpre as metas acima; este estudo se justifica pela pouca literatura disponivel
no assunto, € pelo grande interesse despertado nos dltimos anos por 6leos comestiveis
submetidos a tratamentos mais brandos que possivelmente levem a maior retencio de

componentes naturais.
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Devido a grande diferenca entre os pontos de ebulicdo do solvente e dos 4cidos
graxos, a remogdo do solvente do ¢6leo refinado e a recuperagdo do mesmo do extrato
podem ser facilmente realizadas por evaporagdo ou destilagdo a temperaturas relativamente
baixas, na maioria dos casos menores do que 80°C. Usando vacuo moderado (250 mmHg),

esta temperatura pode ser reduzida para algo em torno de 55°C.

A razdo do potencial do processo de desacidificagdo por extragdo liquido-liquido
(ELL) esta no fato da perda de 6leo neutro no extrato ser consideravelmente inferior a perda
no refino quimico, para 6leos de acidez elevada, e de ser um processo alternativo no caso de
6leos para os quais a temperatura normalmente requerida para o refino fisico (220-270°C)
nao ¢ aceitavel (HAMM, 1983).

Os trabalhos existentes na literatura sobre desacidificagdo por solvente sdo limitados
¢ geralmente se concentram em processos por batelada (KIM et al., 1985;
BHATTACHARYYA et al., 1987; SHAH e VENKATESAN, 1989; TURKAY e
CIVELEKOGLU, 1991). Trabalhos mais recentes (EL-KINAWY, 1998; KALE et al.,

1999) comprovam o crescente interesse neste assunto.

Convém ressaltar que este trabalho d4 continuidade a uma série de estudos realizados
no Laboratério de Separagdes Fisicas (LASEFI), FEA / UNICAMP (COIMBRA, 1991;
MONNERAT, 1994; ANTONIASSI, 1996), e o que merece destaque nas propriedades
fisicas do sistema empregado (6leo / acido graxo / élcool) € a elevada viscosidade da fase
dispersa (fase pesada - 6leo), incomum na maioria dos casos de extracdo liquido-liquido

encontrados na literatura.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. OLEOS VEGETAIS

2.1.1 Composi¢ao Quimica

Os dleos vegetais sdo substancias liquidas de origem vegetal, insoliveis em 4gua, e
que consistem predominantemente de ésteres gliceridicos de 4cidos graxos, ou
triacilgliceréis. Estruturalmente, um triacilglicerol € o produto da condensa¢do de uma
molécula de glicerol com trés moléculas de acidos graxos, gerando trés moléculas de agua e
uma molécula de triacilglicerol. Qualquer acido graxo ndo esterificado é dito 4cido graxo
livre (LAWSON, 1985).

Além de triacilgliceréis e acidos graxos livres (AGL), presentes em maior
quantidade, todos os 6leos contém uma pequena quantidade de mono e diacilglicerdis,
pigmentos, esterois, tocoferdis, fosfatideos e proteinas. Segundo SWERN (1964), nos 6leos
vegetais brutos, esses componentes representam menos que 5 % da sua composigé@o, e nos

6leos vegetais refinados, menos que 2 %.

2.1.2 Refino de Oleos Vegetais

Refino € um termo genérico para as etapas de purificag@o dos 6leos vegetais brutos
com o objetivo de remover as impurezas indesejaveis. Entretanto, nem todas as impurezas
sdo indesejaveis. Os esterdis sdo incolores, relativamente termoestdveis e para todos os
efeitos, inertes. Os tocoferdis sdo antioxidantes de ocorréncia natural e, portanto, a sua
presenga ¢ altamente desejavel em todos os 6leos e gorduras. Dentre as principais impurezas
a serem removidas tém-se: AGL, fosfatideos, pigmentos e tragos de metais, que podem
ocasionar desde a formag@o de espuma e fumaga durante o processamento do Oleo, até a

precipitagdo de materiais s6lidos durante operagdes de aquecimento (HAMM, 1983).
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A legislagdo brasileira, através da resolugio n° 482 de 23/09/99 (DIARIO OFICIAL
DA UNIAO, 1999), regulamenta que os 6leos vegetais comestiveis refinados, a serem
colocados no mercado, devem apresentar um teor de acidez inferior a 0,3 %massa, expresso
como &cido ol€ico. Para isso, as industrias nacionais adotam os processos de neutralizagio
com solugdo bésica ou destilagdo a vapor dos AGL, processos comumente chamados de

refino quimico e refino fisico, respectivamente.

2.1.2.1 Refino Quimico

O refino quimico ¢ um processo classico que envolve as etapas de degomagem,
desacidificagdo, branqueamento, desodorizagdo e winterizagdo. A degomagem pode ser
umida ou seca. Na degomagem umida, aquece-se o 6leo e adiciona-se 4gua, sob agitagdo.
Os fosfolipideos se hidratam, tornando-se insoliveis no 6leo, podendo ser separados por
centrifugagéo. Os fosfolipideos nfio hidrataveis podem ser removidos pela conversio na
forma dissociada pela acidulagdo, ou pela agdo de agentes complexantes ou precipitantes.
Na degomagem seca, o 6leo entra em contato com acidos concentrados que permitem

aglomeragdo das gomas, que sdo separadas por adsorcdo a terra branqueadora
(ANTONIASSI, 1996).

A etapa de desacidificagdo ¢ efetuada por neutralizagio dos AGL com soda c4ustica,
ocasionando a conversdo dos AGL em sabdes, que s3o removidos posteriormente por meio
de centrifugagdo ou decantagdo. O branqueamento ocorre sob vdcuo com teores de terra
branqueadora que variam de 0,25 a 3 %. A desodorizagdo é responsavel pela remog¢do de
compostos responsaveis pelo odor e ¢ realizada de 245 a 275°C. A winterizacdo ou
desceramento € um processo de remogdo de compostos cristalizdveis como ceras,
responsaveis pela turvacdo de alguns dleos. O processo consiste na redugio da temperatura
do 6leo, com ou sem o emprego de agentes quimicos, onde ocorre formagéo dos cristais de
cera; crescimento e separagdo dos mesmos por filtragdo ou centrifugagio. A presenca de
impurezas como fosfatideos, 4cidos graxos livres e acilglicerdis parciais afetam a eficiéncia
da winteriza¢ao. Assim, o ideal ¢ winterizar apos o branqueamento ou ap6s a desodorizago
(ANTONIASSI, 1996).
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O refino quimico € aplicavel a 6leos com um teor moderado de 4cidos graxos. Para
Oleos com acidez elevada, o refino quimico ndo € econdémico, devido as perdas causadas
pela saponificacdo do dleo neutro e ao arraste mecénico de 6leo neutro nas emulsdes. A
quantidade de sabdes formada, assim como o custo do tratamento deste residuo, também
sdo fatores a serem considerados (HARTMAN, 1971).

2.1.2.2 Refino Fisico

E a remogio dos AGL por destilagéo a vacuo com injegdo direta de vapor d'agua. Os
6leos devem ser previamente degomados e branqueados, e a desodorizagio ocorre

simultaneamente & desacidificagdo.

O método se baseia na diferenca consideravel entre os pontos de ebulicdo dos AGL ¢
dos triacilglicer6is na pressdo de operagdo, facilitando a remog@o dos AGL com uma perda
insignificante de 6leo (HARTMAN, 1971). Mas, para alguns 6leos, as condi¢es necessarias
neste processo (altas temperaturas ¢ baixas pressdes) t€ém um grande impacto na qualidade
do produto final.

A degomagem antes do refino fisico € um passo crucial, porque a estabilidade do
6leo ¢é afetada por tragos de metais e fosforo. Oleos com grande quantidade de fosfatideos
ndo podem ser purificados por esse método. A decomposi¢do térmica destes compostos
origina um material de cor escura dificilmente removivel, que prejudica a aparéncia e o sabor
do produto final. Além disso, o grau de desacidificagdo alcangado ndo € sempre satisfatério
(MAZA et al., 1992).

2.1.2.3 Refino com Solvente

E a extracio dos AGL dos 6leos com alcodis e outros solventes que tém uma maior
afinidade com os acidos do que com os triacilglicerdis. A desacidificacdo por extragdo
liquido-liquido (ELL), ou refino com solvente, tem-se mostrado como rota alternativa na
obtengdo de Oleos vegetais com teores aceitaveis de AGL. A razdo do potencial deste novo

processo estd no fato de consumir menor quantidade de energia, pois € realizado a
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temperatura ambiente e pressdo atmosférica, e da perda de 6leo neutro no extrato poder ser
consideravelmente inferior a perda no refino quimico, para 6leos de acidez elevada. Além
disso, € um processo alternativo no caso de dleos para os quais a temperatura normalmente
requerida para o refino fisico (220 a 270°C) néo € aceitavel. Elimina-se também o problema
de formacg@o e descarte dos sabdes produzidos no refino quimico (HAMM, 1983).

A escolha do solvente para a extragdo dos AGL ¢ governada pela diferenca de
polaridade entre os &cidos graxos livres (polares) e os triacilgliceréis (apolares). Um
solvente polar € capaz de produzir extratos contendo baixas concentragdes de
triacilglicerdis. A adigdo de 4gua ao solvente reduz a capacidade de extragio deste para os
triacilglicerdis, mas em menor extens&o também para os acidos graxos (NORRIS, 1964).

Vale mencionar que jé existem antecedentes da utilizagdo da ELL no processamento
de dleos e gorduras. Uma das aplicagdes mais importantes é a extragio de sabdes de 6leo
neutro. Na manufatura de sabées, a ELL tem importante aplicagdo na extragdo de glicerol da
pasta de sabdo (HAMM, 1992).

2.2. EXTRACAO LiQUIDO-LiQUIDO

A extragdo liquido-liquido (ELL), também denominada extragdo por solvente, é uma
operagdo de transferéncia de massa na qual uma solucdo liquida (alimentagio) é colocada
em contato com um segundo liquido imiscivel ou pouco miscivel (solvente), que foi
cuidadosamente escolhido para extrair preferencialmente um componente desejado (soluto).
Duas correntes resultam deste contato: o extrato, que € a solucdo rica em solvente contendo
o soluto extraido, e o refinado, a solugdo residual da alimentagdo contendo pouco soluto
(HANSON, 1971).

A ELL por ser um método indireto de separac@io, que exige a introducdo de uma
nova substancia no sistema (o solvente), raramente trabalha como uma unica operagdo,

sendo geralmente associada a destilagdo/evaporagdo para recuperagdo/purificagio do
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solvente do extrato e/ou do refinado. Por isso ¢ empregada nos casos em que um método
direto se apresenta anti-econdmico ou impraticavel, como nos casos em que 0s componentes
sdo pouco soliveis, tém baixa volatilidade relativa, sdo sensiveis a temperatura, tém pontos
de ebuli¢do préximos ou quando o componente desejado € pouco volatil e esta presente em

pequena quantidade na solugdo (CUSACK et al., 1991).

As principais vantagens da ELL séo: baixa perda de atividade do componente, baixo
custo de material, boa reprodutibilidade e facil scale-up, além de ser altamente especifica na

separagéao.

2.2.1 Equilibrio de Fases e Transferéncia de Massa

Como a ELL € uma operagdo de transferéncia de massa, ¢ fortemente afetada por
consideragdes do equilibrio quimico. Portanto, o conhecimento exato das relagdes do
equilibrio de fases € vital para as consideragdes quantitativas dos processos de extragdo. As

quantidades necessarias do solvente s@o determinadas por estes dados.

O parametro de equilibrio fundamental € o coeficiente de distribui¢do (ou partigdo) m

(CUSACK et al., 1991):

m=y,/x, (2.1)
onde y, € a concentra¢do do componente a no extrato, € x, sua concentragdo no refinado,
uma vez que o equilibrio entre as duas fases tenha sido atingido.

O valor de m n@o ¢ necessariamente maior do que 1, embora valores elevados sejam

desejaveis, uma vez que uma menor quantidade de solvente sera necessdria para a extragao.

Na consideragdo do uso de um solvente em particular para separar os componentes
de uma solugdo binaria por ELL, emprega-se o conceito de seletividade f.», definida como
(CUSACK et al., 1991):

ﬁaf’b = ma "{mb (22)
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onde m, € o coeficiente de distribuigio do componente @ em relagio ao solvente e a
alimentacdo, e m; o coeficiente de distribuicdo do componente » em relagdo ao solvente e a

alimentac¢3o.

O componente a € considerado o soluto a ser removido da alimentagdo, e o
componente 5 ¢ o diluente (substdncia que vai permanecer no refinado). Para a separa¢do
pelo uso de determinado solvente ser possivel, S.» deve ser maior do que 1. Quanto maior

esta seletividade, mais eficiente serd a operagio (CUSACK e al., 1991).

Uma vez que a formagio estavel de duas fases liquidas em contato uma com a outra
¢ uma condigéo essencial para o processo, em pelo menos uma delas o comportamento dos
componentes soliveis deve se afastar fortemente do comportamento ideal termodinimico.
De fato, quando um solvente tem uma seletividade elevada para um componente, ele deve
ser uma substancia em que outros componentes tém coeficientes de atividade elevados e de
onde estes solutos sio excluidos quando hd o equilibrio entre as fases (PERRY e
CHILTON, 1980).

Por defini¢do, no equilibrio () a atividade do soluto ¢ igual em cada fase, como
expresso na seguinte equagdo (CUSACK et al., 1991):

A =yR Xy =Vs, V0 (23)

onde 4, é a atividade do componente a, yz. € o coeficiente de atividade de g na fase
refinado, 3, € o coeficiente de atividade de a na fase extrato, x, € a fragdo molar de @ na

fase refinado e y, ¢ a fragdo molar de a na fase extrato.

Esta equagdo mostra que, se o coeficiente de atividade é alto na alimentacdo mas
baixo no solvente de extragdio, a fragio molar sera alta no extrato mas baixa no refinado, e
portanto, o coeficiente de distribuicdo (v4/x, ) sera desejavelmente alto. Assim, desejam-se
solventes que abaixem o coeficiente de atividade do soluto relativo ao da alimentagdo
(CUSACK et al., 1991).

Também ¢ necessério considerar a interface de transferéncia de massa. Na extracdo,
estdo sendo colocadas em contato duas fases liquidas que nio estdo em equilibrio. Uma vez

que o contato ¢ estabelecido, o soluto difundird através de um filme adjacente a interface da

10
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fase de alimentacdo para a fase solvente, procurando alcangar o estado de equilibrio que ¢
estabelecido pelo coeficiente de distribuigdo. O desvio do equilibrio fornece a forca motriz,
enquanto que a resisténcia a transferéncia de massa na interface controla a velocidade com

que o equilibrio € atingido.

Na transferéncia do soluto da alimentagdo para o solvente, cada uma das duas fases
exibe sua propria resisténcia, ao passo que a resisténcia na interface € desprezivel em
comparagdo a estas. Os equipamentos de extragdo tentam maximizar a 4rea interfacial e
minimizar a espessura do filme. A 4rea interfacial ¢ principalmente controlada pelo tamanho
de gota. E desejavel criar gotas pequenas e distribui-las uniformemente por toda fase
continua. As taxas de transferéncia de massa entre as duas fases também sio influenciadas

por parametros como temperatura, viscosidade e turbuléncia (CUSACK et al., 1991).

2.2.2 Equipamentos de Extracdo

Qualquer extrator tem trés fungdes principais: colocar os liquidos em contato, criar
gotas da fase dispersa a fim de fornecer drea interfacial para transferéncia de massa, e
separar os liquidos depois da extragdo. Existem dois tipos fundamentais de extratores: por
estagio e diferencial. Os extratores por estagio consistem de unidades discretas nas quais as
fases sdo colocadas em contato, misturadas, separadas e enviadas para a proxima unidade; o
equilibrio ou uma aproximagéo dele € alcangado em cada um desses estagios. Os extratores
diferenciais fornecem contato continuo e transferéncia de massa ao longo do comprimento
do aparelho; o equilibrio ndo € estabelecido em nenhum ponto do caminho, e as fases sdo
separadas somente no final (CUSACK e FREMEAUX, 1991). Os extratores industrialmente

importantes podem ser subdivididos em quatro categorias principais:

e Misturadores-decantadores (estagio);

e Extratores centrifugos (diferencial);

e Colunas ndo-agitadas: Spray, Empacotadas, Prato perfurado (estagio ou diferencial);

e Colunas agitadas: Scheibel, Oldshue, Kuhni, RDC., Coluna de Discos Rotativos

Assimétricos - ARDC (estagio ou diferencial).

11
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2.2.2.1 Escolha do Equipamento

Algumas consideracdes devem ser levadas em conta quando da escolha do
equipamento a ser utilizado, entre elas (HANSON, 1971):

e Numero de estigios requeridos: todo tipo de extrator pode ser usado satisfatoriamente
quando poucos, dois ou trés, estagios tedricos sdo necessarios. Quando mais do que isso,
talvez dez ou vinte, sdo necessarios, entdo a escolha torna-se limitada; torres spray, por
exemplo, teriam 30 metros ou mais de comprimento. Para processos que requerem mais de

20 estagios, provavelmente deveria ser usado um misturador-decantador.

o Capacidade: para carga baixa e moderada, colunas spray ou de recheio podem ser
usadas, para carga intermedidria ¢ alta, um RDC, um extrator de pratos pulsados ou um
misturador-decantador podem ser usados. Destes, um extrator de pratos pulsados

provavelmente tem a maior carga por unidade de volume, exceto para os tipos centrifugos.

e Tempo de residéncia do solvente: alguns processos exigem que o tempo de residéncia
do solvente seja curto para manter minimos a degradagdo do solvente e o hold-up. Uma

coluna do tipo centrifugo seria preferivel para este propdsito.

e Propriedades fisicas: o tamanho da gota em extratores diferenciais ¢ uma fun¢dio do
parametro (o’4p), onde o ¢ a tensdo interfacial € Ap a diferenca de densidade entre as fases.
Assim, valores grandes deste pardmetro correspondem a gotas grandes e por isso a uma
baixa drea interfacial, a qual proporciona pobres desempenhos de transferéncia de massa.
Com colunas mecanicamente agitadas, as desvantagens de um sistema com uma alta tens3o
interfacial, portanto valores altos (o/4p), podem ser superados pelo aumento da forca
imposta ao sistema. Assim, um certo grau de flexibilidade é recomendével para comparar
extratores quanto a eficiéncia da transferéncia de massa e capacidade de dar o desempenho
requerido. Quando fases com altas viscosidades sdo usadas, um extrator agitado
mecanicamente tera geralmente um melhor desempenho do que um nio-agitado do mesmo

tamanho.

e Direcdo da transferéncia de massa: para sistemas com solventes aquosos, o tamanho

da gota geralmente aumenta quando a transferéncia de massa ocorre do solvente para a fase
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aquosa. Isto pode levar a um pobre desempenho das colunas spray e de recheio, mas pode
ser superado em colunas agitadas mecanicamente pelo aumento da for¢a na entrada. Pouca
informagao esta disponivel para sistemas ndo aquosos e o efeito da dire¢do da transferéncia

de massa deve ser obtido de dados experimentais para cada sistema.

e Dispersido de fase e hold-up: para obter a maior 4rea interfacial através da qual a
transferéncia de massa pode ser efetuada, deve-se dispersar a fase tendo a maior carga. Se
deseja-se um baixo hold-up de uma das fases, por exemplo, quando manuseando solutos
instaveis ou solventes de alto custo, sdo necessarios um tempo de contato e um volume

minimos. Estas exigéncias sdo melhor satisfeitas por uma das colunas centrifugas.

e Reacoes lentas: quando uma reagdo lenta € envolvida, na interface ou em uma das fases,
entdo o tempo de residéncia necessario por estagio deve ser consideravel. Longo tempo de
residéncia pode ser melhor obtido tendo algum controle sobre a taxa de recirculagdo dentro

de cada estagio. Misturadores-decantadores atendem este propdsito.

e Presenca de solidos: quando sdlidos estdo presentes na alimentacdo ou na fase solvente,
muitos tipos de extratores devem parar a operacdo periodicamente para remover depositos
de solidos. A coluna de pratos pulsados € uma excegdo, a qual em grande extensdo é auto-
limpante, e o extrator centrifugo Luwesta, o qual tem dispositivo para remogao de sélidos.

