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RESUMO

Foi estudado o processo de recuperacdo de zinco a partir do efluente do beneficiamento do
caulim, com o objetivo geral de se avaliar a remocao seletiva do zinco desse efluente. O estudo
visou a extracdo do zinco metalico, a partir de um processo de separacdo adequado, com a
avaliacdo do efeito de algumas variaveis importantes e a definicdo de condi¢cdes adequadas para a
operacdo dessas variaveis. Dessa forma, foi selecionada a técnica de membranas liquidas
surfatantes no estudo de remocao do zinco desse efluente. As variaveis avaliadas foram: tempo de
permeacdo, composicdo da membrana (concentracdes de extratante e de surfatante) e pH da fase
externa. Para compor a fase membrana foram investigadas 6 diferentes concentracdes de
CYANEX® 301 (1, 2, 3, 5, 7 e 10% m/v), duas concentracdes do surfatante ECA 4360 (1,0 e
1,5% m/v) e o diluente utilizado foi 0 ESCAID™ 110. A fase interna foi composta por acido
sulfarico 1,0 M e sulfato de litio, este utilizado como tragador em uma concentracao de 0,05 M,
com o objetivo de avaliar os percentuais de quebra da membrana no processo. A fase externa era
composta pelo efluente gerado no beneficiamento do caulim e foram investigadas 3 diferentes
condigdes de pH (0,5; 1,0 e 1,5, esta correspondente ao pH natural do efluente). O pH era
ajustado, quando necessario, com &cido sulfdrico concentrado. Operando com um tempo de
permeacdo de 20 minutos, uma membrana constituida de 7,0% m/v de CYANEX 301, 1,0% m/v
de ECA 4360 e 92% m/v de ESCAID™ 110, e pH da fase externa do efluente igual a 1,5, o valor
natural, foram obtidas as melhores extracdo e reextracdo de zinco. Os resultados para essas
condices, em relagdo a uma concentraco inicial de zinco na fase externa igual a 718mg.L™,
foram: percentual de extracdo de 59% em massa e concentracdo de zinco na fase interna de
2.832mg.L™", um percentual de enriquecimento igual a 386%. Essa condicdo implicou uma

concentraco final de zinco na fase externa de, aproximadamente, 310mg.L™, em estégio Gnico.
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ABSTRACT

In this work, the process of zinc recovery from kaolin treatment plant effluent was studied, with
the general objective of evaluating the selective removal of zinc from this effluent. The study
aimed at the extraction of this metal, by using an adequate separation process, with the evaluation
of the effect of some important parameters and the definition of adequate conditions for the
operation of these variables. So, liquid membrane surfactant technique was chosen for zinc
removal study from this effluent. The studied variables were: permeation time, membrane
composition (extracting and surfactant composition) and pH of the external phase. In order of
composing the membrane phase, six different concentrations of CYANEX® 301 (1, 2, 3, 5, 7 and
10% wi/v) and two different concentrations of the surfactant ECA 4360 (1,0 and 1.5% wi/v) were
investigated. ESCAID™ 110 was the diluent used. The internal phase was composed by 1,0M
sulfuric acid solution and lithium sulfate, this reagent used as tracer in a concentration of 0.05M,
with the objective of evaluating the membrane breakup in the process. The external phase was
composed by the effluent from kaolin treatment plant and three different pH conditions were
investigated (0.5, 1.0 and 1.5, the last one corresponding to the natural pH of the effluent).
Concentrated sulfuric acid was used for pH correction, when necessary. The best results for the
extraction and reextraction were obtained for a permeation time of 20min, a membrane composed
by 7.0% w/v of CYANEX® 301, 1.0% w/v of ECA 4360 and 92% w/v of ESCAID™ 110, and
with a pH of the external phase equals to 1.5, as said, the natural pH of the effluent. The results
for the aforementioned conditions, with respect to an initial zinc concentration in the external
phase of 718mg.L™, were: an extraction yield of 59% in mass and a zinc concentration in the
internal phase of 2,382mg.L™, meaning an enrichment of 386%. This condition implied in a final
zinc concentration in the external phase of, approximately, 310mg.L™, in a single stage

extraction.
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1. INTRODUCAO

Atualmente, o tratamento de efluentes constitui uma parte crucial da maioria dos processos
industriais. Devido as exigéncias das legislacdes, que vém se tornando cada vez mais rigidas, as
companhias tém sido obrigadas a investir no tratamento de seus efluentes, de modo a reduzir a
concentracdo de especies contaminantes de carater nocivo, tais como certos ions metalicos, neles
presentes. No presente estudo, o efluente em questdo é oriundo de uma inddstria de
beneficiamento de caulim em que o zinco é utilizado para alvejamento quimico desse material e 0
tratamento do efluente proposto no presente trabalho envolve a técnica de membranas liquidas

surfatantes, visando a recuperacdo de zinco com seletividade.

O caulim é um minério argiloso constituido por silicatos de aluminio, hidratados, normalmente
encontrado na natureza associado a impurezas como mica, quartzo, feldspato e éxidos de ferro e
titanio. Ele é utilizado principalmente na industria de papel, mas também tem larga aplicacdo em
ceramicas, refratarios, tintas, borrachas, plasticos, fibras de vidro e catalisadores. As aplicacdes
do caulim estdo intimamente ligadas a sua alvura e, por isso, torna-se necessario retirar suas

impurezas através do beneficiamento (SILVA, 2007).

O beneficiamento do minério de caulim, de forma geral, consiste em etapas de separacéo fisica,
em classificadores e peneiras, seguidas de alvejamento, filtragem e secagem. O alvejamento € a
etapa de principal interesse, pois nela, conforme mencionado, € gerado o efluente utilizado neste
trabalho. Essa etapa consiste em uma lixiviagdo acida para retirada de éxidos de ferro do minério,
na qual a lixivia é uma agua acida, contendo principalmente ferro e aluminio, provenientes do
proprio minério, além do zinco, que € utilizado como agente redutor para remog¢éo de impurezas

constituidas de ferro (111), que comprometem a alvura do produto final.

Esse efluente ndo pode ser descartado sem o tratamento adequado, devido a elevada concentracdo
de metais e seu pH &cido (pH ~ 1,5). O aluminio, em elevadas concentracGes, pode provocar
perda de memoria e surgimento de deméncias no ser humano, além de inibir processos
fisiologicos em animais. O excesso de ferro pode ocasionar aumento na producdo de radicais
livres de oxigénio, responsaveis por doencas degenerativas e pelo processo de envelhecimento. O
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excesso de zinco, por sua vez, pode acarretar a reducdo de cobre no organismo, provocando o

surgimento de dor muscular, anorexia, sangramento intestinal e anomalias cerebrais.

As legislacOes vigentes, responsaveis pelo controle de langcamento de efluentes de qualquer fonte
poluidora em corpos de &gua, sdo estabelecidas, no Brasil, pelo Conselho Nacional do Meio
Ambiente (CONAMA) e, no estado de Minas Gerais, pela Comissdo de Politica Ambiental
(COPAM). A resolucdo do CONAMA n° 357, de 17 de marco de 2005, dispde sobre a
classificacdo dos corpos de agua e diretrizes ambientais para o seu enquadramento, bem como
estabelece as condicdes e padrbes de langamento de efluentes, e outras providéncias em nivel
federal (BRASIL, 2005). A deliberagdo normativa COPAM n° 10, de 16 de dezembro de 1986,
estabelece normas e padrdes para a qualidade das aguas, lancamento de efluentes nas colecGes de
aguas, e outras providéncias dentro do estado de Minas Gerais (MINAS GERAIS, 1986).

A forma mais comum de tratamento de efluentes envolve a precipitacdo do metal como
hidroxido, sal basico ou sulfetos. Entretanto, lamas que contém hidréxidos e sulfetos, geradas em
operacdes de precipitacdo, resultam em problemas severos uma vez que, dificilmente, sofrem
processamento para a recuperacdo dos metais. Extracdo por solvente e troca iGnica permitem a
recuperacdo dos ions, mas nao sdo freqlientemente utilizadas, pois possuem custos de

implantacéo e operagéo elevados, quando comparados aos valores dos metais recuperados.

A técnica de separacdo por Membranas Liquidas Surfatantes (MLS) é uma alternativa atraente
para o processo convencional de extracdo liquido-liquido, por combinar os processos de extragao
e reextracdo em uma soO etapa. Ainda em comparacdo com a extracdo liquido-liquido, pequenas
guantidades de extratante sdo usualmente necessarias e, em decorréncia disso, menores sdo 0s
custos envolvidos com reagentes. Além disso, a técnica apresenta elevada eficiéncia para
recuperacdo de solutos a partir de solugdes diluidas, o que a torna de grande interesse para o
tratamento de efluentes industriais. Por outro lado, € possivel encontrar dificuldades na obtengéo
de uma membrana estavel e evitar problemas comuns da técnica, como ruptura da membrana e
dificuldades de desemulsificacdo. Para alguns sistemas, esses problemas podem ser minimizados
pela selecdo adequada das condicGes operacionais (REIS & CARVALHO, 2004).



Em vista do exposto, o objetivo geral do presente trabalho é o tratamento do efluente &cido,
gerado pela empresa Caolim Azzi Ltda., no processo de beneficiamento do caulim, mais
exatamente, na etapa de alvejamento quimico, para recuperacdo de zinco, utilizando-se a técnica
de Membranas Liquidas Surfatantes, avaliando-se a influéncia de alguns parametros operacionais

que afetam diretamente essa recuperagéo.



2.0 CAULIM

O caulim é uma rocha constituida de material argiloso, com baixo teor de ferro e cor branca. Os
caulins sdo silicatos hidratados de aluminio, cuja composicdo quimica aproxima-se de
Al,03.2Si0,.2H,0.

A caulinita, mineral predominante dos caulins, juntamente com a haloisita, € um silicato
hidratado de aluminio, cuja célula unitaria é expressa pela férmula Aly(Si4O10)(OH)s (LUZ &
CHAVES, 2000). A haloisita possui a mesma composicao quimica da caulinita, todavia contém

uma camada adicional de moléculas de agua de facil desidratacdo (SILVA, 2007).

A temperatura de fusdo do caulim encontra-se entre 1650 e 1775°C, por variabilidade nas
formagBes geoldgicas. Possui granulometria mais grosseira, baixa resisténcia mecéanica e baixa
plasticidade, quando comparado aos demais tipos de argila, apresenta lamelas hexagonais bem
cristalizadas e densidade de 2,6 g.cm™ (PORMIN, 2006).

Normalmente, o caulim ocorre associado a impurezas que podem atingir de 40 a 50% em volume
do material extraido, sendo constituidas, de um modo geral, por areia, quartzo, palhetas de mica,
grdos de feldspato, 6xidos de ferro e titanio (LUZ & CHAVES, 2000).

2.1. Histérico

A cidade de Ching-teh-chien, localizada no nordeste da provincia de Kiangsi, na China, é
conhecida por ser um centro de manufaturas de porcelana desde o ano 800. Seu nome foi dado
pelo imperador Ching-Tsung, cuja dinastia vigorou de 998 a 1023 e, na ocasido, a producéo de
porcelana era monopolizada pelo governo e os produtos eram reservados a familia imperial. De
acordo com ceramistas e gedlogos chineses, as mercadorias de porcelana, naquela época, ou antes
da Dinastia Ming, eram feitas de briquetes brancos constituidos de pedra pulverizada, resultante
da alteracdo hidrotermal e/ou do intemperismo de rocha felsitica, contendo finos de quartzo,

feldspato, muscovita (ou moscovita) e caulim.



A primeira aparicdo do termo “terra de Kauling” foi em 1604, em um documento chinés, na
dinastia Ming. O nome caulim ¢ uma modificagdo do termo “Chinese Kauling”, que significa
cume alto. Este € 0 nome de um monte perto da provincia de Jauchou Fu, a 45 km da cidade de

Ching-teh-chien, onde o material foi encontrado.

O termo caulim foi apresentado a sociedade européia por Pére d’Entrecolles, um missionario
jesuita, por volta do ano de 1712, quando o mesmo enviou uma amostra do caulim as autoridades
francesas. O termo caulinita foi proposto, pela primeira vez, por Johnson e Blake, em 1867,
“como uma espécie mineral ou como um novo ou inapropriado nome para o mineral do caulim”.

Ross e Kerr, em 1930, adotaram o termo caulinita como termo usual.

A exploragdo da argila de Kauling teve inicio no seculo XVII, e alcancou os maiores indices nos
séculos XVII e XVIII, chamado periodo da “era dourada” para a porcelana. As reservas dessa
regido se esgotaram em 200 anos. Novos depositos, porém, foram descobertos em outras areas e

foram comercializados como argila de Kauling, a argila para porcelana (CHEN et al., 1997).

2.2. Propriedades

As propriedades fisicas e quimicas do caulim determinam sua utilizagdo. Essas propriedades
podem variar de acordo com a fonte geografica da argila e seu beneficiamento (MURRAY &
KOGEL, 2005). O caulim é um bem mineral extremamente versatil e apresenta, dentre suas
caracteristicas (SILVA, 2007):

e Ser quimicamente inerte em uma grande faixa de pH (3 a 9);

e Ser de coloragdo branca ou quase branca, isto €, possuir alvura elevada;

e Ser macio e pouco abrasivo;

e Ter capacidade de cobertura quando usado como pigmento e reforcador para as aplicagdes
de carga;

e Ser de facil dispersao;



e Possuir baixa condutividade térmica e elétrica;

e Possuir compatibilidade com praticamente todos os adesivos (proteina, caseina), devido a
dispersdo e inércia quimica;

e Ser um produto de preco competitivo em relacdo aos materiais alternativos;

e Nado ser toxico.

O caulim apresenta, ainda, mineralogia, forma, tamanho das particulas, propriedades reoldgicas e
estabilidade da suspensdo caracteristicos, que contribuem na sua classificacdo e podem ser

adequados aos diversos tipos de aplicagoes.

2.3. Aplicacgdes Industriais

O caulim apresenta propriedades adequadas a um grande numero de aplicacGes industriais

importantes, fato que o torna uma matéria-prima amplamente utilizada e foco de pesquisas.

Suas principais aplicagdes atualmente sdo como agentes de enchimento (“filler”’) no preparo de
papel; como agente de cobertura (“coating”) para papel couché e na composi¢do das pastas
ceramicas. Em menor escala, o caulim é usado na fabricacdo de materiais refratarios, plasticos,
borrachas, tintas, adesivos, cimentos, inseticidas, pesticidas, produtos alimentares e
farmacéuticos, catalisadores, absorventes, cremes dentais, clarificantes, fertilizantes, gesso,
auxiliares de filtragdo, cosméticos, produtos quimicos, detergentes e abrasivos, além de cargas e

enchimentos para diversas finalidades.



Na FIGURA 2.1, estdo ilustradas as principais aplicagbes do caulim, bruto e beneficiado, nos

setores de consumo.

Caulim Bruto O Ceramica branca 51,36%

B Cimento 20,52%

O Pisos e revestimentos 17,71%

O Extracdo e beneficiamento de
minerais 2,99%

B Tintas, esmaltes e vernizes 0,86%

O Isolante térmico 0,05%

B Refratarios 0,01%

O Néo informado 6,50%

O Papel e celulose 94,32%
| Vidros 1,60%

Caulim Beneficiado

O Tintas, esmaltes e vernizes 1,11%
O Ceramica branca 0,75%

B Produto de borracha 0,37%

@ Isolante elétrico 0,33%

| Eletrodos 0,33%

O Pisos e revestimentos 0,23%

B Ornamentacédo 0,13%

@ Ceramica vermelha 0,12%

O Racdo animal 0,02%

O N&o informado 0,69%

FIGURA 2.1 - Distribuigdo de caulim nos setores de consumo.
FONTE: MARTIRES & SILVA, 2007.



2.4. Depésitos Cauliniticos

Caulins séo resultantes de alteracdes de silicatos de aluminio, particularmente, os feldspatos, e
podem ocorrer em dois tipos de depdsitos: os primérios (residuais) e 0s secundarios
(sedimentares).

Os depositos de caulim primarios ou residuais sdo descritos como sendo o resultado da alteracao
de rochas in situ, decorrente da percolacéo de fluidos quentes. Segundo LUZ & CHAVES (2000),
de acordo com a sua origem, esses depdsitos sao classificados em:

e Depoésitos intemperizados - ocorrem em regides de clima tropical (quente e imido), onde
as condicgdes fisico-quimicas favorecem a decomposicdo dos feldspatos e de outros
aluminossilicatos presentes em granitos, pegmatitos e rochas metamorficas;

e Depositos hidrotermais - a alteracdo da rocha ocorre quando ha circulacdo de fluidos
quentes, originados do interior da crosta terrestre;

e Depositos solfataras - as rochas sao alteradas pela acdo de emanac6es vulcanicas acidas,

constituidas de vapores d’agua, ricos em enxofre.

Os depositos secundarios ou sedimentares sdo oriundos da deposicdo de materiais transportados
por correntes de dgua doce. Sdo caracterizados pela selecdo natural, gerada pelo transporte, que
acumula particulas mais finas e bem selecionadas, de forma que o material fica menos abrasivo.
Apresentam teores mais baixos de quartzo e de mica, no entanto ocorrem contaminados com
oxidos de ferro e minerais de titanio, que podem alterar a sua cor branca original. Uma das
principais caracteristicas dos caulins provenientes de depoésitos sedimentares é o seu alto

rendimento em caulinita, normalmente acima de 60% (MORAES et al., 2006).

Segundo SILVA (2007), os depositos secundarios sdo classificados em trés tipos:

e Caulim Sedimentar - possui uma elevada percentagem de caulinita apds o beneficiamento

(superior a 60% em peso), cujo produto resultante é adequado a industria de papel;



e Areia Caulinitica - contétm menos de 20% de caulinita. Seu beneficiamento gera como
subproduto areia para a construcdo civil, desde que a mina seja préxima a um centro
urbano, pois o produto possui baixo valor agregado;

o Argilas Plasticas (“Ball Clays”), Refratarias e Silicosas (“Flint Clays”) - constituidas
essencialmente de caulinita e possuem ilita ou montmorilonita finamente dispersas,
matéria organica e baixo teor de ferro. Essas argilas s@o bastante usadas na indudstria

ceramica.

2.5. Reservas e Mercado de Caulim

Das reservas brasileiras (medidas e indicadas), aproximadamente 97% encontram-se na regido
norte do Pais, nos estados do Para, Amapa e Amazonas. O Brasil é o sexto maior produtor de
caulim, com aproximadamente 2,8 milhGes de toneladas em 2008, que corresponde a 6,2% da
producdo mundial de aproximadamente 44,7 milhdes de toneladas. Os Estados Unidos sdo 0s

maiores produtores globais.
Os Estados Unidos, a Comunidade dos Estados Independentes (formada pelas 11 republicas que
formavam a antiga Unido Soviética), Coréia do Sul, Republica Tcheca, Brasil e Reino Unido sdo

responsaveis por 62% do caulim produzido no mundo.

Na FIGURA 2.2, é mostrada a producdo de caulim no Brasil e no mundo.
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« Produgdio Brasil 1.670 1.782 2.081 2381 2.410 2.455 2.530 2.800

w Producdo Mundo| 21.917 | 43.200 45.100 | 44.500 @ 44597 @ 44475 44.500 @ 44.700

FIGURA 2.2 - Producéo de caulim no Brasil e no mundo.
FONTE: MARTIRES & SILVA, 2007.

Ressalta-se que apenas o Brasil produz o minério caulim ja beneficiado para uso na industria de

papel e que o principal competidor do caulim no mercado de papel € o carbonato de calcio.

Além do Amapa e Para, que produzem caulim para revestimento e cobertura de papel, Sdo Paulo,
Parang, Bahia, Minas Gerais, Rio Grande do Sul e Santa Catarina também sdo estados
produtores. Esse caulim é utilizado, principalmente, no setor de cerdmicas brancas, como vasos e
porcelanas Na TABELA 2.1, sdo apresentados dados das estatisticas do mercado de caulim no
Brasil, no periodo de 2005 a 2007 (SENA & MARTIRES, 2008).

TABELA 2.1 - Principais estatisticas do mercado de caulim no Brasil no periodo de 2005 a

Discriminacéo 20057 2006 2007 |

Producéo: Bruta (minério) (10°1) 6.150 6.200 6.382

Beneficiada (10°1) 2.410 2.455 2527

Bens primarios (10°1) 7,1 94 14,4

B (10° USS-FOB) 4.0 52 71
Importacéo: — :

Manufaturados (10°1) 15,7 17,7 287

(10° USS$-FOB) 8,7 134 235

Bens primarios (10°1) 2072 2.404 2.364

- (10° USS-FOB) 225 269 303

Exportacéo: =

Manufaturados (10°1) 25 28 B3N]

(10° US$-FOB) 3625 4.407 6.060

Consumo aparente (1): Beneficiado (10°1) 345,1 60,4 177 .4

Praco medio: Beneficiado © (USS/t-FOB) 108,70 112,08 128,39

Fontes: DNPM, MDIC — SECEX. Notas: (1) Produgdo + Importagdo — Exportacdo; (2) Media de precos nacionais para o mercado externo; (p) Preliminar; (r)

Revisado.



As grandes reservas de caulim existentes no Pais sdo de capacidade consideravel e de excelente

qualidade, o que justificaria investimentos continuos em capacidade instalada, infra-estrutura e

logistica nos principais mercados consumidores mundiais.

Entre as principais empresas produtoras, a Imerys Rio Capim Caulim S/A — IRCC mantém a

lideranca da producdo nacional, sendo seguida pela empresa Caulim da Amazbnia S/A

(CADAM) e Para Pigmentos S/A (PPSA).

Na TABELA 2.2, é indicada a participacdo no mercado das principais empresas brasileiras de

caulim.

TABELA 2.2 - Principais empresas de producdo comercializada de caulim.

EMPRESAS LOCALIZAGAO | PARTICIPAGAO (%)
IMERYS RIO CAPIM CAULIM S/A PA 40,87
CADAM S.A. AP 29,34
PARA PIGMENTOS S.A PA 22,33
EMPRESA DE MINERACAO HORII LTDA SP 2,84
EMPRESA DE CACLIM LTDA MG 0,74
COLORMINAS - COLORIFICIO E MINERAGAO S/A GO, RS, SC 0.61
CBE - COMPANHIA BRASILEIRA E EQUIPAMENTO MA, PA 0.57
OLIVERIO A. RIBEIRO & CIA. LTDA RS 0.44
CAOLIM AZZ| LTDA MG 0,38
TERRA MATER PARTIC. E EMPREENDIMENTOS LTDA PR, SC 0,35

FONTE: MARTIRES & SENA, 2008.

Apesar do estado do Amazonas deter expressivas reservas, ainda ndo ha empresa produzindo

caulim naquele estado (MARTIRES & SENA, 2008).
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2.6. O Beneficiamento do Caulim

Os depositos de caulim sdo varidveis tanto na quantidade como na qualidade. Além disso, 0
caulim bruto esta associado a impurezas e, no seu estado natural, ndo atende as especificacdes de
mercado. As impurezas, como Oxidos de ferro e titdnio, mica e feldspato, influenciam
diretamente na cor e alvura do caulim, comprometendo sua qualidade. Outra importante
exigéncia é a granulometria do produto final. A industria possui faixas de tolerancia reduzidas
para a granulometria do caulim a ser utilizado. Assim, métodos cléssicos de classificacdo, como o
peneiramento, ndo podem ser empregados devido a granulometria extremamente fina das
particulas. O caulim €, portanto, separado por métodos gravimétricos, como sedimentacdo, em
tanques para esse fim, calhas de separacdo compridas e centrifugacdo (TRAWINSKI &
EISENLOHR, 1980).

Para promover o melhor aproveitamento dos diferentes tipos de caulim, adaptar o produto a
diferentes usos e equilibrar os fatores que influenciam a qualidade do produto, é necessario

realizar operacgdes de beneficiamento.

Existem dois processos de beneficiamento: a seco e a umido (SILVA, 2007), discutidos a seguir.

2.6.1. Beneficiamento a seco

O processo de beneficiamento a seco € simples, utilizado para caulins com baixo teor de quartzo,
elevada alvura e distribuicdo granulométrica adequada (mais de 90% inferior a 2 um). O caulim
bruto é inicialmente fragmentado por britagem. Em seguida, passa por secadores rotativos, que
removem a umidade armazenada no material bruto (20 a 25% de umidade) e que permite uma
posterior pulverizacdo em moinhos de rolos. Na etapa seguinte, o caulim é conduzido para a
classificacdo pneumatica, em ciclones ou com o uso de flotacdo com ar, em que as particulas
mais finas sdo conduzidas para o topo do separador por uma corrente de ar quente (PRASAD et
al., 1991; SILVA, 2007). Na FIGURA 2.3, é mostrado um fluxograma simplificado do processo

de beneficiamento de caulim a seco.
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O processo a seco evita operacOes de desaguamento e secagem da suspensdo, ambas
dispendiosas, porém, a maioria dos caulins, em seu estado natural, ndo possui 0s pré-requisitos
necessarios para ser processada dessa forma e, por isso, predomina o beneficiamento a Umido
(LIMA & LUZ, 1991).

MINERACAO

|

BRITAGEM

l

SECAGEM
|

v

PULVERIZACAO

!
CLASSIFICACAO
PNEUMATICA

l

EMBALAGEM
ESTOCAGEM

FIGURA 2.3 - Fluxograma simplificado do processo de beneficiamento de caulim a seco.

2.6.2. Beneficiamento a imido

O beneficiamento a Umido a partir do caulim bruto (ROM - run of mine), ilustrado na
FIGURA 2.4, consta basicamente das etapas de dispersdo, desareamento, separacao
granulométrica em hidrociclone ou centrifuga, separacdo magnética, floculacdo seletiva,
alvejamento quimico (lixiviagdo), filtracdo, secagem, calcinacdo e transporte. Outras operacdes
podem ser incorporadas ao processo no intuito de obter um produto com propriedades

13



especificas. Essa sequéncia é utilizada, principalmente, para a retirada de impurezas, como

oOxidos de ferro, de titdnio e mica, que influenciam diretamente na alvura do caulim.

CAULIM BRUTO

DISPERSAQ/DESAGREGACAD

v

< 0,25mm

= 0,25mm

DESAREAMENTO —————— REJEITO

E—

FRACIONAMENTO
GRANULOMETRICO
e PRODUTO GROSSO PRODUTO FINO
REJEITO
i FLOCULAGAO SELETIVA
- FLOTACAQ .
DELAMINACAD |- P|SEPARACAO MAGNETICA |q |
LIXIVIAGAO REDUTORA
LIXIVIACAO OXIDANTE

v

FILTRAGEM

» REDISPERSAO

SECAGEM

CALCINACAO o R

v

Eermremsesmssesssenssernsesssensnn b [ng {}ag ou grane|}

TRANSPORTE TRANSPORTE
(polpa)

FIGURA 2.4 - Diagrama de fluxo simplificado e genérico para o beneficiamento de caulim por

via Umida.
FONTE: MONTE et al, 2001.
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Detalhando as etapas de beneficiamento a umido, tem-se:

Dispersao

O caulim ndo precisa ser moido no beneficiamento a Umido. Seu estado natural permite a
desintegracdo em seus componentes naturais por dispersdo em agua, muitas vezes com a adicao
de agentes quimicos. A etapa de dispersdo transforma o caulim bruto em uma polpa aquosa
usando um dispersante quimico, como polifosfato de soédio (PRASAD et al., 1991), e um

reagente para ajuste de pH, sob agitacdo constante.

Quando o caulim é muito fino e possui baixo teor de quartzo, é possivel utilizar tanques com
agitadores rotativos. Caso contrario, dois tanques trabalnam em série (TRAWINSKI &
EISENLOHR, 1980). Outro desintegrador comum é o lavador de facas. Um sistema de facas,
fixado a um eixo, transporta 0 material ao longo de um tanque comprido. O material grosso é

transportado para fora com alcatruzes.

Para que essa etapa seja eficiente, a concentracdo de solidos devera variar de 20 a 50%. Altas
concentragdes de solidos permitem aproveitar a friccdo reciproca entre as particulas. E importante
destacar que, quanto menor for a concentracao de sélidos, menor sera a quantidade de dispersante
quimico e maior sera o tempo de secagem, 0 que resulta em uma queda na producdo (SILVA,
2007).

O objetivo da dispersdo é desagregar, mecanicamente, as particulas de caulim para que essa lama
dispersa seja bombeavel (MURRAY & KOGEL, 2005).

Desareamento

Apobs a dispersdo, a polpa de caulim é submetida a etapa de desareamento. Esta consiste na
remocao do material mais grosso (granulometria superior a 250 um) e¢/ou de densidade maior que
a da caulinita (SILVA, 2007), com objetivo de separa-la de outros minerais presentes no mineral
(MURRAY & KOGEL, 2005). Os principais equipamentos utilizados no desareamento sao:

peneiras, classificadores de arraste, ciclones e hidrosseparadores.
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O rejeito do desareamento é constituido por mica, quartzo, feldspato e alguns 6xidos de ferro e de
titdnio, e comercializado como subproduto para a industria da engenharia civil, inddstria da

borracha, ou retorna para a cava da mina (SILVA, 2007).

Apos o desareamento, o caulim, na forma de polpa, é estocado em tanques, no proprio local da
usina, onde é submetido a uma série de analises e, eventualmente, misturado a outros caulins,
como forma de padronizacdo da matéria-prima. A seguir, a polpa é beneficiada para se obter um
produto com as especificacdes desejadas (LUZ & CHAVES, 2000).

As etapas de dispers@o e desareamento proporcionam uma recuperacdo em massa de caulim de
aproximadamente 88% (MONTE et al, 2002).

Fracionamento
Se o caulim proveniente da etapa de desareamento possuir variagdes inaceitdveis em sua
distribuicdo granulométrica ou apresentar uma porcentagem elevada de grossos, é necessario

realizar uma nova etapa de classificacdo denominada fracionamento (SILVA, 2007).

Os principais equipamentos usados no fracionamento séo ciclones e centrifugas continuas, as
quais utilizam forca centrifuga para promover a classificacdo das particulas, ja que estas possuem
granulometria muito fina (< 44 mm) em uma polpa muito viscosa. Tanques de sedimentacao e
hidrosseparadores sdo também utilizados em menor freqliéncia por apresentarem menor
desempenho; no entanto, vém sendo substituidos por centrifugas e ciclones (LUZ & CHAVES,
2000).

