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210 CAPITULO 19

19.1 FUNDAMENTOS E DEFINICOES

Os processos de separagao na industria de alimentos utilizam-se, na maioria das vezes, das operagdes unitarias concebi-
das pela engenharia quimica classica. Porém deve-se considerar que na industria de alimentos as matérias-primas sao,
em geral, bastante complexas, apresentando, principalmente no caso de material de origem biolégica, sensibilidade em
relacdo a temperatura, bem como a meios extremamente 4dcidos ou alcalinos. Por isso, esses materiais nao podem ser tra-
tados convencionalmente, o que reforca a necessidade da busca de processos alternativos de separacao.

A escolha de determinado processo de separacao é realizada com base em uma andlise prévia do problema em termos
de custo-beneficio. De maneira geral, varios processos sao elegiveis para realizar determinada separa¢do e uma analise
detalhada com base nas caracteristicas da matéria-prima, como caracteristicas sensoriais, estruturais e de estabilidade,
deve ser realizada.

Pode-se inferir que os processos de destilagcdo e evaporacao sdao concorrentes diretos do processo de separacao por
extracdo liquido-liquido. Os processos de destilagao e evaporagao produzem produtos praticamente puros e, em geral, nao
requerem tratamento posterior das correntes geradas nesses processos. A extra¢ao, por outro lado, gera produtos inter-
medidrios, ou seja, transfere um componente solubilizado em uma solugao (soluto na alimentac¢do) para outro solvente,
formando-se, consequentemente, uma nova solu¢ao a qual necessita de um tratamento posterior, por exemplo, por des-
tilacdo, evaporagao ou outros.

Um processo completo de separagdo baseado na extracao liquido-liquido inclui, desse modo, a unidade de extragao
acoplada as unidades de recuperacao do solvente das correntes de extrato e rafinado, como esquematizado na Figura 19.1.

Na industria de processamento de alimentos a técnica de extragdo liquido-liquido € utilizada para concentrar com-
ponentes de alto valor agregado ou para remover compostos indesejaveis, ou nocivos, presentes em uma matéria-prima.
Desse modo, como a extracao liquido-liquido pode ser eficientemente realizada sob temperatura ambiente ou moderada,
essa técnica pode ser empregada como alternativa a outros processos de separacao quando esses nao sao recomendaveis,
por exemplo, na recuperacao de componentes termossensiveis. No caso da separacao de biomoléculas é possivel contro-
lar durante o processo de extracao parametros como pH, for¢a i6nica e temperatura, de modo a evitar a desnaturacao de
proteinas ou a perda de atividade enzimatica, por exemplo.

De fato, os processos de separacao embasados na diferenca de volatilidade dos componentes da solucao, como a des-
tilacao e evaporacgao, sao economicamente vantajosos para substancias que tém diferentes pressoes de vapor a qualquer
temperatura. No caso de destilacao de componentes com volatilidades relativas préximas a unidade, o processo de sepa-
racgao por extracao liquido-liquido torna-se uma alternativa atraente, uma vez que utiliza a diferenca de solubilidade dos
componentes no solvente escolhido.

A extracao liquido-liquido, também chamada de extragado liquida ou extragdo por solvente, é uma operacao de trans-
feréncia de massa na qual uma solucéo liquida, a alimentacao, é colocada em contato com um segundo liquido denomi-
nado solvente. O solvente é imiscivel ou parcialmente miscivel com a solucao de alimentacao e é escolhido de modo a ex-
trair preferencialmente um ou mais componentes desejados, denominados solutos contidos na corrente de alimentacao.

Determinado grau de separacao entre os constituintes da corrente de alimentacdo ocorrerad considerando-se que as
substancias que constituem a solucéo original distribuem-se diferentemente entre as duas fases liquidas formadas. A ex-
tensao da separacao pode ser controlada e aumentada utilizando-se multiplos contatos.

Duas correntes resultam desse contato, o rafinado, que é a solugao residual da alimentacao, pobre em solvente, com
um ou mais de um dos solutos removidos pela extracao, e o extrato, rico em solvente, contendo o soluto extraido.

Rafinado Extrato
A 4 A
Diluente Dessolventizagio Unidade de Recuperagdo Soluto
do rafinado extragdo do solvente
A
Reciclo de Reciclo de
solvente Alimentagdo solvente
|
TA
Make up de
solvente

Figura 19.1 Unidade de extracdo e recuperagéo de solvente.
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Figura 19.2 Etapas do processo de extraggo liquido-liquido.

Uma aplicacdo interessante da extracdo liquido-liquido na engenharia de alimentos é a extracdo de acidos graxos li-
vres contidos em dleos vegetais empregando-se como solventes alcodis de cadeia curta. A andlise desse exemplo contribui
para o entendimento das principais caracteristicas dessa opera¢ao de transferéncia de massa.

Considere que determinada quantidade de dleo de soja (B) contendo acidos graxos livres (A), caracterizando uma cor-
rente de alimentacao, é misturada com quantidade similar de etanol (C), caracterizando a corrente de solvente (Figura 19.2).

Durante o processo de agitacao, goticulas da solucao oleosa sdo dispersas em meio a uma fase continua formada pe-
lo solvente. Nessa etapa do processo, ocorre a maior extensao da transferéncia de massa. Parte dos acidos graxos livres
contidos inicialmente na solucao de alimentacao transfere-se da fase dispersa para a fase continua. Concomitantemente,
pequenas quantidades de 6leo de soja e de etanol se transferem para as fases continua e dispersa, respectivamente. Com
o cessar da agitacao as goticulas da fase dispersa coalescem e, em razao da diferenca de densidade das fases, estas decan-
tam separando-se uma da outra. Pode-se observar, ap6s a separaciao das duas novas fases formadas, rafinado e extrato,
que a composicado de 4cidos graxos na fase rafinado é menor que a composicao desses na solugao de alimentacao e, dessa
maneira, determinado grau de separacdo ocorreu. Esse processo de mistura da alimentacao e solvente com subsequente
separacao das novas fases formadas, rafinado e extrato, caracteriza um contato por estdgio, o qual pode ser organizado em
processos em batelada ou continuos. Os dcidos graxos livres ainda presentes na fase rafinado podem ser extraidos se etanol
for adicionado a essa fase, caracterizando um arranjo do tipo corrente cruzada, ou ainda se o processo for organizado de
forma contracorrente. Outra possibilidade é a organizacdo do processo de forma diferencial em contracorrente, no qual
os estagios discretos nao estao envolvidos.

No processo exemplificado de extracao de 4cidos graxos livres, nota-se que na etapa de agitacao, na qual goticulas da
fase dispersa estao distribuidas na fase continua, forma-se de fato uma emulsao instavel. A estabilidade dessa emulsao
formada é de suma importancia para o delineamento de um processo de separagao por extracao liquido-liquido, uma vez
que o contato por estagio é caracterizado pela etapa de mistura da alimentacao e solvente com subsequente separacao
das novas fases formadas. Emulsoes estaveis sdo caracterizadas por processos lentos de coalescéncia e sedimentacao das
gotas, o que é altamente indesejavel. De maneira geral a “quebra” da emulsao, ou seja, a coalescéncia e sedimentacao das
gotas da fase dispersa dependem das propriedades fisicas das fases. A velocidade de sedimentagdao aumenta quanto maior
for o tamanho das gotas da fase dispersa, maior a diferenca de densidade entre os liquidos, e menor a viscosidade da fase
continua. Com rela¢ado a coalescéncia das gotas sedimentadas, pode-se inferir que ela é mais rdpida quanto maior for a
tensdo interfacial.

19.2 APLICACOES DA ELL NA INDUSTRIA DE ALIMENTOS

A extragao liquido-liquido pode ser utilizada pela industria de processamento de alimentos tanto para concentrar compos-
tos valiosos presentes naturalmente na matéria-prima, como para remover componentes indesejaveis e potencialmente
téxicos do alimento.

19.2.1 Purificacdo de compostos bioldgicos

Para o sucesso da produgdo comercial de enzimas e proteinas, sdo necessdrias técnicas de processamento eficientes, que
envolvem etapas de purificacao delicadas, a fim de se preservar a atividade biolégica desses compostos. Os protocolos de
purificacdo envolvem vdrias etapas, como, precipitacao com sulfato de amonia, cromatografia, didlise e filtracdo, as quais
aumentam o custo do processo e diminuem o seu rendimento.
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212 CAPITULO 19

Os sistemas aquosos bifasicos (SABs) podem ser uma boa alternativa para a primeira etapa de purificacao, pois
permitem a remocao de varios contaminantes por meio de um processo simples e econémico. Os SABs sao forma-
dos adicionando-se a d4gua dois polimeros hidrofilicos estruturalmente diferentes, como dextrana e polietilenoglicol
(PEG) ou maltodextrina (MD) e PEG, ou ainda um polimero e um sal, tais como PEG e fosfato de potédssio ou PEG e
sulfato de sé6dio.

Recentemente, por causa de suas vantagens em comparagao aos sistemas PEG/dextrana, vem crescendo a aplicagao
do sistema PEG/sal para processos de separagao em grande escala. Além do menor custo e maior seletividade, a separa-
¢do nesses sistemas ocorre mais rapidamente em razao da grande diferenca de densidade e de viscosidade entre as fases,
agilizando o processo em extratores continuos.

Dados de equilibrio para o sistema de interesse sdo necessarios para o projeto de extratores liquido-liquido. Alberts-
son (1971) e Zaslavsky (1995) reportaram diagramas de equilibrio para um grande ntimero de sistemas do tipo polimero-
-polimero. No entanto, tais dados de equilibrio ainda nao estao completos, principalmente em relagao ao comportamento
desses em diferentes condigdes experimentais, como temperatura e pH.

Silva, Coimbra e Meirelles (1997) estudaram o efeito da temperatura, pH e peso molecular do polimero sobre sistemas
aquosos contendo PEG (1000 e 8000) e fosfato de potéssio. Concluiram que com o aumento da massa molecular do poli-
mero, a curva binodal se desloca para concentra¢gdes menores de PEG e fosfato de potédssio. Quanto ao pH, os autores ob-
servaram que o mesmo acontece a medida que este aumenta. Eles também estudaram o efeito da temperatura para esses
sistemas, concluindo que o aumento da temperatura resulta em um aumento da regiao bifasica.

Muitos trabalhos na literatura também reportam coeficientes de particao de enzimas e proteinas em sistemas aquo-
sos bifésicos.

Vernau e Kula (1990) estudaram a extragao de proteinas em sistemas PEG/citrato, que causam menos problemas ao
ambiente, pois o citrato é biodegradavel e menos téxico. O fator de purificagao (grau de pureza do componente obtido
ao fim do processo de separacgao) para proteinas nesses sistemas foi menor do que os observados para os sistemas PEG/
fosfato de potéssio.

Alves et al. (2000) realizaram um estudo experimental sobre a particdo de diferentes proteinas, como de queijo, trigo,
a-La (a-lactoalbumina), B-Lg (B-lactoglobulina), albumina de soro bovino e insulina suina em SAB contendo PEG (1500,
600, 1450, 3350) e sal (fosfato de potdssio, citrato de s6dio), e PEG (1450, 8000, 10000) e MD (2000, 4000). Os resultados
mostraram que a purificacdo da a-La e da 3-Lg é vidvel. Coeficientes de particao de albumina de soro bovino, a-La e B-Lg
também foram estudados por Silva e Meirelles (2001) em sistemas contendo polipropilenoglicol (PPG) 400 e MD, a 25°C.
Lima, Alegre e Meirelles (2002) investigaram a particdo de quatro enzimas pectinoliticas de um preparado comercial de
pectinase (Pectinex-3XL°) em SAB compostas por PEG e fosfato de potdssio.

19.2.2 Purificacédo de acidos organicos

Outra aplicagao importante da extracao liquido-liquido é a purificacao de acidos organicos, como citrico, tartarico, latico
e fosférico.

A producao mundial de 4cido citrico excede 500 mil toneladas por ano. Em contraste com muitos produtos previamente
obtidos por meio de métodos microbiolégicos e que, hoje em dia, sdo obtidos por meio de métodos sintéticos, esse dcido
continua sendo fabricado principalmente por meio de fermentagao. Setenta por cento de todo o 4cido citrico produzido
sdo utilizados pela industria de alimentos, representando 55 % a 65 % do total do mercado de acidulantes, no qual 20 % a
25 % correspondem ao acido fosférico e 5 % ao 4cido mélico.

O método cléssico para a recuperacgdo de 4cido citrico se baseia na precipitacao de sais de célcio, pela adicao
de hidr6xido de cdlcio ao caldo de fermentagao. O sélido é filtrado e tratado com dcido sulfurico (H,SO,) para a pre-
cipitacao preferencial de sulfato de célcio. O acido organico livre retido no filtro é purificado com carbono ativado
ou troca ionica, e entao é concentrado por evaporagdo. O acido cristaliza com grande dificuldade e a eficiéncia do
processo é muito baixa. Comparado aos processos de separagdo habituais, a extracao liquido-liquido pode ser uma
alternativa muito promissora.

O sucesso da ELL depende da selegao do solvente. No caso da purificacdo de compostos organicos, misturas de aminas
terciarias e dlcool sdo sugeridas como solventes apropriados para o processo. No entanto, essas misturas possuem grande
toxicidade e um alto custo de purificacao.

Lintomen et al. (2001) estudaram novos solventes para a recuperacao de acido citrico por extracao liquido-liquido
utilizando os seguintes sistemas: d4gua/acido citrico/éalcool de cadeia curta (2-butanol ou 1-butanol) e 4gua/acido citrico/
é4lcool de cadeia curta/tricaprilina.

Assim como o 4cido citrico, o interesse na recuperagao de acido latico do caldo de fermentacdo vem aumentando,
principalmente pela demanda do produto puro, naturalmente obtido, na industria de alimentos (como aditivo e agente
conservador). Yankov et al. (2004) investigaram a extracao de 4cido latico de solugdes aquosas e caldo de fermentacio sin-
tético a partir de sistemas compostos por trioctilamina, um diluente ativo (decanol) e um inativo (dodecano).
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19.2.3 Desterpenacdo de 6leos essenciais

Oleos citricos, principalmente laranja, limao e lima, estao entre os mais importantes 6leos essenciais existentes, sendo
amplamente utilizados como aditivos de aroma e sabor em uma grande variedade de produtos alimenticios.

De maneira geral, os 6leos essenciais provenientes de frutas citricas apresentam-se como misturas complexas de mais
de 200 diferentes compostos quimicos, dos quais 100 foram identificados. Esses compostos incluem componentes alta-
mente volateis como os hidrocarbonetos terpénicos, sesquiterpenos, que representam mais de 90 % do 6leo, e uma vasta
lista de compostos oxigenados como alcodis, cetonas e aldeidos, além das outras classes de compostos nao volateis como
pigmentos e ceras.

Os hidrocarbonetos terpénicos, classe principalmente representada pelo limoneno — principal componente dos 6leos
citricos — além de nao contribuirem para o aroma dos 6leos essenciais, sdo geralmente compostos insaturados facilmente
decompostos pela acdo do calor, luz e oxigénio, agindo como carreadores para os compostos oxigenados e facilitando a
oxidacao do 6leo quando exposto ao ar. Sua insolubilidade em &dgua é um fator adicional que justifica sua remocao do 6leo,
principalmente quando € utilizado para incrementar o aroma de sucos de frutas concentrados.

Diante desses fatores, € comum a aplicacao de processos industriais que visem a remocao dos terpenos dos dleos es-
senciais e, consequentemente, sua concentracao em compostos oxigenados, principais responsaveis pelo aroma agradavel
fornecido pelo 6leo essencial. De fato, o teor de compostos oxigenados nos 6leos essenciais tem se tornado um parametro
definitivo na avaliacdo da qualidade do 6leo, bem como no momento do estabelecimento de seu valor comercial.

Além dos bleos essenciais provenientes dos citros, pode-se enumerar uma série de compostos importantes encontra-
dos em outras espécies de plantas arométicas, como: d-limoneno e cineole no 6leo de eucalipto, limoneno e carvona no
6leo de horteld, cimeno, timol e terpinen-4-ol no éleo de orégano.