O extrator Graesser também pode manusear sélidos em suspensdo.

2.2.2.2 Equipamentos de Contato Continuo

Nestes equipamentos, 0 escoamento em contracorrente € obtido através da diferenca
de densidade entre os liquidos. Se a for¢a da gravidade for a for¢a motriz do movimento, o
liquido leve entra pelo fundo e o pesado pelo topo. Outra forma de conduzir o escoamento é
através de uma rotagédo rapida no agitador, que gera uma grande forga centrifuga, levando a

um escoamento contracorrente radial em relagdo ao eixo de rotagdo do agitador.

Se para um dos liquidos uma condigdo de vazdo ¢ estabelecida, a condi¢do maxima
de vazdo do outro € dependente da diferenga de densidade entre os dois liquidos. Caso este

limite seja excedido, o extrator rejeitarda uma das fases, caracterizando a inundagdo. A
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inundagéo ocorre quando o hold-up (fragdo volumétrica retida da fase dispersa) se torna tdo
grande que a fase dispersa coalesce em algum ponto na coluna e se torna continua. Uma
segunda interface geralmente aparece na extremidade onde a interface normal ndo esta sendo
controlada. Isto € devido as menores gotas da fase dispersa nio serem capazes de superar a
velocidade oposta da fase continua (CUSACK e FREMEAUX, 1991).

A inundagdo faz com que a separagdo diminua drasticamente, entdo se torna
impossivel para uma ou ambas as fases passar através da coluna. Em vez disso, elas
comegam a sair pelo lado onde foram introduzidas, se a inundagdo ndo é corrigida. A
inundagdo estabelece um limite superior na capacidade da coluna. As estruturas internas do
extrator (recheio, agitadores mecanicos) diminuem as velocidades nas quais a inundagéo é
atingida (CUSACK e FREMEAUX, 1991).

[nicialmente, tanto a fase pesada quanto a leve podem ser escolhidas como fase
dispersa. E desejavel dispersar o liquido que escoa a maiores razdes volumétricas, ja que,
para um dado tamanho de gota, este produzira a maior area interfacial. Existem, no entanto,
outras consideragdes que devem ser observadas (TREYBAL, 1980):

* caso a relagdo entre as vazdes esteja distante da unidade, nos equipamentos sujeitos a
backmixing (mistura retroativa da fase dispersa), é melhor dispersar o liquido que tenha

menor vaz&o, para que se possa diminuir este efeito;

® por questdes econdmicas ou de seguranga ¢ aconselhavel dispersar o liquido mais caro

ou o mais inflamavel, pois a fase dispersa comumente tem o menor hold-up;

® as taxas de transferéncia de massa sdo maiores quando a transferéncia ocorre da fase
dispersa para a continua, mas a drea interfacial ¢ menor porque a coalescéncia entre as gotas

¢ aumentada.

A localizag@o do nivel da interface no topo, acima da regido de extragdo, indica que
0 liquido alimentado pelo fundo € o disperso. A localizagdo deste nivel no fundo, abaixo da
regido de extragéo, indica que aquele alimentado pelo topo € o disperso.

Uma grande variedade de equipamentos se encontra disponivel para o contato

contracorrente de escoamentos continuos de duas fases liquidas essencialmente imisciveis.
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Tais equipamentos incluem modelos que criam area de contato interfacial unicamente pela
parte superior do liquido ou jatos (como nas colunas de prato e spray), e outros modelos
que incorporam agitagdo mecanica (como as colunas pulsadas, discos rotativos e pratos
reciprocos) (HENLEY e SEADER, 1981).

Devido ao aumento da taxa de transferéncia de massa para o contato liquido-liquido
quando a agitagdo mecéanica ¢ fornecida, o tltimo modelo é um dos mais comumente
usados. Um modelo de grande uso para extragdo liquido-liquido é a coluna de discos
rotativos (RDC), a qual, de acordo com REMAN e OLNEY (1955), oferece facilidade de
projeto, construgdo e manutengdo, fornece flexibilidade de operacdo, e tem sido bastante
testada em escala comercial. Em vista do que foi dito, a coluna de discos rotativos (RDC)
parece ser a mais adequada para ser empregada neste trabalho, principalmente devido as

propriedades fisicas do sistema a ser utilizado (alta viscosidade e baixa tensdo interfacial).

2.3. ESCOLHA DO SOLVENTE

Para o desenvolvimento € o planejamento de um processo de refino por ELL é
essencial o conhecimento do equilibrio de fases do sistema de interesse. A escolha do
solvente apropriado determina o sucesso da ELL, dado que a economia do processo
depende do solvente selecionado e dos métodos usados para sua recupera¢do no extrato e

esgotamento no refinado.

Muitos fatores devem ser considerados quando da escolha do melhor solvente para
determinada extracdo: alta seletividade, coeficiente de distribui¢do, recuperabilidade, baixa
miscibilidade com a alimentagdo, diferenga significante de densidade da alimentagio,
moderada tensdo interfacial, baixa viscosidade, baixa corrosividade, baixa flamabilidade e
toxidez, baixo custo e disponibilidade (CUSACK et al., 1991; TREYBAL, 1980).

A extragdo de acidos graxos de 6leos € governada pela diferenga na polaridade entre

acidos graxos (grupo polar - carboxila) e triacilgliceréis (apolar). Entdo um solvente polar,
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tal como acetona ou um dos alcodis de cadeia pequena, ¢ capaz de fornecer extratos
contendo baixos niveis de triacilglicerdis. A adi¢do de dgua ao solvente permite melhorar sua
seletividade, ja que tal adi¢do reduz em muito a capacidade de o solvente extrair
triacilgliceréis, embora também reduza, mas em extensdo bem menor, o coeficiente de

distribui¢do dos acidos graxos.

Os alcodis de cadeia curta tém sido os solventes preferencialmente usados para
extrair os acidos graxos presentes nos 6leos vegetais em temperaturas proximas a ambiente,
pois nestas condigSes sdo pouco misciveis no éleo e tém capacidade razodvel de extragio.
Além disso, devido a grande diferenga de pressdo de vapor entre esses alcodis e os 6leos, o

solvente pode ser facilmente recuperado e eliminado através de evaporagio (HAMM, 1992).

A desacidificagéo de dleos de oliva de alta acidez com etanol foi estudada por
FACHINI e SAMAZZI (1925). Mais tarde, SCHLENKER (1931) estudou os equilibrios de
distribui¢do de 4cidos graxos entre as fases oleosa e alcodlica. KRESB (1931) propds uma
instalagdo para lavagem continua de AGL contidos em o6leos acidos. MARTINEZ-
MORENO (1947) descreveu resultados de desacidificagdo de 6leo de oliva em processo

continuo em coluna empacotada usando etanol aquoso.

O uso de metanol (AYERS,1951) e isopropanol hidratado (SHAH e
VENKATESAN, 1989) também foi indicado para extracio de acidos graxos livres (AGL)
de vérios éleos e gorduras. De acordo com BHATTACHARRYA ef al. (1987), a
combinagdo da extragdo dos AGL com mistura azeotrdpica de isopropanol / 4gua seguida da
neutralizagdo. pode ser um bom processo de desacidificacio de 6leo de arroz com alta
acidez. Foram realizadas extragdes no 6leo apés degomagem e winterizagdo, a temperatura

ambiente e em processo por batelada.

Uma vez que 6leos comestiveis de origem vegetal sdo freqiientemente recuperados
de 6leo de sementes por meio da extragdo por hexana, a desacidificagio pela extragio da
mistura de hexana com um segundo solvente tem sido defendida. THOMOPOQULOS (1971)
discutiu desacidificagdo em um sistema de solvente duplo, no qual hexana é o solvente
apolar, enquanto o solvente polar € dlcool ou cetona. Ele concluiu que etanol 96 % é o mais

adequado dos solventes polares examinados e, para teores muito altos de AGL nos 6leos
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brutos, mostrou que as perdas no refino por solvente sio mais baixas do que aquelas

esperadas no refino quimico.

KIM et al. (1985) compararam a desacidificagdo de 6leo de arroz usando metanol,
etanol e isopropanol com os processos convencionais de refino quimico e fisico. Estes
autores concluiram que a desacidificagdo por ELL ndo € adequada no processamento de
6leo de arroz, tanto pela baixa eficiéncia de extragdo como pelas altas perdas de dleo. Estes
autores usaram etanol, metanol anidro e isopropanol com 5 % de umidade. As operagdes de

extragdo foram feitas em batelada com reduzido tempo de contato (1 minuto).

TURKAY e CIVELEKOGLU (1991) simularam experimentalmente, empregando a
técnica de funis de separagdo sugerida por TREYBAL (1980), a extragdo dos AGL com
etanol de dleo de oliva dcido. Estes autores fizeram a extracdo com o o6leo de oliva
dissolvido em hexano, e mostraram que a remog¢do dos AGL de 6leo de oliva acido pode ser

realizada com baixa perda de 6leo neutro.

TRUJILLO-QUIJANO (1994) realizou o refino do o6leo de palma por ELL
contracorrente usando etanol aquoso em uma coluna empacotada. O processo desenvolvido
pode ser aplicado para desacidificar/desodorizar simultaneamente 6leos de palma, além de
remover os acilgliceréis parciais presentes. As baixas temperaturas usadas no processo de
refino por ELL preservaram os pigmentos carotendides, que se concentraram no refinado
em cerca de 6 %. Em uma coluna empacotada de 3,5 estagios tedricos € com a propor¢ao
etanol/6leo de 3,57/1 foi possivel extrair mais de 99 % dos AGL, a partir de 6leo de palma
bruto contendo 3,65 % de AGL.

MONNERAT (1994) determinou dados de equilibrio liquido-liquido a diferentes
temperaturas para sistemas do tipo triacilglicer6is - 4cidos graxos - alcoois de cadeia curta.
Para uma mesma temperatura, constatou-se que o aumento da cadeia carbonica leva a
redugdo da seletividade e ao aumento do coeficiente de distribuicdo. Dentre os solventes
testados, 0 metanol € o solvente mais seletivo, mas que apresenta o menor coeficiente de
distribui¢do (menor que um). O etanol e o isopropanol apresentam coeficientes de

distribui¢do maiores que um, mas o etanol apresenta uma seletividade maior.
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O autor verificou também que a temperatura tem uma relagdo inversa com o
tamanho da regido de separa¢do. A redugio da temperatura causa um aumento da regiio
bifasica, sendo que os sistemas com etanol apresentaram maior sensibilidade & temperatura
que os sistemas com metanol. A presenca de 4gua, testada apenas para o etanol com 6 % de
agua, causa um aumento da regido bifasica e da seletividlade do solvente, contra uma

pequena diminui¢do do coeficiente de distribuigéo.

ANTONIASSI (1996) estudou o processo de ELL em coluna de discos rotativos
perfurados (PRDC) como técnica de desacidificagdo do 6leo de milho degomado e
branqueado. O etanol com 5,83 % de 4gua foi selecionado como o solvente mais adequado
ao processo, e 0 desempenho da extragio a 30°C foi superior do que a 40°C, considerando
todos os parametros estudados. As perdas de triacilgliceréis para a fase alcoélica ficaram na
faixa de 0,40 a 3,36 % para o alcool hidratado, e de 1,01 a 13,50 % para o alcool anidro,

aumentando com a redugdo da relagdo 6leo/solvente.

O autor também fez um estudo sobre o pré-tratamento mais adequado para o éleo de
milho bruto. Como o teor de fosforo dos 6leos degomados pode variar muito, a matéria-
prima mais padronizada para ser utilizada seria o 6leo branqueado, que estaria seco € quase

livre de fosfatideos.

EL-KINAWY (1998) investigou a extracio de AGL de misturas com dleo de
girassol usando metanol 90 %, etanol 90 %, etanol absoluto e n-propanol 90 %. Os
diagramas de fases dos sistemas dleo-acido-solvente no equilibrio foram construidos e
usados para determinar o ntimero de estagios de extragdo necessarios para atingir um certo
grau de separagdo. Os resultados mostraram que etanol 90 % € o solvente mais seletivo,
enquanto que metanol 90 % € o menos seletivo. Entretanto, a extragdo usando etanol 90 %

requer o maior nimero de estagios.

KALE et al. (1999) desacidificaram 6leo de arroz cru contendo 16,5 % de AGL por
extragdo com metanol. Com uma razio 6tima de metanol / 6leo 1,8:1 a concentragdo de
AGL foi reduzida a 3,7 %. Uma segunda extracdo a razdo de 1:1 reduziu os AGL no 6leo a
0,33 %. Os AGL no extrato foram recuperados por nanofiltragio usando membranas

comerciais.
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2.4 HIDRODINAMICA E TRANSFERENCIA DE MASSA

O comportamento hidrodindmico de duas fases liquidas escoando em contra-
corrente através de uma coluna extratora € importante para a previsdo da capacidade da

coluna e das taxas de transferéncia de massa.

2.4.1 Hold-up e Velocidade Caracteristica

O hold-up ¢ a fragdo volumétrica retida da fase dispersa na zona de extragio do
equipamento. Em contraste aos misturadores em batelada, o 4old-up n3o tem um valor
constante ou estavel em colunas. Ele é uma varidvel que reage sensivelmente a cada
mudanga ligeira de condigdes na disperséo (varia com a altura e depende da distribui¢do de
tamanhos de gota, ndo apenas do tamanho médio). Para carga zero da fase dispersa, o hold-
up € igual a zero. Aumentando a velocidade da fase dispersa, o hold-up aumenta até
alcangar o valor maximo. O ponto de maximo hold-up ¢ chamado ponto de inundagdo
(GODFREY e SLATER, 1994).

O hold-up reflete o valor das caracteristicas basicas de desempenho da coluna: drea
interfacial de transferéncia de massa e tempo de residéncia da gota. Com o aumento do
hold-up a natureza da dispersio muda rapidamente, a baixa freqiiéncia inicial de colisdes de
gotas lentamente muda para uma alta freqiiéncia de contato de todas as gotas e suas
deformagdes. No fim deste processo, com uma mudanga instantdnea na dispersdo, ocorre a
chamada inversdo de fase, na qual o liquido continuo original se transforma em gotas € o
disperso forma a fase continua (GODFREY e SLATER, 1994).

A descri¢do da hidrodindmica em colunas de extragdo liquido-liquido é geralmente
baseada em correlagdes da velocidade de deslizamento com o hold-up da fase dispersa. Para
o escoamento contracorrente de duas fases imisciveis em uma coluna de extracdo sem
recheio, a velocidade média de ascensdo da gota ou velocidade de deslizamento Vs, €
definida como a soma das velocidades médias reais das fases em relagdo a parede da
coluna (LOGSDAIL et al., 1957):
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e P 2.4
Vssz'i'V =—d*+ VC ( )

¢ 1-¢

onde Vze V. sdo as velocidades superficiais da fase dispersa e continua, respectivamente, e ¢

€ 0 hold-up da fase dispersa.

A velocidade de deslizamento sob a condi¢do limite de hold-up da fase dispersa
substancialmente zero € chamada velocidade caracteristica Vx . Existem muitas equagdes
relacionando a velocidade de deslizamento com o kold-up da fase continua (/-@). A primeira
e mais simples equagéo foi proposta por GAYLER e PRATT (1951) e é dada por:

Ve =V .(1-¢) (2.5)
A combinagdo das equagdes 2.4 € 2.5 fornece:

v, (2.6)

Ve —v.(_
?“rﬂ—Vx(l ¢)

A equagdo 2.6 indica que um gréfico de Va+V.(¢/(I1-¢)) versus ¢(I-¢) deve dar uma
linha reta passando pela origem, a inclinagio desta reta fornece o valor de V. No ponto de
inundagdo, as velocidades atingem um maximo, condicdo que pode ser introduzida na
equagdo 2.6 pela diferenciacdo e estabelecendo (dV/dg) e (dV./d@) iguais a zero. O que
resulta nas seguintes equagdes (LOGSDAIL et al., 1957):

Vary = 2Vr¢ff (1-¢,) (2.6a)
Vary =Vi(1=¢,)*(1-2¢,) (2.6b)

Estas equagdes relacionam as velocidades das fases na inundagdio, Vay e Vep , ao
hold-up correspondente, ¢. A relagdo entre ¢ e a razio das velocidades Vag / Vo) €
obtida pela eliminag&o de Vx entre as equages 2.6a e 2.6b, assim:

g, = (F? +8F)* —3F (2.6¢)
L= 41-F)

onde F= Vygp / Veg.
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Este método de tratamento € aplicdvel somente quando Vk é constante durante todo
o regime de hold-up. Assim, o hold-up na inundagio ¢ independente de Vi e pode ser

determinado através do conhecimento da razdo entre as fases na inundagdo.

Deve-se ressaltar que a curva de inunda¢do do equipamento ¢ importante para
estabelecer sua regido de operag@o. Além disso, o conhecimento da relagdo entre o kold-up
e as velocidades de escoamento das fases abaixo do ponto de inundagdo € importante para
os estudos de transferéncia de massa, ja que a area de contato ¢ fungdo da quantidade de
fase dispersa retida na regido de extragdo. Tanto a inundagdo quanto o kold-up sdo fungdo
do tipo de equipamento, das condigdes operacionais e também das propriedades fisicas
(GODFREY e SLATER, 1994), que no caso do sistema sob consideragdo neste trabalho sdo
diferentes dos sistemas comumente encontrados nos trabalhos experimentais com extratores

continuos.

As técnicas experimentais mais usadas para a determina¢do do hold-up sdo
(STEINER, 1988):

e estancamento rapido, na qual a coluna ou uma se¢@o dela é repentinamente bloqueada. O

volume da fase de interesse € entdo lido. Fornece valores médios de sold-up.

e amostragem rapida, na qual, apés a retirada de amostra de uma fase da regido de
extragdo, ocorre a decantagdo e subseqiiente leitura dos volumes das fases. E aplicavel a

sistemas com excelentes condi¢des de mistura e dispersdo. Fornece valores locais de hold-
up.
e queda de pressdo, calculado através da densidade média do sistema.

e medida hidrostatica, que ¢ adequada para equipamentos com pouca turbuléncia.

e radia¢do gama, de condutividade térmica e capacitincia € o de medidas ultra-sénicas.
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2.4.2 Dispersdo Axial

O resultado combinado dos varios efeitos que reduzem o desempenho do extrator é
chamado dispersdo axial. Esses efeitos podem ser identificados como (PRATT e BAIRD,
1983):

* mistura retroativa da fase dispersa (backmixing), que ocorre quando bolsas de liquido sdo
misturadas e a fase dispersa ¢ arrastada pela continua, escoando em sentido oposto ao que
seria esperado. Isto diminui o gradiente de concentracdo entre as duas fases e, portanto, a

transferéncia de massa, que ¢ dependente da concentragio dos liquidos;

® mistura retroativa da fase continua (backflow), neste caso a fase continua ¢ arrastada pela

fase dispersa, o que também diminui a transferéncia de massa;
e difusdo molecular e turbulenta da fase continua nas direcdes axial e radial;

e canalizacdo e conseqiiente ma distribuicio devido as caracteristicas particulares da

geometria da coluna ou do recheio € internos;

¢ perfis de velocidade ndo uniformes de uma ou ambas fases, devido ao atrito das

superficies estaciondrias;

e dispersdo de velocidades de gota como resultado da faixa de didmetros de gota presentes

(forward mixing).

