CINTHIA BITTENCOURT SPRICIGO

UTILIZACAO DE UMA MEMBRANA POLIMERICA PARA A SEPARACAO
DE MISTURAS DE OLEO ESSENCIAL DE NOZ MOSCADA E DIOXIDO DE
CARBONO DENSO

Tese apresentada ao Curso de Pos-
Graduacio em Engenharia Quimica,
Departamento de Engenharia Quimica e
Engenharia de Alimentos, Universidade
Federal de Santa Catarina, como requisito
parcial a obtencéo do titulo de Doutor em
Ciéncias da Engenharia Quimica.

Orientador: Prof. Dr. Ariovaldo Bolzan
Co-orientador: Prof. Dr. José Carlos Cunha
Petrus

FLORIANOPOLIS
2002



Utilizacdo de uma Membrana Polimérica para a Separacgéo
de Misturas de Oleo Essencial de Noz moscada e Dioxido de
Carbono Denso

Por

Cinthia Bittencourt Spricigo

Tese julgada para obtengdo do titulo de Doutora em Engenharia Quimica, drea de
concentracio Desenyolvimento de Processos Quimicos e Biotecnolégicos e aprovada em
sua forma final pelo Programg de Pds-Graduagdo em Engenharia Quimica da Universidade
Federal de Santa Ca rina//

4 7z %28

~ Pro ~Afiovaldo Bglzan ( g? Br José Carlos da Cunha Petrus
Orient Co-orientador

= g
Prof’. Dr*. Sgfene M. A~Guelli Ulson de Souza
oordenadora do CRGENQ

Banca Examinadora:

—,

\N\%/_./
Prof Dr. dp a
O

@ffy r. Jos\"\(% s da Cunha Petrus

e
Prof Dr. Rica:da—,‘mfd'ﬁ’l’é"l‘?ancisco Machado !

Prof®. D2, Alcina Maria Ebnseca Xavier

- A=

Prof Dr. Alfredo Tibrdip Nunes Pires

P AN W e

N N\ XY Z5

ProfiDr. Jgs¢ Viadimir de Oliveira

Florianopolis, 28 de Fevereiro de 2002



AGRADECIMENTOS

Apresento meus sinceros agradecimentos aos meus orientadores, Prof.
Ariovaldo Bolzan e Prof. José Carlos Cunha Petrus, pelos ensinamentos, pela amizade
e pela confianga. Também agradego a todos meus amigos do Laboratério de Controle
de Processos, que tornaram a jornada mais leve, e ao Prof. Ricardo A. F. Machado,
pela sua amizade, dedicagdo e habilidade gerencial, que tornaram possivel a realizagio
deste trabalho. Agradecimentos especiais para Fatima, Luiz Henrique e Luiz Alberto,
pelo auxilio nos experimentos e pela troca de idéias. A toda minha familia e, em
especial, a0 meu marido Alexandre, pelo suporte amoroso.

Agradeco, finalmente, aos professores que participaram das bancas
examinadoras € que muito contribuiram com a realizagdo deste trabalho através de

sugestdes e de discussdes esclarecedoras. Este trabalho teve o suporte financeiro da
CAPES.



Para Alexandre...



“O mar salgado, quanto do teu sal
Sdo lagrimas de Portugal!

Por te cruzarmos, quantas mdes choraram,
Quantos filhos em vdo rezaram!
Quantas noivas ficaram por casar
Para que fosses nosso, 6 mar!
Valeu a pena? Tudo vale a pena
Se a alma ndo é pequena.
Quem quer passar além do Bojador
Tem que passar além da dor.
Deus ao mar o perigo e o abismo deu,

Mas nele é que espelhou o céu.”

Fernando Pessoa



LISTA DE ILUSTRAGCOES ...t ene s viii

LISTA DE TABELAS xi
LISTA DE SiMBOLOS Xii
RESUMO Xiv
ABSTRACGT ...ttt ee et eee et eaeaeeee e s e e asansresneeasaneseesaas XV
1 INTRODUCAO 1
2 REVISAO BIBLIOGRAFICA 5
2.1 FLUIDOS SUPERCRITICOS 5
2.2 OLEO ESSENCIAL DE NOZ MOSCADA .....cocooooviveeeeeeeeeeeeeeseeeeeesee . 9
2.3 MEMBRANAS SINTETICAS 11
2.3.1 Descrigdo geral 11
2.3.2 Membranas poliméricas 14
2.3.3 Mecanismos de transporte através de membranas sintéticas ..................ccocu.n. 17
2.3.4 Modelagem matematica de processos de separagdo por membranas ................ 19

2.3.4.1 Polarizagdo de concentragdo e colmatagem ...............cc.coveeeeeneeinennn.ne, 23
2.4 ASSOCIACAO DE MEMBRANAS A PROCESSOS ENVOLVENDO CO,

DENSO 25
3MATERIAL E METODOS ........ooooimiimioeoeeeeeeeseeeeeeseeeseese e eeeeseeseseeeseereeeens 32
3.1 EQUIPAMENTO 32
3.2 MEMBRANA E OLEO ESSENCIAL 34
3.3 PROCEDIMENTOS DOS ENSAIOS DE PERMEABILIDADE DAS

MEMBRANAS AO CO, DENSO E AO OLEO ESSENCIAL ........ccoccoovveun... 34
3.4 ANALISES CROMATOGRAFICAS ........oooimoimeereeeeeeeeeeeeee e ee s 36
3.5 ANALISE MICROSCOPICA DAS MEMBRANAS ........oooiemrreereesrererenrneene 37
3.6 ANALISE ESTATISTICA. ...t eesee s 37
4 RESULTADOS E DISCUSSAO ..ot eees e eeeeee s eee s 39
4.1 PERMEABILIDADE DA MEMBRANA AO CO, PURO .......coovvuieeerereeene. 39
4.2 EXPERIMENTOS DE RETENCAO DE OLEO ESSENCIAL EM CO,

42

DENSO




4.3 ANALISE FENOMENOLOGICA oo, 52

4.3.1 Modelagem matematica da permeagdo de CO, pela membrana ........................ 52
4.3.2 Modelagem matematica da permeagéo de 6leo essencial pela membrana ........ 63
5 CONCLUSOES 68

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS 71

Vit



LISTA DE ILUSTRACOES

FIGURA 1 -

FIGURA 2 -
FIGURA 3 -

FIGURA 4 -

FIGURAS -

FIGURA 6 -
FIGURA 7 -
FIGURA 8 -

FIGURA 9 -

FIGURA 10 -

FIGURA 11 -

FIGURA 12 -

Diagrama pressdo-temperatura para o diéxido de carbono. CP: ponto
critico, P, : pressdo critica, T, : temperatura critica...........cc.coceveceneenee. 6
Diagrama de fases do COa........cooviviieeiieiieeieeee e 7
Viscosidade reduzida do CO, em fungdo da pressdo e da temperatura
reduzidas; p: viscosidade CritiCa..............cooeveeeiivceerieiceceeee e 8
Quadro comparativo entre processos classicos de separagio e

processos com membranas em fung@o das dimensdes das espécies a
SETEM SEPATAAAS. .....ccuiiiiiirieiieitie ittt sicree e e st esaeesebeeateseanessaeseeesneeens 13
Fotomicrografia da fratura de uma membrana anisotropica de

poli(éter sulfona) preparada no LABSEM - Laboratorio de Processos

de Separagdo com Membranas (UFSC)..........ccccccoviiiiiinieniiciieeene 13
Mondmeros dos polimeros PVDF, PES e TAC......cccoovveivviiienn. 15
Unidade experimental...............coooooiiiiiiiiei e 33
Fotomicrografias de fraturas da membrana CF antes e apds o uso....... 39

Dependéncia do fluxo de CO, com o gradiente de pressio

transmembrana para a membrana CF a diferentes temperaturas... ...... 40
Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de 6leo

essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressdo
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;

temperatura: 23°C; concentracdo de dleo essencial: 1%....................... 42
Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de 6leo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressido
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentag¢do: 12 MPa;
temperatura: 40°C; concentrag@o de dleo essencial: 1%....................... 43
Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressdo
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;

temperatura: 50°C; concentragdo de dleo essencial: 1%....................... 43

viii



FIGURA 13 - Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengdo de 6leo -
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressio
transmembrana aplicados. Pressio de alimentagdo: 12 MPa;
temperatura: 23°C; concentragio de 6leo essencial: 5%............cc.c.......

FIGURA 14 - Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengdo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressio
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;
temperatura: 40°C; concentragio de 6leo essencial: 5%............c..........

FIGURA 15 - Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengéo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressdo
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;
temperatura: 50°C; concentragio de dleo essencial: 5%.......................

FIGURA 16 - Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengdo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressio
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentacgdo: 12 MPa;
temperatura: 23°C; concentragdo de dleo essencial: 10%.....................

FIGURA 17 - Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengédo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressio
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;
temperatura: 40°C; concentragdo de dleo essencial: 10%.....................

FIGURA 18 - Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de dleo
essencial com o tempo para diferentes gradientes de pressio
transmembrana aplicados. Pressdo de alimentagdo: 12 MPa;
temperatura: 50°C; concentragio de 6leo essencial: 10%.....................

FIGURA 19 - Dependéncia do fluxo permeado de CO, com o gradiente de pressio
e coni a concentragio de 6leo essencial na alimentagdo a diferentes
TEMPETATULAS. . .ooooiiiiiiieiee et

FIGURA 20 - Dependéncia da permeabilidade média da membrana ao CO, com a
oncentragdo de 6leo na alimentag¢do (valores médios obtidos entre
23%C, 40°C € 50°C)...ciieiiiiiiiiieiee ettt sttt nre st

1x



FIGURA 21 -

FIGURA 22 -

FIGURA 23 -

FIGURA 24 -

FIGURA 25 -
FIGURA 26 -

FIGURA 27 -

FIGURA 28 -
FIGURA 29 -

Dependéncia entre o fluxo massico de CO; e o gradiente de pressédo
para uma mesma amostra de membrana antes ¢ depois da permeagdo
de 6leo essencial............cccviiieiiiiiiiiiie s
Dependéncia do fluxo de CO; puro com a diferenga de massa
especifica entre a alimentagdo e o permeado para as trés
temperaturas testadas............occoooieieiiiniiiiee e
Representacio esquematica da teoria do filme, que representa o
fendmeno de concentragiio de polarizagfo..........coceeveveeieveeceeennennee.
Relagdo entre A(w,,) € w,, médios (médias tomadas entre valores as
condi¢des de concentragio de dleo na alimentagdo e diferentes
temperaturas e gradientes de pressfo)...........ccceveeveeerieieiienieieeieienes
Comparagio entre os valores de J experimentais e calculados............
Dependéncia entre o fluxo permeado médio de 6leo essencial de noz
moscada e o gradiente de pressdo para diferentes concentragles de
6leo na alimentagdo. Pressdo constante de alimentagdo: 12 MPa;
valores de fluxo médios entre 23°C, 40°C € 50°C.........ccocovvveeveernennnn.
Dependéncia entre o fluxo permeado médio de 6leo essencial de noz
moscada e o gradiente de concentragdo de Oleo para diferentes
gradientes de pressdo transmembrana. Pressio constante de

alimentac¢fdo: 12 MPa; valores de fluxo médios entre 23°C, 40°C e

Relagdo entre a somatéria do erro quadraticoe ovalordeo................

Relagdo entre os fluxos de soluto experimentais e calculados para ¢ igual a
0,76 ..ottt et eeaar e e e eneaannes

50

54

56

61

63

64



LISTA DE TABELAS

TABELA 1 -

TABELA 2 -
TABELA 3 -
TABELA 4 -
TABELAS -
TABELA 6 -
TABELA 7 -

TABELA 8 -

TABELA 9 -
TABELA 10 -

TABELA 11 -

Valores tipicos de densidade, viscosidade e difusividade para gases,

liquidos e para fluidos supercriticos nas proximidades do ponto

Principais compostos presentes no oleo essencial de noz moscada
utilizado neste trabalho...............cocooiiiiiii
Processos de separagdo por membranas............cocceveeveeviereeeneenieeenenn.
Matriz do planejamento experimental ..............ccccoereniinreenecreneennen.
Variagdes de fluxo permeado estacionario de CO, obtidas com
diferentes amostras da folha de membrana.............ccoocoooeieeicnncnenen.
Efeitos principais calculados para o planejamento fatorial 3°............
Variagdes de fluxo permeado de CO, e de indice de retengdo de
Oleo essencial obtidas com diferentes amostras da membrana CF e
diferentes condighes EXPEriMEntais. ............ceecverreeereeerenieiereenennennens
Massa especifica do CO, para cada condigdo de pressdo e
temperatura Utilizada. ............c.ocoooviiiiiiiiece e,
Valores de D3 calculados pela equagdo de Wilke-Chang.................
Comparagio entre os valores de J calculados e os valores
EXPETIMEIIEALS. ......eeetereeeieeeseereeeeeesaereaseestasseesessanssessensssssensesseensenns
Comparagéo entre os fluxos de soluto experimentais (J; exp) €

calculados (J;calc) (G =0,76).......cccoevmirmiiecieceeeeee e

61



LISTA DE SIMBOLOS

Cp Concentragio no lado permeado da membrana (kg. m3, mol.m™)
Cr Concentragdo no lado de retengdo da membrana (kg.m>, mol.m™)
Cs Concentragdo de soluto (kg.m™)

Csa Média logaritmica das concentragdes de soluto através da membrana (kg.m™)
Dy Difusividade do soluto na membrana (m?s™)

f indice de retengdo intrinseco da membrana

F; Forga motriz generalizada

J Fluxo permeado de CO, (kg.m™2.s™)

J; Fluxo generalizado

Js Fluxo permeado de soluto (kg.m2.s”, mol.m?.s™)

Jy Fluxo volumétrico total (m>.m?2s™?)

Jw Fluxo permeado de solvente (kg.m?s™)

ks Coeficiente de distribui¢do do soluto entre a alimentagio e o permeado
K,  Permeabilidade da membrana ao solvente (kg.m™.s™)

) Espessura da membrana (m)

Ly Coeficiente de proporcionalidade

Li Coeficiente cruzado

L, Permeabilidade da membrana ao CO, (kg.m™>.s".Pa™)

Ly  Coeficiente de permeabilidade (m®>.m™.s™ Pa™)

My  Massa molecular do CO, (g.mol™)

R, Resisténcia de adsorsdo

Ry Resisténcia devida ao bloqueio dos poros

R, Resisténcia da camada de gel

R, Resisténcia da membrana

¥p Raio equivalente do poro (m)

Rye Resisténcia devida a polarizagio de concentragio
Ry Resisténcia total & permeagio

T Temperatura (K)

A Velocidade da solugdo na alimentagio (m.s™)

Xi



Volume molar do sohuto (cm’.mol™)

Velocidade da solugio no permeado (m.s™)

Concentragdo de soluto (% m/m)

Concentragdo de soluto na superficie da membrana (% m/m)
Concentragdo de soluto no permeado (% m/m)
Concentragdo de soluto na alimentagéo (% m/m)
Coordenada espacial (m)

Letras gregas

Espessura da camada de polarizagdo (m)

Gradiente de pressdo transmembrana (Pa)

Gradiente de pressdo osmotica (Pa)

Fragdo de area de poros

Taxa de dissipagdo de energia por unidade de volume
Viscosidade do fluido nos poros (Pa.s)

Fator de associagdo do solvente

Fator de corregio

Viscosidade do solvente (cP)

Massa especifica da solugio na alimentagdo (kg.m™>)
Massa especifica da solugdo no permeado (kg.m™)
Coeficiente de reflexido de Staverman

Tortuosidade dos poros

Permeabilidade da membrana ao soluto a um fluxo volumétrico total igual a zero

(kg.m'z.s'l .Pa'l)

Xit



RESUMO

O presente trabalho apresenta o uso de uma membrana comercial de osmose :
inversa, fabricada em acetato de celulose, para realizar a separago de oleo essencial
de noz moscada de misturas com didxido de carbono denso em regime dé fluxo
perpendicular. O objetivo central do trabalho foi o de obter informag¢des acerca do
comportamento da membrana em meio supercritico, da sua capacidade de retengéo do ‘
6leo essencial e dos mecanismos de transporte envolvidos no processo. Os testes '
foram realizados utilizando-se uma pressdo de alimentagdo constante e igual a 12
MPa, aplicando-se gradientes de pressdo transmembrana de 2, 3 ¢ 4 MPa e
temperaturas de trabalho de 23°C, 40°C e 50°C, o que permitiu cobrir uma ampla faixa
de valores de viscosidade e de massa especifica do CO, denso. Qbservou-se_uma
dependéncia linear do fluxo permeado de CQ, com o gradiente de_pressdo_aplicado,

