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RECUPERACAO DE SOLVENTE EM MISCELAS OLEO DE SOJA/HEXANO
UTILIZANDO TECNOLOGIA DE MEMBRANAS

RESUMO

O dleo de soja € obtido industrialmente a partir da extracdo com hexana,
gerando uma miscela o6leo/hexana que € submetida a destilacdo  para
recuperacdo do solvente. Os processos com membranas apresentam baixo
consumo energético e tém sido propostos para substituir ou complementar as
operacoes tradicionais de remocgao do solvente. Adicionalmente, o emprego desta
tecnologia poderia resultar em concomitante desacidificacdo do éleo, como uma
alternativa interessante ao refino quimico classico. Os objetivos deste trabalho
foram selecionar uma membrana polimérica para a recuperacdao de hexano em
miscela de 6leo de soja, avaliar o efeito do teor de fésforo na alimentacao sobre
suas caracteristicas de retencao e otimizar as condi¢des de filtracdo da miscela,
visando maxima retencao de éleo pela membrana. Utilizou-se quatro diferentes
membranas poliméricas planas disponiveis comercialmente, com as seguintes
especificagbes: membranas de nanofiltragdo com massa molar de corte igual a
300 Da, 500 Da e 1000 Da, compostas por polissulfona e poliamida e membrana
de osmose reversa com retencdo nominal de 99% de NaCl, composta por
poliamida. As filtracdes foram realizadas em célula perpendicular com agitacao e
pressurizagdo com Np. As membranas foram avaliadas segundo suas
propriedades de hidrofilicidade/hidrofobicidade, permeabilidade e resisténcia
quimica ao hexano e quanto a seus fluxos de permeado. Devido a seu melhor
desempenho geral, a membrana com massa molar de corte igual a 1000 Da foi
utilizada nos estudos de recuperacao do solvente. A presenca de baixos teores de
fésforo (4,3 - 49,6 mg.kg™”') em miscela contendo 20% (m/m) de 6leo degomado,
nas condi¢coes operacionais de 30 bar, 40°C e agitacao de 300 rpm, ndo exerceu
diferenca significativa (p < 0,05) sobre a retencdo de Oleo pela membrana,
entretanto teve efeito negativo sobre o fluxo de permeado. A otimizacdo da

recuperacdo do solvente foi realizada utilizando-se miscela de 6leo de soja
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refinado com adicao de 5% de acido oléico (25% 6leo m/m). O efeito da pressao
(13 a 27 bar) e da temperatura (21°C a 49°C) foram avaliados com relacédo ao
fluxo de permeado, retencao de 6leo e separagao de acidos graxos livres, através
de um planejamento fatorial 2% completo, com 3 pontos centrais e 4 pontos axiais.
A maior retengédo de éleo (67,12%) ocorreu sob condi¢cées de baixa pressao (15
bar) e alta temperatura de 45°C. O aumento da pressao favoreceu o fluxo de
permeado e acarretou diminuicdo na retencédo de éleo e acidos graxos livres pela
membrana. Maiores temperaturas, no entanto, apresentaram efeito positivo sobre

o fluxo de permeado, retencéo de éleo e permeacao de acidos graxos livres.
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SOLVENT RECOVERY FROM SOYBEAN OIL/HEXANE MISCELLAS USING
MEMBRANE TECHNOLOGY

ABSTRACT

Soybean oil is industrially obtained by hexane extraction, producing an
oillhexane miscella that is submitted to distillation for solvent recovery. The
process with membranes present low energy consumption and have been
proposed to replace or complete the traditional operations in removal of solvent.
Furthermore, the use of this technology might result in concomitant oil de-
acidification, as an interesting alternative to the traditional chemical refining. The
purposes of this work were to select a polymeric membrane to hexane recovery in
soybean oil miscella, evaluate the feed effect phosphorous content on its retention
characteristics and optimize the conditions of miscella filtration, aiming at maximum
oil retention by the membrane. Four different commercially available plane
polymeric membranes were used: polyamide and polysulphone nanofiltration
membranes, with molecular cutt off of 300 Da, 500 Da e 1000 Da and polyamide
reverse osmosis membrane with nominal retention of 99% NaCl. Filtrations were
performed in a stirred dead-end cell, pressurized with No. The membranes were
evaluated according to its hidrophilicity/hidrophobicity properties, hexane
permeability and chemical resistance and regarding to its permeate fluxes. Due to
its better general performance, the membrane with molecular cutt off of 1000 Da
was used in solvent recovery studies. The presence of low phosphorous content
(4.3 — 49.6 mg.kg") in degummed soybean oil miscella (20% w/w), under
operational conditions of 30 bar, 40°C and 300 rpm stirring speed, did not have
significative difference (p < 0.05) on oil retention by the membrane. However it
presented a negative effect on permeate flux. The solvent recovery optimization
was performed using deodorized soybean oil miscella with addition of 5% oleic
acid (25% oil w/w). The pressure (13 to 27 bar) and temperature (21°C to 49°C)
effects were evaluated regarding the permeate flux, oil retention and free fatty
acids separation, through a complete 22 experimental design with 3 central points
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and 4 axial points. The higher oil retention (67.12%) occurred under low pressure
(15 bar) and high temperature (45°C) conditions. The increasing pressure
enhanced the permeate flux and induced reduction in oil and free fatty acids
retention by the membrane. Nevertheless, higher temperatures presented positive
effect on permeate flux, oil retention and free fatty acids permeation.
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INTRODUGAO GERAL

A industrializagdo de oleaginosas constitui-se em um dos mais importantes
setores do sistema agroindustrial, devido a importdncia de seus produtos nas
industrias quimicas, de cosméticos e como matéria prima no processamento de

alimentos para o consumo animal e humano (FREITAS et al, 1997).

A soja é a semente oleaginosa predominante tanto nos Estados Unidos
como em todo mercado mundial. Durante a produgdo anual normal, corresponde a
mais da metade das sementes oleaginosas produzidas mundialmente. A sua
popularidade aumentou vertiginosamente nos Estados Unidos e Brasil em meados
dos anos 70 e tem crescido consideravelmente com o aumento da populacao e
melhoramento de suas dietas através da inclusdao de gorduras, 6leos e fontes
protéicas (FAO, 2004).

O O6leo de soja é o principal 6leo vegetal em termos de producao e
consumo, tendo assumido, pela primeira vez, uma posicao lider nos Estados
Unidos no periodo de 1950 — 1954 (WIEDERMANN; ERICKSON, 1991).

O Brasil é responsavel por cerca de 26% da producao mundial de soja, com
a safra de 2004 estimada em 50 milhdes de toneladas. O pais é o segundo maior
produtor e exportador mundial de soja em gréao, farelo e 6leo de soja. A producao
de 6leo durante o ano de 2003 foi de 4,36 milhdes de toneladas. Para o ano de
2004, estima-se que a produgéo de Oleo alcance 5,3 milhdes de toneladas, com

consumo interno aproximado de 3 milhdes de toneladas (ABIOVE, 2004).

A quase totalidade dos processos de extracao de Oleos a partir de
sementes oleaginosas utiliza hexana como solvente, originado uma mistura
Oleo/solvente denominada miscela. A separagdo O6leo-solvente € usualmente
realizada por destilagdo em um sistema multi-estagio, que requer quantidades de
energia consideraveis, pois envolve mudanga de fase do solvente. As principais

operacOes associadas ao processo sd0 a evaporacado e a desorgcao (stripping)
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com vapor de agua direto e superaquecido (RAMAN; CHERYAN;
RAJAGOPALAN, 1996).

A preocupagdo com o intenso consumo de energia relacionado a
recuperacao da hexana na industria de extracdo de 6leos tornou-se expressiva
desde a década de 50, mas ganhou dimensao efetiva com as crises energéticas
da década de 70. Recentemente, esta preocupacdo se manifesta devido a
necessidade premente de reducdo dos custos operacionais devido a forte
concorréncia internacional, entre os paises produtores bem como de 6leos de
outras espécies (KEMPER, 1997).

O interesse na aplicagdo de membranas em tecnologia de lipidios tem
crescido bastante nos ultimos anos. Os processos que as utilizam melhoram o
processo de producdo, simplificando a tecnologia, reduzindo o consumo de
energia e a produgcdo de aguas residuais, com a possibilidade de nao adicao de
quimicos e de facil mudanca de escala (SNAPE; NAKAJIMA, 1996).

As técnicas de separagao por membranas apresentam-se, portanto, como
uma alternativa tecnoldgica interessante para substituir ou complementar parte
das etapas envolvidas no método convencional de dessolventizagdo de miscelas.
A principal vantagem no uso desta tecnologia € a reducdo do custo energético
associado ao processo (PAGLIERO et al, 2003a). Estima-se que cerca de
2,1.10" KJ/ano podem ser economizados através de um sistema baseado na
separacao por membranas (KOSEOGLU; LAWHON; LUSAS,1990). Como
vantagens adicionais, deve-se considerar a total adequagéo desta nova tecnologia
as questdes ambientais e de seguranca, uma vez que 0s riscos de explosao sao
minimizados (STAFIE; STAMATIALIS; WESSLING, 2004).

A aplicacdo da tecnologia de membranas na dessolventizagdo de miscelas
tem verificado relativo desenvolvimento nos Ultimos anos, a despeito de
dificuldades encontradas quanto a disponibilidade de membranas para uso
organico e estabilidade quimica das mesmas frente a solventes como hexana.

Uma membrana ideal para a recuperacdo de solvente deve combinar
2



requerimentos especificos de alta rejeicdo de 6leo com fluxos de permeados
adequados a escalas industriais, além de resisténcias mecanica e térmica
compativeis com o processo. Até o presente momento, a recuperacao da hexana
através da tecnologia de membranas tem sido investigada somente em escala
laboratorial, com a utilizagdo majoritaria de membranas poliméricas,
comercialmente disponiveis ou sintetizadas especialmente para esta finalidade
(STAFIE; STAMATIALIS; WESSLING, 2004).

Considerando-se que a recuperacao do solvente da miscela 6leo/hexana,
consiste em uma das etapas mais criticas no processamento de 6leos
comestiveis, mediante os parametros econémicos, ambientais e de seguranca
envolvidos, o tema abordado apresenta elevado potencial de exploracdo no que
se refere ao desenvolvimento desta tecnologia, refletindo uma tendéncia mundial

por processos menos dispendiosos e ambientalmente adequados.
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REVISAO BIBLIOGRAFICA

1. Soja

A soja € uma leguminosa domesticada pelos chineses ha cerca de cinco mil
anos. Sua espécie mais antiga, a soja selvagem, crescia principalmente nas terras
baixas e umidas, nas proximidades dos lagos e rios da China Central. Ha trés mil
anos a soja se espalhou pela Asia, onde comecou a ser utilizada como alimento.
Foi no inicio do século XX que passou a ser cultivada comercialmente nos
Estados Unidos. A partir de entdo, houve um rapido crescimento na producéo,
com o desenvolvimento dos primeiros cultivares comerciais (EMBRAPA, 2004). A

producao mundial de soja pode ser observada na Figura 1.
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Figura 1- Produgdo mundial de soja (10° ton) em 2002/2003.Fonte: USDA (2004).

No Brasil, o grdo chegou com os primeiros imigrantes japoneses em 1908,
mas foi introduzido oficialmente no Rio Grande do Sul em 1914. Porém, a
expansdo da soja no Brasil aconteceu nos anos 70, com o interesse crescente da

industria de éleo e a demanda do mercado internacional (EMBRAPA, 2004).

O Brasil é responsavel por cerca de 26% da producao mundial de soja, com
a safra de 2004 estimada em 50 milhdes de toneladas. O pais € o segundo maior
produtor e exportador mundial de soja em grao, farelo e 6leo de soja. A producao

de 6leo durante o ano de 2003 foi de 4,36 milhoes de toneladas. Para o ano de
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2004, estima-se que a producéo de 6leo alcance 5,3 milhdes de toneladas, com
consumo interno aproximado de 3 milhdes de toneladas (ABIOVE, 2004). A area
plantada corresponde a aproximadamente 22 milhées de hectares, com uma
produtividade média de 2,24 kg/ha. O maior produtor brasileiro de soja é o Estado
do Mato Grosso, que no ano de 2003 foi responsavel pela producao de 15 milhdes
de toneladas, seguido pelo Estado do Parana, com aproximadamente 10 milhdes
de toneladas. A produgcdo comercial de soja estd sendo ampliada, também, nas
regides Norte e Nordeste do Brasil (CONAB, 2004).

A importancia econdémica da soja é determinada pelo seu elevado potencial
produtivo, suas caracteristicas agronémicas favoraveis e por sua composi¢cao
quimica. Considerando as variagdes entre variedades e condi¢des climaticas, em
média, o grdo de soja contém 40% de proteinas, 20% de 6éleo, 35% de
carboidratos e 5% de minerais, constituintes que, integros ou fracionados em
produtos ou matérias primas com caracteristicas especificas, permitem uma
variada gama de utilizagdes (WIDERMANN; ERICKSON, 1991; LIU, 2000).

Um importante fator responsavel pelo sucesso da soja como alimento é a
quantidade e a qualidade protéica do farelo produzido, extensivamente utilizada
em ragcao animal, ou no caso de torta de soja especialmente processada, em
farinha para uso em panificacdo, alimentos preparados e outros produtos para
consumo humano (TANDY, 1992).

Outro produto decorrente do processamento da soja € o 6leo, de extrema
importancia econdmica € que se destaca no consumo global de éleos vegetais,
face ao seu preco e por se tratar de um 6leo inodoro, de coloragdo clara e com
alto teor de &cidos graxos essenciais. Esta presente em quase 90% dos lares
brasileiros (CAMPESTRE, 2004).

Em termos de volume de producao mundial, os 6leos mais importantes sao
soja, palma, canola e girassol. No ano de 2003, a produgdo mundial de 6leo de
soja situou-se em torno de 200 milhdes de toneladas (USDA, 2004).

Aproximadamente 80% dos Oleos vegetais sdo usados para aplicacbes em
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alimentos que incluem éleos para saladas, fritura, maionese e margarinas. Os
20% restantes sdo usados para aplicag6es industriais que incluem detergentes,
cosméticos, lubrificantes, tintas, vernizes e plasticos (HATJE, 1989). Os dados da
producado mundial de 6leos comestiveis em 2003 sdo apresentados na Figura 2.
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Figura 2 — Distribuicdo da producado mundial de éleos vegetais. Fonte: FAO (2004)

Na Tabela 1 podemos observar a evolugdo do consumo de éleo de soja
(bruto + refinado) no Brasil.



Tabela 1 — Evolugéo do consumo de 6leo de soja (bruto + refinado) em 10° ton.

MESES/ANO 03/04 02/03 01/02 00/01 99/00 98/99 97/98 96/97 95/96 94/95

FEVEREIRO 222 202 201 209 178 163 181 160 161 168

MARGCO 243 256 261 263 237 242 220 182 242 184
ABRIL 248 282 251 266 237 253 232 224 197 189
MAIO 274 271 269 266 239 255 263 221 234 230
JUNHO 248 265 245 280 242 242 248 224 210 224
JULHO 264 262 259 248 251 270 233 253 227 226
AGOSTO 267 230 246 268 274 249 243 254 220 220

SETEMBRO 264 242 265 247 231 242 229 240 229 208

OUTUBRO 274 255 267 236 229 242 246 238 189 192

NOVEMBRO 223 228 267 251 261 226 194 245 228 184

DEZEMBRO 225 223 222 240 241 231 204 241 206 230

JANEIRO 210 219 183 241 201 212 189 182 236 170

YFEV/JAN 2.962 2.936 2.935 3.015 2.820 2.826 2.682 2.664 2.579 2.425

Fonte: ABIOVE (2004)

Basicamente o sistema de producdo de Oleos vegetais comestiveis €
constituido de dois segmentos industriais: processamento (ou esmagamento) e
refino. O primeiro interrelaciona-se diretamente com o setor agricola, enquanto o
segundo, através de técnicas adequadas, utiliza o sub-produto do esmagamento
(6leo bruto) como matéria-prima para o processo subsequiente, ou seja, a
producao de 6leo refinado. Grande parte das empresas que realizam a primeira
transformacao da matéria prima € responsavel, também, pelo refino do 6leo e até
mesmo por sua hidrogenacao (FREITAS et al., 1997).



2. Oleo de soja

O dleo extraido por solvente € designado como 6leo bruto e contém muitos
compostos quimicos que devem ser removidos pelo processamento antes que
esteja pronto para o uso do consumidor (PERKINS, 1995). A composicao do 6leo
de soja bruto e refinado é mostrada na Tabela 2. Vale ressaltar que no Brasil o

termo refinado refere-se a desodorizado, ou seja, o éleo pronto para consumo.

Tabela 2 — Composicgao tipica do éleo de soja bruto e refinado.

Componentes Oleo Bruto Oleo Refinado
Triacilglicerdis (%) 95 -97 > 99
Fosfolipidios (%) 1,56-25 0,003 — 0,045
Matéria Insaponificavel (%) 1,6 0,3
Fitosterdis (%) 0,33 0,11-0,18
Tocoferois totais (%) 0,15-0,21 0,01
Hidrocarbonetos (Esqualeno) (%) 0,014 0,01
Acidos Graxos Livres (% em &cido oléico) 0,3-0,7 < 0,05

Tracos de metais
Ferro (mg.kg™) 1-3 0,1-0,3

Cobre (mg.kg-") 0,03 - 0,05 < 0,05

Fonte: PERKINS, 1995.

O éleo de soja bruto apresenta contetdo relativamente alto de fosfolipidios,
que devem ser removidos durante o processamento. O 6dleo bruto pode ser
degomado para produzir um O6leo tipo exportacdo, livre de materiais que se
depositem durante o transporte e/ou armazenamento; para produzir lecitina; para

remover agentes emulsificantes, isto é, fosfolipidios e gomas mucilaginosas que



aumentam a perda de 6leo neutro quando o éleo € submetido ao refino custico
ou para reduzir o conteudo de fosfolipidios e pro-oxidantes metélicos
suficientemente para que o éleo possa submeter-se ao processo de refino fisico
(ASBRIDGE, 1995).

A producao de dleos refinados de alta qualidade requer a remogao do
maximo possivel de compostos de natureza graxa nao trigliceridicos, com um
dano minimo ao éleo (triacilglicerdis), tocoferdis e minima perda de dleo. Os
tocoferdis possuem efeito benéfico e atuam como antioxidantes em 6leos vegetais
(GUNSTONE, 1983).

O d4leo de soja apresenta alto conteudo de acido linoléico e baixo conteddo
de acidos graxos saturados (Tabela 3), o que o torna mais desejavel
nutricionalmente do que outros 6leos mais saturados (GUNSTONE; HARWOOD;
PADLEY, 1994).
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Tabela 3 — Composi¢do em acidos graxos de 6leo de soja.

Acidos Graxos Conteudo de acidos graxos
g/100g dleo

Saturados
Miristico — C 14:0 0,0-0,1
Palmitico — C 16:0 8-13,3
Estearico — C 18:0 24-54
Araquidico — C 20:0 0,1-0,6
Behénico — C 22:0 0,3-0,7
Lignocérico — C 24:0 0,0-04
Insaturados
Palmitoléico — C 16:1 (9) 0,0-0,2
Oléico - C 18:1 (9) 17,7 — 26,1
Linoléico — C 18:2 (9,12) 49,8 - 57,1
Linolénico — C 18:3 (9,12,15) 55-9,5
Gadoléico — C 20:1 0,0-0,3
Erdcico — C 22:1 0,0-0,3

Fonte: CODEX ALIMENTARIUS COMMISSION JOINT WHO/FAO (1999).

O refino do éleo bruto, visando remover ou reduzir compostos minoritarios
indesejaveis, € um procedimento extensivo e consiste em um grande numero de
estagios. Devido a importancia econémica do refino, grandes esforcos tém sido
realizados para melhora-lo e simplifica-lo.
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2.1 Extracao por solvente

A etapa inicial do processamento de 6leos vegetais consiste na extracao de
Oleos a partir de sementes oleaginosas. O tipo de extracao depende do teor inicial
de 6leo do material a ser processado. Para matérias-primas com teor de 6leo
inferior a 20%, como por exemplo a soja, utiliza-se a extracdo por solvente
(SNAPE; NAKAJIMA, 1996).

O processo de extracao por solvente € o mais amplamente utilizado e o
mais eficiente em termos de consumo de energia e residual de 6leo na torta, com
dispéndio aproximado de 20 a 25 Kw/h por tonelada de soja processada, gerando
uma torta com cerca de 0,8% de 6leo (SAVASINI et al., 1981).

A extracdo por solvente € uma operacdo de transferéncia de massa
amplamente utilizada na industria de alimentos para obtengdo do 6leo bruto de
soja. As sementes, apds serem preparadas em forma de flocos ou aglomerados,
sdo colocadas em contato com o solvente, de forma a ocorrer transferéncia do
6leo da fase sdlida para a fase liquida, mediante mecanismos de solucédo e
difusdo. Duas correntes resultam do processo: uma corrente que consiste na
mistura formada de farelo de soja, hexana, agua e éleo residual; e outra corrente
denominada miscela, que é a mistura do 6leo de soja com hexana. Este solvente
precisa ser recuperado para tornar o 6leo e o farelo de soja apropriados para o

consumo, bem como para reutiliza-lo na extragdo (BERNARDINI, 1976).

A quase totalidade dos processos utiliza hexana como solvente. A
separacao o6leo-solvente é usualmente realizada por destilagdo em um sistema
multi-estagio, que requer quantidades de energia consideraveis, pois envolve
mudanca de fase do solvente (RAMAN; CHERYAN; RAJAGOPALAN, 1996).

A hexana utilizada comercialmente para extracdo consiste principalmente
de uma mistura de hidrocarbonetos saturados de seis atomos de carbono.
Normalmente, o componente em maior quantidade é o0 n-hexano, cuja

concentracao pode variar entre 50 a 90%. O isohexano, metilciclopentano podem
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estar presentes em quantidades apreciaveis. As temperaturas normais de ebulicao
da mistura hexano devem variar do valor minimo de 65°C a um valor maximo de
70°C (JOHNSON, 1997).

O hexano satisfaz uma série de exigéncias referentes a um solvente
apropriado: dissolve com facilidade o 6leo sem agir sobre os outros componentes
da matéria oleaginosa; possui alta capacidade de solvéncia e é facilmente
separado do material extraido; € imiscivel em agua, com a qual nao forma
azeotropos; apresenta baixo calor latente de vaporizagcdo e alta estabilidade.
Entretanto, suas principais desvantagens sao alta capacidade inflamavel, toxidez e
alto custo (WAN, 1997).

2.2 Recuperacao do hexano

A recuperacdo da hexana € efetuada em duas etapas paralelas: a
separacdo da hexana da torta (farelo), chamada dessolventizagdo-tostagem e a

separacao da hexana do 6leo de soja, denominada destilacdo da miscela.

A dessolventizacdo — tostagem € uma operacdo em estagios onde o farelo
entra em contato direto com vapor de agua propiciando um stripping da hexana, o
aumento da umidade e tostagem do farelo, com o objetivo adicional de inativar
fatores antinutricionais naturalmente presentes na soja. O equipamento
responsavel pelo processo € denominado dessolventizador — tostador (KEMPER,
1997).

A miscela é uma mistura de éleo de soja e hexana que sai do extrator com
cerca de 20 a 30% em massa de 6leo. Sua destilagao consiste em um conjunto de
operacOes que visa a separagao do solvente/6leo com o aquecimento da mistura.
Este sistema foi desenvolvido e aprimorado ao longo dos anos, visando a
constante economia de energia, recuperacdo maxima de hexana a aumento da

capacidade de processamento (ZANETTI, 1981).
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No sistema realizado atualmente no meio industrial, o farelo € encaminhado
ao dessolventizador-tostador com o objetivo de separar o hexano do farelo através
de um stripping com vapor direto; obtendo-se como produto o farelo umido e
vapores de hexana e agua, que sao aproveitados em um pré-evaporador no
processo de destilacdo da miscela. Por sua vez, a miscela proveniente do extrator
€ enviada ao pré-evaporador, a hexana é recuperada na forma de vapor e a
miscela resultante apresenta aproximadamente 65% de 6leo (em massa). Com
esta concentragdo, a miscela é alimentada no evaporador principal (que utiliza
vapor produzido exclusivamente para esta etapa) e a corrente de saida contém
cerca de 98% de Oleo. Nesta faixa de concentracdo, a taxa de evaporacdo da
hexana é muito pequena, mesmo com grande aumento de temperatura, e o
processo apropriado para finalizar a destilacao é o stripping do 6leo, através de
arraste da hexana com vapor de agua superaquecido e sob alto vacuo (PARAISO;
ANDRADE; ZEMP, 2003). A Figura 3 mostra o esquema geral deste processo.

hexano _l l

- miscela | Destilagéo da I
Extracéo I miscela |
I

Pré -evaporador I
T h |

Dessolventizagéo e I e
tostagem do farelo Vapores de Evaporador ’; I
l hexano/agua principal n I
I o ]
Farelo dmido : Stripping |
I
R |
| __ Qeobuo |

Figura 3 — Processo de recuperag¢ao do hexano.
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Os vapores de solvente separados sao recuperados em condensadores do
tipo casco e tubo, associados a cada evaporador. A hexana assim obtida contém
quantidade significativa de agua proveniente do vapor utilizado no processo. Sua
menor densidade em relagdo a agua permite que este seja separado através de
simples decantacdo (KEMPER, 1997).

Nestas operacdes, quantidades expressivas de energia sao utilizadas, na
forma de vapor. O valor estimado por Jongeneelen (1976) € de 40 kg de vapor por

tonelada de soja processada.
2.3 Processo convencional de refino de éleos vegetais brutos

Oleos vegetais brutos sdo constituidos por mais de 95 % de triacilgliceréis e
por compostos minoritarios como fosfolipidios, esterois, pigmentos, carboidratos,
proteinas, &cidos graxos livres, matéria insaponificavel, tocoferodis e seus produtos
de degradacdo. Estas substancias podem conferir “flavor” e cor indesejaveis,
podendo ocasionar uma reducdo na estabilidade do 6leo. Torna-se necessario
submeter o 6leo bruto a um processo de refino para que o0 mesmo adquira
caracteristicas desejaveis (LIN; RHEE; KOSEOGLU,1997).

O refino do éleo bruto € precedido pela etapa de degomagem, que consiste
em um pré-processamento e visa remover fosfolipidios e gomas mucilaginosas
(HUI, 1996). Dois métodos podem ser utilizados para o refino de éleos e gorduras:

refino quimico e fisico, que constam da Figura 4.
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Figura 4. Refino fisico e refino quimico de 6leos vegetais. Fonte: ERICKSON,
1995a.

O processo convencional de refino quimico consiste nas etapas de
neutralizacdo, onde os &cidos graxos livres sao neutralizados com NaOH
produzindo sabdes; clarificagcdo, onde os pigmentos sdo adsorvidos por terras
clarificantes e desodorizagdo, onde sao eliminados acidos graxos livres
remanescentes, aldeidos, cetonas e produtos de decomposicdo (HOFFMAN,
1989). Este processo apresenta muitas desvantagens, como um alto consumo de
energia, perda de éleo neutro, utilizagcdo de grandes quantidades de agua e
produtos quimicos, producdo de efluentes com alta carga poluente e perda de
nutrientes (SUBRAMANIAN; NAKAJIMA; KAWAKATSU, 1998).

O refino fisico engloba as etapas de clarificacdo e desodorizagao,

excluindo-se a etapa de neutralizacdo, uma vez que 0s &cidos graxos sao
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destilados e recuperados. Este apresenta muitas vantagens sobre o processo de
refino quimico, como maior rendimento de éleo neutro, eliminagdo da separagao
de sabdes e reducao na producao de efluentes. Entretanto, € necessario que o
6leo possua um baixo teor de fosfolipidios (inferior a 10 mg.kg™") e de ferro (inferior
a 0,2 mg.kg') para que possa se submeter ao refino fisico (CARR, 1989).

A crescente preocupacao sobre o potencial poluidor das aguas pela borra
de neutralizagcdo tem conduzido a muitos estudos e alguns usos do refino fisico
para o Oleo de soja, embora o mesmo apresente teores de fosfolipidios
relativamente altos, incompativeis com o refino fisico. Esta caracteristica do 6leo
de soja, portanto, tem sido associada a degomagem exaustiva, com pré-
tratamento do 6leo com &cido fosférico ou citrico (WIDERMANN; ERICKSON,
1991).

2.3.1 Degomagem

O objetivo da degomagem é, principalmente, a remocao de fosfolipidios
através da adicdo de agentes hidratantes (agua/acido) permitindo assim a
precipitacdo e remocao de lecitinas através de centrifugas separadoras. Esta
etapa é realizada na unidade de esmagamento e tem por finalidade a
operacionalizagdo de estocagem e transporte do éleo bruto as unidades fabris de
refino, normalmente distantes das unidades de esmagamento. A auséncia desta
etapa para 6leos com altos teores de fosfolipidios invibializaria o transporte pelo
fato destes ocasionarem entupimentos em tanques e ductos. Apos a degomagem

0 O0leo é seco e estocado ou transportado a granel (ERICKSON, 1995a).

Os fosfolipidios representam de 1 a 2% do total de lipidios do 6leo de soja
e sao responsaveis pela perda de éleo neutro durante o processo de neutralizagao
e contribuem para o escurecimento do 6leo durante a desodorizagdo. A remogao
de fosfolipidios resulta na subsequente remogéo de ferro e cobre, acarretando a
melhoria da estabilidade oxidativa do 6leo (BELITZ; GROSCH, 1997).
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O dleo de soja apresenta fosfolipidios hidrataveis e nao hidrataveis. Os
fosfolipidios hidrataveis sao removidos pela adicdo de agua (degomagem classica)
sob temperaturas entre 60 - 75°C, enquanto que os ndo hidrataveis sdo removidos
através da adicao de acido fosférico ou citrico, na denominada degomagem &cida
(ERICKSON, 1995a).

