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SUMARIO

Neste trabalho estudou-se o processo de extracgao/reextracgao de
lactato usando diversas configura¢gdes de membranas liquidas: membrana
liquida, membrana liquida suportada e contactor de membranas.

Na configuragdo mais simples, a membrana liquida é constituida
apenas pela fase organica que contém o extraente enquanto as outras duas
contém adicionalmente uma membrana polimérica como suporte da fase
organica.

Foi seleccionado como extraente um sal de uma amina quaternéria
(Aliquat 336) de modo a tornar os processos de remogao e produgao de
4cido lactico por fermentagdo, compativeis a nivel de pH.

Foi desenvolvido um modelo de equilibrio, usando a constante de
equilibrio da reac¢do de permuta i6nica entre a amina e o lactato, que
permite a previsao da concentragao de lactato no equilibrio para diferentes
condi¢des experimentais.

Foram identificados outros mecanismos envolvidos no processo de
transporte quando se usam membranas liquidas e diferentes
concentragdes iniciais de lactato e de cloreto, nos compartimentos de
alimentagao e de reextracgao.

Do estudo cinético efectuado concluiu-se que o passo limitante no
processo de transferéncia de massa é a resisténcia oferecida pela fase
orgénica no interior dos poros da membrana suporte. De modo a reduzir
a resisténcia da membrana é necessario aumentar o coeficiente de difusao
do complexo lactato-amina, aumentando a temperatura ou reduzindo a
concentragdo de extraente. Na configuragdo membrana liquida suportada
verificou-se uma progressiva perda de eficiéncia no transporte de lactato
ao longo do tempo.

O contactor de fibras ocas revelou-se a configuragdo mais adequada
uma vez que foi obtida uma grande estabilidade operacional e auséncia de
emulsdes. Devido a elevada area de transferéncia por volume de médulo
foi também obtida uma grande velocidade de transferéncia de soluto.

Foi ainda estudado o processo integrado de fermentagdo e de
extracgao/reextracgdo de lactato do qual se poéde concluir que a amina
quaternéria (Aliquat 336) tem um caricter muito t6éxico para o
microrganismo usado, mesmo em concentragdes inferiores as de
saturagdo. O uso de membranas pode ser vantajoso, uma vez que evita a
formagdo de emulsdes e retarda a perda de extraente para o meio de
fermentacao.
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ABSTRACT

In this work the extraction/stripping of lactate was studied using
several liquid membrane configurations: bulk, supported and membrane
contactors.

The bulk liquid membrane is composed only by the organic phase
containing the carrier, while the other two configurations have
additionally a polymeric membrane as support of the organic phase.

A quaternary ammonium salt (Aliquat 336) was selected as carrier in
order to obtain pH compatibility of the processes of recovery and
production of lactic acid by fermentation.

An equilibrium model, using the equilibrium constant of the
reaction between the amine and lactate, was developed which allows the
prediction of lactate equilibrium concentration for different experimental

conditions.

Other mechanisms of transport were identified when using liquid
membranes and different initial concentrations of lactate and chloride in
the feed and stripping compartments.

The kinetic study showed that the limiting step of the mass transfer
process is the organic phase resistance inside the porous structure of the
support membrane. In order to reduce the membrane resistance it is
necessary to increase the diffusion coefficient of the lactate-amine
complex, either increasing the temperature or reducing the carrier
concentration. For the supported liquid membrane a progressive decrease
of the efficiency of solute transport was observed.

The membrane contactor proved to be the most adequate
configuration as a stable operation and absence of emulsion formation
was obtained. Due to the high ratio of membrane area/module volume a
high mass transfer rate was also obtained.

The integrated process of fermentation and extraction/stripping of
lactate was also studied. It could be concluded that Aliquat 336 is very
toxic for the microorganisms used, even for concentrations below
saturation. The use of membranes may be advantageous, as it avoids
emulsion formation and delays loose of carrier for the fermentation
media.
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CAPITULO 1 - INTRODUGCAO

A produgido industrial de &cidos orgénicos com interesse
farmacéutico ou alimentar, como o 4cido lactico, € realizada actualmente
por conversao biocatalftica de substratos simples com microrganismos.

A concentragdo final de produto desejado, obtido por conversao
biocatalitica, nao ultrapassa os 100 g/L no caso do 4cido lactico (Vick Roy,
1985) pelo que as etapas subsequentes para obtencdo do produto final
representam entre 60% a 90% dos custos totais do processo (Cussler, 1989).
Estas etapas compreendem a separagao, concentragado e purificagdo do
produto:

i- Separagao do produto do meio de fermentagdo: envolve a
separagao do produto final desejado do meio de fermentagao
em que foi produzido e do biocatalizador que esteve
envolvido na sua sintese.

ii - Concentragdo do produto: representa essencialmente a
remocao de 4gua de uma forma que permita concentrar o
produto sem alterar as suas propriedades.

iii - Purificagdo do produto: consiste na remogao de impurezas e
contaminantes que advém do meio de fermentagao original
ou que sao introduzidos na etapa de concentragao.

Nestes processos biol6gicos, o principal problema resulta da presenga
de impurezas e contaminantes em concentragdes vestigidrias no produto
final. Como a etapa convencional de separagdo consiste apenas na
clarificagdo do meio de fermentagao por remogao do biocatalizador por
sedimentagao ou centrifugagao, os multiplos constituintes do meio de
fermentagao - sais, proteinas, agticares residuais, metabolitos secundérios,
tensioactivos - permanecem no meio clarificado durante a etapa de
concentragdo. Como consequéncia se se pretender obter um produto final
com elevado grau de pureza, como €é o caso dos 4cidos organicos
mencionados com utilizagdo alimentar ou farmacéutica, torna-se
necessério realizar sucessivas operagoes de purificagao.

No entanto, se se conseguir que a etapa inicial de separagao do
produto desejado seja selectiva, de forma a excluir os outros constituintes
do meio, o processo final de purificagdo serd extremamente simplificado e
os custos globais de produgao serao reduzidos de um modo significativo
(Cussler, 1989).



No caso do 4cido lactico, o processo convencional de recuperagao
envolve a precipitagdo do sal de célcio por adigdo de carbonato de célcio ao
meio de fermentagao, seguido de evaporagao e remogio de metais com
carvao activado. Em alguns casos, segue-se ainda uma operagao de
cristalizagao a fim de aumentar o grau de pureza do produto (Vick Roy,
1985). Processos de extracgao liquido-liquido tém sido sugeridos como
alternativa ao processo convencional (Helsel, 1977; Ricker e King, 1978).

Como a produgao fermentativa de 4cidos orgéanicos é fortemente
inibida pela acumulagido do préprio produto desejado no meio, torna-se
necessirio remover continuamente o produto formado, de modo a
minimizar o seu efeito inibidor, de modo a obter uma cinética de
crescimento celular e de sintese de produto mais ripida, e uma conversao
exaustiva de substrato. Este procedimento de fermentagao extractiva por
remogao in situ do produto pode conduzir a um aumento significativo
da produtividade volumétrica do processo e, consequentemente, a uma
redugdo do volume reactivo necessirio. A principal dificuldade deste
processo reside na selecgdo de sistemas extraentes compativeis com o
processo de fermentagido e com o biocatalizador utilizado. Os problemas
de compatibilidade colocam-se a dois niveis:

i - Compatibilidade de pH

Os 4cidos organicos produzidos por fermentagdo tém um maior
efeito inibidor sobre o microrganismo envolvido se o pH do meio de
fermentagao for baixo. Nestas condigdes, o 4cido encontra-se
maioritariamente na forma nido dissociada, a qual permeia
livremente através da membrana celular, conduzindo a inibigao
metabdlica do microrganismo (Kashket, 1987). Por esta razao, as
fermentagoes acidogénicas sdao controladas a pH neutro, de forma a
minimizar os problemas de inibigdo por produto. A esse pH, uma
vez que o pKa do A4cido lactico é 3.86, apenas os compostos
permutadores de anides (nomeadamente sais de aminas
quaternérias, por exemplo - Aliquat 336) sdo capazes de extrair o
lactato presente no meio de fermentagao.

ii - Toxicidade do extraente

Se o extraente a utilizar durante o processo de fermentagao extractiva
for téxico para o microrganismo responsivel pela conversdo de
substrato no produto desejado, entdo a formagao deste é afectada de
um modo irreversfvel. Playne e Smith (1983) concluiram que



nenhuma amina era téxica (incluindo Aliquat 336) para os
microrganismos acidogénicos envolvidos na formagao de 4cidos
orgédnicos mesmo que a sua concentragao na fase aquosa fosse a de
saturagdo. Outros autores (Dave et al.,, 1979; Roffler, 1986; Bar e
Gainer, 1987) referem existir efeito t6xico quer das aminas terciérias
quer das quaternirias. No entanto os problemas de toxicidade
parecem ocorrer apenas para concentragdes de extraente na fase
aquosa superiores & de saturagido, ocorrendo concomitantemente
com a formacio de emulsdes.

Para proteger o microrganismo do efeito téxico do extraente
colocam-se duas alternativas: imobilizar o microrganismo por
oclusdo numa matriz protectora de gel de modo a evitar o seu
contacto directo com o extraente (Yabannavar et al., 1991) ou
eliminar a formagdo de emulsdoes usando membranas.

Uma membrana liquida, na sua forma mais simples, é um liquido
organico imiscivel que separa duas fases aquosas (alimentagdo e
reextracgio). Se a essa fase orgénica for adicionado um extraente que reaja
selectiva e reversivelmente com o soluto, o transporte deste através da
membrana pode ser melhorado significativamente (Pellegrino e Noble,
1990).

As membranas liquidas podem conter apenas as fases liquidas -
configuragdo membrana liquida - ou podem conter adicionalmente uma
membrana polimérica como suporte da fase organica, obtendo-se a
configuragdo membrana liquida suportada.

Neste caso, usam-se membranas poliméricas, microporosas e
hidrofébicas, que sdo impregnadas com a fase organica que se pretende
usar no processo de extracgdo de modo a imobilizar o extraente. A
membrana suporte impregnada com a membrana liquida é utilizada
como separador entre a fase aquosa de alimentagdo e a fase aquosa de
reextracgio, permitindo realizar simultaneamente o processo de extracgao
e de reextracgio.

A utilizagdo de processos de extracgdo com membranas liquidas
suportadas apresenta potencialmente enormes vantagens:

i - Minimizagdo da formagac de emulsoes de extraente com os
beneficios j& referidos.



ii - Redugdo radical da quantidade de extraente necesséria no
circuito tecnolégico, o que permite diminuir
significativamente os custos de operagao;

iii - Extraccdo e reextrac¢do podem ser realizadas na mesma
unidade de equipamento, permitindo reduzir os custos de
investimento.

O principal problema na utilizagdo de membranas lfquidas
suportadas em processos industriais resulta da progressiva perda de
estabilidade das membranas. Este comportamento é devido a dificuldade
de equilibrar a fase orgénica no interior da estrutura porosa da membrana
suporte, sem que ocorra o seu deslocamento por efeito de diferengas de
pressdao. O deslocamento progressivo da fase orgénica conduz a uma
destruigao irreversivel da membrana liquida. Por esta razao, a utilizagao
de processos de extracgdo com membranas liquidas suportadas a escala
industrial tem sido limitada.

Recentemente foi sugerida a utilizagdo de uma configuragao,
denominada contactor de membrana, constituida por um conjunto de
fibras ocas instaladas no interior de um inv6lucro comum (Sengupta et
al.,1988). Esta configuragdo permite a circulagdo da fase aquosa de
alimentagao no interior das fibras e a fase organica contendo o extraente
no exterior. Usando apenas um médulo, o soluto é extraido da fase
aquosa para a fase orgénica, mas se se pretender efectuar
simultdneamente a reextracgdo do soluto dessa fase orgénica, podem
utilizar-se dois médulos em série: no primeiro médulo é realizado o
processo de extracgao; ap6s contacto no primeiro médulo a fase orgénica é
introduzida no segundo médulo, circulando no exterior das fibras, e
contacta a fase de reextracgdo que circula no interior das fibras
promovendo a reextracgdo do soluto.

A vantagem fundamental deste tipo de moédulos resulta da
possibilidade de poder controlar separadamente as diferengas de pressao
entre as fases. Deste modo torna-se muito mais simples estabilizar a
membrana lfquida no interior da estrutura da membrana suporte; além
disso, as fibras capilares permitem uma elevada relagdo 4rea de
transferéncia por volume do médulo.

A motivagio original deste trabalho foi o interesse em estudar um
processo de remogao in situ de um produto de fermentagdo de modo a



reduzir o seu efeito inibidor no processo fermentativo. Tendo em
consideragao os problemas e as alternativas que se colocam nos processos
de fermentagdo extractiva de 4cidos organicos, atras referidos, é necessério
desenvolver um processo de extracgio/reextracgao eficiente, usando
extraentes compativeis com o processo de fermentagao.

Os objectivos fundamentais deste estudo séo:

i- Seleccionar e caracterizar um sistema de extracgao/reextracgao
de lactato do meio de fermentagio, atendendo a restrigoes de
compatibilidade de pH e toxicidade do extraente.

ii - Estudar o processo de extracgao/reextrac¢ao com membranas
liquidas de modo a evitar a formagio de emulsdes.

iii - Integrar o processo de fermentagio e de extracgao/reextracgao,
de modo a optimizar a produgao de 4cido lactico.

O 4cido lactico foi seleccionado como soluto modelo pelo facto de ser
produzido industrialmente por via fermentativa, sendo o processo
fortemente inibido pela acumulagao de acido lactico no meio. Trata-se de
uma situagdo em que uma estratégia de fermentagao extractiva parece ser
particularmente adequada. Além disso, a experiéncia adquirida
anteriormente sobre o processo fermentativo por este grupo de
investigagao (Gongalves et al., 1991), torna mais simples a integragao dos
processos de fermentagao e de remogao do produto.

Neste estudo procurar-se-a responder a vérias questdes levantadas
no decorrer do trabalho, nomeadamente:

i- Quais os mecanismos envolvidos no transporte de lactato e
do agente de reextracgdo em membranas liquidas?

ii - Tendo em conta a existéncia de outros mecanismos de
transporte, serd possivel prever o equilfbrio?

iii - De que modo as condigbes de operagdo e caracterfsticas das
membranas afectam a cinética do processo de
extracgao/reextracgao?

iv - Qual o efeito téxico da fase organica usada e como seleccionar
as melhores condigdoes de contacto entre o meio de
fermentagdo e a fase orglnica, tendo em vista o processo
integrado de fermentagao e de extracgao/reextracgao?



No capftulo 2 deste trabalho, discute-se a utilizagado de diferentes
extraentes no processo de extracgao de acidos organicos. Tendo em
consideragdo as restrigbes de compatibilidade de pH, impostas pelo
processo de fermentagao e de extracgio, os extraentes mais adequados para
este caso, parecem ser os sais de aminas quaternéarias sendo o lactato
transportado por um mecanismo de formagao de par i6nico.

Neste capitulo faz-se uma abordagem nao empfrica, desenvolvendo
um modelo de equilibrio de extracgao e reextracgdo de lactato com estas
aminas. O modelo desenvolvido, usando a constante de equilfbrio da
reacgao de permuta i6nica entre a amina e o lactato, permite a previsao da
concentragdo de lactato no equilibrio para condigdes experimentais
completamente diferentes das testadas.

No capftulo 3 estuda-se a cinética do processo de
extracgio/reextracgio de lactato usando duas configuragoes de membranas
liquidas: membrana liquida e membrana lfquida suportada. E estudado o
efeito das condigbes de operagdo e caracteristicas das membranas no
processo de transferéncia de massa do soluto. Os estudos de equilfbrio e
cinética desenvolvidos nestes dois capftulos permitem seleccionar as
condi¢des experimentais de modo a optimizar o processo de transferéncia
de massa em membranas liquidas.

No capitulo 4 estuda-se o processo de extrac¢ao/reextracgdo usando
contactores de membranas (médulo de fibras ocas e médulo plano), uma
vez que esta configuragdo permite uma maior estabilidade operacional e
também uma elevada 4rea especifica melhorando assim o processo de
transporte.

Nestes trés capitulos completa-se o estudo relativo ao processo de
extracgao/reextracgdo de lactato com aminas quaternérias, usando
diferentes configuragcbes de membranas liquidas. Convira referir que toda
a metodologia desenvolvida para a extracgdo de lactato sera véalida para
qualquer outro 4cido organico ou mesmo aminoacido, desde que seja um
iao monovalente de carga negativa e a reacgdo entre o soluto e a amina se
realize por um mecanismo de par i6nico.

No capftulo 5 estuda-se o processo integrado de fermentagdo e de
extracgao/reextrac¢ao de lactato tendo em vista a redugdo do seu efeito
inibidor no processo fermentativo. Avalia-se o efeito téxico da fase



organica e também das diferentes condi¢des de contacto entre as fases
aquosas € organica.

No capitulo 6 sdo apresentadas as conclusdes globais e sao feitas
algumas sugestdes de trabalho futuro, tendo em vista uma melhor
compreensio do processo.
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2.1 - Introdugao

Neste capftulo faz-se uma breve revisao sobre os extraentes mais
usados na separagao de 4cidos orgénicos e respectivas vantagens e
desvantagens no processo integrado de fermentagao/extracgao.

Uma vez que a extracgdo de &cidos orgénicos usando sais de aminas
quaternérias é possivel sem necessidade de ajustar o pH, pois tanto a
fermentagdo como a extracgao tém lugar a pH neutro, é desenvolvido um
modelo de extracgdo e reextracgio de lactato com estas aminas que permite
a previsao das concentragbes de lactato no equilfbrio, para diferentes
concentragdes de amina, diferentes concentragdes iniciais de lactato e de
agente de reextracgao e diferentes razdes de volume das fases envolvidas.



A constante de equilfbrio da reacgdo de permuta iénica entre o
lactato e o contra-ido da amina quaternédria (parametro do modelo), é
calculada a partir de experiéncias de equilibrio. Usando esta constante ¢
possivel prever as concentragoes de equilfbrio para diferentes condigbes
operat6rias de modo a optimizar o processo de extracgio e reextracgao do
iao lactato.

No entanto, quando a extragdo e reextracgdo sdo realizadas
simultineamente, usando membranas liquidas e diferentes concentragdes
de lactato e de agente de reextragdo, € necessério ter em conta a diferenga
de pressao osmética inicial entre os compartimentos de alimentagao e de
reextracgao.

E desenvolvido um modelo baseado no mecanismo de transporte
por par i6nico e identificam-se outros mecanismos envolvidos no
processo de transporte. Determina-se a influéncia das condigdes
operatérias em cada um dos mecanismos e a sua contribuigao relativa no
transporte global dos solutos para duas configuragoes de membranas
liquidas: membrana liquida e membrana liquida suportada.

2.2 - Breve Revisio sobre Extracgio de Acidos Orgénicos

A quimica do processo de extracgdo de &cidos orgénicos foi revista
recentemente (Kertes e King, 1986; Tamada et al., 1990).

Considerando os mecanismos de extraégéo, é proposto que os
extraentes se dividam em trés categorias distintas (Kertes e King, 1986):

(i) Hidrocarbonetos, alcoois, éteres e cetonas;
(ii) Compostos organofosforados;
(iii) Aminas alifiticas de elevado peso molecular.

A solvatagdo usando o primeiro grupo de extraentes nédo € especifica
e as ligagbes do 4cido com estes extraentes é fraca tornando o processo de
extracgao ineficiente. A extracgdo de um 4cide por um hidrocarboneto nao
polar é uma extracgdo ffsica seguida de dimerizagdo do 4cido na fase
organica:

HA (ag) HA(org)
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2HA (org) -—— (HA)2(org)

Os é&lcoois, pelo facto de serem simultdneamente aceitadores e
dadores de electroes garantem os maiores coeficientes de particao deste
grupo de extraentes, seguidos dos éteres e das cetonas. No caso da
extracgado do 4cido lactico com este grupo de extraentes foram usados entre
muitos outros: éter isopropilico (Jenemann, 1933; Ratchford et al., 1951),
nitroparafinas (Tindall, 1940), 4lcool isopentflico (Weiser e Geankoplis,
1955).

Nos compostos organofosforados, a presenga de um grupo fosforilo
que funciona como uma base de Lewis (dador de electrdes), torna o
processo de solvatagao mais especifico (Abbasian et al., 1989). O
mecanismo de extracgao resulta de um equilibrio 4cido-base:

HA(aq) + n PBO(org) ™™= HA (PBO)n(org)

O tributilfosfato (TBP) e o 6xido de trioctilfosfina (TOPO) foram os
compostos organofosforados mais utilizados na extracgdo de 4cidos
organicos (Nuchnoi et al.,, 1987, Nuchnoi et al., 1989; Hano et al., 1990).

No caso das aminas, a capacidade de extracgao das aminas terciérias
excede, por vezes de um modo significativo, a das aminas primaérias e
secundérias. O poder de extracgao ¢ ditado pela basicidade da amina que ¢
tanto maior quanto maior o niimero de 4tomos de carbono.

As aminas tercidrias de elevado peso molecular, menos solaveis em
dgua do que o TBP e mais baratas que o TOPO (King, 1987) mostraram ser
extraentes efectivos dos 4cidos orgénicos (Kertes e King, 1986). A forte
interacgdo entre o 4cido e a amina conduz & formagao de um complexo
4cido-amina na fase organica:

HA(aq) + RSN(org) > R3N (HA)(org)

Adicionalmente, a elevada afinidade da base organica pelo 4cido
aumenta a selectividade do processo relativamente aos componentes nao
4cidos do meio de fermentagdo. A reacgao, sendo reversivel, permite a
recuperagao do 4cido e a reutilizagdo do solvente.

A trioctilamina, tridodecilamina e Alamina 336 (mistura das aminas
Cg e Cq0) foram as aminas mais usadas na recuperagao de acidos orgénicos

11



(Wennersten, 1983; Bauer et al., 1989; Boey et al., 1987, Chaudhuri e Pyle,
1992; San-Martin et al., 1992; Hano et al., 1993).

Para que a extracgdo seja eficaz, o extraente precisa de um diluente
que devera ajustar as propriedades fisico-quimicas da fase organica. O
diluente deve ajustar a viscosidade, aumentar a tensao interfacial entre as
fases aquosa e organica, minimizar a formagao de emulsdes e permitir
uma adequada concentragéo do extraente.

O diluente também afecta a basicidade da amina e portanto a
estabilidade do par iénico formado e o seu poder de solvatagdo. Para
diluentes ndo polares a formagao de agregados na fase organica dos
complexos amina-acido é favorecida resultando daf a separagido da fase
orgénica em duas fases distintas (Tamada et al., 1990; Bizek et al., 1993).

Atendendo ao seu mecanismo, estes extraentes nao permitem extrair
dcidos orgdnicos em gamas de pH compatfveis com o processo de
fermentagdo. Esta incompatibilidade tem impedido o desenvolvimento
de processos de fermentagido extractiva. As alternativas possiveis em
termos de compatibilidade do pH de extracgdo e de fermentagao sao:

(i) - Uso de microrganismos capazes de produzir 4cidos orgénicos a
valores de pH < pKa do 4cido;

(ii) - Uso de extraentes capazes de extrair os &cidos organicos na
forma dissociada. A primeira alternativa é exequfvel no caso
de 4cidos orgénicos com um pK, relativamente elevado (casos
de 4cido acético, pKa = 4.76, e do 4cido citrico, pKa = 3.13,4.76 €
6.40) produzidos por microrganismos activos a pH muito baixo
(respectivamente, Acetobacter aceti e Aspergillus niger). No
caso da produgao de 4cido lactico (pKa = 3.86) esta alternativa
nao é viavel, pois o pH 6ptimo do Lactobacillus € de 6.3, pelo
que se torna indispensavel identificar extraentes capazes de
realizar a sua extracgao na forma dissociada.

A utilizagao de sais de aminas quaterndrias permitiria a extracgao de
4cidos orgdnicos a pH neutro, na forma dissociada, através de um
mecanismo de formagao de pares i6nicos que podemos representar como:

RgN* X'org) + Aaq) ™= ReN*Aorgg + Xaq)

Sal de amina Acido orgénico Complexo Contra-ido
quaternéria dissociado amina-dcido orgénico
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Este mecanismo de transporte por permuta i6énica com o contra-iao
do sal da amina quaternédria apresenta algumas vantagens:

(i) A extracgdo e a fermentagdo podem ser realizadas sem

necessidade de ajustar o pH;

(ii) O transporte por este mecanismo de par i6nico permite extrair
e concentrar o soluto, desde que se use uma adequada
concentragao do agente de reextraccio e razéo de fases (Crespo e
Carrondo, 1994),

O uso de sais de aminas quaterndrias tem sido referido na extracgio
de aminoacidos (Haensel et al., 1986; Thien et al., 1988; Molinari et al.,
1992) e também de Acidos orginicos, nomeadamente do 4acido lactico
(Roffler, 1986; Seevaratnam et al., 1991; Hano et al., 1993) mas sempre apés
fermentagao. Também neste caso, é necessidria uma escolha criteriosa do
diluente a utilizar. O Aliquat 336 (cloreto de tri-octil-metil-aménia) tem
uma solubilidade limitada em hidrocarbonetos alifaticos verificando-se a
separagao da fase organica em duas fases distintas. A adigdo de um
modificador (4lcool ou um composto organofosforado) evita a formagao
dessa 3% fase. A solubilidade é maior em hidrocarbonetos arométicos nao
se verificando, neste caso, segregagao da fase orgénica.

Se o processo de extracgao/fermentagao for integrado serd necessério
ter em conta a elevada solubilidade destes compostos na fase aquosa, (a
solubilidade de Aliquat 336 em 4gua a 20°C é 2 pL/mL (Playne e Smith,
1983)), sendo imperativo o uso de membranas a fim de reduzir a
formagdo de emulsdes, minimizando assim possiveis efeitos téxicos.
Além disso, como estes extraentes ndo sdo especificos, extraindo qualquer
espécie ani6nica presente no meio de fermentagio, serd necessario
garantir condigdes de operagao que evitem a deplegao de sais do meio de
fermentagao.

2.3-  Desenvolvimento de um Modelo de Equilibrio Assumindo um
Mecanismo do Tipo Par Iénico

O modelo de extracgao e reextracgdo de lactato com o sal de uma
amina quaterndria a desenvolver neste capftulo, deverd permitir a
previsao da concentragdo de lactato no equilfbrio para diferentes
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concentragées de amina, diferentes concentragdes iniciais de lactato e de
agente de reextraccao e diferentes razdes de volume das fases envolvidas.

Deste modo, tornar-se-4 possivel generalizagdo e comparagao entre
estudos realizados em condi¢bes experimentais completamente

diferentes.

2.3.1 - Extracgao

O lactato (A-) é extraido da fase aquosa pelo sal da amina quaternéiria
(Aliquat 336) de acordo com o seguinte mecanismo:

Fase de Fase orgianica
alimentagio 8
A- \ RaN'CI
Cl'</ RNTA”

Figura 2.1a - Mecanismo de extracgao do lactato por Aliquat 336.

havendo simultidneamente transporte de cloreto (Cl-), de modo a manter
electroneutralidade, de acordo com a seguinte reaccao reversivel:

KB
A-+RCl =—— RA+CI (2.1)
cuja constante de equilfbrio é:
[RA] [CT]
T Tt 2
K= aTRaY @2

sendo [RA] e [RCI] as concentragbes da amina na forma lactato e na forma
cloreto, respectivamente e R = RgN+.

A dissociagao do 4cido lactico na fase aquosa é descrita pela seguinte
equagao:
Ka
HA <=— H+*+A- (2.3)
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e o lactato presente na solugdo aquosa pode ser relacionado com o pHe o
pKa de acordo com a equagio de Hasselbach-Henderson:

(A = HA (1 - (75 opF7R3)) 24

sendo [HA]t = [A-] + [HA]. Como o pK, do 4cido 14ctico é 3.86 a 25°C, ao pH
da fermentagao (pH = 6.3), o lactato representa 99.8% do 4cido lactico total.
A este valor de pH, o transporte de OH- pode ser desprezado face ao
transporte de lactato. Uma vez que ndo houve evidéncia experimental de
variagdao do volume das fases, a coextraccdo de dgua nao foi considerada
no modelo. Devido & matua insolubilidade das fases aquosa e orgéanica,
isto é, devido ao facto de o diluente usado (uma mistura de
hidrocarbonetos com alto teor de arométicos (Shellsol A)), ter uma
solubilidade muito pequena na fase aquosa e os ides ndo serem soltveis
em fases orgénicas, nao foi considerada extracgao do lactato pelo diluente
(extracgdo ffsica). Experimentalmente foi confirmada a inexisténcia de
extrac¢do do lactato usando apenas o diluente. Como consequéncia da
insolubilidade das fases, a reac¢ao de permuta i6nica do lactato e cloreto
ocorre na interface.

O modelo proposto é baseado nos seguintes pressupostos:
1- O 4cido lactico estd completamente dissociado a pH = 6.3.

2- O transporte de OH- é negligivel quando comparado com o
transporte de lactato, a pH = 6.3.

3 - Nao hé4 coextracgdo de sgua.

4- Nao h4 extracgao fisica, uma vez que o lactato é insoltivel no
diluente.

5- A reacgio de permuta i6nica entre o lactato e a amina ocorre na
interface.

6 - O transporte de lactato é exclusivamente realizado por um
mecanismo do tipo par iénico.

Usando diferentes volumes de fases aquosa e orgénica, va € Vorg, 08
balangos materiais de amina, lactato e cloreto sdo dados por:

[RCl]o = [RCI] + [RA] (2.5)

va[AJo = va[A] + vorg[RA] (2.6)
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Vorg[RCl]O = Vorg[RC]-] + va[Cl'] 2.7)

onde [RCl]p e [A-]o representam as concentragdes iniciais de Aliquat 336 e

lactato, respectivamente.