No forward mixing da fase dispersa, todos os elementos liquidos se movem na
mesma dire¢do, ao contrario do backmixing onde alguns elementos do liquido se movem na
diregdo oposta ao fluxo principal desta fase. Os efeitos importantes que reduzem a eficiéncia
da transferéncia de massa da coluna neste caso sio as desigualdades na velocidade das
gotas, nos coeficientes de transferéncia de massa das gotas e nas concentragdes no interior
das gotas. Como o tamanho da gota tem uma influéncia decisiva no coeficiente de
transferéncia de massa para a gota e em sua velocidade, todos os trés juntos decidem a
concentragdo final. E evidente que a distribui¢do do tamanho da gota desempenha um papel
chave na forward mixing (GODFREY e SLATER. 1994).
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A dificuldade real ndo reside na forward mixing, mas na necessidade de descrever a
hidrodindmica e as condi¢des de transferéncia de massa através da coluna de extragdo. A
solucdo consiste em encontrar e descrever condigdes sob as quais forward mixing possa ser
desprezada ou diminuida. Os efeitos de forward mixing néo existem em extratores onde os
tamanhos, velocidades e concentragdes das gotas e os coeficientes de transferéncia de massa
ndo variam sobre a secfo transversal da coluna. Tais condigdes devem ser favorecidas
(GODFREY e SLATER, 1994):

e pela escolha de um método adequado de quebra da gota, o qual € caracterizado por uma

distribuic¢do estreita de tamanho de gota;

e pela intensidade suficiente de mistura radial;

e assegurando uma homogeneidade da taxa de coalescéncia gota a gota;
o pela escolha apropriada da fase dispersa;

¢ o material do corpo da coluna e das partes internas ndo deve ser molhado pela fase

dispersa.

Diferentes modelos sdo usados para caracterizagdo do escoamento ndo ideal em
equipamentos. Modificagdes nos modelos de escoamento ideal, tipo pistdo e completamente
misturado, geraram os Modelos da Disperso e o de Estagios com Mistura Retroativa
(backflow). Neste tltimo, a coluna € considerada como uma série de estagios completamente
misturados. Em adi¢do ao escoamento principal dentro do extrator supde-se que uma
por¢do do fluxo de cada fase ocorra na dire¢@o inversa, como, por exemplo, no arraste de
uma fase pela outra. Os perfis de concentra¢@o para as duas fases sdo obtidos das equagdes
diferenciais resultantes do balango de massa no sistema. Este modelo é limitado, devido &
dificuldade de medir as fragcdes de fases que escoam em sentidos opostos (PRATT e
BAIRD, 1983).

O Modelo da Dispersdo, da Difusdo ou Escoamento Pistdo com Dispersdo Axial ¢
aquele no qual ao escoamento pistdo ¢ adicionado um fluxo longitudinal, de difusdo
molecular e por turbilhdes dentro de cada fase. Considera a dispersdo axial do soluto em

cada fase. Assume que todos os desvios do escoamento tipo pistdo sdo representados por
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um unico parametro, o coeficiente de disperséio axial E, que esta incluido no mimero de
Peclet, Pe (LEVENSPIEL, 1972):

VL 2.7

onde ¥ é a velocidade média real da fase em estudo e L é um comprimento caracteristico.

Estes dois modelos representam casos limites, desta maneira 0 Modelo de Difusio se
aproxima na pratica aos extratores diferenciais, tais como torres recheadas, RDC, e o
Modelo de Fluxo Retroativo, aos misturadores-separadores. Entre estes dois extremos
existe uma variedade de extratores que ndo se aproximam de nenhum dos dois modelos.
Entretanto, existe um relacionamento entre os dois tipos de modelo que os torna proximos
quando o numero de compartimentos cresce, permitindo que o desempenho de tais

extratores seja expresso em termos de qualquer um dos modelos com uma precisdo razovel
(PRATT e BAIRD, 1983).

As consideragbes inerentes a0 Modelo da Dispersdo, e que serfio abordadas na

analise dos resultados de caracteriza¢do hidrodindmica do RDC, sio:
e representacdo da mistura retroativa pelo coeficiente de dispersio axial;

* constancia da velocidade média e da concentragio de cada fase ao longo de cada se¢do

transversal;

* constancia do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico, ou consideragdo de um

valor médio;

¢ constancia da miscibilidade parcial entre os liquidos, das vazdes volumétricas e da carga

do solvente;
e difusdo unicamente do soluto;
e relagdo de equilibrio linear ou aproximadamente linearizavel.
Tais consideragdes sdo aproximadamente vélidas no caso do presente trabalho.

A determinacdo experimental da dispersdo axial é comumente feita através da medida

da distribuicdo de tempos de residéncia.
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2.4.2.1 Distribui¢do de Tempos de Residéncia (DTR)

Tempo de residéncia € aquele durante o qual um elemento do fluido permanece
dentro de um equipamento. A diversidade de tempos de residéncia com que particulas de
fluidos, a uma taxa constante, escoam através de equipamentos é caracterizada pela fungdo
distribui¢do de tempos de residéncia (DTR). A importancia da DTR ¢ mostrar a dependéncia
do desempenho do processo com o tempo de residéncia (GODFREY e SLATER, 1994).

As informagdes necessarias sobre o comportamento das fases podem ser obtidas
através do estudo de respostas de estimulos fornecidos ao sistema por métodos estacionérios
e ndo estacionarios. Nos primeiros, uma perturbagdo é dada perto da saida de uma das fases
e o perfil de concentragdo é monitorado contracorrente. Esta técnica determina somente o
backmixing puro, e freqiientemente falha se existem outros tipos de escoamentos ndo ideais

na coluna (forward mixing, canalizagdo ou circulagido) (STEINER et al., 1988).

Por outro lado, nos métodos ndo estaciondrios ou transientes, um sinal qualquer é
dado na entrada de uma das fases e a resposta € registrada na saida. Como a distribui¢io do
tempo de residéncia do sinal € influenciada por qualquer desvio do escoamento pistdo, o
coeficiente de dispersdo resultante representa todas nfio idealidades existentes. Os sinais sdo
fornecidos na forma de perturbagbes, marcadores ou tragadores e de dispositivos de

dosagem (STEINER ez al., 1988).

Os modelos uniparamétricos mais conhecidos e usados para a descrigdo
fenomenologica do escoamento sdo o da Difuséo e o de Tanques em Série. No Modelo da
Difusdo, o escoamento ¢ descrito como uma sobreposi¢do das misturas axial, radial e
retroativa, ao escoamento tipo pistdo. O parametro € o coeficiente de dispersdo axial. No
Modelo de Tanques em Série, assume-se que os liquidos escoam através de uma série de
tanques agitados com tamanho igual. O pardmetro € o numero de tanques (LEVENSPIEL,
1972).

As equagdes diferenciais basicas em forma adimensional que representam o Modelo
da Difus@o sdo (LEVENSPIEL, 1972):

g i e
{ LRICAET
! pom e THCA CUMTRAL

et e S S
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com as variaveis:

Pe = ntimero de Peclet (VL /E)
V.=V_/(1- ¢) para a fase continua
V,=V,/ ¢ paraa fase dispersa

E = coeficiente de dispersdo axial

W = concentragdo adimensional (W =w / w°)
w = concentragdo do tragador

w’ = concentragdo do tragador no tempo zero
€= tempo adimensional (7/f)

¢ =tempo de residéncia médio

Z = altura adimensional (z/L)

z = distancia longitudinal

L = comprimento da coluna

2.8)

As concentragbes devem ser adimensionalizadas segundo as equacgdes abaixo

(LEVENSPIEL, 1972):

[ = ?t Wdtqu'Wdr
0

a

W, =tW/ (W dt
0

(2.9)

(2.10)

Se a curva de distribui¢do € somente conhecida para um numero de valores de tempo

discreto, entdo as integrais devem ser substituidas pelo somatério respectivo.

O método de medida da concentragcdo do corante na saida da corrente determina as

condi¢des de contorno da equagdo 2.8. Os dois métodos de medida usuais sdo chamados
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through-the-wall e mixing-cup. No primeiro, registra-se o tragador continuamente 4 medida
que seu fluxo passa pelo ponto de medida com a menor perturbagéo possivel nas condigdes
do escoamento. No segundo, coleta-se o tragador em amostras sucessivas e mede-se a
concentragdo média em cada amostra. O método through-the-wall esta de acordo com as
condi¢des de sistema aberto, visto que o escoamento ndo ¢ perturbado ao passar pelo ponto
de medida, enquanto que o método mixing-cup representa a condi¢do de contorno de

sistema fechado (LEVENSPIEL, 1972).

Para sistemas fechados, sendo definidos como aqueles em que o fluido entra e sai
unicamente por escoamento pistdo, uma solugdo analitica ndo pode ser obtida e a curva
deve ser calculada por métodos numéricos (ZHANG er. al., 1981). A Figura 2.1 mostra a
forma dessas curvas. Pode-se notar que a medida que //Pe aumenta a curva torna-se menos

simeétrica.

20 T
-:‘E =0 7l
b,
\"" 5 =om
|
15 i
ol
ma = 0075
D
l u—bau
10 15 20

Fig. 2.1: Curvas de DTR em sistemas fechados preditas pelo Modelo da Dispersio.
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A média e a varidncia dessa familia de curvas € dada por (LEVENSPIEL, 1972):

8. =1 (2.11)
2 2 (2.12)
, O 1 1 g
el o BT A L A
NS Pe [Pe) A=)
onde:
(2.13)

o= ]}ZW dt!?W dt-t*
0 o

2.4.3 Transferéncia de Massa

Em equipamentos de contato continuo, a altura da coluna (H) necesséria para atingir
o grau de separagdo desejado pode ser calculada com base nos conceitos de nimero de
unidades de transferéncia (NTU) e altura de uma unidade de transferéncia (HTU), sendo
H=HTUNTU. Para o refinado (R), em escoamento pistdo (P), obtém-se (TREYBAL,
1980):

War 2 dwg » .;.l]n 1— W (2.14)
Wik (WR,z - WR;,z) 2 1-wgy,

I.N%I RP =

" Ry (2.15)
a kRa(l_wR.z):M

onde: g = area interfacial especifica de transferéncia de massa;
wr = fracdo massica no refinado;
kr = coeficiente de transferéncia de massa do refinado;
Rr= vazdo massica total do refinado;
(1-wgr 3)in=média logaritmica de (7-wg2) € (I-wr;2)

Os subscritos 2, T, F e i referem-se ao soluto (4cido graxo), alimentac¢do (topo), final

(fundo) e na interface, respectivamente. O extrato ¢ tratado da mesma forma.
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Entretanto, na pratica, a aplicagdo das equacdes 2.14 e 2.15 fica dificultada pela
impossibilidade de se obter as verdadeiras concentragdes de interface. Isto levou a
introdugéo dos coeficientes globais de transferéncia de massa Koz € Kor, que expressam a
taxa de difusdo em termos dos gradientes globais de concentragdo (wz>— wr> ). Quando ndo
se possui o valor dos k individuais de cada fase, o uso dos coeficientes globais (Ko) exige

que o coeficiente de distribuicdo m seja constante sobre toda faixa de concentracio.

Usando entdo as concentragbes de equilibrio com a outra fase no lugar das
composi¢des de interface, coeficientes globais Kor € Ko, € se (1 — wr2 ) e (I — wg2) diferem

de um fator menor que 2, tém-se (TREYBAL, 1980):

Wer,2 aw g § . (216)
NlUpgp = | —82_ 4 Lip Ve
Wea—Wpy 2 1=Wy,

Wrr,2

Wer 2 d’W 1—-w (217)
NTUOEP=I —= +lll’l g

Wer 3 “'.E,2 e WE,Z 2 ] bt WEF,E

A equagdo 2.16 € usada nos casos onde a principal resisténcia a difusdo se encontra
na fase refinado R (m grande), e a equagdo 2.17 nos casos onde a principal resisténcia a

difusdo se encontra na fase extrato E (m pequeno).

Para solugdes diluidas, (7 - wr2) € (I - wg2) sdo préximos da unidade e as vazdes de
alimentacdo do refinado e do extrato, respectivamente Rr e Er s3o substancialmente

constantes. Um balango material na base da torre se transforma aproximadamente em:
R, (wR,2 ~Wgr2 )= E¢ (Ws.z - WEF,z) (2.18)
Substituindo wg > por nrrw:?,2 e reordenando tem-se:

. R (2.19)

_ &7
Wea = (WR,z = Wpr.s )+
mE m

Wer

Substituindo mE/R por ¢, fator de extragdo, e inserindo na integral das equagdes 2.16
€2.1%:
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— _,1"
m{[wm Mera mJ(l—lfe)H!a]
T =

Wer2 —Wgpp /M (2.20)
NI s = :
o (1-1/¢)
T (W.n:m MWer 5 }(1—8)+£
NTU,,, = Wera —MWpr (2.21)

Como na pratica existe uma leve variagio em m, R e E, costuma-se avaliar estas
quantidades na extremidade diluida da coluna, pois isto leva a resultados mais precisos
devido as unidades de transferéncia estarem concentradas nesta extremidade da coluna.
Outra possibilidade, adequada a sistemas para os quais um tinico tipo de soluto se transfere,
¢ empregar vazdes e concentragdes em base livre do tipo do composto que se transfere. Se a
curva de equilibrio e a linha de operagdo expressas em base livre do composto que se
transfere forem lineares, este caso torna-se similar ao de solu¢des diluidas e as equagoes

acima também se aplicam.

2.4.3.1 Influéncia da Dispersido Axial

Considerando os desvios do padrio de escoamento tipo pistdo, que originam a
dispersdo axial, ¢ o seu efeito sobre as concentragdes e a transferéncia de massa, pode-se
utilizar os estudos de distribuicdo de tempo de residéncia e os valores do coeficiente de
dispersdo, anteriormente mencionados, para determinar o Numero de Unidades de

Transferéncia Verdadeiro. Para isso emprega-se o Modelo da Difuso.

e Modelo da Difusido

As equagdes para o Modelo da Difusdo, em forma adimensional, foram obtidas a
partir do balango de massa em uma altura diferencial do extrator. Para a fase refinado R e
extrato E (PRATT e BAIRD, 1983):
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R
5~ =4

E
R i

dw, 223

B _NTU zPe, (W, —W, /m))=0 e
dzZ

2.23

d’ZE + NTU pp Pe (W, —W, /m))=0 (223)

onde: W = concentragdo adimensional (Wr = we/Wrr, We = We/Wrr)

m = coeficiente de distribuicdo

Pe = niimero de Peclet

NTUp = numero de unidades de transferéncia global

Z = fra¢@o de comprimento na coluna

As equagdes 2.24 e 2.25 definem as condigdes de contorno necessarias para

solucionar as equagdes 2.22 e 2.23. Z=0 significa a posi¢do axial na entrada da alimentagio

do refinado (topo), e Z=1 a posi¢do axial na saida do mesmo (fundo). Os subscritos 0 ¢ 1

correspondem as posigdoes Z=0 e Z=1 no extrator, respectivamente.

EmZ=0,

EmZ=1,

—%=P€R(I—WRD)

d
2.24
aw . =i (2.24)

dZ

Lid =Pey(Wg —Wge)

az (2.25)
W, _,

dz

A integragdo da equacdo 2.22 fornece a seguinte expressio para o numero

verdadeiro de unidades de transferéncia com mistura retroativa N7 Ugg:

" dlw, — Pe,(aw, /dZ)| (<20)
s TR

31



Revisdo Bibliografica

Isto pode ser comparado com o valor para o escoamento pistdo fornecido por:

NTU gz = hj' 2 =
wee WR ~ Wp Jp

Pode-se verificar que o NTUpr verdadeiro difere do N7Uprp principalmente porque a

for¢a motriz de transferéncia de massa é reduzida. Alguns autores empregam uma terceira

defini¢do, denominada de valor aparente, usando a equagdo 2.27 com (Wg — Wz ) substituido

pela forca motriz verdadeira (wz — wg) obtida de perfis de concentragdo determinado

experimentalmente. Tais valores sdo intermedidrios entre o valor verdadeiro e o valor do

escoamento pistdo (PRATT e BAIRD, 1983).

Perfis de concentragdo tipicos com dispersdo axial sdo mostrados na Figura 2.2,
junto com as curvas correspondentes para o caso do escoamento pistdo. O efeito da mistura
retroativa € aparente dos saltos de concentragdo AB e CD nas entradas das fases R e E, e a
inclinagéo zero na saida. Ambos tém o efeito de reduzir a diferenca de concentragdo entre as
fases, assim mais unidades de transferéncia sdo necessarias quando ocorre a mistura

retroativa.

A
08k —— Dispersao Axial
W ~-i R Escoamento Pistao
RO g fase pesada
\‘“:x B
w 06} i
H ~ B
4
= R
04 F = -
o -
W =W e B
»._\_\_H i _\_"‘"—\-._\___\_“_\_\_\_k
02 T Wai™Whe
“ = —— -~
SoETRAE T D
E. fase leve ] WE1
0o 1 1 L 1

0.0 02 04 086 [*X-]
Fragdo de Comprimento, Z

Fig.2.2: Efeito da mistura retroativa nos perfis de concentrago.
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Para simplificar os céalculos do NTUpr verdadeiro sugere-se que o efeito da dispersio
axial possa ser expresso em termos de um pardmetro N7Upgp, 0 numero de unidades de
transferéncia global da disperséo, assim:

11 1 (2.28)
NTUyp NTU,, NTU gy

MIYAUCHI e VERMEULEN (1963) sugeriram um método empirico de calculo
répido, onde N7Upzp ¢ uma fungdo do fator de extragdo A (A= R/mE=1/¢), Pes, Per ¢
NTUpg. Para A # 1:

InA 2.29
ATUORD =E¢)+(PB)E ( )

onde:

~ 0,05 (2.30)
(A NTU )" (PB)”

" ’ J-i (231)

5 =(fRPeR N SfePeg

com os fatores adimensionais:

_ NTU,y, + kNTU 22 A5 (2.32)

fR - PFTI IOR + HTU;‘EA-LS—&

_ NTU g + kNTU 22 A% (2.33)
NTU p, + KNTU A

fe

Os valores de o=0 e x=6,8 tém sido usados com sucesso por varios autores para

diferentes tipos de extratores (COIMBRA ef al., 1995).

A determinagdo dos coeficientes de dispers@o axial a partir do estudo da distribui¢do
de tempo de residéncia permite quantificar o seu efeito em termos de redugdo da eficiéncia
de transferéncia de massa nos processos de extracdo liquido-liquido a serem investigados

neste trabalho.
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2.5 COLUNA DE DISCOS ROTATIVOS (RDC)

A versdo original do RDC foi inicialmente desenvolvida por REMAN (1951), para
aplicagdes especificas na industria petroquimica. O RDC pertence a classe de extratores
agitados, onde a dispersdo necessaria para produzir uma taxa de transferéncia de massa

elevada ¢ obtida pelo fornecimento de energia mecénica ao sistema.

A agitagdo, nestes equipamentos, produz um tipo de circulagdo muito complexa. Ha
escoamento dos liquidos devido as suas diferentes densidades, ao fluxo radial (causado pela
forga centrifuga préxima ao eixo do motor) e a forga centripeta dos liquidos na vizinhanga
da parede da coluna. Esta combinagdo de movimentos resulta na geragido de vortices
toroidais em cada compartimento ao longo da coluna (KUNG e BECKMANN, 1961).

O grau de turbuléncia ¢ o tamanho das gotas sdo ditados, principalmente, pela
velocidade de rotagdo dos discos; mas elevadas velocidades podem originar a dispersdo
axial, diminuindo a eficiéncia do extrator. Sendo meio de controle do tamanho da gota, a
velocidade €, portanto, uma varidvel de significativa importdncia nos calculos de

desempenho do extrator.

A utilizagdo adequada de um extrator estd diretamente associada com o
conhecimento do comportamento hidrodinAmico do mesmo, e com as caracteristicas
termodinamicas e fisicas do sistema empregado. Embora o RDC seja um equipamento
bastante versatil, algumas limitagSes as suas aplicagdes devem ser notadas (KOSTERS,
1983):

e quando o numero de estagios de equilibrio € pequeno (dois ou trés), é mais barato usar

misturadores-decantadores na maioria dos casos;

e para sistemas com tensdo interfacial muito baixa e baixa diferenca de densidade entre as
fases, a agitagdo no RDC pode ser muito intensa, levando assim a emulsdes estaveis e/ou

baixa capacidade. Em tais casos, outros extratores devem ser considerados;

e o tempo de residéncia para os liquidos no RDC pode ser alto, especialmente quando um

grande numero de estagios de equilibrio é necessario. Se um ou mais fluidos do processo
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ndo s3o completamente estaveis na temperatura de extragdo, pode ocorrer alta degradacio.