2.3.2 Neutralizacao

O ¢6leo degomado, na unidade de refino, é tratado com uma solugao
alcalina de hidréxido de s6dio para reagir e precipitar os acidos graxos livres como
sabdes e, ao mesmo tempo, remover tracos remanescentes de fosfolipidios. As
unidades de refino otimizam a eliminacao de fosfolipidios ndo hidrataveis e tracos
de metais com adi¢cdo de acido fosférico previamente ao tratamento com soda
para evitar a formagao de emulsdes. O uso de solugdes causticas para remogao
de nado glicerideos indesejaveis e acidos graxos livres € efetivo, mas pode
ocasionar a saponificacao de lipidios neutros e arraste dos mesmos pelos sabdes
formados (KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990; ERICKSON, 1995b).

A quantidade de acidos graxos livres pode ser determinada por um método
simples e rapido e que se tornou padrdo para determinacdo da quantidade de
alcali a ser adicionada: por isso o termo neutralizagdo. Os melhores resultados
sao obtidos utilizando-se excesso da quantidade estequiométrica de alcali
necessaria para a simples neutralizagdo, da ordem de 15 a 20% (ERICKSON,
1995b).

O ébleo neutro, lavado e seco pode ainda conter pequenas quantidades de
impurezas que devem ser removidas para produzir um éleo de cor e sabor
aceitaveis ao consumo final (GUNSTONE, 1983).
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2.3.3 Clarificacao

A clarificacao de 6leos vegetais consiste na adigdo de terras clarificantes,
ativadas ou naturais, ao 06leo neutralizado. Resumidamente, as fungbes do
branqueamento sdo a remogao ou reducdo dos niveis dos pigmentos (cor),
sabdes, produtos de oxidagao, tragcos de metais e fosfolipidios. A acao da terra
clarificante € mais eficiente em meio anidro e, portanto, a primeira etapa do
branqueamento é a secagem do éleo, ja que o 6leo proveniente da etapa de

neutralizacao e lavagem contém sempre umidade (ERICKSON, 1995c).

No processamento de 6leo de soja a redugao de cor ocorre em cada etapa
do processamento: degomagem, neutralizagdo, clarificacdo, hidrogenagao e
desodorizacéo. De fato, a etapa de clarificagdo, algumas vezes, tem sido omitida
devido ao fato do éleo de soja ndo necessitar se submeter a clarificacdo para uma
reducdo de cor adequada, exceto nos casos em que ha excesso de clorofila (HUI,
1996).

2.3.4 Desodorizacao

A etapa final do processamento de 6leos vegetais é a desodorizacao, que
visa a remocao de compostos com sabor e odor indesejaveis, redugdo do
conteldo de acidos graxos livres a valores minimos, destruicdo de peroxidos que
comprometem a estabilidade do éleo, além da destruicio de pigmentos
termossensiveis, como os carotendides. Consiste em um processo de destilagdo
por arraste de vapor, realizado a altas temperaturas e alto vacuo (BELITZ;
GROSCH, 1997).

A eficiéncia da desodorizacao é funcao dos seguintes parametros: pressao
absoluta, temperatura, tempo e razéo de fluxo de vapor de alimentagdo. Contudo,
para o 6leo de soja, ndo se recomenda utilizar temperaturas acima de 225°C,
situando-se uma razao 6tima entre 245 - 250°C (WIEDERMANN; ERICKSON,

1991).
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3. Tecnologia de membranas

3.1 Introducao aos processos com membranas

As tecnologias de microfiltracdo, ultrafiltracdo, nanofiltracdo, osmose
reversa, didlise, eletrodialise e pervaporag¢do sao conhecidas como processos com
membranas, ou seja, processos que envolvem a separagdao de componentes de
uma suspensao/solugdo através de membranas semi-permedveis especiais,
permitindo, assim, a concentracdo, o fracionamento e a purificacdo destes
compostos (BASSETTI, 2002).

Os processos de separacdo com membranas destacam-se como
alternativas aos processos convencionais de separa¢ao nas industrias quimicas,
farmacéuticas, biotecnoldgicas e de alimentos. Em muitos casos, o baixo consumo
de energia, a reducdo do numero de etapas em um processamento, maior
eficiéncia na separagdo e maior qualidade do produto final sdo os principais
atrativos para estes processos (STRATHMANN, 1990).

A tecnologia de membranas tem verificado um crescimento constante no
setor industrial. Baseando-se nos bons resultados alcangados, principalmente nas
industrias quimicas e de alimentos, vislumbra-se um futuro promissor para estes
processos, apesar da necessidade de solucionar problemas pertinentes as
questdes ligadas ao entupimento das membranas, baixa resisténcia a agentes

quimicos, aos processos de limpeza, baixos fluxos de permeado e elevado custo.

A evolucéo e expansao do uso da ultrafiltragdo em escala industrial tornou-
se possivel apés o descobrimento das membranas poliméricas assimeétricas,
principalmente de acetato de celulose e polissulfonas arométicas. Estas foram
inicialmente desenvolvidas para dessalinizacdo de agua do mar por osmose
reversa e depois utilizadas em diversas aplicacbes a partir de outros materiais

poliméricos. Até o aparecimento dessas membranas assimétricas, consideradas
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como de segunda geracao, existiam a disposicdo membranas poliméricas densas,
ditas de primeira geracdo, mais espessas para obter-se resisténcia mecéanica e
portanto de baixo desempenho. O desenvolvimento das chamadas membranas de
terceira geracdo, conhecidas como membranas dinamicas, minerais ou
inorganicas, que sao membranas assimétricas homogéneas ou compositas, veio
atender as necessidades de elevada resisténcia mecanica a pressao, alta

resisténcia quimica e alta resisténcia térmica (PETRUS, 1997).

O fator que distingue os processos mais comuns de separagao por
membranas — microfiltracao, ultrafiltracdo, nanofiliracdo e osmose reversa — € a
aplicacdo de pressdo hidraulica para acelerar o processo de transporte.
Entretanto, a natureza da membrana controla quais componentes permearéo e
quais ficarao retidos, uma vez que os mesmos sao diferencialmente separados de

acordo com seus pesos molares ou tamanho de particula (CHERYAN, 1998).

Segundo Nakao, citado por Snape e Nakajima (1996), a microfiltracao
utiliza pressdes inferiores a 0,2 MPa e separa moléculas entre 0,025 — 10 um, a
ultrafiltragéo utiliza pressées superiores a 1 MPa e separa particulas de massa
molar entre 1 e 300 KDa, a nanofiltracdo utiliza pressbdes entre 1 e 4 MPa e
realiza a separacao de particulas de massa molar entre 350 e 1000 Da, enquanto
a osmose reversa utiliza pressdes entre 4 e 10 MPa e concentra particulas com
massa molar menor que 350 Da.

Os processos de microfiltragdo, ultrafiltracdo, e nanofiltracdo envolvem
mecanismos de separagdo em membranas porosas, enquanto a 0smose reversa é
caracterizada pela utilizaggo de membranas densas. As membranas de
ultrafiltracdo e microfiltracdo apresentam como mecanismo de separacdo a
exclusdo por tamanho, determinada pelas dimensdes das particulas em relagao a
distribuicdo de tamanho de poro da membrana. Ja nos processos de nanofiltracao
e osmose reversa, as diferencas nos coeficientes de difusdo dos componentes

através da membrana e a afinidade destes em relacdo ao material da membrana

21



determinariam a seletividade da mesma, consistindo em um fator adicional para a
separacao (CUPERUS; NIJHUIS, 1993).

O mecanismo de separagao ocorre, na pratica, de maneira mais complexa
devido a influéncia de diversos parametros tais como: composicado da membrana,
configuracdo do equipamento, superficie da membrana, pressao, temperatura e
dindmica do fluido (KOSEOGLU; RHEE; LUSAS, 1989).

Em um sistema de filtracdo convencional, o escoamento do fluido, liquido
ou gasoso, é perpendicular a superficie da membrana, fazendo com que os
solutos se depositem sobre a mesma, sendo necesséria a interrupgao do processo
para limpeza ou substituicdo do filtro. Na filtragdo tangencial por membranas o
escoamento do fluido é paralelo a superficie da membrana. Devido a alta
velocidade ocorre o arraste dos solutos que tendem a se acumular na superficie, o
que torna esse processo mais eficiente (PAULSON; WILSON; SPATZ, 1984). A

Figura 5 representa a comparacao entre os dois sistemas de filtracéo.
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Figura 5 — Diferenca entre a filtracdo perpendicular (convencional) e a filtragdo
tangencial. Rc € a resisténcia da torta formada na membrana devido aos solutos

impermeaveis, Ry € a resisténcia da membrana, J € o fluxo (CHERYAN, 1998).

3.2 Membranas

As membranas podem ser definidas como uma barreira semipermeavel que
separa duas fases e restringe o transporte de varias substancias de uma maneira
especifica (STRATHMANN, 1990). Segundo Hwang e Kammermeyer (1975), uma
membrana consiste em “uma regiao de descontinuidade interposta entre duas

fases”. Assim, uma membrana pode ser de natureza gasosa, liquida, sélida ou

uma combinacao destas.

Tempo



A fungéo primordial de uma membrana é atuar como uma barreira seletiva,
permitindo a passagem de determinados componentes e a retencdo de outros em
uma mistura. Isto implica no enriquecimento de um ou mais componentes tanto no
permeado quanto na fase retida. Sua seletividade esta relacionada as dimensdes
da molécula ou particula de interesse de separacao e ao tamanho do poro, assim
como a difusividade do soluto na matriz e as cargas elétricas associadas
(CHERYAN, 1998).

Geralmente o tamanho de poro de uma membrana é indicado na literatura e
principalmente pelos fabricantes, através da massa molecular de corte (MWCO),
que designa a massa molar do menor componente que sera retido com uma
eficiéncia de pelo menos 95%. De um modo geral, quando se trata da separacao
de macromoléculas, a unidade mais utilizada para a massa molar de corte é o
Dalton. Para o poro de membranas de microfiltracdo, geralmente maior que o de
membranas de ultrafiltracédo, € preferencialmente dado pelo didmetro de poro em
um (MODLER, 2000).

A performance de separacdo de uma membrana é afetada por sua
composi¢ao, temperatura, pressado, velocidade do fluxo e interagcdes entre
componentes da solucédo de alimentacao e a superficie da membrana (LIN; RHEE;
KOSEOGLU,1997).

3.2.1 Caracteristicas das membranas

As membranas podem ser classificadas, quanto a sua estrutura, como
simétricas ou assimétricas. Esta assimetria é considerada em relacdo a estrutura
interna das membranas. As simétricas possuem poros de tamanhos uniformes na
segao transversal e as assimétricas possuem poros que normalmente crescem em
direcao oposta a superficie filtrante (CHERYAN, 1998).

De um modo geral as caracteristicas mais importantes das membranas sdo:

espessura, diametro dos poros (seletividade), permeabilidade a agua e
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porosidade. Outras caracteristicas sao fluxos de permeado, resisténcia térmica,
quimica e mecéanica (OSTERGAARD, 1989).

A porosidade nado deve ser confundida com o tamanho dos poros e sim,
como uma relagdo entre a parte sélida e os poros da membrana, ou seja, a
“‘quantidade de vazios” em sua estrutura (porosidade global). Pode ser relativa a
parte filtrante da membrana (pele filtrante) e, nesse caso, é expressa em
poros/cm? (densidade dos poros). Quanto maior a porosidade da subcamada,
menor sera a resisténcia ao fluxo de solvente através da membrana. A
determinacao do didmetro de poros de uma membrana é de grande importancia
para sua caracterizacao (CHERYAN, 1998).

3.2.2 Tipos de membranas

As membranas sintéticas comerciais sdo produzidas a partir de duas
classes distintas de material: os polimeros, constituidos de material organico como
acetato de celulose, poliamidas, polissulfonas, polifluoreto de vinilideno (PVDF)
dentre outros; e os inorganicos, como metais e materiais ceramicos (CUPERUS;
NIJHUIS, 1993).

De acordo com a evolugdo tecnologica, as membranas podem ser

classificadas em trés classes distintas:

Primeira geracdo: membranas derivadas de acetato de celulose que foram
desenvolvidas originalmente para dessalinizagdo da dgua do mar. Sao sensiveis
ao pH (3 — 8) e a temperatura (maximo 50°C), além de serem susceptiveis a
microrganismos e desinfetantes (CHERYAN, 1998).

Segunda geracdo: sdo membranas elaboradas com polimeros sintéticos,
principalmente derivados de polissulfona ou poliolefina. Foram introduzidas a partir
de 1975, com diferentes composi¢cdes quimicas e propriedades funcionais, tais
como as de poliamidas e polissulfonas. Sédo resistentes a hidrélise (clivagem de

ligagcbes internas do polimero), a 4cidos e bases fortes e a altas temperaturas. No
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entanto, apresentam baixa resisténcia a compactacdo mecanica. Sao as
membranas mais utilizadas na atualidade (BASSETTI, 2002).

Terceira geracdo: sdo membranas constituidas de material ceramico a
base de 6xido de zircénio ou alumina depositados sobre uma superficie de grafite
ou outros materiais. Possuem grande resisténcia mecanica, suportando altas
pressdes. Além disso, toleram toda faixa de pH (0 a 14) e temperaturas
superiores a 400°C; sdo quimicamente inertes e de custo muito mais elevado
(CUPERUS; NIJHUIS, 1993).

3.2.3 Fendomenos envolvidos no processo

Durante o processo de separagao por membranas, geralmente ocorre um
declinio do fluxo de permeado (a pressao constante) com o tempo. Os principais
problemas relacionados com este comportamento s&o: polarizagdo por

concentracao, formacao da camada de gel e colmatagem.

A partir do inicio do processo de filtragdo ocorre um acumulo de solutos
proximo a superficie da membrana, por transporte convectivo, onde parte do
solvente € removida do fluido, o0 que ocasiona uma maior concentracdo de solutos
na superficie da membrana em relagdo a da solugdo. Esse aumento da
concentracdo de solutos na superficie da membrana é conhecido como
polarizacdo por concentracao e € responsavel pela diferenca observada entre o
fluxo de permeado final e inicial, comparando-se com o fluxo de agua pura. Além
disso, a formacdo da camada de gel ocasiona um prejuizo no funcionamento
hidrodindmico do sistema, pois constitui em mais uma barreira para o fluxo de
permeacdo. Essa camada de gel ocorre quando na superficie da membrana ha
uma precipitacdo de macromoléculas. A colmatagem, entretanto, resulta da
penetracdo de solutos presentes em solugbes de macromoléculas ou de
suspensdes coloidais nos poros da membrana, acarretando também uma
diminuicdo no fluxo do solvente e alterando as caracteristicas de retencéo
(CHERYAN, 1998).
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3.2.4 Parametros operacionais

Os principais parametros de operacéao que afetam o fluxo de permeado sao:
pressao, temperatura, concentracdo de alimentagao e velocidade tangencial.

O fluxo de permeado € diretamente proporcional a pressédo aplicada e
inversamente proporcional a viscosidade. A viscosidade pode ser controlada por
dois fatores: concentracdo de sdélidos na alimentagcdo e temperatura. Sob
condicbes restritas, o aumento da pressdao ou da temperatura acarreta um
aumento de fluxo de permeado. Entretanto, a utilizagcdo de pressdes elevadas
pode ocasionar a compactacao da camada de gel, aumentando a colmatagem da
membrana (HWANG; KAMMERMEYER, 1998).

O aumento na concentracao de alimentacao afeta a viscosidade, densidade
e difusividade da solucédo de alimentacao, ocasionando um decréscimo no fluxo de
permeado. Em geral, temperaturas maiores proporcionam maiores fluxos de
permeados em regides em que existe controle de pressao e de transferéncia de
massa. O efeito da temperatura é decorrente da redugdo ocasionada na
viscosidade do fluido e na mobilidade das moléculas, ou seja, na difusividade. O
aumento da velocidade tangencial aumenta a taxa de permeagao por provocar
maior turbuléncia. A turbuléncia, proveniente de agitacdo ou bombeamento do
fluxo, promove uma desorganizacdo na concentracao de solutos na superficie da
membrana, reduzindo a espessura da camada limite. Este € um dos métodos mais
simples e efetivos de se controlar o efeito da polarizacdo da concentracao
(STRATHMANN, 1990).

A configuracdo também afeta o desempenho das membranas. Um alto
desempenho de uma membrana, quanto ao fluxo de permeado e retencado do
soluto desejado, deve ser balanceado quanto as caracteristicas da mesma, como
maior propensdao a colmatagem, custo, facilidade de limpeza e substituicdo
(PORTER,1990).
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3.2.5 Parametros importantes para a analise do desempenho e eficiéncia do
processo

Para a andlise do desempenho e eficiéncia do processo de filtragao por
membranas o0s seguintes parametros sao fundamentais (RENNER; SALAM,
1991):

a) Fluxo de permeado (F): é a quantidade obtida de permeado em litros, por

m? de membrana por hora (L. m?.h™).

b) Coeficiente de retengcdo: fornece uma medida quantitativa da capacidade da
membrana em reter, por exemplo, as moléculas ou componentes
especificos, sob determinadas condicdes de operagcdo. E dada em
porcentagem: R = (1-Cp/Ci)*100, onde Ci e Cp sdo respectivamente, a
concentracao inicial de um componente no éleo e a concentracdo deste

mesmo componente no permeado em cada amostragem.

c) Fator de concentracdo (Fc): quantifica a reducdo de massa atingida pela
ultrafiltracdo. E calculada como a razdo entre a massa inicial na
alimentacao e a massa final de retentado: Fc = Ma/ Mg, onde Ms= massa na

alimentacdo e Mg= massa no retentado.
3.2.6 Caracterizacao das membranas assimétricas

O conhecimento da estrutura das membranas é de extrema importancia
para que se possa entender melhor os fenémenos envolvidos nos processos de
separacao, obtendo-se assim as informagdes que venham a contribuir na selecéao
do melhor tipo de membrana para a separacao desejada. O que se busca com as
técnicas de caracterizacdo é relacionar as propriedades estruturais das
membranas, tais como espessura, porosidade e diametro médio dos poros com a
seletividade e permeabilidade da membrana. A seguir sdo descritos os principais
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parametros para uma caracterizagdo adequada, bem como as técnicas

associadas.
3.2.6.1 Espessura

As membranas planas apresentam basicamente duas regides: a pele
filtrante, que € a camada superficial da membrana onde ocorre a maior resisténcia
ao fluxo de massa e o0 suporte macroporoso, que confere resisténcia mecéanica e
menor resisténcia a filtragdo, em comparacdo com a pele filtrante (BASSETTI,
2002).

As espessuras da pele filtrante e do suporte macroporoso, bem como a
formagédo dos poros, podem ser avaliadas por fotomicrografias de fraturas das
membranas através de Microscopia Eletrénica de Varredura (SEM). Estes
parametros estdo diretamente relacionados ao fluxo de permeado e seletividade
da membrana (NOBREGA; CHAVES, 1991).

3.2.6.2 Porosidade, diametro dos poros e massa molar média de corte

A determinagcdo do tamanho médio de poro e da distribuicdo de tamanhos
de poros é de grande importancia na avaliacdo e caracterizacdo de membranas.
Como os poros de uma membrana nao sao idénticos e uniformes, deve ser
considerada uma curva de distribuicdo de tamanho de poros, conhecida como
curva de corte, para deteminacdo do tamanho médio destes poros. Desta curva €
definido o valor da massa molar da menor espécie, para a qual se obtém uma
rejeicdo de 90%, correspondente a massa molar de corte. A Microscopia
Eletrébnica de Varredura (SEM) é uma técnica de medida direta que permite a
rapida caracterizacao da estrutura microporosa. A determinacdo da massa molar
média de corte € realizada através de experimentos de rejeicdo de solutos
polidispersos, tais como polietilenoglicol ou dextrana (BOTTINO; CAPANELLI;
PETIT-BON, 1991).
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3.2.6.3 Permeabilidade da membrana

A permeabilidade consiste em um parametro muito importante de
caracterizacao, pois através deste pode-se quantificar o material que permeia a
membrana, bem como, avaliar o carater hidrofilico/hidrofébico das membranas,
uma vez que as propriedades do material que as constituem influenciam
significativamente o fluxo de permeado (JONSSON; JONSSON, 1995).

A permeabilidade (J,) da membrana pode ser definida como J, = V/A.L.P,
onde V é o volume de permeado, A corresponde a area efetiva da membrana, t é
o tempo de filiragao e P é a pressao de trabalho (CHERYAN, 1998).

3.3 Aplicacdao de membranas em tecnologia de 6leos vegetais

As pesquisas de membranas no processamento de Oleos vegetais
iniciaram-se no final da década de 80 e ainda se encontram em fase de estudos
laboratoriais.

O processo convencional de refino de 6leos é caracterizado por altos
requerimentos energéticos, perdas de 6leo neutro, necessidade de grandes
quantidades de agua e insumos quimicos, perda de nutrientes e elevada producao
de efluentes. Em contraste, o processamento através de membranas mostra-se
notadamente mais simples, oferecendo vantagens em relacdo ao processo
convencional devido ao baixo consumo energético, operacdo em temperaturas
amenas, nao adicao de produtos quimicos e retengdo de nutrientes e outros
compostos desejaveis (SUBRAMANIAN et al., 2001).

Estudos de viabilidade econdmica do processo aplicado a industria de éleos
nao existem. Dados de 1990 relatam que a substituicao ou complementacédo do
refino convencional pela tecnologia de membranas poderia acarretar uma
economia de 15 a 21 trilhdes Btu/ano, sendo 2 trilhdes Btu/ano correspondentes a
recuperacao do solvente. Adicionalmente, o decréscimo nas perdas de 6leo neutro
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e nos requerimentos de terra clarificante apresenta-se como vantagens potenciais
desta alternativa tecnoldégica (KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990).

Parmentier et al. (2001) discutem de uma forma interessante a pesquisa de
membranas aplicada a area de 6leos. Apesar das varias possibilidades de
aplicacdo desta tecnologia, a sua transferéncia para o setor produtivo ainda é
muito baixa quando comparada a outras areas, conforme levantamento da década
de 90. Os autores apontam a falta de conhecimento sobre alguns aspectos
relativos ao processamento deste produto, tais como: meio hidrofébico; papel do
solvente; surgimento, e ndo aplicagdo ainda, de novos materiais de membrana;
mecanismos de interacao e dificuldades de passagem da escala laboratorial para
escala piloto. Assim, concluem que esta area necessita de maior dedicacdo a
pesquisas mais especificas no sentido de um maior desenvolvimento cientifico e

tecnologico.

As pesquisas utilizando membranas em tecnologia de lipidios estdo
voltadas principalmente para a recuperacao de solvente da miscela, degomagem,
branqueamento, desacidificacao, hidrélise de 6leos e gorduras, sintese de lipidios
estruturados em reator com membrana e concentracdo de compostos minoritarios,

como os tocoferdis.

O processo convencional de refino de 6leos vegetais, bem como o refino
baseado na tecnologia de membranas, sdo mostrados na Figura 6.
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Figura 6 - Comparagao entre os processos convencional de refino e baseado na

tecnologia de membranas. Fonte: Cheryan (1998).
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3.3.1 Recuperacao de solvente

Razdes econb6micas, ambientais e de seguranca fazem da recuperacédo do
solvente uma das etapas mais criticas no processamento de 6leos comestiveis.
Estima-se que cerca de 2,1.10' KJ/ano podem ser economizados através de um
sistema baseado na separacdo por membranas (KOSEOGLU; LAWHON;
LUSAS,1990).

Membranas de osmose reversa e ultrafiltracdo tém sido utilizadas na
recuperacao do solvente da miscela (6leo/solvente) proveniente do processo de
extragdo. No entanto, as membranas devem resistir a acdo dos solventes
utilizados e apresentar alta rejeicdo do 6leo (KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990).

A viabilidade da separacéo do éleo e hexano através do uso de membranas
ocorre devido a suas caracteristicas e propriedades. Triacilglicerdis possuem
massa molar aproximada de 900 g/mol, enquanto a massa molar do hexano é de
86 g/mol. Os tamanhos moleculares dos triacilglicer6is em meio de hexano e do
préprio hexano sdo estimados em 16,2 e 7,5 A, respectivamente. Além disso, a
difusividade do hexano é superior a difusividade do 6leo de soja e a razao entre

elas torna-se maior com a reduc¢ao do tamanho de poro (WU; LEE, 1999).

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

A aplicagdo de membranas poliméricas para uso organico requer
estabilidade quimica e fisica frente ao hexano e a temperaturas em torno de 50 —
60 °C. Materiais como poliamida aromatica, imida aromatica, PVDF (polifluoreto de

vinilideno) e politetrafluoretileno podem ser adequados (IWAMA, 1987).
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A aplicacao da tecnologia de membranas para separacao 6leo/solvente na
miscela pode ser efetuada logo apds a extracdo do éleo, resultando no 6leo bruto
para posterior refino. Neste sentido, Koseoglu e Engelgau (1990), propdem um
processo combinado para a recuperacdo do hexano, aliando a utilizacdo de
membranas e a destilacdo convencional. O emprego da nanofiltracao forneceria
uma corrente rica em hexano, que seria enviada ao extrator de 6leo, além de uma
corrente rica em Oleo, que poderia ser processada por destilacdo para
recuperacao do hexano restante. De acordo com esquema proposto por Raman,
Cheryan e Rajagopalan (1996), apds a filtragdo da miscela em membrana de
nanofiltracdo compativel, o permeado, contendo principalmente hexano, passaria
ao reciclo. O retentado poderia ser enviado para um segundo estagio de filtracao,
visando maximizar a recuperacao do 6leo. Os respectivos processos constam da
Figura 7.

hexano

le
hexano l‘ X

permeado

~

Coluna de destilacao

_permeado

RAMAN et al.
(1996)

extrator

miscela retentado

NF

retentado

Retentado
permeado NF

EI membrana C')Ieo

Permeado: corrente rica em hexano; Retentado: corrente rica em 6leo

»l
L

Figura 7 - Esquemas propostos por KOSEOGLU e ENGELGAU (1990) ( mm) €
por RAMAN et al. (1996) (=) para recuperacao do solvente apds extracao.
NF: nanofiltracao.
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Alternativamente, a recuperagao do solvente através de membranas pode
ser realizada ap6és a degomagem da miscela pelo processo de ultrafiltracdo, de
forma que seja obtido 6leo degomado isento de hexano. Segundo Snape e
Nakajima (1996), a miscela 6leo/hexano, previamente degomada a partir da
ultrafiltragdo, poderia ser alimentada em um processo de nanofiltragdo, visando
maxima recuperagdo do solvente, sendo o restante separado através de

destilacao, conforme a Figura 8.

X * hexano
o
retentado ‘ %
NF =
[%2]
— b, (]
% Oleo degomado/hexano g
£ (permeado) g
Q) .
miscela 5
o
UF o
Lecitina l
membrana retentado 2
( ) Oleo degomado
Permeado: corrente rica em hexano; Retentado: corrente rica em 6leo

Figura 8 - Separacao 6leo/solvente ap6s degomagem por ultrafiltragéo, proposto
por SNAPE & NAKAJIMA (1996). UF: ultrafiltragdo; NF: nanofiltracao.

Pagliero et al. (2003a) avaliaram a recuperacao de solvente em miscelas de
6leo degomado de girassol/hexano com concentracbes compreendidas entre 25 —
45 % (p/p) de 6leo. As membranas, sintetizadas a partir de PVDF e preparadas
pelo processo de inversdo de fases, foram avaliadas em relacao a seus fluxos e

seletividade frente ao 6leo. Os ensaios foram realizados em célula de 400 mL,
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com é&rea efetiva da membrana igual a 31,66.10* m? e agitacdo de 750 rpm. A
melhor separacéo foi alcangada a pressoes entre 4 e 6 bar, temperatura de 50 °C
e 25 % de 6leo na miscela, correspondendo a um fluxo de 30 L/m?h, em que

obteve-se 17 % de éleo no permeado, com concentracdes de 30 a 33 %.

Koseoglu, Lawhon e Lusas (1990), reportaram o uso de membranas de
nano e ultrafiliragao, visando a separacao de 6leo bruto de algodao (25 % p/p) em
miscelas contendo hexano, etanol e isopropanol como solventes. Foram testadas
membranas de polissulfona, polimeros fluoretados, poliamida e acetato de
celulose, com peso molecular médio de corte variando entre 150 e 1000 Da.
Somente as membranas de poliamida (OSMO Sepa O, OSMO 192T-89, OSMO
192T-O, Osmonics) mostraram-se estaveis ao hexano. A melhor performance foi
obtida com a membrana OSMO 192T-89, com peso molecular de corte entre 300
— 400 Da, fluxo de 7,14L/m?h, 21,6 % de 6leo no permeado, resultando em

retencao de 6leo igual a 13,6%.

