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Resumo

A extracdo liquido-liquido é uma importante operacédo industrial que objetiva a
separacdo ou purificacdo de um sistema. E uma operacdo que pode ser utilizada
para o tratamento de efluentes aquosos originados durante a extracéo do petroleo.
Neste trabalho, teve-se como o objetivo a montagem e o estudo da operacdo de
extracdo liquido-liguido em uma coluna de pratos perfurados reciprocos para
obtencado de dados operacionais do equipamento. O sistema aplicado foi o Tolueno
— Agua — Acetona como forma de validar a coluna de extracido em escala piloto com
base nos dados existentes na literatura. Aliado a isso, foi feito o estudo de
transferéncia de massa em gotas no mesmo sistema, pela analise de dados obtidos
no tensidmetro Drop Shape DSA100 da Kriiss® — tenséo interfacial e diametro da
gota. Nos estudos de dispersédo axial na coluna, o niumero de Peclet experimental
encontrado foi de aproximadamente 8,15 e o coeficiente de dispersdo (E) igual a
82,21 cm?/s. Para o sistema Tolueno — Agua — Acetona, o qual foi operado em
emulsdo no extrator, foi encontrado uma eficiéncia de extracdo de 87,27%. Os
coeficientes globais de transferéncia de massa apresentaram no estudo da anélise
da gota, independente do sentido de transporte de massa, valores iguais a 0,00012

(m/s) — coerente com os dados encontrados na literatura.

Palavras-chave: Extracao liquido-liquido, transferéncia de massa, tensao interfacial e

Extrator de pratos perfurados reciprocos.



Abstract

Liquid-liquid extraction is an important industrial operation aimed at separating or purifying
a system. It is an operation that can be used for the treatment of aqueous effluents originated
during the extraction of oil. In this work, the objective was to assemble and study the liquid-
liquid extraction operation in a column of reciprocal perforated plates to obtain operational
data from the equipment. The system applied was Toluene — Water — Acetone as a way to
validate the extraction column on a pilot scale based on existing data in the literature. Allied
to this, a study of mass transfer in droplets was carried out in the same system, by analyzing
data obtained from the Kriss® Drop Shape DSA100 tensiometer — interfacial tension and
drop diameter. In the studies of axial dispersion in the column, the experimental Peclet
number found was approximately 8.15 and the dispersion coefficient (E) was equal to 82.21
cm?/s. For the Toluene — Water — Acetone system, which was operated in emulsion in the
extractor, an extraction efficiency of 87.27% was found. The global coefficients of mass
transfer presented in the study of drop analysis, regardless of the direction of mass transport,

values equal to 0.00012 (m/s) - consistent with the data found in the literature.

Keywords: Liquid-liquid extraction, mass transference, interfacial tension and

reciprocal perforated plates extractor.
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1. Introducéo

A partir do momento que se observou que um processo quimico deveria ser visto e
calculado em etapas diferentes e especificas, denominou-se, entdo, o conceito de
operacao unitaria para atribuir a relevancia econémica a um padrao industrial desejado
(POMBEIRO, 1984). Exemplificando uma operacédo, a extracdo liquido-liquido — também
conhecida como extracao por solvente — é utilizada para separagdo de constituintes de uma
mistura liquida em contato com outro liquido de natureza que garanta a pouca miscibilidade
entre ambos. Essa necessidade se deve a importancia da cinética de transferéncia de
massa do soluto entre as fases no processo. Outro ponto, é que tal método pode ser
alternativo quando operacdes como a destilacdo, cristalizacdo ou evaporacdo nao séo
vidveis (GREEN, D.; PERRY, R., 2008).

A extracao liquido-liquido € uma operacéo de relevancia para a industria visto a sua
aplicabilidade na purificacdo de fluidos sendo uma alternativa para solucionar a
problemética do descarte de efluentes industriais. Inclusive, aliado a isso, tal operacéo é
utilizada na industria petrolifera na separacéo do enxofre de derivados de petr6leo como a
gasolina e o diesel, ou em operacdes de desasfaltacdo em refinarias (BRASIL, N.;
ARAUJO, M.; SOUSA, E., 2014). A sua aplicacdo na indistria do petréleo pode ser
estudada para otimizacdo de processos, visto que em muitas unidades da industria, uma
corrente se estende em mais de uma etapa, e, portanto, vantagens econdmicas e
produtivas podem surgir com a utilizacdo da extracao liquido-liquido. Ainda mais, outro
ponto importante na extracdo por solvente mostra-se pela possibilidade dela substituir
operacOes diretas quando elas se tornam custosas, principalmente nos casos em que ha
dificuldade na separacgéo das fases presentes — devido aos fluidos poderem ter pontos de
ebulicdo proximos ou apresentarem baixas volatilidades relativas. E utilizada, também, em
processos em gue as substancias envolvidas sao sensiveis ao calor, ou haja uma mistura
gue possa apresentar azeoOtropos e em sistemas onde o soluto encontra-se em baixas
concentracdes (GARNICA, 2003).

Sobre o sistema diluente, dentre as correntes presentes na industria do petrdleo, e
possivelmente aplicaveis a esse papel na extragdo, uma palpavel e bem abordada seria a
agua de producgdo, por exemplo. A 4gua produzida é encarada como desafio visto as
legislacbes ambientais que previnem o descarte de efluentes a um padrao e concentracao
especificos de matéria organica pela resolucdo Conama n° 430, de 16 de fevereiro de 2011
(CONAMA, 2011) e Decreto Legislativo 204, de 7 de maio de 2004 (BRASIL, 2004). A agua

produzida pode possuir diferentes origens (offshore ou onshore) e distintas finalidades



(recuperacdo avancada do petréleo, reuso, tratamento para descarte, tratamento para
irrigacdo, entre outros) conforme a necessidade e a infraestrutura do espaco. Nas
plataformas maritimas, esse efluente pode surgir pelo proprio processo de operacao, seja
por estar presente no reservatorio, ou pela injecdo em processos de recuperacdo do
petréleo (ROCHA, 2018). Ja nas refinarias, existe a demanda do tratamento da agua oleosa
remanescente do campo de producdo para a sua injecdo no po¢co em estratégias de
recuperacéo secundaria (BRASIL, N.; ARAUJO, M.; SOUSA, E., 2014). — ou descarte, e,

também, os efluentes oleosos proveniente do proprio refino.

No presente trabalho, serd abordada a operagdo de um extrator de pratos perfurados
reciprocos (EPPR) com analises experimentais que vao gerar dados para melhor
compreensao dos fenbmenos da hidrodinamica e da transferéncia de massa de diferentes
sistemas no equipamento. Partindo desse principio, o objetivo desse trabalho € apresentar
o dimensionamento do equipamento diante da analise de dados das principais variaveis de
processo para sistemas de extracdo liquido-liquido. O planejamento do teste piloto para o
extrator abordara questdes criticas, incluindo a demonstracdo das capacidades de

separacao e os resultados relacionados aos parametros de transferéncia de massa.



2. Revisao Bibliografica
2.1 Aspectos teoricos
2.1.1 Extracéo liquido-liquido

Na extracdo liquido-liquido, a utilizacdo de um solvente, o qual deve ser estavel e
guimicamente inerte com relacédo aos componentes da mistura, € necessaria para separar
um componente, denominado soluto, de um liquido diluente. De forma geral, essa operacao
de extracao, representado na Figura 1, basicamente tem duas etapas: o contato inicial entre
o solvente e a fase liquida de alimentacao contendo o soluto e a separacéo da fase diluente
da fase solvente, a qual passara a conter o soluto (MOURA, 1997). O extrato € a parte

liquida rica em solvente e contém o soluto extraido da alimentacé&o.

Figura 1. Representacdo da operacao de extracdo liquido-liquido.

Coluto e diluente

S| Cxtrato

R+B +

B+B Refinado

Fonte: Elaborada pelo autor.

2.1.2 Extrator

A escolha do tipo de extrator depende de certos fatores como o nimero de unidades de
transferéncia, tempo de residéncia necessario — pois a cinética da transferéncia de massa
da operacado pode ser lenta, estavel ou rapida —, facilidade de limpeza, disponibilidade de
materiais, natureza dos compostos envolvidos, capacidade de lidar com baixa ou altas
tensdes interfaciais, limitacdes de espaco e a diferenca de densidade das fases.

Os equipamentos disponiveis para extracdo liquido-liquido s&o divididos em seis
grupos: colunas de extracdo estatica, misturador em estagios, colunas rotativas agitadas,

pratos perfurados reciprocos, colunas de fluxo pulsado e extratores centrifugos (PERRY,



R., 2008). Na Tabela 1, esta presente mais informacdes sobre os grupos de extratores

citados.
Tabela 1. Tipos de extratores e suas descricdes (continua)...
Tipo de o Campos de
Exemplos Descricédo L
extrator aplicacao
Fornece eficiéncia de transferéncia de
o Coluna de . o o
3] S massa baixa a média, construgéo simples
NG pray, L S .
B Defl (sem partes moéveis internas) e possui baixo | Petroquimica,
o efletora, _ _ _
o custo de investimento, manutencgao e guimica e
S, Embalada e ) _ '
g Bandeia d operacao. Adequados para sistemas com alimentos
= andeja de . . _
L _ tenséo interfacial baixo a moderado e pode
peneira _ .
lidar com altas taxas de producgéo
0 Pode fornecer eficiéncias de alto estagio
2 | Vasos o .
e . com longos tempos de residéncia, pode lidar o
7 agitados com o _ N Petroquimica,
o com liquidos viscosos e boa adaptabilidade
£ zonas de o _ nuclear,
hut _ _ | ao espaco. Funcionalidade de misturador e .
S sedimentacao _ _ fertilizantes e
@ . decantador, adequado para lidar com baixa o
5 integradas ou L o ) metalurgicas
@ a altas tensdes interfaciais, alem de altas
s externas .
taxas de producao.
Col Sem partes méveis internas, pode fornecer
oluna
o A . .
T eficiéncias de alta a moderada, pode lidar
3 Embalada e N Nuclear,
S com taxas de produgdo moderadas, bem o
o coluna de . petroquimica
Q _ adequado para sistemas com compostos o
= bandeja de ) o e metallrgica
LL _ corrosivos ou téxicos que requerem um
peneira

equipamento hermeticamente selado.




Tabela 1. Tipos de extratores e suas descri¢des. (conclusdo)

Contador de
disco rotativo
0
S (RDC) Custo de capital moderado, pode fornecer o
8 L o L . Petroquimica,
I=) simetrico e eficiéncia de média a alta, baixo custo o
«© L . . . quimica,
2 assimétrico, | operacional, flexibilidade ao ambiente, o
> ' . ' farmacéutica,
T Coluna adequado para viscosidade baixa a o
o o _ metalurgica,
7 Oldshue- moderada, e proprio para sistemas com .
s o _ fertilizantes e
S Rushton, tensao interfacial de moderada a alta. Pode _
o) _ . alimentos
O coluna lidar com altas taxas de producao.
Scheibel e
coluna Kuhni
g Eficiéncia moderada a alta (muitos estagios
g_ tedricos em uma Unica coluna), custo de o
‘G . ) . Petroquimica,
o capital moderado, baixo custo operacional, o
v 7 N quimica,
S a adaptabilidade do espaco, bem adequado .
c o | Coluna Karr _ _ _ farmacéutica,
S5 W para sistemas de interface baixa a o
5 . . . metalurgica e
o moderada — incluindo misturas com _
% _ N . alimentos
% tendéncia a se emulsificarem e podem lidar
o com taxas de producédo moderada.
Permite um curto tempo de contado para o
n 0 . o Petroquimica,
o g solutos instaveis, requer um espaco minimo, o
L 2 . . : : quimica,
= - pode lidar com sistemas de baixa diferenca o
2 c ) ) . farmacéutica
w3 de densidade ou tendéncias de emulsificar
_ e nuclear
facilmente.

Fonte: Adaptado de PERRY, R., 2008.