Em tal caso, deve-se selecionar um extrator com curto tempo de residéncia.

2.5.1 Hold-up e Velocidade Caracteristica

REMAN (1951) testou extensivamente varios sistemas liquidos, e analisou a
influéncia de varidveis operacionais € geométricas na eficiéncia e na capacidade da coluna.
As variaveis operacionais consideradas foram velocidade de rotagdo, vazdes totais e relagio
entre as fases. As geométricas, o didmetro dos discos, da coluna e a altura dos

compartimentos.

LOGSDAIL et al. (1957) estudaram a velocidade de rota¢do, altura do
compartimento e didmetro dos discos e das chicanas. Na auséncia de soluto, os autores
usaram a equagdo 2.6 proposta por GAYLER e PRATT (1951) para relacionar a velocidade
caracteristica com o hold-up e as vazdes, e obtiveram bons resultados. A velocidade
caracteristica foi correlacionada com a geometria da coluna e as propriedades fisicas através

da equagédo:
I Sl
o | P [ D RN ? D R D R DC

onde: Vk = velocidade caracteristica

4 = viscosidade do liquido

o= tensdo interfacial

Ap = diferenca de densidade entre as fases

p = densidade do liquido

g = acelerag@o da gravidade

h = espacamento entre os discos

N = velocidade de rotacdo

Dy = diametro do disco rotativo
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D¢ = didmetro da coluna
Ds= didmetro da chicana

A presenga de soluto na fase solvente aumentou a velocidade caracteristica em 100-
200 %, enquanto que a presenga do mesmo na fase aquosa diminuiu a velocidade

caracteristica em aproximadamente 10 %.

KUNG e BECKMANN (1961) com base em suas investigagdes com o sistema dgua-
tolueno, observaram que a equagdo 2.6, usada por LOGSDAIL et al. (1957), deveria ser

modificada para a inclusdo de uma constante K; para a velocidade da fase continua:

Ve L“ _ (2.35)
5 RS =T-9)

O valor de X; € obtido como: K, =2,1 para (Ds - Dg)/Dc < 1/24
K, = 1,0 para (Ds - Dg)/Dc > 1/24

Os autores também modificaram ligeiramente a equagdo 2.34, propondo a seguinte

correlagdo:
Vette _(22) (_g_YDs)"( ) (D) (236
o 1 P DyN? )\ D, Dy D

onde: C; = 0,0225 para (Ds - Dg)/Dc < 1/24

C;=0,012 para (Ds - Dg)/Dc > 1/24

MISEK (1963) propés a seguinte equagdo para o hold-up envolvendo um expoente

ajustavel a relacionado a coalescéncia:

P e AGDERCE)

(2.37)

SLATER (1974) prop6s uma equagdo para correlacionar as velocidades superficiais
com o hold-up da fase dispersa para diferentes tipos de colunas, incluindo o RDC:

V,=V(1-¢)"(1+cg) (2.38)

onde m e ¢ sdo parametros ajustaveis.
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LADDHA et al. (1978) estudaram a hidrodindmica e a transferéncia de massa no
extrator RDC. Analisando os resultados experimentais de velocidade caracteristica em
funcdo da velocidade de rotagdo dos discos, estes autores verificaram a existéncia de duas
regibes distintas: a regifio na qual a velocidade caracteristica é independente da velocidade
de rotagdo dos discos, que ocorre para baixas velocidades de rotago, € a regido, que ocorre
para altas velocidades de rotacdo, na qual a velocidade caracteristica é fungio da velocidade
de rotag@o dos discos. A velocidade na qual ocorre a mudanga entre as duas regides foi
denominada de velocidade de rotagdo critica. Correlagdes generalizadas para predicio da
velocidade caracteristica acima e abaixo da velocidade de rotagdo critica foram propostas

sob condi¢des com e sem transferéncia de soluto entre as fases.

ZHANG et al. (1981) obtiveram correlagdes para a predicio da velocidade
caracteristica abaixo e acima da velocidade critica de rotagdo com e sem transferéncia de

soluto entre as fases, além de confirmarem a validade da equagéo 2.6.

GOIS (1987) estudou um extrator do tipo PRDC formado apenas por discos
rotativos sem discos fixos entre eles, montados em uma haste comum concéntrica a uma
carcaga cilindrica. Com o objetivo de obter as caracteristicas de dispersio e hidrodindmicas
do extrator, o autor realizou testes com as seguintes varidveis geométricas: numero de
discos rotativos, comprimento do extrator, espagamento entre os discos e modifica¢des na
area livre de escoamento, e as seguintes varidveis operacionais: velocidade de rotagdo e

vazao da fase continua.

Com relag¢do ao comportamento da mistura, o autor concluiu que o niimero de discos
e o comprimento do extrator sdo os parametros que mais influenciam a dispersdo no interior
da coluna. A éarea livre de escoamento também exerce influéncia no grau de mistura,
entretanto o espacamento entre os discos ndo exerce qualquer influéncia neste
comportamento. O autor também concluiu que o numero de discos, o comprimento do
extrator e a drea livre de escoamento afetam diretamente na poténcia necessiria para
agitacdo. Enquanto que, o espagamento exerce muito pouca influéncia. Porém, a érea livre

de escoamento apresenta uma influéncia mais acentuada que a apresentada no estudo
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referente a dispersdo. Nao foram realizados testes para escoamento bifasico, nem relativos a

transferéncia de massa no interior do extrator.

GODFREY e SLATER (1991) resumiram as correlagdes existentes na literatura para
relacionar a velocidade de deslizamento Vs com o hold-up da fase continua (/-¢),
envolvendo a velocidade caracteristica Vk. Os autores recomendam o uso da equagdo de
RICHARDSON e ZAKI (1954) formulada para particulas s6lidas:

Vs =Ve(1-9)" (2.39)

onde o expoente m pode ser aproximadamente relacionado a Rex (p.dVx/ p) com m = 0,19

Re}’ para RDC, sendo d o didmetro da gota.

KUMAR e HARTLAND (1995) apresentaram uma correlagdo unificada para a
predi¢@o do hold-up da fase dispersa baseada em resultados experimentais publicados com e
sem transferéncia de massa, para 8 tipos diferentes de colunas de extragdo. A forma final da

correlagdo descrevendo o hold-up como uma fungdo de varios grupos adimensionais é:

¢ = [TO¥T (2.40)

na qual IT representa a energia consumida por unidade de massa (@), ® o efeito das vazdes

das fases (Vae Ve), ¥ as propriedades fisicas e I as caracteristicas geométricas da coluna.

Estas quantidades sdo definidas a seguir:

-

174" (2.41)
n-cy+|2[2) }

g\ 87
1/4 ™ 1/4 (2.42)
D= |:Vd {—pi] cxp1rmr3 Vc( Pe ] J
gr) | gr

—_— {%} n [_ﬁfg_Jns (2.43)
P Hy,

1727 (2.44)
r_cre%[h(%) }
Y

38




Revisdo Bibliografica

Sendo:

4P (2.45)
P=—=
zDihp,

onde P € a energia consumida pelo agitador (P=NpN’ D¢’ p.), usualmente obtida de uma
relagdo entre o numero de poténcia, Np, € o nimero de Reynolds (Rer=NDx’p/it) . Para um
RDC:

.G 1000+1,2ReS | (2.46)
N, = +C, R
Re, | 1000+32ReS

onde: C;= 109,36 ; C-= 0,74 ; C= 0,72 ; C~=3,30

O valor de Cy € considerado um para o caso sem transferéncia de massa para todos
os tipos de coluna. Os valores para transferéncia de massa em ambas as diregGes, assim
como os valores de Cp, Cr € n;-n; foram determinados usando dados experimentais para
cada tipo de coluna. A equagdo 2.40 reproduz o conjunto de dados experimentais com um
valor absoluto médio do erro relativo de 18,1 %, com os pardmetros otimizados
individualmente para cada tipo de coluna. O maior erro € de 22,7 % para RDC e ARDC. Os
métodos existentes para predizer o hold-up ndo somente tém um erro maior, como ndo

podem ser usados para diferentes tipos de coluna.

2.5.2 Dispersdo Axial e Transferéncia de Massa

STRAND et al. (1962) verificaram que em todas as correlagdes até entdo publicadas,
ndo se levava em conta qualquer coalescéncia ou multi-divisdo de gotas e, portanto, a
dispersdo axial que ocorre no interior da coluna ndo é considerada. Constatada a
importancia da obtengdo do coeficiente de dispers@o axial para se prever o comportamento
hidrodindmico da coluna, WESTERTERP ¢ LANDSMAN (1962) interpretaram as curvas
de distribuicdo de tempos de residéncia, como sendo uma combina¢do de um modelo tipo

pistdo com difusdo axial.
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ROD (1968) avaliou o componente difusional da dispersdo axial na fase dispersa pela
medida do tempo de residéncia de particulas sdlidas individuais e correlacionou os dados
experimentais utilizando a equagdo 2.38. O autor concluiu que pode-se determinar o niimero
de Peclet da fase dispersa usando as mesmas relagbes da fase continua se o tamanho das

particulas for desprezivel comparado as dimensdes dos internos da coluna.

) ] 2.47
Es _ 0,740,020 (@)
V,h v,

onde E; € o coeficiente de dispersé@o axial da fase dispersa.

POPE e SHAH (1971) verificaram que a eficiéncia da ELL em contracorrente ¢
aumentada pela melhoria do contato entre as fases no plano ortogonal em relagdo ao fluxo.
Estes autores construiram um extrator de discos perfurados (PRDC) de alta eficiéncia, de tal
forma a minimizar a dispersdo axial. Este extrator consistia de uma série de discos

perfurados rotativos montados em uma carcaga tubular, intercalada por discos fixos.

Os resultados obtidos mostraram a ocorréncia de um excelente contato entre as
fases, com conseqiiente aumento das taxas de dispers3o com um minimo de retorno axial. O
extrator PRDC foi comparado pelos autores com a versio original do RDC. contendo
estatores e discos rotativos sem perfuragdo. O PRDC mostrou-se ser um dos mais eficientes
e de maior capacidade de operagdo em relagdo aos outros extratores diferenciais e também
obteve indices de eficiéncia semelhantes aos outros para uma velocidade de rotagdo dez

VEZES menor.

VENKATARAMANA et al. (1980) apresentaram uma revisdo sobre dispersio axial
na fase continua em RDC e analisaram os virios dados da literatura em termos do nimero
de fluxo (ND, /V.) e um fator geométrico G Os autores desenvolveram uma equagdo que
correlaciona satisfatoriamente todos os dados descritos na literatura para RDC com o
didmetro variando de 3,5 a 218 cm, obtida a partir de 10 investigacdes diferentes e 19

geometrias de coluna diferentes:

_ 2.48
Z =%+(D£N]Gf =%+0,028( D?RN J{Ds O,SDC} (2.48)

?;‘h Vc ¢ DC
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onde E. ¢ o coeficiente de dispersdo axial da fase continua.

Também foi observado que os dados para escoamento mono e bifisico seguem a
mesma tendéncia, o que indica que a dispersao axial na fase continua ndo ¢ significantemente
alterada pela presenga de gotas da fase dispersa, especialmente a baixos valores de hold-up

da fase dispersa na coluna.

ZHANG et al. (1981) verificaram que como em outros tipos de extratores
diferenciais agitados, a agdo dos discos rotativos aumenta a eficiéncia da coluna pelo
aumento da turbuléncia e da 4rea interfacial para transferéncia de massa. Por outro lado, a
intensidade da agitagdo diminui a carga da coluna e a agitagio excessiva reduz a eficiéncia

devido a dispersdo axial.

Estes autores também obtiveram uma correlagdo para o coeficiente de dispersdo da
fase continua através de andlise dimensional, para experimentos sem transferéncia de massa e
para valores de ND, /¥, na faixa de 50 - 2000.

1,75 0, T 0t
Lo _0,5+0,0204 25 [B_c;} [ +7)] 7 Del (2.49)
! Det N V. 7

c

o

TAMBOURG I et al. (1987) analisaram o comportamento da dispersdo e agita¢do
em uma coluna de discos rotativos perfurados (PRDC). Diante dos varios resultados
experimentais obtidos, estes autores concluiram que o mimero de discos rotativos e o
comprimento total da coluna s@o os pardmetros que mais influenciam a disperséo e agitagdo
no interior da coluna. O espagamento entre os discos ndo exerce qualquer influéncia no grau
de mistura e agitacdo. A area livre de escoamento nos discos perfurados também exerce
influéncia no grau de mistura e agitagdo. Foi desenvolvida, a partir dos resultados
experimentais, uma correlagdo para a estimativa do nimero de dispersdo que leva em conta
os efeitos de todas as variaveis que influenciam no comportamento hidrodinimico e

operacional da coluna.

E _( u Y™(NDip °“”[DRNT'”1 iNd )™ (2.50)
Vh \ DiNp Pg v D,

onde: L = comprimento da coluna
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Nd = niimero de discos rotativos
P = poténcia

PERAZOLLI (1991) estudou a eficiéncia de separacdo em uma coluna de discos
rotativos perfurados (PRDC). Verificou-se que a éarea livre de escoamento € a varidvel
geométrica que mais influencia na eficiéncia de separagdo. Observou-se que a eficiéncia de
separa¢dao aumenta com o aumento da velocidade de rotagdo dos discos até a ocorréncia da
inundagdo. O valor maximo da velocidade de rotagdo situou-se na faixa de 200 rpm. Sobre o
ponto de vista da razfo entre as vazdes das fases continua e dispersa, com transferéncia de
soluto ocorrendo da fase dispersa para a continua, pode-se afirmar que a eficiéncia de
separacdo aumenta com o aumento da razdo V,/V;, até um ponto 6timo em V,/V; ~1, acima
deste ponto obtiveram-se altas eficiéncias de separagdo somente para baixas velocidades de

rotacdo.

Para as duas geometrias estudadas, verificou-se que, mesmo para baixas velocidades
de rotagdo dos discos, o escoamento se encontrava na segunda regido de operagdo, ou seja.
na regido dependente da velocidade de rotag@o. Este fato traz vantagens operacionais para o
extrator PRDC em relagdo ao RDC, pois, mesmo a baixas velocidades de rotagdo, o
escoamento no interior do extrator é fun¢do da velocidade de rotagdo dos discos e, assim,

nao ocorre acumulo da fase dispersa sob os discos rotativos.

COIMBRA (1991) analisou a eficiéncia de extra¢io em colunas de discos rotativos
na purificagdo do 4cido lactico. Foi verificada uma tendéncia geral de aumento na
quantidade extraida com a elevagdo do nimero de rotagdes e da relagdo
solvente/alimentagdo. Para a mesma relagdo solvente/alimentacdo, uma elevagdo na area
livre de escoamento aumenta a eficiéncia, uma elevacio no nimero de discos também

aumenta a eficiéncia.

Foi verificado também que, para discos com pequena area livre de escoamento, o
efeito da dispersdo axial € decisivo sobre o valor da eficiéncia, e para discos com maiores
areas livres, a agitag@o e, em conseqiiéncia, o tamanho da gota, provavelmente, sio as

=

variaveis de grande influéncia sobre a eficiéncia.
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KUMAR ¢ HARTLAND (1992) apresentaram uma correlagdo para a predigdo dos
coeficientes de dispersdo axial nas fases continua e dispersa de um RDC ¢ um ARDC
(Coluna de Discos Rotativos Assimétricos). A correlagdo é baseada em 1055 dados
publicados para escoamentos simples e bi-fasicos de 32 sistemas liquidos obtidos por 19
investigadores diferentes.

E‘ =K +K2V°'+ K3NDR+ K, V.Dpp. A D¢ e D, Ps Dy # (250
2 V,  (Ks+NDR/V )\ m. D,) \'n ) |,

c

E, _o,so(z+mg3?(NDR)”'“¢~O.W[D;Apg]‘°'“[ocJ‘”“ @52
V.D, v, 7

d o Dy

onde: K; =0,42; K>, =0,29; K; =0,0126; K, = 13,38 e K5 =3,18
p:=-0,08; p>=0,16 € p; = 0,10

A equagdo 2.51 prediz os coeficientes de dispersdo axial da fase continua em RDC e
ARDC com um desvio relativo absoluto médio de 18,9 %, o que € bom considerando a
dispersdo nos resultados experimentais. A equag¢do 2.52 é sugerida para a predi¢do dos
coeficientes de dispersdo axial da fase dispersa em RDC e ARDC.

A dispersdao axial no RDC foi 20 % maior do que no ARDC. Estes autores
constataram que os dados para a fase dispersa sdo mais dificeis de correlacionar do que os
da fase continua, visto que os resultados experimentais disponiveis sdo esparsos e
freqlientemente contraditorios. Assim a correlagdo para o coeficiente da fase dispersa é

menos precisa do que para o coeficiente da fase continua.

KORCHINSKY (1992) comparou predi¢des do Modelo de Dispersdo Axial e do
Modelo Forward Mixing com dados experimentais de RDC com dois didmetros diferentes
(7,62 e 21,9 cm) para dois sistemas quimicos (tolueno-acetona-agua e n-butanol-dcido
succinico-4gua). O autor concluiu que sob o controle das condigdes do tamanho das gotas e
com os coeficientes de transferéncia de massa e de dispers@o axial determinados a partir do

perfil de concentragdo, o Modelo de Dispersdo Axial pode predizer com precisio o
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desempenho de colunas de extragdo, e ndo € necessario considerar a influéncia da forward

mixing na modelagem do desempenho da coluna.

O autor também acrescentou que as precisdes das correlagdes da literatura para os
parametros comuns (tamanho de gota, hold-up da fase dispersa, coeficiente de dispersio
axial da fase continua) sdo geralmente ruins, especialmente para o sistema de baixa tensdo
interfacial n-butanol-dcido succinico-agua, por causa da falta de dados disponiveis para
formar a base para correlagdes precisas, e que as correlagdes para o coeficiente de dispersio

axial da fase continua geram valores muito menores do que os medidos experimentalmente.

Neste trabalho, foram utilizadas trés versdes diferentes da Coluna de Discos
Rotativos (RDC): a versdo original, com discos rotativos e estatores, uma versio com
estatores e discos perfurados (PRDC I) e uma terceira versdo sem estatores e discos
perfurados com didmetro maior (PRDC II). Foram estudadas as vantagens dessas
modificagdes no equipamento para o sistema investigado, conforme citam os trabalhos
comentados a seguir. POPE e SHAH (1971), por exemplo, verificaram que a utilizagdo de
discos rotativos perfurados (PRDC) melhora o contato entre as fases e minimiza a dispersio
axial. GOIS (1987), TAMBOURGI et al. (1987), PERAZOLLI (1991) e COIMBRA (1991)
estudaram uma coluna com discos rotativos perfurados sem discos fixos entre eles, obtendo

bons resultados quanto ao desempenho do equipamento.