Usando as equagdes (2.5) a (2.7), a constante de equilibrio definida
pela equagao (2.2) pode exprimir-se por:
(Ao - [A])?
Ke = = v°”‘v—a 2.8)
[A(IRClo -5 ~[ATo +5 ~[A7)

Va

E rearranjando esta equagao a concentragao de lactato no equilfbrio
pode ser obtida a partir de:

b \/ b2- 4(1-Ke) [AT (v‘;:gf 2.9)

[A] =

Va

2(1 -Ke)

Vorg

onde

b=Ke[RCllo + 2 -Ke) (Ao 5 (2:10)

Va
org

Por regressdo nao-linear das equagdes (2.9) e (2.10), a constante de
equilibrio da reacgao, Ke pode ser obtida usando valores experimentais de
concentragdo de lactato no inicio da experiéncia e no equilfbrio, a
concentragdo de amina inicial e a razao de volumes das fases. Usando este
valor de K¢, é entdao possivel prever as concentragoes de equilibrio para
quaisquer outras condi¢des experimentais.

Nos processos extractivos é habitual considerar um pardmetro
empirico denominado coeficiente de distribui¢ao D e definido como:

[RA]

D=[A']

(2.11)

que mede a afinidade do soluto pela fase orgédnica. Um valor elevado do
coeficiente de distribui¢ao indica uma grande afinidade do soluto pela fase
orgénica, enquanto um valor baixo indica uma pequena afinidade do
soluto; nesta ultima situagao é necessario usar uma razao de volumes de
fase orgénica/fase aquosa elevada a fim de tornar mais extenso o processo
de extracgdo. Como se trata de um pardmetro empfrico, D s6 pode ser
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usado para as condig¢bes testadas ndo permitindo a previsdo do equilfbrio
para outras condigoes experimentais.

Pelo contrario, o modelo atras descrito ao basear-se na constante de
equilfbrio K permite uma generalizagdo e comparagao entre estudos
realizados em condigdes experimentais completamente diferentes.

No entanto, estas duas varidveis podem ser relacionadas, podendo o
coeficiente de distribuicado ser determinado a partir da constante de
equilibrio, Ke. Para diferentes volumes de fases aquosa e organica, D é
dado por:

Va raq. V2 pa
oo R R G W s AT
(] (Ao - [A])

(2.12)

a
org

sendo [A-] obtido através das equagbes (2.9) e (2.10).

2.3.2 - Reextrac¢ao

Apbs contacto da fase organica com a fase aquosa de alimentagao,
uma solugao de cloreto de sédio pode ser usada para transportar o lactato
presente na fase organica para a fase de reextracgao (Figura 2.1b).

Fase organica * Fase de
reextracgao

RN'CT /v A
R,N'A° K cr

Figura 2.1b - Mecanismo de reextrac¢io do complexo amina-lactato por
permuta com cloreto.

A mesma reacgao descrita pela equagao (2.1) tem lugar e a mesma
constante de equilfbrio descrita pela equagao (2.2) é vélida neste processo.
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Os balangos materiais de amina, lactato e cloreto para o processo de

reextracgao sao:

[RCl]e + [RA]e = [RCl]r + [RA]r (2.13)
Vorg[RAle = Ve[A]lr + Vorg[RA]r (2.14)
Vorg[RCI]e + ve[ClJo = v{[Cl}r + Vorg[RCI]r (2.15)

onde [RA]e e [RCl]e representam as concentragoes dos complexos lactato-
amina e cloreto-amina no inicio do processo de reextracgdo enquanto
[RA]r e [RCl]r sdo as concentragdes dos complexos no equilibrio, [A-]; e
[Cl-]; representam as concentragdes de lactato e cloreto na fase de
reextracgio e vorg € Vr 0 0s volumes da fase orgénica e de reextracgao,
respectivamente.

Combinando as equagdes (2.13) a (2.15) com a equagdo (2.2) a
concentragdo de lactato na fase de reextragao e no equilfbrio é dada por:

b' -4/ b2-4a'(1 - Ke) -
(A, = \/ - Vorg (2.16)
2.1-Ke) 7
onde
a'= [CHo (Ao - [AD)3 2 @17)
b' = Ke[RCl]p + (1 - Ke) ([A-]o - [A]) vvojg +[CHo V::g (2.18)

sendo [A-] obtida através das equagdes (2.9) e (2.10).

2.3.3 - Extrac¢do e Reextracgao Simultineas

Ocorrendo extracgao e reextracgdo simulténeas, o lactato presente na
fase de alimentagao ¢ extraido pelo sal da amina quaterndria para a fase
orgédnica, enquanto o cloreto presente na fase de reextracgdo ¢
transportado em sentido oposto (Figura 2.2).
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Fase de

. x Fase orgénica Fase de
alimentagio

reextracg¢ao

c:r/ R,N*A k cr

Figura 2.2 - Extracgdo e reextrac¢do simultidneas de lactato com Aliquat 336.

A reacgao reversfvel descrita pela equagao (2.1) e a constante de
equilibrio definida na equagéo (2.2) sao vélidas, aplicando-se a ambas as
interfaces.

A fim de avaliar a concentragdo de lactato nas fases de alimentagao e
reextracgao no equilfbrio, os pressupostos enunciados em 2.3.1 mantém-se
e acrescenta-se um outro correspondendo a homogeneidade na fase
organica:

7 - A concentragdo do complexo amina-lactato, [RA] € igual em
ambas as interfaces. O mesmo se aplica ao complexo amina-cloreto, [RCIl].

2.3.3.1 - Membrana liquida

A membrana liquida, na sua versdo mais simplificada, ndo é mais do
que a fase organica que separa as duas fases aquosas (alimentagdo e
reextracgao).

Os balangos materiais de amina, lactato e cloreto usando diferentes
volumes de fase de alimentagao, orgénica e reextracgdo, respectivamente
Va, Vorg € Vr, 580:

[RCllo = [RC1] + [RA] 219)
va[AJo = Va[Ala + ve[A']r + Vorg [RA] (2.20)
Vorg[RCl]o + v¢[Cl]o = vorg[RCl] + va[Cl]a + v{[Cl]; (2.21)

Como foi assumido que o transporte de lactato é realizado
exclusivamente através de um mecanismo de permuta i6nica, podemos

escrever:
[Ado = [A]a + [Cl]a 222)
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[CFo = [CI)r + [A)e (2.23)

A partir da equagao (2.2) e, uma vez que a constante de equilibrio, Ke,
é a mesma em ambas as interfaces resulta:

Cr
(A = [ATa [[Cl-}: (224)

e substituindo as concentragdes de cloreto nas fases de alimentagao e
reextracgdo pelos valores determinados a partir das equagbes (2.22) e (2.23),
obtém-se:

Cl1o - [A-
[Adr=[ATa % (2.25)

que por simplificagdo, origina a relagdo entre as concentragdes de lactato
em ambas as fases:

Cl-
[Ak = [Aa [[A—]]OQ (2.26)

De acordo com a equagéo (2.26), o modelo prevé que [A-];/[A]a, a
razédo entre as concentra¢des de lactato em ambas as fases em equilibrio,
aumente com o aumento da concentragao inical do agente de reextracgéo,
[CTo.

Por substituicdo das equagdes (2.19), (2.20) e (2.22) na equagao (2.2)
resulta:

(1A T3 - (AT g - (A 5.5) (A0 - [AD
Ke = ~E— AE— 5 (2.27)
[ATa([RClo -5 - [Ado+ 5 “[ATa+ [ATe g )

e substituindo [A-]; pela equagdo (2.26), a concentragdo de lactato no
equilibrio na fase de alimentagio é expressa por:

- f+Ked -VET K AP -dec(i - Ko)
[Aa = 2¢(1Ke)

(2.28)

sendo
_Va + ve [Clo
“Vorg  Vorg [A]o

c (2.29)
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Va

d = [RCl]o - [AJo Vorg (2.30)
e=[AT] v‘;:g (2.31)
f=2[A0 %‘r‘g -[Co v‘;:g 2.32)

O modelo permite a previsdo das concentragoes de lactato no
equilibrio em ambas as fases, alimentagao e reextracgao (equagdes 2.28 e
2.26, respectivamente), usando razoes de volumes de fases definidas,
Va/Vorg € Vr/Vorg € concentragdes iniciais pré-definidas de lactato, cloreto
e amina [A-]o, [Cl-]o e [RCl']o, desde que a constante de equilibrio, Ke, seja
conhecida.

2.3.3.2 - Membrana liquida suportada

Nesta configuragido de membrana liquida a fase orginica est4
imobilizada no interior dos poros da membrana microporosa que serve
de suporte. As mesmas consideragoes feitas para a membrana lfquida sao
vélidas e as equagdes (2.1), (2.2) e (2.19) a (2.26) aplicam-se também a esta
configuragao.

Neste caso, o volume da fase organica é muito mais pequeno do que
os volumes das fases de alimentagao e de reextraccdo e os termos que
multiplicam por verg nas equagoes (2.20) e (2.21) podem ser desprezados.

Tendo em conta estas simplificagbes, a concentragédo de cloreto em
cada compartimento, a concentragao de lactato na fase de reextracgdo e a
constante de equilfbrio, K¢, podem ser expressas em fungao das
concentragoes iniciais de lactato e cloreto e das razdes de volume das fases,

como:
[Clla=[Ao - [A]a (2.33)
[Clr = [CHo -3 (Ao - [A-Ta) (234)
(Al =32 (Ao-1AT) (235)

21



_[ATg Va - [Ala (2valATo - lCllo) + A

> (2.36)
[A-]a ([RCl]o Vorg - va[A-]o) + c'[A7],
. [Cl]o
onde C'=vy+ vy Ao (2.37)

€ COmO Vorg [RCl]o << va [A-]o, a concentragdo de lactato no equilfbrio na
fase de alimentagdo, [A-]a, € independente da concentragdo inicial de
amina, [RCl]o, sendo expressa como:

d'+ Ke[Alo- Y/ (@ + KelATo2 - 4TAT2 1 - Ke)

[A']a = ZC'(].-Ke) (2.38)
onde c' é definido pela equagao (2.37) e
Vr
d' = 2[A"]o + [Cl]o Ve (2.39)

De acordo com o ji referido para a configuragdo anterior, o modelo
permite prever a concentragdo de lactato em ambas as fases no equilibrio
para um conjunto de varidveis definidas: razdo de volumes de fases
vy/ Vv, e concentragao inicial de lactato e cloreto, [A-]g e [Cl-]p, desde que se
conhega a constante de equilibrio, Ke.

2.4 - Materiais e Métodos

Foram realizados ensaios de equilibrio a fim de determinar a
constante de equilibrio da reacgdo de permuta i6énica entre o lactato e a
amina quaterndria.

Os processos individuais de extracgdo e reextracgdo foram estudados
usando células de agitagdo, enquanto os processos de extracgao e
reextracgdo simultdneas foram estudados usando duas configuragdes de
membranas: membrana liquida e membrana liquida suportada.

2.4.1 - Sistema de Extracgao/Reextrac¢io

Usou-se uma fase orgénica constituida por um sal de uma amina
quaternéria, cloreto de tri-octil-metil aménia, Aliquat 336 (Fluka,
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Alemanha), como extraente e uma mistura de hidrocarbonetos com
elevado teor de arométicos, Shellsol A (Shell, Inglaterra), como diluente.
Num conjunto de ensaios preliminares usou-se um outro diluente,
Shellsol T (Shell, Inglaterra) que € uma mistura de hidrocarbonetos

alifaticos.

A fase de alimentagéo foi preparada por dilui¢do de uma solugao de
lactato de sé6dio a 60% (Sigma, E.U.A.) de modo a obter concentragbes de
lactato entre 6 mM e 700 mM. O pH foi ajustado ao valor de 6.3 com uma
solugdo de NaOH 0.1 M.

Como fase de reextracgao usou-se uma solugao aquosa de cloreto de
s6dio 1 M.

2.4.2 - Estudos de Equilibrio

Iguais volumes de fase de alimentagao e fase organica (15 mL) foram
colocados em "erlenmeyers" e promovido o seu contacto durante 20 h
num incubador orbital a temperatura constante (100 rpm, T = 40°C).
Foram também realizados alguns ensaios & temperatura de 30°C.

Apo6s contacto, as fases foram colocadas em funis de decantagao
durante 20 h, & mesma temperatura, de modo a garantir decantagao
completa.

Recolheu-se e mediu-se o volume de cada uma das fases e
determinou-se o pH da fase de alimentagao. As fases foram pesadas antes
e ap6s o contacto. A concentragao de lactato foi determinada na solugao
aquosa no inicio e no fim do ensaio. A concentragao de lactato na fase
organica foi determinada por balango maéssico.

2.4.3 - Estudos em Células com Agita¢ao

Uma solugao de lactato (280 mM) foi colocada em contacto com igual
volume de fase orgédnica (150 mL) numa célula com agitagdo. A
velocidade de agitagdo de ambas as fases foi mantida a 100 rpm e as
experiéncias decorreram a uma temperatura constante de 40°C até se
atingir o equilibrio de fases.
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Periodicamente, foram retiradas de ambas as fases amostras de igual
volume que foram posteriormente pesadas. A concentragdo de lactato e o
pH da fase de alimenta¢do foram determinados e a concentragdo de dgua
na fase orgénica foi medida.

Foram realizadas trés experiéncias usando diferentes composigoes de
fase organica: 10%, 30% e 50% (% ponderais) de Aliquat 336 em Shellsol
A.

Ap6s se atingir o equilibrio em cada ensaio, a fase orgénica foi
recolhida e contactada com igual volume de uma solugdo aquosa de
cloreto de s6dio 1 M, de forma a estudar o processo de reextracgdo de
lactato.

2.44- Estudos em Sistemas de Membranas Liquidas

As células usadas nestas experiéncias estao representadas nas Figuras
2.3 e 2.4, respectivamente.

A fase de alimentagao foi constituida por uma solugao de lactato (280
mM) a pH = 6.3. A fase de reextracgio foi composta por uma solugao de
NaCl de concentragdo varidvel entre 0.28 M e 5 M. Foram usadas trés
composigoes de fase organica: 10%, 30% e 50% de Aliquat 336 em Shellsol
A (% ponderais).

No caso da configuragdo membrana liquida foi usada uma razao de
volume de fases de 3:3:1, com 180 mL de fase de alimentagdo, 180 mL de
fase orgénica e 60 mL de fase de reextracgao.

A membrana lfquida suportada é constitufda por uma membrana de
polipropileno com didmetro de poro 0.01 pm e 55% de porosidade
(Gelman, U.S5.A.) previamente molhada na fase orgénica e depois
colocada entre os reservatérios de alimentagio e reextrac¢ao. Neste caso,
os volumes das fases de alimentagdo e de reextrac¢io sao iguais, de 150 mL
cada.

Em ambas as células a agitagdo foi ajustada a 100 rpm e as
experiéncias decorreram a uma temperatura constante de 40°C, até se
atingir o equilfbrio. Periodicamente, foram retiradas amostras de todas as
fases, mantendo a razdo de volume de fases de 3:3:1, que foram pesadas.
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A concentragio de lactato e de cloreto nas fases aquosas (alimentagao
e reextracgao) foi posteriormente determinada.

No caso da configuragdo membrana liquida foi ainda determinado o
teor de d4gua na fase orgénica.

2.4.5 - Métodos Analfticos
2.4.5.1 - Determinagio da concentragio de lactato

A concentragdo de lactato foi determinada por cromatografia liquida
de alta pressao (HPLC). Utilizou-se um detector de indice de refracgao
(Merck Hitachi, Japao) e uma coluna Shodex SH-1011 (Showa Denko KK,
Japéo) e como eluente &cido sulftrico 0.01 N, a um caudal de 1 mL/min e
a temperatura de 50°C.

2.4.5.2 - Determinagio da 4gua na fase organica

A concentragdo de 4gua na fase orginica foi determinada por
titulagao de Karl Fischer (Aquapal III, Inglaterra).

2.4.5.3 - Determinac¢do da concentragio de cloreto

O cloreto foi medido usando um eléctrodo combinado de cloretos
Modelo 96-17B (Orion, E.U.A.) e um milivoltimetro Modelo 720A (Orion,
E.U.A).

A fim de remover as interferéncias de outros ides e ajustar a forca
i6bnica das amostras e padrées, adicionou-se 1 mL de solugdo de C.I.S.A.
(Orion, E.U.A.) e 0.04 mL de solugdo 1.S.A. (Orion, E.U.A.) a cada mL de
amostra ou padrao, antes de medir a concentragao de cloreto.

2.5 - Resultados e Discussio

Num conjunto de ensaios preliminares foi avaliado o efeito do
diluente e da temperatura no processo extractivo.
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Figura 2.3 - Célula de extracgio - membrana liquida.
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Relativamente ao diluente verificou-se a formagdao de uma 3* fase
(segunda fase orgénica) em presenca do diluente alifdtico devido a
solubilidade limitada de Aliquat 336. Usando um diluente aromaético
(Shellsol A) nao houve formagao de uma 3* fase e por isso passou a usar-
se este diluente em todas as experiéncias subsequentes.

Relativamente a4 temperatura nio se observou qualquer efeito para
as temperaturas testadas, obtendo-se igual concentragao de lactato no
equilfbrio a 30°C ou a 40°C.

Neste caso, a variagao de temperatura nio ser4 eficaz para reextracgao
do lactato, como acontece no caso da extracgao/reextraccio de 4cido cftrico
(Wennersten, 1983). Nesta situagao ter-se-a de usar um agente quimico no
processo de reextracgao. Neste estudo foi usado o cloreto de s6dio como
agente de reextracgdo.

2.5.1 - Determina¢ao da Constante de Equilfbrio K,

A constante de equilfbrio da reacgdo, Ke, foi determinada por
regressao nao linear (algoritmo de Marquardt) dos valores experimentais
da concentragdo de lactato no infcio e no equilfbrio, usando as equagbes
(2.9) e (2.10). Usou-se uma concentragao inicial de amina [RCl]g = 0.654
mol/L correspondente a 30% (% ponderal) de Aliquat 336 em Shellsol A.
Os volumes das fases de alimentagdo e orgénica usados foram iguais.

Na Figura 2.5 est4 representado o ajuste dos valores experimentais,
tendo sido obtido para Ke com um intervalo de confianga de 95% o valor:

Ke = 0.081 £ 0.007

O coeficiente de distribuicdo estimado usando esse valor para
constante de equilfbrio est4 representado na Figura 2.6.
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Figura 2.5 - Determinagio da constante de equilibrio K¢ (30% Aliquat 336 +
70% Shellsol A - T = 40°C).
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Figura 2.6 - Previsio do coeficiente de distribuigio (D) usando K, = 0.081 (30%
Aliquat 336 + 70% Shellsol A - T = 40°C).




2.5.2 - Estudos de Equilibrio em Células com Agita¢io

Na Figura 2.7 esta representada a concentragdo de lactato na fase de
alimentagao em fungio do tempo de extracgao para as trés composigdes de
fase orgénica testadas. As linhas continuas representam as concentragbes
de lactato no equilfbrio previstas pelo modelo, usando as equagdes (2.9) e
(2.10).

A concentragao inicial de lactato, [A-]p, € 0280 M, a concentragao
inicial de amina, [RCl]o, é 0.218 M, 0.654 M e 1.09 M correspondente a 10%,
30% e 50% (% ponderal) de Aliquat 336 em Shellsol A, os volumes das
fases de alimentagdo e orgénica sdo iguais e a constante de equilfbrio, Ke, €
a obtida nos ensaios anteriores (K¢ = 0.081). O modelo desenvolvido em
2.3 descreve bem os resultados experimentais.

As previsbes do modelo para o processo de reextracgao,
representadas na Figura 2.8 pelas linhas a cheio, sdo também muito
préximas dos resultados experimentais. As concentragoes de lactato no
equilfbrio na fase de reextracgao foram calculadas através das equagoes
(2.16)-(2.18), usando uma concentragao inicial de agente de reextracgao,
[Cl-]o = 1 M e iguais volumes de fase orgénica e de fase de reextracgao.

A concentragdo de dgua na fase orgéinica foi determinada durante o
processo de extracgao a fim de avaliar a importancia da hidratagao da fase
orgénica no processo de transporte do lactato por um mecanismo de par
iénico. A Figura 2.9 mostra que a concentragdo de dgua aumenta
rapidamente com o tempo de extracgdo atingindo um patamar que é tanto
mais elevado quanto maior a concentragao inicial de amina. No entanto,
calculando a razdo concentragdo de &gua/concentragdo de amina,
designada por wg (moles de 4gua/moles de amina) obtém-se um patamar
tinico para wo = 5 (Figura 2.10).

Durante o processo de reextracgao, a concentragao de Agua foi
também analisada ao longo do tempo de reextracgio e permaneceu
constante, indicando que a fase orgénica tinha ficado completamente
saturada em &gua durante a extracgdo. Assim, um dos pressupostos do
modelo - auséncia de coextracgdo de dgua - nao pode ser considerado
vélido.
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Figura 2.7 - Comparagao entre as concentragdes de lactato no equilibrio
experimentais e previstas pelo modelo para a fase de alimentagio das células
com agitagdo.
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Figura 2.8 - Comparagio entre as concentragoes de lactato no equilibrio
experimentais e previstas pelo modelo para a fase de reextracgio das células
com agitagio.
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Figura 2.9 - Concentragido de dgua na fase orgénica das células com agitagao.
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Atendendo 2 variagdo de volume da fase de alimentagdao devido a
hidratagdo da fase orgénica, pode calcular-se a constante de equilibrio
intrinsica, K'e.

A equagdo 2.6 passa a ser expressa por:
vao [AJo = Va[A"] + Vorg[RA] (2.40)

onde v, € vy, representam, respectivamente, os volumes da fase de
alimentacdo no fim e no infcio da extracgdo, sendo o volume final
determinado subtraindo do volume inicial, vao, 0 volume de 4gua

presente na fase orgénica.

Usando o valor corrigido da concentragdo de lactato no equilibrio
(equagao (2.40)) obtém-se a constante de equilfbrio intrinsica, K'e:

Vorg (Va0 ,, Va a\2
Va (VorgE lo Vorg [A ])

. K'e = (241)

Va

[AYIRClo -y (Ao + 5.2 (A7)

Vorg

O valor obtido usando os resultados das experiéncias da secgao 2.5.1 é
K'e = 0.1041 = 0.012. Comparando as equagoes (2.8) e (2.41) os valores de Ke
correspondentes as trés composi¢coes de fase organica usadas podem ser
calculados a partir de K'e e sao 0.088, 0.083 e 0.082 para 10%, 30% e 50% de
Aliquat 336 em Shellsol A, respectivamente.

Como o valor de K. determinado anteriormente foi 0.081 + 0.007, os
valores calculados com correcgao de volume devido ao transporte de 4gua
estao dentro do intervalo de confianga.

Rearranjando a equagédo (2.41) pode obter-se a concentragdo de lactato
no equilfbrio expressa em fungio de K'e:

2.

[A]=

Va ,
2 0rg (1 - K
onde
\4
1= Ke[RCllo + (2-Ke) [Ado 32> (2.43)
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Para a fase de reextracgdo nao h4 variagao do volume das fases e
procedendo de modo anilogo obtém-se a concentragio de lactato na fase
de reextracgdo no equilfbrio:

2 \
c'y \/ ¢']-4d'1(1 -Ke) (VO:K)

v
2(1 - K'e)ﬁ

(A= (2.49)

onde

¢'1 = Ke[RCl] + (1 - Ke) ([A-logvi- [A] vv—g) + vvrg [CHo (2.45)

d1= (A% 1A 32 (CHy (2.46)
rg or

A Tabela 2.1 mostra os valores experimentais e os valores previstos
pelo modelo para a concentragdo de lactato no equilfbrio nas fases de
alimentacdo e de reextracgao. Os valores previstos usando a constante de
equilibrio intrinsica (K'e) e a global (Ke) sio muito semelhantes,
apresentando, em qualquer caso, um desvio relativamente ao valor
experimental inferior a 3%, o que est4 dentro do erro analftico de detecgao
de lactato.

Tabela 2.1 - Comparagio entre os valores experimentais ¢ os previstos pelo modelo para as
concentra¢des de lactato nas fases de extracgio e de reextracgio.

EXTRACCAO
Amina [ATo [A-lexp [A-lmodelo [A-Jmodelo
(%) M) M) M) M)
(Ke = 0.081) (K'e = 0.104)
10 0.282 0.220 0.227 0225
30 0275 0.184 0.184 0.184
50 0.294 0.178 0.177 0.182
REEXTRACCAO
Amina [A-]o [A-]rexp [A-]rmodelo [A”)rmodelo
(%) M) M) M) M)
(Ke = 0.081) (K'e = 0,104)
10 0.282 0.057 0.054 0.058
30 0275 0.086 0.087 0.089
50 0294 0.109 0.108 0.106
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2.5.3 - Simulagoes

O modelo proposto e validado pelas experiéncias nas células com
agitagio, pode ser usado para avaliar de que modo um conjunto definido
de condigdes operatérias afecta o processo de extracgao e/ou reextracgao.

Esta simulagido permite uma selecgdo prévia das condigdes a usar de
modo a optimizar o processo.

Os parametros seleccionados para estudar o processo de extracgao
foram a concentragdo de amina, [RCl]gp e a razdo de volumes das fases de
alimentagao e orgénica, va/vorg. Variando estes pardmetros a eficiéncia da
extracgdo foi determinada e os resultados estido representados na Figura

2.11.

De acordo com o esperado a percentagem de extracgdo, definida como
(([A-]o - [A])/[A-]0)x100, aumenta com o aumento da concentragao de
amina e com a diminui¢do da razdo de volumes v,/ Vorg

Para o processo de reextracgao os pardmetros seleccionados foram a
concentragao do agente de reextracgao, [Cl-]o e a razao dos volumes das
fases de reextracgdo e orgéinica, vr/vorg. A eficiéncia da reextracgao
definida como ([A-]r vi¢/[RA]e vo,.g) *100, onde [RA]e representa a
concentragdo do complexo lactato-amina presente na fase orgéanica no
inicio do processo de reextracgéo, [RA]e = ([A-]o - [A"]) va/Vorg.

A eficiéncia do processo de reextracgado aumenta com o aumento da
concentragao inicial de cloreto para iguais vy e Vorg- No entanto, com
[Cl-Jo = 1 M consegue-se j& uma elevada percentagem de reextracgao (95%).
Usando esta concentragdo nao € necessario aumentar a razao vy/ Vorg além
de 1 pois a eficiéncia de reextracgdo nao melhora significativamente para
valores mais elevados de vy/vorg (Figura 2.12).

Usando os quatro parametros seleccionados para estudar os processos
de extracgdo e de reextracgao é possfvel determinar a eficiéncia do processo
global: extracgao seguida de reextracgio de lactato.

Esta eficiéncia é definida como ([A-]r v¢/([A-]Jo Vva))*100 e as
simulagoes estio representados na Figura 2.13.
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Figura 2.11 - Efeito da concentragio de amina e da razio de volume das fases,
Va/Vorg NO processo de extracgdo.
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Figura 2.12 - Efeito da concentragio de cloreto e da razdo de volume das fases,
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Os resultados obtidos sio semelhantes aos obtidos no processo de
extracgdo quando se varia a concentragao de amina e a razdo de volumes
va/Vorg € sdo semelhantes aos obtidos no processo de reextracgao quando
os pardmetros sdao a concentragao de cloreto e a razao de volumes v,/ Vorg.

Outra varidvel importante a considerar em processos de separagao é
a concentragao do produto final, que habitualmente se opde a eficiéncia. E
impossivel obter uma eficiéncia elevada e simultdneamente concentrar o
produto, a menos que se use um processo com refluxo. A razdo [A-]¢/
/([A-]o mede o efeito de concentragao obtido.

A Figura 2.14 mostra a variagao do efeito de concentragao, [A-]r/[A-]o
com [Cl-Jo e v¢/Vorg. Para se obter um efeito de concentragdo elevado é
necessario aumentar tanto quanto possivel a concentragdo do agente de
reextracgdo e diminuir a razao de volumes vy/Vorg.

2.5.4 - Experiéncias em Sistemas de Membranas Liquidas

Neste subcapfitulo comparam-se os valores experimentais e previstos
pelo modelo desenvolvido em 2.3.3, assumindo um mecanismo de par
i6nico para o transporte de lactato.

Avalia-se a presenga de outros mecanismos de transporte e qual a
contribuigdo relativa no transporte global de lactato, usando diferentes
condigbes operatoérias.

2.5.4.1 - Transporte de lactato assumindo um mecanismo de par i6nico

Membrana liquida

As concentragoes de lactato no equilfbrio nos compartimentos de
alimentagao e reextragdo da célula (Figura 2.3) podem ser calculadas
através das equagOes (2.28) e (2.26), respectivamente, usando o valor da
constante de equilfbrio, K¢, determinado anteriormente.

A Tabela 2.2 mostra os valores previstos pelo modelo e os valores
experimentais para a concentracdo de lactato em ambos os
compartimentos, variando a concentragio da amina quaterniria na fase
orgénica. A concentragdo do agente de reextracgao [Cl-]o neste estudo foi
de 1 M. O modelo prevé concentragoes de lactato decrescentes em ambas

40



¢ [AIAJ0

—vr/vorg=10
5 k) --wvrivorg=1
*l ~-vr/vorg=0.1
4 -
X
A Y
3l M.
2+ T
- .
0 — e J
0 0.2 0.4 0.6 0.8 l

Concentragio inicial de lactato (mol/L)

, [AJA0)

. --Cl0=2 M
0.8 1 —Cl0=1 M

\‘ —Cl0=0.28 M
0.6
0.4
0.2

0 - 4 — —t—
0 0.2 0.4 0.6 0.8 ]

Concentragio inicial de lactato (mol/L)

[AIF/[AQ] ([A]0=0.28 M)

12
—Clo=5 M
10 --CI0=2 M
~Cin=1 M
8 —Cl0=028 M
6
4
2
0 0.2 04 0.6 0.8 i

vr/vorg

Figura 2.14 - Influéncia da razio de volume das fases, vr/Vorg € da
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as fases aumentando a concentragao inicial da amina, uma vez que a
concentragdo do complexo amina-lactato, [RA], que permanece na fase
organica, aumenta. Os valores experimentais sido concordantes com o

modelo.