Wu e Lee (1999) utilizaram membranas ceramicas porosas para
ultrafiltracdo de miscela de 6leo de soja/hexano, baseando-se nas diferentes
difusividades entre o hexano e o dleo. Utilizou-se um extrato bruto de 6leo de
soja’hexano com 33 % de 6leo, sem nenhum pré-tratamento. Realizou-se a
filtracao tangencial, com um disco de membrana com diametro de poros de 0,02
um e espessura aproximada de 0,1 um. As melhores condi¢cdes de separacao
encontradas foram com pressao transmembrana igual a 4 Kgf/cm? e velocidade de
agitacao de 120 rpm. A concentragdo do 6leo de soja decresceu de 33 % na
alimentacao para 27 % no permeado isto é, 20 % de rejeicdo. Os resultados
sugerem que poros menores S0 essenciais para a eficiéncia da separagéao;
contudo, o fluxo torna-se ainda mais baixo com a reducao dos poros, implicando
na necessidade de uma grande éarea de superficie de membrana. Deve-se
observar que o didmetro de poro considerado nao é eficaz para a separagao
6leo/hexano, uma vez que encontra-se muito acima, aproximadamente 20.000 Da,

em relagdo as moléculas em questao.
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Raman, Cheryan e Rajagopalan (1996) avaliaram membranas de
nanofiltragéo (fornecidas por Kiryat Weizmann, Israel), resistentes ao hexano, no
processo de recuperacdo do solvente em miscela constituida de 20 % de 6leo de
soja refinado. Em um primeiro estagio, com fluxo médio de 9 L/m?h, 2,76 MPa e 24
°C, foi obtido um retentado com 45 % de Oleo. Este foi novamente concentrado
através de nove filtracbes sucessivas em uma membrana similar, com um fluxo
médio de 20 L/m?h, & mesma pressdo e temperatura. A separacdo do 6leo no

sistema combinado foi de aproximadamente 99 %.

Geng, Lim e Tan (2002) investigaram a separac¢ao do solvente em miscela
0leo de soja bruto/hexano (30 % v/v). Foram utilizadas membranas ceramicas
comerciais com diferentes tamanhos de poro (1kDa, 3kDa e 5kDa) e presséo
maxima de 6 bar. A membrana de poro igual a 1KD forneceu resultados
satisfatérios, com rejeicdo de 70 % de O6leo, embora com baixos fluxos de
permeado. Os autores sugerem que maiores fluxos podem ser alcancados a partir
da aplicagdo de maior pressao.

Kuk, Hron e Abraham (1989) aplicaram membrana de poliamida, com
massa molar de corte de 1000 Da, em misturas constituidas por etanol e dleo
bruto de algodao. A recuperacao do solvente foi de 99 %, com presséo de 2 a 4
bar, temperatura de 25 °C e fluxos de permeado variando entre 1 L/m?h e 4 L/m?h.
Os autores concluem que pequenos diametros de poro resultam em baixos fluxos

de permeado.
3.3.2 Degomagem

Segundo Subramanian e Nakajima (1997), é dificil separar triacilgliceréis
(massa molar de 900 Da) e fosfolipidios (massa molar de 800 Da) por membranas

de ultrafiltragdo devido a similaridade de suas massas molares. Entretanto os

fosfolipidios tendem a formar micelas em meio ndo-polar de hexano ou éleo.
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De acordo com Pardun (1988), micela é a associacdo de moléculas
anféteras que se agregam. A formacdo da micela da-se acima de uma
determinada concentragdo de mondmeros denominada concentracdo critica da
micela (CMC). O seu tamanho é definido de acordo com sua massa molar e
entende-se ainda que esta relacionada com a massa molar dos fosfolipidios e com
0 numero de mondmeros utilizados para forma-la. A polaridade do solvente
utilizado apresenta influéncia significativa sobre a micela de fosfolipidio. Na
presenca de benzeno, por exemplo, que possui constante dielétrica igual a 2
Debye, a fosfatidilcolina forma micela com 80 monémeros. O hexano apresenta
constante dielétrica de 1,88 Debye (RYDBERG; MUSIKAS; CHOPIN, 1992), ou
seja, este valor situa-se préoximo do benzeno, caracterizando formacado de uma

micela com numero de monémeros em alto nivel de agregacao.

A utilizagdo de membranas no processo de degomagem de Oleos vegetais
tem sido exaustivamente pesquisada. Diferentes alternativas tém sido propostas,
algumas baseadas na remoc¢ao de fosfolipidios a partir da miscela (éleo/hexano) e
outras na remogao a partir do 6leo sem adicao de solventes. No primeiro caso, a
maior dificuldade encontrada € a baixa estabilidade das membranas em solventes
organicos e, no segundo caso, o baixo fluxo de permeado como consequéncia da
alta viscosidade do 6leo (OCHOA et al.,2001).

PAGLIERO et al. (2003b) reportaram o uso de membranas de PVDF na
degomagem de 6leo bruto (soja e girassol) e hexano (25 % p/p), separadas a
partir do método de inversao de fases. A membrana utilizada foi caracterizada por
massa molar de corte de 6000 Da e tamanho médio de poro de 27,2 A. Os
ensaios foram realizados em células de 300 mL, com agitacdo constante de 750
rpm. A pressao transmembrana e a temperatura de operagao variaram entre 2 € 6
bar e 30 — 50 °C, respectivamente. Em todas as condigdes estudadas os
coeficientes de retencdo foram superiores a 95 %, indicando alta permeo-
seletividade da membrana sintetizada.
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Koris e Vatai (2002) realizaram degomagem de 6leo de soja e girassol, sem
nenhum pré-tratamento, utilizando membrana polimérica tubular, com massa
molar de corte de 15 kDa e &rea de superficie de 100 cm?. As filtragdes foram
realizadas em escala laboratorial, com temperatura entre 40 — 60 °C, pressao
entre 2 e 5 bar e vazdes de 0,3 — 0,4 m*/h. Alcangou-se uma retencéo constante
de fosfolipidios (70 — 77 %) a 5 bar, 60 °C a vazado de 0,3 m%h, para os dois 6leos

analisados.

Moura (2002) utilizou membrana de polietersulfona (PES) na degomagem
de 6leo de soja. A membrana foi preparada em laboratério pelo processo de
inversdo de fases, apresentando massa molar de corte de aproximadamente 70
KDa. Realizou-se ultrafiltracdo de 6leo de soja bruto e da miscela (6leo/hexano)
em célula de filtragdo perpendicular com agitacdo e pressurizagdo com N,. Oleos
de soja com baixos e altos teores de fosfolipidios foram avaliados sob diferentes
condi¢des operacionais, a 50 °C. A reducao de fosfolipidios para o 6leo de soja
bruto e miscela variou entre 56 % e 84 %, respectivamente, e 90 % para a miscela
duplamente ultrafiltrada. Os resultados sugerem que a membrana testada possa

ser utilizada para produzir um 6leo comestivel de qualidade “premium”.

Souza (2004) utilizou ultrafiltracdo para degomagem da miscela de 6leo
bruto de milho, através uma membrana cerdmica multicanal de alumina, diametro
de poro de 0,05 microns, area de permeacdo de 0,2 m? Observou-se alta
repetibilidade dos ensaios e os fluxos de permeado com o fator de concentragao
(Fc) de 4 variaram entre 40 e 120 kg/hm?, valores estes expressivos e ainda nao
encontrados na literatura. A retencédo de fosforo foi superior a 65% chegando a
93,5 %, resultando num teor de fésforo entre 22 e 124 mg.Kg"' para o 6leo
permeado a Fc 4.

Em trabalhos recentes Bei et al. (2004) e Soares et al. (2004) estudaram a
degomagem de Oleo bruto de soja em miscela (25% v/v), em escala piloto,
utilizando membranas ceramicas (alumina) multicanais com didmetro de poro de

0,01um, a 40°C, com pressoes de 1,2 a 2 bar resultando em retencdes ao redor
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de 99% e fluxos de permeado variando de 21 a 55 L/m?h. Foi possivel reduzir, a
estas baixas pressdes, os teores de fésforo de éleo de soja bruto de 858 mg.kg™

para 3,8 mg.kg”, ou seja, a valores factiveis para o emprego de refino fisico.

3.3.3 Separacao de acidos graxos

Kumar e Bhowmickd (1996) realizaram em planta piloto, nanofiltragédo de
mistura de acidos graxos, 6leo e alcool através de membranas de acetato de
celulose, polissulfona e poliamida. Para a membrana de poliamida, com peso
molecular médio de corte entre 500 e 600 Da, obtiveram fluxo de 67,36 L/m*h, &
pressao de 7 bar e os seguintes resultados: 86,82% de acidos graxos livres no
permeado e 61,71% de acidos graxos livres no retentado. Segundo os autores, a
melhor separacgao dos triacilglicerdis de &cidos graxos livres e alcool ocorreu com
poliamidas, pelo fato de serem membranas menos hidrofilicas e ndo terem sofrido
compactacgao, possivelmente devido a baixa interagdo solvente — polimero, que

evita o intumescimento da rede polimérica e consequiente contracao dos poros.

Kale, Katikaneni e Cheryan (1999), reportaram a desacidificacdo de 6leo
bruto de arroz em solvente através de nanofiltracdo em escala laboratorial. A
concentracao de acidos graxos livres foi reduzida de 16,5 % para 3,7 % através da
extracdo com metanol, na proporcdo de 1,8:1 metanol/6leo (massa) e foi
recuperada por nanofiltragdo utilizando-se membranas comerciais (Osmonics, Film
Tec). Segundo os autores, um sistema com dois estagios de membrana pode
recuperar 97,8 % dos acidos graxos livres e pode resultar em uma fonte de
retentado final com 20% de acidos graxos livres e que podem ser reciclados para
uma outra extracado de 4cidos graxos.

Koike et al. (2002), avaliaram diferentes tipos de membranas poliméricas
comerciais sem identificagdo de tamanho de poro (série NTGS — Nitto Denko,
Japdo) quanto as suas capacidades de separagdo de acidos graxos livres.
Utilizou-se 6leo de girassol de alto teor de acido oléico, anteriormente submetido a

hidrolise enzimatica, diluido em hexano ou etanol. Os ensaios foram realizados em
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célula com capacidade de 100 mL, a 30°C e 40 bar. O melhor resultado foi obtido
com membrana composta silicone/poliamida, para misturas 6leo/hexano, em que a

rejeicdo de acidos graxos livres foi de 70,2 %, com fluxo de 1,1 kg/m?h.

3.3.4 Remocao de pigmentos

O alto custo de terra de branqueamento, associado a perdas de 6leo e
subsequentes problemas de descarte da terra tem levado a um interesse na
aplicacao de tecnologia de membranas para substituir o processo de clarificacao
tradicional (SNAPE; NAKAJIMA, 1996). Todos estudos realizados nesta area
estao disponibilizados apenas em escala laboratorial.

Experimentos para performance de cor em célula de ultrafiltracdo de 400
mL com misturas de éleo — hexano (25% O6leo) foram realizados por Koseoglu,
Rhee e Lusas (1989). As leituras de cor do permeado para clorofila e - caroteno
foram reduzidas em média para 10% para os 6leos brutos de girassol, soja, canola
e amendoim. De quinze membranas, somente cinco foram estaveis ao hexano,

mas sua identidade nao foi revelada por razées comerciais.

Reddy e Nakajima (1996) verificaram em testes de célula de membranas a
remocao de clorofila e B- caroteno de éleo de girassol e soja. Membranas de
microfiltracao de polietileno (0,03 um) apresentaram baixo nivel de reducédo de
clorofila (< 4%) em contraposicdo a membranas de poliamida que levaram a 95%
de reducdo. Baixos niveis de fluxo de permeado (0,1 a 0,2 kg.m?h™) foram
melhorados (200 vezes) com adicdo de 50% de hexano, com menor reducédo de
clorofila (70%).

Experimentos utilizando 6leo de soja bruto, sem adicdo de solventes
organicos, foram realizados por Subramanian, Nakajima e Kawakatsu (1998).
Foram testadas membranas poliméricas compédsitas com silicone como camada
ativa e polissulfona e poliamida como camadas de suporte, respectivamente. As

condicdes de operacao foram mantidas em 40°C, pressao de 30 bar e agitacao de
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800 rpm. A reducéo de clorofila no permeado variou de 74 a 80%, para as duas

membranas estudadas.

Reddy et al. (2001) estudaram a clarificacdo de 6leo de soja bruto e em
solucdo com hexano (50 % p/p), através de duas membranas poliméricas
compositas de nanofiltracdo (NTGS — 2100 e NTGS — 1100, Nitto Denko, Japéao)
e uma membrana de polietileno para microfiltracdo. Os testes foram realizados em
célula pressurizada por nitrogénio, com agitagdao de 500 rpm e temperatura de 40
°C. A membrana NTGS — 2100 propiciou os melhores resultados, com remocao de

96% e 72% de clorofila do éleo bruto e da solugéo 6leo/hexano, respectivamente.

3.3.5 Estudo de componentes minoritarios: tocoferéis

Tocoferdis sao antioxidantes naturais presentes nos 6leos vegetais,
apresentando efeito benéfico sobre a qualidade dos mesmos. Portanto, estudos
recentes tém focado a aplicacdo da tecnologia de membranas na preservacao ou
concentracao destes compostos (SUBRAMANIAN et al.,2003).

A permeacado preferencial de tocoferdis em relagdo a triacilgliceréis nos
processos com membranas foi primeiramente observada por Subramanian et al.
(1998), na filtracdo de 6leos de amendoim e girassol brutos, em que se obteve
permeados com altos teores de tocoferdis. Utilizou-se membrana polimérica
preparada em laboratério, com silicone como camada ativa e polissulfona e
poliimida como camada de suporte, sem descricdo de caracteristicas de poro. Os
experimentos foram conduzidos a 30 bar, 40°C e 400 rpm. Os 6leos de amendoim
e girassol apresentaram retencoes de tocoferbéis de -60% e —-96%,
respectivamente. De acordo com os autores, tocoferdis parecem nao apresentar
afinidade com as micelas de fosfolipidios e a baixa massa molar destes
compostos, aliado a possiveis interagcbes com o material da membrana,
resultariam em maior permeacao, ou, da mesma forma, em valores negativos de

retengao.
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Estudos de Subramanian, Nakajima e Kawakatsu (1998) revelaram
retencdo negativa de tocoferdis (entre —18 e —24%) para Oleo de soja bruto,
através de filtracdo em membranas comerciais contendo silicone como camada
ativa e polissulfona e poliimida como camadas de suporte (sem descricdo de
tamanho de poro), a 30 bar, 40°C e 800 rpm. Isto resultou em um aumento de 12-
15% destes compostos no permeado. Experimentos com o6leo de canola
realizados nas mesmas condi¢des elevaram o teor de tocoferdis no permeado em
25%.

Subramanian et al. (2003) reportaram a aplicacdo de membranas densas
(ndo porosas) no estudo da permeacao diferenciada de tocoferdis. Foi utilizada
membrana com camada ativa de silicone e poliimida como camada de suporte
(NTGS-2200, Nitto Denko, Japao). Os experimentos foram realizados com 6leo de
girassol alto oléico enriquecido com a-tocoferol, com pressdao e temperatura
variando entre 20 a 50 bar e 20 a 50°C, respectivamente. Tocoferdis
apresentaram permeacao preferencial quando comparados aos triacilgliceréis,
correspondendo a valores de rejeicdo negativos (-30 a —52%). Todavia, o aumento
da concentracdo de tocoferdis na alimentacao acarretou diminuicdo da taxa de
permeacdo dos mesmos, embora sem efeito significativo sobre o fluxo total. Os

autores nao fazem mencgao as caracteristicas de poro da membrana.

Nagesha, Subramanian e Sankar (2003) avaliaram a seletividade de
membranas densas com silicone e poliimida como camada ativa e de suporte,
respectivamente, quanto a permeagdo de tocoferdis. Utilizou-se amostras de
destilado do desodorizado de éleo de soja (DDOS), diluidas ou ndo em hexano e
de destilado do desodorizado de 6leo de soja esterificado, sem diluicdo. Para
comparacao foram selecionados sistemas modelo constituidos por acido oléico e
tocoferdis em diferentes proporcdes (80:20 e 50:50), diluidos ou ndo em hexano.
Ao sistema modelo isento de hexano adicionou-se uma mistura de ésteres
metilicos de &cidos graxos (FAME) de éleo de soja e tocoferdis (90:10). Os
experimentos foram conduzidos em célula de filtragdo pressurizada com

nitrogénio, a 30 bar, 30°C e 800 rpm. O estudo revelou que ocorreu permeagao
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preferencial de tocoferéis em relagdo aos outros constituintes de baixa massa
molar (acidos graxos livres e FAME). A seletividade da membrana quanto aos
tocoferdis aumentou com o DDOS esterificado. A presenca de hexano influenciou
positivamente a permeacao de tocoferdis, por propiciar maior solubilidade destes
compostos em relacdo aos outros constituintes da alimentacdo. Os autores
concluem que o0s processos com membranas apresentam boas perspectivas
futuras no enriquecimento de tocoferdis do DDOS. Entretanto, experimentos em

escala piloto seriam necessarios para o desenvolvimento do processo.
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RESISTENCIA DE MEMBRANAS POLIMERICAS AO ATAQUE DO HEXANO
COMO SOLVENTE NOS PROCESSOS DE FILTRAGAO

RESUMO

A aplicagdo da tecnologia de membranas na area de Odleos vegetais
comestiveis estd associada a recuperacao de hexano da miscela proveniente do
processo de extragdo dos mesmos, degomagem do Oleo bruto e a etapas
posteriores de refino, como a desacidificacdo e clarificagdo. Em todos estes
processos, a presenga do hexano reflete-se em maiores fluxos de permeado e
portanto, no aumento da viabilidade destas operacbes. No entanto, o
desenvolvimento desta alternativa tecnolégica esta vinculado a estabilidade
quimica e resisténcia mecanica das membranas utilizadas, que em sua maioria
estao representadas pelas poliméricas, que atendem aos inimeros requisitos de
separacgao. Este trabalho teve como objetivo avaliar quatro diferentes membranas
poliméricas quanto a inércia das mesmas ao hexano. Foram utilizadas membranas
comerciais SEPA produzidas por Osmonics (EUA), com as seguintes
caracteristicas: membrana de osmose reversa AK, composta por poliamida, com
retencdo nominal de 99% de NaCl; membranas de nanofiltracdo DK e DL,
compostas por poliamida e polissulfona, com reten¢cées nominais de 98% e 96%
de MgSOQy4, respectivamente; e membrana de nano/ultrafiliracado GH, composta por
poliamida e polissulfona, com massa molar de corte igual a 1000 Da. A
estabilidade quimica das membranas ao hexano foi verificada mediante
observacao de seus fluxos de etanol antes e apos a realizagao de uma filtracao
intermediaria com hexano, de forma a verificar possiveis alteracées morfoldgicas
das membranas. Em todos os experimentos foram mantidas as condi¢coes
operacionais de 10 bar, 40°C e agitacdo constante igual a 200 rpm. Membranas
imersas em hexano por 48 horas e membranas intactas foram examinadas e
comparadas por fotomicrografias através de Microscopia Eletrénica de Varredura
(MEV), visando a determinacdo de possiveis alteracdes em suas estruturas
nativas. Trés das membranas estudadas (SEPA AK, SEPA DK e SEPA GH) nao
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evidenciaram perda de integridade, revelando-se factiveis ao uso em meio de

hexano, podendo-se indicar seu uso para a area de 6leos vegetais.

1. INTRODUCAO

As pesquisas com membranas no processamento de O6leos vegetais
iniciaram-se no final da década de 80 e ainda se encontram em fase de estudos

laboratoriais.

7

O processo convencional de refino de 6leos € caracterizado por altos
requerimentos energéticos, perdas de 6leo neutro, necessidade de grandes
quantidades de agua e insumos quimicos, perda de nutrientes e elevada producao
de efluentes. Em contraste, o processamento através de membranas mostra-se
notadamente mais simples, oferecendo vantagens em relagdo ao processo
convencional devido ao baixo consumo energético, operacdo em temperaturas
amenas, nao adigdo de produtos quimicos e retencdo de nutrientes e de outros
compostos desejaveis (SUBRAMANIAN et al., 2001).

A aplicagao da tecnologia de membranas na &rea de 6leos esta focada na
recuperagcdo do hexano da miscela proveniente do processo de extragao,
degomagem do Oleo bruto e nas etapas posteriores de refino, como a
desacidificacdo e clarificacdo. Entretanto, para as etapas de degomagem e
aquelas relacionadas especificamente ao refino do 6leo bruto, a presenca de
hexano pode ser considerada, pois implica em vantagens devido ao aumento de
fluxos de permeado. No entanto, o desenvolvimento desta alternativa tecnoldgica
depara-se com o0 problema da baixa estabilidade de membranas poliméricas,
notadamente as de maior disponibilidade comercial, frente a solventes organicos

como hexano.

Varios trabalhos sobre a estabilidade de membranas poliméricas a
solventes organicos tém sido verificados na literatura. Contudo, poucos fazem

menc¢ao aos materiais de composicao das membranas estudadas, o que dificulta
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sobremaneira uma avaliagdo rigorosa quanto a disponibilidade de polimeros
factiveis a aplicacdo em meio de hexano. Segundo Bhanushali et al. (2001), a
grande maioria das membranas disponiveis comercialmente apresenta baixa
estabilidade a hidrocarbonetos apolares. Logo, o conhecimento de interagdes
entre o solvente e o material da membrana é essencial para o desenvolvimento de

membranas para uso organico e otimizacao de novos processos.

Gupta (1997) avaliou membranas de ultrafiltracao na degomagem de 6leo
de soja em meio de hexano. Segundo o autor, materiais como poliamida (PA),
polissulfona (PS), polifluoreto de vinilideno (PVDF), poliimida (PI) e poliacrilonitrila
(PAN) poderiam ser utilizados. Ainda, de acordo com Iwama (1987), aplicacédo de
membranas poliméricas para uso organico requer estabilidade quimica e fisica
frente ao hexano e a temperaturas em torno de 50 — 60 °C. Materiais como

poliamida aromatica, imida aromatica e politetrafluoretileno podem ser adequados.

A estabilidade de membranas em solventes organicos depende de
caracteristicas fisico-quimicas do solvente e das membranas. As interacoes
solvente -membrana podem resultar em intumescimento, plasticizacdo ou
dissolucdo do material da membrana e sua subseqlente perda de estrutura,
ocasionando mudancas nas propriedades de separag¢ao e/ou perda da resisténcia
mecanica sob pressdo. As propriedades dos solventes, como volume molar,
parametros de solubilidade, viscosidade, tensdo superficial e constante dielétrica
apresentam alta influéncia na estabilidade das membranas (TSUI; CHERYAN,
2004).

A perda da integridade estrutural de uma membrana pode ser verificada, na
pratica, mediante o acréscimo abrupto nos fluxos de permeado, que resulta do
intumescimento ou ruptura da membrana; contrariamente, fluxos de permeado
despreziveis indicam a contragdo da matriz polimérica (YANG; LIVINGSTON;
FREITAS DOS SANTOS, 2001).

De acordo com Kesting (1985), praticamente todas as membranas de

nanofiltracdo sdao compdésitas, usualmente com uma membrana de ultrafiltragao
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servindo como suporte para outro polimero que atua como camada seletiva. E
possivel que o intumescimento diferencial das camadas propicie deficiéncia e

falha prematura da membrana.

Snape e Nakajima (1996) afirmam que as membranas poliméricas podem
ser mantidas imersas em solventes organicos por diversas semanas sem
alteracdo de suas propriedades. Todavia, a combinacao de solventes organicos e
pressdes elevadas seria responsavel pelas mudangas na estrutura e performance
das mesmas. Assim, a monitoramento do fluxo de permeado com o tempo, sob o
efeito da pressao, seria um dos principais métodos de avaliagdo da manutencao
da estrutura de uma membrana.

Ochoa et al. (2001) sintetizaram em laboratério quatro diferentes
membranas poliméricas para aplicacdo no processo de degomagem com miscela.
As membranas foram preparadas pelo processo de inversdo de fases, a partir de
trés diferentes materiais poliméricos: polifluoreto de vinilideno (PVDF),
polieterssulfona (PES) e polissulfona (PS). As membranas foram testadas quanto
a estabilidade em hexano, através da verificacdo da permeabilidade ao longo da
filtracdo, como indicativa do grau de modificacao da estrutura da membrana. As
membranas contendo PES e PS apresentaram diminuicdo da permeabilidade do
solvente com o tempo, que, segundo os autores, ocorre devido a contracado dos
poros da membrana. A membrana contendo PVDF mostrou-se estavel, indicando

maior resisténcia deste material ao solvente.

Membranas de acetato de celulose foram utilizadas por Kuk, Hron e
Abraham (1989) para recuperagdo de solvente em sistemas etanol/éleo de
algodao. Estas foram progressivamente degradadas no decorrer das filtragdes.
Em contrapartida, das 18 membranas selecionadas por Koike et al. (2002) para
desacidificacao de éleo de girassol, apenas membranas de acetato de celulose

mostraram-se resistentes ao hexano.

Koseoglu, Lawhon e Lusas (1990) estudaram sete membranas de osmose

reversa e nanofiltracdo e cinco membranas de ultrafiltracdo na separagéo de 6leo
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de algodao de hexano, etanol e isopropanol (25% m/m). Somente uma membrana
de poliamida com massa molar de corte de 300 a 400 Da foi estavel ao hexano,

porém, com baixos fluxos e baixas retenc¢des de dleo.

Raman, Cheryan e Rajagopalan (1996) testaram treze membranas
comerciais, fornecidas por fabricantes como Osmonics, Film Tec, Nitto Denko,
Desalination Systems e Kiryat Weizmann, embora n&o informem sobre os
materiais de composicdo das mesmas. Para avaliacdo da estabilidade, as
membranas foram colocadas em uma célula de teste, carregada com hexano puro
e o fluxo de permeado foi medido como funcdo da pressdao aplicada. Doze
membranas mostraram instabilidade, ou seja, intumescimento (evidenciado por
fluxos extremamente altos) ou contracdo da matriz polimérica (resultando em
permeagao nula). Apenas a membrana de Kiryat Weizmann (Israel) foi estavel a
exposicdo ao hexano. A 27,6 bar, observou-se um fluxo de 42 L/m?h, resultando

em permeabilidade igual a 1,52 L.m2.h™".bar para o hexano.

Este trabalho teve como objetivo a avaliagdo de quatro membranas
poliméricas planas quanto a resisténcia das mesmas ao hexano. Foram utilizadas
membranas comerciais produzidas por Osmonics (EUA), com as seguintes
caracteristicas: membrana de osmose reversa AK, composta por poliamida, com
retencdo nominal de 99% de NaCl; membranas de nanofiltracdo DK e DL,
compostas por poliamida e polissulfona, com retengbes nominais de 98% e 96%
de MgSQyq, respectivamente; e membrana de nano/ultrafiltracdo GH, composta por
poliamida e polissulfona, com massa molar de corte igual a 1000 Da. A
estabilidade quimica das membranas ao hexano foi verificada mediante
observacao de seus fluxos de etanol antes e apos a realizacdo de uma filtracao
intermediaria com hexano, de forma a verificar possiveis alteracées morfoldgicas
das membranas. Cortes de cada uma das membranas imersas em hexano por 48
horas e cortes de membranas intactas foram examinadas por fotomicrografias
através de Microscopia Eletrdnica de Varredura (MEV), visando a determinacéo de

possiveis alteracbes em suas estruturas nativas.
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2. MATERIAL E METODOS

2.1 Solventes

Os solventes utilizados nas filtragdes foram: etanol anidro P.A. (99%) e
hexano P.A., ambos da marca Synth.

2.2 Membranas

Foram utilizadas quatro diferentes membranas poliméricas planas,

produzidas pela Osmonics (EUA). Suas especificacdes constam da Tabela 1.

Tabela 1. Membranas utilizadas nos ensaios de filtragao.

DESCRICAO CLASSE CARACTERISTICAS POLIMERO(S)
SEPA AK OR 99% rejeicao NaCl Poliamida
SEPA DK NF 98% rejeicao MgSO4 (300 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA DL NF 96% rejeicao MgSO4 (500 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA GH NF/UF 1000 Da Poliamida/polissulfona

OR: osmose reversa; NF: nanofiltracdo; UF: ultrafiltragao.

As membranas foram fornecidas no formato de folhas com dimensdes de
0,30m x 0,30m. Para a realizacdo dos experimentos, utilizaram-se cortes de
membranas referentes a circunferéncias com 0,036m de diametro. A face opaca
das membranas corresponde ao tecido de suporte, que deve estar voltada para
baixo, sem contato direto com a alimentacdo. As proporcdes de poliamida e
polissulfona presentes nas membranas SEPA DK, SEPA DL e SEPA GH nao séao

fornecidas pelo fabricante.
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2.3 Equipamentos utilizados nos experimentos

v' Célula de filtracdo, composta pelos seguintes acessérios: célula de filtragao
com capacidade de 200mL, banho termostatizado, manémetro (1-40 bar) e
cilindro de nitrogénio;

v" Banho térmico Lauda Modelo MGW (-20 a 120°C), com precisao + 0,1°C;

Agitador magneético IKA Werke RCT (100 — 1000rpm);

v" Metalizador Polaron SC 7620, com taxa de recobrimento de ouro de 0,5

\

angstrons/segundo.
v Microscopio Eletrénico de Varredura LEO 440i com detector Oxford Modelo
7060.

2.4 Metodologia de filtracao

A filtracdo dos solventes foi realizada em uma célula de filtragdo com
capacidade de 200 mL, acoplada a mandémetro (1-40 bar) e cilindro de nitrogénio.
A area efetiva de membrana e o diametro da célula corresponderam a 1,02.10° m?
e 0,036m, respectivamente. A célula foi disposta sobre um agitador magnético e
uma barra magnética foi colocada no interior para realizar a agitagcdo, com o
objetivo de simular filiragdo tangencial. A temperatura do sistema foi mantida
constante através de um banho termostatizado com recirculacdo de agua. Os
experimentos foram conduzidos sob atmosfera de nitrogénio e a pressao
requerida foi aplicada através do ajuste do regulador de pressao do cilindro de
nitrogénio. O permeado foi coletado através de um bocal localizado na parte
inferior da célula, em proveta com graduacdo compativel. Para evitar a
evaporacao de solvente, o sistema de coleta foi mantido fechado. Um desenho

esquematico da célula de filtragao € mostrado na Figura 1.
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Figura 1. Célula de filtragao utilizada nos ensaios com membranas poliméricas.