3. MATERIAL E METODOS

3.1. MATERIAL

3.1.1 Reagentes

e Oleo de milho refinado comercial (Mazola)
e Acido oléico (Riedel de Hien)

e Etanol azeotropico 96 % (Merck)

e [} - caroteno (Basf)

e Verde de Malaquita (Ecibra)

e Hidréxido de sodio (Merck)

e Solugdo de Karl Fischer (Merck)

e Metanol (Merck)

3.1.2 Equipamentos

e (Célula de equilibrio liquido-liquido (Suprilab)

e Banho termostatico analégico (Tecnal, modelo TE084)

e Banho termostatico digital (Cole Parmer, modelo 12101-15)
e Titulador Karl Fischer (Metrohm, modelo E 408 A)

e Estufa 320-SE (Fanem)

e Balanga analitica eletronica (Sartorius, modelo A200 S)

e Coluna de Discos Rotativos Perfurados (Suprilab)

e TacOometro 1726 (Ametek)
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e Agitador mecénico (Fisaton)
e Bombas peristalticas (Cole Parmer)
* Medidor de pH Chemcadet 5986-50 (Cole Parmer)

® Densimetro DMA 58 (Anton Paar)

Tensiémetro digital K10ST (Kriiss)

* Viscosimetro AMV 200 (Anton Paar)

Espectrofotémetro DR 4000U (Hach)

3.1.2.1 Coluna de Discos Rotativos

Descrigdo do Equipamento
A Coluna de Discos Rotativos (RDC) original (REMAN e OLNEY, 1955) consiste

de um cilindro vertical no qual anéis estatores (chicanas) horizontais com uma abertura
central sdo instalados. No centro dos compartimentos formados pelas chicanas sdo
introduzidos discos presos em um eixo central ligado a um motor de velocidade varigvel,
visando promover dispersdo e o contato entre as fases. O didmetro dos discos & menor do

que o didmetro da abertura das chicanas, facilitando assim a construcdo e instalagio.

As alimentacdes sdo introduzidas perpendiculares a direcdo do escoamento. Acima
e abaixo da regido de extragdo, compartimentos de decantagdo (separagdo) sdo instalados.
Placas com grande é4rea perfurada sdio usadas entre a regido de extragdo e as zonas de
separagdo para anular o movimento circular dos liquidos e garantir condigbes para a
separa¢do das fases (KOSTERS, 1983).
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Modificacdes feitas no Equipamento Tradicional

Além da versdo original do RDC, duas verses modificadas equipadas com discos
perfurados foram empregadas: um PRDC (Coluna de Discos Rotativos Perfurados) com
chicanas (PRDC I) e um PRDC sem chicanas (PRDC II), cujos discos tém um didmetro
maior quando comparado com os discos empregados nas outras versdes. Todas as versdes
foram equipadas com 33 discos, exceto para o PRDC II, o qual também foi testado em uma
versdo equipada com somente 15 discos. A drea livre de escoamento nos discos usados nas
versoes do PRDC foi 20 %, contendo furos de 3mm de didmetro. Um desenho esquematico
das versdes do RDC e PRDC utilizadas neste trabalho é apresentado na Figura 3.1. As

dimensdes das versdes do equipamento usadas neste trabalho estdo listadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Dimensdes da Coluna

Diametro (cm)
interno 3
chicana 4
disco RDC/PRDC 1 3,0
disco PRDC II 4,7
Altura (cm)
coluna 130
zona de extragdo 100
compartimento da coluna com 15 discos 6
compartimento da coluna com 33 discos 2,5
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Fig.3.1: Diagrama esquemético das colunas: D¢ é o didmetro interno da coluna, Dg € o
diametro da chicana, Dg; e Dg, si0 os didmetros dos discos do RDC /PRDC I e PRDC II,

respectivamente, h € a altura do compartimento e H € a altura da zona de extragdo.

Operacio da Coluna

O equipamento foi alimentado com a fase continua (fase alcodlica) através
do fundo da coluna e seu fluxo foi mantido no valor constante pré-estabelecido. O agitador
foi ligado e a velocidade de rotagdo foi medida por um tacémetro digital. A fase dispersa
(fase oleosa) foi introduzida no topo da coluna através de um distribuidor e seu fluxo foi
mantido no valor desejado. Ambas as fases foram introduzidas na coluna através de bombas
peristalticas. A retirada de amostras da fase refinado foi feita no compartimento inferior. e a

da fase extrato na saida desta corrente.
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3.2. METODOS

3.2.1 Caracteriza¢io do Oleo de Milho e do Acido Oléico

O acido oléico comercial € o 6leo de milho utilizados foram analisados por
cromatografia gasosa de metil-ésteres de acidos graxos para determinar as composi¢des em
acidos graxos. Adotou-se o método oficial Ce 1-62 da A.O.C.S. (1988), e foi utilizado um
cromatdgrafo gasoso Sigma 3B (Perkin-Elmer) com detector de ionizagdo de chama e

integrador, sob as seguintes condi¢des experimentais:

e coluna de ago inoxidavel com 1/8” de didmetro externo € 4 m de comprimento,

empacotada com 10% Silar 10C (10% Cianopropilsiloxane em Chromosorb W);
e nitrogénio como gas condutor a 25ml/min;
e temperatura do injetor de 225°C;
e temperatura da coluna de 175°C;
e temperatura do detector de 225°C.

As amostras foram preparadas na forma de metil-ésteres de acidos graxos, de acordo
com a metodologia desenvolvida por HARTMAN e LAGO (1973). As analises
cromatogréficas foram realizadas no Laboratério de Oleos e Gorduras da FEA/UNICAMP.

A identificacdo dos acidos graxos foi realizada comparando-se os tempos de
retencdo dos componentes da amostra com os de padroes de €steres de acidos graxos, € a
quantificagdo foi efetuada por normalizagdo interna, obtendo-se a porcentagem de cada
componente pela razdo da area individual e a 4rea total dos picos, calculada pelo integrador
do aparelho. A partir da composi¢do em 4cidos graxos, foi possivel determinar a massa
molecular média do 4cido oléico comercial e, usando o método estatistico desenvolvido por
ANTONIOSI FILHO et al. (1995), a composi¢do triacilgliceridica provavel do oleo de

milho, e em seguida o célculo de uma massa molecular média para o 6leo de milho.

Este método estatistico leva em conta estudos de hidrolise enzimatica de
triacilglicerois, segundo o qual o grupo hidroxila do segundo carbono da molécula de

glicerol C-2 ¢ preferencialmente esterificado pelo acido graxo com maior grau de
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insaturag@o, e os grupos hidroxilas dos carbonos C-1 e C-3 sdo esterificados pelos 4cidos
graxos restantes, incluindo os insaturados que no foram requeridos na posi¢io C-2. Os
autores também consideraram que o grupo hidroxila do carbono C-3 contém um grau de
insatura¢@o maior do que aquele referente ao carbono C-1. No caso em que as posi¢des 1 e
3 forem esterificadas com écidos graxos com mesmo grau de insaturagdio, os autores

assumiram que o 4cido com cadeia carbdnica maior esterificava a hidroxila do carbono C-3.

O programa desenvolvido foi baseado nestas consideragdes e em equagdes que
calculam a porcentagem molar de triacilglicerdis presentes em um 6leo vegetal. De acordo
com essas equagdes, se A, B e C s@o as porcentagens molares de 4cidos graxos A, B e C,
entdo a porcentagem molar de triacilgliceréis contendo somente um 4cido tal qual o 4cido
graxo A € (ANTONIOSI FILHO et al., 1995):

AJ
~10.000

%

A porcentagem molar de triacilglicer6is contendo 2 4cidos (A e B) é:

34°B

%AAB =
10.000

E a porcentagem molar de triacilgliceréis contendo 3 4cidos (A, B e C) é:

0% 4B A5

10.000

Este método, frente a outros métodos estatisticos e a métodos cromatrograficos para
a determinagdo da composi¢do triacilgliceridica, mostrou-se eficiente, proporcionando
resultados bastante satisfatorios, segundo FERRARI (1992), MONNERAT (1994) e
ARAUIJO (1997).

3.2.2 Determinacédo de Dados de Equilibrio

A célula de equilibrio liquido-liquido usada foi baseada inicialmente no modelo de
STRAGEVITCH (1992) e modificada por SILVA (1994). Construida em vidro pyrex para

permitir a visualizagdo da separacdo de fases, seu volume interno é de 60 mL e dispde de
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uma entrada superior onde s3o alimentados os componentes que formam o sistema. E
encamisada com saida e entrada para conexdo do banho termostatico, vedada com rolha de

teflon esmerilhada e possui abertura para encaixe do termémetro.

Para a determina¢do dos dados de equilibrio, colocaram-se os componentes do
sistema, nas concentragoes desejadas, na célula de equilibrio e agitou-se vigorosamente por
15 minutos. Apds esse tempo, deixou-se em repouso para se obter a separagdo completa das
fases. ApOs a separagdo e o estabelecimento do equilibrio, que em geral envolve um tempo

de espera de 4-5 horas, colheram-se amostras das fases para anilise (MONNERAT, 1994).

O coeficiente de distribui¢do do acido oléico foi calculado pela razdo entre a
concentragdo de acido oléico na fase alcodlica e na fase oleosa. A seletividade foi
determinada pela relagdo entre o coeficiente de distribuicdo do acido oléico e do 6leo de
milho, sendo este tltimo obtido pela razéio entre a concentragio de 6leo na fase alcodlica e

na fase oleosa.

3.2.2.1 Determinagio da Composi¢io das Fases

Teor de AGL expresso em Acido Oléico

Determinado por titulagdo potenciométrica com hidréxido de sédio (NaOH) pelo
método Ca 5a-40 da A.O.C.S. (1977) modificado (MONNERAT, 1994). Em um béquer de
250 mL, pesou-se de 1 a 1,5 g de amostra contida na seringa. Adicionou-se 100 mL de
alcool etilico 95 % previamente neutralizado. Aqueceu-se e acrescentou-se 2 mL de
fenolftaleina. Com agitagdo vigorosa, titulou-se com solugdo padronizada de NaOH,
colocando-se quantidades conhecidas de solug¢@o e anotando o valor da for¢a eletromotriz a

cada adigo, até a viragem do indicador. A equacdo genérica para a reagdo €:
CH;(CH,),COOH + NaOH — CH3(CH,),COO " Na" + H,0

A concentragdo massica de acidos graxos livres presentes foi calculada segundo a

formula:

vol.NaOH (ml) x conc.NaOH(N) x MMacido oleico (g/gmol)
‘Mamam(g )

dcido (Yomassa) =
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O volume de solugdo titulante utilizado pode ser o volume da viragem do indicador
simplesmente ou o volume calculado segundo os calculos da titulagdo potenciométrica,
sendo que este Ultimo representa um resultado mais preciso. de acordo com os testes
preliminares realizados por MONNERAT (1994). Desta forma, com os dados da titulagdo
potenciométrica construiram-se gréficos da for¢a eletromotriz (em mV) em fun¢do do
volume de solugdo titulante. Estas curvas apresentam um ponto de inflexdo que
corresponde ao ponto de viragem da titulagio ou ponto de equivaléncia. Este ponto pode ser
determinado com grande precisio j4 que corresponde ao zero entre o ponto maximo
(positivo) e minimo (negativo) da curva que representa a derivada segunda da forga

eletromotriz em relag@o ao volume versus o volume da solugdo titulante.

Solvente

Determinado por evaporagdo em estufa a 60 °C, até peso constante.

(meﬂm’ -_Mmg_) X 100
M

amostra

solvente (Yomassa) =

Agua

Determinada pelo método de titulagio Karl Fisher Ca 2e 55 da A.O.C.S. (1977).
Amostras de 1 a 1,5 g foram tituladas com reagente Karl Fisher integral até que a indicagdo
no galvanémetro ficasse constante durante certo tempo. O titulo do solvente utilizado e do

reagente KF foram determinados a cada inicio de dosagem.

(vol.KF utilizado x TituloKF)x100
M

amaestra

dgua (Yemassa) =

Oleo

Determinado por diferenca.
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3.2.3 Determinacdo das Propriedades Fisicas

Neste trabalho, foram monitoradas as seguintes propriedades fisicas para o sistema

em estudo:

e Densidade: medida com um densimetro de oscilagio mecinica DMA 58 (ANTON
PAAR)

o Tensdo Interfacial: medida com um tensiémetro digital K10ST (KRUSS)

e Viscosidade: medida com um viscosimetro AMV 200 (ANTON PAAR)

3.2.4 Extrag¢do Liquido-Liquido

A caracterizagio do desempenho do equipamento foi feita pela andlise da
distribui¢do de tempos de residéncia (DTR), pelo coeficiente de dispersdo axial, pelo hold-

up e pelo estudo da transferéncia de massa.

Todos os experimentos foram realizados a temperatura ambiente (25°C) e pressdo
atmosférica local (727 mmHg). Antes de cada experimento, os liquidos, éleo de milho
refinado e etanol aquoso (contendo aproximadamente 6 % de agua) foram saturados por

mistura intensa e separagdo das fases por gravidade da noite para o dia.

3.2.4.1 Hold-up

Neste trabalho, foi utilizado o Método do Estancamento. Ap6s o equilibrio ter sido
atingido, interromperam-se simultaneamente a agitacdo e todas as correntes de entrada e
saida do extrator e, apds a separagdo das fases, determinou-se o volume da fase dispersa.

Esta técnica leva a medidas de hold-up médio, ¢, calculado por:

onde v, € o volume da fase dispersa e v, € o volume total da zona de extra¢do.

53



Material e Métodos

As variaveis operacionais foram velocidade de rotagdo (50-350 rpm) e relagdo de
velocidade entre as fases (0,25 < Vy/V, < 4,00), onde V; e V. sdo as velocidades superficiais

das fases dispersa e continua, respectivamente.

3.2.4.2 Transferéncia de Massa

Os experimentos de transferéncia de massa foram conduzidos em estado
estacionario e nas condi¢des estabelecidas de velocidade de agitagdo e relagdo de vazdes.
Foram retiradas amostras das fases dispersa, continua, extrato e refinado, para determinacéo
das concentragdes. Com o conhecimento das vazdes e das concentragdes do soluto,
realizou-se um balango de massa para verificar se ndo ocorreu uma grande variacio da
massa do soluto entre as entradas e saidas, verificando-se assim a boa qualidade do

resultado experimental.

As variaveis operacionais foram velocidade de rotagdo (50-350 rpm), relagio de
velocidade entre as fases (Va/V. = 0,5 ou 1,0) e teor de 4cido graxo livre no éleo da
alimentago (1,4 - 4,3 %massa). O teor desejado de 4cidos graxos no 6leo da alimentagdo
foi obtido adicionando-se acido oléico comercial a fase oleosa previamente saturada com
etanol aquoso. De acordo com o DIARIO OFICIAL DA UNIAO (1999), a acidez no 6leo

de milho bruto deve ser de no maximo 6,0 %massa.

As ectapas de pré-tratamento do dleo bruto foram estudadas por ANTONIASSI
(1996) de acordo com o teor de goma e acidez, e por este motivo tal aspecto nio foi objeto

de estudo no presente trabalho.

3.2.4.3 DTR e Coeficiente de Dispersio Axial

Neste trabalho, a distribui¢do de tempos de residéncia, tanto da fase continua quanto
dispersa, foi determinada pelo Método da Inje¢do Transiente de um corante, na forma de
pulso Dirac, em curto intervalo de tempo. Na escolha do corante, observou-se a capacidade
de ndo distribui¢do do mesmo entre as fases, isto €, o tragador deveria permanecer somente

na fase a ser estudada, ndo interagindo com a outra fase liquida.
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O corante verde de malaquita foi utilizado como tragador para a fase continua e o B-
caroteno para a fase dispersa. As concentragdes de corante foram testadas, partindo de
valores baixos, até se atingir um teor no qual a resposta obtida estivesse bem clara, ou seja,
onde a cor ndo se perdesse ao longo do extrator, nem onde uma coloragdo extremamente
forte fosse obtida, pois levaria a uma maior dispersdo nas medidas de DTR. O corante verde

de malaquita foi dissolvido em etanol e o B-caroteno em dleo saturado com etanol.

O corante verde de malaquita foi introduzido no sistema na entrada da fase alcodlica
(8,55x10™g/g, 1 mL, tempo de injegdo de 2 s), e o corante B-caroteno na entrada da fase
oleosa (1,45x107g/g, 1mL, tempo de injegdio de 2 s). As amostras foram retiradas na saida

das fases, e a determinag@o experimental das concentragdes foi feita por espectrofotometria.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1. CARACTERIZACAO DO OLEO DE MILHO E DO ACIDO OLEICO

Através de cromatografia gasosa de metil-ésteres dos 4cidos graxos, realizada
segundo a metodologia descrita no item 3.2.1, obteve-se a composi¢do em acidos graxos do
dcido oléico comercial ¢ do 6leo de milho, apresentadas nas Tabela 4.1 e 4.2,

respectivamente.

Como se observa na Tabela 4.1, além do acido oléico como principal componente, o
acido comercial da Riedel de Héen contém quantidades aprecidveis de acido palmitico,
palmitoleico e linoleico. Da Tabela 4.2 tem-se que os principais acidos graxos do 6leo de

milho sdo o oléico, linoleico e palmitico.

Devido a grande complexidade e dificuldade de realizagdo de andlise por
cromatografia liquida para a identificagdo dos triacilglicerdis presentes no 6leo, optou-se
por usar o programa estatistico desenvolvido por ANTONIOSI FILHO er al. (1995) ¢
adotado pelo Laboratério de Oleos e Gorduras da FEA/UNICAMP, para obter a
composicdo triacilgliceridica provavel do dleo (Tabela 4.3), a partir da composi¢do em
acidos graxos.

Com relagdo a Tabela 4.3, deve-se observar que o triacilglicerol principal representa
0 componente de maior concentragdo no grupo dos isdmeros contendo x carbonos (exceto
carbonos do glicerol) e v ligagdes duplas. Deste modo, certos acidos graxos que aparecem
na Tabela 4.2 (Miristico, Palmitoleico e Araquidico) ndo encontram-se explicitamente na
Tabela 4.3. Por exemplo, o triacilglicerol PPoS € parte do grupo 50:1 (nimero de carbonos:
numero de ligagdes duplas), cujo triacilglicerol principal é o PPO. Além disso, grupos com

uma concentragdo total de triacilgliceréis menores do que 0,5 % foram ignorados.
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Tabela 4.1: Composi¢do em 4cidos graxos do Acido Oléico
Simbolo Acido Graxo %molar %massa
M miristico 1,5889 1,3025
P palmitico 4,3945 4,0450
Po palmitoleico 6,3728 5,8197
S estedrico 0,5951 0,6077
0 oléico 81,9848 83,1276
Li linoleico 5,0178 5,0514
Le linolénico 0,0461 0,0461

Tabela 4.2: Composi¢do em acidos graxos do Oleo de Milho

Simbolo Acido Graxo MM (g/mol) %molar  %massa
M miristico C14:0° 228,38 0,0200 0.0164
P palmitico Cl6:0 256,43 12,8500 11,8457
Po palmitoleico C16:1 254,41 0,1300 0,1189
S estedrico C18:0 284.48 2,1500 2,1988
o) oléico C18:1 282,47 34,3200 34,8506
L linoleico C18:2 280,45 49,4400 49,8454
Le linolénico C18:3 278,44 0.2700 0,3034
A araquidico C20:0 312,54 0,8200 0,8208

“ Em Cx:y, x € o numero de carbonos e y ¢ o numero de ligacdes duplas
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Tabela 4.3: Composigdo provavel de triacilgliceréis do Oleo de Milho

Grupo Triacilglicerol MM %molar %massa
x:y Principal (g/mol)

50:1° PPO 833,37 1,7300 1,6540
50:2 PPLi 831,35 2,5300 2,4141
52:1 PSO 861.45 0,5800 0,5717
52:2 POO 859,40 5,4600 5,3741
52:3 POLi 857,39 13,3700 13,1387
52:4 PLiLi 855,37 9.9400 9,7409
54:2 SO0 887,46 0,9500 0,9637
54:3 000 885,44 6,3400 6,4336
54:4 OOLi 883,43 19,4100 19,6457
54:5 OLiLi 881.41 25,9400 26,2009
54:6 LiLiLi 879.43 13,1400 13,2407
54:7 LiLiLe 877,38 0,6200 0,6219
Total 100,0000 100,0000

2 x & 0 numero de carbonos (exceto carbonos do glicerol) e y € o nimero de liga¢des duplas

O calculo da massa molecular foi feito a partir das composigdes fornecidas nas
Tabelas 4.1 e 4.3 em fracio molar. A massa molecular (MM) média obtida para o 6leo de
milho foi igual a 872,61 g/mol e para o 4cido oléico foi 278,59 g/mol.