] inear do il

nio sendo observada qualquer influéncia da temperatura de trabalho sobre as
caracteristicas do processo de permeacdo. O aumento da concentragdo de 6leo
esseicial-denoz-moscadafia alimentago levou a uma redugdo do fluxo permeado de
CO,, que pode ser decorrente do fendmeno de polarizagdo de concentragdo ou de
impedimento estérico provocado pela presenga de moléculas de 6leo na superficie ou
no interior dos pequenos poros da membrana. Um indice de retengdo médio de doleo
essencial de 92,5% foi obtido, independentemente dos paridmetros operacionais
aplicados: temperatura, gradiente de pressdo e concentragdo de 6leo na alimentagdo. A
analise fenomenoldgica levou a uma descri¢cdo do processo baseada na abordagem da
termodindmica do irreversivel. O fluxo de CO, foi modelado associando-se a
dependéncia entre o fluxo permeado e o gradiente de pressio a uma equagdo que
representa o fendmeno de polarizagdo de concentragdo na superficie da membrana. A
observagdo de mecanismos de transporte do solvente predominantemente convectivos
para uma membrana densa foi considerado decorrente do efeito de plasticizagéo
causado pelo aumento da mobilidade das cadeias poliméricas da membrana em
presenga do CO,. A membrana demonstrou ser eficiente na recuperacdo do dleo
essencial de noz moscada de misturas supercriticas, levando a um processo de
separacdo que ndo necessita de uma etapa de despressurizagio e alteragdo de fase do
CO,, o que permite uma economia energética nas etapas de recompressio e
recirculagdo do solvente. A aplicagdo desta membrana a processos de extragdo em
escala piloto requer testes adicionais que utilizem condi¢des de fluxo tangencial e
manutencdo de uma concentragdo reduzida de 6leo essencial no retentado, com o
mtuito de maximizar o fluxo permeado de CO,, melhorando a eficiéncia do processo.
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ABSTRACT

This work presents a study concerning the use of a commercial reverse osmosis
cellulose acetate membrane to perform the separation of nutmeg essential oil from
dense carbon dioxide in a dead-end flow regime. The aim of this work was to obtain
information about the membrane behavior in a supercritical medium, the essential oil
retention characteristics and the transport mechanisms involved in the process. The
tests were performed at a constant feed pressure of 12 MPa, transmembrane pressure
gradients of 2, 3 and 4 MPa and working temperatures of 23°C, 40°C and 50°C. Such
temperature and pressure ranges allowed for the coverage of a large CO, viscosity and
density spectrum. A linear dependence of CO, permeate flux to the applied pressure
gradient was observed, while the temperature did not exert any significant influence on
the characteristics of the permeation process. The increase in feed oil concentration led
to a decrease in CO, permeate flux, fact that may be due to concentration polarization
phenomenon or to steric hindrance caused by the essential oil molecules at the entry or
inside the very small pores of the membrane. An average essential oil retention index
of 92,5% was obtained, independently from the applied operational parameters:
temperature, pressure gradient, feed oil concentration. The phenomenological analysis
led to a mathematical description of the process based on the irreversible
thermodynamics approach. Carbon dioxide permeate flux was modeled by associating
the dependence of flux on the transmembrane pressure gradient to a mathematical
equation that represents the concentration polarization phenomenon at the membrane
surface. The experimental observation of convective solvent transport mechanisms in
the case of a such a dense membrane was related to the plasticization effect associated
to an increase in polymer chain mobility of the membrane due to the presence of dense
CO,. The membrane showed to be very efficient in the essential oil recovery from
supercritical mixtures, leading to a separation process with no need for intense
depressurization and CO, phase change, what allows for energy savings during solvent
recompression and recirculation steps. The application of this membrane to extraction
processes in a pilot scale requires additional tests regarding the use of tangential flow
and the maintenance of a reduced essential oil retentate concentration in order to
maximize the CO, permeate flux and increase the efficiency of the process.



1 INTRODUCAOQO

Diversos processos que utilizam o poder solvente do diéxido de carbono sob altas
pressdes vém sendo estudados e desenvolvidos. Como exemplos citam-se a extrag@o
de compostos naturais, o fracionamento de solugdes, a precipitagio de micro e
nanoparticulas, a extragdo de contaminantes do solo e a realizagio de reagdes
cataliticas em meio supercritico. Um dos maiores atrativos do uso de CO, como
solvente € a possibilidade de ajuste da sua seletividade e do seu poder de solubilizagdo
através da temperatura e da pressio empregadas no processo. Além disso, o CO, ¢
atoxico, inerte e pode ser facilmente separado dos solutos através de despressurizagdo.
Essa etapa do processo, no entanto, ¢ a que envolve os maiores custos devido a
necessidade de recompressdo do CO, para sua recirculagio.

Os processos de separagdo por membranas surgiram no inicio da década de 70
como uma alternativa aos processos classicos de separa¢do. Seus principais atrativos
incluem a economia de energia, a seletividade, a capacidade de separagdo de produtos
termolabeis e a simplicidade de operagio e de ampliacdo de escala. Da microfiltragio a
osmose inversa, uma ampla gama de compostos de massas moleculares diversas
podem ser separados. Intermediarias s membranas de ultrafiltragio e de osmose
inversa estdo as membranas de nanofiltragdio, que sdo capazes de reter compostos de
baixa massa molecular, entre 300 e 2.000 g/gmol, faixa de tamanho das moléculas
envolvidas em muitos dos processos que utilizam CO, denso. O acoplamento de
processos de separagdo por membranas a processos com CO, denso pode apresentar
algumas vantagens, como evitar etapas de intensa despressuriza¢do e otimizar a
separagdo de compostos pelo efeito conjunto de seletividade do CO; e da membrana.

Alguns grupos de pesquisa vém trabalhando no acoplamento de processos de
separagdo por membranas a processos com CO, supercritico. Na Universidade de
Montpellier, Franga, vem sendo estudado o comportamento de membranas
organominerais de nanofiltragio em meio supercritico, ¢ bons resultados referentes ao
fluxo permeado, a resisténcia das membranas e a separagdo de compostos de baixa

massa molecular a altas pressdes t€m sido obtidos. Pesquisadores da Universidade de



Hamburgo buscam acoplar uma unidade de separagdo por membrana a um extrator
supercritico de produtos orginicos, com o intuito de realizar a separacdo dos solutos
com o minimo gradiente de pressdo possivel. No Japdo, pesquisadores da
Universidade de Yokohama publicaram alguns trabalhos referentes ao uso de
membranas de poliimida para separagdo de misturas de etanol e agua, € misturas de
hidrocarbonetos em CO, supercritico. Observou-se que o acoplamento dos processos
levou a um aumento da efici€ncia de separagdo e concomitante redugdo de custos de
processamento. Membranas inorginicas vém sendo estudadas para o fracionamento de
misturas de naftaleno e 2,3-dimetilnaftaleno em meio a CO, denso na Universidade de
Rochester, nos Estados Unidos, com resultados promissores. Na Universidade
Nacional Tsing Hua, de Taiwan, um estudo foi realizado utilizando uma membrana de
poliamina para separacdo de etanol e agua, acoplando CO, supercritico e osmose
mversa. O resultado foi uma rejeicdo de etanol 70 % maior do que aquela obtida
isoladamente pelo processo de osmose inversa.

No Departamento de Engenharia Quimica e Engenharia de Alimentos da UFSC
realizam-se diversos estudos na area de processos com CO, denso, especialmente no
que se refere a extragdo de Oleos vegetais e ess€ncias. Também na area de separagdo
por membranas sdo desenvolvidos no Departamento trabalhos que envolvem a
preparagdo, caracterizagdo e emprego de membranas poliméricas de ultrafiltragdo. A
motiva¢do deste trabalho foi integrar os conhecimentos acerca de membranas
poliméricas e de extragdo com CO, denso, visando desenvolver o acoplamento dos
dois processos.

O objetivo geral deste trabalho foi a utilizagdo de uma membrana comercial de
osmose inversa fabricada em acetato de celulose para realizar a separagdo de dleo
essencial de noz moscada de CO, supercritico. Citam-se como objetivos especificos a
caracterizagdo da sua permeabilidade a0 CO, e da capacidade de retengdo do Sleo
essencial em diversas condigdes operacionais € o estudo fenomenolégico dos
mecanismos de transporte envolvidos no processo de separagdo. Comprovou-se a
possibilidade de separagdo do o6leo essencial de noz moscada do CO, supercritico

utilizando-se um processo de separagdo por membrana sem necessidade de mudanga



de fase do CO,, caracterizando-se, portanto, como um processo energeticamente
favoravel. Indices de retencdio superiores a 0,90 puderam ser obtidos com boa
resisténcia mecédnica e quimica da membrana e boa permeabilidade ao CO,. O
aumento da concentragdo de oOleo na alimentagdo promoveu redugio do fluxo
permeado de CO,. A anédlise fenomenoldgica demonstrou que o processo de
permeagido de solvente pode ser representado por um mecanismo predominantemente
convectivo, cuja forga motriz € o gradiente de pressdo aplicado. Concluiu-se que a
redugdo do fluxo permeado de solvente com o aumento da concentragio de Oleo
essencial na alimentagdo pode ser provocada pela elevada retengdo de oleo ¢ uma
conseqiiente polarizagio de concentragio nas proximidades da superficie da
membrana.

Publicagdes referentes a esta tese sdo citadas abaixo.

SPRICIGO, C. B,, BOLZAN, A.,, MACHADO, R. A. F.,, CARLSON, L. H. C,
PETRUS, J. C. C. Separation of nutmeg essential oil and dense CO, with a cellulose
acetate reverse osmosis membrane. Journal of Membrane Science, 188, p.171 —
177, 2001.

SPRICIGO, C. B.,, BOLZAN, A.,, MACHADO, R. A. F., CARLSON, L. H. C,
PETRUS, J. C. C. Utilizagdo de uma membrana de osmose inversa de acetato de
celulose para a separagdo de didxido de carbono supercritico e dleo essencial de noz
moscada. In: 6° Congresso Brasileiro de Polimeros/IX International
Macromolecular Colloquium, 11 a 15 de novembro de 2001, Gramado, Brasil.
Anais, 42.pdf, CD-ROM.

Deste trabalho resultou, ainda, um pedido de patente.
BOLZAN, A., PETRUS, J. C. C, CARLSON, L. H. C, SPRICIGO, C. B,,

SARMENTO, L. A. V., MACHADO, R.AF. Processo de extracio de compostos

naturais a partir de matrizes vegetais com diéxido de carbono a altas pressées



associado a separacdo por membranas. Tipo: modelo de utilidade — MU. Brasil.

Numero de depdsito MU8101953-0. Data depdsito: 04/09/2001.

A apresentagdo deste trabalho esta estruturada da seguinte forma: no capitulo 2 é
apresentada uma revisdo bibliogrifica sobre membranas sintéticas, fluidos
supercriticos e trabalhos publicados na literatura acerca do acoplamento de processos
de separagdo com membranas a processos utilizando CO, denso. O capitulo 3 trata dos
equipamentos, métodos analiticos e dos procedimentos experimentais empregados nos
testes de permeacgdo a altas presses. Os resultados obtidos e sua discussdo sdo
apresentados no capitulo 4, que traz os dados experimentais ¢ a modelagem
matematica proposta para descrever o fendmeno de permeagdo analisado. As

conclusdes sdo apresentadas no capitulo 5.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

Esta revisdo bibliografica foi desenvolvida com o intuito de situar o leitor nos
aspectos mais importantes relacionados a membranas poliméricas e a fluidos
supercriticos, assuntos envolvidos neste trabalho. As caracteristicas e usos dos fluidos
supercriticos sdo abordados na sec¢do 2.1, que se refere de modo particular ao didxido
de carbono e ao seu emprego para a extragdo de 6leos essenciais. O o6leo essencial de
noz moscada, utilizado neste trabalho, é descrito na segdo 2.2. A segdo 2.3 trata, de
uma maneira bastante geral, da classificagdo e das caracteristicas das membranas
sintéticas € dos processos de separagdo por membranas. As membranas poliméricas,
que sdo estudadas neste trabalho, s@io tratadas mais especificamente nessa se¢do, que
também se refere a materiais ¢ métodos de preparagdo e aos efeitos das variaveis do
processo de preparagdo sobre as caracteristicas morfologicas e funcionais das
membranas produzidas. Uma breve revisdo das principais abordagens matematicas
utilizadas para a descrigdo dos processos de separagdo por membranas também é
encontrada na se¢do 2.3. Finalmente, na se¢ido 2.4, é feita uma revisio dos estudos
desenvolvidos sobre o acoplamento de processos de separagdo por membranas e

processos envolvendo CO, denso.

2.1 FLUIDOS SUPERCRITICOS

O diagrama de fases de uma substincia pura apresenta, além dos estados solido,
liquido e gasoso, um estado chamado supercritico, que se forma acima da temperatura
e da pressdo criticas, conforme pode ser observado na Figura 1. A transigdo a partir
dos estados liquido ou gasoso para o estado supercritico ocorre de maneira continua,
sem a criagdo de uma interface, fato representado pela linha pontilhada da figura. Os
fluidos supercriticos apresentam propriedades de transporte intermediarias entre gases

e liquidos, conforme apresentado pela Tabela 1.
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Figura 1 — Diagrama pressdo-temperatura para o dioxido de carbono. CP: ponto
critico, P, : pressdo critica, T, : temperatura critica.

Tabela 1 - Valores tipicos de densidade, viscosidade e difusividade para gases,
liquidos e para fluidos supercriticos nas proximidades do ponto critico (Rizvi et al.’,
apud Germer, 1989).

ESTADO Massa especifica (g.cm™) Difusividade (cm”.s™) Viscosidade (g.cm™s™)

Gasoso 0,6 -2,0)x 10° 0,1-04 (1,0-3,0)x 10*
Supercritico

P, T. 0,2-0,5 0,7x10° (1,0 -3,0)x 10*
4P, T, 0,4-0,9 0,2x 103 (3,0-9,0)x 10
Liquido 0,6-16 0,2-2,0)x 107 0,2 -3,0) x 107

Associando baixas viscosidades com altas densidades e difusividades, os fluidos

supercriticos possuem alto poder de solvatagdo e de penetragdo em matrizes porosas.

'RIZVL, S. S. H.; BENADO, A. L.; ZOLLWEG, I. A;; DANIELS, J. A. Supercritical fluid extraction:
fundamental principles and modeling methods. Food Technology, 40, p.55-64, 1986.




A Figura 2 apresenta um diagrama de fases do CO,, um dos compostos mais
explorados na area de fluidos supercriticos. Nesta figura ¢ indicada a regido de
temperatura e pressdo em que as propriedades do CO, sdo exploradas. Alguns
processos utilizam também o CO, no estado liquido, razio pela qual sera feita
referéncia, neste trabalho, a expressio CO, denso, que inclui tanto o estado liquido
quanto o supercritico.

A Figura 3 apresenta as varia¢des da viscosidade do CO, em fungdo da pressdo e
da temperatura. Na vizinhanga do ponto critico, a transicdo das propriedades de
transporte ocorre muito rapidamente, sendo essa considerada uma regido de
instabilidade. O maior atrativo dos fluidos supercriticos € o fato de suas propriedades
termodinamicas e de transporte poderem ser ajustadas através da temperatura e¢ da
pressdo de trabalho, alterando-se, desta forma, suas caracteristicas de seletividade e

seu poder solvente (Williams, 1981).
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Figurza 2 — Diagrarha de fases do CO, (Sarrade, 1994, reproduzido de Rosset et al,
1991°).

>ROSSET, R., CAUDE, M., JARDY, A. Chromatographies en phases liquide et supercritique, Masson Ed.,
p. 822, 1991.
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Figura 3 — Viscosidade reduzida do CO, em fungdo da pressio e da temperatura
reduzidas; . viscosidade critica (Sarrade, 1994, reproduzido de Muller, 1989°).

O CO; supercritico ¢ um solvente apolar, quimicamente inerte, atéxico, ndo-
inflamavel e de baixo custo, além de possuir temperatura e pressdo criticas amenas:
31°C ¢ 7,38 MPa respectivamente. O CO, ¢ utilizado, nos estados liquido ou
supercritico, como solvente em diversos processos, dentre os quais a extragdo de
produtos naturais (Reverchon, 1997), o fracionamento de misturas organicas (Brunner,
1994), e a precipitagdo de micro e nanoparticulas (Reverchon, 1999). Apds serem
solubilizados, os solutos devem ser separados do CO,, o que ¢é feito, tradicionalmente,
através de uma ou de consecutivas etapas de separagdo durante as quais o CO, é
levado a condigdes de pressdo e temperatura em que seu poder solvente é proximo de
zero com referéncia ao soluto em questio. Para compostos muito solaveis em CO,,
como é o caso de componentes de 6leos essenciais, a precipitagdo ocorre quando o
CO;, ¢ despressurizado até o estado gasoso. Alguns compostos como triglicerideos
podem ser liberados através da reducgéio da densidade do CO,, mas ainda no estado

supercritico. E na etapa de despressurizagdo do solvente que os processos com gases

> MULLER, A., MARTINET, J. M., VIGNET, P. Proc. ICIM 1, Montpellier, p. 337, 1989.



densos sofrem suas maiores perdas energéticas, pois € necessario o uso de
compressores de alta pressdo para a recirculagdo do fluido a pressdo de operagdo do
sistema e, freqiientemente, uma etapa de refrigeragdo anterior a recompressio. Para
tornar o processo de extragdo mais econdmico, a regenera¢io de CO, supercritico para
recirculagdo € essencial. Varias técnicas alternativas de regeneragio, incluindo
adsorgdo, absor¢do e separacdo por membranas foram investigadas (Birtigh et al.
(1995), Birtigh e Brunner (1996), Macnaughton e Foster (1995), Subra et al. (1998) e
Pietsch e Eggers (1999)). O grande problema dos métodos de adsorgdo e de absorgdo é
que o adsorvente ou absorvente precisam de um tratamento adicional para recuperagio
do soluto.