Delaminacéo

Apos a Segunda Guerra Mundial, a produgéo de caulim para revestimentos aumentou muito. Isto
levou a um descarte grande de particulas de caulinita nos rejeitos dos decantadores e centrifugas.
Esse rejeito consistia em pilhas de caulinita grosseira e aglomerados (MURRAY & KOGEL,
2005). Vérios estudos foram realizados com o objetivo de minimizar essas perdas. A operagdo

encontrada para executar a importante funcao de desmanchar esses aglomerados, com formato de
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forma de pilhas, tecnicamente chamados de stacks ou booklets, é a delaminagdo. Esta é,
normalmente, aplicada ao produto grosso do fracionamento do caulim (LUZ & CHAVES, 2000).

A delaminacéo € uma técnica que consiste na agitacdo, com alta rotacédo e, consequente alta taxa
de cisalhamento, da polpa de caulim, na presenca de pequenas esferas de vidro, quartzo ou
plastico, como meio moedor, a fim de aumentar a acdo mecéanica. Sempre sdo utilizados
defloculantes e dispersantes para separarem as particulas individuais, além de reguladores para

manterem o meio alcalino.

Os equipamentos usados s@o tanques com agitacdo intensa, denominados delaminadores e
consomem muita energia na operacdo. Enfim, a delaminacdo é um processo em que uma pilha,
ou agregado de caulinita, é separada em varias placas de pequena espessura (vide FIGURA 2.5) e
tem por objetivo melhorar as propriedades de cobertura do caulim (LUZ & CHAVES, 2000). O
produto da delaminacdo possui elevada alvura e pode ser utilizado na indistria de revestimento
de papel.

Ciﬂa]hammtn} Q Q
O OO

Placas

Pilha de
Canlim

FIGURA 2.5 - Delaminacado de pilhas de caulim.
FONTE: MURRAY & KOGEL, 2005.
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Alvejamento

A caracteristica mais importante do caulim e de grande influéncia econémica é a sua alvura. A
remocdo de impurezas € feita mediante a utilizacdo de alguns processos que exploram
propriedades fisico-quimicas, tanto da caulinita quanto das impurezas. Todos 0s produtos do
caulim que tenham elevado brilho usam um ou mais desses processos para melhorar sua
coloragédo (MURRAY & KOGEL, 2005).

Os processos de clareamento mais utilizados (SILVA, 2007), detalhados a seguir, sdo: separagdo

magnética, alvejamento quimico, flotacdo e floculacéo seletiva.

Separacao Magnética

O processo de separacdo magnética € baseado na diferenca entre as susceptibilidades magnéticas
de diversos minerais; impurezas como Oxidos de ferro, Oxidos de titdnio e mica possuem
susceptibilidades magnéticas da ordem de 10 cm™. Quando colocadas sob um campo magnético,
elas se magnetizam de forma a fortalecerem ou enfraquecerem o campo e, dessa forma,

possibilitarem a separacéo.

A separacdo magnetica que utiliza intensidade de campo na ordem de 2 tesla (T) freqlientemente
é ineficiente frente as baixas susceptibilidades magnéticas; assim, em algumas situacdes, é
necessaria a utilizacdo de separadores magnéticos de alta intensidade, com campo préximoa5 T
(1 T =10* G = 1 Weber/m?, em que G é Gauss).

Os separadores magnéticos sao capazes de gerar produtos com elevada alvura e baixo custo. No
entanto, a separagdo magnética ndo é suficiente para alvejar o caulim até a alvura exigida pelas
especificacOes comerciais, mas viabiliza a remo¢éo de minerais portadores de ferro, aumentando
a eficiéncia das etapas posteriores de alvejamento e trazendo uma economia substancial no

consumo dos reagentes utilizados no alvejamento quimico (SILVA, 2007).

Alvejamento quimico
O caulim é submetido ao processo de alvejamento ou branqueamento quimico, por lixiviagdo, em

que sao solubilizados os minerais de ferro ainda ndo removidos na etapa anterior.
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Essa etapa proporciona ao caulim um aumento de 2 a 5% de brancura ISO, unidade padrdo dos
sistemas europeu, asiatico e australiano, e correspondente a aproximadamente 2,13 a 5,32% de
alvura em °GE, unidade que determina o grau de alvura do caulim, muito utilizada pelo mercado
norte-americano. Dependendo dos contaminantes, a lixiviacdo a ser feita devera ser oxidante ou
redutora (MONTE et al, 2002).

Lixiviacdo Oxidante: é utilizada quando se deseja remover a matéria organica remanescente no
caulim apos a separacdo magnética. A remocao é realizada com 0 uso de reagentes quimicos,
como perdxido de hidrogénio, permanganato de potéassio e/ou hipoclorito de sodio, que sao
capazes de destruir as ligacbes duplas das moléculas de impurezas organicas, produzindo
compostos quimicos com massa molecular menor, freqiientemente acidos carboxilicos, que séo
solveis em agua (CARVALHO, 1996).

Lixiviacdo Redutora: varios estudos revelaram uma correlacdo direta entre 0 aumento na alvura
do caulim e a remoc&o de ferro. O processo consiste basicamente na reducdo do Fe®* a Fe?*, que ¢
a forma mais soltivel em agua e passivel de remocao apds a operacdo de filtragem. O Oxido e o
hidroxido ferrico possuem solubilidade bastante limitada e, para se tornarem solGveis, é
necessaria a adicdo de um reagente redutor na suspenséao de caulim. Ditionito de sodio (Na,S,0,),
de zinco ou de aluminio, ou também zinco e aluminio metalicos sdo utilizados como agentes
redutores, reduzindo o Fe** a Fe?*, e formando o sulfato de ferro, que é removido com o filtrado.

A reacio entre esse redutor e o ferro trivalente pode ser expressa pela EQUACAO (2.1):
6Fe’ +SZOf’+4 H20<:>6|:e2+ +ZSO427+8H+ (2.2)

A reacdo ¢ favorecida para valores de pH compreendidos entre 3,0 e 4,5. O potencial redox dessa
reacdo aumenta a medida que o pH diminui, no entanto, a estabilidade do agente redutor
(Na2S,04) diminui, ocorrendo reacGes sucessivas que podem vir a dar origem a precipitacdo de
enxofre elementar, comprometendo, em conseqiiéncia, a alvura do caulim. As EQUACOES (2.2)
e (2.3) ilustram essas reacdes (SILVA, 2007).
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3(S,0,)% +6H" <550, +H,S +2H,0 (2.2)
SO, +2H,S <35 +2H,0 (2.3)

Estudos sobre o desempenho de reagentes redutores revelaram que o ditionito de zinco e o0 zinco
em po sdo mais eficientes no alvejamento quimico que o ditionito de sodio e, por isso, ainda sdo
muito utilizados (LUZ, 1995). Porém, se tratando de zinco, um metal pesado, deve levar-se em
conta toda a questdo ambiental envolvida. Segundo SILVA (2007), o ditionito de aluminio e o
aluminio metalico também apresentam maior eficiéncia que o ditionito de sddio e sua utilizacao

também deve ser avaliada do ponto de vista ambiental.

Flotacao

A primeira flotacdo de caulim foi realizada em 1961 pela Engelhard Corporation. A flotacéo
normalmente € conduzida sobre o produto fino do fracionamento e, atualmente, o processo é
utilizado para a remocdo de impurezas mineraldgicas contidas no caulim, como mica, feldspato,
quartzo, além do anatésio, substancias que prejudicam a alvura. Varios tipos de coletores sao

utilizados e estes sdo escolhidos de acordo com a separacdo desejada.

A flotacdo € um processo de concentracdo, ndo de purificacdo. Operando com baixissimos niveis
granulométricos, apresenta grandes dificuldades do ponto de vista da remocéao das impurezas do
caulim, dentre elas, perdas de caulinita (LUZ & CHAVES, 2000).

Floculagéo Seletiva
A floculacédo seletiva consiste em remover impurezas de Oxidos de titanio contidas no caulim.
Para isso, utiliza-se um agente floculante, normalmente sulfato de aluminio (Al>(SO4)s), que,
além de diminuir o pH, favorece a coagulacdo do caulim em forma de flocos. A porcentagem de
solidos na coagulacéo situa-se entre 20 e 30% em peso e, depois que os flocos sdo sedimentados,
ela se eleva para mais de 60% (LUZ & CHAVES, 2000). Para utilizar esse processo, existem
duas possiveis rotas principais (SILVA, 2007):

e dispersdo do caulim em &gua, seguida da floculacdo das impurezas de oxido de titanio e

separacao por sedimentacao;
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e dispersdo do caulim em &gua, seguida da floculacdo da caulinita, mantendo as impurezas

em suspensdo e removendo a caulinita por sedimentacéo.

Embora a floculacdo seletiva tenha proporcionado resultados satisfatorios, a remoc¢do de
impurezas de titanio do caulim por esse método possui algumas limitagdes (LUZ & CHAVES,
2000):
e requer uma polpa diluida (aproximadamente 20% de solidos), de maneira que uma
quantidade consideravel de dgua deve ser removida;
e promove perdas de caulim devido ao seu aprisionamento nos flocos sedimentados;

e 0 floculante residual tem um efeito prejudicial sobre o produto final.

Separacao Soélido/Liquido
Esse processo é realizado de acordo com as etapas apresentadas a seguir (LUZ & CHAVES,
2000):

Desaguamento

Este é constituido por duas etapas distintas: espessamento e filtragem. No espessamento é feita a
adicdo de floculantes, tendo-se um aumento na percentagem de sélidos da polpa. Na filtragem,
tem-se um novo aumento na percentagem de solidos, com a retirada de aquoso na forma de
filtrado.

Espessamento

O caulim, na forma de polpa, proveniente da etapa de alvejamento, antes do desaguamento, é
submetido a um ajuste de pH entre 3 e 4, 0 qual esta préximo do ponto de carga zero da caulinita,
provocando a coagulacgdo das particulas. O ponto de carga zero é o pH do solo no qual o balanco

entre cargas positivas e negativas é nulo.
Sulfato de aluminio é adicionado nessa etapa para ajudar a coagulacdo. Neste ponto, a polpa se

encontra com 20 a 30% de solidos e é coagulada. Os flocos sedimentam e se compactam,

elevando a percentagem de s6lidos para mais de 60%.

21



Filtragem

A polpa mais rica em sélidos provenientes da etapa de espessamento é alimentada em filtros de
tambor a vacuo ou filtro-prensa, obtendo-se uma torta com cerca de 65% de sélidos. Uma das
funces da filtracdo € remover o sulfato ferroso da argila, além de reduzir a umidade para a etapa

de defloculagéo ou secagem.

Defloculacao

A defloculacdo é a estabilizacdo de uma nova suspensdo de caulim por meio de um aditivo
adsorvido na superficie das particulas, que aumenta as forcas de repulsdo por carga elétrica ou
impedimento estérico. O caulim é defloculado sob condicGes alcalinas, com auxilio de um agente

dispersante como, por exemplo, poliacrilato e carbonato de sédio (LUZ & MIDDEA, 2004).

Propriedades reoldgicas das suspensdes de caulim defloculado em &gua sdo determinantes na
indUstria de papel. A torta proveniente dos filtros de tambor a vacuo, contendo cerca de 65% de
solidos, é defloculada em um tanque com agitacdo, produzindo uma polpa com 58% de solidos,
que € enviada a secadores (MONTE et al., 2002).

Secagem
A polpa pré-dispersa € alimentada em secadores tipo "spray dryer", onde é aquecida por um jato
de ar em contracorrente, a temperatura de 300°C, gerando um produto final com 1 a 6% de

umidade.

Outra alternativa é 0 uso de secadores de esteira ou rotativos, em que a secagem € realizada com
auxilio de ar quente, obtido por meio da troca térmica entre ar e dleo aquecido. O produto pode
ser transportado na forma granular ou, se necessario, pode ser posteriormente secado até a
umidade atingir valores abaixo de 0,5% e desagregado em moinhos de martelo (MURRAY, 1986
apud LUZ & CHAVES, 2000).

N&o se seca a polpa totalmente para facilitar 0 manuseio da mesma em etapas posteriores. Na
industria de caulim, é comum referir-se ao produto da secagem com a denominacao de "argila
acida", pois o pH da disperséo estad em torno de 4,5 (LUZ & CHAVES, 2000).
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Calcinacao

Caulins tratados termicamente sdo utilizados pela industria de papel, como pigmentos, ou no
recobrimento de imperfeicbes. O tratamento térmico produz um calcinado com alvura e
opacidade elevada (MURRAY & KOGEL, 2005).

Temperaturas entre 650 e 700°C sdo aplicadas no processo de calcinagdo para a remogéo de
hidroxilas estruturais (desidroxilacdo), e contribuem na formacdo de produtos utilizados para

melhorar a resisténcia e a opacidade na cobertura do papel.

Quando calcinados entre 1.000 e 1.050°C, o produto possui baixa abrasividade e alvura elevada
(90% ISO). Assim, o produto calcinado pode ser usado como extensor para TiO na cobertura de

papel e como carga na formulacéo de tintas e plasticos (SILVA, 2007).

2.7. Efluentes Gerados no Processo de Beneficiamento e a Legislacdo

Ambiental

A industria do caulim gera varios transtornos como a producéao excessiva de particulados durante
o0 transporte e a producdo de residuos solidos e liquidos nas etapas de beneficiamento. Esses
rejeitos podem conter, além do zinco (Zn), outros metais pesados contaminantes, altamente
reativos e bioacumulaveis, como o ferro (Fe), aluminio (Al) e cadmio (Cd) (SILVA et al., 2001).
No beneficiamento, o zinco é utilizado na etapa de alvejamento. Ele é adicionado, em geral, na
forma metalica, como agente redutor. Assim, ele é oxidado a Zn*? e reduz o ferro presente no

minério de Fe™ a Fe+2, solubilizando o ferro no efluente.

As legislacdes vigentes, responsaveis pelo controle de lancamento de efluentes de qualquer fonte
poluidora em corpos de agua, sdo estabelecidas, no Brasil, pelo Conselho Nacional do Meio
Ambiente (CONAMA) e, no estado de Minas Gerais, pela Comissdo de Politica Ambiental
(COPAM). A resolucdo do CONAMA n° 357, de 17 de marco de 2005, dispde sobre a
classificacdo dos corpos de agua e diretrizes ambientais para o seu enquadramento, bem como
estabelece as condicdes e padrbes de langamento de efluentes, e outras providéncias em nivel
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federal (BRASIL, 2005). A deliberagédo normativa COPAM n° 10, de 16 de dezembro de 1986,
estabelece normas e padrdes para a qualidade das aguas, lancamento de efluentes nas colecdes de
aguas, e outras providéncias dentro do estado de Minas Gerais (MINAS GERAIS, 1986).

O zinco é oriundo de processos naturais e antropogénicos e, sendo um elemento essencial para o
ser humano e animais, age como componente catalitico e estrutural de vérias enzimas envolvidas
no metabolismo de energia. Nesses organismos, a falta de zinco provoca depresséo, lesdes de
pele e infertilidade (ALLOWAY, 1993). Por outro lado, o0 excesso de zinco pode acarretar a
reducdo de cobre no organismo, provocando o surgimento de dor muscular, anorexia,
sangramento intestinal e anomalias cerebrais (SHIMMA, 1995). A gravidade da poluicdo causada
pelo zinco é acentuada pela possibilidade de sua associacdo com o cadmio. A toxicidade desses
dois metais deve-se a capacidade de se combinarem com macromoléculas difusoras presentes nas
membranas celulares, 0 que ocasiona os fendbmenos de bioacumulacdo e de biomagnificacdo ao
longo da cadeia alimentar (TAVARES & CARVALHO, 1992).

Com relacdo ao limite de emissdo de compostos inorganicos em corpos de agua doce, o artigo 34,
paragrafo 5° da resolucdo do CONAMA e o artigo 15 da resolucio COPAM estabelecem
padrdes de lancamentos com valores méaximos de 5,0 mg.L™ de zinco (BRASIL, 2005; MINAS
GERAIS, 1986). Segundo estudo realizado por JORDAO et al. (2002), a presenca do fon
metalico de zinco nos corpos de gua, decorrente da emissdo de efluentes de industrias de caulim
no municipio de Muriaé (MG), encontra-se com concentracdo até 1.970 vezes superior ao limite
determinado pela legislacdo federal (BRASIL, 2005). No municipio de Mar de Espanha (MG),
com concentracdo até 6 vezes superior. Observa-se a inadequacdo dos niveis de emissdes e a
necessidade evidente de se tratar esses tipos de efluentes utilizando técnicas que sejam eficazes e,

acima de tudo, seletivas, na remogéo dos ions metélicos nocivos ao meio ambiente.

2.8. Caolim Azzi Ltda. — Um Estudo de Caso

A Caolim Azzi Ltda. € uma empresa de porte médio, com capital 100% nacional, fundada em
1955 na Fazenda Santa Maria, no Municipio de Mar de Espanha na Zona da Mata Mineira. Sua
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atividade esta relacionada ao beneficiamento de caulim e seus subprodutos e a comercializacao
de outros minerais, cujas ocorréncias estdo relacionadas ao caulim. A planta de beneficiamento
possui uma area aproximada de 5.000 m? e sua producdo é de 900 toneladas/més de caulim

branco, o que corresponde a um terco da capacidade instalada.

A lavra de onde é extraido o minério de caulim se localiza em Sdo Miguel do Anta, a 230 km da
planta. A matéria-prima chega a usina transportada por caminhdes, onde é descarregada e

estocada em pilhas.

O desareamento é a primeira etapa do processo de beneficiamento, em que ocorre uma separagdo
favorecida pela densidade diferencial dos componentes. O minério bruto é classificado em um
equipamento chamado Trommel (FIGURA 2.6), uma espécie de peneira rotativa, que separa a
carga em cinco fragdes: cascalho grosso, cascalho fino ou pedrisco, areia grossa, areia fina e

caulinita impura, que apresenta menor densidade.

A carga ¢ alimentada no Trommel por meio de uma correia transportadora (FIGURA 2.7), onde é

adicionada &gua ao processo, formando-se uma polpa.

Trommel

Cascalho

Areia

o\

FIGURA 2.6 - Etapa de Desareamento.
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FIGURA 2.7 - Transporte de matéria-prima ao Trommel — Desareamento.

Quatro das fracdes de maior granulometria separadas no Trommel sdo retiradas do processo e
encaminhadas a outros setores para aproveitamento, como construcdo civil e outros e, em
conjunto, representam aproximadamente 70% do minério bruto. Dessa forma, apenas 30% da

matéria-prima seguem no processo de beneficiamento.

A fracdo mais fina, que continua no processo, é enviada para uma série de peneiras de 60#
(250pum), conforme mostrado na FIGURA 2.8. Nestas, é feito o acréscimo de mais agua,
formando uma lama. O material retido nessas peneiras, constituido majoritariamente por mica, é

retirado do processo e tem a devida destinagcdo comercial.

il i

FIGURA 2.8 - Peneiras de 60#.
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O minério que passa através das peneiras de 60# é encaminhado para a etapa de fracionamento
em um hidrociclone (FIGURA 2.9), no qual ¢ efetuada mais uma separa¢do. O “overflow” do

ciclone segue para peneiras de 325# (45u) e o “underflow” para peneiras de 200# (75um).

MG

,.-\_\\\“ﬁ T

FIGURA 2.9 - Hidrociclone.

Nas peneiras de 200#, tanto o material passante quanto o material retido passam por um filtro-
prensa (Figura 2.10) e depois s&o secos em um secador rotativo. Essas duas fracdes ddo origem a
subprodutos do caulim (FIGURAS 2.10 E 2.11), que ndo sdo submetidos a etapa de
branqueamento. Por isso possuem coloracdo avermelhada e, de acordo com a granulometria, sdo

destinados como matéria-prima para as industrias de borracha (-200#) e de ragdo animal (+200%#).

FIGURA 2.10 - Estoque do subproduto do caulim e filtro-prensa.
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FIGURA 2.11 - Subproduto do caulim.

Nas peneiras de 325#, o material passante constitui uma lama contendo de 7 a 10% de solidos,
que vai para um tanque de decantacdo. O material de fundo é retirado quando atinge 35 a 40% de

solidos e é enviado a um ou mais tanques de alvejamento (FIGURA 2.12), dependendo da

demanda de producéo.

FIGURA 2.12 - Tanques de alvejamento.

Nos tanques de alvejamento, sdo adicionados H,SO, (85%) para acidificar o meio e ditionito de
sodio e/ou zinco metalico, como agentes redutores. O zinco € muito mais eficiente na reducéo,
mas estd sendo parcialmente substituido devido ao seu alto grau de toxicidade ambiental, por se
tratar de um metal pesado. A polpa permanece no tanque cerca de 40 minutos, até que sua alvura

atinja um valor entre 84 e 86 °GE (unidade padrdo do sistema norte-americano).

28



O grau de alvura é um termo usado na industria para se referir a refletividade de um material a
incidéncia de uma luz especifica; considera-se um material branqueado aquele com um grau de
alvura superior a 80 °GE. Esse controle € feito em laboratério (vide FIGURA 2.13), com auxilio
de um aparelho denominado PHOTOVOLT.

FIGURA 2.13 - Caulim com elevado grau de alvura.

Apbs o alvejamento, a polpa branqueada é acumulada em um tanque pulméo, onde aguarda para
ser filtrada, sendo esta a etapa mais lenta e, assim, limitante da producdo. Aos poucos, a polpa
segue para os filtros-prensa (FIGURA 2.14) e o filtrado acido, com pH entre 1,5 e 2,5, é enviado
para um tanque de decantacdo. Tal filtrado constitui o efluente estudado no presente trabalho. No
tanque de decantacdo, é adicionada cal até que o pH atinja um valor entre 6,5 e 7,0, condi¢des
tais em que ocorre a precipitacdo principalmente de sulfato de ferro, que é armazenado para

possivel destinacdo como fertilizante.

FIGURA 2.14 - Filtros-Prensa.
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A torta filtrada (FIGURA 2.15) contém de 28 a 30% de umidade e é armazenada em pilhas até
ser enviada para a etapa de secagem. A secagem da torta de caulim filtrada é feita em um secador

tipo “Flash Dryer” (FIGURA 2.16), onde o caulim € seco em contracorrente, com gés quente

produzido pela queima de lenha.

FIGURA 2.16 - Secador tipo “Flash Dryer”.
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O gés de secagem promove o arraste de particulas mais finas de caulim e, para que elas possam
ser recuperadas, a mistura gas-particulado passa por uma bateria de ciclones, onde ocorre tal
separagdo. O caulim recuperado nessa etapa, extremamente fino (abaixo de 6 pum), ¢ vendido

como matéria-prima para a fabricacéo de velas de carro.

O solido seco no secador € enviado a um aerosseparador (FIGURA 2.17), com o objetivo de
retirar impurezas remanescentes do processo (ferrugem, carvao, madeira), garantindo a pureza e a
alvura do caulim, sendo esta a Ultima etapa do processo. Na saida desse equipamento, o caulim é

ensacado em sacos de 25 kg ou em big bags de 1 tonelada.

FIGURA 2.17 - Aerosseparador e caulim pronto para ser comercializado.
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3. RECUPERACAO DE IONS METALICOS PRESENTES EM

EFLUENTES LiQUIDOS

Metais pesados estdo entre os mais prejudiciais constituintes dos rejeitos e efluentes industriais,
devido a alta reatividade e bioacumulacdo. Por sua toxicidade, eles devem ser removidos antes do
descarte. Por outro lado, eles sdo materiais valiosos, 0 que torna importante sua recuperagao
(ZIELINSKI et al., 1998). Vérias séo as técnicas de separacao que podem ser utilizadas com essa
finalidade, destacando-se, dentre elas, a precipitacdo, a cementacao, a extracao liquido-liquido, a

troca ibnica e as membranas liquidas surfatantes, discutidas a seguir.

Nas industrias, a precipitacdo é utilizada para a recuperacdo de compostos metélicos e,
principalmente, para o tratamento dos efluentes liquidos, em funcdo de sua simplicidade
operacional e baixo custo. Normalmente, é uma etapa final de purificacdo em muitos processos
hidrometaldrgicos, uma vez que é freqlientemente usada para separar as impurezas, sendo essa

separacdo fisica ou quimica (HABASHI, 1993).

Na precipitacdo fisica, melhor definida como cristalizacdo, nenhum reagente € adicionado, mas a
concentracdo e a temperatura sdo ajustadas, de modo a criar uma condicdo de supersaturacao para
que os cristais sejam formados. A supersaturacdo representa a forga propulsora para o processo e
pode ser definida pela razéo entre a concentragdo de soluto na solugdo aquosa e a concentragao
de equilibrio do soluto na solucdo (concentracdo de saturacdo), em determinada temperatura.
Quando o sistema aquoso atinge a supersaturacdo “critica”, hd uma tendéncia das moléculas e ou
fons se associarem formando-se ndcleos de cristalizacdo. E usualmente um processo lento, em
que os cristais obtidos possuem alta solubilidade em agua e, geralmente, contém agua de
cristalizacdo. Seu tamanho pode ser controlado e sdo maiores do que 0s obtidos na precipitacdo

quimica.

Na precipitacdo quimica, também chamada cristalizacéo reativa ou apenas precipitacao, reagentes
sdo adicionados ao sistema para promoverem a precipitacdo de um elemento especifico. E

usualmente um processo rapido em funcdo do alto grau de supersaturacdo da solucdo aquosa,
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alcancado em curto periodo de tempo. Essas elevadas supersaturaces levam a formacao de um
grande nimero de cristais de tamanho reduzido. A defini¢do do agente precipitante a ser utilizado
na precipitacdo de um ion metalico especifico depende, além do fator econémico, de fatores
como solubilidade do precipitado formado; caracteristicas de filtracdo, lavagem e secagem do
solido; e pureza do precipitado. Na pratica ndo € tdo simples a escolha de um agente precipitante
que atenda a todas essas especificacoes.

Outra técnica muito utilizada na recuperacdo dos metais pesados é a cementacdo. A cementagéo é
um processo em que se precipita um metal (M;), a partir da solugdo aquosa que o contém, pela
adic&o de outro metal M, (vide EQUACAO 3.1).

n+ n+
M@+ Moy &> M + My, (3.1)

A reacdo global é uma oxi-reducdo, mas ha uma diferenca entre a reagdo quimica de oxi-reducédo
e a reacao eletroquimica, como € o caso da cementacdo. No primeiro caso, a transferéncia de
elétrons se dd em um mesmo local fisico (solucdo), o que ndo ocorre na cementacao, em que as
semi-células encontram-se separadas por uma distancia finita arbitraria, sendo necessario que a
fase sélida (M;) seja condutora ou semicondutora, dai o termo reacédo eletroquimica. O metal M,
se dissolve anodicamente (reacdo de oxidagdo) e o ion metalico € catodicamente descarregado
(reacdo de reducdo). A reacdo global é, portanto, o0 somatdrio de semi-reagdes eletroliticas “curto-
circuitadas”. A cementacdo se distingue do processo de deposicdo eletrolitica, pois a fonte de
elétrons € um metal menos nobre que o metal a ser depositado e ndo uma fonte de elétrons

(bateria, etc.). O nome cementacao deve-se ao fato de usualmente M; se cementar em Mo.

A forga-motriz para o processo de cementacdo € a diferenga de potencial eletroquimico dos pares
M,-M;"". M, é o metal redutor, menos nobre, com um potencial eletroquimico de oxidagdo E; e
M;™ é o fon do metal mais nobre presente em solugdo, com um potencial eletroquimico de
oxidacdo E;. Para que a reacdo seja possivel do ponto de vista termodinamico, essa diferenca
deve ser positiva (AE = E; — E; e AE > 0). A escolha do metal M, é, portanto, ditada pelas

posicdes relativas, na série de potenciais eletroquimicos, desse metal e do metal M; que se deseja
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reduzir. Na TABELA 3.1, é mostrada essa série para a temperatura de 25°C e concentragdo de
1,0 molal (SALUM & BALARINI, 2007).

O zinco pode ser utilizado como agente de cementacdo em varios processos. No processo Merrill-
Crowe, de cementagdo do ouro com zinco, faz-se o tratamento de solucgdes cianetadas de ouro
(ROSE & NEWMAN, 1937). Esse processo foi introduzido comercialmente em 1890, tornando-

se rapidamente o preferido na industria do ouro.

O zinco também ¢é utilizado na cementacgdo de outros metais. No caso do processo de cementacao
em plantas de zinco, por exemplo, tem-se que M, é o zinco metalico e M;™" sdo as impurezas Cu,

Cd, Pb, Co, Ni. A reacdo (3.1) pode ser, entdo, representada por:

Mn+

1 @ T Zn

= My, + Zn* (3.2)

(s) (aq)

No entanto, cabe ressaltar que a utilizacdo de outros metais para cementar 0 zinco ndo é uma

pratica muito comum, devido ao baixo potencial de reducdo do zinco frente a esses metais.

TABELA 3.1 - Série de potenciais eletroquimicos a 25°C e concentragéo de 1,0 molal.

Potencial padrdo de Variagéo da energia livre

Semi-reacao )
oxidacédo — E;° (V) padréo - AG° (kcal)

Al > AP + 3¢, +1,66 - 114,80
Mn — Mn?"+ 2 e, +1,19 - 54,88
Zn—>Zn%+2e, +0,76 -35,19
Fe > Fe®+2e, +0,44 - 20,29
Cd—>Cd*+2e, +0,40 -18,58
Co— Co*+2e, +0,30 -13,84
Ni — Ni %+ 2e, +0,25 -11,53
Pb — Pb*+ 2 ey +0,13 -5,81
H, > 2H'+ 2 e, 0 0
Sb— Sb* +3e, -0,10

As > As**+ 3 e, -0,28

Cu— Cu®+2e, -0,34 +15,54

Ag — Ag'+ e, -0,80 +18,45

Pt — P+ 2 g, -1,20 +55,34

Au—> Au'+ e, -1,68 +38,74
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A extracdo liquido-liquido é uma operacdo unitéria de separacdo de grande aplicacdo para
separacdo e recuperacdo de metais. Ela se baseia na distribui¢cdo de um ou mais solutos entre dois
solventes liquidos imisciveis (ou apenas parcialmente misciveis) entre si, um de natureza

organica e outro de natureza aquosa.