A composigio em 4cidos graxos do 6leo do milho e do é4cido oléico comercial e a
composigdo estimada em triacilglicerdis do oleo foram publicadas por BATISTA ez al.
(1999b).
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4.2 DADOS DE EQUILIBRIO

Os dados de equilibrio foram determinados em trabalho de Iniciagdo Cientifica,
desenvolvido sob co-orientagdo do autor deste trabalho (GONCALVES, 1999). As Tabelas
com os resultados experimentais obtidos encontram-se no ANEXO A (Tabela A.1 e A.2).

Os diagramas de equilibrio para os sistemas 6leo de milho / acido oléico / etanol
anidro e 6leo de milho / 4cido oléico / etanol hidratado (aproximadamente 5.3 %massa) a
25°C sdo mostrados nas Figuras 4.1 e 4.2. Pode-se notar que a presenga de dgua causa um
aumento na regido bifésica, diminuindo a solubilidade do sistema. Esse efeito & desejavel
em termos de extragdo liquido-liquido, pois essa ¢ a regido de interesse deste processo. O
diagrama de distribui¢do do acido oléico, ou seja, a razdo entre a concentragio de 4cido

ol€ico na fase oleosa e na fase alcoélica ¢ apresentado na Figura 4.3.

Utilizando-se os dados de equilibrio obtidos, calculou-se também o coeficiente de
distribui¢do, obtendo-se, tanto para o etanol anidro como para o hidratado, valores do
coeficiente maiores do que um. Observou-se que o coeficiente de distribui¢do do etanol
hidratado € ligeiramente inferior a0 do etanol anidro, ou seja, o anidro tem capacidade um
pouco maior para extrair 4cido oléico do que o hidratado. No entanto, comparando os
resultados obtidos, verificou-se que a seletividade do etanol hidratado foi maior, ja que
neste caso ocorreu menor arraste de 6leo em comparagio com o anidro. Os graficos
encontram-se no ANEXO A (Figuras A.1 e A.2).

Resultados parciais deste levantamento dos dados de equilibrio foram publicados
em GONCALVES et al. (1998), e parte destes dados também foram publicados em
BATISTA et al. (1999b), incluindo a predigdo do equilibrio com os Modelos UNIFAC e
ASOG.
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Fig. 4.1: Diagrama de Equilibrio para o sistema dleo de milho / acido oléico /
etanol anidro a 25°C.
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Fig.4.2: Diagrama de Equilibrio para o sistema 6leo de milho / &cido oléico /

etanol aquoso (aproximadamente 5,3 %massa) a 25°C.
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Fig. 4.3: Diagrama de Distribuicio do Acido Oléico.

4.3 PROPRIEDADES FiSICAS

As propriedades fisicas das fases foram medidas em condi¢des de concentra¢do nula
de acidos graxos livres e saturagio das duas fases (linha de base do diagrama), e os

resultados sdo apresentados na Tabela 4.4.

Tabela 4.4: Propriedades fisicas das fases a 25°C

Fase Densidade Viscosidade Tensao Interfacial
[kg/m’] [mPa.s] [mN/m]
Fase Alcodlica ¢ 804.4 1,28 2,15
Fase Oleosa’ 904,8 31,8

“Fase Alcodlica: etanol = 92,4 %massa. agua = 6,0 %massa e dleo = 1,6 Y%omassa

’Fase Oleosa: etanol = 8,1 %massa, dgua = 0,3 %massa e 6leo = 91,6 Y%massa
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Como se nota, a diferenca de densidade entre as fases ndo é muito elevada, mas
suficiente para uma decantagéo somente pela agéo da gravidade. A diferenga de viscosidade
entre as fases ¢ bastante pronunciada. Tal diferenga torna mais adequado operar o
equipamento de extracdo com a fase oleosa, de alta viscosidade, como fase dispersa.
Selecionar a fase de viscosidade muito elevada como fase continua dificulta em demasia a
coalescéncia das gotas da fase dispersa na zona de separagdo, dificultando a operagdo
normal do equipamento. No que se refere ao sistema 6leo-alcool, tal comportamento foi
verificado experimentalmente por ANTONIASSI (1996). Por fim, deve-se notar que a
tensdo interfacial deste sistema é relativamente baixa, tornando facil a obten¢do de uma boa

dispersdo com pouca agitagao.

4.4 HOLD-UP

O estado estaciondrio foi atingido depois de aproximadamente 20 minutos de
operagdo continua, o que foi verificado pela constancia no nivel da interface no fundo do
equipamento. Depois de mais 20 minutos de operagdo em estado estacionario, a agitagdo e
os fluxos de entradas e saidas foram interrompidos simultaneamente e o hold-up foi

determinado de acordo com o Método do Estancamento.

Cada conjunto de experimentos foi realizado com o valor de vazio da fase continua
constante (3,35x10* kg/s), aumentando-se o fluxo da fase dispersa para diferentes
velocidades de rotagdo, até que a inundag@o fosse atingida. A inundagdo foi caracterizada
pela formagdo de uma segunda interface no topo e inconstancia da interface no fundo da

coluna.

4.4.1 Efeito das Vazdes e da Velocidade de Rotac¢do no Hold-up

Um conjunto tipico de curvas experimentais mostrando a variagdo do hold-up da
fase dispersa com a razdio de velocidades superficiais entre as fases para as diferentes

versdes do RDC ¢ apresentado na Figura 4.4. Os demais resultados encontram-se no
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ANEXO B (Figuras B.1 a B.4). Pode-se perceber que o hold-up aumentou com a razio de
velocidades entre as fases e com a velocidade de rotagdo, e que a inundagdo foi atingida a
valores menores de razio entre as fases & medida que a velocidade de rotagdo aumentou.
Por outro lado, o RDC original exibiu somente um pequeno aumento no hold-up com o

aumento na velocidade de rotagdo.
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Fig. 4.4: Dados experimentais de hold-up.

Os dados experimentais deste trabalho enfatizam a vantagem dos discos perfurados
para o sistema estudado. No RDC original as gotas da fase dispersa eram maiores e caiam
mais rapido, resultando assim em um menor tempo de residéncia no equipamento.
Conseqtientemente, os dados de hold-up foram menores do que aqueles obtidos com discos
perfurados. Os discos perfurados melhoraram a quebra das gotas, aumentando o ntimero
das mesmas na zona de extragdo. Na auséncia de chicanas, observou-se que os dados de
hold-up aumentaram consideravelmente. Isto provavelmente é devido ao tamanho dos
discos, porque sem chicanas os discos sd0 maiores e mais proximos a parede da coluna.
Neste caso os obstaculos ao fluxo das fases eram maiores, diminuindo dessa maneira a

velocidade das gotas.
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Com o objetivo de comparar os dados experimentais determinados neste trabalho
com aqueles preditos por correlagdes desenvolvidas para sistemas liquido-liquido
convencionais, usou-se a equagdo de KUMAR e HARTLAND (1995) para hold-up da fase
dispersa sem transferéncia de massa em um RDC (equagdes 2.40-2.46). As curvas preditas

para alguns dos dados experimentais deste trabalho sdo mostradas na Figura 4.5.
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x (] 200 rpm
e B Calculado
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Hold-up
»*
>
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Fig. 4.5 : Valores experimentais e preditos de hold-up, usando a equagdo
de Kumar ¢ Hartland.

KUMAR e HARTLAND (1995) relataram um desvio médio (AD) entre os valores
de hold-up calculado e experimental de 22,7 % para RDC simétricos e assimétricos. Para os
dados deste trabalho, a correlagdo de Kumar e Hartland fornece os seguintes valores de AD:
24.9 % para o RDC, 56,3 % para o PRDC I, 44,3 % para o PRDC II com 33 discos e 81,7
% para o PRDC II com 15 discos. Apesar das propriedades fisicas pouco comuns do nosso
sistema, a equagdo de Kumar e Hartland descreve o comportamento observado
relativamente bem para o RDC. Entretanto, para ambos PRDC I e II a equagéo fornece bons
resultados somente a baixas velocidades de rotagdo. Como pode ser visto na Figura 4.5, a

elevadas velocidades de rotagdo, os dados de #old-up experimentais sdo muito maiores do
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que os calculados. Isto ¢ uma conseqiiéncia do fato que a equagfio de Kumar e Hartland n3o
foi desenvolvida para PRDC, e a diferenca entre RDC e PRDC torna-se mais significativa a

altas rotagdes.

4.4.2 Correlagao de Dados de Hold-up com Varigveis Operacionais

As velocidades caracteristicas foram calculadas a partir dos dados experimentais de
hold-up, usando-se a equagdo 2.6 proposta por GAYLER e PRATT (1951). A velocidade
caracteristica € a inclinagdo da reta obtida em um gréfico de [Va+ Ve.¢/ (1-¢)] versus [¢
(1-¢)] para cada conjunto de experimentos. A Figura 4.6 mostra retas tipicas obtidas a partir

dos dados experimentais. Os demais resultados encontram-se no ANEXO B (Figuras B.5 a
B.8).
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Fig. 4.6: Representacdo da equacio de Gayler e Pratt para os dados experimentais.

A equagdo de Gayler e Pratt descreveu bem os resultados experimentais. Os

seguintes coeficientes de correlagdo foram obtidos: para 50 % do conjunto de dados
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experimentais, o coeficiente de correlagdo foi maior do que 0,99; para 33 %, variou na faixa

de 0,96 - 0,98, e somente para 17 % teve um valor na faixa de 0,86 - 0,92.

Outras equacdes para velocidade de deslizamento, como as sugeridas por MISEK
(1963), equagdo 2.37 e por SLATER (1974), equagéo 2.38, também foram testadas, mas
nio descreveram bem os dados experimentais. No ANEXO B sdo apresentados os valores
de velocidade caracteristica calculados pelas equagdes de Gayler e Pratt e pelas demais,
assim como oOs outros pardmetros que estas equagdes apresentam. Além disso, sdo
fornecidos também os coeficientes de correlagdo ou a soma de erros obtidos com essas
equacdes (Tabelas B.1 ¢ B.2).

A Figura 4.7 mostra a dependéncia da velocidade caracteristica com a velocidade de
rotagdo. Para o RDC original, KUNG e BECKMAN (1961) observaram a presenca de duas
regides de extragdo: a regido onde a velocidade caracteristica é independente da velocidade
de rotagdo, que ocorre para baixas velocidades de rotagdo (até 400 rpm), e a regido, que
ocorre para altas velocidades de rotagdo (acima de 400 rpm), na qual a velocidade
caracteristica € inversamente proporcional a velocidade de rotagdo dos discos. Os dados
deste trabalho para o RDC demonstram comportamento similar, com uma dependéncia
muito pequena entre a velocidade caracteristica € a velocidade de rotagdo; no entanto, para
o PRDC foi observada uma relag¢do inversa entre a velocidade caracteristica e a velocidade

de rotagdo, mesmo para baixas rotagdes.

Comportamento igual a este foi recentemente relatado na literatura para um PRDC,
com caracteristicas similares ao PRDC II usado neste trabalho, operando com um sistema
aquoso bifasico (SAB) composto por polietileno glicol e fosfato de potassio (COIMBRA et
al., 1998). Embora ambos os sistemas, SAB e sistema 6leo-dlcool, tenham a fase dispersa
bastante viscosa, as tensdes interfaciais sdo diferentes. Enquanto que para o sistema dleo-
alcool a tensdo interfacial é 2,15 mN/m, a maioria dos SAB tem uma tensdo interfacial mais
baixa, na faixa de 0,009 - 0,500 mN/m (WU et al., 1996). Apesar disso, a tensdo interfacial
do sistema 6leo-alcool ainda é baixa se comparada com a maioria dos sistemas usados em
ELL, na faixa de 20 - 40 mN/m (KUMAR e HARTLAND, 1995).

Como o mesmo comportamento foi observado para ambos os sistemas, SAB e

sistema O6leo-alcool, pode-se concluir que a utilizagdo de discos perfurados € que justifica
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os valores maiores do hold-up da fase dispersa e a relagdo inversa entre a velocidade
caracteristica e a velocidade de rotagdo obtida em nossos experimentos. O uso de discos
perfurados torna possivel a obtengdo de uma quebra mais efetiva de gotas a rotagdes
relativamente baixas. A melhora na quebra das gotas aumenta a 4rea de transferéncia de

massa e o tempo de residéncia da fase dispersa simultaneamente.
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Fig.4.7: Variagéo da velocidade caracteristica com a velocidade de rotagéo.

4.5 TRANSFERENCIA DE MASSA

O tempo necessério para atingir o estado estacionario nos experimentos de TM foi
de aproximadamente 75 minutos. Apés mais 75 minutos de operagio em estado
estaciondrio, amostras de ambas as fases extrato e refinado foram retiradas e analisadas
para determinar as concentragdes de dlcool, 4gua e acido em cada fase. As amostras foram
analisadas, em sua maioria, em duplicata e o valor utilizado foi a média dos resultados

obtidos. Somente em alguns casos foram feitas analises em triplicata.
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O desvio padrdo das andlises realizadas, &, foi calculado segundo a férmula:

5-\/"Zx’—(zxf (1)

n(n—1)

onde n € o numero de analises realizadas e x é o valor de cada analise.

Nas analises do teor de 4gua (Karl Fischer) o desvio médio foi de 0,0510 %, nas
analises de acidez (titulagdo potenciométrica) de 0,0340 %. e nas andlises do solvente
(secagem) de 0,0344 %.

Os resultados mais importantes obtidos nos experimentos de transferéncia de massa
encontram-se na Tabela 4.5. Os demais resultados estdo apresentados no ANEXO C

(Tabela C.1), assim como o erro calculado no balan¢o de massa.

Tabela 4.5: Experimentos de Transferéncia de Massa

Velocidade de ViV, Acido na Alimentagio Acido no Refinado

rota¢ao (rpm) (Y massa) (%omassa)
RDC
150 0,5:1 3,64 2.47
150 1:1 3,64 1,90
250 11 3,64 1,50
250 0,5:1 3,64 1,42
PRDC I
150 0,5:1 4,29 1,09
150 1:1 4,29 1,44
250 { K4t 4,29 0,89

PRDC II (33 discos)

150 0,5:1 4,19 0,52
150 1:1 4,19 1,42
250 133 4,19 1,10
250 0,5:1 4,12 0,44
200 0,5:1 4,29 0,35
300 0,5:1 4,29 0,32
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Um exemplo tipico dos resultados para o experimento em um PRDC II a 250 rpm e
1:1 esta apresentado na Figura 4.8. Como se observa, somente apds cerca de 100 min
alcangou-se regime permanente. Com relagdo aos balangos de massa, observa-se que os
maiores erros sdo obtidos para o balango de acido graxo. O motivo para isso € a baixa
vazdo e concentragdo deste componente no equipamento. Ja para o alcool, como se trata de
um componente com alta vazdo, os erros sdo pequenos. No caso do balango de acidos
graxos observa-se a seguinte distribuicdo de erros: em 25 % dos experimentos realizados
(total 16) este erro foi menor que 5 %, em 31,3 % dos casos ficou entre 5 % e 10 %, em
outros 31,3 % dos casos esteve entre 10 e 15 %, e somente para 12,5 % dos experimentos
foi maior que 15 %. Deve-se observar que os erros no balango de massa expressam erros
obtidos em diversas medidas experimentais, a saber, as vazdes de entrada e saida, assim
como as composi¢des de todas as correntes. O impacto deste aciimulo de erros é mais
expressivo para aquele componente presente em menor quantidade, no caso o acido graxo.

Mas na grande maioria dos experimentos este erro manteve-se dentro de limites aceitaveis,

abaixo de 15 %.
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Fig. 4.8: Variag@o da concentragéo de 4cido oléico no extrato e no refinado com o
tempo em um PRDC II ( 250 rpm, 1:1).
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Pode-se notar pela Tabela 4.5, que para uma concentragdo de 4cido graxo na
alimentacdo na faixa de 3,6 a 4,3 %massa, a concentragio de 4cido oléico no refinado
reduziu-se com a introdugéo dos discos perfurados de uma faixa entre 1,4 a 2,5 %massa no
caso do RDC, para uma faixa entre 0,89 a 1,44 %massa no caso do PRDC I. Para os
experimentos com discos perfurados € sem chicanas (PRDC II), notou-se uma redugdo
consideravel na quantidade de acido oléico no refinado. Particularmente para a relacio de

vazdes Oleo:solvente igual a 0,5:1 chegou-se a atingir uma acidez de 0,32 %massa.

Foram entéo realizados experimentos partindo de concentra¢des inferiores de acidos
graxos no oleo da alimentagdo (3; 2 e 1,4 %massa), e verificou-se que € possivel obter, em
uma coluna PRDC II, éleo refinado com um teor de acido graxo inferior a 0,30 %massa,
desde que a alimentagdo contenha no maximo algo em torno de 3 a 4 %massa de 4cidos
graxos livres (Tabela 4.6).

Tabela 4.6: Novos Experimentos de Transferéncia de Massa

Velocidade de ViV Acido na Alimentagio Acido no Refinado
rotacdo (rpm) (Yomassa) (Ymassa)

PRDC II (33 discos)

250 0,5:1 3,13 0,16
250 0,5:1 2,06 0,09
250 0,5:1 1,41 0,06

A Figura 4.9 mostra a variagdo da concentrag@o de acido oléico no 6leo refinado em
funcdo do teor de acido oléico no dleo da alimentagdo para os melhores resultados
considerando a extragdo do acido graxo. Tendo em conta que a nossa maior preocupagio €
o teor de acido graxo no dleo refinado, ndo na corrente do refinado, as concentra¢des dadas
na Figura 4.9 sdo expressas em base livre de solvente (etanol aquoso), calculadas segundo a

equacao:

W, (4.2)

W —
1-Wp 3.4

R2

onde wp e wg3-4 sdo as fragbes massicas de acidos graxos e solvente, respectivamente, no

refinado.
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Fig. 4.9: Variagdo da concentragio de 4cido oléico no éleo refinado como funcéo de

sua concentracdo na alimenta¢do (PRDC II, 250 rpm, 0,5:1).

Segundo o Codex Alimentarius (1993), um bom processo de refino de dleo
comestivel deve atingir uma concentragdo de AGL no 6leo refinado menor do que 0,3
%omassa. BATISTA er al. (1999¢) simularam a desacidifica¢do de éleos vegetais por ELL e
determinaram condi¢des de operagdo Otimas para obter uma concentragio minima de AGL
no 6leo refinado com uma perda minima de 6leo neutro. Os resultados da simulagio
indicaram a viabilidade da desacidificacdo total de 6leos vegetais por ELL. Os dados

experimentais confirmam os resultados da simula¢do mencionada acima.

4.5.1 Coeficiente Global de Transferéncia de Massa

Para avaliar os experimentos de transferéncia de massa, os coeficientes
volumétricos globais de transferéncia de massa foram estimados baseados nas unidades de
concentracdo da fase dispersa. Assumindo que os coeficientes de transferéncia de massa

para cada fase foram aproximadamente constantes em todo extrator e considerando que a
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curva de equilibrio ¢ uma reta, foi possivel calcular um coeficiente global aplicavel a todo
equipamento (TREYBAL, 1980).

A curva de equilibrio obtida a partir dos dados de equilibrio para o sistema 6leo de
milho / acido ol€ico / etanol aquoso € uma reta com um coeficiente de correlagdo de 0,9996

para uma faixa de concentragdo de 4cido oléico de 0 - 20 %. Esta reta é dada pela equagéo:
We, =1,0801w,, (4.3)

onde wg2 e wp, 530 as concentragdes de acidos graxos nas fases alcodlica e oleosa,

respectivamente.

Estas concentracdes sdo as fracGes massicas em base livre de acido oléico,

calculadas usando a seguinte equacgio:

- . 4.4
T (4.4)
1-w,

onde w; € a fracdo massica de 4cido oléico em cada fase.