Para cada concentragdo de amina testada, os valores experimentais e
previstos sdo aproximadamente semelhantes, obtendo-se desvios
compreendidos entre 10% e 16% para o lactato na fase de alimentagao e
desvios entre -14% e -26% no compartimento de reextracgio. O desvio é

calculado como ([A-]exp - [A-Imodelo)/ [A-]exp *100.

No entanto, mantendo a concentragdo de amina constante, os
desvios entre os valores experimentais e previstos pelo modelo, para a
concentragdo de lactato no equilfbrio, aumentam a medida que se
aumenta a concentragio inicial de cloreto na fase de reextracgdo (Tabela
2.3).

Para iguais concentragdes iniciais de lactato e cloreto (0.275 M), o
desvio entre os valores experimentais e previstos da concentragao de
lactato de equilibrio em ambos os compartimentos, alimentacgdo e
reextracgdo, é apenas de -4%, o qual estd contido na margem de erro
analitico na detecgao de lactato. Além disso, os valores experimentais de
concentragdo de lactato no equilfbrio sdo iguais em ambas as fases, de
acordo com o previsto pela equagao (2.26).

Para concentragdes iniciais de cloreto mais elevadas os desvios entre
os valores experimentais e os valores de previsao do modelo
desenvolvido aumentam, atingindo 67% no compartimento de
alimentagdo e 83% no compartimento de reextrac¢do, quando se usa a
concentragdo méxima de cloreto testada, 4.71 M. A razdo das
concentragdes, [A-}¢/[A-]a, desvia-se cada vez mais do valor previsto, &
medida que se aumenta a concentragdo de cloreto.

Contrariamente as previsbes da equagdo (2.26) os resultados
experimentais mostram claramente (Tabela 2.3) que ndo € vantajoso
aumentar a concentragao do agente de reextracgdo além de 1 M. De facto, o
lactato extrafdo usando [Cl-]Jo= 1.98 M e [Cl-]op = 471 M néo é muito
diferente do lactato extrafdo com[Cl-Jo = 1 M. Resultados semelhantes
foram obtidos por Drioli e colaboradores para a extracgdo da fenilalanina
com Aliquat 336 (Molinari et al., 1992).
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Tabela 2.2 - Comparagido dos valores experimentais e previstos pelo modelo da concentragio de lactato nas fases de alimentagio e reextracgio -
Efeito da concentragdo de amina.

Membrana liquida - Razio fases (alim : org : reext.) -3:3:1

[Ao [Cl')o Aliquat [A-]aexp [Ala modelo Desvio [ A-]rexp A M podelo Desvio
(M) M) (%) M) (M) (%) (M) (M) (%)
0.281 1.000 10 0.137 0.123 10 0.383 0.436 -14
0.281 0.998 30 0.135 0.113 16 0.318 0.402 -26
0.267 1.000 50 0.109 0.097 11 0.298 - 0.364 -22

Tabela 2.3 - Comparagio dos valores experimentais e previstos pelo modelo da concentragio de lactato nas fases de alimentagio e reextracgdo -
Efeito da concentragio inicial de cloreto.

Membrana liquida - Razio fases (alim : org : reext.) -3:3:1

(Ao [Tl Aliquat  [Adapy  Wlagogeo P20 Al Alrpoge, P=Vi0 AT /IATa (A)/[Aa
M) M) ™) M) M) (%) M) (M) (%) exp. modelo
0.275 0276 30 0.152 0.158 -4 0.152 0.158 -4 1.00 1.00
0.281 0.998 30 0.135 0.113 16 0.318 0.402 -26 2.35 3.55
0.276 1.950 30 0.118 0.077 35 0.360 0.540 -50 3.05 7.06
0.279 4.710 30 0.126 0.041 67 0.376 0.688 -83 2.98 16.88
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Membrana liquida suportada

Uma vez que, para a membrana liquida suportada, o volume da fase
orginica é muito mais pequeno do que os volumes das fases de
alimentagio e de reextracgdo, a concentragdo de equilfbrio do lactato na
fase de alimentagdo deve ser independente da concentragao inicial de
amina usada, [RCl]g, de acordo com a equagao (2.38). Os valores
experimentais [A-]a obtidos para percentagens ponderais de 10%, 30% e
50% de Aliquat 336 em Shellsol A usando [Cl-]p = 1 M como solugio de
reextracgao, sdo muito semelhantes entre si (Tabela 2.4).

Tabela 2.4 - Efeito da concentragio de amina no lactato extraido.

Membrana liquida suportada - Membrana polipropileno 0.1 pum - [CI"]p = 1 M.

[AJo Aliquat 336 [A-]a
M) (%) M)
0.290 10 0.140
0.282 30 0.133
0.276 50 0.124

A Tabela 2.5 compara os valores experimentais e previstos para a
concentragao de lactato no equilfbrio usando uma concentragio inicial de
amina constante (30%) e variando a concentragao inicial de cloreto. O
modelo prevé muito bem a concentragdo de lactato se ambos os
compartimentos tiverem a mesma concentragao inicial de lactato e de
cloreto, mas ndo permite uma boa previsao quando sdo usadas diferentes
concentragdes iniciais destes ides. Os desvios entre os resultados
experimentais e os previstos sio ainda maiores do que os obtidos na
configuragao anterior (membrana liquida) obtendo-se um desvio de 92%
quando se usa a concentragao méxima de cloreto testada ([Cl-]g = 4.71 M).

Neste sistema, do mesmo modo que na configuragao anterior, nao é
vantajoso operar com concentragoes de cloreto superiores a 1 M. De facto,
na membrana liquida suportada o lactato extraido com concentragoes de
cloreto mais elevadas é ainda menor do que o extrafdo com [Cl-]p = 1 M.
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Tabela 2.5 - Comparagio das concentragoes de equilibrio de lactato experimentais e
previstas - efeito da concentragdo inicial de cloreto.

Membrana liquida suportada - Membrana propileno 0.1 um.

[Ao [Clo [Ala exp [A~]a modelo Desvio
M) M) M) M) (%)
0.280 0276 0.154 0.141 8
0.282 0.998 0.133 0.062 53
0.273 1.950 0.201 0.034 83
0.287 4.710 0.197 0.015 92

2.5.4.2 - Transporte de cloreto por mecanismos alternativos

O modelo mostrou-se adequado para extracgdo/reeextracgédo
simultidneas desde que ambos os compartimentos aquosos tenham a
mesma concentragdo inicial de sais. No entanto, se os compartimentos
tiverem diferentes concentragdes iniciais de sais os resultados,
apresentados na secgao anterior, indicam claramente a presenca de outro
tipo de transporte além do mecanismo de par i6nico assumido no
modelo.

De facto, se o lactato transportado € inferior ao previsto pelo modelo
a2 medida que a diferenga de concentragdo inicial de sais entre os
compartimentos de alimentagao e de reextraccdo aumenta, tal é devido a
existéncia de outros mecanismos de transporte de cloreto.

E necessario entio considerar a contribuigio da diferenga de pressao
osmética inicial entre os compartimentos das células e os mecanismos
resultantes para o transporte de 4gua e ides que ocorrem nestas condigoes.

Quando se realiza o processo de transporte com membranas lfquidas
usando concentragdes salinas iniciais diferentes em cada compartimento
aquoso, estabelece-se uma diferenga de pressao osmética (Ax), se a fase
orginica nao for totalmente impermeével ao transporte de agua. Neste
caso, a concentragdo de 4gua tende a atingir um valor de equilfbrio entre
os dois compartimentos (alimentagao e reextracgao).

Evidéncia experimental desse equilfbrio pode ser observada pela
hidratagdo da fase orgdnica na configuracdo membrana lfquida.
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Analisando a fase orgénica & medida que o tempo decorre nota-se um
aumento da concentragao de 4gua, desde um valor inicial wp = 0.5 moles
dgua/mole amina até um valor constante wg = 5 moles 4gua/mole amina
que ¢ atingido logo nas primeiras 20 horas da experiéncia (Figura 2.15).

Como consequéncia do transporte de 4gua o volume das fases
aquosas de alimentagdo e de reextracgdo seria alterado causando uma
variagao da concentracao das diferentes espécies presentes em ambos os
compartimentos.

WO

8L O 10% ALIQUAT
O  30% ALIQUAT
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Figura 2.15 - Evolugdo da razio concentragio molar da 4gua/concentragio
molar de amina (Wy) na fase orginica da configuragio membrana liquida

(alim:org:reext - 3:3:1 - [Cl"]p =1 M).

No entanto, no decurso deste estudo os volumes das fases aquosas
séo fixos. No caso da configuragdo membrana liquida suportada (Figura
2.4) o reservatério da fase de reextracgao € completamente cheio no infcio,
sendo, por isso, impossfvel conter mais 4gus. No caso da configuragao
membrana liquida (Figura 2.3) existe uma espessura muito grande de fase
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orginica sobre ambas as fases aquosas, constituindo uma barreira que
impede a variagao de volume das fases aquosas. Por esta razao,
experimentalmente, nio se observou qualquer variagdo de volume de
ambas as fases aquosas

Devido a impossibilidade de variagdo de volumes das fases aquosas
cria-se uma diferenga de pressao hidrostatica (AP) para contrabalancar a
diferenca de presssao osmética e equilibrar a concentragiao de 4gua entre
os dois compartimentos:

AP =P;-Pa=All=RT ¥ (Cir-Cia) (2.47)
1

sendo P, P, e Cj;, Cja a pressdao hidrostatica e as concentragdes das
espécies i nas fases de reextraccao e alimentagio, respectivamente.

Devido 2 diferenca de pressado hidrostatica, as forcas motrizes que
actuam sobre o cloreto e o s6dioc promovem o seu transporte do
compartimento de reextracgao para o compartimento de alimentagado. O
s6dio é transportado em simultineo de modo a assegurar a
electroneutralidade de ambas as fases aquosas. Esse transporte de s6dio e
cloreto implica a diminuigao do cloreto disponivel para ser transportado
por um mecanismo de par i6nico. Nestas circunstancias, os pressupostos
do modelo:

(i) a membrana é imperme4vel a agua;

(ii) o transporte de lactato e cloreto é exclusivamente realizado
por um mecanismo de par iénico;

nao sao vélidos. A concentragao de cloreto determinada pelo modelo nao
¢ a correcta e, consequentemente, uma menor quantidade de lactato é
extraida e reextraida.

De modo a verificar a validade desta afirmagao calculou-se a
diferenga de concentragdo de sais entre os compartimentos de reextracgao
e de alimentagdo, no inicio e no equilfbrio, usando os valores medidos
das concentragoes de cloreto e lactato e assumindo a electroneutralidade
em ambas as solugdes aquosas. A Tabela 2.6 mostra que a diferenga de
concentragdo de sais no equilfbrio é sempre inferior a diferenga inicial;
Este resultado indica que houve transporte de cloreto de s6dio da fase de
reextraccdo para a fase de alimentagdo. Este transporte de sal aumenta a
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Tabela 2.6 - Diferenga da concentragio de sais entre os compartimentos de alimentagao e reextracgao.

Membrana liquida - Razdo fases (alim : org : reext.) -3:3:1

(SCir-Cia)o  (2Cir-Cia)eq

[AJo [Clo Aliquat [Alaexp  [Cllagyp [A Trexp [Clrexp

(M) (M) (%) M) M) (M) M) M)
0275 0.276 30 0.152 0.127 0.152 0.122 0.002 0.01
0281 0.998 30 0.135 0.164 0.318 0.597 1434 1.232
0267 1.950 30 0.118 0.182 0.360 1230 3.348 2.580
0.279 4.710 30 0.126 0.237 0.376 3215 8.862 6.456
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medida que aumenta a diferenga de concentragao inicial de sais entre os
compartimentos, i.e., com o aumento da diferenga de pressao osmética

AIl
inicial [ﬁ = 12 (Cir-Cia)]o.

As contribuigbes relativas dos diferentes mecanismos envolvidos no
transporte de cloreto podem ser calculadas através dos balangos molares
as espécies lactato e cloreto na fase de alimentagao:

[A-Jo Va - [AJa Va= NA-par ignico (2.48)
[Cl']a va= NClpar iénico +NCl-ga] (2-49)

As equagoes (2.48) e (2.49) mostram que o lactato que sai do
compartimento de alimentagao é transportado por um mecanismo de par
i6nico, enquanto o cloreto que chega ao compartimento de alimentagio
resulta do contratransporte por par-iénico e do transporte associado ao
s6dio. Considerando que:

(2.50)

NA-pariénico = NCl"par iénico

é possfivel calcular o cloreto que é transportado como cloreto de sédio,

NCl sal.

Membrana liquida

A Figura 2.16 mostra que a contribui¢ao do mecanismo de transporte
de cloreto associado ao sédio nio é afectada pela concentragao de amina
usada e varia entre 11% e 16% do transporte total, para [Ci-]Jo = 1 M.

No entanto, 2 medida que a concentragao de cloreto inicial aumenta
observa-se uma contribui¢do cada vez mais importante do transporte de
cloreto como sal (Figura 2.17). Esta contribuigdo é nula (3% de desvio esta
dentro do erro experimental na deteccido de cloreto) para iguais
concentragbes de sais em ambos os compartimentos (sendo, (Ax)g = 0,
[A-]o = [Cl]o = 280 mM) e aumenta com a diferenga entre as concentragoes
inicias de sais, [Cl-]o - [A-]o, i.e., com o0 aumento da diferenga de pressao
osmética inicial.
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Membrana liquida suportada

Para esta configuragio, a contribuigdo do transporte de cloreto
associado ao sé6dio, calculado pelas equagbes (2.48) a (2.50), é mais
importante do que a obtida para a configuragdo de membrana liquida mas
decresce com o aumento da concentragdo de amina (Figura 2.18).

Este comportamento, deve-se a uma menor espessura da membrana
liquida suportada comparada com a configuragdo membrana liquida, na
qual a resisténcia ao transporte de sal (NaCl) é mais elevada.

No entanto, o decréscimo observado para esta contribuigdo com o
aumento da concentragio de amina, pode ser explicado pelo aumento da
resisténcia da membrana liquida devido ao aumento de viscosidade da
fase orgénica com concentragoes crescentes de amina (Tabela 2.7).

Tabela 2.7 - Variagao da viscosidade da fase orgénica com a concentragdo de
amina (T = 40°C).

Aliquat 336 Viscosidade
(%) (mPa.s)
5 0.90
10 1.01
20 1.61
30 2.89
50 11.10

A contribui¢do do transporte de cloreto como sal aumenta com o
aumento da concentragdo inicial de cloreto, i.e., com o aumento da
diferenga de pressdo osmética inicial entre os compartimentos da célula.
Os resultados obtidos sao semelhantes aos obtidos com a configuragdo
membrana lfquida mas representem uma contribuicdo superior (Figura
2.19). Para [Cl]p = 4.71 M, o mecanismo de par-i6nico € responséavel por
apenas 10% do transporte total do cloreto.
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Na Figura 2.20 estd representada a contribuigdo do transporte de
cloreto como sal em fungio da diferenca da concentragédo inicial de sais
nos compartimentos de alimentagdo e de reextracgdo, (An/RT)o para as
duas configuragdes. Pode observar-se o aumento da contribuigao deste
transporte com o aumento de (Ax/RT)g em ambos os casos. Contudo, para
a configuragao membrana liquida suportada essa contribuigao é sempre
mais elevada.

o % Transporte sal

- Membrana liquida
O~ Memb. lig. suportada

100

10

( an /RT)0 (M)

Figura 2.20 - Variagio da contribuigio do transporte de sal com a diferenga da
concentragio inicial de sais nos compartimentos aquosos, (An/RT)o, em ambas

as configuragoes.

2.5.4.3 - Transporte dos ioes cloreto e sédio através da membrana liquida

Uma vez que o mecanismo de par i6nico nao é o inico responsével
pelo transporte dos ides, coloca-se a questdo de saber como sdo
transportados os ides cloreto e sédio airavés da membrana liquida, sendo
os ides muito pouco soliveis na fase organica.
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Apesar de numerosos estudos experimentais e te6ricos, o
mecanismo pelo qual os ides atravessam uma interface entre dois
liquidos imisciveis ndo est4d perfeitamente esclarecido. A imagem de uma
interface lisa torna-se incapaz de explicar o mecanismo de transporte de
ides. Recentemente, mostrou-se que a interface é irregular devido a
existéncia de capilares de 4gua que estio constantemente em movimento
e se parecem com "dedos" penetrando no interior da fase organica e
facilitando o transporte de ides (Benjamin, 1993).

A diferenga de pressao hidrostética resultante da diferenga de pressao
osmética inicial € a componente radial da tensdo superficial que actua na
membrana e que pode atingir valores elevados causando deformagées na
membrana. Essas deformagées de solugdo aquosa podem originar "bolsas"
aquosas que migram através da membrana, do compartimento de
reextracgdo para o de alimentagdao. Este mecanismo aumentaria a
permeabilidade da membrana ao sédio e ao cloreto.

Esta hip6tese poderia explicar a razdo pela qual a contribuigdo do
transporte de cloreto como sal é mais importante no caso da membrana
liquida suportada. Devido & pequena espessura da membrana liquida a
formagao destes "dedos" é favorecida e um maior nimero de ides pode
ser transportado por esta via, conduzindo a uma menor contribuigao do
mecanismo de par i6nico no transporte total. Na configuragdo membrana
liquida, a existéncia de uma camada expessa de fase organica dificulta a
formagao desses "dedos" e o transporte que nado é realizado por um
mecanismo de par i6nico torna-se menos favoravel.

Contudo, a existéncia destes "dedos" de 4gua nao é sin6nimo de
instabilidade ou mesmo colapso da membrana liquida. Estudos sobre
estabilidade de membranas liquidas suportadas indicam que elas se
tornam cada vez mais instdveis com diferengas progressivamente mais
elevadas de pressao osmética entre os compartimentos de alimentagéao e
de reextracgao. Para explicar este comportamento foi sugerido o seguinte
mecanismo de transporte de 4gua através da membrana liquida
suportada:

(i) Na presenga de um gradiente de pressao osmética, a 4gua tende
a fluir através dos poros da membrana suporte, cheios com a
fase orgénica;
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(ii) Quando o fluxo de 4gua € muito elevado, a fase orgéanica é
deslocada dos poros e substituida por 4gua; nessa altura, a
membrana liquida pode considerar-se colapsada, uma vez que
as fases aquosas alimentagdo e reextracgdao, contactam
directamente através dos poros da membrana suporte (Danesi
et al., 1987).

No caso da membrana liquida suportada colapsar os valores da
concentragao de lactato teriam de ser iguais em ambos os compartimentos
aquosos. Ora, isso nao foi observado nestas experiéncias, mesmo para a
concentragao mais elevada de cloreto testada. Na configuragao membrana
liquida é impossivel destruir a membrana liquida devido a espessura
elevada da fase orginica. No entanto os resultados obtidos mostram a
existéncia de um transporte de sal na presenga de uma diferenga de
pressao osmética inicial, para esta configuragao.

Pode entao concluir-se que o transporte de cloreto de sédio
resultante do estabelecimento de uma diferenca de pressdo osmética
inicial entre os compartimentos de alimentagao e de reextracgdao conduz a
redugdo da contribui¢do do mecanismo de par i6nico no processo global
de transporte. No entanto, os resultados experimentais mostram
inequivocamente que este mecanismo alternativo existe em ambas as
configuragbes (membrana liquida e membrana liquida suportada) sem
que ocorra colapso da membrana.

2.5.4.4 - Previsdo do equilibrio em membranas liquidas

A previsdo das concentragbes de lactato no equilibrio supondo o
transporte exclusivamente realizado por um mecanismo de par iénico
mostrou-se adequada para iguais pressdes osméticas em ambos os
compartimentos aquosos das células.

No entanto, uma vez que a membrana ndo € totalmente
impermeével a 4gua, na presenca de uma diferenga de pressao osmética
inicial, ocorre transporte de sal, diminuindo a contribui¢ido do transporte
por um mecanismo de par i6nico. A previsdo do equilibrio requer, neste
caso, a determinacao da contribuicao relativa de cada um dos mecanismos
envolvidos no processo global de transporte.
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A relagao fundamental necesséria para prever o equilfbrio é a de que
o potencial electroquimico, pi, de qualquer espécie i seja igual em todas as
fases as quais a espécie tenha acesso.

Entéo, para a fase de alimentagio e de reextracgao, pode escrever-se:
Kiz = Mip (2.51)
desde que a espécie i se possa mover entre as duas fases.

Para um dado soluto de uma solugao ideal, u; é expresso por:

pi = pi©® + RTInX; + PV; + z;Fy (2.52)

onde p;(0) é o potencial quimico padréo (na fase considerada) da espécie i,
Xi € a fracgdao molar da espécie i, V; é o volume parcial molar da espécie i,
zi € a valéncia da espécie i, P é a pressao hidrostitica da fase, ¢ é o
potencial eléctrico da fase, R é a constante dos gases perfeitos, T é
temperatura e F a constante de Faraday (Finkelstein e Mauro, 1977).

Como primeira aproximagao considerar-se-ao as solugbes aquosas
como solugdes dilufdas e portanto a fracgdo molar poder-se-a substituir
pela concentragido. Aplicando as equagoes (2.51) e (2.52) as espécies s6dio,
lactato e cloreto obtém-se:

RTIn [Na*]a + Pa VNa+ + Fya = RTIn [Nat]; + Py VNa+ + Fyp (2.53)
RTIn {A-]a+ Pa VaA- - Fya = RTIn [A-]r + Pr Va- - Fyr (2.54)

RTIn [Cl]a + Pa+ VCI-- Fya = RTIn [Cl)s + Pr Vei-- Fye  (2.55)

sendo para a 4gua vilida a equagdo (2.47) que por desenvolvimento
permite obter:

Pr-Pa=AP=ANl=RT 3 (i -Cj,) =
1

=RT| ([A']r [CI])r + [Na*]; - ([A']a +[Cl]a+ [Na+]a)] (2.56)

Estas equagdes mostram que para efectuar a previsdo das
concentragoes das espécies no equilfbrio se torna necessério prever os

56



termos correspondentes 3 pressdo hidrostitica e ao potencial eléctrico no
equilibrio.

No entanto, estas equagdes permitem relacionar entre si as
concentragdes das diferentes espécies. Substraindo as equagbes (2.54) e
(2.55) e rearranjando obtém-se a razao [A-]¢/[A-]a, Ou seja, a razdo entre as
concentragdes de lactato nos dois compartimentos aquosos, no equilfbrio:

A r Cl- r r- Pa - -
[[A']a 3 [[Cl']a X ((PRT (V- - VA')) (2.57)

sendo (Pr - P;) obtido através da equagao (2.56).

Para uma diferenga de pressao osmética nula o factor exponencial € 1
e a equagao (2.57) € igual & equagao (2.26), obtida assumindo transporte
exclusivamente por par i6nico. Como o factor exponencial é sempre
inferior a 1 para todas as outras condi¢bes experimentais testadas,
[A-]¢/[A-]a previsto pela equagao (2.57) é sempre inferior ao valor previsto
anteriormente pela equagao (2.26), o que é confirmado pelos resultados
obtidos experimentalmente (Tabela 2.3).

2.6 - Conclusoes

O modelo desenvolvido para extracgdo de lactato por um
mecanismo de par i6énico com um sal de uma amina quaternéria (Aliquat
336) mostrou-se adequado para os processos de extracgdo e reextracgao
independentes. O pardmetro do modelo € a constante de equilfbrio, Ke, da
reacgdo de permuta iénica com a amina.

O modelo foi testado para a extracgdo usando diferentes
concentragdes de amina e para a reextragao. Os valores experimentais da
concentragdo de lactato no equilfbrio e os valores previstos mostraram-se
sempre concordantes.

Com base no modelo desenvolvido é possivel seleccionar as
condicoes operatérias que optimizem o processo de extracgao/reextracgao
através de um conjunto de simula¢des usando diferentes valores dos
paradmetros operatérios relevantes: concentragio de amina e agente de
reextracgao, [RCl]o e [Cl]o, e razdes de volumes de fases, va/vorg € Vr/Vorg.
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O modelo desenvolvido para a extracgdo/reextracgio de lactato pode
ser utilizado para previsao de equilfbrio de qualquer ido ou 4cido orgénico
dissociado (incluindo aminoéicidos), desde que o mecanismo de
extracgao/reextracgao envolva a formagao de um par iénico.

O modelo mostrou também ser adequado para extracgao/reextracgao
simultanea usando duas configuragdes de membranas liquidas,
membrana liquida e membrana liquida suportada, desde que ambos os
compartimentos aquosos tenham a mesma concentragao inicial de sais.
No entanto, se os compartimentos tiverem diferentes concentragdes
iniciais de sais é necessirio ter em conta outros mecanismos de transporte
além do mecanismo de par i6nico inicialmente proposto.

Pelo facto de a membrana ser permeével & 4gua ocorre transporte de
cloreto de s6dio que é facilitado pela existéncia de deformagdes na
interface que podem originar "bolsas" aquosas que transportam os ides
através da membrana liquida. Este transporte de sal mostrou-se mais
elevado quando se usa a configuragio membrana liquida suportada,
devido & menor espessura desta quando comparada com a espessura da
configuragdo membrana liquida. No entanto, para ambas as membranas,
este mecanismo alternativo de transporte ocorre sem que haja colapso da
membrana.

Embora nido seja possivel a previsio do equilibrio quando existe
uma diferenga de pressao osmética inicial entre os dois compartimentos
aquosos é possivel, com o estudo realizado, inferir algumas regras de
operagao:

(i) Quando se usam membranas lfquidas suportadas e o
transporte de soluto é realizado por contratransporte, a
concentragao de soluto no equilibrio é independente da
concentragao do extraente usado. Isto é vantajoso do ponto de
vista econémico porque se pode diminuir a concentragdo de
extraente continuando a atingir a mesma eficiéncia;

(ii) O aumento da concentragdo do agente de reextrac¢do nao
melhora o processo, porque o transporte por mecanismos
alternativos aumenta, deixando disponfvel uma menor
quantidade de agente de reextrac¢do para ser
contratransportado por troca i6nica com o soluto.
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3.1- Introdugio

Os processos de extracgdo/reextracao com membranas liquidas
apresentam como vantagens sobre o processo convencional de extrac¢io
liquido-lfquido, terem selectividades e fluxos elevados e custos de
investimento e operagdo baixos (Eyal e Bressler, 1993).

A fase orgénica, constituida por solvente e extraente, contacta de um
lado a fase aquosa de alimentagdao e do outro com a fase aquosa de
reextracgdo, sendo assim possfvel extrair e reextrair o soluto
simultdneamente, na mesma unidade de equipamento, e evitar a
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saturagdo do extraente o qual é permanentemente regenerado. A fase
orgénica, imiscfvel com as fases aquosas, pode ser considerada uma
membrana liquida.

Como introdugdo a este capftulo apresenta-se uma breve revisio
sobre os principais tipos de membranas liquidas, suas vantagens e
principais aplicagoes.

Com o objectivo de caracterizar a cinética do processo de extracgdo/
/reextraccdo de lactato foram estudados dois tipos de configuragao:
membrana liquida e membrana liquida suportada.

Para cada uma das configuragoes foi avaliado o efeito das
caracteristicas da fase orgénica (variando a concentragdo de extraente) e da
fase de reextracgio (variando a concentragdo do agente de reextracgio) na
cinética do processo de extracgdo/reextracgdo, através do célculo do
coeficiente global de transferéncia de massa.

Com base nos resultados deste capftulo e do capftulo anterior
torna-se possfvel seleccionar as condigbes Optimas de
extracgdo/reextracgio, quer a nivel da cinética do processo quer no que
respeita ao equilibrio.

3.2 - Breve Revisao sobre Membranas Liquidas

Uma membrana lfquida, na sua forma simples, pode ser definida
como uma fase orgénica imiscfvel que separa duas fases aquosas, a fase de
alimentagio onde se encontra o soluto que se pretende extrair e a fase de
reextracgao onde se recupera o soluto (Pellegrino e Noble, 1990).

A fase orgénica, que constitui a membrana lfquida, é geralmente um
solvente organico que dever4 ter elevada afinidade para o soluto. Se a esse
solvente for adicionado um extraente que reaja selectiva e
reversivelmente com o soluto, o transporte deste através da membrana é
melhorado significativamente sendo este processo denominado de
transporte facilitado. No capftulo anterior foi feita uma revisdo sobre os
vérios tipos de extraentes usados na extrac¢do de acidos orgénicos.

As membranas lfquidas comegaram por ser estudadas na separagao
de hidrocarbonetos (Li, 1968) e desde af tém surgido estudos nos mais
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variados campos, nomeadamente: extracgdo de metais (Martin e Davies,
1977; Volkel et al., 1980; Frankenfeld et al, 1981; Gu et al., 1986), remogao
de fenol (Cahn e Li, 1974; Boyadzhiev et al., 1984), separagdo de 4cidos
orgénicos (Boey et al.,1987; Nuchnoi et al.,, 1987; Chaudhuri e Pyle, 1992;
Lazarova e Peeva, 1994; Ju e Verma, 1994) e de aminoacidos (Haensel et
al., 1986; Thien et al., 1988; Deblay et al,, 1990).

As configuragbes de membranas lfquidas mais comuns sdo as
membranas liquidas em emulsdo e membranas liquidas suportadas. Estas
tltimas contém adicionalmente uma membrana polimérica servindo de
suporte a fase orgénica.