De forma geral, para tomada de decisdes de qual extrator usar, a metodologia proposta
em Handbook of Separation Techniques for Chemical Engineers (SCHWEITZER, 1997)
recomenda caracterizar o sistema de interesse medindo uma curva de inundacéo utilizando
uma placa reciproca em uma coluna Karr (EPPR) em escala piloto. A Figura 2 apresenta

um grafico de méaximo rendimento proximo a inundacao pela intensidade de agitacdo na



coluna Karr mostrara a posi¢cédo da curva resultante e, assim, poderé identificar o tipo de

extrator mais adequado para o desenvolvimento comercial.

Figura 2. Caracteristicas tipicas de inundacdo da coluna Karr.
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Fonte: Adaptado de SCHWEITZER, 1997.

Para o equipamento, o qual funciona em contracorrente, as fases criam uma area
interfacial para promover uma forga impulsora para a transferéncia de massa. No sistema
liquido-liquido esse comportamento € comprometido pela diferenca de densidade entre as
fases — 0 que leva a uma diminuicdo da carga total e & inundacg&o do extrator. Por esse fato,
€ comumente usada a agitacdo mecanica para diminuir o tamanho das gotas e criar a maior
area interfacial possivel (GARNICA, 2003).

A agitac@o pode ser realizada por elementos rotativos através de paletas e discos, ou
por pulsacdo — sendo a estratégia utilizada pelos extratores de pratos perfurados
reciprocos. Os EPPR possuem o movimento alternativo dos pratos que fornece a pulsacgéo
e, consequentemente, um fluxo intermitente que, através dos pulsos no interior do

equipamento, o fluido se move axialmente nas duas diregbes da coluna. Com esse



movimento, a fase pesada passa pelos furos dos pratos formando gotas que se dispersam
na fase leve inferior — da mesma forma, quando ha o movimento dos pratos para baixo, a

fase leve se dispersa na fase pesada superior.

Na industria, quando se trata de EPPR, o modelo mais empregado é extrator Karr,
bastante utilizado nos Estados unidos e Europa (KARR,1959). As caracteristicas comuns
desses equipamentos incluem a agitagcdo no topo do extrator para fornecimentos do
movimento alternativo dos pratos com uma frequéncia (f) que varia de 0 a 5 s* e uma
amplitude (A) que vai de 0 a 4 cm (Baird et al., 1992). Os pratos sdo ajustados e fixados a

uma haste central com uma distancia de 2,5 a 10 cm entre eles.

Outro ponto importante, esta no desenho dos pratos que tem relacdo com os fendmenos
hidrodindmicos como a formacdo de gotas, coalescéncia e molhabilidade. O prato Karr
(Figura 3) é formado por furos circulares com diametros que variam entre 10 e 16 mm que

fornece areas de fluxo livre de aproximadamente 60% (KARR, 1959).

Figura 3.Prato Karr.

Fonte: Adaptado de Lo et al., 1972.

Na Figura 4, apresenta-se um esquema introdutorio sobre o equipamento utilizado neste

trabalho.



Figura 4. Introdugéo da aparelhagem experimental

TANQUE DE
_B_ MOTOR

ALIMENTACAO
l] SISTEMA DE AGITACAO

[ —

PRATOS REFINADO
PERFURADOS

FLANGES

ROTAMETRO 1 | | |77 X
ROTAMETRO 2

A 4

X% \”\
—

— T+ Vg e y
c :
TANQUE DE

BOMBA

ALIMENTACAO

Fonte: GOIS, 1995.

Nos equipamentos de contato diferencial como o EPPR, deve-se escolher qual dos
liquidos do sistema estudado sera disperso. Para isso, deve-se considerar qual das fases
apresenta maior resisténcia a transferéncia de massa e dispersa-la e, possuindo a fase
dispersa de menor retencéo dentro do equipamento, priorizar dispersar o liquido mais caro

ou mais inflamavel. Mas, em geral, isso é decidido comumente na experiencia previa do



pesquisador e é adotado que a fase dispersa a que possui maior viscosidade (PERRY, R.,
2008).

2.1.3 Disperséo axial

A disperséo axial sdo desvios no escoamento dentro do extrator, os quais diminuem a
forca impulsora para a transferéncia de massa. Ou seja, sdo desvios improprios a natureza
do fluxo de uma fase dentro do equipamento que aumentam o tempo de residéncia da fase
continua ou dispersa (PERRY, R., 2008). E um fendmeno que ocorre em todo tipo de
extrator, contudo, € mais expressivo em extratores diferenciais como EPPR. Tal efeito esta
associado a diminuicao da for¢a impulsora para a transferéncia de massa — o efeito real se
traduz pela necessidade de uma altura maior do equipamento devido ao aumento da Altura
de Unidade de Transferéncia (AUT).

Tal fenbmeno é mais expressivo na fase continua do que na fase dispersa — onde esta
so é significativa quando o extrator opera proximo a inundacao (Villanueva, 1996). Na fase
continua a disperséo axial se configura pela difusdo molecular, na turbuléncia na direcao
longitudinal pelas correntes com circulacao vertical, na mistura na forma de redemoinhos
gue se formam entre as gotas dispersas e os caminhos preferenciais, nas mudancas de
velocidade dentro do equipamento que influencia na difusdo de Taylor e na mistura radial,
a qual predomina sobre a difusdo de redemoinhos nos equipamentos com velocidade de

agitacdo baixas e diametros ou alturas elevadas (GARNICA, 2003).

No estudo de dispersdo axial, visa-se o coeficiente de dispersdo axial E que € um
parametro que dimensiona a difusdo em redemoinhos e esta contido dentro do nimero de
Peclet (Pe) (Equacao 8). Mesma na fase continua, o efeito da dispersédo axial pode ndo ser
significativo e isso € observado através da andlise do Numero de Peclet — maior que 20 o
efeito de dispersdo em extratores com energia de pulsacéo € insignificativo (Godfrey et al.,
1988).

2.1.4 Inundacao

As alteracdes na velocidade de agitacdo (A.f) ou nas vazdes das fases acarretam
perturbacdes na hidrodinamica do extrator. O fendmeno de inundacao se observa quando
a retencéo da fase dispersa torna-se suficientemente grande para que em algum ponto no
equipamento ele se torne continuo. E ocasionado pela incapacidade das gotas de sobrepor
a velocidade contraria da fase continua provocando, assim, a formacéo de uma segunda

interface no interior do extrator aléem daquela controlada no vaso de separacao de fases.



A inundacéo pode ser expressa e causada tanto pela alta e baixa velocidade de
agitacdo. Para alta velocidade de agitacdo, o extrator operara na regidao de emulsado —
regides de operacles estabelecidas por Sege e Woodfield (1954) — que ocorre também em
altas cargas totais e é caracterizada por uma disperséo uniforme das gotas da fase dispersa
na fase continua. Quanto maior agitagdo reciproca, menor o tamanho das gotas, o que
promove uma pequena alteracdo durante o ciclo do movimento reciproco. E nessa regiso
de operacédo que se tem as melhores taxas de troca de massa. Este tipo de inundag¢do com

alta velocidade de agitacao pode ser visualmente observada.

Para baixa velocidade de agitagdo, com baixa energia fornecida a massa liquida, a fase
dispersa comeca a se acumular sob os pratos e dificulta a passagem através dos furos —
fazendo com que a corrente liquida retorne pela mesma extremidade que ingressou no
extrator. Este fenbmeno ocorre quando o extrator € operado na regido de mistura-
decantagao ou “mixer-settler” de Sege e Woodfield (1954 ), que ocorre a baixas cargas totais
e sendo caracterizada pela retencdo da fase dispersa em forma de gldbulos. E uma regi&o
de operacao ineficiente quando comparada com operacdo do extrator na regido de

emulsdo. Na Figura 5 é mais bem exemplificada as regiées de operacao.

Figura 5. a) Extrator operando na regido de emulsao; b) Extrator operando na regido de mistura-
decantacao.
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Sobre as regides de operagdo apresentado por Sege e Woodfield (1954), o gréfico na
Figura 6 foi construido a partir da carga total (V¢ + Va) em funcdo da frequéncia de agitagéo

e representa demais regides de operacdes em um extrator com energia de pulsacéao.

Figura 6. Regides de operacdo em extratores com energia de pulsacdo: Curva de Inundacao,
Sege & Woodfield (1954).
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O limite superior das regifes de operac¢do em regime permanente no grafico acima é
conhecido como regido ou curva de inundacao — acima dessa curva o extrator inunda-se e

o regime deixa de ser permanente.

2.1.5 Coalescéncia de bolhas

No contexto da extracéo liquido-liquido, Groothuis e Zuiderweg (1960) demostraram o
efeito da troca de soluto na coalescéncia de pares de gotas contidas em bocais colocados
um em frente ao outro em um tranque contendo a fase continua. Na troca de soluto das
gotas para a fase continua, no sentido da fase dispersa para continua, verificou-se que a
coalescéncia das gotas era facilitada — conforme a Figura 7 (a) —, enquanto, na troca de

massa no sentindo contrario (continua para dispersa) — Figura 7 (b) —, tal fendmeno era



fortemente inibido. Quando o aumento da concentracdo do filme liquido entre as gotas &
acompanhado de uma diminuicdo da tenséao interfacial, o liquido drenado desta regido faz
ocorrer a coalescéncia entre as gotas. Caso contrario, a coalescéncia € retardada e as

gotas sdo muito estaveis.

Figura 7. Representacdo do mecanismo de coalescéncia.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

A coalescéncia de bolhas ocorre devido a drenagem da solucdo dos filmes que
separam as bolhas, promovendo um fluxo capilar dentro do meio continuo formador da
espuma - mediante a equacao de Laplace-Yong, a diferenca de pressao nas diferentes
regides no filme lamelar na bolha promove esse fluxo (DALTIN, 2011). Ou seja, 0
movimento da interface provoca um estresse pela forca tangencial de cisalhamento nas
superficies curvas — havendo um movimento das camadas de fluido adjacentes a interface
(STERNLING e SCRIVEN, 1959). Com isso, a medida que ocorre a diferenca de



concentracdo de soluto nessa superficie, a tensédo interfacial também varia e o feito
Marangoni comeca a ser observada pelas instabilidades na propria interface — o que causa

0 movimento aleatdrio do fluido na superficie.

E importante apontar as consequéncias do efeito Marangoni quando se pde em analise
a estabilidade de uma interface e a coalescéncia de bolhas. De forma geral, tal efeito se
manifesta nas instabilidades hidrodindmicas causadas por flutuacbes aleatérias na
interface — em outras palavras, o efeito Marangoni ocorre pela variacdo da tenséo interfacial
ao longo de uma superficie de uma gota ou bolha devido ao gradiente de concentracdo. O
sistema tende a estabilizar a superficie se expandido de regides de menor tensao superficial
para maior tensdo (WEGENER e PASCHEDAS, 2011).

Na presenca de tensoativos na interface, ocorre 0 amortecimento da conveccéo de
Marangoni pela formacgao de um filme interfacial rigido (AGBLE e MANDES-TATSIS, 2000).
Essa estabilidade representada na Figura 8, justifica-se pela repulsdo eletrostatica junta a
interacOes intermoleculares de dipolo induzido ou forcas de dispersdo London/ Van der
Walls. Portanto, diante disso, o efeito Gibbs-Marangoni define a estabilidade maxima das
bolhas ou gotas quando houver a presenca de tensoativo na concentracao micelar critica
(TADROS, 2005).

Figura 8. Efeito Gibbs-Marangoni em uma interface com tensoativo.
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2.1.6 Transferéncia de massa

Na extracao liquido-liquido, a separacdo dos componentes envolvidos sera decidida
pela distribuicdo dos componentes entre os liquidos envolvidos no sistema. A transferéncia
de massa do soluto nessa operacéo consiste no sentido da corrente de alimentacdo para a
fase solvente. Em uma coluna de extracao liquido-liquido, a menor unidade de transferéncia
de massa séo as gotas presentes na fase continua. Nesse sentido, para os estudos de
transferéncia de massa em goticulas, bolhas ou particulas dispersas, as rea¢des quimicas

e transferéncia de calor ndo sdo considerados.

E importante destacar que os processos de transporte ocorrem na interface do sistema
liquido-liquido, onde as goticulas possuem uma distribuicdo de tamanho caracteristico e
representam a relacdo entre os fendémenos dos fluidos e de transferéncia de massa com as
propriedades e fendmenos interfaciais (Wegener et al. 2013) — como as deformacoes,
oscilacdes, instabilidades de Marangoni, adicado de tensoativos, dessorgao etc.