A curva de equilibrio esta representada na Figura 4.10.
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Fig. 4.10: Curva de Equilibrio para o sistema 6leo de milho / acido ol€ico /

etanol aquoso a 25° C.
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Os coeficientes globais de transferéncia de massa podem ser calculados usando a

equagdo abaixo:
R (w:i??',:’. - ”,;?.F,z) =Kza v Awg,,, (4.5)

onde: R é a vazio méssica da fase dispersa (refinado) em base livre de acidos graxos em
kg/s, WRT2 € W RE2 SA0 as concentragdes de acido graxo nas correntes de alimentag¢do (topo)
e saida (fundo) do refinado, respectivamente, Kz é o coeficiente de TM global em kg 4cidos
graxos/(m’.s.(kg 4cidos graxos/ kg fase oleosa)), @ € a 4rea de TM por unidade de volume
da zona de extragdo em m’/m’, v é o volume da zona de extragdo em m° e Aw g 2y ¢ a média
logaritmica das diferengas de concentragdo nos extremos da coluna baseada nas unidades
de concentragdo da fase oleosa. Aw g,y foi calculado levando-se em consideracdo as
concentragdes de equilibrio dadas pela equagdo 4.3 (TREYBAL, 1980). Note que,
dividindo os valores de K pela densidade da fase oleosa, dada na Tabela 4.4, obtém-se o
coeficiente de TM global em m/s, unidade freqlientemente usada na literatura (BHAWSAR
etal., 1994).

O sistema utilizado neste trabalho foi tratado como pseudo-quaternario, composto
por etanol, dgua, um triacilglicerol com uma massa molecular média equivalente ao do 6leo
de milho e um &cido graxo representativo com uma massa molecular média equivalente ao
do écido oléico comercial. Tal aproximagdo foi usada com sucesso por BATISTA e al.
(1999a) na modelagem do equilibrio de fases de sistemas compostos por 6leo de canola,
acido oléico comercial e alcodis de cadeia curta. O 4cido graxo representativo foi o pseudo-
componente principal que se transferiu da fase oleosa para a fase alcodlica. Em um sistema
no qual somente o pseudo-componente se transfere de uma fase para outra, o uso de
concentragbes € vazdo massica da fase dispersa em base livre de acidos graxos garante que
a curva de equilibrio e a linha de operagdo sejam retas (TREYBAL, 1980). Deve-se
observar que esta condicdo também ¢ garantida em nossos experimentos porque dleo e
alcool, sem 4cidos graxos, foram mutuamente saturados antes da realizacdo de cada

experimento.

Nas Figuras 4.11 e 4.12 estdo representadas as linhas de operagdo para dois
resultados experimentais tipicos, obtidos pelo uso da razdo dleo / solvente de 1:1 e 0,5:1,

respectivamente. Como pode ser visto nestas figuras, a4 medida que a razio 6leo / solvente
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decresce de 1:1 para 0,5:1 a inclinag#io da linha de operagéo (R’/ E’) decresce e a mesma se

afasta da curva de equilibrio.
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Fig. 4.11: Curva de Equilibrio e Linha de Operagdo para V;/ V. = 1:1.
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Fig. 4.12: Curva de Equilibrio e Linha de Operagéo para V;/ V. =0,5:1.
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Os resultados para os coeficientes volumétricos de TM sdo dados na Figura 4.13 e
seus valores fornecidos no ANEXO C (Tabelas C.2 e C.3). Os valores dos coeficientes
aumentaram com o aumento da velocidade de rotagdo e do fluxo da fase dispersa, como
conseqiiéncia do maior nivel de turbuléncia no equipamento. Os coeficientes volumétricos
para ambas as versdes do PRDC sio maiores do que os valores correspondentes para o
RDC, o que é devido ao aumento da drea de TM nas colunas equipadas com discos
perfurados.

Deve-se mencionar também que nestes célculos ndo se levou em consideracgdo a
influéncia da dispersdo axial. A dispersdo axial reduz a eficiéncia de extracdo e seu valor,
dado pelo coeficiente de dispersdo axial, aumenta com o aumento da velocidade de rotacéo.
Para incluir tal efeito € necessério realizar experimentos de tempo de residéncia para medir
o coeficiente de dispersdo axial para cada fase, o que seré relatado no item 4.6. E provavel
que este efeito tenha sido o responsavel pela mudanga de inclinagéo na curva obtida para
PRDC II com V4 / V. =1:1 (Figura 4.13).

1 T 1 I i T I 1 1
Z 5F A .
w
(=}
2 -
[=] e
g - ’/".
& 4r o .
=1 Gl e
orit
s _ g o0 1
[ 3k .‘:; - __,.-""’—‘. G »
" w = el .
& B o— —a— 11
€ sl = —o0—0,5:1
e T PRDC |
2t e —A— 11
] : PRDC I
A =& —e— 1:1 gl
<« e T Tt
g g o—0,5:1
0 1 n 1 i 1 n 1 i 1 I 1 n 1 L 1 n 1

140 160 180 200 220 240 250 280 300 320
Velocidade de Rotagao (rpm)

Fig. 4.13: Coeficientes Volumétricos de Transferéncia de Massa.
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De um ponto de vista tecnolégico, também € importante discutir os resultados dos
experimentos de transferéncia de massa em relagdo a quantidade total de acidos graxos
extraida (g>) e a perda de 6leo neutro na corrente de extrato (/; ). Os valores de g; e /; foram
calculados através de balangos de massa para ambos os tipos de compostos graxos. No caso

de 4cidos graxos, a seguinte equagéo foi obtida:
g2= 100% x (wrr.2 X Rt — Wrr,2 x R)/ (wrz2 x Ry) (4.6)

onde wgr> € Wgr2 sdo as fragdes massicas de acidos graxos na alimentagdo (topo) e saida
(fundo) do refinado, respectivamente. Da mesma forma, Ry e Rr sdo as vazdes massicas

totais da alimentag@o e da saida do refinado.

Os valores de g, variaram na faixa de 30 a 94 % e os maiores valores foram obtidos
para as duas versdes do PRDC (Figura 4.14). Os valores aumentaram com o aumento da
velocidade de rotagdo e o decréscimo da razdo entre as fases. Os valores para /; mostraram
0 mesmo comportamento e variaram na faixa de 2 a 5,9 % (Figura 4.15). Para os melhores
resultados considerando a recuperagéo dos AGL (PRDC II, 33 discos, 0,5:1 e 250 rpm) a
perda de 6leo neutro variou na faixa de 4,5 a 4,9 %. Tais resultados foram obtidos para uma
concentra¢do de acido graxo livre na alimentagdo na faixa de 3,6 a 4,3 %massa. A Tabela
com os valores encontra-se no ANEXO C (Tabelas C.4 e C.5).

Deve-se ressaltar que estes valores de perda de dleo neutro sdo expressivamente
menores do que os resultados relatados na literatura para refino quimico ou fisico de dleo
de milho (ANTONIASSI er. al., 1998 ; LEIBOVITZ e RUCKENSTEIN, 1983). Na ELL, a
perda de éleo neutro € determinada principalmente pela solubilidade do 6leo no solvente.
De acordo com os dados de equilibrio, a solubilidade do 6leo em etanol aquoso varia entre
1,6 - 2,5 %massa para uma varia¢do no teor de acido graxo de 0 a 5 %massa. Neste caso,
usando-se uma razio Oleo/solvente de 0,5:1, a perda maxima de 6leo neutro na corrente

extrato deve ser aproximadamente 5 %.
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Fig. 4.14: Quantidade total de acidos graxos extraida.
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4.6 DISTRIBUICAO DE TEMPOS DE RESIDENCIA (DTR)

4.6.1 Coeficientes de Dispersdo Axial

Os coeficientes de dispersdo axial da fase continua, E., e da fase dispersa, E;, foram
calculados a partir dos nimeros de Peclet obtidos experimentalmente, utilizando-se o

Modelo da Difusao ou Disperséo.

As curvas de absorbancia em fung@o da concentragdo encontram-se no ANEXO D
(Figuras D.1 e D.2). O coeficiente de correlagdo obtido para estas curvas foi, no caso da
fase continua (corante verde de malaquita), 0,9994, e no caso da fase dispersa (corante B-
caroteno), 0,9998. Deve-se observar que estes experimentos s6 foram realizados para a
versdo do PRDC II (33 discos).

As curvas de DTR foram obtidas a partir das concentragdes do corante especifico,
medidas na saida de cada corrente. A Figura 4.16 mostra uma DTR tipica de um pulso de
Verde de Malaquita aplicado na entrada da fase continua e a Figura 4.17 mostra uma DTR
tipica de um pulso de P-caroteno aplicado na entrada da fase dispersa, apds a

adimensionalizagdo do tempo (0) € da concentracio (Wp).

A partir dos dados experimentais e do tempo médio (equagdo 2.9), determina-se a
variancia para cada curva de DTR e, em seguida, o nimero de Peclet correspondente,

utilizando-se as equagdes 2.13 e 2.12, respectivamente.
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Na Tabela 4.7 ¢ feita uma comparago entre os valores de //Pe (=E / VL) obtidos
neste trabalho e valores da literatura. Como pode-se observar na Tabela 4.7, os resultados
deste trabalho para a fase continua encontram-se na regido inferior da faixa de valores
apresentados por WESTERTERP e LANDSMAN (1962), e abaixo dos resultados dos

demais trabalhos.

Observando a Figura 2.1 pode-se concluir que os experimentos aqui detalhados
indicam valores de dispersdo entre o nivel intermediario (//Pe=0,025) e o alto (1/Pe = 0,2),
enquanto a maior parte dos autores na literatura obteve niveis de dispersdo ainda mais
elevados. As razdes desta diferenca podem provavelmente ser atribuidas ao uso de discos
perfurados, ao didmetro do equipamento, consideravelmente menor no caso deste trabalho,

e também aos menores valores de velocidade superficial da fase continua.

A boa concordancia com os resultados de WESTERTERP ¢ LANDSMAN (1962)
deve-se possivelmente & similaridade no tamanho do equipamento e na faixa de velocidade
superficial, mas ainda assim, os valores de //Pe determinados estdo na faixa inferior dos
valores obtidos por esses autores, o que provavelmente é devido a presenga de discos

perfurados no nosso equipamento.

A maioria dos trabalhos disponiveis na literatura indica valores do coeficiente de
dispersdo para uma unica fase ou, no caso da existéncia de duas fases, somente para a fase
continua. Neste caso, uma comparagdo € mais problematica, mas de toda forma os
resultados deste trabalho s@o significativamente menores que os apresentados por ZHANG

et al. (1981), que também relatam os valores de //Pe para a fase dispersa.
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Tabela 4.7: Comparagéo entre os valores de 1/Pe obtidos neste trabalho
e valores da literatura

Autores Fases Velocidade (cm/s) Detalhes RDC 1/Pe
Cont.  Disp. V. \' D.(em) n E/V.L E//V,L
ZHANG et l. Agua Querosene 0,13 0 0,8 2
(1981) 30%Glicerol Querosene a a 10 40 a a
40%Glicerol Querosene 0,47 0,50 6 3
VENKATARAMA ' 0,078 0,031 7,62 24 1
NA et al. (1980) Agua Tolueno a a ou ou a
0,385 0,385 10 17 3
MURAKAMI et al. , 0,096 i 2
(1978) Agua Querosene a 30 ou a
0,385 8 6
WESTERTERP e 0,010 4,1 0,032
LANDSMAN Sol.NaOH a ou 24 a
1962
( ) 0,18 5,0 1,67
Estetrabilho Oleo de 0,0093 0,062 0,043
PRDC II (33 discos) Etanol Milho 0,021 e 5 34 a a
0,019 0,179 0,113

“n = niimero de compartimentos

Deve-se observar que para o cdlculo do coeficiente de dispersdo utilizou-se na
defini¢do do numero de Peclet o comprimento efetivo da regido de extragdo, L, como
dimens@o caracteristica. Esta defini¢do € usada com freqiiéncia na literatura, mas também
encontram-se outras definicdes que empregam a altura do compartimento para a fase
continua e o didmetro do rotor para a fase dispersa, como dimensdes caracteristicas. Por
este motivo, optou-se na Tabela 4.7 por comparar os resultados deste trabalho com outras
pesquisas da literatura em termos do inverso do nimero de Pe. e ndo diretamente

empregando os valores do coeficiente de dispersao.
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Para caracterizar a dispersdo axial nas fases continua e dispersa, foi analisada a
influéncia da velocidade de agitagdo sobre o coeficiente de dispersio. Os dados estdo
apresentados na Tabela 4.8. As Figuras 4.18 e 4.19 também mostram a variagio de E, e E,

com a velocidade de rotacdo e a velocidade superficial da fase dispersa.

Tabela 4.8: Valores de Pe ¢ E para as fases continua e dispersa (PRDC II)

Velocidadede  V4/V, Pe, Pe, E.10° (m%s) Eq.10%(m?%s)
rotacio (rpm)

150 0,5:1 11,36 11,43 1,95 15,8

200 0,5:1 14,29 23,04 1,56 8,31

250 0,5:1 5,59 12,74 4,20 7,65

150 1:1 16,13 10,53 1,46 18:2

200 1:1 10,31 8,87 223 252

250 1:1 8,92 17,12 2.80 741

KUMAR e HARTLAND (1992) verificaram que o coeficiente de dispersdo axial da
fase continua, E., decresce com o aumento da agitagdo, uma vez que as nido-uniformidades
radiais sdo reduzidas. Um valor minimo ¢ atingido, representando os efeitos competitivos
da difusdo radial e backmixing. Aumentando-se mais a agitagdo, o backmixing torna-se

predominante e o valor de £, aumenta gradualmente devido ao aumento da turbuléncia.

Neste trabalho, comportamento semelhante foi verificado somente para a relagio de
velocidade entre as fases dispersa e continua de 0,5:1 (Figura 4.18). Para a relagdo entre as
fases de 1:1, verificou-se somente o aumento gradual de E. com a velocidade de rotagdo, o
que provavelmente pode ser explicado devido ao aumento da turbuléncia, mesmo a baixas
velocidades de rotagdo, por causa do aumento da relag@o entre as fases, ¢ predominancia do

backmixing.
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Fig.4.18: Coeficiente de Dispersdo Axial da Fase Continua.

KUMAR e HARTLAND (1992) verificaram que existe uma incompatibilidade nos
varios dados experimentais do coeficiente de dispersio axial da fase dispersa, E; Por
exemplo, KAGAN et al. (1966) observaram um decréscimo em E; com a velocidade de
agitacdo, enquanto que os resultados de ZHANG et al. (1981) revelaram que E; é
praticamente independente da velocidade de rotagdo. BLAZEJ et al. (1978) e PEBALK et
al. (1986) reportaram que E; diminui com o aumento da agitagéo, o que pode ser atribuido
aos efeitos de uma distribuicdo de gotas mais uniforme, até atingir um valor minimo, a

partir do qual E; aumentava.

Neste trabalho, pode-se observar que, para a relagdo de velocidade entre as fases de
0,5:1, E4 decresceu com a velocidade de rotag@o, o que nfio acontece para relacio entre as
fases de 1:1. STEMERDING et al. (1963) observaram que os valores de E; medidos em
colunas de 64 e de 640 mm de didmetro, eram até 100 vezes maiores do que os encontrados
para a fase continua. Sob condigdes de opera¢do normal, correspondendo a cerca de 80 %
do valor de inundagdo, a magnitude da razio E; / E. foi cerca de 10, aproximando da
unidade a velocidades decrescentes da fase dispersa. Neste trabalho, os valores de E; sdo

aproximadamente 10 vezes maiores do que os valores de E..
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Fig. 4.19: Coeficiente de Disperséo Axial da Fase Dispersa.

Em relagdo a dispersdo axial para a fase dispersa, a literatura também menciona o
fato que os poucos dados de coeficiente de dispersdo disponiveis, além de apresentarem
certa contradi¢do entre si, encontram-se distribuidos por uma faixa de valores bem maior
que no caso da fase continua (PRATT e BAIRD, 1983; STEINER et al. 1988; KUMAR e
HARTLAND, 1992). Além disso, existem polémicas acerca das técnicas de medidas da
dispersdo axial para a fase dispersa. Em funcdo, por exemplo, da distribui¢do de tamanho
das gotas da fase dispersa, as ndo-idealidades de um escoamento podem incluir, além do
backmixing (mistura retroativa da fase dispersa), também o forward mixing. Este tltimo
efeito ndo é captado corretamente pelo Modelo da Difusdo (ROD, 1968). Mas as técnicas
alternativas de medida que podem diferenciar estes dois efeitos s@o sofisticadas e de

manipulag¢do muito dificil.

Deve-se adicionalmente considerar que, a medida que o aumento da velocidade de
agitagdo produz uma distribuicio mais uniforme das gotas, o efeito de forward mixing
diminui. Com relagdo a este aspecto, PRATT e BAIRD (1983) observaram que os efeitos
de forward mixing sdo maiores a baixas agitagdes e a baixos valores de hold-up da fase

dispersa, isto €, quando a distribui¢cdo de tamanho das gotas € menos uniforme. No caso dos
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experimentos deste trabalho, deve-se acrescentar que, mesmo a rotagdes relativamente
baixas, a presenga de discos perfurados elevou em muito os valores de hold-up (vide item
4.4) e portanto deve ter reduzido os efeitos de forward mixing. Deste modo, optou-se neste
trabalho por utilizar o procedimento tradicional também para a fase dispersa, tendo sido o

mesmo utilizado em trabalhos relativamente recentes (ZHANG et al., 1981).

Por fim, deve-se mencionar que praticamente toda literatura consultada a respeito
relata dados de dispersdo para os equipamentos tradicionais de extra¢do liquido-liquido,
ndo se encontrando tais dados para colunas com discos perfurados, com exce¢do do
trabalho de TAMBOURG I e al. (1987). Estes autores estudaram a influéncia da area livre
de escoamento (20 e 40 %) sobre a dispersdo axial de uma unica fase (4gua) em colunas de
discos rotativos perfurados, usando como tragador CuSO4;.5H,O. Na maioria dos casos,
obtiveram valores de //Pe na faixa de 1 a 2,5, os quais se aproximam mais dos valores
encontrados na literatura, mas ainda assim se concentram na regido inferior dos mesmos
(Tabela 4.7).

Como se observou no item anterior, a utilizagdo de discos perfurados foi essencial
para a obtencdo de altos valores de #old-up e de eficiéncia de transferéncia de massa. Os
dados de dispersdo axial agora discutidos também parecem indicar vantagens na utilizagéo
de discos perfurados, pois os valores do inverso do nimero de Peclet e do coeficiente de
dispersdo obtidos neste trabalho foram em geral significativamente menores que aqueles

encontrados na literatura.

Para confirmar tal conclusgo utilizou-se a equagdo 2.48 d¢ VENKATARAMANA et
al. (1980), 2.49 de ZHANG et al. (1981) e 2.51 de KUMAR e HARTLAND (1992), para a
fase continua, e a equagdo 2.47 de ROD (1968) e 2.52 de KUMAR e HARTLAND (1992),
para a fase dispersa. As equagdes de KUMAR ¢ HARTLAND (1992) e de ROD (1968)
foram recomendadas por KORCHINSKY (1992).

As Figuras 4.20 e 4.21 confirmam que os coeficientes de dispersdo apresentados
neste trabalho s3o significativamente menores que os apresentados na literatura e utilizados
para gerar as equagdes testadas. No caso da fase dispersa hd uma maior aproximagio dos
resultados deste trabalho com os valores calculados pela equagido de Kumar e Hartland, mas

ainda nossos valores sdo significativamente menores.
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4.6.2 Eficiéncia da Extraciao

Os resultados dos experimentos de TM foram analisados usando o nimero de Peclet
apropriado para cada fase, calculados a partir das medidas de DTR. De acordo com as
equacdes 2.20 e 2.29-2.33 foram calculados os valores de NTUgrp € NTUgrp, obtendo-se o

nimero verdadeiro de unidades de transferéncia NTUqgr através da equagéo 2.28.

