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O uso de gas natural tem crescido como opg¢ao energética e matéria-prima quimica
em fungdo da excelente combinagdo de propriedades, prego e garantia de reservas
apreciaveis no pais. Ainda assim, alguns componentes nocivos e impurezas devem ser
removidos para minimizar efeitos graves a satde, como o sulfeto de hidrogénio (H,S), e de
diminuirem o poder de combustdo do gas natural, como o diéxido de carbono (CO;,). Além
disso, na presenca de umidade, ambos geram 4acidos que corroem tubulagdes e
equipamentos. A tecnologia convencional emprega absorventes liquidos que removem
preferencialmente estes contaminantes, tipicamente em colunas de recheio, que ocupam

grande volume.

O presente estudo teve como objetivo avaliar a remog¢dao de CO, e H,S usando
Contactores com Membranas na forma de fibras ocas. Estes dispositivos permitem
aumentar muito a area de contato entre as fases liquida e gasosa durante a absorg¢do,
empregando equipamentos de tamanho menor, um fator importante nas plataformas de

exploracdo de petroleo e gas. Usando um moddulo comercial de fibras ocas, foi montado um
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sistema de absorcao de gases para estudo das principais varidveis operacionais como

pressdo, velocidade de circulagdo, temperatura e emprego de diferentes absorventes.

Uma modelagem dos fendmenos de transferéncia que ocorrem no moédulo e nas
fibras orientou a estratégia experimental adotada. Os principais resultados experimentais
utilizando Contactores com Membranas indicam que ¢ possivel remover até 73% de CO; e
66% de H,S da corrente de alimentagdo, utilizando uma solugdo de hidroxido de sodio
(NaOH) como absorvente. A solugdo de dietanolamina (DEA) também indicou resultados
satisfatorios, uma vez que pode ser reciclada, e demonstra a flexibilidade e o potencial do

Processo.
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The use of natural gas as a fuel option and as chemical raw material has
increased mainly due to an excellent combination of properties, price and proved long term
reserves in Brazil. Still, some harmful components and impurities must be removed to
minimize serious damage to health, such as hydrogen sulfide (H,S), and to affect the
heating power of natural gas, such as carbon dioxide (CO,). Moreover, in the presence of
moisture, both generate acids that corrode pipes and equipment. Conventional natural gas
treatments actually make use of traditional liquid absorbents typically in large size packed

columns.

This study aimed to evaluate the removal of CO, and H,S using hollow fibers
Membrane Contactors. These devices can greatly increase the contact area between the
liquid and gas phases during the absorption, in smaller size equipment, which is an
important factor in the platforms of oil and gas exploration. A commercial hollow fiber
module was used in a gas absorption system designed and built to study the effect of the
main operating variables such as pressure, flow rate and temperature for a couple of

conventional absorbents.
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A modeling of the transport phenomena that occur in the module and in the hollow
fiber was established to analyse the experimental strategy. The main experimental results
using Membrane Contactors indicate that up to 73% of CO, and 66% of H,S can be
removed from a typical feed using a sodium hydroxide (NAOH) solution. The use of
diethanolamine (DEA) solution also showed satisfactory results, since it can be recycled,

and demonstrates therefore the flexibility and the potential of the process.
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A area de permeagdo, m’

AMP 2-amino-2-metil-1-propanol
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CH4 metano
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C4Hyo butano

CORAL mistura de sal e aminoacido
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D; coeficiente de difusdo molecular do componente gasoso no liquido, m*/s
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m m: coeficiente de distribui¢do do gés entre a fase gas e a fase liquida
M molar, mol/L

Xii



MDEA metildietanolamina

MEA monoetanolamina

Na nitrogénio
Na,CO;s carbonato de sddio

Na,SO; sulfito de sodio

NaCl cloreto de sodio

NaOH hidroxido de sédio

(0)3 oxigénio

PE polietileno

PES poli(éter sulfona)

PG glicinato de sodio

PP polipropileno

PS polisulfona

PSM processos de separacdo com membranas
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Este capitulo visa introduzir e discutir os principais aspectos que levaram ao desenvolvimento da
dissertag@o. O enfoque do trabalho, a motivag@o e objetivos, fazem parte deste capitulo. Também

se encontra uma abordagem sobre gas natural bem como seus beneficios e sua composigéo.