Industrialmente, a remocéao do limoneno e outros terpenos presentes no 6leo essencial é realizada por meio de um
processo conhecido como desterpenacdo. Além da melhoria em termos de qualidade do extrato, a desterpenacao é reali-
zada para melhorar a estabilidade oxidativa do dleo, aumentar sua solubilidade e reduzir custos de transporte e estocagem.

Processos como destilacao sob vacuo, destilacdo a vapor, extragdo com fluidos supercriticos, adsor¢ao e extragdo com
solventes tém sido extensivamente propostos para concentrar os 6leos essenciais em compostos oxigenados. De maneira
geral, os obstaculos enfrentados durante a aplicacdo das técnicas de destilacdo, adsorcéo e extracao com solventes na des-
terpenacao de 6leos essenciais sdo os baixos rendimentos, a formacao de produtos de degradagao e a adicao de extratantes
que devem ser removidos a posteriori. Em relagao a utilizacao da tecnologia de extracao com fluidos supercriticos para o
fracionamento de 6leos essenciais, muitos trabalhos tém reportado resultados promissores na obtenc¢ao de produtos de
qualidade sob condicoes amenas de temperatura e pressao, porém esse tipo de tecnologia ainda nao é aplicével na reali-
dade econdmica da industria brasileira.

O processo de desterpenacao por meio da metodologia de extracdo com solventes é, provavelmente, o mais comu-
mente utilizado nas industrias de éleos essenciais. Os solventes mais utilizados sdo o hexano e o clorof6rmio, por causa,
principalmente, de suas caracteristicas intrinsecas de seletividade relacionadas com os compostos terpénicos e oxigenados.

Solventes alternativos tém sido propostos como substitutos ao hexano e cloroférmio, como: acetonitrila, nitrometano
e dimetilformamida, 1,2-propanodiol e 1,3-propanodiol, etanolamina, metanol, 2-buteno-1,4-diol, etileno glicol e liquidos
idnicos tais como o 1-etil-3-metilimidazolium metanossulfonato.

Com o objetivo de garantir uma maior seguranca para a posterior utilizacao do extrato, seja para a aplicacao deste
em farmacos, cosméticos ou alimentos, alguns trabalhos tém reportado a utilizacdo de etanol aquoso como solvente para
o processo de desterpenacao. Nesse contexto, € importante ressaltar que os componentes leves dos 6leos essenciais sao
completamente soltiveis em etanol, porém apresentam solubilidade reduzida em dgua. Dessa maneira, a utilizagao de
solventes mistos, misturas de etanol com diferentes teores de d4gua, podem propiciar uma particao diferenciada entre os
componentes do sistema nas fases oleosa e aquosa formadas.

Ademais, deve-se levar em consideracao que extratos alcodlicos de éleos essenciais sdo particularmente solicitados
pelas industrias por causa, principalmente, das seguintes razoes: (i) extratos alcodlicos sdo extensivamente soltveis em
solugbes aquosas podendo ser facilmente adicionados a bebidas e perfumes; (ii) os extratos alco6licos possuem grande
poder aromatico se comparado aos 6leos essenciais antes da etapa de desterpenacao; (iii) reacoes de oxidacao dos com-
postos aromaticos sao reduzidas na presenca de etanol.

Chéfer et al. (2004 e 2005) estudaram a influéncia da temperatura no equilibrio de fases de sistemas compostos por
limoneno, etanol e 4gua e linalol, etanol e 4gua, respectivamente. Em ambos os trabalhos, os autores estudaram a faixa
de temperatura de 25 °C a 50 °C e observaram que a temperatura exerce pouca influéncia, tanto na extensao da regiao de
separacao bem como no coeficiente de distribui¢do dos compostos organicos estudados.

Um amplo estudo relacionado com a escolha do solvente para a desterpenacao de 6leos essenciais tem sido desenvol-
vido por Arce e colaboradores (2002, 2003, 2004a, 2004b, 2005 e 2006). Entre os solventes estudados pelos autores estao:
dietileno glicol, 1,2-propanodiol, 1,3-propanodiol, etanol + 4gua, 2-aminoetanol, 2-buteno-1,4-diol, etilene glicol e 1-etil-
-3-metilimidazolium metanossulfonato.
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19.2.4 Lipidios

A extracao liquido-liquido também vem sendo estudada como alternativa em processos envolvendo 6leos e gorduras, por
exemplo, na remocao de &cidos graxos livres, no fracionamento dos triacilgliceréis e na remocao ou manutencao de com-
postos minoritarios presentes no 6leo.

As sementes oleaginosas sdo as maiores fontes de 6leos comestiveis, considerados de grande importancia para a die-
ta, como fonte de energia, dcidos graxos essenciais (como o acido linoleico), e vitaminas lipossoltveis (como vitaminas A
e E). Os dleos vegetais brutos sao compostos predominantemente por triacilglicerdis (95 % a 99 % do 6leo), além de 1 % a
5 % de compostos minoritdrios que incluem 4cidos graxos livres, mono e diacilgliceréis, entre outros, que devem ser re-
movidos para a obtencao do 6leo comestivel. A remoc¢ao de impurezas do 6leo é feito por meio de um processo chamado
refino, que consiste em vdrias etapas, como: extracao do 6leo da matriz s6lida por meio de prensagem ou solventes orga-
nicos, degomagem, branqueamento, desacidificacao e desodorizacao.

A remocao dos dcidos graxos livres (desacidificacido) é a mais importante das etapas do processo de purificagao de
6leos, principalmente por causa do rendimento de éleo neutro nessa etapa, que tem um efeito significativo no custo global
final. De acordo com a Agéncia Nacional de Vigilancia Sanitaria (Anvisa), a porcentagem maxima de 4cidos graxos livres
permitida nos 6leos vegetais é de 0,3%. Para atingir esse valor, a desacidificacao de dleos vegetais tem sido feita por refino
quimico ou refino fisico.

No refino quimico, a etapa de desacidificacdo é efetuada por neutralizacao com soda cdustica, ocasionando a conversao
dos &cidos graxos livres em sabdes, que sdo removidos posteriormente por meio de centrifugacdo ou decantacao. No entanto,
esse processo apresenta dificuldades quando aplicado a 6leos com elevada acidez. Para esses 6leos o refino quimico nao é
econdmico em razao das perdas causadas pela saponificacao do 6leo neutro e pelo arraste mecanico do mesmo nas emulsoes.

O refino fisico, por sua vez, consiste na remocao dos 4cidos graxos livres por destilagdo sob vdcuo com injecdo direta
de vapor de 4gua. O método se baseia na diferenca consideravel entre os pontos de ebuli¢ao dos 4dcidos graxos livres e dos
triacilglicerdis a pressao de operacao, facilitando a remocao dos primeiros com uma insignificante perda de 6leo. Entre-
tanto, para alguns dleos, as condi¢des necessérias nesse processo (altas temperaturas: 200 °C a 250 °C; e baixas pressoes:
(667-1334) Pa [(5 a 10) mmHg] t¢ém um grande impacto na qualidade do produto final. Oleos com grande teor de fosfati-
deos nao podem ser purificados por esse método, pois a decomposicao térmica desses compostos origina um material de
cor escura dificilmente removivel, prejudicando a aparéncia e o sabor do produto final. Compostos nutracéuticos, como
carotenoides e tocoferdis, sao eliminados ou tém seu teor reduzido pelo refino fisico.

Novas abordagens para a desacidificacao de éleos vegetais tém sido propostas na literatura, como desacidificacao
bioldgica, reesterificagdo quimica, extragao com fluido supercritico, separacao por membrana e extragdo com solvente
(ouliquido-liquido).

A técnica de desacidificagao por extracao liquido-liquido consiste na remocao dos 4cidos graxos livres com alcodis ou
outros solventes que tenham uma maior afinidade com os 4cidos graxos do que com os triacilglicerdis. A razao do poten-
cial desse processo esté no fato de a perda de 6leo neutro no extrato poder ser consideravelmente inferior a perda no refi-
no quimico para 6leos de acidez elevada. Em adicao, a extracao liquido-liquido torna-se um processo alternativo no caso
do processamento de 6leos para os quais a temperatura normalmente requerida para o refino fisico (220 °C a 270 °C) nao
seja aceitavel, possibilitando, dessa maneira, a preservagao dos compostos nutracéuticos. Além disso, em relagao ao refino
quimico, elimina-se o problema de formacao e descarte dos sabdes produzidos. Vale destacar que, por causa da elevada
diferenca entre os pontos de ebulicao do solvente e dos compostos graxos, a recuperacao do solvente do dleo refinado e
do extrato pode ser facilmente conduzida por evaporacao ou destilacdo a temperaturas relativamente baixas.

A extracao de 4cidos graxos livres a partir de material graxo utilizando solventes tem uma longa histéria, sendo que varios
estudos ja tinham demonstrado que esse processo €, em principio, viavel utilizando alcodis de cadeia curta, especialmente eta-
nol, como solvente. O etanol tem baixa toxicidade, facilidade no processo de recuperacao, e tem apresentado bons valores de
seletividade e coeficiente de distribuicao dos dcidos graxos livres, além de proporcionar baixa perda de compostos nutracéuticos.

Nos tltimos anos, dados de equilibrio para sistemas compostos por varios dleos vegetais (canola, milho, palma, fare-
lo de arroz, castanha do Brasil, macadidmia, semente de uva, semente de gergelim, alho, 6leos de soja e algodao), dcidos
graxos saturados, monoinsaturados ou poli-insaturados (estedrico, palmitico, oleico e linoleico) e solvente (etanol + dgua)
tém sido publicados. Esses trabalhos mostram que a mistura etanol + 4gua é a mais recomendada para ser utilizada como
solvente para a desacidificacdo de 6leos vegetais.

19.3 EQUIPAMENTOS

As duas fases presentes no processo de extragao liquido-liquido, corrente de alimentacdo contendo o soluto e corrente de sol-
vente, precisam ser intimamente contatadas com alto grau de turbuléncia a fim de se obter altas taxas de transferéncia de mas-
sa. A taxa de transferéncia de massa do soluto A entre as duas fases liquidas pode ser descrita de acordo com a Equagao 19.1:
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M, =K AN, (19.1)

sendo M , ataxamolar de transferéncia de massa [mol-s]; K; o coeficiente global de transferéncia de massa baseado na
diferenca de concentracdo molar [m-s']; A, a drea interfacial de transferéncia de massa entre as fases [m?] e A¢ , , a forca
motriz média de diferenca de concentracdo para o composto A, expressa em termos de concentracdo molar.

Desse modo, a taxa de transferéncia de massa pode ser aumentada por meio de uma eficiente dispersao de um dos
liquidos, na forma de goticulas, no outro liquido, aumentando assim a area interfacial de contato entre as fases. Apds esse
contato, as fases precisam ser eficientemente separadas. Nos processos de destilacao e absorcao, essa separacao é rapida
e facil por causa da grande diferenca de densidade entre as duas fases envolvidas (fases gasosa ou vapor e fase liquida).
Na extracao por solvente, a diferenga de densidade entre as duas fases ndo é tao elevada e a separagao, por conseguinte, é
mais dificil. Por causa dessa particularidade, uma grande variedade de equipamentos estd disponivel para utilizacao nos
processos de extracao por solvente.

A escolha do equipamento mais indicado para realizar determinada separacao pode envolver diversos fatores, como
facilidade no aumento de escala, nimero de estdgios necessarios para a separacao, fluxos a serem processados, custos de
fabricacao, aspectos operacionais e de manutencao, espaco utilizado para instalacao, tempo de residéncia, tendéncia a
emulsificacdo e volatilidade do solvente. Geralmente em processos industriais sao preferidos os equipamentos mais sim-
ples, em termos construtivos, com baixo custo de manutencao e que apresentem eficiéncia de separacao.

Os equipamentos para extracao liquido-liquido podem ser classificados com relacao ao tipo de agitagao que ocasiona
a mistura dos fluidos, ou seja:

Aln

1) Equipamentos nos quais a agitacdo mecénica é responsavel pela mistura.
2) Equipamentos nos quais a mistura é ocasionada pelos fluxos dos fluidos.

Adicionalmente, os extratores podem ser classificados com base no tipo de contato entre os liquidos:

1) Contato por estagios, no qual se observa claramente as etapas de mistura da alimentacao e solvente com subsequente
separacao das novas fases formadas, rafinado e extrato.

2) Contato diferencial, no qual os estagios discretos nao estido envolvidos, ou seja, nesse caso as fases fluem dentro do
equipamento continuamente e em contato direto em praticamente toda a sua extensao, sem as repetidas situagoes de
mistura e separacao que caracterizam os equipamentos de contato por estagio.

19.3.1 Equipamentos para contato por estagios

(i) Misturadores-decantadores: esse equipamento constitui o mais antigo e conhecido tipo de extrator liquido-liquido
no qual cada estégio apresenta duas regidoes bem definidas e fisicamente delimitadas. A primeira regido, de mistura,
envolve a dispersdao de um dos liquidos no outro, e a segunda, o decantador, é onde se d4 a separacao mecéanica das
fases. Esse tipo de equipamento fornece estagios de elevada eficiéncia em relacao ao estagio ideal 80 % a 90 %, alta ca-
pacidade de processamento com adequada flexibilidade e facil scale-up. Possibilita processamento de liquidos viscosos
e, também, apresenta versatilidade em relagao a ampla faixa de razoes alimentacao/solvente que pode atender. Como
principais desvantagens pode-se citar a grande area requerida para instalacao e altos custos de instalacao e operagao
no caso da necessidade de multiplos estagios. A Figura 19.3 apresenta uma unidade basica de um misturador-decan-
tador a qual pode operar em batelada ou continuamente. Na operagdo em batelada, o mesmo vaso pode ser utilizado
para as duas etapas do processo, mistura e decantagao. Nos processos continuos, um conjunto de unidades bdsicas,
como o da figura a seguir, pode ser organizado com conexoes internas para formar uma cascata em corrente cruzada
ou, mais comumente, em contracorrente.

Alimentagio Solvente

(4 +B) ©

1 /¢ I

|

Fase
pesada

Figura 19.3 Extratores liquido-liquido: misturador-decantador.
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(ii) Colunas de pratos perfurados: esse equipamento é similar as colunas de pratos comumente utilizadas nos processos de
destilacdo. Os pratos apresentam canais nas extremidades, denominados vertedores, os quais permitem o escoamento
da fase liquida pesada (fase continua). Abaixo de cada prato, as gotas da fase leve (fase dispersa) coalescem e se acu-
mulam como uma camada de liquido. Essa camada de liquido flui através dos furos do prato e é dispersa em um grande
numero de novas goticulas dentro da fase continua, a qual escoa acima do prato. Esse tipo de equipamento, em razao de
sua simplicidade de projeto, requer baixo investimento inicial, bem como baixos custos operacionais e de manutencao.
Apresenta alta capacidade de processamento e adequada eficiéncia na transferéncia de massa, particularmente para
sistemas com baixa tensao interfacial, os quais ndo requerem agitagao mecénica para uma boa dispersao (Figura 19.4).
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fase leve
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Entrada da \L N
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ooooo °
00 °
N
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5] Faseleve
\L& coalescida
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foXe] o
S
0°o0
LA Entrada da
fase leve

Gotas ascendentes |
da fase dispersa

S

|

Saida da
fase pesada

Figura 19.4 Colunas de pratos perfurados.

19.3.2 Equipamentos para contato diferencial

Nesse tipo de equipamento, os dois liquidos imisciveis ou parcialmente misciveis escoam de modo continuo em contra-
corrente em razao da diferenca de densidade, sem etapas de decantacao. Os equipamentos diferenciais sdo, geralmente,
verticais com a entrada de liquido pesado (ou mais denso) pelo topo e a entrada do liquido mais leve (ou menos denso)
pela base. A completa separacdo das fases acontece somente em uma das extremidades da coluna, no topo, no caso de a
fase dispersa ser a fase leve ou na base, no caso de a fase dispersa ser constituida pelo liquido mais denso.