A extragdo de dleos essenciais com didoxido de carbono denso é uma importante
aplicacdo da tecnologia de fluidos supercriticos. Os dleos essenciais sdo produtos de
alto valor agregado, compostos principalmente por substincias terpénicas, que
possuem entre 10 e 15 carbonos e que sdo muito solaveis em CO, denso sob condigdes
de pressdo e temperatura relativamente baixas (Reverchon, 1997). PressGes de 8 a 12
MPa e temperaturas entre 10 e 50°C vem sendo normalmente utilizadas na extragdo de
6leos essenciais a partir de matrizes vegetais (Spricigo et al., 1999; Moyler, 1993;
Reverchon et al., 1995a e b; Reverchon e Marrone, 1997).

2.2 OLEO ESSENCIAL DE NOZ MOSCADA

A noz moscada (Myristica fragrans Houttuyn) é uma semente rica em Oleo
essencial. O oleo € utilizado na formulagdo de produtos alimenticios como bebidas,
sopas, produtos cameos e de confeitaria, ¢ na formulagio de medicamentos,
cosméticos e perfumes (FAQO, 2001). A extragdo desse 6leo a partir da matriz vegetal
utilizando CO, a 9 MPa e 23°C foi descrita por Spricigo et al. (1999). A solubilidade
de oleos essenciais em CO, denso ¢ considerada alta, e, como regra geral, tende a
aumentar com o aumento da massa especifica do solvente (Reverchon, 1997). Spricigo

et al. (2001) reportam, como concentragdo massica de equilibrio em um sistema de
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extragdo composto por CO, e por um leito fixo de noz moscada, 6,75% de dleo
essencial em CO,, a 9 MPa e 23°C.

Os compostos presentes em maior quantidade nesse 6leo sdo a-pineno, canfeno,
limoneno, sabineno, B-pineno e miristicina, conforme pode ser observado na Tabela 2.
Sdo compostos de origem terpémica, predominantemente apolares, ¢ de massa

molecular variando entre 136 € 208 g/mol.

Tabela 2 - Principais compostos presentes no 6leo essencial de noz moscada utilizado
neste trabalho.

Componentes IR R (min) Area (%) Massa molecular (g/mol)
a-tujeno 928 5,189 0,5 136
a-pineno 936 5,426 33,0 136
canfeno 951 5,825 21,7 136
sabineno 973 6,502 7,8 136
B-pineno 979 6,617 5,9 136
mirceno 991 6,989 1,1 136

~ o-fefandreno - -~ ------ 1005 ___7457_ 03 136
5-3-careno 1011 7,660 0,4 136
a-terpineno 1016 7,870 0,9 136
p-cimeno 1024 8,140 2,9 134
limoneno 1027 8,330 11,3 136
y-terpineno 1059 9,392 1,3 136
(Z)-hidrato de sabineno 1065 " 9,689 0,1 154
terpinoleno 1086 10,540 0,6 136
linalol 1099 10,965 0,6 154
cis-p-2-mentenol 1119 11,860 t 156
terpinen-4-ol 1176 14,250 1,3 154
a-terpineol 1189 14,848 3,0 154
cis-piperitol 1196 15,118 0,3 148
safrol 1286 19,125 0,6 162
eugenol 1356 22,168 0,5 164
a-copaeno 1375 23,058 0,1 204

- metil eugenol 1402 24,247 t 178
(E)-a-bergamoteno 1434 - t 204
(E)-isoeugenol 1447 26,145 0,1 164
miristicina 1520 29,259 4,3 192
elemicina 1554 30,626 0,1 208
Total 98,7

IR — Indice de retengdo de Kovats R,— Tempo de retengio,
t ~tracos (<0.05%)
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2.3 MEMBRANAS SINTETICAS
2.3.1 Descrigdo geral

Assim como as membranas bioldgicas, as membranas sintéticas sdo barreiras
semi-permeaveis de alta seletividade. Constituem-se em filtros de superficie de
pequena espessura (cerca de 200 um) cujos tamanho de poro, porosidade efetiva €
afinidade fisico-quimica podem ser projetados para a retengdo das mais variadas
espécies, desde células e polimeros até ions. Atualmente, 0s processos com
membranas sdo largamente utilizados nas areas quimica, biotecnoldgica, farmacéutica
¢ alimenticia, no tratamento de aguas e de efluentes ¢ na medicina. Com relagdo aos
processos concorrentes, como centrifugagio, adsorgio e evaporagdo, as principais
vantagens dos processos com membranas sdo a economia energética, a preservagdo de
compostos termolabeis ¢ a simplicidade de operagdo e de ampliagdo de escala.

Os processos de separagdo por membranas diferenciam-se entre si pela forga
motriz empregada, pela morfologia da membrana e pelo material que pode ser retido,
conforme pode ser observado na Tabela 3. A Figura 4 apresenta um quadro
comparativo entre processos classicos de separagdo e processos com membranas em
fungdo das dimensdes das espécies a serem separadas.

Tanto as membranas porosas quanto as densas, as quais ndo possuem poros
aparentes em sua superficie filtrante, sdo classificadas em isotropicas e anisotropicas,
conforme a morfologia que apresentam na sua se¢ido transversal. As membranas
isotropicas apresentam as mesmas caracteristicas de porosidade, formato e dimensdo
dos poros ao longo de sua espessura. A grande limitagdo ao seu uso é o baixo fluxo
permeado que apresentam. Por sua vez, as membranas anisotropicas possuem uma
camada delgada mais densa na superficie (cerca de 1 um de espessura) seguida de uma
regido mais porosa, como ilustrado na Figura 5. Essas membranas apresentam retengéo
na superficie e solutos acima do ponto de corte ndo entram no corpo da membrana, de
modo que raramente ocorre bloqueio dos poros (Cheryan, 1986). A deposi¢do de

substdncias na superficie, nas entradas ou no interior dos poros é denominada
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Tabela 3 — Processos de separagdo por membranas (adaptado de Habert et al. (1997)).

Processo Forga motriz | Material retido | Material permeado Aplicagdes
Microfiltragdo | Gradiente de Material em Agua e sais o Esteriliza¢do
pressdo (0,5 — suspensio, dissolvidos e Clarificagio de
2 atm) bactérias. vinhos e cervejas
Massa molecular e Concentragio de
>>500.000 :
células
g/mol . ~
e Oxigenagdo de
sangue
Ultrafiltragdo | Gradiente de Coloides, Agua, sais soluveis |e  Fracionamento e
pressdo (1 — 7 | macromoléculas. | de baixa massa concentragao de
atm) Massa molecular mol’ecular, proteinas
> 5.000 g/mol agucares e Clarificagdio de
bebidas
e Recuperagio de
pigmentos
e Recuperagio de
oOleos
Nanofiltragdo | Gradientede | Moléculas de Agua, sais e e Purificagdo de
pressao (5 — | massa molecular | moléculas de baixa enzimas
25 atm) média, entre 500 | massa molecular |, gLl
€ 2.000 g/mol membranas
Osmose Gradiente de | Todo material Agua e Dessalinizagio de
inversa pressdo (15— | solavel ou em aguas
80 atm) suspensdo e Concentragio de
suco de frutas
e Desmineralizacio
de aguas
Dialise Gradiente de | Moléculas de fons e organicos |e Hemodialise
concentragdo | massa molecular | de baixa massa |, Recup eraqa"io de
maior que 5.000 molecular NaOH
g/mol
Eletrodialise | Gradiente de | Macromoléculas fons o Concentragio de
potencial € compostos ndo solugdes salinas
elétrico idnicos e DPurificagio de
aguas
Permeagdo de | Gradiente de Gas menos Gas mais e Recuperagio de
gases pressdo — permeavel permeavel hidrogénio
Gradiente de . Separagio de
concentragdo CO,/CH,
e Fracionamento do
ar
Pervaporagao | Pressdo de Liquido menos Liquido mais e Desidratacdo de
vapor permeavel permeavel alcoois
e Concentragido de
aromas
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FAIXAS DE APLICAGAO DOS PROCESSOS COM MEMBRANAS
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Angstron (A
¢ (A) C—1 Processos de Separagdo por Membranas

T3 Outros Processos de Separagdo

Figura 4 — Quadro comparativo entre processos classicos de separagdo e processos
com membranas em fungdo das dimensdes das espécies a serem separadas.

pot Maagn

v 5.0 200x

Figura 5 - Fotomicrografia da fratura de uma membrana anisotropica de poli(éter-
sulfona) preparada no LABSEM - Laboratério de Processos de Separagdo com
Membranas (UFSC).
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colmatagem, e resulta em perda de desempenho da membrana (International Union of
Pure and Applied Chemistry, 1996). O desenvolvimento das membranas anisotropicas
deu grande impulso aos processos de separagdo por membranas, pois 0 mesmo grau de
retengdo de membranas poliméricas densas pode ser atingido, porém com maiores

fluxos permeados.
2.3.2 Membranas poliméricas

As membranas sintéticas podem ser de natureza polimérica, cerdmica ou metalica.
Uma grande diversidade de membranas disponiveis comercialmente sdo de natureza
polimérica. A variedade de polimeros que podem ser utilizados e as possibilidades de
alteragdes dos pardmetros de sintese permitem a obtengdo de membranas com as mais
diferentes caracteristicas morfoldgicas € funcionais. Os polimeros sdo materiais de
natureza parcialmente cristalina, sofrendo transi¢des com a temperatura que ndo sdo
observadas em materiais totalmente cristalinos. A estabilidade dimensional é uma das
propriedades mais importantes dos polimeros e, para a maioria deles, o seu principal
determinante € a temperatura de transi¢do vitrea (7). A temperaturas superiores a T,
as porgdes ndo-cristalinas do polimero mudam de um estado vitreo para um estado
conhecido como elastomérico, caracterizado pela menor organizagdo das cadeias
poliméricas. Polimeros com grau muito baixo de cristalinidade (cerca de 5%) sdo
denominados amorfos, ¢ sofrem grande perda da estabilidade dimensional a
temperaturas acima de 7T Ja aqueles com maior grau de cristalinidade sdo
denominados semi-cristalinos. Polimeros com um grau substancial de cristalinidade
podem ser utilizados em temperaturas acima da temperatura de transigfo vitrea, pois a
perda de estabilidade dimensional ocorre apenas nas regides ndo-cristalinas (Clements,
1988).

Dentre os polimeros mais utilizados na preparagdo de membranas estio o
poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF), poli(éter-sulfona) (PES) e triacetato de celulose
(TAC). A Figura 6 apresenta a estrutura molecular das unidades desses polimeros. O

PVDF € um polimero hidrofébico, atoxico ¢ de altas resisténcias térmica e quimica
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(Tomaszewska, 1996). E semi-cristalino, inerte, ndo inflamdavel, resistente a 0z6nio e
raios ultravioleta. Sua temperatura de transi¢do vitrea é de —35 °C (Rowan, 1988). A
solubilidade do PVDF ¢ restrita, sendo mais empregados, para sua dissolu¢gdo nos
processos de preparagdo de membranas, solventes organicos fortemente polares como
a dimetilformamida (DMF), dimetilacetamida (DMA), dimetilsulf6xido (DMSO) e
tetrahidrofurano (THF) (Stengaard, 1988). Apesar da sua baixa 7,, o PVDF pode ser
utilizado em temperaturas bem mais elevadas sem perda da sua estabilidade

dimensional devido a presenga de regides cristalinas na sua estrutura.
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Figura 6 — Mondmeros dos polimeros PVDF (a), PES (b) € TAC (c).

O PES € um dos polimeros mais utilizados para o preparo de membranas de
ultrafiltragdo, apresentando altas resisténcias térmica, mecinica e quimica (Hamza et
al., 1997). E um polimero amorfo, apresentando geralmente 95% ou mais de regides

ndo cristalinas. Por ser amorfo, o PES pode sofrer ruptura por tensfo provocada por
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alguns solventes orginicos como cetonas e ésteres (Watterson, 1988). A T, do PES ¢
bastante elevada, cerca de 220 °C (Hamza et al., 1997).

O acetato de celulose € um éster de acido acético da celulose muito utilizado na
fabricagio de membranas de osmose inversa para processos de dessalinizagdo. E
preparado a partir da reagdo de anidrido acético, acido acético e acido sulfurico com a
celulose. O grau de substitui¢do dos grupos hidroxila por grupos acetato pode variar. A
substitui¢do de mais de 92,5 % dos grupos hidroxila disponiveis caracteriza o polimero
como triacetato de celulose. As vantagens das membranas de acetato de celulose sdo a
facil manufatura, o alto fluxo permeado e a alta retengdo de sais. Suas desvantagens
incluem a baixa resisténcia ao cloro, a compactagdo com a pressdo mecéinica, a
susceptibilidade ao ataque microbiano € os intervalos estreitos de temperatura € de pH
em que podem ser utilizadas (Cheryan, 1986).

A grande maioria das membranas poliméricas disponiveis comercialmente sio
fabricadas pela técnica de inversdo de fases, que consiste de trés etapas principais:
preparo de uma solugdo polimérica homogénea, espalhamento da solu¢do sobre uma
superficie formando um filme de espessura determinada e, finalmente, formagdo da
estrutura polimérica da membrana pela separagdo de fases do sistema (Habert et al.,
1997). Um importante processo de inversdo de fase é a precipitagdo em banho de um
ndo-solvente do polimero. A técnica de precipitagdo em banho de ndo-solvente ¢ muito
utilizada no preparo de membranas poliméricas anisotrépicas. O filme polimérico ¢é
imerso em um banho composto de um nédo-solvente do polimero ou de uma mistura de
solvente e ndo-solvente, que devem ser completamente misciveis entre si. Esse banho
também ¢ conhecido como banho de coagulagdo. Ocorre a difusdo do solvente do
filme polimérico para o banho de coagulagdo, e do ndo-solvente do banho através da
solugdo polimérica até a precipitagio do polimero e formagdo da estrutura da
membrana.

As condig¢des do processo de inversdo de fase exercem efeitos importantes sobre
as caracteristicas morfologicas e propriedades funcionais da membrana formada, as
quais estdo ligadas a cinética e a termodindmica de coagulagdo. Alguns fatores

importantes sd0 a composi¢do e temperatura do banho de coagulagio € a concentragdo
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do polimero na solugdo inicial (Petrus, 1997). Segundo Ambrosane et al. (1989), a
rapida troca entre o solvente € 0 ndo-solvente logo apos a imersdo do filme polimérico
no banho de coagulagdo € o principal fator determinante da formagdo da pele filtrante
e da subestrutura porosa da membrana. Petrus (1997) observou que, para o caso de
membranas preparadas a partir de uma solugdo polimérica de PVDF e DMEF, o
aumento da temperatura do banho de coagulagdo composto de dgua destilada levou a
preparagdo de membranas menos permeaveis € com maiores indices de retengdo de
solutos. Também segundo Petrus (1997), maiores concentragdes de polimero
aumentam a viscosidade da solugdo polimérica, reduzindo as taxas de difusdo do
solvente e do ndo-solvente na etapa de imersdo no banho de coagulagéo. Dessa forina,
a coagulag@io ocorre a maiores concentragdes do polimero, gerando poros menores na
superficie € menores cavidades na subestrutura. Smolders et al. (1992) estabeleceram
empiricamente que a formagdo de macroporos na subestrutura da membrana ocorre no
caso de coagulagdo instantinea do polimero, exceto quando a concentragdo do

polimero e/ou do ndo-solvente na solugdo polimérica excede um valor minimo.
2.3.3 Mecanismos de transporte através de membranas sintéticas

O transporte através de membranas porosas ocorre de maneira convectiva e/ou
difusiva. Caso um gradiente de pressdo seja utilizado como for¢a motriz do transporte,
esse ocorre de maneira fundamentalmente convectiva, como é o caso das membranas
de ultrafiltragdo. No caso da didlise, um gradiente de concentragdo é aplicado € o
transporte através da membrana € predominantemente difusivo. As membranas
porosas sdo utilizadas em maior escala nos processos de micro e ultrafiltragdo. As
membranas microporosas, com poros na faixa de 200 a 3.000 nm, podem separar
grandes particulas em suspensdo. J4 para o caso de membranas com poros menores do
que 5 nm, polimeros podem ser retidos € moléculas podem ser separadas por tamanho
e forma, pois fendmenos de impedimento estérico na entrada dos poros e de resisténcia

de fricgdo nos poros comegam a ocorrer (Bitter, 1991).
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O fluxo através de uma membrana porosa pode ser viscoso ou molecular (fluxo de
Knudsen). O fluxo de Knudsen ocorre quando o didmetro dos poros ¢ menor que o
caminho molecular livre das espécies a serem separadas. A molécula passa pelo poro
na sua propria velocidade, que € inversamente proporcional 4 sua massa molecular.
Segundo Butdov et al. (1983)" (apud Bitter, 1991), o fluxo viscoso de gases €
observado em capilares com mais de 10 pm de didmetro, ¢ o fluxo de Knudsen, em
poros menores que 1 nm. Em tamanhos intermediérios, ambos os fluxos ocorrem
simultaneamente. Em poros menores que 3 nm, a superficie do poro € muito maior que
o seu volume e o tempo de residéncia da molécula no poro torna-se perceptivel. Nesse
tipo de fluxo, chamado fluxo de superficie, o transporte de compostos
preferencialmente adsorvidos ¢ aumentado (Bitter, 1991). Apesar das teorias
desenvolvidas, resultados diversos obtidos experimentalmente vem sendo reportados
na literatura, deixando claro que os mecanismos de transporte envolvidos nos
processos de separa¢gdo por membranas dependem, além da membrana em si, das
substincias envolvidas na separagdo e das interagles entre estas € a membrana em
questdo. Sarrade et al. (1994) investigaram os mecanismos de transporte de
membranas organominerais de nanofiltragdo utilizando solugdes aquosas de
polietilenoglicol (PEG) de massas moleculares entre 200 e 1.500 g/mol. O raio do poro
medido foi de 0,6 nm, e concluiu-se que os mecanismos de transporte envolvidos
foram predominantemente convectivos ou viscosos.