Com base no transporte de um determinado soluto entre as fases dispersa e continua,
a eficiéncia de separacdo pode ser apresentada em termos do coeficiente global de
transferéncia de massa (K,), pela altura de unidade de transferéncia (AUT), pela altura
equivalente ao estagio tedrico (AEET) ou pelo balanco de massa total em estado
estacionario no extrator (GARNICA, 2003) e demostrada pela constante de distribuicédo e

pelo coeficiente global de eficiéncia de separacéo.

A concentracao do soluto em duas fases é conhecida como constante de distribuicdo
(k) e também pode ser dado pela fracdo em massa do soluto em duas fases em contado,

sob equilibrio, representados pela Equacéo 1 e 2.

k = % Equacéo 1
k= 5 Equacéo 2

Onde X, e X, sdo as concentracdes do soluto no extrato e no refinado respectivamente,
x a fracdo em massa do soluto no extrato e y a fragdo em massa do soluto no refinado.

Para os equipamentos de contato diferencial — exemplo do extrator de pratos
perfurados reciprocos abordado nesse trabalho — os conceitos de AUT e Numero de
Unidades de Transferéncias (NUT), ou numero de estagios, sdo os mais adequados para

estimar-se a eficiéncia de separacdo em um equipamento de extracdo (GARNICA, 2003).



Na Equacao 3, esta a forma de se calcular a altura util (L) do equipamento. E a Altura de

Unidade de Transferéncia de massa € determinada a partir da Equacéo 4.

L =NUT.AUT Equacéo 3

L v,
AUT = — ===
NUT =~ Kya

Equacéo 4

Com a Equacéo 4 pode-se calcular o coeficiente global de transferéncia de massa
volumétrico representado por K,.a, e, a partir disso, como a &rea interfacial a, consegue-
se determinar o coeficiente global de transferéncia de massa.

A eficiéncia global de separacéo, E;, é calculada pela expressdo da Equacédo 5 de
Kawase, 1990.

E; = XfX—_er Equacdo 5

Onde X e referente a concentragdo do soluto na alimentacdo do equipamento de

extracao.

2.2Estado da Arte

7

Especificando o contexto do trabalho, é notéria a importancia do petréleo visto sua
representatividade no consumo mundial de energia e, portanto, torna-se importante no
guadro econdmico mundial (IEA, 2016). Amplos séo os setores na industria de petréleo e
esses sao representados, de forma geral, desde a exploragéo, desenvolvimento, producéao,
processamento, até o armazenamento, transporte e distribuicdo (JAFARINEJAD, 2017).
Nesse sentido, em um ambito mais especifico, foram selecionados trabalhos que

abordassem o tratamento de efluentes na industria do petréleo como a agua produzida.

Rank (2003) trabalhou na utilizagdo de zedlitas modificadas com tensoativos para a
remocdo de benzeno, tolueno, etil benzeno e xilenos (BTEX) da agua produzida. Os
resultados mostraram que a metodologia remove o BTEX da &gua produzida de forma
efetiva e ainda pode haver a regeneracao via pulverizacéo de ar sem perda de capacidade
de adsorcdo da zedlita modificada. Os compostos mais solliveis como o benzeno
comecaram a ser removidos com 8 volumes do sistema na coluna de adsorgéo utilizada,
enquanto os compostos menos solaveis como os etil benzenos e xilenos, comecaram a
eluir com 50 volumes. A metodologia estudada foi aplicada em uma estagéo de tratamento
de efluentes e apresentou resultados mais eficientes que os esperados. Na coluna utilizada
em campo, a eluicdo do benzeno iniciou com 10 volumes e o tolueno comecou em 15.
Esses resultados, junto com o baixo custo da zedlitas modificadas por tensoativos, indicam

um potencial custo-beneficio para o sistema de tratamento de agua produzida.



Rocha (2018) estudou a sinergia entre um tratamento convencional realizado com
polieletrolito a base de taninos associado a um tensoativo para aguas produzidas advindas
de campos maduros e tratadas na estacdo de efluentes de uma refinaria. Nos estudos,
para testes com a utilizacdo apenas do tensoativo, utilizou-se 200 mg/L de matéria ativa
para uma eficicia de 86% de remocado. Para ambas as técnicas em conjunto, com apenas
20 mg/L de polieletrolitos e 100 mg/L de tensoativo, observou-se a eficiéncia maxima de
92% de remocdao. Diante dos testes feitos com tensoativos, foi notado a maior formacéao de

flocos e maior captura do 6leo disperso

Silva et al. (2020) apresentaram uma nova alternativa para remocao do 6leo da agua
produzida utilizando tensoativo idnico — 6leo de coco de babacu saponificado — aliado a
estratégia de floculagédo ibnica com ions Ca*2. Foi utilizado um projeto experimental fatorial
para otimizar o processo de tensoativo + CaCl. em variaveis de concentracdo, pH,
temperatura e velocidade de agitacao do sistema. Encontraram porcentuais de remocao na
faixa de 64% a 85%. Para valores de pH maiores que 7, proporcéo tensoativo/ sal de 1:1 e

com 15 minutos de agitacdo, obteve-se um porcentual de extracdo de 100%.

Ademais, comentar sobre trabalhos que discutem sobre a operacao da extracao liquido-
liguido em si —, sobre a estruturacdo pratica do método, utilizacdo de equipamentos,
metodologia utilizada e aplicacdo da operacdo em sistemas modelos conhecidos — torna-

se importante para elaboracao do presente trabalho.

Kumar e Hartland (1999) apresentaram correlagbes empiricas para a previsdo de
coeficientes de transferéncia de massa para gotas individuais. A correlacdo para o
coeficiente de transferéncia de massa em fase continua individual, que se baseia em dados
de 596 medicdes feitas em 10 grupos diferentes de pesquisadores, reproduz os dados com
um erro absoluto médio de 14,1%. Diante disso, foi determinada uma equacéo para o
coeficiente de transferéncia de massa de fase dispersa individual com base em dados para
coeficiente de transferéncia de massa de fase dispersa global retirado de 21 fontes. O valor
absoluto médio do erro relativo nos valores previstos do coeficiente global de transferéncia
de massa de fase dispersa dos pontos experimentais usando as correlacbes para
coeficientes de transferéncia de massa individual é de 24,5%. Os fatores de correcéo
necessarios para este fim foram obtidos utilizando-se valores simulados de coeficientes
globais de transferéncia de massa para placa perfurada pulsada, placa reciproca Karr,

Kihni e colunas de disco rotativo.

Sanpui e Khanna (2003) abordaram um modelo baseado em taxa de transferéncia de

massa na extragdo liquido-liquido, o qual foi desenvolvido em trés estagios: formacéo da



gota, queda ou ascendéncia da gota e a coalescéncia de bolas. Mistura de
multicomponentes com difusividade binaria em diluicdo infinita foram utilizadas para
estimar os coeficientes binarios de transferéncia de massa de Maxwell-Stefan para ambas
as fases. Foi feito também um estudo comparativo entre os dados dos experimentos de
bancada e do simulador — onde foi abordado um sistema de extragédo liquido-liquido com
tolueno-acetona-agua. Os perfis de composicdo em fase de acetona em agua e acetona
em tolueno dos experimentos e do simulador foram comparados utilizando a analise do
quadrado do erro relativo. Foi concluido que dos quatro esquemas possiveis para 0s
modelos de resisténcia de transferéncia de massa, o modelo de resisténcia paralelo-
paralelo corresponde intimamente as execucdes experimentais. E, ndo sé os perfis de
concentracdo da acetona na fase aquosa correspondeu com os dados experimentais, como

as caracteristicas hidrodindmicas do numero de bolhas e o holdup estatico das fases.

Garnica (2003) trabalhou na construcao de um extrator de pratos perfurados reciprocos
de 5 cm de diametro interno com objetivo de obtencédo de dados experimentais referentes
ao equipamento e a operacao de extracdo liquido-liquido. Foram realizados estudos sobre
a dispersao axial, a retencédo da fase dispersa e a transferéncia de massa utilizando o
sistema liquido: agua + acido latico + alcool isoamilico. Os parametros que foram focados
para produzir as principais variaveis de operacdo para embasamento do estudo foram o
coeficiente de disperséo axial, a fracdo de retencéo da fase dispersa e a altura de unidade
de transferéncia. Feita a observacao das variaveis e dos comportamentos apresentados
nos experimentos pelo extrator construido, conclui-se que o equipamento montado € viavel

para simular um processo industrial de extracéo.

Yuan et al. (2014) estabeleceram uma correlacdo para calcular o tamanho médio da
gueda de Sauter da fase dispersa em uma coluna de extracdo liquido-liquido Scheibel —
coluna vertical que utiliza agitacdo em contracorrente em sec¢des alternadas. A coluna conta
com cinco estagios com diametro de 5 cm, cada etapa consiste em uma secdo de mistura
de 3,5 cm de altura e area de furo da placa de peneira de 10%. Tal equipamento foi afetado
pela geometria, condi¢cdes de operacao e propriedades fisicas do sistema liquido-liquido.
Diante disso, uma correlacdo para prevenir o tamanho médio da queda na coluna de
extracdo de Scheibel foi apresentada. A correlacdo foi dividida em trés secdes em termos
do numero de Reynolds. Uma correlacdo melhorada sem transferéncia de massa foi

derivada e o erro relativo maximo foi de 16,9 % e o erro relativo médio de +4,9 %.

Oliveira (2015) testou trés aminas comerciais solubilizadas em QAV visando a remocao

simultanea de Oleo e H2S em aguas produzidas em concentracao inicial de 0,66 ppm de



H2S. A amina ARCUAD 2C-75 foi selecionada mediante os testes de extracdo em batelada
conduzidos em funis de separacdo. Diante disso, prosseguiu os estudos do trabalho em
torno da operacao de extracao liquido-liquido com a utilizacdo do equipamento Misturador-
Decantador a inverséo de Fases (MDIF). Os resultados obtidos foram analisados com base
em abordagem de planejamento estatistico experimental e Rede Neural Artificial (NRA).
Por fim, obteveram eficiéncia de remocéao de sulfetos e 6leo de 74 e 83%, respectivamente,
para uma relacdo organico/aquoso de 1/3. Uma vazéao de 90 L/h e uma concentracdo da

amina extratante em QAV de 0,1 v:v.

Soares et al. (2015) trabalharam na constru¢do de uma camera para extracdo liquido-
liquido em linha visando a mecanizacéo do preparo de amostra imisciveis em agua, sendo
o desempenho avaliado para a extracdo de etanol em biodiesel. As amostras de biodiesel
empregadas foram sintetizadas pelo grupo utilizando 6leo de soja e etanol em meio
alcalino. O excesso de etanol foi removido por sucessivas lavagens com agua. A eficiéncia

observada e reproduzida nas extracdes no equipamento foram de 96 a 100%.

Por fim, partindo do ponto que os conhecimentos de transferéncia de massa sao
intrinsecos a natureza dessa operacao de extracdo liquido-liquido, foram selecionados
trabalhos que abordam sobre os parametros de transferéncia de massa, dimensionamento

do efeito de Marangoni, tenséo interfacial e sua metodologia.

Wegener et al. (2014) estudaram a dinamica de fluidos e transferéncia de massa em
gotas de sistemas liquido-liquido. O trabalho objetivou diminuir a complexidade de sistemas
polidispersos a uma previsdo confidvel que analise apenas uma gota para encontrar o
coeficiente de transferéncia de massa (ou nimero de Sherwood) em caso da transferéncia
de um componente sollvel, e a velocidade de queda / subida. Ou seja, 0 objetivo é prever
o comportamento de um determinado sistema tdo confiavel quanto possivel para minimizar
o proprio esforco experimental (e numérico). Para isso, € apresentado um quadro para
iniciar o processo seletivo, partindo de casos mais simples para casos de complexidade
crescente, especialmente abordando o comportamento de sistemas dominados por
instabilidades de Marangoni. Neste trabalho, os autores mostraram correlagdes utilizando
dados de tensao interfacial para medicdo de coeficiente de tranferéncia de massa no
sentido da fase dispersa para continua ou vice-versa. Foram mostrados dados
experimentais de sistemas como Tolueno- Agua- Acetona sob a influéncia dos efeitos de

Marangoni como a velocidade terminal, Reynolds e niumero de Pleclet.

