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MODELAGEM E SIMULACAO DE EQUIPAMENTOS DE PERMEACAO
GASOSA E CONTACTOR POR MEMBRANA PARA REMOCAO DE CO, DO
GAS NATURAL EM PLATAFORMAS MARITIMAS

Rafael Cypriano Vasconcelos
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Orientadores: Frederico de A. Kronemberger

Argimiro Resende Secchi
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Esta dissertacao apresenta a modelagem de dois equipamentos baseados na tec-
nologia de membranas de fibra oca cuja finalidade é a remocao de CO, do gas
natural: (1) modelo de permeagao gasosa e (2) modelo de contactor por membrana
com solugao aquosa de monoetanolamina. Nas ultimas décadas, as tecnologias de
membrana voltadas para separacao de gases despertaram o interesse do setor in-
dustrial como, por exemplo, a producao de éleo oriundo das reservas de pré-sal, o
qual envolve o tratamento, em plataformas maritimas, de grande quantidade de gas
associado cuja composicao de CO, chega a atingir cerca de 25%. Neste contexto,
investigou-se, através de simulagoes computacionais, as principais limitagoes dos
equipamentos: os efeitos de plastificagao e de molhamento. Além disso, avaliou-se
os seguintes parametros de desempenho: (1) area de membrana; (2) perda de CHy;
(3) perda de Cyy; (4) fator de separacao COo/CHy; (5) custo energético e (6) ren-
dimento energético. A andlise do efeito de plastificacao revelou que a hipotese de
permeancia constante, frequentemente adotada na literatura, pode levar o modelo de
permeacao a indicar menores valores de area, perda de produto e demanda energética
que o processo real. A andlise do efeito de molhamento revelou que a porcentagem
de molhamento do contactor precisa ser mantida em até 20% a fim de que a sua
area seja menor que a area da permeacao. Ambos processos possuem vantagens
e desvantagens: por causa da menor perda de produto, o contactor atingiu fator
de separacao de 263 a 10.559 vezes maior que o da permeacao. Por outro lado,
a permeagao teve rendimento energético de 9 a 14 vezes maior porque a etapa de

regeneracao do liquido absorvente aumenta a demanda energética do contactor.
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This dissertation presents the modeling of two devices based on hollow fiber
polymeric membrane technology whose purpose is to remove COs from natural gas:
(1) gas permeation model and (2) membrane contactor model with an aqueous so-
lution of monoethanolamine. In the last decades, membrane technologies increased
the interest of the industrial sector in gas mixture separation, such as the production
of oil from pre-salt reserves, which involves the treatment, on offshore platforms, of
large amounts of associated gas whose CO5 composition can reach around 25%. In
this context, the main limitations of each equipment — the plasticization and wet-
ting effects — were investigated through computational simulations and the techno-
logical potential using six performance parameters were compared: (1) membrane
area; (2) CHy loss; (3) Cay loss; (4) COy/CHy separation factor; (5) energy needed
and (6) energy efficiency. The analysis of the plasticization effect showed that the
assumption of constant permeance, often assumed in the literature, can lead the
permeation model to suggest lower values of the area, product loss, and energy need
than the real process needs. The wetting effect analysis showed that the contactor
wetting percentage needs to be kept below 20% for its area to be smaller than the
permeation one. Both processes have advantages and disadvantages: because of
the lower product loss, the contactor achieved a separation factor of 263 to 10.559
times higher than the permeation one. On the other hand, permeation had an en-
ergy efficiency of 9 to 14 times higher because the monoethanolamine’s regeneration

increases the contactor energy needed.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Organizacao do texto

Esta dissertagao foi estruturada em cinco capitulos:

e Capitulo [I] — Introducao;

Capitulo 2| — Gas natural: um breve panorama;

Capitulo [3| — Permeacao gasosa;

Capitulo 4] — Contactor por membrana;

Capitulo [5] — Conclusao.

O Capitulo [1] apresenta uma introducao ao tema, explica as principais mo-
tivacoes da pesquisa, discute os assuntos abordados e delimita os principais objetivos
da dissertacao.

Em seguida, o Capitulo [2| apresenta um breve panorama sobre o combustivel
gas natural: (i) aborda os conceitos bdsicos de sua classificacao e discute sobre o
contexto histérico da evolugao tecnoldgica que permitiu a exploragao de reservatorios
conhecidos como “nao convencionais”; (ii) apresenta como ocorreu o aumento da
utilizagdo deste combustivel no cendrio mundial; (iii) além disso, destaca a sua
participagao no cenario brasileiro, no qual disserta sobre a quantidade de reservas e
de producao nacional e sobre a dinamica do comércio externo ao longo dos tltimos
vinte anos e (iv) por fim, apresenta as caracteristicas da exploragao das reservas de
pré-sal no litoral do Brasil.

Os dois capitulos seguintes sao destinados a detalhar e examinar as tecnologias
de membranas focadas na separacao de misturas gasosas — com destaque a remogao
de COy durante o tratamento de gas natural. O Capitulo (3| aborda o processo
de permeagao gasosa e é dividido em cinco segdes: a Segao [3.1] apresenta a fun-

damentagcao tedrica dos processos com membrana no qual: (i) aborda o panorama



histérico e as principais descobertas que permitiram a comercializacao e desenvolvi-
mento industrial dos médulos de permeagao gasosa; (ii) evidencia as caracteristicas
morfolégicas e de transporte de massa (TM) que sdo pontos fundamentais para a
escolha adequada das membranas para cada processo de separacao; (iii) em seguida,
apresenta o desenvolvimento matematico da equacao de conservagao de massa que
é a base para a modelagem dos equipamentos; (iv) aprofunda no modelo de sor¢ao-
difusdo voltado para modelagem dos mdédulos de permeagao gasosa e (v) destaca
os principais parametros utilizados para caracterizar o desempenho e eficiéncia dos
equipamentos.

Apo6s discutir os principais assuntos necessarios para compreensao da tecnologia
de membranas, a Segao apresenta os detalhes da revisao bibliografica utilizada
para construcao do embasamento tedrico da dissertacao e para avaliar as princi-
pais lacunas na literatura que podem servir de oportunidades a serem exploradas
durante o desenvolvimento da pesquisa. O foco da revisao foi a andlise dos mo-
delos matematicos de equipamentos de permeacao gasosa destinados a remocao de
COs. Os principais pontos abordados da revisao da literatura foram: (i) o pano-
rama histérico desde 1950 dos modelos de permeagao gasosa; (ii) a comparagao
dos principais resultados envolvendo os parametros de fabricacao dos médulos, os
parametros operacionais do processo e seus efeitos sobre a eficiéncia dos equipa-
mentos e (iii), também, a identificagdo das varidveis que mais afetam a viabilidade
economica do processo.

A Secao detalha o desenvolvimento do modelo de permeagao gasosa: (i) pri-
meiramente, sao expostas as consideragoes e hipoteses simplificadoras que serviram
de base para a constru¢ao do modelo matematico; (i) depois, apresenta as etapas
para obtencao do sistema de equagoes que descreve o balanco de massa por com-
ponente e a variacao de pressao da corrente de permeado ao longo do comprimento
do equipamento de permeacao gasosa. Além disso, a secao detalha como o efeito de
plastificagao causado pela presenca do poluente CO afeta o cdlculo da permeancia
dos componentes; (iii) por tltimo, apresenta a técnica de volumes finitos utilizada
para discretizar a coordenada axial com a intencao de transformar o sistema de
equacoes diferenciais em um sistema de equagoes algébricas.

Depois do desenvolvimento e implementacao computacional do modelo de per-
meagao gasosa, a Seg¢ao [3.4] apresenta a metodologia utilizada nos conjuntos de
simulagoes. Em seguida, a Secao expoe a discussao dos resultados obtidos a
cerca da viabilidade técnica da tecnologia de permeacao gasosa na remocao de CO,
do gas natural. As duas Segoes e apontam, respectivamente, a metodologia e
os resultados sobre: (i) a validagao do modelo com dados da literatura; (ii) o ajuste
dos parametros das equacoes de permeancia de CO, e CH4 a fim de mensurar o

efeito da plastificacdo da membrana; (iii) a anélise do cendrio de projeto com o di-



mensionamento da unidade de permeagao e (iv) a estimativa da demanda energética
do processo.

Apoés finalizar a andlise dos resultados da unidade de permeacao gasosa, o
Capitulo 4] aborda o processo de contactor por membrana e também é dividido
em cinco secoes com estrutura simular ao capitulo anterior: a Secao ¢ desti-
nada a fundamentagao tedrica e aborda: (i) as caracteristicas basicas do processo e
sua diferenga em relagao a permeacao gasosa; (ii) as caracteristicas do TM e a sua
modelagem; (iii) as principais caracteristicas morfolégicas das membranas utilizadas
nos contactores.

Em seguida, a Segao discute a revisao bibliografica das publica¢oes sobre
contactores por membrana e aponta: (i) as perspectivas e os principais desafios que
precisam ser superados no cenario atual, visto que esta tecnologia ainda é conside-
rada como emergente e se encontra na etapa de pesquisa e desenvolvimento; (ii) o
atual estagio da modelagem dos contactores, apresenta as principais abordagens
empregadas e avalia os principais resultados da literatura.

A Secao detalha o desenvolvimento do modelo de contactor por membrana:
(i) inicialmente, s@o apresentadas a consideragoes e hipdteses simplificadoras; (ii) em
seguida, mostra quais foram as etapas de para obtencao do sistema de equacgoes que
descreve o balanco de massa por componente ao longo do equipamento de contactor
por membrana; (iii) além disso, a se¢ao detalha como o percentual de molhamento
dos poros da membrana afeta a eficiéncia do TM do equipamento; (iv) apresenta
detalhadamente as correlagoes utilizadas para determinar os coeficientes de TM dos
componentes; (v) apresenta a modelagem do equilibrio quimico envolvendo o COq
e o liquido absorvente; (vi) por ultimo, apresenta o procedimento de discretizagao
da coordenada axial utilizando a técnica de volumes finitos a fim de transformar o
sistema de equagoes diferenciais em um sistema de equagoes algébricas.

Depois do desenvolvimento e implementacao computacional do modelo de con-
tactor por membrana, a Segao apresenta a metodologia utilizada nos conjuntos
de simulagoes. Em seguida, a Segao expoe a discussao dos resultados obtidos a
cerca da viabilidade técnica da tecnologia de contactor por membrana na remogao
de CO; do gés natural. As duas Segoes [1.4] e apontam, respectivamente, a me-
todologia e os resultados sobre: (i) a avaliagao da resisténcia global de TM dos
componentes e a influéncia de determinadas varidveis do sistema; (ii) a andlise do
cendrio de projeto com o dimensionamento da unidade de contactor; (iii) a estima-
tiva do custo energético do processo e, (iv) por fim, compara as duas tecnologias de
membrana pela avaliacdo de seis indicadores de desempenho: (1) a drea de mem-
brana necessaria para atingir as metas estipuladas durante o projeto da unidade;
(2) a quantidade de perda de CHy; (3) a quantidade de perda dos hidrocarbonetos

CoHg, C3Hg e C4Hyg — representados como Cy; (4) a demanda energética da uni-



dade e (5) o rendimento energético que é definido como sendo a razao da quantidade
de géas natural obtido pela demanda energética da unidade.

Apo6s finalizar a analise dos resultados da unidade de contactor por membrana
e comparar as duas tecnologias de membrana, o Capitulo |5| de conclusao encerra
a dissertacdo e: (i) faz uma ponderagao acerca dos resultados discutidos nas partes
anteriores; (ii) aponta as principais conclusoes sobre o potencial das tecnologias de
membranas e (iii) finaliza o trabalho com recomendacoes de pesquisas para trabalhos

futuros.

1.2 Motivacao

Nas ultimas décadas, o desenvolvimento de tecnologias para redugao da emissao
de gases poluentes ganhou destaque significativo — tanto na comunidade cientifica
quanto no setor industrial —, principalmente, por causa dos alertas de mudanca
climética a nivel global. Essa preocupacao é uma consequéncia direta do periodo
conhecido como segunda revolucao industrial que foi marcado pela substituicao do
carvao pelo petroleo como principal fonte da matriz energética mundial e que, conse-
quentemente, promoveu grandes mudancas nos setores social, econémico e financeiro
durante meados da primeira metade do século XIX até o inicio da Segunda Guerra
Mundial em 1939.

Por muitos anos, o gas natural oriundo das reservas de petrdleo foi conside-
rado um subproduto indesejado porque a sua presenca encarecia economicamente
o processo devido a necessidade de maiores despesas na exploragao do reservatério.
Porém, a medida que a tecnologia de exploragao e producao do petroleo era aper-
feicoada, maior era o destaque que o gas natural recebia como fonte energética.
Além disso, ao longo da segunda metade do século XX, movimentos ambientalistas
comecaram a promover discussoes a cerca de diversas questoes ambientais, levando
a maior consciéncia da importancia de politicas de preservacao ambiental. Atual-
mente, diversos paises discutem mudancas que possibilitem a transicao energética
de uma matriz baseada em combustiveis fésseis para uma voltada na geracao de
energia por fontes renovaveis. Nesta conjuntura, o gas natural passou a ser conside-
rado uma fonte estratégica para esta transicao porque, embora seja um combustivel
fossil, a sua queima emite, respectivamente, em torno de 27% e 44% menos CO, que
a queima do petrdleo e a do carvao.

Desta maneira, esta tendéncia incentivou a pesquisa e desenvolvimento de tecno-
logias capazes de aumentar a viabilidade da exploracao do gas natural. Em relacao
a remocao do poluente COs, os primeiros processos que se estabelecerem comercial-
mente foram as tecnologias de absorgao fisica, absor¢ao quimica, adsor¢ao (PSA —

pressure swing adsorption) e separacao criogénica. Todavia, esses processos — que



ficaram conhecidos como tecnologias convencionais — necessitam de altos investi-
mentos e apresentam diversas dificuldades operacionais. Por causa disso, o mercado
continuou promovendo o desenvolvimento de novas tecnologias nao convencionais
que tivessem vantagens economicas. Uma dessas alternativas foi a tecnologia de
membrana voltada na separacao de misturas gasosas que, a partir da década de
1980, despertou o interesse industrial por causa de sua simplicidade de operacao,
manutencao e tamanho reduzido quando comparado com os processos convencionais.

Em relagao ao cenario brasileiro, apesar de suas particularidades, o pais apre-
sentou a mesma tendéncia de mudanca da matriz energética que ocorria no cenario
mundial. E; em 2007, o Brasil alcangou posicao estratégica com maior relevancia
devido as descobertas das reservas de pré-sal com elevada relacao de gas por 6leo.
Desta forma, o pais passou a incentivar ainda mais o desenvolvimento das tecno-
logias nao convencionais de membranas, pois: (i) de acordo com a determinagao
da Agéncia Nacional do Petréleo, Gas e Biocombustiveis (ANP), para o gis poder
ser comercializado no Brasil a composi¢ao de CO, deve ser no méximo 3% em mol,
contudo, o gas natural oriundo do pré-sal pode atingir uma composicao de CO,
de 25%; (ii) o uso de processos convencionais exige que o gas natural nao tratado
seja transportado até a costa para poder ser processado, contudo, isto inviabiliza
a armazenagem do poluente apds sua remocao, por outro lado, (iii) os processos
com membrana permitem que o tratamento do gas natural ocorra diretamente na
plataforma maritima (offshore) e que a corrente rica de COy seja reinjetada no
proprio reservatorio e, desta forma, mantém a pressao do poco e, a0 mesmo tempo,
estabelece um destino final para a armazenagem do poluente.

Ao longo das tltimas décadas, dois processos com membranas alcangaram maior
destaque para remogao de CO, de misturas gasosas: (i) a tecnologia de permeagao
gasosa — que atualmente, embora tenha determinadas limitacoes, ja se encontra
estabelecida comercialmente no setor industrial — e (ii) a tecnologia de contactores
por membrana — que, embora ainda esteja na fase de pesquisa e desenvolvimento,
possui promissores indicadores de desempenho. A principal limitacao do processo
de permeacao gasosa ¢é o efeito conhecido como plastificacao da membrana no qual a
interagao das moléculas do CO4 causa a modificacao da estrutura polimérica do ma-
terial da membrana e reduz consideravelmente a eficiéncia de separacao dos médulos
de permeagao.

Portanto, inteirado sobre a relevancia do tema tanto para a comunidade cientifica
e para setor industrial quanto, principalmente, para o setor social, esta dissertagao
propoe o desenvolvimento e implementacao computacional dos modelos matematicos
das tecnologias nao convencionais de permeacgao gasosa e contactores por membrana
e, em seguida, a simulacao, avaliacao e comparagao da etapa de remocao de CO,

em duas unidades de processamento de gas natural utilizando exclusivamente uma



das tecnologias de membrana. Além disso, propoe-se investigar qual o impacto
que as principais limitagdes de cada processo — (i) o efeito de plastificagdo nos
equipamentos de permeagao e (ii) o efeito de molhamento dos poros das membranas
nos equipamentos de contactores — acarretam no dimensionamento da unidade de
tratamento. Por fim, a dissertacao espera contribuir com métricas que indiquem se
realmente os contactores possuem potencial tecnolégico capaz de superar o processo

ja estabelecido de permeagao gasosa.

1.3 Objetivos geral e especificos
O objetivo geral desta dissertacao foi:

e Comparar os parametros de desempenho do processo de remocao de COy do
gas natural utilizando duas tecnologias de membrana: (1) permeagao gasosa,
que ja estd estabelecida comercialmente no setor industrial, e (2) contactor

por membrana, que se encontra na fase de pesquisa e desenvolvimento.
E os objetivos especificos foram:

e Desenvolvimento dos modelos matematicos de permacao gasosa e contactor

por membrana;
e Implementacao dos modelos matematicos em software de simulacao;

e Avaliar o impacto de determinadas condigoes operacionais e do efeito de plas-
tificacao da membrana nos equipamentos de permeacao gasosa e no dimensi-

onamento da unidade de processamento de gas natural;

e Avaliar o impacto de determinadas condigoes operacionais e do efeito de mo-
lhamento dos poros nos equipamentos de contactores por membrana e no di-

mensionamento da unidade de processamento de gas natural;

e Por meio de parametros de desempenho, comparar as duas unidades de pro-

cessamento de gas natural e suas respectivas tecnologias de membrana.



Capitulo 2

Gas natural: um breve panorama

2.1 Conceitos basicos

O gés natural é uma mistura que, nas condi¢oes atmosféricas normais, encontra-
se no estado gasoso e que é composto por hidrocarbonetos, com predominancia de
metano e, em menores proporcoes, de etano e hidrocarbonetos pesados. Além disso,
dependendo do processo de formacgao e das condicoes naturais do reservatério, o
gas pode apresentar uma composicao variada de nao hidrocarbonetos, como gas
carbonico, nitrogénio, agua, acido cloridrico, gés sulfidrico, compostos de enxofre
e outros componentes [II, 2] As principais classifica¢oes utilizadas para identificar o
gas natural levam em consideracao a sua origem nos reservatorios geolégicos, que

sao formados por rochas porosas capazes de reter o gés [3]:

e (Gas convencional:
(i) Associado
(ii) Nao associado

e (Gas nao convencional:
(i
(i

Reservatdérios profundos (deep gas)
Reservatoérios em aguas profundas (deep water)

(iii) Reservatérios de baixa permeabilidade (tight gas)

Gés de carvao (coalbed methane)

(v

(vi) Zonas geopressurizadas (geopressurized zones)

)
)
)
(iv) Gas de xisto (shale gas)
)
)
)

(vii) Reservatérios de hidratos de metano (methane hydrates)



A Figura[2.1]apresenta de maneira esquematica a localizacao geoldgica das princi-
pais classificagoes de reservatérios. O gas natural convencional é aquele encontrado:
(i) na forma associada — junto com o petrdleo, podendo estar dissolvido ou como em
uma camada acima do éleo — e (ii) na forma nao associada — livre de petréleo e de
agua [I, 3]. Na forma ndo associada, o foco do processo é a produgao direta do gés
natural enquanto que na forma associada, normalmente, primeiro a preferéncia é a

produgao do dleo e, em seguida, do gés [1].

Figura 2.1: Representagao das principais fontes de gds natural (Adaptado de: [4]).

A denominacao convencional e nao convencional representa uma classificacao
que, historicamente, estd atrelado com a dificuldade de extracao. O acesso ao gas
de reservatorios nao convencionais é considerado mais dificil e por causa disso, ge-
ralmente, possui menor atracao econdomica. Entretanto, essa classificacao tem se
tornado cada vez mais imprecisa, pois o avango do conhecimento geoldgico e da tec-
nologia disponivel tém aumentado o percentual de extragao de gés nao convencional,
tornando-o uma importante fonte de suprimento [3].

O termo gas natural nao convencional engloba: (i) o deep gas localizado em
reservatérios profundos de, aproximadamente, 4.500 metros de profundidade; (ii) O
deep water em reservatoérios abaixo de laminas d’agua de pelo menos 400 metros;
(iii) O tight gas em reservatérios de baixa permeabilidade, que para sua produgao
necessitam de técnicas especificas como acidificacao e construgao de pogos horizon-
tais e multilaterais; (iv) O géds de xisto (shale gas) presente em depdsitos de xisto;
(v) O gés de carvao (coalbed methane) armazenado, por adsor¢ao, em camadas de
carvao; (vi) Géas natural oriundo de zonas geopressurizadas, regides subterraneas
entre 3.000 e 7.600 metros que estao sob pressoes mais elevadas que as esperadas
para a sua profundidade; (vii) O gds de metano oriundo de reservas de hidrato de

metano [3].



2.2 Participacao no cenario mundial

O consumo mundial de gas natural tornou-se mais intenso a partir dos anos 80
e foi o combustivel féssil que registrou o maior crescimento no mundo. Entretanto,
por muito tempo, desde o século XIX, o gés natural era considerado subproduto
indesejavel pois, quando encontrado associado ao petréleo, encarecia as atividades
de prospeccao de exploracao do 6leo, uma vez que exigia uma série de procedimentos
adicionais de seguranca [2].

Recentemente, de acordo com dados da International Energy Agency (IEA), no
cenario mundial em 2018, o gés natural ocupou a terceira posi¢ao das principais
fontes de oferta de energia primaria, com total de 3,26 milhoes de kterL abaixo
do carvao com 3,84 milhoes de ktoe e do petrdleo com 4,50 milhoes de ktoe [5]
(Figura2.2). Em relagao a geragao de energia elétrica, no cendrio mundial em 2018,
o gas natural ocupou a segunda posicao com total de 6,15 milhoes de GWh, abaixo

somente do carvao com 10,16 milhdes de GWh [5] (Figura [2.3)).

Figura 2.2: Cenério mundial das fontes de energia priméria em 2018 (Figura de
autoria prépria com dados obtidos em [5]).

O géas natural é utilizado, principalmente, como combustivel para geracao de
energia elétrica em diferentes setores economicos: industrial, residencial, servigos

comerciais e publicos, transportes, entre outros. No cenario mundial, os principais

! ktoe (quilotonelada de éleo equivalente) ou ktep (quilotonelada equivalente de petrdleo) é
a unidade de energia que equivale ao calor liberado pela combustao de uma quilotonelada de
petroleo cru.



consumidores finais sao os setores industrial e residencial, como pode ser observado
na Figura [5]. Além disso, o gds natural possui a vantagem de produzir a menor
emissao de poluentes durante toda sua cadeia produtiva, comparado com os demais

combustiveis fésseis [6].

Figura 2.3: Cendrio mundial das fontes de geragdo de energia elétrica. (Figura de
autoria propria com dados obtidos em [5]).

Figura 2.4: Cenario mundial dos consumidores finais de gds natural em 2018. (Fi-
gura de autoria prépria com dados obtidos em [5])
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2.3 Participacao no cenario do Brasil

A evolugao da matriz energética no Brasil revela a importancia de desenvol-
ver atividades de exploracao e producao de gas natural, uma vez que seguindo a
tendéncia do cenario mundial, o consumo de gas natural no Brasil atingiu um elevado
crescimento nas tltimas décadas. De acordo com dados do Balaco Energético Nacio-
nal (BEN), o consumo total de gas natura]ﬂ no pais aumentou de 1,08 a 36,76 bilhoes
de m? de 1980 a 2019, com um ponto de maximo de 43,23 bilhdes de m*® em 2014 (Fi-

gura [7].

Figura 2.5: Oferta e demanda de gds natural no Brasil entre 1970 e 2019. (Figura
de autoria prépria com dados obtidos em [7])

Em relacao aos consumidores finais de gas natural, percebe-se uma diferenca
entre o cendrio o mundial (Figura e o brasileiro (Figura [2.6). No Brasil, as
maiores participagoes sao dos setores industrial e de transporte, enquanto que no
cendrio mundial sao dos setores industrial e residencial [5]. Em relacao ao setor de
transporte, o uso de gas natural veicular (GNV) é considerado, do ponto de vista
ambiental, social e economico, como a melhor solucao disponivel para o transporte
sustentavel, com menores emissoes de gases de efeito estufa [§].

Em relacao a oferta de energia primaria no Brasil, o petréleo é a principal fonte e
é seguido pelas fontes biocombustiveis e hidrelétrica. Em 2019, o gas natural ocupou

a quarta posigdo em relacdo as principais fontes de energia priméria (Figura .

2Consumo total = Producao 4+ Importacao — Variacdo do estoque — Perdas — Ajustes*
*Ajustes = Nao aproveitado + Reinjegéo
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Figura 2.6: Cenério nacional em 2019: consumidores finais de gas natural. (Figura
de autoria prépria com dados obtidos em [5])

Figura 2.7: Cenério nacional em 2019: energia priméaria. (Figura de autoria prépria
com dados obtidos em [5])

Em relacao a geracao de energia elétrica, como pode ser constatado na Fi-
gura [2.8a, o Brasil possui uma dependéncia com fonte hidrelétrica que, em 2019,

foi a responsavel por gerar 63,5% de toda energia elétrica do pais. Pela andlise das
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outras fontes — desconsiderando a parcela da energia hidrelétrica (Figura [2.8b]) —
percebe-se que o gas natural esteve na primeira posicao dentre as outras fontes de

geracao de energia elétrica em 2019.

(b)

Figura 2.8: Cenario nacional em 2019: (a) Fontes para geragao energia elétrica; (b)
Fontes para geracao de energia elétrica desconsiderando a fonte hidrelétrica (Figura
de autoria prépria com dados obtidos em [5]).
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2.3.1 Reservas e producao de gas natural

No Brasil, aproximadamente 80% da produgao de gas natural em 2019 foi de
origem maritima (offshore) e estava atrelada a producao do petréleo, uma vez que a
maior parte do gés encontra-se em reservatérios na forma associada [I]. De acordo
com a Agéncia Nacional do Petrdleo, Gas natural e Biocombustiveis (ANP), no
ranking mundial de 2018 dos paises com maior quantidade de reservas provadas, o
Brasil ocupou a 322 colocagao em relacao as reservas de gas natural e a 152 colocagao
em relagao as reservas de petréleo. Ja no ranking mundial de 2018 dos paises com
maior produgao, o Brasil ocupou a 312 colocagao em relagao a produgao de gas
natural e a 102 colocagao em relac¢ao a produgao de petréleo [9)].

Durante o ano de 2018, o volume das reservas totais de gas natural foi de 570
bilhoes de m?® e o volume das reservas provadas foi de 368,9 bilhdes de m?. Além
disso, € necessario ressaltar a importancia estratégica dos pogos maritimos visto que,
em 2018, as reservas maritimas representavam 81,1% das reservas provadas [9].

Em relacao a producao de gas natural, o Brasil apresentou uma taxa de cresci-
mento médio de 6,6% ao ano entre 2009 e 2018, obtendo producao de 40,9 bilhoes de
m? em 2018, no qual 80,4% foi oriunda de reservas maritimas (Figura, com desta-
que para a producao no estado do Rio de Janeiro. Em 2019, os pogos maritimos mais
produtivos estavam localizados na Bacia de Santos, que atingiram uma producao de

1.900 mil m*/aia de gés brutd?] [9].

Figura 2.9: Produgao de gds natural no Brasil por localizagdo (mar e terra) entre
2009 e 2018. (Figura de autoria prépria com dados obtidos em [9])

30 volume de gas bruto considera a quantidade de gs natural mais os seus contaminantes.
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O estado do Rio de Janeiro possui enorme importancia estratégica na producao
nacional de gas natural e de petrdleo pois é o estado que possui as maiores parcelas
de reservas provadas e os maiores indices de producao de éleo e gas. Em 2018,
o estado do Rio de Janeiro continha 62,5% das reservas provadas do pafs, o que
equivale a 230,7 bilhoes de m?® de gds natural (Figura. Além disso, a producao
de gés natural do estado foi de 20,2 bilhoes de m3 em 2018, o que equivale a 49,4%

da produc¢ao nacional ou a 61,5% de toda produgao maritima do pafs.

Figura 2.10: Distribuicao das reservas provadas de gas natural entre as Unidades da
Federacao em 2018. (Figura de autoria prépria com dados obtidos em [9])

2.3.2 Comércio externo

Comparado com o cenario mundial, a oferta de gas natural oriunda da América
Central e da América do Sul é pouco significativa, visto que oscila em torno de
apenas 1% da oferta global. Entretanto, a importancia da producao de gds natural
mostra-se como sendo regional, no qual pode-se destacar a relagao comercial Bolivia-
Brasil-Argentina e a existéncia da rede de gasodutos para transporte do gas [2].

A Bolivia é o principal pais fornecedor de gas natural pois, em quase todos os
anos entre 2000 e 2009, mais de 90% do volume de gas natural importado pelo Brasil
era oriundo da Bolivia [2, 0]. Embora a Argentina seja a maior produtora de gés
natural da América do Sul, com sua producao atingindo 44,8 bilhoes de m? em 2007,

o seu mercado interno é altamente dependente do géas. Por causo disso, comumente
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a Argentina também precisa recorrer a importagao do gés boliviano [2]. Em 2018, o
Brasil importou 10,8 bilhdes de m?® de gés, dos quais 74,4% era oriundo da Bolivia
e o restante correspondia a importacoes de gas natural liquefeito (GNL) de diversos

outros paises, os principais sendo Trindad e Tobago, EUA e Nigéria (Figura2.11) [9].

Figura 2.11: Evolucao da importacao de gas natural pelo Brasil entre 2009 e 2018.
(Figura de autoria prépria com dados obtidos em [9])

Segundo a Agéncia Nacional de Energia Elétrica (ANEEL) [2], existe uma certa
inseguranca em relagao ao suprimento de gas natural, uma vez que a sua importagao
esta atrelado a politica externa do pais fornecedor e as relagoes bilaterais entre o
pais fornecedor e comprador. Por exemplo, em 2007, apds a reducao dos volumes
disponiveis para importacao de gas natural vindos da Bolivia e da Argentina, vérias
termelétricas no Brasil tiveram suas operagoes comprometidas em um periodo de
seca [2].

Em relacao a exportagao, a quantidade de gas natural exportado pelo Brasil
teve grandes oscilagoes no periodo de 2009 a 2018 e, aparentemente, nao possui
uma tendéncia. Além disso, o foco da politica externa nao foi a exportacao do gas,
uma vez que, entre 2009 e 2018, os valores de importacao estavam na ordem de 10
bilhdes de m? e a maior quantidade de exportacao foi de apenas 517 milhoes de m?
em 2016 [9].
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2.3.3 Exploracao dos reservatoérios de pré-sal

A descoberta em 2007 dos reservatoérios de pré-sal em aguas profundas no litoral
do pais representou um marco na exploracao e producao brasileira de dleo e gés,
colocando o pais em posicao estratégica devido o aumento da demanda mundial de
energia [1].

Em comparacao com os demais reservatorios brasileiros, o 6leo presente nas
reservas de pré-sal apresenta elevada razao gas por 6leo. Além disso, o gas natural
dessa regiao apresenta maior poder calorifico e maior valor comercial devido a maior
composicao dos hidrocarbonetos pesados que podem ser transformados em produtos
de elevado valor comercial [I].

Em relagao a composicao de CO», o gas oriundo do pré-sal possui teores variados.
Por exemplo, enquanto na jazida compartilhada de Lula os teores variam entre 8%
a 25%, na jazida de Iracema é menor que 1%. Uma prética comum nos reservatérios
que apresentam elevada composicao de CO, é realizar a separacao em uma Unidade
Estacionédria de Produgao (UEP) e utilizar a corrente rica de CO, para reinjegao
com o objetivo de evitar a emissao de gases de efeito estufa e manter a pressao no
reservatoério [1.

Porém, devido a limitacoes dos processos de separacao com membranas utiliza-
dos nessas unidades, uma parcela de gas natural é perdida junto com a corrente rica
de CO, e gera uma queda da producao final. Por exemplo, nas bacias de Campos e
de Santos, a quantidade de gas destinada a reinjecao tem aumentado cada vez mais,
alcancando valores de aproximadamente 50% da producao bruta [I]. Portanto, o
aprimoramento desses equipamentos se tornou uma tarefa fundamental para otimi-

zar as unidades de producao de gés natural.
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Capitulo 3

Permeacao gasosa

3.1 Fundamentacao tedrica

3.1.1 Panorama histdrico

As membranas sao materiais que atuam como barreiras seletivas, permitindo a
passagem de certos constituintes e retendo outros [10]. Os processos de separacao
por membranas alcancaram importante interesse industrial e comercial com uma
diversificada faixa de aplicagbes [10, [I1]. Apesar do seu desenvolvimento ainda ser
considerado recente, as vantagens econémicas tornaram as membranas uma tecnolo-
gia concorrente aos tradicionais processos de separacao na industria quimica, como
destilacao, filtracao, absorcao, troca ionica, centrifugacao, extracao por solvente e
cristalizagdo, entre outros [10].

Historicamente, a comercializagao e o desenvolvimento de membranas se inten-
sificaram no final da década de 1950, apds a descoberta por Loeb-Sourirajan de
uma nova técnica de fabricacao de membranas que, além de promover uma ele-
vada retencao de sais no processo de dessanilizacao por osmose inversa, aumentou
em dez vezes o fluxo de dgua permeada comparado com as demais membranas da
época. Com base nessa técnica, novas formas de preparacao de membranas foram
desenvolvidas, como a polimerizacao interfacial, a formagao de multicamadas e o
revestimento composto. As membranas tornavam-se cada vez mais seletivas e apre-
sentavam elevado desempenho [10)], [T1].

O desenvolvimento de membranas voltadas para o processo de separagao de
gases iniciou-se a partir de 1980. Neste época, os processos de microfiltracao, ul-
trafiltragao, osmose inversa e eletrodialise ja estavam sendo utilizados em escala
industrial. A empresa pioneira foi a estadunidense Monsanto que introduziu o pro-
cesso com membranas na separacao de hidrogénio oriundo de correntes de purga
em unidades de producao de amonia. Posteriormente, as empresas Dow, Ube e

Du Pont/Air Liquid desenvolveram sistemas de membranas para separar nitrogénio
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presente no ar e as empresas Cynara, Separex e Grace Membrana Systems, para
remover o diéxido de carbono do gés natural [10] [11].

Durante os anos 90, a taxa de crescimento da tecnologia tornou-se cada vez
mais evidente, com avangos no desenvolvimento de novos materiais, novas formas de
fabricacao das membranas e novas possiveis areas de aplicagao [12]. No inicio dos
anos 2000, apesar da incorporacao industrial da tecnologia de permeagao gasosa, o
mercado revelou que ainda existiam certas limitacoes que impediam a competicao
frente aos processos convencionais de separagao [13]. Por exemplo, um dos materiais
mais difundidos comercialmente para tratamento do gés natural é o acetato de
celulose, no entanto, sua principal limitacao é a plastificacao — causada pela presenca
de moléculas de CO, e HoS — que reduzem consideravelmente a seletividade dos
modulos de permeacgao gasosa [14].

Nos tltimos anos, o mercado de membranas tem registrado um crescimento sig-
nificativo — nao apenas na separacao de misturas gasosas — e a expectativa é que
esse crescimento continue em diversas dreas de aplicacao [15]. Considerando apenas
o mercado dos Estados Unidos, a estimativa é um crescimento de US$ 3,8 bilhoes
em 2018 para US$ 5,1 bilhoes em 2023, a uma taxa de crescimento anual composta
— Compound annual growth rate (CAGR) — de 6,0% entre 2018 e 2023 [16].

3.1.2 Morfologia e transporte de massa

Existe uma enorme diversidade de membranas, cada uma com diferentes propri-
edades fisico-quimicas e destinada a modos distintos de operacao. A morfologia e o
material da membrana, bem como o mecanismo de transporte dos componentes sao
caracteristicas fundamentais para a escolha adequada do tipo de membrana para

cada processo de separagao [10].
(I) Classificagao morfolégica

Do ponto de vista comercial, as membranas sintéticas sao majoritariamente pre-
paradas a partir de materiais poliméricos e sao dividas, morfologicamente, em dois
grupos: porosas e densas [10].

As membranas porosas consistem em uma fase heterogénea com poros dis-
tribuidos de maneira aleatéria, com tamanhos distintos e interconectados [10]. Ao
utilizar membranas porosas, a eficiéncia de separacao possui forte relacao com o
tamanho molecular dos componentes da mistura e com a distribuicao do tamanho
de poros da membrana [IT]. De maneira geral, todos os componentes maiores que
o maior tamanho de poro nao vao permear pela membrana. Os componentes com
tamanho entre o menor e maior tamanho de poro serao parcialmente rejeitados, de

acordo com a distribuicao de tamanho de poro na membrana. Por ultimo, todas
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as particulas menores que o menor tamanho de poro vao permear totalmente pela
membrana [11].

Em contrapartida, as membranas densas consistem em uma fase homogénea, ou
seja, sao completamente uniformes na sua composicao e estrutura [I0]. A eficiéncia
de separacao das membranas densas estd diretamente relacionada com a difusividade
e solubilidade dos componentes da mistura através do material da membrana, em-
bora também exista certa influéncia do tamanho molecular dos componentes nesta
relagao [11].

Tanto as membranas porosas quanto as densas podem ser dividas em mais duas
categorias: isotrépicas (ou simétricas) e anisotrépicas (ou assimétricas). Membranas
formadas por uma unica camada de mesma estrutura morfolégica ao longo de toda
sua seccao transversal sao classificadas como isotropicas. Enquanto que membranas
formadas por multiplas camadas de diferentes estruturas morfologicas sao classifi-
cadas como anisotrdpicas [10]. Além disso, as membranas anisotrépicas podem ser
identificadas pelo material de suas camadas: sao anisotropicas integrais se as cama-
das forem do mesmo material e sdo anisotropicas compostas se as camadas forem
de materiais diferentes [10, 11I]. A Figura apresenta de forma esquematizada as

principais classificagoes morfolégicas discutidas.

Figura 3.1: Esquematico das principais classificacoes morfologicas das membranas.
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A fabricacao de membranas anisotrépicas compostas — constituidas por suporte
poroso e pele densa — foi um dos maiores avancos da tecnologia de membranas.
Nesta estrutura, a camada porosa promove a resisténcia mecanica da membrana,
enquanto que a pele densa é responsavel pelo aumento da seletividade do processo

e, como sua espessura é reduzida, o fluxo transmembrana permanece elevado [11].
(IT) Mecanismos de transporte de massa

O mecanismo de transporte de massa (TM) define as etapas de movimentagao
dos componentes pela membrana — o qual necessita da existéncia de uma forca
motriz — a fim de gerar a separacao de um determinado componente da sua mistura
inicial. De modo geral, do ponto de vista termodinamico, a for¢a motriz do processo
¢ o gradiente de energia entre as duas regioes separadas pela membrana. Na maioria
dos processos comerciais, sao aplicados um gradiente de potencial elétrico ou um
gradiente de potencial quimico. Além disso, o gradiente de potencial quimico pode
ser expresso como gradiente de pressao, de temperatura ou de concentragao [10].

A existéncia do gradiente de energia entre as fases separadas gera o fluxo trans-
membrana das espécies a fim de alcancar o equilibrio termodinamico do sistema.
Neste cenario, a membrana atua como uma barreira seletiva, uma vez que sua estru-
tura promove fluxos de diferentes magnitudes para cada componente e, desta forma,
gera a separacao das espécies quimicas. Essa capacidade de controlar o fluxo de
permeacao das espécies é a propriedade mais importante das membranas e esta di-
retamente relacionada: (i) com as diferentes categorias morfolégicas — apresentadas

anteriormente — e (i) com o mecanismo de TM através da membrana [11].

(IT.A) Transporte em membranas porosas:

Em relagao as membranas porosas, o mecanismo de TM esta relacionado com
a distribuicao do tamanho dos poros. Se os poros estiverem em uma faixa relati-
vamente grande, entre 0,10 e 10um, o trasporte sera por fluxo advectivo. Todavia,
no caso da separacao de misturas gasosas, o escoamento advectivo nao ¢ ideal pois
nao promove a separacao dos componentes. Em tamanhos menores que 0,10um, o
transporte é governado pela difusao de Knudsen, no qual as moléculas colidem com
as paredes de um poro longo com diametro estreito. Em poros pequenos, na ordem
de 5—10A, o transporte é governado por um mecanismo mais complexo, o qual en-
volve peneiramento molecular e adsorgao superficial [I1]. No caso da separacao de
misturas gasosas, as membranas porosas nao sao utilizadas em larga escala na area
industrial, embora seja possivel utilizar membranas que geram difusao de Knudsen

ou peneiramento molecular [IT]. Além disso, nos casos de microfiltragao e ultrafil-
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tragao que utilizam membranas porosas, em geral, os processos conseguem separar
de maneira eficaz somente as moléculas que possuem razoavel diferenca de tama-
nho [11].

(II.B) Transporte em membranas densas:

Em relagao as membranas densas, o mecanismo de TM é governado pelo fluxo
difusivo e segue o modelo de sor¢ao-difusao: (i) inicialmente, os componentes da mis-
tura sao adsorvidos e solubilizam-se na superficie do material da membrana, (ii) em
seguida, se difundem pelo interior da estrutura interna da membrana, seguindo um
gradiente de potencial quimico (iii) e, por fim, sdo dessorvidos na superficie oposta
da membrana [10, [11].

Ao contrario das membranas porosas, os processos com membranas densas sao
capazes de separar componentes que possuem tamanho molecular semelhante, pois,
neste caso, os dois fatores determinantes do TM sao a solubilidade e a difusao
dos componentes pelo material da membrana [10, 11]. A maioria das membranas
utilizadas nos processos de permeacao gasosa, pervaporagao € osmose inversa sao
membranas poliméricas de pele densa e, a fim de aumentar o fluxo transmembrana,
possuem estrutura anisotrépica composta formada por um suporte poroso [I1].

A Figura [3.2] apresenta os principais mecanismos de TM discutidos até o mo-
mento. Além disso, devido a importancia do modelo de sorcao-difusao para descre-
ver o mecanismo de TM do processo de permeacao gasosa, o modelo matematico é

apresentado com mais detalhes na Subsegao

Figura 3.2: Mecanismos de transporte de massa através de membranas.
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3.1.3 Equacao de conservacao de massa

A modelagem dos equipamentos que envolvem o TM promovido pelo uso de mem-
branas utiliza a aplicacao da equacao de conservacao de massa para cada componente

i da mistura em um ponto fixo do espago denominado de volume de controle [17]:
[Acimulo] = [Entrada] — [Saida] + [Geracao] (3.1)

No caso de médulos constituido por ny fibras ocas, o volume de controle pode
ser definido como sendo a regiao externa entorno de somente uma fibra oca e que

¢é constituida pela parte anelar entre os raios R e R, e de comprimento infinitesi-
mal 0z (Figura [3.3).

Alimentagéo Retido

+ MODULO DE PERMEACAO GASOSA *

— (3

Permeado ‘—

| =~
-

z

<||D—‘r

z

FIBRA OCA

Figura 3.3: Representacao do moédulo de permeagao gasosa, do sistema de coor-
denadas adotado na modelagem e do volume de controle infinitesimal envolvendo
somente uma unica fibra oca.

Além disso, ao considerar que a mistura ¢ alimentada pelo regiao externa das
fibras ocas e que nao ocorre reacao quimica no equipamento, entao, a variacao do
numero de mols de i serd resultado da transferéncia de massa devido a adveccao e
difusao do escoamento ao longo da corrente e, também, a permeacao pela membrana.

Desta forma, a Equacao pode ser reescrita: (i) ao anular o termo de geracao,
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pois, nao ocorre reagao quimica e (ii) ao dar destaque aos termos de entrada e saida

pela membrana:

[Acimulo] = [Entrada] + [Entrada pela membrana] — [Saida] — [Saida pela membrana]

(3.2)

Por causa do sentido da permeacao pela membrana — o qual ocorre da regiao
externa para a regiao interna —, o termo [Entrada pela membrana] no volume de

controle entre R e R, é nulo e os demais termos da Equacao [3.2] sao iguais a:

Termo de actimulo:

861»

Actimulo| = A;-0z-
[Actimulo] v 02—,

Termo de entrada:

[Entrada] - AtNZ7'|z - (At'vz'ci - At]D gcz)
z

z

Termo de saida:

dc;
[Saida] = At'NZi’z—i—(’)z = (At'vz'ci — At]D) az>

z+0z

Termo saida pela membrana:

[Saida pela membrana] = (0Ap)- Nyi| _, = (2-7 R-02): Nyi|,_p
no qual:
e i = Indice de referéncia do componente
e t = Coordenada temporal
e 2z = Comprimento axial
e r = Comprimento radial
e A; = Area da secdo transversal ao escoamento
o A, = Area de permeacao pela membrana
e ¢; = Concentragao molar de 7
e v, = Velocidade axial do fluido
o D = Coeficiente de dispersao da mistura
e N.;|, = Fluxo molar axial de i na posicao z
e N,i|,_p = Fluxo molar radial de i na posicao r = R (fluxo pela membrana)
e R = Raio da fibra oca

R, = Raio da regiao externa no entorno fibra oca
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A area da segao transversal ao escoamento da corrente e darea de permeagao pela
membrana sdo, respectivamente, iguais a 4, = 7 (R2 — R?) e A, = 2.7 R-0z.
Desta maneira, apds substituir a definicao de cada termo e as dreas A, e A, na
equagao de conservagdo de massa, Equagdo [3.2) e tender 9z a zero, obtém-se a

forma diferencial da equacao de conservacao de massa no volume de controle:

oc | Oerv) 9 () 0 2N (33)
= —_— . - 5 =4~ ri — .
ot 0z 0z 0z (R? — R?) r=H
N~~~ N—— N ~ 7 \ ~
Actmulo Entrada e saida Entrada e saida Saida pela
por advecgao por difusao membrana

Nota-se na equagao obtida, Equagao , que o fluxo molar axial de 7, N|, e

por adveccao e o termo de fluxo por difusao. Além disso, o fluxo molar radial de

.19.» Das posigoes z e z + 0z foi decomposto em duas partes: termo de fluxo
i, Nyi|,_p, na posicdo 7 = R também é denominado de fluxo pela membrana ou
fluxo transmembrana e seu calculo — utilizando o modelo de sorcao-difusao — é
apresentado com mais detalhes na Subsecao [3.1.4] A partir deste ponto do texto, a
fim de que a notagao utilizada nesta dissertacao seja a mais semelhante possivel a
notacao frequentemente utilizada na literatura, o simbolo de fluxo transmembrana
(Nyi|,_pg) € substituido por J;.

Além disso, cabe ressaltar que: (i) se a alimentagao fosse pelo interior da fibra
oca e (ii) se o volume de controle adotado nao fosse a regiao anelar no entorno da
parte externa das fibras ocas e, ao invés disso, fosse a regiao circular da parte interna
das fibras ocas, a area da secao transversal ao escoamento da corrente seria igual a

Ay = 7 R?, 0 termo [Entrada pela membrana] nao seria nulo e a Equagao seria

igual a:
dc; (¢ 0 ac; 2
Z z Z
Actmulo Entrada e saida Entrada e saida Entrada pela

por advecgao membrana

por difusao

3.1.4 Modelo de sorcgao-difusao

Conforme mencionado na Subsecao [3.1.2, o modelo de sor¢ao-difusao é empre-
gado para descrever o transporte de massa (TM) envolvendo separagao de compo-
nentes utilizando modulos de permeacao gasosa com membranas poliméricas densas.