2.5 Testes de resisténcia ao hexano

Foram realizados testes com o intuito de verificar possiveis alteragdes
morfolégicas nas membranas por agdo do hexano, através da comparagao entre

fluxos de etanol antes e ap6s uma filtracdo intermediaria realizada com hexano.

Utilizou-se o seguinte procedimento experimental, para cada uma das

membranas:

v" A membrana foi colocada na célula de filtracdo e mantida durante as filtracoes

consecutivas de etanol, hexano e novamente de etanol.

v" Filtragao inicial com etanol: a célula de filtracao foi carregada com 200 mL de
solvente puro e para a estabilizagdo do sistema, procedeu-se ao aumento
gradativo da pressao, com elevacdo de 1 bar a cada 10 minutos, até que a
pressdo de 10 bar fosse atingida. Nesta condicdo, o fluxo de etanol foi
monitorado durante 1,5 horas. Findo este intervalo de tempo, a filtracao foi
finalizada, retirando-se da célula o solvente restante.
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v' Filtracao intermediaria com hexano: a célula de filtracao foi carregada com 200
mL de hexano. A estabilizacdo do sistema foi realizada como descrito para a
filtragcéo inicial de etanol. O fluxo de hexano também foi monitorado a 10 bar
durante 1,5 horas, finalizando-se a filtracao neste tempo e retirando-se da

célula o solvente restante.

v' Filtragao final com etanol: seguiu 0 mesmo procedimento experimental descrito

para as demais filtragdes.

Os experimentos foram realizados em duplicata para cada uma das
membranas e os fluxos dos solventes foram considerados a partir da média dos

dois valores obtidos.

Devido a volatilidade do hexano, que poderia causar aumento de pressao
indesejavel na célula de filtragcdo, a temperatura em todas as filtragdes, inclusive
com etanol, foi mantida em 40°C. A escolha da pressao (10bar) foi estipulada fixa
por experimentos anteriores, segundo os quais, a utilizacdo de maiores pressdes
limitava o tempo de filtracao e exigia que a célula fosse novamente carregada com
o solvente, sem que o tempo estipulado para cada filtracao (1,5 horas) pudesse
ser atingido. Em todos os experimentos, foi mantida agitacdo constante e igual a
200 rpm. O valor da agitagéo foi determinado baseando-se nos dados fornecidos
pelo manual do fabricante do agitador magnético utilizado nos experimentos, em
que cada nivel de agitacdo do equipamento (referente aos numeros 1 a 10),
corresponde a uma rotacdo nominal especifica, para fluidos com densidade

inferior a 1 g/cm?.

No célculo do fluxo considerou-se a quantidade obtida de permeado em
litros, por m? de membrana por hora. Utilizou-se a relagdo J = AV/(A.t), onde AV
corresponde ao volume de permeado acumulado (em litros), A é a area efetiva da
membrana (m?) e t é o tempo de filtragdo (hora) (RENNER; SALAM, 1991). Os

fluxos, portanto, foram expressos em (L.m?2.h™). Os fluxos dos solventes foram
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graficados para cada membrana, visando observar possivel aumento ou

diminui¢ao no fluxo de etanol apés a filtracdo com hexano.

2.6 Verificacao da permeabilidade ao hexano

Membranas intactas foram submetidas a filtragdo com hexano puro visando
detectar possiveis mudangas na permeabilidade ao solvente ao longo do tempo de
filtragao.

A célula de filtracédo foi carregada com 200 mL de solvente puro e para a
estabilizacdo do sistema, procedeu-se ao aumento gradativo da pressdo, com
elevacao de 1 bar a cada 10 minutos, até que a pressao de 10 bar fosse atingida.
Nesta condicdo, o fluxo de hexano foi monitorado durante 1,5 horas, em
temperatura e agitagcdo constantes e iguais a 40°C e 200 rpm, respectivamente.
Este teste foi realizado em triplicata para cada membrana estudada e o valor de
permeabilidade foi considerado a partir da média dos trés valores obtidos.

A permeabilidade ao hexano foi calculada através da relacéo J, = V/AL.P ,
onde V é o volume de permeado, A corresponde a area efetiva da membrana, t €
o tempo de filtracdo e P é a pressao de trabalho (CHERYAN, 1998).

2.6 Microscopia Eletrénica de Varredura (MEV)

Esta é uma técnica muito utilizada no estudo da morfologia de membranas,
pois permite uma caracterizacado rapida e precisa da superficie. A area a ser
analisada € bombardeada por um fino feixe de elétrons de alta voltagem, e como
resposta, radiagdes sdo emitidas e captadas, as quais fornecem informacdes

sobre natureza da amostra.

A Microscopia Eletrénica de Varredura (MEV) foi utilizada para verificacdo da
estabilidade de cada uma das membranas ao hexano, segundo o0 exame de
duplicata de amostras de membranas intactas e de membranas que sofreram

imersao neste solvente. Para o processo de imerséo, as amostras foram mantidas
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em recipientes de vidro devidamente selados contendo hexano, a temperatura

ambiente, durante 48 horas.

A preparacao das amostras para microscopia eletrénica de varredura requer a
secagem das mesmas, pois a presenca de agua pode interferir no procedimento
de analise. As amostras das membranas intactas e apds a imersdo em hexano
foram recortadas nas dimensdes de 0,7 x 0,7 cm e mantidas em estufa a 60°C por

48 horas. Ap0s este tratamento, foram acondicionadas em dessecador.

Como as membranas sao materiais poliméricos e, portanto, maus condutores
de elétrons, foi necessario fazer uma metalizacdo das amostras. Para isso, as
amostras ja recortadas das membranas foram fixadas em um porta amostras com
didmetro de 1cm e colocadas em um metalizador onde foi aplicado vacuo de 2.10°
2 Pa com subseqiiente recobrimento da superficie com uma fina camada de ouro
(espessura de 92 angstrons). Em seguida, as amostras preparadas foram
analisadas em microscépio, selecionando-se a melhor imagem dentre as

duplicatas.
3. RESULTADOS
3.1 Testes com etanol e hexano

As perfomances referentes as filtragdes de etanol inicial, hexano e etanol
final, para as membranas AK, DK, DL e GH, sao mostradas na Figura 2.
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Figura 2. Fluxos de etanol e hexano nas membranas SEPA (Osmonics) (a) AK;

(b) DK; (c) DL; (d) GH. Condicdes: 10 bar, 40°C e agitacao igual a 200 rpm.

E possivel observar que para as quatro membranas estudadas, o fluxo de
etanol antes e ap6s a permeagdo com hexano manteve-se praticamente
constante, indicando, em uma analise primaria, que as membranas parecem
apresentar resisténcia quimica ao solvente. Alteracbes na morfologia das
membranas poderiam ser verificadas através de fluxos andmalos para o etanol
obtidos apds permeacao de hexano, caracterizados por aumento ou diminuicao
excessivos, referentes a possiveis rupturas ou contracdo dos poros,
respectivamente. Maiores fluxos de hexano foram observados para a membrana

GH, com valores préximos a 20,0 L/m?h.
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Moura (2002) avaliou a estabilidade morfolégica de uma membrana
composta por polieterssulfona (PES) através do seguinte procedimento
experimental: filtracdo com agua durante 3 horas, seguida por filtragdo com
hexano durante 1,5 hora e, novamente, por uma segunda filtracdo com agua por 3
horas. Mediante a comparacgao entre os fluxos inicial e final de agua, observou-se
que o hexano, aparentemente, ndo afetou as propriedades da membrana, ja que o

fluxo de agua néao se alterou de forma significativa.

Considerando-se o fato de que a agua consiste em um solvente menos
agressivo as membranas do que o etanol, os testes aqui apresentados deveriam
contemplar este solvente em lugar do etanol utilizado. Entretanto, testes
preliminares mostraram que a filtracdo de hexano ap6s permeacdo de agua
revelou-se incompativel, possivelmente devido a natureza hidrofilica das
membranas e consequente hidratacdo das mesmas, o que resultou em fluxos

nulos de hexano.

Com o intuito de examinar a performance de cada uma das membranas
quanto a compatibilidade quimica com o hexano, recorreu-se a verificagdo da
permeabilidade a este solvente ao longo do tempo de filtragdo, conforme a Figura

3.
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Figura 3. Permeabilidade das membranas ao hexano versus tempo de filtracado, a
10 bar e 40C.

Para a membrana GH foi verificado o maior valor de permeabilidade ao
hexano (préximo a 2,2 L.m2h".bar") nas condicdes estudadas, fato também
relacionado a sua caracteristica de maior massa molar de corte (1000 Da) dentre
as quatro membranas. Além disso, é possivel observar que a permeabilidade ao
solvente praticamente nao sofreu decréscimo durante o tempo estipulado para a
filtragdo, o que evidencia boa estabilidade desta membrana ao solvente. Na
literatura existem poucos relatos sobre a permeabilidade de membranas
poliméricas ao hexano, principalmente para membranas com caracteristicas de
massa molar de corte similares as membranas utilizadas neste trabalho. Koseoglu,
Lawhon e Lusas (1990) reportaram a avaliacdo de uma membrana de poliamida
de 1000 Da (SEPA O — Osmonics) quanto a sua permeabilidade a este solvente.
Na condicao operacional de 55 bar, o valor de permeabilidade foi igual a 0,05 L.m’
2 h'.bar’, considerado pelos autores como extremamente baixo para viabilizar a

aplicacéo desta membrana em meio de hexano.
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As membranas AK e DK também apresentaram-se praticamente estaveis
quanto a permeabilidade ao hexano. Contrariamente, para a membrana DL
observou-se decréscimo da permeabilidade ao longo da filtracdo, com valor inicial
de 1,18 L/m?.h.bar e valor final correspondendo a 0,51 L/m?.h.bar, o que pode

evidenciar certa modificagdo em sua estrutura.

3.2 Analises microscopicas

A analise microscopica permite a visualizagdo estrutural das membranas e
indicacao de possiveis alteragcdes na integridade das mesmas. As Figuras 4 a 7
mostram a microestrutura das membranas intactas e ap6s imersao em hexano por
48 horas.

Detector= SE1

(a) - (b

Figura 4. Fotomicrografias de superficie da membrana AK — poliamida. (a)

membrana intacta (b) membrana imersa em hexano por 48 horas. Aumento:
15000X.
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Figura 5.Fotomicrografias de superficie da membrana DK — poliamida e

polissulfona. (a) membrana intacta (b) membrana imersa em hexano por 48 horas.
Aumento: 15000X.

19-Nov-2004
Detector= SE1

EHT=20.00 kU 18-Nov-2004
im Detector= SE1

(b)

Figura 6. Fotomicrografias de superficie da membrana DL — Poliamida e
polissulfona. (a) membrana intacta (b) membrana imersa em hexano por 48 horas.
Aumento: 15000X.
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Figura 7. Fotomicrografias de superficie da membrana GH — Poliamida e

Detector= SE1

polissulfona. (a) membrana intacta (b) membrana imersa em hexano por 48 horas.
Aumento: 15000X.

A observagao das Figuras 4 a 7 evidencia que a natureza do polimero de
composicao apresenta fator preponderante na estrutura caracteristica das
membranas. A membrana AK (Figura 4), composta apenas por poliamida, possui
uma rede polimérica que difere visualmente das demais membranas. As demais
membranas sdo compostas por poliamida e polissulfona e a distribuicdo
percentual destes polimeros € variavel segundo cada membrana. Isto reflete a
particularidade de cada polimero em relacdo as suas propriedades intrinsecas de
fluxo.

De acordo com as fotomicrografias das membranas AK e DK antes e apds
contato com hexano (Figuras 4 e 5), verifica-se que, aparentemente nao houve
alteragdes visuais na morfologia da superficie destas membranas por acao do
solvente. Estas observagdes sdao concordantes com os testes realizados com as
filtracdes de etanol e com a manutencdo da permeabilidade ao hexano destas
membranas com o tempo.

Através da analise da Figura 7, nota-se que a integridade da membrana GH

manteve-se apds contato com hexano, embora a definigdo visual da camada
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polimérica da amostra imersa no solvente revele-se um pouco comprometida. Tal
fato pode resultar de interagdes especificas polimeros-solvente, mas nao parece
evidenciar instabilidade quimica ao hexano, conforme verificado nos testes de
filtragéo.

A membrana DL (Figura 6) foi extremamente danificada pelo hexano, uma
vez que, apds sua imersdao neste solvente, ocorreu o despreendimento e
desagregacao de sua camada polimérica, com modificagdo da estrutura nativa.
Esta perda de integridade também pode estar relacionada a diminuicdo de sua
permeabilidade ao hexano ao longo do tempo de filtragcao (Figura 3). A membrana
DL possui os mesmos materiais de composi¢cdo que as membranas DK e GH, ou
seja, poliamida e polissulfona. Sua instabilidade diferencial ao hexano pode ser
avaliada mediante a composicao polimérica propria de cada membrana estudada,
pois as propor¢des dos polimeros variam segundo a especificidade das mesmas e
néo sdo informadas pelo fabricante. A poliamida é notadamente reconhecida como
um polimero que possui maior resisténcia ao hexano quando comparada a
polissulfona (BILLMEYER, 1984). Logo, a menor resisténcia ao hexano
apresentada pela membrana DL pode estar relacionada a maior concentragéo de
polissulfona em sua composicao em relacdo as membranas DK e GH, fato que
caracterizaria instabilidade ao solvente. Neste sentido, conclui-se que o
conhecimento da distribuicdo percentual dos polimeros em membranas
compositas é de extrema importancia para a investigacao da aplicabilidade das

mesmas.

Seria esperado, para a membrana DL, que nos experimentos com etanol
houvesse um acréscimo no fluxo de etanol apés a permeacao de hexano, fato que
nao foi verificado (Figura 2c). E possivel que o tempo de filtragéo estipulado para o
hexano (90 minutos) possa ter sido insuficiente para que o processo degradativo
da membrana pudesse se estabelecer. Entretanto, foi observado declinio nos
valores de permeabilidade ao hexano para esta membrana ao longo da filtragcéo, o
que possivelmente pode estar associado a certa contragdo nos poros da
membrana, mas que nao influenciou negativamente o fluxo subseqtiente de
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etanol. Segundo Bhanushali et al (2001), em membranas de nanofiltracdo, a
permeacao de um solvente € funcdo principalmente de seu volume molar. O
etanol, com volume molar de 58,5 cm®/mol, poderia penetrar com mais facilidade
na rede polimérica do que o hexano, com 131 cm®mol. Portanto, é possivel
considerar que, embora possa ter ocorrido contracdo dos poros, este fenébmeno
nao atingiu magnitude tal que pudesse impedir a permeacao de moléculas de
etanol. Além disso, pode-se admitir a hipdtese de que a contracdo da rede
polimérica da membrana DL na presenca de hexano pode estar relacionada a um
estagio inicial de degradacgao pelo solvente, que seria agravada por maior tempo

de contato.
4. CONCLUSOES

As membranas SEPA AK, SEPA DK e SEPA GH mostraram-se passiveis
de aplicagdo em meio de hexano, uma vez que se apresentaram praticamente
inertes a este solvente, podendo contribuir sobremaneira para a aplicacao da

tecnologia de membranas na area de 6leos vegetais comestiveis.

Os fluxos caracteristicos de etanol em cada membrana nao sofreram
alteragdes devido a permeacao de hexano, em filtracoes realizadas nas condigdes
de 10 bar, 40°C e 200 rpm, durante 1,5 horas, para ambos os solventes. A
permeabilidade das membranas ao hexano foi monitorada em iguais condigdes
operacionais e tempo de filtracao. Maiores valores de permeabilidade ao hexano
foram observados para a membrana SEPA GH (préximos a 2,2 L.m?.h" .bar™).
Apenas para a membrana SEPA DL foi observado declinio significativo da
permeabilidade ao solvente ao longo da filtragdo, com valor inicial de 1,18 L. m2.h’
"bar” e valor final correspondente a 0,51L.m2.h" .bar”, evidenciando modificagdo

em sua estrutura nativa.

Andlises realizadas através de Microscopia Eletronica de Varredura (MEV)
com membranas intactas e membranas imersas em hexano durante 48 horas

revelaram que a membrana SEPA DL foi degradada pelo solvente.
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POTENCIALIDADE DE MEMBRANAS POLIMERICAS PARA USO NA
PRESENCA DE HEXANO

RESUMO

O ébleo de soja é obtido industrialmente a partir da extracdo com hexano. Apés
a extracao, recupera-se este solvente por destilacdo, com obtencao do 6leo bruto.
Os processos com membranas apresentam baixo consumo energético e tém sido
propostos para substituir ou complementar as operagbes tradicionais de
recuperacdao de hexano. Entretanto, a aplicabilidade de membranas poliméricas
em meio ndo aquoso ainda é limitada, devido aos baixos fluxos obtidos com
solventes, a baixa resisténcia quimica dos materiais poliméricos e a elevada
hidrofilicidade das membranas disponiveis comercialmente. Este trabalho avaliou
quatro membranas poliméricas planas quanto as suas permeabilidades a agua,
etanol e hexano, visando a exploracdo do carater hidrofilico/hidrofébico das
mesmas e a ocorréncia do possivel fenbmeno da compactacao, com selecao da
membrana mais adequada ao emprego em meio de hexano. Foram utilizadas
membranas comerciais produzidas por Osmonics (EUA), com as seguintes
caracteristicas: membrana de osmose reversa AK, composta por poliamida, com
retencdo nominal de 99% de NaCl; membranas de nanofiltracdo DK e DL,
compostas por poliamida e polissulfona, com retengdes nominais de 98% e 96%
de MgSOQy4, respectivamente; e membrana de nano/ultrafiliracao GH, composta por
poliamida e polissulfona, com massa molar de corte igual a 1000 Da. Os fluxos de
agua, etanol e hexano foram avaliados em cada uma das membranas, com
pressdes variando entre 1 a 18 bar, a 40°C, com area efetiva de membrana igual a
1,02.10° m? decrescendo no sentido: &gual/etanol/hexano, para todas as
membranas e evidenciando o carater hidrofilico das mesmas. A permeabilidade
das membranas aos solventes foi determinada a 12 bar e 40°C. A membrana GH
apresentou a maior permeabilidade ao hexano (1,74 L/m?.h.bar). Nao foi verificada
compactacao das membranas na faixa de pressédo estudada e com os solventes
utilizados.

74



1. INTRODUCAO

O processo de producao de 6leos vegetais requer a utilizacdo de um solvente
como meio de extracdo, originando uma miscela éleo/solvente, que contém entre
25 a 30% de 6leo. A quase totalidade dos processos utiliza hexana como solvente.
A separacgao 6leo-solvente é usualmente realizada por destilagdo em um sistema
multi-estagio, que requer quantidades de energia consideraveis, pois envolve
mudanca de fase do solvente (RAMAN; CHERYAN; RAJAGOPALAN, 1996).

A recuperagado do solvente consiste em uma das etapas mais criticas no
processamento de 6leos comestiveis, considerando-se 0s parametros
econdmicos, ambientais e de seguranca envolvidos. Desse modo, 0S processos
de separacdo por membranas mostram-se como uma alternativa tecnolégica
interessante para substituir ou complementar parte das etapas envolvidas no
método convencional, uma vez que apresentam baixo consumo energético
quando comparados as operagdes unitarias tradicionais empregadas (PAGLIERO
et al., 2003).

O transporte através de membranas em sistemas aquosos tem sido estudado
com grande énfase nas ultimas décadas. Entretanto, o uso de osmose reversa e
nanofiltragdo em sistemas ndo aquosos € consideravelmente esparso. Os novos
desenvolvimentos na area de membranas para aplicagdes organicas poderiam
ocasionar aplicagdes em industrias de alimentos e farmacéuticas, visando a
reciclagem de correntes compostas por solventes e recuperagdo seletiva de
compostos organicos (BHANUSHALI; KLOOS; BHATTACHARYYA, 2002).

Embora a utilizacdo de membranas poliméricas de nanofiltracdo para
separacgdes com solventes organicos seja proposta por um crescente numero de
autores, sua aplicacao pratica é usualmente limitada, devido a baixa estabilidade
de membranas aos solventes, menores rejeicdes de solutos em comparagdo com
as obtidas em solucdes aquosas e principalmente aos baixos fluxos obtidos para
os permeados (MACHADOQO; HASSON; SEMIAT, 2000).
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O transporte de solventes em membranas poliméricas de nanofiltracao e
osmose reversa é funcéo do tipo de polimero e natureza do solvente empregado,
envolvendo interagdes polimero-solvente, solvente-soluto e soluto-polimero
(BHANUSHALI et al., 2001).

Segundo Guizard, Ayral e Julbe (2002), observagbes experimentais tém
revelado que a permeacdo de solventes organicos através de membranas
poliméricas ndo é baseada somente na viscosidade ou simples difusdo molecular
dos mesmos, mas depende de parametros adicionais, referentes a fendémenos de
interacao entre o solvente e a membrana. No caso especifico de membranas de
osmose reversa e nanofiltracdo, o modelo proposto para a permeabilidade de
solventes puros é composto por fatores intrinsecos do solvente (volume molar,
valor de sorgéo, viscosidade, constante dielétrica) e fatores intrinsecos da
membrana (tensdo superficial, materiais de composi¢cédo, hidrofilicidade e
hidrofobicidade), consistindo em um mecanismo complexo e ainda pouco

explorado.

Van der Bruggen, Geens e Vandecasteele (2002) ressaltam que a permeacao
de um solvente através dos poros de uma membrana somente é possivel quando
a diferenca na energia superficial entre membrana e solvente é superada.
Solventes apolares causam menor tensao superficial em membranas hidrofébicas,
fato que conduz a altos fluxos. Para membranas hidrofilicas, a tensé&o superficial
aumenta quando um solvente relativamente apolar € utilizado, propiciando

menores fluxos de solvente.

Membranas poliméricas tipicas sao constituidas por materiais como poliamida,
polissulfona, acetato de celulose e polieterssulfona, entre outros. Estes materiais
possuem grupos hidrofilicos e hidrofébicos em sua estrutura, com predominio dos
primeiros, o que confere geralmente carater hidrofilico as membranas. Portanto,
verifica-se comumente grande afinidade pela agua, o que resulta em seu
transporte preferencial. Além disso, a agua também possui alta habilidade para
formacao de ligagcbes de hidrogénio com grupos hidrofilicos da camada ativa do
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material polimérico, fato que promove seu transporte difusivo (MACHADO;
HASSON; SEMIAT, 2000).

Um fen6meno a ser destacado em relacdo a aplicabilidade de membranas
poliméricas para uso organico € a possivel compactacdo das mesmas durante o
processo de filtracdo. Estas apresentam tendéncia a absorver solventes
organicos, 0 que pode caracterizar perda da estrutura nativa, principalmente a
altas pressdes (PAUL; EBRA-LIMA, 1970). A absorcao de solventes organicos
pelo material da membrana, verificada no fenébmeno de compactacao, resulta em
seu intumescimento e contracdo da matriz polimérica. Conseqglentemente, as
membranas tornam-se mais densas e isto concorre para 0 aumento na resisténcia
ao fluxo de massa. O monitoramento do fluxo de permeado sob o efeito do
aumento da pressdo consiste em um método eficiente de avaliacdo da
manutencdo da estrutura de uma membrana (YANG; LIVINGSTON; FREITAS
DOS SANTOS, 2001).

Um parametro muito importante utilizado para a quantificacdo do material que
permeia a membrana, bem como para avaliar o carater hidrofilico/hidrofébico da
mesma, consiste na exploragdo de sua permeabilidade em relacdo a
determinados solventes organicos. A permeabilidade é um método de
caracterizacdo de membranas e esta baseada no fato de que as propriedades do
material que as constituem influenciam significativamente no fluxo de permeado
(JONSSON; JONSSON, 1995). A permeabilidade (J,) da membrana pode ser
definida como J, = V/A.t.P, onde V é o volume de permeado, A corresponde a
area efetiva da membrana, t € o tempo de filtracdo e P é a pressao de trabalho
(CHERYAN, 1998).

Bhanushali et al. (2001) avaliaram a permeacao de solventes puros (agua,
etanol e hexano) em membranas hidrofilicas e hidrofdbicas, com o intuito de
verificar a influéncia da natureza da membrana sobre a permeabilidade destes
solventes. Foram utilizadas membranas com as seguintes especificagoes:

membrana de osmose reversa DS (Osmonics), composta por poliamida e de
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carater hidrofilico; membrana compésita para nanofiltracdo MPF 50 (Koch), com
silicone como camada ativa, responsavel por propriedades hidrofébicas. As
filtracbes de agua, etanol e hexano foram realizadas a 13 bar, com area de
membrana de 16cm? em célula de filtragdo Sepa ST (Osmonics). Para a
membrana DS, os valores de permeabilidade a agua, etanol e hexano
correspoderam a 0,8.10* 0,5.10* e 0,07.10* cm®cm?s.bar, respectivamente,
verificando-se, portanto, maiores fluxos com o aumento da polaridade do solvente.
Contrariamente, a membrana MPF 50 apresentou alta permeabilidade ao hexano
(7,8.10* cm®cm?.s.bar), baixa ao etanol (1,1.10* cm®cm?.s.bar) e insignificante &
agua (0,01.10* cm®cm?.s.bar). Os resultados revelam que o carater hidrofilico ou
hidrofébico das membranas consiste em um fator crucial para que ocorra o
transporte de solventes, de forma que o conhecimento das interagdes polimero-

solvente é essencial para a selecdo de uma membrana.

Van der Bruggen, Geens e Vandecasteele (2002) estudaram os fluxos de
agua, etanol e hexano em relagdo a membranas poliméricas para nanofiltragéo.
Foram utilizadas trés membranas reconhecidas como hidrofilicas, compostas por
polietersulfona e uma membrana (MPF 50 — Koch) contendo silicone como pele
filtrante, notadamente hidrofébica. Os experimentos foram conduzidos a 20 bar e
25°C, com area de membrana correspondente a 2,4.10* m?. O fluxo de solvente
para a membrana MPF 50 aumentou com o decréscimo da polaridade do solvente:
para o hexano foi obtido um fluxo de 1600 L/m?h; baixos fluxos foram verificados
com etanol (102 L/m?h) e os fluxos com agua foram despreziveis. Entretanto,
para as membranas de polietersulfona, observou-se altos fluxos com agua, fluxos
intermediarios com etanol e menores fluxos com hexano, isto €, com o decréscimo
da polaridade do solvente. Segundo os autores, a baixa tensao superficial entre as
interfaces polimero/solvente consistiria no principal fator favoravel ao transporte de

massa.

Kim et al. (2002) sintetizaram laboratorialmente membrana de poliimida com
massa molar de corte igual a 20000 Da, analisando sua performance quanto a

compactacao a altas pressoes e em relagédo aos fluxos de 4gua, etanol, hexano e
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acetona. O aumento progressivo no fluxo de permeado para os solventes ocorreu
no sentido etanol/agua/acetona/hexano. Nao foi verificada compactacdo da
membrana por nenhum dos solventes, em pressoes até 5 bar. De acordo com o0s
autores, o efeito do volume molar sobre o fluxo de solvente ndo pode ser
explicado, devido ao tamanho de poro da membrana relativamente grande se
comparado com o volume molar dos solventes. Assim, estes consideram que as
forcas viscosas representariam o principal fator de transporte de massa através de
uma membrana de ultrafiltracdo, com base no fato de que os valores de
viscosidade para estes fluidos crescem na ordem hexano< acetona< aguax< etanol.
Os autores nao fazem questionamentos sobre interagdes acerca da hidrofilicidade

ou hidrofobicidade da membrana.

Yang, Livingston e Freitas dos Santos (2001) utilizaram membrana Desal —
DK (Osmonics, EUA), de natureza hidrofilica segundo o fabricante, no estudo de
permeacdo de quatro solventes: agua, metanol, acetato de etila e tolueno,
obtendo-se fluxos correspondentes a 230, 224, 66 e 18 L/m?h para os mesmos,
respectivamente. Os autores concluem que este comportamento esté intimamente
relacionado a capacidade dos solventes de formarem ligacdes de hidrogénio com
grupos disponiveis na camada ativa da membrana, que estd associada aos
valores de constante dielétrica dos mesmos (que correspondem a 80,3; 32,6; 6,4 e
2,4 para agua, metanol, acetato de etila e tolueno, respectivamente).

O objetivo deste trabalho estd focado na avaliacdo de quatro membranas
poliméricas planas quanto a suas permeabilidades a agua, etanol e hexano,
visando a exploragdo do carater hidrofilico/hidrofébico das mesmas, além da
selecdo da membrana mais adequada a aplicacdo com hexano. Adicionalmente,
foram monitorados os fluxos dos solventes com o aumento progressivo da
pressao, com o intuito de verificar possivel compactacdo das membranas ou

modificacdo da estrutura nativa.
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2. MATERIAL E METODOS
2.1 Solventes
Os solventes utilizados nas filtragcdes foram: agua deionizada, etanol anidro

P.A. (99%) e hexano P.A., ambos da marca Synth. Algumas propriedades fisico-

quimicas dos mesmos estao apresentadas na Tabela 1.