Nas operacdes de extracdo liquido-liquido, a solugdo que contém o componente a ser extraido €
chamada de alimentacéo, e o liquido com o qual a alimentacao é colocada em contato é chamado
de solvente. O solvente rico no soluto de interesse, ap0s a operacdo, é chamado de extrato, € 0
liquido residual do qual o soluto foi removido é chamado de refinado (TREYBAL, 1981). A
técnica e constituida basicamente de trés etapas: extracdo, lavagem e reextragao.

Na extracdo liquido-liquido de espécies metalicas, a fase aquosa rica em um ou mais metais é
colocada em contato com uma fase organica contendo um reagente responsavel pela extracéo de
uma ou mais dessas espécies. Essa reacdo é reversivel, de modo que a(s) espécies(s) metalica(s)
pode(m) ser reextraida(s) para uma outra fase aquosa, resultando na obtencdo de uma solucéo
usualmente mais concentrada no(s) soluto(s) de interesse e mais pura, permitindo, ainda, a

regeneracdo da fase organica para reutilizagcdo no processo.

A fase organica é geralmente formada por trés componentes: extratante, diluente e modificador.
O extratante é o componente ativo do solvente, responsavel pela extracdo do soluto da fase de
alimentacdo para a fase solvente; o diluente é um liquido de natureza orgénica, no qual o
extratante e o modificador estdo dissolvidos; e o modificador ¢ uma substancia adicionada ao

solvente, quando necessario, para evitar a formacao de terceira fase.

A separacdo dos componentes, pela técnica de extracdo liquido-liquido, depende do equilibrio
termodinamico desses componentes entre as fases liquidas. O conhecimento desse equilibrio é
importante para se saber qual a proporcdo de solvente em relagdo a alimentacéo deve ser utilizada
e qual a taxa de transferéncia de massa do processo, para assim determinar a eficiéncia de cada
estagio. Além dos dados de equilibrio termodindmico, outros fatores devem ser levados em
consideracdo, para a definicdo do sistema liquido-liquido. Dentre eles, destacam-se o coeficiente
de distribuicéo, seletividade e insolubilidade do solvente (SALUM & KONZEN, 2007).
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A técnica de extracdo liquido-liquido tem grande aplicacdo industrial, principalmente na industria
quimica, farmacéutica e hidrometalirgica (PEREIRA et al., 2007). Existem vérios estudos
demonstrando a sua utilizacdo na separacdo de metais em solucdo, com elevados percentuais de
extracdo como resultado. Alguns exemplos sdo: a extracdo de sulfato de zinco de efluentes
industriais, utilizando o D2EHPA como extratante (PEREIRA et al., 2007), a extracéo seletiva de
zinco de licores de galvanizagéo, em meio cloridrico, com CYANEX® 301 (GARDUCCI, 2006).

Também a troca idnica € uma técnica que pode ser utilizada na recuperacdo de metais pesados
presentes em efluentes. Trata-se de uma operacédo unitaria particular, de conceitos compartilhados
com a operacao de adsorcao, embora tenha areas de aplicacdes especificas. O processo envolve a
troca reversivel de ions de mesma carga, entre uma fase imdvel, que pode ser uma rede cristalina
ou um gel, e uma solucdo contatada a fase imdvel. Se os ions trocados estdo carregados
positivamente, trata-se de uma troca ibnica catidnica, caso contrario (ions carregados
negativamente), a troca seria anionica. A taxa de difusdo dos ions entre o trocador e a solugdo é
determinada, ndo apenas pela diferenca de concentracdo nas duas fases (diferenca de potencial
quimico), mas também pela necessidade de se manterem ambas as fases, eletronicamente neutras
(RICHARDSON et al., 2002).

Em alguns casos, os aluminossilicatos, utilizados em processos de troca ibnica como fase
estacionaria, ocorrem naturalmente, mas também podem ser manufaturados. A estrutura de
aluminossilicatos é formada por atomos de silicio, aluminio e oxigénio. Se na estrutura ha agua,
entdo esta pode ser retirada por tratamento térmico, o que resulta em uma estrutura porosa, de
acesso controlado por “janelas” de dimensdes moleculares precisas. Moléculas maiores que as
janelas séo excluidas, dai a nomenclatura peneiras moleculares, dada também as resinas de troca
ibnica. Se a estrutura continha, originalmente, ndo apenas 4gua, mas também uma solu¢éo salina,
0 processo de secagem provavelmente deixa cations e anions nos poros criados pela perda de
agua. Quando imersa em um liquido polar, um ou ambos os ions devem estar livres para se
moverem. Comumente apenas ions de uma polaridade se movem livremente, enquanto os da
outra s8o mantidos de forma firme a estrutura. A troca de ions é, entdo, possivel entre os ions
moveis na resina e ions de cargas similares da solucdo circundante, desde que os ions sejam de

tamanhos apropriados e a neutralidade elétrica seja mantida.
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A mais antiga e perene aplicacdo da troca i6nica é em tratamento de &gua, para desmineralizacdo
e amaciamento prévio a utilizacdo industrial, recuperacdo de componentes de efluentes aquosos,
anteriormente a emissédo ou recirculacdo (ARDEN, 1968). A troca idnica pode ainda ser utilizada
para separar espécies idnicas em varios liquidos (HELFRICH, 1962; SCHWEITZER, 1988) e
trocadores idnicos podem ser utilizados para catalisarem reagdes especificas ou serem aplicados
para separa¢des cromatograficas.

Na literatura, sd@o encontrados trabalhos nos quais a operacdo de troca idnica foi utilizada em
tratamentos de efluentes industriais para a recuperacdo de metais, como o zinco (SIMPSON &
LAURIE, 1999).

Uma técnica que vem sendo pesquisada e com grande potencial de aplicacdo no tratamento de
efluentes sdo as membranas liquidas surfatantes, objeto do presente trabalho, que, por este

motivo, sera tratada com mais detalhes que as técnicas anteriormente mencionadas.

3.1. Membranas Liquidas

Segundo FRANKENFELD & LI (1987) e DEL CERRO & BOEY (1988), a extracdo por
membranas liquidas envolve o transporte de solutos através de camadas finas de liquido
interpostas entre duas fases liquidas misciveis. H& dois tipos de membranas liquidas: as
membranas liquidas surfatantes e as membranas liquidas suportadas. Elas sdo conceitualmente

similares, mas substancialmente diferentes em suas estruturas e elaboracao.

As membranas liquidas surfatantes, objeto de estudo no presente trabalho, sdo emulsées multiplas
que podem apresentar dois tipos de configuragdes de fases: aquosa/organica/aquosa (A/O/A) ou
organica/aquosa/organica (O/A/O). A membrana consiste na fase que é interposta entre a fase

externa continua e a fase interna encapsulada na emulsdo, como apresentado na FIGURA 3.1.
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FIGURA 3.1 - Representacao esquematica de uma membrana liquida surfatante.
FONTE: RICHARDSON et al., 2002.

O preparo de uma membrana liquida desse tipo envolve a emulsificacdo da fase mais interna em
um solvente imiscivel com essa fase, o qual deve conter um surfatante e, dependendo da
aplicacdo e do sistema, outros aditivos. A emulsdo resultante é, entdo, dispersa na fase continua,
tanto em vasos de mistura quanto em colunas de extracdo. A area interfacial para transferéncia de
massa pode ser tdo alta quanto 3.000m?.m™. O transporte de massa pode ser da fase continua para
a fase interna encapsulada ou, em volume reduzido, em sentido contrario. As condi¢cbes de
equilibrio podem ser alteradas por aditivos que promovam rea¢des quimicas ou enzimaticas na
fase receptora. Depois da extracdo do produto de interesse, a emulsdo é separada em seus

respectivos componentes, normalmente por tratamento térmico ou elétrico.

Nas membranas liquidas suportadas, o liquido imiscivel com as duas outras fases € mantido no
interior de um suporte solido, inerte, microporoso, por forcas capilares. O suporte € tipicamente
uma membrana microporosa, de caracteristicas mais convenientes para processos dependentes de
pressdo. Grandes éreas para transferéncia de massa, até cerca de 1.000 m®m=, podem ser
atingidas utilizando-se médulos espirais ou fibra oca (RICHARDSON et al., 2002).

Comparando a extracdo por membranas com a extracao liquido-liquido convencional, tem-se que
na primeira, extracdo e reextragdo ocorrem, simultaneamente, em cada lado da membrana. Como
a membrana liquida é uma camada delgada e grandes areas para transporte de massa podem ser
criadas, usualmente tempos de contato curtos sdo necessarios para se atingir a separacéo.
Algumas vantagens da técnica incluem reducdo nas quantidades de solvente e na dimenséo de

equipamentos.
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A separacdo por meio de membranas liquidas fornece forgas-motrizes muito superiores, quando
comparada a extracdo liquido-liquido. Além disso, como o solvente funciona apenas como um
rapido mediador, sua capacidade de carregamento é um parametro menos relevante que na
extracdo liquido-liquido. A permeacdo liquida € impulsionada por diferenca de potencial
quimico, em geral traduzido por diferencas de concentracdo, contudo, alteragdes de pressdo e de
temperatura ou a aplicacdo de um campo elétrico, também podem induzir a transferéncia de
massa no processo. No entanto, para que haja uma eficacia do método, é necessario que todas as

variaveis envolvidas no processo sejam otimizadas.

O desenvolvimento da extragdo por membranas liquidas tem se dado, principalmente nas areas de
hidrometalurgia e tratamento de agua. Existem, também, avancos potenciais para a utilizacdo em
biotecnologia, como extracdo a partir de mostos fermentativos, e engenharia biomédica, como
oxigenacdo sanglinea (FRANKENFELD & LI, 1987).

3.1.1. Membranas liquidas surfatantes

O processo de separacdo por membranas liquidas surfatantes (MLS) foi desenvolvido por N. N.
Li, em 1968. Tal descoberta gerou consideravel interesse devido ao seu enorme potencial de
aplicacdo em processos industriais de separacdo. Além de ser um método efetivo para separacao
seletiva e concentracdo de varias espécies presentes em solucdo, mesmo em baixissimas
concentragdes, incluindo ions metélicos, acidos e bases fracos e hidrocarbonetos, aplica-se,
também, no tratamento de rejeitos liquidos, no tratamento de aguas residuérias, nas areas
biomedica e bioquimica (MIKUCKI, 1984).

A preparacdo de um sistema de MLS envolve a formacdo de uma emulsdo primaria de dois
liquidos imisciveis, estabilizada, necessariamente, por um surfatante (também denominado
agente emulsionante ou tensoativo) e a dispersdo dessa emulsdo em outra fase (fase continua
externa), que contém o soluto que se deseja purificar e/ou concentrar. Dessa forma, obtém-se um

sistema denominado emulsdo multipla.
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O principio da técnica baseia-se no fato da fase membrana permitir a permeabilidade seletiva do
soluto da fase externa para a fase interna encapsulada (BAYER, 2005).

A fase interna, usualmente, contém uma substancia que reage com o soluto extraido, capaz de
formar um produto, de preferéncia, insolivel na membrana, através de uma reacéo irreversivel,
com o objetivo de evitar o retorno do soluto novamente a fase externa. Isto permite que a forca-
motriz, representada pelo gradiente de concentracdo, seja mantida, garantindo elevada taxa de

transferéncia de massa.

A fase externa constitui a alimentacéo do sistema, em que o soluto encontra-se, em muitos casos,

em solucdes bastante diluidas.

Entre as fases interna e externa, tem-se a fase membrana, normalmente composta pelo solvente e
pelo surfatante. Quando a fase membrana é de natureza orgénica e os solutos a serem separados
sdo espécies metalicas, 0 solvente € constituido pelo extratante (transportador) e diluente e, em

alguns casos, também por um agente modificador.

O diluente tem a funcdo de solubilizar os outros componentes do meio. Apesar de ser,
normalmente, considerado uma substancia inerte, esse reagente influencia consideravelmente
alguns parametros, como os coeficientes de distribuicdo e de difusdo, podendo afetar a eficiéncia
do sistema de modo significativo. Considerando-se uma aplicacdo industrial, o diluente deve

obedecer aos seguintes requisitos (REIS, 1999):

e ter uma solubilidade baixa em fase aquosa;

e ser compativel com o extratante e com o emulsionante sem formacao de novas fases;
e ter uma viscosidade moderada;

e ter uma densidade tal que permita a decantacgdo das fases;

e ser barato e estar disponivel no mercado;

e apresentar toxicidade baixa e ponto de fulgor alto por raz6es de seguranca.
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O extratante é 0 componente ativo na permeacdo do soluto através da fase membrana, formando,

com ele, complexos de maior mobilidade.

Os critérios de selecdo do extratante estdo diretamente voltados a seletividade, acrescidos dos
aspectos ligados ao co-transporte de dgua (STROEVE & VARANASI, 1982). Desse modo, 0
extratante utilizado na fase membrana deve apresentar as seguintes caracteristicas (REIS, 1999):

ser muito soltvel na fase membrana e ter solubilidade desprezivel nas outras fases;
e reagir com o soluto pretendido de forma reversivel, seletiva e rapida;

e formar um complexo que seja bastante soltvel na fase membrana;

o ter uma difusividade elevada, assim como o respectivo complexo formado;

e ter reduzida tendéncia para a osmose.

A escolha do tipo de extratante depende do soluto em questao.

O agente modificador € um reagente utilizado para melhorar a solvatacdo do extratante no

diluente.

O surfatante tem a funcdo de estabilizar o sistema, por conter grupos hidrofilicos e lipofilicos na
estrutura do composto. Atua diminuindo a tensdo interfacial dos liquidos imisciveis, geralmente
agua (A) e dleos (O), por dissolugdo preferencial em uma das fases e permitindo formacéo de

gldbulos estaveis, como mostrado na FIGURA 3.2.

FIGURA 3.2 - Estabilizagéo das interfaces do sistema MLS pelo surfatante, formando emulsdes
multiplas. a) A/O/A; b) O/A/O.
FONTE: KONZEN, 2000.
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Um sistema de emulsdo multipla é do tipo A/O/A ou O/A/O, de acordo com a natureza da fase
membrana (orgénica ou aquosa). Os dois tipos tém obviamente aplicacOes diferentes. As
membranas aquosas sd0 usadas na separacdo de hidrocarbonetos (CAHN & LI, 1976) e as
organicas ttm o seu dominio na hidrometalurgia e na descontaminacdo de aguas residuais
(DRAXLER et al., 1988).

Um bom surfatante deve responder pelas seguintes caracteristicas (REIS, 1999):

e transportar o minimo possivel de agua;

e ndo reagir com o extratante de modo a afetar negativamente a extragéo;
e apresentar uma baixa resisténcia interfacial a transferéncia de massa;

e ndo inibir a desemulsificacéo;

e ser soluvel apenas na fase membrana;

e ser estavel na presenca de acidos, bases e bactérias;

e ser barato e ndo toxico, por razdes econdémicas e ambientais.

3.1.1.1. Etapas do processo de extracdo por MLS

O processo de extracdo por MLS consiste, essencialmente, em quatro etapas até a obtencdo da

solugéo concentrada do soluto requerido, descritas, de forma esquematica, na FIGURA 3.3.

Fase Externa

Fase Membrana

Fase Interna

Emulsdo Primaria Carregada
Reextrato

Emulsdo Priméria Refinado

Emulsio Miltipla

EMULSIFICACAO PERMEACAQ  SEDIMENTACAO DESEMULSIFICACAO

FIGURA 3.3 - Etapas de extracdo para a técnica MLS.
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1) Emulsificacao

Nessa etapa, a fase interna é dispersada na fase membrana, sob forte agitacdo, formando uma
emulsdo primaria. Essa condicdo leva a formacdo de goticulas da fase interna com didmetros
entre 1 e 100um e as principais variaveis envolvidas sdo a velocidade de agitagdo, variando entre
5.000 e 25.000 rpm, e o tempo, que influenciam diretamente no numero e no tamanho das

goticulas formadas, na viscosidade e na estabilidade da emulsdo (KONZEN, 2000).

A formacdo de goticulas homogéneas, com valores de didmetro em torno de um valor médio, sem
grande variacdo, ¢ um indicador de uma emulsdo de alta qualidade (RUPPERT et al., 1988;
MARR et al., 1989).

2) Permeagéo

Na etapa de permeacdo, a emulsdo primaria é dispersada na fase externa, sob agitacdo moderada
(100 - 400 rpm), a fim de se evitar a quebra dos gloébulos, formando uma emulsdo maultipla
(SALUM, 1998).

Nesse estagio, ocorre 0 processo de extracdo das espécies a serem recuperadas da fase externa
para o interior da fase membrana e, simultaneamente, a reextracdo das mesmas, da fase
membrana para as goticulas de fase interna. Ambas as etapas apresentam o mesmo carater fisico-
quimico, promovendo o transporte do soluto da fase externa para a fase interna. O processo de
extracdo ocorre na interface fase externa/fase membrana (interface externa) e o de reextracdo na
interface fase membrana/fase interna (interface interna). Esse transporte se da por diversos
mecanismos, que dependem da natureza quimica do soluto e de sua capacidade de difusdo através
da fase membrana. Essa etapa é a mais lenta, por envolver rea¢fes quimicas ou solubilizacdo e
difusdo, sendo, portanto, a etapa controladora do processo (KONZEN, 2000; SALUM, 1998).
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3) Sedimentagdo

A emulsdo carregada no soluto é separada da fase externa, descarregada ou empobrecida no
mesmo soluto, por uma operacdo estritamente fisica. Ocorre a coalescéncia dos glébulos por

eliminacdo da agitacdo, levando a separacéo da fase externa e da emulsdo priméria.

A separacdo dependera ndo somente da diferenca de densidade, como também da viscosidade da
fase continua, do tempo de residéncia e da area disponivel para a sedimentacdo (KONZEN, 2000;
SALUM, 1998).

4) Desemulsificacao

Nessa Ultima etapa, a emulsdo primaria é “quebrada”, ou seja, ocorre a coalescéncia das fases. A
fase interna, carregada com o soluto de interesse, é separada da fase membrana, seguindo para
tratamentos posteriores, e a fase membrana é, entdo, reciclada, o que é fundamental para a
aplicacdo industrial da técnica (SALUM, 1998).

A desemulsificacdo pode ser realizada utilizando-se processos térmicos, quimicos, ultrassom,

centrifugacdo ou coalescéncia eletrostatica, sendo que, todos apresentam uma série de limitacGes.

A coalescéncia eletrostatica tem sido a técnica de maior aplicacdo, devido a alta eficiéncia, baixo
risco de contaminacdo e de degradacdo térmica. Consiste na polarizacdo e alinhamento das
goticulas em longas cadeias em direcdo ao campo elétrico aplicado, no qual uma forca resultante
empurra as goticulas umas em diregdo as outras, resultando em uma répida coalescéncia em cerca
de alguns segundos. A coalescéncia prossegue até que as goticulas atinjam tamanhos maiores,
momento a partir do qual a separacao entre as fases comeca a ocorrer (KONZEN, 2000; SALUM,
1998). Na FIGURA 3.4, sdo mostradas disposi¢cOes de goticulas de fase interna em uma

coalescéncia eletrostatica de acordo com a agdo do campo elétrico aplicado.
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FIGURA 3.4 - Disposicdo das goticulas de fase interna segundo a acdo do campo elétrico

aplicado (a) Polarizagdo das goticulas e alinhamento na direcdo do campo
estabelecido (perspectiva em corte superior da célula de desemulsificacdo);
(b) Diagrama esquematico das etapas de coalescéncia das goticulas devido a forca
de atracdo originada pela presenca do campo elétrico.

FONTE: KONZEN, 2000.

3.1.1.2. Mecanismos de permeacao

A permeacdo estad diretamente relacionada a diferenca de potencial quimico entre as fases, que
pode ser representada, de forma simplificada, pela diferenca de concentragdo do soluto nas fases

externa e interna.

Tal transporte de massa pode ser, genericamente, dividido em 5 etapas, que podem ser
visualizadas na FIGURA 3.5:

e difusdo do soluto na pelicula de fase externa que circunda o glébulo;
e solubilizacdo ou reacdo quimica do soluto na superficie externa do globulo (interface
externa);

e difusdo do complexo através da fase membrana;
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e solubilizacdo ou reacdo quimica do soluto na superficie interna dos glébulos (interface
interna);

e difusdo na fase interna.

Na FIGURA 3.5, é mostrado, em uma configuracao plana, um perfil de concentracéo idealizado
para um determinado soluto, permeado através de uma membrana liquida surfatante. As
descontinuidades apresentadas no diagrama, nas interfaces da fase membrana com a fase externa
e da fase membrana com a fase interna sdo devidas a solubilizacdo diferencial do soluto ou a sua

particdo entre as fases, quando ocorre uma reacdo quimica nessas interfaces.

Fase Externa {IIIJ Fase Membrana {IIJ Fase Inferna {IJ
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FIGURA 3.5 - Perfil de concentragdo através de uma membrana liquida plana.
FONTE: MARR & KOPP, 1982.

Os principais tipos de transporte propostos para a permeacdo em membranas liquidas surfatantes

sdo subdivididos em grupos referentes as difusdes simples e facilitada.
No primeiro grupo, 0s mecanismos envolvem a permeacdo simples com ou sem reac¢do quimica.
No segundo grupo, sdo descritos 0os mecanismos de transporte facilitado simples com ou sem

reacao quimica, de co- e contra-transporte. Na extracao de ions metalicos, os mecanismos de co-
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e contra-transporte sdo 0s mais importantes e, portanto, estes sdo os descritos a seguir (MARR &
KOPP, 1982; KONZEN, 2000).

a) Co-transporte

Dois solutos (M; e M) sdo transportados simultaneamente por um extratante (E), no mesmo
sentido, através da fase membrana. O complexo M;M,E, formado na interface fase
alimentacdo/fase membrana, permeia através da membrana e, ao atingir a interface fase
membrana/fase receptora, se desfaz, liberando os solutos. A presenca de um reagente (R) na fase
interna, que capta seletivamente um dos solutos (M), leva ao consumo apenas desse
componente, como mostrado na FIGURA 3.6. Dessa maneira, a for¢ca-motriz passa a ser regida,
principalmente, pelo gradiente de concentracdo de My, permitindo a extracdo de M; mesmo apos

suas quantidades em 111 e | se igualarem.
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FIGURA 3.6 - Mecanismo de co-transporte.
FONTE: BAYER, 2005.

b) Contra-transporte

Dois solutos (M; e M,) sdo transportados através da fase membrana por um extratante (E), em
sentidos opostos, pela formacgdo dos complexos M;E e M;E. O transportador E capta o soluto M;
na fase doadora, o qual € liberado na fase receptora. Esse evento é seguido pela complexacgéo de
M na interface fase receptora/fase membrana e permeacéo até a fase doadora, para reacdo com o

reagente R. E proporcionado um ciclo de extragdo/reextracdo, cujo excesso de M, (maior
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gradiente de concentracdo) favorece a completa separacdo do componente M;. O mecanismo
descrito € mostrado na FIGURA 3.7 (KONZEN, 2000).
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FIGURA 3.7 - Mecanismo de contra-transporte.
FONTE: BAYER, 2005

3.1.1.3. AplicacGes e vantagens das MLS

A técnica MLS é conhecida por ser um dos métodos mais eficazes para separacdo e concentracao,
quando o material a ser extraido estd presente em baixas concentragdes (< 500mg.L™). Como
resultado, ela é considerada uma tecnologia alternativa promissora para diversos processos de
separacdo, incluindo remogdo e recuperacdo de varios metais pesados na hidrometalurgia, como
cobre, zinco, niquel, cadmio e urénio, a partir de diferentes meios (&cidos ou bésicos), além de

separacOes farmacéuticas.

Essa técnica também tem recebido interesse especial no tratamento de efluentes industriais,
contendo concentragdes elevadas de contaminantes, como fenois, clorofendis e nitrofendis. Tanto
espécies moleculares quanto iénicas (anions, cations e ions complexados) conseguem ser
extraidas com sucesso, entre elas acidos, amoénia, fosfatos, cromatos, cobre, mercurio, cadmio,
nitratos e nitretos. Tais aplicacGes, dentre outras em estudo, sdo bastante interessantes, j& que a
técnica oferece varias vantagens em relagdo aos processos convencionais de membranas, como o
baixo consumo de energia, elevada eficiéncia devido a grande area disponivel para transferéncia

de massa e alta seletividade do extratante presente na membrana (FOUAD & BART, 2007).

A técnica MLS permite que a extracdo e a reextracdo ocorram simultaneamente, requerendo

assim, menor quantidade de extratante. Além disso, 0 processo MLS permite altas taxas de

48



transferéncia de massa devido a grande area interfacial entre os glébulos da emulséo e as gotas da
fase interna. No entanto, ela é acompanhada por fendmenos indesejados, como inchamento e
quebra da emulséo, que podem ser minimizados por meio da sele¢do adequada das condigdes de
operacdo (REIS & CARVALHO, 2004).

3.1.1.4. Problemas associados a técnica de MLS

Devido a gama de aplicacdes apresentadas sobre os processos de separacdo e extracdo, deve-se
atentar as condicGes ideais de operacdo com MLS, a fim de se evitar alguns fendbmenos
indesejaveis relacionados a estabilidade, ao inchamento e a quebra da membrana. Tais fenémenos
podem afetar seriamente a eficiéncia da separacdo, principalmente para longos tempos de
residéncia (BAYER, 2005).

A quebra da membrana é fortemente influenciada pelas condi¢Ges de mistura do sistema. Durante
a etapa de permeacdo, o cisalhamento devido a agitacdo poderd promover o rompimento de parte
dos glébulos de emulsédo, liberando o soluto presente na fase interna para a fase externa,

diminuindo, consequentemente, a taxa de extracao.

Pode também ocorrer a coalescéncia das goticulas de fase interna dentro dos glébulos da
emulsdo, diminuindo a area interfacial disponivel para a reextracdo do soluto. Durante a agitacéo,
0s globulos de emulsdo se chocam e tendem tanto a sofrer coalescéncia quanto quebras por

cisalhamento.

Os efeitos da quebra da membrana e coalescéncia podem ser minimizados pelo aumento na
quantidade de surfatante, no entanto, deve-se ressaltar que, para um determinado sistema, existe
sempre uma concentracdo Otima de surfatante que favorece a estabilidade da emulsdo sem

prejudicar a permeacdo do soluto pelo aumento de viscosidade da membrana (SALUM, 1998).

A viscosidade da membrana afeta a eficiéncia da técnica por MLS, pois esta diretamente

relacionada a espessura dessa fase. Quanto maior a viscosidade, mais dificultado o transporte de
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massa, porque a camada torna-se espessa; em contrapartida, membranas muito finas estéo sujeitas
a rompimento da interface (SALUM, 1998).

Para que a etapa de desemulsificacdo ndo se torne dificultada, pode haver adicdo de agente
modificador, normalmente um alcool de cadeia longa, que resulta em uma diminui¢do do tempo
para coalescéncia da fase interna. Esse agente também permite que o surfatante fique disponivel
para exercer 0 seu papel de estabilizacdo da membrana, em conseqiiéncia da melhor solvatacao
do extratante no diluente (NASCIMENTO, 2006).

A entrada de fase externa para dentro dos glébulos € uma das principais causas de quebra da

emulsdo e pode ocorrer por oclusdo ou por osmose.

A oclusdo pode ocorrer quando a emulsdo priméria é adicionada a fase externa sob agitagdo, ou
em virtude da coalescéncia dos glébulos de emulsdo, em que a fase externa é encapsulada como
fase dispersa no interior dos glébulos. Ap6s a desemulsificacdo, a fase interna carregada contém

um pouco da fase externa e €, portanto, menos pura (NASCIMENTO, 2006).

A osmose é afetada pelo tipo de surfatante, pois, para que a agua entre para dentro da membrana,
ela deve se adsorver na interface, formando ligacdes de hidrogénio com o0s grupos polares da
molécula de surfatante. Além disso, a concentracdo em que esse reagente esta presente na fase
membrana tem um papel fundamental nesse fenbmeno, visto que o surfatante atua principalmente
na interface interna, recobrindo as goticulas de fase interna e quanto maior sua concentracao,
menor o tamanho das goticulas. Como o surfatante também atua na interface externa, também
menor o tamanho dos glébulos de emulsdo. Com isso, um maior nimero de goticulas apresenta
um menor tamanho, a membrana adquire uma maior estabilidade e fica menos sujeita a quebra.
Mas com o aumento da interface disponivel, os transportes de soluto e de agua séo acelerados e,
com isso, o0 inchamento e diluicdo da fase interna, podendo ocorrer a quebra da membrana e o
vazamento de solucdo aquosa interna. A partir de uma determinada concentra¢do de surfatante,
ha uma diminuicdo no transporte devido ao aumento da viscosidade da membrana, mas, em
concentragdes muito elevadas desse reagente, pelas interacbes dos grupos polares das vérias

moléculas de surfatante, pode haver a formacdo de micelas inversas com esse reagente, em que
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ha o encapsulamento de agua dentro das mesmas. A osmose pode ocorrer também em virtude da
existéncia de diferentes forcas idnicas nas fases aquosas separadas pela fase membrana. Também
0 extratante desempenha um papel fundamental no fendbmeno osmotico. Segundo BART et al.
(1992) e RAMASEDER et al. (1993), em estudos realizados para o sistema Zn-MTP, para baixas
concentragfes de extratante, este preenche os espacos das longas cadeias das moléculas de
surfatante, diminuindo sua mobilidade e dificultando a formacdo de micelas inversas. Dessa
forma, 0 aumento da concentracdo de extratante, até um determinado ponto, tornam a micelacao e
a osmose minimas. A partir dai, a osmose passa a aumentar com a concentracdo de extratante
(BART et al., 1992; RAMASEDER et al., 1993; SALUM, 1998; BISCAIA JUNIOR et al.,
2001).

Outro fenbmeno prejudicial ao processo é a permeacdo reversa do soluto, que ocorrerd se um
soluto ja transferido para a fase interna retornar a fase de alimentacdo. CondicGes apropriadas
devem ser escolhidas na etapa de permeacéo para evitar este fendmeno, como tempo, forca iénica
da fase externa e pH (BAYER, 2005).

Na FIGURA 3.8, sdo mostrados, de forma esquematica, os principais fenémenos que podem

ocorrer em um processo real de permeacao.