De acordo com tal modelo, o mecanismo de TM segue trés etapas [10], [11], [18]:
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1. Sorcao das moléculas de gas no material da superficie da membrana;

2. Difusao das moléculas de gas através do interior da estrutura polimérica da

pele densa da membrana;

3. Dessorgao das moléculas de gas na superficie oposta da membrana.

Além disso, o modelo de sorcao-difusdao assume que a etapa [I| de sorcao e a
etapa [3 de dessorcao estao relacionadas com a Lei de Henry enquanto a etapa [2 de
difusao esta relacionada com a Lei de Fick. A influéncia das trés etapas em conjunto
¢ mensurada pela permeabilidade, o qual representa o produto entre o coeficiente
de sorcao do componente ¢ na superficie do material polimérico e o coeficiente de

difusao do componente i através da estrutura polimérica [11), [18]:

P, = S;-D; (3.5)

no qual:
o ¥, = Permeabilidade de i pela membrana
e S; = Coeficiente de sorcao de i na superficie do material polimérico

e D; = Coeficiente de difusdo de i através da estrutura polimérica

A vazao transmembrana de ¢ — ou vazao de permeacao de i — representa o
nimero de mols do componente i que atravessa determinada drea de membrana por

unidade de tempo [12]:

P.

i = ng2-m R-0z) - . : Ap; 3.6

j @renro) - (F) p 36)
——

Vazao trans- Diferenca de

Area de mem-

Permeabilidade

membrana de 1 pressao parcial

brana do tipo )
fibra oca de i pela espes-  {e ; através da
sura da pele membrana

densa

O fluxo transmembrana ¢ pode ser obtido pela divisao da Equacao |3.6| pela area

de membrana [12]:

Ji
~~

(%Y 50 o

Fluxo trans-

membrana de ¢

Além disso, como frequentemente nao é possivel medir experimentalmente a
espessura efetiva da pele densa da membrana, é comum mensurar a razao entre a
permeabilidade e a espessura, visto que, de acordo com a Equagao 3.7}, esta razao é

igual ao fluxo transmembrana dividido pela diferenca de pressao parcial [11, [12]:
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b ( l ) B Ap; (38)

e P, = Permeancia de ¢
e P, = Permeabilidade de ¢

e | = Espessura da pela densa da fibra oca

no qual:

A diferenca de pressao parcial do componente ¢ através da membrana pode ser

expressa em termos da pressao total da corrente de retido e de permeado [10-12]:

Ap; = Prryri — Pp-ypi (3.9)

no qual:

Pr = Pressao total do retido

Pp = Pressao total do permeado
e yr; = Fragao molar de ¢ no retido

e yp; = Fragao molar de ¢ no permeado

Dessa forma, substituindo as Equagoes [3.§ ¢ [3.9 na Equagao [3.7], defini-se o fluxo

transmembrana sendo igual a:
Ji = Py (Pryri — Pp-ypi) (3.10)

E importante ressaltar que a Equacao ¢ uma funcao pontual ao longo da
coordenada z, ou seja, o fluxo transmembrana de 7 depende da posicao axial e seu
valor varia a medida que se percorre o equipamento, uma vez que, a permeancia,
pressoes e fracoes molares variam de acordo com a posigao axial [12].

Por fim, ao substituir a expressao do fluxo de permeacao, Equacao [3.10, na
Equacao [3.3], obtém-se a expressao da equacao de conservagao de massa do modelo

unidimensional do processo de permeacao gasosa:

‘P (Pp-yri — Pp-ypi) (3.11)

¢ N (¢ vy,) 0 D oc; B 2R
ot 0z 0z (R

- 0z

(I) Unidades utilizadas

Dependendo da area de atuacgao, na pesquisa académica ou na aplicacao indus-
trial, é comum deparar-se com diferentes unidades para as medidas de vazao, fluxo,

permeabilidade e permeancia [I1,12]. A Tabela apresenta as principais unidades
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utilizadas e alguns fatores de conversao. A permeabilidade é comumente mensurada
em Barrer, unidade em homenagem a R. M. Barrer devido ao seu pioneirismo na
medigdo da permeabilidade de diversos gases [I1], 12]. A permeéncia é geralmente
mensurada em termos de gas permeation unit (GPU) — ou unidade de permeagao
gasosa [10, [T1]. Além disso, é importante destacar que os coeficientes de sorgao e de
difusao, presentes na Equacao|3.5], precisam ter unidades compativeis com a unidade

escolhida para a permeabilidade [11].

Tabela 3.1: Principais unidades das variaveis do modelo de permeagao gasosa

Quantidade Unidade de Unidade nos
engenharia sistemas SI e CGS
Vazao trans- B mol cmsrp \
membrana s s
Fluxo trans- _ mol CmSSTP
membrana! m2-s cm?- s
Permeabi- * mol-m cm3gpp- cm
lidade Barrer (mz- s Pa) (ch- s-cmHg
o . mol emyrp
Permeancia GPU _ _
m?2-s- Pa cm?-s-cmHg

"L STP: Standard temperature and pressure — ou Condicao padrao de tempera-
tura e pressao (CPTP) em portugués do Brasil — refere-se a temperatura de
273,15 K e pressdao absoluta de 10° Pa (igual a 1 bar) como condicio padrao
para medigoes experimentais e, desta forma, permite a comparacdo entre
diferentes conjuntos de dados.

3
* cm -cm
21 Barrer = 1071 2S¢
cm?- s-cmHg

em’rp mol

1GPU = 10°¢ ~ 3,30 -10710

cm?2- s-emHg m?-s- Pa

(IT) Membranas anisotrépicas compostas

A medida que a tecnologia de permeagao gasosa foi sendo aperfeicoada, percebeu-
se que pequenos defeitos na camada seletiva geravam uma drastica queda de desem-
penho. Tal fato ocorria pois a mistura gasosa passava a escoar por fluxo advectivo
pelos defeitos da camada densa. Para contornar este problema, as membranas do
processo de permeacao gasosa passaram a ser fabricadas com uma estrutura po-
limérica anisotrépica composta que é formada por: (i) suporte poroso, (ii) camada ou

multicamada fina, densa e seletiva e (iii) revestimento de protecao [11] (Figura|3.4)).
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Figura 3.4: Estrutura morfolégica da membrana anisotrépica composta constituida
por suporte poroso, multicamada densa e revestimento de protecao.

A camada (ou multicamadas) densa é responsavel pela seletividade e separagao
dos componentes. O suporte poroso promove resisténcia mecanica o que permite a
diminuicao da espessura da camada seletiva e, consequentemente, gera o aumento
do fluxo transmembrana. Por fim, o revestimento de protecao é uma camada densa
polimérica adicional, geralmente de silicone, de alta permeabilidade, que nao altera
significativamente a seletividade do processo e ao mesmo tempo impede o fluxo
advectivo pelos defeitos da camada seletiva [11].

De maneira rigorosa, o modelo de sor¢ao-difusao descreve o mecanismo de TM
através de membranas isotrépicas de pele densa, ou seja, através apenas de uma
unica camada densa. No caso de membranas anisotrépicas compostas, o modelo de
resisténcia — que faz uma analogia com fluxo em circuitos elétricos — é a opgao que
melhor representa o processo de permeacao gasosa. No modelo de resisténcias, o

fluxo transmembrana é expresso pelo coeficiente de transferéncia de massa [19] 20]:

Ji = Ki- (Pryri — Pp-ypi) (3.12)

no qual:
¢ K; = Coeficiente global de TM de i

Comparando as Equacoes e o coeficiente global de TM de 7 é igual a
permeancia de 7 em uma tnica camada de membrana densa. No caso de membranas
anisotropicas compostas, considera-se que as camadas estao organizadas em série.
Neste caso, o coeficiente K; é igual ao inverso da resisténcia global de TM que, por
sua vez, contabiliza os efeitos de todas as resisténcias individuais de cada camada [19]
20]:

K; = L 3.13
* 7 Ry, )

no qual:

e Ryopar; = Resisténcia global de TM de i
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Nos equipamentos de permeacao gasosa, a resisténcia ao transporte devido ao
suporte poroso é muito baixa. Por causa disso, a nao ser que o mecanismo de
transporte seja por difusao de Knudsen ou por peneiramento molecular, o termo
do suporte poroso pode ser desconsiderado no céalculo da resisténcia global de TM.
Essa é uma das hipdteses adotada na modelagem do processo de permeacao gasosa

apresentada com mais detalhes na Secao |3.3|

3.1.5 Parametros de desempenho

Diversos parametros podem ser utilizados para caracterizar o desempenho obtido
nos processos de separacao. No caso dos equipamentos de membranas, os principais

parametros de desempenho utilizados sao:

e Seletividade ideal;
e Seletividade real (ou fator de separacao);
e Remocao de determinado componente;

e Perda de determinado componente;

No caso do tratamento do gas natural, o objetivo do processo é a remocao do
poluente CO, a ponto de obter uma corrente final de retido com a fracao molar
maxima de CO, exigida pela legislacao ambiental de determinado pais e, a0 mesmo

tempo, evitar perdas significativas de CH, e dos demais hidrocarbonetos pesados.

(I) Seletividade ideal

A seletividade é um dos parametros mais utilizados para caracterizar o desempe-
nho de membranas. Enquanto a permeabilidade mensura a habilidade da membrana
de permitir a permeacao de determinado componente i, a seletividade mensura a
habilidade da membrana de separar o componente i de outro componente j [10, [11].
De modo geral, a permeabilidade esta relacionada com a quantidade obtida apds a
separacao e a seletividade com a qualidade da separacao.

A seletividade ideal é determinada pela razao entre a permeabilidade de dois

componentes puros através da membrana:

a = (3.14)
J

no qual:

e «;; = Seletividade ideal de 7 em relacao a j
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o #; = Permeabilidade de ¢
e i = Indice de referéncia do componente de maior permeabilidade

* j= Indice de referéncia do componente de menor permeabilidade

De acordo com a Equacao , como &; > Z;, a seletividade ideal sempre
serd maior ou igual a um. Quanto maior for a seletividade, melhor é a capacidade
da membrana em separar os dois componentes [IT]. Além disso, ao substituir a
definicao de permeabilidade, Equacao [3.5, na Equacao |3.14] a seletividade ideal

pode ser definida como o produto da razao dos coeficientes de sorcao e de difusao

- () )

Os termos presentes na Equacao [3.15] podem ser utilizados para caracterizar

dos componentes i e j [I1]:

diferencas do mecanismo de transporte nos materiais poliméricos. A razao (.5;/5;) é
denominada solubilidade seletiva ou sorgao seletiva, enquanto que a razao (D;/D;)
é denominada mobilidade seletiva [I1].

E importante ressaltar que, como a Equacao considera a permeacao de gases
puros, o valor da seletividade ideal pode desviar consideravelmente no cenario de
permeacao de misturas gasosas — caso tipico do processo industrial. Isso ocorre
pois um dos componentes pode solubilizar o material polimérico, modificar suas
propriedades de transporte e, consequentemente, alterar tanto a permeabilidade
dos demais componentes quanto a seletividade da membrana [I1]. Tal fendémeno é
conhecido como efeito de plastificacado da membrana e, quando ocorre, a maneira
mais adequada de mensurar a qualidade da separagao do equipamento é por meio
da seletividade real cuja definicao estd presente adiante. Por exemplo, no cenario
de tratamento de gas natural utilizando a tecnologia de permeacao gasosa, o efeito
de plastificagao é uma das principais desvantagens do processo. As membranas
de acetato de celulose sao amplamente utilizadas comercialmente para remocao de
CO,, contudo, esse material é suscetivel a plastificagao nas condicoes de alta pressao
tipicas das unidades de processamento do gas natural. Desta maneira, o material
polimérico das membranas permite maior permeacao do produto, o qual é perdido
na corrente rica de CO, e, consequentemente, a seletividade do processo sofre uma

queda expressiva [14].

(IT) Seletividade real ou fator de separagao

O termo fator de separacao é frequentemente utilizado para caracterizar a ex-

tensao da separagao em um processo ou equipamento. Na literatura da tecnologia
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de membranas, esse termo ¢ mais conhecido como seletividade real [12]:
gt = () () (3.16)
yP]' yahmz

. oaﬁal = Seletividade real (ou fator de separagao) de i em relacao a j

® Yalim;, = Fracao molar de ¢ na alimentacao

no qual:

e yp, = Fragao molar de i no permeado

A seletividade real determina o estagio de separagao do processo e depende da

composi¢ao molar das correntes de alimentagao e permeado [12].

(IIT) Remocgao e perda de determinado componente

Na definicao dos indicadores de remocao e perda de determinados componen-
tes € necessario levar em consideracao o objetivo de cada processo de separacao.
No caso do tratamento de gas natural, o desempenho pode ser caracterizado pelas
porcentagens de (i) remogao de CO., (ii) perda de CHy e (iii) perda de hidrocar-
bonetos pesados. Na modelagem considerada nesta dissertacao, os hidrocarbonetos
pesados referem-se aos componentes CoHg, C3Hg e C4Hyo e sao representados pelo

simbolo Co,:

)
Remocaogo, = (%) -100 (%) (3.17)
alimco,
)
Perdacy, = | —2 | 100 (%) (3.18)
nalimCH4
7 + 5 + 7
Perdac,, = | ———c2fie — Posis - Poamo )00 (%) (3.19)
nalimCQHG + nalimC3H8 + nalimc4H10

no qual:

Remocaocp, = Porcentagem de remogao de COq

Perdacy, = Porcentagem de perda de CHy

Perdac,, = Porcentagem de perda de hidrocarbonetos pesados (Cay)

e np, = Vazao molar de ¢ no permeado

Nalim; = Vazao molar de ¢ na alimentacao
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3.2 Revisao bibliografica

3.2.1 Metodologia de busca, selecao e analise

Tanto a revisao bibliografica do processo de permeacao gasosa — apresentada
nesta Se¢ao — quanto a do contactor por membranas — apresentada na Secao 4.2

— seguiram a mesma metodologia:

(i) Inicialmente, realizou-se uma busca de publicagoes na base cientifica Web of
Science. A busca foi realizada utilizando as palavras: Gas separation e COy no
campo “T'épico” — que se refere a uma pesquisa em titulo, resumo e palavras-
chaves — e Membrane e Model no campo “Titulo”. Além disso, nao foi estipu-
lado um periodo de busca, de modo que o intervalo considerado foi o disponivel
pela base: de 1945 até fevereiro de 2020.

(ii) Depois, a partir de estatisticas fornecidas pela prépria base cientifica, realizou-
se uma avaliacao preliminar para obter um panorama geral da literatura dis-

ponivel;

(iii) O artigos apontados com maior relevancia foram selecionados e, apés a breve
leitura do resumo, foram catalogados e separados em trés grupos: permeacao

gasosa, contactor por membranas ou ambos processos;

(iv) Por fim, o desenvolvimento da revisdo bibliogréfica foi realizado a partir da
leitura critica dos artigos selecionados e catalogados. Além disso, as citacoes
presentes nesses artigos serviram de fontes para obter outras publicagoes, que
nao compuseram a amostra inicial mas tinham relevancia para aprofundar a

analise do tema.

3.2.2 Avaliagao preliminar da revisao bibliografica

A busca na base cientifica Web of Science resultou em 221 publicacoes e, a partir
de suas informagoes estatisticas, foi realizado uma anélise preliminar com a finali-
dade de determinar o panorama geral da literatura disponivel sobre a modelagem
de processos com membrana envolvendo a remocao do poluente diéxido de carbono.

A revista com maior nimero de publicacoes foi a Journal of Membrane Science
com 44 publicacoes (19,9%), o qual representou uma parcela elevada se comparado
com o numero de publicacoes das duas revistas seguintes: a Separation and Purifi-
cation Tecnology com 16 publicacoes (7,2%) e a Industrial Engineering Chemistry
Research com 11 publicagoes (5,0%). Os dois paises com mais publicagdes foram o
Ira e os EUA com, respectivamente, 61 (27,6%) e 32 publicagoes (14,5%).
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Em relacao & evolugao histérica das publicagoes, de acordo com a Figura [3.5]
durante os anos 90 até 2006, foram publicados no maximo dois artigos por ano.
Entretanto, a partir de 2007, percebe-se um acentuado crescimento no numero de
publicacoes por ano: seis em 2007, dezoito em 2013 e vinte e oito em 2018 — ano
com maior numero. Em fevereiro de 2020 — data em que esta busca foi realizada
— ja havia cinco publicagoes disponiveis. Além disso, de acordo com a Figura [3.6]
um perfil semelhante foi observado em relacdo ao numero de citagoes que essas
publicagoes receberam por ano, no qual ocorreu um acentuado crescimento a partir

de meados da segunda metade dos anos 2000 e que atingiu mais de 500 citagoes em
2018 e 2019.

Figura 3.5: Numero total de publicacoes obtidas pela metodologia de busca da
revisao bibliografica.

Figura 3.6: Numero de citacoes das publicagoes obtidas pela metodologia de busca
da revisao bibliografica.
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Esses dados podem ser considerados um indicativo que corrobora com o fato de
que a tecnologia de membranas é relativamente recente na area de separacao de mis-
turas gasosas, surgindo em meados dos anos 80 e, posteriormente, se intensificando
devido as suas vantagens em aplicagoes industriais. Além disso, o crescimento do
nimero de citacoes e publica¢oes nos iltimos anos é um incentivo para o desenvol-
vimento desta dissertacao, uma vez que revela a importancia do aprofundamento
cientifico e a importancia das contribui¢oes economicas e sociais que essa tecnologia

pode proporcionar.

3.2.3 Panorama histérico da modelagem

Com o avango da tecnologia de membranas, o uso de modelos mateméticos
tornou-se fundamental para a andlise, projeto e otimizacao dos processos de se-
paracao. Desta maneira, um grande esforco tem sido realizado nas tltimas décadas
para desenvolver formulacoes matemaéticas e métodos de solucao com a finalidade de
simular o fenomeno de remocao e recuperagao em equipamentos com membranas.

Em 1950, a partir das expressoes de balango de massa, Weiler e Steiner [21]
desenvolveram modelos para separacao de misturas binarias em modulos de mem-
branas simétricas de pele densa. Os autores desconsideraram a queda de pressao
das correntes e formularam solugoes para o caso especifico de mistura perfeita dos
gases em ambas as corrente com escoamento transversal do permeado. Em 1965,
com o objetivo de simular a recuperacao de hélio presente no gas natural, Stern e
colaboradores [22] utilizaram a hipétese de mistura perfeita para obter modelo de
separacao de mistura ternaria. Todavia, essa hipdtese resulta em modelos que des-
consideram os efeitos do padrao de escoamento das correntes. Durante os anos 70,
Stern [23], 24] e Blaisdell e colaboradores [25] propuseram diferentes métodos para
solucionar o cendrio proposto por Weiler e Steiner [21], porém, considerando tanto
o padrao de escoamento contracorrente quanto o co-corrente.

Durante os anos 80, foram propostos modelos para resolucao da permeacao de
misturas multicomponentes. Em 1985, Shido e colaboradores [26] expandiram os mo-
delos de misturas binarias desenvolvidos anteriormente e apresentaram formulagoes
matematicas para separacao de misturas multicomponentes utilizando membranas
simétricas de pele densa e considerando a representacao das cinco principais con-
figuragoes de escoamento dos modelos de permeagao gasosa: (i) mistura perfeita:
no qual ambas correntes de retido e de permeado possuem composicao uniforme;
(ii) mistura perfeita apenas na corrente de baixa pressdo: no qual a corrente de
retido escoa de forma empistonado e a corrente de permeado possui composi¢ao
uniforme; (iii) escoamento transversal: no qual a corrente de retido escoa de forma

empistonado e a composicao do permeado nao depende do sentido da corrente de
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permeado; (iv) escoamento co-corrente: no qual as correntes de retido e permeado
possuem o mesmo sentido e escoam de forma empistonado e (v) escoamento con-
tracorrente: no qual as correntes de retido e permeado possuem o sentidos opostos
e escoam de forma empistonado. A Figura apresenta a representacao de cada
categoria de escoamento adotada nos modelos. Posteriormente, em 1995, Bansal e
colaboradores [27] mostraram que, ao introduzir quatro nimeros adimensionais, o
sistema de equacoes dos modelos de mistura perfeita, escoamento transversal, esco-
amento co-corrente e escoamento contracorrente podiam ser reduzidos a uma tnica

forma geral.

Figura 3.7: Representacao das cinco principais configuragoes de escoamento dos
modelos de permeagao gasosa: (i) mistura perfeita; (ii) mistura perfeita apenas na
corrente de baixa pressao; (iii) escoamento transversal; (iv) escoamento co-corrente
e (v) escoamento contracorrente.

Além disso, o nivel de complexidade da resolucao do sistema de equacoes au-
mentou devido ao maior nimero de variaveis independentes envolvendo os modelos
multicomponentes. Ainda nos anos 80, os métodos iterativos de tentativa e erro
utilizados, apesar de serem simples quando aplicados em sistemas binarias, apresen-
tavam maior dificuldade de convergéncia do resultado em sistemas multicomponen-
tes e possufam grande dependéncia da estimativa inicial [28]. Em 1986, Pan [29)]
propos a formulagao do modelo de permeacao de misturas multicomponentes utili-
zando membranas assimétricas de suporte poroso e pele densa, de escoamento em
contracorrente ou co-corrente e de elevado fluxo transmembrana. O modelo con-
siderou a queda de pressao da corrente de permeado no interior das fibras ocas.
Entretanto, para contornar o uso do método de tentativa e erro, Pan [29] também
abordou o caso especifico de pressao constante no interior das fibras ocas, no qual
foi possivel obter uma solugao analitica. Posteriormente, em 1988, Haraya e colabo-
radores [30] constataram, por meio de resultados experimentais, que os modelos até

entao desenvolvidos para membranas simétricas de pele densa também tinham ele-
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vada capacidade de predi¢ao da permeacao em membranas assimétricas de suporte
poroso e pele densa, embora o modelo proposto por Pan [29] seja mais especifico
para este caso.

No inicio dos anos 90, Kovvali e colaboradores [31] apresentaram uma revisao
da literatura e discussao das principais estratégias de modelagem do processo de
permeagao gasosa publicadas até 1992. Os autores indicaram solugoes analiticas
e solucoes aproximadas dos principais modelos de sistemas binarios e multicompo-
nentes considerando tanto pressao constante quanto queda de pressao do permeado.
Além disso, os autores também avaliaram os cendrios nos quais o escoamento em-
pistonado (ou plug flow) ideal — utilizado nos modelos contracorrente, co-corrente
e transversal — promovia perda de acuracia do modelo, visto que era necessario
considerar a dispersao axial das correntes ou a dispersao radial do permeado.

Em 1998, Coker e colaboradores [32] apresentaram uma alternativa ao método
de tentativa e erro que diminuiu a complexidade de resolucao do sistema de equagoes
envolvendo misturas multicomponentes e, ao mesmo tempo, permitiu a inclusao de
mais hipoteses que aproximava o modelo ao fenomeno real como, por exemplo, a
inclusao da queda de pressao da corrente interna e da relacao de dependeéncia en-
tre a permeabilidade dos componentes e as condi¢oes operacionais do sistema como
pressao, temperatura e composi¢ao da mistura. O método utilizado pelos autores
consistia em: inicialmente, considerar a hipotese de escoamento unidimensional e,
em seguida, aplicar a discretizacao ao longo da fibra oca, dividindo-a em um de-
terminado ntimero de estagios. Desta forma, as equacoes de conservacao de massa
e variacao de pressao foram aplicadas em cada estagio da fibra oca. Esta meto-
dologia transformou o sistema de equacoes diferenciais em um sistema de equagoes
algébricas que, por fim, foi organizado na forma de uma matriz tridiagonal e isto
permitiu uma rapida convergéncia ao ser resolvido pelo método de Algoritmo de
Thomas [32]. Esse procedimento de discretizagao apresentado pelos autores é equi-
valente ao uso da discretizagao pelo método de diferencas finitas de primeira ordem
ou pelo método de volumes finitos com a técnica de interpolacao upwind de primeira
ordem.

Posteriormente, em 1999, Coker e colaboradores [33] consideraram a hipétese de
processo nao isotérmico e adicionaram a resolucao da equagao de conservacao de
energia no modelo isotérmico desenvolvido anteriormente [32] e cujo resultado era
utilizado como estimativa inicial. A inclusao desta etapa permitiu analisar o aque-
cimento ou resfriamento das correntes devido o transporte de moléculas através da
membrana. Em rela¢ao a remogao de COy do gés natural, os autores argumentaram
que o modelo isotérmico poderia obter resultados com erros significativos na estima-
tiva da quantidade de gas capaz de ser tratado. Isso acontecia porque a expansao

gasosa da corrente de alta para baixa pressao promovia o resfriamento da corrente
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e levava a diminuicao da permeabilidade da membrana que, consequentemente, di-
minuia a quantidade de gds permeado [33]. De acordo com os cendrios avaliados
por Coker e colaboradores [33], a varicdo AT — entre a temperatura na saida do
retido e a temperatura na entrada da alimentacao — apresentou: (i) uma queda de
até 40°C na separacao de uma mistura binaria de CHy e CO5 — e (ii) uma queda de
até 30°C — na separacao de uma mistura multicomponente de CO,, Ny, CHy4, CyHg
e CgHg.

Apés décadas de desenvolvimento das técnicas computacionais e de aprimora-
mento das formulacoes matematicas do processo de permeagao gasosa, os modelos
de base fenomenoldgica tornaram-se fundamentais para a melhoria do processo de
separacao. As descobertas e avaliacoes oriundas das publicacGes mais recentes sao
apresentadas e discutidas nas duas préximas subse¢bes — Subsegao e

3.2.4 Estudos sobre a eficiéncia de separacao

A substituicao em escala industrial de processos convencionais por uma tecno-
logia emergente acontece de maneira gradual e estd relacionado com (i) o tempo
de depreciagao dos equipamentos instalados e (ii) com o avango e consolidagao da
nova tecnologia. A avaliacao da eficiéncia de separacao e o estudo da viabilidade
economica do processo sao etapas fundamentais para confirmar o potencial da tec-
nologia de permeacao gasosa. Em relacao a etapa de remocao de CO, da corrente

de gas natural, o processo tem, de maneira geral, dois principais objetivos:

e Maximizar a remocao de CO,, enquadrando a fracao molar de COy do retido

dentro da faixa exigida pela legislacao do pais;

e Minimizar a perda de produto (CH4 e hidrocarbonetos pesados).

Neste cenario, a eficiencia do processo de permeacao gasosa esta relacionada:
(i) tanto com parametros de fabricacdo dos mddulos de membranas — por exem-
plo, espessura, diametro e comprimento das fibras ocas, niimero de fibras ocas por
modulo, densidade de empacotamento do modulo e permeabilidade e seletividade
dos componentes — (ii) quanto com parametros operacionais — por exemplo, area
de permeagao necessaria, razao entre as pressoes das correntes, vazao e composicao
da alimentacao, quantidade de gas permeado, grau de pureza do produto e padrao
de escoamento no médulo [34H36]. A seguir é apresentado uma breve discussao, com
base nas pesquisas presentes na literatura, sobre como tais parametros influenciam

a remocgao do CO, do gés natural.
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(I) Influéncia da area de permeagao necessaria

A determinacao da area efetiva de permeacao é uma importante decisao durante
a etapa de projeto e fabricagao dos médulos de membrana. Seu valor esta atrelado
a diversos outros parametros como, por exemplo, a composicao e pressao da ali-
mentacgao e a seletividade da membrana. Quanto maior for a drea necessaria para
atingir as especificagoes do processo, maior serd o capital ezpenditure (CAPEX) —
investimento destinado & aquisigdo de bens de capital [35].

Durante a etapa de projeto, a drea de permeacao pode ser alterada para que
o desempenho exigido na separacao seja atingido. Por outro lado, na industria, a
operagao mais comum ¢ a avaliagao do desempenho do processo com uma area de

permeagao fixa e pré-determinada [35].

(I.LA) Relagao entre a seletividade e a drea necessaria:

Para que a corrente de retido atinja determinado grau de pureza, quanto maior
for a seletividade do material da membrana, menor sera a drea de permeagao ne-
cessaria. Isso ocorre, pois, a medida que a permeabilidade do CO5 torna-se maior
que a dos demais componentes, menor é a composicao de CO5 na corrente de retido
para uma determinada drea de permeacao. Além disso, como mdédulos de membrana
com elevada seletividade necessitam de menor area de permeacgao, o comprimento
das fibras pode ser reduzido, o que reduz a queda de pressao na corrente interna
da fibra oca [37]. Por meio de simulagao computacional, Lock e colaboradores [37]
constataram que para uma alimentacao com composicao de 10% em mol de CO,
atingir 2% no retido, em um processo em contracorrente, o aumento da seletividade
do CO5 de 10 para 40 reduziu area de permeagao necessaria em 69,13% (indo de
13.720 até 4.235m?) e, também, reduziu a queda de pressdo no interior da fibra oca
em 19,51% (indo de 4,1 até 3,3atm).

(I.B) Relagao entre a composicao de CO, e a area necessaria:

Em relacao a composicao da corrente de alimentacao, para atingir as especi-
ficacoes desejadas do processo, inicialmente, quanto maior for a composicao de COs,
maior sera a area de permeagcao necessaria e, consequentemente, maior sera a perda
de hidrocarbonetos [34]. Por meio de simulagao computacional, Chu e colaborado-
res [34] constataram que, para atingir uma composicao de 2,5% em mol de COy no
retido utilizando membranas de acetato de celulose, o aumento da composicao de

CO4 na alimentacao de 10% para 30% mol aumentou a drea especifica de permeacao
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necesséria em 4,85% (indo de 4,70 até 6,98™°/kmoi/n) e, também, aumentou a perda
de hidrocarbonetos em 77,57% (indo de 10,7% até 19,0%).

No entanto, Chu e colaboradores [34] perceberam que, a partir de 35% em mol,
o aumento da composicao de COs na alimentacao reduzia ligeiramente a area es-
pecifica de permeagao necessaria. Lock e colaboradores [37] obtiveram resultados
semelhantes na andlise de um sistema de dois estdgios no qual: (i) na regido de
baixa composicao de CO,, o0 acréscimo da composicao causa um aumento da area
necessaria, todavia, (ii) apés 35% em mol de CO,, o acréscimo da composicao gera
um decréscimo da &rea necesséria porque o efeito do aumento da forga motriz (di-
ferenga da pressao parcial de CO;) passa a ter maior relevancia. Desta forma,
segundo as publicagoes [34, [37], & medida que se aumenta a composigao de COy na

alimentacao, a area total de permeacao apresenta um ponto de maximo.

(I.C) Relagao entre a vazao de alimentagao e a area necessdria:

Em relacao a vazao de alimentacao, para uma area de permeacao constante, a
medida que a vazao aumenta, menor ¢ o tempo de contato entre a mistura gasosa
e a superficie da fibra oca e, consequentemente, menor é quantidade de COy re-
movida no processo e menor é a pureza do produto [36]. Por meio de simulagao
computacional da permeacao de uma mistura binéaria 50% de CO, e CH,, Shamsa-
badi e colaboradores [36] constataram que, ao dobrar a vazao de alimentagao de 30
para 60mol/s, a pureza de CHy (composigao molar de CHy) no retido reduziu em
7,14% (indo de 98% até 91%). Portanto, é necessério maior drea de permeagao para

compensar o aumento da vazao da alimentacao e atingir o grau de pureza desejado.
(IT) Influéncia das caracteristicas geométricas do médulo
(II.A) Influéncia do comprimento e nimero de fibras:

Durante a etapa de projeto, apés determinar a area de permeacao, ¢ necessario
definir o comprimento e o nimero de fibras do equipamento. Os médulos podem ser
construidos com uma maior quantidade de fibras curtas ou com uma menor quan-
tidade de fibras compridas. Considerando que a area de permeacao e o diametro
das fibras sao constantes, de acordo com a equagao da drea A, = ny-7m-d-L, o
comprimento das fibras e o nimero de fibras por médulo sao inversamente propor-

cionais [35]:

A
L-ny = (W-pd> = constante (3.20)
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no qual:

Ay = Area de permeacao pela membrana

L = Comprimento da fibra oca
e d = Diametro da fibra oca

e ny = Numero de fibras ocas por médulo

Segundo Khalilpour e colaboradores [35], em relagdo a eficiéncia de separagao,
a opcao mais vantajosa é o uso de moédulos com uma maior quantidade de fibras
curtas. Segundo Chu e colaboradores [34], ao quadruplicar o niimero de fibras ocas
por modulo — e, a fim de manter a area constante, reduzindo o comprimento da
fibra oca de 2,0 para 0,5m — a composi¢gao de CHy no retido (pureza do produto)
aumentou de 93,88% para 94,02% em mol, entretanto, a perda de CHy teve um
ligeiro aumento, indo de 3,028% até 3,038%.

E importante enfatizar que, se area de permeacao puder ser alterada, a relacao
de proporcionalidade presente na Equacao nao é mais valida. Neste caso,
o aumento do comprimento da fibra vai levar ao aumento da area de permeacao
e, consequentemente, maior serd a pureza do produto [36]. Segundo Shamsabadi
e colaboradores [30], o aumento do comprimento da fibra oca de 0,5 para 2,0m
aumentou a composigao de CHy no retido (pureza do produto) em 50,79% (indo de
63% até 95% em mol).

(I1.B) Influéncia do diametro da fibra:

Em relacao ao diametro da fibra, a sua variacao tem consequéncias na queda
de pressao no interior da fibra oca. De acordo com a equacao de Hagen-Poiseuille,
ao manter as demais varidveis constantes, a queda de pressao da corrente interna
é inversamente proporcional ao diametro da fibra elevado a quatro. Cabe ressaltar
que esta equagao é obtida em condicoes diferentes do cenario de permeacao em fibras

ocas e, portanto, seu uso é considerado uma aproximacao [32]:

P, 128 - jim \ .
dz = <—nf7'rd4) * Uin (321)

no qual:
e P, = Pressao da corrente interna
® 1;, = Viscosidade dinamica da corrente interna
e ¥;, = Vazao volumétrica da corrente interna
e n;y = Nimero de fibras por médulo
e d;, = Diametro interno da fibra oca

e z = Comprimento axial
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De acordo com a relacao presente na Equacao [3.21, membranas com maiores
diametros possuem menor queda de pressao da corrente interna e, consequentemente,
a for¢a motriz ao longo do comprimento do médulo serd maior [34]. Segundo Chu
e colaboradores [34], por meio de simulagoes de médulos com 0,6m de comprimento
das fibras ocas e de 1,00atm de pressao na saida da corrente de permeado (no interior
da fibra oca), as membranas com didmetro de 100um obtiveram uma a queda de
pressao igual a quase 10%, enquanto que membranas com diametros maiores que

200pm a queda de pressao foi reduzida a menos que 1%.

(I1.C) Influéncia da densidade de empacotamento:

Outra caracteristica relevante durante a fabricacao dos equipamentos é a escolha
da densidade de empacotamento (#) dos médulos, que é igual a razao entre a area

total de permeacgao (A,) e o volume do médulo (Vieq) [38]. No caso de membranas

2

de fibra oca, A, é igual a m-d-L-ns e Viyoq € igual a m-d 2 ;-

Limoa/4, portanto, a

densidade de empacotamento é igual a:

d L
b () () o

e O = Densidade de empacotamento

no qual:

e ny = Nimero de fibras por médulo

e d = Diametro da fibra oca

dmod = Diametro do médulo

e [ = Comprimento da fibra oca

Liog = Comprimento do médulo

De acordo com a Equacao [3.22] ao reduzir apenas o diametro do médulo, maior
é a densidade de empacotamento. Tal fato precisa ser levado em consideragao, prin-
cipalmente, quando o objetivo é instalar a unidade de separacao em plataformas
maritimas (offshore), no qual é desejavel que o sistema tenha dimensoes reduzi-
das [34]. Porém, uma elevada densidade de empacotamento pode causar a queda de
pressao na regiao externa das fibras ocas e, geralmente, este calculo é desconside-
rado nos modelos de permeagao gasosa [34]. Segundo Chu e colaboradores [34], ao
reduzir o diametro interno do modulo de 10 até 7em e, consequentemente, dobrar
a densidade de empacotamento de 6.000 para 12.000m*/m3, a queda de pressao da
corrente externa nao apresentou alteracoes significativas e pode ser desconsiderada
sem prejuizo ao resultado do modelo. Todavia, ao continuar reduzindo o diametro

do médulo até 6,5¢cm e obter uma densidade de empacotamento de 14.250m%/m3; a
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pressao da corrente externa teve uma queda de quase 8%.
(IIT) Influéncia da razao entre as pressoes

A pressdo da alimentacdo (Pyjim) € do permeado (Pperm) possuem uma forte
influéncia sobre a eficiéncia de separacao do equipamento. Ao aumentar a razao
Patim/Ppers — a partir do aumento da pressao de alimentagao e/ou da reducdo da
pressao de permeado — obtém-se o aumento da forca motriz de separagao dos com-
ponentes entre as correntes [36]. E importante ressaltar que o aumento da razao
entre as pressoes gera o acréscimo da forga motriz de todos os componentes do
sistema, entretanto, no caso do tratamento do gas natural, o acréscimo da forca
motriz do CO4 é maior comparado com a for¢a motriz dos demais componentes [36].
Segundo Shamsabadi e colaboradores [36], ao manter a pressdo do permeado em
1,013 bar e aumentar a pressao de alimentacao de 25 para 40 bar, a pureza de CHy
(composigao molar) no retido aumentou em 14,29% (indo de 84% para 96% em mol).
Por outro lado, ao manter a pressao de alimentagao em 35 bar e reduzir a pressao de
permeado de 4 para 1 bar, a pureza de CH, (composi¢ao molar) no retido aumentou
em 3,33% (indo de 90% para 93% em mol).

3.2.5 Estudos sobre os aspectos econémicos

A escolha drea de permeagao e da razao Faim/pye., sdo duas decisdes importantes
a serem tomadas durante a etapa de projeto, uma vez que, além do impacto na
eficiéncia, elas estao relacionadas com aspectos econoémicos do processo [36]. En-
quanto a area de permeacao influencia nos gastos com investimentos destinados a
aquisicao de bens de capital (CAPEX), a pressdo de alimentagao e de permeado
influenciam nos gastos com despesas operacionais (OPEX) [35]. Desta forma, uma
elevada area de permeacao resulta em um alto CAPEX, enquanto uma alta pressao
de alimentagao (ou baixa pressao de permeado) resulta em um alto OPEX.

Tecnicamente, o aumento da forca motriz do processo — diferenca de pressao
parcial entre a corrente de retido e de permeado — pode ser obtida de duas ma-
neiras: (i) a primeira opgao consiste em utilizar compressores para pressurizar a
corrente de alimentagao, enquanto a corrente de permeado permanece em condigoes
atmosféricas; (ii) A segunda opgao consiste em utilizar bombas de vécuo para redu-
zir a pressao da corrente de permeado a condicoes de vacuo. Neste caso, devido a
limitacao do material das membranas, a menor pressao de permeado possivel é de
0,2 bar [35].

Em relacao as duas opgoes, a porcentagem da quantidade de gas permeado — fre-
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quentemente denominado na literatura de stage-cutﬂ — obtido pelo processo a vacuo
é significativamente menor que o obtido pelo processo pressurizado [35]. Segundo
Khalilpour e colaboradores [35], para a mesma razao de pressoes, o stage-cut do pro-
cesso a vacuo foi de apenas 2,8% (co-corrente) e 2,4% (contracorrente), enquanto que
o processo pressurizado foi de 12,2% (co-corrente) e 11,8% (contracorrente). Apesar
da menor capacidade de permeagao, 0 processo a vacuo tornou-se uma opgao econo-
micamente viavel, por exemplo, no tratamento do gas de pés-combustao em usinas
termoelétricas, pois diminui os custos com compressores da corrente de alimentagao
[35]. Por outro lado, no tratamento de gds natural, o processo a vacuo nao é ne-
cessariamente o ideal, visto que a corrente de alimentacao encontra-se em condigoes
de alta pressao e, também, porque a corrente de permeado rica em CO, precisa ser
re-pressurizada a fim de ser reinjetada no reservatorio.

Ramasubramanian e colaboradores [39] realizaram a avaliacao economica de um
processo em dois estagios para a remocao de CO, no tratamento do gas de pds-
combustao do carvao em usinas termoelétricas. O objetivo dos autores era, utili-
zando apenas a tecnologia de membranas e aumentando o prego da energia produzida
em no maximo 35%, determinar a drea de permeacao e a razao entre as pressoes ca-
paz de atingir a remoc¢ao de no minimo 90% do CO, presente na alimentagao e obter
o permeado com pelo menos 95% em mol de CO,. Além da etapa de separacao, a
avaliacao economica considerou também a etapa de compressao da corrente gasosa
de CO4 obtida para um gasoduto a 150 atm e os custos associado ao transporte,
armazenamento e monitoramento. De maneira geral, os resultados apontaram que
a energia destinada a bomba de vicuo representa cerca de 70% dos gastos da etapa
de separacao com membranas o qual equivale a 30% do gasto energético total do
processo. A diminuicdo da razao de pressoes, com o objetivo de reduzir os custos
com a bomba de vacuo, exigiria maior area de permeagao e também a utilizacao de
membranas mais seletivas que as disponiveis comercialmente. E importante ressaltar
que o modelo utilizado por Ramasubramanian e colaboradores [39] nao considerou
a queda de pressao devido o escoamento no interior das fibras ocas, por causa disso,
os resultados podem estar subestimados e o impacto da razao de pressoes sobre os
custo do processo pode ser maior do que o previsto.

Independentemente do cenario com pressurizagao da alimentacao ou com bomba
a vacuo no permeado, a decisao dos valores 6timos de area de permeacao e razao
entre as pressoes estd relacionado com o tmde-oﬁﬂ entre os custos com o material
da membrana e os custos energéticos [35]. Portanto, é fundamental avaliar como a
area e a razao entre as pressoes influenciam na eficiéncia de separacao e na perda

de produtos e subprodutos durante do processo a fim de definir a melhor opcao.

1O stage-cut é igual a razdo entre a vazdo da saida do permeado e a vazdo da alimentacdo.
2 Trade-off consiste no ato de priorizar uma opc¢ao em detrimento de outra opcao.
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3.3 Modelagem matematica

A modelagem matematica dos equipamentos de permeacao gasosa consiste na re-
solugao de um sistema algébrico-diferencial oriundo da aplicacao das leis fundamen-
tais de conservagao de massa, conforme foi previamente discutido nas Subsec¢oes|3.1.3
e[3.1.4 Os mdédulos de permeacao permitem o uso de diferentes configuragoes de
escoamento e de localizacao da entrada da corrente de alimentacao. A modelagem
apresentada a seguir se refere a equipamentos com escoamento em contracorrente,
a alimentacao escoando pela regido externa das fibras ocas (shell side) e o perme-
ado escoando pela regido interna da fibra oca (tube side), como pode ser observado
na Figura 3.3l A formulagdo matemadtica de outras configuragoes, por exemplo,
modulos com escoamento co-corrente, pode ser obtida de maneira semelhante pelo
procedimento de modelagem que é apresentado nesta Secao (3.3

Ademais, a Figura também mostra a referéncia do sistema de coordenadas
adotado nas equagoes apresentadas ao longo desta Se¢ao [3.3] no qual a alimentagao
e a saida do retido estao localizados, respectivamente, em z = 0e z = L e a saida

do permeado esta localizada em z = 0.

3.3.1 Consideracoes e hipéteses simplificadoras

1. Em relacao ao equipamento:

(a) Equipamentos de membrana de fibra oca, de material polimérico e estru-
tura anisotropica composta constituida por suporte poroso, camada de

pele densa seletiva e revestimento de protecao;

(b) A camada densa é a responsavel pela seletividade e separagao dos com-
ponentes e a transferéncia de massa (TM) nesta regiao segue o modelo

de sorcao-difusao apresentado e discutido na Subsecao [3.1.4}

(c¢) O suporte poroso somente proporciona resisténcia mecanica a membrana
e nao promove a separacao dos componentes, por causa disso, a sua con-

tribuigao no calculo da resisténcia ao TM pode ser desconsiderada;

(d) O revestimento polimérico de protecao possui elevada permeabilidade e
nao altera significativamente a seletividade da camada de pele densa, por
causa disso, a sua contribuicao no calculo da resisténcia ao TM pode ser

desconsiderada;

(e) A permeancia de cada componente depende de propriedades morfol6gicas
do material da membrana e de propriedades fisico-quimica dos compo-

nentes;
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(f) Em condigoes sob pressao, as deformagoes ao longo da fibra oca podem ser
desconsideradas, por causa disso, o diametro interno e externo das fibras

ocas podem ser considerados constantes ao longo de todo comprimento.
2. Em relagao ao processo e ao modelo:

(a) Processo isotérmico e em estado estaciondrio;

(b) O mdédulo possui a seguinte configuracao: (i) Escoamento em contracor-
rente; (ii) Alimentagao pela regido externa das fibras ocas; (iii) Permeado

pelo interior da fibra oca;

(¢) Modelo unidimensional axial no qual a composi¢ao de cada componente

e demais propriedades variam ao longo do comprimento das fibras ocas;

(d) De acordo com as Hipéteses , e , pode-se considerar que a TM
depende somente da camada densa e, por causa disso, a TM total segue

o modelo de sorcao-difusao;

(e) Todas as fibras do médulo seguem o mesmo modelo de TM dos compo-

nentes;

(f) Em relagdo ao escoamento, a adveccao axial é preponderante sobre a
difusao axial por causa do elevado ntimero de Pécleiﬂ de magnitude igual
a 10%. O ndmero de Péclet é um grupo adimensional que representa a
razao entre o transporte de massa por adveccao e o transporte de massa
por difusao [17];

(g) A variagdo de pressao da corrente de retido foi negligenciada visto que
considerou-se modulos cuja a densidade de empacotamento nao ¢ elevada
o suficiente para causar variacao de pressao na regiao no entorno das

fibras ocas;

(h) A variagao de pressao da corrente de permeado foi determinada pela
equacao de Hagen-Poiseuille. Embora o cenario de permeacgao gasosa
tenha determinadas caracteristicas que nao sao consideradas na deducao
da equagao de Hagen-Poiseuille como, por exemplo, a compressibilidade
da mistura gasosa e a permeabilidade da fibra oca [32], esta equagao foi
utilizada devido ao ntimero considerdvel de publicacoes [29-37), 41H43]

que a usam como aproximacao aceitavel,

(i) A fase gasosa possui comportamento nao ideal e as propriedades ter-
modinamicas das correntes de retido e permeado sao obtidas pelo
uso da equagao de estado Peng-Robinson e regras de misturas (ver
Apéndice .

30 niimero de Péclet ¢ igual a #v/p no qual 2 é o comprimento caracteristico, v é a velocidade
do fluido e D a difusividade de ¢ no fluido [I7], 40].
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3.3.2 Balanco de massa por componente
Desenvolvimento do modelo

Na Subsecao foi apresentada o equacionamento genérico do balanco de
massa no entorno de somente uma fibra oca. Por outro lado, para a modelagem do
equipamento de permeagao gasosa, dois diferentes volumes de controle envolvendo
as ny fibras ocas do médulo podem ser definidos: (i) a regido externa no entorno
das ny fibras ocas e de comprimento Az representa o volume de controle do retido;
(ii) Enquanto a regido interna das ny fibras ocas e de comprimento Az representa o
volume de controle do permeado. A Figura mostra a representacao de cada um

dos volumes de controle adotados.

Figura 3.8: Volume de controle infinitesimal na regiao interna e externa.