Tabela 1. Propriedades fisico-quimicas da agua, etanol e hexano

Propriedade agua etanol HEXANO

Formula molecular H20 C2HsOH CH3(CH2)4CHj3
Peso molecular 18,02 46,07 86,18
Volume molar (cm®mol) 18,00 58,5 131,6
Densidade (g/mL) a 25°C 0,997 0,789 0,659
Viscosidade (cp) a 25°C 0,89 1,08 0,32
Polaridade 23,4 12,7 7,3
Constante dielétrica () 78,3 24,3 1,9

Fonte: Hawley (1997).

2.2 Membranas

Foram utilizadas quatro diferentes membranas poliméricas planas,

produzidas pela Osmonics (EUA). Suas especificagées constam da Tabela 2.
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Tabela 2. Membranas utilizadas nos ensaios de filtragao.

DESCRICAO CLASSE CARACTERISTICAS POLIMERO(S)
SEPA AK OR 99% rejeicao NaCl Poliamida
SEPA DK NF 98% rejeicao MgSO4 (300 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA DL NF 96% rejeicao MgSO,4 (500 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA GH NF/UF 1000 Da Poliamida/polissulfona

OR: osmose reversa; NF: nanofiltracdo; UF: ultrafiltragéo.

As membranas foram fornecidas no formato de folhas com dimensdes de
0,30m x 0,30m. Para a realizacdo dos experimentos, utilizaram-se cortes de
membranas referentes a circunferéncias com 0,036m de diametro. A face opaca
das membranas corresponde ao tecido de suporte, que deve estar voltada para
baixo, sem contato direto com a alimentacdo. As proporgcbes de poliamida e
polissulfona presentes nas membranas SEPA DK, SEPA DL e SEPA GH nao séo

fornecidas pelo fabricante.

2.3 Equipamentos utilizados nos experimentos

v Célula de filtracdo, composta pelos seguintes acessérios: célula de filtracao
com capacidade de 200mL, banho termostatizado, manémetro (1-40 bar) e
cilindro de nitrogénio;

v Banho térmico Lauda modelo MGW (-20 a 120°C) com precisao + 0,1°C;

v Agitador magnético IKA Werke RCT (100 — 1000rpm);

2.4 Metodologia de filtracao

A filtracdo dos solventes foi realizada em uma célula de filtragdo com
capacidade de 200 mL, acoplada a man6metro (1-40 bar) e cilindro de nitrogénio.
A area efetiva de membrana e o diametro da célula corresponderam a 1,02.10° m?
e 0,036m, respectivamente. A célula foi disposta sobre um agitador magnético e
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uma barra magnética foi colocada no interior para realizar a agitagcdo, com o
objetivo de simular filtracdo tangencial. A temperatura do sistema foi mantida
constante através de um banho termostatizado com recirculacdo de agua. Os
experimentos foram conduzidos sob atmosfera de nitrogénio e a pressao
requerida foi aplicada através do ajuste do regulador de pressao do cilindro de
nitrogénio. O permeado foi coletado através de um bocal localizado na parte
inferior da célula, em proveta com graduacdo compativel. Para evitar a
evaporagao de solvente, o sistema de coleta foi mantido fechado. Um desenho
esquematico da célula de filtragdo € mostrado na Figura 1.

s handmetro
Entrada de nitrogénio —

s0b presséo

Agua
quente

Suporte perfurado
para barra magnética

CHRIEEE e Mermbrana sobre tela perfurada

permeado

—= Agitador magnético/
aquecedar

Figura 8. Célula de filtragao utilizada nos ensaios com membranas poliméricas.

2.5 Condicoes de medida de fluxo e permeabilidade

Os fluxos de agua, etanol e hexano em cada uma das membranas foram
determinados conforme a seguinte condigdo operacional: a célula foi carregada
com 200 mL de solvente e inicialmente realizou-se filtracdo durante 1 hora a 1 bar,
para estabilizacdo do sistema; procedeu-se ao aumento progressivo da pressao,
mantendo-se as pressdes de 3, 6, 9, 12, 15 e 18 bar durante o intervalo de 30

minutos cada. Os fluxos de permeado foram calculados a cada 10 minutos a uma
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dada pressao. Assim, o fluxo de permeado em cada uma das pressdes descritas
foi considerado a partir da média das trés medidas realizadas. Todos 0s ensaios
foram realizados a 40°C e com agitagdo de 200 rpm. O valor da agitagéo foi
determinado baseando-se nos dados fornecidos pelo manual do fabricante do
agitador magnético utilizado nos experimentos, em que cada nivel de agitagdo do
equipamento (referente aos numeros 1 a 10), corresponde a uma rotagdo nominal
especifica, para fluidos com densidade inferior a 1 g/cm®. As membranas nao
sofreram nenhum tipo de pré-tratamento inicial.

No célculo do fluxo considerou-se a quantidade obtida de permeado em
litros, por m? de membrana por hora. Utilizou-se a relagdo J = AV/(A.t), onde AV
corresponde ao volume de permeado acumulado (em litros), A é a area efetiva da
membrana (m?) e t é o tempo de filtragdo (hora) (RENNER; SALAM, 1991). Os

fluxos, portanto, foram expressos em (L.m2.h™).

Para o calculo da permeabilidade foi escolhida a pressao de 12 bar e a
mesma foi calculada através da relacao Jy = V/(A.t.P) , onde V é o volume de
permeado, A corresponde a &rea efetiva da membrana, t € o tempo de filtragéo e
P é a pressao de trabalho (CHERYAN, 1998).

Utilizou-se cortes de membranas intactos para cada experimento e nao
ocorreu a reutilizacdo dos mesmos. Os valores tabelados, referentes aos fluxos e
permeabilidade aos solventes, correspondem a medidas de triplicatas de cortes

das mesmas membranas.
3. RESULTADOS
3.1 Performance de filtracao das membranas
Para todas as membranas estudadas, observou-se uma relacédo

praticamente linear entre as variaveis pressao e fluxo de solvente. A Figura 2

ilustra os fluxos de solventes nas membranas AK, DK, DL e GH, respectivamente.
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Os valores de fluxo correspondentes as triplicatas realizadas para cada

membrana, bem como o desvio padrdo associado, constam nas tabelas do

apéndice.
50 - AK 120 4 DK
X X
<40 X ~ 100 1
g < N
% 30 X % 80 X
S 20 " < *
2| X + 8 40 X
104 x ot £ X
Tl s 22 a8 1.« .
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Figura 9. Fluxos de agua, etanol e hexano nas membranas SEPA (Osmonics): (a)
AK; (b) DK; (c) DL; (d) GH, a diferentes pressdoes de permeacao, a 40°C e
agitacéo de 200 rpm.

Nenhuma das membranas sofreu compactacao na faixa de pressao estudada

e com os solventes utilizados, com boas indicagbes de estabilidade. Segundo

Sforca (1995), se a interagdo solvente-polimero for intensa, pode ocorrer

imobilizacdo do permeante na matriz polimérica (intumescimento), provocando
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uma contragcao nos poros da membrana, o que resulta na diminuicao do fluxo de
permeado, verificada no processo de compactacdo. Quando a estrutura da
membrana € mantida, o comportamento tipico do fluxo de permeado € linear com
0 aumento da pressao, como observado neste trabalho.

Os maiores fluxos encontrados foram os relativos a agua para todas as
membranas. Observou-se que, em termos gerais, os fluxos de solventes mostram-
se: agua> etanol> hexano, para as membranas AK, DL e GH. Para a membrana

DK, os fluxos de etanol e hexano revelaram-se similares.

Os valores de fluxo mais altos foram verificados para a membrana GH,
possivelmente devido a sua maior massa molar de corte em relagdo as demais

membranas, fato que propicia menor resisténcia a transferéncia de massa.

As membranas DL e DK, embora apresentem caracteristicas nominais de
rejeicdo muito similares, apresentaram fluxos de 4gua com magnitudes dispares.
Os menores valores de fluxos, para todos os solventes, foram obtidos com a
membrana AK, fato consistente com seu desempenho como membrana de
osmose reversa. E possivel verificar também que as membranas AK e DL
apresentaram performances de filtragcdo muito semelhantes em relacdo a agua.
Adicionalmente, observa-se grande proximidade entre os fluxos de agua e etanol
para as membranas DL e GH, enquanto que os fluxos de etanol e hexano
encontram-se proximos para a membrana AK e praticamente iguais para a

membrana DK.

As diferengas de comportamento entre as membranas quanto aos fluxos de
solventes, acima citadas, podem ser avaliadas mediante a composicao polimérica
prépria de cada membrana. A membrana AK possui como pele filtrante apenas
poliamida, enquanto as demais membranas tém como camada ativa uma mistura
entre poliamida e polissulfona, em proporcbes que variam segundo cada
membrana e nao informadas pelo fabricante. Portanto, como a permeagédo de um
solvente também é funcdo da composicdo quimica da pele filtrante e do

estreitamento da rede polimérica, a variagao nos teores e tipos de polimeros pode
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explicar as maiores ou menores seletividades em relagdo a um determinado

solvente.

Tais singularidades podem ser evidenciadas através da verificacdo das
propriedades fisico-quimicas atribuidas aos polimeros constituintes das quatro
membranas em questdo. Poliamidas sdo produtos de reagdo entre diaminas
primarias ou secundarias e acidos dibasicos, em que o grupo estrutural de maior
importancia é representado pelo grupamento amida (— CONH —), que possui alta
capacidade para formacao de ligacées de hidrogénio e confere carater hidrofilico
ao polimero (KESTING, 1985). A polissulfona consiste em um elastémero obtido a
partir de sais fendlicos e diclorofenilssulfona, em propor¢des varidveis segundo a
aplicacdo. Suas propriedades quimicas sao dependentes do numero de grupos
aromaticos presentes na estrutura, que podem ocasionar menor afinidade pela
agua e justificam sobremaneira seu uso com solventes organicos (BILLMEYER,
1984).

Portanto, os resultados obtidos evidenciam o carater predominantemente
hidrofilico das quatro membranas e que as mesmas podem apresentar
propriedades diversas segundo as contribuicdes de cada um dos polimeros de
composic¢ao. Portanto, a causa de diferentes desempenhos observados para as
membranas em relacdo aos solventes poderia estar relacionada, primariamente,
as diferengas percentuais entre a distribuicao polimérica das mesmas. Além disso,
é possivel considerar que cada uma das membranas possa conter polimeros com
caracteristicas individuais, uma vez que a polimida e a polissulfona encontram-se
disponiveis com grande variabilidade quanto as suas estruturas e propriedades

quimicas, permitindo aplicacdes especificas.

A observacao dos graficos da Figura 2, a despeito das caracteristicas de
massa molar de corte das membranas e fluxos associados, evidencia que maior
hidrofilicidade esta relacionada as membranas AK (devido a poliamida, hidrofilica)
e DK e, em menor grau, as membranas DL e GH. Assim, é possivel que estas

Ultimas apresentem em suas composicoes maiores teores de polissulfona em
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relacdo a membrana DK, o que poderia minimizar suas propriedades hidrofilicas.
Adicionalmente, é possivel que a fracao polimérica correspondente a polissulfona,
para a membrana DK, contenha em sua estrutura menor quantidade de grupos

aromaticos, tornando-a mais hidrofilica.

Tsui e Cheryan (2004) reportaram o uso das membranas DK e GH na
filtracdo de agua e etanol. Os fluxos de etanol corresponderam a 15% e 27% dos
fluxos obtidos com agua, para as membranas DK e GH, respectivamente. Nas
condicdes operacionais de 14 bar e 21°C, o fluxo de etanol para a membrana DK
foi igual a 10 L/m?h e para a membrana GH, obteve-se fluxo préximo a 20 L/m?h.
Estes valores revelaram-se inferiores aos obtidos neste trabalho, provavelmente
devido a utilizacdo de menor temperatura de trabalho. Os autores ressaltam o
carater hidrofilico das membranas utilizadas, mas nao discutem acerca dos

fendbmenos envolvidos neste tipo de permeabilidade preferencial.
3.2 Permeabilidade e efeito das propriedades dos solventes

O desempenho das membranas em relagdo a permeacao de cada um dos
solventes pode ser mais facilmente verificado quando se utiliza o conceito de
permeabilidade, que contempla o transporte de massa sob uma condigao
especifica de pressao. A Figura 3 apresenta os valores de permeabilidade de cada

membrana a agua, etanol e hexano.
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Figura 10. Permeabilidade das membranas SEPA AK, DK, DL e GH (Osmonics) a

agua, etanol e hexano, exibidas a 12 bar e 40°C.

Os valores de permeabilidade condizem com as caracteristicas de
resisténcia ao transporte de massa apresentados pelas membranas: sdo menores
para a membrana de osmose reversa, intermedidrios para as membranas de
nanofiltragdo e maiores para a membrana de 1000 Da, que possui maior massa
molar de corte. Isto também representa que os resultados praticos estdo

consistentes com as informagdes fornecidas pelo fabricante.

Os valores de permeabilidade também confirmam a permeacao preferencial
da agua em detrimento do etanol e hexano. A permeabilidade ao hexano é
consideravelmente baixa para todas as membranas, principalmente para a
membrana AK. Contudo, a membrana GH ainda apresenta a melhor condigdo
para o transporte de hexano, representando a melhor escolha para emprego em
meio deste solvente. Entretanto, vale ressaltar que sua maior permeabilidade ao
hexano (1,74 L/m?.h.bar) também & fungdo de maior massa molar de corte desta

membrana quando comparada as demais.
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E interessante observar que para a membrana AK, a (nica composta
exclusivamente por poliamida, apresenta permeabilidade desfavoravel ao hexano.
Isto concorre para o aumento das dificuldades da aplicacdo de membranas de
poliamida na presenca deste solvente, apesar do fato de este polimero possuir
notavel resisténcia quimica ao hexano. As membranas AK e DK, por sua vez,
exibem consideravel permeabilidade preferencial a agua, em detrimento dos
demais solventes, o que evidencia suas propriedades hidrofilicas diferenciadas.
Para as membranas DL e GH, no entanto, esta diferenca revela-se menos
pronunciada, podendo estar associada a menor hidrofilicidade das mesmas, como

discutido anteriormente.

Dentre os parametros explorados para analisar a permeabilidade seletiva de
uma membrana, é de extrema importancia considerar os aspectos referentes ao
solvente em questdo. Segundo Machado, Hasson e Semiat (2000), a
permeabilidade especifica a um solvente depende em grande parte de suas

propriedades fisico-quimicas.

Podemos analisar os resultados aqui obtidos através de contribuicbes de
trabalhos de Bhanushali et al (2001). De acordo com estes autores, em uma
membrana de ultra e microfiltracdo, € possivel assumir com relativa seguranca
que o tamanho de poro da membrana é significantemente maior que o tamanho da
molécula de solventes usualmente empregados, como agua, etanol, metanol,
hexano e acetona. Neste caso, o fator de controle do transporte de solventes seria
basicamente a viscosidade dos mesmos. Em membranas de osmose reversa e
nanofiltragdo, conhecidas como membranas densas, ndo ha uma estrutura de
poro bem definida. Logo, o transporte de solventes seria realizado principalmente
por solubilidade e difusdo e modulado por uma combinagdo de fatores, como
exclusdo estérica e forgcas de interacao superficial (atracdo/repulsdo) entre o
polimero e o solvente. Desta forma, o volume molar assumiria o fator
preponderante sobre a permeabilidade, em detrimento das forgcas viscosas. A
agua, com volume molar de 18 cm®/mol, poderia penetrar com mais facilidade na
rede polimérica do que o etanol, com 58,5 cm®/mol e igualmente, o etanol teria
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preferéncia sobre o hexano, com 131 cm®mol (Tabela 1). Ainda, conforme
Bhanushali, Kloos e Bhattacharyya (2002), o processo de permeacado de agua é
favorecido por sitios hidrofilicos e grupos carregados presentes no polimero.
Todavia, os fluxos em sistemas ndo aquosos seriam consideravelmente menores,
devido a limitada capacidade de formacao de pontes de hidrogénio apresentada
pelos alcoois e auséncia destas ligacées no caso de solventes orgéanicos.

De acordo com estas consideracdes, € possivel analisar o desempenho
geral das quatro membranas. A hidrofilicidade das membranas e as propriedades
fisico-quimicas dos solventes (notadamente o volume molar associado a cada um
deles) consistiriam nos fatores responsaveis pela permeabilidade preferencial a
agua, seguida por etanol e hexano. Adicionalmente, nota-se que as membranas
DL e GH apresentam maior permeabilidade relativa ao etanol. A despeito da
possivel menor hidrofilicidade das mesmas, deve-se considerar ainda que, uma
vez que estas membranas possuem os maiores valores de massa molar de corte,
a permeacgao da moléculas de etanol, que possuem volume molar menor que o

hexano, pode ser favorecida.

A aplicagdo de membranas poliméricas em meio organico, portanto, deve
considerar o desenvolvimento de novos materiais ou aditivos que, uma vez
resistentes a solventes orgéanicos, também possam propiciar caracteristicas de

hidrofobicidade tais que permitam maiores fluxos de permeado.

Neste sentido, fluxos de permeado adequados estdo condicionados a
possibilidade de aplicacdo da tecnologia de membranas em escala industrial,
considerando estudos sobre a viabilidade de area de membrana exigida e a
concomitante utilizagdo de pressbes que respeitem padrées de seguranca

caracteristicos do processo de recuperacao de solvente.
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4. CONCLUSOES

Este estudo permitiu verificar que o desempenho de membranas
poliméricas disponiveis comercialmente (SEPA AK, SEPA DK, SEPA DL, SEPA
GH —-Osmonics, EUA), quanto aos fluxos de solventes pode ser considerado uma
funcdo da pressao, de propriedades especificas dos solventes e dos materiais
constituintes das membranas. De forma geral, para as quatro membranas
estudadas observou-se boa reprodutibilidade das medidas com os diferentes
cortes utilizados. Os maiores fluxos foram detectados para &gua, seguida pelo
etanol e hexano, evidenciando o carater hidrofilico das mesmas. A membrana
SEPA GH (1000Da, composta por polissulfona e poliamida) apresentou maior
permeabilidade ao hexano, portanto uma maior possivel aplicabilidade com este
solvente. Nao foi verificada, nas condi¢gdes operacionais de 40°C e pressao
maxima de 18 bar, a compactacdo das membranas com o0s solventes

empregados.
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APENDICE
Tabela 1. Medidas de fluxo de agua, etanol e hexano, realizadas em triplicata,

para membrana SEPA AK, a diferentes pressdes de permeagao e a 40°C.

Pressao Fluxo 1 Fluxo 2 Fluxo 3 Média Desvio
(bar) (Um?h)  (Um?h)  (L/m?h) (LUm?h)  Padrio
Agua
1 3,67 3,92 2,7 3,43 0,64
3 9,1 9,8 10,5 9,8 0,70
6 14,98 15,01 17,02 15,67 1,17
9 25,93 26,9 26,43 26,42 0,49
12 31,74 33,11 32,02 32,29 0,72
15 40,77 38,62 40,37 39,92 1,14
18 43,34 44,07 45,82 44,41 1,27
Etanol
1 0,76 0,81 0,5 0,69 0,17
3 3,24 3,38 4,81 3,81 0,87
6 4,55 4,92 4,63 4,7 0,19
9 6,89 6,52 8,25 7,22 0,91
12 11,12 9,24 12,58 10,98 1,67
15 11,36 10,99 12,87 11,74 1,00
18 15,79 15,92 15,3 15,67 0,33
Hexano
1 —- — — — —
3 0,44 0,36 0,94 0,58 0,31
6 1,59 1,98 3,87 2,48 1,22
9 274 266 3,39 293 0,40
12 3,77 3,44 2,12 3,11 0,87
15 8,04 7,71 5,91 7,22 1,15
18 9,58 8,36 10,23 9,39 0,95
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Tabela 2. Medidas de fluxo de agua, etanol e hexano, realizadas em triplicata,

para membrana SEPA DK, a diferentes pressdes de permeacao e a 40°C.

Pressao Fluxo 1 Fluxo 2 Fluxo 3 Média Desvio
(bar) (Um?h)  (Um?h)  (L/m?h) (LUm?h)  Padrio
Agua
1 3,62 4,03 4,98 4,21 0,70
3 9,11 9,19 9,87 9,39 0,42
6 22,14 22,67 26,17 23,66 2,19
9 42,34 41,09 45,66 43,03 2,36
12 62,89 61,93 57,1 60,64 3,10
15 77,41 76,33 75,22 76,32 1,10
18 104,2 103,29 109,52 105,67 3,37
Etanol
1 1,62 1,22 1,27 1,37 0,22
3 4,99 3,97 3,88 4,28 0,62
6 6,03 6,24 8,85 7,04 1,57
9 8,34 8,66 9,4 8,8 0,54
12 12,31 11,26 11,65 11,74 0,53
15 17,93 16,61 15,29 16,61 1,32
18 15,12 15,98 15,91 15,67 0,48
Hexano
1 0,43 0,61 1,9 0,98 0,80
3 5,44 6,03 6,68 6,05 0,62
6 8,26 8,76 9,38 8,8 0,56
9 11,79 12,07 13,13 12,33 0,71
12 14,14 15,04 14,32 14,5 0,48
15 17 17,62 17,67 17,43 0,37
18 19,88 19,98 21,25 20,37 0,76
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Tabela 3. Medidas de fluxo de agua, etanol e hexano, realizadas em triplicata,

para membrana SEPA DL, a diferentes pressdes de permeacao e a 40°C.

Pressao Fluxo 1 Fluxo 2 Fluxo 3 Média Desvio
(bar) (Um?h)  (Um?h)  (L/m?h) (LUm?h)  Padrio
Agua
1 1,11 0,97 0,11 0,73 0,54
3 7,75 9,33 7,04 8,04 1,17
6 21,42 19,78 19,55 20,25 1,02
9 30,33 30,29 33,25 31,29 1,70
12 34,86 35,94 34,86 35,22 0,62
15 47,74 49,91 47,64 48,43 1,28
18 57,12 56,18 54,01 55,77 1,60
Etanol
1 0,13 0,28 0,13 0,18 0,09
3 3,2 2,77 5,13 3,7 1,26
6 8,69 9,13 9,84 9,22 0,58
9 17,32 18,54 20,84 18,9 1,79
12 25,88 27,31 26,07 26,42 0,78
15 40,13 39,18 43,96 41,09 2,53
18 47,72 46,63 45,66 46,67 1,03
Hexano
1 1,4 0,82 0,57 0,93 0,43
3 2,99 3,73 2,61 3,11 0,57
6 6,88 7,12 8,02 7,34 0,60
9 12,01 10,03 10,54 10,86 1,03
12 14,96 13,38 13,93 14,09 0,80
15 16,66 17,52 18,65 17,61 1,00
18 21,09 22,42 26,93 23,48 3,06
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Tabela 4. Medidas de fluxo de agua, etanol e hexano, realizadas em triplicata,

para membrana SEPA GH, a diferentes pressdes de permeacao e a 40°C.

Pressao Fluxo 1 Fluxo 2 Fluxo 3 Média Desvio
(bar) (Um?h)  (Um?h)  (L/m?h) (LUm?h)  Padrio
Agua
1 5,95 6,12 7,04 6,37 0,59
3 21,96 22,02 23,46 22,48 0,85
6 43,44 46,13 45,52 45,03 1,41
9 92,72 93,44 89,81 91,99 1,92
12 124,12 122,17 114,76 120,35 4,94
15 144,79 145,18 150,31 146,76 3,08
18 177,93 178,48 171,95 176,12 3,62
Etanol
1 1,94 2,38 2,16 2,16 0,22
3 9,56 10,99 12,03 10,86 1,24
6 31,12 32,34 36,05 33,17 2,57
9 75,2 77,44 76,32 76,32 1,12
12 102,13 105,25 106,12 104,5 2,10
15 132,9 134,77 133,01 133,56 1,05
18 168,92 163,65 160,57 164,38 4,22
Hexano
1 0,72 0,83 1,39 0,98 0,36
3 1,93 1,84 2,38 2,05 0,29
6 7,73 6,92 7,37 7,34 0,41
9 15,81 16,55 17,83 16,73 1,02
12 21,99 19,32 21,21 20,84 1,37
15 38,14 39,66 41,09 39,63 1,48
18 40,48 41,19 41,6 41,09 0,57
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CAPITULO 4

RECUPERAGAO DE SOLVENTE EM MISCELAS OLEO DE
SOJA/HEXANO: EFEITO DO TEOR DE FOSFORO

Artigo que sera enviado para revista Journal of Food Enginnering
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RECUPERAGAO DE SOLVENTE EM MISCELAS OLEO DE SOJA/HEXANO:
EFEITO DO TEOR DE FOSFORO

RESUMO

Os processos de separacdo com membranas podem ser utilizados na
recuperagdo do solvente empregado na extracdo de Oleos vegetais
comestiveis, com o intuito de substituir ou complementar parte das etapas
envolvidas no método convencional (baseado em um sistema de destilacao
multi-estagio), viabilizando a redugdo do custo energético associado ao
processo. A aplicagdo desta tecnologia pode ser efetuada logo apds a extragao
do 6leo, resultando no 6leo bruto para posterior refino; ou, sob a perspectiva do
emprego mais abrangente das separacdes por membranas no processamento
de 6leos, apo6s a degomagem da miscela pelo processo de ultrafiliragdo. Neste
ultimo caso, ha que se considerar a presencga de baixos teores de fosfolipidios
na alimentagéo, responsaveis pela formacao de micelas reversas em meio de
hexano, que por sua vez, podem agregar Oleo por oclusdo ou formarem
depdsitos na superficie da membrana, interferindo em suas propriedades de
retencdo. Os objetivos deste trabalho foram a selecdo de uma membrana
polimérica para a dessolventizacdo de miscelas 6leo de soja’hexano e a
avaliagdo do efeito do teor de fosforo na alimentacdo sobre suas
caracteristicas de retencdo e fluxo de permeado. As seguintes condicoes
operacionais foram mantidas em todos os experimentos: miscela 6leo/hexano
com concentragcdo de éleo igual a 20% (m/m), 30 bar, 40°C e agitagcao igual a
300 rpm, com as filtragdes finalizadas a fator de concentracéao (Fc) igual a 2. O
teor de fosforo na alimentacao nao exerceu efeito significativo no percentual de
retencao de 6leo, entretanto teve efeito negativo sobre o fluxo de permeado.
Foi possivel reter 40% de O&leo nestas condigbes. Membrana de
poliamida/polissulfona de 1000 Da (Osmonics) apresentou-se inerte ao hexano

e fluxos na faixa de 19,02 L.m?2.h"" foram observados.
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1. INTRODUCAO

O processo de producado de Oleos vegetais requer a utilizacdo de um
solvente como meio de extracao, originando uma miscela 6leo/solvente que deve
ser posteriormente submetida a um complexo processo de destilacdo para
obtengédo do déleo bruto livre de solvente. As técnicas de separagdo por
membranas apresentam-se como uma alternativa tecnoldgica interessante para
substituir parte das etapas envolvidas no método convencional. A principal
vantagem no uso desta tecnologia € a redugédo do custo energético associado ao
processo (PAGLIERO et al, 2003). Estima-se que cerca de 2,1.10' KJ/ano
podem ser economizados através de um sistema baseado na separagao por
membranas (KOSEOGLU; LAWHON; LUSAS,1990).

A quase totalidade dos processos utiliza hexano como solvente. A
separacao o6leo-solvente é usualmente realizada por destilacdo em um sistema
multi-estagio, que requer quantidades de energia consideraveis, pois envolve
mudanca de fase do solvente (RAMAN; CHERYAN; RAJAGOPALAN, 1996).

Membranas de osmose reversa e nanofiltragdo tém sido utilizadas, em
escala laboratorial, na recuperagdo do solvente da miscela. No entanto, as
membranas devem resistir a acdo dos solventes e apresentar alta rejeicéo de 6leo
(KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990). Segundo Iwama (1987), a aplicagcdo de
membranas poliméricas para uso organico requer estabilidade quimica e fisica
frente ao hexano e a temperaturas em torno de 50 — 60 °C. Materiais como
poliamida aromatica, imida aromética, polifluoreto de vinilideno (PVDF) e

politetrafluoretileno podem ser adequados.

A viabilidade da separacao do 6leo e hexano através do uso de membranas
ocorre devido a suas caracteristicas e propriedades. Triacilglicerdis possuem peso
molecular aproximado de 900 g/mol, enquanto o peso molecular do hexano é de

86 g/mol. Os tamanhos moleculares dos triacilgliceréis em meio de hexano e do
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préprio hexano sdo estimados em 16,2 e 7,5 A, respectivamente. Além disso, a
difusividade do hexano € superior a difusividade do éleo de soja e a razédo entre

elas torna-se maior com a reduc¢ao do tamanho de poro (WU; LEE, 1999).

Koseoglu, Lawhon e Lusas (1990), reportaram o uso de membranas de
nano e ultrafiltragdo, visando a separagao de 6leo bruto de algodao (25 % p/p) em
miscelas contendo hexano, etanol e isopropanol como solventes. Foram testadas
membranas de polissulfona, polimeros fluoretados, poliamida e acetato de
celulose, com massa molar de corte variando entre 150 e 1000 Da. Somente as
membranas de poliamida (OSMO Sepa O, OSMO 192T-89, OSMO 192T-O,
Osmonics) mostraram-se estaveis ao hexano. A melhor performance foi obtida
com a membrana OSMO 192T-89, com peso molecular de corte entre 300 — 400

Da, fluxo de 7,14L/m?h e 21,6 % de 6leo no permeado.