A Figura 4.22 mostra a dependéncia do nimero de unidades de transferéncia para
escoamento pistdo, NTUoggrp, com a razdo de velocidade superficial das fases e com a
velocidade de rotagdio. Pode-se perceber que o numero de unidades de transferéncia
aumenta com a redugdo da velocidade da fase dispersa e com o aumento do nimero de
rotagdes, sugerindo assim uma transferéncia de massa mais eficiente sob estas condi¢des.
NTUorp pode ser considerado uma indicagdo do niimero de estagios ideais alcangados em

uma extracdo usando o PRDC.

PRDC II
a4 0,51
L 1:1

NTUqge
>

0 N 1 : 1 i 1 A
100 150 200 250 300

Velocidade de Rotagéo (rpm)

Fig. 4.22: NTUogrp na extragdo de AGL.

KORCHINSKY et al. (1982) obtiveram valores para o nimero de unidades de
transferéncia do escoamento pistdo entre 1,75 e 3,57, para um RDC de 21.9 cm de didmetro

e 147 cm de altura utilizando um sistema de agua (fase continua) e tolueno (fase dispersa).
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KORCHINSKY ¢ ISMAIL (1988) variaram o desenho do distribuidor da fase dispersa em
uma coluna RDC de 7,6 cm de didmetro, para investigar o efeito do tamanho da gota no
numero de unidades de transferéncia do escoamento pistdo. Os valores de NTUggp obtidos
estavam entre 0,73 e 2,48, e os maiores valores foram obtidos com o distribuidor de menor
didmetro de furo. COIMBRA er al. (1995) obtiveram valores para NTUqgp entre 1.5 e 3,20

para um extrator Graesser de 10 cm de didmetro e 100 cm de comprimento.

Entretanto, a eficiéncia da extragdo verdadeira deve levar em consideragio a
dispersdo axial. Neste caso, a eficiéncia pode ser indiretamente estimada pela razio entre
numero de unidades de transferéncia verdadeiro NTUor € o nimero de unidades de
transferéncia assumindo escoamento pistdo NTUogp, como apresentado na Figura 4.23. Os
valores encontram-se na Tabela 4.9. Como ja dito, os valores de NTUpr foram obtidos
usando as equagdes 2.28 a 2.33 (Revisdo Bibliografica), com os valoresde x = 6,8 e o« = 0,

como recomendado na literatura.

5 T T T
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i A 0,51
o
o = 131
2 3t -
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H‘!
=]
E 2 -
=
| |
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Velocidade de Rotagio (rpm)

Fig. 4.23: Eficiéncia de Extragdo de AGL.
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Tabela 4.9: Valores de NTUqgrp € NTUgr

Velocidade de ViV, NTUggrp NTUor NTUor/NTUggrp
rotac¢do (rpm)

150 0,5:1 2,94 4,34 1,48

200 0,5:1 3,63 4,95 1,36

250 0.5:1 4,24 11,8 2,78

150 59 1,83 2,41 1,32

250 1:1 2,52 3.89 1,54

Os dados de TM representam uma certa quantidade de AGL que pode ser extraida
pelo equipamento utilizado. Assumindo condi¢des ideais, ou seja, escoamento pistio sem
dispersdo axial, um certo numero de unidades de transferéncia € calculado. Levando-se em
conta que na realidade uma certa quantidade de dispersdo axial ocorre, como pode ser visto
pelas medidas de DTR, um numero maior de unidades de transferéncia é necessario para
atingir o desempenho de extragdo do equipamento. Isto ¢ devido ao fato que cada unidade
de transferéncia é menos eficiente quando ocorre dispersdo axial, do que comparado ao
pistdo. Assim um aumento na razio entre NTUor € NTUogrp implica no decréscimo da
eficiéncia de extragio causado por ndo-idealidades no escoamento, como dispersdo axial.

Por este motivo o quociente NTUqg / NTUqgp deve ser superior a 1.

COIMBRA et al. (1995) obtiveram valores de NTUor / NTUogp entre 1,2 € 2,2 para
um extrator Graesser, e observaram o aumento dessa relagdo com o aumento da velocidade
da fase do topo. Neste trabalho, os valores estdo entre 1,32 e 2,78, e foi observado que a
influéncia da velocidade da fase dispersa torna-se mais acentuada a rotagdes mais elevadas.
Quanto mais proximos da unidade estiverem os valores de NTUor / NTUggrp, mais o

escoamento no equipamento se aproxima do escoamento pistao.
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e Os resultados deste trabalho mostraram a viabilidade da desacidificagio total de
6leos comestiveis por extragdo com solvente. O PRDC II demonstrou ser a versio mais
apropriada para a desacidificagdo de dleos vegetais. A 250 rpm e com uma razdo entre as
velocidades da fase oleosa e alcodlica de 0,5:1, verificou-se que € possivel obter Sleo
refinado com um teor de 4cido graxo inferior a 0,30 %massa, com uma perda de dleo neutro
inferior a 5 %. Deve-se ressaltar que estes valores de perda de oleo neutro sdo

expressivamente menores do que os resultados relatados na literatura para refino quimico ou

fisico de dleo de milho.

e O hold-up da fase dispersa aumentou com a razdo de velocidade entre as fases e
com a velocidade de rotagdo, e a inundag@o foi atingida a valores menores de razdo de
velocidade entre as fases @ medida que a velocidade de rotagdo aumentou. O RDC original
exibiu somente um pequeno aumento no sold-up com o aumento na velocidade de rotacgao.
Esses dados experimentais enfatizam a vantagem dos discos perfurados para o sistema
estudado. No RDC original, as gotas da fase dispersa eram maiores € caiam mais rapido,
resultando assim num menor tempo de residéncia no equipamento €, conseqiientemente, em

menores valores de hold-up do que aqueles obtidos com discos perfurados.

e Para o RDC foi observada uma dependéncia muito pequena entre a velocidade
caracteristica e a velocidade de rotagdo, mas para o PRDC uma relagdo inversa entre a
velocidade caracteristica e a velocidade de rotagdo foi observada, mesmo para baixas
rotagdes, 0 que provavelmente ¢ devido a utilizagdo de discos perfurados. O uso de discos
perfurados torna possivel a obtengdo de uma quebra mais efetiva de gotas a rotagbes
relativamente baixas. A melhora na quebra das gotas aumenta a area de transferéncia de

massa e o tempo de residéncia da fase dispersa, simultaneamente.

e Os valores do coeficiente volumétrico de TM aumentaram com o aumento da
velocidade de rotagdo e da velocidade da fase dispersa, como conseqiiéncia do maior nivel

de turbuléncia no equipamento. Os coeficientes volumétricos para ambas as versdes do
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PRDC sdo maiores do que os valores correspondentes para o RDC, o que ¢ devido ao

aumento da area de TM nas colunas equipadas com discos perfurados.

e O coeficiente de dispersdo axial da fase continua para a relacdo de velocidade
entre as fases dispersa e continua de 0,5:1 decresceu com o aumento da agitagdo, uma vez
que as ndo-uniformidades radiais sdo reduzidas; um valor minimo foi atingido, representando
os efeitos competitivos da difusdo radial e backmixing. Aumentando-se mais a agitagdo, o
backmixing tornou-se predominante e o valor do coeficiente de dispersdo axial aumentou
gradualmente, devido ao aumento do nivel de turbuléncia na diregdo axial. Para a relagio
entre as fases de 1:1, verificou-se somente o aumento gradual do coeficiente de dispersdo
axial com a velocidade de rotagdo, o que provavelmente pode ser explicado devido ao
aumento da turbuléncia na direcdo axial, mesmo a baixas velocidades de rotagdo, por causa

do aumento da relag#o entre as fases, e predominéncia do backmixing.

® O coeficiente de dispersdo axial da fase dispersa apresentou valores mais
espalhbados e nenhuma dependéncia foi estabelecida. Os coeficientes de dispersdo
apresentaram valores significativamente menores do que os valores relatados na literatura, o

que provavelmente € devido a presenca de discos perfurados no nosso equipamento.

¢ O numero de unidades de transferéncia do escoamento pistdo aumentou com a
reducdo da velocidade da fase dispersa e com o aumento do nimero de rotagdes, sugerindo
assim uma TM mais eficiente sob estas condi¢des. Neste trabalho, os valores da relagédo
entre 0 nimero de unidades de transferéncia real e o ntimero de unidades de transferéncia do
escoamento pistdo estavam entre 1,32 e 2,78, e foi observado que a influéncia da velocidade
da fase dispersa torna-se mais acentuada a rotagdes mais elevadas. Quanto mais préximos da

unidade estiverem estes valores, mais o escoamento no equipamento se aproxima do pisto.

* Em vista do que foi observado, deve-se ressaltar a importancia dos discos
perfurados na coluna de discos rotativos. Os resultados deste trabalho mostraram que a
utilizac@o de discos perfurados foi essencial para a obtengédo de altos valores de hold-up e
eficiéncia de transferéncia de massa, assim como valores relativamente menores de
coeficientes de dispersdo. A diferen¢a entre RDC e PRDC tornou-se mais significativa a

altas rotagdes.
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6. SUGESTOES

o Testar outros equipamentos com agitacdo (Kuhni), com pulsa¢@o ou colunas de recheio.

e Avaliar a transferéncia de massa de outros componentes de interesse no refino de 6leos,

como mono ¢ diacilgliceréis, vitaminas liposoliveis e outros anti-oxidantes naturais.
o Testar a influéncia de diferentes pré-tratamentos do 6leo sobre a desacidificagdo de dleos
vegetais por extragdo liquido-liquido.

e Otimizar o nivel de 4gua no solvente alcodlico, de forma a reduzir ainda mais as perdas
de 6leo neutro, sem prejudicar em demasia o coeficiente de distribuicdo dos acidos

graxos.

e Estudar mais detalhadamente a hidrodindmica e distribuicdo do tamanho de gotas,

utilizando métodos de processamento de imagens.
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ANEXO A

Tabela A.1: Dados terndrios de equilibrio liquido-liquido para o sistema 6leo de milho /
acido oleico / etanol anidro a 25°C

Linha de Ponto de Mistura Fase Alcodlica Fase Oleosa
Amarragio (Yomassa) (Yomassa) (Yomassa)

Ne Etanol  Acido Oleode Etanol  Acido Oleode Etanol  Acido  Oleode
anidro oleico milho anidro oleico milho anidro oleico milho

1 52,08 0 4792 94,20 0 5,80 14,27 0 85,73

2 51,20 2,40 46,40 89,86 2,62 1,52 16,79 1,89 81.33

3 50,04 4,90 45,06 84,89 5,46 9,66 18.44 4,28 77,28

4 50,31 7,91 41,78 76,27 8,75 1498 25,56 6,94 67,50

5 4943 10,03 40,54 67,63 10,82 21,55 32,68 9,19 58,13

Tabela A.2: Dados quaternarios de equilibrio liquido-liquido para o sistema éleo de milho /
acido oleico / etanol aquoso a 25°C

Linha de Ponto de Mistura Fase Alcodlica Fase Oleosa
Amarraciio (Yomassa) (%massa) (Ymassa)
Ne Etanol Acido Oleode Agua Etanol Acido Oleode Agua Etanol Acido Oleode Agua
oleico  milho oleico  milho oleico  milho
1 49.40 0 4798 2,63 9239 0 1.61 5,99 8,07 0 91,63 0,30
2 47,72 2,53 47,21 2,54 8993 240 2,32 5,34 9,65 224 87,79 0,33
3 49,02 491 4346 261 8791 5,11 1,61 537 10,74 464 8423 0,39
+ 48,32 987 3925 2,57 80,39 10,26 4,33 5,03 14,89 935 7520 0,56
5 47,32 14,52 35,65 2,51 73,06 15,11 7,35 4,48 19,70 13,87 65,77 0.67
6 47,62 1999 2985 2,53 59,17 20,25 16,72 3,86 2851 1929 50,11 2,09
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Anexo A

Coeficiente de Distribuigdo
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Fig. A.1: Coeficiente de distribui¢do do 4cido oléico.
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Fig. A.2: Seletividade do 4cido oléico em relagdo ao leo de milho.
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Fig. B.1: Dados experimentais de #oid-up para PRDC II (15 discos).
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Fig. B.2: Dados experimentais de #old-up para PRDC II (33 discos).
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Anexo B

Hold-up
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Fig. B.3: Dados experimentais de hold-up para PRDC 1.
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Fig. B.4: Dados experimentais de hold-up para RDC.
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Anexo B
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Fig. B.5: Representagdo da equagdo de Gayler e Pratt para os dados experimentais
(PRDC II 15 discos).
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Fig. B.6: Representacdo da equagdo de Gayler e Pratt para os dados experimentais
(PRDC II 33 discos).
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Fig. B.7: Representagdo da equagdo de Gayler e Pratt para os dados experimentais
(PRDCI).
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Fig. B.8: Representagdo da equagio de Gayler e Pratt para os dados experimentais (RDC).
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Anexo B

Tabela B.1: Valores de Vi para diferentes equagdes propostas na literatura

GAYLER e MISEK SLATER
PRATT
Velocidadede Vi (mm/s) Vi (mm/s) a Vk m ¢
Rotacio (rpm)
PRDC 11 (15 discos)
50 12,56 9.40 -10,00 4,10 5,26 100
100 .77 8.20 1.14 3,62 10,33 84,61
150 7,40 3,67 1.99 2,12 10,28 100
200 4,09 231 1,63 1,40 2,46 19,09
250 2,38 1,40 1,00 1,85 1,35 1,96
300 1,44 1,16 -1,39 1,17 -0,22 0
PRDC II (33 discos)
100 11,96 8.14 -10,00 5,84 10,83 53,37
150 232 2,18 -0,58 122 7,61 2943
200 2,56 1,49 -7,63 1,09 298 2438
250 1,60 0,84 -4,71 087 -3,13 0
PRDC I
100 11.95 11,28 -4,78 7,40 28,22 100
200 4,56 4,73 0,55 2,29 21,48 100
250 3,98 3,38 -2,38 3,39 -1,25 0
300 3,08 4,10 4,57 4,08 5.32 0
RDC
100 9.35 7,40 -10,00 3,61 -21,92 33,55
200 8.91 9.41 -1,33 6,81 33,96 91,79
250 9,89 7,59 -12,68 6,35 17,47 58,68
300 8,15 6,40 -9,80 494 20,00 6830

A equagdo de MISEK ¢ valida para valores de -10 < o < 10, na qual « € sugerido ser

a medida da coalescéncia da gota, ¢ na equacdo de SLATER deve-se obter ¢ > 0.
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Anexo B

Tabela B.2: Valores do coeficiente de correlagdo ou da soma de erros

GAYLER e MISEK SLATER
PRATT
Velocidade de R soma de erros soma de erros
Rotagdio (rpm)
PRDC II (15 discos)
50 0,99867 7,5736 0,7020
100 0,96587 11,2803 4,3056
150 0,99975 4,8612 0,0169
200 0,98051 32,4565 2,1037
250 0,99357 7,8894 0,2086
300 0,99337 0,0142 0.0141
PRDC II (33 discos)
100 0.96717 31,4691 24,67
150 0,99646 0,0178 0,0005
200 0,99394 0,0299 0,0280
250 0.98721 0,0031 0,0029
PRDC I
100 0,86113 49,6461 38,5541
200 0,98952 0,5170 0,1407
250 0,98233 0,3318 0.3317
300 0,99104 0,1637 0,1679
RDC

100 0,88768 33,1265 22,9916
200 0,92179 20,27 18,9306
250 0,99393 2,8956 2,3837

300 0,99612 0,9707 0,6446
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ANEXO C

Tabela C.1: Erro no Balango de Massa

VelLRot. V4/V, Tempo Fase Alcodlica (%massa) Fase Oleosa (%massa) Erro no B.M. (%massa)
(rpm)

(min) alcool acido 4gua dlcool acido agua _ dlcool  dcido 4gua

RDC

0 98.875 10,0039 6,32 8,9930 3,6387 2,26
150 0,5:1 120 98,147 0,8588 5,81 9,3259 24702 098 0,54 -13.85 15,57
150 54 | 110 96,904 11,3142 5,54 83,4764 11,9041 1,28 231 12,67 20,69
250 64! 110 96,207 11,9527 5,81 8,8073 11,5006 1,45 2,64 6,72 15,54
250 0,5:1 90 97,836 0,6559 648 83518 14246 1,57 132 25,14 2,50

PRDC 1

0 98,678 0,0039 5,66 85695 42882 0,67
150 0,5:1 150 96,888 1,3199 568  8,7819 11,0955 0,49 -0,01 13,89 -047
150 1 150 95,371 2,6168 5,70  9,1548 14441 0,55 3,69 6,79 2,47
250 13 150 94,525 3,1158 568 88129 0.8955 0,50 443 826 3,23

PRDC II

0 98,546  0,0145 5,84  8,7210 14,1893 0,64

150 0,5:1 180 96,166 1.8104 569 85841 05253 042 1,83 3,74 3,72

150 1] 165 95,188 2,8776 5,40 8,6118 1,418 0,51 4,15 -2,00 9,65

250 13 165 94,760 3,1296 5,66  8,6741 11,1020 0,47 4,37 -0,40 6,19
0 98,382  0,0145 5,84 56352 4,1180 0,65

250 0,5:1 120 96,132 1,6737 6,15 8,2678 0,4422 042 293 9736 -1,03
0 98.670  0,0303 6,72 7,8604 42913 0,40

200 0,5:1 150 95,403 11,8853 6,50 84757 03520 035 3,50 6,49 4,20

300 0,5:1 150 96,291 1,816 6,44 79147 03167 034 237 11,49 4,58
0 98,588 0,0280  6.21 9,3298 3,1335 0,51

250 0,5:1 150 96,412 11,5394 6,06 8,3577 10,1581 0,34 287 0,18 3,95
0 99,506 0,0176 6,00 4,7620 14121 0,27

250 0,5:1 150 97,361 0,5102 6,28 8,4887 10,0647 037 0,71 2496 -490
0 6,9828 2,0622 0,42

250 0,5:1 150 96,773 09192 6,12 8,1640 0,0959 026 2,69 1071 0,08

No tempo 0, as concentracdes apresentadas na Tabela acima sdo as concentragdes
das correntes de alimentacdo. No caso do dlcool hidratado, o teor de acidez representado é
correspondente a acidez original do alcool, que contém pequena contaminagdo de 4cido

acético.
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Anexo C

Tabela C.2: Coeficientes Volumétricos de Transferéncia de Massa para V4 / V.= 1:1

Kg.a.10 (kg 4c. graxo/m’s(kg 4c. graxo/ kg fase oleosa))

Velocidade de RDC PRDC1 PRDC II
Rotag¢do (rpm)
150 1,3925 2,9051 3,1305
250 2.2151 5,0188 4.2856

Tabela C.3: Coeficientes Volumétricos de Transferéncia de Massa para V4 / V. = 0,5:1

Kr.a.10 (kg 4c. graxo/m’s(kg 4c. graxo/ kg fase oleosa))

Velocidade de RDC PRDC 11
Rotac¢do (rpm)
150 0,3651 2,4681
200 2.9840
250 0,8588 3.4599
300 3,0781

Tabela C.4: Quantidade total de 4cidos graxos extraida (q;) e perda de 6leo neutro na
corrente de extrato (1;) para V4 / V. = 1:1

Velocidade de RDC PRDC I PRDC II
Rotagio (rpm)
g2 L Q2 Iy qz I;
150 47,67 1,96 65,84 2,20 65,75 2,17
250 58,76 2,02 78,91 2,60 73,73 237

Tabela C.5: Quantidade total de 4cidos graxos extraida (q;) e perda de 6leo neutro na
corrente de extrato (1;) para V4 / V. =0,5:1

Velocidade de RDC PRDC II
Rotagéo (rpm)
gz L gz I
150 22,11 2,17 87,62 4.40
200 91,68 5.91
250 60,85 3,35 88.76 4,60

300 92,60 4,07
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Fig. D.1: Curva de absorbancia versus concentrag@o para o corante Verde de Malaquita.
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