Considerando o sistema de coordenada axial adotado e o sentido de cada corrente,
o balango de massa molar do i-ésimo componente na corrente de retido (regido

externa) é igual a:

7;LRZ, 2 = ’flRi 24+ Az + (7T' d(mt'nf'Az) ]Pz Apz (323)
S—— ~ ~~
Termo de Termo de saida Termo de saida
entrada pela membrana
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no qual:

e np, = Vazao molar de 7 no retido

dowt = Diametro externo da fibra oca

e ny = Numero de fibra por médulo

P; = Permeancia do componente i
e Ap; = Diferenca de pressao parcial de i entre o retido e o permeado

e 2z = Comprimento axial

Enquanto o balang¢o de massa molar do i-ésimo componente na corrente de per-

meado é igual a:

np, 2+ Az + (7T' dout'nf'AZ> ]P)z . Apz = npe|, (324)
~ Vv
Termo de Termo de entrada Termo de saida
entrada pela membrana

no qual:

e np, = Vazao molar de ¢ no permeado

Rearranjando os termos das Equacoes e e, posteriormente, aplicando o

limite de Az tendendo a zero, obtém-se a seguinte equacao diferencial:

d(in)  d(iop)
G = U = — . . . ]P) . A . 2
dz dz <7T dout nf) ) Di (3 5)

Observe que o mesmo resultado da Equagao também pode ser obtida a
partir da Equacao [3.11, ao aplicar a Hipodtese que anula o termo da derivada
no tempo, a Hipdtese [2fl que anula o termo da difusao maéssica axial e, em seguida,
multiplicar o resultado pela area transversal ao escoamento no entorno das fibras
ocas A, = npm (R2 — R?).

Ademais, a diferenca de pressao parcial do componente i através da membrana

pode ser expressa em termos da pressao total da corrente de retido e de permeado
[T0H12):

no qual:

Pr = Pressao total do retido

Pp = Pressao total do permeado
e ypr, = Fracao molar de 7 no retido

e yp, = Fracao molar de ¢ no permeado

48



As fragdes molares do i-ésimo componente em cada corrente sao iguais a:

g,

hup,
yp, = ZZP. (3.28)

Além disso, as fragoes molares nas correntes possuem a seguinte restri¢ao:

yr, = yp =1 (3.29)

Substituindo as Equagoes[3.27]e na Equacao[3.26)e, em seguida, substituindo
o resultado na Equacgao|3.25] obtém-se a expressao do balango de massa das correntes

de retido e permeado ao longo do comprimento z da fibra oca:

d(ig)  d(ip) Pr- g Pp-npi) (3.30)

= = — -d.. .- P —
dz dz (7T out nf) ! (Z?’LR1 anz

De acordo com o padrao de escoamento em contracorrente e com o sistema de
coordenadas utilizado, a resolu¢ao do balanco de massa do retido envolve a inte-
gragao da Equacao de z = 0 até z = L. Enquanto a resolucao do balanco de
massa do permeado envolve a integracao da Equacao de z = L até z = 0. Além
disso, os procedimentos para determinar a pressao das correntes e a permeancia dos

componentes estao, respectivamente, nas Segoes [3.3.3] ¢ [3.3.4]

Condicoes de contorno

A condicao de contorno do retido esta relacionada com a alimentacao da corrente

no inicio da fibra (em z = 0):

NR|,—o = MNalim, (3.31)

no qual:

® 7l,0im; = vazao molar de ¢ na corrente de alimentagao

Enquanto a condicao de contorno do permeado estd relacionada com a vazao

nula no final da fibra oca (em z = L) devido a parede do médulo:

np,

., =0 (3.32)
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3.3.3 Variagao da pressao

Em relacao a perda de carga ao longo do escoamento, de acordo com a
Hip6tese [2g] a pressdo na regiao externa das fibras ocas pode ser considerada cons-

tante e, portanto, a pressao do retido ¢ igual a da alimentacao:

Pr = Pim (3.33)

no qual:
e Pr = Pressao do retido

o P,iim = Pressao da alimentacao

Enquanto, de acordo com a Hipdtese 2h] a pressao na regido interna das fibras
ocas pode ser determinada pela equagao de Hagen-Poiseuille [I7] e, portanto, a

pressao do permeado € igual a:
de 128 - up .
= (m) op (3.34)

no qual:

Pp = Pressao do permeado
e up = Viscosidade dinamica do permeado
e Up = Vazao volumétrica do permeado

e ny = Numero de fibras ocas por médulo

d;n = Diametro interno da fibra oca

e z = Comprimento na coordenada axial

O volume molar do permeado estabelece a relacao entre a vazao molar e a vazao

volumétrica do permeado:

T'JP = hp'Up (335)

no qual:
e np = Vazao molar do permeado

e vp = Volume molar do permeado

A vazao molar total é determinada pela soma da vazao molar de cada componente

1 presente na mistura, portanto, a vazao molar do permeado ¢ igual a:

hp = Y np (3.36)

no qual:

e np, = Vazao molar de 7 no permeado
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Substituindo a Equacao [3.36| na [3.35] e, em seguida, substituindo o resultado na
Equagao obtém-se a expressao para determinar o perfil da pressao do permeado

ao longo do comprimento z da fibra oca:

dd% = (mff ’;Pd UP) S i, (3.37)

De acordo com o padrao de escoamento em contracorrente e com o sistema de
coordenadas utilizado, a resolucao da variagao da pressao do permeado envolve a
integracao da Equagao de z = L até z = 0. Além disso, de acordo com
a Consideracao |21, a viscosidade dinamica e o volume molar do permeado foram
obtidos pelo plugin VRTherm considerando comportamento nao ideal da mistura

gasosa e utilizando a equagao de estado Peng-Robinson e regras de misturas. O

procedimento utilizado encontra-se nos Apéndices e[A2

Condicao de contorno

A condicao de contorno da pressao do permeado estd relacionada com a pressao

mantida na saida do permeado — localizada no inicio da fibra oca (em z = 0):

PP|Z:0 = Psal’dafperm (338>

no qual:

¢ Piaida—perm = Pressao do permeado na saida do médulo

3.3.4 Permeancia dos componentes

A determinacao da permeancia dos componentes pela membrana é uma etapa
fundamental da modelagem dos equipamentos de permeacao gasosa. A presenca do
COs na corrente de alimentacao/retido causa modificagoes morfolégicas no material
polimérico da membrana e, consequentemente, altera as propriedades de transporte
e eficacia de separacao do equipamento. Esse fendomeno é conhecido como efeito de

plastificagdo da membrana [I1].

(I) Permeéancia do CO; e do CH,

As funcoes matematicas desenvolvidas por Saberi e colaboradores [44, 145] fo-
ram utilizadas para determinar o perfil das permeancias de CO, e CH4 ao longo do
comprimento das fibras ocas. Os autores assumiram a hipdtese de que a difusivi-

dade de todos os componentes através da membrana é dependente exclusivamente
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do componente plastificante, neste caso, o COq [44], 45]. Além disso, os autores
utilizaram como base o modelo de sor¢ao-difusao para determinar a permeabilidade
e/ou permeancia de misturas gasosas em membranas densas formadas por polimeros
vitreos. Para representar o modelo de sorcao-difusao, as equacoes desenvolvidas ti-
veram como base a teoria de dupla sorg¢ao, a teoria de sor¢ao de imobilizacao parcial
e a teoria de sorgao competitiva [44], 45].

A teoria de dupla sorcao é, frequentemente, utilizada para descrever o perfil de
sor¢cao de gas em polimeros na forma vitrea, ou seja, em temperatura abaixo da
temperatura de transigdo do polimero [46]. O modelo desenvolvido por Saberi e
colaboradores [44], [45] utiliza uma extensao da teoria de dupla sor¢ao ao adicionar
um termo que representa a sorcao competitiva entre os componentes da mistura
gasosa. Além disso, os autores também incluiram em seu modelo a teoria de sor¢ao
parcialmente imobilizada que considera que uma fragao das moléculas solubilizadas
nao se movimentam pelas cavidades da matriz polimérica e, consequentemente, nao
contribuem para a permeacao gasosa [44] [45]. Caso o leitor queira se aprofundar no
desenvolvimento das funcoes que descrevem a permeabilidade e/ou permeancia de
misturas gasosas em membranas de polimeros vitreos, a dissertacao de da Motta [47]
apresenta uma ampla revisao bibliografica sobre o assunto.

Apesar de Saberi e colaboradores [44] considerarem o cendrio de mistura binaria
CO4/CHy4 para formular as equagdes de permeancia, a modelagem desta dissertacao
considerou o uso dessas equagoes no cenario de mistura multicomponente por causa:
(i) da maior porcentagem de CO, ¢ CHy na composigao do gas natural a ser tra-
tado e (ii) da menor permeabilidade dos demais componentes comparados com a
permeabilidade do CO5 e CHy:

D0002
AN

: PP (S = WL
= . _ el‘p . .
¢0- Bco,- fco, €027 JC0:" | BDco, 1 + beo, fco, + ben,: fon,
(3.39)
Doy Fco, Cep, " bco,
P = Pt T N . |k 2
CH, ( ; ) {exp [ch fco, ( Do, T 7 oo, oo, + oo,
(3.40)

. N Fen,- Cth4 -ben,
Doy 1 + bco, fco, + becn,: fou,
no qual:
e P, = Permeéncia de ¢

e f; = Fugacidade de i na corrente de alta pressao (retido)

e kp, = Coeficiente de solubilidade de i da lei de Henry
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Chi = Constante de saturacao das cavidades por i

b; = Constante de afinidade das cavidades por %

B; = Parametro de plastificacao de i

F; = Fator de imobilizacao de ¢

Do, = Difusividade do componente puro ¢ pela membrana

| = Espessura da membrana

e considerando:

7 igual a CO9 ou CHy
P; em ¢m/(s-kPa)

fi em kPa

kDi em cm3(STP)/[cm3 (polimero)~kPa]

C/H em CmS(STP)/cm?’(poh’mero)
b; em kPa~!

B; é adimensional

F, é adimensional

D()Z. em cm2/3

e [emcm

Os parametros presentes nas Equacoes e foram determinados a partir
de dados experimentais de permeacao com uma membrana comercial de acetato
de celulose. O procedimento de estimacao de parametros e o resultado obtido sao
apresentados, respectivamente, nas Subsegoes [3.4.2/e€[3.5.2 Além disso, a fugacidade
do CO4 e do CHy4 na corrente de alta pressao (retido), presentes nas Equagoes

e 3.40] sao iguais a:

fCOz = yR002 ' gbRCO2 : PR (341)

fem, = YRow, * PRow, - Pr (3.42)

no qual:
e ypr, = Fracao molar de 7 no retido
e ¢p, = Coeficiente de fugacidade de 7 nas condicoes do retido

e Pr = Pressao do retido

O coeficiente de fugacidade ¢, ¢ dependente da composicao, pressao e tempera-
tura da corrente de retido e, de acordo com a Consideragao [21, foi obtido pelo plugin
VRTherm considerando comportamento nao ideal da mistura gasosa e utilizando a

equagao de estado Peng-Robinson.
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(IT) Permeancias dos hidrocarbonetos C,; e do N,

Em relacao aos demais componentes, devido ao menor percentual da composicao
no gas natural, as suas permeancias foram determinadas a partir de dados de sele-
tividade e regras heuristicas presentes na literatura para membranas de acetato de
celulose: (i) conforme os dados das publicagoes de Bhide e Stern [48] e de Chu e cola-
boradores [34], a permeancia do Ny pode ser considerada igual a do CHy; (ii) através
da média da razao entre as permeancias do CoHg e CH4 — obtidas nas publicagoes
de Pan [29], de Bhide e Stern [48] e de Chu e colaboradores [34] — a permeancia do
CoHg foi considerada igual a 35% da permeancia do CHy; (iii) por fim, de acordo
com a regra heuristica adotada por Arinelli [49] em sua tese sobre a modelagem do
processamento de gas natural, as permeancias do C3Hg e C4H;y podem ser consi-
deradas, respectivamente, iguais a 10% e 1% da permeancia do CoHg — no qual a
regra considera que os hidrocarbonetos CsHg e C4Hyy possuem permeancias muito
baixas e que seu valor perde 90% de magnitude por cada molécula de carbono a

mais:

Po,u, = 0,35 - Pen, (3.43)
Pou, = 0,10 Py, (3.44)
Penyy = 0,01 Peyng (3.45)

Pn, = Pcn, (3.46)

3.3.5 Discretizacao do modelo em volumes finitos

Devido a complexidade dos problemas nao lineares encontrados na engenharia,
a obtencao da solucao analitica torna-se uma tarefa complexa e, frequentemente,
impossivel. Por causa disso é necessario a aplicacao de métodos numeéricos para
obtencao de solugoes aproximadas [50].

No caso dos processos de separacao com membranas em que o perfil da com-
posicao, da vazao e da pressao variam ao longo do comprimento das fibras ocas,
métodos de discretizagao do dominio espacial podem ser aplicados. Alguns dos
métodos disponiveis sao: o método de diferencas finitas, o de volumes finitos, o de
elementos finitos e o de colocagao ortogonal.

Nesta dissertacao, o método de volumes finitos foi utilizado para discretizar

a coordenada axial do modelo desenvolvimento nesta Secao |3.3] Desta forma, o
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sistema algébrico-diferencial do modelo foi transformado em um sistema de equacoes
algébricas. O procedimento utilizado é detalhado nesta Subsecao [3.3.5]

A primeira etapa do método de volumes finitos consiste na discretizagao das
equacoes diferenciais do retido — regiao externa das fibras ocas — e das equagoes
diferenciais do permeado — regiao interna das fibras ocas — em malhas unidimensi-
onais de n, volumes finitos espacados de maneira uniforme e igualmente alinhados,
de tal forma que cada volume finito j da malha do retido esteja conectado com o
volume finito j da malha do permeado. A Figura [3.9 apresenta a estrutura das
malhas do retido e permeado no qual cada volume finito j estd conectado com os
volumes finitos adjacentes (j —1) e (j+ 1) e também esta conectado, devido a vazao
transmembrana, com o volume finito j da malha da outra corrente. O conjunto de
nimero inteiros j = {1,2, ... ,(n, — 1), n,} foi utilizado como indice para represen-
tar a posigao do centro do volume finito, enquanto os termos fracionarios (j — 1/2) e
(j + 1/2) foram utilizados para representar a posigao das bordas, respectivamente, a

esquerda e a direita do centro do volume finito j.

Figura 3.9: Discretizacao dos dominios do retido e permeado em malhas de n,
volumes finitos igualmente espacados. As setas cinzas e laranjas indicam, respecti-
vamente, o sentido de escoamento da corrente de retido e de permeado. As setas
amarelas indicam o escoamento transmembrana.

A segunda etapa consiste na integracao das Equacoes e entre as bordas
(j—1/2) e (j+1/2) para cada volume finito j. O sentido do intervalo de integragao deve
seguir o sentido do escoamento de cada corrente, ou seja, para o retido a integragao

ocorre de (j — 1/2) até (j + 1/2) enquanto que para o permeado a integracao ocorre
de (j + 1/2) até (j — 1/2):
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( fj+1/2
j-1/2

d (hRi)] dz

dz

f]+1/2
N J 1/2

7r dout- nf) P

(3.47)

j—1/2 . 1/2 .
= d (np,) I- / Pgr-npg,;
) dz = 7T dout- nf) P . e -
J+1/2 J'i'l/2 2l R,

1
T2 4 () a= 128 128 up-vp L
dz = Yo np, | dz
\ J j+1/2 dz j+1/2 nf g d -
considerando:
e i = {1, , Net

A integracao do lado esquerdo da Equagao [3.47] resulta no valor da varidvel
calculada nas bordas (j — 1/2) e (j + 1/2) de cada volume finito j. Enquanto para o
lado direito da igualdade, o calculo da variavel média pode ser utilizado na integragao
dos termos. Para simplificar a notacao, as varidaveis média T terao a mesma notagao

das variaveis continuas x. Apds o processo de integracao obtém-se:

(. . Prj - (i) Ppj-np(
ARy = Rl = = (M dowrng) By - {Z?_“l MRG) o MP(i) A
. Prj - R ) Pp;j - npg 5
ili1 - AP = 'dou' ]P)l e - . - e - : A
< ilj—1/2 NP ljt1/2 + (7T t nf) (4,9) |:Zi:1 TR ) Zi£1 TP ) z
128- upj-vp; . .
| PPl = PPl = - (WL i PGy Az
(3.48)
considerando:
i={1, ..., nct
e j={1, ..., ny}

A terceira etapa do método consiste em escolher um esquema de aproximacao
para os valores das varidveis nas bordas (j — 1/2) e (j + 1/2), presentes no lado
esquerdo da igualdade da Equagao [3.48] Os esquemas de aproximagao relacionam
os valores das variaveis nas bordas com os valores das varidveis médias dos volumes
finitos adjacentes. Além disso, os valores das varidveis nas bordas j = (1 — 1/2) e
J = (ny,+1/2), localizados nos volumes finitos de fronteira, sdo obtidos pelas condigoes
de contorno.

No caso do cenario de permeagao gasosa, o esquema de primeira ordem conhecido
como upwind é um dos mais indicados para o problema, pois, o escoamento do

retido e do permeado possuem dominancia do termo advectivo (Hip6tese . Desta
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maneira, o esquema de aproximacao upwind (Figura estabelece que o valor da
varidvel na borda (j — 1/2) vai ser aproximado — dependendo do sentido da corrente
— pelo valor da varidvel média do volume finito (j — 1) ou j e que o valor da varidvel
na borda (j + 1/2) vai ser aproximado — dependendo do sentido da corrente — pelo

valor da varidavel média do volume finito j ou (5 + 1).

(a) (b)

Figura 3.10: Esquema de aproximacao upwind: (a) para o balango de massa no
retido e (b) para o balango de massa no permeado.

Para as equagoes de balango de massa no retido (Figura , devido ao sentido
do escoamento de z = 0 até z = L, o valor da variavel na borda (j — 1/2) vai ser
aproximado pelo valor da varidavel média do volume (j — 1) e o valor da variavel
na borda (j + !/2) vai ser aproximada pelo valor da varidvel média do volume j.
Ademais, devido a posicao da condicao de contorno em z = 0, o valor da varidavel

na borda de fronteira (1 —1/2) é obtido pelo valor da condigao de contorno presente

na Equagao [3.31}

NR |11y = Talim, (condigao de contorno) (3.49)
considerando:
e i ={1, ..., n¢}
o j=1
hRilj—1/2 = hR(ivjfl) (3 50)
R, G2 T hR(iJ)
considerando:
e 1 ={1, ..., n}
e j =12, ..., ny}
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Para as equagoes de balanco de massa no permeado (Figura , devido ao
sentido do escoamento de z = L até z = 0, o valor da varidvel na borda (j —1/2) vai
ser aproximado pelo valor da variavel média do volume j e o valor da varidvel na
borda (j + 1/2) vai ser aproximada pelo valor da varidvel média do volume (5 + 1).
Ademais, devido a posicao da condicao de contorno em z = L, o valor da variavel
na borda de fronteira (n, +1/2) é obtido pelo valor da condi¢ao de contorno presente
na Equagao [3.32

1P|y, 41, = 0 (condigdo de contorno) (3.51)
considerando:
e i ={1, ..., n.}
e j=ny
NPy, = TPG) (3:52)
e, = PG+
considerando:
e i ={1, ..., n}
e j={1, ..., (n, —1)}

Para as equagoes de variagao de pressao do permeado, devido a localizacao da
condi¢ao de contorno em z = 0, o valor da varidavel na borda de fronteira (1 — 1/2)
¢ obtido pelo valor da condi¢ao de contorno presente na Equacao |3.38, o valor da
variavel na borda (j —1/2) vai ser aproximado pelo valor da varidvel média do volume
(j—1) e o valor da varidvel na borda (j+1/2) vai ser aproximada pelo valor da varidvel

média do volume j:

Pp|,_, 1, = Paidaperm (condicao de contorno) (3.53)
considerando:
o ;=1
Ppl;_y, = Ppg-y
(3.54)
PP’j+1/2 PPj
considerando:
e j =12, ..., ny}
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(I) Balanco de massa do retido:

Ao substituir as aproximacoes das Equacoes e nas equacoes do balanco

de massa do retido presentes na Equacao [3.48], obtém-se:

: : Pri=1) " MRGj=1) _ Ppg=1)  "pri=1)
NR(>ij=1) = Nalim; — (T dout* P =1y 2 J - ! ) <A
R(i,j=1) tim; — (7 dowt- 0p) - P j=1) S Ao S i) z
(3.55)
considerando:
o i = {1, , Ne}
[ ] ]:
. . Prj - np(j Ppj-npg;
NR(j) = PR(j—1) — (T dow105) - P j) - qu hR((~]')) - ZTZ hp((‘J‘)) -Az (3.56)
ZII ZJ 'L:l Z?]
considerando:
e 1 ={1, ..., n}
e =12, ..., ny}

(IT) Balango de massa do permeado:

Ao substituir as aproximagoes das Equacoes e nas equacoes do balango
de massa do permeado presentes na Equagcao [3.48] obtém-se:

: : Prj - N j Ppj - np(i;
npei,j) = MpGg1) + (T doue-ny) - Py - Zé hR((~J»)) — Z,ﬁ hp((-]~)) Az (3.57)
7,:1 ZJ 221 Z?]
considerando:
e 1 ={1, ..., n}

e j={1, ..., (ny,—1)}

Np(ij=ny) = (T dout* N7) - Pli j=n,)- il ) I ST A
Pz = (0 ) B | S e 2 P o)
3.58
considerando:
e 1 ={1, ..., n}
b ] = Ty
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(III) Variacao da pressao do permeado:

Ao substituir as aproximacoes das Equacoes e nas equacoes da variacao

de pressao do permeado presentes na Equacao obtém-se:

128- v
PP(jZl) = Fsaida-perm + ( 7”20(]7'('1d PG= 1> ZnP(z,] 1) Az (359)
considerando:
e i = {1, , N}
°* j =
128 fipi-Upi\ o .
Pp; = Pp._ J I ). i A 3.60
Pj P(i-1) ( S ) ;”P( Q) Az (3.60)
considerando:
i=A1, ..., n}
o« j=1{2 ., n)

Por fim, as Equacoes[3.55] até[3.60| representam o conjunto de equacoes algébricas
obtido pela discretizagao do modelo de permeacao gasosa utilizando o método de

volumes finitos.

3.4 Metodologia

O modelo de permeacgao gasosa desenvolvido na Segao foi implementado no
software EMSO (Environment for Modeling, Simulation and Optimization) versao
académica beta 0.10.10. Diversos conjuntos de simulagoes foram realizados para
averiguar a usabilidade técnica do sistema de permeacao na etapa de remocao de
COs contaminante no processo de tratamento de gas natural. O software MATLAB
versao R2018a foi utilizado para confeccao das figuras dos resultados obtidos.

A metodologia seguiu as seguintes etapas:

1. Validacao do modelo de permeacao gasosa utilizando dados presentes na lite-

ratura;

2. Ajuste dos parametros das equagoes de permeancia de CO, e CHy pela mem-

brana com dados experimentais presentes na literatura;

3. Dimensionamento da unidade de permeacao gasosa para tratamento do gas

natural (cendario de projeto);
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4. Anélise da demanda energética da unidade de permeacao gasosa para trata-

mento do gés natural.

3.4.1 Validacao do modelo de permeacao gasosa

A validacao do modelo de permeacao gasosa foi realizada comparando com os
resultados obtidos por Chu e colaboradores [34] que utilizaram dois softwares dis-
tintos, o Mollocator e o ChemBrane.

A Tabela contém os dados de entrada de dois cendrios simulados pelos au-
tores [34] para o caso da permeagao gasosa da mistura binaria de CO, e CHy com

alimentacao pelo shell side do médulo e escoamento em contracorrente.

Tabela 3.2: Dados de entrada da validagao do modelo de permeagao. Fonte: [34]

Parametro Cenario Unidade
A B
Numero de fibras 60.000 60.000 —
Comprimento da fibra 0,60 1,50 m
Diametro externo da fibra 250- 1076 170-107 m
Diametro interno da fibra 200- 1076 120-10°¢ m
Material da membrana Poliimida Poliimida —
Permeancia do CO, 3,207-107° 3,207-107° mol/(m?.pa.s)
Permeancia do CHy 1,33-1071% 1,33-10710 mol/(m?.pq.s)
Temperatura 308 308 K
Pressao da alimentacao 35 15 bar
Pressao do permeado 1 1 bar
Vazao da alimentacao 0,35 0,35 mol/
CO3 na alimentacao 10 10 % mol
CH, na alimentacao 90 90 % mol

Antes da comparacao com os dados da literatura, os resultados oriundos do
modelo de permeacao gasosa passaram por uma etapa de andlise de convergéncia da
malha, no qual foi analisado tanto o tempo computacional das simulacoes quanto
o erro relativo das varidveis na saida do retido e do permeado para malhas com
diferentes niimeros de volumes finitos.

O processo de refinamento da malha iniciou-se com uma malha de 10 volumes
finitos e a cada etapa o nimero de volumes finitos era dobrado. O critério escolhido

para interromper o refinamento da malha foi quando o médulo do erro relativo (|e,|)
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de todas as varidveis na saida das correntes atingisse um valor menor que 0,1%.
Contudo, para as simulacgoes apods a etapa de validacao do modelo, a avaliacao do
tempo computacional também foi considerado para determinar o niimero de volumes
finitos. Se o tempo computacional da etapa que atingiu |e,| < 0,5% for menor que
a metade do tempo computacional da etapa que atingiu |e,| < 0,1%, entao o erro
relativo menor que 0,5% ¢é considerado um critério aceitével.

A discussao dos resultados obtidos esta na Secao [3.5.1}

3.4.2 Ajuste das equacoes de permeancia

Na Subsecao foram apresentadas as fungoes de permeancia do COy e do
CHy4, respectivamente, Equacoes e[3.40] desenvolvidas por Saberi e colaborado-
res [44]. Essas equagoes predizem a influéncia do efeito de plastificacao ocasionado
pelas moléculas de CO5 em membranas vitreas — como as membranas de acetato de
celulose — e seus parametros foram ajustados de acordo com dados experimentais
de permeagao obtidos na dissertacao de Cerveira (2016) [51]. Em sua pesquisa, Cer-
veira [51] realizou testes de permeagao de misturas gasosas de COy/CHy e, também,
dos gases puros em membranas comerciais assimétricas compostas de pele densa
de acetato de celulose. Em relacao as misturas, foram avaliadas as seguintes com-
posigoes volumétricas: 20%, 40%, 50%, 60% e 80% de CO,. Além disso, cada
composicao foi avaliada em trés cenarios distintos de pressao de alimentagao, que
foram iguais a 6, 11 e 16 bar.

As Equacoes e possuem ao todo 12 parametros: kp,, /Hi7 b;, F;, B; e
Dy, no qual 7 representa os componentes COy e CHy. As seguintes recomendagoes

de Saberi e colaboradores [44], [45] foram utilizadas para ajustar os parametros:

i. Como a membrana utilizada ¢ assimétrica, ao invés de estimar o parametro Dy,

deve ser estimado a sua razao pela espessura da pele densa, Do, /i;

ii. Os parametros F;, f3; e Do, /i devem ser ajustados a partir dos resultados de testes

de permeacao de misturas gasosas COy/CHy;

ili. Enquanto que os demais parametros — kp,, C; e b; — devem ser ajustados a
k2

partir dos resultados de testes de sor¢ao dos componentes CO5 e CH,4 puros.

iv. Os parametros da equagao de CO5 (Equagao|3.39) devem ser ajustados primeiro,
uma vez que a equagao do CHy (Equacao [3.40) precisa dos parametros do CO,

ajustados para estimar os parametros do CHy.

Como os dados obtidos na dissertagao de Cerveira [51] sdo somente de testes de

permeacao, os parametros oriundos de teste de sor¢ao foram considerados iguais aos
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obtidos por Saberi e colaboradores [44] para membranas assimétricas de acetato de

celulose e estao presentes na Tabela |3.3]

Tabela 3.3: Resultados do ajuste dos parametros obtidos pelos testes de sorcao dos
componentes puros realizado por Saberi e colaboradores [44] para membranas de
acetato de celulose.

ko, Ch, b
i — CO, 1,43-102 37.29 1,32-10°3
i = CH, 1,51-10°3 37.00 2.92.10~4
Unidade em*(STP)/[em3 (polimero)-k Pal] em?(STP) [em3 (polimero) kPa~!

As estimagoes foram realizadas pelo método dos minimos quadrados, no qual a

funcao objetivo a ser minimizada é igual a:

NE NY

Fopj = Z Z [(yZ’Zp - ygll)Od)Q] (3.61)

a=1 b=1

no qual:

Fopj = Fungao objetivo
e NE = Numero de experimentos

e NY = Numero de varidveis dependentes

e yo»P = Valor da varidvel b obtido no experimento a
. ygj;’d = Valor da variavel b obtido pelo modelo nas condigoes do experimento a

A rotina de estimacao de parametros do software EMSO versao académica beta

0.10.10 foi utilizada para realizar os calculos e seguiu a seguinte metodologia:

i. A minimizacao da funcao objetivo foi realizada pelo método de ponto interior;

ii. Os parametros presentes na Tabela — os quais foram obtidos por Saberi e
colaboradores [44] para a mistura bindria de COy/CH, com 70,6% de COy —

foram utilizados como estimativa inicial dos parametros;

iii. O parametro Do;/i teve limite inferior igual a zero, enquanto que os parametros

B; e F; tiveram limites inferior e superior iguais a, respectivamente, zero e um;

iv. A qualidade dos parametros foi avaliada pelo valor do intervalo de confiancga e

pela significancia dos parametros (teste t com 95% de confiabilidade);

v. A qualidade do ajuste foi avaliada pelo valor final da funcao objetivo, pelo

coeficiente de determinagdo do ajuste e sua significancia (teste F com 95% de

confiabilidade);
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vi. De acordo com o resultado da qualidade dos parametros e do ajuste, considerou-
se a necessidade de uma nova etapa de estimacgao, ao manter um dos parametros

como constante e ajustar o valor dos demais;

vii. Apods obter os valores 6timos dos parametros, foi realizada uma nova analise
de qualidade do ajuste e uma nova avaliagao da capacidade de predicao das

equacoes.

Tabela 3.4: Ajuste dos parametros obtidos pelos testes de permeacao de misturas
gasosas de CO2/CH, com 70,6% de COg realizado por Saberi e colaboradores [44].

Bi F; Doi/ l
i = CO, 0,055 0,039 0,0027093
i = CH, 0,043 0,24 0,0004369
Unidade - — em/s

Em relagdo a nova andlise da qualidade de ajuste (item [viil), a avaliagdo conside-
rou o calculo do intervalo de confianca dos experimentos e das equacoes utilizando

o teste t com 95% de confiabilidade e determinado pela equacao:

Ay = tla,n—1)- %
limite superior =y + Ay (3.62)
limite inferior =y — Ay

no qual:
e Ay = Intervalo de confianca da varidvel dependente;
e { = Estatistica de teste t;
e o = Nivel de confianca ou confiabilidade;
e n = Tamanho da amostra;
e s = Desvio-padrao amostral.

e y = Valor da variavel dependente;

Além disso, foi avaliado a aleatoriedade dos erros entre os valores experimentais
e os obtidos pelas Equagoes e com seus parametros ajustados.

Em relagao a capacidade de predi¢ao (item |vii), a avaliagdo considerou qual foi
o comportamento da permeancia e da seletividade dos componentes em cenérios
distintos das condig¢oes que os experimentos foram realizados.

A discussao dos resultados obtidos esta na Subsecao [3.5.2
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3.4.3 Dimensionamento da unidade de permeacgao

Apés finalizar as etapas de validagao do modelo e de estimagao dos parametros
das Equacoes e de permeancia de CO, e CHy, o modelo implementado foi
utilizado para dimensionar a unidade de permeagao gasosa para remogao do poluente
COy durante o processo de tratamento do gas natural. Esta etapa representa o
cenario de projeto, cuja finalidade é determinar o nimero de médulos necesséarios
para obter uma corrente de gas natural com composicao de CO5 dentro das normas
exigidas pela legislagao.

Durante o dimensionamento, as simulagoes utilizaram uma corrente de ali-
mentacao que representa o gas natural tipico dos reservatérios de pré-sal apds a
remocao de HyS e que é composto por CHy, CoHg, C3Hg, C4H1g, No e pelo contami-

nante CO,. A Tabela [3.5 apresenta a composi¢ao de cada componente.

Tabela 3.5: Composicao da corrente de alimentacao durante o dimensionamento da
unidade de permeacao gasosa.

CH4 C2H6 CgHg C4H10 N2 COQ

% mol 53,80 6,00 3,40 2,40 0,40 34,00

A Figura [3.11] representa a unidade de tratamento de gés natural utilizando a
tecnologia de permeacao gasosa. O sistema foi composto por vasos de separagao de,
aproximadamente, cinco metros de comprimento. Os vasos de separacao ficaram
dispostos em paralelo e cada um deles continha um conjunto de cinco modulos
de permeacao dispostos em série. Os modulos foram construidos com membranas
assimétricas de acetato de celulose (AC) no formato de fibra oca. Cada moddulo
possui um metro de comprimento e contém 1.000.000 fibras com 120pm de diametro
externo e 100pum de diametro interno.

O dimensionamento levou em consideracao o tratamento de uma corrente de
um milhao de pés cibicos padrao de gas por diaﬁ (1 MMSCFD) que, no Sistema
Internacional de Unidades (SI), equivale a 0,33 m3/s. A temperatura das correntes
foi de 40°C e o processo foi considerado isotérmico. Além disso, o cendrio base
considerou o processo com pressao de alimentacao de 60 atm e com a pressao na
saida da corrente de permeado mantida em 3 atm.

As permeancias do CO5 e do CH, foram determinadas, respectivamente, pelas
Equacoes e cujos parametros foram ajustados de acordo com a metodologia
apresentada na Subsegdo [3.4.2 As permeancias dos demais componentes CoHy,
Cs3Hg, C4Hyp e Ny foram determinadas, respectivamente, pelas Equagoes [3.43] [3.44]
e

4 Million standard cubic feet per day
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Figura 3.11: Unidade de tratamento de gas natural utilizando a tecnologia de per-
meagao gasosa para remoc¢ao do contaminante COs.
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A Tabela compila as informagoes apresentadas: (i) sobre as condigdes ope-

racionais das correntes de alimentagao e permeado e (ii) sobre as caracteristicas do

modulo de permeacao.

Tabela 3.6: Condigoes operacionais das correntes e caracteristicas do médulo do

permeacao (cendrio base).

Corrente de gas natural (alimentagao) Unidade
Composicao ver Tabela —
Vazao volumétrica 0,33 m3/s
Temperatura 40 °C
Pressao 60 atm
Corrente de permeado Unidade
Press@o (na saida) 3 atm
Temperatura 40 °C
Caracteristicas da membrana Unidade
Morfologia assimétrica —
Material acetato de celulose —
Numero de fibras 1.000.000 —
Diametro externo da fibra 120 pam
Diametro interno da fibra 100 pam
Comprimento da fibra 1 m
Caracteristicas do vaso de separacao Unidade
Numero de médulos em série 5 —

A etapa de dimensionamento da unidade de permeacao utilizou a seguinte me-

todologia:

i. Inicialmente, foi analisado a composicao do contaminante na corrente de pro-

duto apds a separacao em um sistema formado por um tinico vaso de separacao,

que equivale a 5 médulos de permeacao e tem 1885m? de 4rea total de per-

meacao;

ii. Em seguida, aumentou-se a area pela adi¢ao continua de vasos em paralelo (ao

multiplicar o termo n; por nuimeros inteiros) até que a eficiéncia do processo

fosse alta o suficiente para que a composicao molar de COs presente no gas

natural fosse de no méximo 3%. Desta maneira, o produto final passou a estar

de acordo com a especificagao exigida pela legislacao brasileira;



iii. Para verificar a influéncia da pressao de alimentacao sobre o dimensionamento
da unidade, foram analisados sete cendrios no qual a pressao de alimentacao do
cenario base foi sendo reduzida de 5 em 5 atm até atingir 30 atm, enquanto
que a pressao de permeado foi mantida a 3 atm. Este dimensionamento foi

denominado de Caso A;

iv. Para verificar a influéncia da pressao do permeado sobre o dimensionamento
da unidade, foram analisados sete cendrios no qual a pressao de alimentacao
foi mantida a 60 atm, enquanto que a pressao de permeado do cenario base foi
sendo incrementada de tal forma que se mantivesse a mesma razao de pressoes

obtidas na andlise do item fiiil Este novo dimensionamento foi denominado de

Caso B;

v. Para verificar a influéncia da variacao da permeancia ao longo do comprimento
da membrana sobre dimensionamento da unidade, os cenarios dos Casos A e B
foram dimensionados novamente, entretanto, a permeancia e a seletividade dos
componentes foram consideradas constantes. Para cada cenario, as permeancias
constantes dos componentes foram determinadas pela média dos valores ao longo
do comprimento da membrana obtidos nos resultados dos itens [ii] e iv] Estes

novos dimensionamentos foram denominados de Casos C e D.

A Tabela [3.7] apresenta os valores das pressoes da alimentacao e do permeado
em cada cendario do dimensionamento da unidade de permeacao.

A discussao dos resultados obtidos esta na Subsecao [3.5.3]

Tabela 3.7: Pressao das correntes em cada cendrio de dimensionamento da unidade
de permeagao.

Cenario Palim/ Pyerin Casos A e C Casos Be D
Piiim Pperm Piiim Pperm
1 (base) 20 60 3 60 3
2 18,33 55 3 60 3,27
3 16,67 50 3 60 3,60
4 15 45 3 60 4
5 13,33 40 3 60 4,50
6 11,67 35 3 60 5,14
7 10 30 3 60 6
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3.4.4 Demanda energética da unidade de permeagao

Apés finalizar a etapa de dimensionamento, o modelo de permeacao gasosa foi
utilizado para determinar uma estimativa da demanda energética da unidade de
permeacao. Como a etapa de recompressao da corrente de permeado — rica em
CO, e destinada a reinjecao — representa a maior parcela dos gastos com despesa
operacional (OPEX), o custo energético dos compressores foi considerado o principal
indicador da demanda energética da unidade de tratamento de gés natural utilizando
a tecnologia de permeacao gasosa.

O custo energético da etapa de recompressao foi determinado apenas para os
cendrios dos Casos B e D — apresentados na Tabela [3.7 da Subsegao [3.4.3] anterior.
Essa metodologia foi escolhida porque os Casos A e C avaliam o impacto da pressao
da alimentacao — o qual é uma condicao inerente do poco de origem do gas natural
— enquanto que os Casos B e D avaliam o impacto da pressao do permeado na saida
dos vasos de separacao — o qual é uma variavel capaz de ser otimizada. A poténcia
dos compressores para elevar a pressao de permeado na saida do vaso de permeacao
até a pressao de alimentacao — igual a 60 atm em todos os cenarios dos Casos B e

D — foi calculada de acordo com a seguinte expressao adaptada de [52H54]:

' NCOR NS A RITAYS
Wcompressor - ncompressor ‘ (kfs - 1) ‘ <Fl) !
(3.63)
b~ Ca
\ ° CV1
no qual:

® Weompressor = Poténcia do compressor

® Tcompressor = Pficiéncia do compressor

e N = Nuamero de estagio de compressao

e 1 = Vazao molar do permeado

e 2z = Fator de compressibilidade da mistura gasosa
o R = Constante universal dos gases

e T = Temperatura do permeado

e P = Pressao do permeado

e C, = Capacidade calorifica a pressao constante

e C, = Capacidade calorifica & volume constante

1 = Estado do permeado na saida do vaso de permeagao

2 = Estado do permeado apds a compressao

A eficiéncia do compressor foi considerada igual a 80% [37]. Os valores do fator

de compressibilidade e das capacidades calorificas a pressao e a volume constante da
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mistura gasosa do permeado foram obtidos pelo software VRTherm utilizando o mo-
delo termodinamico de Peng-Robinson. Além disso, apesar de no cenario industrial
ser comum empregar miultiplos estagios de compressao intercalados com intercoo-
lers [53), 58], [56], o calculo considerou apenas um tnico estagio, visto que o objetivo
da metodologia adotada nao é desenvolver uma analise energética detalhada, mas
determinar uma estimativa da demanda energética.

A discussao dos resultados obtidos esta na Subsecao [3.5.4]

3.5 Resultados e Discussoes

3.5.1 Validacao do modelo de permeacao gasosa

Apés finalizar a implementacdo do modelo desenvolvido na Secao [3.3] é fun-
damental realizar uma etapa de validacao antes de prosseguir para a etapa de
simulagoes. A comparacao entre o resultado do modelo e dados experimentais
ou dados de outros modelos disponiveis na literatura minimiza a possibilidade da
existéncia de erros devidos a descuidos durante a implementacao do codigo e também

garante a capacidade do modelo de representar o fenémeno estudado.

(I) Anilise de convergéncia da malha

As Figuras e apresentam a comparagao entre as malhas consecutivas
das simulagdes dos cendrios A e B, presentes na Tabela [3.21 Tanto no cendrio A
quanto no B, o médulo do erro relativo entre as malhas de 80 e 160 volumes finitos
ja era menor que 0,5%. Para atingir o critério previamente estabelecido apresentado
na Subsecao — de erro relativo menor que 0,1% — o refinamento teve que
continuar até a comparacao entre as malhas de 320 e 640 volumes finitos.

Em seguida, ao avaliar o tempo computacional das simulagoes, constatou-se que
o modelo com 640 volumes finitos levou 2,07 segundos para convergir, enquanto que
o modelo com 160 volumes finitos levou 0,853 segundos, ou seja, menor que metade
do tempo da malha de 640 volumes finitos. Desta forma, de acordo com o critério
previamente estabelecido, apesar de nao atingir o erro relativo menor que 0,1% o
modelo com 160 volumes finitos e erro relativo menor que 0,5% foi considerado
como critério aceitavel e as proximas simulagbes presentes nas Subsegoes e
[3.5.4] utilizaram 160 volumes finitos.
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(b)

Figura 3.12: Analise de convergéncia das variaveis na saida do retido a medida que
ocorre o refinamento da malha indo de 10 até 640 volumes finitos.

(IT) Anaélise da validagao

Os cenarios A e B propostos por Chu e colaboradores [34] sao de médulos com di-
mensdes distintas e que operam com pressao da alimentagao diferentes (Tabela .
A Tabela [3.§] apresenta o resultado da validacao do modelo. Devido a baixa dis-
crepancia com os valores obtidos por Chu e colaboradores [34], pode-se afirmar que
o modelo implementado teve a capacidade de representar o processo de permeacao
gasosa para os dois cenarios e que provavelmente o cédigo desenvolvido nao possui
erros de implementagao.

Além disso, pode-se destacar que, nos dois cendrios, praticamente todas as
varidveis tiverem o erro relativo em médulo menor que 1% (Figuras e . A

maior discrepancia foi em relacao a vazao total de permeado que chegou a atingir
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Tabela 3.8: Resultado da validagao do modelo de permeagao gasosa. ChemBrane e
Mollocator sao os modelos utilizados por Chu e colaboradores [34]

Vazao total Composicao de Vazao total Composicao de
Cenario Modelo de permeado  COg no permeado de retido CH4 no retido
(mol/s) (% mol) (mol/s) (% mol)
Dissertacao 0,0304 0,6037 0,3196 0,9478
A ChemBrane 0,0300 0,5988 0,3200 0,9494
Mollocator 0,0303 0,6034 0,3197 0,9477
Dissertacao 0,0193 0,5623 0,3307 0,9269
B ChemBrane 0,0205 0,5672 0,3294 0,9292
Mollocator 0,0181 0,5604 0,3319 0,9252

um erro relativo de 6,54% para o cendrio B (Figura . Todavia, os proprios
autores destacaram em sua publicagao [34] que, devido & maior densidade de em-
pacotamento dos moédulos do cendrio B, uma maior discrepancia ja era esperada ao
comparar modelos que consideram a pressao no shell side como constante (que é
o caso do modelo desenvolvido nesta dissertagao) com modelos que consideram a

variacao da pressao no shell side.

Figura 3.13: Mdédulo do erro relativo entre o resultado obtido pelo modelo desenvol-
vido e pelos modelos utilizados por Chu e colaboradores [34] no Cenério A. O valor
de 1% foi utilizado apenas como recurso ilustrativo para comparar os resultados.
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Figura 3.14: Mddulo do erro relativo entre o resultado obtido pelo modelo desenvol-
vido e pelos modelos utilizados por Chu e colaboradores [34] no Cenério B. O valor
de 1% foi utilizado apenas como recurso ilustrativo para comparar os resultados.

3.5.2 Ajuste das equacoes de permeancia

Para obter resultados mais fidedignos a realidade, ao invés de utilizar valo-
res constantes de permeancia, o modelo de permeacao gasosa — desenvolvido na
Sec¢ao — utiliza equagoes de permeéancia do CO, (Equacao e do CHy
(Equacao que consideram o impacto do efeito de plastificacao em membra-
nas vitreas provocado pela presenca do contaminante CO,. Nesta Subsecao [3.5.2]
sao discutidos os resultados do procedimento de estimacao de parametros das
Equagoes e utilizando os resultados experimentais de teste de permeacao de
misturas gasosas de COy e CHy em membranas comerciais assimétricas compostas

de pele densa de acetato de celulose obtidos por Cerveira [51].
(I) Estimacao de parametros da permeancia de CO,

(I.LA) Primeira etapa de ajuste da equacao de permeancia do CO,

As Tabelas e reportam os resultados da primeira etapa de estimacgao de
parametros da Equacao|3.39} seguindo a metodologia apresentada na Subsecao|3.4.2]
De acordo com os resultados dos parametros Fco, e Poco, /1, 0 baixo valor da signi-
ficancia e o elevado valor de seus intervalos de confianca — sendo maior que o préprio

valor do parametro — sao indicativos da necessidade de se realizar uma nova etapa
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de ajuste.

Tabela 3.9: Resultado da primeira etapa de ajuste da Equacao|3.39, O intervalo de
confilanca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro Beo, (—) Fco, (—) Doco, /i (M/s)
Resultado 0,0608337 + 0,0577438 0,999998 + 2,40638 3,16175- 1076 + 6,56395- 106
Significancia 0,959766 0,610268 0,679159

Tabela 3.10: Resultado da qualidade da primeira etapa de ajuste da Equacao m
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fob; R? Significancia
115 0,816718 0,972261

(I.B) Segunda etapa de ajuste da equagao de permeancia do CO,

Na segunda etapa de ajuste, o parametro Fco,, que teve a menor significancia
na etapa anterior, foi mantido constante e igual ao resultado da primeira etapa.
Somente os parametros oo, € Poco, /I passaram por nova etapa de ajuste, seguindo
a metodologia apresentada anteriormente.

As Tabelas e reportam os resultados da segunda etapa de estimacao de
parametros da Equacgao que foram melhores que os resultados da etapa anterior,
visto que o intervalo de confianca dos parametros reduziu expressivamente e as
significancias foram iguais a 1,00. Além disso, a segunda etapa também apresentou
melhor qualidade do ajuste com redugao da funcao objetivo — indo de 115 para
57 — e aumento do coeficiente de determinacao — indo de 0,816718 para 0,828173.
Portanto, o resultado de estimacao dos parametros da segunda etapa foi capaz de

se ajustar melhor aos dados experimentais.