(i) Colunas spray: as colunas spray apresentam-se como as colunas diferenciais mais simples. Consistem basicamente
em um casco vazio com entradas e saidas para as correntes liquidas. Considerando como fase dispersa o liquido me-
nos denso, a fase pesada entra pelo topo da coluna, através de um distribuidor, preenchendo todo o interior da mesma
e deixando o equipamento pela base. O liquido leve, por sua vez, escoa para o interior do equipamento através de um
distribuidor localizado na base da coluna. Esse dispositivo tem o objetivo de dispersar a fase leve na forma de goticulas
dentro da fase continua. Essas gotas escoam ascendentemente pelo equipamento, através da fase continua, coalescem
e formam uma interface no topo da coluna, na regiao acima da entrada do liquido mais denso, deixando em seguida
0 equipamento.

Embora esse tipo de equipamento apresente simplicidade construtiva, como as colunas de pratos perfurados,
apresenta baixa eficiéncia na transferéncia de massa, principalmente por causa da auséncia de dispositivos internos
que minimizem a dispersao axial. De fato, dispersao axial € um termo genérico utilizado para descrever efeitos que
reduzam o desempenho do extrator, tais como arraste da fase dispersa pela fase continua, ou o inverso, perfis de ve-
locidade nao uniformes de ambas as fases, entre outros. De maneira geral, pode-se considerar que a dispersao axial
reduz severamente a transferéncia de massa por causa da minimizacao da diferenca de concentracao entre as fases,
ou seja, da deteriora¢ao da for¢ca motriz.

(ii) Colunas empacotadas: nas colunas empacotadas, o casco do equipamento pode ser preenchido com recheio aleat6-
rio ou estruturado. O papel do recheio, independentemente da origem, é o de reduzir a dispersao axial, deslocar e dis-
torcer as goticulas da fase dispersa, maximizando, dessa maneira, a eficiéncia da transferéncia de massa. No caso da
utilizacdo de recheio aleatorio, este € constituido, na maioria das vezes, de elementos com cerca de 1/8 do diametro da

Tadini_cap019.indd 216 @ 23/10/2015 15:46:37



EXTRACAO LIQUIDO-LIQUIDO 217

coluna. Os elementos utilizados para melhorar o contato liquido-liquido podem ser moldados em material ceramico,
metdlico ou polimérico, sdo similares aqueles utilizados no contato gas-liquido como os anéis de Raschig, Lessing e
Paul e as selas de Berl e Intalox. Esses dispositivos sdo suportados em telas e distribuidos de maneira randémica den-
tro da coluna. Os recheios estruturados por sua vez sao formados por finas placas verticais onduladas moldadas em
material ceramico, metdlico ou pléstico. Os angulos das ondulacdes sao organizados de modo a apresentar-se como
uma estrutura do tipo “colmeia” de alta area superficial. Para facilitar a instalagao desses tipos de recheios eles sao co-
mercializados em moédulos com didmetros préximos ao didmetro da coluna. Nas colunas empacotadas o distribuidor é
um dispositivo essencial para prevenir caminhos preferenciais do liquido no recheio que podem diminuir a eficiéncia
de transferéncia de massa. Outro detalhe de extrema importancia é o tipo de material de construgao do recheio. Esse
deve ser preferencialmente molhado pelo liquido constituinte da fase continua, possibilitando a formacao de um fil-
me de liquido sobre a superficie s6lida. Essa afinidade fisico-quimica entre o material s6lido e a fase continua impede
que as gotas da fase dispersa coalesgam por causa do contato com o sélido. Esse tipo de equipamento é recomenda-
do para sistemas com baixa tensao interfacial e, embora a presenca do recheio minimize a dispersao axial, as taxas de
transferéncia de massa sao relativamente baixas.

(iii) Colunas agitadas mecanicamente: uma das classes mais importantes de extratores diferenciais diz respeito aos ex-
tratores agitados mecanicamente. A agitacao mecanica possibilita uma mistura eficiente de liquidos com alta tensao
interfacial, aumentando significativamente a transferéncia de massa.

O primeiro exemplo dessa classe de extratores é a coluna de discos rotativos (rotating disk contactor, ou RDC)
(Figura 19.5). Esse equipamento apresenta anéis estatores horizontais fixados no casco da coluna, os quais dividem
o extrator em secoes. Uma série de discos planos é fixada a um eixo central, ligado a um motor de velocidade vari-
avel, visando promover a dispersado e o contato entre as fases. Pode ser encontrada na literatura uma série de mo-
dificacoes da coluna RDC original, como o uso de pratos perfurados (perforated rotating disk contactor, ou PRDC)
ou colunas sem estatores.

As colunas Kuhni apresentam impulsores fixados a um eixo central, que sdo dispostos em secoes delimitadas
por dois pratos perfurados adjacentes. Esses pratos permitem o controle da fracdo volumétrica da fase dispersa re-
tida na coluna. Nas colunas do tipo York-Scheibel (Figura 19.6), a agitagao é similar a coluna Kuhni, porém segoes
empacotadas separam cada se¢ao contendo os impulsores. A Oldshue-Rushton (Figura 19.7) também é um exemplo
de coluna mecanicamente agitada. De maneira geral, essas colunas apresentam boa capacidade de processamento
mesmo quando muitos estdgios sdo necessdrios ao processo, custo razoédvel de construcao e baixos custos de ope-
racao e manutencao.

Motor de velocidade variavel Motor de velocidade variavel
Saida Saida
da fase da fase
leve l[ "‘) Interface leve '[ ""> Interface
Eixo | 2] Entrada Eixo | 7] Entrada
central \\ l—— da fase central —— l—— da fase
- — pesada pesada
; — — [ Empacotamento
Disco Impulsores
T R
— Anel estator
Entrada — — Entrada
da fase —1__ da fase —1
leve leve
Saida Saida
da fase da fase
pesada pesada
Figura 19.5 Coluna de discos rotativos. Figura 19.6 Coluna York-Scheibel.
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Figura 19.7 Coluna Oldshue-Rushton.

(iv) Colunas pulsadas: as colunas pulsadas apresentam-se como uma varia¢ao das colunas mecanicamente agitadas ou
ainda como uma alternativa as colunas de pratos ou empacotadas.

Nas colunas pulsadas, os pratos perfurados, fixados a um eixo central, podem se mover para cima ou para baixo,
promovendo a mistura dos liquidos, ou ainda os liquidos podem ser bombeados para o interior da coluna com pratos
perfurados estaciondrios, na forma de um escoamento pulsante promovido por dispositivo externo, com essa pulsa-
¢do gerando a mistura desejada. A coluna do tipo Karr representa essa classe de extratores. Apresenta alta capacidade
de processamento, grande versatilidade e flexibilidade, simplicidade na construcéo e aplicabilidade na separagdo de
sistemas com tendéncia a emulsificacao. A agitacao dos extratores pulsados pode ainda ser obtida por meio de sistema
de injecdo de gds comprimido conectado a alimentacao de fase continua para a coluna, realizada com determinada
amplitude e frequéncia; dessa maneira, a transferéncia de massa pode ser controlada pela variacao da pulsacao. Esse
tipo de equipamento com injecao de ar apresenta como principais vantagens a possibilidade de operagao com sélidos
suspensos e a possibilidade de economia de espaco por ser altamente compacto.

(v) Extratores centrifugos: essa classe de extratores apresenta como principais vantagens o curto tempo de operacao,
o que é de extrema valia quando se processa materiais instaveis. Possibilita ainda o processamento de sistemas alta-
mente emulsionados e com pequena diferenca de densidade entre os liquidos. Requer pouco espaco para instalacao e,
como os custos de fabricagdo e operacado sao elevados, torna-se economicamente vidvel para operacdes de separacao
que requerem acima de sete estdgios tedricos. O extrator centrifugo mais importante é o extrator Podbielniak, o qual
apresenta um eixo horizontal que possibilita o giro de 30 rps a 85 rps de um tambor cilindrico, contendo cascos con-
céntricos perfurados dispostos em seu interior. Os dois liquidos sdao alimentados ao extrator por meio da haste. A forca
centrifuga faz com que o liquido menos denso escoe em diregao ao centro e o liquido mais denso escoe em direcao a
parede interna do tambor, possibilitando uma configuracdo contracorrente. As fases rafinado e extrato deixam o equi-
pamento através da haste, nos lados opostos aos locais de alimentacao. Esses extratores centrifugos continuos podem
ser conectados a decantadores para acelerar a separacdo das fases. Além do extrator Podbielniak, sao encontrados os
extratores centrifugos Quadronic, Alfa-Laval, Westfalia e Robatel.

(iv) Extratores de membrana: essa classe de extratores geralmente apresenta alta capacidade de processamento por causa
da caracteristica de ndo ser suscetivel a inundacao. De fato, do ponto de vista industrial, um extrator liquido-liquido de-
ve processar altas taxas de fluxo, mantendo altas taxas de transferéncia de massa. No entanto, ndo é possivel aumentar
as taxas de fluxo das fases indefinidamente, pois hd um limite para a quantidade de uma fase que pode ser dispersa na
segunda. Quando esse limite é excedido, atinge-se o ponto de inundac¢ao no qual uma operacao estdvel da coluna nao
é possivel, uma vez que o movimento das gotas da fase dispersa é limitado pelo fluxo da fase continua. Como vantagens
adicionais dos extratores de membrana, pode-se citar a diminuicao de tendéncia a emulsificacao dos liquidos e a pos-

Tadini_cap019.indd 218 @ 23/10/2015 15:46:38



19.4

EXTRACAO LIQUIDO-LIQUIDO 219

Processo de separagdo

A 4

Processo requer baixo tempo Sim Extratores
de residéncia centrifugos
Nio
) E ifu,
Sistema apresenta tendéncia Sim oGS Godiyges

Colunas de pratos pulsadas

a emulsificagdo
¢ Extratores de membranas

Nio
\ 4
Limitado espago para instalagdo . Rk
ou longo tempo de residéncia ou S p| Misturador-
; 30— decantador
processamento acima de 100 m™-h

Nao

A
. | Sim Misturador-decantador
Processo requer poucos estagios e o
| Colunas sem agitagdo mecéanica

Nao

>]| Colunas agitadas mecanicamente

Figura 19.8 Rede de decisdes para selecdo de extratores liquido-liquido.

sibilidade de operagdao com baixissimos fluxos. Nesse tipo de extrator deve-se considerar a compatibilidade quimica
entre os liquidos a serem processados e o material constituinte da membrana. Os separadores Celgard apresentam-se
como o exemplo cldssico de extratores de membrana. De maneira geral, o equipamento possui membranas micropo-
rosas nao seletivas dispostas em seu interior. As correntes de alimentacao e solvente sdo alimentadas ao extrator cada
uma em uma face da membrana porosa, preferencialmente em fluxo contracorrente. O soluto contido na alimentagao
permeia seletivamente através da membrana, sendo obtido como permeado no lado do solvente, enquanto o rafinado
é obtido como retentado no lado da membrana pelo qual foi introduzida a corrente de alimentacao.

Informaco6es detalhadas sobre os diferentes tipos de extratores liquido-liquido, aplicagdes, célculos hidrodinamicos,
taxas de transferéncia de massa e dados de capacidade podem ser encontradas em Treybal (1980), Wankat (2007), God-
frey e Slater (1994) e Lo (1997).

Segundo Wankat (2007) pode-se empregar um método heuristico para realizar uma primeira triagem de equipamen-
tos de extracao:

1) Misturadores-decantadores devem ser escolhidos se um ou dois estagios de equilibrio sao necessarios.

2) Para trés estagios de equilibrio, equipamentos do tipo misturadores-decantadores, colunas de pratos, colunas empa-
cotadas (com recheio estruturado ou aleatério) ou contatores de membranas podem ser utilizados convenientemente.

3) Se quatro ou cinco estagios de equilibrio sdo necessarios para realizacao de determinada separagao, colunas de pra-
tos, colunas empacotadas (com recheio estruturado ou aleatdrio) ou contatores de membranas apresentam-se como
as escolhas mais acertadas.

4) Acima de cinco estagios, os equipamentos mecanicamente agitados sao os mais indicados.

Uma rede de decisoes, com base no esquema proposto por Lo (1997), é apresentada para a selecdo de extratores li-
quido-liquido (Figura 19.8).

RELACOES DE EQUILIBRIO NO PROCESSO DE EXTRACAQ

19.4.1 Nomenclatura
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Com o objetivo de facilitar a discussao do equilibrio liquido-liquido bem como do célculo de extratores, a seguinte nomen-
clatura € proposta: a corrente da solu¢ao alimentacao, denominada F, éformada pelos constituintes soluto (A) e diluen-
te (B). A corrente denominada solvente, S, é constituida pelo solvente da extracdo (C). £ é a denominagao da corrente
de extrato, que pode ser formada por (A + B + C), porém com o predominio do componente C, enquanto R refere-se a
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corrente de rafinado, que também pode ser formada por (A + B + C), porém com o predominio do componente B. Nas
operacdes em batelada as quantidades F, S, E e R sdo expressas em massa, enquanto nos processos continuos ¥, S, E
e R sdo expressas como massa que escoa dividida pelo tempo.

As fracdes massicas dos componentes na corrente de alimentacdo bem como na corrente de rafinado sdo denominadas
X (X, Xpr € Xyp Xir Xop r€Spectivamente), enquanto as fracdes massicas dos componentes na corrente solvente e extrato
sdo denominadas Y (Y e Y.y, Yy, Yo, respectivamente).

19.4.2 Regra das fases

Em um sistema de equilibrio no qual as variaveis intensivas consideradas sao temperatura, pressao e potencial quimico,
aregra das fases proporciona um meio de se determinar o nimero dessas varidveis que pode ser independentemente va-
riado (dentro de limites prefixados) sem ocasionar mudanca no estado do sistema. Esse nimero de variaveis é chamado
de Graus de Liberdade (f), calculado pela Equacdo 19.2, e é relacionado com o nimero de componentes (7) e de fases (i)
presentes no sistema.

f=n-m+2 (19.2)

Considerando-se um sistema parcialmente miscivel no qual duas fases liquidas sao formadas, no estado de equilibrio
as temperaturas e pressoes das fases serdo iguais e as composicdes das duas fases estardo relacionadas. Dessa maneira,
para um sistema de extracao ternario, o nimero de graus de liberdade calculado por meio da Equacao 19.2éf=3-2+2=
3.Sendo temperatura e pressao especificadas, tem-se somente 1 grau de liberdade para o sistema. Logo, se a concentracao
de um componente em uma fase for especificada, todas as outras composicoes estarao fixadas no equilibrio.

19.4.3 Representacéo grafica do equilibrio liquido-liquido — diagramas triangulares e retangulares

De maneira geral, os sistemas de extracao liquido-liquido podem apresentar uma grande variedade de comportamentos
de equilibrio, sendo, dessa maneira, mais facilmente analisados graficamente. Além disso, os processos de extragao liqui-
do-liquido envolvem sistemas compostos por pelo menos trés substincias e, apesar desses compostos apresentarem com-
portamentos quimicos muito diferentes, geralmente todos os trés componentes do sistema aparecem em ambas as fases.

Em um sistema ternario (f= 3), a representacgao gréfica no plano somente é possivel se as varidveis pressao e tempe-
ratura forem fixadas. Os diagramas de fases terndrios sao muitas vezes graficados em triangulos equildteros nos quais os
componentes puros sao representados pelos vértices, as misturas bindrias pelos lados, e as misturas terndrias sao repre-
sentadas por pontos dentro do tridngulo.

Um tipico diagrama de fases isotérmico e isobdrico pode ser visualizado na Figura 19.9 (a).

Nesse diagrama para uma mistura ternaria, conhecido como Sistema do Tipo I, somente um dos pares binarios apre-
senta miscibilidade parcial. O diagrama pode, desse modo, ser considerado como composto por um par parcialmente mis-
civel (solvente-diluente) e dois pares completamente misciveis (soluto-diluente e soluto-solvente), apresentando entao
uma regido de duas fases liquidas em equilibrio, dependente da concentragao do soluto.

A A

(a) (b)

P
X é;éjz
Ly ) K ¢ i g
A
(c)
B (6]

Figura 19.9 Diagramas de Fases: (a) Tipo I; (b) Tipo II; (c) Tipo Ill.
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Figura 19.10 Coordenadas retangulares versus triangulares.

Nesse tipo de sistema, o aumento da concentracao do soluto aumenta a miscibilidade mutua entre o diluente e o solvente,
de modo que os trés componentes formam uma fase homogénea, desde que haja quantidade suficiente de soluto no sistema.