Wu e Lee (1999) utilizaram membranas ceramicas porosas para
ultrafiltracdo de miscela de Oleo de soja/hexano, baseando-se nas diferentes
difusividades entre o hexano e o 6leo. Utilizou-se 6leo bruto de soja’hexano com
33 % de 6leo, sem nenhum pré-tratamento. Realizou-se filtragdo tangencial, com
um disco de membrana com didmetro de poros de 0,02 um e espessura
aproximada de 0,1 um. As melhores condi¢cdes de separagdo encontradas foram
com pressdo transmembrana igual a 4 Kg/cm? e velocidade de agitacdo de 120
rpm. A concentracdo do éleo de soja decresceu de 33 % nha alimentacéo para 27
% no permeado isto €, 20 % de rejeicdo. Os resultados sugerem que poros
menores sao essenciais para a eficiéncia da separacao; contudo, o fluxo torna-se
ainda mais baixo com a reducéo dos poros, implicando na necessidade de uma
grande area de superficie de membrana. Deve-se observar que o diametro de
poro considerado nao € eficaz para a separagdo 6leo/hexano, uma vez que
encontra-se em uma faixa de tamanho muito superior em relacdo as moléculas a

serem separadas.

A aplicacao da tecnologia de membranas para separacao 6leo/solvente na
miscela pode ser efetuada logo apds a extracdo do 6leo, resultando no éleo bruto
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para posterior refino. Neste sentido, Koseoglu e Engelgau (1990), propdem um
processo combinado para a recuperacdo do hexano, aliando a utilizacdo de
membranas e a destilacdo convencional. O emprego da nanofiltracdo forneceria
uma corrente rica em hexano, que seria enviada ao extrator de 6leo, além de uma
corrente rica em Oleo, que poderia ser processada por destilacdo para
recuperagcdo do hexano restante. No entanto, esta opg¢do pode ter como

consequéncia baixos fluxos de permeado, devido a alta viscosidade do 6leo bruto.

Alternativamente, a recuperacado do solvente através de membranas pode
ser realizada apds a degomagem da miscela pelo processo de ultrafiliracao, de
forma que seja obtido éleo degomado isento de hexano. Os fosfolipidios presentes
em Obleos vegetais brutos consistem em surfactantes naturais, originando miscelas
com massa molar de corte de 20.000 Daltons ou mais, facilitando a separagao por
filtracdo (GUPTA, 1997). Segundo Snape e Nakajima (1996), a miscela
Oleo/hexano, previamente degomada a partir da ultrafiltracdo, poderia ser
alimentada em um processo de nanofiltracdo, visando maxima recuperacao do

solvente, sendo o restante separado através de destilagao.

Neste sentido, embora a etapa de degomagem através de membranas de
micro e ultrafiltracdo encontre-se relativamente fundamentada na literatura
pertinente, praticamente ndo existem trabalhos sobre a dessolventizacdo da
miscela obtida ap6s este processo, ou seja, com 6leo contendo baixos teores de
fosfolipidios Sabe-se que as micelas formadas podem agregar moléculas de
triacilglicerdis, acidos graxos e pigmentos, mediante o processo de oclusado (LIN;
RHEE; KOSEOGLU, 1997). Além disso, a deposicdo de micelas reversas na
superficie de uma membrana pode alterar suas propriedades de retencao, através
da formagdo de uma camada que funciona como membrana secundaria (KIM et
al., 2002). Portanto, questiona-se se a presenca de baixos teores de fosfolipidios
na alimentagdo, no processo de dessolventizacdo por membranas, poderia

possibilitar maiores reten¢des de 6leo, maximizando a recuperagao do hexano.

Os objetivos deste trabalho constam de:
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v Selecdo de uma membrana polimérica para estudos subseqiientes sobre a
recuperacdo de solvente em miscelas 6éleo/hexano, mediante suas

caracteristicas de fluxo;

v Avaliacdo do efeito do tipo de alimentacdo sobre o fluxo de permeado e
retencdo de Oleo, através da utilizagdo de miscelas de diferentes naturezas:
contendo apenas 6leo de soja refinado ou éleo de soja previamente degomado

por ultrafiltracdo (com baixos teores de fosfolipidios).
2. MATERIAL E METODOS
2.1 Matéria prima

Para a composigcao da miscelas 6leo/solvente utilizou-se:

v Oleo de soja refinado, adquirido em comércio local;

v Amostras de 6leo de soja previamente degomado através de ultrafiltracéo
em membrana ceramica de alumina, com as seguintes caracteristicas: 19
canais, 1 m de comprimento, didametro de poro igual a 0,01um e area de
permeacdo de 0,20 m? Foram utilizados permeados obtidos por Soares
(2004), com os seguintes teores de fésforo: 4,3 ; 17,5 e 49,6 mg.kg™.

v Hexano comercial da marca Synth.
2.2 Membranas

Foram utilizadas quatro diferentes membranas poliméricas planas, produzidas

pela Osmonics (EUA). Suas especificagées constam da Tabela 1.
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Tabela 1. Membranas utilizadas nos ensaios de filtragao.

DESCRICAO CLASSE CARACTERISTICAS POLIMERO(S)
SEPA AK OR 99% rejeicao NaCl Poliamida
SEPA DK NF 98% rejeicao MgSO,4 (300 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA DL NF 96% rejeicao MgSO4 (500 Da) Poliamida/polissulfona
SEPA GH NF/UF 1000 Da Poliamida/polissulfona

OR: osmose reversa; NF: nanofiltracdo; UF: ultrafiltragéo.

As membranas foram fornecidas no formato de folhas com dimensodes de

0,30m x 0,30m. Para a realizacdo dos experimentos, utilizaram-se cortes de

membranas referentes a circunferéncias com 0,036m de diametro. A face opaca

das membranas corresponde ao tecido de suporte, que deve estar voltada para

baixo, sem contato direto com a alimentacdo. As proporgcbes de poliamida e

polissulfona presentes nas membranas SEPA DK, SEPA DL e SEPA GH néo séo

fornecidas pelo fabricante.

2.3 Equipamentos utilizados nos experimentos

v' Célula de filtracdo, composta pelos seguintes acessérios: célula de filtracao

com capacidade de 200mL, banho termostatizado, manémetro (1-40 bar) e

cilindro de nitrogénio;

Rotoevaporador Fisatom;
Agitador magnético IKA Werke RCT (100 — 1000rpm).

ASIRNEE RN

angstrons/segundo.

Banho térmico Lauda Modelo MGW (-20 a 120°C), com precisédo + 0,1°C;

Metalizador Polaron SC 7620, com taxa de recobrimento de ouro de 0,5

v Microscopio Eletrénico de Varredura LEO 440i com detector Oxford Modelo

7060.
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2.4 Metodologia de filtracao

As filtragbes das miscelas foram realizadas em uma célula de filtragdo com
capacidade de 200 mL, acoplada a man6metro (1-40 bar) e cilindro de nitrogénio.
A area efetiva de membrana e o diametro da célula corresponderam a 1,02.10° m?
e 0,036m, respectivamente. A célula foi disposta sobre um agitador magnético e
uma barra magnética foi colocada no interior para realizar a agitagcdo, com o
objetivo de simular filtragdo tangencial. A temperatura do sistema foi mantida
constante através de um banho termostatizado com recirculacdo de agua. Os
experimentos foram conduzidos sob atmosfera de nitrogénio e a pressao
requerida foi aplicada através do ajuste do regulador de pressao do cilindro de
nitrogénio. O permeado foi coletado através de um bocal localizado na parte
inferior da célula, em proveta com graduacdo compativel. Para evitar a
evaporacao de solvente, o sistema de coleta foi mantido fechado. Um desenho
esquematico da célula de filtragao € mostrado na Figura 1.

o Mandmetro
Entrada de nitrogénio —s

sob presséo

Agua
quente

Suporte perfurado
para barra magnética

CHRE Merbrana sobre tela perfurada

permeada

— Agitador magnéticol
aquecedor

Figura 11. Célula de filtragao utilizada nos ensaios experimentais.
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2.5 Definicao dos parametros de processamento
2.5.1 Temperatura

De acordo com trabalhos anteriores realizados por Hasegawa (2000),
reforcando lwama (1987), a temperatura de 50°C fornece melhor fluxo para 6leos
vegetais. Segundo Lin, Rhee e Koseoglu (1997), deve-se utilizar uma temperatura
que seja inferior ao ponto de ebulicdo do solvente, que neste caso é proximo de
70°C. Devido a volatilidade do hexano, capaz de acarretar aumento indesejavel de
pressdo no interior da célula, a temperatura de filtragdo foi mantida em 40°C em

todos os experimentos realizados.

2.5.2 Agitacao

Segundo Wu e Lee (1999), sistemas contendo 6leo/hexano podem ter
acréscimo no fluxo de permeado em valores de agitacdo superiores a 120 rpm,
devido a minimizagdo da concentracéo por polarizagdo. De acordo com Kim et al.,
agitacao superior a 150 rpm deve ser considerada. Agitacao constante e igual a
300 rpm foi utilizada em todos os experimentos, simulando filtragdo tangencial. O
valor da agitacao foi determinado baseando-se nos dados fornecidos pelo manual
do fabricante do agitador magnético utilizado nos experimentos, em que cada nivel
de agitacao do equipamento (referente aos numeros 1 a 10), corresponde a uma

rotagdo nominal especifica, para fluidos com densidade inferior a 1 g/cm?.

2.5.3 Fator de concentracao (Fc)

O fator de concentragdo quantifica a reducdo do volume de miscela da
alimentagao atingida pela filtragdo. E calculada como a raz&o entre a massa inicial
de miscela e a massa final de concentrado: F¢c = Ma/Mg, onde Ma = massa de
miscela na alimentagdo e Mg = massa de miscela no retentado. Com excecao dos
testes para selecao da membrana de estudo, em todos os demais experimentos a
alimentacéo foi concentrada 2 vezes (Fc=2).
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2.5.4 Concentracao da alimentacao

Apos a extragdo por solvente, a miscela contém cerca de 25-30% de 6leo
(KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990). De acordo com Kim et al. (2002), quanto maior
o teor de 6leo, maior sera a viscosidade da miscela, o que acarreta pronunciada
diminuicao no fluxo de permeado. Devido ao carater exploratério deste trabalho, a

concentracao das miscelas foi mantida em 20% de 6leo (m/m).

2.5.5 Pressao de trabalho

Quanto maior a presséo utilizada, maior o fluxo obtido na nanofiltragéo.
Existe uma limitagdo operacional de pressdao maxima de 40 bar na célula de
filtracdo. Optou-se, portanto, por manter pressdao de 30 bar em todos os

experimentos.

2.6 Pré-tratamento das membranas

Segundo Van der Bruggen, Geens e Vandecasteele (2002), a imersao de
membranas poliméricas em hexano pode causar um efeito de agrupamento dos
sitios hidrofébicos e hidrofilicos presentes na camada ativa. Desta forma,
membranas hidrofilicas podem ter essa propriedade reduzida. Ainda, de acordo
com Snape e Nakajima (1996), o pré-tratamento de uma membrana com o
solvente de trabalho pode evitar o colapso de seus poros quando sob o efeito da
presséo, além de proporcionar aumento no fluxo de permeado. As membranas
foram imersas em hexano puro durante 24 horas, anteriormente a todas as

filtracbes realizadas.

2.7 Selecao da membrana

Para os testes seletivos foram realizadas filtracbes (em triplicata) de
miscela composta por 6leo de soja refinado e hexano (20%m/m) para cada
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membrana descrita na Tabela 1. A célula foi carregada com 100g de miscela. A
pressao foi mantida em 30 bar em todos os experimentos. Os fluxos de miscela
foram monitorados e os experimentos foram finalizados quando atingido o tempo
de 2,5 horas.

2.8 Experimentos com a membrana GH

Os experimentos com a membrana selecionada (GH — 1000Da) foram
realizados com o intuito de verificar a influéncia do tipo de alimentacdo sobre o
fluxo de permeado e retengédo do Oleo. Para isso, utilizou-se miscelas conforme
descrito abaixo:

v" Miscelas compostas por 6leo de soja refinado, com filtragdes em ftriplicata;

v" Miscelas compostas por éleo de soja degomado por ultrafiliragdo, segundo
descricdo na Tabela 2. Estes experimentos foram realizados em duplicata para
cada uma das amostras.

O teor de fosfolipidios no 6leo degomado pode ser expresso através da
relacdo: % Fosfolipidios = Teor de Fdsforo x Fator, onde se considera o teor de
fosforo em porcentagem (%) e o valor numérico para o fator € igual a 30.
(ERICKSON, 1995).

Tabela 2. Amostras de 6leo de soja (degomado por ultrafiltracdo) utilizadas nos

experimentos.

Oleo degomado Teor de fosforo (mg.kg™)
A 4,3
B 17,5
C 49,6

Fonte: Soares (2004)
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Para que a capacidade de filtracdo da membrana fosse maximizada, esta
foi colocada na célula de filtracdo e procedeu-se a filtracdo de hexano puro, nas
seguintes condicdes operacionais: 1 hora a 10bar, 1 hora a 20 bar e 1 hora a 30
bar. Esta filtracdo preliminar foi realizada seguindo recomendagdes do proprio
fabricante, visando evitar compactacdo da membrana e colapso dos poros por
utilizagao de pressdes iniciais demasiadamente altas.

Apbs esta filtragdo, a célula foi carregada com 100g de miscela e os
experimentos foram finalizados a Fc¢=2. Para cada experimento utilizou-se uma

membrana intacta.

No calculo do fluxo considerou-se a quantidade obtida de permeado em litros,
por m? de membrana por hora. Utilizou-se a relacdo J = V/(At), onde V
corresponde ao volume de permeado acumulado (em litros), A € a area efetiva da
membrana (m?) e t é o tempo de filtragdo (hora) (RENNER; SALAM, 1991). Os
fluxos, portanto, foram calculados a partir do volume de permeado acumulado, a
cada 10 minutos durante as duas primeiras horas de filiracdo e,
subseqiientemente, a cada 30 minutos até que fosse atingido o fator de
concentragado 2 (Fc=2), e estdo expressos em (L/m?h).

2.9 Parametros de desempenho da membrana GH

O controle dos teores de dleo e solvente no permeado e retentado foi
realizado através de gravimetria, com pesagem inicial destas fracbes seguida de
evaporacao de todo o hexano (rotoevaporador) e manutencdo subsequente das
amostras em estufa a 100°C por duas horas, para eliminacdao de quaisquer
residuos de solvente. Apbs o resfriamento das amostras em dessecador, estas
foram novamente pesadas, de forma a determinar a retencao de 6leo.

O coeficiente de retencao do 6leo (%R) foi calculado como:
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% R = [(Cal — Cper).100]/Cal , (1)
onde Cal e Cper sdao os teores de 6leo na alimentacdo e permeado,

respectivamente, a um dado fator de concentracgéo.

2.10 Analise estatistica

Os percentuais de retencao de Oleo obtidos nos experimentos foram
analisados estatisticamente, por Analise de Variancia (ANOVA) e teste de Tukey
para determinacdo de diferencga significativa (p < 0,05), utilizando-se o programa
Statistica 5.5.

2.11 Analise microscopica

Esta € uma técnica muito utilizada no estudo da morfologia de membranas,
pois permite uma caracterizagdo rapida e precisa da superficie. A area a ser
analisada € bombardeada por um fino feixe de elétrons de alta voltagem, e como
resposta, radiagdes sdo emitidas e captadas, as quais fornecem informacdes

sobre natureza da amostra.

A Microscopia Eletronica de Varredura (MEV) foi utilizada para verificagao
da deposicao de solutos na superficie da membrana selecionada, segundo o
exame de amostra de um corte de membrana intacta e de amostra de um corte da

membrana utilizada na filtragdo de miscela contendo o 6leo degomado C.

A preparacao das amostras para microscopia eletrénica de varredura requer a
secagem das mesmas, pois a presenca de agua pode interferir no procedimento
de andlise. Amostras das membranas foram recortadas nas dimensdes de 0,07 x
0,07 cm e mantidas em estufa a 60°C por 48 horas. Apds este tratamento, foram

acondicionadas em dessecador.

Como as membranas deste trabalho sdo preparadas a partir de materiais
poliméricos, portanto, maus condutores de elétrons, foi necessario fazer uma

metalizagdo das amostras. Para isso, as amostras ja recortadas das membranas
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foram fixadas em um porta amostras com didmetro de 1cm e colocadas em um
metalizador onde foi aplicado vacuo de 2.102 Pa com subseqiiente recobrimento
da superficie com uma fina camada de ouro (espessura de 92 angstrons). Em

seguida, as amostras preparadas foram analisadas em microscépio.

3. RESULTADOS
3.1 Selecao da membrana

Os testes seletivos das membranas, a principio, deveriam avaliar a
perfomance de cada uma das membranas quanto a suas capacidades de retencao
de 6leo. No entanto, os fluxos obtidos com as membranas DK e DL em ensaios
preliminares, com miscelas Oleo de soja refinado/hexano, mostraram-se
extremamente baixos, dificultando a imposicdo de um fator de concentracao
especifico. Além disso, os baixos fluxos de permeado e conseqlientemente o
longo tempo de filtracdo requerido resultaram em grandes perdas de hexano por
evaporacao, inviabilizando balangcos de massa corretos. Para a membrana AK,
absolutamente, ndo ocorreu filtracdo de miscela nos testes preliminares e a
possibilidade de sua utilizacao foi descartada. Este fato pode estar relacionado ao
fato de que esta é uma membrana de osmose reversa e portanto, com

caracteristicas de poro inadequadas a filtracado dos componentes da alimentacao.

Assim, para que o fluxo de miscela em cada membrana pudesse ser
nominalmente confirmado, estes foram monitorados durante 2,5 horas, em

triplicata, para as membranas DK, DL e GH.

Os fluxos (correspondentes a média dos valores obtidos em triplicata) de
permeado para miscela Oleo de soja refinado/hexano (20%m/m) para as

membranas estudadas sdo apresentados na Figura 2.
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Figura 12. Fluxos de permeado para as membranas DK, DL e GH, com miscela
6leo de soja refinado/hexano (20%m/m), a 30 bar, 40°C e 300 rpm. Filtracdes

finalizadas a 2,5 horas.

Os fluxos de permeado ao final das filtracdes que constam na Figura 2
foram, em média, iguais a 1,22; 3,61 e 19,02 L/m.h, correspondendo aos fatores
de concentracao atingidos de 1,02; 1,03 e 1,45, para as membranas DK, DL e GH,
respectivamente. Logo, devido a sua caracteristica de melhor fluxo, a membrana

GH foi selecionada para os estudos subseqlientes.

Os baixos fluxos obtidos com as membranas DK, DL e o fluxo nulo com a
membrana AK refletem que membranas de tamanho de poro muito reduzido,
como aquelas destinadas a osmose reversa, podem mostrar-se inadequadas a

perspectivas industriais na area de tecnologia de éleos.
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3.2 Experimentos com a membrana GH
3.2.1 Efeito da alimentacao sobre o fluxo de permeado

Através da Figura 3 pode-se verificar a performance de filtracdo da
membrana GH referente as diferentes alimentagdes utilizadas. Os valores
(médios) de fluxos determinados quando atingido o fator de concentracdo 2
corresponderam a 21,01 L/m?h; 20,39 L/m?h; 11,00 L/m?h e 8,3 L/m?h, para as

miscelas contendo éleo refinado e os dleos A, B e C, respectivamente.
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Figura 13. Curvas de permeado de miscelas compostas por éleo refinado e 6leos
degomados A, B e C (20%m/m) a Fc=2. Condi¢des: 30 bar, 40°C e 300rpm.
Membrana Osmonics SEPA GH (1000 Da).

As diferengas encontradas entre os valores de fluxo de permeado,
observando-se que as condigcdes operacionais foram idénticas em todos os
experimentos, podem ser explicadas mediante as diferentes propor¢des de
solutos (fosfolipidios) em cada tipo de alimentagdo e em relacao aos fenbmenos
responsaveis pelo acréscimo na resisténcia a transferéncia de massa,
representados principalmente pela formagao da camada gel e colmatagem.

Segundo Cheryan (1998), o fluxo de permeado é inversamente proporcional
a viscosidade da alimentacdo. O acréscimo de solutos na alimentacdo concorre
para o aumento de sua viscosidade e densidade, justificando menores fluxos de
permeado. Hafidi, Pioch e Ajana (2003) estudaram a permeacao de 6leo de
girassol refinado em membranas de micro e ultrafiltracédo, poliméricas e ceramicas.
A adigéo de pequenas quantidades de fosfolipidios ao 6leo refinado, em teores de

0,2 a 1%, resultou em um aumento na resisténcia ao fluxo entre 60 a 130%.
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Pode-se observar que as curvas referentes as miscelas com éleo refinado e
com o 6leo degomado A apresentam similaridade, o que evidencia que o teor de
fésforo igual a 4,3 mg.kg™ praticamente ndo contribui para alteragdes no fluxo de
permeado. Quando o teor de fésforo é aumentado para 17,5 mg.kg™, entretanto, o
tempo de filtracdo para que seja atingido o fator de concentracdo 2 é duplicado.
Contudo, entre as miscelas com teores de fésforo iguais a 17,5 mg.kg"' e 49,6
mg.kg" ndo se verificam diferencas significativas de fluxos. Experimentos que
contemplem miscela contendo éleo degomado com teores de fésforo entre 5
mg.kg”" e 20 mg.kg" poderiam colaborar para a analise do comprometimento do
fluxo de permeado em funcdo do teor de fésforo na alimentacdo, visando a
determinacdo do maximo teor de fdésforo que nado incorra em substancial

diminuigcao do transporte de massa através da membrana.

Além da variabilidade entre as concentracdes de solutos da alimentacao,
como ja discutido anteriormente, € possivel analisar tal comportamento sob o
aspecto da formacao de miscelas em meio de hexano. De acordo com Wu e Lee
(1999), mesmo pequenas quantidades de fosfolipidios no éleo podem acarretar a
formacao de micelas reversas, que, pelo efeito da pressao, tendem a se acumular
na superficie da membrana com consequiente diminuicao no fluxo de permeado.
No entanto, a formacéo das micelas ocorre somente acima de uma determinada
concentracao de monémeros denominada concentragéo critica da micela (CMC).
O seu tamanho é definido de acordo com sua massa molar e entende-se ainda
que esta relacionada com a massa molar dos fosfolipidios e com o ndmero de

monémeros utilizados para forma-la (PARDUN, 1988).

Estudos aprofundados conduzidos por Hancer et al. (2002) tiveram como
objetivo determinar a concentragdo critica da micela (CMC) em sistemas
compostos por 6leo de soja e hexano (30%m/m), ou seja, o teor de fésforo
necessario para que os monémeros em solucéo iniciem a formagéao de micelas. A
partir de Oleo de soja refinado e fosfolipidios adicionados em crescentes
concentragdes, determinou-se que o teor de fésforo minimo igual 20 mg.kg" é
necessario para que ocorra a formacao de micelas (embora com baixo nivel de
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agregacao) em tais sistemas. Entretanto, os autores ressaltam que este valor deve
estar associado a um meio totalmente anidro, pois a presenca de agua reflete no
aumento da CMC.

Desta forma, é possivel considerar que o teor de fésforo igual a 4,3 mg.kg™
seria insuficiente para formagdo de micelas e os fosfolipidios poderiam estar
distribuidos apenas como mondmeros, justificando, portanto, a semelhanca entre

as alimentagcdes compostas pelo 6leo refinado e pelo éleo degomado A.

Através da observagdao da curvas na Figura 3, verifica-se um declinio
pronunciado do fluxo de permeado com o tempo, tipica dos processos com
membranas. De acordo com Sablani et al. (2001) este decréscimo é ocasionado
por fenébmenos que limitam o transporte de massa, como a polarizagdo por
concentracdao e subsequente formagdo da camada gel. A polarizacdo por
concentracao se estabelece rapidamente, provocando uma queda acentuada do
fluxo de permeado nos instantes iniciais da filtracdo, devido ao aumento da
concentracao de macromoléculas na superficie da membrana. A partir desta fase,
uma situacao de equilibrio ocorre quando a concentragao de particulas proximas a
superficie filtrante excede seu limite de solubilidade, ocorrendo a formagéao de uma
camada de gel, devido a precipitagdo por supersaturacdo de macromoléculas e
ocasionando uma resisténcia adicional ao fluxo de permeado (SABLANI et al.,
2001). A Figura 4 ilustra o declinio caracteristico no fluxo de permeado no

processo de filtragdo com membranas.
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Fluxo

I I I
| |

| | Tempo

Figura 4. Estagios do declinio do fluxo de permeado durante o processo de

filtracdo com membrana. I - polarizacdo por concentracido; II - formacdo da

camada de gel; III - consolidacdo da camada gel. Fonte: Marshall; Daufin (1995).

Mediante estes conceitos, é provavel que o comportamento das curvas para
as miscelas de 6leo degomado B e C se justifique através de rapida formacao da
polarizagdo por concentragdo e da camada gel, uma vez que existem maiores
teores de solutos e maior numero possivel de micelas reversas formadas, ou seja,
maior deposi¢cao de material na superficie da membrana. Contrariamente, para as
curvas referentes as miscelas contendo 6leo refinado e o éleo degomado A, estes
fendmenos sao consolidados em maior intervalo de tempo, o que propicia maiores

fluxos de permeado no inicio da filtragéo.

Além das razdes anteriormente citadas, uma causa adicional para o declinio
de fluxo de permeado pode ser relacionada ao fendmeno da colmatagem, que
consiste na agdo mecéanica de bloqueamento dos poros superficiais e/ou internos
da membrana, dependendo de sua morfologia (CHERYAN, 1998).

Segundo Kesting (1985), quando uma membrana apresenta distribuicao de
didmetro de poros muito préxima a dos didmetros dos solutos presentes na
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solucdo, a colmatagem é favorecida, principalmente a altas pressées. Este fato é
particularmente critico no caso deste trabalho, ja que os triacilglicerois apresentam
massa molar igual a 900 Da e a massa molar de corte da membrana é igual a
1000 Da. Logo, a passagem das moléculas de triacilgliceréis através dos poros da
membrana é favorecida pela elevada pressao utilizada, embora tais moléculas
possam ficar retidas, em alto grau, bloqueando os poros da membrana. Isto
consistiria em um fator adicional para que os fluxos de permeado na estabilizacao

correspondam aos baixos valores verificados.
3.2.2 Analise microscopica

A deposicdo de solutos durante a filtracao, relacionada aos fenébmenos
responsaveis pela queda tipica no fluxo de permeado, foi verificada através de
fotomicrografias realizadas por Microscopia Eletrdonica de Varredura (MEV), com
amostras da membrana GH intacta e apds a filtracdo de miscela contendo o dleo
degomado C(49,6 mg.kg™), conforme a Figura 5.

EHT=20.80 KV W= 25 mm 19-Nov-2004 EHT=20.00 kV 19-Nov-2084
ipm Detector= SE1 ipm Detector= SE1

(a) (b)

Figura 5. Fotomicrografias de superficie da membrana SEPA GH Osmonics (1000

Da): (a) sem nenhum tratamento; (b) apods filtracdo de miscela contendo 6leo
degomado C (49,6 mg.kg™") 20% (m/m).
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E possivel observar que ocorrem alteracdes visuais na superficie da
membrana por deposicdo de solutos, relacionada portanto a concentragdo por
polarizacdo, formacdo da camada gel e possivel colmatagem, evidenciando o

impacto destes fendbmenos sobre o declinio de fluxo observado.
3.2.3 Retencao de dleo
Na Tabela 3 sdo apresentados os valores de retencao de 6leo para fator de

concentracao (Fc) igual a 2 para a membrana GH, referentes aos experimentos

realizados, a pressao de 30bar e 40°C.
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Tabela 3. Valores do percentual de retencdo de 6leo (Fc =2) dos experimentos

com miscela a 30 bar e 40°C, com membrana SEPA GH Osmonics (1000 Da).

Alimentagao Experimento | Cal (% m/m) | Cper (% m/m) | Retencao
(%)
1 20,00 12,94 35,30°
Oleo refinado 2 20,00 11,00 40,58°
3 20,00 13,02 34,922
) 1 19,84 12,42 37,402
Oleo degomado A
2 19,84 11,64 41,35°
] 1 20,34 11,59 42,012
Oleo degomado B
2 20,34 13,29 34,66%
] 1 20,02 11,88 40,66°
Oleo degomado C
2 20,02 12,91 35,512
DMS 2,4722

DMS = Diferenca Minima Significativa pelo Teste de Tukey

Os valores com a mesma letra ndo diferem significantemente entre si (Teste de Tukey a 5% de
significancia)

Cal: concentracao de éleo na alimentagao

Cper: concentracédo de éleo no permeado

Os valores encontrados para a retencdo de 6leo nao diferiram
significantemente (p < 0,05) entre si, 0 que revela que esta resposta foi
independente do teor de fésforo na alimentacdo. Além disso, ndo foi observada
nenhuma tendéncia ao aumento ou diminuicdo na retengdo conforme o teor de

fosforo.