Tabela 3.11: Resultado da segunda etapa de ajuste da Equacao O intervalo
de confianca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro Bco, (—) Fco, (—) Doco, /1 (M/s)
Resultado 0,0608337 + 0,00773491 0,999998 3,16175- 1076 + 5,07108- 10~ 7
Significancia 1,00 - 1,00
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Tabela 3.12: Resultado da qualidade da segunda etapa de ajuste da Equagao m
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fob; R? Significancia

o7 0,828173 0,909923

(I.C) Terceira etapa de ajuste da equagao de permeancia do CO,

Apesar do melhor ajuste obtido na segunda etapa, antes de encerrar o processo de
estimacao de parametros, é necessario avaliar a influéncia de ter mantido o parametro
Fco, constante e igual a 0,999998 durante a segunda etapa. Por causa disso, uma
terceira etapa foi realizada no qual o parametro Fco, foi mantido igual a zero para
que sua influéncia fosse desconsiderada. E os demais parametros passaram por nova
etapa de ajuste, seguindo a metodologia apresentada anteriormente.

As Tabelas e reportam os resultados da terceira etapa de estimagao de
parametros da Equacao|3.39, De acordo com a qualidade do ajuste, apesar do valor
final da funcao objetivo ter sido ligeiramente menor — igual a 57 na segunda etapa
e 48 na terceira — a terceira etapa apresentou resultado menos satisfatorio que da
etapa anterior, visto que: (i) o coeficiente de determinagao reduziu de 0,828173 na
segunda etapa para 0,725909 na terceira e (ii) a significancia reduziu de 0,909923 na
segunda etapa para 0,881377 na terceira. Portanto, embora os parametros tenham
obtido alta significancia e reduzidos intervalos de confianga na terceira etapa, o
resultado da segunda etapa continuou sendo o melhor cenario capaz de se ajustar

aos dados experimentais.

Tabela 3.13: Resultado da terceira etapa de ajuste da Equacao[3.39. O intervalo de
confianca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro Beco, (—) Feo, () Doco, /1 (m/s)
Resultado 0,0823527 £+ 0,021427 0 1,38309- 10~° + 2,32346- 106
Significancia 1,00 — 1,00

Tabela 3.14: Resultado da qualidade da terceira etapa de ajuste da Equacao m
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fob; R? Significancia

48 0,725909 0,881377
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(IT) Estimacgao de parametros da permeancia de CH,4
(IT.A) Primeira etapa de ajuste da equagao de permeancia do CH,

Apos finalizar o ajuste dos parametros da Equacao de permeancia do COs,
o valor de F¢o, foi utilizado na Equacao de permeancia do CH; e a mesma
metodologia — apresentada na Subsecao |3.4.2| — foi utilizada para estimar os demais
parametros Scy,, Fon, € Pocn,/i.

As Tabelas e reportam o resultado da primeira etapa de estimagao
de parametros da Equagao |3.40, De acordo com os resultados dos parametros
Fem, e Pocny/i, 0 baixo valor da significancia e o elevado valor de seus intervalos
de confianca — sendo maior que o préprio valor do parametro — sao indicativos da

necessidade de se realizar uma nova etapa de ajuste.

Tabela 3.15: Resultado da primeira etapa de ajuste da Equacdo [3.40, O intervalo
de confianca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro Ben, (—) Fen, (—) Docu, /i (m/s)
Resultado 0,0567637 + 0,0479412  0,099992 + 11,4417  1,19881- 106 + 1,14843- 105
Significancia 0,976615 0,145284 0,173071

Tabela 3.16: Resultado da qualidade da primeira etapa de ajuste da Equagao M
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fob;j R? Significancia

164 0,844353 0,977461

(I1.B) Segunda etapa de ajuste da equacao de permeancia do CH,

Na segunda etapa de ajuste, o parametro Fcp,, que teve a menor significancia
na etapa anterior, foi mantido constante e igual ao resultado da primeira etapa.
Somente os parametros Scp, € Pocu,/t passaram por nova etapa de ajuste, seguindo
a metodologia apresentada anteriormente.

As Tabelas e reportam os resultados da segunda etapa de estimacao
de parametros da Equacao que foram melhores que os resultados da etapa
anterior, visto que o intervalo de confianca dos parametros reduziu expressivamente
e as significancias foram praticamente iguais a 1,00. Além disso, a segunda etapa

apresentou melhor qualidade do ajuste com reducao da funcao objetivo — indo de
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164 para 71 — e aumento do coeficiente de determinacao — indo de 0,844353 para
0,854081. Portanto, o resultado de estimacao dos parametros da segunda etapa foi

capaz de se ajustar melhor as dados experimentais.

Tabela 3.17: Resultado da segunda etapa de ajuste da Equacao O intervalo
de confianca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro 6CH4 (—) FCH4 (—) DOCH4/Z (m/s)
Resultado 0,0567637 + 0,00940641 0,999992 1,19881-107° + 3,16987-10~7
Significancia 1,00 — 0,999999

Tabela 3.18: Resultado da qualidade da segunda etapa de ajuste da Equacao m
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fob; R? Significancia

71 0,854081 0,91889

(IT.C) Terceira etapa de ajuste da equagao de permeancia do CH,

Apesar do melhor ajuste obtido na segunda etapa, antes de encerrar o processo de
estimacao de parametros, é necessario avaliar a influéncia de ter mantido o parametro
Fcn, constante e igual a 0,999992 durante a segunda etapa. Por causa disso, uma
terceira etapa foi realizada no qual o parametro F¢yp, foi mantido igual a zero para
que sua influéncia fosse desconsiderada. E os demais parametros passaram por nova
etapa de ajuste, seguindo a metodologia apresentada anteriormente.

As Tabelas e reportam o resultado da terceira etapa de estimacgao de
parametros da Equagao|3.40l De acordo com a qualidade do ajuste, a terceira etapa
apresentou resultado menos satisfatério que da etapa anterior, visto que: (i) o valor
final da func¢ao objetivo aumentou de 71 na segunda etapa para 94 na terceira; (ii)
o coeficiente de determinacao reduziu de 0,854081 na segunda etapa para 0,822828
na terceira e (iii) a significancia reduziu de 0,91889 na segunda etapa para 0,910257
na terceira. Portanto, embora os parametros tenham obtido alta significancia e
reduzidos intervalos de confianca na terceira etapa, o resultado da segunda etapa

continuou sendo o melhor cenario capaz de se ajustar aos dados experimentais.
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Tabela 3.19: Resultado da terceira etapa de ajuste da Equacao [3.40l O intervalo de
confianca e a significancia foram calculados com 95% de confiabilidade.

Parametro BCH4 (—) FCH4 (—) DOCH4/l (m/s)
Resultado 0,0410329 =+ 0,0103743 0 6,74229- 1075 4+ 1,96651- 10~°
Significancia 1,00 — 0,999998

Tabela 3.20: Resultado da qualidade da terceira etapa de ajuste da Equacao M
A significancia foi calculada com 95% de confiabilidade.

Fobj R? Significancia

94 0,822828 0,910257

(ITIT) Qualidade de ajuste das equagoes de permeancia

Os indicadores de qualidade (funcao objetivo, coeficiente de determinagao e sig-
nificancia) serviram de métricas para guiar as tomadas de decisdo no decorrer do
processo de estimacao dos parametros das Equacgoes e que foi discutido
anteriormente. Depois de finalizar o processo, o ajuste das equagodes passou por
uma nova avaliacao por meio da comparacao visual entre os dados experimentais e
as predicoes obtidas pelas Equagoes e O célculo do intervalo de confianca
dos experimentos e das equacoes utilizou o teste t com 95% de confiabilidade e foi
determinado pela Equacao |3.62]

Em relagdo ao intervalo de confianca dos experimentos, segundo Cerveira [51],
cada ponto experimental foi realizado em triplicata (n = 3) e, de acordo com os dados
tabelados da distribui¢ao de ¢ de Student [57] — presente no Apéndice [B| — o valor
de t(a,n—1) = t(95%,2) é igual a 4,303. Por fim, o desvio-padrao amostral (s) de
todos os pontos experimentais foi calculado com base no valor méximo do coeficiente
de variagao (igual a s/y) que, de acordo com Cerveira [51], foi de 0,02.

Em relacao ao intervalo de confianca das Equacoes e [3.40] foram utilizados
dezoito condigoes experimentais para ajustar os parametros de cada equacao e, por-
tanto, n = 18. Desta forma, de acordo com os dados tabelados da distribuicao de ¢
de Student [57] — presente no Apéndice [B| — o valor de t(a,n — 1) = #(95%, 17)
é igual a 2,110. Por fim, os desvio-padrao amostral (s) em cada ponto foi de calcu-
lado pela raiz quadrada de cada elemento da diagonal da matriz de covarianca. A
rotina de estimagao de parametros do software EMSO determinou as matrizes de
covarianga da predigao do modelo e seus valores estao presente no Apéndice [C]

De acordo com as Figuras[3.15a] até[3.17b] observa-se que as Equacoes e

com seus parametros ajustados conseguiram simular satisfatoriamente o comporta-
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mento dos dados experimentais. Isso ocorreu, visto que somente 9 dos 36 pontos nao
tiveram intersecao entre os intervalos de confianca do experimento e da equagao. E
destes 9 pontos destoantes, o modulo do erro relativo entre os valores das equagoes e
dos experimentos foi menor que 30%. Ademais, de acordo com Cerveira [51], a difi-
culdade do modelo prever a permeancia do CH, nas condicoes de baixa composigao
de metano (80% de COs) e baixas pressoes (6 ¢ 11 bar) pode ser justificada pelas

limitacoes de medicao dos equipamentos nestas condigoes experimentais.

(a) (b)

Figura 3.15: Comparacgio entre os experimentos e as Equagoes e (Paim = 6 bar).

(a) (b)
Figura 3.16: Comparacao entre os experimentos e as Equacoes e (Patim = 11 bar).

Outra maneira de avaliar a qualidade de ajuste é pelas Figuras[3.18/e[3.19] no qual
a linha diagonal representa a regiao onde os valores previstos pelas Equagoes e
sao iguais aos dados experimentais. De acordo com as figuras, percebe-se que
o erro do ajuste esta distribuidos aleatoriamente em torno da linha diagonal, com

valores acima e abaixo da curva ymeq = Yexp- Todavia, percebe-se que, em elevados
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(a) (b)

Figura 3.17: Comparagio entre os experimentos e as Equagdes e (Pajim = 16 bar).

valores de permeancia, existe a tendéncia de maior ser o erro do ajuste. Por causa
desta tendéncia, é fundamental manter cautela ao utilizar os parametros obtidos
nas Equacoes e em cendrios que preveem valores de permeancia acima de
70 GPU para o CO, e acima de 7 GPU para o CHy, que estao acima dos limites

avaliados experimentalmente.

75 Qualidade do ajuste da equagao de permeancia de CO:
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Figura 3.19: Qualidade de ajuste das Equagao m

Por fim, a avaliacao da qualidade de ajuste confirmou que — em conjunto com
os parametros estimados — as Equagoes e tém a capacidade de predizer,
satisfatoriamente, o efeito de plastificacao da membrana assimétrica de acetato de

celulose e sua dependéncia com a composicao de CO, e a pressao da alimentacao.

(IV) Capacidade de predigao das equagoes de permeancia

Apoés finalizar a estimacao de parametros e avaliar a qualidade do ajuste, os
valores dos parametros permitiram obter conclusoes a respeito dos mecanismos de
transporte de massa (TM) através da membrana. A presenca de um agente plas-
tificante, como o COs,, causa mudancas na estrutura polimérica da membrana que,
consequentemente, afeta o transporte dos componentes e interfere na eficiéncia de
separagao do processo e pureza do produto final. As Tabelas e comparam
os resultados desta dissertagao com os valores presentes na literatura.

A partir dos valores dos parametros de plastificacdo (Sco, € fcn,) € da razao
entre a difusividade dos componentes puros e a espessura da pele densa (Poco,/i e
Docp, /1) foi possivel constatar que a membrana utilizada por Cerveira [51] teve um

impacto maior do efeito de plastificagao do que a membrana utilizada por Saberi e
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Tabela 3.21: Comparacao entre os parametros da Equagao de permeancia do
COs, e os valores presentes na literatura

Boo, (—) Fco, (—) Doco, /i (M/s)

Esta dissertagio  [0,05309879 — 0,06856861]  0,999998  [2,654642- 1076 — 3,668858 10~°]

Saberi et al. [44] [0,036 — 0,086] [0,028 — 0,06] [2,931-1075 — 2,540- 107*]

Tabela 3.22: Comparacao entre os parametros da Equacao de permeancia do
CH,4 e os valores presentes na literatura

Bew, (—) Fen, (—) Do, /t (/s)

Esta dissertacio  [0,04735729 — 0,06617011]  0,999992  [8,81823-10~7 — 1,515797-10~]

Saberi et al. [44] [0,036 — 0,043] [0,13 — 0,24] [4,369-10~* — 7,152-107*]

colaboradores [44]. Isso pode ser inferido, uma vez que a intensidade do efeito de
plastificacao esta diretamente relacionada com elevados valores de Bco, € Scp, em
conjunto com baixos valores de Poco,/i € Pocw, /i estao relacionados com um maior
intensidade do efeito de plastificacao [44], 45]. De acordo com as Tabelas e
3.22] o intervalo de Sco, ficou préximo da média dos limites minimo e maximo da
literatura, enquanto que o elevado intervalo de Scy, foi maior que o limite maximo
da literatura. Ja em relagdo a Doco,/i e Docu,/i, ambos encontram-se abaixo do
limite minimo da literatura. Portanto, pode-se inferir que a intensidade do efeito de
plastificagdo foi maior na membrana utilizada por Cerveira [51] do que na utilizada
por Saberi e colaboradores [44].

Em relagao aos fatores de imobilizacao Fco, e Fep,, os valores, respectivamente,
iguais a 0,999998 e 0,999992 indicam que praticamente todas as moléculas de CO,
e CH, adsorvidas nas cavidades da membrana possuem capacidade de mobilizagao.
Entretanto, além desses dois parametros terem valores muito destoantes dos en-
contrados na literatura, eles tiveram baixa significancia e seus efeitos puderam ser
negligenciados durante as etapas de ajuste. Uma possivel justificativa para o resul-
tado obtido é que o uso de valores da literatura para os parametros de sorcao dos
componentes puros — kp_, i{ e b; — pode ter afetado a etapa de estimacao dos
demais parametros, visto que, apesar de Cerveira [51] e Saberi e colaboradores [44]
terem utilizado membranas de acetato de celulose, cada um realizou os experimentos
com membranas comerciais diferentes.

Ademais, outro ponto fundamental é que — além de obter informagoes do me-
canismo de TM a partir dos valores dos parametros ajustados — foi possivel avaliar

o comportamento da permeancia e da seletividade dos componentes em cenarios
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distintos das condicoes em que os experimentos foram realizados. As Figuras e
3.21] apontam a permeancia, respectivamente, do CO5 e do CH, e sua dependéncia

com a composicao do gas e com a pressao da corrente de alimentacao.
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Figura 3.20: Predicao da permeancia do CO, pela Equagao @

Em relacao ao CO, (Figura, quanto maior a quantidade do poluente, maior
é o efeito da plastificagdo que, consequentemente, aumenta a permeancia do CO,
pela membrana. Portanto, neste caso, independente da pressao de alimentacao, a
permeancia do CO, atinge o seu valor maximo quando o gas se encontra na condigao
de COq puro. A medida que o CHy ¢é adicionado ao sistema, maior é o efeito da
sor¢ao competitiva no qual as cavidades da matriz polimérica passam a ser ocupadas
pelos dois componentes e que, consequentemente, reduz a plastificacao.

Em relacao ao CHy (Figura , independente da pressao de alimentacao, a
sua permeancia atinge o valor minimo quando o gas se encontra na condi¢ao de
CH, puro. A medida que CO, é adicionado ao sistema, maior é a intensidade da
plastificacao que causa o aumento da permeancia do CH, e que, consequentemente,
promove uma maior perda de CH,4 e reducao da eficiéncia do equipamento de se-
paracao.

Os efeitos da plastificacao ficam ainda mais evidentes quando se avalia o com-

portamento da seletividade da mistura. Pela Figura |3.22| constata-se que o aumento
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Figura 3.21: Predicao da permeancia do CH,4 pela Equagao m

da composicao do COs tem uma maior capacidade de reduzir a seletividade do que
o aumento da pressao da alimentacao. Além disso, na regiao de composicao de COy
menor que 5%, a dependéncia com a pressdo é ainda menor e, a medida que se
aumenta a composicao de CO,, essa dependéncia com a pressao torna-se cada vez

maior.

(V) Predicao das equagoes de permeéancia na regiao de alta pressao

Nas proximas subsecoes deste capitulo, as simulagoes realizadas consideraram o
processo de permeagao gasosa em cenarios de alta pressao (entre 30 e 60 atm) e, por
causa disso, foi necessdrio ter cautela ao utilizar as Equagoes e [3.40, uma vez
que os parametros foram ajustados com base em dados experimentais obtidos para
pressoes parciais de COy e de CHy de até 16 atm. Como as equagoes possuem base
tedrica fenomenoldgica, decidiu-se utiliza-las somente nas faixas de composicao e
pressao que levam a um valor de permeancia menor que 80 GPU — no caso do COy —
e menor que 8 GPU — no caso do CH, —, os quais sao valores proximos das maiores

permeancias obtidas experimentalmente e que estao presentes nas Figuras [3.18] e
5. 19
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Figura 3.22: Predigao da seletividade da mistura COy / CHy.

Os efeitos da composicao e da alta pressao de alimentagao podem ser observados
nas Figuras e[3.24] De acordo com os resultados, comportamentos antagonicos
sao observados dependendo da composicao molar do gés. O aumento da pressao
promove acréscimo da permeancia quando a composicao do CO, é maior que 10%
e, por outro lado, promove a reducao da permeancia quando a composicao do COs
¢ menor que 10%. Além disso, em relacao ao critério estabelecido para o uso das
Equagoes e as Figuras e apontam que, pelo menos, até 40%
de CO, e até 60 atm, as permeancias nao ultrapassaram os valores estabelecidos
de méaximo de 80 GPU para a permeancia de CO,y e de maximo de 8 GPU para a
permeancia de CH,. Portanto, as simulacoes das subsegoes seguintes deste capitulo
permaneceram na faixa de até 40% mol de CO5 e de até 60 atm de pressao de

alimentacao.

3.5.3 Dimensionamento da unidade de permeacgao

A pressao das correntes e a area de permeacao do sistema sao varidveis funda-
mentais para a etapa de projeto da unidade operacional. Conforme abordado nas
Subsegoes e o CAPEX esta relacionado com o custo de aquisigao das

membranas e, consequentemente, é influenciado pela area de permeacao determi-
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nada durante a etapa de dimensionamento da unidade. Por outro lado, o OPEX
esta relacionado com os gastos operacionais dos compressores na etapa de recom-
pressao da corrente de permeado e, consequentemente, é influenciado pela pressao

das correntes.

(I) Efeito da pressao de alimentagao

O resultado do dimensionamento do cenario base (Tabela — o qual representa
a permeacao da mistura gasosa composta pelo poluente CO5 e por CHy, CoHg,
CsHg, C4Hig e Ny em moddulos de membranas assimétricas de acetato de celulose,
com escoamento em contracorrente, pressao de alimentagao de 60 atm e pressao de
permeado de 3 atm, ou seja, com razao de pressoes igual a 20 — determinou que a
area de permeacao necessdria para atingir no maximo 3% mol de COy no produto
foi de 109.327m?2, equivalente a 58 vasos de separacao atuando em paralelo e com
cada vaso contendo 5 moédulos de permeacao em série. A Figura |3.25| apresenta
o comportamento da corrente de retido (produto) durante o dimensionamento do
cendrio base. A medida em que se aumenta a area de permeagao, pelo acréscimo
dos vasos de separagao em paralelo, maior é a eficiéncia de remogao do CO, do gas
natural. No entanto, maiores sao as perdas de metano e dos demais hidrocarbonetos
pesados, que foram iguais a, respectivamente, 27,55% e 12,67% no final da etapa de
dimensionamento.

A influéncia da pressao da alimentagao estd diretamente relacionada com o com-
portamento da forca motriz dos componentes ao longo do comprimento do vaso de
separacao e de seus cinco modulos de permeagao. De acordo com a Equagao [3.20, a
forca motriz do CO, é definida como a diferenca da pressao parcial de CO, entre as
correntes de retido e permeado (Figuras e . Devido a maior composicao de
COs na alimentacao, a forga motriz é mais elevada no primeiro médulo de permeagao
do vaso de separacao (0 < L < 1m) e reduz-se ao longo dos mddulos seguintes a
medida que o poluente CO, é removido. Em relagao ao cenario base com 58 vasos
de separacao atuando em paralelo e pressao de alimentacao de 60 atm, a Figura|3.27
mostra que, no inicio do primeiro médulo (L = 0), a forga motriz foi de 18,02 atm
e reduziu-se até 0,54 atm no final quinto médulo (L = 5m).

Desta forma, a medida que a pressao de alimentacgao foi reduzida de 5 em 5 atm —
indo de 60 até 30 atm — nos cenérios do Caso A, a forga motriz de remogao do CO4
tornou-se cada vez menor, visto que a pressao na saida do permeado continua sendo
mantida a 3 atm. De acordo com a Figura [3.27] o valor maximo da forca motriz
(Apco, em L = 0) decresceu de 18,02 atm no cendrio 1 para 13,07 atm no cendrio
4 e, posteriormente, até 8,10 atm no cendrio 7. Para compensar esta queda de forca

motriz, o calculo do dimensionamento da unidade promoveu o aumento da area total
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de permeacao com o finalidade de atingir a composicao exigida de somente 3% molar

de CO3 na corrente final de gas natural.

Dimensionamento do Caso A
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Figura 3.27: Perfil da diferenga de pressao parcial do COs (for¢a motriz) nos cendarios
de dimensionamento do Caso A da unidade de permeacao.

As Figuras e apresentam o comportamento da composicao de CO3 € o
resultado do dimensionamento dos cenérios do Caso A. Em relagao ao cenério base,
com 58 vasos de separagao, ao reduzir a razao de pressao de 20 para 15 (Paym =
45 atm e Pperm = 3 atm) e, posteriormente, para 10 (P, = 30 atm e Pperm = 3 atm)
o ntimero de vasos necessarios aumentou, respectivamente, para 91 (equivalente a
171.531 m?) e 129 (equivalente a 243.159 m?).

Além disso, devido ao aumento da area total, o dimensionamento da unidade
de permeacao promoveu também maiores perdas de metano e perdas de hidrocar-
bonetos pesados. Isso ocorre, pois, quanto maior a area necessaria para remover
o contaminante, maior é a area disponivel que permite a permeacao dos demais
componentes da mistura. Esse comportamento é uma caracteristica inerente dos
processos de separacao, no qual quanto maior é a pureza que 0 Processo precisa
atingir, inevitavelmente, maior é a perda dos produtos de interesse. A Figura [3.29
mostra que no cenério base (com 58 vasos de permeagao e P, = 60 atm) a perda
de CHy foi de 27,55% e a perda de Cy+ foi de 12,67% e, & medida que mais vasos
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foram necessarios para compensar a reducao da pressao de alimentagao, as perdas
de CH,4 e de Cy+ aumentaram, respectivamente, para 29,53% e 13,89% (no cenério
4 com 91 vasos e P, = 45 atm) e para 32,67% e 16,01% (no cendario 7 com 129
vasos € Paim = 30 atm).

A Tabela [3.23] compila os resultados obtidos no dimensionamento dos cendrios

do Caso A da unidade de permeacao.

Tabela 3.23: Resultado do dimensionamento dos cendrios do Caso A da unidade de
permeagao.

N Pain/Perm Caso A
N© vasos  Area (m?)  Perdade CHy (%)  Perda de Coy (%)

1 20 58 109.327 27,55 12,67
2 18,33 64 120.637 28,17 13,04
3 16,67 71 133.832 28,78 13,42
4 15 80 150.796 29,53 13,89
) 13,33 91 171.531 30,28 14,39
6 11,67 107 201.690 31,39 15,12
7 10 129 243.159 32,67 16,01

(IT) Efeito da pressao do permeado

A influéncia da pressao do permeado na etapa de dimensionamento da unidade
de permeacao, assim como o a influéncia da pressao de alimentacao, também esta
relacionada com seu impacto sobre a forca motriz. E, uma vez que, a variacao da
pressao de permeado (de 3 até 6 atm) do Caso B é menor que a variagao da pressao
de alimentacao (de 60 até 30 atm) do Caso A, o impacto da pressao de permeado
sobre o nimero de vasos de permeacao foi expressivamente menor.

Em relagao ao valor maximo da for¢a motriz (Apco, em L igual a 0), enquanto
a redugao da pressao de alimentagao de 60 até 30 atm (Caso A) provocou uma
queda de 9,92 atm na for¢a motriz (reduzindo d 18,02 até 8,10 atm), o aumento
da pressao de permeado de 3 até 6 atm (Caso B) provocou uma queda de apenas
1,85 atm (reduzindo de 18,02 até 16,17 atm). Portanto, embora os cendrios dos
Caso A e Caso B tenham a mesma razao de pressao, o numero de vasos necessarios
para atingir a composigao exigida de somente 3% molar de CO, na corrente final de
gas natural foi mais impactado pela variagdo da pressao de alimentagao (Caso A)
do que pela variacao da pressao de permeado (Caso B).

As Figuras e apresentam o comportamento da composicao de COs, o
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resultado do dimensionamento dos cenarios do Caso B e comparam com os cenérios
do Caso A. Em relacdo ao cendrio base, com 58 vasos de separagao (equivalente a
109.327 m2), ao reduzir a razao de pressao de 20 para 15 (P, = 60 atm e Ppeym =
4 atm) e, posteriormente, para 10 (Pui, = 60 atm e Ppem = 6 atm) o nimero de
vasos necessdrios aumentou, respectivamente, para 60 (equivalente a 113.097 m?) e
66 (equivalente a 124.407 m?). Ademais, ao comparar os resultados dos Casos A e B,
é preciso considerar que a pressao de alimentacao é uma condicao inerente do poco de
origem do géas natural, enquanto que a pressao na saida do permeado é uma condigao
que pode ser otimizada. Portanto, o aumento da pressao do permeado pode favorecer
a viabilidade economica ao reduzir os custos dos compressores durante a etapa de
recompressao do permeado e, simultaneamente, nao aumenta expressivamente a area

determinada durante o projeto da unidade.
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Figura 3.30: Perfil da fracdo molar de COs na corrente de retido (produto) nos
cenarios de dimensionamento do Caso B da unidade de permeacao.

Todavia, apesar de nao aumentar expressivamente a area de membrana ne-
cessaria, de acordo com a Figura|3.32] as perdas de produto dos cenérios do Caso B
tiveram a mesma magnitude dos cenérios do Caso A. No cenério base (com 58 vasos
de permeacao e Ppem = 3 atm) a perda de CHy foi de 27,55% e a perda de Cy+ foi

de 12,67% e, & medida que mais vasos foram necessarios para compensar o aumento
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da pressao do permeado, a perda de CHy e de Co+ aumentaram, respectivamente,
para 28,27% e 13,11% (no cenario 4 com 60 vasos € Pperm = 4 atm) e para 30,31%
e 14,37% (no cendrio 7 com 66 vasos ¢ Py = 6 atm).

Portanto, deve-se levar em consideragao que o aumento da pressao de permeado,
embora possa reduzir os gastos da etapa de recompressao, também vai acarretar em
uma maior perda de produto.

A Tabela compila os resultados obtidos no dimensionamento dos cenarios

do Caso B da unidade de permeacao.

Tabela 3.24: Resultado do dimensionamento dos cenarios do Caso B da unidade de
permeagcao.

N®  Patim/Pper Caso B
N© vasos Area (m?) Perda de CHy (%) Perda de Caoy (%)

1 20 58 109.327 27,55 12,67
2 18,33 59 111.212 27,86 12,84
3 16,67 59 111.212 27,03 12,90
4 15 60 113.097 28,28 13,11
) 13,33 61 114.982 28,65 13,34
6 11,67 63 118.752 29,32 13,76
7 10 66 124.407 30,31 14,37

(III) Efeito da variagao da permeancia

Nos estudos de simulagao, analise e otimizagao de médulos de permeacao gasosa
presentes na literatura é comum desconsiderar a variagao do perfil de permeancia
dos componentes ao longo do comprimento da membrana. Por exemplo, as seguintes
fontes [29] [32], [34], B6], 37, [41) 42] utilizaram valores constantes de permeéancia (ou
permeabilidade) calculados para uma determinada condigao especifica de pressao
parcial de CO,. Por causa disso, o item III desta Subsecao tem o objetivo
de compreender como essa estratégia de simplificacao do calculo da permeancia
e seletividade pode influenciar o dimensionamento das unidades de permeagao no
tratamento de gas natural.

Nas simulagoes dos Casos A e B presentes, respectivamente, nos itens I e IT desta
Subsecao [3.5.3], as permeancias do CO5 e do CH, foram determinadas ao longo do
comprimento da membrana pelas Equacoes e cujos parametros foram es-
timados na Subse¢ao [3.5.2] De acordo com as Figuras a[3.33d| em todos os

cendrios dos Casos A e B, as permeancias dos componentes possuem uma maior
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taxa de decrescimento nos primeiros modulos de permeacao, o qual se estabiliza nos
ultimos modulos do vaso de separacao. Esse comportamento esta atrelado a com-
posicao de COq na corrente de gas natural e na capacidade das Equacoes e
de mensurar a intensidade do efeito de plastificacao da membrana e a seletividade
dos componentes (Figuras e . Na regiao inicial dos vasos de separagao
(0 < L(m) <2),a corrente de produto ainda possui elevada quantidade de CO; e,
consequentemente, é nesta regiao que as permeancias dos componentes possuem 0s
maiores valores e menor seletividade de CO5/CH,. Por outro lado, a partir da se-
gunda metade do sistema (2,5 < L(m) < 5), a composi¢ao de COs ja reduziu-se a,
aproximadamente, menos de 10% em mol, o que diminui o impacto da plastificacao

e, consequentemente, estabiliza a queda da permeancia e elava a seletividade.

(c) (d)

Figura 3.33: Permeancias do CO, e CHy obtidas durante o dimensionamento dos
cendrios dos Casos A e B da unidade de permeagao.
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(a) (b)

Figura 3.34: Seletividade CO, / CH4 obtidas durante o dimensionamento dos
cendrios dos Casos A e B da unidade de permeagao.

Para compreender efeito da variacao da permeancia pelo uso das Equacoes
e [3.40 os cendarios dos Casos A e B passaram novamente pela etapa de dimensi-
onamento — denominados, respectivamente, de Casos C e D — no qual, ao invés
de utilizar as Equagoes e [3.40] as permeancias de CO, e CH, foram constan-
tes e determinadas pela média das permeancias ao longo dos médulos de cada um
dos cenarios dos Casos A e B. As permeancias dos demais componentes continua-
ram sendo obtidas pelas Equagoes a[3.46] As Tabelas e compilam
os valores de permeancia de CO, e CH, e dos demais dados de entrada utilizados,

respectivamente, nos cenérios dos Casos C e D.

Tabela 3.25: Dados de entrada das pressoes e das permeancias dos cenérios do
Caso C.

N®  Paim/Ppen  Patim (atm)  Ppem (atm) Caso C
Pco, (GPU)  Pcgy, (GPU)

1 20 60 3 27,29 2,38
2 18,33 95 3 27,03 2,32
3 16,67 50 3 26,82 2,26
4 15 45 3 26,60 2,19
5) 13,33 40 3 26,46 2,13
6 11,67 35 3 26,23 2,06
7 10 30 3 26,15 2,00
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Tabela 3.26: Dados de entrada das pressoes e das permeancias dos cendarios do
Caso D.

N®  Paim/Ppen  Patim (atm)  Ppem (atm) Caso D
Peo, (GPU)  Pey, (GPU)

1 20 60 3 27,29 2,38
2 18,33 60 3,27 27,21 2,37
3 16,67 60 3,60 27,30 2,38
4 15 60 4 97.97 2,38
D 13,33 60 4,50 27,27 2,38
6 11,67 60 5,14 27,20 2,37
7 10 60 6 27,08 2,35

O resultado do novo dimensionamento revelou que os cenarios com permeancia
constante (Casos C e D) tiveram o mesmo comportamento que os cendrios com
permeancia variavel (Casos A e B). A medida que reduzia-se a pressao da ali-
mentacao — ou a medida que aumentava a pressao do permeado — maior era o
acréscimo da drea de membrana para compensar a queda da for¢ca motriz e atin-
gir a eficiéncia de separacao determinada no projeto. Entretanto, desconsiderar a
diferenca de intensidade do efeito de plastificacao ao longo do médulo promoveu
resultados com magnitudes distintas. De acordo com a Figura|3.35| embora tenham
a mesma tendéncia dos Casos A e B, os cenarios dos Casos C e D tiveram suas uni-
dades de permeacao subdimensionadas. A diferenca do niimero de vasos necesséarios
entre os Casos C e A variou de 18 até 25 (equivalente a 33.930 a 47.125 m?). E a
diferenca entre os Casos D e B variou de 18 até 22 vasos de separagao (equivalente
a 33.930 & 41.470 m?).

Além de induzir o subdimensionamento da unidade de permeacao, o uso de
permeancias constantes promoveu maiores perdas de produto. Em relacao aos Ca-
sos A e C (Figura , a perda de CH4 do Caso C foi de 18,38% a 35,71% maior
que do Caso A e a perda de Cqyy foi de 23,70% a 45,06% maior. Em relacao aos
Casos B e D (Figura[3.37), a perda de CH4 do Caso D foi de 30,09% a 34,74% maior
que do Caso B e a perda de Cy, foi de 38,35% a 43,94% maior.

As Tabelas e compilam, respectivamente, os resultados obtidos no

dimensionamento dos cenarios do Caso C e D da unidade de permeagao.
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Unidade de permeagao (Casos A, B, C e D)
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Figura 3.35: Numero de vasos de separacao nos cenarios de dimensionamento dos
Casos C e D da unidade de permeacao e comparagao com os Casos A e B.
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Figura 3.36: Comparacao da perda de CH4 e Co, entre os cendrios de dimensiona-
mento do Casos A e C da unidade de permeacao.
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Unidade de permeacao (Casos B e D)

N
o

N w w
(63} o (&)}

Perda de produto (%)
N
o

15
10
5 I CH: (Caso D) M C2+ (Caso D)
I CH: (Caso B) [ Co+ (Caso B)
0 ] n m u

3.00 3.27 3.60 4.00 4.50 5.14 6.00
Pressao do permeado (atm)

Figura 3.37: Comparacao da perda de CH4 e Co, entre os cendrios de dimensiona-
mento do Casos B e D da unidade de permeacao.

Tabela 3.27: Resultado do dimensionamento dos cenarios do Caso C da unidade de
permeagao.

Cenério Caso C
N© vasos  Area (m?)  Perda de CHy (%)  Perda de Cyy (%)

1 40 75.400 37,39 18,37
2 45 84.825 37,34 18,40
3 o1 96.135 37,24 18,42
4 59 111.215 37,41 18,60
) 69 130.065 37,01 18,77
6 83 156.455 37,75 19,05
7 104 196.040 38,67 19,80
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Tabela 3.28: Resultado do dimensionamento dos cendrios do Caso D da unidade de
permeagcao.

Cenario Caso D
N® vasos  Area (m2?)  Perda de CH, (%)  Perda de Cyyp (%)

1 40 75.400 37,12 18,23
2 40 75.400 37,39 18,37
3 40 75.400 37,19 18,30
4 41 77.285 37,95 18,78
) 41 77.285 37,74 18,70
6 42 79.170 38,24 19,06
7 44 82.940 39,43 19,88

3.5.4 Demanda energética da unidade de permeagao

A area de permeacao necessaria para atingir a pureza do gas natural exigida
pela legislacao e a energia requerida pelos compressores para transportar e reinje-
tar o CO5 no poco de origem do gas sao duas varidveis com impacto expressivo
na viabilidade comercial do processo. Segundo a revisdo de Hussain e Hégg [58],
diversos estudos apontam que a seletividade das membranas deveria ser maior que
200 e, ao mesmo tempo, deveria ter altos valores de permeancia a fim de que a tec-
nologia de permeagao gasosa fosse economicamente viavel no processo de remoc¢ao
de CO,. Contudo, as membranas comerciais de acetato de celulose utilizadas nesta
dissertacao apresentaram seletividade de CO,/CH, entre 8 a pouco mais de 16 (Figu-
ras e . Portanto, é essencial compreender como as condi¢oes operacionais
podem influenciar a demanda energética unidade de tratamento a fim de encontrar
oportunidades de reducao de gastos.

Além de serem indicadores da viabilidade economica do processo, a area de
membrana e a energia requerida costumam apresentar tendéncias contrarias, ou seja,
as acoes para mitigar um dos custos, geralmente, promovem o aumento do outro.
A Figura [3.38 mostra esse comportamento nos cenarios do Caso B — que avaliam
o efeito da pressao do permeado na saida da corrente. Apds a purificacao do gas
natural, o permeado rico em CO; precisa ser pressurizado a fim de ser transportado
e reinjetado. Desta maneira, quanto maior for a pressao do permeado, menor serd
a energia requerida pelos compressores e, por outro lado, maior serd a area de
membrana, uma vez que, como discutido no item II da Subsecao [3.5.3, menor sera
a forca motriz para a remogao do poluente. De acordo com a Figura [3.38, em
relac@o ao cendrio base, com Ppey, = 3 atm e 58 vasos de separacao (equivalente a

109.327 m?), a poténcia requerida pelo compressor foi de 9,23 MTV. E ao aumentar
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a pressao do permeado de 3 para 4 atm e, posteriormente 6 atm, a drea de membrana
aumentou para 113.097 m? e, posteriormente, para 124.407 m?, enquanto a poténcia

do compressor reduziu para 7,77 MW e, posteriormente, para 6,05 MW .

Unidade de permeacgao (Caso B)
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Figura 3.38: Demanda energética dos compressores e area de membrana requerida
nos cenarios de dimensionamento dos Caso B da unidade de permeacao

A avaliagao dos cendarios do Caso D mostram como as simplificacoes do modelo
de permeacao podem afetar o dimensionamento da unidade e, consequentemente,
nas tomadas de decisao indicadas pelos resultados. Ao considerar permeancia cons-
tante, o dimensionamento passou a apresentar maior gasto energético e menor area
de membrana. De acordo com a Figura [3.39, apesar de ainda possuir a mesma
tendéncia de reducao da demanda energética dos compressores e aumento da area
de membrana, o dimensionamento do Caso D apresentou demanda energética entre
11,74% a 13,35% maior que a demanda dos cenérios do Caso B, enquanto a drea de
membrana ficou entre 31,03% a 33,33% menor que a area dos cendrios do Caso B.

Portanto, devido a importancia da energia dos compressores e da area necessaria
para a viabilidade comercial do processo, a decisao de considerar modelos com
permeancia constante deve ser tomada com cautela durante a etapa de otimizacao

do dimensionamento da unidade de permeacao gasosa.
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Unidade de permeacao (Casos B e D)
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Figura 3.39: Demanda energética dos compressores e drea de membrana requerida
nos cenarios de dimensionamento dos Casos B e D da unidade de permeacao
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Capitulo 4

Contactor por membrana

4.1 Fundamentacao tedrica

4.1.1 Caracteristicas do processo

Os contactores sao equipamentos que, assim como a permeagao gasosa, também
utilizam a tecnologia de membranas para separar e remover determinados compo-
nentes de uma mistura. A principal diferenca entre esses dois processos é o modo
como a membrana atua no mecanismo de transporte de massa entre os dois fluidos
que escoam pelo equipamento. Na permeacao gasosa, a membrana atua como uma
barreira que permite a passagem seletiva de um determinado nimero de componen-
tes da mistura original. Em contrapartida, a membrana no contactor — ao invés de
atuar como uma barreira seletiva — promove o contato entre os dois fluidos e, desta
maneira, o transporte de massa ocorre por causa da interagao entre os componentes
de cada fluido.

Em relacao a morfologia, ambos processos podem utilizar membranas com estru-
turas porosas: (i) nos médulos de permeagao gasosa, o suporte poroso tem o objetivo
de garantir resisténcia mecanica e nao deve alterar significativamente o mecanismo
de transporte de massa (TM). Por outro lado, (ii) nos médulos de contactor por
membrana, essa estrutura tem o objetivo de garantir o TM ao permitir que o fluido
difunda-se pelos poros até entrar em contato com o liquido absorvente.

Esse funcionamento do contactor é semelhante ao processo convencional de colu-
nas de absorcao, pois os dois processos removem o componente mais solivel de uma
mistura gasosa por meio do contato entre o gas e um liquido absorvente. Porém, a
vantagem do contactor é que o uso das membranas permite que o escoamento das
duas correntes ocorra em compartimentos separados e isso evita algumas desvan-
tagens comuns dos processos de absor¢cao como, por exemplo, o arraste de liquido
(entrainment), passagem de liquido ou gotejamento (weeping), inundagao (flooding),

escoamento preferencial do liquido pela parede e do gas pelo centro da coluna (chan-
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neling) [59]. Além disso, o sistema de contactor possui dimensao e peso menores,
alta modularidade, facilidade para aumento de escala e maior area de contato por
volume de equipamento. Portanto, essas caracteristicas aumentam o interesse da
aplicacao da tecnologia de membranas — permeacao e contactor — em plataformas
maritimas (offshore) [59).

Embora jé exista um nimero consideravel de publicagoes sobre o uso de contacto-
res para remoc¢ao de CO,, a tecnologia ainda se encontra em estagio de pesquisa e de-
senvolvimento e, por isso, ainda é fundamental que mais estudos sistematicos sejam

realizados, incluindo avaliagoes experimentais em escala piloto e industrial [14] [59].

4.1.2 Transporte de massa
(I) Caracteristicas do transporte de massa

De maneira geral, os contactores utilizam uma das seguintes categorias de mem-
branas: (i) membranas microporosas hidrofébicas ou (ii) membranas anisotrépicas
compostas de pele densa [14, [59]. A seguir s@o apresentados os fundamentos do
transporte de massa (TM) que ocorre em membranas microporosas hidrofébicas.
Contudo, a andlise pode ser facilmente estendida para as membranas anisotropicas
compostas por meio da inclusao do termo da resisténcia de TM da pele densa. Pos-
teriormente, na Subsegao sao discutidos com mais detalhes as caracteristicas e
aplicacoes dessas duas morfologias.

O contactor pode operar de trés maneiras dependendo do grau de molhamento
dos poros da membrana. A Figura apresenta o esquema do TM nas trés ca-
tegorias possiveis de operagao: (i) operacao sem molhamento — no qual os poros
estao totalmente preenchidos pela fase gas; (ii) operagao com molhamento parcial e
(iii) operagao com molhamento total — no qual os poros estao, respectivamente, pre-
enchidos parcialmente e totalmente pela fase liquida [I4) 59]. Como a difusividade
na fase gasosa é maior que na fase liquida, o modo de operagao sem molhamento é
frequentemente o mais desejado para evitar uma maior resisténcia ao transporte de
massa pela membrana [59].

O transporte de massa que ocorre nos equipamentos de contactor por membrana

pode ser compreendida pelas seguintes etapas:
1. Difusao do componente ¢ do seio da fase gas até a interface poro-géas;

2. Difusao do componente ¢ pelos poros da membrana, indo da interface
membrana-gas até a interface liquido-gas; Dependendo da operacao, a loca-

lizacao da interface liquido-gas esta:
(2.a) Para operagao sem molhamento: na interface liquido-poro;
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Figura 4.1: Transferéncia de massa no contactor por membrana e representagao das
resisténcias de TM em série de acordo com o molhamento.

(2.b) Para operagao com molhamento parcial: entre as interfaces liquido-poro

e poro-gas;

(2.c) Para operagao com molhamento total: na interface poro-gas.

3. Essa etapa ocorre somente se houver molhamento parcial ou total: difusao do
componente ¢ pelos poros da membrana, indo da interface liquido-gas até a

interface poro-liquido;

4. Dissolucao e difusao do componente ¢ até o seio da fase liquida, associada a
uma absorc¢ao quimica (devido & reagdo quimica) ou absorgao fisica (devido a

solubilidade do componente no liquido).

Este processo de TM nos contactores pode ser representado matematicamente
pelo modelo de resisténcias em série. Essa abordagem foi brevemente apresentada no
item IT da Subsecao [3.1.4]onde h& uma breve discussao sobre o modelo de membranas
anisotropicas compostas utilizadas no processo de permeacgao gasosa. A partir do
modelo de resisténcias em série determina-se o coeficiente global de TM, que no caso
do sistema de contactor, relaciona a pressao parcial do componente ¢ na mistura

gasosa com a concentracao de ¢ no liquido.

(IT) Modelagem do transporte de massa

Considerando o TM representada na Figura do contactor no qual o liquido
absorvente escoa pelo interior das fibras ocas, a mistura gasosa escoa pela parte
externa e a membrana opera sem molhamento dos poros, a partir da abordagem de
resisténcia em série, utilizando o coeficiente global de TM (K;) e tendo a fase liquida

como referéncia, a vazao transmembrana do componente 7 é igual a:
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Figura 4.2: Transferéncia de massa no contactor por membrana e representagao das
resisténcias de TM em série da operagao sem molhamento.

Jji = A1-K; - (H; - pe, — Cr,) (4.1)

no qual:

Ji = Vazao molar transmembrana de ¢

K; = Coeficiente global de TM de i operando sem molhamento

e pg, = Pressao parcial de 7 no gés

Cr, = Concentracao molar de ¢ no liquido

H; = Constante de Henry de ¢

A; = Area de contato da interface poro-liquido

Da mesma maneira, as vazoes transmembrana do componente ¢ baseado nas

forcas motrizes locais sao iguais a:

(

Ji = Ai-Ei-kp, - (H; -pra, — Cr,)

4 ks, ( _ )

Ji = A2 R-To MG, PLa; (4.2)
, ka.
D= Ay =S (e — purc

|/ 3R Tg (e, — Pmc:)

no qual:

kq, = Coeficiente de TM de ¢ no gas

knr, = Coeficiente de TM de ¢ pelos poros da membrana
kr, = Coeficiente de TM de 7 no liquido

e prg, = Pressao parcial de ¢ na interface liquido-gés

® prg, = Pressao parcial de ¢ na interface membrana-gés
e F; = Fator de enriquecimento de ¢

o T = Temperatura do gis
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e R = Constante universal do gas ideal
o Ay = Area de contato na membrana

e A; = Area de contato na interface poro-gas

Para obter a expressao do coeficiente global de TM K, é necessario realizar
manipulagdes mateméticas e substitui¢oes nas Equagoes 1.1 e [£.2l Em relagao a
Equacao 4.1} ao isolar a vazao transmembrana e a forga motriz, obtém-se:

A - K, Ji

(4.3)

Da mesma maneira, em relagao a Equacaol4.2} ao isolar as vazoes transmembrana

e as forgas motrizes locais, obtém-se:

( 1 _ (Hl : pLGi - CLZ)
Ay - B -k, Ji
R-Te (Pava; — pra,) (4.4)
Ay - kg, Ji
R-Te _ (pe. — puc,)
| A3 - kg, Ji
Em seguida, ao adicionar os termos — ij MG; ¥ ij MG Z jp LG ¥ ij L% na
Equagao 4.3| e rearranjando-a, obtém-se:
1 _ (Hi “Pa; — H; 'pMGi> i (Hi Pma; — H; 'pLGi) i (Hi ‘Pra; — CLl-)
ALK Ji Ji Ji
(4.5)

Ao colocar em evidéncia a constante de Henry nos dois primeiros termos da
Equagdo [£.5] e substituir a Equagao [£.4 na Equagao .5 obtém-se:

1 B R-TG-Hi+R-TG-Hi+ 1
Al'Kz‘ n Ag'kGi AQkMZ 141.E'11€L2

(4.6)

Por fim, obtém-se a relacao entre o coeficiente global e os coeficientes locais ao
substituir as expressoes das areas: Ay =7w-d;,- L, Ao =m-dp,-Le A3 =7 dyy - L,
na Equacao [4.6}

1 R-Tq - H; R -Tq - H; 1

_ 4.7
S R Ty S Ry R T o (4.7)

7

no qual:
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e d;;, = Diametro interno da fibra oca
e d,.: = Diametro externo da fibra oca

e d;, = Média logaritmica dos diametros d;, e doyt

O mesmo procedimento pode ser aplicado quando o sistema utiliza membranas
que operam com molhamento parcial ou total. Neste caso, a expressao final vai
apresentar os termos que representam as novas regioes de transporte de massa.