Heine et al. (2017) estudaram o impacto da transferéncia de massa durante a formagéo

de goticulas em fase continua. Foi utilizado o método da gota pendente para determinacao



das tensdes interfaciais e, assim, mostrar o inicio da convec¢do de Marangoni em uma gota
e determinar parametros de transferéncia de massa do sistema. Nos resultados foram
apresentados os efeitos de Marangoni no sistema tolueno-acetonitrila-agua (na direcéo de
transferéncia de massa do disperso para a fase continua) que levaram a 50% de massa
transferida nos primeiros 5s e 90% de transferéncia em 1 min. Inclusive, € mencionado,
nesse trabalho, que a presenca de tensoativos certamente retardam a mobilidade da

interface e diminuem a taxa de transferéncia de massa, ou seja, diminui o efeito Marangoni.



3. Metodologia.

3.1Equipamento
3.1.1. Extrator montado

O equipamento montado trata-se de um extrator de pratos perfurados reciprocos de 5
cm de didmetro interno e uma altura atil de 90 cm. E formado por trés secdes de tubo de
vidro de 31 cm que sao conectados internamente com juntas de teflon — cada uma dessas
secBes possui uma valvula lateral para a retirada de amostras para o estudo hidrodindmico.
Na parte superior do extrator ha a presenca do vaso de separacdo de fases. Ja na fase

inferior, a base do extrator, apresenta uma estrutura similar ao vaso de separacao.

A coluna é sustentada por duas estruturas metélicas; uma firma o extrator e a outra as
demais partes do sistema instrumental como 0s recipientes que contém os liquidos

empregados.

Os pratos perfurados de inox tém diametro de 4,1 cm e séo sustentados por uma haste
cilindrica e espacados de 5 cm entre si. O prato utilizado no equipamento conforme a Figura
9 tem as especificacdes presentes na Tabela 3.

Figura 9. Configuracéo dos pratos utilizados, onde “S” é a porcentagem do fluxo livre, “d2” o

didmetro dos furos no interior do prato e “Dp” o didametro do prato.

QOO

5=23%

Dp=4 cm

Fonte: GARNICA, 2003.



Tabela 2. Caracteristicas dos pratos perfurados utilizados.

Dados dos pratos Dados dos furos
Diametro do prato, Dp = 4,0 cm Numero de furos, Nt = 40
Espessura, e = 0,1 cm Diametro, d = 0,3 cm
Distancia entre os pratos, P =5 cm Area de fluxo do prato, S = 23 %

Numero de pratos segundo P (18)

Diametro da haste, dn = 0,635 cm

Fonte: Elaborado pelo autor.

A Figura 10, mostra-se que no topo do extrator esta localizado o vaso de separacéo de
fases que possui duas aberturas laterais e uma superior, com diametro interno de 10 cm e
uma altura de 40 cm. Nele ocorre a separacdo da fase dispersa da fase continua —
formando-se uma interface no interior do vaso. Uma passagem de 5,5 cm de diametro

interno liga o vaso ao extrator.

Figura 10. Vaso de separacéo de fases na parte superior do extrator e na base.
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Fonte: elaborado pelo autor.

A fase continua € alimentada por gravidade enquanto a fase dispersa é alimentada
através de uma bomba. Na Figura 11 apresenta-se a coluna montada para o
desenvolvimento desse trabalho.



Figura 11. Extrator em escala piloto montado.

Fonte: elaborado pelo autor.

A bomba da Figura 12, utilizada para alimentar a fase dispersa na coluna, foi uma
bomba periférica Ferrari Acquapump 370 W com uma valvula PVC 25 mm.



Figura 12. Bomba Periférica Ferrari Acquapump 370 W com uma valvula PVC 25 mm.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O mecanismo de agitacdo mostrado na Figura 13 é composto por um motor trifasico
com redutor de velocidade que opera com rotacédo 27:1 (27 voltas no eixo do motor e 1
volta na saida do redutor). Na saida do redutor foi conectado o volante que permite variar
a amplitude do movimento reciproco de 0 a 6 cm. Para a velocidade de rotacédo especifica
do motor, 0 movimento de rotacdo € transferido para o volante, que por sua vez, transmite
a haste que contém os pratos mediante uma vela que liga a haste ao volante. E importante
mencionar que a frequéncia foi medida manualmente, contabilizando o tempo de um ciclo

de rotacgéao.

Figura 13. Mecanismo de agitacdo na coluna.

vista frontal do volante

Fonte: elaborado pelo autor.

Em cada experimento do estudo hidrodindmico a coleta de amostra foi realizada nos
trés pontos ao longo do extrator, no topo e na base do equipamento, totalizando, cinco

amostras por experimento como observado na Figura 14.



Figura 14. Unidades da coluna e sistema de coleta de amostra ao longo do extrator.

Fonte: Elaborado pelo autor.

O controle de nivel da interface foi feito por meio de mangueiras de silicone 5 mm para
o controle hidrostatico com o posicionamento adequado desse na saida da fase continua,
para que, toda vez que ocorra alteracdes nas vazdes de alimentacéo, o estado estacionario
seja atingindo rapidamente, sendo verificado pelo reestabelecimento do nivel da interface

no vaso de separacéo de fases.
3.2Procedimento experimental para obtencéo dos sistemas modelos e testes
3.2.1. Fundamentacao tedrica

Inicialmente foi feita uma busca por possiveis trabalhos na literatura sobre a operagéo
de extracdo liquido-liquido — esses estudos foram denominados sistemas modelos e
servirdo para validar a coluna construida e a metodologia para obtencdo de dados dos
parédmetros de processos. Em outras palavras, os sistemas modelos serdo aqueles nos
guais o comportamento de suas propriedades fisicas e os dados de equilibrio séo
conhecidos na literatura.

3.2.2. Sistema modelo

Apb6s a conclusdo da montagem da coluna — funcionamento da bomba, do motor de
pulsacao dos pratos, estabilidade de agitacéo e estrutural —, os testes iniciais com o sistema

modelo servirdo para confirmar o funcionamento da coluna construida.



A priori, foram buscado trabalhos que abordassem os sistemas de extracdo liquido-
liquido escolhidos (Tabela 3), com parametros operacionais de um equipamento em escala
piloto (Tabela 4) tendo suas respectivas eficiéncias de extracdo e dados de concentracéo
de soluto tanto no diluente como no solvente apos a operagdo — para, assim, possibilitar
uma analise comparativa diante dos dados experimentais expostos nesses trabalhos com
os dados que serdo simulados no software de simulacdo Aspen Plus®. O sistema que
obtiver mais congruéncia dos dados experimentais com os dos simulados — com menor
erro porcentual médio absoluto (Equacdo 6) — terd preferéncia na validacdo da coluna.
Aspectos de viabilidade de material para os estudos seréo, também, levados em conta para
decisao do sistema tal como a analise de diagramas ternarios do equilibrio liquido-liquido
dos sistemas expostos — possivel mediante o banco de dados do software utilizado.
Contudo, a simulagdo desses sistemas servird para obtencdo de dados de processos

importantes para dimensionamento da operagéo utilizando outros sintemas.

Tabela 3. Sistemas modelos viaveis ao estudo de validacao.

Sistema Diluente Soluto Solvente
M1 Agua Acido latico Alcool isoamilico
M2 Tolueno Acetona Agua

Fonte: Elaborado pelo autor

E __100% wn dado experimental—dado previsto
PMA — n t=1

Equacéao 6

dado experimental

Tabela 4. Parametros da coluna e das correntes buscados para tomada de decisao dos sistemas

modelos.

Parametros

Numeros de estagios no extrator

Corrente de base (componentes)

Corrente de topo (componentes)

% de soluto na corrente de alimentacéo

Razao de solvente para corrente de alimentacéo

Temperatura de operacao (°C)

Fonte: Elaborado pelo autor.

Portanto, o estudo no sistema modelo servira para a aplicagdo na coluna construida e

analise dos dados experimentais da literatura, como também serdo avaliados parametros



de dispersao axial (Iltem 3.3.1), retencao da fase dispersa (Item 3.3.2), coalescéncia de

bolhas (Item 3.3.3) e transferéncia de massa (Iltem 3.3.4).

Além disso, serdo determinados os coeficientes de transferéncia de massa em gotas
por meio da medig&o de dados de tenséo interfacial do sistema, diametro e volume da gota.
Esses dados foram medidos pelo Drop Shape DSA100 da Kriiss®. Foram coletados dados
com o sistema modelo escolhido sem transferéncia de massa e com transferéncia de
massa — nesse Ultimo, alternando a transferéncia da fase dispersa para continua e vice-
versa. Essa metodologia serd abordada no Item 3.4 deste trabalho. Esses dados servirdo
como analise comparativa com os dados operacionais obtidos na operacao da coluna.

Sobre os métodos quantitativos para determinacdo da eficiéncia de extracdo, foi
utilizado um espectrofotbmetro de absor¢cdo molecular no UV-visivel para varredura do
soluto do sistema para obtencdo do comprimento de onda de sua maxima absorbancia e,
assim, elaborar uma curva de calibracdo desse em solu¢cdo com o composto que sera
disperso na operacao, para determinar a concentracao do soluto nessa fase com as leituras

de absorbancia.

3.3Parametros de operacao analisados no extrator

Os parametros e comportamentos da operacédo analisados foram: o coeficiente de

disperséo axial, retencdo da fase dispersa e transferéncia de massa.

3.3.1 Disperséo axial

Para os estudos sobre a dispersdo axial, o0 modelo utilizado foi o de disperséao
(LEVENSPIEL, 1962) que é mais utilizado na determinagdo do coeficiente de disperséo
axial visto sua simplicidade e resultados equivalentes aos demais modelos (STEVENS e
BAIRD, 1990). Nesse modelo, as medidas do tracador utilizado variam em funcéo da altura
do equipamento e do tempo. Com essas medidas de concentragcado, séo obtidas as curvas
de distribuicdo de tempos de residéncia para encontrar o coeficiente de dispersao axial
(GARNICA, 2003).

O fluxo molar — no qual o modelo abordado supbe um comportamento de fluxo pistéo,
similar matematicamente com o processo de difusdo molecular — por unidade de area na
direcdo z com a natureza do fluido conhecida e em pressado e temperaturas determinadas,

é descrito pela Equacéo 7.



_ ac ~
] = _EE Equagao 7

. - . ~ _ ac . ~
Onde E é o coeficiente de dispersdo axial e 0 5, €0 gradiente de concentracao na

direcéo z.

E possivel admitir que o coeficiente de dispersio é independente da posi¢éo quando o
sistema nao sofrer variagbes macroscopicas. O coeficiente E para o modelo proposto se
encontra entre um verdadeiro fluxo pistdo (E=0) e a mistura perfeita (E=).

O nuamero de Peclet para o transporte de massa axial é representado pela Equacéao 8.

P, = % Equacéo 8

Onde o V é a velocidade superficial e L é a altura util do extrator.

Na injecdo do tracador tipo pulso de forma instantadnea perto da alimentacdo da fase
dispersa na coluna (Figura 15), a massa injetada sera contida em um espaco reduzido.
Com o tempo essa massa difunde-se para ambos os lados do ponto de inje¢cdo, ocupando
espacos cada vez maiores e estabelecendo uma regido homogénea na concentracao do
tracador. Dessa forma, a difusdo do tracador obedece a lei de Fick estabelecida pela
Equacéao 9 que descreve os casos de difusdo da matéria em um ambiente que, inicialmente,

ndo havia equilibrio.

Figura 15. Entrada do tracador na coluna no estudo de disperséo axial.

Fonte: elaborado pelo autor.

ac a%c ~
= E Py Equacéo 9

A Equacao 9 pode ser reescrita na forma adimensional como mostrado na Equacéo 13

através das Equacdes 10, 11 e 12.