Cientificamente, jaA € conhecida a a¢do de CO, denso sobre membranas
poliméricas provocando o fendmeno de plasticizag¢do e a alteragdo dos mecanismos de
transporte, especialmente quando se trata de membranas densas. Segundo Bos et al.
(1999), ocorre a plasticizagdo quando a concentragdio de CO, no polimero ¢ alta o
suficiente para promover o aumento do volume livre € a mobilidade das cadeias
poliméricas. O inchamento da matriz polimérica causado pela sor¢do de CO, no
polimero provoca uma aumento da permeabilidade da membrana, o que pode resultar

em alteragdo importante de seletividade. O fendmeno de plasticizagdo ocorre & medida

“ BUTDOV, V. P., VOROB’EV, V. P., GANN, L. A., MYASNIKOV, G. D. Polym. Sci. USSR, 25(1), 26
(1983).
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que a pressdo de alimentagdo aumenta, € pode ser observado pelo aumento da
permeabilidade ao CO, ou pela redugdo da temperatura de transi¢do vitrea do
polimero. Nesse mesmo trabalho, Bos et al. (1999) determinaram as pressdes de
plasticizacdo de filmes poliméricos de acetato e de triacetato de celulose submetidos a
permeacgdo com CO,, obtendo, respectivamente, 1,1 MPa € 1 MPa a temperaturas de
27°C e 24°C. O fen6émeno também foi observado com outros polimeros como
polissulfona, poli(éter-sulfona), poli(éter-imida), policarbonatos e poliimida.

Houde et al. (1996) estudaram a permeabilidade de membranas densas de acetato
de celulose a CHy, CO, e suas misturas, utilizando uma temperatura de 35°C e
pressoes de até 54,5 atm. Os autores observaram que o coeficiente de permeabilidade
da membrana ao CO,, determinado com CO, puro, passou por um minimo ¢ entio
aumentou com o aumento da pressdo de alimentagdo, fato atribuido ao fenomeno de
plasticiza¢do. Pelo mesmo fendmeno, observou-se que o aumento da concentragdo de
CO, provocou redugdo da seletividade CO,/CH,. Sada et al. (1992) verificaram que o
efeito da plasticizagdo foi desprezivel com concentragdes de até 50% de CO, na
alimentag@o e pressdes de até 1,5 MPa na separagéo de misturas de CO, e ar com
membranas de triacetato de celulose. Os efeitos do CO, a altas pressdes sobre o
inchamento de polimeros foi estudado por Chiou et al. (1985) em termos da redugio
da temperatura de transi¢do vitrea para poli(fluoreto de vinilideno), poli(metil
metacrilato), poli(etileno tereftalato), policarbonato, poliestireno e poli(cloreto de
vinila). Von Schnitzler e Eggers (1999) realizaram experimentos semelhantes para
poli(etileno tereftalato) a pressdes de 10 MPa e¢ 30 MPa, sendo observadas,

respectivamente, redugdes de 80°C e 70°C na temperatura de transigfo vitrea.
2.3.4 Modelagem matematica de processos de separa¢do por membranas

Diferentes abordagens sdo utilizadas para a modelagem matematica de
processos de separagdo por membranas, dependendo do tipo de processo, do tipo de
membrana e das substincias envolvidas. No caso de separages gasosas, que sdo

realizadas com membranas densas, 0 modelo utilizado é o de solugdo-difusdo, que
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também pode ser utilizado para separagles liquidas (Bitter, 1991). Conforme esta
abordagem, cada substincia permeada se dissolve no material da membrana e passa
por difusdo em resposta a um gradiente de potencial quimico. O fluxo de soluto ¢
totalmente difusivo e independe de diferenciais de pressdo transmembrana aplicados,
enquanto que o fluxo de solvente € diretamente proporcional ao gradiente de pressdo.
As Equagdes 1 e 2 representam os fluxos permeados de solvente € de soluto,
respectivamente. Estas equagles sdo conhecidas como equagdes de Londsale,

derivadas para solu¢des aquosas de eletrolitos em sistemas isotérmicos (Bitter, 1991).

.= r2r) o

s, =D, Ca=Ce) @
s $Ss I

Onde K, é a permeabilidade ao solvente, J, é o fluxo permeado de solvente, AP € o
gradiente de pressdo transmembrana, An € o gradiente de pressdo osmdtica, / é a
espessura da membrana, J; € o fluxo permeado de soluto, D; ¢ a difusividade do soluto
na membrana, k; € o coeficiente de distribuicdo do soluto entre a alimentacgdo € o
permeado, Cr € a concentragédo na fragéo retida, Cp € a concentra¢do no permeado.

A teoria da sorg¢do capilar preferencial busca explicar a separagdo de moléculas
de tamanho muito similar como, por exemplo, no caso de solugdes aquosas de cloreto
de sodio. A teoria propde que o fluxo preferencial ocorra para o permeante que seja
sorvido nas paredes dos poros da membrana, ou seja, o fluxo € parcialmente
governado por um fenémeno de superficie € parcialmente por transporte sob pressdo
através dos poros capilares (Bitter, 1991).

Os modelos baseados na termodinimica dos processos irreversiveis requerem
pouca informacdo com relagdo a estrutura da membrana e aos mecanismos de
transporte no seu interior, € a membrana € vista como uma caixa preta separando duas

fases distantes do equilibrio. A desvantagem deste tipo de modelo é que informagdes
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acerca dos mecanismos de transporte internos 4 membrana s@o limitadas. Os
pardmetros utilizados sdo coeficientes de transporte globais, como, por exemplo, a
permeabilidade hidrdulica da membrana, que é uma medida da habilidade de
transporte de um fluido sob a ag@o de um gradiente de pressdo transmembrana na
auséncia de soluto (Bungay, 1986; Bitter, 1991). Esta abordagem assume que
processos de permeagdo lentos possam ser tratados como processos proximos ao
equilibrio (Bitter, 1991). Segundo Katchalski e Curran', apud Bitter (1991), durante
um processo irreversivel a entropia do sistema aumenta e, como conseqiiéncia, dissipa-

se energia livre. A taxa de dissipag@o de energia por unidade de volume (¢) € dada por:

n

¢ =ZJiE' 3)

i=}

onde J; é o fluxo generalizado e¢ F; é a forga motriz generalizada. A Equagéo 3 ¢
aplicada de forma combinada com a equagdo de Onsager, valida para processos em

quase-equilibrio:
J, =2 LF,  (i=123,...n). @

A Equagdo 4 € uma lei linear que assume que, em um sistema com fluxos simultineos,
qualquer fluxo J; € proporcional a sua forga motriz conjugada F;. L; € o coeficiente de
proporcionalidade e L s@o os coeficientes cruzados, que relacionam cada fluxo com

suas forgas ndo conjugadas. Combinando-se as Equagdes 3 € 4 tem-se:

¢=§":(}":L,-kﬂk) F,>0 )

=} \ k=1

' KATCHALSKY, A., CURRAN, P. F. Non-equilibrium thermodynamics in biophysics, Cambridge: Harvard
University Press, 1967.
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Para processos com muitos fluxos e forgas, o nimero de coeficientes de
proporcionalidade torna-se muito elevado. Onsager estabeleceu uma relagdo para
sistemas em quase-equilibrio conhecida como relagdo de reciprocidade de Onsager (L
= L), que pode reduzir consideravelmente o nimero de pardmetros necessérios para a
modelagem de um processo. O primeiro modelo proposto para um sistema de
permeagdo por membranas baseado na termodindmica dos processos irreversiveis é o
modelo de Kedem e Katchalsky?, apud Sarrade (1994), elaborado para solugdes

aquosas ndo eletroliticas de um tnico soluto em sistema isotérmico:
Jy = Ly(AP-cAn) 6)
Jy = Cs,av(l 'G)J v+ Cs,avan (7)

onde J, € o fluxo volumétrico total, J; é o fluxo molar do soluto, L, é o coeficiente de
permeabilidade, o € o coeficiente de reflexdo de Staverman, C;,, = AC/AInC; é a
média logaritmica das concentragdes do soluto através da membrana, ® é a
permeabilidade ao soluto a um fluxo volumétrico total zero. O coeficiente de reflexdo
(o) varia entre 0 e 1, tomando o valor 0 quando a transferéncia de massa é convectiva,
e, o valor 1, quando a transferéncia de massa ¢ puramente difusiva (Bitter, 1991;
Sarrade, 1994). Nesta derivagdo a membrana é tratada como uma barreira entre a
fragdo retida e o permeado, e os gradientes foram substituidos por diferencas através

da membrana. A permeabilidade ao soluto i € definida por:

1

w=i- para J, =0 (®)
Arn

o que significa, observando-se a Equag¢do 7, que desenvolve-se um gradiente de
pressdo através da membrana a menos que esta seja totalmente permeavel ao soluto

(c =0).

2 KEDEM, O., KATCHALSKY, A. Biochimica et Biophysica Acta, 27, p. 229, 1958.



23

Esta abordagem se aplica bem a processos que apresentam comportamentos
fundamentalmente lineares. E razoavel esperar que os coeficientes Ly, 6 ¢ ® sejam
dependentes da concentragdo e da composi¢do quando os perfis de concentragdo no
interior da membrana ndo sejam lineares (Bungay, 1986).

Modelos de fluxo viscoso sdo utilizados para o caso de membranas porosas em
que a forga motriz para o fluxo é um gradiente de pressdo. Esses modelos levam em
consideragdo os efeitos convectivos, assumindo que o fluxo de soluto pela membrana
seja igual a soma de efeitos difusivos e convectivos. Baseiam-se, fundamentalmente,
na Lei de Fick para transporte difusivo € na lei de Poiseuille para transporte
convectivo. Assumindo-se que o transporte ocorra apenas pelos poros da membrana e
que a separagdo ocorra apenas se a concentragdo de soluto nos poros difira da
concentragdo da alimentagdo por algum mecanismo, o fluxo volumétrico total ¢

descrito pela lei de Poiseuille:

~ er) AP
" 8nul

Jy ®)

onde € € a fragdo de area de poros, | € a viscosidade do fluido nos poros, T € a
tortuosidade, r, € o raio equivalente do poro (Bitter, 1991; Cussler, 1997; Habert,
1997).

Sarrade et al. (1996) utilizaram o modelo de fluxo viscoso como descrito por
Poiseuille para modelar a permeabilidade de membranas organominerais de
nanofiltragdo em meio a didxido de carbono supercritico. A altas pressdes, o modelo
viscoso de Poiseuille foi capaz de prever as variagGes de permeabilidade com a
temperatura e a pressdo do sistema, enquanto que o modelo de Knudsen demonstrou

ser totalmente inadequado.

2.3.4.1 Polarizagdo de concentragdo e colmatagem
O fenémeno de polarizagdo de concentragdo ocorre devido ao aumento de

concentra¢do de substincias retidas na interface membrana/solugdo de alimentagdo.
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Este fato leva a uma retrodifusdo dos solutos em dire¢do ao seio da solugdo de
alimentagdo, estabelecendo-se um perfil de concentragio proximo a superficie da
membrana. O aumento da concentragdo do soluto na superficie da membrana leva a
uma redugio no fluxo permeado, o que pode ser evitado pelo aumento da turbuléncia
do sistema em regime de fluxo perpendicular ou do fluxo sobre a membrana em
regime tangencial (Habert et al., 1997; Bitter, 1991). Segundo Paulson (1987), a
queda de fluxo resultante da polarizagdo de concentragio ¢ devida a efeitos osmoticos,
uma vez que a resisténcia a transferéncia de massa da camada de soluto formada é
muito menor do que a da membrana. O equacionamento do fendmeno de polarizagio
de concentragdo € apresentado com detalhes na segdo 4.3.

Ao contrario da polariza¢do de concentra¢do, a colmatagem normalmente é um
processo irreversivel e inclui bloqueio de poros da membrana, adsorgdo de solutos nas
paredes dos poros e depdsito de material em suspensdio sobre a membrana. A
colmatagem causa grandes quedas de fluxo permeado, e pode ser evitada por
incremento da turbuléncia nas proximidades da superficie da membrana e por
retrolavagens periddicas (Sarrade, 1994; Habert et al., 1997; Bitter, 1991).

A ocorréncia de fendmenos como polarizagio de concentragdo e colmatagem,
que causam redugdo do fluxo permeado em membranas, pode ser representada

matematicamente através do chamado modelo das resisténcias:

fluxo = Jor¢a motriz (10)
viscosidade x R,
sendo:
Rlot=Rm+Ra+Rb+Rg+Rpc (11)

onde R, € a resisténcia total a permeacgdo, R, é a resisténcia da membrana, R, é a
resisténcia de adsor¢do, R, € a resisténcia devida ao bloqueio de poros, R, € a

resisténcia da camada de gel e R, € a resisténcia devida a polarizagio de concentrago.
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Quadri e Petrus (1997) aplicaram um modelo deste tipo para descrever resultados
experimentais da ultrafiltracio de suco de macd, obtendo bons resultados através da
aplicagdo de equagdes fenomenolégicas € empiricas para predigdo de algumas
resisténcias ¢ de alguns pardmetros de processo. O modelo permitiu que fosse

quantificada a importéncia relativa das diferentes resisténcias a transferéncia de massa.

2.4 ASSOCIACAO DE MEMBRANAS A PROCESSOS ENVOLVENDO CO,
DENSO

Os processos de separagdo por membranas apresentam um grande potencial de
aplicagdo em processos envolvendo CO, denso nas etapas de fracionamento dos
extratos ou de separagdo dos solutos do solvente, pois sua utilizage’io pode evitar as
etapas de intensa despressurizagdo que aumentam o0s custos de recompressdo do
solvente. Além disso, a solubilizagdio de misturas de compostos orginicos pelo CO,
supercritico pode aumentar a eficiéncia de processos de fracionamento realizados por
membranas. Alguns grupos de pesquisa no mundo vém realizando estudos acerca do
comportamento de membranas em meio ao di6xido de carbono supercritico € do
acoplamento dos processos.

Sarrade et al. (1996) caracterizaram o comportamento de membranas tubulares
organominerais de nanofiltragdo em meio a CO, supercritico. A primeira membrana
consistia de um substrato macroporoso de o-alumina, uma subcamada mesoporosa de
6xido de titdnio e uma camada superior organica de Nafion®, enquanto que a segunda
consistia de uma camada seletiva de 6xido de titdnio sobre 0 mesmo substrato de o-
alumina. Foram investigadas variagdes de permeabilidade das membranas frente ao
CO, supercritico como fungdo da temperatura e¢ da pressdio de alimentagdo.
Realizaram-se testes de fluxo tangencial de CO, a pressdes variando entre 11 e 31
MPa e temperaturas de 313, 333 e 353 K. Os diferenciais de press@o utilizados
variaram de 1 a 5 MPa. Maiores permeabilidades foram obtidas com temperaturas

mais elevadas, indicando uma dependéncia direta com a viscosidade do fluido. As
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variagdes de permeabilidade com a temperatura e a pressdo puderam ser
satisfatoriamente representadas pelo modelo de Poiseuille, demonstrando que a
convecgdo foi 0 mecanismo de transporte predominante. Observou-se histerese nas
curvas de variagdo de permeabilidade durante os ciclos de aumento e redugdo de
pressdo. Formulou-se a hipétese de que a histerese tenha sido causada por uma
adsor¢do parcialmente irreversivel do CO, nas paredes microporosas, reduzindo o raio
aparente dos poros. Essas mesmas membranas foram utilizadas no fracionamento em
meio supercritico de dois produtos naturais de interesse industrial (Sarrade et al.,
1998): o fracionamento de triglicerideos de Oleo de peixe, com o objetivo de
concentrar os acidos graxos essenciais de cadeia longa (w-3) envolvidos na redugdo de
doengas cardiovasculares; € a purificagdo de B-caroteno de dleo ou de sementes de
cenoura. O B-caroteno ¢ um composto de massa molecular igual a 536,89 g/mol muito
sensivel a elevagdo da temperatura e a oxidagdo, tornando-se dificil de ser isolado por
métodos convencionais. Os triglicerideos foram extraidos do dleo de peixe com CO,
supercritico a 31 MPa e 313 K, passando entdo pela membrana através da qual foi
aplicado um gradiente de pressdo de 3 MPa. Verificou-se um enriquecimento no
permeado dos triglicerideos de menor massa molecular, contendo entre 36 e 52 4&tomos
de carbono. Observou-se que a membrana contendo a camada de Nafion® foi mais
seletiva, apresentando, com relagdo ao permeado, uma concentragdo de 11 a 42% na
fragdo retida de triglicerideos contendo entre 60 e 62 carbonos. Uma patente foi
requerida pelos pesquisadores com relagio a esse processo (Commissariat a I’Energie
Atomique, 1999). Com relagdo a purificagdo de B-caroteno, as mesmas condi¢bes de
temperatura e pressdo utilizadas para o fracionamento de triglicerideos foram
aplicadas, e verificou-se que apenas a membrana que possuia a camada seletiva de
oxido de titanio foi eficiente, permitindo um aumento da concentragdo de B-caroteno
na fracgdo retida de duas vezes com relagdo a alimentagio.