Para a operacao com molhamento parcial, a expressao do coeficiente global é

igual a:
1 R -Tq - H; R -Tq - H; 1 1
— ¢ 4 < + + (4.8)
dint : Kpi dout . kGi dGln : kMGi dLln . Ez : kMLi dzn B kLi
no qual:

K,, = Coeficiente global de TM de ¢ operando com molhamento parcial

dint = Diametro da interface liquido-gas

dain = Média logaritmica dos didmetros d;; € doyt

dri, = Média logaritmica dos diametros d;,; e d;j,

Para a operacao com molhamento total, a expressao do coeficiente global é

igual a:

1 R -Tg - H; 1 1
— = € 4 + (4.9)
dout : Kti dout . kG’i dln . Ez . kMLi dm . Ez : kL-

K3

no qual:

o KK;, = Coeficiente global de TM de 7 operando com molhamento total

4.1.3 Morfologia das membranas

Mencionado na Subsecao [4.1.2| anterior, frequentemente os médulos de contacto-
res utilizam dois tipos de membranas poliméricas: (i) membranas microporosas hi-
drofébicas e (ii) membranas anisotrépicas compostas de pele densa [14, 59]. Quando
solugoes aquosas de aminas sao utilizadas como liquido absorvente, ¢ fundamental
que a superficie da membrana seja de material hidrofobico para reduzir a chance de
molhamento dos poros e, consequentemente, impedir a perda de eficiéncia do equipa-
mento [14]. Os materiais de alta hidrofobicidade comumente utilizados na fabricagao
das membranas microporosas sao os polimeros politetrafluoretileno (PTFE), fluo-
reto de polivinilideno (PVDF) e polipropileno (PP). Dentre os trés polimeros, o PP
¢ o menos custoso, todavia, é o que apresenta menor hidrofobicidade. Por outro

lado, o PTFE é o que apresenta maiores hidrofobicidade e estabilidade, todavia, é
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o mais custoso [14].

Além disso, é importante destacar que, dependendo das condigoes de operagoes
e do periodo de utilizagao do moédulo, até uma membrana com alta hidrofobicidade
pode sofrer perda de eficiéncia devido ao molhamento dos poros. E uma maneira
de prevenir que isso aconteca é por meio da utilizacao de médulos de membranas
anisotropicas compostas de pele densa, uma vez que essa estrutura morfologica per-
mite que o equipamento mantenha sua estabilidade por maior periodo de tempo que
os contactores de membranas microporosas [14]. Isso ocorre porque a pele densa
atua como uma barreira de protecao que evita o molhamento dos poros e, ao mesmo
tempo, permite a remocao do CO, devido a sua alta permeabilidade no material.
Comparado com as membranas microporosas, mesmo que a pele densa seja uma con-
tribuicao adicional a resisténcia ao transporte de massa, o seu impacto na remocgao
do poluente pode ser desconsiderado devido a alta permeabilidade do CO,. Ade-
mais, caso o material da pele densa apresente seletividade ao CO,, além de evitar
o molhamento, a protecao também vai reduzir a perda de metano e dos demais
hidrocarbonetos [14].

4.2 Revisao bibliografica

4.2.1 Perspectivas e principais desafios da tecnologia

Apesar do uso de material hidrofébico, o molhamento tem sido o principal desafio
a ser superado no atual cenario de pesquisa e desenvolvimento da tecnologia de
contactores. Diversos autores investigaram as consequéencias que o molhamento dos
poros pelo liquido absorvente pode gerar nos sistemas de contactores, principalmente
durante operacoes continuas de longo prazo.

Lv e colaboradores [60] investigaram o uso de membranas microporosas de po-
lipropileno (PP) para remoc¢ao simultanea de SO, e COy em gases de combustao
oriundo da queima de carvao em sistemas de contactores utilizando solucao aquosa
de monoetanolamina (MEA) 0,5M como liquido absorvente. Os mdédulos de fibra
oca foram adquiridos comercialmente (Tianjin Blue Cross Membrane Technology
Co., Ltd) e suas fibras tinham 65% de porosidade e 0,16um de tamanho de poro. A
mistura gasosa foi introduzida na regiao externa das fibras ocas (shell side) enquanto
o liquido absorvente escoava em contracorrente. Para andlise da eficiéncia a curto
prazo, os resultados foram obtidos pela média de cinco amostras coletadas apds 20
minutos de operacao e, para analise a longo prazo, as amostras foram coletadas uma
vez ao dia durante duas semanas.

Os resultados experimentais obtidos apds 20 minutos de operagao apontaram que

o sistema de contactor foi capaz de remover os dois contaminantes simultaneamente
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e de maneira eficaz. Neste cenario, a presenca do SOy no gas de combustao teve
pouca influéncia na absor¢ao do COs [60]. Todavia, os autores ponderam que, se
o sistema operasse a longo prazo e, principalmente, se um sistema de regeneragao
do liquido absorvente fosse utilizado, provavelmente, seria observado uma queda da
eficiéncia da separagao. Isso aconteceria pois a presenca de MEA e SOy levaria a
formacao de sulfatos de alcanolaminas que possuem maior estabilidade ao aqueci-
mento e, consequentemente, acumulariam-se em sistemas que operam a longo prazo
e reduziriam o fluxo transmembrana de CO, do equipamento [60].

Em relacao a operagao a longo prazo, Lv e colaboradores [60] avaliaram o compor-
tamento do fluxo transmembrana de CO5 em sistemas operando de maneira continua
durante duas semanas. Neste caso, foram utilizados misturas gasosas de COy e Ny
com razao volumétrica de 20:80 e solugao aquosa de MEA (aq) 0,5M. O fluxo de CO,
permaneceu praticamente constante até o terceiro dia, entretanto, posteriormente
gotas do liquido absorvente foram detectadas na saida da corrente de gas e o fluxo
transmembrana de CO, caiu gradualmente até, apds duas semanas, atingir 59% do
seu valor inicial. Os autores argumentaram que, quando o sistema passa a operar
em longo intervalo de tempo, a queda do fluxo pode ser justificada pela mudanca da
hidrofobicidade e das propriedades de superficie do polimero devido a difusao das
moléculas de MEA na estrutura polimérica de PP que, consequentemente, promoveu
o molhamento dos poros e aumentou a resisténcia do transporte de massa (TM) pela
membrana.

Outro estudo experimental que obteve resultados semelhantes foi o do Atcha-
riyawut e colaboradores [61] que investigaram o uso de membranas microporosas de
polivinilideno (PVDF) para remogao de CO, em misturas bindrias de COy e CHy
em sistemas de contactores utilizando dgua pura, solucao aquosa de hidréxido de
sédio (NaOH) 2M ou MEA(aq) 2M como liquido absorvente. Os mddulos de fibra
oca foram cedidos pela Memcor Australia e suas fibras tinham 75% de porosidade
e 0,2um de tamanho de poro. A mistura gasosa foi introduzida pelo shell side en-
quanto o liquido absorvente escoava em contracorrente pelo tube side. Para andlise
da eficiéncia a curto prazo, a razao volumétrica da mistura gasosa foi de 50:50 e
de 20:80 de COy e CHy4 para representar, respectivamente, a composicao tipica do
biogas e do gas natural. Os resultados foram obtidos pela média de cinco amostras
coletadas apds 30 minutos de operagao. Para andlise a longo prazo, foi utilizado
COg puro e as amostras foram coletadas uma vez ao dia durante quinze dias.

Os resultados experimentais obtidos apds 30 minutos de operagao apontaram
que, devido a absor¢ao quimica, o uso de solucoes aquosas de NaOH e de MEA
alcancaram maior eficiéncia que o uso da agua pura como liquido absorvente. O
fluxo transmembrana de CO, utilizando MEA e NaOH foi, respectivamente, 2 e

3 vezes maior que utilizando dgua pura. Além disso, segundo os autores, a maior
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eficiéncia do NaOH em relacao a MEA pode ser explicada pela maior constante de
reagao entre COy e OH™ do que entre CO, e MEA [61].

Em relagao a investigacao da operagao continua a longo prazo, (i) utilizando dgua
pura: o fluxo foi o menor dentre os trés casos e permaneceu praticamente constante
ao longo dos 15 dias; (ii) Utilizando NaOH(aq) 2M: o fluxo foi o maior dentre os trés
casos e reduziu, aproximadamente, 15% durante os trés primeiros dias, porém, em
seguida permaneceu praticamente constante até o final dos 15 dias; (iii) Utilizando
MEA (aq) 2M: o fluxo decresceu continuamente ao longo dos 15 dias e, no final do
periodo, reduziu cerca de 43% em relacao a seu valor inicial [61].

Tais resultados apontam que devido a hidrofobicidade do material polimérico,
o uso de agua pura nao foi capaz de gerar molhamento dos poros. Entretanto,
devido as interagoes entre o liquido e o material da membrana, o NaOH promoveu
molhamento apenas no inicio da operacao e MEA promoveu ao longo de todo periodo

analisado [61].

4.2.2 Panorama da modelagem matematica
(I) Abordagens de modelagem

De maneira geral, as diversas abordagens presentes na literatura de modelagem
matematica dos contactores com membranas podem ser classificadas em trés grandes

grupos:
1. Modelo de coeficiente global
2. Modelo de resisténcias em série (unidimensional)

3. Modelo de equagoes diferenciais parciais (bidimensional)

O primeiro grupo é a abordagem menos complexa pois utiliza o coeficiente global
de transporte de massa (K) para representar todos os mecanismos de TM do pro-
cesso. Entretanto, apesar da sua simplicidade, o uso de apenas um parametro para
representar tantos fenomenos de transporte acaba limitando a utilizacao do modelo
porque, geralmente, a extrapolagao dos valores de K nao pode ser realizada quando
as condigbes operacionais mudam [59, [62]. Ademais, essa abordagem também nao é
ideal quando o valor do K apresenta grande variagao ao longo do comprimento axial
do equipamento [62].

A segunda abordagem é baseada no modelo de resisténcia em série que foi apre-
sentado na Subsecao 4.1.2 e que determina o perfil da composicao das correntes

ao longo de todo comprimento axial do equipamento. Esta abordagem possui uma
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maior complexidade que a anterior, uma vez que considera a mudanca dos valores
da composi¢ao dos componentes ao longo do escoamento [59, [62].

A terceira abordagem é a mais complexa pois, além do perfil ao longo da coorde-
nada axial, o modelo também contempla a variacao ao longo da coordenada radial.
Dessa maneira, a abordagem resulta em um sistema de equagoes diferenciais parciais
no qual considera-se os efeitos da adveccao e difusao nas duas coordenadas. Apesar
de ser o modelo mais completo, a sua utilizagao deve estar de acordo com o obje-
tivo da simulacgao, pois, devido a sua maior complexidade, o tempo computacional
necessario para resolu¢ao do modelo torna-se maior [59, [62].

Outra abordagem presente na literatura é o modelo de equagoes diferencias par-
ciais com variagao das propriedades ao longo da coordenada angular (sistema tridi-
mensional). Entretanto, o nimero de publicagoes que utilizam esse modelo ainda é
reduzido e a sua aplicacao foge do objetivo desta dissertagao. Caso o leitor esteja in-
teressado em aplicagoes do modelo tridimensional, pode-se consultar a referéncia [62]
no qual Rivero e colaboradores apresentam uma revisao das principais metodologias

de modelagem de membrana de fibra oca em mddulos de contactores.

(IT) Andlise das principais publicagoes

Wang e colaboradores [63] avaliaram a eficiéncia de trés solugoes de ami-
nas — 2-amino-2-metil-1-propanol (AMP), dietanolamina (DEA) e metildietano-
lamina (MDEA) — na remocao de CO, em contactores de fibra oca. Os autores
desenvolveram um modelo bidimensional para representar o balanco de massa em
um cenario de escala laboratorial com membranas de até meio metro e que operam
sem efeito de molhamento. Nao foi considerado a variacao da pressao e temperatura
das correntes. A composi¢ao do gas foi de CO, puro, com escoamento pelo shell
side e com liquido escoando em contracorrente. O método de colocagao ortogonal
foi utilizado para obter um sistema de equacoes diferencias ordindrias.

Os resultados apontaram que o AMP e o DEA possuem maior capacidade de
remocao de CO, que o MDEA, todavia, suas concentragoes decaem rapidamente e,
por causa disso, o sistema necessita de uma maior quantidade de liquido absorvente
para compensar a perda de concentracao da amina. Portanto, durante uma aplicagao
industrial, a eficiéncia de separacao desejada e o consumo de absorvente sao dois
fatores fundamentais que precisam ser levados em consideragao [63].

Além disso, os autores analisaram a influéncia de condicoes operacionais e carac-
teristicas geométricas dos médulos. O aumento da velocidade da corrente liquida
promoveu um acréscimo da remocao de CO, apenas quando AMP e DEA sao utili-
zadas [63]. Neste caso, o aumento da velocidade — e, consequentemente, o aumento

do ntimero de Reynolds — reduz a espessura da camada limite de transferéncia de
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massa. O mesmo nao ocorreu quando a MDEA foi utilizada pois, neste caso, a
cinética de reagao ¢é o principal fator limitante e, portanto, o efeito do niimero de
Reynolds sobre a espessura da camada limite apresenta menor influéncia sobre o
fenomeno.

A concentracao inicial das aminas também foi avaliada. Enquanto o aumento
da concentracao de AMP e DEA levaram a um acréscimo significativo da remocgao
de CO,, 0 aumento da concentracao de MDEA teve apenas uma pequena influéncia
pois a absorgao foi limitada pela cinética de reagdo entre o CO, e 0 MDEA [63].

Em relacao as caracteristicas geométricas, os autores avaliaram a influéncia do
comprimento do médulo. Ao utilizar MDEA, o comprimento da membrana nao
teve influéncia devido a pequena taxa de reacao com o CO,. Entretanto, ao utilizar
AMP ou DEA, a medida em que se aumentava o comprimento da membrana, ocorreu
uma queda da remocao do contaminante. Neste caso, quando maior o tamanho do
modulo, maior é o tempo de residéncia do COs e isso leva a um maior consumo de
AMP ou DEA devido a reagao [63].

Cao e colaboradores [64] avaliaram o potencial da amina ternéria 4-dietilamino-
2-butanol (DEAB) para remocao de COy e compararam sua eficiéncia com outras
solugoes de amina como a monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA), metil-
dietanolamina (MDEA) e 2-amino-2-metil-1-propanol (AMP). O modelo bidimen-
sional de equagoes diferenciais parciais foi discretizado pelo método de elementos
finitos e implementado no software COMSOL Multiphysics. O modelo considerou
a operacao sem molhamento e, para representar o uso de membrana microporosa
de politetrafluoretileno (PTFE), considerou também a opera¢ao com molhamento
parcial. A corrente gasosa foi composta por ar contaminado com CO,. As correntes
escoavam em contracorrente, com o gas passando pelo casco do equipamento.

Em relacao a influéncia da velocidade do liquido, os resultados de Cao e colabo-
radores [64] estavam de acordo com as conclusdes obtidas por Wang e colaborado-
res [63]. Para o MDEA, o acréscimo da velocidade do liquido nao promoveu nenhum
impacto na remocao do contaminante, devido a sua baixa taxa de reagao com o COs,
e o oposto foi observado quando as outras aminas foram utilizadas. Além disso, o
maior acréscimo de remocao do contaminante foi obtido com a utilizacao do MEA,
uma vez que, dentre as aminas analisadas, o MEA é quem possui a maior taxa de
reagao com o COy [64].

De acordo esses resultados, a velocidade do liquido apresentou-se como um
parametro operacional fundamental para o aumento da eficiencia do sistema de
separagao, enquanto que a velocidade do gas nao apresentou uma influéncia tao sig-
nificativa. De acordo com os resultados obtidos por Cao e colaboradores [64], para
MEA, DEA, AMP e DEAB, o aumento da velocidade do gas inicialmente promove

um acréscimo da remocao, porém, esse aumento logo se estabiliza e, além disso, é
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uma variagao menor que a provocada pela influéncia da velocidade do liquido. Esse
resultado corrobora o fato de que a resisténcia da fase liquida é a parcela de maior

contribuicao no célculo da resisténcia global de transporte de massa do processo.

4.3 Modelagem matematica

De maneira similar ao que foi apresentado no desenvolvimento do modelo da
permeagao gasosa (Secao , a modelagem matematica dos equipamentos de con-
tactores por membrana consiste na resolugao de um sistema algébrico-diferencial
oriundo da aplicacao das leis fundamentais de conservacao de massa.

Os equipamentos de contactores permitem o uso de diferentes configuracoes de
escoamento e da localizacao das entradas das correntes de gas e de liquido. A mo-
delagem apresentada a seguir se refere a equipamentos com escoamento em contra-
corrente, com o liquido absorvente escoando pelo interior das fibras ocas (bore side)
e com a mistura gasosa escoando pela regiao externa das fibras ocas (shell side).

Esta configuracao foi selecionada com a finalidade de maximizar a eficiéncia de
remocao de CO,. Segundo o estudo experimental de deMontigny e colaborado-
res [65], em equipamentos de contactores para remogao de CO, utilizando solugdes
de amina, o coeficiente global de transferéncia de massa (TM) do CO, foi, em média,
20% maior em sistema com escoamento em contracorrente do que com escoamento
co-corrente. Além disso, o mesmo estudo aponta que — em membranas com diametro
interno na escala de alguns milimetros — a taxa de absor¢ao do CO, pode aumentar
de 150 a 180% se o liquido absorvente estiver escoando pelo bore side. Todavia, é
importante ressaltar que caso a membrana tenha fibras com diametro interno de
alguns microns a escolha ideal deve ser pelo escoamento do gas pelo bore side, visto
que o custo para bombear o liquido pelo interior das fibras sera muito elevado.

A Figura apresenta a referéncia do sistema de coordenadas adotado no de-
senvolvimento das equagbes apresentadas ao longo desta Se¢ao [4.3] no qual a ali-
mentacao da mistura gasosa esta localizada em z = 0 e a alimentacao do liquido

absorvente em z = L.

4.3.1 Consideracoes e hipdoteses simplificadoras

1. Em relacao ao equipamento:
(a) Equipamentos de membranas de fibra oca, de material polimérico e de
estrutura microporosa hidrofébica. A estrutura porosa da membrana

permite o contato entre as fases, promove a transferéncia de massa e

separacao dos componentes;
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Alimentacao Retido

+ MODULO DO CONTACTOR POR MEMBRANA *

Saida do liquido Alimentacédo
+ permeado ‘ ‘ do liquido

Z:IO z=L
FIBRA OCA

Figura 4.3: Representagao do médulo de contactor por membrana, do sistema de
coordenadas adotado na modelagem e do volume de controle infinitesimal envolvendo
somente uma unica fibra oca.

(b) O equipamento pode operar sem molhamento, com molhamento parcial
ou com molhamento total, dependendo do material da membrana e do
liquido absorvente escolhido. Além disso, a porcentagem de molhamento

é considerada constante ao longo de todo comprimento da fibra oca;

(¢) Em condigoes sob pressao, as deformagoes ao longo da fibra oca podem ser
desconsideradas, por causa disso, o diametro interno e externo das fibras

ocas podem ser considerados constantes ao longo de todo comprimento.
2. Em relagao ao processo e ao modelo:

(a) Processo isotérmico e em estado estaciondrio;

(b) O médulo possui a seguinte configuracao: (i) Escoamento em contracor-
rente; (ii) Alimentacao do liquido pelo interior da fibra oca; (iii) Ali-
mentacao do gas pela regiao externa das fibras ocas;

(¢) A solucao aquosa de monoetanolamina (MEA) foi utilizada como liquido

absorvente;

(d) Modelo unidimensional axial no qual a composi¢ao de cada componente

e demais propriedades variam ao longo do comprimento das fibras ocas;

(e) As equagoes seguem o modelo de TM em resisténcias em série, que foi

desenvolvido na Subsecao [4.1.2}
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(f) Todas as fibras do médulo seguem o mesmo modelo de TM,;

(g) O coeficiente global de TM ¢é determinado pelas caracteristicas da ali-
mentacao de cada corrente e, também, pelas propriedades morfolégicas

do material da membrana;

(h) Em relagao ao escoamento no seio das fases, a advecgao axial é prepon-

derante sobre a difusao axial;

(i) A variacao da pressao das correntes ao longo da coordenada axial foi

desconsiderada;

(j) A fase gasosa possui comportamento nao ideal e as propriedades termo-
dinamicas sao obtidas pelo uso da equacao de estado Peng-Robinson e
regras de misturas (ver Apéndice |A.1]).

4.3.2 Balanco de massa por componente
Desenvolvimento do modelo

Os balancos de massa dos componentes da corrente de gas e da corrente de
liquido sao definidos em dois diferentes volumes de controle que estao conectados pela
transferéncia de massa pela membrana. O volume de controle da corrente de gas foi
definido como sendo a regiao externa no entorno das n; fibras ocas e de comprimento
Az. Enquanto que o volume de controle da corrente de liquido foi definido como
sendo a regiao interna das ny fibras ocas e de comprimento Az. A Figura|3.8| mostra
a representacao dos volumes de controles adotados na modelagem do equipamento.
Em seguida, ao tender o comprimento Az a zero, obtém-se volumes de controle
infinitesimal e, desta forma, o balanco de massa do componente poluente, CO,, ao
longo das correntes de gas e de liquido — considerando operagao sem molhamento

dos poros da membrana — é igual a:

d(hG ) d(nL )
= — 5 = —(mdiny) - Keo,  (Heoy Paco, — Creo,) (410)

Ademais, os balancos de massa dos demais componentes da mistura — os hi-
drocarbonetos metano (CHy), etano (CyHg), propano (C3Hg) e butano (C4Hyg) —

seguem o mesmo padrao da Equagao 4.10
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' @ - % - = (mdin-ng) - Kon, - (Hom, Paen, — Cron,)
d(hz(:%) - d(hfi(,:ﬂﬁ) = —(mdin-ny) Keou, - (Heoy Pooyug, — CLegm,)
| o) se) e o s, o)
d(hcilc,:Hw) - d(ﬁL;;Hm) = —(mdin-ny) Keymy, - (HC4H10'pGC4H1o - CLC4H10)
\ (4.11)
no qual:

e 1, e nr, = Vazao molar de 7, respectivamente, no gas e no liquido
e pg, = Pressao parcial de 7 no gés

e (1, = Concentracao molar de i no liquido

e K; = Coeficiente global de TM de ¢ operando sem molhamento

e H; = Constante de Henry de ¢

e ny = Numero de fibras ocas por médulo

e d;, = Diametro interno da fibra oca

e 2z = Comprimento axial

Em relacao ao componente absorvente, a monoetanolamina (MEA) esta presente
somente na corrente de liquido e sua concentragao foi determinada pelo modelo de
equilibrio quimico CO5-MEA-H,0 apresentado na Subsegao [£.3.4]

Por fim, de acordo com sentido do sistema de coordenada adotado para descrever
o escoamento de cada corrente (Figura , as equagoes diferenciais referentes a
corrente de gas devem ser integradas de z = 0 até z = L, enquanto que, as equagoes
diferenciais referentes a corrente de liquido devem ser integradas no sentido oposto,
de z =L até z = 0.

Condicoes de contorno

O sistema de equacoes diferenciais composto pelas Equacoes e possui
condicoes de contorno em ambas extremidades do sistema de coordenadas, uma
vez que as correntes de gas natural e de liquido absorvente sao introduzidas no
equipamento, respectivamente, em z = 0 e z = L (Figura . Portanto, esse

modelo ¢ classificado como um problema de valor de contorno e os valores das vazoes

117



de cada componente na entrada de cada corrente sao iguais as vazoes na alimentacao

de gés e liquido:

naG; |z:0 = NGalim,
(4.12)
nr, |z:L = NLajim,
no qual:
® NG,,, = Vazao molar de ¢ na alimentacao do gds
1
® nf, = Vazao molar de ¢ na alimentacao do liquido

alim;

Operacao com molhamento parcial ou total

O modelo composto pelas Equagoes a[d.12representa o médulo de contactor
que opera sem o molhamento dos poros da membrana. Neste cenario, o contato
entre as fases de gas e de liquido ocorre na posicao do diametro interno da fibra
oca. Entretanto, para representar uma unidade de tratamento que utiliza a solugao
aquosa de MEA como liquido absorvente, é necesséario considerar uma porcentagem
de molhamento parcial ou o molhamento total dos poros, uma vez que, de acordo
com as referéncias [14] [60] [61], apesar do material hidrofébico da membrana, o
uso de solugoes aquosas de aminas é capaz de causar molhamento em membranas
microporosas.

Consequentemente, as Equacoes e precisam ser modificadas a fim de

que o modelo seja capaz de representar o processo com molhamento:

1. A primeira modificacao é em relagao ao calculo do coeficiente global de TM que
precisa considerar os termos da resisténcia na regiao dos poros preenchidos pelo
liquido (Figura. Desta forma, o termo K; — apresentado anteriormente nas
Equagoes e — representa o coeficiente global de TM do componente
¢ somente quando a membrana opera sem molhamento e os novos termos K,
e K, passam a ser utilizados para representar o coeficiente global de TM do
componente ¢ quando a membrana opera, respectivamente, com molhamento
parcial e molhamento total. O procedimento de determinacao dos coeficientes
globais de TM nos trés cenérios estd presente no item I da Subsecao

2. A segunda modificagao é em relagao a area da superficie onde ocorre o contato
das fases de gés e de liquido. A medida que a porcentagem de molhamento
da membrana aumenta, a localizacao da interface liquido-gés se desloca (Fi-
gura e varia entre o diametro interno da fibra oca (operagao sem molha-
mento) até o diametro externo da fibra oca (operagdo com molhamento total).

De acordo com a Figura[4.4} (i) Para a operagao sem molhamento, a drea de
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contato ¢ igual a A;, = 7 - d;;, - ny - L; (ii) Para a operagdo com molhamento
total, a drea de contato é igual a A,y = 7 - dout - 1y - L; (iil) Para a operacao
com molhamento parcial, a interface estd localizada entre as superficies in-
terna e externa da fibra oca, ou seja, em d;, < dj; < dou. Neste caso, a
area de contato ocorre na regiao interna dos poros da membrana, contudo,
para simplificar o modelo, a area considerada serd da superficie cilindrica de
diametro d;ns, no qual Ay = 7 - dne -1y - L. Para evitar que essa simplificacao
promova resultados enviesados, o calculo dos coeficientes locais na regiao dos
poros — obtidos por relagoes empiricas ou por equacoes fenomenoldgicas —

devem considerar essa aproximacao da area de contato.

Figura 4.4: Posicao da interface liquido-gas de acordo com o molhamento.

Por fim, ao considerar essas duas modificagoes, as Equagoes e passam a
ser representadas pelas seguintes expressoes, nas quais ¢ representa os componentes
CO,, CHy, CoHs, C3Hs, e CaHyg:

Operagao com molhamento parcial:

dz - dZ = = (Wdznt?”hc) . Kpi . (Hszl —_ CLz) (413)

no qual:
e d;,; = Diametro da interface liquido-gas

e K,, = Coeficiente global de TM de i operando com molhamento parcial

Operagao com molhamento total:

dz - dz = - (7T- dout-nf) Ky, - (Hi'pGi _ CLi) (4‘14)

no qual:
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e d,,: = Diametro externo da fibra oca

e K;, = Coeficiente global de TM de i operando com molhamento total

No cenario com molhamento parcial, a porcentagem de molhamento dos po-
ros (M) é considerada igual para todas as ny fibras ocas, constante ao longo de
todo comprimento do equipamento (Hipdtese e igual a razao entre o volume
da membrana ocupado pelo liquido (V) e o volume total da membrana (V).
— dip) (7/4)- L e Var é
— d,2) - (7/4) - L. Portanto, o diametro da interface liquido-gds (dins)

7 - 2
No caso de membranas de fibra oca, Vi, é igual a (d,;,

igual a (d 2

out

foi determinado a partir da seguinte expressao:

M:VML_(M

Vo \d2 — d?

out

) -100(%) (4.15)

no qual:
e M = Porcentagem de molhamento da membrana
e V1, = Volume da membrana ocupado pelo liquido

e A1 = Volume total da membrana

4.3.3 Modelagem do transporte de massa
(I) Coeficientes globais de transporte de massa

O modelo de resisténcias em série foi utilizado para determinar o transporte de
massa (TM) que ocorre entre o liquido absorvente e a mistura gasosa no contactor
por membrana (Hipdtese . De acordo com o desenvolvimento apresentado na
Subsecao |4.1.2], os coeficientes globais de TM para os trés modos de operagao podem

ser obtidos ao isolar o inverso de K;, K, e K;,, respectivamente, nas Equagoes @,

1] e [4.0F

Operacao sem molhamento:

1 din \ R-T¢g - H; din\ R-T¢ - H; 1
i L b 4.1
i Kdout) ke, } i [(dln> kma; } i {Esz] (416)
Operagao com molhamento parcial:
[ (dini \ R-Tg - H; dint \ R-T¢ - H;
g ) =] @) e
Di L dout kGi dGln kMGi

[ dint 1 + dint 1
| \dein) Ei-kur, din ) Ei- kL,
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Operagao com molhamento total:

R- TG - H, 7 dout 1 dout 1
- | == = 4.1
[ ke, } " Kdln>Ez"kMLi] " Kdm)Esz} (4.18)

1 = Componente i da mistura

K; = Coeficiente global de TM de i operando sem molhamento

K,, = Coeficiente global de TM de ¢ operando com molhamento parcial
Ky, = Coeficiente global de TM de ¢ operando com molhamento total
kq, = Coeficiente de TM de ¢ no gas

knma, = Coeficiente de TM de ¢ nos poros preenchidos com géas

knrr, = Coeficiente de TM de ¢ nos poros preenchidos com liquido
kr, = Coeficiente de TM de 7 no liquido

R = Constante universal do gas ideal

T = Temperatura do géas

H; = Constante de Henry de ¢

FE; = Fator de enriquecimento de

dowt = Diametro externo da fibra oca

d;n = Diametro interno da fibra oca

dint = Diametro da interface liquido-gés

dy, = Média logaritmica dos diametros d;, e doy:

dain = Média logaritmica dos didmetros d;,; e doyue

drin, = Média logaritmica dos diametros d;,; e d;,

Os procedimentos para determinar os coeficientes locais de transferéncia de

massa — kg,, kme,, kumr, € kp, — estao presentes adiante nos itens III, IV e V
desta Subsegao [4.3.3] O célculo do fator de enriquecimento (E;) do CO, estéd pre-

sente no item VI desta Subsecao 4.3.3] enquanto que o fator de enriquecimento

dos hidrocarbonetos é igual a um, visto que esses componentes nao reagem com a

monoetanolamina (MEA) e sdo absorvidos apenas pelo fenomeno de absor¢ao fisica.

(IT) Definicao dos termos das resisténcias

Por definicao, a resisténcia global de TM ¢ definida como o inverso do coeficiente

global de TM. Contudo, como cada modo de operacao possui uma area distinta de

transferéncia de massa, a operacao sem molhamento dos poros da membrana foi

definida como cenario de referéncia do termo de resisténcia global do médulo de

contactor por membrana:
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1 1
Reobal, = = — 4.1
global; Keret—i K; (4.19)

no qual:
e Rgyopal, = Resisténcia global de TM de 4
o K..s ; = Coeficiente de referéncia global de TM de i

¢ K; = Coeficiente global de TM de 4 operando sem molhamento

Devido a geometria cilindrica onde ocorre o fendmeno de TM, em cada modo
de operagao, o célculo da vazao transmembrana (j) do componente ¢ a partir dos

coeficiente globais — tendo como referéncia a fase liquida — é igual a:

Operacao sem molhamento:

ji = A - Ki - (H; - pg, — CL,) (4.20)

Operagao com molhamento parcial:

Operagao com molhamento total:

Ao igualar as Equacoes [£.20] [4.21] e [4.22] e, também, substituir as expressoes das

areas, Ay, =T -dip -ng- L, Ay =T ding-ny-L e Agy = T-doyt -1y - L, obtém-se

a relagao entre os trés coeficientes globais de TM:

K - dm = Kpi : dint = Kti : dout (423)

Ao substituir a Equagao na Equagao [£.19] obtém-se a rela¢do da resisténcia
global de TM do componente ¢ para cada modo de operagao:
1 din dzn

Ruohal, = — = —0m = 4.24
global; Kz Kpi : dint Kt- : dout ( )

7

Pela substituigao das Equagoes[4.16] [4.17]e[4.18lem cada parcela da Equacao[4.24]

obtém-se as expressoes da resisténcia global de TM do componente ¢ para cada modo

de operacao:
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Operacao sem molhamento:

R _ L [(dn\R-To-Hi] | [(dw\R-To-H] | 1
bl ™ K, T |\ dow ke, dw ) kue, E; ki,

(4.25)

Operacao com molhamento parcial:

R _ o [(dn\RTo H] | [(dn \R-To Hi]
bl T Ky, diy |\ dout ke, dem ) ke,

[ dy, 1 . 1

(4.26)

Operagao com molhamento total:

global; = K, - dows ot ke, din ) Ei-kmr, Ei- ki,

(4.27)

Pela comparacao dos termos das Equacoes [£.25] .26 e [£.27], as expressoes de

cada parcela das resisténcias locais em série sao definidas como:

Resisténcia de TM na fase gas:

din \ R-T¢ - H;
Rg = 4.2
< (dout) kG- ( 8>

7

Resisténcia de TM nos poros preenchidos com gas:

dim \ R-Tg - H;
Ryg, = ( > < (4.29)
dain kuva,

no qual dg, é igual a d;,, quando o contactor opera sem molhamento.
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Resisténcia de TM nos poros preenchidos com liquido:

d; 1
Ry = o 4.
ML (dLln) E; -k, (4:30)

no qual dy;, ¢é igual a d;, quando o contactor opera com molhamento total.

Resisténcia de TM na fase liquida:

R, = (4.31)

(III) Coeficiente de TM da fase gas

O procedimento de calculo do coeficiente de TM da fase gas (kg,) foi realizado a
partir do niimero de Sherwood — ntimero adimensional que representa a razao entre

a transferéncia de massa convectiva e difusiva [17), [66]:

kGi X
De,

(3

She, = (4.32)

no qual:

Shg, = Numero de Sherwood de i no gés

kg, = Coeficiente local de TM de 7 no gas

D¢, = Difusividade de 7 no gas

e r = Comprimento caracteristico

No caso do escoamento da mistura gasosa, o comprimento caracteristico x é igual
ao didmetro hidraulico cuja definigao é d, = 44/p, no qual A é a &rea transversal
em relagao a diregao de escoando do fluido e P é o perimetro da regiao em contato
com o fluido (também conhecido como perimetro molhado) [67]. O desenvolvimento
da expressao do diametro hidraulico da fase gas escoando pela regiao externa das
ny fibras ocas (shell side) encontra-se no Apéndice [D]e é igual a:

d 2

dh — mod
dmod + ny - dout

2
- Ny dout

(4.33)

no qual:
e dj;, = Diametro hidraulico
® d;0q = Diametro do médulo de contactor

o d,,: = Diametro externo da fibra oca
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e ny = Numero de fibras ocas por médulo

Diversos autores ja determinaram correlagoes para a predicao do nimero de
Sherwood em varios equipamentos. Geralmente, essas correlagoes possuem a forma
Sh < Re ®-Sc? - f no qual f é uma funcéo que depende da geometria do equi-
pamento e Re e Sc sao, respectivamente, o nimero adimensional de Reynolds e de
Schmidt [68].

De acordo com Gabelman e Hwang [68] e Rongwong e colaboradores [69], o
nimero de Sherwood da fase gas escoando pelo shell side pode ser determinado
utilizando a correlacao de Yang e Cusller, que foi obtida em pesquisas de absor¢ao
e dessor¢ao de gas. A correlacao tem validade quando o nimero de Reynolds estd
entre 0,5 e 500 e o fator de empacotamento dos médulos ¢é igual a 3% [68]. Nesta
dissertacgao, a expressao foi adaptada para contemplar o modelo multicomponente
e, desta maneira, obter o nimero de Sherwood para cada componente 7 presente na

mistura gasosa:

d 0,93
Shg; = 1,25- (fh-Re) - Se; 0% (4.34)

no qual:

e Shg; = Numero de Sherwood de ¢ no gés

Sc; = Numero de Schmidt de ¢ no gés

¢ Re = Numero de Reynolds

dp = Diametro hidraulico

L = Comprimento da fibra oca

O ntumero de Reynolds (Re) e o niimero de Schimidt (Sc) sdo nimeros adimensio-
nais que representam, respectivamente: (i) a razao entre forgas de inércia e forgas de
viscosidade e (ii) a razao entre difusividade de momento (viscosidade) e difusividade
de massa [17, [70, [71]:

v-x prv-x

Re = = (4.35)

no qual:
e ¢} = Viscosidade cinematica do fluido
e 1 = Viscosidade dinamica do fluido
e p = Massa especifica do fluido

v = Velocidade do fluido




no qual:
e D, = Difusividade de i no fluido

O coeficiente de TM da fase gas (kg,) de cada componente i é obtido pelas
Equagoes a , no qual o comprimento caracteristico (z) é igual ao diametro
hidraulico (dp,). O procedimento para determinar a difusividade (D¢, ) de cada com-
ponente i na mistura gasosa estd presente no Apéndice[A.8 O software VRTherm foi

utilizado para determinar a viscosidade dinamica e a densidade da mistura gasosa.

(IV) Coeficiente de TM da fase liquida

O mesmo procedimento de célculo do coeficiente de TM da fase gas (kg,) a partir
do nimero de Sherwood também foi utilizado para determinar o coeficiente de TM
da fase liquida (kz,). Neste caso, como o liquido absorvente escoa pela regiao interna
das ny fibras ocas (tube side), o comprimento caracteristico (x) foi igual o diametro
interno das fibras (d;,):

kp,-x kLi “dip

= : = 4.
Shi, = - 5 (4.37)

7

no qual:

Shr, = Numero de Sherwood de 7 no liquido
kr, = Coeficiente de TM de 7 no liquido
Dy, = Difusividade de 7 no liquido

e ¢ = Comprimento caracteristico

d;n = Diametro interno da fibra oca

De acordo com Gabelman e Hwang [68] e Rongwong e colaboradores [69], o
nimero de Sherwood da fase liquida escoando pelo tube side pode ser determinado
utilizando a correlacao de Graetz-Léveéque. Nesta dissertacao, a expressao foi adap-
tada para contemplar o modelo multicomponente e, desta maneira, obter o nimero

de Sherwood para cada componente ¢ presente mistura liquida:

9 1/3
Shy, = 1,62 (%-RaSCi) (4.38)

Todavia, Gabelman e Hwang [68] orientam que, a correlacao de Graetz-Lévéque
¢ capaz de predizer o transporte de massa na regiao do tube side com razoavel
acuracia quando o nimero de Graetz (Gz) é maior que 4, por outro lado, resultados
superestimados sao obtidos quando Gz é menor que 4. O nimero de Graetz é um

nimero adimensional que, no cenario de TM, é igual a [72]:
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=

Gz = —-Re-Sc (4.39)

L
no qual:
e (Gz = Numero de Graetz

e d, = Diametro de referéncia igual ao d;, (tube side) ou dj, (shell side)

Para verificar a validade da acuracia da correlagao de Graetz-Léveque
(Equacao , uma adaptagao foi realizada na Equagao do ntmero de Gra-
etz (Gz) a fim de que fosse contemplado o transporte de massa multicomponente.
Neste caso, Gz foi calculado utilizando a média do nimero de Schmidt (S¢;) de cada
componente 4:

d, -

Gz = T Re - Sc (4.40)

no qual:

e Sc = Média do ntiimero de Schmidt dos componentes i da mistura

O coeficiente de TM da fase liquida (kz,) de cada componente i é obtido pelas
Equagoes e — no qual o comprimento caracteristico (x) é igual ao diametro
interno da fibra oca (d;;,) — e pela Equagao . O procedimento para determinar a
difusividade (Dy,) de cada componente i no liquido esta presente nos Apéndices ,
[A.4e[A.5] O software VRTherm foi utilizado para determinar a viscosidade dindmica
do liquido. A massa especifica do liquido foi considerada igual a da agua pura a
25°C.

(V) Coeficiente de TM da membrana

Uma das maneiras de determinar os coeficientes de TM nos poros da membrana
¢ relacionando os coeficientes kysq, e kyr, com propriedades morfolégicas da mem-
brana — porosidade, tortuosidade, espessura da fibra oca — e com a difusividade
dos componentes ¢ no gas e no liquido [64, [69]:

Dy, Deg, - em

kva, = = 4.41
e MG ™ *dmc (4.41)

no qual:

knrg, = Coeficiente de TM de 7 nos poros preenchidos com gés

Dy, = Difusividade de ¢ nos poros preenchidos com gas

D¢, = Difusividade de ¢ no gés
e ¢)y = Porosidade da membrana

e 73 = Tortuosidade da membrana
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no qual:

Oy = Espessura da regiao dos poros que estd preenchida com gas

DML- DL- CEM
kyp, = > = - 4.42
M OML ™ - Onr (4.42)

karr, = Coeficiente de TM de ¢ nos poros preenchidos com liquido
Dysr, = Difusividade de ¢ nos poros preenchidos com liquido
Dy, = Difusividade de 7 no liquido

oy, = Espessura da regiao dos poros que estd preenchida com liquido

O tamanho das espessuras 0y € 0y, dependem do modo de operacao do con-

tactor:

one =

5ML =

( (dout - dm)

5 , para operacao sem molhamento

(dout - dznt)
2

(4.43)

, para operacao com molhamento parcial

| 0, para operacao com molhamento total

.
0, para operagao sem molhamento

5 , para operacao com molhamento parcial (4.44)

dou - dzn ~
M, para operacao com molhamento total

\ 2

(VI) Fator de enriquecimento

O fator de enriquecimento (enhancement factor), presente na expressao do coefi-
ciente global TM, Equacoes [£.16], [£.17] e [£.18] contabiliza o efeito que a presenca da
reacao do componente ¢ causa no transporte de massa de ¢ ao longo do comprimento
da fibra oca [59] 69].

No caso dos hidrocarbonetos, CHy, CoHg, C3Hg e C4Hyg, o transporte de massa

ocorre unicamente devido ao fendmeno de absorcao fisica e, por causa disso, o fator

de enriquecimento desses componentes ¢é igual a 1. Por outro lado, no caso do

COy em contato com a solucao aquosa de MEA, o transporte de massa passa a ser
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influenciada pelo fenomeno de absorcao quimica e, ao assumir reagao irreversivel, o

fator de enriquecimento do COq pode ser calculado pela seguinte expressao [69]:

—Ha? Ha? E., - Ha?
E, = —  + + + 1 4.45

no qual:
e Eco, = Fator de enriquecimento do COq
e F, = Fator de enriquecimento infinito
e Ha = Numero de Hatta

Para resolver a Equacao [4.45] dois nimeros adimensionais precisam ser calcula-
dos: o nimero de Hatta (Ha) e o fator de enriquecimento infinito (F). O ntimero
de Hatta é a razao entre a maxima taxa de conversao por reacao e a maxima taxa

de transporte de massa por difusao [59] 69]:

_ \/kT ) DL002 ) CLMEA

Ha
kLCOQ

(4.46)

no qual:

e k. = Constante da reacao irreversivel de segunda ordem entre CO e MEA

D Loo, = Difusividade do COs no liquido

Cryps = Concentragao de MEA livre no liquido
kr, = Coeficiente de TM do CO3 no liquido
COqy

A constante da reacao irreversivel de segunda ordem entre CO, e MEA pode ser
obtida pela expressao [69]:

(4.47)

k, = 3,951-10" - exp (ﬂ)

Ty,
no qual:

e T, = Temperatura do liquido

considerando que:

e k. em m> (kmol-s)~!

[ ] TLemK

O fator de enriquecimento infinito representa o méaximo valor possivel do fator
de enriquecimento quando a reacao com o componente ¢ torna-se instantanea e o
transporte de massa nao depende da taxa de reacao. No caso da reacao entre COq

e MEA, o fator de enriquecimento infinito é igual a [59, [69]:
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1/3
By = (1 + 05 Chma 'DLMEA> . (DLC%) (4.48)

CICOQ ’ ]D)Lco2 DLMEA

no qual:

. 01002 = Concentracao de CO9 na interface liquido-gas
e D;,.. = Difusividade do MEA no liquido

O procedimento para determinar a difusividade de MEA na solucao aquosa de
MEA (Dy,,,,) estd presente no Apéndice [A.4] A concentracdo de CO, na interface
liquido-gas (C’[COQ) pode ser obtida pelas seguintes equacoes propostas por Khaisri
e colaboradores [73] em seu estudo de modelagem matemaética de absorgao gasosa

em contactores com membranas [69, [73]:

Pico, + Cleo, *Eoow | gaa |\ g
COy ou

01002 H002 k‘iXt i (449)
1 + E002 . H002 X eXiOQ . m
kG dout
COy
no qual:
. kg?‘ct% = Coeficiente de TM do gés e da membrana combinado
° ki’gOQ = Coeficiente de TM do liquido e da membrana combinado

Hco, = Constante de Henry de CO»

PGoo, = Pressao parcial de CO2 no gas

CLco2 = Concentracao molar de CO2 no liquido

O procedimento para determinar a constante de Henry do CO5 em solucao aquosa
de MEA estd presente no Apéndice[A.6l E os coeficientes de TM de COs nas regioes

combinadas sao iguais a [69]:

kGoo, para operacao sem molhamento
ext _ k;G 4.50
Gco, ) €02 , para operacao com molhamento ( )
kGCOQ ( dout
1+ .
L kvceo, dgm
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kroo, - para operacao sem molhamento

ext

LCOQ - kLCO2

1 + kLCOQ . (dout>
L kMLCOQ dL In

(4.51)

, para operacao com molhamento

4.3.4 Equilibrio quimico MEA-H,0-CO,

Ao utilizar o fator de enriquecimento (E) no célculo do coeficiente global de
transferéncia de massa (TM) do COy — Equagoes [4.16| [4.17| ou |4.18| — considera-

se que as reagoes entre o gas absorvido e o liquido absorvente encontram-se em

equilibrio quimico [69]. Portanto, a resolugao da equagado do balango de massa do

COy — Equacoes [4.10], 4.13| ou [4.14] — depende do modelo de equilibrio quimico

utilizado para determinar a concentracao de COs no seio da fase liquida. No caso
do sistema CO2-MEA-H,0, as espécies quimicas seguem o seguinte conjunto de
reacoes:

29H,0 —— H,0* + OH-

2H,O + COy =2 HiOt + HCO4™

K3

H,O + HCO3~ —= H3;0" + CO3*"

K4

H,0 + MEACOO™ = HCO;~ + MEA
H,0 + MEAH* == H,0* + MEA

O simbolo Cf, é utilizado nesta dissertacao para representar a concentragao do
componente 7 na fase liquida. Entretanto, a fim de simplificar o texto, a concentragao
dos componentes H;OF, OH~, HCO;, CO,, CO3 ", MEA, MEAHT, MEACOO™
foram representados por C; ao longo desta Subsecao . Assim, as constantes K
de equilibrio quimico (baseadas em concentra¢ao molar no seio da fase liquida) de

cada reacao j anterior sao iguais a:
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Kl - CH30+ ° OOH7 (452)

K, — GmotChcoy- (4.53)
CCOQ

Crot - Cooge-
Ky = Hs%* COg? (4.54)
HCOs3~

K, = Cico,~ - Cvima (4.55)
C'MEACOO*

Ch,o+ - CumEA

Ks = (4.56)

CMEAH+

Além disso, o sistema envolve as seguintes relagdes: (i) balango de massa de

MEA; (ii) balango de massa de COs e (iii) eletroneutralidade da solugao:

Ol = Cvma + Cypan+ + Cueacoo- (4.57)
C«Ctgt;al = Cygpacoo- + Cco, + Chcoy- + Ceoye- (4.58)
Cupant T Cuyot = Cusacoo- + Cucos— + 2Cc0,2- + Con- (4.59)

Astarita e colaboradores reformularam as equacoes acima, Equacoes a[4.59,
a fim de obter um modelo de equilibrio quimico matematicamente mais simples e
especifico para o sistema de gases dcidos e alcanolaminas [69] [74]. Tal simplifica¢ao
foi utilizada nesta dissertacao, o qual considera que, no sistema COy-MEA-H50,
as concentracoes de OH , H3O" e CO4®  sdo consideradas préximas de zero e as
concentracoes das demais espécies na fase liquida podem ser obtidas pela resolugao,

de forma sequencial, das seguintes equagoes [69]:

Crvpan+ = Xco, - Oyl (4.60)
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(Cu3! + Ka) — /(Cllg' + K4)” 4+ Xoo, - (1~ Xeo,) - Gyl

CumeAcoO- = 2 (4.61)
Cyvea = Oyga - (1= Xco,) — Cupacoo- (4.62)
Crooy- = Xco, - Chiga — Crsacoo- (4.63)
Coo, = <K4kK5> . CMEAHJFC'QCMEACOO (4.64)
2 MEA

O termo Xco, ¢ denominado de CO, loading e representa a razao entre C5%! e
Cyietal - As constantes de equilibrio quimico Ky, K, e K5 — necessérias para resolucio
das Equagoes a — foram obtidas na literatura a partir de correlagoes
que determinam sua dependéncia com a temperatura. Além disso, as correlacoes
tiveram que ser corrigidas pelo volume molar da agua, uma vez que as constantes
de equilibrio na literatura foram determinadas com base na fragao molar e, nesta
dissertacgao, foram baseadas na concentracao molar. Para esta correcao, o volume
molar da dgua foi considerado constante e igual a 0,01805 [/mol. As correlagbes
utilizadas foram [74] [75]:

1 12.093, 10
Ky = ——. 231,465 — ———— — 36,7816 In(T 4.65
2 0,01805 €xXp ) TL ) TL( L) ( )
no qual:
e T = Temperatura do liquido
considerando:
o 273,15 < T (K) < 498,15
e Ky em mol-17!
o T em K
1 3.635, 09
K, = ——- 2,8808 — ——— 4.66
47 0,01805 eXp( ’ Ty > (4.66)
considerando:
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e 29815 < Ty (K) < 393,15
e K, em mol-171
o T em K

! 8.189, 38
Ky = ——exp (21211 — S50 g 07484 T 467
= 0,01805 eXp( ! T, ’ L) 467)

considerando:
e 273,15 < T1(K) < 323,15
e K5 em mol-171
e T em K

A Figura[4.5] apresenta o perfil das constantes de equilibrio, Ky, K4 e K3, no in-
tervalo de temperatura do liquido (15 < Ty, < 50°C) que foi utilizado nas simulagoes
presentes nas Secoes e[£.5 Apesar da Equagao — do célculo de K, — ser
valida para temperatura do liquido entre 25 e 50°C, os resultados das simulacoes
utilizaram Ty, entre 15 e 50°C, uma vez que a extrapolacao entre 15 e 25°C da
Equacao |4.66| nao apresentou uma variagao brusca em relagao ao perfil do intervalo
valido, como pode ser confirmado pela Figura[4.5] Por fim, a Figura [4.6| apresenta o
perfil das espécies quimicas do sistema COo-MEA-H,0 obtido pelas Equagoes [4.60] a
ao variar Xco, entre 0 e 0,8 e considerando Ty, igual a 40°C e Cy 2! igual a 2M.