No diagrama de equilibrio (Figura 19.9a), os pontos localizados a direita (curva PEK) representam as composicoes
obtidas experimentalmente para os componentes da fase extrato, enquanto os pontos localizados a esquerda (curva LRP)
representam as composi¢oes na fase rafinado. Os pontos no centro do diagrama referem-se aos pontos de mistura (M),
obtidos pela composicao mdssica inicial do sistema. O ponto L representa a solubilidade do componente C em B e o ponto
K a solubilidade do componente B em C.

A curva LRPEK é a curva binodal e apresenta a mudanca de solubilidade das fases extrato (E) e rafinado (R) com a
adicdo do soluto A. Qualquer mistura na parte exterior dessa curva serd uma solu¢do homogénea de uma fase, enquanto
qualquer mistura no interior do envelope formado por essa curva e a base do triangulo, por exemplo, a mistura M, formard
duas fases liquidas imisciveis com as composi¢oes indicadas em R (rica no componente B) e E (rica no componente C). A
linha RE é alinha de amarracgdo ou tie line, que devera passar necessariamente pelo ponto M. O ponto P, conhecido como
ponto critico ou plait point, representa a tltima linha de amarragéo e o ponto onde as curvas de solubilidade das fases ri-
cas nos componentes B e C se encontram.

As Figuras 19.9b e c apresentam os sistemas conhecidos como do Tipo Il e IT], respectivamente. Nesses sistemas pode-
-se observar, respectivamente, a existéncia de dois e trés pares parcialmente misciveis. No sistema do Tipo III, observa-se
a existéncia de uma regiao de trés fases para a qual o sistema € invariante (f=0). As composigoes das trés fases em equili-
brio sdo representadas pelos trés pontos isolados conectados por um tridngulo de amarracao. Considera-se de fato que os
diagramas dos Tipos II e III sdo oriundos da mescla de dois ou trés sistemas do Tipo I.

As relagoes de equilibrio liquido-liquido, por causa de sua complexidade, sdo raramente expressas algebricamente,
por isso, a utilizacao de gréficos para a anélise do equilibrio liquido-liquido se torna extremamente relevante. Para esse
fim, o uso de coordenadas retangulares no lugar de coordenadas triangulares mostra-se mais eficiente por causa, principal-
mente, da possibilidade de se expandir a escala de concentragdo de um componente em relagao aos outros (Figura 19.10).

19.4.4 Influéncia da temperatura, pressao e tipo de solvente no equilibrio de fases

A dependéncia da temperatura de um sistema do Tipo I pode ser analisada de maneira genérica por meio de uma figura
tridimensional, Figura 19.11a, na qual a temperatura é representada verticalmente e os tridngulos isotérmicos podem ser
observados nas se¢des por meio do prisma. Nesse exemplo, T, > T, > T,.

Para a maioria dos sistemas desse tipo, a solubilidade mtitua de Be C aumenta com o aumento da temperatura e, acima
do valor de temperatura T, (temperatura critica da solugao), B e C se dissolvem completamente. O aumento da solubilida-
de com o incremento da temperatura influencia grandemente o equilibrio ternario, sendo esse efeito mais bem observado
por meio da projecao das isotermas (Figura 19.11b).

O aumento da temperatura apresenta efeito significativo no tamanho da regido de separacao (regiao heterogénea) e pode,
também, influenciar a inclinagao das linhas de amarragao. De fato, os processos de separagao por extracao liquido-liquido
devem ser realizados a temperaturas abaixo da temperatura critica, uma vez que somente sdo factiveis na regiao heterogénea.

A Figura 19.12 apresenta, utilizando coordenadas retangulares, a influéncia da temperatura no equilibrio de fases de
sistemas compostos por acido palmitico (A), 6leo de palma (B) e etanol anidro (C), nas temperaturas de 45 °C e 55 °C. Po-
de-se observar a diminui¢ao da regido de separacdo com o aumento da temperatura. Na linha de base do diagrama pode-
-se notar que o aumento da temperatura ocasiona um aumento da solubilidade mutua entre 6leo de palma (B) e solvente
(C) na auséncia do soluto (A). A influéncia da temperatura para sistemas compostos por 4cido oleico (A), 6leo de canola
(B) e solvente (C) (etanol, metanol ou isopropanol) pode ser observada em Batista et al. (1999).
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Temperatura

Acido palmitico 4 [¢/100 g]

Figura 19.11 Equilibrio liquido-liquido ternario: (a) Efeito da tempe-
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Figura 19.12 Curvas binodais para o sistema acido palmitico (A)

ratura em sistema do tipo [; (b) projecdes das isotermas. + Oleo de palma (B) + etanol (C), a45°C (-—-) ea 55 °C (—).

De maneira geral, para os sistemas do Tipo II o aumento da temperatura também favorece o decréscimo da extensao
daregiao de separacao bem como uma alteracdo na inclinacao das linhas de amarracao. Nesse caso, em situacoes acima
da temperatura critica da solucao BC, o sistema do Tipo II passa a se comportar como um sistema do Tipo I (Figura 19.13,
na qual a temperatura T, é maior que T).

Diferentemente da temperatura, a pressao pouco influencia o equilibrio liquido-liquido. De fato, considera-se que todos
os diagramas apresentados foram obtidos em condi¢des de pressdo suficientemente altas para manter as fases do sistema
completamente condensadas, isto é, pressoes de trabalho bem acima das pressoes de vapor dos componentes das solucoes.

As caracteristicas fisico-quimicas do solvente também influenciam grandemente esse tipo de processo de separacao,
uma vez que a técnica de extracao liquido-liquido utiliza a diferenca de solubilidade dos componentes da alimentacao
no solvente escolhido. Estudo realizado na drea de desacidificagao de dleos vegetais mostra que a utilizacdo de metanol
como solvente possibilita um aumento da regiao de separacao em relacdo a utilizagao de etanol, e que este tltimo possi-
bilita maior area de heterogeneidade em relacdo ao solvente isopropanol, a 20 °C. De fato, pode-se inferir que o aumento
da cadeia carbonica dos alcodis utilizados como solventes no processo de desacidificacao aumenta a solubilidade mutua
entre diluente e solvente, diminuindo a regido de separacao (Figura 19.14).

Uma abordagem que pode ser utilizada para mudar as caracteristicas do solvente de extragdo é a adi¢do de outra
substancia, totalmente soltivel no componente C, porém com caracteristicas especificas que modificam a interacao entre
o novo solvente misto formado e os outros componentes do sistema, soluto e diluente.

Acido oleico 4 [¢/100 g]

T 1 1
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Solvente C [g/100 g]

B C

Figura 19.14 Curvas binodais para o sistema &cido oleico (A)
+ Oleo de canola (B) + solvente (C), a 20 °C: metanol anidro

Figura 19.13 Efeito da temperatura em sistema
(-m-), etanol anidro (—e-), isopropanol anidro (—:-).

do tipo Il
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Figura 19.15 Curvas binodais para o sistema acido oleico (A) + dleo de farelo de arroz (B) + solvente (C), a 25 °C: etanol anidro (-B-),
etanol com 2 % de agua (—=-), etanol com 6 % de agua (-A-); etanol com 10 % de agua (-[J-); etanol com 12 % de agua (-V-).

No processo de extracdo liquido-liquido aplicado a &rea de desacidificagao de éleos vegetais, 4gua pode ser adicionada
ao solvente, geralmente alcodis de cadeia curta, aumentando a polaridade do solvente misto. A Figura 19.15 apresenta as
curvas binodais referentes ao sistema formado por dcido oleico (A), 6leo de farelo de arroz (B) e etanol (C) com diferentes
teores de 4gua, a 25 °C.

Pode-se observar que o aumento do teor de d4gua no solvente causa um aumento na regiao bifésica por causa da dimi-
nuicao da solubilidade mutua entre o 6leo e o solvente. De fato, a adicdo de 4gua aumenta a seletividade do solvente, isto
é, permite que este diferencie melhor o 4cido graxo e o éleo, diminuindo o valor do coeficiente de distribui¢ao do 6leo.
Consequentemente, a composicao de solvente na fase rafinado também diminui com a adicao de 4dgua.

19.4.5 Coeficiente de distribuicdo e seletividade

As defini¢oes de coeficiente de distribuicdo (k,) e seletividade (B;) sdo de extrema valia para a analise de um processo de
separacgao por extracdo liquido-liquido. A razao entre as composicoes do componente i na fase extrato (Y;) e na fase rafi-
nado (X)), no equilibrio, representa o coeficiente de distribuicao desse componente i. Matematicamente o coeficiente de
distribuicao (k;) é representado pela Equagao 19.3:

k =— (19.3)

O coeficiente de distribuicao também pode ser visualizado pela inclinacao das linhas de amarracdo no diagrama de
equilibrio. No exemplo apresentado na Figura 19.9a, a composicao do componente A na fase extrato é maior que na fase
rafinado; portanto, o coeficiente de distribuicao sera maior que 1.

A capacidade do solvente de separar o soluto (A) do diluente (B) é medida pela razao entre o coeficiente de distribuicao
do soluto (k,) e do diluente (k;). Esse fator de separacéao é conhecido como seletividade, ou separagao relativa, e representa
a eficdcia de determinado solvente no processo de extragao (Equacao 19.4).

k
B, = (19.4)

De fato, o conceito de seletividade na extracao liquido-liquido é similar ao conceito de volatilidade relativa utilizado
no processo de destilacdo. Desse modo, em relacao ao coeficiente de distribuicao, é altamente desejavel, porém néo ne-
cessdria, a utilizacao de solvente que possibilite valores de k maiores que a unidade, uma vez que quanto maior o valor do
coeficiente de distribuicdo menor a quantidade de solvente utilizada no processo e menor o tamanho do equipamento.

Em relagao a seletividade, um processo de separagao somente serd possivel se os valores de seletividade excederem a unidade.

19.4.6 Calculo rigoroso do equilibrio liquido-liquido

O equilibrio liquido-liquido é mais dificil de ser previsto analiticamente que o equilibrio liquido-vapor por causa, princi-
palmente, da auséncia da hipdtese simplificadora de solucao ideal a qual pode ser utilizada para o célculo do equilibrio
em intimeras situacoes.
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O equilibrio liquido-liquido envolve quase inteiramente interacdes nao ideais, uma vez que parte do principio da imiscibi-
lidade ou miscibilidade parcial entre duas ou mais solugoes liquidas. Por causa dessa particularidade, o sucesso desse processo
de separacao tem sido geralmente dependente da determinacao de um ntimero apreciavel de dados experimentais utilizando
inimeros tipos de solventes antes da selecao de um solvente especifico. Muitas vezes nao é possivel obter todos os dados para
amistura particular nas condicdes de temperatura, pressio e composicio correspondentes as do estudo. E necessério, entéo,
manipular os poucos dados experimentais obtidos de modo a obter-se a melhor interpolacao e extrapolacao dos resultados.

A esse respeito, deve-se considerar que as relagoes de equilibrio sao decisivas no célculo da for¢ca motriz para trans-
feréncia de massa e no computo das composicoes das fases que estdo em contato no equipamento. E a partir do conhe-
cimento dessas composigoes que outras propriedades fisicas importantes no processo (densidade, viscosidade, tensao
interfacial, difusividade etc.) podem ser estimadas.

Nas condig¢oes de equilibrio termodinamico de duas fases liquidas, tem-se que:

5= (19.5)

emque f e f sdo as fugacidades do componente i nas fases I e II, respectivamente. Assume-se que a fase I corresponde
a fase llqu1da pesada (maior densidade) e a II a fase liquida leve (menor densidade).
Utilizando a definicdo do coeficiente de atividade, a Equagado 19.5 pode ser reescrita como:

Yl fo =gty e (19.6)

Na Equacao 19.6, tem-se que:

J 1 I In I

Y% =4 e Ve =4 (19.7)

sendo x e y as fraqoes molares do componente i nas fases I e II [Pa], respectivamente; y e y seus coeficientes de ati-
vidade nas duas fases; a e a os valores de suas atividades; e fl a fugacidade do componente ino estado de referéncia,
adotado como o mesmo para as duas fases.

Muitas expressdes semiempiricas tém sido propostas na literatura para relacionar os coeficientes de atividade com
a composicdo e a temperatura da mistura. Todas essas expressoes contém parametros ajustaveis a dados experimentais,
sendo que os principais modelos moleculares sugeridos para o equilibrio liquido-liquido sdo as equagoes NRTL (Non Ran-
dom Two Liquid) e UNIQUAC (UNIversal QUAsi Chemical). A principal vantagem dessas equacdes é permitir a extensao
dos parametros obtidos pelo ajuste dos modelos a sistemas bindrios para o calculo do equilibrio em sistemas multicom-
ponentes contendo os mesmos constituintes (Abrams e Prausnitz, 1975).

Além dos modelos moleculares, modelos de contribui¢do de grupos podem ser aplicados ao célculo das composi-
¢oes no equilibrio liquido-liquido. A metodologia de contribuicao de grupos baseia-se no fundamento de que o nimero
de grupos funcionais (CH,, CH,, OH, CH=CH, entre outros) é bem menor que o nimero de moléculas de interesse para a
industria de alimentos ou quimica. Ademais, essa metodologia considera que um grande nimero de propriedades fisicas
pode ser calculado pela soma da contribui¢do dos grupos funcionais presentes na solucao.

UNIFAC (UNIQUAC Functional - group Activity Coefficients) (Fredenslund, Gmehling e Rosmussen, 1977) e ASOG
(Analytical Solutions of Grouph) (Kojima e Tochigi, 1979) apresentam-se como os modelos de contribui¢do de grupos de
maior aplicabilidade no processamento de fluidos alimenticios.

19.4.7 Fatores que influenciam a escolha do solvente

A preocupacdo com a saude e a seguranca publica leva a restricdo do nimero de solventes que podem ser utilizados no
processamento de alimentos. De maneira geral, os solventes considerados seguros (ou GRAS, generally recognized as safe)
em processos de extracdo liquido-liquido sdo (Hamm, 1992):

1) Alcodis de cadeia curta: possibilitam a extragdo de compostos mais polares. Deve-se levar em consideragao que esses
compostos apresentam miscibilidade total com &gua e, dessa maneira, nao podem ser utilizados para extracao em sis-
temas aquosos bifasicos. Os exemplos mais importantes dessa classe sao metanol, etanol e isopropanol. Vale ressaltar
que, para todos os usos, metanol e isopropanol devem apresentar o limite méximo residual em alimentos de 10 mg-kg*;

2) Misturas de alcodis de cadeia curta e 4gua: como comentado anteriormente, em algumas situacoes a adicdo de dgua
ao solvente pode ser utilizada como forma de modificacao da polaridade do solvente;

3) Cetonas de baixa massa molar: a representante dessa classe de compostos com aplicacdo na drea alimenticia é a ace-
tona, porém o uso desse solvente em processo de refino de 6leo de oliva, extraido da torta de prensagem, é proibido
pela Comunidade Europeia. A metiletilcetona é, no entanto, empregada em processos de fracionamento de dleos e
gorduras e remocao de substancias amargas de chds e cafés. Porém, para essa cetona, o limite residual maximo acei-
tavel em alimentos é de 5 mg-kg™';
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4) Esteres: os acetatos de etila e butila sio os ésteres mais comuns utilizados como solventes na industria de processamen-
to de alimentos. O acetato de metila, empregado em processos de descafeinagdo ou remocao de substancias amargas
de cafés e chds, apresenta limite tolerdvel de 20 mg-kg™';

5) Hidrocarbonetos halogenados: é permitido o uso de um niimero extremamente restrito de hidrocarbonetos haloge-
nados, como o diclorometano. No entanto, o limite residual maximo aceitdvel em alimentos é de 2 mg-kg™' na utilizacao
desse solvente em processos de descafeinacdo ou remocao de substancias amargas de cafés e chés.

A selecao do solvente para uso em processos de separa¢ao por extracao liquido-liquido deve ser realizada com base
em um conjunto de critérios, como:

1) Coeficiente de distribuiciao: como ja comentado, é altamente desejavel, porém nao necessario, a utilizacao de solvente
que possibilite valores de k maiores que a unidade, uma vez que quanto maior o valor do coeficiente de distribuicao
menor a quantidade de solvente utilizada no processo e menor o tamanho do equipamento.