Numa membrana liquida em emulsdo, a fase organica e a fase de
reextracgdo formam uma emulsio estivel, conseguida por adi¢do de um
surfactante. Essa emulsao é dispersa na fase de alimentagdo, que contém o
soluto. Dessa emulsao resulta uma elevada 4rea de transferéncia de massa
por unidade de volume, 1000 a 3000 m?/m3, o que constitui a grande
vantagem desta configuragdo (Marr e Kopp, 1982).

No entanto, este tipo de processo € complicado pois requer que, ap6s
extrac¢do, a emulsio seja quebrada e as fases sejam separadas. Além disso,
as emulsdes podem apresentar problemas de biocompatibilidade quando
os processos de extracgdo/reextraccdo siao integrados no processo de
fermentagao (conforme referido no capitulo 5).

Na configuragdo membrana liquida suportada usam-se membranas
poliméricas, microporosas e hidrofébicas, que sdo impregnadas com a fase
orgéinica que se pretende usar no processo de extraccido de modo a
imobilizar o extraente. A membrana suporte impregnada com a
membrana lfquida é utilizada como separador entre a fase aquosa de
alimentacdo e a fase aquosa de reextracgdo, permitindo realizar
simultaneamente o processo de extraccao e de reextracgéo.

A utilizagdo de processos de extracgido com membranas liquidas
suportadas apresenta potencialmente grandes vantagens:

i - Minimizagao da formagio de emulsoes de extraente, com os
beneficios ja referidos.

ii - Grande redugdo na quantidade de extraente necessaria no
circuito de processo permitindo diminuir significativamente
os custos de operagao;
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iii - Extraccdo e reextracgdo podem ser realizadas na mesma
unidade de equipamento, permitindo reduzir os custos de
investimento.

O principal problema na utilizagdo de membranas liquidas
suportadas em processos industriais resulta da progressiva perda de
estabilidade das membranas. Este comportamento é devido a dificuldade
de equilibrar a fase organica no interior da estrutura porosa da membrana
suporte, sem que ocorra o seu deslocamento por efeito de diferengas de
pressao osmoética.

Véarias hip6teses foram sugeridas de modo a minimizar os
problemas de instabilidade, nomeadamente:

i - Selecgdo adequada das caracterfsticas da membrana suporte e
da fase orgénica, elevada hidrofobicidade, e pequeno didmetro

de poro (d < 0.1 pm) e uso de fases organicas com elevada
tensao interfacial e pequena capacidade para solubilizar 4gua;

ii - Selecgdo adequada das condi¢des operatérias de modo a obter
pequenas diferengas de pressao osmética entre as fases aquosas
dos dois lados da membrana (Danesi, 1985);

iii - Protecgdo da membrana liquida por aplicagdo de um gel
(Neplenbroek et al., 1990).

No entanto, subsistem sempre alguns problemas de instabilidade
com esta configuragdao. Os contactores de membranas recentemente
desenvolvidos permitem estabilizar a membrana liquida no interior da
estrutura da membrana suporte durante um perfodo de tempo bastante
longo além de permitirem obter relagdes drea de transferéncia/volume do
mé6dulo de 5000 m2/m3 (Dahuron e Cussler, 1988; Basu e Sirkar, 1991).
Sao constftuidos por um conjunto de fibras ocas colocadas num invélucro
comum estando a fase orgénica (membrana liquida) imobilizada nos
poros e em circulagdo no exterior das fibras. Por esse motivo, mesmo que
exista alguma perda de fase organica, esta pode ser sempre substitufda pela
que circula no exterior. No capftulo 4 estudar-se 4 a cinética de extracgao e
reextracgao com estes contactores de uma forma detalhada.
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3.3- Desenvolvimento de um Modelo de Transferéncia de Massa em
Células com Agitagao

3.3.1 - Extracgao

Na extracgdao a velocidade de transferéncia de massa de lactato é
determinada por trés etapas:

(i) velocidade de transferéncia de lactato desde a fase aquosa até
a interface aquosa-orgéanica;

(ii) reacgao interfacial entre o lactato e a amina quaternaria,
Aliquat 336;

(iii) velocidade de transferéncia do complexo amina-lactato desde
a interface até a fase orgénica.

Uma vez que a reacgdo de permuta i6nica é muito rédpida (quase
instantidnea), a velocidade de extracgao de lactato é determinada pela
transferéncia de massa através das duas fases (Danesi, 1985; Salazar et al.,
1992).

Essa velocidade pode ser expressa em fungao dos coeficientes
individuais de transferéncia de massa e do coeficiente global de
transferéncia de massa referido 2 fase aquosa:

N =Kka A (Ca-Ca) =ko A (Coi-Co) = Ka A (Ca-Ca®)  (3.1)

onde A é a drea de transferéncia, k; e k, sao os coeficientes individuais de
transferéncia de massa na fase aquosa e na fase orgéanica, respectivamente,
Ka € o coeficiente global de transferéncia de massa referido a fase aquosa,
Ca; e Co; 530 as concentragdes do complexo lactato-amina na interface do
lado aquoso e orgénico, respectivamente e C;* é a concentragao de lactato
na fase aquosa em equilfbrio com a concentragdo da fase orgénica (Co)
obtida através da equagio (2.9) do capftulo 2.

As concentragoes, de lactato em ambas as fases, podem também ser
relacionadas pelo coeficiente de distribuicao D:
c Co
= C » (3.2)

aj a

L2

D=

@)

que pode ser calculado através da equagao (2.12) do capftulo 2.
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Combinando as equagées (3.1) e (3.2) obtém-se:

1

1
K. -k * (3.3)

SVIH
v

Q.

geralmente conhecida como a equagao das resisténcias em série.

A variagdo da concentragido de soluto na fase aquosa ao longo do
tempo é expressa por:

dC
Va 5 = Ka A (Ca-Ca*) (3.4)

onde V, é o volume da fase aquosa e C,* é obtido pela equagao (3.2).

A concentragao de lactato na fase orgénica pode ser obtida por
balango maéssico:

V o
Co = 7o (C,-Ca) (3.5)

A . o - - 3 .
sendo Vo, o volume da fase orgéanica e Ca a concentragao inicial de lactato

na fase aquosa.

Substituindo a equagao (3.5) em (3.4) e integrando resulta:

0 0
VC C
a a KaA
Ca=]+V+1+Vexp(-V—a(l+V)t) (3.6)
Va
onde V = VD"

Desta equagao pode obter-se o coeficiente global de transferéncia de
massa para o processo de extraccdo, Ka, desde que o coeficiente de
distribuigdo D permanega constante ao longo do perfodo de operagao, isto
é, ndo varie com a concentragio de lactato.

Na Figura 2.6 (capitulo 2) pode observar-se que D permanece
sensivelmente constante na gama de concentragio de lactato na qual se
realiza o processo de extracgao (entre25 g/L e 17 g/L).

66



3.3.2 - Reextracgio

No processo de reextracgdo, o lactato presente na fase orgénica sob a
forma de complexo lactato-amina é reextraido usando cloreto como
agente de reextracgao.

Também neste caso o processo de transferéncia de massa ¢
determinado pela transferéncia através das fases organica e de reextracgao,
uma vez que a reacgao interfacial é muito répida.

A resisténcia global do processo de reextraccdo é expressa pelo
somatoério das resisténcias individuais das fase organica e de reextracgao.

1 1 1
K~ &D; * & (3.7)

A variagao da concentragio de lactato na fase de reextracgao ao longo
do tempo € expressa por:

dC
\'A d—t’ = KA (Cr*-Cy) (3.8)

onde V; é o volume da fase de reextracgao e C,* é a concentragao de lactato
na fase de reextracgdo em equilibrio com a concentragdo da fase organica.
Esta concentragao esté relacionada com a concentragao de lactato na fase
organica através do coeficiente de distribuigdo do processo de reextracgao

(Dr) sendo:

C
C* = 5‘: (3.9)

e, por sua vez, a concentragao de lactato na fase organica pode ser expressa
por:
o V
Co=C, - v_f, Cr (3.10)

o
onde C, representa a concentragio inicial de lactato na fase orgénica.

Substituindo as equagodes (3.9) e (3.10) em (3.8) e integrando obtém-se:

o

C
C = m [1 exp(% a+V t)] (3.11)
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' Vr
onde V' = VoD
Esta equagao permite calcular o coeficiente global de transferéncia de
massa para o processo de reextrac¢io, K, se Dy permanecer constante ao
longo do tempo.

No processo de reextracgao de lactato o coeficiente de distribuigao, Dy,
nao varia com a concentragio de lactato na fase orgénica. A Figura 2.12 do
capitulo 2 mostra que a eficiéncia do processo de reextraccdo permanece
constante (95%) qualquer que seja a concentragdo de lactato na fase
organica, usando como agente de reextrac¢do NaCl 1M e volumes iguais
de fases orgénica e de reextracgao.

O coeficiente de distribui¢do, Dr, pode ser calculado a partir dos
valores da eficiéncia (Dr = V¢/V*(100/ eficiéncia - 1) resultando, para estas
condigoes , Dr constante e igual a 0.055.

Para quaisquer outros valores da razao de volumes das fases ou da
concentragao de agente de reextracgao, Dy terd de ser calculado usando as
equacgoes (2.14) e (2.16) a (2.18), do capitulo 2.

3.4- Desenvolvimento de um Modelo de Transferéncia de Massa em
Sistemas de Membranas Liquidas - Extrac¢do e Reextracg¢io
Simultineas

3.4.1 - Membrana liquida

Numa membrana liquida, a fase orgfnﬁca separa as duas fases
aquosas (alimentagao e reextracgdo) ocorrendo o transporte de lactato
desde a fase de alimentagao até a fase orgénica (processo de extracgao) e
desta para a fase de reextracgao (processo de reextracgao), enquanto o
cloreto é transportado em sentido oposto.

A Figura 2.2 do capftulo 2 esquematiza o processo de extracgdo e
reextracgio simultineas de lactato com Aliquat 336, ocorrendo em ambas
as interfaces a reacgio reversfvel de permuta i6nica descrita pela equagao
(21).
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Mais uma vez, sendo a reacgao interfacial muito rdpida, o processo
de transferéncia de massa é determinado pela transferéncia de lactato
através das fases aquosas (alimentagao e reextracgao) e fase orgénica.

A variagao da concentragao de lactato nas fases aquosas (alimentagao
e reextracgdo) ao longo do tempo € expressa através das equagdes (3.4) e
(3.8), respectivamente:

dC
Va 3¢ = KaAs (Ca- Ca*) (3.4)
dC
Veg = KeAr (Cr* - Co) (3.8)
com Ca‘ = Co/D' e Cr‘ = Co/D'r

Estes coeficientes de distribuigdo, D' para o processo de extracgao e D'y
para o processo de reextracgao ndo podem, ao contririo do que acontecia
anteriormente para os processos de extracgdo seguida de reextracgio ser
previstos te6ricamente.

De acordo com o descrito no capftulo 2 (ver 2.5.4.4) quando a
extracg@do e a reextracgdo se processam simultineamente, além do
mecanismo de transporte de lactato e cloreto por formagao de pares
i6bnicos, existe também transporte de cloreto associado ao s6dio (devido a
existéncia de uma diferenga de pressdao osmética entre as duas fases) e,
uma vez que estdo em jogo gradientes de concentragdo, pressao
hidrostatica e eventualmente campo eléctrico, ndo é possfvel prever o
equilibrio nestas condigoes.

Os coeficientes de distribuicdo a usar no caso de extracgdo e
reextracgdo simulténeas, terdo de ser obtidos experimentalmente a partir
dos patamares das curvas de concentracdo nas fases aquosas de
alimentagao e de reextracgao em fungao do tempo (ver Figura 3.4).

Quanto A concentragao de soluto na fase orgénica ests, neste caso,
relacionada com as concentragdes de soluto em ambas as fases aquosas

\" o \"
Co = V—: (C,-Ca) - V—:c, (3.12)
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resultando que tanto C,* como C.* sdo fungbes de C, e C;
simultidneamente. Neste caso, a integragao das equagbes (3.4) e (3.8) s6
pode ser efectuada numericamente.

E, no entanto, possivel efectuar algumas simplificagoes, tendo em
conta os resultados experimentais obtidos.

Para a configuragdo membrana liquida verifica-se que a concentragao
de lactato na fase organica se mantém baixa e sensivelmente constante ao
longo do tempo (Figura 3.3), podendo, por isso, considerar C,* e C;*
constantes e integrar as equagoes (3.4) e (3.8) analiticamente.

Obtém-se entao:

Ca=GC*+ (C: -Ca*) exp (- K‘;aA t) (3.13)
Kr A
e Cr=Ce*[1-exp ( {,r t)] (3.14)

Resolvendo por regressao nido linear estas equagdes determinam-se
os coeficientes globais de transferéncia de massa para o processo de
extracgao, K, e para o processo de reextracgdo, Ky usando uma membrana
liquida.

3.4.2 - Membrana liquida suportada

Para a configuragdo membrana liquida suportada a fase organica est4
imobilizada no interior dos poros da membrana que lhe serve de suporte.
O volume da fase organica é muito mais pequeno que os volumes das
fases de alimentagdo e de reextrac¢do, nao sendo, por isso, possivel
determinar experimentalmente ou calcular a concentragdo de lactato na
fase organica.

Admitindo como vélidas as consideragbes feitas anteriormente para
a configuragio membrana liquida, as equagdes (3.13) e (3.14) poderédo ser
aplicadas no célculo dos coeficientes globais de transferéncia de massa, Ka
€ Kr.

No entanto, verifica-se experimentalmente que os perfis de
concentragdo de lactato na fase de alimentagdo nao obedecem & equagéo
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(3.13) (Figuras 3.6 e 3.7). Tal facto, pode ser devido a nao ser valido, neste
caso, considerar um coeficiente global de transferéncia de massa constante
ao longo do tempo. De facto ao longo do tempo vai havendo perda de
extraente o que origina uma progressiva perda de eficiéncia da membrana
no transporte do soluto e uma diminuigao do coeficiente de transferéncia
de massa com o tempo. No entanto, essa perda de eficiéncia nao significa
o colapso da membrana, como ji foi veferido e largamente discutido no
capitulo 2 (ver 2.5.4.3).

Vérios autores referem esse mesmo comportamento (Danesi, 1985;
Loiacono et al., 1987, Molinari et al., 1992) e usam, por esse motivo,
apenas o fluxo inicial, para comparar diferentes condi¢bes experimentais.
O coeficiente de transferéncia de massa inicial pode ser calculado através
da derivada da concentragdo em ordem ao tempo, calculada para t=0 e
ap6s ajustar a melhor fungao a curva de concentragdo em fungao do
tempo, isto é:

Jo = (!Ai dd—?)o = K, C, (3.15)

o
onde J, € o fluxo méssico inicial de lactato (Kg/(m?2s)), C, ¢ a concentragao
inicial de lactato e I(: é o coeficiente global de transferéncia de massa para

o processo de extrac¢do no instante inicial.

Quanto ao coeficiente global de transferéncia de massa para o
processo de reextrac¢ao, Ky nado foi, neste caso, calculado uma vez que nao
foram medidas as concentragdes de lactato na fase de reextracgao para esta
configuragdo devido as caracteristicas da célula utilizada (Figura 2.4).

3.5 - Materiais e Métodos
3.5.1 - Estudo Cinético em Células com Agitac¢do

O estudo cinético dos processos individuais de extracgéo e reextracgéo
foi realizado usando células com agitagdo. O sistema de
extracgdo/reextraccdo e o procedimento experimental usados estao
descritos em 2.4.3.
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3.5.2 - Estudo Cinético em Sistemas de Membranas Liquidas

Conforme j4 referido, o estudo cinético dos processos de extracgao e
reextracgdo simultadneas foi realizado usando duas configuragbes de
membrana liquida: membrana liquida e membrana liquida suportada.

O sistema de extracgao/reextracgido e o procedimento experimental
usados estao descritos em 2.4.4. As células utilizadas nos ensaios estao
representadas nas Figuras 2.3 e 2.4, respectivamente (capftulo 2).

3.5.3 - Métodos Analiticos
3.5.3.1 - Determinag¢ao da concentragio de lactato

A concentragido de lactato nas fases foi determinada por HPLC de
acordo com o método descrito em 2.4.5.1.

3.6 - Resultados e Discussio

Com o objectivo de estudar a cinética do processo de
extracgao/reextracgao de lactato usando membranas liquidas avaliou-se o
efeito dos pardmetros:

(i) concentragao do extraente;
(ii) concentragao do agente de reextracgao;
(iii) configuragao da membrana liquida

na cinética do processo de transferéncia de massa, calculando o coeficiente
global de transferéncia de massa através do modelo anteriormente
desenvolvido.

Nos processos individuais de extracgido e reextracgdo foram usadas
células com agitagdo, promovendo o contacto entre as fases aquosa
(alimentagdo) e orgénica, no caso da extracgdo, e entre as fases organica
(ap6s o contacto anterior) e de reextracgdo, para o processo de reextracgio.
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3.6.1 - Estudo Cinético em Células com Agitacao
3.6.1.1 - Extracgao

Na Figura 3.1 est4 representada a concentragao de lactato na fase
aquosa em fungédo do tempo de extracgdo para as trés composigdes da fase
orgénica testadas (10%, 30% e 50% (% ponderal) de Aliquat 336 em
Shellsol A), usando volumes iguais das fases aquosa e organica.

As linhas representam o ajuste obtido utilizando a equagéo (3.6) e
calculando o coeficiente de distribuigao, D, através das equagdes
desenvolvidas no capftulo 2 para extracgdo exclusivamente por par
iénico, (2.9), (2.10) e (2.12). Os coeficientes globais de transferéncia de
massa, K,, obtidos sao muito semelhantes, nao se observando influéncia
da concentragio de amina (Tabela 3.1).

T 1 T LI B R | SR B B | -1 T T

—8—10% ALIQUAT [ 1
—0—30% ALIQUAT | -
—e—50% ALIQUAT | ]

3
S0 Y &
© ]
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1000 . 1500 2000 2500
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Figura 3.1 - Evolugdo com o tempo da concentragio de lactato na fase aquosa
para diferentes concentragdes de extraente.

Atendendo a equacgao (3.3) a resisténcia global é igual 2 soma das
resisténcias na fase aquosa e na fase orgénica e, supondo gradientes de
concentragao lineares, os coeficientes individuais de transferéncia de
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massa podem ser obtidos pela razio entre o coeficiente de difusao do

soluto (2) e a espessura da camada de difusao (6, onde se d4 a

transferéncia de massa, isto é, k = 2/¢.

A correlagdo mais usada para estimar coeficientes de difuséo € a
correlagao de Wilke-Chang, embora para solventes organicos a correlagao
de Scheibel seja recomendada (Tompkins et al., 1992). O coeficiente de
difusao de lactato em fase aquosa a 40°C obtido pela correlagao de Wilke-
Chang é:

D =7.4x108 (¢Mp)05 T/ (ug Va6) = 1.35 x 10-5 cm?2/s

onde ¢ é o factor de associagao (2.6), Mp é o peso molecular da 4gua, Vp e
Vg sdo os volumes molares do lactato e da agua, respectivamente, T é a
temperatura absoluta e ug a viscosidade da 4gua.

Os coeficientes de difusdao do complexo lactato-amina em fase
organica foram obtidos pela correlagao de Scheibel.

2 = 82x 108 (1+ (20T (ug VaS3)

onde Mp é o peso molecular da fase organica, V5 e Vg sao os volumes
molares do complexo lactato-amina e do solvente, respectivamente, T € a
temperatura absoluta e pg a viscosidade do solvente.

Como pode observar-se na Tabela 3.1 os coeficientes de difusdo do
complexo lactato-amina sdo bastante inferiores ao coeficiente de difuséo
de lactato em fase aquosa (1.35 x 10-5 cm2/s), pelo que pode considerar-se a
transferéncia na fase orgénica o passo limitante; desta forma,
simplificando a equagao 3.3, obtém-se:

2
Ka=koD=7D (3.16)

Como o coeficiente de difusdo aumenta com o decréscimo da
concentragdao de amina, devido & diminuicdo da viscosidade da fase
orgénica (Tabela 2.7), mas simultdneamente o coeficiente de distribuigio
decresce, o valor do coeficiente global de transferéncia de massa nao é
sensivelmente afectado pela concentragdo de amina explicando-se assim
os resultados presentes na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 - Efeito da concentragio de amina no coeficiente global de transferéncia de

massa para o processo de extracgdo.

Aliquat 336 Ka D 2
(%) (104 cm/s) (cm2/s)
10 31=+07 025 4.28 x 106
30 3305 0.50 1.67 x 106
50 38+0.3 0.66 5.03x 10-7
3.6.1.2 - Reextrac¢ao

A fase organica, ap6s contacto com a fase aquosa, é utilizada para se
proceder a reextracgao de lactato usando uma solugao de cloreto de s6dio
1M.

Na Figura 3.2 estd representada a concentragao de lactato na fase de
reextracgdo em fungdo do tempo para as trés composigbes das fases
orgédnicas usadas, utilizando iguais volumes das fases organica e de
reextracgao.

As linhas representam o ajuste obtido utilizando a equacao (3.11)
sendo Dy, o coeficiente de distribuigio do processo de reextracgao,
calculado através das equagdes (2.14) e (2.16) a (2.18) do capitulo 2.

Os coeficientes globais de transferéncia de massa, K, obtidos para o
processo de reextracgao estdao representados na Tabela 3.2.
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Figura 3.2 - Evolugao com o tempo da concentragio de lactato na fase de
reextracgdo para diferentes concentragbes de extraente.

Pelas razoes atras descritas, também no processo de reextracgdo o
passo limitante é a resisténcia na fase orgénica, resultando:

Kr = koDr (317)

Como pode observar-se, os valores de K, sdo cerca de 7 a 10 vezes
inferiores aos valores obtidos para o processo de extracgao, K,, tal situagao
¢ expectavel, dado ser Dy cerca de 7 a 10 vezes menor que D.

Tabela 3.2 -  Efeito da concentragio de amina no coeficiente global de transferéncia de
massa para o processo de reextracgao.
Aliquat K D,
(105 cm/s)
10 20+0.1 0.042
30 25206 0.055
50 3.0:05 0.083
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Deste estudo em células com agitagdo resulta que a cinética dos
processo individuais de extracdo e de reextrac¢do nao ¢€
significativamente afectada pela concentragao da amina, devido a
oposigdo de efeitos que esta provoca no coeficiente de difusdao e no
coeficiente de distribuigao.

O coeficiente de difusdo aumenta com o decréscimo da concentragao
de amina mas, simultidneamente, o coeficiente de distribui¢ao diminui,
pelo que os coeficientes globais de transferéncia de massa para os
processos de extracgdo (K,) e de reextracgio (Kr) permanecem
sensivelmente constantes.

3.6.2 - Estudo Cinético em Sistemas de Membranas Liquidas - Extracgdo e
Reextrac¢io Simultineas

Em ambas as configuragdes, membrana liquida e membrana liquida
suportada, foram estudados os efeitos da concentragido de extraente e da
concentragdo de agente de reextracgdo na cinética dos processos de
extraccdo e de reextracgdo e calculados os coeficientes globais de
transferéncia de massa.

3.6.2.1 - Membrana liquida

Na Figura 3.3 est4 representada a evolugao da concentragdo de lactato
nas trés fases, ao longo do tempo, para uma das experiéncias realizadas.

A concentragdo de lactato na fase orgénica, C, atinge um valor
méximo de 4 g/L durante as primeiras 15 h do ensaio e depois decresce
lentamente até 2.7 g/L no final da experiéncia (t = 164 h). Este perfil de
concentragoes é idéntico em todos os ensaios experimentais realizados.

Nestas condi¢des, para calcular os coeficientes de transferéncia de
massa, K, e K, considerou-se que a concentragao de lactato na fase
organica permanece constante durante todo o ensaio de acordo com o
descrito em 3.3.3, sendo K, obtido através da equagao (3.13) e K, obtido
usando a equagao (3.14).
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Figura 3.3 - Evolugdo da concentragio de lactato nas trés fases, ao longo do

tempo, para um dos ensaios experimentais.

A Figura 3.4 mostra a concentragdo de lactato nas fases aquosas
(alimentagao e reextracgao) em fungao do tempo para as trés composigoes

de fase orgénica usadas (10%, 30% e 50% de Aliquat 336).

Os coeficientes globais de transferéncia de massa obtidos para o
processo de extracgdo, K, e para o processo de reextracgao, K, sao da
mesma ordem de grandeza dos obtidos anteriormente nos processos
individuais de extracgdo e de reextrac¢do ndo se observando também

influéncia da concentragdo de amina (Tabela 3.3).

Tabela 3.3 -

Efeito da concentragio de amina nos coeficientes globais de transferéncia de

massa dos processos de extracgio e reextracgio.

Membrana liquida - Razio de fases (alim: org: reext.) - 3:3:1.

Allquat 336 Ka Kr
(%) (104 cm/s) (105 cm/s)
10 1.2+ 02 2502
30 23206 2202
50 1.3x02 1302
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Figura 3.4 - Evolugio da concentragio de lactato com o tempo nas fases aquosas
(alimentagao e reextracgdo) para diferentes concentragoes de extraente.

Relativamente ao efeito da concentragao do agente de reextracgado, a
Figura 3.5 mostra a evolugdo da concentragao de lactato nas fases aquosas
(alimentagao e reextracgao) para diferentes concentragoes de cloreto
usadas.

Para iguais concentra¢des de lactato e cloreto iniciais (0.28 M) a
variagdo da concentragido de lactato é muito rdpida, mas nio se obtém um
efeito final de concentragao, apesar do volume da fase de reextracgao ser
1/3 do volume da fase de alimentagao (Figura 3.5 a). Este resultado esta de
acordo com a previsdo do modelo de transporte por par i6nico e foi ja
anteriormente apresentado e discutido no capitulo 2 (ver 2.3.3).

Para concentragdes de cloreto superiores € j4 evidente o efeito de
concentragdo obtido (Figura 3.5 b) mas a variagdo da concentragdo de
lactato é mais lenta. Os coeficientes globais de transferéncia de massa
obtidos, K, e K, vao diminuindo 2 medida que aumenta a concentragao
de cloreto (Tabela 3.4).
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Esta diminuicdo pode ser devida ao aumento da contribuicdo do
mecanismo de transporte do ido cloreto associado ao sédio (ver capitulo
2) a medida que aumenta a diferenca de concentragdo inicial de sais,
lactato e cloreto de s6dio, nas fases de alimentagao e de reextracgao,
fazendo diminuir a velocidade de transporte de lactato, de acordo com a
discussao apresentada no capitulo 2 (ver 2.5.4.2).

Tabela 3.4 - Efeito da concentragio de agente de reextracgio nos coeficientes globais de
transferéncia de massa dos processo de extracgio e reextracgio.

[Cl']o Ka Kr

(M) (104 cm/s) (105 cm/s)

0.28 8713 . 11.0+ 3.5
1 23=x06 22202
2 1.3+03 1.6 0.2
5 1.2+ 02 1.6 +0.3

3.6.2.2 - Membrana liquida suportada

Para esta configuragao verifica-se a impossibilidade de ajustar a
equacdo (3.13) aos valores da concentragiao de lactato na fase de
alimentacido em fungido do tempo. Conforme atrds referido (ver 3.4.2) o
coeficiente global de transferéncia de massa ndo permanece constante ao
longo do tempo, pelo que se opta pelo célculo do fluxo inicial, Jo,

(o]
respectivo coeficiente global de transferéncia de massa inicial, Ka' através
da equagao (3.15).

A evolugdao da concentragao de lactato na fase de alimentagdo ao

longo do tempo variando a concentragdo de amina é semelhante para as
0

trés composigdes usadas (Figura 3.6) e os valores de K, sdo também

semelhantes entre si (Tabela 3.5).
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Figura 3.5 - Evolugdo da concentragio de lactato com o tempo nas fases aquosas
(alimentagio e reextraccio) para diferentes concentrag¢des de agente de
reextracgao.
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Figura 3.6 - Evolugdo da concentragido de lactato com o tempo na fase de
alimentagdo para diferentes concentragoes de extraente.

Efeito da concentragio de amina no fluxo inicial e no coeficiente global de
transferéncia de massa inicial.

Membrana liquida suportada - Membrana polipropileno 0.1 um - [Cl ], = 1M

Tabela 3.5 -

Aliquat 336 ]o Ko
(% 10-5Kg/m?2s a
") ( 8 ) (105 cm/s)
10 1.1 4.2
30 1.0 4.0
50 1.0 4.1
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No entanto, os valores dos coeficientes globais de transferéncia de
massa iniciais sdo bastante inferiores aos valores obtidos quer na
membrana liquida quer nas células com agitagdo para o processo de
extracgao. Este comportamento deve-se ao facto de, nesta configuragao, a
fase organica se encontrar imobilizada no interior dos poros da
membrana e o coeficiente de transferéncia de massa na fase orgénica ser
eXpresso por:

2eff 2k
ko=T = — (3.18)

0
onde 2eff e 2 sio os coeficientes de difusdo efectivo e intrinseco do soluto

na fase presente nos poros, 8 € a expessura da membrana, € a porosidade e
T a tortuosidade da membrana suporte. Na configuragao anterior ko, = 2/¢
e como o factor td/e € superior a ¢, espessura da camada de difusao, origina

valores menores de k, e consequentemente de K,, para esta configuragao.

Relativamente ao efeito da concentragdo de agente de reextracgao a
Figura 3.7 mostra a evolugdo da concentragdo de lactato na fase de
alimentagdo ao longo do tempo para as diferentes concentragbes de
cloreto usadas.
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Figura 3.7 - Evolugdo da concentragio de lactato na fase de alimentagao com o
tempo para diferentes concentragdes de agente de reextracgio.
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A concentragao de lactato parece decair mais rapidamente com o
aumento da concentra¢do de cloreto o que é confirmado pelo valores

o
crescentes de K, com o aumento de [Cl-], (Tabela 3.6). No entanto, para

. o .
concentragbes de cloreto superiores a 1 M, K, permanece sensivelmente

constante. Um comportamento semelhante foi também descrito por
outros autores, nomeadamente por Drioli e colaboradores (Molinari et al,,
1992) para extracgao de fenilalanina com Aliquat 336 e para transporte de
ides Co(II) usando D2EHPA como extraente (Chaudry et al.,, 1990), numa
configura¢do de membrana liquida suportada.