14 . . . . . .
Kz - 107

12 F Ka - 10°
Ks - 1010

Extrapolagéo

Constantes de equilibrio (mol/I)

15 20 25 30 35 40 45 50
Temperatura do liquido (°C)

Figura 4.5: Constantes de equilibrio quimico Ks, K4 e K5 do sistema COy-MEA-
H,O calculadas, respectivamente, pelas Equacoes [4.65] [4.66] e [1.67]
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Equilibrio quimico do sistema CO2-MEA-H:20
(TL =40°C e Cmea = 2M)

2 T T T T T T
MEA HCO3

_18F . -
= MER. MEAH* = = = CO:2
8 1.6 F E MEACOO P
0
qu: 1.4 + =
c MEAH" —>
9 12f -
g
o7 HCO3 —>
S

0.8} _
(@]
i MEACOO™ — 7
£ \\
C
3
c 04 B
(@]
O

0.2+ CO2—>

-
0 | L I ; 1 — =
0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8

mol CO2 / mol MEA

Figura 4.6: Concentracao das espécies quimicas do sistema COo-MEA-H>O em
equilibrio quimico calculada pelas Equacoes a .67l

4.3.5 Discretizacao do modelo em volumes finitos

O modelo de contactor por membrana desenvolvido nesta Secao passou pelo
procedimento de discretizagao da coordenada axial por meio do método de volumes
finitos. O mesmo procedimento foi adotado na discretizagao do modelo de permeagao
gasosa e que foi apresentado na Subsecao [3.3.5] Desta forma, o sistema algébrico-
diferencial do modelo foi transformado em um sistema de equagoes algébricas. O
procedimento utilizado é detalhado nesta Subsecao 4.3.5

A primeira etapa do método de volumes finitos consiste na discretizagao da
corrente de gas — regiao externa das fibras ocas — e da corrente de liquido absorvente
— regiao interna das fibras ocas — em malhas unidimensionais de n, volumes finitos
espacados de maneira uniforme e igualmente alinhados, de tal forma que cada volume
finito j da malha da corrente de gas esteja conectado com o volume finito j da
malha da corrente de liquido. A Figura [£.7) apresenta a estrutura das malhas do
gés e do liquido no qual cada volume finito j estd conectado com os volumes finitos
adjacentes (j—1) e (j+1) e também esta conectado, devido a vazao transmembrana,
com o volume finito 7 da malha da outra corrente. O conjunto de ntimero inteiros

j=11,2, ...,(n, — 1),n,} foi utilizado como indice para representar a posi¢ao do
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centro do volume finito, enquanto os termos fraciondrios (j — 1/2) e (j + 1/2) foram
utilizados para representar a posicao das bordas, respectivamente, a esquerda e a

direita do centro do volume finito j.

Figura 4.7: Discretizagao dos dominios das correntes de gas e de liquido absorvente
em malhas de n, volumes finitos igualmente espacados. As setas cinzas e laranjas
indicam, respectivamente, o sentido de escoamento da corrente de gas e de liquido.
As setas amarelas indicam o escoamento transmembrana.

A segunda etapa consiste na integracdo entre as bordas (j — 1/2) e (j + 1/2) para
cada volume finito j das Equacoes e (para operacao sem molhamento)
ou Equacao m (para operagao com molhamento parcial) da Equagao m (para
operagao com molhamento total). O sentido do intervalo de integragao deve seguir o
sentido do escoamento de cada corrente, ou seja, para a corrente de gas a integragao
ocorre de (j —1/2) até (j + 1/2) enquanto que para a corrente de liquido a integracao
ocorre de (j + 1/2) até (j — 1/2):

4 j+1/2 d (’flG.)- fj+1/2
j;—1/2 L dZ dZ j_1/2 [ (7T d nf) T ( pGl CLz)] dz

(4.68)
j—1/2 -d (hL-)- fj1/2
i _ —(rd.ng) Ko - (Hi-pe. — Cr.
S e = [ e e, - o)
\
considerando:
dy = din, e K, =K para operacao sem molhamento
o sdy = diy e Ky = K, para operacao com molhamento parcial
dy = dowr ¢ K; = Ky para operacao com molhamento total
o 1 ={1, ..., n
e j={1, ..., ny}

A integracao do lado esquerdo da Equacao resulta no valor da variavel

calculada nas bordas (j — 1/2) e (j + !/2) de cada volume finito j. Enquanto para o
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lado direito da igualdade, o calculo da variavel média pode ser utilizado na integragao
dos termos. Para simplificar a notacao, as variaveis média Z terao a mesma notagao

das variaveis continuas x. Apds o processo de integracao obtém-se:

nG; 412 T e j=12 = (7 dm'”f) K, - [H(ivj)‘pG(i,j) - CL(i,j)] Az

hLi|j—1/2 - hLi|j+1/2 = + (W'dx'nf) Ky, - [H(i’j).pG(i,j) - CL(i,j):| Az

(4.69)
considerando:
dy = din e K =K para operacao sem molhamento
o sdy = dint e Ky = K, para operacao com molhamento parcial
dy = dowt e K; = Ky para operacao com molhamento total
e i ={1, ..., n¢}
o j={L ... n)

A terceira etapa do método consiste em escolher um esquema de aproximacao
para os valores das varidveis nas bordas (j — 1/2) e (j + !/2), presentes no lado
esquerdo da igualdade da Equacao [£.69 Os esquemas de aproximagao relacionam
os valores das varidveis nas bordas com os valores das varidaveis médias dos volumes
finitos adjacentes. Além disso, os valores das varidveis nas bordas j = (1 — 1/2) e
J = (ny,+1/2), localizados nos volumes finitos de fronteira, sdo obtidos pelas condigoes
de contorno.

No caso do cenario de contactor por membrana, o esquema de primeira ordem
conhecido como upwind é um dos mais indicados para o problema, pois, o escoa-
mento do gas e do liquido possuem dominancia do termo advectivo (Hipétese .
Desta maneira, o esquema de aproximacao upwind (Figura estabelece que o
valor da varidvel na borda (j — !/2) vai ser aproximado — dependendo do sentido
da corrente — pelo valor da varidvel média do volume finito (j — 1) ou j e que o
valor da variavel na borda (j 4 !/2) vai ser aproximado — dependendo do sentido da
corrente — pelo valor da varidvel média do volume finito j ou (j + 1).

Para as equagoes de balan¢o de massa na corrente de gas (Figura , devido
ao sentido do escoamento de z = 0 até z = L, o valor da varidvel na borda (j—1/2) vai
ser aproximado pelo valor da varidvel média do volume (j — 1) e o valor da varidvel
na borda (j + 1/2) vai ser aproximada pelo valor da varidvel média do volume j.
Ademais, devido a posi¢ao da condigao de contorno em z = 0, o valor da varidvel

na borda de fronteira (1 —1/2) é obtido pelo valor da condi¢ao de contorno presente
na Equagao [£.12}
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MGl 1y = NGy, (condigao de contorno) (4.70)

considerando:
o i ={1, , Ne}
[ ] ] = 1
NGilj 1 = NGGG-1) (4.71)
hGi|j+1/2 = hG(iJ)
considerando:
e i ={1, ..., n.}
o« j=1{2 ., n)

Para as equagoes de balango de massa no liquido (Figura , devido ao
sentido do escoamento de z = L até z = 0, o valor da varidvel na borda (j — 1/2) vai
ser aproximado pelo valor da variavel média do volume j e o valor da varidvel na
borda (j + 1/2) vai ser aproximada pelo valor da varidvel média do volume (5 + 1).
Ademais, devido a posicao da condicao de contorno em z = L, o valor da variavel

na borda de fronteira (n, +1/2) é obtido pelo valor da condi¢ao de contorno presente
na Equagao [4.12}

MLy t1y = Mia, (condicdo de contorno) (4.72)
considerando:
e i ={1, ..., n.}
o j =y
NLiljyy = ML) (473)
NLiljpn = ML +1)
considerando:

e i ={1, ..., n}
e j={1, ..., (n, — 1)}

(I) Balango de massa da corrente de gés:

Ao substituir as aproximagoes das Equagoes e no balango de massa da

corrente de gas presente na Equagao 4.69, obtém-se:

nG(Z,jzl) - 7;I‘Gtalimi - (7T dx nf) . Kﬂh . |:H(Z,]=1)pG(7q]:1> - CL<i’j:1):| : AZ (474)
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considerando:

dy = din, e K, =K para operacao sem molhamento
o sdy = diy e Ky = K, para operacao com molhamento parcial
dy = dowr ¢ Ky = Ky para operacao com molhamento total
e i ={1, ..., n.}
o j =

ais) = e — (T deng) Koo |Hoy oy, = Cr,| B2 (475)

considerando:
dy = din, e K, =K para operacao sem molhamento
o sdy = die e Ky = K, para operacao com molhamento parcial
dy = dout € o = Ky para operacao com molhamento total
e i={1, ..., n:}
e =12, ..., ny}

(IT) Balango de massa da corrente de liquido:

Ao substituir as aproximacoes das Equacgoes e no balanco de massa da
corrente de liquido presente na Equagao [4.69, obtém-se:
NrGy) = Nogg+) + (Tdgng) Ky, - [H(i,j)'PG(L]-) — CL(M-)} Az (4.76)

considerando:

, = K para operacao sem molhamento
o 3dy = dint e Ky = K, para operacao com molhamento parcial

dy = dowt e K; = Ky para operacao com molhamento total

hL(iJ=nv) = Ny s T (ﬂ-'dx'nf) Ky, - H(ivjznv)'pG(i,j:nv) B CL(i,j:ny)] Az

(4.77)
considerando:
dy = din, e Ky = K; para operacao sem molhamento
o sdy = dint e Ky = K, para operacao com molhamento parcial
dy = dowt e Kg = Ky para operacao com molhamento total
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.j:nv

Por fim, as Equagoes a representam o conjunto de equagoes algébricas
obtido pela discretizacao do modelo de contactor por membrana utilizando o método

de volumes finitos.

4.4 Metodologia

O modelo de contactor por membrana desenvolvido na Secao foi implemen-
tado no software EMSO (Environment for Modeling, Simulation and Optimization)
versao académica beta 0.10.10. Diversos conjuntos de simulagoes foram realizados
para averiguar a usabilidade técnica do sistema de contactor na etapa de remocao de
CO4 contaminante no processo de tratamento de gas natural. O software MATLAB
versao R2018a foi utilizado para confeccao das figuras dos resultados obtidos.

A metodologia seguiu as seguintes etapas:

1. Anélise da resisténcia global de transporte de massa (TM) e de suas parcelas

de resisténcia local de TM;

2. Dimensionamento da unidade de contactor por membrana para tratamento do

gas natural (cendrio de projeto);

3. Analise da demanda energética da unidade de contactor por membrana para

tratamento do gas natural

4. Comparacao das tecnologias de permeacao gasosa e de contactor por mem-

brana para remocao de COs no tratamento do gas natural.

4.4.1 Analise das resisténcias de TM do processo

As simulagoes desta etapa tém a finalidade de investigar — em um tinico moédulo
de contactor por membrana — o comportamento da resisténcia global de transporte
de massa (TM) dos componentes, principalmente, do COs.

A corrente de alimentacao foi a mesma utilizada no dimensionamento da uni-
dade de permeagao gasosa (Subsegao e que representa o gas natural tipico dos
reservatérios de pré-sal apds a remocao de HsS e que é composto por CHy, CoHg,
CsHg, C4Hyg, Ny e pelo contaminante CO,. As caracteristicas e condigoes opera-
cionais da corrente de alimentacao sao descritas novamente a seguir para o melhor
entendimento do texto. O mddulo do contactor foi submetido a uma corrente de

alimentagao de um milhao de pés ctibicos padrao de gas por diaﬂ (1 MMSCFD) que,

L Million standard cubic feet per day

140



no Sistema Internacional de Unidades (SI), equivale a 0,33 m3/s. A temperatura foi

de 40°C. A pressao foi de 60 atm. A composicao de cada componente esta presente

na Tabela [4.1]

Tabela 4.1: Composicao da corrente de alimentacao.

CH4 CQH@ C3H8 C4H10 N2 COQ
% mol 53,80 6,00 3,40 2,40 0,40 34,00

A solugao aquosa de 2M de monoetanolamina (MEA) foi utilizada como liquido

absorvente para remocao do CO,. A vazao e a temperatura da corrente de liquido

foram as mesmas da corrente de gds, respectivamente, iguais a 0,33 m?3/s e 40°C.

A pressao foi estipulada como sendo 1,50 atm maior que a pressao do gas para

evitar borbulhamento do gés no liquido e, portanto, foi igual a 61,50 atm. As

caracteristicas morfologicas e geométricas da membrana e do moédulo de contactor

foram selecionadas de acordo com os seguintes critérios:

1.

11.

1il.

1v.

As caracteristicas morfologicas da fibra oca (material, diametro interno,
diametro externo, porosidade, tortuosidade e tamanho dos poros) foram as
mesmas utilizadas por Jiraratananon e colaboradores [61] em sua pesquisa ex-
perimental sobre a purificacdo da mistura binaria de COy/CH4 com contacto-
res utilizando membrana hidrofébica microporosa de fluoreto de polivinilideno
(PVDF) e estdo presentes na Tabela [4.2}

A porcentagem de molhamento da membrana foi definida como 50% de acordo
com o resultados da validacao de modelo realizada por Rongwong e colabora-
dores [69] e Faiz e Al-Marzouqi [76] com dados experimentais obtidos por At-
chariyawut e colaboradores [61] para remocao de CO5 em contactores de PVDF

utilizando MEA (aq).

O comprimento do médulo de contactor foi o mesmo utilizado nos moédulos de

permeagao gasosa (Subsecao [3.4.3)) e igual a 1,0m;

O ntumero de fibras ocas foi selecionado de tal forma que o médulo de con-
tactor tenha a mesma area de contato que o moédulo de permeacgao gasosa —
igual a 376,99 m?/mdédulo (Subsegio . Considerando como referéncia a
operacao sem molhamento, o cdlculo da area de contato do contactor é igual
a - dy - L - ng. Dessa maneira, foram utilizadas 120.000 fibras ocas por

modulo;

O diametro do médulo foi selecionado de tal forma que o fator de empacota-

mento do equipamento fosse igual ao do médulo utilizado por Jiraratananon e
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colaboradores [61] e igual a 35%. O cdlculo do fator de empacotamento ¢ igual

ang - (dout/dmod)Q. Dessa maneira, o diametro do médulo foi igual a 58,55 cm.

A Tabela compila as informagoes apresentadas: (i) sobre as condigoes opera-
cionais das correntes de de gés e liquido e (ii) sobre as caracteristicas do médulo de

contactor.

Tabela 4.2: Condigoes operacionais das correntes e caracteristicas do médulo do
contactor (cendario base).

Corrente de gas natural Unidade
Composi¢ao ver Tabela —
Vazao volumétrica 0,33 m3/s
Temperatura 40 °C
Pressao 60 atm
Corrente de solugao MEA (aq) Unidade
Concentracao de MEA 2 mol /1
Vazao volumétrica 0,33 m3/s
Temperatura 40 °C
Pressao 61,50 atm
Caracteristicas da membrana Unidade
Morfologia hidrofébica microporosa —
Material PVDF —
Numero de fibras 120.000 —
Comprimento das fibras 1 m
Diametro interno da fibra 0,065 cm
Diametro externo da fibra 0,10 cm
Diametro do modulo 58,55 cm
Tamanho dos poros 0,20 pm
Porosidade 0,75 —
Tortuosidade 4 —
Porcentagem de molhamento 50% -

A fim de compreender os efeitos das condi¢oes operacionais e demais carac-
teristicas sobre o comportamento da resisténcia global de TM, foram realizadas si-
mulagoes modificando os valores das seguintes variaveis: (i) Porcentagem de molha-
mento; (i) Temperatura do liquido; (iii) Temperatura do gas; (iv) Vazao volumétrica

do liquido; (v) Vazao volumétrica do gas; (vi) Concentragao de MEA no liquido e
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(vii) Concentragao de CO5 no liquido. As simulagoes levaram em consideragao a
influéncia de cada variavel isoladamente, com excecao dos pares: de temperatura
(ii)-(iii); de vazao volumétrica (iv)-(v); e de concentracao (vi)-(vii) que foram ana-
lisadas variando cada item do par simultaneamente. A Tabela apresenta os
intervalos em que cada variavel foi submetida.

A discussao dos resultados obtidos estd na Subsecao 4.5.1}

Tabela 4.3: Cenério base e intervalo de analise das variaveis.

Variavel Cenario base Variacao Unidade
Porcentagem de molhamento 50% 0 — 100% —
Temperatura do liquido 40 15 — 50 °C
Temperatura do géas 40 15 — 50 °C
Vazao volumétrica do liquido 0,33 0,16 — 0,654 m? /s
Vazao volumétrica do gés 0,33 0,16 — 0,654 m? /s
Concentracao de MEA no liquido 2 0,1 -5 mol/|
Concentracao de CO5 no liquido 0 0—0,3 mol/y

4.4.2 Dimensionamento da unidade de contactor

Apos finalizar a etapa de andlise da resisténcia de transporte de massa, o modelo
implementado foi utilizado para dimensionar uma unidade de separacao do COs
do processo de tratamento do gas natural e que utiliza somente a tecnologia de
contactor por membrana. Esta etapa representa o cenario de projeto, cuja finalidade
¢ determinar o numero de médulos necessarios para obter uma corrente de gés
natural com composi¢ao de CO, dentro das normas exigidas pela legislagao.

As simulagoes desta etapa utilizaram as mesmas condicoes operacionais e carac-
teristicas de membrana do cenario base da Subsegao anterior (Tabela[1.2), as
excecoes foram a vazao volumétrica de liquido que aumentou para 30 MMSCFD
(equivalente a 9,90 m?3/s) e concentragio de CO, no liquido que aumentou para
0,30M (equivalente a COq loading de 0,15).

A Figura 4.8 representa a unidade de tratamento de gas natural utilizando a
tecnologia de contactor por membrana, o qual foi constituida por vasos de separacao
de, aproximadamente, cinco metros de comprimento. Os vasos de separacao ficaram
dispostos em paralelo e cada um deles continha um conjunto de cinco moédulos de
contactores dispostos em série.

A etapa de dimensionamento da unidade de contactores utilizou a seguinte me-

todologia:
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Figura 4.8: Unidade de tratamento de gas natural utilizando a tecnologia de con-
tactor por membrana para remocao do contaminante CO».
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i. Inicialmente, foi analisado a composicao do contaminante na corrente de pro-
duto apds a separacao em um sistema formado por um tinico vaso de separagao,

que equivale a 1.884,95 m? de 4rea total de contato;

ii. Em seguida, aumentou-se a area pela adi¢ao continua de vasos em paralelo (ao
multiplicar o termo n; por nimeros inteiros) até que a eficiéncia do processo
fosse alta o suficiente para que a composicao molar de CO, presente no gas
natural fosse de no maximo 3%. Desta maneira, o produto final passou a estar

de acordo com a especificacao exigida pela legislagao brasileira;

iii. A fim de avaliar o efeito do molhamento dos poros da membrana sobre o di-
mensionamento da unidade de contactores, foram analisados os cendarios com
porcentagem de molhamento (M) igual a 0,1%, 1%, 10%, 20%, 30%, 40%, 50%
(cendrio base), 60%, 70%, 80%, 90% e 99,9%.

iv. A fim de avaliar a influéncia das condi¢oes operacionais sobre o dimensionamento
da unidade de contactores, foram analisadas as varidveis que tiveram maior
influéncia sobre a resisténcia global de transporte de massa — com excecao da
porcentagem de molhamento, visto que o efeito do molhamento ja foi analisada

no item anterior;

A discussao dos resultados obtidos estd na Subsecao 4.5.2]

4.4.3 Demanda energética da unidade de contactor

Apés finalizar a etapa de dimensionamento, o modelo de contactor por mem-
brana foi utilizado para estimar a demanda energética da unidade de contactores.
Como o objetivo nao é desenvolver uma analise economica detalhada, a metodologia
considerou apenas o calculo das etapas: (i) de regeneracao do liquido absorvente e
(ii) de compressao da corrente rica de COq destinada a reinjegao.

Em relacdo a etapa de regeneragao, o estudo de Fang e colaboradores [77] foi
utilizado como base para estimar a demanda energética por quantidade de COs re-
movido do liquido absorvente. Os autores consideraram modulos de contactores por
membrana de fibra oca de polipropileno (PP) para regenerar a solu¢ao aquosa de
monoetanolamina (MEA) rica em CO,. De acordo com resultados experimentais, o
estudo apontou que o escoamento da solugdo de amina pelo interior das fibras (tube
side) promove maior eficiéncia que o escoamento pela regiao externa (shell side).
Além disso, de acordo com a otimizacao das condigbes operacionais, a medida que
se reduz a pressao da corrente — tendendo a vacuo —, maior é o fluxo de dessor¢ao
de CO,, porém, ao mesmo tempo, maior é a demanda energética do processo. Os

resultados da publicagao [77] concluiram que o ideal é utilizar uma pressao por volta
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de 29 kPa (equivalente a 0,286 atm) o qual atingiu uma razao de 0,70 MJ/kgco, (equi-
valente a 0,0308 MJ/moic0,) e fluxo de dessor¢ao de 2,20- 1074 molCO2/p,2.5. Ademais,
apesar de operar com sistema a vacuo, os autores consideraram uma etapa de com-
pressao da corrente até 2 bar (equivalente a 1,97 atm) para determinar a energia
necessaria por quantidade de CO, removido.

No contexto offshore, apesar de nao ser viavel utilizar a tecnologia convencional
na etapa de regeneracao devido a grande dimensao das colunas de dessorcao, a
demanda energética desta etapa foi novamente calculada considerando o uso dessas
colunas e, desta forma, os resultados puderam ser comparados com a tecnologia de
contactores. O estudo de Dinca [78] foi utilizado como base para estimar o custo
energético das colunas de dessorcao por quantidade de COy removido do liquido
absorvente. Por meio da otimizacao das condi¢oes operacionais, o autor determinou
que a quantidade minima de energia requerida foi de 3,10 GJ/tonco, (equivalente a
136,43 MJ/moico,) com uma coluna de 20 estigios de separagao para atingir eficiéncia
de remocao de 85%.

Em relacao a etapa de recompressao da corrente de CO,, foi utilizada a
mesma metodologia adotada no sistema de permeacao e que foi apresentada na
Subse¢ao [3.4.4L Desta maneira, a pressao da corrente de CO, igual & 1,97 atm foi
elevada até a pressao de alimentacao igual a 60 atm. A poténcia do compressor foi
determinada pela Equagao no qual considerou-se que: (i) a eficiéncia do com-
pressor foi considerada igual a 80% [37]; (ii) a vazao molar do permeado foi obtida
pela diferenga entre a vazao de alimentagao e a vazao na saida do retido; (iii) os va-
lores do fator de compressibilidade e das capacidades calorificas a pressao e a volume
constante foram obtidos pelo software VRTherm utilizando o modelo termodinamico
de Peng-Robinson e considerando fase gis composta apenas por COsy; (iv) os subscri-
tos 1 e 2 referem-se, respectivamente, ao estado do permeado apos a regeneracao do
liquido absorvente e ao estado do permeado apés a compressao até 60 atm; (v) ape-
sar de no cendrio industrial ser comum empregar multiplos estagios de compressao
intercalados com intercoolers [53, 65 50], o calculo considerou apenas um tnico
estagio, visto que o objetivo da metodologia adotada nao é desenvolver uma anélise
energética detalhada, mas determinar uma estimativa da demanda energética.

A demanda total da unidade de contactores foi considerada igual a soma do
custo das etapas de regeneracao e recompressao. Além disso, foram analisados os
cendrios com porcentagem de molhamento (M) igual a 0,1%, 1%, 10%, 20%, 30%,
40%, 50% (cendrio base), 60%, 70%, 80%, 90% e 99,9% para determinar o efeito
do molhamento dos poros da membrana sobre a demanda energética da unidade de
contactores,.

A discussao dos resultados obtidos esta na Subsecao [4.5.3]
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4.4.4 Comparacao das tecnologias de membrana

Com base nos resultados das simulagoes da unidade de permeacao gasosa
(Secao [3.5)) e da unidade de contactores por membrana (Segao 4.5)), as duas tec-

nologias foram comparadas por meio de seis indicadores de desempenho:

e Area de membrana;

Perda de CHy;

Perda de Csyy;

Fator de separacao CO,/CHy;

Demanda energética;

Rendimento energético.

O fator de separacao da permeacao gasosa foi definido na Equacao |3.16, Em
relacdo ao contactor por membrana, o fator de separacao foi definido a partir da
substituicao dos termos referentes a fracao molar no permeado da Equagao [3.16

pela concentragao molar no liquido absorvente:

CL» > ( Yalim,; )

real i J

e = . 4.78
" ( CLj Yalim; ( )
real __

° a;i" = Seletividade real (ou fator de separacao) de i em relagao a j

® Yalim; = Fragao molar de 7 na alimentacao

no qual:

e (1, = Concentragao molar de 7 no liquido absorvente

O Rendimento energético foi determinado como sendo a razao da quantidade de
gas natural obtido pela demanda energética da unidade.

A discussao dos resultados obtidos esta na Subsecao [4.5.4]

4.5 Resultados e Discussoes
4.5.1 Analise das resisténcias de TM do processo
(I) Resisténcias de TM dos componentes (cendrio base)

Os componentes da mistura gasosa, CO,, CHy, CoHg, C3Hg e C4Hyg, s@o removi-
dos pela solugao aquosa de monoetanolamina (MEA) por meio de processos distintos

de absorcao e, consequentemente, isso reflete na resisténcia global do transporte de
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massa (TM) de cada componente. O poluente COy é absorvido quimicamente ao
reagir com a amina MEA, por outro lado, os hidrocarbonetos sao absorvidos fisica-
mente ao interagir com a solucao aquosa.

Para o cendrio base com 50% de molhamento dos poros da membrana micropo-
rosa de fluoreto de polivinilideno (PVDF), a resisténcia global de TM do CH,, CoHg,
CsHg e do C4Hyg sao, respectivamente, 53, 72, 82 e 91 vezes maior que a resisténcia
global de TM do CO, (Figura 4.9)).

12 <108 Membrana com molhamento de 50% (cenario base)
T T T T T

8.476

Resisténcia de TM total (s/m)

0.117

CO:z CHs CaHs CaHs CaH1o

Figura 4.9: Resultado da resisténcia global de TM dos componentes (cenario base).

Esta acentuada discrepancia entre as resisténcias globais dos componentes ¢ o que
viabiliza a remocao do poluente de CO5 com baixa perda de CHy da corrente de gas

natural, mesmo em cenério de alta pressao tipicamente encontrado em plataformas

offshore.
(IT) Efeito da porcentagem de molhamento dos poros

O molhamento dos poros da membrana é um parametro fundamental para o
processo, uma vez que ele impacta na eficiéncia dos modulos de contactores e, por-
tanto, influencia diretamente na etapa de dimensionamento da unidade de separagao
(cendrio de projeto) e na etapa de andlise das condigbes operacionais (cendrio in-
dustrial).

Além de afetar o transporte de massa, o molhamento dos poros pode causar danos
permanentes no material da membrana. Siagian e colaboradores [14] apresentam
alguns estudos que abordam as mudancas morfolégicas — tanto da estrutura interna
quanto da estrutura da superficie das membranas — causadas pela utilizagao de

determinados liquidos absorventes. Por exemplo, a alteracao da porosidade devido

148



ao molhamento por dgua em membranas de polipropileno (PP). E a manutencao
da eficiéncia inicial de membranas de politetrafluoretileno (PTFE) enquanto que
membranas de PP apresentam uma queda de eficiéncia ao utilizar solucao aquosas
de 2-amino-2-metil-1propanol (AMP) e MEA como liquidos absorventes [14), [65].

Os resultados apresentados neste item II da Subsegao tem o objetivo de
investigar como o molhamento afeta o transporte de massa, a remogao de CO, e a
perda de CH; em um cenério no qual a estrutura morfolégica da membrana nao é
afetada pela interacao com o liquido absorvente. Tal cenario representa um maédulo
de material resistente a degradacao fisica e quimica mas que perde a eficiéncia devido
ao aumento da resisténcia do liquido impregnado na estrutura porosa.

Quando os poros estao preenchidos pelo liquido, a difusao dos componentes é
expressivamente menor comparado quando os poros estao preenchidos pelo gés.
No caso do CO,, a Dyg foi de 1,161-1077 m?/s enquanto que a Dy, foi de
2,999-1071% m?/s, ou seja, cerca de 387 vezes menor que a Dyg. Outro ponto
importante é que quanto maior a porcentagem de molhamento, maior é a distancia
que os componentes precisam difundir pelo liquido presente nos poros e, consequen-
temente, menor é o coeficiente de transporte pela membrana (Figura e maior
é a resisténcia global de TM das moléculas de CO, (Figura . Além disso, a
resistencia Ry, é a parcela predominante em praticamente todo intervalo de por-
centagem de molhamento (Figura [4.12)).

De acordo com os resultados apresentados nas Figuras e[d.12] as parcelas da
resisténcia de TM na fase gés (Rg) e da resisténcia de TM nos poros preenchidos pelo
gas (Ryq) foram as que apresentaram menor contribuigdo em relagao a resisténcia
global de TM. O valor de Rg nao é afetado pela variacao do molhamento dos poros
e foi igual a 57,47 s/m. O valor maximo de Ry;q foi de 867,46 s/m, obtido quando o
modulo operou sem molhamento, e seu valor decresceu e tendeu a zero a medida que
a porcentagem de molhamento (M) aumentou e tendeu a 100%. De acordo com o
resultado apresentado na Figura em M = 0, a soma das duas resisténcias Rg
e Ryq representou 11,03% da resisténcia global de TM e decresceu até ser menor
que 5% em M = 2,47% e, posteriormente, até ser menor que 2% em M = 6,36%. Por
causa disso, para o cenario de tratamento do gas natural avaliado nesta dissertacao,
se a membrana estiver operando com molhamento parcial os calculos das resisténcias
R¢ e Ryg podem ser desconsiderados sem nenhuma perda significativa de acurécia
dos resultados.

Se o médulo estiver operando sem molhamento dos poros, a resisténcia da fase
liquida (Ry,) passa a ser a parcela responsével por limitar a remogao do contaminante.
Para M = 0, o valor de Ry, foi de 7.457 s/m e representou 88,97% da resisténcia
global de TM. Por outro lado, quando o moédulo passou a operar com molhamento

parcial, foi necessario apenas uma pequena porcentagem de molhamento — igual a
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Figura 4.12: Porcentagem de cada resisténcia local de TM do CO, ao variar a
porcentagem de molhamento dos poros.

M = 1,98% — para que a resisténcia Ry, ultrapassasse a resisténcia Ry,. E a partir
de M = 6,88%), a resisténcia Ry, foi de 33.682 s/m e ja representava mais de 80%
da resistencia global de TM.

Esses resultados apontam que o molhamento afeta diretamente a usabilidade dos
contactores, uma vez que o aumento da quantidade de liquido estagnado nos poros
da membrana promove o surgimento da resisténcia local de maior contribui¢ao. De
acordo com a Figura 4.11} a resisténcia global de TM do CO3 com M = 100% foi
22,44 vezes maior que com M = 0.

Além disso, é preciso ressaltar que o molhamento da membrana é uma carac-
teristica de sistemas que operam continuamente por um determinado periodo. Inici-
almente, a quantidade de molhamento dos poros é praticamente nula e, neste inter-
valo, a eficiéncia de remogao de CO4 permanece praticamente constante. Entretanto,
apés um determinado nimero de dias, o médulo passa a operar com molhamento
parcial dos poros e a sua eficiéncia comega a reduzir.

Durante a discussao da revisao bibliografica — na Subsecao — foi apre-
sentado a investigagao experimental de duas pesquisas sobre a relagao entre o sur-
gimento do molhamento dos poros e da queda de eficiéncia do sistema durante
uma operacao continua de longo prazo. De acordo com Lv e colaboradores [60],

durante trés dias a membrana microporosa de PP apresentou eficiéncia constante

151



utilizando MEA (aq) de 0,5M como liquido absorvente, entretanto, apds esse periodo,
a eficiéncia decresceu até que no final de duas semanas o seu valor era cerca de 59%
do valor inicial. De acordo com Atchariyawut e colaboradores [61], o sistema de
membranas microporosas de PVDF utilizando MEA(aq) 2M como liquido absor-
vente apresentou queda continua da eficiéncia enquanto operava por 15 dias e no
final o seu valor decresceu cerca de 43% em relagao ao valor inicial.

Portanto, no atual cenario de desenvolvimento e pesquisa da tecnologia de con-
tactores, o maior desafio a ser superado é a fabricacao de membranas economica-
mente viaveis cuja estrutura porosa nao sofre com molhamento. E especificamente
no cenario de absorcao de CO,, existe também o desafio de evitar o molhamento em
condigoes de alta pressao e alta temperatura e na presenga de outros contaminan-
tes [14].

(IIT) Efeito da temperatura das correntes

Neste item III é discutido como a temperatura das correntes de gas natural e de
MEA (aq) afetam a resisténcia de TM do CO,. Todavia, é precisar levar em consi-
deracao que o modelo implementado considerou a hipétese de processo isotérmico
(HipdStese a). A decisao de implementar o modelo nao isotérmico de maior com-
plexidade deve ser avaliada somente se o atual modelo nao for acurado o suficiente
para representar o fenomeno real. Dessa forma, o modelo nao isotérmico — com
resolucao do balanco de energia por meio do célculos das resisténcias do transporte
de energia — serd capaz de relacionar como a mudanca de temperatura ao longo do
comprimento do moédulo interfere no fluxo transmembrana dos componentes.

Na discussao sobre o efeito da porcentagem de molhamento dos poros (item
IT da Subsegao , os resultados apontaram que as parcelas Ry, e Ry, sao as
resisténcias locais de maior contribuicao a resisténcia global de TM do CO,. E essa
caracteristica interfere na maneira em que o sistema se comporta perante a variagao
da temperatura de cada corrente. De acordo com a Figura a temperatura
do gés (Tq) apresentou um impacto inexpressivo comparado com a variacao da
temperatura do liquido (Ty,). Considerando o cenério base com Ty, igual a 40°C e
variando T entre 15 e 50°C, a soma das parcelas Rg e Ry variou de 0,49% a 0,46%
da resisténcia global de TM do CO,. Por outro lado, de acordo com as Figuras
a [4.15 considerando o cenario base com Tq igual a 40°C e variando Ty, entre 15 e
50°C, o aumento da temperatura do liquido promoveu uma reducao de 64,45% da
resisténcia global de TM do CO,, indo de 176.955 para 62.903 s/m. Além disso, a
parcela Ry, variou de 91,76% a 93,83% da resisténcia global de TM do COs.

A mudanca de temperatura do liquido afeta determinadas varidveis que pro-
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Figura 4.15: Porcentagem de cada resisténcia local de TM do COs ao variar a
temperatura do liquido (T = 40°C).

movem efeitos contrarios sobre o coeficiente global de TM do COs (Kco, E[) O
aumento da temperatura do liquido: (i) aumenta a constante da taxa de reagao en-
tre COy e MEA (Equagao que, consequentemente, favorece a taxa de absorcao
do COs; (ii) E aumenta a difusdo dos componentes no liquido (Equagoes a
e Equacao [A.18). Em contrapartida, o aumento da temperatura também: (iii) di-
minui a solubilidade dos componentes no liquido (Equagoes e ; (iv) E
aumenta a evaporacao do liquido que, consequentemente, leva ao molhamento dos
poros. Segundo Yan e colaboradores [79] e Mansourizadeh e colaboradores [80], nos
casos em que utiliza-se solucao aquosa de amina ou de NaOH, o aumento da tempe-
ratura do liquido pode ser capaz de favorecer mais os itens (i) e (ii) — que aumentam
0 Kco, — do que o item (iii) — que reduz o K¢o,. O modelo desenvolvido nesta
dissertac¢ao nao considerou o item (iv), visto que a porcentagem de molhamento foi
considerado um parametro constante e que precisa ser definido pelo usuario.

Além disso, os efeitos que esses itens causam nas resisténcias locais e global de
TM podem ser avaliados pela maneira com que os termos das equagoes, que definem

as resisténcias, se comportam diante da variacao da temperatura do liquido. De

2A fim de simplificar o texto, o coeficiente global de TM do CO, foi representado pelo simbolo
Kco, que, a rigor, é o simbolo adotado nesta dissertacdo para a operac¢ao sem molhamento dos po-
ros. Porém, nesta Segao[£.5] o mesmo simbolo também faz referéncia as operagoes com molhamento
parcial (Kpg,,) e total (K, )-
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acordo com as Equagoes e [£.31], a reducdo das resisténcias Ry, e Ry, estd
relacionada, respectivamente, com o aumento dos termos E- kp, e E- kyr.

Em relagao aos coeficientes locais de TM do liquido (k) e dos poros preenchidos

pelo liquido (kwmr,), de acordo com as Equagoes [4.37} |4.38| e 4.42} o acréscimo de kr,

e ky, esta relacionado, respectivamente, com o aumento da difusividade Dy, e Dy,
das moléculas de CO, na solucao de MEA(aq). De acordo com a Figura 0
aumento de Ty, de 15°C até 50°C levou ao aumento da difusividade Dy, (e Dyy,) de
1,2277-107% até 2,9206- 107 (e de 2,3019- 10710 até 5,4762- 10719) e isto promoveu
um aumento de 78,21% (e 137,9%) em ki, (e ky) em relagao a seu valor inicial.
Em relagao ao fator de enriquecimento do CO,, de acordo com a Figura [4.17]
o aumento de T, de 15°C até 50°C levou ao aumento de E de 2,215 até 2,677.
Dessa maneira, os termos F-k; e E-ky;;, — que ja apresentavam aumento devido,
respectivamente, a parcela kj, e kjp;;, — foram ainda mais favorecidos pela elevagao
da temperatura do liquido. O termo E-ky (e E-kj;z) aumentou de 9,611- 107> até
2,071-107* (e de 5,2727-107% até 1,5165-107°) o que representa um aumento de
115,45% (e 187,61%) em relacao a seu valor inicial. Apesar de E- ky, ter apresen-
tado o maior aumento percentual, a resisténcia Ry, continua sendo a maior parcela
da resisténcia global de TM de CO, porque, no intervalo analisado, E- ky;p, é cerca

de 14 a 18 vezes menor que E- k;, (Figura [1.17).

%107 X107

3 T T T T T T 9

DL kL
= = =Dm = = = km

N
o

N

Difusividade do CO2 (m?/s)
- o
w

Coeficiente de TM do CO2 (m/s)

oor < ——— _----"""715
o____'__"T""'T"“'.'"",'"”-—)f""O
15 20 25 30 35 40 45 50

Temperatura do liquido (°C)

Figura 4.16: Influéncia da temperatura do liquido sobre a difusividade e o coeficiente
de TM do CO, (T = 40°C).
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Por fim, esses resultados estao em conformidade com demais conclusoes de outros
autores presentes na literatura. Goyal e colaboradores [81] investigaram por meio de
simulagao computacional o uso de membranas microporosas de PP para remocao de
CO4 — oriundo da mistura gasosa de COy/Ng com 20% em mol de COy — utilizando
DEA 1,0M como liquido absorvente. Os resultados apontaram que o aumento da
temperatura do liquido de 27°C até 77°C causou um aumento de 21% no fluxo
transmembrana de COy, um aumento de 38% no coeficiente Koo, € um aumento de
20% na eficiéncia de remocao de CO,. Apesar disso, os autores ressaltaram que o
aumento da temperatura do liquido tem implicagoes no molhamento dos poros da
membrana.

Atchariyawut e colaboradores [61] e Mansaurizadeh e colaboradores [80], apesar
de utilizarem NaOH(aq) como liquido absorvente e nao solu¢do aquosa de amina,
também obtiveram conclusoes que corroboram os resultados apontados neste item I11
da Subsecao m Tanto Atchariyawut e colaboradores [61] quanto Mansaurizadeh
e colaboradores [80] investigaram por meio de experimentos o uso de membranas mi-
croporosas de PVDF para remocao de CO, utilizando NaOH(aq) 1,0M como liquido
absorvente. A corrente gasosa utilizada na pesquisa de Atchariyawut e colaborado-
res [61] foi uma mistura gasosa de COy/CHy com 20% em volume de CO,, enquanto
que na pesquisa de Mansaurizadeh e colaboradores [8(] foi CO5 puro. Os resultados

de Atchariyawut e colaboradores [61] apontaram que o aumento da temperatura
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do liquido de 30 até 60°C causou um aumento de 21% no fluxo transmembrana de
CO,, elevando de 7,0-107% até 8,4-10~* mol/(m?-s). Enquanto que os resultados
de Mansaurizadeh e colaboradores [80] apontaram que o aumento da temperatura
do liquido de 10 até 40°C causou um aumento de 58,6% no fluxo transmembrana de
COg, elevando de 2,08- 1072 até 3,30- 1072 mol/(m? s).

Os estudos [80, 8I] também obtiveram resultados que corroboram a ideia que,
nos casos de absorcao quimica, o efeito da temperatura é mais preponderante so-
bre a taxa de reagao e a difusao dos componentes, ao passo que, nos casos de
absorcao fisica — utilizando agua pura como liquido absorvente — a reducao da
solubilidade torna-se o efeito responséavel pela diminuicao do fluxo e eficiéncia de
remocao de CO,. Nas faixas de temperaturas avaliadas por cada autor e menciona-
das nos pardgrafos anteriores, ao utilizar dgua pura: (i) Goyal e colaboradores [81]
observaram que, apesar de um aumento de 153% no coeficiente Kgp, (elevando de
4,5-107° até 1,1-107* m/s), o fluxo transmembrana e a eficiéncia de remocao de
CO, tiveram uma reducao de, respectivamente, 34,0% (reduzindo de 1,7-10~* até
1,1-:107* mol/(m?- s)) e 34,4% (reduzindo de 11,6% até 7,6%); (ii) E Mansaurizadeh
e colaboradores [80] observaram que, o fluxo transmembrana teve uma redugao de
33,15% (reduzindo de 1,5-107% até 1,0- 10~ mol/(m?- s)). Uma aparente justifica-
tiva para o aumento do coeficiente Ko, observado por Goyal pode estar relacio-
nado com o aumento da difusividade em agua, por outro lado, o efeito principal é a
reducao da solubilidade que promove a queda da for¢a motriz e, consequentemente,
a reducao do fluxo e da eficiencia de separagao observados pelo autor.

E importante reiterar que, apesar dos resultados favoraveis nos casos de absor¢ao
quimica, a elevacao da temperatura também estd atrelada a evaporacao e, posterior,
condensacao capilar do liquido no interior dos poros da membrana. Atualmente, o
molhamento é o principal desafio a ser superado a fim de ampliar a tecnologia de
contactores e, portanto, o impacto da temperatura do liquido nao pode ser desconsi-
derado. Na literatura, Lu e colaboradores [82] apresentaram um modelo matemaético
para elucidar o mecanismo de molhamento em membranas hidrofébicas para siste-
mas de remocao de CO, utilizando solugoes aquosas de aminas. Embasado em
resultados computacionais e experimentais, os autores observaram que a mudanca
de temperatura do liquido pode causar instabilidade na transferéncia de massa dos
moédulos devido ao molhamento dos poros. Ao comparar o Koo, obtido experi-
mentalmente e Kcp, obtido pelo modelo nas condigoes experimentais considerando
operagao sem molhamento, constataram que apesar do Koo, experimental apresen-
tar tendéncia de crescimento com a elevagao da temperatura, a sua discrepancia com
o Koo, sem molhamento tornava-se cada vez maior. Em baixa temperatura, a 15°C,
o valor experimental era 81,4% do valor sem molhamento e, em alta temperatura, a

35°C, ja tinha reduzido para 41,1% do valor sem molhamento.
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(IV) Efeito da vazao das correntes

A avaliacao dos efeitos da hidrodinamica do escoamento dos fluidos ao longo do
equipamento auxilia a determinar o cenario de operacao que favorece a reducao da
resisténcia de TM. Em relagao a corrente de liquido, a variacao da vazao afeta a
eficiéncia do processo ao influenciar a concentragao de amina na interface liquido-gas.
Ao operar com baixa vazao de liquido, a quantidade de MEA disponivel na interface
para reagir com o COy pode tender a zero, uma vez que a rea¢ao ocorre de maneira
instantanea. Por outro lado, ao operar com alta vazao, maior é a reposicao de MEA
na interface que, consequentemente, compensa a quantidade que foi consumida.