7= % Equac&ol0
0= E Equacédo 11
t= % Equacéo 12

Onde t é o tempo, t € o tempo de residéncia, 8 é o tempo adimensional, Vi é o volume

do extrator e Q a vazao volumétrica.

ac E \d%C ac ~
30 (n) 32 3, Equagao 13

Para vazdes de grandes quantidades, a curva do tracador apresenta assimetria devido
a existéncia de uma fracao de tracador que tende a escoar no sentido contrario ao fluxo —
Nos casos em que 0s numeros inversos de Peclet sdo grandes, os modelos se aproximam
aos de um sistema de mistura perfeita e com curvas assimétricas. Para um sistema
fechado, as mudancas do tipo de escoamento nas fronteiras é a principal caracteristica, ja
o sistema aberto, é caracterizado por ndo haver perturbacdes na fronteira. A Equacéo 13
considera o sistema fechado e com tragador do tipo pulso.

E possivel calcular o coeficiente de dispersdo axial para o sistema fechado ap6s o
calculo do Pe, através das médias e das variancias das curvas de distribuicdo de tempo de
residéncia com as Equacdes 14, 15 e 16. Na Figura 16 é apresentado o conjunto de
equacdes das curvas, das médias e das variancias adimensionais para o sistema fechado

com dispersao de grande intensidade.

Figura 16. Curvas caracteristicas de distribuicdo de tempos de residéncia (DTR) em func¢éo do

Peclet.
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Fonte: GARNICA, 2003.
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Para um numero discreto de pontos, o tempo médio de residéncia pode ser obtido pela
Equacéo 17.

> tj.Cj.Atj

t = 3.C AL, Equacao 17

A variancia, da mesma forma, para um namero discreto de pontos pode ser achada pela
Equacéo 18.

2 _ Y(t-t)2.Cj.At; _ 262
ZC]'.At]' ZC]'.Atj J

Equacéo 18

Portanto, o coeficiente de disperséo axial E foi abordado para a fase continua através
do método da resposta do tracador em estado ndo estacionario aplicado ao modelo de
dispersdo para um sistema fechado e com dispersdo de grande intensidade. Com as
concentracbes do tracador, foram construidas as curvas de distribuicdo de tempos de
residéncia (DTR) — concentragao, Ce, versus o tempo adimensional 6. Com as variancias e
a média destas curvas para o sistema fechado, foi calculado o nimero de Peclet, seguido
pelo coeficiente E.

A fase continua escoa pelo equipamento no sentido ascendente, com vazao controlada
pelo rotametro. O tragcador azul de metileno, escolhido, foi injetado na parte inferior do
equipamento com um pulso de 5 mL e concentragéo (Co) de 2 g/L (2000 ppm) — as amostras
foram coletadas em um intervalo de 25 s. Para quantificar o tracador, foram utilizadas
medidas de absorbancia, em um comprimento de onda determinado e o da literatura,
através de um espectrofotdbmetro para em seguida terem esses valores convertidos em

concentracdes por meio de uma curva de calibracédo apresentado na Figura 17.



Figura 17. Curva de calibracdo do Azul de Metileno em &gua.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

O extrator conta com trés pontos de amostragem distribuidos ao longo da altura util e
separados 30 cm entre si. Tais pontos possuem valvulas para retirar as amostras com o
auxilio de uma mangueira de polietileno. Para o experimento de dispersdo, a coleta de
amostra foi realizada nos trés pontos ao longo do equipamento e no topo do extrator,
totalizando quatro amostras. Nesse sentido, € valido mencionar que o estudo de dispersao
sera abordado para o sistema modelo adotado e tera seus resultados abordados no Item
4.2,

Para o experimento adotou-se uma combinacdo das certas variaveis: frequéncia
reciproca (f) de 0,6 s, amplitude reciproca (A) de 6 cm, velocidade de agitagédo (A.f) de
3,6 cm/s, velocidade superficial da fase continua (V¢) de 12 cm/s, distancia entre os pratos
(P) com 5 cm e diametro dos furos (d) de 0,3 cm.

O resumo da metodologia abordada para o estudo de dispersédo axial esta apresentado

na Figura 18.



Figura 18. Resumo da metodologia de dispersao axial.

Escolha do modelo: modelo de Dispersao
(Levenspiel, 1962).

Método: Resposta do tracador em estado ndo
estacionario.

Selegao do sistema: sistemafechado
(considera-se a dispersao de grande intensidade)

\_ )

Escolha do tracador: Azul de metileno.

Injecao “instantanea™ do tragador: tipo pulso, 5
mLcom 2g/L

Obtencaod das curvas DTR: coleta das amostras
periodicas (25 segundos) seguido da leitura da
absorbancia de cada amostra e, depois, o calculo
do tempo de residéncia pela Equacao 17.

Calculo da variancia adimensional: Equacgéao 18.

Calculo do nimero de Peclet para sistema
fechado: Equacao 16.

Calculo do coeficiente de dispersao axial :
Equacao 8.

Fonte: Elaborado pelo autor.
3.3.2 Inundacéao e retencao da fase dispersa

A retencdo da fase dispersa é diretamente influenciada pelas vazdes das fases
continua e dispersa e pela velocidade relativa das gotas. A retencao da fase dispersa, junto
com o tamanho das gotas, determina a area de troca de massa (area interfacial) por
unidade de volume do extrator (LORENZ; HAVERLAND; VOGELPOHL, 1990). Por isso,
guanto maior a retengdo da fase dispersa e menor o tamanho das gotas, maior sera a area
de troca de massa. Por este motivo, a« € um parametro valido para determinacao da altura
dos equipamentos de extragdo liquido-liquido (REISSINGER e MARR, 1986).

A priori, a retencao da fase dispersa se expressa como a fragdo volumétrica desta fase

retida no volume total util do extrator conforme a Equacao 19.



volume da fase dispersa retida ~
a= ! p Equacéo 19

volume total Gtil do extrator

O volume util do extrator pode ser definido como o volume entre o primeiro e o Gltimo

prato do extrator que no caso deste trabalho o volume nominal € de 1,8 L.

Kumar & Hartland (1988a) apresentaram um estudo a sobre retencéo da fase dispersa
com extratores de fluxo pulsado. Utilizaram dados de trabalhos anteriores e de outros
pesquisadores e obtiveram 23 sistemas liquidos correspondentes a 1767 dados
experimentais, com o objetivo de obter uma correlacéo para a fracao de retencéo da fase
dispersa coerente para todas as regides de operacdo. Nesse trabalho, os autores néo
incluiram propriedades fisicas como densidade e viscosidade da fase continua pois nédo
apresentavam variagfes consideraveis de um sistema para outro — pois dos 23 sistemas
utilizados apenas um ndo apresentava 0 componente dgua como fase continua. A

correlacdo proposta esta representada na Equacéao 20.
a = kyexp [ka| (A f = (A D] Vo™ (Ve + V) *288p~030. pg 0%, 77 S 7056, p056
Equacéo 20

Onde V; e V, é a velocidade superficial da fase dispersa e continua respectivamente,
P, a distancia entre os pratos (cm) e S a area de fluxo do prato (%). Além disso, o termo

(A.f)*é definido pela Equacao 21.

025 g\ 033 B
> Equacao 21

(A.f)* = 9,69.1073 (V'A:m

d

Em que y é tensdo superficial (g/s?). Na Equacdo 20 as constantes k; e k,

apresentadas na Tabela 5 dependem da existéncia, ou ndo, de transporte de massa e da

sua direcgéo.
Tabela 5. Constantes k, e k, da Equagé&o 20.
k, x 106 k,
Sem transporte de massa 2,10 44,53
Com transporte de massa Continua para dispersa 2,14 44,53
Dispersa pra continua 1,10 50,56

Fonte: Kumar & Hartland (1988).

A Equacéao 20 representou melhor os valores de a experimentais quando comparados

as demais correlagfes descritas na literatura — com um erro médio absoluto de 17% para



os dados sem transporte de massa e aproximadamente 24,5% com transporte de massa
em ambas as direcdes (GARNICA, 2003).

Kumar & Hartland (1988b), no trabalho com extratores de pratos perfurados reciprocos,
abordaram 12 sistemas liquidos e apresentaram uma correlacao para a fracdo de retencéo
da fase dispersa validas para todas as regides de operacdo, com e sem transporte de
massa (Equacdo 22). Segundo os autores, os valores das viscosidades das fases, da
densidade da fase dispersa, do diametro dos extratores e da distancia entre os pratos nédo
mudariam muito, portanto, essas variaveis ndo apresentaram grande influéncia para o
calculo do a. Contudo, os valores de velocidade de agitacdo, velocidades superficiais das

fases, a diferenca de densidade entre as fases e a tensdo superficial foram consideradas.
a = (ks + ky(A. DV, (W + 1,)032Ap 7098 Equacéo 22

E vélido salientar que a tensdo interfacial foi retirada da correlacio depois de se
observar que seu expoente era muito menor que o das outras varidveis. As constantes

presentes na Equacao 22 sao dadas na Tabela 6.

Tabela 6. Constantes k5 e k, da Equagéo 22.

ksx 103 | kyx 107

Sem transporte de massa 3,87 3,71
Com transporte de massa Continua para dispersa 3,25 7,54
Dispersa para continua 2,14 1,65

Fonte: Kumar & Hartland (1988b)

A Equagéo 22 representou melhor os valores de a experimentais quando comparado
as demais correlacdes da literatura — com um erro médio absoluto de 19% para os dados
sem transporte de massa, 14% e 20% com transporte de massa para direcdo da fase

continua para dispersa e dispersa para continua, respectivamente (GARNICA, 2003).

Diante dos trabalhos de Kumar & Hartland (1988), observa-se que suas correlacbes
possuem uma maior aplicabilidade visto a quantidade de amostras e eficiéncias para o
calculo da fracdo de retencdo da fase dispersa em extratores de pratos reciprocos e de

fluxo pulsado.

Venkatanarasaiah & Varma (1998) realizaram o célculo de a, considerando a tensao
interfacial e sem transporte de massa, salientando que nos sistemas de troca de massa as

constantes envolvidas eram caracteristicas para cada sistema. Em seguida fizeram um



estudo comparativo quanto ao erro médio absoluto diante dos dados da correlacdo de
Kumar & Hartland (1988a). Os erros meédios absolutos obtidos foram de 16,94% para
correlacdes propostas pelos autores e 28,27% para correlacdes de Kumar & Hartland
(1988a). E importante destacar que, dos 14 sistemas utilizados por Venkatanarasaiah &
Varma (1998), somente 4 foram contemplados por Kumar & Hartland (1988a), dentre os 23
sistemas estudados. Isso confirma a eficiéncia e abrangéncia da correlacdo proposta por
Kumar & Hartland (1988a).

Nesse trabalho foram medidas as tensdes interfaciais dos sistemas pela metodologia
da gota pendente para utilizacdo das correlagbes de Kumar & Hartland (1988a) junto aos

parametros operacionais realizados nos experimentos de transferéncia de massa.

O resumo da metodologia para dimensionar a retencdo da fase dispersa esta

apresentado na Figura 19.

Figura 19. Resumo da metodologia de retencéo da fase dispersa.

‘ Metodologia: Kumar & Hartland (1988a).

| Medicao de tensao interfacial: Drop Shape DSA100 da
Kriiss®

Calcular otermo (A.f)*: Equacéo 21.

p'S L

‘ Calcular retengao da fase dispersa: Equacao 20.

Fonte: Elaborado pelo autor.

3.3.3 Transferéncia de massa

No estudo sobre a transferéncia de massa, a determinacdo da eficiéncia global do
extrator baseou-se nos dados obtidos pela altura de unidade de transferéncia (AUT), do
coeficiente global de transferéncia de massa volumétrico (K, .. a) e da eficiéncia global de
separacdo. O procedimento experimental abordado contou com as medidas de
concentracao do soluto nas correntes de saida e ao longo do extrator, ou seja, o perfil de

concentracéo do soluto.

Na Tabela 7 encontra-se as variaveis utilizadas para o procedimento de transferéncia

de massa.



Tabela 7. Variaveis de operacao utilizadas no estudo da transferéncia de massa.

Variaveis de operacao Valores
A.f (cm/s) 3,6
Va (cm/s) 4,5
V¢ (cm/s) 2,5
P (cm) 5
d (cm) 0,3

Fonte: Elaborado pelo autor.