2) Seletividade: é altamente desejavel que a seletividade assuma valores elevados.

3) Estabilidade quimica: é desejavel que o solvente seja estavel a fim de prevenir a contaminagao do alimento processa-
do. Ademais, o solvente deve ser inerte no contato com equipamentos a fim de minimizar gastos com manutencao.

4) Propriedades fisicas: propriedades fisicas como densidade, viscosidade, ponto de ebuli¢ao, calor latente de evaporacao
e tensdo interfacial devem ser cuidadosamente avaliadas a fim de otimizar a etapa de extracao, bem como as etapas
associadas de recuperacao do solvente e purificacdo da corrente de rafinado.

- Densidade: a diferenca de densidade entre as fases rafinado e extrato é decisiva para o sucesso de processos tanto
na separagao diferencial como por estdgios. Quanto maior a diferenca das densidades das fases, mais facilitado sera
o processo de separagao;

- Viscosidade, pressdo de vapor e ponto de congelamento: os valores dessas propriedades devem ser, de maneira
geral, baixos para facilitar o manuseio e estocagem;

- Tensdo interfacial: quanto maior a tensao interfacial mais rapido serd o processo de coalescéncia das goticulas na
emulsao. Por outro lado, mais dificil serd o processo de mistura para a dispersao de uma fase na outra. A etapa de
coalescéncia é, geralmente, mais importante e, desse modo, altos valores de tensao interfacial sdo preferidos.

5) Recuperabilidade: o processo de extracao liquido-liquido sé serd economicamente vidvel se a etapa de recuperacgao
do solvente for factivel, tanto na fase extrato como na fase rafinado. Os processos associados de recuperacao sao tam-
bém processos de transferéncia de massa, sendo a destilagao o mais frequentemente utilizado. Nesse caso especifico, é
altamente desejavel que o solvente nao forme aze6tropos com o soluto, bem como a solugao a ser destilada apresente
alta volatilidade relativa. Torna-se também desejavel que a substdncia em menor proporcao seja a mais volatil a fim
de reduzir os custos para a volatilizagao. No caso especifico de o solvente ser a substancia a ser volatilizada, seu calor
latente de vaporizacao deve ser, preferencialmente, baixo.

O solvente deve ainda apresentar como caracteristicas desejaveis: alta pureza para uniformizar as caracteristicas ope-
racionais, grande oferta a baixos precos e baixa inflamabilidade a fim de prevenir acidentes.

19.5 CALCULO DE EXTRATORES LIQUIDO-LIQUIDO

Como jd mencionado na Secdo 19.4, para o desenvolvimento e o planejamento de um processo extracao liquido-liquido é
essencial o conhecimento do equilibrio de fases do sistema de interesse. Como a ELL é uma operacao de transferéncia de
massa, ela é fortemente afetada por consideracdes do equilibrio de fases. Portanto, o conhecimento exato das relacoes do
equilibrio é vital para as consideragdes quantitativas dos processos de extracdo. A quantidade necesséria de solvente para
realizar determinada extensao de separa¢ao pode ser determinada pelos dados de equilibrio liquido-liquido.

19.5.1 Regra da alavanca

A regra da alavanca nada mais é do que a solucao de duas equacgoes simultaneas de balanco de massa. Se uma mistura de
massa R [kg] é adicionada a outra mistura de massa E [kg], ambas contendo os componentes A, B e C, uma nova mistura
terndria com massa M [kg| é gerada, como representado pela Figura 19.16.

Pelaregra das fases (Equagao 19.2), para um sistema com trés componentes e duas fases, trés equacoes de balanco de
massa sao necessarias para resolver o problema. Escrevendo o balango de massa global e o balango de massa para dois
componentes, A e C, tem-se:
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coordenadas retangulares. Xeo Ye
R+E=M (19.8)
RXyp+ EY, ;= MX,y, (19.9)
RXcp+ EY = MXgy, (19.10)

em que X representa as fracoes massicas dos componentes A e Cno ponto M e na fase rafinado R; Y representa as fragoes
madssicas de A e C na fase extrato E.
Substituindo a Equacao 19.8 na Equacéo 19.9 e rearranjando:

R_ Y =X (19.11)
EoX, — Xy
Substituindo a Equacao 19.8 na Equacéo 19.10 e rearranjando:
R_ Yoo = Xy (19.12)
B Xy — Xy
Combinando as Equacdes 19.11 e 19.12 e rearranjando-as, obtém-se:
Yo =X _ Y =X (19.13)
Xow =X X = Xy
Representando essas varidveis no diagrama retangular, obtém-se a Figura 19.17.
A Figura 19.17 mostra que os pontos R, M e E devem estar alinhados. Observa-se ainda que:
X,z =linha RT ou RT
Y,z =linha EH ou EH
X,,, = linha MO ou MO
10g0£: Vie = X = ﬁ_@zﬁ
E X, X, MO-RT MN
Usando as propriedades de semelhanca de triangulos, tem-se:
R _EK _ME (19.14)
E MN RM

Ou seja, a regra da alavanca (Equacao 19.14) estabelece que a relacdo entre as quantidades de R e E é igual a razao

entre os comprimentos das linhas EK e MN ou ME e RM.Dessa maneira, pode-se inferir que a regra da alavanca é
util para relacionar informacoes entre as quantidades de (ou vazdes das correntes) alimentacao e solvente, bem como de
rafinado e extrato, com suas respectivas composicoes. A relagao apresentada na Equacgao 19.14 pode ser utilizada quando
ja se conhece a localizacao do ponto de mistura. No entanto, quando apenas a relacao entre as quantidades é conhecida,
fica mais facil marcar o ponto de mistura por meio das relacoes apresentadas na Equacao 19.15.
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(19.15)

No exemplo mostrado na Figura 19.17, a regra da alavanca seria til para o célculo das quantidades de rafinado e ex-

trato (R e E), aliando-se a essa informacao (Equacao 19.14) a equacdo do balanco de massa global (Equagao 19.8).

O célculo do ntimero de estagios de extratores serd desenvolvido com base nos trés exercicios resolvidos apresenta-

dos a seguir.

Para se determinar as vazoes (ou quantidades) e composicoes das correntes de saida de extratores simples, ou seja,

equipamentos contendo um unico estagio do tipo misturador-decantador, considere o Exemplo 19.1.

EXEMPLO 19.1
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Uma corrente F = 100 kg-h™' composta por um dleo vegetal com 10 g/100 g de écidos graxos livres é misturada com 100
kg-h! de etanol puro (). O processo estd esquematizado na Figura 19.18. Calcule as correntes de saida R, (rafinado) e
E, (extrato) que deixam o extrator em situacdo de equilibrio. Para resolver esse problema, o diagrama de equilibrio de fa-
ses para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol (C), apresentado na Figura 19.19, é essencial. OBS.: O
processo ocorre a pressao e temperatura constantes.

E, $,=100kgh™
«—— «———
) | YCSI: 1
F=100kgh
— >
X,:=0,10 R,

Figura 19.18 Extracdo em um Gnico estagio.

Figura 19.19 Diagrama de fases indicando o célculo da extragdo em um dnico estagio.

Solugao

Nesse exemplo, o objetivo é o cdlculo das vazoes e composigoes das correntes £, e R que deixam o extrator. Uma vez que
as quantidades e composigoes das correntes de entrada sdo conhecidas (£, X, Xz, S e Y,), é possivel calcular os valores
damistura M, X, e X,,, a partir das Equagdes 19.8 a 19.10.

Balango de massa global:

Balanco de massa para o componente A:

F +8 =M, =200kg-h™

X =

AM,

X, =005

M

1

XY,
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Balang¢o de massa para o componente C:
v o X F+ Y8,
oM, M
X 0,5

CM

1

A composicdo do ponto M , também pode ser obtida, tragando-se uma linha unindo os pontos Fe S'l e, em seguida,
aplicando-se aregra da alavanca para a composicao global:
510
ES M, 200 "

Como o tamanho do segmento FS é conhecido por meio do gréfico, é possivel encontrar FM .

A composi¢ao do ponto de mistura M esté localizada na linha que liga o ponto F (X,,;=0,10) e S (Y =1). A partir
do ponto M pode-se interpolar uma hnha de amarracao, originando os pontos E e R tornando posswel a obtencao
grafica das composu;oes das correntes de rafinado e extrato, respectivamente.

As composicoes das correntes de extrato (E ) erafinado (R ) a partir do diagrama de equilibrio da Figura 19.19, es-
tao apresentadas na Tabela 19.1. Vale ressaltar que no diagrama de fases apresentado na Figura 19.19, é possivel obter por
leitura direta a composicao de Ce A nas fases R e E Dessa maneira, a composi¢ao de B (diluente) nas correntes de ex-
trato e rafinado pode ser obtida por diferenca.

Tabela 19.1 Composicao das correntes de extrato (El) e
rafinado (R) obtidas do diagrama de equilibrio

E R
- =0,048

YAE =0,052 X ®
=0,925 =0,120

YCE XCRI

YBE, - (ch, + YAEI) XBRI =1- (XCRI + XARI)
=1-(0,052 - 0,925) =1-(0,048 - 0,120)
=0,023 =0,832

Asvazoes E, e R, podem ser determinadas por balancos de massa ou utilizando-se a regra da alavanca. Faz-se entdo
o célculo da vazao maéssica das correntes de extrato e rafinado pela regra da alavanca:

RIMI El 0 9
Associando-se essa informacao a equagao de balanco global de massa (Equagao 19.8), tem-se:
M =R + E =200kg-h"
Obtendo-se:
E =94,74kg-h’
R =105,26kg-h"

Respostas: As vazoes das correntes de saida sdo 94,74 kg h-1 de extrato e 105, 26 kg h-1 de refinado. A composicdo do ex-
trato é 0,052 de A, 0,023 de B e 0,925 de C. A composi¢do do refinado é 0,048 de A, 0,832 de B e 0,120 de C.

De acordo com o Exemplo 19.1, ap6s um estagio de equilibrio, foi po2ssivel obter uma corrente de rafinado com con-
centracao de acidos graxos livres igual a 4,8 g/100 g ( X, =0 ,048). Como ja mencionado na Secdo 19.2, um 6leo vegetal
deve apresentar, no maximo, 0,3 g/100 g de 4cidos graxos Slivres para ser considerado de grau comestivel. Assim, fica claro
que, nesse caso, apenas um estagio de equilibrio nao é suficiente para se atingir a condicdo desejada. Sugere-se, entdo, um
processo que proporcione vdrios estagios, como o extrator de correntes cruzadas, apresentado no Exemplo 19.2.
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EXEMPLO 19.2

Considere agora que a corrente F =100 kg-h™' composta por um 6leo vegetal com 10 kg-h™' de 4cidos graxos livres seja
misturada com 100 -kg-h™* de etanol puro (S,) no primeiro estigio de um extrator de correntes cruzadas, como esquema-
tizado na Figura 19.20. As correntes que entram em cada estagio n sao misturadas, originando as correntes E v € RN, as
quais deixam o extrator em situagao de equilﬂ)rig. A .part.ir do.estégiolz, orafinado Rn ( R] , RZ, R3, - RN_I) é sucessiva-
mente colocado em contato com solvente puro S (S,, S;, S,, ..., S, ), eseréd considerado naresolucio desse problema

especifico que a vazao de solvente alimentado a cada estagio é igual a vazao de rafinado alimentado no mesmo estagio, de
modo que, em termos de vazao, R . Sn. Nesse exemplo, diferentemente do Exemplo 19.1, o objetivo € o calculo do nd-

mero de estdgios de contato necessarios para se obter uma corrente de rafinado (R, ) com composicao em écidos graxos

livres igual, no maximo, a 0,005 (expressa em fracdo massica). Novamente, considera-se que o processo ocorre a pressao
e temperatura constantes.

E, E, Ey
F=100 kg‘h_I R, R, R‘\:l R\
—» 1 > 2 —» —>» N —»
X =010 Xz, = 0,005
$,= 100 kgh™ s, Sy

Figura 19.20 Esquema simplificado do processo: extrator de correntes cruzadas.

Solucao

Como no Exemplo 19.1, para a localiza¢ao do ponto M , ho diagrama de fases, faz-se o balanco de massa global no estégio
1 e, em seguida, une-se os pontos F e S, (Figura 19.21) e aplica-se a regra da alavanca:
F +S =M 200kg-h"
FM S, 100
£S M, 200

B

Também ¢é possivel encontrar o ponto M , pelaaplicagéo de balangos de massa para os componentes A e C:

X F+Y._S
AF AS, 1
= ! X = 0, 05
AMl 1\4l AMl
X -F+Y._.-S
CF cs, M1 _
X, = = X, =05

1
Vale lembrar que, se ndo houver linhas de amarragéo passando por M , no diagrama de equilibrio, é necessério fazer
uma interpolagao para achar £, e Rlna curva binodal (Figura 19.21).
Para encontrar o ponto de mistura do segundo estagio, M, repete-se o procedimento. O balanco de massa global no
estagio 2 é dado por:

27
R+S, =M,

Unindo-se os pontos Rl e S'z (Figura 19.21) e aplicando-se a regra da alavanca, encontra-se M ,» lembrando que, se

R, =S, entdo R, = Sz. Como o segmento RISZ é conhecido, entao RlM , bode ser calculado.

RM, S,
R1Sz M2

=0,5

Uma nova linha de amarracio passando por M , étragada e os pontos Rz e Ez sdo encontrados sobre a linha binodal.
Esse procedimento deve ser repetido até que X & < 0,005. Nesse exemplo, o extrator deve possuir quatro estagios para
que essa condicdo seja atingida (Figura 19.21). "
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Os célculos das vazoes de extrato e rafinado para cada estagio podem ser realizados utilizando-se balancos de massa

e aregra da alavanca, como segue:

Estdgio 1:
S =100kg-h"
F 48 = M, =200kg-h"
M, =R + E =200kg-h'
E RM . .
.—1:—.1 .1 :09 = El :09Rl
R EM
1 1
Portanto,
R =105,26kg-h
E =94,74kg-h!
Estdgio 2:

RH = Sn entao R] = Sz

S, =105,26kg-h
Rl + S2 = M2 = R2 + E2 =210,52kg-h!

E  RM . )
2= 22116 = E, = LI6R

R2 EzMz

Dessa maneira,

R, =97,46kg-h

E, =113,06 kg - h!

Estdgio 3:
RH = S"n entao Rz = S'3
S, =97,46kg-h"!
R2 + S3 = M3 = R3 + E3 =194,92kg - h!
E. RM : .
R—3: =2 = 1,10 = E, = 1,I0R,
3 E3M3
Entao,
R, =92,82kg-h
E, =102,10kg-h
Estdgio 4:

Rn_1 = Sn entao R3 = S4

S, =92,82kg-h!

R +8, = M4 = R4 + E, =185,64kg-h"

RM, | |
= =1,07 = E, = ,07R,

R4 E4M4
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R4 =89,68kg-h!
E, =9596kg-h
Avazao total de extrato (E ) pode ser obtida como a somatoéria das vazoes de extrato obtidas em cada estdgio tedrico:
E_-E E ,E ,E -4058kg h’

Da leitura direta do diagrama de equilibrio liquido-liquido, é possivel obter as composicoes, em 4cidos graxos livres,
das correntes de extrato obtidas em cada estagio tedrico:

Y, =0052
Y, =0025
Y, =0012
Y, = 0,005

Assim, a composicao média, em acidos graxos livres, da corrente global de extratos é dada por:

4
ZE;« YAE”

Y —”:‘T=o,oz3

AE

em que n representa o niimero do estdgio, variando de um até nimero total de estagios tedricos N = 4.

Respostas: Serdo necessarios quatro estagios para se obter uma concentragao de 4cidos graxos livres no rafinado menor
que 0,005 g/100 g.

Figura 19.21 Diagrama de fases indicando o calculo de um extrator de correntes cruzadas.