A variacao simultaneamente da vazao de liquido e de gas revelou que o efeito da
vazao do liquido ¢é significativamente maior que a do gas, uma vez que — conforme
as discussoes anteriores sobre o efeito da porcentagem de molhamento dos poros e
o efeito da temperatura das correntes — as resisténcias Ry, e Ry, sao as parcelas
de maior contribuicao da resisténcia global de TM do CO,. De acordo com a Fi-
gura considerando o cendrio base com vazao do liquido igual 0,33 m3/s e a
vazao de gds variando entre 0,160 e 0,654 m?3/s, a soma das parcelas Rg e Ryg
variou de 0,53% a 0,44% da resisténcia global de CO,. Por outro lado, considerando
o cenario base com vazao do gas igual 0,33 m?®/s e a vazao de liquido variando entre
0,160 e 0,654 m3/s, o aumento da vazao do liquido promoveu uma reducao de 3,35%
da resisténcia global de CO,, indo de 83.718 s/m para 80.913 s/m.

= Cenario base

8.3

8.2 4

8.1+

Resisténcia global de TM do CO2 (s/m

0.2 0.2

0.4
0.5

0.6 0.6
07 07 Vazao do gas (m?/s)

Vazao do liquido (m?/s)

Figura 4.18: Influéncia da vazao do liquido e do gas sobre a resisténcia global de
TM do CO,. As linhas vermelhas destacam a variacao do cenario base no qual a
vazao do liquido é igual a 0,33 m?3/s ou a vazao do gés ¢ igual a 0,33 m?/s.
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Em relagao a corrente de gés, apesar da inexpressiva parcela das resisténcias Rg
e Ry, a variacao da vazao do gés pode afetar o processo ao influenciar no tempo de
residéncias das moléculas de COs pelo equipamento. Quanto menor a vazao de gas,
menor é a quantidade de gas natural tratado por dia, entretanto, maior é o tempo
de residéncia e, consequentemente, maior é a eficiéncia de remocgao de CO,.

Esse comportamento estd em conformidade com demais conclusoes de outros au-
tores presentes na literatura. Mavroudi e colaboradores [83] investigaram por meio
de experimentos e de simulagao computacional o uso de membranas microporosas
comercias para remoc¢ao de COs — oriundo da mistura gasosa de CO3/Ny com 15%
de COy — utilizando DEA 0,5 a 2M como liquido absorvente. Os resultados apon-
taram que a resisténcia da membrana controlou o transporte de massa do processo
e que o aumento da vazao do liquido promoveu aumento do coeficiente Koo, até
atingir um ponto de saturagao. Além disso, a remocao de CO, foi favorecida pela
reducao da vazao de gas e pelo aumento da vazao do liquido. Resultados semelhantes
foram obtidos por Rongwong e colaboradores [69] no qual o fluxo transmembrana
de CO, foi favorecido pelo aumento da velocidade do liquido, principalmente pelo
aumento na regiao de baixa velocidade, uma vez que, a partir de determinado ponto,
o aumento do fluxo transmembrana de CO, passou a tender a um limite.

Além disso, é importante destacar que o efeito das vazao do liquido absorvente
esta atrelado ao liquido escolhido e sua capacidade de absorcao. Wang e cola-
boradores [63] investigaram, por meio de simulagdo computacional, o uso de trés
solugbes aquosas de aminas — DEA, metildietanolamina (MDEA) 2-amino-2-metil-
I-propanol (AMP) — para remogao de CO utilizando membranas microporosas
hidrofébicas. Os resultados apontaram que o aumento da velocidade do liquido foi
capaz de favorecer o fluxo transmembrana de CO, somente quando AMP e DEA
foram utilizadas. As trés aminas reagem com o CO, de maneira distinta e isso afeta
a capacidade de remocao do poluente. Comparada com as demais, a MDEA tem
a menor capacidade de absorcao e o fluxo transmembrana de CO, é cerca de 3,5
vezes maior utilizando AMP e DEA. Consequentemente, a queda de concentracao
de amina na regiao da interface liquido-gas é mais expressiva nos casos com AMP e
DEA e, por causa disso, o aumento da vazao do liquido nao influencia a eficiéncia
do processo quando a MDEA ¢ utilizada.

Por fim, é importante ressaltar que, apesar do modelo desenvolvido nesta dis-
sertagdo e de demais modelos utilizados em outras publicagoes [63], 69 [76], [83H87]
nao considerarem a dependéncia que a porcentagem de molhamento tem com outras
variaveis do processo, os efeitos hidrodinamicos podem ser capazes de influenciar nas
resisténcias da membrana, Ry, e Ry, ao afetar a porcentagem de molhamento. De
acordo com as equacoes que definem as resisténcias locais do processo, Equacoes

até [4.31] a variacdo das vazao de liquido e de gas sé é capaz de afetar, respectiva-
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mente, as parcelas Ry, e Rg. Todavia, os resultados de Goyal e colaboradores [81]
apontam que, apesar de inicialmente o aumento da vazao do liquido favorecer um
maior fluxo transmembrana de CO,, a partir de um determinado ponto, a mu-
danca do regime de escoamento é capaz de intensificar o molhamento dos poros e,
consequentemente, reduzir o fluxo transmembrana de CO,. Portanto, como o mo-
lhamento dos poros ¢é a principal causa do aumento da resisténcia global de TM, os
efeitos da vazao das correntes na resisténcia da membrana nao podem ser totalmente

negligenciados.

(V) Efeito da concentracao de MEA e de CO; no liquido

Diversos estudos [61], [63], (76, [79], [82H87] tém avaliado os efeitos da concentragao
das solugoes aquosas de aminas em modulos de contactor por membrana, uma vez
que a escolha do liquido absorvente e sua concentracao tem um efeito importante
na remocao do CO,. Quanto maior a concentracao do liquido absorvente, maior é
a quantidade de COy que é absorvido. O aumento da taxa de reacao quimica faz
com que a concentracao de COy na regiao de liquido préximo a interface liquido-gas
decresca rapidamente e, consequentemente, diminui a resisténcia global de TM e
aumenta a eficiéncia de remogao do poluente [87].

De acordo com a Figura [£.19] a variacdo da concentragdo de MEA teve um
efeito expressivo na redugao da resisténcia global de TM do CO,, principalmente em
relacao a parcela de membrana preenchida pelo liquido. O aumento da concentragao
de MEA de 0,1 até 5M promoveu: uma reducao de 73,34% da resisténcia Ry, (indo
de 10.671,00 para 2.839,60 s/m), uma redugao de 70,51% da resisténcia Ry, (indo
de 131.376 para 38.746 s/m) e uma redugao de 70,61% da resisténcia global (indo
de 142.374 para 41.849 s/m). Além disso, de acordo com a Figura , apesar
da expressiva reducao da resisténcia Ry, essa parcela continuou sendo a de maior
contribuicao, variando entre 92,28% e 92,58% da resisténcia global.

Conforme apresentado anteriormente na discussao sobre o efeito da temperatura
das correntes (item III desta Subsegao e de acordo com as Equagoes e
4.30, os produtos E- kr, e E- ky, sao os termos responsaveis por determinar, respec-
tivamente, as resisténcias Ry, e Ry, que sao as maiores contribuigoes a resisténcia
global de TM do CO,. O aumento da concentragao de MEA favorece principalmente
o aumento do fator de enriquecimento que, consequentemente, reduz as resisténcias
Ry, e Ryr,. Apesar disso, o modelo implementado neste trabalho também considera
os efeitos sobre as propriedades fisicas do liquido e, por causa disso, contabiliza os
efeitos provocados nos termos ki, e kyp, pela mudanca da concentragao de amina.

O aumento da concentracao de MEA levou a reducao da difusividade das

moléculas livres de CO; — que nao reagiram com a amina em solucao — e, con-
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sequentemente, reduziu os coeficientes de transporte ki, e kyr. De acordo com a
Figura [4.21] o aumento de Cyga de 0,1 até 5M promoveu: uma redugao de 26,53%
da difusividade Dy, (indo de 2,673-107° até 1,964- 107 m?/s) e uma redugdo de
26,53% da difusividade Dy, (indo de 5,011-10719 até 3,682-1071° m?/s). Conse-
quentemente, essas quedas nas difusividades levaram a uma reducao de 18,58% no
coeficiente ky, (indo de 7,290-107° até 5,935-107° m/s) e uma reducio de 26,53%
no coeficiente kyy, (indo de 5,183-107% até 3,808- 107 m/s). Contudo, o principal
efeito da concentracao de amina que afeta a resisténcia global de TM ¢ sua influéncia
sobre o fator de enriquecimento. De acordo com a Figura [£.22] apesar da redugao
dos coeficientes ki, e kv, 0 aumento de Cyga de 0,1 até 5M quase quintuplicou o
fator de enriquecimento (indo de 1,290 até 5,932) e, por causa disso, o aumento dos
termos E- ki, e E-kyy, foi favorecido pelo aumento da concentracao de amina. O
termo E- ky, sofreu um aumento de 275,68% (indo de 9,372-107° até 3,521-107%) e o
termo E- kyy, sofreu um aumento de 238,98% (indo de 6,664- 107¢ até 2,259- 107).
Os dois termos tiveram uma aumento percentual semelhante, porém, a parcela da
membrana Ry, é a resisténcia local de maior contribuicao, uma vez que, o termo

E- kv, é de 14,06 a 15,59 vezes menor que o termo E- kr,.
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Figura 4.21: Influéncia da concentracao de MEA sobre a difusividade e o coeficiente
de TM do COs.

Esses resultados estao em conformidade com demais conclusoes de outros auto-

res presentes na literatura. Faiz e colaboradores [760] e Zhang e colaboradores [87]
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Figura 4.22: Influéncia da concentracao de MEA sobre o fator de enriquecimento e
os coeficiente de TM do CO,.

investigaram por meio de simulagao computacional o uso de membranas micropo-
rosas hidrofébicas para remocao de CO4 utilizando MEA como liquido absorvente.
Faiz e colaboradores [76] usaram uma mistura gasosa de 10% de CO,, 10% de HsS
e 80% de CH, e avaliaram a remocao simultanea de CO, e H,S. Zhang e colabora-
dores [87] usaram uma mistura gasosa de CO2/CHy com 14% em volume de COs e,
além de MEA | investigaram os efeitos de outras trés solugoes aquosas de aminas —
DEA, TEA e 1-(2-Hidroxietil)pirrolidina (1-(2HE) PRLD). Os resultados de Faiz e
colaboradores [76] apontaram que, quando a concentragdo de MEA aumentou de 1
para 2M e, posteriormente, para 3M a eficiéncia de separagao foi, respectivamente,
46,8%, 72,5% e 85,8%. Os resultados de Zhang e colaboradores [87] apontaram que
a 1-(2HE) PRLD obteve a maior eficiéncia de remocao dentre as quatro aminas
avaliadas, atingindo uma eficiéncia elevada mesmo em baixa vazao de liquido. En-
tretanto, apesar de menor, as demais aminas — MEA, DEA e TEA — tiveram um
rapido aumento da eficiéncia a medida que a concentracao do liquido aumentava. O
acréscimo de 0,4 até 0,9M promoveu um aumento da eficiéncia de remocao de CO,
de 53% para 100% utilizando 1-(2HE) PRLD, de 44% para 90% utilizando MEA,
de 37% para 73% utilizando DEA e 47% para 85% utilizando TEA.

Por fim, além de avaliar os efeitos da concentracao de MEA, a metodologia desta

dissertagao propos simulagoes para investigar os efeitos provocados pela presenca de
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uma pequena concentragao de COy no liquido absorvente. As andlises realizadas
pelas publicagoes [61], [63], [76, [79, 82H8T] avaliaram o potencial de solugoes de aminas
novas — que nao passaram por uma etapa de regeneracao. Entretanto, apds a etapa
de separacao, o liquido absorvente — rico no componente poluente — passa por uma
etapa de regeneracao a fim de remover o poluente e, posteriormente, ser reutilizado
em um novo ciclo da etapa de separagao. Desta forma, a solucao aquosa de amina
pode perder sua capacidade de absorcao devido a presenca de uma pequena quan-
tidade de COy ap6s diversos ciclos de separagdo e/ou caso a etapa de regeneragao
nao tenha uma eficiéncia de 100% [77].

De acordo com a Figura quanto maior a concentracao de COy no liquido
absorvente, menor é o fator de enriquecimento e, consequentemente, a MEA apre-
senta menor capacidade de absor¢cao de CO,. Esse efeito fica mais proeminente a
medida que a concentracao de MEA aumenta: o aumento da concentragao de CO,
no liquido de 0 até 0,3M promoveu uma reducao de 18,003% do fator de enriqueci-
mento (indo de 2,902 para 2,380) quando a Cyga foi igual a 2M e promoveu uma
reducao de 32,956% do fator de enriquecimento (indo de 5,932 para 3,977) quando a
Cuea foi igual a 5M. Consequentemente, por causa da influéncia da reacao quimica
sobre o transporte de massa, a reducao do fator de enriquecimento levou ao aumento
da resisténcia global de TM do CO,. De acordo com a Figura [4.24) o aumento da
concentracao de COy no liquido de 0 até 0,3M promoveu um aumento de 22,081%
da resisténcia global de TM (indo de 74.124 para 90.492 s/m) quando a Cyga foi
igual a 2,5M e promoveu um aumento de 49,313% da resisténcia global de TM (indo
de 41.849 para 62.486 s/m) quando a Cyga foi igual a 5M.

(VI) Comparagao das varidveis analisadas

A Tabela compara os resultados discutidos nos itens I a V desta
Subsecao [4.5.1| e apresenta a resisténcia global de TM do CO45 no qual o cenario 1
considera o valor minimo de apenas uma das variaveis no intervalo indicado na Ta-
bela [4.3] e, da mesma forma, o cenario 2 considera o valor maximo. Além disso,
a Tabela também mostra a porcentagem de reducao ou aumento da resisténcia
global de cada cendrio em relacao a resisténcia global do cenério base. Conforme
esperado, a porcentagem de molhamento dos poros da membrana foi a variavel de
maior impacto. Caso o equipamento operasse sem molhamento, resisténcia global de
TM do COs teria uma redugao de 89,792% em relagao ao cenario base (M = 50%),
enquanto que caso operasse com molhamento total dos poros, teria um aumento de
129,09%.

Portanto, o grande impacto da porcentagem de molhamento confirma que o

principal empecilho da tecnologia de contactores por membrana é o desenvolvimento
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Tabela 4.4: Efeitos das varidveis sobre a resisténcia global de TM do CO,™!

Resisténcia global de TM do CO; (s/m) e a relagao
com a resisténcia global do cendrio base?

Variavel Cenario 1 Cenario 2
Molhamento 8.382 (—89,79%) 188.113 (+129,09%)
Temperatura do liquido  176.955 (4115,50%) 62.903 (—23,39%)
Temperatura do gas 82.131 (+0,022%) 82.106 (—0,008%)
Vaziio do liquido 83.718 (+1,96%) 80.913 (—1,46%)
Vazdo do gés 82.161 (+0,059%) 82.089 (—0,029%)
Concentragao de MEA 142.374 (+73,39%) 41.849 (—49,03%)
Concentragao de CO, 82.112" 96.646 (+17,70%)

"1 Os cendrio 1 e 2 consideram, respectivamente, o valor minimo e maximo de
apenas uma das varidveis no intervalo indicado na Tabela e mantendo as
outras com valores do cendrio base.

"2 A resisténcia global de TM do CO, do cenério base é igual a 82.112 s/m.

"3 Cendrio 1 da Concentracao de CO, é igual o cenério base.

de membranas economicamente vidveis e que sejam capazes de evitar o molhamento
dos poros e que mantenham consisténcia da eficiéncia por longo periodo de operagao,
principalmente, em condigoes de alta pressao e temperatura. Essa mesma conclusao
foi obtida por Siagian e colaboradores [14] com base na revisao da literatura.

Além disso, os resultados apontaram que a temperatura do liquido e a concen-
tragao de MEA também ocasionaram impactos significativos na resisténcia global
de TM do COs. De acordo com os dados obtidos, aumentar, simultaneamente, a
temperatura do liquido e a concentracao de MEA é a opgao que proporciona a maior
redugao da resisténcia global de TM do COs e, consequentemente, eleva a eficiéncia
do equipamento. Todavia, é fundamental destacar que, apesar da modelagem e
simulagao computacional permitir a avaliacao dos impactos de cada variavel separa-
damente, na pratica elas podem ser capazes de interferir no molhamento dos poros
e, portanto, tais conclusoes sao um indicativo de cenario 6timo que precisam ser

confirmado por meio de analises e discussoes de resultados experimentais.

4.5.2 Dimensionamento da unidade de contactor

Nesta subsecao é apresentada a discussao dos resultados das simulacoes cuja
metodologia esta presente na Subsecao O resultado do dimensionamento da
unidade de tratamento de gas natural utilizando apenas a tecnologia de contactor
por membrana apontou que, em relacao ao cenario base — com molhamento de

50% —, a 4rea necessdria para atingir a especificacao do projeto foi de 209.230 m?,
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equivalente a 111 vasos de separacao atuando em paralelo e com cada vaso contendo
5 médulos de contactores em série. A Figura apresenta o comportamento da
corrente de produto durante o dimensionamento do cenério base. A medida em que
se aumenta a area de contato, pelo acréscimo dos vasos de separacao em paralelo,
maior € a eficiéncia de remocao do COs, no entanto, maiores sao as perdas de metano
e dos demais hidrocarbonetos, que foram iguais a, respectivamente, 0,268% e 0,183%

no ponto em que a fracao molar de CO, atingiu o maximo de 3%.

Dimensionamento do cenario base (M = 50%)
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Figura 4.25: Resultado do dimensionamento do cendrio base da unidade de contactor
por membrana.

Além disso, nota-se a partir da Figura |4.25] que a adi¢ao de vasos de separacao
acima do necessario levaria a geracao de gases sobrespecificados — com fracao molar
de CO4 abaixo de 3% — e, consequentemente, a unidade promoveria maiores perdas
de hidrocarbonetos. Por exemplo, em relacao ao cenario base, caso a unidade tivesse
200 vasos de separacao, a saida da corrente de gds natural teria apenas 0,234% mol
de CO,, todavia, a perda de CH, e de C,, seria praticamente o dobro da obtida
na unidade com 111 vasos. Portanto, o superdimensionamento da unidade, além de
gerar maior gasto com aquisicao de membranas e instalagao dos médulos, promove

maior perda de produto.
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(I) Efeito da porcentagem de molhamento dos poros

Conforme discutido no item VI da Subsegao [4.5.1] dentre as varidveis analisa-
das, o molhamento dos poros da membrana foi a varidvel que causou maior impacto
no transporte de massa (TM), visto que, a resisténcia Ry, é a parcela de maior
contribuicao a resisténcia global de TM do COs. Desta forma, presume que o di-
mensionamento da unidade seja sensivel a variacao da porcentagem de molhamento.
A andlise do efeito do molhamento dos poros sobre a resisténcia global de TM do
COg e a contribuicao da parcela Ry, encontra-se no item II da Secao [4.5.1]

A Figura [4.26) mostra o comportamento da fragao molar de CO5 na corrente
de produto durante o dimensionamento da unidade ao variar a porcentagem de
molhamento entre 0,1% e 99,9%. A reducao de M de 50% (cendrio base) até 0,1%
(préximo a operacao sem molhamento) levou a uma redugao de 95,496% do nimero
de vasos necessdrios, indo de 111 vasos (equivalente a 209.230 m?) até somente 5
vasos (equivalente a 9.424,80 m?). E o aumento de M de 50% (cendrio base) até
99,9% (préximo a operagao com molhamento total) levou a um aumento de 63,063%
do ntimero de vasos necessarios, indo até 181 vasos (equivalente a 341.180 m?).

Quanto maior a porcentagem do molhamento da membrana — e, consequente-
mente, quanto maior a resisténcia global de TM do CO5 — maior é a drea necessaria
para remover a mesma quantidade de poluente da corrente de produto. Essa relacao
de proporcionalidade direta entre o niimero de vasos e a resisténcia pode ser veri-
ficada na Figura [4.27] que apresenta o perfil da resisténcia global de TM do CO,
e o perfil do ntimero de vasos necessarios para tratar a corrente de gas natural ao
variar a porcentagem de molhamento. Além disso, pode-se destacar a contribuicao
da parcela de Ry, em relacao a resisténcia global de TM do CO4 o qual foi maior
que 90% em praticamente todo o intervalo. Para M igual a 0,1%, 1% e 10% a con-
tribuicao de Ry, foi, respectivamente, 6,306%, 40,211% e 86,931%. Enquanto que
para M entre 20% e 99,99%, a contribuicao de Ry, ficou entre 92,941% e 98,467%.

Uma comparacao preliminar entra as tecnologias de permeacao gasosa e con-
tactor por membrana evidencia que — caso seja possivel manter a porcentagem de
molhamento estavel durante um longo periodo de operacao — a unidade de contac-
tores operando com no méaximo 20% de molhamento conseguiria atingir as mesmas
exigencias de projeto e utilizando menos area de membrana que o resultado do
dimensionamento do cenario base da unidade de permeacao gasosa, o qual foi apre-
sentado e discutido na Subsegao [3.5.3] Entretanto, o nimero de vasos de separagao
utilizando a tecnologia de contactores aumentou cerca de 36 vezes quando a porcen-
tagem de molhamento foi de 0,1% para 99,9% e, consequentemente, a tecnologia de
permeacao mostrou-se mais vantajosa em relacao a area de membrana necessaria.

Ainda considerando a hipdtese de que seja possivel manter a porcentagem de
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Figura 4.26: Resultado do dimensionamento da unidade de contactor por membrana
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Figura 4.27: Perfil do nimero de vasos de separacao e da resisténcia global de
TM do CO, da unidade de contactor por membrana ao variar a porcentagem de
molhamento.
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molhamento estavel durante um longo periodo de operacao e que o dimensionamento
seja realizado considerando essa porcentagem de molhamento constante e especifica
do médulo utilizado, as Figuras e revelam que a pureza do CH,4 na corrente
de produto e a perda de CHy foram praticamente constantes e independente da
variacao da porcentagem de molhamento e da area necessaria. De acordo com a
Figura [4.28) a fracdo molar de CH, ficou entre 79,063% e 79,803%. De acordo com
a Figura [4.29, para M maior que 10%, a perda de CHy foi menor que 0,3% e, para
M menor que 10%, a perda méxima de CHy foi de 1,065% em M igual a 0,1%. O
mesmo comportamento foi observado para a perda de Co, , para Ml maior que 10%,
a perda de Cy . foi menor que 0,2% e, para M menor que 10%, a perda maxima
de Cqy foi de 0,798% em M igual a 0,1%. Essa caracteristica pode ser justificada
pela menor resisténcia de TM dos componentes quando a operacao tende a ser sem
molhamento e, portanto, maior é a vazao transmembrana ao longo do médulo. Por
fim, cabe ressaltar que — mesmo aumentando no ntimero de vasos de separagao
— esse comportamento de perda constante de CHy e Cyy s6 foi obtido porque o
dimensionamento encerrou com o gés especificado em 3% mol de CO5 e que a maior

area necessaria esta relacionada com o aumento da porcentagem de molhamento.
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Figura 4.28: Resultado da fracao molar de CH, ao final da etapa de dimensiona-

mento ao variar a porcentagem de molhamento

No atual cenario de desenvolvimento tecnolégico, o molhamento dos poros ainda

é o responsavel por expressiva perda de eficiéncia ao longo do ciclo de vida dos
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Figura 4.29: Resultado da perda de CH, ao final da etapa de dimensionamento ao
variar a porcentagem de molhamento

modulos. Os resultados apontam a importancia da pesquisa de novos materiais a fim
de obter contatores por membrana economicamente viaveis, resistentes a degradagao
e que evitem a impregnacao de liquido absorvente nos poros, principalmente em

cenarios de alta pressao e alta temperatura.

(IT) Efeito das condigbes operacionais

Conforme discutido no item VI da Subsecdo [.5.1] dentre as varidveis anali-
sadas, a concentracao de MEA, a concentragao de CO, na solugao de MEA e a
temperatura do liquido foram as condi¢oes operacionais que, além da porcentagem
de molhamento, causaram maior impacto no transporte de massa (TM) e, conse-
quentemente, presume-se que o dimensionamento da unidade seja sensivel a essas
variaveis. A analise dos efeitos de T, sobre a resisténcia global de TM do CO,
encontra-se no item III da Subsegao [4.5.1} E a analise dos efeitos de Cypa € Cco,
sobre a resisténcia global de TM do CO, encontra-se no item V da Subsecao [4.5.1]
Para avaliar os efeitos dessas condigoes operacionais, o dimensionamento da uni-
dade de contactor por membrana foi realizado novamente variando a temperatura
do liquido, concentracao de MEA e COs loading para médulos com porcentagem de
molhamento indo de 0,1% até 99,9%.
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De acordo com as Figuras [£.30] [£.3T] e .32, as trés condicoes operacionais pro-

moveram efeitos similares sobre o dimensionamento da unidade de contactor. Nos

trés casos, os efeitos nao foram expressivos quando os médulos operavam com no
maximo cerca de 10% de molhamento e isto ocorreu, pois, neste intervalo, a variacao
das condicoes operacionais nao causou um impacto consideravel na resisténcia glo-
bal de TM do COs. Por outro lado, a partir de M igual a 10%, o impacto sobre
a a resisténcia global de TM do CO, foi maior e, consequentemente, as condigoes

operacionais — T, Cyga € Cco, — passaram a ter maior influéncia sobre o dimen-

sionamento.
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Figura 4.30: Resultado do dimensionamento do cendrio base da unidade de contactor
por membrana ao variar a porcentagem de molhamento e temperatura do liquido.

De acordo com a Figura em relagdo ao cendrio base com M igual a 50%,
a reducao de Ty, de 40 para 30°C aumentou a resisténcia global de TM do CO5 em
35,188% e, consequentemente, aumentou em 18,919% o nimero de vasos necessarios,
indo de 111 para 132 vasos de separacao. Por outro lado, o aumento de Ty, de 40 para
50°C diminuiu a resisténcia global de TM do CO4 em 24,568% e, consequentemente,
diminuiu em 17,117% o numero de vasos necessdrios, indo de 111 para 92 vasos de
separacao.

De acordo com as Figuras e [4.32] a redugao do COs loading gerou mais
impacto que o aumento da concentracao de MEA. Em relacdo ao cendrio base com
M igual a 50%, a diminuicao do COy loading de 0,15 para 0 diminuiu em 15,177%
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Figura 4.31: Resultado do dimensionamento do cendrio base da unidade de contactor
por membrana ao variar a porcentagem de molhamento e COq loading.
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Figura 4.32: Resultado do dimensionamento do cenario base da unidade de contactor
por membrana ao variar a porcentagem de molhamento e concentragao de MEA.
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a resisténcia global de TM do CO, e, consequentemente, diminuiu em 16,216% o
nimero de vasos necessarios, indo de 111 para 93 vasos de separacao. Enquanto que,
o aumento da concentracao de MEA de 2 para 3M (mantendo o COs loading igual a
0,15) diminuiu em 4,115% a resisténcia global de TM do CO, e, consequentemente,
diminuiu em 6,306% o ntimero de vasos necessérios, indo de 111 para 104 vasos de

separacao.

4.5.3 Demanda energética da unidade de contactor

A area de membrana e a demanda energética sao duas variaveis fundamentais
para determinar a viabilidade comercial do processo. De acordo com a metodologia
adotada — presente na Subsecao —, a demanda energética total da unidade
de contactores foi obtida pela soma do custo energético das etapas: (i) de rege-
neracao do liquido absorvente e (ii) da recompressao da corrente de COy destinada
a reinjecao.

Praticamente todos os cendrios avaliados (com M variando entre 0,1% e 99,9%)
tiveram o mesmo custo energético, cuja média foi de 99,17MW e a diferenca entre
o valor maximo e minimo foi de apenas 0,27MW. Apesar do percentual de molha-
mento afetar a drea de membrana necessaria (Figura , o mesmo nao se reflete
na demanda energética da unidade de contactor porque todos os cenarios foram
dimensionados para remover a mesma quantidade de CO, e atingir o maximo de
3% em mol de CO, na composicao final do gas natural e, portanto, todos tiveram
praticamente a mesma demanda na etapa de regeneracao. Além disso, a corrente
de CO, foi elevada até 60 atm em todos os cenarios avaliados e, portanto, todos
os cendrios também tiveram, praticamente, a mesma demanda na etapa de recom-
pressao. Ademais, os resultados apontaram que o custo da regeneracao do liquido é
12 vezes maior que o custo da recompressao (Figura .

Em relagao ao rendimento — quantidade de gas natural obtido por de-
manda energética da unidade — os cendrio avaliados obtiveram uma média de
24.211,82 molGN/pw.nh, entretanto, os resultados tiveram maior variacdo com o per-
centual de molhamento. Essa dependéncia pode ser justificada pelo aumento da
resisténcia ao transporte de massa dos componentes a medida que se intensifica o
efeito de molhamento. Desta forma, quando o contactor opera sem molhamento,
os demais produtos tém maior facilidade de serem absorvidos. Os resultados apon-
tam que variando o molhamento de 0,1% até 99,9%, o rendimento energético teve
um aumento de 483 molGN/yiw.h, indo de 23.784,50 até 24.267,50 molGN/pw.h. Ape-
sar dessa relagao, o aumento do molhamento dos poros nao é uma estratégia que
deve ser considerada, uma vez que, a perda de produto (CH4 e Cyy) por absorcao

nos contactores é extremamente baixa e, além disso, o aumento do percentual de
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Figura 4.33: Demanda energética da unidade de contactores

molhamento, embora a principio aumente o rendimento energético, vai aumentar
consideravelmente a area de membrana durante a etapa do dimensionamento, como
pode ser visto na Figura [£1.27]

Por fim, embora nao seja viavel utilizar a tecnologia de dessorcao em plataformas
maritimas, comparar os dois processos permite mensurar a vantagem da tecnologia
de contactor por membrana. Os resultados mostraram que, caso fosse utilizado
colunas de dessorcao, a demanda energética da etapa de regeneragao iria aumentar
mais do que quatro vezes, com uma média dos cenarios igual 405,25MW. Portanto,
a viabilidade comercial do processo seria reduzida devido a queda de 75,98% da

média do rendimento energético, indo de 24.211,82 para 5.815,26 molGN/Nw.p.

4.5.4 Comparacao das tecnologias de membrana

Apods a discussao exposta na Secao e nas subsecoes anteriores da atual
Segdo [4.5] os resultados obtidos apontam as vantagens e desvantagens das tecno-
logias de membrana voltadas para separacao de misturas gasosas, em particular a
remocao de COy do gés natural. A eficiencia da permeagao gasosa estd atrelada a
seletividade da membrana (embora seu material polimérico seja suscetivel aos efei-
tos de plastificagao). Por outro lado, a eficiéncia do contactor esté relacionada com

a interagao entre os componentes da mistura gasosa e o liquido absorvente (em-
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bora sua estrutura polimérica seja suscetivel a efeitos de molhamento dos poros da
membrana).

As Figuras e avaliam os indicadores de desempenho das duas tecnolo-
gias separadamente e destacam, respectivamente, o impacto da pressao do permeado
para o processo de permeacao gasosa e o impacto do molhamento para o processo
de contactor por membrana. Essas variaveis foram selecionadas para avaliacao por
causa: (i) da reduc@o do custo energético da unidade de permeacao devido ao au-
mento da pressao do permeado (Figuras e e (ii) do maior efeito sobre
a resisténcia global de TM do CO, da unidade de contactor devido a variagao da
porcentagem de molhamento (Tabela [£.4)).

Em relagao a permeagao (Figura , o aumento da pressao na saida do per-
meado de 3 para 6 atm — embora tenha a desvantagem de aumentar em 13,79%
a drea de membrana da unidade e aumentar em 10,01% a perda de CH, e em
13,44% a perda de C,, , consequentemente, reduzindo em 8,85% o fator de separacao
COy/CHy — teve a vantagem de reduzir consideravelmente o custo energético, que
teve uma queda de 34,45%, e, por causa disso, teve o efeito positivo de aumentar o

rendimento energético em 47,64%.

Figura 4.34: Influéncia da pressao de permeado sobre os indicadores de desempenho
da unidade de permeagao gasosa.

Em relacao ao contactor, a viabilidade comercial da tecnologia esta fortemente
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Figura 4.35: Influéncia do molhamento dos poros sobre os indicadores de desempe-
nho da unidade de contactor por membrana.

atrelada a estratégias que reduzam a porcentagem de molhamento dos poros, prin-
cipalmente, & longo prazo. Na Figura[£.35], as linhas continuas azul e vermelha mos-
tram a diferenca do perfil de desempenho entre a operagao sem molhamento (com
M igual a 0,10%) e a operagao com molhamento total (com M igual a 99,90%). E
fundamental frisar que, ao comparar as operacoes sem e com molhamento, apesar da
reducao da perda de CHy em 75,12% e da perda de Cy, em 77,33% — o qual ocorreu
devido ao aumento da resisténcia global de transporte de massa (TM) no processo
com molhamento e, consequentemente, levou ao acréscimo do fator de separagao
CO4/CHy em 300,93% — o aumento do efeito de molhamento nao deve ser favore-
cido, uma vez que seu principal impacto foi o aumento da area de membrana em
3.520% que, como resultado, aumenta o investimento destinado a aquisi¢ao de bens
de capital (CAPEX) da unidade. Por fim, o rendimento — quantidade de gas natural
obtido por demanda energética da unidade — permaneceu praticamente constante
porque: (i) os cendrios foram dimensionados para remover a mesma quantidade de
poluente a fim de atingir a meta de 3% em mol de CO, e (ii) os principais custos
energéticos estao relacionados com as etapas de regeneracao e de recompressao para
reinjecao que ocorrem apos a etapa de absorcao no contactor.

A comparacao dos indicadores de desempenho das duas unidades permite avaliar

o potencial tecnolégico entre os contactores por membrana — que ainda se encon-
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tram em estagio de pesquisa e desenvolvimento — e o processo de permeacao gasosa
— que ja esta estabelecido comercialmente. De acordo com a Figura 4.36| indepen-
dentemente da porcentagem de molhamento, o contactor teve expressiva vantagem
em relacao ao fator de separacao e as perdas de produto. O fator de separacao
CO5/CH, do contactor com M = 99,9% foi 10.559 vezes maior que o desempenho
do permeador com Ppey = 3 atm e as perdas de CHy e de Cyy foram, respecti-
vamente, 104 e 70 vezes menores. Entretanto, a unidade de permeacao gasosa —
mesmo com maijores perdas — obteve maior rendimento energético, o qual foi em
torno de 9 a 14 vezes maior que a unidade de contactores. Isso ocorreu por causa
do elevado custo da regeneragao do liquido absorvente que aumentou a demanda
energética de tal forma que o custo energético total da unidade de contactores foi
em torno de 11 a 16 vezes maior que da unidade de permeacao. Além disso, mesmo
que a desvantagem da demanda energética pudesse ser superada, a viabilidade da
tecnologia de contactores ainda esta fortemente dependente de melhorias da reducao
do molhamento dos poros da membrana, uma vez que os resultados apontaram que
a area do contactor é menor que a area da permeagao apenas se a porcentagem
de molhamento puder ser mantida abaixo de 20%. A Figura mostra que a
area de membrana do contactor com M = 0,1% e com M = 99,9% foi, respectiva-
mente, 12 vezes menor e 3 vezes maior que a area de membrana do permeador com

Pperm = 3 atm.

Figura 4.36: Comparacao dos indicadores de desempenho das tecnologias de mem-
brana.

178



Embora a combinacao das duas tecnologias de membrana nao tenha sido o foco
desta dissertacao, estudos apontam que essa pode ser uma estratégia viavel — depen-
dendo da concentragao de CO, na alimentagao e de outras condigoes operacionais.
Segundo Baker e Lokhandwala [88], a permeacao gasosa é, frequentemente, empre-
gado no processamento de gas natural quando a corrente possui alta composicao de
CO4 (até 40% em mol) e baixa vazao (até 10 MMSCFD). Enquanto que os sistemas
utilizando aminas sao, frequentemente, empregados quando a corrente possui baixa
composicao de COy (entre 2% a 25% em mol) e alta vazao (até 500 MMSCFED). Além
disso, os autores [88] ponderam sobre a possibilidade de combinagao dos processos
quando a corrente tem, simultaneamente, alta composicao de CO, e alta vazao.

Outra alternativa para melhorar o potencial dos contactores, capaz de reduzir
tanto o efeito de molhamento quanto a demanda energética da etapa de regeneracao,
¢ a utilizagao da prépria dgua do mar — um recurso praticamente ilimitado no
contexto offshore — como liquido absorvente. Além disso, outra linha de pesquisa
que recentemente vem sendo explorada na literatura é a substituicao das solugoes
de aminas por liquidos i6nicos nos processos de remogao de COy [14, 89H92]. De
maneira geral, as solugoes de aminas possuem alta pressao de vapor, sao corrosivos
e necessitam de alta energia para regeneragao. Por outro lado, os liquidos ionicos
possuem alta solubilidade de CO,, alta seletividade, baixa pressao de vapor e alta
estabilidade térmica — caracteristicas que os fazem ter cada vez mais destaque como
potencial liquido absorvente [14] [90].

Dessa forma, por mais que o processo de contactor por membrana tenha des-
vantagens, os resultados apontam o seu potencial tecnolégico na remogao de CO,
do gas natural causando perdas infimas de hidrocarbonetos mesmo em condicao de
elevada composic¢ao do poluente. Em relacao a tecnologia de permeacao gasosa, as
pesquisam precisam continuar desenvolvendo membranas economicamente viaveis
capazes de suportar o efeito de plastificacdo em condigoes extremas de alta pressao
e alta composicao de CO,. Ao passo que, em relagao a tecnologia dos contactores,
as pesquisas precisam focar em estratégias de reducao do efeito de molhamento dos
poros da membrana, seja pelo desenvolvimento de novos materiais ou pelo desen-
volvimento de novos liquidos absorventes. Além disso, como a permeacao gasosa ja
se encontra estabelecida comercialmente nas tltimas décadas, mais pesquisas preci-
sam avaliar economicamente o uso de contactores em cenarios de producao em larga

escala.
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Capitulo 5

Conclusoes e Recomendacoes

5.1 Conclusoes

Nos tultimos anos, devido aos alertas de mudancgas climaticas e a maior cons-
cientizacao da importancia de politicas de preservacao ambiental, o interesse pelo
desenvolvimento de processos destinados a captura do poluente CO5 tem aumen-
tado cada vez mais. As tecnologias nao convencionais baseadas em equipamentos
de membranas despertaram o interesse do setor industrial por causa da simplicidade
de operacao, da facilidade de manutengao, do tamanho reduzido dos sistemas e das
demais vantagens economicas quando comparadas as tecnologias convencionais de
absorcao fisica, absorcao quimica, adsorcao e separacao criogénica. Em relacao ao
cenario brasileiro, o desenvolvimento das tecnologias de membrana para remog¢ao
do COy recebeu maior relevancia principalmente apds as descobertas em 2007 dos
reservatérios de pré-sal. Além de possuir uma alta razao de gas por 6leo, o gas natu-
ral destes reservatérios podem atingir alta composicao de COy que, de acordo com
o orgao regulador, Agéncia Nacional do Petréleo, Gas e Biocombustiveis (ANP),
precisa ser inferior a 3% em mol para que o gds possa ser comercializado no Brasil.

Desta maneira, devido a relevancia do tema tanto para a comunidade cientifica
e para setor industrial quanto, principalmente, para o setor social, esta dissertagao
se propos: (i) a desenvolver e implementar computacionalmente os modelos ma-
tematicos de duas tecnologias nao convencionais — a permeacao gasosa e 0 contac-
tor por membrana — e, em seguida, (ii) simular, avaliar e comparar duas unidades
de processamento de gas natural utilizando exclusivamente uma das tecnologias de
membrana na etapa de remocao do CO,. A modelagem dos equipamentos apontou
que a remocao do poluente e a perda dos produtos (CHy e Cq, ) estdo atrelados a
trés fatores: (1) a drea de membrana; (2.1) a permeancia dos componentes — no
caso da permeacao gasosa; (2.2) a resisténcia global de transporte de massa (TM)

dos componentes — no caso do contactor por membranas e (3) a for¢a motriz dos
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componentes.

Em relacao ao processo de permeacao gasosa, a etapa de estimacao dos
parametros das equacoes de permeancia do CO, e CHy revelou-se essencial para
obtencao de resultados com maior capacidade de representacao do processo real,
visto que o efeito de plastificacao é, atualmente, uma das principais desvantagens
comerciais desta tecnologia. As equagoes utilizadas foram capazes de mensurar o
impacto da plastificagdo em membrana comercial de acetato de celulose e revelaram
que em cendrios de alta pressao (entre 30 e 60 atm) a permeancia do COy e do
CH,4 podem apresentar diferentes comportamentos dependendo da quantidade de
poluente na corrente de alimentacao. Quando a composicao molar de CO, é maior
que 10%, a permeancia dos componentes aumenta a medida que a pressao aumenta,
todavia, quando a composicao molar de CO, é menor que 10%, a permeancia dos
componentes reduz a medida que a pressao aumenta. Dessa maneira, ao conside-
rar a variacao da permeancia ao longo do comprimento do vaso de separacao, foi
possivel mensurar o impacto que efeito de plastificacao do CO5 é capaz de ocasionar
no dimensionamento da unidade de permeacao gasosa.

Diversas publicagoes, como as fontes [29, B2, 34], [36, B7, 41, 42], comumente
simplificam o cédlculo da permeancia e utilizam valores constantes — os quais sao
obtidos experimentalmente em determinada condi¢ao de pressao e composicao — a
fim de simular o transporte de massa de misturas contendo agentes plastificantes
em equipamentos de permeacao gasosa. No entanto, esta dissertacao avaliou que a
utilizagao desta simplificagao pode acarretar no subdimensionamento da unidade de
tratamento de gas natural e, além disso, pode levar o modelo a indicar maior perda
de produto (CHy e Ca, ) e maior demanda energética. Quando o modelo considera a
variacao da permeancia, a etapa de dimensionamento revela que a plastificacao tem
maior intensidade nos primeiros médulos onde a quantidade de CO, ainda é elevada
e proxima da composicao de alimentacao. Por outro lado, a medida que o poluente
é removido, a intensidade da plastificacao torna-se cada vez menor, visto que, nos
moédulos finais a composicao do CO4 é préxima de 3% em mol.

Além disso, a dissertacao avaliou a influéncia que a pressao das correntes tem
sobre o dimensionamento da unidade de permeacao. A investigacao constatou que
tanto a reducao da pressao da alimentagao quanto o aumento da pressao do perme-
ado geram efeitos similares — porém com diferentes magnitudes — no qual ocasio-
nou maior area de membrana e maior perda de produto (CHy e Cyy). Todavia, a
pressao do permeado pode ser considerada como uma variavel fundamental para a
viabilidade do processo, pois, a variagao de 3 atm promoveu reducao significativa da
demanda energética atrelada a etapa de recompressao e reinjecao do permeado e, ao
mesmo tempo, nao promoveu aumento expressivo da area de membrana necessaria

para atingir a composicao de 3% em mol de COs,.
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No que se refere ao processo de contactor por membrana, a principal diferenca
em relacao a permeacao gasosa ¢ a forma como a membrana atua no mecanismo
de transporte de massa dos componentes da mistura gasosa. Na permeacao, a
membrana atua como uma barreira seletiva — o qual permite preferencialmente a
transferéncia do poluente da corrente de alta pressao (alimentagao) para corrente de
baixa pressao (permeado). Por outro lado, no contactor, a membrana atua como um
suporte capaz de promover o contato entre a mistura gasosa e determinado liquido
absorvente — o qual permite preferencialmente a transferéncia do poluente por meio
do fendmeno de absor¢ao quimica ou fisica.

A anadlise da resisténcia de TM do processo foi fundamental para indicar quais
condicoes operacionais possuem maior influéncia sobre o desempenho do equipa-
mento de contactor. As simulacOes revelaram que as contribuicoes das resisténcias
da fase gas (Rg e Ryig) s@o praticamente inexpressivas quando o médulo opera com
molhamento parcial ou total, uma vez que, para porcentagem de molhamento maior
que 6,36% a soma de Rqg e Ryg nao ultrapassou 2% da resisténcia global de TM do
CO3. Em contrapartida, a resisténcia do liquido no interior dos poros da membrana
(Rypr) foi a parcela de maior contribuic¢ao, sendo a principal responsavel por limitar
a remo¢ao do CO,, uma vez que (i) foi necessirio uma pequena porcentagem de
molhamento (M) igual a 1,98% para igualar a Ry, & resisténcia da fase liquida (Ry)
e (ii) para porcentagem de molhamento maior que 6,88%, a parcela Ry, ja repre-
sentava mais de 80% da resisténcia global de TM do CO,. Tal resultado corrobora
com o fato apresentado na literatura que aponta o molhamento da membrana como
a principal desvantagens do contactor. Comparado com o cenario base com M de
50%, a reducao de M para 0,10% (considerada operacao sem molhamento) foi capaz
de reduzir a resisténcia global de TM do CO4 em 89,792%, enquanto que o aumento
de M para 99,9% (considerada operagao com molhamento total) teve a desvantagem
de aumentar a resisténcia global de TM do CO, em 129,092%. Consequentemente,
essas desvantagens gera impacto no dimensionamento da unidade e nos indicado-
res de desempenho utilizados para comparar as tecnologias. A area necessaria da
unidade de contactor s6 foi menor que a area da unidade de permeacao quando o
molhamento foi mantido abaixo de 20%. Ao aumentar M de 20% para 99,90%, a
area da unidade do contactor aumentou de 101.736 para 341.004m?.

Em relacao as condigoes operacionais, o aumento da concentracao de MEA e o
aumento da temperatura do liquido absorvente foram as opg¢oes que proporciona-
ram maior reducao da resisténcia global de TM do CO,. Além disso, na avaliagao
do dimensionamento, constatou-se que a influéncia destas varidveis torna-se cada
vez menor a medida que a operacao se aproxima do modo sem molhamento. Es-
ses resultados sao um indicativo do cenario étimo que ainda precisa ser confirmado

experimentalmente, visto que, embora seja possivel avaliar os efeitos das condicoes
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operacionais isoladamente, na pratica elas podem ser capazes de interferir no mo-
lhamento dos poros.

Outra condigao importante avaliada no dimensionamento foi a concentracao de
CO, presente na alimentacao do liquido absorvente, representado pela variavel adi-
mensional COq loading. A etapa de regeneracao permite que a solugao de MEA (aq)
seja reutilizada no processo, entretanto a remocao total do COy do liquido aumen-
taria consideravelmente a demanda energética da regeneracao. Por causa disso,
embora o aumento do CO, loading aumente a drea de membrana necessaria, o COq
nao ¢ removido completamente com a finalidade de evitar que a demanda energética
total da unidade inviabilizasse o processo.