Operou-se a coluna por aproximadamente 2 min para se alcancar o regime estacionario
em relacdo ao escoamento das fases em equilibrio. Passado o tempo, houve o
recolhimento das amostras com um intervalo de 10 s.

No célculo dos parametros, iniciou-se pela altura de unidade de transferéncia (AUT)
através da primeira igualdade da Equacéo 4. Para isso, precisou-se calcular o nimero de
unidades de transferéncia (NUT).

Como o trabalho presente dispde somente de dados de coeficientes de dispersao axial
para a fase continua, serd utilizado o conceito de Numero de Unidade de Transferéncia
Interno Aparente ou Medido (NUTw) da Equagéo 26, por apresentar a melhor aproximacao
ao Numero de Unidades de Transferéncia Verdadeiro (NUTy) — segundo os trabalhos de
Lo et al. (1983) a avaliacéo e calculo se torna muito dificil pela presenca de uma derivada

segunda e também pela ocorréncia de erros experimentais significativos.

X, dx
NUTw = Iy Gy

Equacao 26

Onde X é a quantidade de soluto na fase continua em porcentagem de massa. Ja o X*
equivale a quantidade de soluto no equilibrio, determinado em testes em bancada do
mesmo sistema. Assim, com a segunda igualdade da Equacéo 4, apos o calculo de NUTy,
calculou-se o termo do coeficiente global de transferéncia de massa volumétrico (Ky¢.a).
Com isso, por fim, foi calculada a eficiéncia global com a utilizacdo da Equacao 5. Na Figura

20 tem-se o resumo da metodologia do estudo da transferéncia de massa.



Figura 20. Resumo da metodologia de transferéncia de massa.

” Coletar dados do perfil de concentracao e os dados
de equilibrio do sistema.

Calcular o numero de unidades de transferénciaNUT:
Equacéo 26

[ Calcular o AUT: Equag&o 4.

Calcular o coeficiente global de transferéncia de
L massa volumetrico: Equacao 5.

Fonte: Elaborado pelo autor.

3.4 Estudo de transferéncia de massa em gotas

Nesse estudo foi utilizada a metodologia de Wegener et al. (2014) para determinacgéo
de coeficientes de transferéncia de massa em gotas para sistemas liquido-liquido sob efeito
Marangoni, por meio da medi¢cdo de dados de tenséo interfacial do sistema, diametro e
volume da gota. Esses dados foram medidos pelo equipamento Drop Shape DSA100 da
Kriiss® (Figura 21) pelo método da gota pendente comentado por Heine et al. 2017 e
mostrado na Figura 22. Na Figura 23, mostra-se 0 método para medicdo da tenséo

interfacial no layout do programa vinculado ao equipamento.

Figura 21. Drop Shape DSA100 da Kriiss® com seringa para medicéo da tenséo interfacial, fase

dispersa, e recipiente em vidro para a fase continua do sistema em estudo.

Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 22. Representacdo do método da gota pendente no equipamento de medi¢éo de tenséo

interfacial.

b)

K

| FT——— camera

Fonte de luz

Gota na seringa

Fonte: Adaptado de Heine et al. 2017.

Figura 23. Layout do Programa do equipamento Drop Shape DSA100 da Kriiss®.

MP Types: Templates: R
= ¥ SFI/IFT - Measurement Al
o 3

&€» Sessile Drop Method
@& O Contact Angle - Measurement
£ SFE - Measurement

SFT/IFT - static [PD]

F

SFET/IFT - dynamic [PD]

iMeasurement of SurfacefInterfacial Tension [SFT/IFT] of a liquid: using Pendant Drop method

Fonte: Elaborado pelo autor.

De forma geral, no equipamento citado utiliza-se uma agulha que ir4, com um
determinado volume, dispersar uma gota na fase continua — partindo de um ponto que
estabelece os dados de entrada como densidade e viscosidade da fase dispersa e continua.
Com o auxilio de uma camera no proprio equipamento, o programa ird medir a tensao
interfacial da gota como mostrado na Figura 24. Além da tenséo interfacial, tem-se dados
de volume, diametro e area superficial da gota — além do erro da tensdo medida e calcula

pelo programa.



Figura 24. Tens&o interfacial mostrado pelo programa DSA100.
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Fonte: elaborado pelo autor.

A metodologia mencionada no trabalho de Wegener et al. (2014) para sistemas
contaminados parte de dados de tenséo interfacial para calculo de adimensionais como o
namero de Eo6tvos (Eo) (Equacdo 26) e Morton (Mo) (Equacdo 27), para encontrar
parametros de correlacdo — J (Equacéo 30 e 31) e H (Equacéao 29). Com isso, calcula-se a
velocidade terminal do soluto na fase dispersa pelas correlagdes de Grace et al. (1976) e 0

Reynolds nesse ponto.

Eo = gApd} [y Equacéo 26

Mo = gu*Ap/(péy?) Equacéo 27

v, = p“—;Mo_O'“g(] —0,857) Equacéo 28
cdp

H= %EoMo‘O'“":f—c Equacdo 29

Onde g é a aceleracao da gravidade (m/s?), Ap é a diferenca de densidade do sistema
(lpa — pcl, kg/m3), v, é a velocidade terminal em (m/s), u. é a viscosidade do fluido da fase
continua (cP), u,, € a viscosidade da agua (mPa.s), p. é densidade da fase continua (g/m3)
e d,, € o diametro da particula dispersa (m).

Para 2 < H < 59,3:

J = 0,94H%7>7 Equacéo 30
Para H > 59,3:
J = 3,42H%** Equacéo 31

De modo mais especifico, para sistemas de baixa tenséo interfacial, a correlacdo de
Mersmann (1974) para calculo de velocidade terminal (Equacdo 32) e o didmetro critico

(Equacéao 33) se tornam validos.



0,28

0,4, 0,8
d,, = 14,1\/A Y Lte Pq Equacao 32

p0,867g0,8pC0,613

3|A 0,867, 0,2,40,8,,0,6 ~
v, = 2,5\/ Pt 9 7Y Equacéo 33

1,667
Pc

Onde d., € o diametro critico (m) que determina se a gota estara em oscilacdo ou néo
e py € a densidade da fase dispersa (g/m3).

Também, de forma anéloga, pela correlacdo de Yamaguchi et al. (1975) (Equacao 34)
calcula-se o diametro critico para sistemas com alta tensdo interfacial. E de forma mais
geral para calcular o diametro critico tem-se a correlacdo de Klee & Treybal (1956)

(Equacéo 35).

0,5
de, = (%Moo'zz) Equacéo 34
d,, = 0,33p,~014Ap0-043) 03,024 Equacéo 35

Na Equacéo 35, p estda em g/cms3, y em dyn/cm, u em P (Poise) e o diametro critico em
cm.

Tendo a velocidade terminal, calcula-se o Reynolds pela Equacao 36.

Re = pcvtdp/uc Equacéo 36

Diante disso, o desenvolvimento para encontrar o coeficiente de transferéncia de massa
é feito a partir dos experimentos obtidos em uma coluna de extracdo de Kumar & Hartland
(1999). Nessa metodologia, os autores se basearam em mais de 200 dados da literatura
investigando diferentes sistemas de transferéncias em bolhas. Os dados correlacionam o
numero de Sherwood (Shg) em funcédo de ReScq¢l3 como na Equacéo 37.

2/3

73 Equacéo 37

1
3,10. 10'3(ReSCd3)1+“ p*

Shyg = 17,7 + - -
1+1,43. 1072(ReS.,3)% 1T #

Onde a é uma variavel em funcdo da concentracédo inicial do soluto na fase dispersa,
Sc,€ 0 numero de Schmidt para fase dispersa mostrada na Equacgdo 38, p* € a razdo da
densidade do sistema (p;/p.) € u* € a razéo de viscosidade do sistema (uq/uc)-

Ud

= Equacéao 38

o =
d  pgDsq

Onde D, € o coeficiente de difusdo molecular do soluto na fase dispersa (m2/s) e pode
ser determinado ou encontrado na literatura diante de um sistema liquido-liquido conhecido.
A correlacdo de Stokes & Einstein (1905) para determinacao do coeficiente de difusédo se
aplica para pequenas dispersées, normalmente visiveis, com volumes molares do soluto
maior que 500 cm?mol (Equacdo 39). Também, a correlacdo de Wilke-Chang (1955)
(Equacéo 40) abrangeu mais de 251 sistemas com apenas 10% de erro para previsao do

coeficiente de difusdo molecular. Nessa correlacdo o soluto deve ser muito diluido no



solvente e ndo € muito preciso quando a 4gua é o soluto. Também, existe a correlacao de

Umesi-Danner (1981) (Equacéo 41) para solventes ndo polares com solutos polares.
kT

Dy = p— Equacéo 39
Onde r4 € o raio do soluto disperso na fase B (m).
-8 1/2
D,y = 2212 (bsMp) 7 T Equacéo 40

upVby°

Onde ¢3¢ o fator de associacdo do solvente B que correlaciona as forcas responsaveis
pelas ligacdes de hidrogénio (para agua ¢z = 2,26; metanol é 1,9; etanol é 1,5; propanol
1,2 e para outros solventes o0 ¢z = 1), Mz € a massa molecular do solvente (g/gmol), T é a
temperatura (K) e Vb, € 0 volume molar do soluto (cm3/gmol).

_2,75.10"%(Rg/RY)T

Dyp = p Equacio 41
B

Onde R; € o raio giratorio da molécula (4).

Assim, para achar o coeficiente de transferéncia de massa, usa-se a Equacgao 42.

Shoq = %DLSZ” Equac&o 42

Onde B,4 € o coeficiente de transferéncia de massa (m/s).



4. Resultados e Discussao

Nesse topico serdo abordados os resultados advindos da fundamentacgdo teodrica e
metodologia proposta.

4.1Sistemas modelos

De inicio, foram avaliados os resultados obtidos da simulacdo de cada sistema em
estudo (Tabela 3) pelo software de simulagédo Aspen Plus®. Os diagramas das Figuras 25
e 26, construidos no programa, foram montados mediante o modelo termodindmico NRTL
com 0s respectivos parametros de interacdo binaria gerados pelo pacote de propriedades

escolhido no software.

Figura 25. Diagrama ternario sistema M1; Alcool isoamilico — Acido latico — Agua.
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Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 26. Diagrama ternario sistema M2; Agua — Acetona — Tolueno.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Observa-se que ambos os diagramas das Figuras 25 e 26 apresentam classificacao do
Tipo 1 para as suas curvas binodais (Treybal, 1951, 1968) com formag&do de um par de
liquidos parcialmente misciveis. Ademais, é valido notar que a area abaixo da curva binodal
para o sistema M2 é consideravelmente maior que a do sistema M1. Isso mostra que 0
sistema de Agua — Acetona — Tolueno apresenta uma maior area de regido liquida bifasica,
Ou seja, uma menor area de mistura entre o solvente e o diluente e uma maior area de
atuacédo para o trabalho de extracdo. Isso é explicado pelo fato do sistema tolueno e agua
ter maior tensao interfacial que o sistema alcool isoamilico e agua.

Em seguida, sdo mostrados os dados de operacao do extrator simulado do programa
com os dados de entrada apresentados na Tabela 8. E importante comentar que Garnica
(2003) mostrou um dado de eficiéncia global de separacédo de 93,6% para o sistema M1
com uma velocidade superficial da fase continua de 0,25 cm/s e da fase dispersa da 0,44
cm/s — uma proporcao de vazao de 9 para o solvente e 5 para a corrente de alimentacao

de topo aproximadamente. Da mesma forma, Sanpui e Khanna (2003) apresentaram o perfil



de composicao do soluto (acetona) no diluente (tolueno) e solvente (dgua) no decorrer dos
8 estagios da coluna de extracdo utilizada, através de dados experimentais na coluna e

modelo de taxa de transferéncia de massa proposta pelos autores.