RUPTURA %—— @ C:? @

fase III

OCLUSAO

OSMOSE

PERDA DE
FASEII - ?

fase II

FIGURA 3.8 - Representacdo esquematica de fendmenos ndo ideais (REIS, 1999).
FONTE: REIS, 1999.
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3.1.1.5. Consideragdes gerais do processo MLS

A separacdo eficiente de metais presentes em pequenas concentracdes e a baixa solubilidade dos
componentes da membrana organica em efluentes aquosos tornam a técnica MLS ideal para o
tratamento de efluentes industriais. O sucesso de tal técnica depende do estabelecimento prévio
de condicbes 6timas de operacdo, ou seja, de diversos fatores relativos tanto & composicao das

fases quanto a escolha dos equipamentos empregados No processo.

A baixa solubilidade dos componentes organicos no efluente é uma condigdo essencial para o
emprego das MLS, evitando contaminacdo adicional. O uso de diluentes com cadeias aliféticas
longas e de surfatantes com elevada massa molecular contribuem para uma baixa miscibilidade

da membrana.

O tipo e concentracdo do extratante na fase membrana sdo fatores muito importantes para o
processo, pois, na maior parte dos casos, a permeacdo ocorre por meio da formacdo de um
complexo entre o soluto e esse transportador. Tal complexo deve apresentar boa capacidade de
solubilizacdo e néo-afinidade com outros compostos da fase externa, para evitar contaminagéo
(KONZEN, 2000).

Na escolha do extratante, deve-se considerar sua estabilidade quimica frente a variacdo de
temperatura e substancias aquosas, além das cinéticas de extracdo e reextracdo do(s) metal(is) em
questdo. A concentracdo do reagente responsavel pela reextracdo do soluto na fase interna € outro
fator importante na extragdo, bem como o pH referente a fase de alimentacdo (KONZEN, 2000).

Muitos surfatantes testados em estudo com a técnica MLS sdo capazes de estabilizar a membrana,
mas poucos atendem aos requisitos de ndo afetar a transferéncia de massa, serem estaveis
qguimicamente e ndo contribuirem para o transporte de dgua. O surfatante tem papel crucial na
emulsificacdo, e é importante que seja selecionado segundo propriedades apropriadas para
estabilizacdo do sistema, reducdo de quebra dos glébulos e aumento na seletividade do soluto,
sem inviabilizar a desemulsificacdo. Ele deve diminuir a tenséo interfacial entre a fase membrana

e a fase interna para estabilizar a emulsdo, mas ndo deve afetar a tensdo interfacial entre o
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glébulo de emulsdo e o efluente. Tensdes interfaciais muito baixas entre os globulos e o efluente
podem ser evitadas aumentando-se a concentragéo de surfatante na fase membrana, o que produz
goticulas menores de fase interna, as quais o surfatante fica aderido (DRAXLER & MARR,
1990). No entanto, deve-se ressaltar que, para um determinado sistema, existe sempre uma
concentracdo 6tima de surfatante, que favorece a estabilidade da emulsdo sem prejudicar a
permeacéo do soluto pelo aumento de viscosidade da membrana (SALUM, 1998).

A viscosidade da membrana afeta a eficiéncia da técnica por MLS, pois esta diretamente
relacionada a espessura dessa fase. Quanto maior a viscosidade, mais dificultado é o transporte de
massa, porque a camada torna-se espessa; em contrapartida, membranas muito finas estéo sujeitas
a rompimento da interface. Tal propriedade estd diretamente ligada a escolha da temperatura

ideal de operacéo.

De acordo com SALUM (1998), ha alguns fatores que determinam a estabilidade das emulsGes:

o O filme interfacial deve ser resistente e elastico;

e A existéncia de uma barreira elétrica ou estérica entre as goticulas evita a coalescéncia
das mesmas;

e A viscosidade da fase continua deve ser alta, para diminuir os choques entre as goticulas,
e reduzir a coalescéncia;

e O volume da fase dispersa deve ser menor que o da fase continua, para evitar a inverséo
de fases;

e Emulsdes com distribuicdo de tamanho uniforme de goticulas s&o mais estaveis, devido a
efeitos interfaciais (goticulas de tamanhos iguais ndo possuem tendéncia a coalescéncia
acentuada durante a etapa de permeacdo);

e A temperatura deve ser controlada, pois ela altera as propriedades fisico-quimicas dos
componentes da emulsdo, podendo causar a inversdao de fases ou até mesmo a quebra da

emulsao.

Com relacédo aos equipamentos, as colunas de extragdo em contracorrente séo 0s contatores mais

adequados para a aplicacdo industrial da técnica MLS. Nessas colunas, a interface globulos de
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emulsdo-efluente é continuamente renovada, favorecendo a transferéncia de massa e levando as
concentragfes dos metais nos efluentes para niveis minimos. Porém, questBes complexas
relativas ao dimensionamento do equipamento trazem complicacdes ao processo e devem ser

tratadas com cautela.

Outro equipamento que merece aten¢do no processo MLS é o desemulsificador. Como a técnica
MLS requer faixa estreita de distribuicdo de tamanho de gotas de emulséo porque glébulos muito
grandes tendem a quebra e globulos muito pequenos dificultam a desemulsificacdo, dispositivos
mais avancados para essa etapa sdo necessarios para tornarem possivel o uso de emulsdes mais

estaveis com glébulos menores.

O método aplicavel para a desemulsificacdo em MLS é a coalescéncia eletrostatica, mas ha varios
parametros que podem ser otimizados para cada tipo de emulsdo. Por exemplo, freqiiéncias mais
altas do campo elétrico alternado, na faixa de 3 a 30 kHz, aumentam a desemulsificagdo
consideravelmente, mesmo a baixas voltagens (1kV), e diminuem a formacdo de emulsdo
esponjosa. A onda eletromagnética geradora de campo elétrico mais utilizada para esse fim € a de
forma retangular, e os eletrodos devem estar isolados por vidro ou outro isolante para que néo
haja curto-circuito. O tipo do capacitor utilizado para gerar o campo (cilindrico, placas paralelas,
etc) tem pouca importancia e é definido de acordo com os custos (DRAXLER & MARR, 1990).

As variaveis, velocidade de agitacdo e tempo de permeacdo devem ser estabelecidas por critérios
que incluam uma alta porcentagem de extracdo, baixa quebra de glébulos de emulséo e pequeno
transporte de agua. O aumento da velocidade de agitacdo durante a permeacdo acelera a
transferéncia de massa da fase externa para a fase membrana, devido ao maior contato entre o
soluto e o transportador, provocado pelo aumento da area superficial disponivel e pela redugéo do
filme interfacial. Contudo, o transporte de dgua também ¢é favorecido e rotacdes elevadas podem
levar a quebra dos globulos (SALUM, 1998).
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4. EXTRACAO DE ZINCO

Alguns trabalhos tém sido realizados envolvendo a extracdo de zinco por extratantes
organofosforados, a partir de efluentes industriais e solugfes sintéticas, empregando-se a técnica
MLS. A utilizacdo desse tipo de extratante deve-se a grande afinidade entre os ligantes a base de
enxofre e os fons Zn?*, afinidade esta que pode ser discutida com base na teoria de 4cidos e bases

duros e macios, descrita a seguir.
4.1. Teoria dos Acidos e Bases Duros e Macios (HSAB)

A teoria dos &cidos e bases duros e macios (hard and soft acids and bases — HSAB) se baseia em
resultados de estudos sobre constantes de estabilidade de compostos complexos encontrados na
literatura, os quais demonstram que alguns tipos de compostos ligantes doadores de elétrons (que
atuam como bases de Lewis) formam ligacGes mais fortes com determinados ions metalicos

(&cidos de Lewis).

Os ions metalicos classificados como acidos duros séo, geralmente, cations menores e de maior
carga, cujas nuvens eletrénicas sdo pouco polarizaveis quando submetidas a um campo elétrico.
Esses atomos formam ligacdes mais estdveis com bases duras, que contém &tomos
eletronegativos menores, doadores de pares de elétrons, como F, O e N. Os &cidos classificados
como macios, por outro lado, sdo ions metalicos maiores e mais polarizaveis, muitas vezes com
baixos nimeros de oxidacdo, e que se ligam mais fortemente a atomos doadores mais
polarizaveis e menos eletronegativos, como S, Se, P ou As. Existem também grupos de ions que

exibem comportamento intermediério, como é o caso dos fons Zn?*.

Pearson sugeriu uma regra, denominada Principio de Pearson ou Teoria HSAB para predizer a
estabilidade de complexos formados entre &cidos e bases: “dcidos duros preferem se ligar a
bases duras e dacidos macios preferem se ligar a bases macias”. Nas TABELAS 4.1 e 4.2, sdo
apresentadas algumas espécies classificadas, respectivamente, como bases duras e macias e como

acidos duros e macios, segundo o principio HSAB.
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TABELA 4.1 - Classificacdo de bases duras e macias.

Bases Duras Bases Intermediarias Bases Macias
H,O,0OH, F C¢HsNH,;, CsHsN Br, R;S, RSH, RS”
CH,COO', PO, SO, NO,, SO;~ I, SCN, S,05~
CI". CO5™, ClO4, NOy R:P, R3As, (RO):P
ROH, RO, R0 CN’, RNC, CO
NH;, RNH;, N;H, CH,, CHy, H, R

FONTE - OSSEO-ASARE, 2006. p.20, v.1.

TABELA 4.2 - Classificacdo de acidos duros e macios.

Acidos Duros Acidos Intermediarios Acidos Macios
H*, Li*, Na*, K* Fe**, Co™, Ni**, Cu**, Zn** Cu', Ag’, Au™, TI*, Hg*
Be™, Mg”*, Ca**, Sr**, Mn™* Pb*, Sn**, Sb™*, Bi** Pd**, Cd*, Pt**, Hg™
Al Sc¢™, Ga™, In™* Rh™, Ir™", SO, CH;Hg", Co(CN)s™
La™, Gd™, Lu™ Ru™, Os™, GaH; Pt*, Te**

3 3. 3. 3. 3
Cr¥,Co",Fe ", As ", HsSn™"
SIHH, Ti4+, ZI‘_H, Thh—., U-H
Pu*, Ce™, Hf*, WO*, Sn**

UO,™, (CH;),Sn*, VO™, MoO™
FONTE - OSSEO-ASARE, 2006. p.20, v.1.

A classificacdo dos ions em acidos e bases duros e macios permite prever quais ligantes seréo
mais adequados para formar complexos com um determinado ion metalico e escolher ligantes que
interajam com metais especificos, exibindo constantes de estabilidade muito grandes (OSSEO-
ASARE, 2006).

Atualmente, a equipe técnica responsavel pelo desenvolvimento de novos extratantes mais
especificos para uma dada espécie metalica e, portanto, mais seletivos na operacdo de extracao
liquido-liquido, necessita de um conhecimento mais aprofundado da quimica dos metais para 0s
quais os reagentes estdo sendo desenvolvidos e também daqueles que atuam como impurezas no

sistema. O desenvolvimento de tais reagentes passa pelo conhecimento de caracteristicas que,
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porventura, possam ser exploradas para se viabilizar a separagdo desejada. Alguns dos aspectos
fundamentais nesse desenvolvimento sdo: o raio idnico do metal, as diversas geometrias de
coordenacdo que ele pode apresentar em funcdo do ligante, a estabilidade dos complexos
formados relacionada a teoria HSAB ou algum outro comportamento que ele possa apresentar em
funcéo de sua configuracéo eletronica (SALUM & KONZEN, 2007).

4.2. Aplicagdes

Desde a sua invencdo por Norman Li, em 1968, as MLS tém se mostrado extremamente
promissoras e com aplicacfes variadas, quer na industria, quer na bioguimica e biomedicina
(REIS, 1999).

A técnica MLS envolve um grande nimero de variaveis e parametros que devem ser otimizados
para cada tipo especifico de situacdo para que, assim, se obtenha maior sucesso na extracao. Esse
¢ o principal foco dos trabalhos e artigos publicados, atualmente, na area. A seguir, séo
apresentados alguns trabalhos empregando as técnicas MLS e extracdo liquido-liquido,

envolvendo a extracao de zinco.

A primeira instalagio industrial de MLS foi construida pela Lenzing AG, na Austria, com vista a
solugéo do problema ambiental das aguas residuais provenientes da fabrica de fibras de viscose.
A instalacdo processava 75 m®.h™ de efluente com 500 ppm de zinco em meio sulfdrico e
produzia um refinado com 1-3 ppm de zinco. O zinco concentrado na fase interna era recirculado

para os banhos de tratamento das fibras apds uma etapa de evaporacdo (DRAXLER et al., 1988).

Antes da instalagédo industrial propriamente dita, efetuaram-se ensaios em escala piloto durante
dois anos, periodo durante o qual foram otimizados os parametros de permeacéo, sendo 0 maior

problema a selecdo do extratante.

Atualmente, um grande numero de extratantes estd disponivel para 0 uso em processos
hidrometallrgicos (FLETT, 2005). Na TABELA 4.3, sdo apresentados alguns extratantes da
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CYTEC, incluindo o CYANEX® 301, utilizado neste trabalho, com algumas caracteristicas e

aplicacdes.

TABELA 4.3 - Diferentes extratantes produzidos pela CYTEC.

Solubilidade
Formula Densidade Aplicacgbes (atuais e
Extratante em agua
Quimica especifica 1 potenciais)
(mg.L™)
CYANEX® Separagio de cobalto de
979 (CgH17).P(O)OH 0,92 16 niquel, terras raras, extracdo
de zinco.
CYANEX® Extracdo seletiva de varios
301 (CeHa7)P(S)SH 0,95 7 metais pesados de metais
alcalinos terrosos e manganés.
Similar a0 CYANEX® 272
CYANEX® em desempenho, exceto pelo
302 (CaHa)zP(S)OH 0,93 3 fato da extracdo ocorrer em
menor pH e do Co ser
separado do Mn.
Recuperagdo de uranio de
CYANEX® acido fosforico de processos a
- (CgH17)sPO 0,88 <5 Umido.
Recuperacdo de acido acético
de efluentes aquosos.
Recuperacdo  de  é&cidos
carboxilicos, fenol e etanol de
CYANEX® Janes
023 RsPO 0,88 <10 Separacdo de Nb de Ta.
Remocdo de As, Sb e Bi de
eletrolitos de cobre. Extracdo
de &cidos inorganicos.
CYANEX® Recuperagéo seletiva de Ag.
471X (CaHo)sPS 0,91 3 Separacéo de Pd de Pt.
Extracdo de mercurio e ouro.

FONTE: FLETT, 2005.

O CYANEX® 301 (4cido bis(2,4,4-trimetilpentil) ditiofosfinico), de interesse especial para o

presente estudo, € um extratante do tipo catibnico acido. Extratantes acidos extraem ions
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metalicos, em um processo MLS, segundo o mecanismo de contra-transporte, apresentado na
EQUACAO (4.1):

M +(n+m)(RH), < (MR .xRH), +nH_ 4.0

em que M"™" é um cétion metalico de valéncia n, RH é um &cido organico e os indices a e 0
representam as fases aquosa e organica, respectivamente. Acidos dialquil fosfinicos,
CYANEX® 272 (4cido bis(2,4,4-trimetilpentil) fosfinico) e os tio andlogos CYANEX® 301 e
CYANEX® 302 (4cido bis(2,4,4-trimetilpentil) monotiofosfinico) extraem fons metélicos pelo

mesmo mecanismo citado acima (FLETT, 2005).

Segundo FLETT (2005), o CYANEX® 272 é amplamente usado na separacéo de cobalto e niquel
de sistemas sulfuricos, pela técnica de extracdo liquido-liquido. Isto se deve ao fato de esse
extratante ser eficiente em sistemas que contém baixa relacdo de concentracdo cobalto / niquel, e
ele ser o Unico reagente dos acidos organofosforados que extrai o cobalto seletivamente ao calcio
e magnésio. Segundo esse mesmo autor, o ferro também pode ser separado do zinco usando-se
CYANEX® 272 como extratante, na extracao liquido-liquido, o que o torna atrativo para extrac&o
de ferro de solucBes de sulfato acidas. Ao contrario do D2EHPA (&cido di-2-etilhexil fosférico),
que requer uma concentracéo de 6N de HCI para extrair qualquer ferro co-extraido, 0 CYANEX®
272 pode ser usado no sistema com solucdes de acido sulfirico relativamente diluidas (150g.L™).
Além disso, solventes que conttm CYANEX® 272 sdo significativamente mais resistentes a
oxidacdo do que os que contém D2EHPA ou PC-88A (mono-2-etilhexil éster do acido 2-etilhexil

fosfonico).
A substituicdo do oxigénio pelo enxofre em acidos organofosforados implica propriedades

diferentes na molécula do extratante, como o aumento da acidez. Na TABELA 4.4, sdo

apresentadas as estruturas dos principais extratantes acidos utilizados comercialmente.
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TABELA 4.4 - Extratantes &cidos comerciais usados na extracdo de metais

Classe Nome Comercial Estrutura
. N RO 0O R = CHyCH(CH));CH3
Acido Fosférico D2EHPA /F'\ C,Hs
RO OH o
CH;
. L R 0 |
Acido Fosfinico Cyanex 272 \P(/ R = CH,CHCH,(C—CH;
2 2 ;
R” “OH CH;  CHs
R S CHs
Acido Ditiofosfinico Cyanex 301 P// R = CH,CHCH,C—CHj;
2 2§ ;
R sH CH; CHs
- . " R s
Acido Carboxilico Versitic 10 /C\ R = (CH;)sCH3
R COOH

FONTE: RITCEY & ASHBROOK, 1984.

REIS & CARVALHO (1993) estudaram a recuperacdo de zinco a partir de efluentes industriais,
utilizando a técnica MLS, empregando monotio e ditio-D2EHPA como extratantes, ECA 4360J
como surfatante e Shellsol T como diluente. Esses dois extratantes vém sendo usados com
sucesso na industria, pois sdo capazes de separar zinco de solugdes sulfuricas contendo outros
metais pesados. O ditio-D2EHPA é utilizado para valores de pH préximos de 0,5 e 0 monotio-
D2EHPA para valores de pH entre 1,0 e 1,5.

A fase interna do sistema estudado por REIS & CARVALHO (1993) foi constituida por uma
solugdo de &cido sulfurico e a alimentacdo obtida a partir do efluente de uma planta de zinco
eletrolitico. As variaveis estudadas foram: concentracdes de extratante e de surfatante, razdes
entre as fases (fase externa / fase interna e fase membrana / fase interna), concentracdo de &cido

na fase interna, temperatura e tempo de permeagao.

Para os ensaios realizados utilizando o ditio-D2EHPA como extratante, tempo de permeacao de
10 minutos e concentragdo de acido na fase interna de 1,5M, verificou-se que um aumento da
guantidade de extratante na membrana de 6,5% para 7,5% m/m favoreceu a cinética da etapa de

extracdo devido a maior presenca de transportador (extratante), mas acentuou o fendmeno da
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osmose provocado pela solvatagdo dos ions metalicos, resultando em uma fase interna mais
diluida.

Aumentando-se a razdo fase membrana / fase interna, observou-se um decréscimo na
concentracdo de zinco na fase interna, principalmente para menores concentracfes de surfatante
na membrana. Aumentando-se a quantidade de extratante de 1,5 para 3,0% m/m, a extragéo foi
mais eficiente. Ndo foram observados, contudo, efeitos relevantes com a variacdo da quantidade

de surfatante. Sob essas condi¢fes experimentais, praticamente nao ocorreu 0Smose.

Mantendo-se constante a razdo fase membrana / fase interna, 3,0% m/m de extratante e
2,0% m/m de surfatante na membrana, foram estudados os efeitos do tempo de permeacéo e da
concentracdo de acido sulfurico na fase interna. Percebeu-se que um aumento na concentracdo do
acido de 1,5 para 2,5M praticamente ndo influenciou a concentracdo final de zinco na
alimentacdo, mas diminuiu bastante o acimulo de zinco na membrana. Mas a osmose também foi

aumentada, principalmente para maiores tempos de permeacao.

Para a composi¢do da membrana estudada, observou-se quebra de glébulos apds 6 minutos. Com
apenas 3% de ditio-D2EHPA e concentragdo de acido na fase interna igual a 2,5M, foi possivel
alcancar uma concentracéo de zinco abaixo de 5 ppm no efluente e acima de 8 g.L™ na fase
interna. Relativamente a co-extracdo, observou-se que o ditio-D2EHPA formou complexos
bastante estaveis com o cddmio, chumbo e cobre. Esses metais ficaram acumulados na membrana
e foram mais dificeis de serem reextraidos, quando comparados aos mesmos metais complexados
com monotio-D2EHPA.

Nos experimentos com o monotio-DEHPA, percebeu-se que foi mais facil alcancar altas
concentragOes de zinco na fase interna, mas houve dificuldade em se diminuir a concentragéo da
fase externa para valores inferiores a 33 ppm. Observou-se também que a concentragéo final de
zinco na fase externa foi bastante influenciada pelo pH do efluente na faixa entre 1,0 e 4,0 em
que o equilibrio de extracéo é bastante sensivel.
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Além da concentracdo de extratante, exploraram-se também os efeitos da quantidade de
surfatante na estabilidade da emulsédo. O aumento da quantidade de surfatante de 2 para 4% m/m
desfavoreceu a cinética e ndo evitou a quebra. Apenas para concentracdes iguais ou superiores a
5% m/m, a estabilidade da emulsdo comecou a melhorar. De acordo com os dados cinéticos, com
7% m/m de monotio-DEHPA e 1,5 M H,SO, na fase interna, um tempo de permeacdo de até 3
minutos teve que ser usado para que ndo houvesse quebra. Nessas condigdes, concentracOes de
zinco no efluente de menos de 10 ppm puderam ser alcancadas. O uso da solu¢do H,SO,42,5 M na
fase interna, em comparagdo com a solugédo 1,5 M produziu concentra¢es finais de zinco na fase

interna de 12,1 e 11,4g.L™, respectivamente.

Além da concentracdo, também foi avaliado o efeito da condicdo de degradacdo do surfatante
sobre o0 processo de extracdo. Medidas de tensdo interfacial para um sistema aquoso/organico em
equilibrio foram feitas, empregando-se duas amostras de surfatante de um mesmo lote. Observou-
se que a fase organica preparada com o surfatante aberto ha mais tempo apresentava um efeito
tensoativo mais elevado quando comparado ao da amostra proveniente do recipiente aberto
recentemente. Essas medidas corroboram os resultados relativos a cinética de extracdo, que se
mostrou mais elevada para os sistemas com surfatante envelhecido, uma vez que uma maior
atividade tensoativa permite a producdo de goticulas menores, aumentando a &rea para a

transferéncia de massa.

Relativamente a co-extracdo, observou-se que o ditio-D2EHPA formou complexos bastante
estaveis com o cadmio, chumbo e cobre. Esses metais ficaram acumulados na membrana e foram
mais dificeis de reextrair quando comparados aos mesmos metais complexados com
monotio-D2EHPA.

Em outro trabalho realizado por REIS & CARVALHO (2004) envolvendo a modelagem da
extracdo de zinco por MLS a partir de solugbes de sulfato sintéticas, foi utilizado o ditio-
D2EHPA como extratante, e foram mantidos o surfatante, o diluente e a fase interna usados no
trabalho anterior.
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A primeira varidvel analisada foi a velocidade de agitacdo da etapa de permeacdo, tendo sido
observado que o seu aumento levava a taxas de extragdo de zinco mais elevadas. 1sso porque
guanto mais intensa a agitacdo, menor € o tamanho dos globulos da emulsdo e maior € a area
interfacial disponivel para a transferéncia de massa. No entanto, no decorrer da mistura, 0
fendmeno de quebra dos globulos da emulsdo passa a ocorrer, com perda da fase interna. Outra
observagdo foi que quanto maior o tempo de permeagdo, maior a concentracdo de zinco final na

fase interna, mas também maior a fracdo de quebra e, conseqlientemente, maior a perda.

Também foi observado que o pH da fase externa influenciou a taxa de extracdo, sendo que quanto
menor o pH, menor a taxa. Assim, quando o pH da fase externa diminuiu, a cinética tornou-se

mais lenta e a resisténcia a transferéncia de massa na fase externa tornou-se menos importante.

A concentracdo de &cido sulfurico na fase interna também foi alterada (1,5 - 2,5M) para efeito de
estudo. Como a diferenca entre o potencial quimico de fons H* entre as duas fases aquosas
(interna e externa) € a principal forca-motriz na extracdo de zinco pelo mecanismo de contra-
transporte, a taxa de extracdo aumenta com o aumento da concentragdo de H,SO,4 pois a

capacidade da fase receptora aumenta.

Com relacdo a concentracdo do extratante ditio-D2EHPA, seu aumento, a principio, eleva a
extracdo. No entanto, caso haja muito extratante, h& um aumento da viscosidade, o que leva a
formacdo de globulos maiores. Além disso, 0 aumento da concentracdo de extratante favorece

tambeém o inchamento, que dilui a fase interna e diminui a eficiéncia do processo.

O estudo também mostrou que o aumento da concentracdo do surfatante ECA 4360 néo
favoreceu a cinética de extracdo. Essa concentracdo deve ser minima, mas suficiente para
estabilizar a emulséo, pois quando colocada em excesso causa um aumento na viscosidade, o que

faz com que o tamanho dos globulos também aumente.

VALENZUELA et al. (2005) estudaram a remocado de zinco de um efluente industrial por meio

de membranas liquidas surfatantes, utilizando um planejamento fatorial de experimentos como
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ferramenta para determinagcdo das variaveis que influenciam significativamente no processo.

Avaliou-se o percentual de zinco (I1) removido da solucdo de alimentacdo (fase externa).

A membrana era composta de PC-88A (extratante) e Span-80 (surfatante), dissolvidos em
querosene de aviacdo. A fase de alimentagdo consistiu de um efluente industrial acido contendo
zinco (120 mg.L™* de Zn*", 20 mg.L™ de Cu?*) e a fase interna era composta por uma solucdo de

4cido sulfdrico de concentracéo 250 g.L™.

PC-88A + kerosene C|»
(organic) . C/
e
=
o
o, SO0 2 0 e
. 55589 ) G @
H,S0, solution Primary
(stripping phase) emulsion Fal

Zinc feed solution
(external aqueous phase)

FIGURA 4.1 - Representacdo esquematica da preparacdo da MLS.

Foram feitas medicdes de tensdo interfacial, variando-se a quantidade de extratante na fase
organica, para se obter informac6es sobre o equilibrio interfacial de adsor¢do desse composto e
sobre o tipo de interacdo entre o ion zinco, o surfatante e o extratante. De forma geral, a tensdo
interfacial diminuiu a medida que a quantidade de extratante aumentou. Contudo, a partir de certa
concentracdo, a tensao interfacial entre as duas fases ficou constante, pois ocorreu uma saturagdo
do composto na interface e a formacdo de agregados moleculares chamados miscelas. A partir
desses resultados, foi confirmado que o extratante possui uma atividade interfacial e que, em
alguns casos, torna-se desnecessaria a utilizacdo de uma elevada concentracdo de surfatante na

fase orgénica para estabilizar a emulséo.

Na execucdo do planejamento fatorial, foram utilizados 8 pardmetros que deram origem a 32
experimentos, nos quais foi comprovado que o PC-88A tem uma étima eficiéncia de extracéo,
com grau de remocdo de zinco de praticamente 100%. Os fatores determinados para o estudo da

extracao de zinco foram:
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e pH da fase aquosa de alimentacdo (1,5 e 2,5);

e Concentracdo de surfatante (1,0 e 2,0% m/m);

e Concentracdo de extratante (3,0 e 5,0% m/m);

e Velocidade de agitacao para formacdo da emulsdo priméria (1.250 e 1.500 rpm);
e Tempo de agitacdo da emulsdo primaria (5 e 10 min);

e Velocidade de agitacdo para formacdo da emulsdo multipla (200 e 275 rpm);

e Tempo de agitacdo da emulsdo multipla (30 e 60 min);

e Razdo volumétrica emulsdo/fase aquosa de alimentagdo (1:4 e 1:3).

Esse estudo permitiu definir os fatores que mais afetavam a extracéo de zinco da solucdo &cida, e
partir dele, foi aplicado um método de superficie de resposta para encontrar os valores 6timos
para a remocdo do metal. O efeito mais importante na extracdo do zinco foi o do pH da fase
aquosa de alimentacdo. Quanto maior foi o pH da solucdo contendo o metal, melhor a extracéo,
pois assim uma concentracdo pequena de ions hidrogénio esta disponivel para competir com
zinco por espacos na interface. Além disso, sabe-se que a estabilidade do complexo zinco-PC88A
é favorecida pela reducio da acidez e que ha um aumento do gradiente de fons H* entre as fases

aquosas, elevando a forca-motriz para difusdo do zinco.

O aumento na concentracdo de surfatante provocou uma elevacdo limitada na taxa de extracéo de
zinco. De uma forma geral, a adicdo de surfatante leva a estabilidade da emulsdo por reducédo da
tensdo interfacial e a permanéncia de goticulas emulsionadas por um longo periodo permite o
contato entre metal e emulséo para uma extragcdo mais eficiente. Entretanto, caso a quantidade de
surfatante seja muito elevada, pode ocorrer uma reducdo da taxa de extracdo devido a competicéo

entre o surfatante e o extratante pela interface.

O aumento na concentragdo de extratante também provocou um leve aumento na taxa de extracdo
de zinco até certo limite em que, por aumento da resisténcia interfacial e da competicao por sitios
na interface, a taxa se reduziu. Também ndo é interessante utilizar uma quantidade mais elevada
de extratante porque a viscosidade do sistema também aumenta, afetando o transporte de massa

por difuséo.
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A velocidade de agitagdo da permeacdo também influenciou bastante a extracdo, sendo que, de
forma geral, quanto maior ela era, maior era a taxa de extracdo do metal. Também foi observado
que o aumento da velocidade de agitacdo na etapa de formacdo da emulsdo primaria elevou a
extracdo metalica de forma branda. A explicacdo para essas observacdes esta baseada no fato de
que um nivel elevado de agitacdo leva a formacdo de goticulas emulsionadas de tamanho
reduzido e implica maior area interfacial para reacdo extrativa. No entanto, agitacdes muito
intensas podem provocar instabilidade e quebra das goticulas. Com relacdo ao tempo de agitacdo
da emulsificacdo, seu aumento reduziu de forma branda a extracdo metélica. No caso da

permeacédo, um tempo maior produziu uma melhoria significativa na extracao do zinco.