Como os valores apresentados na tabela 3.6 sao os valores iniciais de
fluxo e respectivos coeficientes de transferéncia de massa, no fnicio do
processo ainda nao se reflecte de forma significativa o transporte de
cloreto associado ao sédio e, por isso, o transporte de lactato aumenta com
a concentragdo de cloreto inicial. No entanto, 3 medida que o tempo
decorre, as curvas de concentragdo de lactato (Figura 3.7 ) apresentam um
declive menor quanto maior a concentragao de cloreto, indicando uma
diminui¢ao do fluxo com o aumento da concentragao de cloreto,
resultado que é concordante com o observado na configuragiao anterior,
membrana liquida.

Tabela 3.6 - Efeito da concentragao de agente de reextracgio no fluxo e no coeficiente global
de transferéncia de massa inicial.

Membrana liquida suportada - Membrana polipropileno 0.1 um - [A'], = 0.28 M

[g\?o 5 Jo 5 K:
10 K
) ( g/m?s) (105 cm/s)
028 0.64 2.6
1 1.0 4.0
5 1.0 4.3

3.7 - Conclusoes

Do estudo cinético dos processos individuais de extracgdo e
reextracgdo pode concluir-se que o passo limitante no processo de
transferéncia de massa é a resisténcia oferecida pela fase orgénica.
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Aumentando a concentragao de extraente nao se observa qualquer efeito
sobre os coeficientes de transferéncia de massa, devido a diminuir o
coeficiente de difusdo, pelo aumento da viscosidade, mas
simultdneamente aumentar o coeficiente de distribuigao.

Nas configuragdes membrana liquida e membrana liquida suportada
também nao se observa qualquer efeito da concentragao de extraente sobre
a cinética de extracgao e reextrac¢ao de lactato e os coeficientes de
transferéncia de massa sao semelhantes aos obtidos nos processos
individuais. Relativamente ao efeito da concentragdo de agente de
reextracgao, os coeficientes de transferéncia de massa diminuem a medida
que aumenta a concentragao de cloreto devido ao aumento do
mecanismo de transporte do cloreto associado ao sédio. Portanto, nao ¢
vantajoso aumentar a concentragao do agente de reextracgio além de 1 M.

Na membrana liquida suportada verifica-se uma progressiva perda
de eficiéncia no transporte nao sendo, por isso, possivel obter um
coeficiente de transferéncia de massa constante ao longo do processo. Por
essa razao,usar-se-a uma outra configuragao, denominada contactor de
fibras ocas (capitulo 4), que apresenta grandes vantagens sobre as duas
configuragdes usadas neste capftulo, nomeadamente uma elevada 4rea
especffica e uma grande estabilidade.
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4.1 - Introdugao

Os processos de extracgao liquido-liquido sdao geralmente realizados
por dispersio de uma das fases, criando assim uma elevada 4rea
interfacial e aumentando a velocidade de extracgdo consideravelmente.

O equipamento convencional ¢é constitufdo por um
misturador/decantador ou uma série de misturadores/decantadores, se o
processo for descontinuo, ou por colunas de enchimento ou por colunas
rotativas, se o processo for contfnuo (Treybal, 1981).
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Este tipo de equipamento apresenta um grande nimero de
desvantagens, nomeadamente: (i) necessidade de dispersao e coalescéncia;
(ii) problemas de emulsificagao; (iii) uso de caudais limitados de cada fase,
no caso das colunas, de modo a evitar situa¢bes de alagamento; (iv)
necessidade de uma diferenca de densidade das fases; (v) custos de
operagao e manutenc¢do elevados, no caso das colunas rotativas (Prasad e
Sirkar, 1992).

Os contactores de membranas, recentemente desenvolvidos por
Sirkar e colaboradores (Kiani et al.,, 1984; Frank e Sirkar, 1985; Basu et al.,
1990) e Cussler e colaboradores ( D'Elia et al., 1986, Dahuron e Cussler,
1986), permitem atenuar estes problemas e apresentam ainda como
vantagem adicional uma elevada superficie de contacto por unidade de
volume de contactor.

A Figura 4.1 representa uma membrana microporosa hidrof6bica
com a interface aquosa-orgénica imobilizada nos poros da membrana e o
respectivo perfil de concentragdo de soluto através das duas fases.

Uma vez que a membrana é hidrofébica, a fase orgénica molha a
membrana e permeia através dos poros para a fase aquosa, a menos que a
diferenga de pressdao entre a fase aquosa e a fase organica garanta a
estabilizagdo da interface no interior da estrutura porosa da membrana.
Neste caso, a interface ficar4 imobilizada nos poros da membrana e a
extracgao € realizada sem dispersao de uma fase na outra.

Se for usada uma membrana hidrofflica o funcionamento é idéntico,
sendo, neste caso, necessirio que a pressao na fase organica tenha sempre
um valor igual ou superior ao da fase aquosa, de modo a impedir a
dispersao desta na fase organica.

Nos contactores de membrana a 4rea interfacial de transferéncia de
massa é independente das condi¢bes hidrodinamicas e das propriedades
fisicas das fases, pois a interface estd imobilizada nos poros da membrana
de suporte, permitindo uma mais facil mudanga de escala ('scale-up'), isto
é, € mais fécil passar da escala laboratorial para uma escala piloto ou
mesmo industrial.

Dadas as iniimeras vantagens evidenciadas pelos contactores de
membranas, apresenta-se neste capftulo, o estudo e caracterizagdo do
processo de extracgao/reextraccio de lactato usando este equipamento.
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Figura 4.1 - Representagio de uma membrana microporosa hidrofébica e do
perfil de concentragio de soluto através das duas fases.

Na secgdo 4.2 faz-se uma breve revisao sobre as principais aplica¢oes
de contactores de membranas, critérios de selecgao de membranas e
médulos e respectivo modo de operagao.

Relacionam-se, em seguida, os coeficientes individuais de cada fase e
o coeficiente global de transferéncia de massa e apresentam-se as
principais correlagbes empfricas usadas no célculo dos coeficientes.

E desenvolvido um modelo para célculo do coeficiente global de
transferéncia de massa em contactores de fibras ocas.

Comparam-se os coeficientes de transferéncia de massa calculados
para o processo de extracgao do lactato usando um modulo de fibras ocas e
um médulo plano. Para o processo de extracgdo/reextracgdo simultineas
usam-se dois médulos de fibras ocas em série. Identifica-se a resisténcia
dominante e avalia-se o efeito da hidrodinimica das fases, temperatura e
concentragdo de extraente no processo de transferéncia de massa.



4.2 - Breve Revisao sobre Extracgdo em Contactores de Membranas
4.2.1 - Selecgao de Membranas e Médulos

Os contactores de membranas tém vindo a ser aplicados em
inimeros processos, que vao desde extracgdo de metais (Alexander e
Callahan, 1987; Kim, 1984; Matsumoto et al., 1987), extracgao de poluentes
organicos (Prasad e Sirkar, 1988; Yun et al., 1992; Tompkins et al.,, 1992)
extracgdo de produtos de farmacéuticos (Prasad e Sirkar, 1989; Basu e
Sirkar, 1992) a extracgdo de produtos de fermentagao (Kiani et al.,, 1984;
D'Elia et al., 1986; Dahuron e Cussler, 1988; Basu e Sirkar, 1991).

As membranas a usar nestes contactores podem ser hidrofébicas ou
hidrofflicas, de geometria plana ou em forma de fibras ocas. A escolha da
membrana a usar est4 relacionada com as propriedades desejadas para o
sistema operacional. As membranas hidrof6bicas apresentam as seguintes
vantagens:

1. Coeficiente de transferéncia de massa global mais elevado para
sistemas em que o soluto a extrair tenha um coeficiente de
distribuigao, D, superior a 1.

2. Estabilidade quimica e utilizagdo numa gama de pH alargado.
3. Colmatagdo reduzida na presenga de microrganismos.

4. Possibilidade de autoclavagem.

Quanto as membranas hidrofilicas sdo particularmente vantajosas
nas seguintes condigées:
1. Sistemas em que o soluto a extrair tenha um coeficiente de

ditribuigdo, D, inferior a 1 pois, neste caso originam coeficientes
de transferéncia de massa mais elevados.

2. Sistemas onde existam protefnas pois normalmente provocam
um menor sujamento ("fouling") nestas membranas do que nas

hidrofébicas.

No entanto, das intmeras aplicagdes de membranas em processos
extractivos j4 descritos verificou-se uma maior utilizagdo de membranas
hidrofébicas (Prasad e Sirkar, 1992).

Relativamente aos m6dulos, estes podem ter uma configuragao do
tipo carcaga e tubos, com membranas em forma de fibra (Figura 4.2a). e,
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sendo estas capilares, (didmetro interno 0.3-0.6mm) permitem obter
razdes superficie de transferéncia por volume de médulo muito elevadas.
Podem também ser usados médulos planos (Figura 4.2b) ou em espiral
(Figura 4.2c), usando em ambos os casos membranas planas (Strathman,
1991). Neste tipo de equipamento a razado superficie de transferéncia por
volume de médulo é menor do que no caso de médulos de fibras ocas
mas, em contrapartida, no médulo plano é possivel definir de um modo
rigoroso as condigdes hidrodindmicas de escoamento de ambas as fases.

Em processos de extrac¢do liquido-liquido verifica-se uma maior
utilizagdo de moédulos de fibras ocas, devido a elevada razao area/volume
pelo que serao, neste trabalho, abordados de uma forma mais

pormenorizada.

MEMBRANA

MEMBRANA

SEPARADOR

T mMoDULL FLANO

MEMBRANA

SEPARADOR

MODULO EM ESPIRAL

Figura 4.2 - Diferentes configura¢des de médulos de membranas.
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Apbs seleccdo da membrana e médulo a utilizar no processo
coloca-se a questiao do modo de operagao:

(i) No caso do médulo de fibras ocas, que fase deve circular no
interior das fibras e no exterior?

(ii) Deve operar-se o médulo de um modo descontinuo com
recirculagdo ou continuo com fluxo em cocorrente ou
contracorrente?

Os médulos de fibras ocas actualmente disponiveis caracterizam-se
por uma distribuicdo de fluxo irregular no exterior das fibras, existindo
zonas mortas, caminhos preferenciais e um grau de mistura deficiente
devido a uma distribui¢do ndo uniforme das fibras no invélucro e a
possibilidade de deformagao destas por acgao de solventes orgénicos
(Prasad e Sirkar, 1990; Wickramasinghe et al., 1993; Costello et al., 1993).

Como regra préatica recomenda-se que a fase de alimentagao
contendo o soluto que se pretende extrair circule no interior das fibras. No
entanto, é preciso também tomar em consideragido a presenga de sélidos
em suspensao e a sua dimensao, o que podera obrigar a escolha oposta.

Quanto ao modo de operagdo descontinuo ou continuo existe uma
maior eficiéncia do processo de extracgao quando se usa o modo continuo
com fluxo em contracorrente por forma a criar mais do que uma etapa de
equilibrio.

No processo descontinuo com recirculagao, as fases aquosa e organica
sao continuamente recirculadas através do médulo e a composigdo em
cada um dos reservatérios vai variando com o tempo tendendo
assimptoticamente para os valores de equilibrio relacionados pelo
coeficiente de distribuigao do sistema, D:

Co _
Ca =

D (4.)

onde C, representa a concentragdo de soluto na fase orgédnica e C,* a
concentragao de soluto na fase aquosa em equilfbrio com a concentragao
de soluto na fase orgénica. Este modo de operagdo, embora menos
eficiente, é usado a escala laboratorial para determinagao dos coeficientes
de transferéncia de massa, uma vez que na operagdo em contfnuo a
variacdo de concentragao é geralmente pequena, mesmo usando caudais
baixos, devido as dimensdes reduzidas do médulo.
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4.2.2 - Coeficientes Globais e Individuais de Transferéncia de Massa

A transferéncia de massa num contactor de membrana pode
descrever-se de acordo com o modelo convencional de resisténcias em
série, supondo a transferéncia unidireccional e a existéncia de equilibrio
local na interface liquido/liquido, sendo assim possivel relacionar as
concentragoes de soluto em ambas as fases através da constante de
equilibrio ou do coeficiente de distribuigao.

Os possiveis efeitos bidimensionais devidos a estrutura porosa da
membrana sdo importante apenas para membranas de baixa porosidade
(¢ < 5%) (Keller e Stein, 1967; Malone e Anderson, 1977).

Num médulo de fibras ocas as resisténcias sdo aditivas em cada
posicdo axial e, uma vez que as fibras podem ser hidrof6bicas ou
hidrofilicas, e cada fase pode circular no interior ou no exterior das fibras
obtém-se quatro configuragoes bésicas (Figura 4.3); o indice "i" refere-se ao
interior da fibra, o indice "e" ao exterior da fibra e o transporte de soluto
processa-se desde uma fase aquosa (a) até a fase orgénica (o), embora o
procedimento seja idéntico para o transporte em sentido inverso.

A velocidade de transferéncia pode ser expressa relativamente a cada
fase de acordo com a equagéo:

N = KaA (Ca - Ca*) = KoA (Co* - Co) 4.2)

onde K, e K, sao os coeficientes globais referidos a fase aquosa e a fase
orgénica, respectivamente, C,* € a concentragdo de soluto na fase aquosa
em equilfbrio com a concentragdo da fase orgénica (Co), Co* € a
concentragdo de soluto na fase orgédnica em equilibrio com a concentragao
da fase aquosa (C,) e A a 4rea de transferéncia onde se situa a interface,
podendo ser a drea externa, Ae ou a drea interna A;.

Essa velocidade pode também ser expressa em termos dos
coeficientes individuais de transferéncia de massa resultando para a
situagdo de membrana hidrof6bica e fase aquosa no interior das fibras:

NL = kand; (Ca - Cai) = km®dmi (Coi - Coe) = kotde (Coe - Co) 4.3)

onde NL ¢ a velocidade de transferéncia de massa por unidade de
comprimento, Kka, km e ko sdo os coeficientes individuais de
transferéncia de massa na fase aquosa, na membrana e na fase orgénica
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Figura 4.3 - Configurag¢oes bésicas e perfis de concentragdo em médulos de
fibras ocas.
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respectivamente, C,j e Co;j sdo as concentragdes de soluto na interface do
lado aquoso e orgénico, respectivamente, Coe é a concentragao de soluto
na fase orgénica no exterior da fibra e dj, de e dm] sdo os diametros
interno, externo e a média logarftmica, respectivamente.

As concentragdes de soluto em ambas as fases estao relacionadas pelo
coeficiente de distribuigao D:

D_Co _Coi__Co*
-Ca*-cai—ca

(4.9)

Combinando as equagdes (4.3) e (4.5) obtém-se a relagido entre os
coeficientes globais e os coeficientes individuais:

1 1 d; d; _ 1
Ko~ k; " Ddmikm T Ddeko - DK,

4.5)

A Tabela 4.1 apresenta as expressdes da resisténcia global para as
diferentes configuragdes atrds mencionadas.

Tabela 4.1 - Expressoes da resisténcia global para diferentes configuragoes da membrana.

Tipo de Fase Fase Resisténcia global
membrana aquosa orgénica
1 1 d; di 1
Hidrofébica fibras carcaga Ka ka  Dkmp dmi * Dkg de ~ DK,
fib 1 1 de de |
Carcaqa ibras Ka = ka + ka dml + Dko di = DKO
Hidrofilica fibras carcaga L= de . de + 1 = 1
Ka kadi km dml Dk, DK,
carcaga fibras 1. d . di R S
Ka kade kmdmi Dk, DK,
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4.2.3 - Coeficiente de Transferéncia de Massa da Membrana

A resisténcia ao transporte oferecida pela membrana polimérica de
suporte contendo a fase orgénica, se se tratar de uma membrana
hidrofébica, ou contendo a fase aquosa se for usada uma membrana
hidrofilica, depende de intimeros factores em particular: natureza do
material, distribui¢do de tamanho de poros, porosidade, tortuosidade e
espessura da membrana.

Tomando como primeira aproximagdo o modelo de filme de
Whitman e considerando os poros da membrana como capilares
tortuosos com didmetro muito superior ao das moléculas de soluto, o
coeficiente de transferéncia de massa da membrana € expresso pela razao
entre o coeficiente de difusao efectivo do soluto na fase presente na
membrana e a espessura do filme que, neste caso, coincide com a
espessura da membrana. Entao, ky € definido como:

km = % = 25 (4.6)
0 0t
onde D¢ € 2 sao os coeficientes de difusdo efectivo e intrinseco do
soluto na fase presente nos poros, 8 € a espessura da membrana, ¢ a
porosidade e t a tortuosidade.

Na equagao (4.6), ¢ traduz o facto de nem toda a superficie da fibra
estar disponivel para transferéncia de massa, mas apenas a superficie dos
poros, enquanto t traduz o aumento do percurso que as moléculas de
soluto precisam de percorrer através da membrana, devido as
irregularidades da estrutura porosa da membrana.

A equagdo (4.6) é véilida se forem aplicdveis os seguintes
pressupostos (Prasad e Sirkar, 1992).

1. Nao existe difusao retardada do soluto: para que tal seja vélido as
dimensdes das moléculas do soluto devem ser cerca de 100 vezes
menores do que as dimensdes dos poros (Beck e Schultz, 1970).

2. A membrana é simétrica e completamente molhada pela fase
organica, se a membrana for hidrof6bica, ou molhada pela fase
aquosa, se a membrana for hidrofilica.

3. Nao existem efeitos bidimensionais.
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Uma vez que, neste trabalho, se usam membranas de polipropileno
com porosidade & = 0.3 e didmetro de poro d = 0.05 pm sao vélidos os
pressupostos anteriormente enunciados.

Para que a membrana seja completamente molhada pela fase
correspondente, isto €, os poros de uma membrana hidrofébica estejam
completamente cheios com a fase orgénica (ou no caso de uma membrana
hidrofilica, com a fase aquosa), a pressao a aplicar na outra fase deve ser
inferior a Apcr, isto €, a pressao critica a partir da qual os poros passam a
conter também a outra fase.

Considerando para a membrana microporosa o modelo de poros
cilindricos em paralelo de raio rp, entédo a pressao critica € expressa pela
equacgao de Young-Laplace:

2ycos ©
Aper = T (4.7)
sendo y a tensdo interfacial entre as fases aquosa e orgénica e © o angulo
de contacto.

Para sistemas com baixa tensado interfacial pode aumentar-se Apcr
reduzindo o tamanho dos poros da membrana. No entanto, a redugao do
tamanho de poro pode provocar um efeito de difusao retardada,
especialmente no transporte de moléculas relativamente grandes, tais
como proteinas, em poros relativamente pequenos.

Se for usada uma pressao superior a Apcr, entdo a localizagdo da
interface nao é conhecida, uma vez que os poros contém as duas fases
simultineamente e toda a anélise desenvolvida anteriormente deixa de
ser vélida.

Quando a equagao (4.6) é aplicdvel torna-se necessirio determinar a
tortuosidade podendo usar-se experiéncias de permeagao gasosa, através
da membrana contendo o liquido imobilizado nos poros (Bhave e Sirkar,
1987) ou entéo recorrendo a equagdes que expressam a tortuosidade como
fungéo da porosidade.

Duas expressdes parecem indicar os limites superior e inferior de
variagdo da tortuosidade com a porosidade (Iversen, 1994), a primeira
desenvolvida por MacKie e Mears:

T = (2-80/¢ (4.8)
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e a segunda a relagdo de Wakao-Smith:
T =1/¢ (4.9)

Os valores de tortuosidade determinados para as membranas usadas
neste trabalho (membranas de polipropileno - Celgard) variam entre 3.5 e
14 para porosidades variando entre 0.2 e 0.3 (Prasad et al., 1990; Guha et al,
1990; Basu e Sirkar, 1991; Basu e Sirkar, 1992). Pode verificar-se que existe
uma grande imprecisao na determinagdo dos valores da tortuosidade; no
entanto, os valores encontram-se dentro do intervalo previsto pelas duas
equagdes atrés referidas.

424- Correlagdes para Cilculo dos Coeficientes de Transferéncia de
Massa

Os coeficientes de transferéncia de massa para a fase que circula no
interior das fibras podem ser obtidos através de correlagbes que se
exprimem geralmente em fungdo do ntimero de Sherwood (Sh) e do
nimero de Graetz (Gz) definidos como:

Sh = 35 (4.10)

Gz = ReScE = DL (4.11)

onde Re e Sc representam, respectivamente os nimeros de Reynolds e
Schmidt, d o didmetro da fibra, u a velocidade média do fluido no interior
da fibra, v a viscosidade cinemética do fluido e L o comprimento da fibra.

Uma vez que as fibras sao capilares, o fluxo é, geralmente, laminar e
para transferéncia em tubos em regime laminar as correlagoes de Lévéque
(1928) e Sieder e Tate (1936) mostram que

Sh = A Gz1/3 (4.12)

A mesma dependéncia entre Sh e Gz foi observada para os
coeficientes de transferéncia de massa no interior das fibras obtidas em
processos extractivos com contactores de membrana. A Tabela 4.2 mostra
algumas equagoes obtidas em contactores de fibras ocas e as correlagées de
Léveque e Sieder-Tate.
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Tabela 4.2 - Correlagoes para estimativa do coeficiente de transferéncia de massa nas

fibras.

Equagao Caracteristicas Referéncia
Sh=1.62 Gz0-33 Gz>25 Teérica; fluxo laminar. Lévéque, 1928.
Sh = 1.86 Gz0-33 Gz > 100 Empirica; fluxo laminar,|Sieder-Tate, 1936.

transferéncia de calor.

Sh = 1.64 Gz9-33 30 < Gz > 2000 Empirica; médulos fibras|Yang e Cussler, 1986.
ocas; extracgao gas/liquido.

Empirica; fluxo laminar;|Dahuron e Cussler,
moédulos fibras ocas;[1988.
extracgio liquido/liquido.

Sh = 1.5 Gz0-33

Empirica; fibra oca]Takeuchi et al, 1990.
hidréfoba; extracgao liquido
/liquido.

Sh =14 Gz033 50 <Gz > 1000

As correlagdes para o calculo dos coeficientes de transferéncia de
massa no exterior das fibras pressupdem um feixe de fibras e fluxo
paralelo e exprimem-se em fungdo dos nimeros de Sherwood (Sh),
Reynolds (Re) e Schmidt (Sc) e da fracgdo de empacotamento, dada por:

¢ = Nide? /ds? (4.13)

onde N¢ é o nimero de fibras e de e ds sdo os diAmetros externo da fibra e
do invélucro da carcaga, respectivamente.

O naimero de Reynolds €, neste caso, dado por:

d
Re = —=°h (4.14)

v
onde ug é a velocidade do fluido no exterior das fibras e d,, o diAmetro
hidraulico definido como:

du < Area fluxo _ ds2 - Nfde2
h =4 Perfmetro molhado - (ds + N de)

(4.15)
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e combinando as equagdes (4.13) e (4.15) pode obter-se uma relagéo entre o
didmetro hidraulico e a fracgao de empacotamento:

1-
dh = (—‘b)_ ds (4.16)
1+VNg
Para permutadores de calor do tipo carcaga e tubos, Knudsen e Katz
(1958) apresentam as seguintes correlagbes para transferéncia de calor:

Nu = A Re0:5 Pr0-33  para regime laminar

Nu = B Re®é Pr0.33  para regime turbulento

hd
onde Nu é o numero de Nusselt (=T(_> sendo h o coeficiente de

transferéncia de calor e K a condutividade térmica do fluido. Supondo
vélida a analogia entre transferéncia de massa e calor é expectivel o
mesmo tipo de dependéncia entre os niimeros de Sherwood, Reynolds e
Schmidt.

A Tabela 4.3 apresenta as correlagoes obtidas em contactores de fibras
ocas podendo observar-se que o expoente do niimero de Reynolds é
superior ao previsto para regime laminar, embora os valores do naimero
de Reynolds indiquem regime laminar. Isto parece apontar para a
existéncia de fluxos secundérios e de caminhos preferenciais devido a
uma distribui¢do nao uniforme das fibras (Prasad e Sirkar, 1988, Yang e
Cussler, 1986).

4.3 - Desenvolvimento de um Modelo para Determinag¢ao do Coeficiente
Global de Transferéncia de Massa

O coeficiente global de transferéncia de massa pode ser estimado
usando as correlagbes atrds descritas, mas para que seja possfvel
determinar experimentalmente o seu valor é necessdrio calcular a
velocidade de transferéncia de massa do soluto no médulo de fibras ocas.

Nesta seccdo desenvolve-se um modelo para determinagdo do
coeficiente global de transferéncia de massa no médulo de fibras ocas.
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Tabela 4.3 - Correlagbes para estimativa do coeficiente de transferéncia de massa na carcaqa.

Equacdo Caracteristicas Referéncia
Sh = 1.25 (Redp, /1)0935¢0.33 Médulo fibras ocas; extracg¢io gas/liquido. Yang e Cussler, 1986.
Sh = 8.8(dp, /L)Re Sc033 Re < 100 Médulo fibras ocas; extracgdo liquido/liquido. | Dahuron.e Cussler, 1988.

Sh = 5.85(1-¢)(dn /L)Re06 5033 ¢ < 0.2 Re <500

Sh = 0.85(dp, /L)025 (de/ds)045 Re0-335¢0.33 Re < 700

Sh = 0.017(d/ ds)0-57Re0-8 5¢0.33 700 < Re < 2000

Sh = (0.53-0.58¢)Re0-53 5033

Médulo fibras ocas; extracgdo liquido/liquido.

Fibra oca hidréfoba; extracgio liquido/liquido;
regime laminar e turbulento.

Médulo fibras ocas; extracgio gis/ liquido.

Prasad e Sirkar, 1988.

Takeuchi et al,, 1990.

Costello et al., 1993.




De acordo com o referido na secgio 4.2, em operagdes a escala
laboratorial a variagao de concentragao do soluto durante uma passagem
através do médulo € pequena. Com o objectivo de aumentar essa
diferenga de concentragdes, opera-se com recirculagao das fases aquosa e
orgéanica e mede-se a concentragio de soluto na fase aquosa ao longo do
tempo. A Figura 4.4 representa esquematicamente uma operagao com
recirculagdo das fases e fluxo em cocorrente. Um volume V, de fase

3 - 0 .
aquosa e composigdo C, é contactada com um volume V, de fase orgénica

o
e concentragao C,, sendo ambas as fases recirculadas contfnuamente

através do médulo. A concentragiao de soluto na fase aquosa ao longo do
tempo pode ser obtida através de um balango diferencial de massa ao
médulo combinado com um balango de massa em estado transiente ao
reservatério da fase aquosa.

—————" Reservatério Aquoso
Va

Moédulo |

Reservatério Organico
Vo

Figura 4.4 - Operagio com recirculagio das fases e fluxo em cocorrente.
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4.3.1 - Extracgao

Para um contactor com fibras hidrofébicas com a fase aquosa de
alimentagao a circular no interior das fibras em cocorrente com a fase
organica, um balango diferencial de massa permite determinar a variagao
da concentragdo de soluto numa s6 passagem através do médulo:

-Qa dC, = Ka dA{(Ca - C,) (4.17)

onde Q, representa o caudal de fase aquosa e dA; = Ngx djdz éo
elemento diferencial de 4rea do médulo com Ns fibras.

*
Na equacgao (4.17), C, é a concentragdo de soluto na fase aquosa, em

equilibrio com a concentragéo da fase organica em cada ponto do médulo,
%
a qual € obtida através da equagéo (2.9). Por outro lado, C, est4 relacionada

com a concentragao da fase orgénica através do coeficiente de distribuigao
sendo

3

Ca=

ol

(4.18)

onde D pode ser calculado através da equagao (2.12).

Um balango ao soluto no médulo entre a entrada e uma qualquer
secgao permite relacionar a concentragao de soluto nas duas fases

Qo(co - Coe) = Qa(cae - Ca) (4.19)

representando Co, e C,, as concentragbes de soluto a entrada do médulo

nas fases orgénica e aquosa, respectivamente.

Explicitando a equagao relativamente a C, vem:
C =2 Cac-Ca)+C 20
O-Qo( ae - Ca) + Coe (4.20)
e substituindo esta equagao em (4.19)

G,y = QD (Cae - Ca) + D (4.21)
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»
Pode agora substituir-se C, na equagdo (4.17) e integrar para as

seguintes condigdes fronteira

z=0 Ca=C,, (4.22)
z=L Ca=Cy (4.23)
obtendo-se
Cos
C pRgr—_.
1 " D

L= Q 0. In T Co. (4.24)

—Ka nlef 1 +Q0D Cae - Fe

Esta equagao pode ser denominada equagao de projecto, uma vez que
permite calcular o comprimento do médulo para obter uma dada
separagio, desde que o coeficiente global de transferéncia de massa médio

ao longo do médulo, K, seja conhecido, por exemplo, através das
correlagdes descritas na sec¢ao anterior.

Este coeficiente é um valor médio do coeficiente ao longo do
mo&dulo, isto €,

fg‘ Ka dz =KL (4.25)

A equacgao de projecto é, muitas vezes, apresentada, para contactores
convencionais, como o produto da altura da unidade de transferéncia
(HUT) pelo nimero de unidades de transferéncia (NUT).

L = HUT x NUT (4.26)

sendo, para 0 médulo de fibras ocas e operagao em cocorrente (4.24) a
equacgao de definicao de HUT e NUT.