Tabela 8. Dados da coluna e das correntes utilizadas nos trabalhos de analise de sistemas

modelos.
Sistemas
Parametros
M1 M2

Numeros de estagios no extrator 4 8
Corrente de base (componentes) Alcool isoamilico Tolueno e acetona
Corrente de topo (componentes) Agua e éacido latico Agua
% de soluto no diluente (%) 5 15
Razao de solvente para corrente de

_ . 9/5 3/1
alimentacao (S/F)
Temperatura de operacao (°C) 25 32

Fonte: Elaborado pelo autor.

Com a entrada dos dados apresentados na Tabela 8 na janela de simulacéo do Aspen
Plus® e configurando o niumero de interacdes e a tolerancia do método de convergéncia
de loop externo, Broyden, para 200 e 10/, respectivamente, teve-se o inicio a obtencéo dos

dados de extracdo entdao simulados.

Na Figura 27 esta apresentado o fluxograma construido no simulador. As Figuras 28 e
29 mostram os resultados de simulacéo do perfil de concentragéo do soluto no decorrer dos

estagios na fase continua e dispersa.



Figura 27. Fluxograma de uma coluna de extracao liquido-liquido.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Figura 28. Dados obtidos da simulag&o para o Sistema M1.

0,035

—@— Perfil de composicdo do 4cido latico

0,03 na agua

—@— Composig¢do do acido latico no alcool
isoamilico

o
o
N
(O]

0,02

0,015

0,0061392
0,01

Fragdo massica do acido latico

0,005

0,0037836

Numero de estagios

Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 29. Dados obtidos da simulag&o para o Sistema M2.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Para o sistema M1, observa-se que o valor da fragdo massica de acido acético presente
na agua no ultimo estagio (4) equivale a fracdo do soluto no refinado X;. Portanto, como
para o sistema de Garnica (2003) a fracdo de soluto da alimentacdo (Xr) € 5%, pode-se
calcular a eficiéncia global de separacdo Ec pela Equacdo 5 e compara-lo com os dados
obtidos pelo autor nessas condicdes pelo calculo do erro Epma como mostrado na Tabela
9.

Tabela 9. Analise comparativa para o Sistema M1.

Sistema M1

Ec dado; Garnica (2003) (%) Ec através dos dados simulados (%)

93,6 87,72

Erro médio percentual absoluto (%)

6,7

Fonte: Elaborado pelo autor.
Na analise do sistema M2 serdo comparados os valores observados através da
simulacdo com os dados das fracdes molares obtidas pelo modelo de resisténcia de

transferéncia de massa paralelo-paralelo de Sanpui e Khanna (2003) mostrados nas



Figuras 29 e 30. Os dados mostrados na Tabela 10 s6 levaram em consideragéo os dados
de soluto no tolueno que € o componente predominante da corrente de refino do sistema —

evidenciado no primeiro estagio dos dados mostrados dessa fase.

Tabela 10. Analise comparativa em relacdo ao perfil de concentragédo para o Sistema M2.

Sistema M2
Estagio Dados Sanpul e Khanna Dados da simulacao
(2003)
1 0,064 0,023
2 0,078 0,046
3 0,092 0,066
4 0,103 0,084
5 0,114 0,099
6 0,123 0,110
7 0,133 0,119
8 0,142 0,128

Erro médio percentual absoluto (%)

45,6

Fonte: Elaborado pelo autor.



Figura 30. Dados da analise do sistema M2.
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Com os valores de eficiéncia de separacdo do sistema M2 através dos valores de
concentracdo do soluto na alimentacdo e no refinado presente no trabalho de Sanpui e
Khanna (2003), e comparando-os com os dados de eficiéncia simulados, pode-se compara-
los e calcular o Epma como observado na Tabela 11.

Tabela 11. Analise comparativa em relacdo a eficiéncia de separacao para o Sistema M2.

Sistema M2

Ec dado; Sanpui e Khanna (2003) (%) Ec através dos dados simulados (%)

57,4 84,7

Erro médio percentual absoluto (%)

32,3

Fonte: Elaborado pelo autor.

No sistema M2, a medida que a fase esta mais perto do estagio final (1), os dados
simulados divergem bastante em relagdo aos dados previstos no trabalho de Sanpui e
Khanna (2003) — essa analise tem um peso significativo quando observa-se que a fase de
tolueno no estagio 1 representa as fracoes da corrente do refinado. Essa diferenca se



justifica pelos dados do trabalho serem calculados por um modelo de néo-equilibrio
enquanto os dados obtidos pela simulagéo utilizaram o pacote termodinamico NRTL.
Apesar do erro obtido para o sistema M1 ser de um numero de dados pequeno e
amostragens diferentes, o sistema M2 é mais vantajoso para o projeto da coluna. Portanto,
o sistema modelo escolhido para a obtencao dos demais dados e discussdes sera 0 M2 por
apresentar muitas outras discussdes importantes na literatura e comportamento conhecido

— além da disponibilidade dos reagentes serem favoraveis.
4.2 Disperséao axial

De inicio, para os estudos de disperséo axial, foram coletados através da metodologia
citada 4 amostras de agua com diferentes concentracdes de Azul de Metileno e em um
intervalo de 25 s entre elas para construcdo das curvas de distribuicdo de tempos de
residéncia (DTR). Na Figura 31 apresenta 4 amostras referentes as se¢fes da altura util do

extrator.

Figura 31. Amostras referentes apenas aos 4 primeiros pontos ao longo da coluna no estudo de

dispersao.

Fonte: elaborado pelo autor.

Observa-se que a concentragdo mais azul é referente a primeira se¢éo ou a se¢do mais
proxima a injecdo do tragador — mostrando visualmente em um dos testes (Figura 31) e
numericamente para os dados em duplicata (Tabela 12).



Tabela 12. Dados iniciais no estudo de disperséo axial.

Amostra Tempo (S) Concentragao (mg/L)
11 25 3,0221317
1.2 50 0,5398554
1.3 75 0,1164635
14 100 0,0722211
2.1 25 3,9324761
2.2 50 0,6457094
2.3 75 0,1429029
2.4 100 0,052927

Fonte: Elaborado pelo autor.

O tempo médio de residéncia do tracador na coluna encontrado foi de 31,15 + 0,63 s e

a variancia adimensional média igual a 210,77. Assim, foi construida uma curva de

distribuicdo do tempo de residéncia presente na Figura 32.

Figura 32. Curva de distribuicdo de tempo de residéncia (DTR)

Curva de distribuicdo do tempo de residéncia (DTR)
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Fonte: elaborado pelo autor.

O numero de Peclet (Pe) encontrado foi de aproximadamente 8,15 + 1,02 e o

coeficiente de dispersdo médio (E) igual a 82,21 cm?/s. Nas mesmas condi¢cdes de

operagéo, e com a utilizagdo do mesmo tragador, Garnica (2003) encontrou valores de

disperséo 60 vezes menor, uma vez que operou a coluna nos testes de dispersao axial com

uma velocidade superficial da fase continua de 0,12 cm/s — aproximadamente 60 vezes

- , ~ E
menor do que a utilizada nesse trabalho. Nota-se, também que a razéo —— presente na



Figura 32 foi caracteristica para sistemas entre média a grandes dispersdes, como

exemplificado na Figura 16.
4.3 Dados de transferéncia de massa do sistema Tolueno-Acetona-Agua (TAA).

Para o estudo de transferéncia de massa, foi construida uma curva de calibracao
demostrada na Figura 34, apds a andalise do comprimento de maxima absorbancia da

acetona (Figura 33), para quantificacdo desse soluto em tolueno apds as operacoes.

Figura 33. Comprimento de onda caracteristico da acetona para constru¢éo da curva de

calibragéo.
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Fonte: Elaborado pelo autor.
Figura 34. Curva de calibra¢éo da acetona em tolueno.
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Com isso, é valido mencionar que os testes utilizaram uma proporc¢éo de 10% de soluto
por quantidade da fase dispersa e uma proporcdo de 3:1 de fase continua para fase
dispersa. Dessa forma, foi feito o experimento em bancada para determinacdo da

quantidade de soluto na fase continua em equilibrio (X*) apresentado na Figura 35.

Figura 35. Sistema TAA em um bal&do de decantagéo.
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Fonte: elaborado pelo autor.

O X* encontrado no experimento de bancada foi de 0,025 em porcentagem de massa.
Lembrando que com os dados de absorbéancia, tem-se a quantidade de soluto na fase
dispersa (Y em porcentagem de volume), mas com o balango de massa e quantificando o
volume da fase continua das amostras, encontra-se o X em porcentagem de massa. Tendo
isso, foram coletados os dados do TAA em operacgéo na coluna conforme a metodologia

mencionada.

E importante mencionar que, no experimento na coluna, o sistema TAA operou em
emulsdo — ou seja, na regido de operacao que se tem as melhores taxas de troca de massa.
Na Tabela 13 e 14 estdo apresentados os dados de concentracdo traduzidos pela curva de

calibracdo e os parametros calculados da coluna e do sistema operado, respectivamente.



Tabela 13. Dados resultantes da operacdo do sistema TAA na coluna de extracao.

Amostra Y (% massa) X (% massa)
1 0,009314 0,049907923

2 0,009766 0,039080094

3 0,011484 0,144938541
Top 0,010399 0,026982667

Fonte: Elaborado pelo autor.

Tabela 14. Dados calculados a partir da metodologia de transferéncia de massa com a operagéo

na coluna.

NUTocm 0,994

L (cm) 90
AUToc (cm) 90,520

Qc (cm?s) 50

D (cm) 5
Vc (cm/s) 2,548
Koc. a (s) 0,028

Fonte: elaborado pelo autor.

Nota-se que as unidades de transferéncia interna aparente ou medida sé&o
aproximadamente 1 e isso pode ser explicado pelo sistema TAA operar na coluna em
vazbes consideravelmente grandes, com uma altura do equipamento pequena e,

consequentemente, em tempos de residéncia menores.

Quanto a eficiéncia de extracéo do sistema, calculada pela Equacao 5, para o sistema
TAA, foi de 87,27%. Endres et al. 1999 operaram com 0 mesmo sistema em uma coluna de
extracao do tipo Karr com porcentagem de acetona em tolueno de 3% e proporgéao entre
fase continua e dispersa de 3:1 e apresentaram resultados de extracdo entre 80 e 90%,
mostrando que a eficiéncia obtida nesse trabalho para o sistema TAA se enquadra nos

dados descritos na literatura.



4.4 Obtencéo do coeficiente de transferéncia de massa (TAA).

Foram medidos dados de tensao interfacial, volume, didametro e area superficial da gota.
Adotou-se 4 ciclos de coleta de dados, o primeiro (Tabela 15) e o segundo (Tabela 16)
apenas com tolueno e 4gua, alternando o contetdo da gota e da fase continua, o terceiro
(Tabela 17) foram medidas com tolueno e 10% de acetona na gota e agua na fase continua
para estudo do transporte de massa da fase dispersa para continua (d — c) e, por ultimo ou
guarto ciclo (Tabela 18) foi medida a agua na gota e tolueno com 10% de acetona na fase

continua para simular o transporte de massa da fase continua para dispersa (¢ — d).

Tabela 15. Dados de tensao primeiro ciclo.

Tolueno (gota) e agua (fase continua)
IFT (mN/m) | Vol (uL) | Area da bolha (mm2) | Didmetro da bolha (mm) | Erro (um)
34,735 21,175 49,18 3,946815 9,09

Fonte: elaborado pelo autor.

Tabela 16. Dados de tensao segundo ciclo.

Agua (gota) e tolueno (fase continua)

IFT (mN/m) | Vol (uL) | Area da bolha (mm?2) | Diametro da bolha Erro (um)

(mm)

26,95 18,61 32,87 3,288435479 3,6

Fonte: elaborado pelo autor.

A tenséo interfacial do sistema tolueno gota e agua fase continua é de 34,735 + 0,306
mN/m, o que converge para os resultados obtidos no trabalho de Silva (2009) que encontrou
um intervalo de tensao interfacial de tolueno-agua de 35,47 + 0,03 até 34,96 + 0,03 mN/m.
Ja para a tensdo interfacial do sistema agua gota e tolueno na fase continua, obteve-se um
valor de 26,95 * 0,5 enquanto os dados na literatura expostos nos estudos de Endres et al.
(1999) resultaram em uma tensao de 26,0 mN/m.



Tabela 17. Dados de tensdo terceiro ciclo (d — c¢).