Semenova et al. (1992) estudaram o uso de uma membrana assimétrica de
poliimida para a separa¢do de misturas de etanol e CO, supercritico em uma propor¢do
de 1 parte para 15. O objetivo foi aplicar a técnica a processos de recuperagdo de

etanol a partir de meios de fermentagdo através de CO, supercritico. O lado permeado
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da membrana foi operado & pressdo atmosférica, utilizando-se fluxo tangencial. O
etanol era permeado, enquanto que o CO, era preferencialmente retido € recirculado.
Um fator de separagdo etanol/CO, de 8,7 foi obtido a uma temperatura de 373 K ¢ uma
pressdo de alimentagdo de 15 MPa. Estimou-se uma redugido de 75% dos custos de
recompressio do CO, em um processo com uma vazdo de alimentagdo de 36 mol/h e
com 90% de recuperagiio do etanol a partir de misturas com concentragdo inicial de 1
mol %.

Hsu e Tan (1993) utilizaram uma membrana de osmose inversa fabricada em
poliamina para realizar, em meio supercritico, a remogdo de etanol de solugdes
aquosas diluidas. A associagdo dos processos de osmose inversa e de solubilizagdo de
organicos com CO, supercritico é uma alternativa que pode melhorar a eficiéncia do
processo isolado de osmose inversa. Foram realizados testes de separagfio em regime
tangencial de fluxo, utilizando-se a solugdo aquosa de etanol isolada e a mistura da
solugdo aquosa de etanol com CO, supercritico. O lado permeado foi mantido &
pressdo atmosférica e a pressdo sobre a membrana variou de 65,3 a 88,4 atm. Medidas
da rejeicdo de etanol foram tomadas a temperaturas de 299,5, 304,5 ¢ 309,5 K.
Observou-se que o CO, supercritico danificava a membrana, € que s0 deveria ser
introduzido no sistema de osmose inversa apds 4 horas de processo, quando ja estava
formada uma camada de gel entre a solugdo e a membrana, que poderia protegé-la dos
danos causados pelo CO,. Observou-se um aumento da rejeicdo de etanol com a
incorporagdo do CO, supercritico no processo de osmose inversa. Este aumento
ocorreu a maiores razdes de fluxo CO,/solugdo aquosa € a pressdes maiores que a
pressdo critica do CO,. Uma rejei¢do de etanol 70% maior que aquela da osmose
inversa foi atingida com uma temperatura de 304,5 K, uma pressdo de 74,8 atm e
razdes de fluxo CO,/solugdo aquosa maiores que 12.

A separagdo de misturas supercriticas de CO, e componentes leves do petroleo
através de uma membrana assimétrica de poliimida foi estudada por Higashijima et al.
(1994). A pressio do permeado era mantida a 0,1 MPa, sendo variada a pressdo na
fra¢do retida. Os hidrocarbonetos utilizados foram n-hexano, benzeno, tolueno, xileno,

n-octano e 2,2,4-trimetilpentano. O CO, permaneceu na corrente da fragdo retida,
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enquanto que os hidrocarbonetos foram preferencialmente permeados, obtendo-se
fatores de separag¢do hidrocarbonetos/CO, variando entre quatro e sete. A corrente da
fragdo retida pdde ser recirculada com uma pequena quantidade da energia
normalmente necessaria para a recompressdo, reduzindo o custo de processamento.
Observou-se que o fluxo permeado de CO, foi diretamente proporcional ao gradiente
de pressdo aplicado. Temperaturas de 323, 373 e 423 K e pressdes de 8 a 12 MPa
foram utilizadas.

Afrane e Chimowitz (1996) publicaram resultados preliminares de uma pesquisa
que estava sendo iniciada envolvendo a separagdo de uma mistura de naftaleno e 2,3-
dimetilnaftaleno em condi¢des supercriticas (utilizando CO,) através de uma
membrana preparada com particulas de alumina suportadas em ago poroso. Pressoes
de 6 a 10,5 MPa e temperaturas de 35 e 60°C foram utilizadas nos experimentos, que
levaram a seletividades de 1,2 a 2,6 do 2,3-dimetilnaftaleno com relagio ao naftaleno.

Sartorelli ¢ Brunner (2000) desenvolveram um trabalho relativo a separagio de
compostos organicos pouco volateis, como triglicerideos, de CO, supercritico através
de dois tipos de membrana em moédulos tubulares: uma membrana inorginica
funcionalizada com 6xido de silicio € uma membrana de nanofiltragdo coberta com
uma camada delgada de um polimero fluoretado. O objetivo foi regenerar o solvente
utilizado em processos de extragdo supercritica sem a etapa de despressurizagdo,
utilizando-se diferenciais de pressdo transmembrana ndo maiores que 2 MPa. O CO,
carregado com o extrato fluia tangencialmente pela membrana onde ocorria
enriquecimento da fragdo retida em soluto. O objetivo inicial foi o de atingir uma
pureza do CO; na fragdo retida suficiente para que o solvente pudesse ser recirculado
dirctamente 4 coluna de extragdo. O permeado seguia o caminho tradicional da
expansio para remogdo do extrato. Indices de retencdo entre 80 e 90% foram
alcangcados com ambas as membranas. As condigbes de extra¢do utilizadas foram de
23 MPa/333 K ¢ 18 MPa/323 K. Concentragdes de alimentagio de 3,25% e de 2,4%
em massa foram utilizadas. A membrana inorganica, devido a sua natureza, nio esteve
sujeita a0 fendmeno de plasticizagdo. J4 a camada polimérica da membrana de

nanofiltracdo organomineral sofreu inchamento pela presenga do CO, supercritico,
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mas ndo suficiente para causar perda de seletividade. O fluxo permeado de CO,
demonstrou ser muito dependente da temperatura, mas invariavel com o gradiente
transmembrana aplicado, indicando um mecanismo de transporte predominantemente
difusivo.

Krmelj et al. (2000) obtiveram bons resultados em testes acerca da resisténcia de
membranas de polissulfona (ponto de corte igual a 25.000 g/mol) ao propano e ao CO,
supercriticos sob uma temperatura de 35°C e pressdo de 35 MPa. As propriedades das
membranas utilizadas em meio supercritico foram comparadas com as de membranas
controle através de medidas de resisténcia hidrodindmica e de ponto de corte. Nio
foram observadas alteragdes das propriedades fisicas e funcionais das membranas
expostas a propano € a CO, supercritico. A membrana foi utilizada com sucesso como
unidade de separagio em um biorreator a membrana do tipo CSTR (Continuous
Stirred Tank Reactor) operado a 30 MPa e 30°C utilizando-se um sistema modelo de
hidrélise de um éster de acido ol€ico e de édlcool oleil sob uma atmosfera de propano.
Como catalisador utilizou-se a lipase hidrossolivel de Candida cylindracea. O
objetivo dos experimentos foi separar a enzima, de massa molecular em torno de
50.000 g/mol, da mistura de reagdo composta por éster, tampdo aquoso e propano. A
retengdo da enzima pela membrana foi comprovada pela manutengdo da conversido no
reator por um periodo de até 400 minutos. Contrariamente, membranas de poli(metil
metacrilato) também foram investigadas e demonstrou-se que este tipo de membrana
sofre alteragbes significativas em presenca de fluidos supercriticos, ndo sendo,
portanto adequada para esta finalidade.

Liquidos viscosos como 6leos minerais e 6leos para maquinas foram tratados por
meio de membranas cerdmicas em meio supercritico com o intuito de remover metais.
Gourgouillon et al. (2000) reportaram indices de retengdo maiores que 99,5% para o
zinco e o cobre, utilizando-se uma pressdo de alimentagdo de 15 MPa, gradiente de
pressdo transmembrana de 1 MPa e temperaturas entre 353 e 393 K. Os processos
desenvolvidos de recuperacdo de Oleos minerais geraram o depdsito de patentes

(Commissariat a I’Energie Atomique, 1998 e 2000).
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A descafeinag@o de grios de café ¢ uma importante aplicagdo industrial do CO,
supercritico. Tradicionalmente, a separag@o da cafeina do CO, supercritico é realizada
por lavagem com dgua em uma torre a alta press@o. O sistema entfo ¢ despressurizado,
liberando-se o CO,. A cafeina ¢, entdo, separada da dgua por meio de um sistema de
cristalizacdo-destilagdo. Pietsch et al. (1998) realizaram um estudo com o intuito de
utilizar uma membrana de osmose inversa para recuperar a cafeina da agua e substituir
o processo de cristalizagdo-destilagdo. Nesse trabalho foram utilizadas membranas
comerciais de osmose inversa, verificando-se a influéncia de pardmetros como
pressdo, temperatura € concentragdo de cafeina na alimentagio na retengdo € no fluxo
permeado. O objetivo do trabalho foi o de concentrar a cafeina na fragdo retida,
reduzindo-se o esfor¢o de destilagio a um minimo. Foram utilizados diferenciais de
pressdo transmembrana entre 1,5 € 5,5 MPa e indices de retengdo maiores que 98,5%
foram observados. Chiu e Tan (2001), por sua vez, buscaram realizar a separagdo da
cafeina e de CO, supercritico diretamente, através de uma membrana de nanofiltragio
com superficie filtrante formada por uma camada delgada de ZrO, — TiO,. indices de
retengdo de 100% e fluxo permeado de CO, de 3,8 kg.h'l.m'2 foram observados a 308
K e 7,95 MPa, com a aplicagéo de um gradiente de pressdo de 0,2 MPa. Esses altos
indices de retengdo de cafeina associados com um bom fluxo permeado foram obtidos
apenas na regido préxima ao ponto critico do CO,. A medida que a pressdo de
alimentagdo foi aumentada para 12 MPa o indice de retengdo caiu para 40%. A
hipétese levantada foi a de que a formagdo de aglomerados de moléculas de CO, em
torno de uma molécula de soluto, fato que ocorre na proximidade do ponto critico,
cause um impedimento estérico da passagem das moléculas de cafeina pela membrana,
0 que aumenta a reten¢do €, a0 mesmo tempo, favorece a permeagdo de CO,. Segundo
calculos realizados no trabalho, os aglomerados de CO, nas proximidades do ponto
critico poderiam conter 140 moléculas de CO, e medir cerca de 3nm de didmetro.

A partir da revisdo bibliografica apresentada pode-se verificar que os estudos
acerca do acoplamento de processos de separa¢do por membranas a processos com
CO, denso estdo em fase inicial, com poucos trabalhos publicados a respeito. As

maiores vantagens do acoplamento dos processos referem-se a redugio dos custos de
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recirculagdo do CO, nos sistemas a altas pressGes € ao aumento da eficiéncia de
processos de separa¢do por membranas pela introdugio do CO, supercritico como um
fator adicional de seletividade.

O objetivo do presente trabalho foi o de estudar a separagido do éleo essencial
de noz moscada em solu¢do com didxido de carbono denso por meio de uma
membrana de osmose inversa preparada em acetato de celulose. Os dados
experimentais obtidos foram submetidos a uma andlise fenomenolégica para avaliar o

mecanismo de transporte envolvido no processo de permeagio de CO, denso.
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3 MATERIAL E METODOS

Neste capitulo serdo apresentados os equipamentos, insumos € procedimentos
utilizados no desenvolvimento deste trabalho. Primeiramente serd apresentada a
unidade em escala laboratorial disponivel no LCP — Laboratério de Controle de
Processos do Departamento de Engenharia Quimica ¢ Engenharia de Alimentos da
UFSC para a realizagio dos experimentos de permeagdo de CO, denso pelas
membranas. Os métodos experimentais de permeag¢do e os procedimentos analiticos

empregados serdo descritos com detalhes nas Gltimas se¢des do capitulo.
3.1 EQUIPAMENTO

Os ensaios de permeabilidade e de capacidade de retengdo de dleos essenciais da
membrana foram realizados na unidade laboratorial do LCP, a qual encontra-se
esquematizada na Figura 7. O cilindro (C) de CO, comercial (99,95%) (White Martins,
Brasil) abastecia um tanque pulmio encamisado (ST) cuja temperatura era controlada
através de um banho termostatico. O compressor (GB) (MAXPRO Technologies, DLE
15-1, Alemanha) era acionado para que fosse atingida no tanque pulméo uma presséo
maior que a pressdo de trabalho. O tanque pulméo era construido em ago inoxidavel
316L, possuindo um volume interno de 4,6 litros. Duas células de ago inox 316L
encamisadas, com diametro interno de 2,0 cm e volume interno de 30 cm? eram
colocadas em série. A célula Cel suportava a membrana (M) € o 6leo essencial era
colocado na célula Ce2 em um suporte de poliuretano. A temperatura nas células era
controlada por um banho termocriostatico. Colocava-se a membrana sobre um suporte
metélico perfurado e a vedagdo era feita com anéis de poli(tetrafluoretileno). A area de |
fluxo da membrana era circular, correspondendo a 3,14 cm? utilizando-se regime de
fluxo perpendicular. A pressio de operagdo na célula no retentado era monitorada
através de um transdutor de pressdo (TP) (AEP, modelo RTP12/BES3R, Itilia) e
controlada através de uma valvula agulha acionada pneumaticamente (VC) (Badger

Meter, modelo 807, EUA) e que regulava o fluxo de CO, do tanque pulméo para a
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célula. A manipulagio da valvula VC era realizada por um controlador PID através de
um software de monitoramento desenvolvido no Laboratério de Controle de Processos
do Departamento de Engenharia Quimica ¢ Engenharia de Alimentos da UFSC. Na
regido do permeado a pressdo era controlada por um regulador de pressio a montante
(BPR) (TESCOM, modelo 26-1724-24, EUA). O o6leo essencial permeado era
recolhido a pressdo atmosférica em tubos de ensaio previamente pesados (S). A coleta
em cada tubo era realizada por um tempo determinado de cerca de 5 segundos, € uma
série de 12 tubos por amostragem era pesada simultanecamente. O fluxo de CO, era
medido & pressdo atmosférica e temperatura ambiente por um medidor de fluxo (MF).
Um medidor de fluxo a bolhas era utilizado no caso de vazdes menores que 100

. -]

cm>min~, enquanto que um medidor de fluxo digital (Key Instruments,

PVOOSLPMOCC, EUA) era utilizado para vazdes entre 100 e 5.000 cm*.min”.
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Figura 7 — Unidade experimental: (C) cilindro de CO,; (GB) compressor; (ST) tanque
pulmdo; (M) manémetro; (VC) valvula de controle; (TP) transdutor de pressio; (Cel,
Ce2) células; (BPR) regulador de pressdo; (S) separador; (MF) medidor de fluxo;
(VM) valvula micrométrica; (V1-V7) valvulas.
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3.2 MEMBRANA E OLEO ESSENCIAL

Utilizou-se neste trabalho uma membrana de osmose inversa preparada a partir
de uma mescla de triacetato/diacetato de celulose (Osmonics, modelo CF, EUA). Esta
membrana foi preparada para um indice de rejeicdo de NaCl de 0,95 a 60 psi, € é
fornecida em geometria plana, na forma de folhas tamanho A4. O dleo essencial
natural de noz moscada foi gentilmente fornecido pela empresa Duas Rodas Industrial
(Jaragua do Sul, SC, Brasil). Este 6leo é composto principalmente por monoterpenos,
monoterpenos oxigenados, compostos benzénicos e sesquiterpenos, em uma faixa de

peso molecular de 134 g.mol™ a 208 g.mol™.