Observou-se que uma razdo volumétrica emulsdo/fase aquosa externa maior também melhorou a
extracdo devido a reducdo do volume de alimentacdo, fato que promove um melhor contato entre

as fases, favorecendo a recuperacao do metal.

Concluiu-se que uma alta percentagem de extracdo do zinco era obtida para valores mais
elevados de pH da fase de alimentacdo e de concentracdo de surfatante e de extratante na
membrana. Além disso, melhores resultados foram encontrados para maiores velocidades de

agitacdo da emulsificacdo e da permeacdo e maiores tempos de permeagéo.

Obteve-se um expressivo enriquecimento do metal na fase interna, que pdde ser alcancado por

meio da reducéo da relacdo de volumes da fase interna e da fase externa de alimentacao.

O valor maximo (99,32%) para extragdo de zinco foi obtido com 4,45% m/m do extratante
PC-88A, velocidade de agitacdo da permeacdo de 250 rpm e tempo de permeacao de 45 minutos.
A partir desse estudo, observou-se a viabilidade da remocdo e/ou recuperagéo de metais a partir
de solucdes aquosas diluidas, comprovando a potencialidade desse processo de separagdo em

aplicacdes industriais.

FOAUD & BART (2007) estudaram a extracdo de zinco por membranas liquidas surfatantes
usando um contator de fibra oca (hollow-fiber contactor - HFC), um arranjo que, aliado as

vantagens da técnica MLS, reduz fendmenos indesejados como a quebra e o inchamento da fase
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interna. Segundo eles, a técnica de membranas liquidas pode contribuir para intensificar o
processo de extracdo de zinco, na medida em que utiliza pouca quantidade de solvente e de
extratante, em comparagdo com a técnica convencional de extracao liquido-liquido. O &cido di(2-
ethilhexil)fosforico (D2EHPA) é amplamente usado como um extratante seletivo para ions de
zinco em se tratando da técnica de membranas liquidas. A fibra oca contém vantagens
significativas sobre o contato liquido-liquido convencional para essa separa¢do, porque as perdas
e 0 inchamento sdo praticamente eliminados mesmo em sistemas com alta concentracdo na
alimentacdo. Os parametros como pH da fase de alimentacdo, concentracdo de zinco na
alimentacdo, concentracdo de extratante, relacdo de fases A/O, entre outros, foram avaliados
nesse estudo. Nesse trabalho, observou-se que a concentracdo de acido sulfdrico na fase interna
ndo influenciou fortemente a extracdo, mas uma quantidade minima de ions H" deve ser usada
para proporcionar o gradiente de potencial quimico e permitir a extracdo. A diminuicdo do pH da
fase externa (FE) implicou um aumento da extracdo de zinco. Foi observado, tambem, que o grau
de extracdo diminuiu com o aumento da concentracdo de zinco na fase externa. A partir da
analise dos resultados dos experimentos, pode-se perceber (vide FIGURA 4.2) que um aumento
na concentracdo de extratante na fase membrana implicou um aumento da quantidade desse
reagente na interface fase membrana/ fase externa, que leva a formacéo de mais complexo zinco -
extratante, resultando em um aumento na difusdo de zinco da fase alimentagdo para a fase
membrana e, conseqlientemente, para a fase interna aquosa. O aumento da razdo de fases A/O,

fase externa/emulsdo, causou uma diminuicdo na taxa de transferéncia de ions de zinco.
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FIGURA 4.2 - Efeito da concentracdo do extratante sobre o coeficiente de transferéncia de massa
do zinco.
FONTE: FOAUD & BART, 2007.

PARK & FRAY (2008) estudaram a separacdo de zinco e niquel de efluentes &cidos
(concentracdo inicial desses metais igual a 25 g.L™), considerando a complexidade da mesma
devido a semelhanca de propriedades fisico-quimicas desses componentes. Esses pesquisadores
utilizaram a técnica de extracdo liquido-liquido e TBP, CYANEX® 272 e CYANEX® 301 foram
0s extratantes investigados, avaliando-se o grau de separacdo pelos coeficientes de distribuicéo,
fator de separacdo e pureza relativa. Em todos 0s ensaios, observou-se um aumento gradativo do
percentual de extragdo com o aumento da concentracdo de extratante, sendo que 0s ions zinco
foram mais facilmente extraidos do que os ions niquel. Dentre os extratantes utilizados, o
CYANEX 301 demonstrou melhor desempenho no tocante a separacdo entre zinco e niquel,

considerando valores de pH inferiores a 6,0 (vide FIGURA 4.3).
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FIGURA 4.3 - Percentual de extracdo zinco e niquel em funcdo do pH da solucdo aquosa
utilizando CYANEX® 301 100 % vol.
FONTE: PARK & FRAY, 2008.

Em tal condicdo, obtiveram-se extracdes superiores a 99% em massa para 0 zinco e inferiores a
20% para o niquel, além de um fator de separagdo acima de 2.700 para esses dois metais.
Tratando-se de efluentes acidos, essas condi¢fes de operacdo ndo exigem ajuste de pH da fase

aquosa, 0 que € vantajoso, avaliando-se 0s custos e por se tratar de mais uma etapa no processo.

VAZARLIS & NEOU-SYNGOY (1984) estudaram um concentrado de cobre, contendo
basicamente calcopirita (CuFeS,), pirita (FeS;) e esfalerita (ZnS). Em seu trabalho, foi realizada,
inicialmente, a ustulagdo desse concentrado, seguida da lixiviagdo com &gua. O residuo foi,
entdo, novamente lixiviado com H,SO, 1% e o licor obtido, uma solugdo contendo 19,3g.L™ de
cobre, 8,2g.L™ de zinco e 2,7g.L™ de ferro, submetido & extracdo liquido-liquido com D2EHPA
em ciclohexano ou querosene. Os ensaios foram realizados em dois diferentes valores de pH (1,5
e 2,0), para uma concentragdo de D2EHPA de 1,0 M, relacdo de volumes fase aquosa/fase
organica igual a 1:1, tempo de contato entre as fases de 5 minutos e velocidade de agitagdo de
500 rpm. Em pH 2,0, 94,5% do cobre permaneceu em solu¢do aquosa enquanto todo o ferro e
96,0% do zinco foram extraidos para a fase organica, sendo esse o melhor resultado obtido, que
gerou um refinado com 18,3g.L™ de Cu e 0,3g.L™* de zinco. A influéncia da concentragdo de
extratante (de 0,5 a 2,0M) na extracdo/separacdo desses metais também foi avaliada, mantendo-se
as mesmas condicOes ja citadas e pH 2,0, fato que confirmou a concentracdo de 1,0M de
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D2EHPA como a mais adequada para a separacdo de cobre dos demais metais. Ferro e zinco
presentes no extrato foram, entdo, separados por uma reextracdo seletiva. Primeiramente, o zinco
foi reextraido com uma solucéo de H,SO, e o efeito da concentragdo desse acido na reextracdo de

zinco e de ferro, para a faixa de concentracdo de H,SO, entre 0,5 e 3,5 N é mostrado na

FIGURA 4.4.
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FIGURA 4.4 - Efeito da concentracdo de acido sulfurico na reextracdo de zinco e de ferro.
Condicgoes: relacdo O/A = 1:1, velocidade de agitacdo = 500 rpm, tempo de
contato entre as fases = 10 minutos.

FONTE: VAZARLIS & NEOU-SYNGOQOY, 1984.

Observa-se, por essa figura, que a reextracdo de zinco é altamente influenciada pela acidez livre
da fase aquosa. A melhor seletividade foi obtida para uma concentracdo de H,SO,4 1,0N, em que
95% do zinco presente no extrato foram reextraidos. Entretanto, para concentragdes do acido
superiores a 1,0N, uma maior quantidade de zinco permaneceu na fase organica devido a reducao
da acidez livre da solucdo de reextracdo. O ferro que permaneceu na fase orgéanica passou por
uma segunda reextracdo em meio cloridrico e concentracdes entre 3,0 a 6,0N de HCI, para um
tempo de contato entre as fases de 15 minutos, segundo mostrado na FIGURA 4.5. A extragédo de

ferro se mostrou altamente dependente da concentragdo de HCI. Elevadas reextracdes de ferro sé
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ocorreram em concentragdes muito elevadas de HCI e o melhor resultado foi obtido para uma
concentracdo de 6,0N, em que praticamente todo o ferro foi reextraido. Pelos estudos, verifica-se
que o HCI foi mais eficiente que o H,SO4 na reextracdo de ferro. O efeito do tempo de contato
entre as fases foi avaliado para a concentracéo de acido cloridrico de 6,0N, tendo sido realizados
ensaios com 5, 10 e 15 minutos de contato. O tempo de 15 minutos levou a uma extragdo de 95%

do ferro contido no extrato.
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FIGURA 4.5 - Efeito da concentracdo de &cido cloridrico na reextracdo de ferro. Condig&o:
tempo de contactacdo = 10 minutos.
FONTE: Vazarlis & Neou-Syngoy, 1984.

KONGOLDO et al. (2003) estudaram a recuperacdo do cobalto e do zinco em meio sulfurico por
extracdo liquido-liquido. A composicéo da fase aquosa de alimentacdo era: 1,99g.L™ de cobre,
1,04g.L™ de cobalto, 12,58g.L™* de zinco, 8,39g.L™ de ferro, 1,57g.L™* de aluminio, 0,53g.L™" de
célcio e 0,03 g.L™ de silicio. A amostra foi obtida por lixiviacdo oxidativa com &cido sulfdrico de
uma escoria de cobre. O extratante LIX 984 foi utilizado para o cobre e 0 D2EHPA para cobalto
e zinco. Querosene (Shellsol D70) foi utilizado como diluente. Apés a extragdo do cobre, o ferro
foi removido da solugdo por precipitagio com CaCO3; ou NaOH. Cobalto e zinco foram

coextraidos e, em seguida, separados por reextracdo seletiva com acido sulfurico, primeiramente
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0 cobalto, em pH 2,5 e, na seqliéncia, zinco em pH 1,0. Obteve-se uma recuperacao de 95% para
0 cobre, 90% para o cobalto e 90% para o zinco.

SILVA et al. (2004) realizaram um estudo de extracdo liquido-liquido para a recuperacdo de
alguns metais pesados de lama galvénica lixiviada, de diferentes composi¢des, com &cido
sulfarico. Os extratantes investigados foram D2EHPA e CYANEX®272 em diferentes

concentragdes. Os estudos realizados sao descritos a seguir.

Utilizou-se, primeiramente, uma solucdo de alimentacdo constituida de 13,5g.L" de cromo,
9,1g.L™ de cobre, 40g.L™ de niquel e 7,6¢.L™ de zinco. O estudo partiu de um Gnico estagio de
extracdo, em pH inicial 3,0, trés diferentes concentracdes de D2EHPA e quatro diferentes tempos
de contato entre as fases. Os resultados obtidos demonstram que o zinco foi extraido de forma
significativa e que a extragdo desse metal aumentou com o0 aumento da concentragdo do
extratante, chegando a 91% de extragdo com uma concentragcdo de H,SO, igual a 1M. O tempo

de contato mostrou ser um parémetro ndo relevante ao processo.

Quando a solucéo de alimentagdo continha 18g.L™* de cromo, 12g.L™* de cobre, 39g.L™ de niquel
e 10,5g.L" de zinco, os extratantes utilizados foram D2EHPA 1,0 M e CYANEX® 272 1,0 M.
Foi estudado o comportamento da extracdo e da reextracdo dos metais em funcdo do pH. A
solucdo de alimentacdo passou, primeiramente, por um estagio de extracdo em pH 3,0 e, a sequir,
foi submetida a um outro estagio em pH 4,0. E observou-se, novamente, uma extracdo
significativa apenas para o zinco, utilizando-se 0 D2EHPA e o0 CYANEX® 272 como extratantes,

um fato evidenciado no segundo estagio.

Finalmente, com uma solucdo de alimentagdo constituida de 0,003g.L™ de cromo, 0,003g.L™ de
cobre, 23,8g.L™" de niquel e 13,0g.L™ de zinco, extrairam-se zinco e niquel em dois estagios
utilizando D2EHPA como extratante. Primeiramente, o pH foi ajustado para 3,0 com H,SO;, e,
apos a extracdo de zinco, NaOH foi utilizado para elevar o pH até 6,0 no refinado para se efetuar
a extracdo de niquel. Os extratos carregados em zinco e em niquel foram reextraidos com
H.SO,4 2,0 M. Pelos resultados, observou-se que a extragdo de niquel foi de 63% e que a

reextracdo desse metal foi muito baixa. Segundo SARMA & REDDY (2002), a presenca de sal
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de sodio na solugédo de alimentacdo pode resultar em um decréscimo significativo da extracéo de
niquel, verificado principalmente quando o D2EHPA é o extratante utilizado, fato que pode
explicar a extracdo relativamente baixa observada para o niquel no estudo realizado por SILVA

et al. (2004) nessa ultima condicéo.
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5. METODOLOGIA

O estudo experimental da extracdo seletiva de zinco a partir de um efluente acido proveniente do
beneficiamento de caulim foi conduzido utilizando-se a técnica de membranas liquidas

surfatantes (MLS), com o objetivo de realizar a recuperacao de zinco.

A metodologia utilizada no trabalho consistiu de quatro etapas: caracterizacdo do efluente &cido,
avaliacdo e definicdo do sistema de extracdo e das variaveis de estudo, e a conducdo da etapa

experimental.

Com base na literatura revisada (CARAVACA & ALGUACIL, 1991; CYTEC, 2009; COWAN
& HO, 1987; FOUAD & BART, 2008; GARDUCCI, 2006; MIRANDA et al., 1997,
REISINGER & MARR, 1993; SALUM, 1998; RITCEY & ASHBROOK; 1984), nas analises de
caracterizacdo do efluente em questdo e em ensaios preliminares, avaliou-se e definiu-se o
sistema de extracdo. Foram realizados ensaios descontinuos de permeacdo para avaliar os efeitos
das varidveis investigadas (concentracdo de extratante, concentracdo de surfatante, pH da fase
externa e tempo de permeacdo) sobre a porcentagem de extracdo de zinco e a co-extracdo de

aluminio e ferro.
5.1. Caracterizacio do Efluente Acido

Foi realizada uma filtracdo simples, para remocdo de sélidos, de uma amostra do efluente
fornecido pela Caolim Azzi Ltda., utilizando-se papel de filtro faixa branca e polpa de papel. O
efluente original estava turvo, contendo residuos solidos de coloragdo branca constituidos,

provavelmente, de silica, material base da composicao do caulim.

A amostra filtrada foi enviada para analise quimica, para identificacdo da composicdo do
efluente, utilizando-se a técnica de espectrofotometria de absor¢do atdmica. Considerou-se a

analise de varios elementos (ferro, aluminio, zinco, magnésio, manganés, niquel, cobre, cadmio,
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calcio, cobalto e potassio), mas a priori ja se sabia que os elementos de concentracdo mais

expressiva eram o zinco, o ferro e o aluminio.

5.2. Avaliacéo e Definigdo do Sistema de Extracéo e das Variaveis de Estudo

O sistema de extracao utilizado, neste trabalho, para a extracdo de zinco por membranas liquidas

surfatantes.

TABELA 5.1 - Sistema de extracdo utilizado.

) Volume
Fases Composicéo Proporcéo
(mL)
H,SO,—1,0M
Fi ) 20 1
Li,SO,— 0,05M
CYANEX® 301
FM ECA 4360 20 1
ESCAID™ 110
FE Efluente Acido da Caolim Azzi Ltda. 200 10

Como fase interna, escolheu-se uma solucdo de acido sulfdrico, visto que o processamento de
caulim se da em meio sulfdrico e por possibilitar uma eficiente reextragdo de zinco
(CARAVACA & ALGUACIL, 1991). Foi utilizada uma solucdo 1,0M por proporcionar uma
elevada concentragdo de H* na fase interna (pH ~ 0,1), o que favorece a reextracdo de zinco. O
sulfato de litio, presente nessa fase, foi utilizado como tracador para determinacdo da quebra da
membrana. A escolha foi feita com base nos estudos de SALUM (1998), por ndo interferir no
processo de extracdo e ser de facil determinacédo analitica. A escolha da concentracéo do tragador

(0,05M) também foi feita com base nesse estudo.

O extratante escolhido para compor a fase membrana (FM) foi o CYANEX® 301, definido com
base em dados da literatura (GARDUCCI, 2006; CYTEC, 2009), que indicam boa eficiéncia de

extracdo desse reagente para 0 zinco, com baixa coextracdo de outros metais, em baixos valores
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de pH. Tal condicdo apresentou-se favoravel ao sistema, uma vez que o efluente apresenta pH na
faixa de 1,5. As concentragOes de extratante avaliadas foram baixas com base no fato de esse
reagente extrair o metal na interface externa e ser permanentemente liberado na interface interna.

Trabalhos anteriores de extracdo de metais mostraram que o ECA 4360 apresenta resultados
satisfatorios em termos da estabilidade da membrana e transporte menos acentuado de &gua
(MIRANDA et al., 1997; REISINGER & MARR, 1993; COWAN & HO, 1987), tendo sido,
assim, a opcéo de surfatante. O diluente ESCAID™ 110 foi o utilizado neste estudo em vista de
sua disponibilidade para realizacdo dos experimentos associada ao fato de se tratar de um
diluente muito utilizado comercialmente. Além disso, segundo RITCEY & ASHBROOK (1984),
hidrocarbonetos de cadeia alifatica apresentam melhores resultados para a extracao de zinco.

A fase externa é o efluente, cuja composicdo é definida pelo processamento do caulim.

A proporc¢do fase aquosa externa / fase membrana / fase aquosa interna (A/O/A = 10:1:1) foi
definida com base na literatura (FOUAD & BART, 2008). J& os volumes de cada fase foram
definidos com base na proporc¢éo escolhida e também nas caracteristicas do reator disponivel e do
sistema de agitacdo, que estabelecem uma boa condi¢cdo de homogeneizacdo para um volume
total de 240 mL.

As condicBes de emulsificacdo foram definidas de acordo com o trabalho realizado por SALUM

(1998) e estdo apresentadas na TABELA 5.2, juntamente com alguns parametros utilizados no

estudo da permeacéo de zinco.

TABELA 5.2 - Condigdes de operacdo do sistema de extragéo.

Variaveis Condicdes de Operacéo
Velocidade de agitacdo na emulsificagédo 13.000 rpm
Tempo de emulsificacdo 5 min
Temperatura na emulsificacéo 25+ 2°C
Temperatura na permeacao 25+ 2°C
Velocidade de agitacdo na permeagéo 150 rpm
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Sao muitas as varidveis que afetam o processo de extracdo por membranas liquidas surfatantes,
como o tempo de permeacéo, a concentracdo de extratante, o pH da fase interna e da fase externa,
a relacdo de fases A/O/A, dentre outras. Para o presente estudo, foram analisados parametros
relacionados a composicdo das emulsdes, além de variaveis de operacdo, apresentadas na
TABELA 5.3 e na TABELA 5.4. N&o foi realizado um planejamento fatorial de experimentos,
pois, nessa técnica de separacdo, hd uma interacdo grande entre as varidveis e a variacdo de
comportamento entre dois pontos poder ser muito significativa. E mais adequado se fazer uma
varredura de uma determinada variavel, na faixa de condi¢des de interesse, para mais de uma

condicdo de algumas variaveis selecionadas.

TABELA 5.3 - Composic¢do das membranas analisadas.

Concentracdo de 3
Concentragéo de

Membrana CYANEX® 301
ECA 4360 (% m/v)
(% m/v)

A 1 1
B 1 1,5
C 2 1
D 2 1,5
E 3 1
F 3 1,5
G 5 1
H 5 1,5
| 7 1
J 7 1,5
K 10 1
L 10 1,5
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Para cada composi¢do de membrana apresentada na TABELA 5.3, analisaram-se as variaveis

abaixo, em todos os niveis apresentados na TABELA 5.4.

TABELA 5.4 - Variaveis selecionadas para anélise.

Variaveis Niveis
pH da FE pH do efluente (~1,5)-1,0-0,5
Tempo de permeacdo (min) 2-4-6-10-20

O pH da fase externa foi escolhido como um dos parametros de estudo porque a acidez da fase de
alimentacéo influencia fortemente a extragdo de zinco, assim como a coextracdo de outros metais.
Para ajustar os valores de pH em niveis inferiores ao do pH do efluente foi utilizado &cido

sulfarico concentrado.

O tempo de permeacdo foi também um dos pardmetros investigados por afetar ndo sé a extracéo
de zinco como a coextracdo de outros metais. Além disso, o tempo é fator consideravel nos
fendmenos de quebra da emulsdo que, quando presente, pode acarretar menores extracdes e

gueda na seletividade.

5.3. Procedimento Experimental

Conforme ja apresentado no ITEM 3.1.1.1, a técnica de extracdo por membranas liquidas
surfatantes pode ser dividida em quatro etapas: emulsificacdo, permeacdo, sedimentacdo e
desemulsificacdo. O procedimento experimental empregado em cada uma das etapas executadas
durante o desenvolvimento do trabalho, a determinacdo das respostas para o estudo e a

metodologia analitica sdo descritos a seguir.
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5.3.1. Emulsificacdo

A emulsificacdo foi realizada de acordo com as condi¢bes apresentadas na TABELA 5.2, em
liquidificador com capacidade para 1,5L, condigdes de operagdo estabelecidas nos estudos
realizados por SALUM (1998), adotando-se uma agitacdo de 13.000 rpm, durante 5 minutos,

mantendo-se o sistema a temperatura ambiente.

Primeiramente, a fase membrana foi colocada no liquidificador, estabelecendo-se, em seguida, a
rotacdo especificada por um minuto. Com o sistema sob agitacdo, fez-se, em 10 segundos, a

adicdo da fase interna.

Apos a transferéncia de toda a fase interna para o liquidificador, a agitacdo foi mantida por mais
5 minutos, sendo esse tempo, segundo SALUM (1998), adequado para a formacdo de uma

emulsdo estavel e homogénea em termos do tamanho das goticulas dispersas na fase membrana.

O volume minimo de emulsdo a ser preparado para que o liquidificador promova uma agitacéo

eficiente, é de 200 mL, respeitando-se a proporcao 1:1 (FM:FI) estabelecida.

5.3.2. Permeacao

A etapa de permeacdo foi realizada em um reator de vidro, com aletas, para que o sistema de
agitacdo fosse mais eficiente, sem zonas de estagnacdo. O processo de mistura foi promovido por
um agitador mecénico, com velocidade de rotacdo ajustavel e hélice de vidro acoplada ao rotor
(vide FIGURA 5.1).
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FIGURA 5.1 — Reator de vidro utilizado nos ensaios descontinuos de permeacéao.

O procedimento de permeacdo envolveu a formacgdo de 240mL de emulsdo multipla em uma
proporcédo de 10: 1 (fase externa : emulsdo primaria). Primeiramente, foram colocados 200mL de
fase externa no reator, posicionando-se a hélice de vidro, de modo a deixa-la parcialmente imersa
na solucdo. Em seguida, fez-se o ajuste do agitador mecanico para a velocidade de 150rpm e
adicionaram-se, em 10 segundos, 40 mL de emulsdo primaria, iniciando-se a contagem de tempo
de permeacdo no inicio da introducdo da emulsdo no reator. A permeacdo foi realizada a
temperatura ambiente e o tempo, conforme ja mencionado, foi uma das varidveis de estudo. Na

FIGURA 5.2, é mostrada a formac&o da emulsdo multipla.

(
AR s |
3
J—
FIGURA 5.2 - Formacao da emulsdo multipla.
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5.3.3. Decantacao

Decorrido o tempo de permeacdo, a agitacao foi interrompida e o conte(do do reator deixado em

repouso por 10 minutos para permitir a separagéo das fases, conforme mostrado na FIGURA 5.3.

!n,

/‘

s

FIGURA 5.3 - Separacdo das fases ap0s a permeacéo.

O volume de fase externa é coletado em proveta de 250mL, tomando-se cuidado para evitar
perdas. Apos a leitura da medida do volume final de fase externa coletado, o material é filtrado
em papel de filtro faixa azul e é retirado um volume de amostra necessario para realizar a analise
quimica e leitura de pH. Tal filtracdo € necesséria para se evitar contaminagdo da fase externa
com fase organica, o que pode influenciar os resultados da analise de espectrofotometria de

absorcédo atbmica.

A emulsdo primaria, com fase interna carregada com o metal de interesse, também é coletada em

proveta de 250 mL, seu volume anotado e destinada a etapa de desemulsificagéo.
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5.3.4. Desemulsificacdo

A etapa de desemulsificacdo da emulsdo primaria carregada com o soluto é realizada em um
coalescedor eletrostatico (COEL), desenvolvido por KONZEN (2000), que, ligado a uma fonte de
alta tensdo, promove a quebra pela aplicacdo de um campo elétrico de alta intensidade,
permitindo uma separacao rapida e eficiente das fases que compdem a emulsdo. Na FIGURA 5.4,

é mostrada uma perspectiva em corte do COEL.

No processo de quebra, a emulsdo primaria contendo a fase interna carregada com o metal de
interesse € transferida para uma proveta de 250mL que € introduzida dentro do COEL, que é

ligado e ajustado (tensdo igual a 1,0kV e freqliéncia de 11kHz, aproximadamente).

O tempo total de quebra pode variar em funcdo da composi¢cdo da membrana e das condi¢Oes
operacionais adotadas na etapa de permeacdo, condicdes estas que podem levar a obtencdo de
emulsdes carregadas com alta viscosidade e que, dessa forma, podem elevar consideravelmente o
tempo de desemulsificacdo. Neste estudo, a desemulsificacdo apresentou um tempo médio de

30 minutos.

O fim do processo de quebra é caracterizado pela presenca de uma interface aquosa / organica
bem definida. Os volumes das fases membrana e fase interna carregada foram medidos e as fases
transferidas para um funil de separacdo. A fase interna carregada passou por uma etapa de
filtracdo simples com papel de filtro faixa azul, antes de ser enviada para a analise quimica, pelo

mesmo motivo exposto anteriormente para a fase externa.
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FIGURA 5.4 - Montagem do capacitor cilindrico (perspectiva em corte).

5.4. Determinacao das Respostas

Uma vez finalizadas as etapas relativas ao processo MLS, todas as amostras aquosas foram
encaminhadas para determinacdo da concentracdo dos metais pela técnica de espectrofotometria
de absor¢do atbmica. Como medida complementar, foi analisada também a variacdo do pH na
fase externa (FE) e fase interna carregada (FIC), para cada tempo de permeacao.

A partir das concentragdes obtidas experimentalmente, foi possivel calcular os percentuais de
extracdo de zinco (% E), de reextracdo desse metal (% R), de quebra da membrana (% Q) e o
percentual de enriquecimento (% Enr) para as condic¢Ges estudadas, parametros escolhidos como

respostas para o presente estudo e definidos a seguir.
O percentual de extracdo (EQUACOES (5.1) e (5.2)) foi calculado com base nos resultados das

analises da espectrofotometria de absorcdo atbmica, para o Zn, Fe e Al, elementos presentes em

concentragcdes mais expressivas no efluente.
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%E = =100 = " 100 (5.0)

m;

[Me] = V& —[Me] " v ™
[Me]f® v,

%E = 100 (5.2)

Na EQUACAO (5.1), tem-se que m™= é a massa de metal na fase externa e os subscritos extr, i e f
referem-se, respectivamente, ao metal extraido dessa fase, a0 metal nela presente inicialmente
(antes da permeacéo) e ao metal presente ao final da extracéo.

FE FE

Na EQUACAO (5.2),V;  é o volume inicial da fase externa e V¢ & o volume final da fase

externa e [Me]F é a concentracdo de metal na fase externa.

Se a variacdo de volume da fase externa for desprezivel, obtém-se o % E, como funcdo apenas
das concentracdes das espécies na fase externa nas condicdes inicial e final, conforme mostrado
na EQUACAO (5.3).

[Me][® —[Me]F®
[Me]®

%E = 100 (5.3)

O percentual de reextracdo é calculado com base na massa recuperada a partir da fase membrana,
segundo mostrado nas EQUACOES (5.4) e (5.5).

%R = =100 = 100 (5.4)

ext

[Me]?' v
[Me] = V;FE —[Me] = v {F

%R = 100 (5.5)

Na EQUACAO (5.4), Mreex refere-se & massa de metal reextraida da fase membrana para a fase

interna, portanto, o sobrescrito FI refere-se a fase interna.
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Para auxiliar na analise dos resultados, determinou-se o percentual de enriquecimento, uma vez
que os célculos de percentual de extracdo avaliam apenas a saida de ions da fase externa, mas nao
a quantidade que foi reextraida para a fase interna. Com o calculo do percentual de
enriquecimento, mostrado pela EQUACAO (5.6), é possivel ver o quanto o sistema conseguiu

concentrar de cada um dos metais e, com isso, avaliar a seletividade do sistema.

%Enr =M 100 (5.6)

[Me]®

Nessa equagdo, [Me]t é a concentracdo do metal na fase interna carregada apés a etapa de

permeacao.

No caso do percentual de quebra da membrana, a resposta é determinada com base na massa de
fons Li* inicialmente presente na fase interna, que € transferida para a fase externa em virtude do
rompimento das goticulas de fase interna emulsionadas, de acordo com as EQUACOES (5.7) e
(5.8).

E

100 (5.7)

m{

%Q, =

[Me] Vv {F —[Me]fF v,
[Me]! v,

%Q =

100 (5.8)

Quando ndo h& Li* na fase externa, no inicio do processo, a EQUACAO (5.8) pode ser
simplificada, conforme mostrado pelas EQUACOES (5.10) e (5.11).

%Q =100 (5.9)
%Q = m]]—z 100 (5.10)
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Geralmente, em processos de separa¢do, 0s experimentos apresentam perdas consideraveis de
volume das fases, ocorridas na transferéncia de recipientes e por ocasido de desemulsificagdes
imperfeitas. Além disso, as medicdes de volume estdo sempre sujeitas a erros do operador e erros

associados a propria incerteza de medida da vidraria utilizada.