Tolueno e 10% de acetona (gota) e agua (fase continua)

Diametro da bolha

IFT (mN/m) | Vol (uL) | Area da bolha (mm?2) (mm) Erro (um)
20,39 17,96 33,2 3,249695319 4,93
20,42 17,96 33,14 3,249695319 5,12
21,26 17,93 33,07 3,247884904 5,07

Fonte: elaborado pelo autor.
Tabela 18. Dados de tens&o quarto ciclo (c — d).
Agua (gota) e tolueno e 10% de acetona (fase continua)

IFT (mN/m) | Vol (uL) | Area da bolha (mm?) | Diametro da bolha (mm) | Erro (um)
17,78 10,42 21,58 2,71037744 2,85
18,34 10,62 22,06 2,727608528 1,8
18,56 10,74 22,32 2,737843553 1,73

Fonte: elaborado pelo autor.

Tanto para os experimentos do terceiro e quarto ciclo, foram coletados mais de 10

dados para observacéo do perfil da bolha diante dos fenbmenos de transferéncia de massa

gue ocorriam. Diante disso, notou-se na Figura 40 que no transporte de massa (d — c) a

tensao interfacial aumentava a partir do momento da formacgédo da bolha em sua maxima

capacidade volumétrica — para obtencdo de dados de tensao interfacial mais préximos da

realidade. Além disso, a area superficial e o didmetro diminuiram da gota, mostrando o

transporte de massa no sentido da fase dispersa para a continua de forma preferencial.

Para o quarto ciclo, o de estudo no sentido (¢ — d), observou-se a tensao interfacial, area

superficial da bolha e diametro aumentando (Figura 37).



Figura 36. Comportamento da gota terceiro ciclo.

Tolueno com 10% de acetona (gota) e agua (fase continua)
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Fonte: elaborado pelo autor.
Figura 37. Comportamento da gota quarto ciclo.
25,00 Agua (gota) e tolueno com 10% de acetona (fase continua)
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Fonte: elaborado pelo autor.

Dando continuidade a metodologia desenvolvida e apresentada no Item 3.4, a partir
desses ultimos dados mencionados foram calculados os parametros: velocidade terminal,
Reynolds, numero de Schmidt, numero de Sherwood e, assim, o coeficiente de
transferéncia de massa e mostrados na Tabela 19.



Tabela 19. Dados iniciais para calcular o coeficiente de transferéncia de massa (d — c).

(d = ¢) com [soluto], = 7,84 g/L

Eo Mo H J ve(M/s) Re
0,659 9,528E-11 27,384 11,516 0,0912 331,783
0,658 9,486E-11 25,765 10,997 0,086 315,835
0,632 8,406E-11 25,169 10,804 0,086 315,453

Fonte: elaborado pelo autor.

Para o sistema TAA com transporte de massa da fase dispersa para a fase continua, o
coeficiente de difuséo molecular da acetona em tolueno foi de 27 x 101° m?/s como exposto
no trabalho de Endres et al. (1999) — que também comentam o valor do coeficiente de
difusdo molecular da acetona em agua de 9,6 x 101° m?/s. Diante disso, para os estudos
de (d — c) e com o coeficiente de difusdo citado, ttm-se um nimero de Schmidt de 247,77.

Com isso, foram calculados os demais parametros e o coeficiente de transferéncia de

massa apresentado na Tabela 20.

Tabela 20. Coeficiente de transferéncia de massa (Bod) (d — ¢).

(d = ¢) com [soluto], = 7,84 g/L

Re(Scd™(1/3)) Shod Bod (M/s)
2083,863 199,242 0,00016554
1983,701 189,017 0,000157045
1981,299 188,772 0,000156929

Fonte: elaborado pelo autor.

Os resultados obtidos por Kumar & Hartland (1999) para o sistema TAA e exposto no
trabalho de Wegener et al. (2014) apresentaram semelhanca aos calculados nesse
trabalho. Para didmetros de particulas de 3 mm e com concentra¢fes iniciais de soluto na

fase dispersa de 30 g/L os resultados obtiveram concordancia com os calculados como

visto na Tabela 21.



Tabela 21

. Dados obtidos no trabalho de Kumar & Hartland (1999).

dp (mm) Csi (/L) v, (mmy/s) Veye (mmys) Renc (-) Peyc (-10%) At (s) E(%) Bog (-107% m/s) Shog (=)
d—c
2.0 09 111.16 71.73 159.46 4.95 7.02 94.86 141 97.14
1.8 63.28 140.66 4.36 10.89 97.42 1.12 77.24
3.75 59.53 132.33 4.11 13.20 96.62 0.86 58.98
75 58.82 130.75 4.06 12.96 97.98 1.00 69.27
15 57.84 128.57 3.99 13.48 97.66 0.93 64.05
30 60.90 135.38 4.20 13.19 97.62 0.95 65.16
2.5 30 154.43 73.60 204.52 6.34 9.27 89.98 1.03 89.13
3.0 183.31 80.00 266.76 8.28 8.78 88.30 1.22 126.45 ¢
3.5 186.31 95.00 369.58 11.47 8.03 89.46 1.64 197.31
4.0 179.78 110.00 489.06 15.17 6.87 85.85 1.90 261.55
.U [VAS) 1/3.26 13440 746.91 Z3.17 2.30 2542 1.40 242,14
7.5 124.60 692.46 21.48 6.27 71.70 1.68 289.08
30 108.20 601.32 18.66 6.40 79.92 2.09 360.37
60 108.57 603.35 18.72 6.71 80.03 2.00 344.91
6.0 0.9 163.21 146.73 978.53 30.36 5.00 48.69 133 276.02
75 135.03 900.51 27.94 5.52 64.46 1.87 387.61
30 116.00 773.61 24.00 6.04 72.15 2.12 437.63
6.9 0.9 156.14 137.06 1051.20 32.61 499 45.56 1.40 333.29
75 123.90 950.25 20.48 5.35 53.57 1.65 302.23
30 111.77 857.20 26.59 5.74 70.59 2.45 583.83

Fonte: Adaptado de Wegener et al. (2014)

Da mesma forma, foram feitas as mesmas etapas de tratamento de dados para (c =

d), sabendo que o coeficiente de difusdo molecular utilizado foi de 9,6 x 10*° m2/s e

obtendo, assim, um numero de Schmidt de 930,91. Esses dados calculados estédo

apresentados na Tabela 22.

Tabela 22. Coeficiente de transferéncia de massa (Bod) (¢ = d).

(c =» d),com [soluto], = 7,84 g/L

Eo Mo H J ve(m/s) Re
0,526377381 | 3,41231E-11 | 27,0342778 | 11,40479114 | 0,094431416 | 382,5933163
0,516813888 | 3,10918E-11 | 26,9135964 | 11,36623045 | 0,094796791 | 386,5153792
0,514527643 | 2,99992E-11 | 26,93773793 | 11,37394763 | 0,095016865 | 388,8664064

Re(Scd™(1/3)) Shod Bod (M/s)
3735,721424 339,0830879 0,000120101
3774,017269 342,7959591 0,000120649
3796,973192 345,0227061 0,000120979

Fonte: elaborado pelo autor.

Apesar dos coeficientes de transferéncia de massa terem dados condizentes com 0s

resultados de Kumar & Hartland (1999), os dados calculados do nimero de Sherwood estao

equivalentes para os resultados obtidos com diametro da gota de 6-7 mm (Tabela 23) —

enquanto o diametro medido para o calculo dos dados foi de aproximadamente 2,7 mm.



Tabela 23. Segunda parte dos dados obtidos no trabalho de Kumar & Hartland (1999).

dp (mm) Caao (g/L) v (mm/s) v e (mmys) Rewc (-) Peye (-10%) At (s) E(%) Boa (1074 mys) Shoa (=)
c—d
2.0 14 111.16 71.28 158.46 492 10.50 93.73 0.88 60.64
2.9 68.97 153.32 476 925 8270 076 52.09
59 61.93 137.66 427 10.58 96.33 1.04 71.83
12 59.80 132.94 4.12 11.53 95.65 091 6251
) 5054 13235 £ T21T 8009 046 3153
49 58.54 130.14 4.04 11.73 70.45 0.35 23.89
5.0 14 173.28 127.81 710.32 22.04 5.20 56.10 1.32 22763
12 116.51 647.48 20.09 5.39 54.86 123 212.10
49 97.53 542.05 16.82 5.70 56.05 1.20 207.31
6.0 14 163.21 119.90 799.61 24.81 5.09 52.54 1.46 302.80
12 111.63 744.47 23.10 5.32 51.19 135 279.16
49 104.42 696.36 21.60 6.02 4933 1.13 23363
6.9 14 156.14 117.09 898.04 27.86 5.18 49.82 1.53 364.52
12 121.97 935.40 29.02 5.25 5321 1.66 395.96
49 115.03 882.24 27.37 5.79 53.25 1.51 359.62

Fonte: Adaptado de Wegener et al. (2014)

Por fim, foram calculados os diametros criticos presentes na Tabela 24 pelas

correlacdes representadas pela Equacao 32, 34 e 35.

Tabela 24. Estudo do diametro critico.

(d-o)

Diametro critico (m) -
Yamaguchi et al. (1975)

Diametro critico (m) -
Mersmann (1974)

Diametro critico (m) — Klee
& Treybal (1956)

0,005893745

0,003971224

0,004425335

0,005895479

0,003972626

0,004426441

0,005943203

0,004011248

0,00445688

(c—d)

0,005140511

0,003470882

0,003691004

0,005172491

0,003480829

0,003710513

0,005184842

0,003487113

0,003718042

Fonte: elaborado pelo autor.

Os dados obtidos e apresentados na Tabela 24 mostram que os resultados da
correlacdo de Klee & Treybal (1956) e Yamaguchi et al. (1975) se aproximam, uma vez que
calculam o diametro critico para sistemas com alta tensao interfacial que é o caso do TAA
— diferentemente da correlacdo de Mersmann (1974) que € para sistemas de baixa tensao
interfacial. Na Figura 40 foram apresentados por grafico de barras os dados de diametro

medido e calculado pelas correlagdes.



Figura 38. Diametro da gota e o didmetro critico.
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Fonte: Elaborado pelo autor.

Nota-se que em ambos 0s casos apresentados na Figura 40, para o transporte da fase
dispersa para continua e da continua para a fase dispersa, o diametro da particula no
sistema é menor que o didmetro critico. Portanto, as gotas estudadas nesse trabalho ndo
estdo em oscilagao.



5. Conclusdes
Diante dos resultados obtidos e discussdes descritas no trabalho, conclui-se que:

¢ O sistema modelo escolhido foi 0 Tolueno, agua e acetona - TAA,

e Acoluna de extracdo construida opera entre médias a grandes dispersdes axiais;

e O sistema TAA operou em regides de emulséo;

e O sistema TAA apresentou valor condizente com os dados encontrados na
literatura de eficiéncia de extracdo na coluna construida de 87,27%;

e O sistema TAA apresentou o valor experimental de coeficiente global de
transferéncia de massa volumétrico de 0,028 (s°);

e Os valores de tensao interfacial medidos para o tolueno e 4gua convergiram com
os dados da literatura;

¢ A média dos coeficientes de transferéncia de massa encontrados para o sistema
TAA, independente do sentido de transporte de massa, foi de 0,00012 (m/s).

e As gotas estudadas no sistema TAA ndo estavam em oscilagao.

As conclusfes apresentadas apontam para o sucesso do extrator piloto montado e a
sua importancia para futuros trabalhos e melhor compreenséo dos fenémenos envolvidos
na operacao de extracao liquido-liqguido na area de petréleo, como tratamento de agua

produzida utilizando tensoativos.

A metodologia apresentada para o célculo da transferéncia de massa em gotas se
mostrou eficiente e pode ser aplicada em sistemas com tais parametros desconhecidos —
exemplo de sistemas com tensoativos onde as conveccdes de Marangoni sdo mais estaveis
e interferem diretamente no processo de transferéncia de massa. Ademais, parametros de
transferéncias de massa se tornam importantes para simulagbes computacionais e
dimensionamento do processo de extracdo em escala industrial — além dos parametros

termodinamicos de interacdo entre os componentes do sistema.
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