De acordo com a observacao da Tabela 2 verifica-se que a retencédo de
6leo, nas condicdes estudadas, situou-se em torno de 40%, que pode ser

discutido em relacdo aos resultados obtidos na literatura com a utilizacdo de
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membranas com massa molar de corte igual a 1000 Da ou similares. Geng, Lin e
Tam (2002), por exemplo, investigaram a separagao do solvente em miscela 6leo
de soja bruto/hexano (30 % v/v), com retencdes de 6leo correspondente a 70% e
fluxos de permeado préximos a 2 L/m?h; com pressdo maxima de 6 bar. Kuk, Hron
e Abraham (1989), por sua vez, aplicaram membrana de poliamida em misturas
constituidas por etanol e éleo bruto de algodao. A recuperagao do solvente foi de
99 %, com pressao de 2 a 4 bar, temperatura de 25 °C e fluxos de permeado
variando entre 1 L/m?h e 4 L/m?h. Entretanto, Raman, Cheryan e Rajagopalan
(1996) avaliaram membranas de nanofiltragdo no processo de recuperacdo do
solvente em miscela constituida de 20 % de 6leo de soja refinado, a 27,6 bar e 24
°C, com fluxo médio de 9 L/m?h; ou seja, em condicdes muito similares as
utilizadas neste trabalho, obtendo retencées de 45 % de Oleo. Verifica-se,
portanto, que a utilizagdo de menores pressbes parece conduzir a maiores
retencdes de 6leo, embora resultem em fluxos de permeado incompativeis com os
processos industriais de recuperacdo de solvente. Em contrapartida, altas
pressées podem comprimir demasiadamente os triacilgliceréis em direcdo a rede
polimérica, permitindo a sua passagem em maior quantidade através dos poros da
membrana. Condi¢cées adequadas de filtracdo estao relacionadas a caracteristicas
satisfatérias de retencao de 6leo pela membrana e de fluxo de permeado, exigindo
maior exploracdo no que se refere a parametros especificos do processo, como
pressao, temperatura e agitacao.

Embora o aumento no teor de fésforo na alimentagao tenha ocasionado
decréscimo no fluxo de permeado, a presenca destes compostos parece nao
modular a permeacao de triacilgliceréis, seja através do simples aumento na
viscosidade da alimentacdo, mediante a oclusdo dos mesmos nas possiveis
micelas formadas ou através de deposicdo destas micelas sobre a superficie da
membrana. E possivel, neste Gltimo caso, considerar que as micelas formadas,
devido aos baixos teores de fosforo, sejam relativamente esparsas, de forma a

nao alterar as propriedades de retengao do sistema.
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4. CONCLUSOES

No processo de dessolventizacdo de miscelas O6leo de soja
refinado/hexano, a membrana SEPA GH (Osmonics), com massa molar de corte
igual a 1000 Da, foi selecionada como conseqliéncia de apresentar os maiores
fluxos dentre as demais membranas disponiveis (SEPA AK, SEPA DL e SEPA DK,
Osmonics). O fluxo de permeado maximo obtido com esta membrana, dentre
todos o0s experimentos realizados, foi igual a 21,00 L.m2h', a fator de
concentracao igual a 2 (Fc =2), com miscela 20% 6leo de soja refinado/hexano,

nas condi¢cbes operacionais de 30 bar, 40°C e agitacao de 300 rpm.

Verificou-se que o aumento no teor de fésforo na alimentagéo teve efeito
negativo sobre o fluxo de permeado, possivelmente devido a rapida formacao da
polarizagdo por concentragdo e da camada gel, embora n&o tenha apresentado
influéncia significativa na retengao de 6leo pela membrana. Em geral, os valores

de retencao de 6leo situaram-se préximos a 40%.

Seria possivel, portanto, o uso de membrana polimérica composta por
poliamida e polissulfona, com massa molar de corte igual a 1000 Da, apds
processo eficiente de degomagem de miscela éleo/hexano por ultrafiliracao.
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CAPITULO 5

RECUPERACAO DE SOLVENTE EM MISCELAS OLEO DE
SOJA/HEXANO: EFEITO DA PRESSAO E TEMPERATURA
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RECUPERACAO DE SOLVENTE EM MISCELAS OLEO DE SOJA/HEXANO:
EFEITO DA PRESSAO E TEMPERATURA

RESUMO

O processo usual de obtencao de 6leos a partir de sementes oleaginosas
consiste na extracdo por solvente, representado pelo hexano. A miscela
6leo/hexano gerada é submetida a um complexo processo de destilacdo para
recuperacao do solvente. A tecnologia de membranas apresenta alto potencial
no que se refere a complementagdo ou substituicdo de operacdes de
dessolventizagdo tradicionais. Adicionalmente, seu emprego poderia resultar
em concomitante desacidificacdo do 6leo, como uma alternativa interessante
ao refino quimico classico. O objetivo deste trabalho foi estudar a separacao de
hexano e acidos graxos livres em miscela de 6leo de soja refinado com adigéao
de 5% de acido oléico (25% 6leo m/m), em escala laboratorial, utilizando uma
membrana polimérica plana composta por polissulfona e poliamida, com massa
molar de corte de 1000 Da. Através do estabelecimento de um planejamento
experimental fatorial 2% completo, com 3 pontos centrais e 4 pontos axiais, foi
avaliado o efeito das variaveis independentes, pressdo (13 — 27 bar) e
temperatura (21 a 49°C), sobre o fluxo de permeado, retencdo de 6leo e
separacdo de acidos graxos livres. Os maiores valores para o fluxo de
permeado foram observados nas condi¢coes de 25 bar e 45°C, bem como a 27
bar e 35°C, situando-se em 30,00 L.mZh'. A melhor performance de
separacdo, ou seja, maior percentual de retencdo de dleo (67,12%) foi
verificada a 15 bar e 45°C, embora com baixo fluxo de permeado associado
(8,17 L.m2.h™"). O aumento na pressdo favoreceu o fluxo de permeado e
acarretou diminuicdo na retencdo de Oleo e acidos graxos livres pela
membrana. Maiores temperaturas, no entanto, apresentaram efeito positivo
sobre o fluxo de permeado e retencdo de 6leo, além de promoverem o

aumento na permeacao de acidos graxos livres.
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1. INTRODUCAO

A utilizacdo de membranas nos processos de separagdo apresenta-se
como uma tecnologia fortemente promissora para o processo convencional de
producédo de 6leos vegetais, uma vez que se caracteriza por condigcdes brandas de
processamento, menor consumo energético e retencdo de nutrientes desejaveis.
O interesse na aplicagdo de membranas em tecnologia de lipidios tem crescido
bastante nos ultimos anos, uma vez que 0s processos que as utilizam simplificam
a tecnologia e possibilitam facil mudancga de escala, refletindo uma tendéncia por
operacdes menos dispendiosas e tecnologicamente mais avancadas (SNAPE;
NAKAJIMA, 1996).

A potencialidade de processos especificos de separagdo por membranas,
como a osmose reversa e a nanofiltracdo, tem sido direcionada principalmente a
etapas do processamento de 6leos que envolvem o fracionamento de correntes
nas quais os componentes de interesse estdo representados pelo hexano,
triacilglicerbis e acidos graxos livres, ou seja, que apresentam massas molares
entre 90 a 900 Da (KOOPS; YAMADA; NAKAO, 2001).

A quase totalidade dos processos de extracdo de ébleos a partir de
sementes oleaginosas utiliza hexano como solvente, originando uma mistura
Oleo/solvente denominada miscela. A separagdo O6leo-solvente € usualmente
realizada por destilacdo em um sistema multi-estagio, que requer quantidades de
energia consideraveis, pois envolve mudanca de fase do solvente (RAMAN;
CHERYAN; RAJAGOPALAN, 1996).

As técnicas de separacdo por membranas apresentam-se como uma
alternativa tecnoldgica interessante para substituir ou complementar parte das
etapas envolvidas no méetodo convencional de dessolventizagdo de miscelas. A
principal vantagem no uso desta tecnologia é a redugdo do custo energético
associado ao processo (PAGLIERO et al., 2003). Estima-se que cerca de 2,1.10"
KJ/ano podem ser economizados através de um sistema baseado na separagao
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por membranas (KOSEOGLU; LAWHON; LUSAS,1990). Como vantagens
adicionais, deve-se considerar a total adequacdo desta nova tecnologia as
questdes ambientais e de seguranca, uma vez que 0s riscos de explosdo sao
minimizados (STAFIE; STAMATIALIS; WESSLING, 2004).

Até o presente momento, a recuperacdo do hexano através da tecnologia
de membranas tem sido investigada somente em escala laboratorial, com a
utilizacdo majoritaria de membranas poliméricas, comercialmente disponiveis ou
sintetizadas especialmente para esta finalidade. No entanto, estes materiais sé&o
relativamente caros e sob condicbes experimentais podem apresentar estabilidade
limitada (STAFIE; STAMATIALIS; WESSLING, 2004).

Uma membrana ideal para a recuperagdo de solvente deve combinar
requerimentos especificos de alta rejeicdo de déleo com fluxos de permeados
adequados a escalas industriais, além de resisténcias mecéanica e térmica
compativeis com o processo . A escolha de uma membrana deve portanto
considerar aspectos relacionados a tamanho de poro caracteristico, interacoes
membrana-solvente e membrana-solutos. Materiais como poliamida aromatica,
imida aromatica, polifluoreto de vinilideno (PVDF) e politetrafluoretileno parecem
ser adequados (KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990; IWAMA, 1987).

A viabilidade da separacao do 6leo e hexano através do uso de membranas
ocorre devido as propriedades fisico-quimicas dos mesmos. Triacilglicerbis
possuem peso molecular aproximado de 900 g/mol, enquanto o peso molecular do
hexano é de 86 g/mol. Os tamanhos moleculares dos triacilglicer6is em meio de
hexano e do préprio hexano sdo estimados em 16,2 e 7,5 A, respectivamente
(WU; LEE, 1999). Os parametros fisicos que caracterizam a separacado das

moléculas de triacilglicerois e hexano por membranas estdo descritos na Tabela 1.
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Tabela 3. Parametros fisicos - triacilgliceréis e hexano.

Propriedade Oleo de soja Hexano
Densidade a 25°C 0,918 0,659
Viscosidade (cp) a 25°C 50,09 0,32
PE (°C) ~ 280 68,7
Peso molecular (g/mol) ~ 900 86,18
Volume molecular (cm®mol) 980.39 13,16
Tamanho molecular (A) ~ 16,2 ~75

Fonte: Wu e Lee (1999).

Um elemento adicional que pode contribuir para a separagao € o fato de
que a difusividade do hexano é superior a difusividade dos triacilgliceréis e a
razao entre elas torna-se maior com a reduc¢ao do tamanho de poro (WU; LEE,

1999), como exemplificado na Tabela 2.

Tabela 4. Relagao entre a difusividade do hexano e dos triacilglicerdis segundo o
tamanho de poro para a separacao.

Tj:‘::::f Difusividade (cm?/s)x10° Difusividade hexano/
Triacilglicerdis Hexano triacilglicerois
o 9,08 40,8 4,5
0,02um 6,82 36,7 5,4
0.01um 3,18 32,6 10,3
Enm 0,73 19,6 26,8

Fonte: Wu e Lee (1999).

Pagliero et al. (2003) avaliaram a recuperagao de solvente em miscelas de
6leo degomado de girassol/hexano com concentragdes compreendidas entre 25 —
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45 % (p/p) de 6leo. As membranas, sintetizadas a partir de PVDF e preparadas
pelo processo de inversdo de fases, foram avaliadas em relacdo a seus fluxos e
seletividade frente ao 6leo. Os ensaios foram realizados em célula de 400 mL,
com drea efetiva da membrana igual a 31,66.10* m? e agitagdo de 750 rpm. A
melhor separacgao foi alcancada a pressdes entre 4 e 6 bar, temperatura de 50 °C
e 25 % de 6leo na miscela, correspondendo a um fluxo de 30 L/m?h, em que

obteve-se 17 % de 6leo no permeado, com concentragdes de 30 a 33 %.

Koseoglu, Lawhon e Lusas (1990), reportaram o uso de membranas de
nano e ultrafiltragdo, visando a separacao de 6leo bruto de algodao (25 % p/p) em
miscelas contendo hexano, etanol e isopropanol como solventes. Foram testadas
membranas de polissulfona, polimeros fluoretados, poliamida e acetato de
celulose, com peso molecular médio de corte variando entre 150 e 1000 Da.
Somente as membranas de poliamida (OSMO Sepa O, OSMO 192T-89, OSMO
192T-O, Osmonics) mostraram-se estaveis ao hexano. A melhor performance foi
obtida com a membrana OSMO 192T-89, com peso molecular de corte entre 300 -
400 Da, fluxo de 7,14L/m?h e 21,6 % de 6leo no permeado, em pressdo de 55 bar.

Wu e Lee (1999) utilizaram membranas ceramicas porosas para
ultrafiltracdo de miscela de Oleo de soja/hexano, baseando-se nas diferentes
difusividades entre o hexano e o 6leo. Utilizou-se um extrato bruto de 6leo de
soja’hexano com 33 % de 6leo, sem nenhum pré-tratamento. Realizou-se filtracao
tangencial, com um disco de membrana com diametro de poros de 0,02 um e
espessura aproximada de 0,1 um. As melhores condicdes de separacao
encontradas foram com pressao transmembrana igual a 4 Kg/cm? e velocidade de
agitacao de 120 rpm. A concentracdo do éleo de soja decresceu de 33 % na
alimentacao para 27 % no permeado isto é, 20 % de rejeicdo. Os resultados
sugerem que poros menores sao essenciais para a eficiéncia da separacao;
contudo, o fluxo torna-se ainda mais baixo com a reducao dos poros, implicando
na necessidade de uma grande area de superficie de membrana. Deve-se

observar que o didmetro de poro considerado ndo é eficaz para a separagao
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6leo/hexano, uma vez que se encontra em uma faixa de tamanho muito superior

em relagdo as moléculas a serem separadas.

Stafie, Stamatialis e Wessling (2004) estudaram a recuperagao
6leo/solvente em miscelas contendo éleo de girassol refinado e hexano, com
teores de bleo iguais a 8%, 9% e 30% (m/m). A membrana utilizada foi preparada
em laboratério, com poliacrilonitrila (PAN) como camada de suporte e
dimetilpolisiloxano (PMDS) como camada ativa, que, segundo os autores, confere-
Ihe carater hidrofobico. Entretanto, ndo ha mengao sobre suas caracteristicas de
massa molar de corte ou resisténcia destes materiais ao hexano. Pressoes entre 1
a 7 bar foram testadas, a temperatura constante de 20°C. Verificou-se que o
aumento na concentracdo de alimentagdo exerceu efeito negativo sobre a
retencdo de 6leo e que o aumento da pressdo conduziu a maiores valores de
retencdo de Oleo, ou seja, maior eficiéncia de separacdo. O melhor resultado foi
obtido a 7 bar e teor de 6leo igual a 8% (m/m), com fluxo de permeado de 15
L/m?h e retengdo correspondente igual a 90%. Os autores salientam que, quando
a pressdo € aumentada, o aumento no fluxo de hexano é superior ao aumento
relativo no fluxo de dleo, justificando maiores retencées a pressbes elevadas.
Todavia, é necessério ressaltar, que a despeito do bom desempenho verificado
para a separagdo Oleo/hexano, a utlizacdo de miscela contendo baixa
concentracao de Oleo (8%) revela-se inconsistente com a pratica industrial de
extracao de Oleos vegetais comestiveis.

O emprego da nanofiltragdo na tecnologia de Oleos também esta
relacionado a separagao dos acidos graxos livres presentes na matriz lipidica, que
poderia resultar em total ou parcial desacidificacdo do 6&leo, excluindo a
necessidade de insumos quimicos e grandes quantidades de agua, além de evitar
as perdas de Oleo neutro que caracterizam o processo convencional de refino
quimico. A grande maioria dos estudos relacionados ao assunto contempla a
utilizacado de solventes, como hexano, etanol ou acetona e apresentam elevado

potencial de exploracdo no que se refere a parametros especificos de processo,
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como pressao, temperatura e escolha de membranas compativeis (GIBBINS,
2002).

Koike et al. (2002), avaliaram diferentes tipos de membranas poliméricas
comerciais sem identificacdo de tamanho de poro (série NTGS — Nitto Denko,
Japao) quanto a suas capacidades de separacao de acidos graxos livres. Utilizou-
se bleo de girassol alto oléico anteriormente submetido a hidrélise enzimatica,
diluido em hexano ou etanol. Os ensaios foram realizados em célula com
capacidade de 100 mL, a 30°C e 40 bar. O melhor resultado foi obtido com
membrana composta silicone/poliamida (NTGS 2100), para misturas 6leo/hexano,
em que a retencdo de acidos graxos livres foi negativa e igual a - 70,2 %, ou seja,
ocorreu efetiva desacidificacdo do 6leo. Com resultados também de
desacidificacdo, Kumar e Bhowmickd (1996) realizaram em planta piloto,
nanofiltragdo de mistura de 4cidos graxos, 6leo e alcool através de membranas de
acetato de celulose, polissulfona e poliamida. Para a membrana de poliamida, com
massa molar de corte entre 500 e 600 Da, obtiveram fluxo de 67,36 L/m°h, &
pressdao de 7 bar. Os teores de acidos graxos livres na alimentagdo e no
permeado corresponderam a 61,71% e 86,82%, respectivamente. Segundo os
autores, a melhor separagao dos triacilglicerdis de acidos graxos livres e alcool
ocorreu com poliamidas, porque sdo membranas menos hidrofilicas, resultando

em menor compactagao.

Zwijnenberg et al. (1999) utilizaram membrana de poliamida (nanofiltragcao)
preparada em laboratério, na separagcdo de dois tipos de mistura: déleo de
girassol/acetona e acidos graxos provenientes do 6leo de breu/acetona. Os
ensaios foram realizados a 20 bar e 20°C, com &rea efetiva de membrana igual a
37 cm?. Misturas contendo 6leo de girassol/acetona tiveram suas concentragdes
variando de 10 a 50% (em 6leo), resultando em uma retencao de triacilgliceréis
praticamente constante, entre 92-94%. A rejeicao de &cidos graxos livres (AGL) foi
estudada utilizando-se fragcdes separadas contendo 10% AGL e 10% AGL
metilados, ambas em acetona, obtendo-se para ambas 48 — 54% de retencéo, ou

seja, aumento destes compostos no retentado. Segundo os autores, uma vez que
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moléculas de AGL e AGL metilados diferem significativamente em polaridade mas
ndao em tamanho, a diferenca de tamanho entre triacilglicerdis e AGL consistiria no
principal mecanismo de separacao entre os mesmos, em detrimento da diferenca
de polaridade.

Este trabalho teve como objetivo o estudo da recuperagéao de solvente em
miscelas 6leo de soja refinado/hexano, através da utilizacdo de uma membrana
comercial polimérica plana, composta por polissulfona e poliamida, com massa
molar de corte igual a 1000 Da. A performance da membrana foi avaliada
mediante sua capacidade de reter o éleo e quanto a seus fluxos especificos de
permeado. Adicionalmente, procurou-se determinar a potencialidade da mesma na

separacao de acidos graxos livres do sistema.
2. MATERIAL E METODOS
2.6 Matéria prima

Para a composicao da miscelas 6leo/solvente utilizou-se:
v" Oleo de soja refinado, adquirido em comércio local;
v" Hexano comercial da marca Synth;
v Acido oléico P.A. da marca Synth.

2.7 Membrana

Foi utilizada uma membrana polimérica plana (SEPA GH, Osmonics, EUA),
com camada ativa composta por polissulfona e poliamida, apresentando massa
molar de corte igual a 1000 Da. A membrana foi adquirida com dimensdes de
0,30m x 0,30m. Para a realizacdo dos experimentos, utilizaram-se cortes de
membranas referentes a circunferéncias com 0,036m de diametro. A face opaca
da membrana corresponde ao tecido de suporte, que deve estar voltada para

baixo, sem contato direto com a alimentagao.
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2.8 Oleo para composicdo das miscelas

Com o intuito de verificar o comportamento da membrana quanto a
separacao de acidos graxos livres, adicionou-se acido oléico ao 6leo de soja
refinado, na concentracdo de 5% (m/m). Este produto foi homogeneizado e

utilizado em todos os experimentos realizados neste estudo.
2.9 Miscelas

A alimentacéo utilizada em cada experimento, referente a 100g de miscela,
foi preparada anteriormente a cada filtragdo realizada, utilizando-se para isso
25% (m/m) do 6leo de soja refinado com adicao de 5% de acido oléico (item 2.3)

em meio de hexano puro.

2.10 Equipamentos utilizados nos experimentos

v' Célula de filtracdo, composta pelos seguintes acessorios: célula de ago inox
para filtracdo com capacidade de 200mL, banho termostatizado, mandémetro
(1-40 bar) e cilindro de nitrogénio;

Banho térmico Lauda Modelo MGW (-20 a 120°C), com precisao + 0,1°C;
Rotoevaporador Fisatom;

Agitador magnético IKA Werke RCT (100 — 1000rpm);

Titulador automatico Titroline Easy Interface RS — 232 - C

AR NN

2.11  Metodologia de filtracao

As filtragbes das miscelas foram realizadas em uma célula de filtragdo com
capacidade de 200 mL, acoplada a manémetro (1-40 bar) e cilindro de nitrogénio.
A area efetiva de membrana e o diametro da célula corresponderam a 1,02.10° m?
e 0,036m, respectivamente. A célula foi disposta sobre um agitador magnético e

uma barra magnética foi colocada no interior para realizar a agitacdo, com o
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objetivo de simular filtragdo tangencial. A temperatura do sistema foi mantida
constante através de um banho termostatizado com recirculacdo de agua. Os
experimentos foram conduzidos sob atmosfera de nitrogénio e a pressao
requerida foi aplicada através do ajuste do regulador de pressao do cilindro de
nitrogénio. O permeado foi coletado através de um bocal localizado na parte
inferior da célula, em proveta com graduacdo compativel. Para evitar a
evaporacao de solvente, o sistema de coleta foi mantido fechado. Um desenho
esquematico da célula de filtragdo € mostrado na Figura 1.

o Mandmetro
Entrada de nitrogénio —s

sob presséo

Agua
cuents

—

Suporte perfurado
para barra magnética

CHRE - i Membrana sobre tela perfurada

permeada

— Agitadaor magnético/
aqueceadar

Figura 14. Célula de filtragao utilizada nos ensaios experimentais.

2.12 Definicao dos parametros de processamento

2.12.1 Agitacao

Segundo Wu e Lee (1999), sistemas contendo 6leo/hexano podem ter
acréscimo no fluxo de permeado em valores de agitacdo superiores a 120 rpm,
devido a minimizagdo da concentracéo por polarizagdo. De acordo com Kim et al.,
agitacao superior a 150 rpm deve ser considerada. Agitacao constante e igual a
300 rpm foi utilizada em todos os experimentos. O valor da agitacdo foi
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determinado baseando-se nos dados fornecidos pelo manual do fabricante do
agitador magnético utilizado nos experimentos, em que cada nivel de agitacao do
equipamento (referente aos numeros 1 a 10), corresponde a uma rotagdo nominal
especifica, para fluidos com densidade inferior a 1 g/cm?®.

2.12.2 Fator de concentracao (Fc)

O fator de concentracdo quantifica a reducdo do volume de miscela da
alimentagao atingida pela filtragdo. E calculada como a raz&o entre a massa inicial
de miscela e a massa final de concentrado: F¢c = Ma/Mg, onde Ma = massa de
miscela na alimentagéo e Mg = massa de miscela no retentado. Com excecao dos
testes para selecao da membrana de estudo, em todos os demais experimentos a
alimentacéo foi concentrada 2 vezes (Fc=2).

2.12.3 Concentracao da alimentacao

Apos a extragdo por solvente, a miscela contém cerca de 25-30% de 6leo
(KOSEOGLU; ENGELGAU, 1990). De acordo com Kim et al. (2002), quanto maior
o teor de 6leo, maior sera a viscosidade da miscela, o que acarreta pronunciada
diminuicdo no fluxo de permeado. A concentracdo das miscelas foi de 25% em

6leo (m/m) em todos 0s experimentos.
2.13 Condicionamento da membrana

Segundo Van der Bruggen, Geens e Vandecasteele (2002), a imersdo de
membranas poliméricas em hexano pode causar um efeito de agrupamento dos
sitios hidrofébicos e hidrofilicos presentes na camada ativa. Desta forma,
membranas hidrofilicas podem ter essa propriedade reduzida. Ainda, de acordo
com Snape e Nakajima (1996), o pré-tratamento de uma membrana com o
solvente de trabalho pode evitar o colapso de seus poros quando sob o efeito da

pressdo, além de proporcionar aumento no fluxo de permeado. Anteriormente a
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cada experimento realizado, a membrana GH foi imersa em hexano puro durante
24 horas e a seguir colocada na célula de filtracdo, procedendo-se a filtracdo de
hexano puro a 30°C, nas seguintes condi¢cbes operacionais: 1 hora a 10bar, 1 hora
a 20 bar e 1 hora a 30 bar. Esta filtragcdo preliminar foi realizada seguindo
recomendacoes do proprio fabricante, visando verificar possiveis distorgées no
fluxo padrdao de hexano, evitar compactagdo da membrana ou colapso dos poros
por utilizagdo de pressodes iniciais demasiadamente altas e para maximizacao de
sua capacidade filtrante.

2.14 Filtracao das miscelas

Apos a filtragdo de hexano, a membrana foi mantida na célula de filtragdo e
esta foi carregada com 100g de miscela e os experimentos foram finalizados a
Fc=2. Para cada experimento utilizou-se um corte de membrana intacta. As
condicbes operacionais em cada experimento sdo descritas no planejamento
experimental.

2.15 Planejamento experimental

Foi estabelecido um planejamento experimental fatorial 2 completo do tipo
composto rotacional central, com 3 pontos centrais e 4 pontos axiais, baseado na
Metodologia de Superficie de Resposta (BARROS NETO; SCARMINIO; BRUNS,
1996). A temperatura e a pressao de trabalho foram as varidveis independentes
estudadas no processo de recuperacdo de hexano de miscela do 6leo de soja
(25% m/m), estabelecidas em niveis codificados : -a, -1, 0, +1, +a. Os niveis

codificados e decodificados das variaveis estdo apresentados na Tabela 3.
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Tabela 5. Delineamento experimental fatorial completo 2°, composto por 2
variaveis independentes em 2 niveis, com trés repeticdes no ponto central (C),

para a recuperacao de hexano em miscela.

Niveis codificados Niveis reais

Tratamento Pressao (bar) Temperatura Pressao (bar) Temperatura

(°C) (°C)
1 -1 -1 15 25
2 +1 -1 25 25
3 -1 +1 15 45
4 +1 +1 25 45
5 0 0 20 35
6 0 0 20 35
7 0 0 20 35
8 1,41 0 13 35
9 +1,41 0 27 35
10 0 -1,41 20 21
11 0 +1,41 20 49

2.16 Calculo do fluxo de permeado

No célculo do fluxo considerou-se a quantidade obtida de permeado em litros,
por m? de membrana por hora. Utilizou-se a relacdo J = V/(At), onde V
corresponde ao volume de permeado acumulado (em litros), A € a area efetiva da
membrana (m?) e t é o tempo de filtragdo (hora) (RENNER; SALAM, 1991). Os
fluxos, portanto, foram calculados a partir do volume de permeado acumulado, a
cada 10 minutos durante as duas primeiras horas de filiracdo e,
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subseqientemente, a cada 30 minutos até que fosse atingido o fator de

concentragdo 2 (Fc=2), e estdo expressos em (L/m?h).
2.17 Parametros de desempenho da membrana GH

O controle dos teores de 6leo e solvente no permeado e retentado foi
realizado através de gravimetria, com pesagem inicial destas fracbes seguida de
evaporagao de todo o hexano (rotoevaporador) e manutencado subsequente das
amostras em estufa a 100°C por duas horas, para eliminagdo de quaisquer
residuos de solvente. Apos o resfriamento das amostras em dessecador, estas

foram novamente pesadas, de forma a determinar a retengéo de 6leo.

A determinacdo da porcentagem de acidos graxos livres na alimentacéo,
permeado e retentado foi realizada por titulacdo em titulador automatico com
solucdo de hidréxido de sédio 0,05N, utilizando-se para isto 0,59 de amostra
diluida em 40 mL de etanol previamente neutralizado. O coeficiente de retencao,
para 6leo ou acidos graxos livres, (%R) foi calculado como:

% R = [(Cal — Cper).100]/Cal , (1)

onde Cal e Cper sado os teores dos mesmos na alimentagdo e permeado,
respectivamente, a um dado fator de concentracgéo.

3. RESULTADOS
3.1 Condicionamento da membrana

Segundo Kesting (1985), o condicionamento de uma membrana polimérica
envolve sua imersdao no solvente de trabalho e filtracdo deste sob pressao
apropriada para que se garanta a remocao de preservantes e umectantes da
superficie da membrana e de dentro dos poros. Além disso, é possivel um

aumento na permeacao do solvente e melhoria na performance da membrana. Isto
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se reflete no aumento do fluxo, maior integridade da membrana e evita sua

compactacao a altas pressodes.

A Figura 2 mostra o fluxo de hexano padréo obtido na filtragdo preliminar

com este solvente, correspondente a média de cinco diferentes filtragdes.
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Figura 15. Fluxos de hexano no condicionamento da membrana. Condigées: 10,
20 e 30 bar e 30°C. Valores correspondentes a média de cinco diferentes

filtracoes.

Os cortes de membrana que, durante este pré-tratamento, apresentaram
fluxos de hexano demasiadamente altos em comparacdo ao fluxo padrao
determinado foram descartados, possivelmente por apresentarem regides que, em

virtude do proprio manuseio, ndo possuiam total integridade.

3.2 Fluxo de permeado

Na Tabela 4 sdo apresentados os valores de fluxo de permeado para fator
de concentracdo (Fc) igual a 2,0 para a membrana GH, nos 11 experimentos,
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conforme planejamento experimental fatorial completo 2%, sob concentragdo de

25% de 6leo de soja em hexano, agitacdo de 300 rpm.

Tabela 6. Valores de fluxo de permeado (Fc = 2,0), conforme planejamento
experimental fatorial completo 22, concentragdo de 25% 6leo (m/m) a agitacdo de
300 rpm. Membrana SEPA GH Osmonics (1000 Da) pré- condicionada em

hexano.