As variagdes nos valores de volume tém efeito mais significativo nos calculos que envolvem o
volume final da fase interna, V; ™', dado que as fases internas contém cerca de 20mL apenas, e
que as concentracdes finais de Zn sdo relativamente altas na fase interna ao final da permeacéo.

Dessa forma, perdas de apenas 1,0mL poderiam causar grandes variagdes nos resultados.

Uma forma de minimizar os erros relativos as perdas de volume durante o processo envolve a
determinacdo dos volumes corrigidos, ou seja, 0s volumes que seriam medidos
experimentalmente se ndo houvesse perdas e se a separacao na desemulsificacdo fosse completa,
uma correcao feita em termos do balango de massa para o litio, usado como tracador.

5.5. Metodologia Analitica

As determinac@es analiticas dos elementos ferro, aluminio, zinco, magnésio, manganés, niquel,
cobre, cadmio, célcio, cobalto e potassio foram realizadas por espectrofotometria de absorcéao
atdmica, cujos principios encontram-se descritos no ANEXO A.l, em espectrofotdmetro de

absorcdo atbmica — GBC — modelo Avanta PM.

5.6. Materiais e Equipamentos

No estudo em quest&o, foram utilizados 0s seguintes equipamentos:
e Liquidificador Walita Firenze;
e Agitador mecénico — Fisatom — modelo 713 D;

e Agitador magnético com aquecimento — FANEM — modelo 258;
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e pH-metro digital - CORNING — modelo 430;

e Balanca analitica — OHAUS — modelo Adventurer;

e Balanga MARTE de preciséo;

e Crondmetro Technos — modelo Cronus 1/100;

e Reldgio Polar — modelo RS100;

e Desemulsificador eletrostatico — COEL (Prototipo);

e Espectrofotbmetro de absorcdo atbmica — GBC — modelo Avanta PM;

e Reator de vidro com torneira de teflon, com 9,0 cm de didmetro interno e 15cm de
diametro externo, 12 cm de altura e capacidade nominal para aproximadamente 750 mL,
acoplado a uma hélice de vidro de 19 cm de comprimento, com trés pas de vidro
inclinadas com um angulo de 45° com um comprimento de aproximadamente 2,7 cm

cada, igualmente espacadas.

Todos os reagentes foram utilizados conforme fornecidos pelo fabricante. Foram eles:

e Acido Sulftrico P.A. - A.C.S. — Synth;

e Sulfato de litio monohidratado P.A. — Vetec;

e ECA 4360 — da Exxon Chemicals S/A, uma poliamina ndo idnica utilizada como
surfatante, com densidade 0,9213, viscosidade 97 cSt, a 100°C, contendo 2,13% em
massa de nitrogénio;

e CYANEX® 301 — Cytec ®, acido dialquil ditiofosfinico, utilizado como extratante, com
densidade igual a 0,95 e viscosidade igual a 78 cP, a 24°C, solubilidade em &agua igual a

7mg.L™ e formula quimica estrutural apresentada pela FIGURA 5.5;
R\P¢S
VRN
R SH
CH,

R= CH3-(‘3-CH2—C‘)H-CH2-

CH, CH,

Peso Molecular = 322

FIGURA 5.5 - Férmula quimica estrutura do extratante CYANEX® 301.
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ESCAID™ 110 — Exxon Mobil Chemical, utilizado como diluente, uma mistura de
hidrocarbonetos alifaticos, hidrogenada, com densidade (20/4°C) entre 0,7860 e
0,8150g.mL™ e viscosidade a 37,8°C de 1,4 a 2,0 cSt;

Solucdes tampéao pH = 4,0 e pH = 7,0, da Vetec.
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6. RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta secdo, sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos ao longo do trabalho.

O foco dos experimentos foi a avaliagdo da influéncia do pH da fase externa, da concentracéo de
extratante utilizada na fase membrana, para duas diferentes concentraces de surfatante, e do
tempo de permeacdo sobre a recuperacao seletiva de zinco presente no efluente acido resultante
do beneficiamento do caulim. Como principais variaveis-resposta, foram adotados 0s percentuais
de extracdo, de reextracdo de zinco, ferro e aluminio e o percentual de enriquecimento da fase
interna em termos dessas espécies. Outros parametros auxiliares usados na avaliacdo do sistema

foram os percentuais de quebra da membrana e a medida do pH final da fase externa.

6.1. Caracterizacdo do Efluente

O efluente cedido pela Caolim Azzi Ltda. foi caracterizado por meio da técnica de
espectrofotometria de absorcdo atdémica, para verificar os elementos metalicos presentes na

amostra. Os resultados obtidos encontram-se na TABELA 6.1.

Observa-se, pelos resultados, que o0s elementos que apresentaram concentragdes mais
significativas foram o zinco, o ferro e o aluminio, sendo, portanto, estes os metais enfatizados no
presente estudo. Os valores constantes na TABELA 6.1, para esses elementos, correspondem a
uma média de 36 analises, visto que, para cada série de ensaios realizados, foi efetuada a

caracterizagéo do efluente, a titulo de comparagéo.
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TABELA 6.1 - Determinacdo dos principais ions metalicos presentes no efluente do
processamento do caulim e respectivos limites padrées de lancamento
estipulados pela Resolucdo CONAMA 357 (17/03/2005).

LIMITE PADRAO DE

ELEMENTOS CONCENTRAGCAO (mg.L™) N
LANCAMENTO (mg.L™)
Zn 718 5)
Fe 394 15
Al 244 Né&o informado
Mg 12,0 Né&o informado
Mn 31,0 Né&o informado
Ni 0,218 2
Cu 0,0690 1
Cd < 0,0200 0,2
Ca 45,0 Nao informado
Co 2,00 Né&o informado
K 26,0 Né&o informado

Na FIGURA 6.1, é mostrada a variabilidade dos resultados obtidos nas analises desses trés
elementos. As analises indicaram uma concentracdo de zinco no efluente cerca de 100 vezes
acima do permitido pela legislacdo para descarte (BRASIL, 2005; MINAS GERAIS, 1986), mas
relativamente baixa para se utilizar técnicas convencionais de separacdo. Estes resultados
reforcam a hipotese da viabilidade do uso da técnica de Membranas Liquidas Surfatantes para a
recuperacdo de zinco pela capacidade de extrair espécies presentes em uma dada solugdo em
baixas concentracfes, a fim de recupera-las seletivamente, associada ao baixo inventario de

reagentes necessario para sua aplicacgéo.

O pH do efluente também foi avaliado, obtendo-se um valor médio igual a 1,5 e desvio padréo
igual a 0,073.
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FIGURA 6.1 - Variabilidade dos resultados de analise quimica das concentragcdes das espécies

metéalicas Zn, Fe e Al presentes no efluente acido.

6.2. Andlise da Variacdo do pH da Fase Externa nos Ensaios de Extracdo por
MLS

Nos ensaios de permeacdo, foi feito um acompanhamento do pH da fase externa ao longo do
experimento, para se verificar a necessidade de se adicionar uma solugdo tampao na fase externa
ou se adicionar uma base para se manter o pH constante, de modo a evitar uma diminuigdo na
forca-motriz do sistema, e também uma alteracdo do pH, que poderia reduzir a eficiéncia de
extracao, por exemplo, pela formacéo de espécies ndo desejaveis.

De acordo com CYTEC (2009), o pH 6timo da fase externa na extracdo de Zn*, em meio
sulfirico, com o CYANEX® 301, extratante utilizado no presente trabalho, se encontra na faixa
de 0,5 a 2,0, estando assim, os valores de pH investigados (0,5, 1,0 e 1,5 (pH do efluente)) dentro
de tal faixa. Segundo o mecanismo de contra-transporte, que descreve a extracdo desse metal em
meio acido (MARR & KOPP, 1982), representado na FIGURA 6.2, o pH da fase externa sofre
uma reducdo com o decorrer da extracdo, em virtude da liberagdo de fons H* para essa fase na
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interface fase externa/fase membrana. Portanto, sem o controle de pH, era de se esperar um

abaixamento no pH inicial da fase externa.

Fase externa Fase membrana Fase interna

Zn \‘ / ZnR, \ f}zn
/ A ‘_,/"'

T Ry,

H+

FIGURA 6.2 - Mecanismo de contra-transporte para a extracdo de zinco em meio acido.

Por esse motivo, foi feito um acompanhamento da variacdo dos valores médios de pH da fase
externa em funcdo do tempo de permeacéo, envolvendo todos os experimentos realizados para
cada um dos tempos de permeacdo investigados. Os resultados encontram-se na FIGURA 6.3.
Constatou-se que o pH permaneceu praticamente inalterado. As variacdes do pH foram pequenas
provavelmente devido a pequena quantidade, em massa, dos metais na fase externa (concentracdo
da ordem de mg.L™) e, conseqgiientemente, da pequena quantidade de fons H* transportados para
a fase externa. Sendo assim, durante todo o trabalho, ndo foi efetuado o controle do pH da fase

externa nos ensaios descontinuos de permeacao.
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FIGURA 6.3 - Variacdo dos valores médios de pH da fase externa em funcdo do tempo de

permeacdo (concentracdo de surfatante = 1% m/v).

6.3. Influéncia da concentracdo de extratante na fase membrana em funcéo do

tempo de permeacao

Os experimentos foram realizados com o intuito de avaliar a eficiéncia de extragdo de zinco, bem
como a seletividade desse processo, com a evolugdo do tempo, para as seguintes concentragoes
do extratante CYANEX® 301: 1%, 2%, 3%, 5%, 7% e 10% m/v. Para esses experimentos, foram
mantidos fixos os seguintes parametros: concentracdo de surfatante, ECA 4360 (1% m/v ou
1,5% m/v), velocidade de agitagdo (150 rpm), temperatura (ambiente = 25 + 2°C) e relagdo de
fases A/O/A (10:1:1).

Os efeitos da variacdo da concentracdo do extratante na fase membrana, aliada a diferentes

tempos de permeacéo, foram avaliados nos valores de pH apresentados a seguir.
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6.3.1. Ensaios realizados no pH do efluente (pH = 1,5 £ 0,073)

Concentracéo do surfatante ECA 4360 = 1,0% m/v

Os resultados apresentados na FIGURA 6.4 mostram a variagdo do percentual de extragdo de
zinco, metal foco do presente estudo, com a evolugdo do tempo de permeacdo. Os ensaios foram
realizados em pH da fase externa igual a 1,50 (valor médio), que é o pH natural do efluente, e

fase membrana contendo 1% m/v do surfatante ECA 4360.
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FIGURA 6.4 - Percentual de extracéo de zinco para diferentes concentracdes de CYANEX® 301
na fase membrana, em funcéo do tempo de permeacédo, em pH = 1,5 (concentracdo
de surfatante = 1,0% m/v).

Pela figura, observa-se que o percentual de extracdo de zinco é mais significativo a partir da
utilizacdo de uma concentracdo do extratante de 5% m/v, tornando-se ainda maior para a
concentracdo de 7% m/v. Isto pode ser explicado pelo aumento na concentragdo desse reagente
na interface fase membrana / fase externa, fato que leva a uma maior formagdo do complexo
zinco / extratante. Além disso, por estar presente em maior concentracao, esse reagente, que tem

propriedades interfaciais e ajuda a estabilizar a membrana, encontra-se mais disponivel para
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realizar seu papel de extrator, resultando em um aumento nos percentuais de extragdo de zinco
(FOUAD & BART, 2008).

Um comportamento atipico foi observado para a curva que representa a extracdo com 10% m/v
de CYANEX® 301 na fase membrana. O percentual de extracdo para essa condicdo é inferior ao
verificado para 5% m/v de CYANEX® 301. Isto se deve, provavelmente, & co-extracdo de
aluminio observada para essa concentracdo de extratante, que pode interferir na disponibilidade
de moléculas de extratante destinadas a extracdo do zinco. Além disso, 0 aumento da
concentragdo de extratante leva a um aumento da viscosidade da membrana, o que altera a

difusividade dos complexos formados. Tais questdes serdo, novamente, abordadas mais a frente.

Avaliando-se, agora, 0s tempos de permeacdo para as diferentes concentracdes de CYANEX®
301 analisadas, observa-se, pela FIGURA 6.4, que essa varidvel s6 demonstra um efeito
significativo a partir de concentracdes de extratante superiores a 3% m/v. Para 5 e 7% m/v de
CYANEX® 301, que sdo as concentragBes que levaram aos melhores resultados e, portanto, que
constituem as condicdes de interesse para o presente estudo, tem-se que hd um aumento da
extracdo de zinco com o aumento do tempo de permeacdo, pois maior € o contato entre as fases, e
maior o tempo que o complexo formado na interface externa tem para se difundir para a interface
interna, regenerando o solvente na fase membrana. Para ensaios com 5% m/v de CYANEX® 301,
o percentual de extracdo de zinco chega a 38% e, para ensaios com 7% m/v de CYANEX® 301,
atinge 59%, com 20 minutos de permeagdo. O melhor resultado, dentre as condic¢des avaliadas,
foi obtido com uma fase membrana constituida por 7% m/v de CYANEX® 301, para 1% m/v de
ECA 4360 e um tempo de permeacdo de 20 minutos. No entanto, cabe ressaltar que o tempo de
20 minutos de permeacéo foi insuficiente para a operagdo em estagio Unico, tanto para 5 quanto
para 7% m/v de extratante, fato observado pelo carater ascendente das curvas obtidas. Para a
concentracdo de 10% de extratante, verifica-se, a partir de 6 minutos de permeagéo, uma pequena
diminuig&o na extragdo de zinco, que, conforme sera mostrada mais a frente, pode estar associada

ao aumento na extracéo de aluminio.

As baixas extracBes de zinco verificadas para as membranas com 1%, 2% e 3% m/v de

CYANEX® 301 se devem, provavelmente, & baixa disponibilidade de reagente para efetuar a
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extracdo. Pode ocorrer, ainda, em vista da baixa concentragdo de surfatante utilizada (no caso
1% m/v ECA 4360), de parte das moléculas de extratante migrarem para as interfaces externa e

interna para auxiliar na estabilizacdo da membrana.

Com base no exposto, pode-se dizer que, na concentragdo de surfatante de 1% m/v, os maiores
percentuais de extragdo de zinco foram obtidos para as condi¢des de 5% e 7% m/v de
CYANEX® 301 presentes na fase membrana. Assim, sdo, também, avaliados, conforme mostrado
mais a frente, os resultados de seletividade, reextracdo e quebra da membrana para essas
condigdes, com o intuito de se definir a concentracdo de extratante na fase membrana mais
adequada para o objetivo almejado. Ressalta-se que a seletividade serd analisada também em
comparacdo a condicdo de 10% m/v de extratante, mostrando a questdo da co-extracdo de

aluminio nessa condicdo.

Nas FIGURAS 6.5 a 6.7, sdo mostradas as curvas de extracdo de zinco e co-extracdo de ferro e

aluminio, para fases membranas com 5%, 7% e 10% m/v de extratante, respectivamente.
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FIGURA 6.5 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
5% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeacéo,
em pH = 1,5 (concentragéo de surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.6 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeagéo,

em pH = 1,5 (concentragdo de surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.7 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracéo de
10% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de

permeacdo, em pH = 1,5 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).
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Para concentracdes de CYANEX® 301 de 5 e 7% m/v, observa-se que as co-extracdes de ferro e
de aluminio foram despreziveis, um fato relevante visto que a seletividade é objeto de interesse.
Essa seletividade pode ser explicada pela teoria HSAB (teoria dos acidos e bases duros e macios,

discutida anteriormente no ITEM 4.1).

O zinco, um &cido intermediario, deve estar se comportando como um &cido macio e, de acordo,
com a teoria HSAB, apresenta uma maior afinidade pelo CYANEX® 301 que, pela presenca de
atomos ligantes de enxofre em sua cadeia, € uma base macia. Dessa forma, os atomos de enxofre,
0S quais possuem orbitais d vazios, aceitam elétrons d provenientes do zinco, ocorrendo a
retrodoagdo © dos elétrons dos orbitais d do zinco para os orbitais d do enxofre. Fendmenos de
retrodoacao como esses aumentam muito a estabilidade da liga¢do quimica de complexacgéo entre
extratantes contendo enxofre e ions metalicos divalentes de transicdo 3d livres, como 0 zinco
(TAIT, 1993; SOLE & HISKEY, 1995; SALUM, 1998; GARDUCCI, 2006).

Em 1995, SOLE & HISKEY fizeram um estudo comparativo da extracdo de cobre, também com
nimero de oxidacdo igual a +2, com trés extratantes (CYANEX® 272, CYANEX® 301 e
CYANEX® 302). A extracdo completa de cobre com CYANEX® 302 e CYANEX® 301 ocorreu
em valores de pH menores que zero. O CYANEX® 272 formou um complexo mononuclear com
o0 cobre, de estrutura quadratica planar, correspondendo a estequiometria Cu(HA)2, em que A
representa o ligante R,PO,. Por outro lado, a extracdo do mesmo fon por CYANEX® 302 e pelo
CYANEX® 301 envolveu a reducdo do ion metalico a Cu (I) e a oxidagdo dos ligantes a espécies
dissulfeto. Foi demonstrado que complexos oligoméricos multinucleares de cobre foram
formados, nos quais os ligantes faziam uma ponte entre 0s metais centrais, conforme mostrado na
FIGURA 6.8.
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FIGURA 6.8 - Estrutura proposta para o complexo oligomérico de cobre com CYANEX® 301.
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O aumento da estabilidade dos complexos com os tio-ligantes pode ser explicado em termos de

ligacOes =, devido a presenca de orbitais d livres, no &tomo doador.

A queda no percentual de extracdo de zinco observada para os ensaios em que foi utilizada uma
concentracdo de CYANEX® 301 de 10% m/v esta associada, conforme ja dito, a uma co-extracéo
de aluminio (vide FIGURA 6.7), que compete com o zinco, desfavorecendo a sua extracdo. Essa
co-extracdo ndo foi verificada para concentragfes mais baixas do extratante. Em termos
massicos, a quantidade de aluminio extraida, mesmo na condigdo em que se tem a maior extracdo
de aluminio (20 minutos de permeacdo), é pouco representativa, sendo de aproximadamente
25mg de aluminio (51% de extracdo a partir de uma massa inicial de 48,8mg de Al, presente em

200 mL de uma fase externa contendo 244 mg.L™ de aluminio).

Para se discutir esse resultado, é importante se analisar a reextracdo das espécies complexadas na
fase membrana. A reextracdo refere-se a quantidade massica extraida de metal da fase externa
que efetivamente transfere-se para a fase interna. Por esse parametro, avalia-se a estabilidade dos
complexos metal / extratante formados na fase membrana. Nas FIGURAS 6.9 a 6.11, sdo
mostrados os percentuais de reextracdo de zinco, ferro e aluminio obtidos quando se utiliza uma
fase membrana composta por 5%, 7% e 10% m/v de CYANEX® 301, respectivamente, em

funcéo do tempo de permeacéo.
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FIGURA 6.9 - Percentual de reextracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
5% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeagéo,

em pH = 1,5 (concentragdo de surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.10 - Percentual de reextragdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacéo,
em pH = 1,5 (concentragéo de surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.11 - Percentual de reextracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
10% miv de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de

permeacdo, em pH = 1,5 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Avaliando-se os dados para uma concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301, observa-se que a
reextracdo de zinco apresenta resultados proximos a 100%, valores que demonstram que
praticamente todo o zinco extraido da fase externa é transferido para a fase interna, em todos os

tempos de permeacéo estudados. Nao houve reextracdo de outros metais.

Para 7% m/v de CYANEX® 301, o percentual de reextracdo (vide FIGURA 6.10), em seus
patamares mais elevados, foi de 60 a 66%. O fato de ndo se ter reextraido todo o zinco da fase
membrana pode estar associado a uma concentracao relativamente baixa de H,SO,4, ou melhor, a
uma baixa forga idnica da fase interna, face ao aumento da quantidade de zinco extraido em
comparacio & concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301. Foi observada, também, a reextracdo
de aluminio, que apesar de ter atingido valores maximos em torno de 32%, pode ser considerada
desprezivel, visto que a extracdo desse metal foi extremamente baixa (vide FIGURA 6.6), em
torno de, no maximo, 3,7%, que cai dentro do erro experimental. Em termos massicos, tem-se
gue uma concentracdo inicial de aluminio de 244 mg.L™, para um volume de fase externa de
200 mL, corresponde a uma massa inicial de 48,8 mg desse metal; uma extracdo de 3,7% a uma
massa de 1,8 mg e uma reextragdo de 32% a uma massa de 0,58 mg. Ressalte-se, portanto, que
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esses valores de 32% foram obtidos ao se tratar dados envolvendo divisdes de niUmeros muito

pequenos, em que quaisquer pequenas variagoes de resultado impactam o percentual.

Para 10% m/v de CYANEX® 301, o complexo formado entre o extratante e o aluminio na fase
membrana ndo foi reextraido e o complexo de zinco foi totalmente reextraido, o que indica uma
elevada estabilidade do complexo de aluminio, formado nesse pH (1,5). Isto parece explicar a
extracdo preferencial de aluminio em detrimento do zinco para essa condicdo de extratante.
Acredita-se que o complexo aluminio-extratante seja mais estdvel que o complexo de zinco,
sendo, com isso, extraido preferencialmente, justificando, assim, a reextracdo apenas do zinco.
Com relagdo ao fato da co-extracdo de aluminio ter sido observada apenas para uma concentracdo
elevada de extratante, acredita-se que ela esteja associada ao tipo de complexo formado. Sendo o
aluminio um metal com o nimero de oxidacdo +3, é provavel que a reacdo se dé com um nimero
maior de moléculas de extratante do que no caso do zinco e, por esse motivo, essa reacao seja
favorecida apenas em condigdo de concentracdo de extratante mais elevada. Se for fato que o
aluminio necessita de mais moléculas de extratante para se complexar, sobrard menos reagente
para complexar as demais espécies. Além disso, o fato de se utilizar uma maior concentracdo de
extratante leva a uma fase membrana mais viscosa, 0 que se intensifica se 0os complexos
formados na fase membrana forem volumosos. O aumento da viscosidade dificultaria a

permeacao de outras espécies, incluindo a de zinco.

Para se chegar a melhor condicdo para a concentracdo de extratante na fase membrana, os
resultados obtidos, para as condicOes de 5% e 7% m/v desse reagente, foram analisados também
em termos do percentual de enriquecimento e de quebra da membrana. Nas FIGURAS 6.12 e
6.13, sdo mostrados o0s percentuais de enriquecimento da fase interna, em termos do zinco, ferro e
aluminio, em funcéo do tempo de permeacéo, para as concentracdes de CYANEX® 301 de 5 e

7% ml/v, respectivamente.
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FIGURA 6.12 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio, para uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX®301 na fase
membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 1,5 (concentracdo de
surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.13 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio para uma concentracdo de 7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana,
em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 1,5 (concentracdo de surfatante =
1,0% m/v).
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O elevado percentual de enriquecimento observado para 0 zinco mostra que houve uma grande
concentracdo desse metal na fase interna, com a evolucdo do tempo, atingindo o propdésito do
trabalho, que é recuperar zinco do efluente, com pequena co-extracdo de outros elementos.
Houve, também, um aumento gradativo desse percentual que, para 20 minutos de permeacéo
(maior tempo de permeacéo investigado neste trabalho, ao qual estdo associados 0s maiores
percentuais de extracdo para as duas condi¢Oes de extratante em questdo), atingiu, para 5% m/v
de CYANEX® 301 na fase membrana, valores de cerca de 350%, e, para 7% m/v de extratante,
400%. Tal percentual representa 0 aumento da concentracdo do metal, agora presente na fase
interna, em relacdo a sua concentracdo inicial na fase externa. O percentual de enriquecimento
para o ferro e para o aluminio apresentou valores muito baixos devido a pequena extracdo e

reextracdo dos mesmos no sistema.

Sulfato de litio (Li,SO,) foi acrescentado a fase interna, como tragador, para que fosse possivel
mensurar o percentual de quebra da membrana, a partir da medida de concentragdo do litio em
ambas as fases, antes e ap0s a permeacdo, conforme j& descrito na metodologia. Na
FIGURA 6.14, é mostrado o percentual de quebra da membrana em funcdo do tempo de

permeacao, para as concentragdes de extratante de 5 e 7 % m/v.
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FIGURA 6.14 - Percentual de quebra da membrana em funcdo do tempo de permeacéo, para as
concentragdes de extratante na fase membrana de 5 e 7% m/v, em pH = 15

(concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Com relagdo a quebra da membrana, tem-se que as curvas para as duas concentracbes de
extratante demonstram, de uma forma geral, uma boa estabilidade das membranas, apresentando
percentuais de quebra de, no maximo, 1,3% para 5% m/v de extratante e 0,81% para 7% m/v de
extratante, ambos para 20 minutos de permeacdo. A maior estabilidade observada para a maior
concentracdo pode ser explicada pela atuagdo do extratante na estabilizacdo da membrana,
auxiliando o surfatante. Foi verificado, também, um aumento da quebra com o tempo de
permeacdo. Com o0 aumento do tempo, a energia de cisalhamento imposta ao sistema vai se
tornando maior, principalmente na regido mais proxima ao impelidor, e os glébulos de emulséo

vao ficando menores, 0 que propicia sua ruptura na regido nodal (SALUM, 1998).

Concentracéo do surfatante ECA 4360 = 1,5% m/v

Para avaliar o efeito conjunto da concentracdo do extratante com a concentragdo do surfatante,
foram realizados alguns ensaios nas mesmas concentragbes de extratante anteriormente
mencionadas (1, 2, 3, 5, 7 e 10% m/v) para uma concentracdo de surfatante de 1,5% m/v e pH

igual a 1,5. Os resultados estdo apresentados na FIGURA 6.15.

Pela figura, observa-se que as maiores extracdes de zinco foram obtidas para a concentracdo do
extratante de 5% m/v. J& a curva de 7% m/v ja ndo apresentou resultados satisfatorios como no
caso da concentragdo de surfatante de 1,0% m/v. Para se explicar esses resultados, sdo
destacadas, na FIGURA 6.16, as curvas para 5 e 7% m/v de extratante, (concentragdes de

surfatante de 1,0 e 1,5% m/v).
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FIGURA 6.15 - Percentual de extracéo de zinco para diferentes concentracdes de CYANEX® 301

na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 1,5 (concentracédo
de surfatante = 1,5% m/v).
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FIGURA 6.16 - Influéncia da concentracao de surfatante na extragéo de zinco para concentragdes

de 5 e 7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de
permeacdo, em pH =1,5.
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Na FIGURA 6.16, verifica-se que o aumento da concentracdo de surfatante de 1,0 para 1,5% m/v,
para uma concentracéo de extratante de 5% m/v, levou a um aumento de 10 a 15% na extracédo de
zinco para todos os tempos de permeacdo. Isto se deve provavelmente a maior disponibilizacéo
de extratante para a reacdo com o zinco pelo aumento da quantidade de surfatante presente, pois,
conforme ja mencionado, se a concentracdo do surfatante é baixa, o extratante (ou parte dele) fica
na interface, auxiliando o surfatante na estabilizagcdo da membrana. Observa-se, também, que, se,
por um lado, 0 aumento da concentracao de extratante de 5 para 7% m/v, para 1,0% de surfatante,
levou a um aumento na extracdo de zinco pela maior quantidade de reagente presente para
realizar essa extracdo; por outro, para 1,5% de surfatante, 0 aumento na concentracdo de
CYANEX® 301 levou a uma diminuico significativa da extracdo de zinco. Esse efeito pode ser
atribuido ao aumento da viscosidade da membrana provocado, nesse caso, pelo aumento da
concentracdo de surfatante (NASCIMENTO, 2006), o que dificulta a difusividade dos complexos
formados através da fase membrana, da interface externa para a interface interna. Em outras
palavras, se a difusdo através da fase membrana fica dificultada, a reacdo de liberacdo do metal
na interface interna € retardada e, consequentemente, também a extracdo do mesmo na interface
externa, visto que o extratante ndo estara disponivel para complexar o metal. Tem-se, portanto,
para a concentracdo de surfatante de 1,5% m/v, que, a principio, a melhor condicdo para extracdo
de zinco, em pH igual 1,5, é uma fase membrana contendo 5% m/v de CYANEX® 301. Essa
condicdo levou a uma extracdo de 53% de zinco, ao passo que 59% desse metal foram extraidos
com uma membrana contendo 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% de ECA 4360. A escolha entre
essas duas condi¢bes demanda ndo s6 uma andlise dos custos dos reagentes ECA 4360 e

CYANEX ®301, mas também uma analise da seletividade da membrana e estabilidade da mesma.

Da mesma forma como foi apresentado para a condigdo de 1,0% de surfatante, observou-se, para
1,5% de ECA 4360, um aumento da extracdo de zinco com o tempo para a condigdo em que se
conseguiu uma extracdo apreciavel (5% m/v de extratante). Cabe novamente ressaltar que o
tempo de 20 minutos de permeacéo foi insuficiente para a opera¢do em estagio unico. Para essa
condigéo de extratante (5% m/v), mantendo-se a concentracdo de surfatante em 1,5% m/v, foi
feita uma avaliacdo da seletividade do processo em termos da extracdo de zinco, em relacdo aos
metais aluminio e ferro, mostrada na FIGURA 6.17. Constata-se hovamente que 0 processo é

seletivo e mais uma vez as extracdes de ferro e aluminio podem ser desprezadas, visto que as
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concentrages iniciais desses metais no efluente sdo muito baixas. No entanto, essa extragdo € um
pouco maior do que a observada para a membrana com 5% de extratante e 1,0% de surfatante
(FIGURA 6.5), também pelo motivo explicado anteriormente de que 0 aumento da quantidade de
surfatante na interface deixa o extratante mais disponivel para atuar no sistema. A extracdo
méaxima de aluminio foi de 5,1% (equivalente a uma massa de 2,5 mg) e a de ferro foi de 8,2%
(equivalente a uma massa de 6,5 mg).