3.3 PROCEDIMENTOS DOS ENSAIOS DE PERMEABILIDADE DAS
MEMBRANAS AO CO, DENSO E AO OLEO ESSENCIAL

Os ensaios de permeabilidade da membrana ao CO, puro foram realizados
utilizando-se apenas a primeira célula (Cel, Fig. 7). Inicialmente, as vilvulas V4, V5 e
MV eram fechadas e a valvula V6 era aberta para promover igual pressurizagio de
ambos os lados da membrana e evitar danos mecéinicos. Entdo a valvula V6 era
fechada e um gradiente de pressdo era aplicado a membrana. Os diferenciais de
pressdo variavam de 1 a 4 MPa, e os fluxos correspondentes de CO, eram medidos até
que valores estiveis fossem alcangados. As mesmas medidas de fluxo eram tomadas
em duas etapas, uma de aumento e outra de decréscimo dos diferenciais de pressio
aplicados, com o intuito de verificar a ocorréncia de histerese nas curvas de fluxo x
gradiente de pressdo. As medidas de fluxo de CO, eram realizadas computando-se a
massa de CO, que deixava o sistema durante periodos pré-estabelecidos de tempo. O
fluxo permeado estaciondrio de CO, era calculado como um valor médio entre as
ultimas medidas tomadas apés a estabilizagdio do processo. Este tipo de ensaio era
realizado para cada amostra de membrana anteriormente a permeacdo de Oleo
essencial para promover uma compactacdo inicial da membrana € o seu

condicionamento em meio supercritico.
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Os testes de retengdo de Oleo essencial foram realizados adicionando-se uma
quantidade adequada de dleo essencial na segunda célula (Ce2) e permitindo que o
CO, fluisse através desta célula antes de alcangar a membrana (Cel). A quantidade de
oleo necessdria para que se alcangasse a concentragdo desejada no CO, denso foi
calculada por relagdo P-V-T, utilizando-se o volume do sistema composto pelas duas
células. Apds igual pressurizacdo em ambos os lados da membrana, as valvulas V3 e
V6 eram fechadas e a valvula V4 era aberta de modo a colocar a célula Ce2 a mesma
pressdo que a célula Cel. Entdo a vilvula V5 era aberta, iniciando-se o teste de
retengdo. O Gleo essencial era colocado na célula Cel sobre um suporte de poliuretano
em quantidade suficiente para atingir a concentra¢do massica desejada no CO, denso a
temperatura e press@o de trabalho (relagdo P-V-T). Durante o experimento, a massa de
6leo essencial poderia eventualmente ser reposta pelo fechamento das valvulas V4 e
V5 e realizando-se a despressurizagio da célula Ce2 pela valvula V7. Os experimentos
de retengdo foram realizados como segue: a pressdo de trabalho era mantida constante
¢ igual em ambas as células durante todo o experimento. Para cada gradiente de
pressdo aplicado & membrana, os fluxos massicos de CO, e de dleo essencial eram
medidos por trés horas, de modo que valores estacionarios pudessem ser obtidos. Para
verificar a concentragdo de 6leo essencial na alimentagdo, amostras eram retiradas pela
valvula micrométrica localizada na célula Cel, distante apenas 10 mm da superficie da
membrana. A concentragio de dleo na alimentagio foi calculada com base na massa de
6leo essencial recolhida (pesada em balanga analitica de precisdo + 0,0001 g) e o fluxo
massico de CO, durante o periodo de amostragem. O erro de medida da concentragio
de 6leo na alimentagdo foi de 1%. O fluxo permeado de éleo essencial era medido
gravimetricamente, em intervalos de tempo de 30 minutos, pela massa depositada em
separadores de vidro (S) que coletavam pequenas amostras de dleo durante 5 a 10
segundos. Cada ponto experimental foi formado por uma série de 12 separadores que
eram pesados juntos em uma balanga analitica com precisdo de = 0,0001 g. O erro da
medida de concentragdo de 6leo no permeado foi de 3%. O cilculo do indice de
retengdo foi feito como um menos a razdo entre a concentragio mdssica de 6leo no

permeado (% m/m) e a concentragdo massica de dleo na alimentag¢do (% m/m). O erro
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associado ao célculo do indice de retengéo foi de 5%. Diferenciais de pressdo de 2, 3 e
4 MPa foram aplicados sucessivamente, nesta ordem. As concentra¢des de Oleo
utilizadas na alimentagdo foram de 1, 5 ¢ 10% em massa. Os experimentos foram
sempre realizados, para uma mesma amostra de membrana, em ordem crescente de
concentrac@o de Oleo essencial. Apds a realizagdo de todos os experimentos, a valvula
micrométrica VM (vide Figura 7, capitulo 3) era aberta permitindo-se a remog¢do do
oleo essencial presente nas células Cel e Ce2. Entfo permitia-se a passagem de CO,
puro pelo sistema, promovendo-se a remog¢do gradual de residuos de dleo essencial
presentes na membrana € no permeado. O fluxo de CO, era acompanhado até sua
estabiliza¢do. Entfio o sistema era despressurizado e a limpeza das células e tubulagdes
realizado com 4alcool etilico € ar comprimido para completa secagem. Em todos os
experimentos, incluindo aqueles de permeagio de CO, puro, a pressdo de trabalho foi
de 12 MPa e trés temperaturas foram empregadas: 23, 40 ¢ 50°C. Essas temperaturas
foram escolhidas pelo fato de estarem em uma faixa comum de temperaturas utilizadas
em processos de extragdo de dleos essenciais por CO, denso. A pressdo de trabalho de
12 MPa permitiu a aplicag¢do de diferencas de pressido de até 4 MPa sem a ocorréncia
de mudanga de fase de um lado a outro da membrana (pressido critica do CO, = 7,38
MPa). Os experimentos foram realizados em duplicata com diferentes amostras de
uma mesma folha de membrana para se verificar a variabilidade dos resultados

obtidos.

3.4 ANALISES CROMATOGRAFICAS

A avaliagio de alteragdes de composi¢io do 6leo essencial de noz moscada
permeado pela membrana foi realizada em um cromatégrafo a gas (Modelo HP 5890
series II, Hewlett-Packard, USA) utilizando uma coluna capilar PE-5 (20 m x 0.188
mm didmetro interno, 0.4 pm espessura de filme). O detector de ioniza¢do de chama
foi mantido a 280°C e a temperatura do injetor foi de 250°C. A temperatura do forno
foi programada para aumentar de 60°C a 240°C a uma taxa de 3°C/min. O gas utilizado

foi hidrogénio a uma taxa de fluxo de 1 ml/min, e o volume de amostra injetado foi de
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0.1 pul de uma solugdo de CH,Cl, a 10 % com uma taxa de split de 1:100. A
identificagdo dos compostos baseou-se em cromatografia gasosa-espectrometria de
massa (Modelo HP-5971 MSD, Hewlett-Packard, USA), co-inje¢do de padrdes e no

indice de Kovats.

3.5 ANALISE MICROSCOPICA DAS MEMBRANAS

As membranas foram analisadas morfologicamente com o auxilio de um
microscOopio eletrnico de varredura (Philips, XL-30, Holanda) do Laboratério de
Materiais do Departamento de Engenharia Mecéanica da UFSC. As amostras foram
recobertas com uma camada de ouro antes de serem analisadas. Para serem analisadas
transversalmente, as membranas foram fraturadas em nitrogénio liquido para que as

estruturas da camada filtrante ¢ da subcamada nfo sofressem alteracoes.
3.6 ANALISE ESTATISTICA

A anilise estatistica dos resultados experimentais obtidos com diferentes amostras
e diferentes condi¢gdes experimentais foi realizada na forma de um planejamento
fatorial 3°. Este planejamento consistiu na andlise de uma série de 27 experimentos
com repeti¢des envolvendo trés fatores, cada um com trés niveis, a saber: gradiente de
pressdo (2 MPa, 3 MPa e 4 MPa), concentragdo massica de oleo na alimentagio (1%,
5% e 10%) e temperatura (23°C, 40°C e 50°C). As respostas obtidas para cada
experimento foram o indice de retengdio de dleo (% - valor médio entre experimentos
duplicados) e o fluxo permeado estacionario de CO, (kg.h”’.m? — valor médio entre
experimentos duplicados). A Tabela 4 apresenta a matriz do planejamento
experimental utilizado.

Os efeitos principais de cada fator sobre cada resposta do processo (calculados
como a média dos efeitos do fator nos niveis dos demais fatores sobre as respostas do

processo) foram comparados com a estimativa do erro padrio de cada uma das
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respostas e considerados estatisticamente significativos caso fossem maiores do que
este erro padrio (Barros Neto et al., 1995). Os efeitos de interacfo secundarios e

terciarios ndo foram considerados nesta analise.

Tabela 4 — Matriz do planejamento experimental.

Ensaio Temperatura Gradiente de pressdo Concentragio massica de 6leo na
O (MPa) alimentacdo (%)
1 23 2 1
2 23 2 5
3 23 2 10
4 23 3 1
5 23 3 5
6 23 3 10
7 23 4 1
8 23 ¢ 5
9 23 4 10
10 40 2 1
11 40 2 5
12 40 2 10
13 40 3 1
14 40 3 5
15 40 3 10
16 40 4 1
17 40 4 5
18 40 4 10
19 50 2 1
20 50 2 5
21 50 2 10
22 50 3 1
23 50 3 5
24 50 3 10
25 50 4 1
26 50 4 5
27 50 4 10
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo apresenta os resultados experimentais obtidos na unidade laboratorial
referentes a permeagdo de CO, puro pela membrana (seg¢do 4.1) e das misturas de 6leo
essencial de noz moscada com CO, denso (se¢do 4.2). A analise fenomenoldgica dos
resultados experimentais ¢ discutida na se¢do 4.3 que apresenta, separadamente, as
abordagens matematicas empregadas para descrever o fluxo permeado de CO, e de

Oleo essencial pela membrana CF.

4.1 PERMEABILIDADE DA MEMBRANA AO CO, PURO

Para cada amostra da membrana CF observou-se que, durante os primeiros 10 a 15
minutos dos experimentos de permeagdo de CO, puro, ao menor gradiente de pressio
aplicado (AP=1 MPa), o fluxo de CO, sofreu uma redugdo de cerca de 50% e alcangou
um valor estacionario. Essa redu¢do provavelmente ocorreu devido a uma acentuada
compactagdo inicial da membrana. A Figura 8 apresenta as se¢des transversais da
membrana CF observada ao microscopio eletronico de varredura antes e apos o uso a
gradientes de pressdo de até 4 MPa. A compactagdo levou a uma redugéo irreversivel

na espessura da membrana de aproximadamente 56%.

Figura 8 — Fotomicrografias de fraturas da membrana CF antes (esquerda) e ap6s o uso

(direita).
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A Figura 9 apresenta a dependéncia do fluxo permeado estacionario de CO, denso
com a diferenga de pressdo transmembrana aplicada, utilizando-se pressdo de
alimentagdo de 12 MPa e trés diferentes temperaturas. Pode-se verificar que o fluxo
massico apresentou uma relagdo linear com o gradiente de pressdo aplicado. Para cada
temperatura, o gradiente de pressdo transmembrana foi propositadamente aumentado e
depois reduzido, com o intuito de se observar eventuais diferengas de fluxo apds
aplica¢do do maior gradiente de pressdo. Conforme pode ser visualizado pela Figura 9,
ndo foram observadas diferengas significativas de fluxo permeado nas etapas de
incremento e de decréscimo de AP, indicando que a membrana nio sofreu uma

compactagdo adicional quando o gradiente de pressdo foi aumentado até 4 MPa.
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Figura 9 — Dependéncia do fluxo de CO, com o gradiente de pressdo transmembrana
para a membrana CF a diferentes temperaturas. Simbolos cheios: etapa de incremento
do gradiente de pressdo; simbolos vazios: etapa de decréscimo do gradiente de

pressao.

Também ndo houve diferengas significativas de permeabilidade entre as
temperaturas testadas. As diferengas calculadas mostraram-se menores ou da mesma

ordem da variabilidade encontrada entre diferentes amostras retiradas de uma mesma
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folha de membrana. A permeabilidade foi calculada como a inclinagdo da reta com
melhor ajuste aos pontos experimentais da Figura 9 pelo método dos minimos
quadrados. A permeabilidade média da membrana CF ao dioxido de carbono denso a
12 MPa e as temperaturas de 23°C, 40°C e 50°C foi de 32,1 kg.h'l.m‘z.MPa", com um
desvio padrdo de 2,8 kg.h".m'2 MPa™'. Sarrade et al. (1996) também encontraram uma
relagdo linear entre o fluxo de CO, e o gradiente de pressdo transmembrana para
membranas organominerais de nanofiltragdo, eficientes na separagdo de compostos de
massa molecular entre 500 e 1000 g/mol. A permeabilidade dessas membranas ao
dioéxido de carbono denso variou entre 96 e 192 kg.h'.m?.MPa", variando com a
pressdo e a temperatura de trabalho.

As variagdes de fluxo com o gradiente de pressdo observadas em diferentes
amostras tomadas da mesma folha de membrana sdo apresentados na Tabela 4. Os
valores de média de fluxo referem-se a médias conjuntas dos fluxos estacionarios
obtidos nos experimentos realizados a 23°C, 40°C e 50°C, uma vez que a temperatura
ndo exerceu influéncia significativa sobre o processo. Devido as diferengas
observadas, buscou-se comparar sempre as mesmas amostras, indicando-se os desvios
encontrados em diversos experimentos. As diversas amostras testadas sempre
apresentaram a mesma caracteristica de insensibilidade do fluxo de CO, a temperatura

e de dependéncia linear com o gradiente de pressdo transmembrana.

Tabela 5 — Variagdes de fluxo permeado estacionario de CO, obtidas com diferentes

amostras da folha de membrana nas temperaturas de 23°C, 40°C e 50°C.

Gradiente de Fluxo minimo de CO, Média do fluxo de CO, Fluxo méximo de CO,

pressio (MPa) (kg.h".m?) (kg.h".m?) (kg.h".m?)
2 45,9 60,8 76,0
3 92,5 96,2 103,8

4 114,6 120,1 125,2
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4.2 EXPERIMENTOS DE RETENCAO DE OLEO ESSENCIAL EM CO, DENSO

Experimentos de retengdo de 6leo essencial foram realizados pela variagdo de trés
parametros: temperatura, concentragdo de 6leo essencial na alimentagdo e gradiente de
pressdo transmembrana. As Figuras 10 a 18 apresentam resultados de fluxo de CO, ¢
de retengdo de oleo obtidos com o emprego de diferentes parametros. Para cada
temperatura e concentragido de 6leo na alimentagdo, os gradientes de pressdo de 2 a 4
MPa eram aplicados sucessivamente, tomando-se medidas de fluxo e de indice de
retengdo em cada um dos gradientes por um periodo de até 3 horas. No inicio dos
experimentos foram observadas pequenas redugdes no fluxo de CO,, mas valores
estacionarios foram atingidos rapidamente. Houve flutuagdes nos indices de retengédo
do oleo essencial, mas ndo foram verificadas tendéncias especificas de aumento ou
redugdo com o tempo ou com o gradiente de pressdo aplicado. O indice de retengdo
apresentado foi calculado como a relagdo entre a diferenga de concentragdo de 6leo na

alimentacgdo e no permeado, € a concentragdo na alimentag3o.
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Figura 10 — Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de dleo essencial
com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo
constante de alimentagdo: 12 MPa; temperatura: 23°C; concentragdo de 6leo essencial:
1%.
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com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo

constante de alimentagdo: 12 MPa; temperatura: 50°C; concentragdo de oleo essencial:
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Figura 13 — Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de Oleo essencial

com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo

constante de alimentagdo: 12 MPa; temperatura: 23°C; concentragio de 6leo essencial:

5%.
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Figura 15 — Dependéncia do fluxo permeado de CO,; e da retengdo de 6leo essencial

com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo

constante de alimentagdo: 12 MPa; temperatura: 50°C; concentragdo de 6leo essencial:

5%.
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Figura 16 — Dependéncia do fluxo permeado de CO; e da retengdo de dleo essencial

com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo

constante de alimenta¢do: 12 MPa; temperatura: 23°C; concentragdo de dleo essencial:

10%.
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Figura 17 — Dependéncia do fluxo permeado de CO, e da retengdo de dleo essencial
com o tempo para diferentes gradientes de pressdo transmembrana aplicados. Pressdo
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Analises estatisticas foram realizadas através de um planejamento fatorial a partir
dos resultados experimentais apresentados nas Figuras 10 a 18, com o intuito de
verificar a influéncia dos parametros de processo sobre o fluxo de CO, e sobre a
retengdo de Oleo essencial (vide se¢do 3.6). A Tabela 6 apresenta os efeitos calculados
para o planejamento fatorial 3> da Tabela 4. Os efeitos sobre o fluxo permeado
estacionario de CO, foram comparados com o desvio padrdo amostral médio obtido,
igual a 1,44 kg.h".m™. Ja no caso do indice de reteng¢do, os efeitos calculados foram
comparados com o erro experimental de 5% relativo a obtengdo desta medida, uma vez

que este valor ¢ maior do que o desvio padrdo calculado entre as amostras, igual a
1,64%.

Tabela 6 — Efeitos principais calculados para o planejamento fatorial 3°.

Efeito sobre a média Efeito sobre a
Alteragdes de do fluxo permeado média do indice de
Fatores niveis do fator estacionario de CO, reten¢ao

(kg.h".m?) (%)
23°C para 40°C 0,85 -1,3
Temperatura 23°C para 50°C -0,428 0,4
40°C para 50°C -1,32 1,7
2 MPa para 3 MPa 64,1 -0,2
Gradiente de pressdo |2 MPa para 4 MPa 49.8 1,0
3 MPa para 4 MPa 22,8 1,3
Concentragdo de dleo 1% para 5% -40,8 -0,4
na alimentagdo 1% para 10% -53,0 -2,2
5% para 10% -12.2 -2,5

Concluiu-se, com base na Tabela 6, que nenhum dos fatores exerceu influéncia
significativa sobre o indice de reteng¢do, uma vez que o valor dos efeitos foi sempre
menor do que o erro experimental de 5%. Como foi observado anteriormente com

relagdo ao fluxo de CO, puro, a temperatura ndo exerceu efeito significativo sobre o
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fluxo permeado de CO, na presenga de 6leo essencial, pois os efeitos calculados sdo
menores que o erro padréio calculado de 1,44 kg.h™'.m™. Por outro lado, o fluxo de CO,
foi afetado significativamente pelo gradiente de pressdo transmembrana e pela
concentrag¢do de Oleo essencial na alimentagdo. O aumento do gradiente de pressio de,
por exemplo, 2 para 4 MPa levou a um aumento médio de fluxo permeado de CO, de
64,1 kg.h".m'z, enquanto que o aumento de 1% para 5% na concentragdo de 6leo na
alimentagdo levou a uma redugio média de 40,8 kg.h™.m™ no fluxo permeado de CO,.
Os efeitos das alteragdes do gradiente de pressdo e da concentragdo de 6leo na
alimenta¢do sobre a média do fluxo permeado estacionario de CO, podem ser
observados na Figura 19.