HUT = — 28 (4.27)
Ka nd;N¢
e
Cos
1 Cos- D
NUT = —5— In on (4.28)
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Para operagao em contracorrente a equagao (4.19) é substituida por

Qo(Cos - Co) = Qa(Ca, - Ca) (4.29)

e procedendo de modo anélogo obtém-se, neste caso,

c Cog
@ _1_ (%D
L= Q Qa In Coe (4. 30)

KandiNt 1-QD \Cas-

A fim de determinar a concentragao de soluto na fase aquosa ao
longo do tempo €, além disso, necessdrio um balan¢o em estado
transiente ao reservatério da fase aquosa:

dC
Va 3¢ = Qa(Ca - Cay) (4.31)

Admitindo que a concentragdo de soluto no reservatério € igual a
concentragdo & entrada do médulo, o que é véilido em condigoes de

elevado grau de mistura no reservatorio, € possivel integrar a equagao
(4.31) ap6s substituigdo do valor de C,, das equagdes de projecto: (4.24)

para operagao em cocorrente ou (4.30) para operagao em contracorrente.
A condigao inicial é:
t=0 Ca=C, Co=C, 4.32)

Explicitando C,4 na equagao (4.24) vem:

Cpu - 2
"D | - adiN{L Q
In Coe = Ka— éa (1 + Qo?)) (4.33)
Cae - o
e introduzindo as varidveis Ay = ndjN¢L, drea da membrana e Q = g ;3
obtém-se:
C°s
Cas - D 1+Q
C exp( KaAm Q. ) a (4.34)
Oe¢
Cae- D
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e, portanto

C C
Cag = a(Cae - %) + —Do—s (4.35)

Um balango global de soluto no médulo permite relacionar Cog € Cyg
Qo(cos - Coe) = Qa(cae - Cas) (4-36)
e substituindo Co, da equagdo anterior na equagao (4.35) vem:

Q+a 1-a Co,

Cy = mcae+ 1+Q D (4.37)

Relacionando C,, e Co,, isto €, 0s valores & entrada do mé6dulo para

qualquer instante de tempo t com os valores iniciais C: e Cg
o o
Va(Cy - Cag) = Vo(Coe - Co) (4.38)
€ portanto

Va o o
Coe =V:‘ (C4-Cae) + Co (4.39)

Substituindo esta equagao em (4.37) e introduzindo a variavel

Va

V=VOD obtém-se:

o
Q+a-(1-a)V 1-a o Co
Ca = l+(Q ) Cae+m(VCa+ﬁ] (4.40)

Substituindo esta equagao em (4.31) e integrando obtém-se a
concentragdo de soluto na fase aquosa ao longo do tempo como fungao
dos volumes e caudais das fases, da 4rea da membrana, do coeficiente de
distribuigdo e do coeficiente global de transferéncia de massa:

o
] CO
In - = -Taov. (-t (4.41)
(] CO
Ca'ﬁ
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Qat . AmKa

e definindo as varidveis adimensionais T = V.’ ¢= 0, ’ sendo portanto
a a

Ca-Cg/D
a=exp¢(1 +Q)eC=————obtém-se:
C,-Co/D
1+V
C(1+V)-V= exp(- T+gll-expe(l + Q) T) (4.42)
e rearranjando
\% 1 1+V
C=To vV +T1sV exp(-l—+6[l -exp (1 + Q)]T) (4.43)

Por regressao nao linear desta equagdo, obtém-se o coeficiente global

médio de transferéncia de massa, f(a, para um médulo de fibras ocas
hidrofébicas com o fluxo em cocorrente.

Se a operagao for realizada com fluxo em contracorrente o valor de
Cag da equagio (4.30) € dado por:

Coe
Cas- D — -1
—; - op(KoAm o )= PUQ- =B (449

Cae -~ D

e combinando esta equagao com a equagao de balango global de soluto no
médulo (4.36) vem:

_B-9Q 1-B Coe

Cag = 1-p0 ae + m D (4.45)
Substituindo o valor de Co, da equagao (4.39) obtém-se:
B(1-Q)-(1-B)V 1- (o Co

cas=( T ) Cac * 1780 (vca+ 3] (4.46)
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Apés substitui¢do desta equacdo na equagdo de balango ao
reservatério da fase aquosa (4.31) e integrando vem:

1-8Q Ca(1 + V) - (VCg + Co/D)
A-pa+vy) c2-co/p

= 3—: t  (447)

Introduzindo as varidveis adimensionais atras definidas C e T e

rearranjando,
_ 1-epe(@-1)
C(1+V)-V = exp(-l_QexM(Q_l) a +V)T) (4.48)
donde
\ 1 1-exp¢(Q-1)
C=17v+ 137 exp(-l-Qexp¢(Q-l)(l +V)T) (4.49)

Por regressdo nao linear desta equagao obtém-se o coeficiente global

médio de transferéncia de massa, f(a, para um médulo de fibras ocas
hidrofé6bicas com fluxo em contracorrente.

Expressoes idénticas as equagdes (4.43) e (4.49) sao referidas por
Cussler e colaboradores (D'Elia et al., 1986; Dahuron e Cussler, 1988) e
também por Tompkins et al., 1992.

Estas equagdes sao vélidas para sistemas cujo coeficiente de
distribuigdo, D, ndo varie com a concentragdo, uma vez que esta vai
variando ao longo do ensaio.

Para o processo de extracgdo de lactato pode considerar-se que D
permanece sensivelmente constante na gama de variagdo da concentragao
de lactato (entre 25 g/L e 17 g/L) de acordo com a Figura 2.6 (capftulo 2).

4.3.2 - Reextracgao

A determinagao do coeficiente global de transferéncia de massa para
o processo de reextracgdo pode ser efectuada de modo anélogo ao descrito
em 4.3.1 para o processo de extracgao.

108



Para um contactor com fibras hidrofébicas com a fase de reextracgéo a
circular no interior das fibras em cocorrente com a fase organica, apés
contacto desta com a fase aquosa de alimentagdo, um balango diferencial
de massa permite determinar a variagdo da concentragao de soluto numa

passagem através do médulo:
QrdCr =K dA; (Cr*-Cy) (4.51)

onde Qr representa o caudal da fase de reextracgao, f(r o coeficiente global
médio de transferéncia de massa, dAj = Nrndijdz é o elemento diferencial
de 4rea do m6dulo com Nt fibras, C; é a concentragao de soluto na fase de
reextracgdo e C.* a concentragdo de soluto na fase de reextracgdo em
equilfbrio com a concentragao da fase orgénica em cada ponto do médulo.

Esta concentragao estd relacionada com a concentragdo da fase

organica através do coeficiente de distribuigdo do processo de reextracgao
(Dy) sendo:
Co

r* = I_j; (4.52)

A concentragdo de soluto em ambas as fases pode ser obtida através
de um balango de soluto ao médulo entre a entrada e uma secgio

qualquer:
Qo(coe - Co) = Q(C; - Cte) (4.53)

sendo Co, e C;, as concentragdes de soluto & entrada do médulo nas fases

organica e de reextraccao, respectivamente.

Explicitando C, da equagado (4.53) e substituindo em (4.51) e
integrando com as condigdes fronteira:

z=0 CG=0 (4.54)
z=L Cr=Cr, (4.55)
obtém-se

G- (% Cre) exp(4/(1 + Q) (456)
onde ¢' = Kt Am/Qr e Q' =Q;/(QoDr)

Como neste processo existe também recirculagio das fases, a
concentragdo de soluto na fase de reextracgio ao longo do tempo pode ser
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obtida através de um balango em estado transiente ao reservatério da fase
de reextracgao:

dc
Ve~ = Qe(Cry - Cre) (4.57)

Fazendo a integragao desta equagdo ap6s substitui¢do do valor de Gy

obtido em (4.56) com a condigéo inicial
t=o Cr=Cp=o e Co=C, (4.58)

obtém-se:

(4.59)

ooy (-on{ % G

sendo V'=V,/(VoDr) e a'=exp(-4'(1+ Q).
Por regressao nao linear desta equagdo pode obter-se o coeficiente

global médio de transferéncia de massa, Kr, para o processo de reextracgao
usando um médulo de fibras ocas hidrof6ébicas e o fluxo das fases em
cocorrente.

De acordo com o ja referido no capftulo 3, a equagao ¢ vdlida para
sistemas com coeficiente de distribuigdo constante. No processo de
reextracgdo de lactato o coeficiente de distribuigao, Dy, nao varia com a
concentragdo de lactato na fase orgénica. A Figura 2.12 mostra que a
eficiéncia do processo de reextracgdo permanece constante (95%) qualquer
que seja a concentragdo da fase organica, usando como agente de
reextrac¢do NaCl 1M e volumes iguais de fases orgéanica e de reextracgao.

O coeficiente de distribuigao, D, pode ser calculado a partir dos
valores da eficiéncia (Dr = V¢/V,*(100/ eficiéncia - 1) resultando para estas
condigdes , D constante e igual a 0.05.

Para quaisquer outros valores da razao de volumes das fases ou da
concentragao de agente de reextracgdo D, terd de ser calculado usando as
equagdes (2.14) e (2.16) a (2.18), capftulo 2.

110



4.3.3 - Extracgao e Reextraccao Simultineas

Para que os processos de extracgio e reextracgdo possam ser realizados
de uma forma integrada, utilizam-se simultaneamente dois médulos de
fibras ocas em série efectuando-se a extracgdo de soluto no primeiro
moédulo e a reextracgdo no segundo moédulo.

Os balangos diferenciais de massa a cada um dos médulos para as
fases de alimentagao e de reextracgao sao idénticos aos anteriormente

descritos:
-QadCa= K, dAi(C, - Ca¥) (4.17)
QrdCr= K dAi(Ce*-Cy) (4.51)
com Ca* = Co/D' e Cr* = Co/D'r

Estes coeficientes de distribuigdo, D' para o processo de extracgao e D'y
para o processo de reextracgao nao podem, ao contririo do que acontecia
anteriormente para os processos de extracgao seguida de reextracgao, ser
previstos teéricamente.

De acordo com o descrito no capitulo 2 em 2.5.4.4 além do
mecanismo de transporte de lactato e cloreto por formagdo de pares
iébnicos, quando a extracgdo e a reextracgdo se processam
simultineamente, existe também transporte de cloreto associado ao sédio
(devido a existéncia de uma diferenca de pressdo osmética entre as duas
fases) e, uma vez que estdo em jogo gradientes de concentragdo, campo
eléctrico e pressao hidrostética, nao é possivel prever o equilfbrio nestas
condigoes.

Os coeficientes de distribuigdo a usar no caso de extracgao e
reextracgao simultdneas, terao de ser os valores obtidos
experimentalmente a partir dos patamares das curvas de concentragao nas
fases aquosas de alimentagdo e de reextrac¢do em fungdo do tempo (ver
Figuras 4.19 e 4.20).

Quanto & concentragdo de soluto na fase orgénica estd, neste caso,
relacionada com as concentragdes de soluto em ambas as fases aquosas

Qo(Co - Coe) = Qa(cae -Ca) - Qu(Ce - Cre) (4.60)
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resultando que tanto C,* como C;* sao fungbes de C, e C;
simultdneamente. Na auséncia de fungdes analiticas que descrevam
adequadamente estas relagdes torna-se necessdrio fazer uma integragao
numérica, para obter as concentragdes de soluto & saida dos médulos nas
fases aquosas de alimentagao e de reextracgao.

Além disso, a variagao de concentragio de soluto ao longo do tempo
nas fases de alimentagao e de reextracgdo obtida a partir de balangos em
estado transiente aos reservatérios das fases de alimentagao e de
reextracgao, anteriormente descritos:

dc
-Va 3= = Qa(Cae - Cag) 4.31)

dCr,
Vr Tt_ = Qr(crs - Cre) (4-57)

implicam que tanto C,; como G,y sdao fungdes de C,, e C;,

simultianeamente.

A integragao destas equagdes s6 pode ser efectuada numericamente.
No entanto, como experimentalmente se verifica que a concentragao de
soluto na fase organica permanece relativamente pequena e constante
(ver Figura 4.18), uma simplificagao possivel consiste em considerar que a
concentragio de soluto na fase orgénica é constante ao longo do tempo.

Desta forma, C,;* e C;* sdo constantes e integrando as equagdes (4.18)
e (4.51) ao longo do médulo obtém-se:

Cag = Ca* + (Cag - Ca*) exp(-9) (4.61)
Crs = Cr* + (GCre - C*) exp(9") (4.62)

e substituindo C,; e Cr; nas equagdes (4.32) e (4.57), respectivamente, e

integrando obtém-se:

Ca=Ca*+ (Cy - c;) exp(-'\Q,—: (1 - exp(-9) t)) (4.63)

Cr= C,"(l - exp(-% (1 - exp(-9")) t)) (4.64)
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Por regressao nao linear das equagoes (4.63) e (4.64) € entao possivel
determinar os coeficientes globais médios de transferéncia de massa, -I_(“l e

Ky, para os processos de extracgao e reextracgao simultidneas usando dois
moédulos de fibras ocas em série e fluxo das fases em cocorrente.

4.4 - Materiais e Métodos
4.4.1 - Materiais
Foi usado um sistema de extracgao igual ao referido em 3.3.1.

Nas experiéncias de extracgdo usaram-se dois tipos de contactores:
moédulo de fibras ocas e médulo plano. O médulo de fibras ocas utilizado
é constituido por 2100 fibras hidrofébicas de polipropileno Celgard X-10
(Hoechst Celanese, Alemanha). A Figura 4.5 representa
esquematicamente o contactor e as caracteristicas do médulo e das fibras.
No médulo plano (Filtron GmbH, Alemanha) usou-se a membrana
Celgard 2400 (Hoechst Celanese, Alemanha) cujas caracteristicas sao:
€ =034ed=254pum.

Nas experiéncias de extrac¢ao e reextracgdo simultidneas usaram-se
dois médulos de fibras ocas em série, efectuando-se no primeiro a
extracgdo de lactato e no segundo a reextracgdo usando cloreto de s6dio
como agente de reextracgao.

4.4.2 - Montagem e Procedimento Experimental

As solugdes aquosas (alimentagdo e reextracgao), e organica foram
recirculadas através dos médulos a partir de reservatérios encamisados e
com agitagao (100 rpm) sendo a operagdo efectuada com o fluxo de fases
em cocorrente ou em contracorrente a temperatura constante e igual a
40°C (salvo indicagao em contréario).
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Ne¢ de catélogo 5PCM-106
Especificagbes da fibras
Tipo de fibra Celgard X-10
Microporosa
Polipropileno
Ne? de Fibras 2100
Diametro interno da fibra 240 um
Espessura da parede da fibra 30 um
Tamanho efectivo do poro 0.05 um
Porosidade 30%
Comprimento efectivo da fibra 16 cm
Material de jungéo das fibras Epoxi
Especificagbes do Médulo
Material do invélucro Polipropileno
Diametro do inv6lucro 2.5¢cm
Comprimento do involucro 20cm
Comprimento total 30cm
Conexdes do lado organico 1/4" NPTF
Conexdes do lado dos tubos 1/4" NPTF
Maxima pressao diferencial de
operagao 4.1 bar (60 psig)
Méxima temperatura de operagéo 60°C
Area superficial efectiva 0.23m 2
Area efectiva/volume 40 cm 2/cm 3

Figura 4.5 - Contactor de fibras ocas - caracteristicas do médulo e das fibras.
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A Figura 4.6 mostra a montagem experimental com os dois médulos
em série. Foram usadas bombas de indugdo magnética (Ismatec, Suiga) de
modo a evitar variagdes do caudal e efeitos pulsantes habituais em
bombas peristdlticas. A concentragido de lactato foi analisada
periodicamente ao longo do tempo nos dois reservatérios aquosos. A
amostragem fez variar os volumes de cada uma das fases aquosas em
cerca de 2% entre o infcio e o final de cada ensaio. Esta variagdao de
volume, por ser pequena, nio foi considerada nos célculos efectuados
para determinagao de coeficientes de transferéncia de massa.

Figura 4.6 - Montagem experimental para extracgio e reextracgdo simultineas
com os dois médulos em série.
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Como as fibras sao hidrof6bicas, para garantir a estabilidade da
operagio, sem formagio de emulsdes, € necessario assegurar que a pressao
da fase aquosa seja sempre superior a pressao da fase orgénica ao longo do
médulo, utilizando para o efeito valvulas colocadas & entrada e & saida do
moédulo e medindo a pressao através de manémetros.

No inicio de cada ensaio fez-se circular a fase aquosa através das
fibras a um caudal relativamente baixo para arrastar bolhas de ar contidas
nas fibras; depois, ajustou-se o caudal para o valor pretendido, o qual foi
medido pelo rotametro instalado a safda do médulo. Com a vélvula
instalada, ajustou-se a diferenga de pressao em 0.1 atm (valor estimado
usando a equagao (4.8) e fez-se circular a fase orgénica no inv6lucro em
cocorrente ou em contracorrente com a fase aquosa, tendo-se obtido
sempre auséncia de emulsoes e uma operagao estavel ao longo de toda a
experiéncia.

A Figura 4.7 representa o médulo plano utilizado, incluindo os
circuitos da fase aquosa e da fase orgénica. Os separadores de fluxo
possuem malhas de igual dimensdo (abertura da malha = 0.45 mm,
espessura do fio = 0.25 mm).

A montagem do médulo faz-se da seguinte forma: coloca-se uma
placa de "Viton" (resistente ao solvente utilizado) depois um separador
de filtrado, a que se segue a membrana, um separador de retido e assim
sucessivamente até se colocarem todas as membranas pretendidas;
finalmente coloca-se uma placa de "Viton" e o médulo é apertado. As
placas de "Viton" permitem garantir estanquicidade. A operagdo foi
semelhante & descrita para o médulo de fibras ocas, com recirculagéo de
ambas as fases através do médulo.

Nas experiéncias de extracgdo com o médulo plano foram usadas 10
membranas simultineamente a que corresponde uma 4rea de 830 cm?2 e a
operacgao decorreu com fluxo das fases em cocorrente.

4.4.3 - Métodos Analiticos
4.4.3.1 - Determinagio da concentragio de lactato

A concentragio de lactato na fase aquosa foi determinada por HPLC
de acordo com o método ja descrito em 2.4.
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Figura 4.7 - Médulo plano.
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4.4.3.2 - Determinagdo da viscosidade da fase orginica

A viscosidade da fase orgdnica foi medida utilizando um
viscosimetro digital Modelo DV-II (Brookfield, E.U.A.).

4.5 - Resultados e Discussdo

Com o objectivo de caracterizar o processo de extracgao/reextracgao
de lactato usando contactores de membranas avaliou-se o efeito da:

(i) Hidrodindmica das fases;
(ii) Temperatura e concentragao do extraente;

no processo de transferéncia de massa através do célculo do coeficiente
global de transferéncia de massa, usando o modelo desenvolvido.

Para o processo de extracgdo usou-se um médulo de fibras ocas e
também um moédulo plano, uma vez que, neste altimo, é possivel definir
de um modo rigoroso as condigbes de escoamento de ambas as fases
através do moédulo, enquanto que nos contactores de fibras ocas o
escoamento na carcaga € caracterizado por percursos preferenciais, zonas
mortas e distribuigao irregular do fluxo.

Para o processo de extracgdo e reextracgdo simultaneas foram usados
dois médulos de fibras ocas em série, realizando-se a extracgdo no
primeiro médulo e a reextrac¢ao no segundo.

4.5.1 - Extrac¢do em Contactores de Fibras Ocas

A fim de avaliar o efeito da hidrodindmica de cada fase no valor do
coeficiente global de transferéncia de massa foram realizados ensaios nos
quais se manteve constante o caudal de uma das fases, e
consequentemente o nimero de Reynolds, variando o caudal da outra
fase. Foi testada uma gama bastante larga de valores de Reynolds quer
para a fase circulando no interior das fibras (aquosa) quer para a fase em
circulagdo no exterior (organica), tendo-se efectuado estudos com fluxo
das fases em cocorrente e também com fluxo em contracorrente.
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Em seguida, avaliou-se o efeito da temperatura e da concentragao de
agente extraente na fase orgénica no valor do coeficiente global de
transferéncia de massa.

4.5.1.1 - Efeito da hidrodinimica das fases

Variou-se o nimero de Reynolds da fase aquosa entre 5 e 35,
mantendo o nimero de Reynolds da fase orgénica constante e igual a 2. O
coeficiente global de transferéncia de massa foi calculado por regressao
nao linear da equagao (4.43) usando os valores da concentragdo de lactato
ao longo do tempo em que decorreu a experiéncia, os valores dos
volumes iniciais e dos caudais das fases aquosa e orgénica, o valor do
coeficiente de distribuigdo para a gama de concentragdes de lactato usada,
(entre 25 g/L e 17 g/L) e a 4rea da membrana. Da Figura 2.6 (capitulo 2)
pode verificar-se que o coeficiente de distribui¢ado D permanece, nesta
gama de concentragOes, sensivelmente constante e igual a 0.5.

A Figura 4.8 representa um dos ensaios realizados e o ajuste obtido
para um intervalo de confianga de 95%. Os caudais das fases aquosa e
orgéanica sao respectivamente, 340 mL/min e 300 mL/min; os volumes
das fases aquosa e organica sdao 166 mL e 116 mL, respectivamente e o
coeficiente de distribui¢do, D = 0.5. De acordo com a equagao (4.43):

Qal1+V

Am K
Ve 130 (1 - exp[-g—a"— 1+ Q))] = 0.05167 = 0.00362

e daf resulta que K, = 1.5+ 0.3 x 10-5 cm/s.
A Figura 4.9 mostra os valores obtidos para o coeficente global de

transferéncia de massa -I-(a Como se pode verificar, f(a nao € afectado pela
hidrodindmica da fase aquosa, permanecendo constante no intervalo de
nimeros de Reynolds testado. O mesmo acontece quando se varia o
niimero de Reynolds da fase orgénica e se mantém constante o niimero
de Reynolds da fase aquosa com valor 22.5. A Figura 4.10 mostra os

valores de K, obtidos variando o ntimero de Reynolds da fase organica
entrele?7.
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Figura 4.8 - Variagio da concentragio de lactato ao longo do tempo de
operagio e respectivo ajuste para um ensaio de extrac¢do realizado no médulo
de fibras ocas.

Realizando-se a extrac¢do com fluxo das fases em contracorrente
verificando-se que, o coeficiente global de transferéncia de massa também
nao é afectado pela hidrodindmica de qualquer das fases (Figuras 4.11 e
4.12).

A Figura 4.11 apresenta os valores de Ka, calculados mantendo o
niimero de Reynolds da fase orgénica constante e igual a 2 e variando o
niimero de Reynolds da fase aquosa entre 5 e 35 enquanto a Figura 4.12

apresenta os valores de K, mantendo o nimero de Reynolds da fase
aquosa em 22 e variando o nimero de Reynolds da fase organica entre 1 e

5. Os valores de f(a foram obtidos, neste caso, usando a equagéo (4.49).
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B  Re fase organica = 2
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Re fase aquosa (fibras)

Figura 4.9 - Variagao do coeficiente global de transferéncia de massa, K, com
o nimero de Reynolds da fase aquosa ¢ respectivos erros para operagao em
cocorrente no médulo de fibras ocas.

Ka (1E-05 em/s)

4 l B’ Re fase aquosa= 22.5 W
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Figura 4.10 - Variagdo do coeficiente global de transferéncia de massa K, com
o nimero de Reynolds da fase orgénica e respectivos erros para operagio em
cocorrente no médulo de fibras ocas.
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Figura 4.11 - Variagao do coeficiente global de transferéncia de massa, Ka com
o niimero de Reynolds da fase aquosa e respectivos erros para operagao em
contracorrente no médulo de fibras ocas.
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Figura 4.12 - Variacio do coeficiente global de transferéncia de massa,I_(a com
o nimero de Reynolds da fase orgénica e respectivos erros para operagio em
contracorrente no médulo de fibras ocas.
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Na Figura 4.13 é representado o valor médio do coeficiente global de
transferéncia de massa obtido para todos os valores experimentais

representados nas Figuras 4.9 a 4.12

Para o mé6dulo de fibra ocas obtém-se entao:

Ka=154x105 0.1 cm/s

6 Ka(1E-05 cm/s)

—

®  Re aq.cocorrente ‘
5r ¥ Re aq.contracorrente

O Re org cocorrente ‘
4+ o Re orgcontracorrente ‘
3
2 <> [ ] L}

N L —w

| * - K3 * * * ‘

Figura 4.13 - Valores experimentais do coeficiente global de transferéncia de
massa em fungao do nimero de Reynolds para todos os ensaios realizados.

Pode assim concluir-se que o coeficiente global médio de
transferéncia de massa nao é afectado pela hidrodinamica das fases
aquosas e organica. Este comportamento demonstra que a resisténcia
dominante no processo de transferéncia de massa em estudo é a
resisténcia oferecida pela fase orgénica contida no interior da estrutura
porosa da membrana (resisténcia da membrana) o que parece plausfvel
dada a elevada viscosidade da fase orgénica.
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4.5.1.2 - Célculo do coeficiente de transferéncia de massa da membrana e
da tortuosidade

Sendo o coeficiente global de transferéncia independente da
hidrodindmica das fases e do modo de contacto, a resisténcia da
membrana € o passo limitante no processo de transferéncia de massa.

Assim, partindo das equagdes (4.5) e (4.6) obtém-se:

d; K,
km = §g

De 4.65
Py (4.65)

2

A tortuosidade da membrana pode ser calculada através da equacgio
anterior se for estimado o valor do coeficiente de difusdo. A correlagao
mais usada para estimar coeficientes de difusdo é a correlagdo de Wilke-
Chang embora, para solventes orgénicos a correlagdo de Scheibel seja
recomendada, de acordo com o referido em 3.6.1.1. Os coeficientes de
difusao a temperatura de 40°C e com 30% de Aliquat 336 obtidos pelas
duas correlagdes sao, respectivamente:

correlacdo de Wilke-Chang D=194x10%cm?2/s
correlacdo de Scheibel 2=1.67 x10%cm2/s

Usando estes valores do coeficiente de difusido e o valor do

coeficiente global de transferéncia de massa, Ka, obtido em 4.5.1 pode
calcular-se a tortuosidade da membrana.

Os valores obtidos foram t = 6 (para 2 calculado através da
correlagao de Scheibel) e T = 7 (para 2 calculado através da correlagao de
Wilke-Chang). De acordo com as equagdes (4.8) e (4.9) os valores previstos
para a tortuosidade de uma membrana com & = 0.3 seriam 10 e 3,
respectivamente.

O valor determinado neste estudo encontra-se dentro dos limites de
variagdo da tortuosidade previstos, embora, para estas membranas,
possam ser encontrados na literatura valores que variam entre 3.5 e 14
(Basu e Sirkar, 1992, Basu e Sirkar, 1991).
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4.5.1.3 - Efeito da temperatura e da concentragio de amina no coeficiente
de transferéncia de massa

Relembrando a equagdo (4.65) o coeficiente global médio de
transferéncia de massa é definido por:

= dm] &
Ko= 2D (4.68)

sendo, portanto, directamente proporcional ao produto do coeficiente de
distribuigao pelo coeficiente de difusao.

1€

O termo é caracteristico da membrana e nao pode ser alterado,

1
o coeficiente de distribuigao, D, é caracteristico do sistema extraente e,
portanto para reduzir a resisténcia da membrana serd necessario
aumentar o coeficiente de difusao do complexo lactato-amina na fase
organica. Este efeito pode ser obtido aumentando a temperatura ou

reduzindo a concentragio de extraente, uma vez que este € muito viscoso.

A Tabela 4.4 apresenta a variagdo da viscosidade da fase orgéanica com
a composicao e temperatura.

Todas as experiéncias atrds descritas foram realizadas com uma
concentragao de 30% de Aliquat 336 e a temperatura de 40°C, por esta ser a
temperatura habitual do processo de fermentagdo. Com o objectivo de
estudar o efeito da temperatura e da concentragdo de amina no coeficiente
de transferéncia de massa realizou-se um ensaio a uma temperatura
inferior (T=22.5°C) e um ensaio com uma concentragao de amina de 10%.

A Tabela 4.5 mostra os valores obtidos para o coeficiente global de

transferéncia de massa f(a para as duas temperaturas referidas. O
coeficiente de transferéncia de massa global a 40°C é 67% superior ao valor
obtido a 22.5°C. Atendendo a equagio (4.65) e uma vez que o coeficiente de
distribui¢ao nao é afectado pela temperatura, de acordo com os resultados
experimentais obtidos e referidos no capftulo 2, o aumento do coeficiente
de transferéncia de massa esperado para a temperatura de 40°C é de 61%
relativamente ao seu valor a 22.5°C. Os valores experimentais e previstos

para arazdo Ka, /Ka, sdo muito concordantes.
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Tabela 4.4 - Variagio da viscosidade da fase orginica com a composigao e temperatura.

Teor de Aliquat 336 Viscosidade
na Fase Orgénica da Fase Orgénica (Pa s)
(% ponderal)

22.5°C 40°C
5 1.1 0.9
10 1.3 1.0
20 2.1 1.6
30 4.3 29
50 21.9 11.1

Tabela 4.5 - Efeito da temperatura no coeficiente de transferéncia de massa da membrana
(coeficientes de difusdo obtidos através da correlagio de Scheibel).

T - 2 D - - (2D)2 /2Dy
Ka Kay Kay
(°C) (em2/s)
(cm/s) (exp.)
25 0.92 x 10 1.04 x 106 0.5
1.67 1.61
40.0 1.54 x 100 1.67 x 106 0.5

Quer os valores experimentais quer os valores previstos para os

coeficientes globais de transferéncia de massa, f(a, indicam um
incremento bastante significativo do processo de transferéncia de massa
para a temperatura mais elevada (T = 40°C), devido ao aumento do
coeficiente de difusdo directamente com o aumento de temperatura e
também pela diminuigdo de viscosidade da fase orgénica com o aumento
da temperatura (Tabela 4.4).