Na FIGURA 6.18, sdo mostrados os percentuais de reextracao dos metais zinco, ferro e aluminio,
para uma fase membrana contendo 5% de CYANEX® 301 e 1,5% de ECA 4360. O percentual de
reextracdo de zinco, em torno de 82,5% (valor médio), foi menor em comparacao ao obtido para
a concentracdo de surfatante de 1,0% m/v (praticamente 100%). Isto era de se esperar devido ao
aumento da viscosidade da fase membrana, dificultando a permeacdo dos complexos metéalicos
nessa fase. J& a reextracdo de aluminio e ferro foi maior, pois a extra¢do foi também maior (na
condicdo de 1,0% m/v de surfatante, a extracdo e reextracdo foram totalmente despreziveis).
Foram reextraidos entre 10 e 19% de aluminio (0,25 a 0,5 mg) de aluminio e um maximo de 17%

de ferro (1,1 mg). Ressalte-se que esses valores referem-se a uma operagdo em estagio Unico.
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FIGURA 6.17 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
5% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeagéo,

em pH = 1,5 (concentragdo de surfatante = 1,5% m/v).
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FIGURA 6.18 - Percentual de reextracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
5% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeacéo,
em pH = 1,5 (concentragéo de surfatante = 1,5% m/v).
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Quanto ao percentual de enriquecimento, para um tempo de 20 minutos de permeacdo e uma
concentracdo de extratante de 5% m/v, este passou de 346% (FIGURA 6.12) para 453%
(FIGURA 6.19), quando a concentracdo de surfatante passou de 1,0 para 1,5% m/v, levando,
portanto, a uma fase interna muito mais rica em zinco. O percentual de enriquecimento foi muito

baixo para ferro e aluminio, face as baixas massas presentes na fase interna.
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FIGURA 6.19 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio, para uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX®301 na fase
membrana, em funcdo do tempo de permeacgdo, em pH = 1,5 (concentracdo de

surfatante = 1,5% m/v).

Para se fazer uma comparacdo entre as melhores condi¢bes de extracdo, 7% m/v de
CYANEX® 301 associado a 1,0% m/v de ECA 4360 e 5% m/v de CYANEX® 301 associado a
1,5% m/v de ECA 4360, sao apresentados, em destaque, os resultados referentes aos percentuais
de extracdo (FIGURA 6.20) e reextragdo dos metais zinco, ferro e aluminio (FIGURA 6.21), e
aos percentuais de enriquecimento da fase interna nesses metais (FIGURA 6.22).

Com relagéo a extracdo, verifica-se que, para o zinco, ela € maior para a concentracdo de 7% m/v
de extratante (1,0% de surfatante) e, nessa condi¢do, também a seletividade é maior. Para um
tempo de permeacdo de 20 minutos, essa extracdo € de 59% contra 53% para 5% m/v de

extratante (1,5% de surfatante).
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FIGURA 6.20 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para
uma concentracéo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacéo, em pH = 1,5.
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FIGURA 6.21 - Percentual de reextracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para
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uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacéo, em pH = 1,5.
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FIGURA 6.22 - Percentual de enriquecimento de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo
de 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para
uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacdo, em pH = 1,5.

Quanto a reextracdo (FIGURA 6.21), observa-se que, para 7% m/v de CYANEX® 301 e 1%
ECA 4360, a reextracio de zinco é em torno de 66% e, para 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5%
ECA, é de aproximadamente 85%. Isto equivale a dizer que 200 mL de uma fase externa
contendo 718 mg.L™! de zinco (143,6mg), apés uma extracdo de 59% de zinco com 7% de
CYANEX® 301 (1,0% de surfatante) e uma reextracdo de 66%, leva a uma fase interna que
contém 56mg de zinco e, portanto, para um volume de 20 mL dessa fase, a uma concentragdo de
2,89.L™" de zinco. Para 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de surfatante, apds uma extracdo de
53% de zinco e uma reextragdo de 85%, a fase interna contém 65mg de zinco e, portanto, para
um volume de 20 mL dessa fase, a concentracdo dessa fase é de 3,3g.L™" de zinco. Com isso, tem-
se que o percentual de enriquecimento da fase interna em zinco é maior para esse ultimo caso,

conforme pode ser visto na FIGURA 6.22.
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Para concluir essa analise em pH igual a 1,5, € apresentado um gréafico do percentual de quebra
da membrana para uma concentragio de 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na
fase membrana, e para uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de

surfatante, em funcdo do tempo de permeacéo (vide FIGURA 6.23).
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FIGURA 6.23 - Percentual de quebra da membrana para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacéo, em pH = 1,5.

Pela FIGURA 6.23, observa-se que, mantendo-se a concentracdo de extratante em 5% m/v e
alterando-se a concentracdo de surfatante de 1,0 para 1,5% m/v, houve um aumento na
estabilidade da membrana, em virtude do aumento da concentragdo desse reagente que se
concentra nas interfaces interna e externa estabilizando mais a membrana. A condigéo de 7% m/v
de extratante e 1,0% m/v de surfatante levou a uma membrana ainda mais estavel, o que implica
ter sido o aumento na concentracdo de extratante mais significativo que a diminui¢do da

concentracéo de surfatante.
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6.3.2. Ensaios realizados em pH = 1,0

Concentracéo do surfatante ECA 4360=1,0% m/v

Foram realizados experimentos para uma fase externa com pH igual a 1,0, ajustado com &cido
sulfarico concentrado. Os resultados para a extracao de zinco em funcéo do tempo de permeacao,
para diferentes concentragdes de CYANEX® 301, utilizando-se 1,0% m/v de ECA 4360, estio
mostrados na FIGURA 6.24.
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FIGURA 6.24 - Percentual de extracdo de zinco para diferentes concentracbes de
CYANEX® 301, na fase membrana em funcdo do tempo de permeacdo, em

pH = 1,0 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Nesse caso, assim como na situacdo apresentada em pH da fase externa igual ao do efluente
(pH = 1,5), e conforme constatado por FOUAD & BART (2008), verificou-se que o aumento de
concentragdo de extratante na fase membrana contribuiu para um aumento na extragéo de zinco,
mas, assim como observado para o pH igual a 1,5, isto so se deu a partir da utilizacdo de uma
concentracdo de CYANEX® 301 na fase membrana igual a 5% m/v. As maiores extracdes foram
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verificadas para a concentracdo de 7% m/v de extratante, sendo que, nessa condi¢do, a extracao
maxima, para operacdo em estagio Unico, foi de 63%, obtida para um tempo de permeacgdo de
20 minutos. Pdde ainda ser observado que o aumento do tempo de permeacao contribuiu para a

extracdo, pelos motivos anteriormente mencionados para pH igual a 1,5.

Valores de extracdo de zinco despreziveis foram constatados para as membranas com 1%, 2% e
3% m/v de CYANEX® 301, em que 0s percentuais de extracdo para o zinco foram inferiores a
5%. Conforme discutido para os resultados obtidos para o pH do efluente, nessas condi¢des pode
ter havido uma baixa disponibilidade de reagente para efetuar a extracdo e o extratante também
poderia estar atuando no sentido de estabilizar a membrana, uma vez que a concentragdo de
surfatante utilizada foi baixa (1,0% m/v ECA 4360).

Foi observado, como na condicdo de pH do efluente, um comportamento atipico para a curva que
representa a extracdo com 10% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana. Porém, aqui, esse
efeito se mostrou menos acentuado. A curva para essa condicdo apresentou um percentual de
extracdo inferior apenas a condicéo de 7% m/v de CYANEX® 301, atingindo um valor maximo,
no tempo de 20 minutos, igual a 43%, valor 3,3 vezes maior para essa mesma concentracao de
extratante em pH igual a 1,5, em sua extragdo maxima (vide FIGURA 6.4). Essa queda no
percentual de extracdo, quando a concentracdo de CYANEX® 301 passa de 7% para 10% m/v
também se justifica pela co-extracdo de aluminio, que interfere na disponibilidade de moléculas
de extratante destinadas a extracdo do zinco (vide FIGURA 6.25), associada, provavelmente, ao
aumento da viscosidade da membrana pelo aumento na concentracdo de extratante, o que pode
torna-la menos permeavel. No entanto, a extracdo de zinco, nesse caso, continuou a ser superior a

do aluminio.
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FIGURA 6.25 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
10% m/v de CYANEX®301 na fase membrana, em funcdo do tempo de

permeacdo, em pH = 1,0 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Analisando-se os dados anteriormente apresentados, constata-se, portanto, que 0S maiores
percentuais de extracdo de zinco foram obtidos para a concentracdo de extratante na fase
membrana igual a 7% m/v. Sendo assim, segue-se uma analise mais detalhada sobre a referida
condicdo, também com o objetivo de se estabelecer um pardmetro comparativo entre as
consideracdes feitas para as analises ja apresentadas, de pH da fase externa igual ao pH natural do

efluente e pH igual a 0,5, cujos resultados se encontram no ITEM 6.3.3, a seguir.

Na FIGURA 6.26, sdo apresentadas as curvas dos percentuais de extracdo de zinco, ferro e
aluminio para uma fase membrana com 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360.
Pela figura, observa-se um aumento no percentual de extracdo de zinco & medida que ha um
aumento no tempo de permeacdo. As co-extracOes de ferro e aluminio foram despreziveis, o que
evidencia a seletividade da condicdo para a extracdo de zinco. Aqui, também a seletividade do

extratante pelo zinco pode ser explicada pela teoria HSAB.
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FIGURA 6.26 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeagéo,

em pH = 1,0 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Do mesmo modo feito anteriormente para pH igual a 1,5, os resultados foram avaliados em

termos do percentual de reextracdo, de enriquecimento da fase interna e de quebra da membrana.

Na FIGURA 6.27, sdo apresentados os resultados referentes aos percentuais de reextracéo
obtidos para a fase membrana composta por 7% m/v de CYANEX® 301, com a evolucéo do
tempo de permeacdo. Observa-se um aumento gradativo do percentual de reextragdo de zinco
com o tempo de permeacdo, obtendo-se um valor maximo igual a 76%, para um tempo de
permeacdo de 20 minutos. Portanto, parte do zinco extraido da fase externa permanece retido na
fase membrana. Para 200 mL de fase externa com uma concentracdo média de 718mg.L™, o
conteddo inicial de zinco era de 143,6mg. Foram, portanto, extraidos da fase externa, em
20 minutos de permeacédo, 91mg de zinco (63% de extragdo), dos quais 69 mg foram reextraidos
(76% de reextracdo), o que corresponde a uma massa de 22 mg de zinco retida na fase membrana,
complexada com o extratante ou, ainda, perdida durante a operacdo e manuseio das fases.
Situacdo semelhante foi observada na mesma condicdo de extratante, para pH da fase externa
igual ao do efluente. Quanto ao aluminio, tem-se que, em virtude da grande oscilagdo dos

resultados, os percentuais de reextragdo desse metal ficaram prejudicados, mas, mesmo assim, a
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seletividade pbde ser avaliada a partir dos percentuais de enriquecimento apresentados na
FIGURA 6.28. Ja a reextracdo de ferro foi muito baixa, o que implica uma elevada seletividade

em relacdo a esse metal.

—8—_Zinco Ferro Tempo (min)

FIGURA 6.27 - Percentual de reextracdo de zinco e ferro, para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em

pH = 1,0 (concentragéo de surfatante = 1,0% m/v).

Com relacédo ao percentual de enriquecimento, conforme pode ser visto na FIGURA 6.28, ele foi
alto para o zinco e crescente com o tempo chegando a 481% (tempo de 20 minutos),
demonstrando ter havido uma grande concentracdo desse metal na fase interna com a evolucao do
tempo, objetivo do presente trabalho. Foram observados, também baixos percentuais para o ferro

e 0 aluminio.
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FIGURA 6.28 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio, para uma concentracdo de 7% m/v de CYANEX®301 na fase
membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 1,0 (concentracdo de

surfatante = 1,0% m/v).

Na FIGURA 6.29, sdo mostrados os resultados para a quebra da membrana. Foi observado um
discreto perfil de aumento do percentual de quebra com o aumento do tempo de permeacéo,
comum a praticamente todas as concentracdes de extratante, com valores inferiores a 2%. Tais
resultados demonstram uma boa estabilidade da membrana e da emulsdo mdltipla obtidas na

etapa de permeacao.
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FIGURA 6.29 - Percentual de quebra da membrana, para diferentes concentracbes de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em

pH = 1,0 (concentracao de surfatante = 1,0% m/v).
Concentracéo do surfatante ECA 4360=1,5% m/v.

Também para avaliar o efeito conjunto da concentracdo do extratante com a concentracdo do
surfatante para pH igual a 1,0, foram realizados alguns ensaios com as mesmas concentragdes de
extratante anteriormente mencionadas (1, 2, 3, 5, 7 e 10% m/v) para uma concentracdo de

surfatante de 1,5% m/v, cujos resultados estdo apresentados na FIGURA 6.30.

Pela figura, constata-se que o0 zinco praticamente ndo foi extraido com membranas contendo 1, 2
ou 3% m/v de extratante. Os melhores percentuais de extracdo desse metal foram obtidos com
5% m/v desse reagente, tendo sido crescentes com 0 tempo de permeacgdo. Para um tempo de
20 minutos, essa extracdo foi de 47%, para operacdo em estadgio Unico. Tempos maiores
provavelmente levariam a um maior percentual de extragdo. Ensaios realizados com 7 e 10% m/v
de extratante também levaram a extracdes ndo significativas. Todos esses resultados obtidos
corroboram os anteriormente apresentados para outras condi¢des de pH e/ou de concentracdo de

surfatante e podem ser explicados da mesma forma.
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FIGURA 6.30 - Percentual de extracdo de zinco para diferentes concentragcbes de
CYANEX® 301, na fase membrana em funcdo do tempo de permeacéo, em pH =

1,0 (concentracdo de surfatante = 1,5% m/v).

Para se fazer uma analise mais aprofundada do efeito da concentracdo de surfatante, para pH
igual a 1,0, sdo apresentadas, na FIGURA 6.31, as curvas de extracdo de zinco para as
concentracdes de 5 e 7% m/v de extratante, para as duas concentracdes de ECA 4360
investigadas. Observa-se que, para 1,0% m/v de ECA 4360, o aumento da concentragdo de
CYANEX® 301 teve um impacto positivo aumentando a extracdo de zinco (mais extratante
disponivel na interface para a formagéo do complexo com o zinco). Para 1,5% m/v de ECA 4360,
isto ja ndo ocorreu (maiores concentraces de extratante e surfatante levaram a um aumento da
viscosidade, dificultando a permeacgdo do complexo). Comparando agora as curvas de 7% m/v de
extratante associado a 1,0% m/v de ECA 4360 e 5% m/v de extratante associado a 1,5% m/v de
ECA 4360, verifica-se que a extragéo de zinco foi maior para a primeira membrana, para todos 0s
tempos de permeacdo. Certamente, nesse caso, o efeito do aumento da concentragédo de extratante
para uma baixa concentracdo de surfatante foi predominante em relagdo ao efeito da maior
liberacdo de extratante para a interface proporcionada pelo aumento da concentracdo de

surfatante.
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FIGURA 6.31 - Percentual de extracdo de zinco para concentracfes de 5 e 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de ECA 4360 na fase membrana, em funcéo do

tempo de permeacdo, em pH = 1,0.

Na FIGURA 6.32, sdo apresentados os resultados para a extracdo de zinco, aluminio e ferro
(gréfico de seletividade), em que se observa que 0s metais aluminio e ferro praticamente nédo

foram extraidos.

Na FIGURA 6.33, sdo mostrados os resultados da reextracdo de zinco e ferro. Verifica-se que o
percentual de reextracdo de zinco aumentou com o tempo de permeacdo até praticamente
6 minutos, se estabilizando apds esse tempo, com um percentual de reextracdo em torno de 96%.
O ferro praticamente ndo foi extraido. Houve problemas com a andlise de aluminio e, mais uma
vez, em virtude da oscilacdo dos resultados para esse metal que inviabilizou qualquer anélise de
dados, estes ndo foram apresentados na FIGURA 6.33. Porém, 0s percentuais de enriquecimento,
mostrados na FIGURA 6.34, mostram que, enquanto o percentual de enriquecimento de zinco
atingiu valores de 435%, o de ferro e o de aluminio chegaram a, no maximo, 19 e 12%,
respectivamente, demonstrando a obtencdo de uma fase interna concentrada em zinco em

detrimento dos demais metais.
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FIGURA 6.32 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
5% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeacéo,

em pH = 1,0 (concentragdo de surfatante = 1,5% m/v).
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FIGURA 6.33 - Percentual de reextracdo de zinco e ferro, para uma concentracéo de 5% m/v de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeacéo, em pH =
1,0 (concentracdo de surfatante = 1,5% m/v).
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FIGURA 6.34 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio, para uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX®301 na fase
membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 1,0 (concentracdo de

surfatante = 1,5% m/v).

Como a concentracdo de surfatante praticamente ndo afetou a extracdo de ferro e aluminio, a
analise dos efeitos da concentracdo desse reagente na extracao, reextracdo e enriquecimento da
fase interna foi feita apenas com relagédo ao zinco (FIGURAS 6.31, 6.35, 6.36, respectivamente),
para as condi¢cbes que levaram aos percentuais de extragdo de zinco mais elevados: fase
membrana constituida por 5% m/v de CYANEX®301 e 1,5% m/v de ECA 4360 e fase

membrana com 7% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante.
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FIGURA 6.35 - Percentual de reextracdo de zinco para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em funcéo

do tempo de permeacéo, em pH =1,0.

0 5 10 15 20

—@— 7% Cyanex - 1,0% ECA --4ll-- 5% Cyanex - 1,5% ECA Tempo (min)

FIGURA 6.36 - Percentual de enriquecimento de zinco para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX®301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em funcéo
do tempo de permeacéo, em pH =1,0.
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Pelas figuras, constata-se que o percentual de reextracdo de zinco aumentou com o tempo para as
duas condigdes investigadas, sendo que, para a condi¢do de 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de
surfatante, a reextracdo, para 20 minutos de permeacdo, foi de 96%, com um percentual de
enriquecimento de 435%, ao passo que, com uma fase membrana com 7% m/v de
CYANEX®301 e 1,0% m/v de ECA 4360, a reextracdo foi de 76% e o percentual de
enriquecimento de 481%, para 0 mesmo tempo de permeacéo.

Quanto a estabilidade da membrana, pela FIGURA 6.37, pode-se dizer que as condi¢bes de
7% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante e de 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de
surfatante praticamente se equivalem, sendo inferior a 1,0%. Nessa figura, € mostrada também a
curva para a condicdo de 5% m/v de extratante e 1,0% de ECA 4360, mostrando claramente que
com menos extratante e uma mesma quantidade de surfatante ou com uma mesma quantidade de
extratante e menos surfatante, a membrana perde em estabilidade. Nessa ultima condicdo, o
aumento da quebra com o tempo de permeacdo é bem acentuado devido a essa menor

estabilidade da membrana.

1,5

0,5

—8—5% Cyanex - 1% ECA -@-- 5% Cyanex - 1,5% ECA

Tempo (min)

7% Cyanex - 1% ECA

FIGURA 6.37 - Percentual de quebra da membrana para uma concentragdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de surfatante, em
funcédo do tempo de permeagéo, em pH = 1,0.
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6.3.3. Ensaios realizados em pH = 0,5

Concentracéo do surfatante ECA 4360 = 1,0% m/v

Foram realizados experimentos também com um pH da fase externa igual a 0,5 e o ajuste foi
novamente realizado com 4&cido sulfurico concentrado. Na FIGURA 6.38, sdo mostrados 0s

resultados de extracdo de zinco com a evolugdo do tempo de permeacgdo, para diferentes
concentracOes de extratante.
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FIGURA 6.38 - Percentual de extracdo de zinco, para diferentes concentragbes de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacéo, em pH =

0,5 (concentragéo de surfatante = 1,0% m/v).

Observa-se que o0s percentuais de extracdo de zinco, assim como nas situacdes de pH de fase
externa ja apresentados, tornam-se mais expressivos a partir da utilizacdo de 5% m/v do
extratante CYANEX®301 na fase membrana. A partir dessa condicdo, o aumento da
concentracdo de extratante na fase membrana, bem como do tempo de permeacdo, contribuiram
para um aumento no percentual de extracdo desse metal. Acredita-se que tempos superiores aos

investigados possam levar a maiores percentuais de zinco extraido. Para 20 minutos de
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permeacdo, a extracdo de zinco para 5, 7 e 10% m/v de extratante foi de 12, 33 e 17%,
respectivamente. Portanto, para o pH igual a 0,5, foi também observado, para a concentracao de
10% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, uma queda no percentual de extracdo em relacdo
a condicdo de 7% m/v de extratante. As possiveis explicacdes para esse resultado poderiam, a
principio, serem as mesmas apresentadas para as outras condi¢cBes de pH investigadas, co-
extracdo de outros metais que, no caso deste trabalho, seriam o ferro e o aluminio, que podem
interferir na disponibilidade de moléculas de extratante destinadas a extracdo do zinco e/ou
aumento da viscosidade da fase membrana, que se torna menos permeavel, quando ha um
acréscimo no percentual de extratante. Porém, como, nessa condi¢do, ferro e aluminio
praticamente ndo foram extraidos, conforme mostrado na FIGURA 6.39, acredita-se que o fator
responsavel tenha sido o aumento da viscosidade da fase membrana, com consequente

comprometimento da difusividade do meio.

Percentuais pouco significativos de extracdo de zinco foram identificados para as membranas
com 1%, 2% e 3% m/v de CYANEX® 301. Nessas condicdes, a estabilidade do sistema pode
estar interferindo nas etapas de permeacdo e o extratante atuando no sentido de estabilizar a

membrana. Dessa forma, os percentuais de extracdo para o zinco foram inferiores a 4%.

Os maiores percentuais de extracdo de zinco foram obtidos com uma membrana com 7% m/v de
CYANEX® 301. Sendo assim, segue-se uma anélise mais detalhada sobre tal condicdo, também a
titulo comparativo com os resultados obtidos para o pH da fase externa igual a 1,5 e para o pH

igual a 1,0.
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FIGURA 6.39 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
10% m/v de CYANEX®301 na fase membrana, em funcdo do tempo de

permeacdo, em pH = 0,5 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).

Na FIGURA 6.40, é mostrada a evolugdo da extracdo de zinco e co-extracao de ferro e aluminio,
quando se utiliza uma membrana com 7% m/v de extratante. Observa-se um pequeno aumento no
percentual de extracdo de zinco a medida que hd um aumento no tempo de permeacdo. Foram
identificadas baixas co-extracfes para o ferro e aluminio, o que evidencia a seletividade da
condigdo para a extracdo de zinco. Aqui, tambeém, a quantidade inicial de tais metais na fase

externa e a teoria HSAB podem ser utilizadas para compreenséo do fato.

Para complementar a analise acima, sdo apresentados o0s percentuais de reextracdo e de

enriquecimento da fase interna, respectivamente, na FIGURA 6.41 e na FIGURA 6.42.

129



100
80
60
=
B
40
—e
+
) ﬁ
0 pe—l——p 7 * A
0 5 10 15 20
‘ —e—Zinco Ferro —#—Aluminio Tempo (min)

FIGURA 6.40 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcéo do tempo de permeagéo,

em pH = 0,5 (concentragéo de surfatante = 1,0% m/v).

—8-Zinco Aluminio Tempo (min)

FIGURA 6.41 - Percentual de reextra¢do de zinco e aluminio, para uma concentracdo de 7% m/v
de CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacédo, em
pH = 0,5 (concentracao de surfatante = 1,0% m/v).
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FIGURA 6.42 - Percentual de enriquecimento da fase interna, em termos de zinco, ferro e
aluminio, para uma concentracdo de 7% m/v de CYANEX®301 na fase
membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em pH = 0,5 (concentracdo de

surfatante = 1,0% m/v).

Na FIGURA 6.41, foi observado um aumento gradativo do percentual de reextracdo de zinco
com o tempo de permeacdo, obtendo-se um valor maximo igual a 55%. Tal dado demonstra que
parte do zinco extraido da fase externa permaneceu retida na fase membrana. Por um balanco de
massa, tem-se que, para 200 mL de fase externa com uma concentracdo média de 718 mg.L™?, o
conteddo inicial de zinco era de 143,6 mg. Foram, portanto, extraidos da fase externa, em
20 minutos de permeacdo, 47 mg de zinco (33% de extracdo), dos quais 26 mg foram reextraidos
(55% de reextracdo), correspondendo a uma massa de 21 mg de zinco retida na fase membrana,
complexada com o extratante ou, ainda, perdida durante a operacdo e manuseio das fases. Os
resultados de reextracdo apresentados para o ferro, nesse caso, também ndo apresentaram
significado fisico. Em termos numéricos, foram medidas massas de ferro na fase interna final
superiores aos valores de massa extraida da fase externa, gerando taxas de reextragdo superiores a
100%, ndo tendo sido, portanto, apresentados na FIGURA 6.41. Os resultados obtidos para a
reextracdo do aluminio sdo, a principio, elevados, mas fazendo-se uma andlise detalhada do
percentual de extracdo para o aluminio, observam-se valores muito baixos, em torno de 2%;

portanto, essa reextracdo praticamente ndo impacta a fase interna final. Tem-se, em média, que
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1,1mg de aluminio sdo extraidos de uma fase externa que contém 48,8 mg, logo, uma massa

muito pequena é transferida para a fase membrana, estando, assim, disponivel a reextracao.

O percentual de enriquecimento para o0 zinco, mostrado na FIGURA 6.42, indica que houve uma
concentracdo desse metal na fase interna com a evolugéo do tempo. Houve um aumento gradativo
desse pardmetro que chegou a um valor proximo de 200%, o que significa uma concentracdo na
fase interna duas vezes maior que a da fase externa inicial. Quanto ao aluminio, o reduzido
percentual de enriquecimento observado se justifica, visto que a massa desse metal que,
efetivamente, se transfere para a fase interna é muito pequena em relagdo a disponivel na fase

externa inicial.

Com relacdo a estabilidade da membrana (vide FIGURA 6.43), foi observado um aumento do
percentual de quebra com o aumento do tempo de permeacédo, pelos motivos ja discutidos para
pH igual a 1,5, porém os valores de quebra se mantiveram inferiores a 1,5%. Tais resultados
demonstram uma boa estabilidade da membrana e da emulsdo multipla obtida na etapa de

permeacéo.
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FIGURA 6.43 - Percentual de quebra da membrana, para diferentes concentracdo de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em
pH = 0,5 (concentracdo de surfatante = 1,0% m/v).
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Concentracéo do surfatante ECA 4360 = 1,5% m/v

Para concluir a avaliacdo do efeito da concentracdo de surfatante, foram realizados ensaios em
pH 0,5, para 1,5% m/v de ECA 4360, com as mesmas concentracdes de extratante (1, 2, 3,5, 7 e
10% m/v de extratante). Os resultados estdo apresentados na FIGURA 6.44. Observa-se que sO
foi obtida uma extragéo significativa de zinco com uma concentragdo de extratante de 5% m/v.
Concentragdes de CYANEX® 301 inferiores a esta (1, 2 e 3% m/v) levaram a membranas pouco
estaveis e, portanto, ineficazes do ponto de vista da extracdo. Membranas com concentracfes de
extratantes mais elevadas (7 e 10% m/v) ndo demonstraram um bom desempenho provavelmente
pelos motivos ja mencionados de aumento da viscosidade da fase membrana em decorréncia do
aumento da extracdo de extratante. Verifica-se que a maxima extracdo de zinco obtida (tempo de
permeacado de 20 minutos), em torno de 16%, é bem inferior a encontrada para os demais valores

de pH investigados em condicGes semelhantes (47% para pH 1,0 e 53% para pH 1,5).
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FIGURA 6.44 - Percentual de extracdo de zinco, para diferentes concentragdes de
CYANEX® 301 na fase membrana, em funcdo do tempo de permeacdo, em

pH = 0,5 (concentracao de surfatante = 1,5% m/v).

Na FIGURA 6.45, é mostrada a variacdo do percentual de extracdo em funcdo do tempo de
permeacdo, para 3 diferentes fases membranas investigadas, todas em pH igual a 0,5: 5% m/v de
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extratante e 1,0% m/v de surfatante; 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de surfatante; 7% m/v de
extratante e 1,0% m/v de surfatante.
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FIGURA 6.45 - Percentual de extracdo de zinco, para concentracfes de 5 e 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de ECA 4360 na fase membrana, em funcéo do

tempo de permeacdo, em pH = 0,5.

Observa-se, comparando-se as 4 curvas apresentadas que as maiores extracoes sdo obtidas para
uma membrana constituida por 7% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante. Verifica-se,
ainda, que, para 1,5% m/v de ECA 4360, o aumento da concentracdo de extratante, de 5 para
7% mlv, levou a uma diminui¢do substancial do percentual de extracdo, efeito contrério ao
observado para 1,0% m/v de surfatante. Esses efeitos sdo os mesmos descritos para pH 1,0 e
discutidos quando da apresentacdo da FIGURA 6.31.

Na FIGURA 6.46, sdo mostrados os percentuais de extracdo de zinco e co-extracdo de ferro e
aluminio, para diferentes tempos de permeacdo, para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante em comparacdo com a condicdo de 5% m/v de
extratante e 1,5% m/v de surfatante. Em ambos os casos, 0 sistema se mostrou muito seletivo

para o zinco em relacdo ao ferro e aluminio.
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Em termos do percentual de reextracdo (vide FIGURA 6.47), tem-se, assim como observado para

0 pH 1,0 (FIGURA 6.35), que este aumentou com o tempo de permeacdo e foi maior para a

condicdo de 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de ECA 4360, em comparagdo a condicdo de

7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360.
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FIGURA 6.46 - Percentual de extracdo de zinco, ferro e aluminio para uma concentracdo de
7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para

uma concentracdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacéo, em pH = 0,5.
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FIGURA 6.47 - Percentual de reextracdo de zinco para uma concentragdo de 7% m/v de
CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em funcdo

do tempo de permeacéo, em pH =0,5.