Experimento Pressao (bar) Temperatura (°C) Fluxo (L/m?h)
1 15 25 10,53
2 25 25 11,54
3 15 45 8,17
4 25 45 30,29
5 20 35 8,44
6 20 35 8,98
7 20 35 9,02
8 13 35 7,65
9 27 35 30,00
10 20 21 6,97
11 20 49 9,39

E possivel observar que as respostas de fluxo apresentaram boa
repetibilidade nos pontos centrais. As curvas de fluxo, para todos os experimentos,
constam da Figura 3.
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Figura 3. Curvas de fluxo de permeado versus tempo de filtracdo, miscela 25%
6leo (m/m) e agitacao de 300 rpm.

Todos os experimentos apresentaram curvas tipicas de queda de fluxo em
funcdo do tempo. Porém, deve-se observar que este declinio revelou-se
pronunciado, de forma a se considerar que os fendmenos relacionados a
concentracao por polarizacdo, formacdo da camada gel e colmatagem podem
apresentar particular importancia no sistema em estudo. Logo, seria factivel
considerar que a proximidade entre a massa molar de corte da membrana (1000
Da) a massa molar dos triacilglicerdis (900 Da) consistiria em um fator agravante

para a promogao de tais fendbmenos e consequente declinio do fluxo de permeado.

As respostas de fluxo de permeado variaram entre 7 e 30 L/m?h , com
maioria situada entre 8 e 11 L/m?h. Os experimentos nos quais se obteve fluxos
de permeado mais elevados (30 L/m?h) foram o 4 e o 9, caracterizados por uma

combinagdo entre pressdées e temperaturas relativamente altas, com duragéo
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aproximada de 1,7 horas. Para os experimentos 8 e 10, referentes a aplicacao,
respectivamente, da menor pressdo e menor temperatura de trabalho, verificou-se
os menores fluxos de permeado, préximos a 7 L/m?h. No caso especifico do
experimento 10, o tempo de filtracdo requerido para que o fator de concentracao
2,0 fosse atingido foi de, aproximadamente 10 horas. E possivel verificar que
provavelmente ha interacées entre os parametros estudados que resultam em
diferentes desempenhos em relacdo ao fluxo de permeado e conseqlentemente

em um maior ou menor tempo de filtracao.
3.3 Separacao 6leo/hexano

A performance da membrana quanto a separacao de solvente foi avaliada
baseando-se em sua capacidade de retencdo de triacilgliceréis (6leo) em
detrimento do hexano. Na Tabela 5 sdo apresentados os valores de retencao de
O0leo para fator de concentracdo Fc=2, nos 11 experimentos, conforme
planejamento experimental fatorial completo 22, para 25% (m/m) de 6leo na

alimentacéo e agitacao de 300 rpm.
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Tabela 7. Valores de retencdo de dleo (Fc = 2,0), conforme planejamento
experimental fatorial completo 22, concentragdo de 25% 6leo (m/m) a agitacdo de
300 rpm. Membrana SEPA GH Osmonics (1000 Da) pré-condicionada em hexano.

Experimento Pressio Temperatura Oleo no permeado Retencao
(bar) (°C) (%) (%)
1 15 25 8,56 64,99
2 25 25 14,62 40,88
3 15 45 8,00 67,12
4 25 45 14,54 42,11
5 20 35 12,10 51,91
6 20 35 12,19 51,51
7 20 35 11,92 52,59
8 13 35 8,37 65,07
9 27 35 15,86 36,67
10 20 21 12,65 49,18
11 20 49 11,44 53,39

Os valores de retencao de éleo variaram entre 36,67 a 67,12%, com boa
repetibilidade para as respostas nos pontos centrais. Verifica-se que as melhores
retencées de déleo ocorreram nos experimentos 1, 3 e 8, em que utilizou-se as
menores pressdes. Contrariamente, a menor retencao foi observada para o
experimento 9 (86,67%), caracterizado pela maior pressdo entre as demais,
indicando possivel influéncia deste parametro sobre a permeagdo de
triacilgliceréis.

Adicionalmente, observa-se que, a uma dada pressao (15, 20 ou 25 bar), o
aumento de temperatura acarretou um pequeno aumento na retencdo de dleo,

provavelmente devido ao aumento relativo na difusividade do hexano através dos
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poros da membrana. Contudo, examinado-se os resultados dos experimentos 8
(65,07%) e 9 (36,67%), realizados a mesma temperatura (35°C) e com pressées
referentes a 13 e 27 bar, respectivamente, o efeito preponderante da pressao

sobre a retencao de éleo fica evidenciado.

s

E necessario ressaltar, além disso, que para o0s experimentos que
apresentaram os maiores valores de retencdo de 6leo nao foram observados
concomitantemente altos fluxos de permeado (Tabela 4), fato que poderia

significar uma desvantagem para o0 processo.

Considerando os experimentos com retengdes de Oleo entre 65 a 67%,
observa-se que a concentracdo de Oleo decresce de 25% da alimentagdo para
valores proximos a 8% no permeado, que apresenta, portanto, teores de hexano
em torno de 92%. De acordo com estudos de viabilidade econémica propostos
por Koseoglu e Engelgau (1990), o permeado resultante de um processo
caracterizado por retencdo de 70% do 6leo poderia ser novamente alimentado no
processo de extragdo. Este sistema combinado acarretaria economia de energia
estimada em 4% da energia total consumida em todos os estagios da extracéo e
refino de éleos vegetais comestiveis. Portanto, o resultado aqui obtido torna-se
atrativo para a etapa de recuperacdo de hexano em miscela, em escala industrial,
segundo critério dos autores citados.

Entretanto, € preciso salientar que estes resultados estdo associados a
retentados contendo aproximadamente 40% em 6leo, ou seja, ainda com alto teor
de hexano. Foram realizados testes referentes a possivel segunda filtracao deste
retentado novamente com a membrana GH, inviabilizados mediante a obtencao de
fluxos de permeado extremamente baixos (1,02 L/m?h). Logo, seria interessante a
verificacao da aplicabilidade de diferentes membranas para o prosseguimento do

processo.
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3.4 Separacao de acidos graxos livres

A porcentagem de acidos graxos livres, %AGL, determinado para o éleo da
alimentacao dos 11 experimentos foi igual a 4,78% (expresso como acido oléico).
A Tabela 6 mostra os resultados da retencdo de acidos graxos livres para fator de
concentracao Fc=2, nos 11 experimentos, conforme planejamento experimental
fatorial completo 2, para 25% (m/m) de 6leo na alimentagdo e agitagdo de 300

rpm, em que os valores variaram entre 9,6 e 46,7%.

Tabela 6. Valores de retengdo de &acidos graxos livres (Fc = 2,0), conforme
planejamento experimental fatorial completo 22, concentragdo de 25% 6leo (m/m)
a agitagdo de 300 rpm. Membrana SEPA GH Osmonics (1000 Da) pré-

condicionada em hexano.

Experimento Pressao Temperatura (%) AGL" no Retencao
(bar) (°C) permeado (%)
1 15 25 2,68 43,99
2 25 25 3,92 17,96
3 15 45 2,83 40,79
4 25 45 4,22 11,72
5 20 35 3,52 26,33
6 20 35 3,51 26,48
7 20 35 3,54 25,87
8 13 35 2,55 46,73
9 27 35 4,32 9,59
10 20 21 3,48 29,24
11 20 49 3,61 24,50

* (%) AGL: porcentagem de acidos graxos livres, expressa como acido oléico.
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Similarmente ao que foi observado para a retengdo de 6leo, as maiores
retencdes de acidos graxos livres corresponderam aos experimentos 1 (43,99%),
3 (40,79%) e 8 (46,73%), notadamente os caracterizados por pressdes mais
baixas. A menor retencao (9,59%) também foi verificada para o experimento 9,
com a maior pressao de trabalho. Isto evidencia que menores pressdes estao
associadas as maiores retencdes, principalmente quando os resultados dos
experimentos 8 (46,73%) e 9 (9,59%) sao comparados, pois estes estao

relacionados a menor e maior pressao aplicada, respectivamente.

Entretanto, analisando os resultados com mesma pressao (15, 20 e 25 bar),
observa-se que os experimentos com maior temperatura para uma dada pressao
tiveram suave diminuicao na retengédo de acidos graxos livres. Pode-se considerar
a possibilidade de que o acréscimo na temperatura facilite a permeacao dos

acidos graxos, através de provavel aumento da difusividade dos mesmos.

Observou-se, adicionalmente, que para uma dada temperatura (35°C), o
aumento da presséao resultou em aumento relativo na retengdo de acidos graxos
livres em relagédo aos triacilglicerdis, ou seja, a permeacao de acidos graxos se da
preferencialmente a maiores pressdes. Desse modo, verificou-se que a razao
entre as retencdes de triacilgliceréis e acidos graxos livres aumenta com a
pressao, conforme a Figura 4.
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Figura 4. Razao entre a retencao de triacilgliceréis e de acidos graxos livres a 13;
20 e 27 bar e Fc=2. Condigbes: miscelas com 25% 6leo (m/m), 35°C, agitacao de
300 rpm.

No processo conjunto de dessolventizagdo e desacidificacdo da miscela,
deseja-se a obtencdo simultdnea de maxima retencdo de 6leo e auséncia de
retencdo de acidos graxos livres pela membrana, ou seja, que o retentado obtido
apresente maior percentual de éleo e menor concentragdo de acidos graxos livres
em relacdo a alimentacdo. Neste trabalho, entretanto, observou-se que o0s
experimentos com menor retencao de acidos graxos livres (experimentos 4 e 9)
estdo associados aos resultados com menor retengédo de 6leo pela membrana.
Logo, as condi¢goes operacionais referentes a menor retengdo de acidos graxos
livres revelaram-se incompativeis com bons resultados de recuperacao de hexano,

embora estejam associadas a altos fluxos de permeado.

A corrente de permeado, embora apresente éleo com menor concentragao
de acidos graxos livres em relacdo ao 6leo de alimentagcao, ndo é representativa
para o processo de desacidificacdo, pois seu percentual em Obleo é
significantemente baixo, situando-se entre 8 e 16%, para a totalidade dos

experimentos realizados.
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A obtencao de retentados com teor significativo de hexano e concentragcéao
indesejada de 4cidos graxos livres, portanto, exige estudos de maior profundidade
em relacdo a parametros especificos de processo (como pressado, temperatura,

agitacdo), e associados, principalmente, a utilizacdo de membranas com
propriedades quimicas e de separacao diferenciadas.

Portanto, o objetivo de parcial desacidificagdo do 6leo de alimentagdo nao
foi atingido, uma vez que ocorreu concentracdo dos acidos graxos livres no
retentado. Devido aos resultados positivos observados para a retencao de acidos
graxos livres, torna-se necessario analisa-los mediante o tipo de membrana
utilizada. O acido graxo predominante, notadamente o acido oléico, possui massa
molar igual a 282 Da, e, sob o efeito da pressao, seria factivel que este permeasse
com relativa facilidade através da membrana, com massa molar de corte de 1000
Da, ocasionando parcial desacidificagédo do 6leo. Estudos recentes, todavia, tém
revelado que a retencdo de 4cidos graxos pode ser modulada por fatores de
interagcao entre tais compostos e a membrana. Tsui e Cheryan (2004) investigaram
as propriedades de retencdo de uma membrana de nanofiltracdo, também
composta por polissulfona e poliamida (Osmonics, EUA), selecionada com a
finalidade de permeagdo livre de acidos graxos. Os experimentos foram
realizados com acido oléico e uma monooleina, com massa molar de corte igual a
282 e 356 Da, respectivamente, com concentracdes iguais a 1000 mg.kg”’ em
etanol anidro. Foram obtidas retencdes iguais a 30% para o acido oléico e 71%
para a monooleina. Segundo os autores, a retencao destes compostos poderia ser
justificada por interacdes lipidio-membrana, que resultariam em efeito de

platicizagdo dos polimeros, impedindo a permeagéo continua dos mesmos.

Esta hip6tese foi também verificada por Koops, Yamada e Nakao (2001),
através do estudo da rejeicdo de &cidos carboxilicos em meio de hexano,
utilizando membrana de acetato de celulose (hidrofilica) com massa molar de
corte igual a 1000 Da. Foram utilizados &cidos miristico, estedrico e docosandico
em concentragdes de 1600 mg.kg™' em hexano puro. Todos os acidos carboxilicos
tiveram retencdes entre 20 a 40%, atribuidas ao acumulo dos mesmos na
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superficie da membrana. Os autores discutem que uma possivel explicacao para
este fendbmeno seria a interacdo dos acidos graxos com os sitios hidrofilicos da
membrana, ressaltando que apenas no inicio da filtracdo foi observada a
permeacao de uma fracdo dos mesmos junto com o hexano. Assim, com a
progressao das interacées, um estado de equilibrio seria alcancado, com os
acidos carboxilicos formando uma camada estavel sobre a superficie da
membrana. Além disso, este fenédmeno poderia ser estimulado pelo fato de que o
hexano ndo apresenta afinidade por membranas hidrofilicas e ndo é o solvente
ideal para &cidos carboxilicos. Visando verificar esta hip6tese, cortes da
membrana foram imersos em 8g de solugdes contendo 1400 mg.kg”' de acido
miristico e acido estearico em hexano, por sete dias. Foi verificada absorcao de
7,00% e 26,75% de acidos miristico e estearico pela membrana, respectivamente,
sem efeito da pressao. Os autores concluem que, sob efeito de altas pressoées, os
acidos graxos poderiam inclusive bloguear a permeacao de hexano.

3.5 Analise estatistica

Os modelos estatisticos de regressdo e coeficientes de determinacgéo (R?)
para o fluxo de permeado e para os percentuais de retencao de 6leo e acidos
graxos livres a fator de concentracdo igual a 2 para a membrana estao
apresentados na Tabela 7. Sao apresentados para estes modelos apenas o0s
parametros significativos (p < 0,05), ou seja, apds o refinamento dos mesmos.
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Tabela 7. Modelos de regressdo e coeficientes de determinacdo (R?) para os
percentuais de retencdo de 6leo e acidos graxos livres e fluxo de permeado na
membrana GH.

Modelo de Regressao R?

% Retencao de Oleo = 52,3109 — 11,1788X; + 1,1655X> 0,97
% Retencao de AGL = 26,2223 — 13,4735X; + 1,2493X/* — 2,0214X; 0,99
Fluxo = 8,8889 + 6,8508X; +5,4164X:* + 2,4827 X+ 5,2775.X1. Xz 0,95

X7 = nivel codificado referente a variavel pressao

X2 = nivel codificado referente a variavel temperatura

De acordo com a Tabela 7, os coeficientes de determinacgdo (R?) para o
fluxo de permeado e para os percentuais de retencédo de éleo e de acidos graxos
livres foram superiores a 0,95, significando que os modelos de regressao explicam

no minimo 95% da variacdo dos dados observados.

As tabelas do apéndice apresentam a analise de variancia dos modelos
ajustados. Em todos os casos a regressao foi significativa (Fcalculado>
Ftabelado), podendo ser utilizados para fins preditivos, pois a razéao
Ftabelado/Fcalculado é superior a 3. O teste F para a falta de ajuste nao foi
estatisticamente significativo para o fluxo de permeado, uma vez que para esta
fonte de variagdo obteve-se Fcalculado>Ftabelado. Entretanto, este fato esta
associado ao erro puro, extremamente baixo, ndo significando portanto alta falta
de ajuste.

Com base nos modelos gerados foram construidas superficies de contorno
para os percentuais de retencao de 6leo e de acidos graxos livres e para o fluxo
de permeado a fator de concentracao igual a 2, as quais sao ilustradas nas Figura
5, 6 e 7, respectivamente.
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Retencéo de 6leo (%)

<)

I 34,131
I 38,171
I 42,211
[ 46,251
[ 50,291
[ 54,331
[ 58,371
I 62,411
Il 66,451
I 70,491
Il above

Temperatura (

Pressao (bar)

Figura 5. Superficie de contorno para % retencéo de 6leo. Condi¢des: miscela
25% 0Oleo (m/m), Fc=2 e agitacao de 300 rpm.

Retencédo AGL (%)

<)

6,933

12,005
I 17,076
[ 22,147
[ 27,218
[ 32,289
[ 37,36

Il 42,431
Il 47,502
Il 52,573
Il above

Temperatura (

Presséo (bar)

Figura 6. Superficie de contorno para % retencdo de &cidos graxos livres.
Condicoes: miscela 25% 6leo (m/m), Fc=2 e agitacao de 300 rpm.
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Fluxo (LMH)
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Figura 7. Superficie de contorno para fluxo de permeado. Condi¢cdes: miscela
25% 0Oleo (m/m), Fc=2 e agitacao de 300 rpm.

Pode-se observar, segundo o modelo estatistico e a Figura 5, que o
aumento da pressao conduz a diminuicdo na retencao de 6leo, ou seja, a eficacia
da separacao diminui gradativamente quando esta variavel passa do nivel —1,4
para o nivel +1,4. Os maiores valores para a retencao estdo compreendidos entre
o nivel —1,4 e o nivel 0. O aumento da temperatura colabora positivamente para a
retencdo, embora de forma suave. Wu e Lee (1999), na dessolventizacdo de
miscelas 6leo de soja bruto/hexano também verificaram diminuigdo da retencao de
0leo com o aumento da pressdo. De acordo com os autores, altas pressées
induzem maior permeacdo de triacilgliceréis através da membrana, mediante
maior compressao relativa dos mesmos através da rede porosa. Resultados
encontrados na literatura também associam maior eficiéncia de separacao
Oleo/hexano a baixas pressdes de trabalho. Kuk, Hron e Abraham (1989),
aplicaram membrana de poliamida (1000Da) em misturas constituidas por etanol e
Oleo bruto de algodao. A recuperacédo do solvente foi de 99 %, com pressédo de 2 a
4 bar, temperatura de 25 °C e fluxos de permeado variando entre 1 L/m?h e 4

L/m?h. Entretanto, Raman, Cheryan e Rajagopalan (1996) avaliaram membranas
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de nanofiltracdo no processo de recuperacao do solvente em miscela constituida
de 20 % de 6leo de soja refinado, a 27,6 bar e 24 °C, com fluxo médio de 9 L/m?h;
ou seja, em condicbes muito similares as utilizadas neste trabalho, obtendo
retengdes de 45 % de bleo. Neste trabalho foram encontradas reten¢des de até
67% de 6leo.

No processo conjunto de desacidificacdo e dessolventizagcdo da miscela,
deseja-se que a retencdo de acidos graxos livres seja a menor possivel. Esta
resposta (Figura 6) teve seus menores valores a altas pressoes, particularmente a
partir do nivel +1 desta variavel (25 bar). Ocorre também interacdo com a
temperatura, que tém efeito positivo sobre a permeacgado de acidos graxos livres

principalmente entre seus niveis 0 e +1,4.

Segundo a Figura 7, o fluxo de permeado é favorecido para valores de
pressao acima do nivel 1 (25 bar) e de temperatura a partir do nivel 0 (35 bar)
destas variaveis, respectivamente. Logo, verifica-se, inclusive através do modelo
de regressao para esta resposta, que 0 aumento da pressdo e da temperatura
acarretam aumento no fluxo de permeado e a interagcéo entre estas variaveis é de
consideravel importancia. Pagliero et al (2003) também observaram aumento do
fluxo de permeado com a pressao e temperatura de processo na dessolventizacao
de miscelas contendo 6leo de girassol.

Maior eficiéncia da separagao éleo/hexano, ou seja, aumento na retencéao
de Oleo poderia ser obtido extrapolando-se a pressao e a temperatura para valores
maiores e menores nos modelos obtidos, respectivamente. Entretanto, o
decréscimo na pressao estaria associado a conseqiente diminuicao do fluxo de

permeado, implicando em desvantagem para 0 processo.
4. CONCLUSOES

Os experimentos apresentaram excelente repetibilidade em relagao ao fluxo

de permeado e retencdes de 6leo e acidos graxos livres, devido a homogeneidade
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entre os cortes das membranas. Os fluxos de permeado variaram entre 7 e 30
L/m?h.

A maior retencdo de 6leo (67,12%) ocorreu sob condicdes relativas de
baixa pressao (15 bar) e alta temperatura (45°C), originando um permeado com
teor final de dleo igual a 8,00%, embora com baixo fluxo de permeado associado
(8,17 L/m?h).

Nao houve permeacdo consideravel de acidos graxos livres pela
membrana. A melhor separagao, isto €, o retentado com o menor teor destes
compostos (9,59%), foi obtido com a maior pressao de trabalho (27 bar) e 35°C,

com bom fluxo de permeado associado (30,00 L/m?h).

O aumento gradativo na pressao acarretou diminuicdo na eficiéncia de
separacao Oleo/solvente, embora tenha influenciado positivamente o fluxo de
permeado e a permeacao de acidos graxos livres através da membrana. Logo,
observa-se que as condigdes de pressao associadas a altas retengdes de 6leo
indesejavelmente concorrem para baixos fluxos de permeado e maior retengao de

acidos graxos livres pela membrana.

Maiores temperaturas, no entanto, conduzem ao acréscimo do fluxo de
permeado e a maior eficiéncia na separagdo de 6leo e acidos graxos livres,
possivelmente devido ao aumento da difusividade relativa das moléculas de

hexano e acidos graxos livres da membrana.
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APENDICE

Tabela 1. Andlise de variancia do modelo ajustado para o percentual de retengéao
de dleo.

Fonte de Soma Graus de Média F calculado F tabelado
Variagio Quadratica Liberdade Quadratica (5%)
Regressao 1007,5770 2 503,7885 152,11 4,46
Residuo 26,4952 8 3,3119

Falta de Ajuste 25,8989 6 4,3165 14,47 19,33
Erro Puro 0,5963 2 0,2981

Total 1034,0720 10

Valores em negrito apresentam-se estatisticamente significativos ao nivel de 95% de confianca (p <
0,05)

Tabela 2. Andlise de variancia do modelo ajustado para o percentual de retengéao

de acidos graxos livres.

Fonte de Soma Graus de Média F calculado F tabelado
Variagio Quadratica Liberdade Quadratica (5%)
Regressao 1489,2990 3 496,4330 822,86 4,35
Residuo 4,2230 7 0,6033

Falta de Ajuste 4,0210 5 0,8042 7,96 19,30
Erro Puro 0,2021 2 0,1010

Total 1496,1740 10

Valores em negrito apresentam-se estatisticamente significativos ao nivel de 95% de confianca (p <
0,05)
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Tabela 3. Analise de variancia do modelo ajustado para o fluxo de permeado.

Fonte de Soma Graus de Média F calculado F tabelado
Variagio Quadratica Liberdade Quadratica (5%)
Regressao 714,5082 4 178,6270 30,24 4,53
Residuo 35,4362 6 5,9060

Falta de Ajuste 35,2263 4 8,8066 83,95 19,25
Erro Puro 0,2099 2 0,1049

Total 749,9445 10

Valores em negrito apresentam-se estatisticamente significativos ao nivel de 95% de confianga (p <
0,05)
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CONCLUSOES GERAIS

Os resultados obtidos no presente trabalho evidenciaram o carater
hidrofilico das membranas comerciais utilizadas, produzidas por Osmonics
(EUA): membrana de osmose reversa composta por poliamida SEPA AK
(com retencao nominal de 99% de NaCl) e membranas SEPA DK, SEPA
DL e SEPA GH, compostas por poliamida e polissulfona € com massa
molar de corte igual a 300 Da, 500 Da e 1000 Da, respectivamente.
Observou-se, para as quatro membranas, boa reprodutibilidade das
medidas em diferentes cortes. Maiores fluxos foram detectados para agua,
seguida pelo etanol e hexano. Para as membranas SEPA AK e SEPA DK
foi verificada consideravel permeabilidade a agua comparativamente ao
etanol e hexano, indicando propriedades hidrofilicas diferenciadas para
estas membranas dentre as membranas avaliadas.

Este estudo permitiu verificar que o0 desempenho das membranas
poliméricas utilizadas quanto aos fluxos especificos com solventes (agua,
etanol e hexano) pode ser considerado uma fungdo da pressao, de
propriedades fisico-quimicas especificas dos solventes empregados e dos
materiais constituintes das membranas. A seletividade de cada membrana
em relagdo a um solvente esté relacionada a variagéo intrinseca nos seus
teores e tipos de polimeros

Os valores verificados para os fluxos com solventes (agua, etanol e
hexano) foram condizentes com a caracteristica de resisténcia ao
transporte de massa relativa a cada membrana. Menores fluxos foram
obtidos para a membrana de osmose reversa (SEPA AK) e fluxos mais
altos foram observados para a membrana com massa molar de corte igual
a 1000 Da (SEPA GH).
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A maior permeabilidade ao hexano, nas condi¢des operacionais de 12 bar e
40°C, foi observada para a membrana SEPA GH (1,74L.m2.h" .bar”), fato
também relacionado a sua caracteristica de maior massa molar de corte

dentre as membranas avaliadas.

A avaliagdo dos fluxos de etanol antes e apds a filtracdo de hexano para
cada uma das membranas, através de filtragcdes sucessivas realizadas
durante 90 minutos , nas condicdes de 10 bar, 40°C e agitacdo de 200 rpm,
revelou que os fluxos de etanol ndo sofreram alteracées devido a
permeacao de hexano, indicando, a priori, relativa estabilidade das

membranas na presenca deste solvente.

Na avaliagdo da permeabilidade das membranas ao hexano durante 90
minutos nas condi¢cdes de 10 bar, 40°C e agitacao de 200 rpm, apenas
para a membrana SEPA DL foi observado declinio significativo da
permeabilidade ao solvente ao longo da filtragdo, com valor inicial de 1,18
L.m2h'bar' e valor final correspondente a 0,51L.m2%h™.bar”, o que pode
evidenciar modificagcdo em sua estrutura nativa na presenca de hexano e
instabilidade desta membrana ao solvente.

Analises realizadas através de Microscopia Eletronica de Varredura (MEV)
com membranas intactas e membranas imersas em hexano durante 48
horas revelaram que a membrana SEPA DL foi degradada pelo solvente,
com desagregacdo de sua camada polimérica ativa. Sua instabilidade
diferencial ao hexano pode estar associada a sua composicao polimérica,
notadamente a maiores concentragdes de polissulfona, pois este polimero
apresenta menor resisténcia quimica ao hexano quando comparado a

poliamida.

A membrana de poliamida SEPA AK e as membranas SEPA DK e SEPA

GH, compostas por poliamida e polissulfona, mostraram-se, portanto,
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passiveis de aplicacdo em meio de hexano, uma vez que se apresentaram
praticamente inertes a este solvente, podendo contribuir sobremaneira para
a aplicagdo da tecnologia de membranas na area de 6leos vegetais

comestiveis.

A membrana SEPA GH, com massa molar de corte igual a 1000 Da, foi
selecionada para os estudos de recuperagdo de solvente como
consequéncia de apresentar os maiores fluxos para miscelas éleo de soja
refinado/hexano entre as demais membranas disponiveis. Os fluxos de
permeado obtidos para as membranas nos experimentos de selegado
realizados com miscela 6leo de soja refinado/hexano (20%m/m), a 30 bar,
40°C e 300 rpm e com 2,5 horas de filtragdo, foram iguais a 1,22 L/m2.h,
3,61 L/m®h e 19,02 L/m?h, para as membranas DK, DL e GH,
respectivamente. Para a membrana AK, absolutamente, ndo ocorreu
filtracdo de miscela nos testes preliminares e a possibilidade de sua

utilizacao foi descartada.

Verificou-se, mediante filtracGes realizadas com a membrana SEPA GH
(1000 Da) que o aumento no teor de fésforo na alimentagédo teve efeito
negativo sobre o fluxo de permeado para miscela 20% 6éleo (m/m)/hexano,
a 30 bar e 40°C, principalmente quando este valor passou de 4,3 mg.kg™
para 17,5 mg.kg™”, possivelmente devido & rapida formac&o da polarizagéo
por concentragao e da camada gel, ou seja, maior deposicao de solutos na
superficie da membrana. Entretanto, maiores teores de fésforo na
alimentacdo nao apresentaram influéncia na retengcdo de éleo pela
membrana, uma vez que o0s resultados obtidos (préximos a 40%) nao
diferiram significantemente (p < 0,05) entre si, o que revela que esta

resposta foi independente do teor de fésforo na alimentacao.

Nos estudos de otimizagcao de recuperagdo de solvente e separagdo de
acidos graxos livres em miscela, realizados com a membrana SEPA GH
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(1000 Da), verificou-se que a maior retengcéao de 6leo (67,12%) ocorreu sob
condi¢cdes relativas de baixa pressao (15 bar) e alta temperatura (45°C),
originando um permeado com teor final de 6leo igual a 8,00%, embora com
baixo fluxo de permeado associado (8,17 L/m?h). Entretanto, estes
resultados estdo associados a retentados contendo aproximadamente 40%
em dbleo, ou seja, ainda com alto teor de hexano. Nao houve permeacao de
acidos graxos livres pela membrana. A melhor separagdo, isto é, o
retentado com o menor teor destes compostos (9,59%), foi obtido com a
maior pressao de trabalho (27 bar) e 35°C, com bom fluxo de permeado
associado (30,00 L/m?h).

O aumento gradativo na pressado acarretou diminuicdo na eficiéncia de
separacao Oleo/solvente, embora tenha influenciado positivamente o fluxo
de permeado e a permeagao de 4cidos graxos livres através da membrana.
Maiores temperaturas, no entanto, conduziram ao acréscimo do fluxo de
permeado e a maior eficiéncia na separacao de 6leo e acidos graxos livres,
possivelmente devido ao aumento da difusividade relativa das moléculas de

hexano e acidos graxos livres da membrana.
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