Em processos de extracao que necessitam de multiplos estagios, além da configuracdo em corrente cruzada discutida
anteriormente, pode-se utilizar a configuragao contracorrente, na qual as correntes de alimentagao e solvente entram em
lados opostos do extrator. De fato, extratores contracorrente sao os mais usados industrialmente, pois permitem uma me-
lhor distribuicao da for¢a motriz de transferéncia de massa quando comparados com extratores com correntes cruzadas.
Por essa razao, para extrair a mesma quantidade de soluto, extratores contracorrente, como o representado no Exemplo
19.3, empregam uma menor quantidade de solvente, ou entao, alternativamente, para a mesma quantidade total de sol-
vente necessitam de um menor nimero de estagios, do que extratores com correntes cruzadas.
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EXEMPLO 19.3

Nesse caso, a corrente F = 100 kg-h™' composta por um 6leo vegetal com 10 g /100 g de dcidos graxos livres € misturada com
300 kg h™! de etanol puro () no lado oposto do extrator, ou seja, as correntes de extrato e rafinado escoam em contracor-
rente. O fluxograma do processo estd esquematizado na Figura 19.22. As correntes de rafinado e extrato que deixam cada
estagio do extrator estdo em situacdo de equilibrio. Determine o nimero de estdgios para que a fracdo méssica de &cidos
graxos livres (A) na corrente RN seja menor ou igual a 0,005. OBS: O processo ocorre a pressao e temperatura constantes.

E, E, E, Ey §=300kg-h”
1 2 N
— > > ——» >
F=100kgh™ R, R, By R,
X,p= 0,10 X,p,, 0,005

Figura 19.22 Esquema simplificado do processo: extrator contracorrente.

Solugao
Note que as correntes R, e E, deixam o extrator em equilibrio com as correntes E v € Rv respectivamente. Assim, £,
estd em equilibrio com R, E, com R, ..., E, com R,.
Realizando-se o balanco global de massa para todo o extrator, tem-se:
F+S=M=R, +E =400kg-h"
em que M representa a corrente total de mistura correspondente ao extrator como um todo.
Os balancos de massa para cada estagio podem ser escritos como:

Estdgio 1:

E+R=F+E =>E-F=E -R
Estdgio 2:

E,+R =R +E =>FE —-R=E —-R
Estdgio N:

E +R,=R_ +S=E -R_ =S-R,

Agrupando as equagoes dos balancos de massa, percebe-se que a diferenca entre as vazdes mdssicas das correntes in-
terestagios, ou seja, a diferenca entre as vazdes das correntes que se cruzam entre dois estagios consecutivos é constante.

E-F=E -R=E -R=-=E -R_ =S-R =A

0,02

XARN —

0,00

g f

Figura 19.23 Diagrama de fases indicando os célculos de um extrator contracorrente.
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Pode-se atribuir, dessa maneira, o nome de corrente delta, representada por A, a essa vazao ficticia associada a dife-
renca entre as vazoes de extrato e rafinado que escoam entre os mesmos dois estagios consecutivos.
Do agrupamento das equacdes de balanco de massa, observa-se que:
E-F=A=>F+A=E
Assim, o ponto £, estd localizado sobre o segmento de reta que liga os pontos F' e A.

Analogamente, § - RN =A== RN +A=S. Dessa relacado, observa-se que o ponto relativo a vazao S estalocalizado
no segmento de reta que liga os pontos relativos as vazoes R, e A. Portanto, pode-se deduzir que o ponto A estd localiza-

do na intersecdo do prolongamento das retas que passam por Fe E1 (segmento E’IF ) epor RN eS (segmento RNS).

Nesse exemplo o objetivo principal é o cdlculo do niimero de estagios necessdrios para se obter uma corrente de rafina-
do com, no maximo, 0,5 g/100 g de 4cidos graxos livres. Como nos exemplos anteriores, primeiramente deve-se localizar o
ponto de mistura M no diagrama de equilibrio (Figura 19.23). Note, no entanto, que no extrator contracorrente o ponto de
mistura M esté associado ao balan¢o de massa em torno do extrator como um todo, nao a estagios especificos. Jd no exemplo
anterior (extrator com correntes cruzadas), os pontos de mistura estavam associados a estagios especificos (M 1 M 5 etc.).

Alocalizacdo do ponto M no diagrama de fases pode ser realizada aplicando-se a regra da alavanca ou por meio do

calculo do balanco de massa. No diagrama, unindo-se os pontos F e S, obtendo-se o comprimento do segmento FS e
considerando-se:

m_$
S M
M = F + S =100+300=400kg - h!
Assim:

FM _$ 300 3
FS M 400 4
Se alocalizacdo do ponto de mistura M, for realizada pelo balancgo, os balancos de massa para os componentes A e
C devem ser escritos como:

X F+Y.S
XAM:% XAMZO’OZS
X F+Y.S
_ ““cF cs™l _
T X, =0,750

Do balanco global de massa para o extrator contracorrente, tem-se:
F+S=M=R, +E
Assim, as correntes RN e E] sdo necessariamente alinhadas pelo balanco de massa. Dessa maneira, o ponto M estd

localizado sobre o segmento de reta que une os pontos R, e E, _(RNE1)~ Portanto, unindo-se os pontos RN eM e pro-
longando areta até a curva binodal, pode-se encontrar o ponto E.

De acordo com a Figura 19.23, nota-se que a corrente E| sai do estdgio 1 em situagéo de equilibrio com a corrente
R1 Dessa maneira, existe uma linha de amarragao no dlagrama de fases que liga as correntes de saida Rl e E A partir
dessa informacao, pode-se localizar o ponto R1 sobre a parte da curva binodal referente a fase rafinado. Nessa etapa, po-
de-se utilizar um diagrama de distribuicdo para se determinar a composicdo da corrente de rafinado em equilibrio com a
composic¢ao da corrente de extrato (Figura 19.24).

A partir deste momento, os cédlculos relativos ao estdgio 2 somente serdo possiveis se for levada em conta a informa-
¢ao referente a vazao ficticia A a qual foi definida, por meio de balanco de massa, também como E R = A. De fato,
tem-se que a corrente delta pode ser obtida por § - R = A ou por E F = A, ou ainda, em termos gerais, por A=
E R, , para N2 1, onde N representa o nimero do estdgio cons1derad0.

N+1
Desse modo, somente com a localizacdo do ponto A sera possivel a localizacdo do ponto E2 sobre a curva binodal,
uma vez que E2 estd localizado sobre o segmento que une Rl e A (RIA). Deve-se, portanto, encontrar o ponto A, que
é a intersecdo das extrapolacoes das linhas EIF e RNS (Figura 19.23). Pelo balango de massa, os pontos F, E‘1 e A eos

pontos RN, S e A estdo alinhados, como comentado anteriormente. Assim, E1 _F = S - RN = A.
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Figura 19.24 Diagrama de equilibrio e diagrama de distribuicdo para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol (C).

Apés alocalizagao do ponto E,, viasegmento R A, deve-se utilizar a relacao de equilibrio para localizar o ponto R,,
ouseja, R serdlocalizado sobre a curva binodal com base na linha de amarragéo que une as correntes de saida do esté-
gio2 (R, e E)).

Esse procedimento, balango de massa interestdgio via ponto A e relacao de equilibrio via utilizacao das linhas de amar-
racgao, deve ser repetido até que se obtenha uma corrente de rafinado com fracdo massica em acidos graxos livres X
<0,005. Nesse exemplo, sdo necessarios trés estdgios para se atingir a condi¢do requerida na corrente final de rafinado."

Finalmente, as vazoes massicas das correntes de extrato, E e rafinado, RN:3 ou R3, podem ser obtidas utilizando se
aregra da alavanca associada a equacgao de balanco de massa global:

E + R, =M =400kg-h"

1

.3 = :.—1:3,3 - E‘1 = 3,3R3
EM R,

Assim,

R, =93,02kg-h'e E =30698kg-h"

Respostas: Serdo necessarios trés estagios para se obter uma concentragao de acidos graxos livres no rafinado menor que
0,005 g/100 g.

Como pode ser observado, o extrator em contracorrente permitiu o alcance da condicao requerida em apenas trés
estdgios de equilibrio, contra quatro estdgios requeridos pelo extrator de correntes cruzadas. Além disso, a vazao de sol-
vente empregada no extrator contracorrente foi menor que a vazao total de solvente utilizada no extrator com correntes
cruzadas. De fato, para que a transferéncia de massa ocorra, é fundamental que haja uma diferenca de concentragao entre
as correntes que sao introduzidas no extrator. A configuracdo contracorrente proporciona maior diferenga média de con-
centracoes entre essas correntes do que o extrator de correntes cruzadas.

19.5.2 Vazao minima de solvente

Nos Exemplos 19.1 a 19.3, foram apresentados métodos graficos para o célculo de extratores liquido-liquido. Esse procedimen-
to de célculo estagio a estagio pressupoe a existéncia de uma vazao de solvente, a qual, dada a alimentacao a ser processada no
equipamento, deve garantir que as correntes alimentadas em cada estdgio do extrator estejam distantes da condicao de equili-
brio. Dessa maneira, haverd em cada estdgio a forca motriz necessdria para a transferéncia de massa, a qual levara as correntes
de saida do estégio considerado a condicao de equilibrio. No entanto, se a quantidade de solvente for seguidamente diminuida,
a forca motriz de transferéncia de massa em cada estdgio também diminuiré e a quantidade de soluto transferida em cada um
cairé correspondentemente, exigindo um niimero bem maior de estagios para que a quantidade total de soluto a ser transferi-
da no equipamento possa ser alcancada. No limite, se a vazao de solvente for diminuida ainda mais, a seguinte situacao pode
ocorrer: em alguma parte do equipamento as correntes que deveriam entrar em um estagio podem se encontrar quase em uma
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situacao de equilibrio, de modo que no méximo uma quantidade infinitesimal de soluto podera ser transferida nesse estagio e
um nimero de estdgios tendendo ao infinito serd requerido para realizar a transferéncia da quantidade total de soluto desejada.

De fato, se certa vazdo minima de solvente for escolhida, a separacao sé sera possivel se um nimero de estagios ten-
dendo a um valor infinito for utilizado.

Em termos praticos deve-se selecionar uma vazao de solvente acima desse valor minimo, garantindo-se a for¢a mo-
triz em cada estégio (gradiente de concentragao em relacio ao equilibrio para as correntes alimentadas nesse estagio)
para que a transferéncia de massa seja possivel. No procedimento descrito no Exemplo 19.3, para o calculo do ntimero de
estagios no extrator contracorrente, fica claro que se a extensdo de qualquer reta a partir do ponto operacional A (linha
de operacao) coincidir com uma linha de amarracao, serao necessarios infinitos estagios para se alcancar a separagao es-
pecificada. A razao entre as vazoes de solvente (S) e de alimentacao (F’ ) tem influéncia direta nesse comportamento.
Para entender o efeito da relacdo de vazdes S/F, considere a Figura 19.23 e admita que as concentracdes referentes a ali-
mentacdo F, solvente S e rafinado R sejam conhecidas. Nesse caso, quanto menor a relagdo S/F, mais préximo do
valor de concentracdo de F estard o ponto M. Consequentemente, 0 ponto E estard localizado mais acima (ou seja,
0 extrato estard mais concentrado, pois se empregou uma vazao menor de solvente), elevando o nimero de estdgios do
equipamento acima do valor N = 3 indicado na Figura 19.23 e deslocando o ponto A para regides mais a direita e distan-
tes do diagrama de equilibrio. Reduc¢oes adicionais da vazao de solvente aumentarao ainda mais o nimero de estagios e
deslocardo o ponto A em direcdo a +. Como as linhas de amarracdo do diagrama de equilibrio da Figura 19.23 tém uma
pequena inclinacao positiva (coeficiente de distribuicao do soluto um pouco maior do que a unidade), a vazao de solvente
pode ainda ser diminuida adicionalmente, com o ponto A migrando para as regioes a esquerda do diagrama de equilibrio,
bem mais distante desse diagrama e préximo a -e. S6 para determinado valor de vazao de solvente préximo dessa ultima
situagdo é que alguma das linhas de operagao que passam pelo ponto A (linhas de balango de massa associadas a cada
um dos estagios) também coincidirdo com uma linha de amarragao, gerando desse modo o ntimero infinito de estagios,
correspondente ao minimo teoricamente possivel de vazao de solvente. )

No exemplo da Figura 19.23, por causa da inclinagédo das linhas de amarragao, pode-se deduzir que o ponto A associa-
do avazao minima de solvente, Amin , estd localizado a esquerda do diagrama e em uma posi¢do muito distante do gréfico,
tornando dificil o cdlculo com exatiddo da vazdo minima correspondente S . . Dessa maneira, para facilitar a demonstra-
¢ao do procedimento de calculo da vazao minima de solvente, vamos utilizar o exemplo da Figura 19.25.

No diagrama de fases genérico mostrado na Figura 19.25, as linhas de amarracdo apresentam inclina¢ao negativa (valo-
res de coeficiente de distribuicdo menores do que a unidade, Equacgao 19.3). Sabe-se que a regiao de interesse do processo
de extracgao estd delimitada pelos valores de composicoes da alimentagao (F ) e da corrente de rafinado (R ) (compo—
sicbes méxima e minima de soluto, respectivamente). Existem infinitas linhas de amarracio nessa regiao entre F' e R
uma das quais deve coincidir, em termos de inclinacdo, com uma linha de operacao do equipamento, resultando em urn
namero infinito de estagios necessdrio para a referida extracao e permitindo, assim, obter a vazao minima de solvente.

Para se determinar a linha de operagéo que coincide com alguma das linhas de amarragéo deve-se, primeiramente,

tracar no diagrama de fases a linha inferior associada ao ponto A, asaber, o segmento de reta R S. Em seguida, devem-
-se prolongar as linhas de amarracao localizadas na regido de interesse, ou seja, abaixo da composigéo de alimentacgéo, até
que essas interceptem o segmento R S. Obtemos desse procedimento diversos pontos A referentes a diferentes quanti-
dades de solvente colocadas em contato com a alimentacao F.0 ponto de intersecao com R S que corresponde a vazao
minima de solvente (S ) énomeado de A i € Serd o ponto A mais proximo do ponto S. Note que, quanto mais a di-

Figura 19.25 Diagrama de equilibrio genérico com o procedimento de célculo da vazdo minima de solvente.
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reita um desses pontos A estiver, menor seré a vazio de solvente correspondente; logo, essa vazao serd menor que aquela
associada ao ponto Ami“ que estd localizado mais préximo do ponto S. Uma vez que esse ponto A . mais préximo do
ponto S ja esta associado a um ntimero infinito de estdgios e a vazao minima de solvente, qualquer ponto A relaciona-
do com uma vazao ainda menor torna a separagao desejada impossivel, mesmo que se empregue, hipoteticamente, um
equipamento com numero infinito de estagios. )

Uma vez localizado o ponto correspondente ao Amm , esse deve ser ligado ao ponto F' para que seja localizado, sobre

o ramo a direita da curva binodal, o ponto correspondente ao £, ., ouseja, a composi¢do da corrente de extrato gerada
pelamisturade F e § . Aintersecdo entre asretas R_E e FS _ fornecerd alocalizagdo do ponto M ., ou seja, 0
min N""1 min min min

ponto de mistura gerado pela mistura das correntes F e Smin,
Com a localizacio do ponto M . conhecida, pode-se determinar o valor da vazao minima de solvente pela regra da
alavanca ou pelo balan¢o de massa. Pela regra da alavanca, tem-se que:

Sn:lin — FMmm (1916)
F MminSmin
Por outro lado, pelo balanco global de massa, tem-se que:
F+8 =M (19.17)
Escrevendo o balang¢o para o componente C, obtém-se:
FXCF + Smin YCSmm = ]‘4minAXvCMmm (1918)
Rearranjando:
S X . -X
Srr.lin — CF M 1y (1919)
F Xew, —Xes

min ‘min

Na prética, devem ser utilizados valores de S sempre superiores ao S . calculado. Por outro lado, devem-se evitar

vazbes muitos elevadas de solvente, seja porque isso aumenta o diAmetro do equipamento de extracdo (para que esse possa
suportar maiores vazoes) ou, entdo, porque eleva os custos de recuperacdo do solvente a partir das correntes de extrato e
rafinado. Em adicdo, deve-se considerar que acima de determinado valor de vazao de solvente o ponto de mistura M cor-
respondente pode cair fora da regido de miscibilidade parcial, impossibilitando a separacao por extracao liquido-liquido.