Para todas as temperaturas empregadas, a permeabilidade da membrana ao CO,
diminuiu com o aumento de concentragdo de 6leo essencial na corrente de alimentagéo
de uma forma essencialmente linear no intervalo testado. A Figura 20 apresenta os
valores de permeabilidade médios entre as diferentes temperaturas e para os trés
valores de concentragdo de dleo na alimentagdo obtidos por regressao linear das curvas
de fluxo.

A relagdo entre o fluxo de CO, puro e o gradiente de pressdo transmembrana foi
medido & mesma temperatura e para as mesmas amostras de membrana antes e apos a
permeagdo de Oleo essencial em solugdo com CO, denso. Conforme ilustrado na
Figura 21, a permeabilidade da membrana ao CO, puro foi quase que totalmente
recuperada apds a permeagdo de dleo essencial. Este fato indica que a redugdo da
permeabilidade durante a permeagdo das misturas de CO, denso e 6leo essencial pode
ser atribuida a ocorréncia de polarizagdo de concentragdo e ao baixo indice de

colmatagem da membrana.
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A Tabela 7 apresenta as variagdes de resultados obtidas com diferentes amostras
da membrana CF para o caso dos experimentos de retengdo de Oleo essencial de noz
moscada, conforme apresentado nas Figuras 10 a 18. A retengdo média da membrana,

tomando-se os resultados obtidos em todas as condig¢des experimentais, foi de 92,5 %.

Tabela 7 — Variagdes de fluxo permeado de CO, e de indice de retengdo de Oleo

essencial obtidas com diferentes amostras da membrana CF e diferentes condigdes

experimentais.
Concentragdo  Gradiente de Fluxo Fluxo Fluxo Indice de Indice de Indice de
de oleo pressdo médiode minimode  maximo de retenc¢do retengdo retengdo
essencial na  transmembrana CO, CO, CO, médiode minimode maximo de
alimentagiio (MPa) (kgh'.m?) (kgh'm?) (kgh'm?) bleo (+5%) Oleo (£5%) bleo (£5%)
(%) (%) (%) (%)
2 51,8 36,0 62,1 94,0 84,8 98,3
1 3 82,8 53,1 105,0 93,3 82,4 97,8
4 114,7 84,0 142,7 96,0 89,4 98.8
2 27,0 21,2 34,6 92,0 78,1 97,6
5 3 52,5 46,4 66,5 91,9 76,9 98,3
4 75,5 63,7 91,6 91,2 72,2 98,9
2 21,1 17,8 25,6 91,0 79,5 98,7
10 3 39,7 33,6 45,0 91,2 80,9 96,6
4 51,2 46,2 57,4 92,1 77,6 98,7

Andlises cromatograficas realizadas nas correntes de permeado e na alimentagdo
indicaram, qualitativamente, que a composi¢do quimica do Oleo essencial de noz
moscada apresentada na Tabela 3 (se¢do 2.2) ndo sofreu alteragdes apds permeagio
pela membrana, mantendo-se o mesmo perfil de compostos mais abundantes e nas
mesmas propor¢des do 6leo introduzido na alimentagdo. No entanto, a auséncia de um
cromatografo acoplado a unidade experimental e a dificuldade na coleta e na
manuten¢do da qualidade de amostras pequenas ndo permitiram que fossem obtidas
analises quantitativas conclusivas a respeito do perfil de composi¢do do 6leo essencial

permeado. A membrana foi exposta a um ambiente com CO, denso por periodos de até
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180 horas sem alteragdes na reteng@o de 6leo essencial ou no fluxo de CO,, indicando
manuten¢do das propriedades funcionais, boa resisténcia mecanica da membrana aos
elevados gradientes de pressdo aplicados e boa resisténcia quimica ao ambiente

supercritico € ao 6leo essencial de noz moscada.

4.3 ANALISE FENOMENOLOGICA

A natureza dos fendmenos de transferéncia de massa por membranas semi-
permeaveis pode ser convectiva e/ou difusiva, dependendo das caracteristicas da
membrana e dos fluidos em questdo. No caso de membranas de osmose inversa, a
literatura afirma que o mecanismo de transporte € predominantemente difusivo (Habert
et al., 1997; Bitter, 1991). No entanto, para uma melhor avaliagdo fenomenolégica,
analises mais completas devem ser realizadas com base em evidéncias experimentais,
levando-se em consideragdo o tipo de fluido envolvido no processo. Sarrade et al.
(1996) observaram, para o caso de membranas organominerais de nanofiltragdo
utilizadas em meio supercritico, um mecanismo de permeagdo que seguia a lei de
Poiseuille predominantemente a lei de Knudsen. No presente trabalho, utilizou-se a
analise dos resultados experimentais para a escolha e aplicagdio de um modelo
matematico fenomenologico que pudesse fornecer informagdes sobre a natureza da

permeagdo de CO, e de 6leo essencial pela membrana de osmose inversa utilizada.

4.3.1 Modelagem matematica da permeagdo de CO, pela membrana

O CO; denso ¢ um fluido compressivel que, ao atravessar a membrana pela
aplicacdo de um gradiente de pressdo, sofre reducdo de sua massa especifica,
ocasionando o surgimento de um gradiente de concentragdo. A Tabela 8 apresenta os
valores, segundo tabela da IUPAC (Angus et al., 1973), de massa especifica do CO,

para cada condigdo de temperatura e de diferenga de pressdo utilizadas neste trabalho.
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A pressdo de alimentagdo € de 12 MPa. Pode-se verificar, por esta tabela, as grandes
diferencas de concentragdo transmembrana do solvente encontradas nos experimentos

realizados.

Tabela 8 — Massa especifica do CO, para cada condi¢do de pressdo e temperatura

utilizada. Pressdo de alimenta¢do = 12 MPa.

Temperatura  Gradiente de pressdo  Massa especifica do CO,na  Massa especifica do CO, no

(°C) transmembrana (MPa)  alimentagdo (+ 5 kg.m™) permeado (+ 5 kg.m?)
2 850 835
23 3 850 825
4 850 815
2 715 625
40 3 715 525
4 715 275
2 580 395
50 3 580 275
4 580 215

A Figura 22 apresenta a dependéncia entre o fluxo permeado estacionario de CO,
puro ¢ a diferenga de massa especifica do solvente de um lado a outro da membrana.
Nao ¢é observada nenhuma relagdo entre o fluxo de CO, puro e o gradiente de
concentragdo ou de massa especifica, sendo o fluxo praticamente constante para um
mesmo gradiente de pressdo transmembrana. Este fator, aliado a relagdo linear de
fluxo com o gradiente de pressdo aplicado e a insensibilidade da permeabilidade a
variagdo de temperatura (consequentemente, as variagdes de densidade e viscosidade
do CO,), indicam um comportamento predominantemente convectivo durante a
permeacgdo de CO, pela membrana, sendo o gradiente de pressdo a for¢a motriz para o
fluxo. Segundo a teoria da termodinamica do irreversivel (vide se¢do 2.3.4), o fluxo de

CO; poderia ser expresso pela Equagédo 12:

J =L,(AP - 0Ax) (12)
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onde J é o fluxo permeado de CO, (kg.s".m™), L, € a permeabilidade da membrana ao
solvente (kg.s'.m>.MPa™), AP é o gradiente de pressdo trasmembrana aplicado (MPa)
e Ar ¢ a diferenga de pressdo osmotica transmembrana (MPa) que, no caso de fluxo de
solvente puro, ¢ igual a zero. A Equagdo 12 representa a linearidade da dependéncia
entre o fluxo permeado e o gradiente de pressdo aplicado, conforme foi demonstrado
neste trabalho através da Figura 2. Para as temperaturas de 23°C, 40°C e 50°C, a
permeabilidade da membrana ao CO, puro (L,) é de 32,087 kgh' . m> MPa" (vide
se¢do 4.1) ou 8,91x10” kg.s'.m?.MPa™.
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Figura 22 — Dependéncia do fluxo de CO, puro com a diferenga de massa especifica

entre a alimentagdo e o permeado para as trés temperaturas testadas.

Durante os experimentos de permeagdo de CO, e dleo essencial de noz moscada
observou-se, conforme apresentado em detalhes na seg¢do 4.2, um decréscimo de L,
com o aumento da concentragdo de Oleo na alimentagdo (Figura 20). Calculos
realizados utilizando-se a Equagdo 12 demonstraram que apenas a redugdo da forga
motriz pelo gradiente de pressdo osmoética (An) eventualmente causado pela diferenga
de concentragdo de Oleo essencial entre a alimentagdo e o permeado ndo seria

suficiente para explicar a redugdo de fluxo permeado de CO, com o aumento da
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concentrag¢do de Oleo essencial na alimentag@o. De fato, experimentalmente observou-
se a ocorréncia de fluxo de CO, com gradientes de pressdo de 1 MPa e concentragdo
de alimentag¢do de 10%, o que indica que um eventual gradiente de pressdo osmdtica
estabelecido para o caso da maior concentragdo de alimentag¢do utilizada deva ser
inferior a este valor. Experimentos foram realizados buscando-se observar, no
equipamento disponivel, o estabelecimento de um gradiente de pressdo osmotica entre
uma concentragdo de 10% em massa de dleo essencial no lado retido ¢ CO, puro no
lado permeado. Ambos os lados da célula foram colocados a uma pressio de 12 MPa,
€ o sistema foi mantido com temperatura controlada durante periodos de até 24 horas,
ndo sendo observado o estabelecimento de nenhum gradiente de pressdo (precisdo de +
0,2 MPa), que seria equivalente a pressdo osmotica. Portanto, neste trabalho, A foi
considerado desprezivel quando em comparagdo com os gradientes de pressdo
utilizados.

A hipotese levantada na seg¢do 4.2 acerca da ocorréncia de polarizagdo de
concentrag@o devido ao elevado indice de retengdo e a reversibilidade do fendmeno de
reducdo da permeabilidade (Figura 21) pode ser representada esquematicamente pela
Figura 23. Nessa figura apresenta-se o modelo da teoria do filme, que trata
especificamente desse fendmeno e que assume uma concentra¢do de soluto uniforme
na superficie da membrana. A polarizagdo de concentragdo consiste no aumento da
concentragdo de soluto na interface membrana/solu¢do, ocasionando retrodifusio,
estabelecimento de um perfil de concentragdo de soluto na regido proxima a superficie
da membrana e redugdo do fluxo permeado. No caso de ndo ocorrer bloqueio dos
poros ou adsor¢do, a polarizagdo de concentragdo ¢ um fendémeno totalmente
reversivel e o fluxo permeado de solvente puro € totalmente recuperado (Habert et al.,
1997), fato que foi observado experimentalmente neste trabalho.

Geraldes et al. (2001) propuseram um modelo matematico para representar
processos de nanofiltragdo de solugdes aquosas de PEG 1000, sacarose e sulfato de
sodio, com indices de retengdo de até 99%. O modelo considerou as equagdes de
Navier-Stokes para representar o perfil de velocidade das solugdes que foram

introduzidas tangencialmente sobre uma membrana em configura¢do de placa plana.
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Para predizer a permeacgdo foi utilizada a Equagédo 12, baseada na termodindmica do
irreversivel, associada a teoria do filme.

No presente trabalho, em que foi utilizado fluxo perpendicular, a velocidade
massica sobre a membrana foi considerada unidimensional, constante e uniforme sobre
toda a superficie da membrana, e igual a velocidade de permeac¢do. Como o fluxo
permeado de 6leo essencial € desprezivel em comparagdo com o fluxo de CO, (no
maximo 1% em massa), assumiu-se o fluxo de CO, como sendo igual ao fluxo total

permeado.

»
»

y

Figura 23 — Representagdo esquematica da teoria do filme, que representa o fendmeno

de polarizagio de concentragio: J = fluxo permeado de CO, (kg.s'.m?), w =
concentragdo de soluto (% m/m), wy = concentragdo de soluto na alimentag¢do (%
m/m), w, = concentra¢do de soluto na superficie da membrana (% m/m), w, =
concentragdo de soluto no permeado (% m/m), y = coordenada espacial, & = espessura

da camada de polarizagio (m).

Experimentalmente observou-se que o estado estacionario foi atingido
rapidamente nos testes de permeagdo, mantendo-se o fluxo e a retengdo constantes
apds menos de 15 minutos em todos os experimentos realizados. Portanto, optou-se
por trabalhar com a modelagem matematica do estado estacionario. Neste caso, o

modelo matematico da teoria do filme pode ser representado pela Equagéo 13:
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Dy Ty Vg =0 (13)

onde D,z € o coeficiente binario de difusdo do oleo essencial de noz moscada no CO,
. ~ 2 -1 ” . . - -1
denso na alimentagdo (m°.s”) e v é a velocidade do CO, na alimenta¢do (m.s”). As

condi¢des de contorno sdo representadas pelas Egs. 14 e 15.

dw :
y=0’ pDABd_ :ppvaf (14)
),
y=06, w=w, (15)
et (16)
w

Onde f* € o indice de retengdo intrinseco da membrana (Eq. 16), v, € a velocidade
no permeado (m.s"), p é a massa especifica da solug¢do na alimentagéo (kg.m'3 )eppé
a massa especifica da solugio no permeado (kg.m”). Assumiu-se que os valores de
massa especifica da solugdo sdo iguais aos do CO, puro.

A condigdo de contorno representada pela Equagdo 14 estabelece continuidade de
fluxo de solvente e de soluto na interface membrana/alimentagdo através de um
balango de massa que iguala o fluxo total na alimentagdo ao fluxo permeado. A

Equagdo 13 possui solugdo analitica obtida pela aplicagdo das condi¢gdes de contorno

(Egs. 14 e 15):

J = Das m[wm_wﬂ) 7).

A Equacdo 13, que representa a teoria do filme, explica a influéncia da polarizagio
de concentragdo sobre o fluxo, mas ndo o relaciona com o gradiente de pressdo
transmembrana aplicado. A relagdo com AP € dada pela Equagdo 12, que deve se unir
a equagdo do filme (Eq. 17) de alguma forma. Em seu trabalho, Geraldes et al. (2001)

observaram que os fluxos permeados calculados pela Equagdo 12 foram
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sistematicamente maiores do que os valores experimentais correspondentes.
Observaram, também, que as diferengas entre os valores aumentou com o aumento da
concentragdo de soluto na alimentagdo. As diferengas foram explicadas como um
desvio da equagdo fenomenoldgica que envolve a diferenca de pressdo osmética (Eq.
12), que foi entdo corrigida com um fator dependente da concentragdo do soluto na

solugdo adjacente 8 membrana, conforme descrito pela Equagdo 18:

J =—-A(w, )L, (AP - oAr) (18)

onde A(w,,) € o fator de corre¢do da Equagdo 12, que ¢ dependente da concentragdo de
soluto na superficie da membrana.

No presente trabalho, ndo sdo conhecidos os parametros Dz, & € wy,, sendo
A7 considerado desprezivel. Pode-se estimar D pela equagdo de Wilke-Chang, muito

utilizada, por simplicidade, para sistemas supercriticos (Eq. 19) (Riazi e Whitson,

1993):

7,4x10°% (M, )T

D.,, =
“ “’BV/? °

(19)

onde Mjp € a massa molecular do CO, (g.mol'l), T ¢ a temperatura (K), V4 € o volume
molar do soluto (cm*.mol™), ¢ é o fator de associag¢do do solvente (1,0 para 0 CO,) €
ug € a viscosidade do solvente nas condi¢des de temperatura e pressao do sistema (cP).
A viscosidade do solvente pode ser calculada pela correlagdo de Altunin e
Sakhabetdinov (1972), citada por Sovova e Prochazka (1993). A Tabela 9 apresenta os
valores de D4p calculados pela Eq. 19 e os valores de pp calculados pela correlagdo de

Altunin e Sakhabetdinov.
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Tabela 9 — Valores de D4z calculados pela equagdo de Wilke-Chang, e de gy
calculados pela correlagio de Altunin e Sakhabetdinov. Pressdo de alimentagéo:
12MPa.