No caso de variagdo da concentragdo de amina existe apenas uma
ligeira melhoria no processo extractivo com o decréscimo da concentragdo
de amina (Tabela 4.6). Este comportamento deve-se ao facto de a
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diminuig¢do da concentragiao de amina ter efeitos opostos no coeficiente de
difusdo e no coeficiente de distribuigao, de acordo com o ja referido no
capftulo 3.

O coeficiente de difusdo aumenta com o decréscimo da concentragao
de amina, devido a diminuigdo da viscosidade da fase orgéanica (Tabela
4.4) mas, simultineamente, o coeficiente de distribuigao decresce, levando
a que o coeficiente global de transferéncia de massa usando 10% de
Aliquat 336 seja apenas 10% mais elevado do que o obtido com 30% de
Aliquat 336.

Este resultado est4 de acordo com os valores previstos para os
coeficientes globais de transferéncia de massa usando estimativas dos
coeficientes de difusao e valores previstos dos coeficientes de distribuigao
para as duas composigoes da fase orgénica, conforme o modelo
desenvolvido no capitulo 2. Neste caso, o aumento previsto é de 4%
usando 10% de Aliquat 336, verificando-se concordéncia entre os valores
experimentais e previstos para o coeficiente global de transferéncia de
massa.

Tabela 4.6 - Efeito da concentragio de amina no coeficiente de transferéncia de massa da
membrana (coeficientes de difusio obtidos através da correlagdo de

Scheibel).
Aliquat 336 = 2 D - - (2D)2/2D)1
9 Ka Kay /Ka]
(%) (cm?2/s)
(cm/s) (exp.)
30 1.54 x 10°5 1.67 x 10°6 0.5
1.10 1.04
10 1.69 x 105 428 x 106 0.2

Os resultados obtidos permitem concluir que no processo de
extracgdo de lactato com aminas quaternérias e contactores de fibras ocas
os coeficientes globais médios de transferéncia de massa obtidos sao
independentes da hidrodindmica das fases aquosa e orgénica. A
resisténcia oposta pela fase organica contida nos poros da membrana
parece ser o passo limitante do processo. Para reduzir a resisténcia da
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membrana é necessario aumentar o coeficiente de difusdo do complexo
lactato-amina na fase orgénica, quer aumentando a temperatura quer
reduzindo a concentracao de amina, uma vez que esta ¢ muito viscosa.
No entanto, como a diminuigdo da concentragdo de amina faz diminuir o
coeficiente de distribuigdo do lactato, D, apenas se observa uma ligeira
melhoria no processo extractivo com a diminuigdo da concentragao de
amina.

4.5.2 - Extrac¢ao no Médulo Plano

O interesse no estudo do processo de extracgao usando um médulo
plano deve-se ao facto de, neste caso, ser possfvel definir de um modo
rigoroso as condigoes hidrodindmicas de escoamento de ambas as fases.

O efeito da hidrodindmica das fases no coeficiente global de
transferéncia de massa foi também avaliado no processo de extracgao com
este m6dulo. Manteve-se 0 nimero de Reynolds de uma das fases
constante e fez-se variar o namero de Reynolds da outra fase, operando o
médulo com fluxo de fases em cocorrente.

Uma vez que, neste médulo, existem separadores de fluxo o nimero
de Reynolds é calculado atendendo a geometria da malha dos separadores
e calculando o didmetro hidradlico (ver Apéndice A).

4.5.2.1 - Efeito da hidrodinimica das fases

Variou-se o ntimero de Reynolds da fase aquosa entre 1 e 5,
mantendo o namero de Reynolds da fase orgénica constante e igual a 0.4.
Operou-se o médulo com fluxo das fases em cocorrente. A Figura 4.14

apresenta os valores de Ka obtidos usando a equagao (4.44) e Ay = 830 cm2

(10 membranas) e a Figura 4.15 apresenta os valores de Ka obtidos quando
se variou o ntimero de Reynolds da fase orgénica entre 0.02 e 0.45
mantendo constante e igual a 5.3 o nimero de Reynolds da fase aquosa.

Tal como obtido no médulo de fibras ocas, também no médulo
plano nao se verificou qualquer efeito da hidrodindmica das fases no
coeficiente global de transferéncia de massa. O processo de transferéncia é
essencialmente controlado pela resisténcia oposta pela membrana liquida
contida nos poros da membrana suporte.

~ 128
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H Re fase organica=0.4
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__Re fase aquosa

Figura 4.14 - Variagdo do coeficiente global de transferéncia de massa, l_(a com
o nimero de Reynolds da fase aquosa e respectivos erros para operagao em
cocorrente no médulo plano.

5 Ka (1E-05 cm/s)

H Re fase aquosa= 5.3

O L L 1
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Figura 4.15 - Varia¢io do coeficiente global de transferéncia de massa,ia com
o nimero de Reynolds da fase orginica e respectivos erros para operagio em
cocorrente no médulo plano.
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Na Figura 4.16 est4 representado o valor médio do coeficiente global
de transferéncia de massa para todos os valores experimentais

anteriormente obtidos com este médulo -I-(a= 1.77x 1052 0.3 cm/s

Ka(1E-05 cm/s)

6 .
- Re fase organica
Sr ¥  Re fase aquosa
4 b~
3 -
2| * *
*
3
1r *
0 ] I ] 1 [
0 1 2 3 4 5 6
Re

Figura 4.16 - Valores experimentais do coeficiente global de transferéncia de
massa em fungao do nimero de Reynolds para os ensaios realizados no médulo
plano e respectivo valor médio. ‘

O valor médio do coeficiente global de transferéncia de massa para o
moédulo plano é muito semelhante ao valor obtido para as fibras ocas. Este
resultado mostra que, apesar de se ter melhorado a hidrodindmica da fase
orgédnica usando o médulo plano, como ela nao é determinante no
processo de transferéncia de massa, de acordo com o referido em 4.5.1.1, o
coeficiente de transferéncia de massa nio € substancialmente alterado.

No entanto, para outros sistemas em que as condigbes de
escoamento afectem o processo de transferéncia de massa, os ensaios
usando um médulo plano podem permitir a avaliagao do efeito da
hidrodinimica das fases e possfveis deficiéncias de escoamento na carcaga
dos médulos de fibras ocas.
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4.5.2.2 - Cdlculo do coeficiente de transferéncia de massa da membrana e
da tortuosidade

Para o moédulo plano o coeficiente de transferéncia de massa da
membrana é:

Ka
Km=ﬁ

& 4.66
Y (4.66)

Os valores obtidos para a tortuosidade da membrana Celgard 2400
foram t = 6 (usando 2 calculado através da correlagao de Scheibel) e t =7
(se 2 calculado através da correlagdo de Wilke-Chang) que sao
exactamente os mesmos valores obtidos para as fibras Celgard X-10 usadas
no médulo de fibras ocas. Tal situagdo era previsivel, uma vez que as
fibras Celgard X-10 tém porosidade e espessura ( € = 0.3 e 6 = 30 pm)
semelhantes as membranas Celgard 2400. Na literatura sdo referidos
valores inferiores de tortuosidade para estas membranas entre 2.5 e 5
(Prasad et al., 1990, Guha et al., 1990).

Para o processo de extracgao de lactato usando o médulo plano
também nao se verificou qualquer efeito da hidrodindmica das fases
aquosa e orgéanica no coeficiente global de transferéncia de massa,
indicando que de novo o processo é controlado pela resisténcia da
membrana.

4.5.3 - Reextrac¢ao em contactores de fibras ocas

A Figura 4.17 representa a concentragao de lactato na fase de
reextracgao obtida ao longo do tempo e a curva de regressao obtida usando
a equagao (4.59).

A concentragio inicial de lactato na fase orgénica, Cg éde82g/L,o0s

volumes das fases orgénica e de reextrac¢do siao 131 mL e 190 mlL,
respectivamente, e os caudais das fases orgénica e de reextracgio sdo 240
mL/min e 115 mL/min, respectivamente.
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Figura 4.17 - Concentragio de lactato em fun¢io do tempo para uma
experiéncia de reextracgdo e respectiva curva de regressao.

Quanto ao coeficiente de distribui¢ado para o processo de reextracgao,

Dr, definido como Dy = Co/C,*, pode ser previsto usando as equagoes (2.14)
e (2.16) a (2.18) do capftulo 2 para calcular C, e C;*, respectivamente. Para
as condigoes atrds descritas resulta para Dy o valor de 0.093.

O valor de K; obtido para um intervalo de confianga de 95% é:

Kr=13x106+0.1cm/s

o que representa cerca de 10% do valor do coeficiente global de
transferéncia de massa obtido para o processo de extracgao.
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4.5.4 - Extracgio e reextrac¢io simultineas em contactores de fibras ocas

A Figura 4.18 mostra a evolugao da concentragio de lactato nas trés
fases ao longo do tempo para uma das experiéncias realizadas. A
concentragido de lactato na fase de reextrac¢do mostra um perfodo de
lacténcia inicial, o que nédo foi observado quando a reextracgdo se
processou ap6s o processo de extracgdo (Figura 4.17). Este perfil de
concentragdes € idéntico para os restantes ensaios experimentais. Quando
os processos de extracgao e reextracgdo se realizam simultineamente a fase
orgdnica nao tem lactato e, por isso, nesse periodo inicial ocorre
acumulagio de lactato na fase organica, de acordo com o observado no
perfil de concentragiao de lactato na fase orgénica, Co. Esta concentragao
atinge um valor maximo de 4 g/L e vai decrescendo lentamente até 2.6
g/L no final da experiéncia. Para calcular os coeficientes de transferéncia

de massa, K, e Ky, ird supbr-se que a concentragido de lactato na fase
orgéanica é constante de acordo com o descrito em 4.3.3, sendo f(a obtido

através da equagao (4.63) e K obtido usando a equagao (4.64).

o0 fase aquosa
25 @ fase reextracgiio
O fase orgfnica

0 50 100 150 200 250 300 350
Tempo (min)

Figura 4.18 - Evolugio da concentragio de lactato nas trés fases ao longo do
tempo para uma das experiéncias realizadas.
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Devido ao periodo de lacténcia inicial para a fase de reextracgédo, no

calculo de f(r € necessario fazer uma translagdo dos valores da
concentragdo no tempo, de modo a considerar apenas o perfodo para o
qual a reextracgao € efectiva.

No caso da reextracgao, a hip6tese de concentragao constante de
lactato na fase orgénica € razoavel, uma vez que a concentragao de lactato
na fase orgénica ap6s o perfodo de lacténcia (t = 25 min) € 2.8 g/L atinge o
méximo de 4 g/L e depois volta a decrescer para 2.6 g/L no final da
experiéncia.

Para o processo de extracgdo apenas na fase inicial, durante os
primeiros 25 minutos do ensaio, nao serd tdo vélida esta hipétese
simplificativa, uma vez que, é nesse periodo que a concentragiao de lactato
aumenta até 2.8 g/L. No entanto, esse perfodo é bastante curto,
correspondendo a 1/10 do tempo total do ensaio.

Neste estudo é avaliado o efeito da hidrodindmica de cada uma das
fases no valor dos coeficientes globais de trasnferéncia de massa para os

processos de extracgao, _Ka e de reextracgao, _Kr. O efeito da temperatura e
da concentragao de amina na fase orgénica é também avaliado, tal como
aconteceu para o processo de extracgao descrito em 4.5.1.

4.5.4.1 - Efeito da hidrodinimica das fases

Foram testados trés pares de valores de nimero de Reynolds das
fases aquosas (de alimentagédo e de reextracgdo) ¢ da fase orgénica. Usaram-
se os valores 3, 8 e 30 para o niimero de Reynolds das fases aquosase 1,2 e
6 para o nimero de Reynolds da fase orgénica.

Os perfis de concentragao de lactato nas fases de alimentagdo e de
reextracgdo nao mostram qualquer variagdo significativa com o ntimero
de Reynolds (Figuras 4.19 e 4.20).
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Figura 4.19 - Evolugdo da concentragio de lactato normalizada (Ca/Ca°) na
fase de alimentagdo, com o tempo para os ensaios de extracgdo e reextrac¢io

simultaneas.
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Figura 4.20 - Evolugdo da percentagem de reextracgio (Cr/Co° x 100) com o
tempo para os ensaios de extracgao e reextracgio simultaneas.



Os valores do coeficiente global médio de transferéncia de massa

para o processo de extracgéo, Ka, obtidos através da equagio (4.63) e do
coeficiente global médio de transferéncia de massa para o processo de

reextracgao, K:, obtidos através da equagao (4.64) sao apresentados na
Tabela 4.7.

Tabela 4.7 - Coeficientes globais médios de transferéncia de massa para o processo de
extracgdo e reextracgio simultineas: efeito da hidrodindmica das fases.

Reaq Reorg Ka K
(105 cm/s) (106 cm/s)
3 1 14 +£0.2 54 +0.6
8 2 1.1+01 6808
30 6 21 =06 54+1.0

Os valores de —Ka obtidos sao concordantes com o valor obtido no
processo individual de extracgao (1.54 x 10-5 cin/s). No entanto, os valores

de Kr sdo cerca de 4 vezes superiores ao valor obtido no processo de
reextracgao (1.3 x 10-6 cm/s).

4.5.4.2 - Efeito da temperatura e da concentragao de amina

Tanto o processo de extracgao como o de reextracgdo decorre de uma
forma mais eficiente & temperatura mais elevada. Os coeficientes de
transferéncia de massa sio, respectivamente, 6.4 x 10-6 cm/s a
temperatura de 22.5°C e 1.4 x 10-5 cm/s a 40°C, para o processo de extracgao

(Tabela 4.8). Isto &, K, duplica com o aumento de temperatura,
acontecendo o mesmo para o processo de reextracgdo. No entanto, para

cada uma das temperaturas testadas, Ky representa cerca de 40% do valor

obtido para Ka, 0 que é concordante com o obtido para os processos
individuais de extracgao e de reextracgao.
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Tabela 4.8 - Coeficientes globais médios de transferéncia de massa para o processo de
extracgio e reextracgio simultineas: efeito da temperatura.

T Ka Kr
(°O) (105 cm/s) (106 cm/s)
22,5 0.64 + 0.06 2.6 0.3
40.0 1.4+ 02 54+0.6

O efeito da temperatura foi neste processo mais pronunciado do que
aconteceu no processo de extracgdo de lactato onde o coeficiente de
transferéncia de massa obtido a 40°C era 67% superior ao obtido a 22.5°C.

Quanto ao efeito da concentragdo de amina no processo de extracgao
e reextracgdo simultdneas, observa-se que os coeficientes globais de
transferéncia de massa apresentam valores semelhantes para os dois

processos, isto €, os valores de K, e K sio idénticos para 10% e 30% de
Aliquat 336 (Tabela 4.9).

Este resultado é concordante com o obtido no processo de extracgao
de lactato onde o coeficiente de transferéncia de massa usando 10% de
Aliquat 336 era 4% superior ao obtido usando 30% de amina.

Tabela 4.9 - Coeficientes globais médios de transferéncia de massa para o processo de
extracgdo e reextracgao simultineas: efeito da concentragiao de amina.

| R, K,

% Aliquat 336 (105 cm/s) (10-5 cm/s)
10 1.1+£0.1 0.8+0.1
30 1.1+0.1 0.7 £0.1
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4.6 - Conclusdes

Foi estabelecido um modo de operagao, estdvel e com auséncia de
emulsdes, para extracgao e reextracgao de lactato, usando quer um mdédulo
de fibras ocas quer um médulo plano.

O coeficiente global médio de transferéncia de massa nao se mostrou
dependente da hidrodinidmica de qualquer das fases. A resisténcia
dominante € a resisténcia da membrana, uma vez que, sendo a fase
organica bastante viscosa, o processo de transferéncia de massa ¢
dificultado pela presenca desta no interior dos poros da membrana.

De modo a reduzir a resisténcia da membrana é necessirio aumentar
o coeficiente de difusdo do complexo lactato-amina, aumentando a
temperatura ou reduzindo a concentragdo de extraente. No entanto,
quando se reduz a concentragao de extraente, como o coeficiente de
difusdo aumenta com o decréscimo da concentragdo de amina, devido as
diminui¢do da viscosidade da fase orgénica, mas o coeficiente de
distribuigdo decresce, ndo se observa uma grande variagdo no processo
extractivo.

A realizagdo de ensaios utilizando um médulo plano, pouco
habitual em processos de extracgdo liquido-liquido, pode permitir a
avaliagao do efeito da hidrodindmica das fases e possiveis deficiéncias de
escoamento na carcaga dos modulos de fibras ocas. Para este sistema, como
a hidrodindmica da fase organica nao € determinante no processo de
transferéncia de massa ndo se observa qulquer alteracao nos coeficientes
de transferéncia de massa usando esta configuragao.
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Bibliografia

5.1 - Introdugao

A produgao de 4cidos orgénicos pela via fermentativa é fortemente
inibida pela acumulagido do produto no meio de fermentagao. No caso da
produgdo de &cido lactico usando’ Lactobacillus rhamnosus uma
concentragdo de 25 g/L faz diminuir para metade o valor da velocidade
especifica de crescimento (i) (Gongalves et al., 1991).

A remogéo continua do produto formado permite obter uma cinética
de crescimento celular e de sintese do produto mais rdpida e uma
conversao exaustiva do substrato. Com este objectivo tém sido sugeridos
alguns processos de remogao de entre os quais se destacam: electrodiélise,
adsorgao e extracgao com solventes. Na sec¢ao 5.2 far-se-a uma breve
revisao dos processos usados e descritos na literatura.
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No caso de processos de fermentagdo extractiva a principal
dificuldade reside na selecgao de sistemas extraentes compativeis com o
processo de fermentagdo. De acordo com o descrito no capftulo 1, os
problemas de compatibilidade colocam-se a dois nfveis: (i)
compatibilidade de pH e (ii) toxicidade do extraente.

Na produgao de 4cido lactico, uma vez que o pK; € 3.86 e a
fermentagdo € controlada a pH neutro (de forma a minimizar os
problemas de inibigao por produto), a extracgao sé ¢ possfvel usando sais
de aminas quaternéirias. O lactato presente no meio de fermentagdo é
extraido através de um mecanismo de formagao de pares i6nicos.

No entanto, uma vez que se trata de um processo de fermentagao
extractiva torna-se necessdrio avaliar o efeito t6xico do extraente na
cultura microbiana. A literatura contem estudos contraditérios. Enquanto
Playne e Smith (1983) concluem que a amina quaternéria Aliquat 336 nao
é téxica para os microrganismos acidogénicos envolvidos na formagao de
4dcidos organicos, outros autores (Dave et al., 1979; Roffler, 1986; Bar e
Gainer, 1987) referem um forte efeito téxico de Aliquat 336 sobre
Lactobacillus. Assim, neste capftulo determinar-se-a2 o efeito téxico do
extraente (Aliquat 336) e também do diluente usado (Shellsol A).

Neste ponto, é necessério referir que podem existir dois niveis de
toxicidade: a nivel molecular e a nivel de fase. Quanto ao primeiro €
causado, por exemplo, por inibi¢do enzimética ou alteragao da
permeabilidade da membrana celular devido 2 presenga do solvente,
sendo o segundo devido a deplecdo de nutrientes ou dificuldade de
difusdo de nutrientes até as células devido ao revestimento da parede
celular com o solvente (Cho e Shuler, 1986; Bar e Gainer, 1987).

A toxicidade a nfvel de fase ocorre sobretudo quando existe uma
concentragao de solvente superior & de saturagdo, provocando a formagao
de emulsoes.

Tendo em conta estes dois niveis de toxicidade, avaliar-se-a qual o
efeito do modo de contacto entre a fase orgénica extraente e o meio
aquoso de fermentagdo, quer promovendo a formagio de emulsdes por
dispersdao da fase orgénica no meio de fermentagdo, quer evitando a
formacao de emulsdes usando membranas. Neste caso, serdio também
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avaliados os efeitos da razdo volume de fase aquosa/4rea de membrana
bem como o tempo de contacto entre as fases aquosa e orgéanica.

Estudar-se-a por fim o processo integrado de fermentagao extractiva
sob dois aspectos: (i) impacto de um meio complexo como é o meio de
fermentagdo no processo extractivo, quer a nivel de estabilidade de
operagao quer a nivel de velocidade de transferéncia de massa e (ii) modo
de operagdo do processo integrado, uma vez que, a razao volume de
fermentador/4rea de membrana tem de ser escolhida de modo a ser
suficientemente elevada para extrair todo o &cido lactico que se vai
produzindo (evitando a sua acumulagdo no meio de fermentagao), e
suficientemente baixa para que, a0 mesmo tempo, nao se atinjam niveis
inibidores de concentragdo da fase orgénica no fermentador susceptiveis
de afectar de um modo irreversivel o processo fermentativo.

5.2- Revisio Sobre Processos de Remogio in situ de Acidos Orgénicos

Os processos de remogao de 4cidos organicos do meio de fermentagao
mais referidos na literatura sao: adsorgao, electrodiilise e extracgdo com
solventes.

No caso da adsorgao podem ser usados adsorventes sélidos, porosos,
com elevada 4rea especifica, que vao desde o carvéo activado até as resinas
poliméricas. Estes adsorventes podem ser adicionados directamente ao
fermentador ou podem ser colocados numa coluna fazendo recircular o
meio de fermentagao através desta.

Na extracgdo de Acido lActico do meio de fermentagdo foram
realizados estudos usando resinas poliméricas de permuta i6énica
(Seevaratnam et al., 1991; Srivastava et al., 1992; Tung e King, 1994; Zihao
e Kefeng, 1995).

Apenas nos dois primeiros estudos se fez a remogao in-situ do
lactato produzido no fermentador, nao sendo referido efeito téxico das
resinas sobre os microorganismos utilizados e verificando-se um
aumento da produtividade. Referem-se, no entanto, alguns problemas,
nomeadamente, adsor¢ao de nutrientes e outros ides do meio de
fermentagao, adesao de células as resinas e variagdes bruscas de pH.
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Esta situagao levanta grandes dificuldades numa operagio integrada,
uma vez que se torna necessirio adicionar reagentes a fim de garantir a
presenga de nutrientes e o pH adequado no fermentador. Por outro lado, a
adesao de células as resinas torna o processo de adsorgao cada vez menos
eficiente; ao fim de algum tempo torna-se necessirio remové-las, o que
implica que a adsorgdo funcione em descontfnuo ou se utilizem,
alternadamente pelo menos, duas colunas de adsorgao.

Os outros dois trabalhos referidos sao estudos preliminares de
adsor¢ao de 4cido l4ctico usando um meio sintético e vérios tipos de
resinas de permuta i6énica. No caso de Tung e King (1994), comparam-se
ainda resinas de permuta i6nica e aminas tercidrias (Alamina 336). E
referida a adsor¢ao de outros iGes do meio, nomeadamente, sulfato e
fosfato, mas no caso das aminas, a extracgao desses ides nao é tao elevada,
provavelmente devido ao cardcter mais organico criado pelos extraentes,
que promove preferencialmente a extracgao dos 4cidos organicos.

A electrodidlise é outro processo referido para remogao e
concentragao de &cidos organicos (Boyaval et al., 1987, Eysaondt e
Wandrey, 1989). Um moédulo de electrodidlise é constituido por
membranas permutadoras de catides alternando com membranas
permutadoras de anides, colocadas paralelamente, formando
compartimentos. Quando se aplica um potencial eléctrico, os catides sao
transportados para o citodo e os anides para o &nodo, mas como as
membranas s6 sdo permedveis a catides ou a anides, obtém-se deplegédo de
sais em compartimentos alternados e concentragdo em compartimentos
adjacentes.

Um dos grandes problemas que se levanta com este processo é o
tempo de vida das membranas, especialmente devido a formagao de
dep6sitos e, no caso, de um meio de fermentagao, adesao de células.

Por esta razao, Boyaval et al (1987) sugerem um processo combinado
de ultrafiltragdo, para separagdao e concentragao celular seguido de
electrodidlise, para concentragao e purificagdo do lactato. Portanto, a
necessidade de um tratamento prévio (filtragdo, adsor¢do com carvao
activado), a fim de prolongar o tempo de vida das membranas torna o
processo de electrodidlise mais complicado e Jeva a custos adicionais. Este
tratamento, porém, nao elimina uma operagio de limpeza das
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membranas, sendo necessirio desmontar o médulo, o que é bastante
moroso.

Nos processos de extrac¢ao com solventes utiliza-se um ou mais
solventes orgénicos, que devem ser praticamente insoliveis no meio de
fermentagao, selectivos para o produto desejado e nado téxicos para os
microorganismos. Estas trés condigoes sao geralmente dificeis de
conseguir e os solventes apresentam quase sempre alguma toxicidade.
Uma das solugbes utilizadas para proteger as células do efeito téxico do
solvente é por imobilizagdo destas, por exemplo, por encapsulagdo em
alginato (Yabannavar e Wang, 1991). Outra possibilidade consiste em usar
membranas a fim de prevenir a formagao de emulsoes e retardar o fluxo
de solvente até ao meio de fermentagao, reduzindo, deste modo, o seu
efeito inibidor.

Os extraentes mais usados na remogdo de 4cidos orgénicos, j&
referidos no capitulo 2, tém sido as aminas tercidrias, nomeadamente a
Alamina 336. No entanto, na produgao de acido l4ctico, como o pKa é 3.86
e como a fermentagao ocorre a pH neutro, entre 5 e 7, estas aminas nao
conseguem extrair o lactato do meio de fermentagdo, a ndo ser apé6s a
fermentagao e ap6s correcgao de pH de modo a obter um pH< pKa. Esta é,
portanto, uma alternativa onerosa e que nao permite a fermentagao
extractiva de lactato.

Apenas os compostos permutadores de anides permitem a extracgao
de lactato numa gama de pH compativel com o processo de fermentagao.

O uso destes extraentes, como Aliquat 336, tem sido referido quer na
extracgao de amino4cidos, quer na de 4cidos orgénicos, nomeadamente do
4cido lActico (Roffler, 1986; Seevaratnam et al.,, Hano et al., 1993) mas
sempre ap6s fermentagao.

O efeito t6xico do extraente é apontado como a principal causa para
que o processo integrado fermentagao/extracgdo ndo seja vidvel. No
entanto, nao foi estudada a hip6tese do uso de membranas, a fim de
evitar emulsées e desse modo retardar o efeito téxico do extraente, o que
se reportaré neste capitulo.
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5.3 - Materiais e Métodos
5.3.1 - Microrganismo e meio

Foi usado um microrganismo do tipo heterofermentativo
facultativo, Lactobacillus rhamnosus NRRL B445 e um meio de cultura
MRS, habitualmente usado neste tipo de fermentagdes cuja composigao €
a seguinte: 5 g/L de extracto de levedura, 1 g/L de extracto de carne, 10 g/L
de triptona, 2 g/L de KHzPOy, 10 g/L de acetato de sédio, 2 g/L de citrato de
amoénia, 0.2 g/L de MgSO4.7H20, 0.05 g/L de MnSO4.H20 e 1 mL/L de
Tween 80. O pH do meio foi ajustado a 6.3. A glucose foi usada como
fonte de carbono e a sua concentragao foide 60 g/L.

5.3.2 - Estudos de toxicidade da fase orginica

De modo a obter um meio saturado, quer em diluente quer em
extraente, foram adicionadas ao meio de fermentagdo as quantidades de
diluente (Shellsol A) e extraente (Aliquat 336) referidas na literatura
como valores de solubilidade em 4gua e que sdo respectivamente, 0.19
uL/mL e 2.03 pL/mL (Playne e Smith, 1983), supondo que a composigao
do diluente Shellsol A é maioritariamente xileno (Boey et al., 1987). A
partir desse meio saturado, foram preparados meios com 10% e 1% do
valor de saturagdo para cada um dos compostos referidos, por diluigdo
sucessiva (1/10) com meio fresco. Os meios foram entao inoculados.

Para avaliar o efeito t6xico individual do diluente (Shellsol A) fez-se
contactar iguais volumes de 4gua e Shellsol A durante 4 horas e, ap6s
separagao de fases, a 4gua foi usada para preparar o meio fermentativo,
que seguidamente foi inoculado. Admitiu-se que apés 4 horas de contacto
a fase aquosa estava saturada em Shellsol A.

5.3.3- Estudo da fase orginica em diferentes condi¢des de contacto com
a fase aquosa

Foram testados trés modos diferentes de contacto: dispersao da fase
orginica na fase aquosa, membrana lfquida e membrana lfquida
suportada.
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Nos testes de dispersdao foram usados iguais volumes de meio de
fermentagdo e de fase organica (30% Aliquat 336 + 70% Shellsol (%
ponderais) que contactaram durante 4 horas sob forte agitagdo. Apoés
decantagio o meio foi transferido e inoculado.

No caso da membrana liquida e membrana liquida suportada
evitou-se a formagao de emulsées. Em ambos os casos, promoveu-se o
contacto de 10 ml de fase orgénica com 150 ml de meio, durante 4 horas,
usando as células representadas nas Figuras 2.3 e 2.4, com uma agitagao de
100 rpm. Os meios foram entao inoculados.

5.3.4 - Influéncia da razido volume de fase aquosa/superficie de contacto
no efeito de toxicidade

Foram realizados ensaios em que se fez contactar diferentes volumes
de 4gua com um volume fixo de fase organica (30% Aliquat 336 + 70%
Shellsol A) no contactor de fibras ocas, obtendo-se assim diferentes razoes
de volume de fase aquosa/superficie de contacto.

Os caudais das duas fases foram mantidos num valor relativamente
baixo (Reaq = Reorg = 1) de modo a que a operagdo decorresse livre de
emulsdes. O tempo de contacto foi de 1 hora sendo a concentragao de
amina na dgua posteriormente analisada.

Na experiéncia na qual a razao volume fase aquosa/4rea membrana
foi constante e igual a 2 o contacto foi mantido durante mais 10 h.