No Exemplo 19.4 é apresentado o procedimento de célculo da vazao minima de solvente para um sistema composto
por acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol (C) (Figura 19.26). Nesse diagrama as linhas de amarragao apresen-
tam inclinagao positiva (valores de coeficiente de distribui¢cao maiores do que a unidade, Equacéo 19.3).

EXEMPLO 19.4
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Considere uma corrente £ = 100 kg-h™' composta por um 6leo vegetal com 8 g/100 g de acidos graxos livres. Deseja-se cal-
cular qual é o minimo valor admissivel para a vazao de solvente (), etanol puro, que deve ser utilizada para se obter uma
corrente de rafinado (RN) com composicao em acidos graxos livres de, no méximo, 0,005 (expressa em fracao méssica).
OBS: O processo ocorre a pressao e temperatura constantes.

0,12

0,10+

0,08 \

2 0,06

0,04 \

0,02

0300 T T T T T T T T T T T T T T T T T T T 1
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1,0

Figura 19.26 Diagrama de equilibrio para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol (O).
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Solucao
No diagrama apresentado na Figura 19.26 devem-se marcar os pontos F, RN ,e S referentes as composicoes da alimen-

tacdo, rafinado e solvente. Ap6s esse procedimento, a linha inferior associada ao ponto A pode ser tracada, sendo o seg-

mento dereta R, S estendido para o lado esquerdo do diagrama. Em seguida, devem-se prolongar as linhas de amarragao

localizadas na regiao de interesse, ou seja, abaixo da composi¢ao de alimentacgao, até que essas interceptem o segmento

R _S. O ponto de intersecao com R S que corresponde a vazdo minima de solvente (S . ) énomeadode A  eserdo
N . N min min

ponto A mais distante do ponto S, uma vez que nesse exemplo de célculo as linhas de amarracdo apresentam inclina-

¢ao positiva (Figura 19.27).

X,p.=0,005

ARy

Figura 19.27 Diagrama de equilibrio para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol (C)
com o procedimento de célculo da vazdo minima de solvente (parte 1).

Uma vez localizado o ponto correspondente ao Am].n , este deve ser ligado ao ponto F para que sejalocalizado o pon-

to correspondente ao E, ., sobre o ramo a direita da curva binodal, £, ., ouseja, a composicao da corrente de extrato

gerada pela mistura de Fe S'min. A intersecao entre as retas RNE e FSmm (Figura 19.28) forneceré a localizagao do

1 min

ponto M in» OU S€J3, 0 ponto de mistura gerado pela mistura das correntes FeS.

min *

/Elmm

G
X
ARy

Figura 19.28 Diagrama de equilibrio para o sistema acidos graxos livres (A) + dleo vegetal (B) + etanol (C)
com o procedimento de célculo da vazdo minima de solvente (parte 2).

Com alocalizagdo do ponto M . conhecida, pode-se determinar o valor da vazao minima de solvente pela regra da
alavanca:
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S
Zmin _ 0,57
100

Desse modo, S'mm pode ser calculado, sendo igual a 57 kg-h™'.

Respostas: o valor minimo admissivel para a vazao do etanol puro é de 57 kg-h™'.

Nos exemplos apresentados, 19.1 a 19.4, foram discutidos os procedimentos para o calculo de vazdes e composicoes das
correntes de saida de extratores simples (Exemplo 19.1), procedimentos para o calculo do niimero de estégios de contato
de um extrator de correntes cruzadas (Exemplo 19.2) e contracorrente (Exemplo 19.3), e procedimento para o célculo da
vazao minima de solvente (Exemplo 19.4). Nesses casos, os procedimentos de calculo foram realizados utilizando-se dia-
gramas retangulares e os exemplos consideraram sistemas genéricos com miscibilidade parcial entre o diluente e solvente.

Se for considerada uma situagao limite na qual diluente e solvente sdo totalmente imisciveis e o soluto (inico com-
posto que se transfere) apresenta-se em concentragao muito baixa (solucéo diluida), pode ser aplicado um procedimento

de célculo simplificado para o célculo do nimero de estdgios bem como da vazdo minima de solvente.

Nesse caso, dada a hipétese de solucao diluida, a transferéncia de massa do soluto nao modifica as vazoes das fases, ou seja, a
vazao derafinado é praticamente igual a de alimentacao e a vazao da corrente de extrato é praticamente igual a vazao de solvente.
Considerando-se um extrator em contracorrente como o esquematizado na Figura 19.22, pode-se escrever o balanco

de massa global como:
F+S=R, +E
Pode-se escrever o balanco de massa para o componente A considerando que
F=R,

S=E

1

RX, +EY =RX, +EY

1748 17 4E,
Rearranjando a equagao, obtém-se:
R (YAE] - YAS)
E (X = XARN )

Ou entao
F x aE, Y A8 )

S (X, _XARN)

0,0150—

- —e— Linha de equilibrio

0,0125—4 ---o--- Linha de operag¢do

0,0100

50,0075+

0,0050] -0 §=200kgh"

0,0025+ -7

0,0000 T T T T
0,0000 0,0025 0,0050

T T T T T 1
0,0075 0,0100 0,0125 0,0150

X

Figura 19.29 Diagrama de distribuicdo para o sistema genérico soluto (A) + diluente (B) + solvente (C):

linha de operagdo com vazdo de solvente igual a 200 kg-h™.
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Desse modo, obtém-se uma tnica linha de operagédo para todo o equipamento, a qual possui inclinacao R /E ou,
de forma equivalente, F/S.

A Figura 19.29 apresenta um diagrama de distribuicdo para um sistema genérico composto por soluto (A) + diluente
(B) + solvente (C). Nessa figura, pode-se observar a curva de equilibrio, a qual é construida com base na composic¢io de
cadalinha de amarracao e representa a concentracao de soluto na fase rica em solvente Y, em fun¢do de sua concentracao
na fase rica em diluente X,. Por outro lado, a curva de operacao mostrada na figura foi obtida por meio da ligacao de dois
pontos relativos a composicao do componente A nos extremos do extrator, considerando nesse caso as entradas e saidas
das fases ricas em solvente e diluente. De fato, a linha de operagao corresponde a representacao gréfica da reta indicada
pela Equacao 19.23. O uso desse tipo de procedimento seré ilustrado na solucao do Exemplo 19.5 a seguir.

EXEMPLO 19.5

Considere que a Figura 19.29 represente os dados de um extrator no qual uma corrente F =100 kg-h™, composta por
diluente e 1 g/100 g de soluto, seja misturada, em contracorrente, com 200 kg-h™' de solvente (), o qual contém 0,05 g/
100 g de soluto. Deseja-se calcular o numero de estagios tedricos do extrator para se obter uma corrente de rafinado com
0,1g/100 g de soluto e, posteriormente, verificar se o valor da corrente de solvente pode ser diminuido, calculando-se para
isso a vazdo minima de solvente.

Solucao

Considerando que diluente e solvente sao imisciveis e admitindo-se para o teor de soluto em questao que a solugao possa
ser considerada diluida, a concentracao de soluto no extrato pode ser calculada via balanco de massa representado pela
Equacao 19.24.

F _ 100
Y EFZ(X -X +7Y (0 01 -0,001) + 0,0005 = 0,005

AE, AF AR, ) 48

Note que um calculo de balanco do soluto sem aproximagéo resultaria em Y, =0,004982, o que corresponde a um

desvio de 0,36 %, gerado pelo célculo aproximado. Apds o cdlculo, localiza-se no diagrama de distribuigéo o par cartesia-
no referente a composicdo de A na corrente de rafinado R e no solvente S ( X ; Y,5) = (0,001; 0,0005), e o outro par
cartesiano referente a composi¢cao de A na corrente de ahmentagao F ena corrente de extrato E (X oY) = (0,01;
0,005). Esse tipo de diagrama também é conhecido como diagrama de McCabe-Thiele. " '

O diagrama de McCabe-Thiele pode ser utilizado para se estimar o niimero de estdgios tedricos necessdrios para se
obter determinada extracao do soluto, como serdao mostrados previamente nos casos de separacao por destilagdo e absor-
¢ao (Figura 19.30). Por meio da Figura 19.30 é possivel visualizar que sdo necessarios cinco estdgios te6ricos no processo
de extragao considerado. Note que, no caso de cinco estdgios tedricos, a concentracdo de composto A no rafinado X Ak
vai ser um pouco menor do que o valor de X . utilizado no balango global. Todos os métodos graficos para calculo do
namero de estdgios costumam gerar essa pequeNna inconsisténcia entre o balanco global, expresso na linha de operacao,
e os balancos estdgio a estdgio, expressos na linha tracada na forma de uma escada. No célculo de equipamentos via com-
putador isso é facilmente resolvido por meio de uma sequéncia de itera¢oes utilizadas no programa computacional, a qual
acaba por compatibilizar os balancos estdgio a estagio com o balanco global. No caso do célculo grafico isso exigiria realizar
novos graficos como o da Figura 19.30, com uma pequena redugéo no valor de X e, em consequéncia, um pequeno

aumento em YAE até que X - X,-0 efeito disso sobre o ntimero de estagios e, geralmente, nenhum, de modo que
1 5

N

esse permanece N = 5, mas as composicoes de saida de cada estagio costumam sofrer pequenas alteragdes de valor. Note
que essa pequena inconsisténcia também pode ocorrer no calculo de extratores empregando o diagrama de equilibrio em
coordenadas retangulares, como no caso da Figura 19.23.

Nas Figuras 19.29 e 19.30, nota-se que a distancia entre as curvas de equilibrio e operacao denota a extensao da forca
motriz da transferéncia de massa, ou seja, o gradiente de concentracao. Assim, quanto menor a inclinacao da curva de
operacdo, maior o gradiente de concentracao.

Pode-se observar que a razio entre a vazio de solvente (S) e a vazio de alimentacio (F) tem influéncia direta na
inclinagao da curva de operagao (Figura 19.31). Nota-se que a medida que a vazao de solvente é aumentada, a separagao
é facilitada, porém sao obtidas solucdes de extrato cada vez mais diluidas. Por outro lado, fica claro que para as vazdes de
solvente menores do que 150 kg-h™', mantendo-se a vazdo de alimentacao fixa em 100 kg-h™, a inclinacdo da curva de ope-
ragao se aproxima da inclinacao da curva de equilibrio.

Dessa maneira, pode-se inferir que existe um valor minimo de vazao de solvente (Smm) para o qual a curva de opera-
¢ao intercepta a curva de equilibrio (ponto P, Figura 19.32).
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0,0150— 0,0150—
= —e— Linha de equilibrio - —e— Linha de equilibrio
0,01254 -=----Linha de operagdo 0,0125+ -=<--- Linha de operagdo
0,0100— 0,0100—
s 0,0075- 5T 0,0075
_ _ 0 §=150kgh
0,0050 — 0,0050 _-08=200kgh”
7 P 7 -0 8§=300kgh"
0,00254 g 0,0025—
0,0000 T T T T 1 T T T T T T 1 0,0000 1 T 1 1 T T 1 1 T T T 1
0,0000  0,0025 00050 00075 00100 00125 00150 0,0000  0,0025 00050 00075 00100 00125 00150
X X
Figura 19.30 Diagrama de distribuicdo para o sistema genérico Figura 19.31 Diagrama de distribuicdo para o sistema genérico
soluto (A) + diluente (B) + solvente (C): calculo do nimero de soluto (A) + diluente (B) + solvente (C): linhas de operagdo com
estagios por meio do método de McCabe-Thiele. diferentes vazdes de solvente.

0,0150—

Linha de equilibrio

001254 |77 Linha de operagdo

001004~ 1

Ponto P

50,0075
0,0050
0,0025

= Figura 19.32 Diagrama de distribuicdo para

0,0000 | | o sistema genérico soluto (A) + diluente (B) +

I 1 I I I I I I I 1 . e ,
0,0000 0,0025 0,0050  0,0075 0,0100 0,0125 00150 solvente (C): linha de operacdo para calculo de

X, vazédo de solvente minima.

De fato, se uma quantidade minima de solvente é misturada a alimentacdo F, a partir desse contato serd gerada uma
ou seja, aquela de maior composi¢do em A. Mantendo-se a hipdtese de

b

corrente de extrato £ com composicdo Y i
1max

solucao diluida, o valor de S'mm pode ser obtido pelo balanco de massa do soluto, uma vez obtido pelo gréfico o valor de
Y . Paraovalorde Y =0,0091 correspondente ao ponto P na Figura 19.32 tem-se:

§ = (Xr = Xe) 100(0,01 - 0,001)

mn (Y -Y,) (0,0091 - 0,0005)

AE,
ma

=104,7kg-h™"

Vale ressaltar que essa metodologia de célculo via diagrama de McCabe-Thiele, tanto para estimativa do nimero de
estagios assim como para estimativa de S‘mm , pode ser amplamente aplicada para o caso de processos de extracdo utilizan-
do liquidos completamente imisciveis com concentragdo muito baixa de soluto (solugéo diluida). Nesse caso, a admissao
dasigualdades S = £, e F = R, possibilita uma boa aproximagao.

No caso do diluente e solvente serem imisciveis, mas o soluto apresentar concentra¢ao nao muito baixa (solu¢ao nao
diluida), essa metodologia sera aplicavel somente se os calculos forem realizados em base livre de soluto, como indicado
pelo conjunto de equacdes a seguir.

F=F1-X,) (19.26)
R, =R, (1-X,) (19.27)

1
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S =81-X,) (19.28)
_ i 19.29
E, =E1-Y,) (19.29)
_ X
= (19.30)
1-X,)
X
= AR,
= (19.31)
Mo (1-X ARN)
_ Y
Yy =—4=5_ (19.32)
AS (1 _ )
= AE,
Y — (19.33)
AE] (1 _ )

nas quais E representa a vazao de alimentacao em base livre do soluto, ou seja, representa exclusivamente a vazao de
diluente. Da mesma maneira, S'l_ expressa a vazao exclusivamente de solvente, sem contabilizar qualquer soluto presen-
te. Se diluente e solvente sao totalmente imisciveis, eles ndo se transferem ao longo de todo o extrator, de modo que F =
R_N e S E As vazoes totais ao longo do equipamento mudam exclusivamente por causa da transferéncia de soluto
Assim, as Vazoes contabilizadas em base livre do soluto que se transfere mantém-se constantes. De fato, a consideracao de
diluente e solvente completamente imisciveis significa que, do ponto de vista da transferéncia de massa, tais compostos

se comportariam como inertes. X, X YAS e Y  representam as composicdes de soluto das diversas correntes,
N

também expressas em base livre do préprio soluto.
Empregando-se essas novas varidveis, as equacdes de balanco do soluto podem ser expressas da seguinte maneira:
; Y, -Y
Ry Wy —Ty) (19.34)
(X

aF XARN)

Ou entdo
5 - (AE—) (19.35)
S, (XAF - XARN)

1

As duas equacgdes anteriores representam retas e, nesse caso, o calculo do niimero de estagios bem como da vazao
minima é vidvel em um diagrama tipo McCabe-Thiele, mas o mesmo deve necessariamente empregar unidades de con-
centracao em base livre de soluto, tanto para a linha de operagao como para a curva de equilibrio.

Utilizando essa dltima abordagem para o Exemplo 19.5, obtém-se os seguintes resultados: ¥, g, = 0,005007, que cor-

=0,004982 em base total, e Simin =103,45 kg - h™' em base total,

mas o numero total de estdgios na primeira parte do problema nao sofre qualquer alteragao (N =5).

responde a I7AE =103,40 kg - h™!, que corresponde a Smm
1

Respostas: O nimero de estagios tedricos é cinco.

No caso de sistemas com miscibilidade parcial, as vazoes ao longo do extrator se modificam tanto pela transferéncia
de soluto, como pela transferéncia de quantidades de diluente e de solvente. Assim, a utilizagao desse procedimento deixa
de ser valida, podendo ser empregado como uma estimativa inicial, tanto para o nimero de estdgios como para a vazao
minima de solvente. Posteriormente, o célculo gréfico correto podera ser realizado utilizando o diagrama triangular, mas
agora com maior facilidade, pois ja se dispoem de estimativas iniciais dos valores.