Temperatura Dyp (m’s™) uz (cP)
23°C 7,66 x 107 0,0822
40°C 11,24 x 10” 0,0592
50 °C 15,70 x 107 0,0436

Com base nos valores experimentais de J obtidos para cada condigdo de
temperatura, gradiente de pressdo e concentragdo de oleo na alimentagdo, os valores de
w,, foram calculados para cada uma dessas condi¢des, assumindo-se valores diversos
para 3 (Eq. 17). Entdo, pela Equagédo (18), foram calculados os fatores de corregido (A)
para cada w,, calculado utilizando-se um valor especifico de 8, também com base nos
valores experimentais de J ¢ na permeabilidade média da membrana ao CO, puro (L, =
32,1 kg.h'.m>.MPa™). Assumiu-se a retengdo média de 6leo como sendo de 92,5%
para todos os experimentos, utilizando-se este valor para o calculo da concentragio
massica de oleo no permeado (w,). A diferenga de pressio osmotica (Aw) foi
considerada desprezivel com relagdo aos elevados valores de AP utilizados, tomando-
se como base as informagdes experimentais obtidas e discutidas anteriormente nesta
se¢do. Dados experimentais de fluxo obtidos para as mesmas condigdes de AP e de wy,
mas a temperaturas diferentes, foram utilizados juntos para representar a variabilidade
dos resultados, uma vez que a temperatura ndo exerceu efeitos estatisticamente
significativos sobre o processo de permeagdo (vide seg¢do 4.2). Os valores médios de
A(w,,) foram relacionados graficamente com w, médio calculado para cada
concentragdo de 6leo na alimentagdo. Encontrou-se uma relagdo do tipo potencial entre
esses dois valores, sendo que o valor de J foi ajustado até que a melhor relagdo entre
A(w,,) e wy, fosse encontrada, ou seja, buscando o melhor ajuste da curva potencial aos

valores A(w,,) € w,. A melhor relagdo entre os valores foi encontrada para 6 =400 um
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(coeficiente de correlagdo igual a 1,0), e estd representada na Equagdo 20 e na Figura

24.

A(Wn)=0,1164 w,, 6% (20)

Verificou-se que o fator de correcdo (A(w,) ) torna-se cada vez menor a medida
que a concentragdo de 6leo na superficie da membrana aumenta. Resultado semelhante
foi encontrado por Geraldes et al. (2001) na modelagem da permeagdo de PEG1000
por uma membrana de nanofiltragdo. Segundo os calculos realizados, observa-se que,
devido a polarizagdo, a concentragdo de 6leo na superficie da membrana chega a cerca
de 4% (m/m) quando a concentragcdo massica de 6leo na alimentagdo ¢ de 1%, a cerca
de 10% (m/m) quando a concentracdo massica de 6leo na alimentagdo € de 5% ¢ a
aproximadamente 17% (m/m) quando 10% (m/m) de Oleo sdo introduzidos na
alimentagao.

A relagdo representada na Equagdo 20 foi utilizada na Equagdo 18 para o célculo
dos valores de J. Seguindo a metodologia utilizada na elaboragdo do grafico da Figura
24, empregou-se nos célculos o fator de corre¢io A(w,) médio obtido para uma
mesma concentragdo de 6leo na alimentagdo e diferentes temperaturas e gradientes de
pressdo transmembrana. A Tabela 10 e a Figura 25 apresentam os valores calculados e

a comparac¢do com os valores experimentais.
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Figura 24 — Relagdo entre A(w,) e w, médios (médias tomadas entre valores as
condigbes de concentragdo de Oleo na alimentagdo e diferentes temperaturas e

gradientes de pressdo).

Tabela 10 — Comparagdo entre os valores de J calculados e os valores experimentais.

Concentragio de dleo AP J calculado J experimental Relag¢ao média entre J
na alimentagdo (MPa)  (kgs'.m?) (kg.s'.m?) calculado e J experimental
2 0,0173 0,0174 0,99
1 3 0,0260 0,0258 1,01
4 0,0346 0,0345 1,00
2 0,0094 0,0076 1,24
5 3 0,0141 0,0148 0,95
4 0,0187 0,0215 0,87
2 0,0068 0,0059 1,15
10 3 0,0102 0,0110 0,93
4 0,0136 0,0142 0,96
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Considerando-se a variabilidade experimental observada entre os fluxos massicos
de solvente obtidos com diferentes amostras da membrana, a relagdo encontrada entre
os valores calculados e experimentais de J foi muito boa. Os bons resultados obtidos
com a aplicagdo do modelo matematico indicam que as hipoteses formuladas a
respeito da natureza dos fendmenos de transferéncia de massa envolvidos no presente
trabalho sdo consistentes. Trata-se, portanto, de um processo predominantemente
convectivo cuja for¢ca motriz ¢ um gradiente de pressdo, e a ocorréncia de polarizagdo
de concentragdo pode explicar a redugcdo de fluxo de CO, observada
experimentalmente a medida que aumenta a concentra¢do de 6leo na alimentagdo. A
Equagdo 12 pode ser corrigida por um fator dependente da concentragdo de 6leo na
superficie da membrana, associando-se o fluxo permeado causado pelo gradiente de
pressdo com a redugdo de fluxo causada pela polarizagdo de concentragdo (Eq. 17). A
ocorréncia do fendmeno de plasticizagdo da membrana de acetato de celulose
ocasionada pela presenga de CO, denso (vide discussdo na se¢do 2.3.3) é comprovada
pela literatura e provoca o inchamento da cadeia polimérica, o que facilita o transporte
de substincias através da membrana. Esse fendmeno pode ser responsavel pela
possibilidade de representagdo matematica do fluxo permeado de CO, por fendmenos
fundamentalmente convectivos, 0 que ndo seria esperado no caso de uma membrana
anisotropica com pele densa como a membrana de osmose inversa utilizada neste

trabalho.
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Figura 25 — Comparagao entre os valores de J experimentais e calculados.

4.3.2 Modelagem matematica da permeagdo de 6leo essencial pela membrana

As Figuras 26 e 27 apresentam, respectivamente, a dependéncia da média dos
fluxos estacionarios experimentais de 6leo essencial de noz moscada pela membrana
CF com o gradiente de pressdo transmembrana e com o gradiente de concentragdo de
oleo essencial. Os valores de fluxo apresentados referem-se a médias obtidas para os
mesmos valores de AP e de concentragdo de Oleo na alimentagdo, mas a diferentes
temperaturas, pois analises estatisticas realizadas comprovaram a inexisténcia de uma
relagdo estatisticamente significativa entre a temperatura e o fluxo permeado de dleo

essencial.
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Figura 26 — Dependéncia entre a média do fluxo permeado estacionario de oleo
essencial de noz moscada e o gradiente de pressio para diferentes concentragdes de
6leo na alimentagdo. Pressdo constante de alimentag¢do: 12 MPa; valores médios de

fluxo entre 23°C, 40°C e 50°C.

Observa-se pelas Figuras 26 e 27 a dependéncia entre o fluxo permeado de 6leo e
os gradientes de pressdo e de concentragdo, o que indica, além da contribui¢do do
fluxo de solvente, que € diretamente proporcional ao gradiente de pressdo (Figura 19),

uma contribuig¢do difusiva ao mecanismo de transporte do 6leo pela membrana.
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Figura 27 — Dependéncia entre a média do fluxo permeado de dleo essencial de noz
moscada e o gradiente de concentragdo de dleo para diferentes gradientes de pressdo
transmembrana. Pressdo constante de alimentagfo: 12 MPa; valores de fluxo médios

entre 23°C, 40°C e 50°C.

Tomando-se como base as informagdes experimentais e a teoria da termodinamica
dos processos irreversiveis, o fluxo médio de 6leo essencial poderia ser expresso pela
Equagdo 7 (vide segdo 2.3.4) onde An é considerado desprezivel (vide discussdo na
se¢do 4.3.1) e Jy € considerado igual ao fluxo de CO, (J) devido aos elevados indices
de retengdo observados experimentalmente. Desta forma, o fluxo permeado de 6leo

essencial (J;) € descrito pela Equagdo 21.

Jy = Cyal1-G)J (21)

Na Equagdo 21, os valores de C;,, foram calculados com base nas concentragdes
de alimentagdo, ndo sendo levado em conta o fenémeno de polarizagdo de
concentragdo, e os valores de .J utilizados foram os calculados pelo modelo
matematico na seg¢do 4.3.1. Para os calculos da concentragdo média logaritmica foi

utilizada a retengdo média de 92,5% para todas as condi¢des de gradiente de pressdo,



66

temperatura e concentragdo de 6leo na alimentagdo. O valor o foi ajustado com o
intuito de minimizar o erro quadratico entre os valores calculados e experimentais do
fluxo permeado de 6leo, sendo que os fluxos experimentais referem-se aos indices de
retengdo médios apresentados na Tabela 7. A Figura 28 apresenta a relagdo entre a
somatoria do erro quadratico e o valor de o. Verifica-se a minimizagdo da somatdria
do erro quadratico na regido em torno de ¢ igual a 0,76. A Tabela 11 e a Figura 29
apresentam os valores J; experimentais e calculados pela Equagdo 21 com o valor
ajustado de o igual a 0,76. Observa-se uma boa concordincia entre os dados
experimentais € os calculados para as concentragdes de 6leo na alimentagdo de 5% e
de 10% com a utilizagdo de um unico valor de ¢. O valor de 0,76 encontrado significa,
segundo postulado por Onsager, a predominincia de fluxo difusivo no caso da
permeagdo do Oleo essencial. Para a concentragdo de dleo na alimentagdo de 1%, o
valor de ¢ deveria ser maior que 0,76 para melhorar a concordancia entre os resultados
experimentais € os valores calculados, significando, neste caso, uma contribuigéo

ainda maior de mecanismos de transferéncia de massa difusivos.

0,25

e
[ ]
i

0,15

e
-
:

0,05

Somatéria do erro quadrético

0,5 0,55 0,6 0,65 0,7 0,75 0,8 0,85 0,9 0,95 1

Figura 28 — Relagdo entre a somatéria do erro quadratico e o valor de .
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Tabela 11 — Comparagéo entre os fluxos de soluto experimentais (J; exp) e calculados

(Js calc) (60 =0,76).

Concentragiode 6leo AP J, calc x107 J, exp x107 Relagdo média entre J;
na alimentagéo (MPa)  (kgs'm?) kg.s'.m?) calculado e J; experimental
2 1,48 1,04 1,42
1 3 2,22 1,73 1,28
4 2,96 1,38 2,14
2 4,03 3,02 1,33
5 3 6,04 5,99 1,00
4 8,01 9,47 0,85
2 5.83 528 1,10
10 3 8,74 9,70 0,90
4 11,66 11,24 1,04
1,20E-04

1,00E-04 -

8,00E-05 -

6,00E-05 -

4,00E-05 -

2,00E-05 -

Fluxo permeado de dleo (calculado) (kg.s ! .m'z)

0,00E+00 T T T T T
0,00E+00  2,00E-05 4,00E-05 6,00E-05  800E-05 1,00E-04 1,20E-04

Fluxo permeado de dleo (experimental) (kg.s”.m")

Figura 29 — Relagdo entre os fluxos de soluto experimentais e calculados para o igual
a0,76.
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5 CONCLUSOES

Obtiveram-se bons resultados referentes a utilizagdo da membrana comercial de
osmose inversa fabricada em acetato de celulose para a separagdo de dleo essencial de
noz moscada de misturas com diéxido de carbono denso. A membrana apresentou boa
resisténcia mecanica aos elevados gradientes de pressdo empregados € manteve suas
caracteristicas funcionais apds contato com o 6leo essencial de noz moscada € com o
CO; denso por periodos de até 180 horas. Obteve-se um indice médio de retengéo de
92,5% do dleo essencial, independentemente da temperatura, do gradiente de pressdo €
da concentragdo de 6leo na alimentagio utilizados.

O fluxo permeado de CO, apresentou uma relagdo linear com o gradiente de
pressio empregado, ndo sendo observada qualquer relagdo estatisticamente
significativa com a temperatura de operagdo do sistema no intervalo estudado. O
aumento na concentracdo de oleo na alimentacgio de 1% para 10% em massa levou a
uma redugdo do fluxo permeado de CO,, fato que foi atribuido, devido a sua
demonstrada reversibilidade, ao fendmeno de polarizagdo de concentragdo. Durante os
experimentos de permeacdo, o estado estacionario foi atingido em menos de 15
minutos, tanto com relagdo ao fluxo permeado de solvente quanto com relagdo aos
indices de reten¢do de oleo. Fotomicrografias da membrana antes € apos o uso
demonstraram que ocorreu uma reducgéo na sua espessura de cerca de 50%, fato devido
a intensa compactacio pelos gradientes de pressdo de até 4 MPa aplicados.

Com relagdo aos mecanismos de transporte envolvidos no processo em questio,
analises dos resultados experimentais obtidos permitem verificar que a permeagdo do
solvente segue um padrdo tipicamente convectivo. O fluxo de CO, nido sofreu
influéncia do gradiente de concentragfio transmembrana gerado pela variagdo de massa
especifica do CO, do lado da fragdo retida para o lado do permeado pela redugéo de
pressd@o. Também ndo foi influenciado pela temperatura de operagdo do sistema.
Utilizando-se uma equagdo matematica relacionando a proporcionalidade linear do
fluxo massico de CO, com o gradiente de pressdo aplicado associada & equagdo que
representa o fendmeno de polarizagdo de concentragdo, foi possivel descrever a

permeagédo de solvente pela membrana incluindo-se os efeitos de reducdo de fluxo
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permeado devida ao aumento da concentragdo de 6leo essencial na alimentagdo. As
duas equagdes foram relacionadas através de um fator de corregio dependente da
concentragdo de oleo na superficie da membrana, utilizando-se como parametro de
ajuste a espessura da camada de polarizagdo. Estabeleceu-se uma relagdo do tipo
exponencial entre o fator de corre¢do empregado € a concentragio de Oleo na
superficie da membrana. A espessura da camada de polarizagdo que melhor ajustou os
dados experimentais foi de 400 pm.

A modelagem matemética da permeago de dleo essencial pela membrana foi
realizada com base na termodindmica dos processos irreversiveis, relacionando-se de
forma diretamente proporcional o fluxo permeado de 6leo com o fluxo permeado total
e com a diferenga média logaritmica da concentra¢do de soluto na alimentagio € no
permeado. O pardmetro ¢ foi utilizado como parimetro de ajuste visando minimizar a
somatdria do erro quadritico entre os fluxos experimental e calculado. O valor
minimo do erro calculado foi obtido para um valor ¢ igual a 0,76, o que indica, pela
maior proximidade ao valor 1, um mecanismo de permeagio predominantemente
difusivo. Experimentalmente observou-se que o fluxo permeado de éleo essencial de
noz moscada possuia uma dependéncia linear com os gradientes de pressdo e de
concentragdo de dleo, também sendo linearmente dependente da concentragdo de 6leo
na alimentacdo. v

A modelagem matematica baseada na termodindmica do irreversivel ¢ limitada
no sentido de fornecer informagdes fenomenoldgicas acerca de mecanismos de
transferéncia de massa que ocorrem no interior das diferentes camadas que compdem a
membrana semi-permeédvel. No entanto, sua utilizagdo, aliada as observagdes
experimentais, permite chegar a conclusdes relacionadas a mecanismos médios de
transporte envolvidos no processo de permeagdo, além de ndo requerer o
conhecimento de pardmetros relacionados & estrutura interna da membrana ou a
fenémenos de transferéncia de massa mais complexos e que sejam de dificil obtengéo.

E conhecido, na literatura, o fenémeno de plasticizagio de membranas
poliméricas, inclusive de acetato de celulose, causado pela presenga de CO; a pressoes

elevadas. A plasticizagdio promove um aumento da mobilidade das cadeias
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poliméricas, facilitando a permeagdo de substincias pela membrana, o que pode levar,
inclusive, a perda de seletividade. No presente trabalho levantou-se a hipétese de que o
fenémeno de plasticizagdo possa ter levado uma membrana de osmose inversa como a
utilizada, a apresentar um comportamento predominantemente convectivo com relagdo
ao fluxo permeado de CO,, quando se esperava uma predominincia de mecanismos
difusivos. Pela mesma razdo, o aumento da mobilidade das cadeias poliméricas pode
ter levado a uma facilitagdo da permeagdo do 6leo essencial juntamente com o CO,,
mas, neste caso, em um grau bastante inferior.

A utilizagdo de uma pressdo de alimentagdo de 12 MPa e de gradientes de até 4
MPa permitiram a eficiente separag¢do do 6leo essencial de noz moscada do CO, denso
sem a necessidade de despressurizagdo do sistema, o que evita a mudanga de fase do
CO,, reduzindo os custos de recompressdo. Sob estas condig¢des, a area de filtragio
necessdria para um modulo de membrana projetado para trabalhar em uma unidade de
extragdo em escala piloto com um fluxo de CO, de 10,8 kg/h seria de 0,237 m?2. Os
resultados experimentais obtidos neste trabalho indicam que, para a utilizagdo da
membrana CF em um médulo de extrago supercritica em maior escala, é preciso
manter uma baixa concentragdo de 6leo essencial sobre a membrana e promover fluxo
tangencial, visando reduzir a espessura da camada de polarizago e evitar a redugdo
do fluxo permeado de CO,.

Como continuagdo dos trabalhos sugere-se o estudo do processo de separagdo do
dleo essencial em regime de fluxo tangencial, visando melhorar a relagio entre fluxo
permeado de CO, e érea filtrante. Sugere-se, também, a realizagio de estudos em
escala piloto, em um sistema conectado diretamente a uma unidade de extragio de 6leo

essencial a partir da matriz vegetal.
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