Na FIGURA 6.48, sdo mostrados os percentuais de enriquecimento para o zinco, ferro e
aluminio, também para as duas melhores condi¢bes de extracdo de zinco em pH 0,5: 7% m/v de
extratante e 1,0% m/v de surfatante em comparacdo a 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de
surfatante. Os percentuais para a primeira condi¢do Sd0 um pouco superiores que para a segunda.
Ressalte-se que, em ambos 0s casos, 0 sistema se mostrou bem seletivo, levando a elevadas
concentragfes de zinco na fase interna, porém em niveis de percentual bem mais baixos que 0s

encontrados para 0s demais valores de pH.
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FIGURA 6.48 - Percentual de enriquecimento da fase interna para uma concentracdo de 7% m/v
de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de surfatante, em funcdo

do tempo de permeacéo, em pH =0,5.
Com relacdo a estabilidade da membrana, pode-se dizer que as membranas com as trés

composicdes avaliadas (vide FIGURA 6.49) apresentaram elevada estabilidade, inferior a 1,0%

de quebra, com valores bem préximos.
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FIGURA 6.49 - Percentual de quebra da membrana para uma concentragdo de 7% m/v de
CYANEX®301 e 1,0% m/v de surfatante na fase membrana, e para uma
concentragdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0 e 1,5% m/v de surfatante, em

funcéo do tempo de permeacéo, em pH = 0,5.

6.3.4. Andlise comparativa para os valores de pH estudados

Para a escolha da melhor condicdo investigada, serdo comparados os resultados obtidos, nos trés

valores de pH avaliados, para as seguintes condicdes, considerando-se 20 minutos de permeacao:

e 5% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante;
e 7% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante;

e 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de surfatante.

Nas FIGURAS 6.50 a 6.52, sdo apresentados esses resultados no tocante a extracdo e a reextracao
de zinco. Observa-se que, para todas as composicOes de fase membrana, o pH que levou & pior
extracdo de zinco foi o pH igual a 0,5. Em contrapartida, para as condi¢cdes 5% m/v de extratante
e 1,0% m/v de surfatante e também 5% m/v de extratante e 1,5% m/v de surfatante, o melhor pH
foi o pH do efluente (pH = 1,5) e, para a fase membrana constituida por 7% m/v de extratante e

1,0% m/v de surfatante, os resultados para pH 1,0 e 1,5 foram praticamente equivalentes.
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FIGURA 6.50 - Grafico comparativo dos percentuais de extracdo e de reextracdo de zinco para
fase membrana constituida por 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de
ECA 4360, para um tempo de permeacao de 20 minutos, para diferentes valores de

pH.
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FIGURA 6.51 - Grafico comparativo dos percentuais de extracdo e de reextracdo de zinco para
fase membrana constituida por 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/iv de
ECA 4360, para um tempo de permeacao de 20 minutos, para diferentes valores de
pH.
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FIGURA 6.52 - Grafico comparativo dos percentuais de extracdo e de reextracdo de zinco para
fase membrana constituida por 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de
ECA 4360, para um tempo de permeacao de 20 minutos, para diferentes valores de
pH.

Quanto a reextracdo de zinco, tem-se que para 5% de extratante, independentemente da
concentracdo de surfatante (1,0 ou 1,5% m/v), os percentuais foram mais elevados do que 0s
obtidos para a fase membrana constituida por 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de
ECA 4360, para todos os valores de pH investigados. Observa-se uma varia¢do no percentual de
reextracdo quando se passa de 5 para 7% m/v de extratante, porém, deve ser ressaltado que esses
percentuais sdo calculados com base nas massas extraidas da fase externa, que sdo distintas para
as diferentes condicdes. Portanto, a avaliagdo com base no percentual ndo pode ser direta e deve

ser mais criteriosa. Tal variagdo, em termos massicos, ndo é expressiva.

Com relagdo ao pH, em principio, 0 aumento do pH da fase externa afeta tanto a extragdo como a
reextragdo de zinco, em virtude do aumento do gradiente de concentracdo de fons H™ entre as
interfaces da membrana, visto que a concentracdo de H,SO, na fase interna foi mantida constante
para todos os experimentos. Por esse motivo, valores de pH mais baixos da fase externa, como

pH igual a 0,5, que equivalem a uma concentracdo mais elevada de fons H* nessa fase, levam ao
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deslocamento do equilibrio da reacdo de extracdo para a esquerda, desfavorecendo a reacao de
extracio, dada pela EQUACAO (6.1).

Mn+

(aq

+nRH ., < MR +nH_, (6.1)
) ) )

(org n(org (ad)

Avaliando os percentuais de enriquecimento para as trés condigdes acima especificadas,
mostradas nas FIGURAS 6.53 a 6.55, observou-se que estes tendem a aumentar, gradativamente,
com o aumento do pH da fase externa, acompanhando assim, o comportamento do percentual de
extracao, ja que a reextracdo ndo apresentou alteracdes tdo significativas com a variacdo do pH

da fase externa.
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FIGURA 6.53 — Percentuais de enriquecimento em zinco da fase interna, para fase membrana
constituida por 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360, para um
tempo de permeacdo de 20 minutos, para diferentes valores de pH.
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FIGURA 6.54 - Percentuais de enriquecimento em zinco da fase interna, para fase membrana

constituida por 7% m/v de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360, para um

tempo de permeacdo de 20 minutos, para diferentes valores de pH.
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FIGURA 6.55 - Percentuais de enriquecimento em zinco da fase interna, para fase membrana
constituida por 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de ECA 4360, para um

tempo de permeacdo de 20 minutos, para diferentes valores de pH.
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Quanto a estabilidade da membrana, conforme mostrado nas FIGURAS 6.56 a 6.58, tem-se que a
variacdo do pH da fase externa, para uma mesma concentracdo de &cido sulfurico na fase interna,
ndo representou alteracdes significativas na quebra da fase membrana, indicando que as
mudancgas na forca idnica, ocasionadas pelo ajuste do pH da fase externa, nas condi¢cbes

investigadas, de uma forma geral, foram pouco expressivas.
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FIGURA 6.56 - Percentuais de quebra da membrana, para fase membrana constituida por 5% m/v
de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360, para um tempo de permeacéo de 20

minutos, para diferentes valores de pH.
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FIGURA 6.57 - Percentuais de quebra da membrana, para fase membrana constituida por 7% m/v
de CYANEX® 301 e 1,0% m/v de ECA 4360, para um tempo de permeacdo de 20

minutos, para diferentes valores de pH.
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FIGURA 6.58 - Percentuais de quebra da membrana, para fase membrana constituida por 5% m/v
de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de ECA 4360, para um tempo de permeacéo de 20
minutos, para diferentes valores de pH.
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Com base no exposto, pode-se concluir que o pH do efluente é o melhor pH para se trabalhar,
visto que ele apresentou os melhores resultados em estagio Unico e ndo precisa de etapa adicional
corretiva para ajuste de pH. Com relacdo a composicdo da fase membrana, a primeira vista,
parece que a condicdo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de ECA 4360 é a mais
adequada; no entanto, toda discussdo apresentada anteriormente indica no sentido da
concentracdo de 7% m/v. Como uma analise mais aprofundada ndo pode ser fundamentada em
apenas um tempo de permeacdo, mas no decorrer de todo o processo, sao apresentadas na
FIGURA 6.59, em destaque, as curvas de extracdo para essas duas condi¢des em funcdo do
tempo. Ressalte-se que a curva de 7% m/v apresenta uma condigdo melhor do que a de 5% m/v e,
quanto a reextracdo, esta pode ser aumentada alterando-se, por exemplo, a concentracdo de acido
na fase interna, entre outras acdes possiveis, objeto de estudos futuros. Acrescente-se a isto que
todos os resultados apresentados sdo para operacdo em estagio Unico, e que a operacdo
multiestagio, incluindo o uso de membranas reutilizadas, deve ser avaliada também em trabalhos

posteriores.
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FIGURA 6.59 - Percentual de extracdo de zinco, para uma concentracdo de 7% m/v de
CYANEX®301 e 1,0% m/v de ECA 4360 na fase membrana e para uma
concentragédo de 5% m/v de CYANEX® 301 e 1,5% m/v de ECA 4360, em fungéo

do tempo de permeacédo, em pH 1,5.
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7. CONCLUSOES

Para o sistema investigado, constituido por uma fase membrana composta pelos reagentes
ECA 4360 (surfatante), CYANEX® 301 (extratante), ESCAID™ 110 (diluente); fase interna

composta por H,SO,4 1,0M e Li,SO, (tracador) 0,05M; e fase externa que era um efluente acido,

sulfurico, obtido na etapa de alvejamento quimico do beneficiamento do caulim, cujo pH natural

era igual a 1,5 e ajustado, quando necessario, com H,SO, concentrado, pode-se concluir, do

ponto de vista da recuperacao de zinco, que:

o melhor pH para se trabalhar é o proprio pH do efluente, por levar as melhores condi¢oes

e ndo necessitar de uma etapa adicional de ajuste de pH;

a melhor composicdo da fase membrana é a constituida por 7% m/v de extratante e

1,0% m/v de surfatante;

que as condi¢des selecionadas (pH 1,5; 7% m/v de extratante e 1,0% m/v de surfatante)
proporcionam uma extracdo de zinco de 59%, com seletividade, e uma reextracdo de
66%, com uma fase interna final de 2,8 g.L™ que constitui um percentual de
enriquecimento igual a 386% e a obtencdo de uma fase externa final com
aproximadamente 310 mg.L™ de zinco, em estagio Gnico, e que tem o potencial de ser
praticamente zerada em uma operacdo multiestagio, e por meio do estabelecimento de
melhores condi¢Bes para outras varidveis como relagdo de fases (fase externa/fase
membrana/fase interna) e concentragdo de H,SO, na fase interna, atingindo, assim o

padréo limite de lancamento, 5 mg.L™ estipulado pelos 6rgéos ambientais;

0 aumento da concentracdo de extratante, de 5 para 7% m/v, para baixa concentracdo de
surfatante (1,0% m/v), leva a um aumento da extracé@o de zinco de 21% (de 38 para 59%),
pela maior quantidade de reagente disponivel para complexar o metal na interface fase

externa/fase membrana;
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0 aumento da concentracdo de extratante, de 5 para 7% m/v, para uma concentracdo de
surfatante um pouco mais elevada (1,5% m/v), leva a uma queda na extracdo de zinco de
aproximadamente 50% (de 53% para percentuais inferiores a 3%), pelo aumento da
viscosidade da membrana provocado pelos dois reagentes tensoativos, que levam a uma

reducdo na quantidade de zinco extraido e reextraido;

0 aumento da concentracdo de surfatante, de 1,0 para 1,5% m/v, para uma concentracao
de extratante de 5% m/v, melhora a extragdo de zinco em 15% (passando de 38 para
53%), pois disponibiliza mais extratante para complexar o metal, uma vez que mais

surfatante esta disponivel para atuar na interface, estabilizando a membrana;

a técnica de membranas liquidas surfatantes € promissora para tratar efluentes dessa
natureza, por permitir a extracdo de espécies presentes nos mesmos em baixissimas
concentracdes (da ordem de mg/L). O mecanismo de extracdo para espécies metalicas por
essa técnica é, em geral, de contra-transporte, ndo havendo a saturacdo da fase membrana,
como ocorre com o0 solvente na extracdo liquido-liquido. Assim a extracdo e a reextracao
ocorrem simultaneamente e a fase membrana é permanentemente regenerada.
Consequentemente, a quantidade de extratante gasta no processo é, em geral, de, no
maximo, 10% da utilizada na extra¢do liquido-liquido. A solugdo de zinco obtida pode ser

reutilizada no proprio processo ou em outro.
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8. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A conducdo de novas pesquisas abrangendo os temas abordados neste trabalho tem amplas
opcdes de desenvolvimento. Algumas sugestes para continuidade do trabalho apresentado e

enriquecimento dos resultados séo citadas a seguir:

e Construcdo de curvas de extracdo/reextragdo para cada metal separadamente,
empregando-se a técnica de extracdo liquido-liquido, a titulo de compara¢do com 0s
resultados obtidos com a técnica MLS;

e Avaliacdo de tempos de permeacdo superiores a 20 minutos, ja que as curvas obtidas
apresentam caréater ascendente;

¢ Avaliacdo do uso de membranas recicladas;

e Estudo, nas condic¢des selecionadas, envolvendo operacdes em multiestagios;

e Utilizacao de outras concentracdes de H,SO4 na fase interna, por exemplo, 1,5 e 2,5M;

e Verificacdo da influéncia da velocidade de agitacdo na etapa de permeacao, com o intuito
de observar as variaces na quebra da membrana e de recuperacdo dos ions metalicos;

o Utilizacao de diferentes relacGes de fase A/O/A do sistema de extracéo;

e Avaliacdo do uso de outro tipo de acido na composicdo da fase interna (solucdo de
reextracao);

e Realizacdo de réplicas dos experimentos para determinacdo do erro experimental e
variabilidade do processo;

e Estudo de outras composicdes de membrana, como a adi¢do de alcool utilizado como
modificador, a fim de avaliar o efeito dessa adicdo no desempenho do extratante e do
surfatante;

e Determinacdo da especiacdo dos ions ferro e aluminio;

e Auvaliagdo, na permeacdo, do efeito da temperatura sobre a eficiéncia e a seletividade de

separacao.
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APENDICE A: ESPECTROMETRIA DE ABSORCAO ATOMICA

Os métodos espectrométricos abrangem um grupo de métodos analiticos baseados na
espectroscopia atbmica e molecular. Espectroscopia é um termo geral para a ciéncia que estuda a
interacdo dos diferentes tipos de radiacdo com a matéria. A espectrometria e 0s métodos
espectrométricos se referem as medidas das intensidades da radiacdo, usando transdutores

fotoelétricos ou outros dispositivos eletronicos.

Os métodos espectrométricos mais amplamente utilizados fazem wuso da radiacdo
eletromagnética, que é um tipo de energia que toma diferentes formas, sendo a luz visivel e o
calor radiante as mais facilmente reconheciveis. As manifestacdes menos 6bvias incluem os raios
gama e 0s raios X, bem como radiacdes ultravioleta, microondas e radiofreqiiéncia (SKOOG,
2006).

A espectrofotometria de absor¢do atdmica (AAS), também chamada de espectrometria de
absorcdo atbmica, € um método de andlise usado para determinar, qualitativamente e
quantitativamente, a presenca de metais. E 0 método mais utilizado ha aproximadamente meio
século, na determinacdo de elementos individuais em amostras analiticas. Baseia-se no principio
que estabelece que os atomos livres, em estado estavel, podem absorver a luz em um certo
comprimento de onda. A absorcdo/emissdao €& especifica de cada elemento. Nenhum outro
elemento absorve este comprimento de onda. E o resultado disso é um espectro formado por uma
série de estreitas raias, correspondentes as transicdes eletronicas, envolvendo os elétrons

externos.

Os espectros de absorcdo e emissdo sdo complementares — cada espécie € capaz de emitir apenas
as mesmas faixas que absorve. A maioria das transicdes eletrénicas acompanha a emissdo de

radiacdo com comprimentos de ondas, na regido do ultravioleta ou visivel.

AAS é um método de elemento Unico usado para a analise de tracos de metal de amostras
bioldgicas, metalurgicas, farmacéuticas e atmosféricas. A determinacdo espectroscopica de
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espécies pode ser realizada somente em uma amostra gaseificada, na qual os atomos individuais

estdo bem separados um dos outros.

Tal método relaciona a absorcdo de luz com as propriedades do material atravessado por esta,

através da aplicacdo empirica da Lei de Lambert-Beer.

Na FIGURA A.1, é mostrado um esquema instrumental de um espectrofotémetro de

absorcédo atbmica.
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FIGURA A.1 - Esquema instrumental da espectrofotometria de absorcdo atémica.

A solucédo da amostra € nebulizada pelo fluxo de uma mistura de oxidante e combustivel gasosos
e atomizada em uma chama. Atraves da dispersao gasosa formada, se faz passar, entéo, o feixe de
radiacdo de uma fonte apropriada — uma ldmpada do elemento de interesse, que emitira radiacdo
nas mesmas faixas que a espécie-problema absorve. A extensdo da absor¢do, que se processa a
custa da transicdo eletrénica, do estado fundamental a um estado energéetico mais alto, € uma
medida da populacdo de atomos do elemento responsavel, presente na chama e, portanto, da

concentracdo do elemento na amostra (SKOOG, 2006).

Interferéncias de dois tipos podem ser encontradas nos métodos de absorcdo atbmica.
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As interferéncias espectrais se originam quando a absor¢do ou emissdo de uma espécie
interferente, ou se superpde ou fica muito préxima da absorcdo, ou emissdo do analito, de forma

que a resolucdo pelo monocromador se torna impossivel.

As interferéncias quimicas resultam de varios processos quimicos que ocorrem durante a
atomizacdo e que alteram as caracteristicas de absorcao do analito. As interferéncias quimicas sao
mais comuns que as espectrais e seus efeitos podem ser minimizados por uma escolha adequada
das condicdes de operacdo. Além deste Ultimo, os problemas de interferéncia podem ser

reduzidos pelos seguintes procedimentos (EWING, 1989):

e Usar, se possivel, padrbes e amostras de composicdo semelhante para eliminar o efeito de
matriz;

e Ajustar a composicao e a temperatura da chama para controlar a formagao de compostos
de baixa volatilidade e as reagdes de dissociacdo e de ionizacao;

e Selecionar raias de ressonancia para analise que nao sofram interferéncia espectral de
outros a&tomos ou moléculas e de fragmentos moleculares;

e Ultilizar algum método de extracdo para separar elementos interferentes;

e Usar um método de correcdo de radiacdo de fundo.
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APENDICE B: RESULTADOS DOS ENSAIOS DE PERMEACAO

A seguir, sdo apresentados os resultados percentuais de extracdo, reextracdo, enriquecimento e
quebra, obtidos para o zinco, ferro e aluminio, através da técnica de membranas liquidas
surfatantes, nas condic¢des estudadas: concentracdo de extratante (1, 2, 3, 5, 7 e 10% m/v de
Cyanex 301), concentracdo de surfatante (1,0 e 1,5% ECA 4360), pH da fase externa (pH natural
do efluente = 1,5; 1,0 e 0,5) e tempo de permeacéo (2, 4, 6, 10 e 20 minutos).

TABELA B.1 - Concentracdes das espécies metalicas mais expressivas no efluente acido,
obtidas por analise de absorcao atdmica.

AMOSTRAS e Al
(mgL™  (mgL?"  (mg.L?
1 858 480 466
2 818 472 424
3 807 468 397
4 752 465 384
5 749 459 295
6 748 455 292
7 747 446 292
8 745 443 290
9 744 442 285
10 743 440 285
11 743 436 281
12 738 436 281
13 735 436 281
14 734 422 278
15 731 395 277
16 728 395 277
17 725 394 276
18 723 393 275
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19 719 393 267

20 714 381 266

21 714 387 206

22 714 377 202

23 712 366 189
24 707 358 189

25 693 350 177

26 684 484 171

27 680 350 168

28 679 343 165

29 674 343 165

30 666 335 160

31 661 332 154

32 660 331 148

33 658 320 144
34 654 290 144

35 649 284 139

36 627 280 93
MEDIA 718 394 244

DESVIO

PADRAO 48 59 87

TABELA B.2 - Evolugdo dos valores médios de pH da fase externa com as etapas de

permeacao.
Tempo (min)
0 2 4 6 10 20
@ 1,50 1,45 1,45 1,43 1,45 1,44
S T 1,00 0,98 0,97 0,97 0,97 0,96
o o
‘>° 0,50 0,52 0,51 0,52 0,51 0,51
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TABELA B.3 - Evolucao dos percentuais de extracdo de zinco em diferentes concentracfes
de extratante na fase membrana — pH da fase externa igual ao do efluente e
concentracdo de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 3,10 3,79 0,00 17,61 30,46 11,30
4 0,00 2,96 0,00 21,39 41,98 12,58
6 1,55 0,17 0,00 26,99 46,88 12,42
10 0,90 0,59 0,00 29,81 52,40 11,24
20 0,03 2,20 0,00 37,90 58,85 8,63

TABELA B.4 - Evolucdo dos percentuais de extragdo utilizando fase membrana com 5% m/v
de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e concentracédo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 17,61 0,00 0,00
4 21,39 0,00 0,00
6 26,99 0,00 0,20
10 29,81 0,00 0,00
20 37,90 0,00 0,00
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TABELA B.5 - Evolucédo dos percentuais de extracdo utilizando fase membrana com 7% m/v
de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e concentragéo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 30,46 0,00 1,08
4 41,98 0,00 0,00
6 46,88 0,00 2,37
10 52,40 0,00 2,56
20 58,85 0,00 3,74

TABELA B.6 - Evolugéo dos percentuais de reextragdo utilizando fase membrana com 5%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e concentracédo
de surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 96,48 0,00 0,00
4 100,14 0,00 0,00
6 95,72 0,00 343,95
10 95,98 0,00 0,00
20 91,17 0,00 0,00
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TABELA B.7 - Evolucdo dos percentuais de reextracdo utilizando fase membrana com 7%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e concentragéo
de surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 46,68 0,00 68,45
4 58,55 0,00 0,00
6 59,08 0,00 28,88
10 61,52 0,00 32,86
20 65,54 0,00 16,82

TABELA B.8 - Evolucdo dos percentuais de enriquecimento utilizando fase membrana com
5% m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e
concentracdo de surfatante igual a 1,0.

Espécie

Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 169,93 12,23 10,17
4 214,16 7,83 6,98
6 258,32 7,81 6,91
10 286,15 9,29 7,78
20 345,51 9,53 6,17
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TABELA B.9 - Evolucédo dos percentuais de enriquecimento utilizando fase membrana com
7% m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e

concentracdo de surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 142,19 18,63 7,38
4 245,80 18,66 6,11
6 276,94 19,89 6,85
10 322,40 21,77 8,40
20 385,71 21,18 6,30

TABELA B.10 - Evolugdo dos percentuais de quebra em diferentes concentracdes de
extratante na fase membrana — pH da fase externa igual ao do efluente e

concentracdo de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 0,99 0,67 0,77 0,38 0,43 0,30
4 0,59 0,45 0,59 0,61 0,51 0,39
6 0,77 0,50 0,80 0,66 0,48 0,37
10 0,90 0,68 1,12 0,82 0,60 0,44
20 1,08 0,66 0,25 1,26 0,81 0,54
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TABELA B.11 - Evolucédo dos percentuais de extracao utilizando fase membrana com 10%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual ao do efluente e concentragéo
de surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 11,30 0,00 32,63
4 12,58 0,00 39,22
6 12,42 0,00 44,18
10 11,24 0,00 46,43
20 8,63 0,00 50,54

TABELA B.12 - Evolugdo dos percentuais de extracdo de aluminio em diferentes
concentragdes de extratante na fase membrana — pH da fase externa igual ao
do efluente e concentragéo de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 2,12 2,01 0,30 0,00 1,08 32,63
4 0,00 1,98 0,93 0,00 0,00 39,22
6 0,00 0,00 1,49 0,20 2,37 44,18
10 0,00 0,00 2,68 0,00 2,56 46,63
20 0,00 0,00 2,60 0,00 3,74 50,54
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TABELA B.13 - Evolucdo dos percentuais de extracdo de zinco em diferentes concentracfes
de extratante na fase membrana — pH da fase externa igual a 1,0 e
concentracdo de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 2,88 1,40 0,40 15,41 25,30 19,50
4 4,56 0,69 0,40 17,59 33,54 24,77
6 2,40 4,75 0,00 19,27 40,05 28,52
10 2,77 0,00 0,00 23,45 49,55 34,23
20 2,67 3,09 0,00 28,40 63,25 43,29

TABELA B.14 - Evolugdo dos percentuais de extragdo utilizando fase membrana com 7%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual a 1,0 e concentracdo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 25,30 0,00 2,36
4 33,54 0,00 0,29
6 40,05 0,00 0,00
10 49,55 0,00 0,98
20 63,25 0,00 0,00
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TABELA B.15 - Evolucao dos percentuais de reextracdo utilizando fase membrana com 7%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual a 1,0 e concentracdo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 50,32 0,00 54,36
4 55,32 0,00 183,89
6 59,36 0,00 0
10 65,18 0,00 59,72
20 76,01 0,00 0,00

TABELA B.16 - Evolugédo dos percentuais de enriquecimento utilizando fase membrana com
7% de Cyanex 301 — pH da fase externa igual a 1,0 e concentracdo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 115,74 25,61 11,68
4 185,53 18,97 5,27
6 237,76 20,40 6,37
10 322,99 20,74 5,86
20 480,78 23,08 5,48
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TABELA B.17 - Evolugdo dos percentuais de quebra em diferentes concentragcdes de
extratante na fase membrana — pH da fase externa igual a 1,0 e concentragao
de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 0,79 0,39 0,51 0,36 0,40 0,27
4 0,85 0,69 0,55 0,63 0,63 0,38
6 0,64 0,80 0,67 0,71 0,57 0,47
10 0,70 0,91 0,68 1,17 0,63 0,57
20 1,03 1,00 0,83 1,83 0,62 0,73

TABELA B.18 - Evolucdo dos percentuais de extragdo de zinco em diferentes concentragdes
de extratante na fase membrana — pH da fase externa igual a 0,5 e
concentragéo de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 3,13 2,72 2,61 5,89 19,34 9,30
4 3,08 0,38 1,67 8,11 21,85 12,63
6 3,89 2,71 2,03 7,83 22,73 15,47
10 3,76 0,96 1,06 10,47 25,12 15,38
20 2,85 0,00 1,07 12,31 33,13 17,33
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TABELA B.19 - Evolucao dos percentuais de extracdo utilizando fase membrana com 7%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual a 0,5 e concentracdo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 19,34 2,37 2,90
4 21,85 0,00 1,90
6 22,73 0,80 2,08
10 25,12 0,60 2,03
20 33,13 1,58 1,81

TABELA B.20 - Evolucao dos percentuais de reextracdo utilizando fase membrana com 7%
m/v de Cyanex 301 — pH da fase externa igual a 0,5 e concentracdo de
surfatante igual a 1,0.

Espécie
Tempo

(min) Zn Fe Al
0 0 0 0
2 38,19 93,81 24,05
4 43,29 196,08 26,55
6 45,89 240,56 23,57
10 48,68 285,62 11,95
20 55,05 107,02 14,44
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TABELA B.21 - Evolugdo dos percentuais de quebra em diferentes concentragcdes de
extratante na fase membrana — pH da fase externa igual a 0,5 e concentragao
de surfatante igual a 1,0.

% m/v Cyanex 301

Tempo (min) 1 2 3 5 7 10
0 0 0 0 0 0 0
2 0,45 0,43 0,29 0,34 0,40 0,29
4 0,64 0,61 0,44 0,49 0,66 0,40
6 0,69 0,72 0,49 0,57 0,67 0,41
10 0,64 0,68 0,81 0,79 0,72 1,41
20 0,80 0,91 0,99 1,20 0,89 0,49

TABELA B.22 - Percentuais de Extracdo / Reextracdo para membranas com 5 e 7% m/v de
extratante em diferentes valores de pH na fase externa, concentracdo de
surfatante igual a 1,0 e 20 minutos de permeacao.

5% m/v CYANEX 301 7% m/v CYANEX 301

Valores de pH %E %R %E %R
0,5 12,31 90,25 33,13 55,05

1,0 28,40 94,10 63,25 76,01

do Efluente 37,90 91,17 58,85 65,54

TABELA B.23 - Evolugéo dos percentuais de enriquecimento utilizando fase membrana com
5% m/v de Cyanex 301 e concentracao de surfatante igual a 1,0.

Valores de pH

Tempo (min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0 0 0
2 48,48 123,76 169,93
4 64,54 161,90 214,16
6 75,14 184,00 258,32
10 90,26 199,45 286,15
20 111,13 242,98 345,51
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TABELA B.24 - Evolucéo dos percentuais de enriquecimento utilizando fase membrana com

7% m/v de Cyanex 301 e concentracdo de surfatante igual a 1,0.

Valores de pH

Tempo (min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0 0 0
2 73,86 115,74 142,19
4 94,58 185,53 245,80
6 104,28 237,76 276,94
10 122,28 322,99 322,40
20 182,34 480,78 385,71

TABELA B.25 - Evolugéo dos percentuais de quebra utilizando fase membrana com 5% m/v
de Cyanex 301 e concentracdo de surfatante igual a 1,0.

Valores de pH
Tempo (min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0,00 0,00 0,00
2 0,34 0,36 0,38
4 0,49 0,63 0,61
6 0,57 0,71 0,66
10 0,79 1,17 0,82
20 1,20 1,83 1,26

TABELA B.26 - Evolugéo dos percentuais de quebra utilizando fase membrana com 7% m/v
de Cyanex 301 e concentragdo de surfatante igual a 1,0.

Valores de pH
Tempo (min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0,00 0,00 0,00
2 0,40 0,40 0,43
4 0,66 0,63 0,51
6 0,67 0,57 0,48
10 0,72 0,63 0,60
20 0,89 0,62 0,81
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TABELA B.27 - Evolucédo dos percentuais de extracdo em diferentes valores de pH da fase
externa, concentracdo de extratante igual a 5% e concentracdo de surfatante

igual a 1,5.
Valores de pH
Tempo
(min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0,00 0,00 0,00
2 8,59 19,35 27,95
4 10,32 27,72 31,39
6 11,03 30,09 35,76
10 12,08 35,44 43,87
20 15,91 46,66 53,18

TABELA B.28 - Evolucédo dos percentuais de reextracdo em diferentes valores de pH da fase
externa, concentracdo de extratante igual a 5% e concentracdo de surfatante

igual a 1,5.
Valores de pH
Tempo
(min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0,00 0,00 0,00
2 72,37 75,65 76,39
4 81,31 87,02 86,39
6 86,31 96,30 86,37
10 97,95 95,94 81,64
20 91,03 93,27 85,12
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TABELA B.29 - Evolucéo dos percentuais de enriquecimento em diferentes valores de pH da
fase externa, concentragcdo de extratante igual a 5% e concentracdo de
surfatante igual a 1,5.

Valores de pH
Tempo
(min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0 0 0
2 62,16 146,37 213,52
4 83,91 241,19 271,17
6 95,21 289,73 308,85
10 118,27 339,98 358,10
20 160,89 435,24 452,65

TABELA B.30 - Evolucdo dos percentuais de quebra em diferentes valores de pH da fase
externa, concentracdo de extratante igual a 5% e concentracéo de surfatante

igual a 1,5.
Valores de pH
Tempo
(min) 0,5 1,0 do Efluente
0 0,00 0,00 0,00
2 0,28 0,34 0,68
4 0,46 0,46 0,58
6 0,48 0,53 0,59
10 0,54 0,63 0,71
20 0,83 0,93 0,96
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