19.6 EXERCICIOS

1. Represente graficamente, utilizando coordenadas retangulares, os dados de equilibrio dos sistemas apresentados nas tabe-
las a seguir. Represente, também, a curva de distribuicao (Y, versus X,) para os sistemas.
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Dados de equilibrio para o sistema metanol
(A) — agua (B) - dietiléter (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
1,32 8,18 90,50 12,03 85,12 2,85
15,39 11,33 73,28 17,48 76,10 6,42
19,44 13,05 67,51 23,97 64,00 12,03
24,30 17,10 58,60 27,60 55,00 17,40
28,16 21,64 50,20 30,15 46,00 23,85

Fonte: Merzougui, Hasseine, Kabouche e Korichi (2011).

Dados de equilibrio para o sistema propanol
(A) — agua (B) - diclorometano (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
1,86 6,04 92,10 0,23 99,33 0,44
7,76 6,37 85,87 0,54 98,99 0,47
26,57 11,43 62,00 3,42 96,00 0,58
35,92 19,08 45,00 5,07 94,00 0,93
40,05 28,45 31,50 5,02 93,95 1,03
42,50 32,30 25,20 5,90 93,00 1,10

Fonte: Merzougui, Hasseine, Kabouche e Korichi (2011).

2. Considere os dados de equilibrio apresentados nas tabelas do exercicio anterior. Determine em cada caso o coeficiente de
distribuicao (k;) para o soluto A, o coeficiente de distribui¢dao para o componente B, e a seletividade, (3, para cada linha de
amarracao, representando-a em func¢ao da concentracao de A na fase aquosa.

3. Considere que uma solugao com 45 g/100 g de piridina em dgua, vazao de 7500 kg-h™!, deve ser submetida a um processo de
extracdo continuo, configurado em contracorrente utilizando-se como solvente clorobenzeno puro. O processo de extracao
deve ser conduzido até que se obtenha uma corrente de rafinado com concentracgao final de 2,5 g/100 g, de piridina. Os da-
dos de equilibrio estao apresentados nas tabelas a seguir. Determine: (i) a vazdo minima de clorobenzeno; (ii) assumindo
uma vazao de solvente 25 % maior que a vazao minima determinada no item (i), calcule: o nimero de estdgios teéricos ne-
cessdrios para a realizacdo do processo de separacao; a concentracao final da fase extrato; as vazdes das correntes de extrato
e rafinado.
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Dados de solubilidade (curva binodal) para o sistema piridina
(A) — agua (B) - clorobenzeno (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
0,00 0,05 99,95 53,05 18,06 28,79
10,50 0,65 88,85 54,20 20,35 25,45
15,60 0,90 83,50 54,95 22,25 22,80
18,58 1,17 80,25 55,60 23,80 20,60
27,20 1,80 71,00 55,80 25,15 19,05
30,00 2,50 67,50 55,68 28,90 15,42
36,50 4,50 59,00 55,00 32,55 12,45
Continua
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Continuagdo
FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
39,40 5,85 54,75 52,70 38,90 8,40
41,20 6,80 52,00 48,40 45,85 5,75
43,58 8,22 48,20 40,75 56,40 2,85
46,40 10,60 43,00 39,40 58,00 2,60
48,02 12,38 39,60 31,31 67,50 1,19
50,16 14,54 35,30 22,60 77,00 0,40
51,60 16,05 32,35 0,00 99,92 0,08

Dados adicionais para a construcao das linhas de amarracao

[9/100 g]
FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A A
11,05 5,02
18,95 11,05
24,10 18,90
28,60 25,50
31,55 36,10
35,05 44,95
40,60 53,20

Fonte: Peake e Thompson (1952).

243

[Respostas: (i) 5290 kg-h%; (ii) quatro estagios; YAE =0,325, YBE =0,025, YCE =0,65; £, =4018kg'h™! RN =10095 kg-h]
1 1 1

4. Considere que 1500 kg-h™* de uma solugado de limoneno com 5 g/100 g de linalol deve ser submetida a um processo de ex-
tracao utilizando-se 2500 kg-h™ de etanol hidratado como solvente. A corrente de rafinado obtida da primeira extragao
deve passar por nova extracdo, também com etanol hidratado, em quantidade igual a massa do rafinado; esse processo deve
prosseguir até que o rafinado final apresente 0,5 g/100 g, em massa, de linalol. Utilize os dados de equilibrio apresentados
na tabela a seguir. Determine: (i) utilizando diagrama com coordenadas retangulares, quantos estagios tedricos sdo neces-
sérios para a referida separacao; (ii) qual a quantidade total de solvente que deve ser empregada no processo de extra¢ao;
(iii) o nimero de estagios tedricos necessarios para a realizacao do processo de separagao utilizando um equipamento con-
tinuo, configurado em contracorrente.

Dados de equilibrio para o sistema linalol

(A) — limoneno (B) - etanol hidratado (C) [g/100 g]

FASE RICA EM LIMONENO FASE RICA EM ETANOL
A B C A B C
0,00 97,25 2,75 0,00 2,24 97,76
1,58 94,55 3,87 1,49 2,97 95,54
2,61 92,80 4,59 2,11 3,40 94,50
5,71 87,09 7,20 3,97 3,50 92,53
12,41 74,31 13,28 7,03 5,05 87,92
19,25 57,90 22,84 9,11 5,17 85,72

[Respostas: (i) trés estagios; (ii) S =5433 kg-hY; (iii) trés estagios]
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5. Com base nos dados de equilibrio apresentados nas tabelas a seguir, responda as seguintes questoes: (i) em média, qual dos sol-
ventes é mais seletivo para separar o acido latico da dgua?; (ii) qual o solvente mais indicado para possibilitar a obten¢ao de uma
corrente de extrato com 40 g/100 g de 4cido latico a partir de uma solucdo concentrada de 4cido latico em dgua? Fundamente
sua resposta; (iii) sabendo-se que, ao se misturar 75 kg de uma solugio 5 g/100 g de acido latico e 95 g/100 g de 4gua com 65 kg de
solucao 30 g/100 g de &cido latico e 70 g/100 g dlcool isoamilico a 25 °C formam-se duas fases liquidas em equilibrio, determine a
quantidade (em kg) das solugdes formadas e suas respectivas composi¢oes massicas.

Dados de solubilidade (curva binodal) para o sistema acido latico
(A) — agua (B) - alcool isoamilico (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B (o}
0,00 9,75 90,25 0,00 97,52 2,48
23,80 23,80 52,40 7,41 89,86 2,73
31,40 47,70 20,90 10,99 86,23 2,78
14,50 82,46 3,04
21,20 75,30 3,50
28,90 64,90 6,20

Dados adicionais para a construcao das linhas de amarragao

[g/100 g]
FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A A
3,00 5,54
6,21 10,83
9,70 15,80
14,40 21,60
20,20 27,30
24,90 30,40
28,30 31,10

Fonte: Weiser e Geankoplis (1955).

Dados de solubilidade para o sistema acido latico
(A) — 4gua (B) — octanol (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
2,08 4,07 93,85 5,89 93,85 0,26
4,56 4,61 90,83 12,07 87,62 0,31
7,18 4,85 87,97 19,82 79,81 0,37
9,25 5,01 85,74 25,05 74,55 0,40
13,20 5,38 81,42 33,74 65,82 0,44

Fonte: Sahin, Kirbaslar e Bilgin (2009).

[Respostas: (iii) E = 62 kg, R=78 kg, Y, = 0,13, Yy, = 0,07, Y = 0,70, X, = 0,20, X, = 0,78, X, = 0,02]

6. Uma solugao de dgua-4cido latico, com 40 g/100 g de 4cido latico e vazao de 100 kg-h-1, deve ser extraida continuamente e
em contracorrente com 1-octanol puro até uma composigao final na corrente de rafinado de 5 g/100 g de acido latico (veja
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os dados de equilibrio na tabela do Exercicio 5). Determine: (i) a vazao minima de solvente necessdria para o processo;
(ii) para uma vazao de 300 kg-h! de solvente, quantos estagios ideais serdo necessarios para realizar a referida operacio?

[Respostas: (i) ¢ =217 kg-h; (ii) cinco estagios]

7. A desacidificagao de 6leos vegetais pode ser realizada por extragao liquido-liquido. Considere os diagramas de equilibrio, a
25 °C, para os sistemas compostos por dcidos graxos livres (A), 6leo vegetal (B) e etanol anidro (C), e cidos graxos livres (A),
6leo vegetal (B) e etanol com 5 g/100 g de dgua (C) (veja as figuras a seguir). Compare os dois solventes do ponto de vista da
seletividade, do coeficiente de distribuicao do soluto e do tamanho da regido de separacao de fases. Qual entre os dois sol-
ventes testados é o melhor solvente? Qual o efeito da 4gua no equilibrio de fases? Fundamente suas respostas com valores
dos parametros citados, seletividade e coeficiente de distribuicao.
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Diagrama de fases para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol anidro (C).
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Diagrama de fases para o sistema acidos graxos livres (A) + 6leo vegetal (B) + etanol com 5% em massa de agua (C).

8. Uma extracao é realizada em um estégio de equilibrio o qual é alimentado com 400 kg de uma soluc¢ao contendo 35 g/100 g
de 4cido acético em agua e 400 kg de éter isopropilico puro. Calcule as quantidades e composicoes do rafinado e do extrato
obtidos. Resolva algebricamente e, também, por meio da regra da alavanca. Qual a porcentagem de acido acético recupe-
rada no processo? (Veja os dados de equilibrio na tabela a seguir.)
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Dados de equilibrio para o sistema acido acético
(A) — agua (B) - éter isopropilico (C) [g/100 g]

FASE RICA EM ETER FASE RICA EM AGUA
A B C A B C
0,00 0,54 99,46 0,00 98,90 1,10
4,25 0,95 94,80 12,05 86,20 1,75
8,49 1,44 90,07 21,02 76,82 2,16
13,06 1,95 84,99 28,36 68,71 2,93
17,32 2,52 80,16 34,06 62,27 3,67
19,23 2,82 77,95 37,03 58,99 3,98
23,85 3,73 72,42 41,09 54,15 4,76
28,05 4,68 67,27 45,23 49,10 5,67
31,15 5,35 63,50 46,37 46,68 6,95
31,89 5,65 62,46 47,87 45,22 6,91

Fonte: Zhang et al. (2010).

[Re~sp0stas: E, =438 kg; R, = 362 kg; Y, = 0,110, Y, = 0,020, Y, = 0,870, XAR =0,250, Xm =0,725, Xc:e] =0,025; recupe-
ragao = 34,4 %) ! ' ' ' !

9. Uma quantidade de 200 kg de um solvente misto contendo dgua, acido acético e éter isopropilico, de composi¢cao desconhe-
cida, sao alimentados em um extrator de um tnico estagio com 280 kg de uma mistura contendo 40 g/100 g de &cido acético,
10% de dgua e 50 g/100 g de éter isopropilico. O extrato resultante, 320 kg, contém 29,5 g/100 g de 4cido acético, 66,5 g/100 g
de 4gua e 4 g/100 g de éter isopropilico. Determine a composi¢cao do solvente misto alimentado ao extrator e a composi¢ao
do rafinado resultante. Use os dados de equilibrio da tabela do Exercicio 8, mas note que agora a mistura de alimentagao é
rica em éter isopropilico e, portanto, o solvente deverd necessariamente ser rico em dgua. Por esse motivo, deve-se alterar a
nomenclatura usada na referida tabela, denominando a dgua composto C e o éter composto B, ja que o dcido acético (com-
posto A) serd extraido de uma fase rica em éter para uma fase rica em agua.

[Respostas: ;= 0,027, Yy = 0,017 Ye; = 0,956; X =0,140, )y =0,839 x  =0,021]

. 1 1 1
10. Agua pura serd utilizada para extrair acido acético de uma solucao com 400 kg contendo 25 g/100 g de acido acético em

éter isopropilico. Utilize os dados de equilibrio da tabela do Exercicio 8, levando em consideracao a mesma questao de no-
menclatura j4 indicada no Exercicio 9, e calcule: (i) a porcentagem de 4cido acético recuperada na fase aquosa se 400 kg de
dgua pura forem utilizados como solvente em um extrator de um tnico estégio; (ii) a porcentagem global de recuperacao de
4cido acético se agua pura for utilizada como solvente em um extrator de correntes cruzadas de quatro estagios (considere
a utilizacao de 100 kg de dgua pura em cada estagio).

[Respostas: (i) 56,4 %; (ii) 66,8 %)

11. Umamistura de vazao 1000 kg-h™' com 40 g/100 g de acetona em dgua deve ser submetida a extracao continua em um sistema
em contracorrente usando como solvente 1,1,2-tricloroetano. O objetivo é obter uma corrente de rafinado com 10 g/100 g de
acetona. Utilize os dados de equilibrio fornecidos na tabela a seguir e determine: (i) a vazao minima de solvente; (ii) o ndme-
ro de estdgios necessdrios para a realizacdo da extracdo considerando uma vazao de solvente duas vezes a vazao de solvente
minima.

Dados de equilibrio para o sistema acetona
(A) — agua (B) - 1,1,2-tricloroetano (C) [g/100 g]

FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
8,75 0,32 90,93 5,96 93,52 0,52
10,28 0,40 89,32 6,51 92,95 0,54
20,78 0,90 78,32 14,97 84,35 0,68
25,14 1,10 73,76 17,04 82,23 0,73
Continua
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Continuacgao
FASE EXTRATO FASE RAFINADO
A B C A B C
27,66 1,33 71,01 19,05 80,16 0,79
37,06 2,09 60,85 26,00 73,00 1,00
38,52 2,27 59,21 26,92 72,06 1,02
39,39 2,40 58,21 27,63 71,33 1,04
41,67 2,85 55,48 29,54 69,35 1,11
42,97 3,11 53,92 30,88 67,95 1,17
48,21 4,26 47,53 35,73 62,67 1,60
53,95 6,05 40,00 40,90 57,00 2,10
57,40 8,90 33,70 46,05 50,20 3,75
60,34 13,40 26,26 51,78 41,70 6,52

Fonte: Treybal, Weber e Daley (1946).

[Respostas: (i) Smm =250 kg-h’; (ii) quatro estagios]

12. O destilado de uma coluna de destilacdo contém 45 g/100 g de lcool isopropilico, 50 g/100 g de éter isopropilico e 5% de
4gua. A empresa pretende recuperar o éter contido nessa corrente por extracao liquido-liquido em uma coluna utilizando
4gua como solvente. A alimentac¢ao da coluna serd introduzida pelo fundo da mesma enquanto a 4gua seré introduzida pe-
lo topo, de modo que seja produzida uma fase rica em éter com, no méximo, 2,5 g/100 g de 4lcool. A fase rica em dgua deve
ter uma concentracao de, no minimo, 20 g/100 g de dlcool. Assuma que a relacdo entre a alimentacao e o solvente é igual a
1:2 (em massa) e determine o nimero de estagios tedricos necessarios para se realizar a dada separacao (veja os dados de
equilibrio na tabela a seguir).

Dados de equilibrio para o sistema alcool isopropilico
(A) - éter isopropilico (B) — agua (C) [g/100 g]

FASE RICA EM ETER FASE RICA EM AGUA
A B C A B C
2,80 96,40 0,80 6,90 1,00 92,10
5,80 93,00 1,20 9,80 1,20 89,00
8,40 90,10 1,50 11,90 1,20 86,90
11,90 86,10 2,00 13,40 1,20 85,40
14,50 82,80 2,70 15,00 1,20 83,80
19,70 76,30 4,00 16,30 1,30 82,40
22,90 72,10 5,00 17,00 1,40 81,60
28,80 64,20 7,00 18,80 0,90 80,30
35,60 54,20 10,20 20,70 1,50 77,80
40,60 45,40 14,00 23,60 2,30 74,10
44,40 36,90 18,70 25,90 2,90 71,20
45,50 31,50 23,00 28,00 3,70 68,30
45,70 25,30 29,00 30,70 4,70 64,60

Fonte: Frere (1949).

[Resposta: Trés estagios]
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