Ademais, o potencial das tecnologias de membrana no tratamento de gas natural
no contexto offshore pode ser mensurado a partir da comparagao dos indicadores
de desempenho. Devido ao efeito de plastificacao, a permeacao teve perdas de CHy
e de Cqy em torno de, respectivamente, 28,56% e 13,28%. J4 no contactor, como
o mecanismo de separacao envolve absorcao dos componentes, a perda de produto
atingiu valores infimos e menores que 1,06% para o CHy e 0,798% para o Coy, 0
que, por consequéncia, fizeram que o fator de separacdo CO,/CHy do contactor
chegasse a ser 263 a 10.559 vezes maior que o da permeacao. Em relacao a demanda
energética, devido a necessidade da etapa de regeneracao do liquido, a demanda
da unidade de contactor foi em torno de 11 a 16 vezes maior que da unidade de
permeacao e, consequentemente, isso levou a unidade de permeacao a ter rendimento
de 9 a 14 vezes maior que o rendimento do contactor. Por fim, o controle do efeito
de molhamento mostrou-se fundamental para que a area de membrana da unidade
de contactor seja menor que a da unidade de permeagao, visto que, com M igual a
0,1% a érea do contactor foi 12 vezes menor que a da permeacao e com M igual a
99,9% a édrea do contactor foi 3 vezes maior.

Portanto, apds a avaliacao das duas tecnologias de membranas, os resultados
apontaram o potencial tecnolégico dos contactores que, embora tenham determina-
das desvantagens, sao capazes de remover o CO, do gés natural com perdas infimas
de hidrocarbonetos mesmo em condicao de elevada composicao do poluente. No con-
texto atual, embora a permeacao gasosa ja tenha maior maturidade comercial, as
pesquisas precisam continuar desenvolvendo membranas que sejam economicamente
vidaveis e capazes de suportar o efeito de plastificacao em condigoes extremas de alta
pressao e alta composicao de COs. No que se refere a tecnologia dos contactores, as
pesquisas precisam desenvolver estratégias para reduzir o efeito de molhamento dos
poros da membrana, seja pela utilizacao de novos materiais ou pelo desenvolvimento
de novos liquidos absorventes. Além disso, como os contactores ainda se encontram
em estagio de pesquisa e desenvolvimento, um maior nimero de estudos precisam

ser realizados para avaliar economicamente o uso de contactores em cenarios de
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producao em larga escala.

5.2 Recomendacoes para trabalhos futuros

e Avaliar o impacto da composicao de CO, na alimentacao do gés natural;

e Avaliar o uso de outros liquidos absorventes como a dgua do mar — devido a
sua abundancia no cenario offshore — e os liquidos i6nicos — devido ao seu

promissor potencial comparado com as solucoes de aminas;

e Realizar a modelagem e simulagao da unidade de contactores voltada para

regeneracao do liquido absorvente;
e Realizar a avaliagao tecno-economica da unidade de contactor por membrana;
e Avaliar a combinagao das duas tecnologias de membrana;

e Avaliar o uso da tecnologia de contactor por membrana em cendarios de

producao em larga escala.
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Apeéendice A

Propriedades do sistema

A.1 Volume molar de mistura gasosa

Os célculos descritos neste apéndice téem como base o procedimento presente no
manual do plugin VRTherm [93] o qual foi utilizado na implementagao dos modelos.
O volume molar de uma mistura gasosa composta por n componentes pode ser
definida como uma funcao que depende da pressao, da temperatura, do volume

molar dos componentes puros e da composicao da corrente:

Umist = Umist (P7 T7 [U17U27 ceey Unflavn}y ['xlaan -~-7xn717$n])

no qual:

Umist = Volume molar da mistura

P = Pressao

T = Temperatura

v; = Volume molar do componente ¢ puro

x; = Fragao molar do componente %

O seu célculo foi realizado utilizando a equagao de Peng-Robinson como o modelo

termodinamico do sistema:

R-T Qmist
P _ Al
Umist — bmist Umist* (Umist + bmist) + bmist : (U - bmist) ( )

no qual:
e R = Constante universal do gés ideal
® anist = Parametro de atracgao

® bt = Parametro de repulsao

Os parametros apyist € bmist foram determinados pela regra classica de mistura:
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Amist — Z Z Ty j Qg (AQ)
i

bmist = Z Z ﬂfil'jbij (AB)
i g

no qual:
e q;; = Parametro de atracao do par 7j

e b;; = Parametro de repulsao do par ij

Os parametros a;; e b;; foram determinados pela regra de combinagao conformal:

i, N\ 1/Njj
af-v” + a;-v” N

AN
bij = (%) (A.5)

a; = Parametro de atracao de ¢

no qual:

b; = Parametro de repulsao de %

N;; = Parametro N da regra de combinacao

M;; = Parametro M da regra de combinacao

Os parametros foram expressos em termos de propriedades criticas e do fator

acéntrico:
0" 0,4572232.T3i ' (1 o [1 - \/T_Dz (A6)
m; = 0,37464 + 1,54226-w; — 0,26992 - w? (A.7)
T, - Tl (A8)
o 0,077&; -CiR-TCi (A.9)
no qual:

e T, = Temperatura critica de ¢

e P, = Pressao critica de ¢
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e T, = Temperatura reduzida de ¢

e w; = Fator acéntrico de

A Tabela apresenta a temperatura critica, pressao critica e fator acéntrico
dos componentes presentes no gas natural de acordo com a composicao utilizada nas

simulacoes desta dissertacao.

Tabela A.1: Propriedades dos componentes presente no plugin VRTherm

Componente  Temperatura critica (K)  Pressao critica (Pa)  Fator acéntrico

COq 304,14 7,375-10° 0,239
CHy 190,564 4,599- 109 0,011
CyHg 305,32 4,872-10° 0,099
CsHg 369,83 4,248-10° 0,153
Cy4Hyp 425,12 3,796- 10° 0,199

A.2 Viscosidade de mistura gasosa

Os calculos descritos neste apéndice tém como base o procedimento presente no
manual do plugin VRTherm [93] o qual foi utilizado na implementagao dos modelos.
A viscosidade dinamica de uma mistura gasosa composta por n componentes pode
ser definida como uma funcao que depende da temperatura, da viscosidade dinamica

dos componentes puros e da composicao da corrente:

Hmist = /'Lmist(T7 [Mla Ha, “'7“71—17”71]7 [xl)x% sy ‘rn—hxn])

no qual:

mist = Viscosidade dinamica

T = Temperatura

i = Viscosidade dindmica do componente ¢ puro

e 1; = Fracao molar do componente i
O seu célculo foi realizado utilizando o método de Wilke [94]:
n

. Tg - g
it = 2 [Z?q (Ij'%)] (A.10)

i=1
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1 172
1+ (—) + <—>

bij = (A.11)

(e 52)]

no qual:

e M; = Massa molar de

A viscosidade dinamica dos componentes puros foram determinados pela seguinte

correlagao [94] [95]:

1000 - A; - T
Hi = C. D- (A.12)
1 = -
+ T + T2
no qual:
o A;, B;, C; e D; = Parametros que dependem do componente i
considerando:

e 1; em centiPoise (¢P)
e T em Rankine (R,)

A Tabela apresenta os parametros A;, B;, C; e D; dos componentes pre-
sentes no gas natural de acordo com a composicao utilizada nas simulacoes desta
dissertagao. Conforme a faixa de temperatura presente na Tabela [A.2] somente o
calculo da viscosidade gasosa do CO, puro nao abrange a temperatura que foi uti-
lizada nos cendrios de simulagdo desta dissertacdo. Apesar disso, a Equagao
continuou sendo utilizada, uma vez que, a extrapolacao para temperatura menor
que 350K nao apresentou variagoes bruscas em relacao ao perfil do intervalo valido,

como pode ser confirmado pela Figura [A.1]

Tabela A.2: Parametros dos componentes presente no plugin VRTherm

Componente A; B; C; D; Toin (K)  Thax (K)
COq 1,639E—-006 0,46 522 0 350 2700
CHy4 3,715 E—-007 0,59  190,3 0 163 1800
CyHg 1,737 E-007 0,67 178 0 163 1800
CsHg 1,67TE-007 0,68  322,7 —26.700 154 1800
C4Hyg 1,528E—007 0,69 409,99 —47.300 243 1800
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Figura A.1: Calculo da viscosidade dinamica do CO4 puro.

A.3 Difusividade do CO; em MEA (aq)

3000

A difusividade do COg em solugdo aquosa de monoetanolamina (Do, mEa)

nao pode mensurada experimentalmente devido a reagao quimica entre o CO, e a

amina [96]. Por causa disso, o célculo do Deo, wmea é realizado de maneira indireta

pelo procedimento conhecido na literatura como “Analogia do éxido nitroso” [96]:

no qual:

Dco,-MmeA = Dnyo-MEA- <

DN,0-1,0 = Difusividade do NoO em HyO
Dco,-n,0 = Difusividade do CO2 em HO
Dn,0-MEA = Difusividade do N3O em solucao aquosa de MEA

Dco,—n.0 )
Dn,0-1,0

Dco,-Mmea = Difusividade do CO3 em solugao aquosa de MEA

(A.13)

Esta Analogia do 6xido nitroso é utilizada porque a molécula de N,O, além de

nao reagir com a amina, possui determinadas similaridades com a molécula do CO,

como: massa molar, volume molar, estrutura molecular e potenciais de Lennard-
Jones [07-99]. As difusividades do NoO e do CO4 em dgua podem ser determinadas,
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em funcao da temperatura do sistema, a partir das expressoes obtidas por Versteeg

e van Swaal por meio de dados experimentais [97]:

—2371
Dn,o-m,0 = 5,07 107°. exp ( ) (A14)
Ty
no qual:
e Tp = Temperatura do liquido
considerando:
e 288 < TL(K) < 353
e Dn,0-H,0 €em m2. s 1
o T em K
—2119
DCOQ—HQO = 2,35 10_6' exp < ) <A15)
Ty
considerando:

o 273 < TL(K) < 348

2 1

e Dco,—H,0 em m*- s~

o T em K

A difusividade do NoO em solucao aquosa de MEA pode ser determinada, em
funcao da temperatura e da concentragao de amina no sistema, a partir da seguinte

expressao [90]:

a3+a4'CMEA) (A.16)

Dnyo-MEA = (ao +ay- CmEea + ag: CI%/IEA) - exp ( T
L

considerando:
e 293,15 < Ty (K) < 313,15
e 0,5 < Oyga(mol-171) < 5,0
e Dn,0-MEA em m2- 571
e Cypa em mol-171

o T em K

cujos parametros sao:
o 3y = 5,07-107% m?. 571
e a; = 8,65 1077 m*s™! ol
o ay = 2781077 m*s7 /o212
e a3 = —2371K

® a4 = —93,4 K/mobl’1
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Apesar da intersecao da temperatura do liquido das Equacoes [A.14] até [A.16] ser
de 20 a 40°C, os resultados das simulagoes presentes nas Secoes [£.4] e [4.5 utilizaram

Ty, entre 15 e 50°C, uma vez que, a extrapolacao entre 15 e 20°C e entre 40 e
50°C da Equacao nao apresentou uma variacao brusca em relacao ao perfil
do intervalo valido, como pode ser confirmado pela Figura Além disso, de
acordo com a analogia do 6xido nitroso (Figura, o aumento da temperatura do
liquido provoca um aumento da difusividade do CO,, em contrapartida, o aumento
da concentracao de MEA promove uma reducao da difusividade das moléculas de
COq livres que nao reagiram com a amina em solugao aquosa.

Caso a difusividade em outras solugoes aquosas de amina seja de interesse do
leitor, além de MEA(aq), Ko e colaboradores [96] determinaram os parametros ao,
aj, ag, ag e a4 da Equacao para as solugoes aquosas de dietanolamina (DEA),
n-metildietanolamina (MDEA), trietanolamina (TEA), diisopropanolamina (DIPA)
e 2-amino-2-metil-l-propanol (AMP).

35 %107 Analogia do 6xido nitroso
N20 em H20
| [——COzemH:0 |
3 N20 em MEA(aq) 2M i
—— C0O2 em MEA(aq) 2M /:;«”

N
N 3

Difusividade (m?/s)
o

Extrapolacao

15 20 25 30 35 40 45 50
Temperatura do liquido (°C)

Figura A.2: Difusividade do CO5 em soluc¢ao aquosa de monoetanolamina (MEA)
calculada pela analogia do 6xido nitroso.
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Figura A.3: Difusividade do COy em solugao aquosa de monoetanolamina (MEA)
com diferentes concentragoes e calculada pela analogia do 6xido nitroso.

A.4 Difusividade de MEA em MEA (aq)

As difusividades de diversas aminas em solucao aquosa foram mensuradas ex-
perimentalmente por Snijder e colaboradores [I00]. No caso da monoetanolamina
(MEA), a difusividade das moléculas de MEA em sua prépria solugdo aquosa pode

ser obtida pela seguinte correlagao [100]:

a
DMEA-MEA(aq) = €XP (ao + T—l + ay- CMEA) (A.17)
L

no qual:

® DyEA-MEA(aq) = Difusividade de MEA em solugao aquosa de MEA

e C\vea = Concentracao de MEA

e T = Temperatura do liquido
considerando:

208 < Ty, (K) < 333

43 < Cmga(mol-m™3) < 5016
1

2 —
® DVEA-MEA(aq) €M M* S

e Cnvipa em mol-m™3

TL em K
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cujos parametros sao:
e a9 = —13,275
e a; = —2198,3K
o ay = —7,8142-107° I-mol ™!

Apesar da Equacao ser valida para temperatura do liquido entre 25 e 60°C,
os resultados das simulagées presentes nas Segoes [4.4] e [4.5] utilizaram Ty, entre
15 e 50°C, uma vez que, a extrapolagdo entre 15 e 25°C da Equagao [A.17] néo
apresentou uma variacao brusca em relagao ao perfil do intervalo valido, como pode
ser confirmado pela Figura[A.4]

Caso a difusividade de outras aminas em solucao aquosa seja de interesse do
leitor, além de MEA (aq), Snijder e colaboradores [100] determinaram os parametros
ag, a; e ay da Equagao para as solugdes aquosas de dietanolamina (DEA),
n-metildietanolamina (MDEA) e diisopropanolamina (DIPA).

9

24210 . . . .

55 | |— MEA(aq) 0,5M |
- ' MEA(aq) 1M
E 2+ MEA(aq) 2M y
= —— MEA(aq) 3M
= 1.8 [ | ——— MEA(aq) 4M -
5 16k MEA(aq) 5M _
=
E 14 [
()
< 12r ]
=
o Tr - = = i
° -=z==C"-"_
308=7"-_ --c ]
SosE-z=--C
> 062 -~ 1
2]
2 0.4 r :
(| ~

Extrapolacéo
0.2 polag y
0 1 1 1 1 1 1
15 20 25 30 35 40 45 50

Temperatura do liquido (°C)

Figura A.4: Difusividade da monoetanolamina (MEA) em solu¢ao aquosa de MEA
com diferentes concentragdes e calculada pela Equagio [A.17]
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A.5 Difusividade dos hidrocarbonetos em H,O

A difusividade dos hidrocarbonetos no liquido absorvente — solucao aquosa de
MEA — foi simplificada e considerada igual a difusividade dos hidrocarbonetos em
agua devido a baixa concentracao deles na fase liquida, visto que, nao reagem com
a amina e sua absorcao ocorre de maneira fisica.

A determinacao da difusividade dos hidrocarbonetos — CHy, CoHg, C3Hg e C4Hyg
— diluidos em solugao aquosa foi realizada pela técnica de Wilke-Chang, que trata-se
de uma correlagao amplamente utilizada para determinar a difusividade em sistemas

bindrios cujo soluto estd presente em baixas concentragoes [94]:

—0.6
MHH50 - V;

Ty /o - M
Di_mo = 7,4-108-< L' V/$H0 HQO) (A.18)

no qual:
e ; = Componentes: i € {CH4, CoHg, CgHg, C4H10}
e D, _p,0 = Difusividade de ¢ em H20

Ty, = Temperatura do liquido

¢u,0 = Fator associado ao solvente agua e igual a 2,6

Mi,0 = Massa molar da dgua e igual a 18,01528 g/mol

1,0 = Viscosidade do solvente agua

V; = Volume molar do soluto i na sua temperatura normal de ebulicdo

considerando:

e D;_p,0 em em?-s71
o T em K
e My,o em g-mol™*
® up,0 em cP

e Vi em em3 mol™!

Wilke e Chang [94] recomendam que o fator associado ao solvente (¢m,0) seja
igual a 2,6 quando a dgua é o solvente do sistema. Além disso, os valores da tem-
peratura normal de ebuligdo dos hidrocarbonetos foram obtidos na referéncia [94]
e estao presentes na Tabela E os valores do volume molar dos hidrocarbone-
tos na temperatura normal de ebuli¢ao (V;) foram obtidos pelo software VRTherm
utilizando o modelo termodinamico GERG (2008) e estao presentes na Tabela[A.3]

A Figura apresenta o perfil da difusividade dos hidrocarbonetos no intervalo
de temperatura do liquido (15 < T, < 50°C) que foi utilizado nas simulagdes pre-
sentes nas Segoes e De acordo com a Figura [A.5] a difusividade em dgua

decresce a medida que aumenta a massa molar dos hidrocarbonetos.
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Tabela A.3: Propriedades dos hidrocarbonetos CHy, CoHg, C3Hg e C4Hqg

Hidrocarboneto Temperatura normal Volume molar (cm?/mol) .
de ebuli¢ao (K) [94] na temperatura normal de ebuligao™!
CH, 111,66 8.567,22
CyHg 184,55 14.250,20
CsHg 231,02 17.818,5
C4Hyp 272,66 20.946,50

1O volume molar de cada hidrocarboneto foi obtido pelo software
VRTherm utilizando o modelo termodinamico GERG (2008) e a tem-
peratura normal de ebuligdo presente na referéncia [94].
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Figura A.5: Difusividade dos hidrocarbonetos em H5O calculada pela Equagao .

A.6 Constante de Henry do CO,

A constante de Henry é um fator de proporcionalidade que relaciona linearmente
a pressao parcial de determinado componente i na fase gas e a concentracao de ¢

dissolvido na fase liquida em equilibrio:

C, = H; - p, (A.19)

no qual:
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e H; = Constante de Henry do componente %
e (; = Concentracao de i na fase liquida

e p; = Pressao parcial de ¢ na fase gés

Essa propriedade é fundamental na simulacao de equipamentos, como colunas
de absorcao e contactores por membrana, que envolvem a absor¢cao quimica na
remocao do CO;. Uma das maneiras de determinar a constante de Henry do CO,
em solucoes aquosas de amina é por meio da Analogia do 6xido nitroso, o qual foi
utilizada no Apéndice para calcular a difusividade do COy em MEA (aq). Toda-
via, este método apresenta algumas limitagoes dependendo: (i) da amina utilizada,
(ii) da concentragao total de amina e (iii) da concentragao total de CO5 [101]. Além
disso, o resultado da andlise de sensibilidade realizada por Rongwong e colabora-
res [69] apontou que, dentre os parametros que afetam o valor do coeficiente global
de transferéncia de massa (TM) do CO5 em médulos de contactores de membrana,
a constante de Henry foi o que apresentou o maior impacto, no qual um aumento
de 20% de Hco, ME A(aq) f0i responsdvel por reduzir o fluxo transmembrana de CO,
em 10,94%, 16,23% e 16,30%, respectivamente, para os cendrios sem molhamento,
com 20% de molhamento e com 40% de molhamento.

Portanto, por causa das limitagbes da Analogia do 6xido nitroso e do impacto
da constante de Henry no coeficiente global de TM do COs, outra metodologia foi
utilizada. Li e colaboradores |[I0I] — a partir de: (i) medidas experimentais do
equilibrio liquido-vapor do sistema MEA—CO,—H-0; (ii) dados presentes na litera-
tura das contantes de equilibrio e de protonacao das reacoes que ocorrem em solugao;
(iii) estimagao do coeficiente de atividade das espécies ionicas pela equacao de Davis
— obtiveram uma func¢ao polinomial de 10 parametros que relaciona a constante de
Henry do COs no sistema MEA—CQO3—H50 com a temperatura do sistema, concen-
tracao total de MEA e concentracao total de CO,. Uma adaptacao da expressao foi
utilizada nesta disserta¢do, uma vez que, por convengao, os autores [10I] definiram
H; como o inverso da Equacao [A.19] ou seja, p; = H; - C;. Dessa forma, a seguinte

expressao foi utilizada no modelo desta dissertacao:

Hco,-MEAGq) = '/ [exp (aO.TL2 +oa, Ty + 32'0(2302 + a3 Ceo,
+ as- Cipa + a5 Cupa + ag-Tr-Ceo,  (A.20)

+ a7 -TL-Cuea + as-Cco, - Cupa + ag)]

no qual:

® Hco,-MEA(aq) = Constante de Henry do COz em MEA (aq)
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o Cviga = Concentracao total de MEA
e Cco, = Concentracao total de COq

e 17 = Temperatura do liquido

considerando:

25 < T1,(°C) < 120

0 < Cyvga(mol-171) < 12

0 < mol CO2/mol MEA <1

® Hco,—MEA(aq) €m mol- 171 kPa™!

e Cypa em mol-171

e T, em °C

cujos parametros sao:
e ag = —9,441E—05
e a; = 2,311E—02
e ay = 4,042E—01
e az = —1,325
e as = 4,220E—02
o a5 = —5,464E—02
o a5 = 1,310E—-02
e a; = —2,887E—03
e ag = —2,234E—-01
o ag = 7,711

As Figuras [A.6al até [A.6c| descrevem o perfil da constante de Henry do CO5 em

MEA (aq) ao variar simultaneamente: (i) Tp, e Cyga; (i) Tr e Cco,; (ill) Cyga €
Cco,. De acordo com a Figura o aumento da temperatura do liquido leva a
reducao da solubilidade do CO45 enquanto que, em relacao a concentracgao total de
MEA, a solubilidade do CO5 apresenta um ponto de maximo. Além disso, de acordo
com as Figuras e[A.6d, na regido de concentracao total de COq entre 0 e 0,3M,
quanto maior a concentracao de CO,, maior é a solubilidade do COs.

Apesar da Equacao ser valida para temperatura do liquido entre 25 e 120°C,
os resultados das simulagbes presentes nas Segoes [4.4] e [4.5] utilizaram Ty, entre
15 e 50°C, uma vez que, a extrapolacao entre 15 e 25°C da Equacao nao

apresentou uma variacao brusca em relagao ao perfil do intervalo valido, como pode

ser confirmado pelas Figuras e [A6D]
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(¢)

Figura A.6: Constante de Henry do COs no sistema MEA—COy;—H50 calculada
pela Equagao e considerando: (a) concentracao de COq nula; (b) concentragao
de MEA igual a 2,00M; (c) temperatura igual a 40°C.
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A.7 Constante de Henry dos hidrocarbonetos

A constante de Henry dos hidrocarbonetos no liquido absorvente — solucao
aquosa de MEA — foi simplificada e considerada igual a constante de Henry dos
hidrocarbonetos em agua devido a baixa concentracao deles na fase liquida, visto
que, nao reagem com a amina e sua absorcao ocorre de maneira fisica.

Desta maneira, a determinacao da constante de Henry dos hidrocarbonetos —
CHy, CsHg, C3Hg e C4Hyp — em solugao aquosa foi realizada pela utilizando a

seguinte expressao [102]:

REF 1 1
Hi—myo = HiTj,0 * PHy0 - €XD [aO' (T_L - 298,15)} (A.21)

no qual:

e H; p,0 = Constante de Henry de ¢ em agua

e H 133220 = Constante de Henry de ¢ em dgua nas condigoes de referéncia

(T, = 298,15K)

e pp,0 = Densidade da dgua

e T, = Temperatura do liquido

e ag = Parametro da correlagao
considerando:

e H; y,0 em mol-1=1-bar1

H%, 0 em mol-: kgt bar—!
pi,0 em kg- 171
T, em K

ag em K

Os valores da constante de Henry dos hidrocarbonetos em dgua nas condicoes de
referéncia (H™, o) e do parametro ag estao presentes na Tabela[A.4l A Figura
apresenta o perfil da constante de Henry dos hidrocarbonetos no intervalo de tem-

peratura do liquido (15 < Ty, < 50°C) que foi utilizado nas simulagoes presentes nas

Segoes [4.4] e [4.5]
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Tabela A.4: Dados da constante de Henry dos hidrocarbonetos em &gua nas
condigoes de referéncia (H'f, o) e do parametro ay. Fonte: [102].

REF

Hidrocarboneto (mol (ilggﬁobar)) ag (K)
CH, 0,0014 1700
CoHg 0,0018 2400
CsHg 0,0015 2700
CaHio 0,0012 3100
107

N
~

T T T T T T

Hidrocarbonetos

CHa CsHs
C2He CsH1o

N
N
T
1

N
T

- A
A~ O ©

Constante de Henry em H20 (mol / (I-bar))
°© o o =
- [0)} oo - N

o
(V)
T

1

1 1 1 1 1

20 25 30 35 40 45 50
Temperatura do liquido (°C)

o
-
(63}

Figura A.7: Constante de Henry dos hidrocarbonetos em H5O e calculada pela
Equagao [A.21]
A.8 Difusividade na mistura multicomponente

gasosa

A predigao das difusividades em uma mistura gasosa multicomponente (D;_¢)
pode ser realizada pela expressao da Lei de Blanc, que relaciona o célculo do D;_¢

com a composi¢do da mistura e com as difusividades de sistemas bindrios (ID;;) [94]:
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-1

Dig = |Y -~ (A.22)

no qual:
e D, ¢ = Difusividade do i na mistura multicomponente gasosa (G)
e D;; = Difusividade do ¢ em j na mistura bindria ij gasosa

e y; = Fracao molar de ¢ na mistura multicomponente gasosa

Como o modelo ¢é utilizado para simular o tratamento de uma corrente tipica
de gas natural contendo majoritariamente os cinco componentes: CO,, CHy4, CoHg,
CsHg e C4Hyp, de acordo com a Equacao as difusividades de cada um deles é
igual a:

3 —1
DCOQ_G _ ( yCH4 + y02H6 + ngHg + yC4H10 )
Deo,—cH, Deo,—cy g Deo,—cyHy Deco,-cymio
1
ID)CH4_G _ ( yCOz + ngHG + y03H8 + yC4H10 )
Dew,—co, Der,—cohs Dewy—cymy Dew,—cym,
Y y Y y -
co CH Ciy H, CuH
DCzHG_G — ( 2 + 4 _|_ 31418 + 414110 )
Deyg—co, Dey, vg—cH, Dey -y Hg Dey He—cu o
Y. Y Y Y -
co CH CoH CuH
:[D)CSH87G — ( 2 _|_ 4 + 2116 _|_ 41110 )
Dey by—co, Deyby—cH, Dy s — oy w6 Doy st
y y y y -
co CH Co H, Cis H,
DC4H10_G ( 2 + 4 + 2116 + 3118 >
DC4H10—COQ DC’4H10—CH4 DC4H10—C'2H6 DC4H10—C3H8

(A.23)

Entretanto, como a composicao de hidrocarbonetos pesados na alimentacgao va-
ria em torno de apenas 12%, foi possivel simplificar o célculo da Equacao ao
considerar apenas as difusividades binarias em CO5 e CHy — os quais sao os com-
ponentes de maior composicao da mistura — a difusividade dos componentes no gas

reduziu-se a:
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( —1
yCH4
D _ —
cO2=C <DCO2—CH4)
1 ~1
Dep, < Yco, ) _ ( Yco, )
o Dew,—co, Deco,-cH,
Yco Yo -
Deyrs-a = < : + M )
e De, vs—co, De,s—cHy (A.24)
Yco Yo -
Deyps-a = < = — + = >
e Dey vy—co, Deyby—cH,
Yco YCH -
Deymrg-¢ = < 2 + 4 )
e ID)C4H10—COQ ]D)C4H10—C'H4
\

Difusividade binaria 5 na fase gas

O calculo das difusividades binarias — necessario para resolucao da Equacao
— foi realizado pela equagao de Chapman e Enskog que, utilizando o potencial de
Leonnard-Jones, baseia-se na relagao de atragao e repulsao entre as moléculas para

determinar a difusividade de pares de moléculas apolares [103]:

1,858 x 10727 . 72/2 1 1
D, ; = = G =4+ = A.25
’ Pa - (03)? - M; — M; (4.25)

no qual:

e D;_; = Difusividade da mistura bindria 7

e M; = Massa molar do componente

o T = Temperatura da fase gas

o Py = Pressao absoluta da fase gas

e 0;; = Diametro de colisao da mistura bindria ij

e ();; = Integral de colisdo da mistura binaria ij (adimensional)
considerando:

e D;_j em m?/s
M; em kg/kgmol
To em K

Pg em atm

® 0,5 €mm
A partir da média aritmética dos diametros de colisao dos componentes puros
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(0; e 0;) — os quais sdo determinados experimentalmente — obtém-se os diametros
de colisao entre as moléculas da mistura (o;;) [103]:
o, + O j

Oi—j = T <A26)

no qual:
e 0;,_; = Diametro de colisao da mistura binéria ij

e 0; = Diametro de colisao do componente ¢ puro

A Tabela apresenta valores de o; dos componentes puros, fornecidos por
Hines e Maddox [I03], e os valores de o;; determinados pela Equacao

A integral de colisao €;; possui dependéncia com a temperatura do sistema (7¢)
e com a energia maxima de atracao entre as moléculas da mistura bindria (g;;). A
partir da média geométrica das energias maximas de atragao dos componente puros
(e; e €j) — os quais sdo determinados experimentalmente — obtém-se os ¢;_; da
mistura [103]:

Ei—j = Ei"Ej <A27)
no qual:
e ¢;,_; = Energia maxima de atragao da mistura bindria ij

e ¢; = Energia maxima de atragdo do componente puro ¢

A Tabela apresenta valores de g; dos componentes puros, fornecidos por
Hines e Maddox [103], e os valores de ¢;; determinados pela Equagao . Além
disso, Hines e Maddox [103] sugerem que célculo de €2;; seja realizado considerando a
dependéncia com varidvel adimensional (*7c/e;;) e que estd presente na Tabela [A.7]
Ao seguir a recomendagao dos autores, os dados presentes na Tabela passaram
por uma etapa de regressao para determinar a relagao entre €2;; com temperatura

T da fase gasosa. A expressao que obteve a melhor qualidade de ajuste foi:

Qij = a- (TG) b + c <A28)
no qual:
e ();; = Integral de colisao da mistura ij (adimensional)
e T = Temperatura da fase gas
e a, b, c = Parametros da equagao
considerando:

[ TGemK

As regressoes foram feitas utilizando a ferramenta Curve Fitting Tool do MA-
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Tabela A.5: Valores de o; (em metros) fornecidos por Hines e Maddox [103] e de oy;
(em metros) determinados pela Equacao |A.26]

1 Puro j = COy j = CHy
CO, 3,941E—10 — 3,8495E—10
CHy 3,758E—10 3,8495E—10 —
CoHg 4,443E—-10 4,1920E—10 4,1005E—10
CyHy 5118E—10 4,5295E—10 4,4380E—10
C,Hyo 4,687E—10 4,3140E—10 4,2225E—10

Tabela A.6: Valores de ¢; (em Joules) fornecidos por Hines e Maddox [103] e de ¢,
(em Joules) determinados pela Equacao [A.27]

i Puro Jj = COq j = CH,y
COq 195,2 = 170,3136
CHy 148,6 170,3136 -

CyHg 215,7 205,1942 179,0336
C3Hg 237,1 215,1323 187,7047
C4Hyg 5314 322,0703 281,0090

Tabela A.7: Relacao de €2;; com a varidavel adimensional (¥7c/c;), no qual k é a
constante de Boltzmann cujo valor é igual a 1,381E—23 J/K. Fonte: [103].

(FT6/ei;) Qij (kT6/e,;) Qy (kTc/ey;) Q5 (kTc/e,;) Qyj

0,3 2,662 0.8 1,612 1,3 1.273 18 1,116
0,35 2,476 0.85 1,562 1,35 1.253 1,85 1,105
0,4 2,318 0,9 1,517 1.4 1,233 1,9 1,094
0,45 2,184 0,95 1,476 1,45 1,215 1,95 1,084
0,5 2,066 1 1,439 1,5 1,198 2 1,075
0,55 1,966 1,05 1,406 1,55 1,182 2,1 1,057
0,6 1,877 1,1 1,375 1,6 1,167 2,2 1,041
0,65 1,798 1,15 1,346 1,65 1,153 2,3 1,026
0,7 1,729 1.2 1,32 1,7 1,14 2,4 1,012
0,75 1,667 1,25 1,296 1,75 1,128 2,5 0,9996
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TLAB versao R2018a. Os parametros a, b e ¢ obtidos e os indicadores da qualidade
da regressdo estao presentes na Tabela[A.§ A expressao conseguiu ajustar os dados
disponiveis com elevado coeficiente de determinagao (r?) e baixos valores da soma
do quadrado dos erros (SSE) e da média do quadrado dos erros (RMSE). As Figu-
ras apresentam a comparagao entre os valores das integrais de colisao §2;;
obtidos pelos dados da Tabela e os valores de €);; obtidos pela Equagao
com os parametros da Tabela[A.§

Tabela A.8: Parametros da Equacgao e qualidade da regressao.

Parametros Qualidade da regressao
a b c r? SSE RMSE
Qco,—cH, 30,53 —0,6594 0,4166 0,9992 0,005583 0,01228
QeyHe—cH, 30,87 —0,6525 0,4026 0,9993 0,005165 0,01198
Qeymy—cH, 31,14 —0,6456 0,3882 0,9993 0,004771 0,01168
Qey Hyo—CH, 30,53 —0,564 0,1783 0,9996 0,001769 0,00877
QeyHe—cO, 30,31 —0,6194 0,3292 0,9994 0,003488 0,01061
QeyHy—co, 31,21 —0,6194 0,3292 0,9994 0,003488 0,01061
QeyHyg—CO, 29,21 —0,5275 0,056 0,9997 0,001095 0,007592

Integral de colisdo do CO:

® Dados Qcoz-cHa
Regressao (2co2-cH4

0 1 1 1 1 1 1 1
50 100 150 200 250 300 350 400 450

Temperatura (k)

Figura A.8: Comparacao entre os valores da integral de colisao CO,-CHy obtidos
pelos dados da Tabela [A.7 e pela Equacao com os parametros da Tabela [A.§]
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Integral de colisdao do Cz2Hs

3 T T T T
® Dados Qc2-cHa
A Dados cz-co2
2.5 Regressao (ca-cHa |
- - - - Regressao (2c2-co2
2 ]
- A
= A |
G 15 11““
A
i*_A_ A
1 ]
0.5 .
0 1 1 1 1 1 1 1

50 100 150 200 250 300 350 400 450
Temperatura (k)

Figura A.9: Comparagao entre os valores da integral de colisao CoHg-COy e CoHg-
CH,4 obtidos pelos dados da Tabela[A.7] e pela Equacao com os parametros da

Tabela .

Integral de colisdo do C3Hs

3 T T T T
® Dados (2c3-cHa
A A Dados Qcs-coz
251 o Regresséo Qca-ch4 | -
‘A - - - - Regresséo ()c3-.co2
2 ]
S15¢F 1
1r 4
0.5 1
0 1 1 1 1 1 1 1
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Temperatura (k)

Figura A.10: Comparacao entre os valores da integral de colisao C3Hg-CO5 e C3Hg-
CH,4 obtidos pelos dados da Tabela[A.7] e pela Equacao com os parametros da

Tabela .
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Integral de colisdao do CsH1o

3 T . .
® Dados Qc4-cHa
A\ A Dados Qcsa-coz
25} A Regressao (2ca-cHa |
“A - - - - Regress&o Qcs-coz
2 i
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0.5F i
0 1 1 1 1 1 1 1
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Figura A.11: Comparacao entre os valores da integral de colisao C4H1¢p-CO5 e C4H1o-
CH,4 obtidos pelos dados da Tabela[A.7] e pela Equacao com os parametros da

Tabela
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Apendice B

Distribuicao de t de Student

Tabela B.1: Tabela de distribuicao de ¢t de Student com n numero de

liberdade e nivel de significancia para o teste bilateral («). Fonte: [57]

graus de

(84
n | 50% | 60% | 70% | 80% | 90% | 95% | 98% | 99% | 99,5% | 99,8% | 99,9%
1 |1,000 1,376 1,963 3,078 6314 12,71 31,82 63,66 1273 3183 6366
2 | 0816 1,080 1,386 1,886 2,920 4,303 6,965 9,925 14,09 2233 31,60
3 (0,765 0978 1250 1,638 2,353 3,182 4,541 5841 7453 1021 12,92
4 0,741 0,941 1,190 1,533 2,132 2,776 3,747 4,604 5598 7,173 8,610
5 0,727 0920 1,156 1,476 2,015 2571 3,365 4,032 4,773 5893 6,869
6 | 0,718 0,906 1,134 1440 1,943 2447 3143 3,707 4,317 5208 5959
7 10,711 0896 1,119 1415 1,895 2365 2,998 3499 4,029 4785 5408
8 | 0,706 0,889 1,108 1,397 1,860 2,306 2,896 3,355 3,833 4,501 5,041
9 | 0,703 0,883 1,100 1,383 1,833 2,262 2821 3,250 3,600 4,297 4,781
10 | 0,700 0,879 1,093 1,372 1812 2228 2764 3,169 3,581 4,144 4587
11 | 0,697 0,876 1,088 1,363 1,796 2201 2718 3,106 3,497 4,025 4,437
12 | 0,695 0,873 1,083 1,356 1,782 2,179 2681 3,055 3,428 3930 4,318
13 | 0,694 0870 1,079 1,350 1,771 2,160 2,650 3,012 3,372 3852 4,221
14 (0,692 0868 1,076 1,345 1,761 2,145 2,624 2977 3,326 3,787 4,140
15 | 0,691 0,866 1,074 1,341 1,753 2,131 2,602 2,947 3,286 3,733 4,073
16 | 0,690 0,865 1,071 1,337 1,746 2,120 2583 2,921 3252 3,686 4,015
17 | 0,689 0,863 1,069 1,333 1,740 2,110 2,567 2,898 3,222 3,646 3,965
18 | 0,688 0,862 1,067 1,330 1,734 2,101 2,552 2,878 3,197 3,610 3,922
19 | 0,688 0,861 1,066 1,328 1,729 2,093 2539 2,861 3,174 3,579 3,883
20 | 0,687 0,860 1,064 1,325 1,725 2,086 2,528 2,845 3,153 3,552 3,850
21 | 0,686 0,859 1,063 1,323 1,721 2,080 2,518 2831 3,135 3527 3,819
22 | 0,686 0,858 1,061 1,321 1,717 2,074 2508 2819 3,119 3505 3,792
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n | 50% | 60% | 70% | 80% | 90% | 95% | 98% | 99% | 99,5% | 99,8% | 99,9%

23 | 0,685 0,858 1,060 1,319 1,714 2,069 2,500 2,807 3,104 3,485 3,767

24 | 0,685 0,857 1,069 1,318 1,711 2,064 2,492 2,797 3,091 3,467 3,745

25 | 0,684 0,856 1,068 1,316 1,708 2,060 2,485 2,787 3,078 3,450 3,725

26 | 0,684 0,856 1,058 1,315 1,706 2,056 2,479 2,779 3,067 3435 3,707

27 10,684 0,855 1,067 1,314 1,703 2,052 2,473 2,771 3,057 3,421 3,690

28 | 0,683 0,855 1,006 1,313 1,701 2,048 2,467 2,763 3,047 3,408 3,674

29 | 0,683 0,854 1,065 1,311 1,699 2,045 2,462 2,756 3,038 3,396 3,659

30 | 0,683 0,854 1,056 1,310 1,697 2,042 2457 2,750 3,030 3,385 3,646

40 | 0,681 0,851 1,050 1,303 1,684 2,021 2423 2,704 2,971 3,307 3,551

50 | 0,679 0,849 1,047 1,299 1,676 2,009 2,403 2,678 2,937 3,261 3,496

60 | 0,679 0,848 1,045 1,296 1,671 2,000 2,390 2,660 2,915 3,232 3,460

80 | 0,678 0,846 1,043 1,292 1,664 1,990 2,374 2,639 2,887 3,195 3,416

100 | 0,677 0,845 1,042 1,290 1,660 1,984 2,364 2,626 2871 3,174 3,390

120 | 0,677 0,845 1,041 1,289 1,668 1,980 2,358 2,617 2,860 3,160 3,373

oo | 0,674 0,842 1,036 1,282 1,645 1,960 2,326 2,576 2,807 3,090 3,291

Fim da tabela
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Apendice C

Matriz de covariancia da predicao

das equacoes de permeancia

As tabelas e apresentam, respectivamente, a matriz de covariancia de
predi¢ao da Equacao de permeancia do CO, e da Equacao de permeancia
do CH4 obtidas pelo software EMSO na terceira etapa de ajuste dos parametros.
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Tabela C.1: Matriz de covariancia da Equagao de permeancia do CO5 nos 18 pontos experimentais.

32,446 2,958 2,836 2,696 2359 1,944 2848 2440 2153 1808 0,920 -0,270 2595 1,927 1426 0,794 -0,938 -3.466
2,958 32,108 2,710 2595 2316 1,969 2,695 2364 2127 1839 1,091 0079 2472 1925 1,505 0972 -0,500 -2,666
2836 2,710 31,924 2525 2280 1,973 2595 2310 2102 1,847 1,182 0277 2,390 1914 1543 1069 -0,249 -2,198
2,696 2,595 2525 31,741 2235 1,972 2478 2244 2068 1851 1278 0491 2204 1896 1,579 1170 0,024 -1,685
2,359 2316 2280 2235 31,414 1,955 2,197 2078 1976 1845 1483 0968 2,060 1,842 1,648 1,389 0,637 -0,517
1,944 1969 1,973 1972 1,955 31,214 1848 1864 1850 1,820 1,707 1,514 1,768 1,761 1,713 1631 1,345 0,848
2848 2,695 2595 2478 2197 1,848 31,888 2253 2013 1,723 0974 -0,036 2,369 1815 1394 0860 -0,610 -2,766
2440 2,364 2310 2244 2078 1,864 2253 31,369 1929 1,753 1,283 0,632 2,094 1,779 1,522 1,186 0235 -1,192
2,153 2,127 2,102 2,068 1976 1,850 2,013 1,929 31,151 1,749 1459 1,039 1,896 1,734 1581 1374 0759 -0,196
1,808 1,839 1,847 1851 1,845 1,820 1,723 1,753 1,749 31,030 1,650 1,500 1,653 1,668 1,638 1579 1,356 0,952
0,920 1,091 1,182 1278 1483 1,707 0974 1,283 1459 1,650 31,383 2,601 1,022 1473 1,744 2051 2,793 3,751
0,270 0,079 0277 0491 0,968 1,514 -0,036 0,632 1,039 1,500 2,601 33280 0,166 1,177 1837 2617 4,610 7,333
2,595 2472 2390 2294 2060 1,768 2,369 2,094 1896 1,653 1,022 0,166 31,477 1,721 1368 0918 -0,328 -2,166
1,927 1,925 1914 1896 1,842 1,761 1815 1779 1,734 1,668 1473 1,177 1,721 30,935 1,537 1,397 0962 0,263
1,426 1505 1543 1579 1,648 1,713 1,394 1522 1581 1,638 1,744 1,837 1,368 1,537 30,915 1689 1,817 1,912
0,794 0,972 1,069 1,170 1389 1,631 0860 1,186 1,374 1,579 2051 2617 0918 1,397 1,689 31,321 2837 3,899
0,938 -0,500 -0,249 0,024 0,637 1,345 -0,610 0235 0,759 1,356 2,793 4,610 -0,328 0,962 1817 2837 34,764 9,086

-3,466 -2,666 -2,198 -1,685 -0,517 0,848 -2,766 -1,192 -0,196 0,952 3,751 7,333 -2,166 0,263 1,912 3,899 9,086 45,623
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0,409
0,032
0,031
0,030
0,028
0,023
0,028
0,029
0,025
0,020
0,014
-0,003
0,027
0,027
0,017
0,008
-0,005

20,043

0,032
0,412
0,032
0,031
0,030
0,026
0,029
0,031
0,027
0,023
0,017
0,001
0,027
0,028
0,020
0,011
-0,001

-0,038

Tabela C.2: Matriz de covariancia da Equacao de permeancia do CH4 nos 18 pontos experimentais.

0,031
0,032
0,411
0,032
0,031
0,027
0,029
0,031
0,028
0,025
0,020
0,006
0,027
0,028
0,022
0,015
0,004

-0,027

0,030
0,031
0,032
0,410
0,031
0,028
0,027
0,030
0,028
0,025
0,022
0,010
0,026
0,028
0,023
0,017
0,008

-0,020

0,028
0,030
0,031
0,031
0,409
0,028
0,026
0,029
0,028
0,026
0,023
0,014
0,024
0,027
0,024
0,019
0,012

0,011

0,023
0,026
0,027
0,028
0,028
0,407
0,021
0,025
0,027
0,027
0,026
0,023
0,020
0,024
0,025
0,024
0,021

0,010

0,028
0,029
0,029
0,027
0,026
0,021
0,405
0,027
0,023
0,019
0,013
-0,003
0,025
0,025
0,016
0,007
-0,005

-0,040

0,029
0,031
0,031
0,030
0,029
0,025
0,027
0,407
0,026
0,023
0,018
0,004
0,025
0,027
0,020
0,013
0,002

-0,029

0,025
0,027
0,028
0,028
0,028
0,027
0,023
0,026
0,405
0,025
0,023
0,016
0,021
0,025
0,023
0,020
0,014

-0,003

0,020
0,023
0,025
0,025
0,026
0,027
0,019
0,023
0,025
0,404
0,025
0,024
0,018
0,022
0,024
0,024
0,022

0,016

0,014
0,017
0,020
0,022
0,023
0,026
0,013
0,018
0,023
0,025
0,406
0,033
0,012
0,019
0,025
0,028
0,032

0,039

-0,003
0,001
0,006
0,010
0,014
0,023
-0,003
0,004
0,016
0,024
0,033
0,434
-0,003
0,007
0,026
0,039
0,056

0,099

0,027
0,027
0,027
0,026
0,024
0,020
0,025
0,025
0,021
0,018
0,012
-0,003
0,402
0,023
0,015
0,007
-0,004

-0,038

0,027
0,028
0,028
0,028
0,027
0,024
0,025
0,027
0,025
0,022
0,019
0,007
0,023
0,404
0,020
0,014
0,006

-0,020

0,017
0,020
0,022
0,023
0,024
0,025
0,016
0,020
0,023
0,024
0,025
0,026
0,015
0,020
0,402
0,024
0,025

0,024

0,008
0,011
0,015
0,017
0,019
0,024
0,007
0,013
0,020
0,024
0,028
0,039
0,007
0,014
0,024
0,410
0,039

0,058

-0,005
-0,001
0,004
0,008
0,012
0,021
-0,005
0,002
0,014
0,022
0,032
0,056
-0,004
0,006
0,025
0,039
0,434

0,101

-0,043
-0,038
-0,027
-0,020
-0,011
0,010
-0,040
-0,029
-0,003
0,016
0,039
0,099
-0,038
-0,020
0,024
0,058
0,101

0,602



Apeéendice D
Diametro hidraulico do shell side

O diametro hidraulico permite utilizar as correlagoes empiricas de escoamento

em dutos circulares para os casos de em dutos com geometria nao circular [67]:

4-A

d = —5

(D.1)

no qual:
e d; = Diametro hidraulico
e A = Area transversal em relagao a diregao de escoando do fluido

e P = Perimetro molhado: comprimento da regiao em contato com o fluido

Para o escoamento pelo shell side: (i) A é igual a drea do circulo de didmetro
dimod menos a area de ny circulos de diametro dyy, e (ii) P é igual o perimetro do

circulo de diametro d,,,,q mais o perimetro de ny circulos de diametro do,;:

. d2 — .d2
A — ™ ( mod 7 nf out) (D2)

P = r- (dmod + ny 'dout> (DS)

no qual:
e d,,04 = Diametro do médulo de contactor
e d,.: = Diametro externo da fibra oca

e ny = Numero de fibras ocas

Ao substituir as Equacoes [D.2][D.3] na [D.I], obtém-se o didmetro hidraulico para

o escoamento pelo shell side:

d >
dh mod
dmod nyg- dout

2
— nf ) dout

(D.4)
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