5.3.5 - Procedimento experimental nas fermentagoes

Todas as experiéncias foram realizadas em duplicado e para cada
uma das condigoes testadas fez-se uma fermentagao de controlo com o
objectivo de comparar com as fermentagdes realizadas com meio ao qual
foi adicionado fase orgénica, ou cuja fase aquosa contactou previamente
com a fase orgéanica.

Utilizaram-se frascos encapsulados de 100 ml e a fermentagao
decorreu a uma temperatura de 42°C e com uma agitagdo de 120 rpm sem
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controlo de pH. Os frascos foram inoculados a 10% (v/v) com uma cultura
de Lactobacillus rhamnosus na fase exponencial de crescimento.

As concentragdes de acido lactico, glucose e massa celular foram
determinadas ao longo do tempo.

Todo o processo de manuseamento da cultura bem como o processo
de fermentagao foram realizados em condi¢des de esterilidade.

5.3.6 - Processo integrado de fermentagao extractiva

A Figura 5.1 mostra a instalagdo experimental utilizada no processo
integrado.

Nestes ensaios foram utilizados reactores biol6gicos (SGI, Franga) de 2L
(reactor de controlo) e 7L, com controlo de pH, temperatura e agitagao. Os
volumes uteis de reactor utilizados foram de 1L e 5L, respectivamente. A
agitagao utilizada foi de 150 rpm, o pH foi controlado a 6.3 com adigao de
uma solugao 25% (p/v) de NH4OH. A temperatura foi mantida constante
a 42°C. Ambos os reactores foram previamente esterilizados a 121°C
durante 30 min. Depois, 0 meio previamente esterilizado em autoclave
foi introduzido no reactor, bem como a solugdo de glucose (100 g/L)
esterilizada em separado (para evitar a reacgdo de Maillard), através de
conexdes estéreis.

Os reactores foram inoculados com uma cultura de Lactobacillus
rhamnosus na fase exponencial de crescimento para uma concentragao
final de 10% (v/v).

Os volumes das fases orgénica e de reextracgao foram 250 mL e 1.25
L, respectivamente. A fase orgénica usada é constituida por 30% Aliquat
336 e 70% Shellsol A (% ponderais) e a fase de reextracgdo por uma
solugdo aquosa de NaCl 1M. Foi ainda realizado um ensaio usando os
volumes de 0.5 L, 250 mL e 0.5 L para as fases aquosa (fermentagao),
orgénica e de reextracgao, respectivamente.
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extractiva.
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5.3.7 - Métodos analfticos

5.3.7.1 - Determinagao da concentragao de glucose e de dcido ldctico

As amostras foram previamente centrifugadas a 800 rpm (Sigma
4K10, Alemanha) durante 20 minutos, diluidas e filtradas usando um
filtro com didmetro de poro 0.2 um, de modo a garantir remogao total de
células.

A concentragdo de glucose e de 4cido lactico foi determinada por
HPLC, de acordo com o método descrito em 2.4.5.

5.3.7.2 - Determinacio da concentracgiao de células

A concentragao de células foi determinada pelo método
gravimétrico. Filtraram-se 10 mL de amostra usando um filtro com 0.2
um de didmetro de poro, previamente seco numa estufa a 105°C até peso
constante. O filtro com as células foi entio seco, também até peso
constante, numa estufa a 105°C.

Depois foi pesado e descontado o peso seco do filtro, obtendo-se a
concentragao de células em g peso seco/L de amostra.

Foi feita uma curva de calibragao usando outros 10 mL. de amostra e
lendo a densidade 6ptica a 610 nm com um espectrofotémetro de duplo
feixe (Jasco, Modelo 7800 UV/ViS, Japao). Preparam-se vérios padroes por
diluigcdo sucessiva da amostra inicial com meio de fermentagio de modo
a obter densidades 6pticas inferiores a 0.5.

1

Deste modo é possivel obter uma relagao linear entre a densidade
6ptica e a concentragao de células (g peso seco/L) obtida no método
gravimétrico.

A concentragao de células das amostras dos ensaios de fermentagao
foi determinada, medindo a densidade 6ptica das amostras e recorrendo a
curva de calibragao, previamente realizada.
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5.3.7.3- Determinagio da concentragio de amina quaterndria em

solucdo aquosa

A concentragiac de amina quaterndria no meio de fermentagao foi
determinada por titulagdo com uma solugao de AOT e usando eosina
como indicador (AOAC, 1990).

5.4 - Resultados e Discussio

E analisado o efeito t6xico da fase orgénica utilizada e, uma vez que
o efeito téxico pode ser causado devido a presenga de emulsdes, avalia-se
também o efeito de diferentes condigoes de contacto do meio de
fermentagao com a fase orgdnica, quer promovendo a formagao de
emulsbes, quer evitando-as utilizando membranas. No caso do contacto
no médulo de fibras ocas é avaliada a influéncia da razao volume de fase
aquosa/4rea de membrana no processo fermentativo. Por 1ultimo, estuda-
se o modo de integragao do processo fermentagao/extracgdo tendo em
conta o impacto do meio de fermentagao no processo extractivo a nivel de
estabilidade de operagdao e a nivel de velocidade de transferéncia de
massa; avalia-se ainda a influéncia da razao volume de fermentador/4rea
de membrana na produgao de 4cido lactico, uma vez que a razdo V/A tem
de ser, por um lado, suficientemente elevada para extrair todo o 4cido
lactico que se vai produzindo e, por outro lado, suficientemente pequena
para impedir que se atinjam niveis de concentragdo da fase organica no
fermentador inibidores.

5.4.1 - Estudos de toxicidade da fase orginica

Verificou-se uma inibigao total na actividade fermentativa usando
um meio de fermentagdo com 10% e 100% da concentragao de saturagao
em extraente e diluente. Com 1% de saturagdo a fermentagdo €é apenas
ligeiramente afectada. Neste caso, observam-se curvas de consumo de
substrato (glucose) e de produgdo de 4cido lactico semelhantes as da
fermentagao de controlo (Figura 5.2a e Figura 5.2b).

Os pardmetros mais afectados sao a velocidade de crescimento e a
concentragao celular. A concentagao méxima de células (Xjax) € de 3.65
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g/L enquanto na fermentagéo de controlo esse valor € de 424 g/L (Figura
5.2c). No entanto, como o consumo de substrato e a produgdo de 4cido
l4ctico ndo sio afectados, isto indica um aumento da actividade especifica
dos microrganismos quando em presenga de condigdes adversas (agente
quimico inibidor). Na literatura este efeito € referido para situagdes
anilogas em diferentes processos fermentativos (Pirt, 1975).

Sendo a fase organica constitufda por extraente e diluente e como foi
estudada a toxicidade global da fase orgénica nao € possfvel afirmar qual
dos constituintes é o responsivel pelo efeito t6xico observado. Com o
objectivo de identificar o efeito t6xico individual de cada constituinte da
fase orgéanica, foi estudado o efeito té6xico do diluente e verificou-se que
este (Shellsol A) nao é t6xico para esta cultura microbiana, mesmo
utilizando a sua concentragido de saturagio, sendo as curvas de consumo
de substrato, &cido lActico e concentagido celular semelhantes as da
fermentagao de controlo (Figura 5.3a,b,c).

5.4.2- Estudo da toxicidade da fase orgénica em diferentes condi¢oes de
contacto com a fase aquosa

No caso de dispersido da fase orgéanica no meio de fermentagao nao
ocorreu qualquer crescimento celular ap6s inoculagao do reactor. Devido
a formagao de emulsdes o meio de fermentagdo ficou turvo o que pode
indicar desnaturagdo de constituintes do meio.

Nas configuragdes membrana liquida e membrana liquida suportada
evitou-se a formacao de emulsdes. A razao volume de meio de
fermentagao/ 4rea da membrana foi de 10, em ambos os casos, e o contacto
das duas fases foi mantido durante 4h. No entanto, o processo de
fermentagdo também ndo se desenvolveu apés inoculagdo do meio de
fermentagdo preparado com fase aquosa ap6s contacto na membrana
liquida. Pelo contrério, na membrana liquida suportada a fermentagéo foi
apenas ligeiramente afectada, indicando que o uso da membrana de
suporte retarda a saturagao do meio de fermentagéo.

As Figuras 5.4a e 5.4b mostram que quer o consumo de substrato
quer a producdo de &cido lactico sao semelhantes as obtidas na
fermentagido de controlo.
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Figura 5.2 - Comparagdo do consumo da substrato (5,-S), dcido lictico
produzido (P) e concentagio celular (X) na fermentagio de controlo e na
fermentagio com 1% da concentragio de satura¢io em extraente e diluente.
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Figura 5.3 - Comparagio do consumo de substrato (S,-S), dcido lactico
produzido (P) e concentragio celular (X) nas fermentagées de controlo e
saturada com diluente.
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Figura 5.4 - Comparagio do consumo da substrato (S,-5), 4cido lactico
produzido (P) e concentagdo celular (X) na fermentagio de controlo e na
fermentagao apés contacto do meio na membrana liquida suportada (MLS).
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A concentragao celular é, no entanto, inferior & obtida na
fermentagdo de controlo sendo Xmax = 3.43 g/L. Pode também observar-se
uma fase de lacténcia de 1h, isto €, nao existe crescimento celular durante
esse periodo inicial e s6 depois desse perfodo é que a fermentagao tem
inicio (Figura 5.4c). A Figura 5.5 mostra a curva de crescimento especffico
u = 1/X dX/dt sendo bem nitida essa fase de lacténcia. O valor de pmax
obtido é 0.47 h-1 0 que representa um ligeiro decréscimo relativamente 2
fermentagdo de controlo, pmax = 0.54 h-l. As curvas representadas na
Figura 5.5 foram obtidas por derivagdo numérica usando os valores de
concentragao celular (X) obtidos em fungdo do tempo de fermentagao

(Figura 5.2¢).
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Figura 5.5 - Comparagao da velocidade de crescimento especifico (u:—i qt) na

fermentagdo de controlo e na fermentagio ap6s contacto do meio na membrana
liquida suportada (MLS).

Mais uma vez se verifica 0 aumento da actividade especifica dos
microrganismos, j& referida em 5.4.1, quando em presenga de condigdes
adversas, pois apesar da taxa de crescimento especffica ser afectada, esse
comportamento nao se reflecte quer no consumo de substrato quer na
producao de 4cido l4ctico.
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5.4.3 - Influéncia da razio volume da fase aquosa/superficie de contacto
no efeito de toxicidade

Foram testadas vérias razbes de volume de fase aquosa/é4rea de
membrana entre 0.04 m3/m2 e 2 m3/m2. Sendo a 4rea da membrana 2500
cm2, foram usados volumes de 4gua entre 100 mL e 5 L.

A Tabela 5.1 mostra os valores de concentragdo de amina atingidos
na fase aquosa e as correspondentes percentagens de saturagdo. O médulo
foi operado durante 1 hora com baixos caudais de ambas as fases a que
correspondem niimeros de Reynolds de ambas as fases iguais a 1.

Tabela 5.1 - Influéncia da razdo volume de fase aquosa/superficie de contacto na
concentragio de amina presente na fase aquosa.

Médulo de fibras ocas - tempo de contacto:1h  Reag =Reorg =1

V/A Camina % Saturagao
(m3/m2) (ppm)
0.04 1682 94
02 1745 98
0.4 1792 100
12 1073 60
2 541 30

No caso da percentagem de saturagdo em amina mais baixa (30%) a
que corresponde uma razido volume de fase aquosa/superficie de contacto
igual a 2 m3/m?2 o perfodo de contacto foi prolongado durante 10 h, ao fim
do qual a percentagem de saturagdo em amina foi de 90% (Figura 5.6).

Como seria expectivel a concentragdo de amina na fase aquosa
depende da razdo volume de fase aquosa/superficie de contacto usada,
obtendo-se os valores mais elevados de percentagem de saturagdo para
mais baixas razdes V/A. No entanto, o tempo de exposi¢do, ou de
contacto entre as duas fases é também determinante, j&4 que, para uma
razdo V/A constante, atingir a saturagio € apenas uma questido de tempo,
como se pode verificar, prolongando o perfodo de contacto.
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Figura 5.6 - Evolugdo da percentagem de saturagido em amina da fase aquosa
com o tempo (contacto das fases aquosa e orginica no médulo de fibras ocas -
V/A =2m /mz'Reaq=Re°tg= 1)-

5.4.4 - Processo integrado de fermentagio extractiva

Antes de integrar o0s processos de fermentagio e
extracgdo/reextracgdo € necessério conhecer qual o efeito de um meio
complexo, como é o meio de fermentagdo, no processo de
extracgdo /reextracgao de lactato. Se existe desnaturagao de constituintes do
meio, nomeadamente de protefnas, de que modo a presenga de outros
anides, nomeadamente, sulfato e fosfato afectam o transporte do lactato,
uma vez que também podem ser extrafdos pela amina e se é possivel
obter uma operagao estdvel durante um longo perfodo de tempo, em
presenga de um meio com células.

Foi realizada uma experiéncia na qual a extracgdo ocorreu ap6s a
fermentacao ter terminado, sendo a concentragao de lactato de 65 g/L.

A Figura 5.7 mostra a concentragao de 4cido lactico no fermentador e
na fase de reextrac¢do, podendo observar-se o decréscimo de 4cido lactico
no fermentador de 65 g/L para 45 g/L. Na fase de reextracgio consegue-se
uma concentragao de 4cido lactico de 38 g/L, o que representa também um
efeito de concentragio, visto que se extraem apenas 20 g/L e se obtém o

158



dobro da concentragio na fase de reextracgdo. A seta na Figura 5.7 indica o
momento em que teve inicio o processo de extracgao/reextracgao .

Durante todo o ensaio (5 dias) a operagdo é estdvel, ndo se
verificando presenga de emulsdes. No entanto, o valor do coeficiente de

transferéncia de massa para o processo de reextraccdo é, neste caso,

K; = 2.00 = 0.05 x 10-6 cm /s, isto é, cerca de 3 vezes inferior ao valor obtido
nas experiéncias de extracgdo/reextracgdo atras descritas. Isto pode ser
devido ao transporte competitivo de outros anides, embora sendo a
concentragdo destes bastante inferior & do lactato ndo deva afectar
substancialmente o transporte deste, ou entao pode ser devido a uma
redugdo da 4rea efectiva de transferéncia de massa por deposigao de
células na superficie da membrana.
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Figura 5.7 - Concentragio de icido lictico no fermentador e na fase de
reextracgio para um processo de extrac¢io apés fermentagéo.

Numa experiéncia integrada de fermentagao/extracgdo pretende-se
que a concentragdo de produto inibidor no interior do fermentador
permaneca constante e num valor relativamente baixo. Na produgao de
4cido lActico pretende-se um valor entre 15 g/L e 25 g/L, uma vez que
para 25 g/L a velocidade especifica de crescimento (u) é metade do seu
valor maximo (umax)-
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E necessirio deixar a fermentagao evoluir até se atingir essa
concentragdo de acido lActico e, nesse momento, iniciar o processo de
extracgao/reextracgdo do Acido lactico usando os dois médulos de fibras
ocas em série, sendo o meio de fermentagdo recirculado continuamente
para o fermentador. A escolha do momento exacto de ligagdo do
fermentador aos médulos de fibras ocas € critico, uma vez que, estando a
fermentagdo numa fase exponencial de crescimento, basta um pequeno
atraso para que a concentra¢ao de 4cido lactico seja j& muito elevada.

A Figura 5.8 mostra o consumo de substrato, a produgdo de 4cido
lactico e a concentragao celular para uma experiéncia integrada, isto é, em
que o processo de extracgdo/reextracgdo se realiza com a fermentagéo a
decorrer.

Destas figuras ressaltam trés aspectos:

(i) a integracao foi tardia;
(ii) a superficie de membrana usada foi insuficiente;
(iii) existe uma inibi¢do progressiva do processo de fermentacao
devido ao contacto com a fase orgénica.

A integragéo foi tardia porque a concentragao de acido lactico (P) ¢ ja
muito elevada, de 39 g/L, quando se inicia o processo de
extracgdo/reextracgdo (t = 10 h) (Figura 5.8b) e a concentragao celular nessa
altura é j4 muito préxima do valor maximo (Xmax = 13 g/L) (Figura 5.8¢).
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Figura 5.8a - Consumo de substrato (S5-S)na fermentagiio de controlo e na
fermentagao integrada.
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A area de membrana usada revelou-se insuficiente para extrair todo
o acido lactico que se vai produzindo, uma vez que a concentragao de
4cido lactico no decorrer do processo integrado aumenta de 39 g/L para
52g/L.

Nota-se uma inibi¢do progressiva, pois a partir do instante (10 h) em
que se inicia o processo de extracgao/reextracgao, o consumo de substrato
passa de 60 g/L para 80 g/L mas acaba por estabilizar nesse valor, isto €, a
fermentagao integrada nao consegue prosseguir, existindo uma
concentragao residual de glucose de 27 g/L. Pelo contririo, na fermentagao
de controlo a glucose é¢ completamente consumida (Figura 5.8a).

A Tabela 5.2 apresenta os valores de concentragao de amina e a
respectiva percentagem de saturagio no fermentador e na fase de
reextracgao. Estes valores sao sempre inferiores na fase de reextracgao
atingindo no final 20% da concentragao de saturagiao no fermentador e 9%
na fase de reextracgao.

Tabela 5.2 - Concentracdo de amina nas fase aquosa e de reextracgao para o ensaio
integrado fermentagao/extracgao.

Vfermentador / Amembrana =2 m>/m?

Fase tcontacto Camina % Saturagio
(h) (ppm)
Aquosa 2 114 6
(fermentador) 25 353 20
3.5 84 5
Reextracgao 25 161 9

Portanto, pode concluir-se que além do instante em que se faz a
integragao do processo o outro factor crftico para uma integragao eficaz é a
escolha de uma razdo volume de meio de fermentagao/superficie de
membrana (V/A) adequada de modo a extrair todo o &cido l4ctico que se
vai produzindo.
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Realizou-se uma segunda experiéncia, na qual, a integragao do
processo extractivo se fez mais cedo, quando a concentragao de 4cido
lactico no fermentador era apenas de 13 g/L. Pretende-se com este
procedimento iniciar o processo de fermentagao extractiva ainda numa
fase de crescimento celular, para a qual a inibigdo causada pelo produto
seja relativamente baixa. Usou-se uma razdo V/A bastante mais pequena
(Vfermentador/ Amembrana = 0.2 m3/m2) para poder extrair todo o 4acido
lactico que se ia produzindo, mas correndo o risco de, com isso, atingir
mais rapidamente niveis de concentragdo de amina no fermentador
completamente inibidores.

A Figura 5.9 mostra que a fermentagao péra a partir do momento da
integragao (t = 6 h) pois quer o consumo de substrato (50-S), quer o 4cido
lactico produzido, quer a concentragao celular (X) permanecem constantes
a partir desse instante.
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Figura 5.9a- Consumo de substrato (So-S)na fermentagdo de controlo e na
fermentagdo integrada.
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Figura 5.9¢ - Concentragdo celular (X) na fermentagio de controlo e na
fermentagio integrada.
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De facto, a concentragao de amina no fermentador atinge 29% do
valor de saturacdo logo ao fim da primeira hora de contacto, valor esse
que inibe por completo a fermentagao (Tabela 5.3).

Tabela 5.3 - Concentragdo de amina nas fases aquosa e de reextracgao para o segundo ensaio
integrado fermentagao/extracgao.

errmentador / Amembram =02 m3 /ﬂlz

Fase tecontacto Camina % Saturagao

(h) (ppm)
Aquosa 1 523 29
(fermentador) 3.5 - 1430 80
23.5 ' 1620 91
1 187 10
Reextracgao 35 310 17
23.5 329 18

Torna-se portanto, dificil escolher uma razdo volume de
fermentador/drea de membrana que seja simultineamente,
suficientemente pequena para garantir uma extracgao eficaz de lacato do
meio de fermentacido e suficientemente grande para impedir que a
concentracao de amina atinja valores muito elevados no fermentador.

Uma possibilidade de impedir a perda de extraente para o meio de
fermentagdo é aplicar um gel na membrana. Este método foi
desenvolvido por Smolders e colaboradores (Neplenbroek et al, 1992)
para evitar a formacao de emulsbes e estabilizar a fase orgéanica no
interior dos poros da membrana. A velocidade de transferéncia de massa
pode, no entanto, apresentar um decréscimo, devido a resisténcia
adicional da camada de gel.

5.5 - Conclusoes

A amina quaternéria (Aliquat 336) tem um caricter muito téxico
mesmo em concentracdes muito baixas. O diluente (Shellsol A), contudo,
nao apresenta toxicidade para estes microrganismos.
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O uso de membranas evita a formagdo de emulsdes e retarda a
saturagdo do meio de fermentagdo. Os ensaios com membrana liquida
suportada mostraram que na velocidade de produgao de 4cido l4ctico e o
rendimento nao siao afectados, verificando-se apenas uma ligeira redugao
do crescimento celular. No entanto, a razdo volume do meio de
fermentagao/4rea da membrana foi bastante elevada (V/A = 10) e o
tempo de contacto relativamente pequeno (t = 4 h), impedindo por isso
que a concentragdo de amina atingisse niveis muito elevados.

Mostrou-se ser possivel realizar o processo de extracgdo/reextracgdo
com um mejo de fermentagdo complexo e com células, ndo se verificando
formagao de emulsdes. A velocidade de transferéncia de massa é, no
entanto, inferior ao valor obtido com uma solugao de lactato.

O processo integrado usando contactores de fibras ocas pode ser
vantajoso se se conseguir reduzir a perda de extraente. Uma adequada
razdo volume de fermentador/superficie de membrana, de modo a
promover uma extracgao eficaz e evitando simultdneamente que a amina
atinja niveis inibitérios no meio de fermentagao, é dificil de conseguir.
Sera necessério criar uma barreira que impega a transferéncia da amina
para a fase aquosa, por exemplo, por aplicagdo de um gel na membrana.
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CAPITULO 6- CONCLUSOES GLOBAIS E SUGESTOES DE TRABALHO
FUTURO

6.1 - Conclusdes

6.1.1 - Equilibrio
6.12 - Cinética
6.1.3 - Processo integrado de fermentagio e extracgio/reextracgao

6.2 - Sugestdes de trabalho futuro

6.1 - Conclusoes
6.1.1 - Equilibrio

O modelo desenvolvido para extracgdo de lactato com um sal de
uma amina quaterndria (Aliquat 336) por um mecanismo de par iénico
mostrou-se adequado para os processos de extracgdo e reextracgado
independentes, podendo ser utilizado para previsao de equilfbrio de
qualquer ido monovalente ou 4cido organico dissociado, incluindo
aminoé4cidos.

No entanto, quando os processos de extracgao/reextracg¢do sao
realizados simultineamente, usando membranas liquidas e diferentes
concentragoes iniciais de lactato e de agente de reextracgao, € necessério ter
em conta a contribui¢do de outros mecanismos de transporte além do
mecanismo de par i6nico inicialmente proposto.

Na presenga de uma diferenga de pressido osmética inicial entre os
compartimentos de alimentagio e de reextracgio observa-se transporte de
cloreto de s6dio o qual conduz a redugao do cloreto disponivel para ser
transportado por um mecanismo de par i6nico. A previsiao de equilfbrio
requer, neste caso, a determinagdo da contribuigdo relativa de cada um
dos mecanismos envolvidos.

Este mecanismo alternativo foi observado em ambas as
configuragdes estudadas (membrana liquida e membrana lfiquida
suportada) sem que ocorra colapso da membrana.
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6.1.2 - Cinética

Os estudos realizados permitiram concluir que o passo limitante no
processo de transferéncia de massa é a resisténcia oferecida pela fase
orgénica presente nos poros da membrana.

De modo a reduzir a resisténcia da membrana é necessario aumentar
o coeficiente de difusao do complexo lactato-amina, aumentando a
temperatura ou reduzindo a concentragdo de extraente. No entanto,
quando se reduz a concentragdo de extraente, como o coeficiente de
difusdo aumenta com o decréscimo da concentragdo de amina, devido as
diminuig¢do da viscosidade da fase orgénica, mas o coeficiente de
distribuigdo decresce, ndo se observa uma melhoria significativa na
cinética do processo extractivo.

O contactor de fibras ocas revelou-se a configuragdo mais adequada
tendo sido obtida uma grande estabilidade operacional, auséncia de
emulsdes, além de apresentar como vantagem adicional, uma elevada
4rea de transferéncia por volume de médulo.

O processo de transferéncia de massa ndo se mostrou dependente da
hidrodindmica das fases para as duas configura¢oes de médulos usadas:
plano e fibras ocas.

6.1.3 - Processo integrado fermentagio e extrac¢io/reextracgio

A amina quaterniria (Aliquat 336) € muito téxica para o
microrganismo usado, mesmo em concentragdes inferiores as de
saturacgao.

O uso de membranas evita a formagdo de emulsdes retardando a
saturagao do meio de fermentagao.

O processo integrado usando contactores de fibras ocas pode ser
vantajoso se se conseguir reduzir a perda de extraente. Uma adequada
razao volume de fermentador/superficie de membrana, de modo a
promover uma extrac¢do eficaz e evitando simultineamente que a amina
atinja niveis inibitérios no meio de fermentagao, é dificil de conseguir.
Ser4 necessirio criar uma barreira que impega a transferéncia da amina
para a fase aquosa, por exemplo, por aplicagdo de um gel na membrana.
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6.2 - Sugestoes de Trabalho Futuro

Com o intuito de uma melhor compreensdo do processo de
extracgao/reextraccdo de lactato apresentam-se algumas sugestdes de
trabalho que poderao complementar este estudo:

(i)

(i)

(iii)

(iv)

Relativamente aos estudos de equilibrio, avaliar a
contribui¢do do campo eléctrico no transporte de soluto e,
sendo possfvel, determinar a contribuicao relativa de cada
um dos mecanismos envolvidos de modo a poder prever o
equilibrio.

Quanto ao estudo cinético, uma vez que os coeficientes de
transferéncia de massa para o processo de extracgdo/
/reextrac¢do simultineas foram obtidos supondo que a
concentagao de lactato na fase orgénica permanecia constante
ao longo do tempo e, essa hip6tese ndo € vélida durante um
pequeno perfodo inicial, de acordo com o referido no capftulo
3 (ver 3.4.1), poder-se-ia determinar os valores de
concentragdo de lactato no equilfbrio para extracgao/
/reextracgao simultineas e seguidamente refazer o célculo
dos coeficientes de transferéncia de massa resolvendo
numericamente as equagdes 3.13 e 3.14 para a configuragao de
membrana liquida e 4.18 e 4.51 para o médulo de fibras ocas.

Ainda no que diz respeito a cinética, e como no sistema
usado os coeficientes de distribuicdo para os processos de
extraccdo e de reextracgdo sdo sempre inferiores a 1, a
resisténcia da membrana liquida poderia ser reduzida se fosse
usado um mdédulo contactor hidrofflico, pois nesse caso, seria
a fase aquosa a molhar a membrana.

No entanto, terd de ser considerado o problema de
compatibilidade quimica entre as membranas hidrofilicas e a
fase orgénica, que por conter compostos arométicos se torna
muito agressiva.

Relativamente ao processo integrado de fermentagao e
extrac¢io/reextrac¢do, nao sendo possivel obter uma razao
V/A adequada, de modo a tornar possivel uma extracgao
eficiente e evitar que a amina atinja niveis inibitérios no
meio de fermentagdo, poder4 ser interessante aplicar um gel
sobre a membrana, criando uma barreira adicional ao
transporte de extraente para o meio de fermentagao.
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Apéndice A
Ciélculo do namero de Reynolds

A Figura A.1 representa esquematicamente a malha dos separadores
de fluxo usados nas experiéncias. A espessura do fio e a abertura da malha
foram medidas por microscopia 6ptica tendo-se obtido os seguintes

valores:
lm = 450 pm
df =250 pm

sendo Iy, a abertura da malha e df a espessura do fio.

Figura A.1 - Esquema representativo da malha dos separadores de fluxo
usados no médulo plano.

Partindo dos seguintes pressupostos,

(i) amalha é quadrada
(ii) a fibra tem secgdo recta quadrada com espessura d¢

€ possivel calcular a porosidade do separador:

Vsélido
e=1- Viotal (A.l)
sendo Vgslido = 2 df2(1m + df) e Viotal = 2df(Im + df)z
entao
ds Im

e=1-1 20 = In+ds (A2)

Assim, para estes separadores, € = 0.64.

O didmetro hidrdulico para canais de fluxo sem separador é
calculado atendendo a largura do separador, b e a altura do canal, h = 2ds.
Entédo vem:
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bh

dp=4 26+ h) (A.3)

e, como h << b
dh=2h (A.4)

O didmetro hidriulico para um canal com separador pode ser
calculado atendendo a uma defini¢ao generalizada (Schock, 1987):

Volume do canal livre
Area molhada

dp = 4 (A.5)

e portanto
_ . Vtotal - Vsélido
Atotal + Asélido

dp (A.6)

O diametro hidriulico est4 relacionado com a porosidade (equagao
4.66) e a area especifica do separador, Av,sp = Asélido/ Vsélido através de:

4e
dh = 557 R (A.7)
%4’ (1 - E) Av’ sp
e, para h << b, vem
4e
dp = 1 (A.8)
d—f+ (1 - 8) Av' sp
Por sua vez a 4rea especifica é:
df [6(1m + df) + 2]m]
Avep = =2 dP(im + o) (A-9)
por simplificagdo obtém-se:
Av,sp = df(lm + df) (AIO)

resultando para estes separadores Ay,sp = 14.6 mm1 e dp = 0.28 mm.

O nitimero de Reynolds para escoamento através de condutas nao
circulares é definido como:

d d
R, = 29h _ Qdn

v 2vbdfe Ng
sendo u a velocidade de escoamento, Q o caudal volumétrico, v a
viscosidade cinemética e Ng o nimero de separadores usado para cada

(A.11)

fase.
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