1.1 Introdugéo, Motivacéo e Objetivos

Em virtude do grande crescimento do gas natural (GN) na matriz energética mundial
e brasileira e numa época em que as atencdes estdo cada vez mais direcionadas para o meio
ambiente, o GN se apresenta como uma alternativa energética, por ser um combustivel
versatil, econdmico, limpo e que sera disponibilizado em escala compativel com a demanda

nacional.

A combinagdo do GN com o ar atmosférico ¢ a condigdo suficiente para promover o
atendimento energético a qualquer poténcia, ndo existindo a necessidade de sistemas
auxiliares. A alta qualidade do GN como energético ¢ decorrente de suas propriedades
quimicas e fisicas. Como o produto ¢ purificado, os gases resultantes de sua combustao
podem entrar em contato direto com produtos e processos sem que haja contaminagao dos
mesmos além de se ter um maior aproveitamento de calor. As principais aplicagdes do GN

sdo listadas a seguir (CTGAS, 2008):

Na industria de petréleo: Injegdo de gas em reservatdrios, visando aumentar a
recuperacdo de petréleo ou consumo interno em virtude da disponibilidade no
proprio local de trabalho, em substituicdo a outros produtos alternativos, com

reduc¢do substancial dos custos.

Como matéria-prima: E utilizado na industria petroquimica, principalmente para a
producdo de metanol, e na industria de fertilizantes, para a producdo de amdnia e

uréia.



Como uso domiciliar: Pode ser usado para coc¢do de alimentos, em substituigdo ao
gas liquefeito do petréleo (GLP), para aquecimento de 4gua e climatizacdo de

ambientes, em substituicdo a energia elétrica.

No setor de transporte: Caracteriza-se como uma opg¢ao técnica € economicamente
viavel de substitui¢do do alcool e gasolina para os veiculos de passeio. Também
pode ser usado em veiculos pesados, normalmente movidos a diesel. O GN reduz
fortemente a emissdo de residuos de carbono, o que aumenta a qualidade do ar,

reduz os custos de manutencao e aumenta a vida util do motor.

No estado da Califérnia, Estados Unidos, estudos tem demonstrado que com
a utilizagdo de GN em veiculos, a liberacdo de gases causadores do efeito estufa é

20% menor. (NYTIMES, 2008).

No setor energeético: O GN também ¢ bastante utilizado em sistemas de cogeragao
de energia, que ¢ a producdo seqiiencial de mais de uma forma util de energia, a
partir do mesmo energético. Desta forma, pode-se, por exemplo, ter um sistema a
turbina a gas que gera energia elétrica e energia térmica, que pode ser aproveitada a

partir dos gases de exaustao.

Analisando o periodo compreendido entre os anos de 1964 a 2006, as reservas
provadas de GN no Brasil cresceram a uma taxa média de 7,5% a.a. Este crescimento esta
relacionado principalmente as descobertas decorrentes do esfor¢o continuo do pais para
diminuir o grau de dependéncia do petréleo. Com a descoberta da reserva gigantesca de
Tupi, na Bacia de Santos, anunciada em novembro de 2007 (FOLHA, 2007), estimativas
chegam a 8 bilhdes de metros cubicos de 6leo e GN, aumentando significativamente a taxa
de crescimento de produ¢do de GN para os proximos anos. A Figura 1.1 representa o

volume de GN descoberto no Brasil, de 1964 a 2006.
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Figura 1.1: Reservas provadas de GN no Brasil (Boletim Mensal do Gas Natural, ANP,
setembro/2007)

O GN encontrado na natureza ¢ uma mistura variada de hidrocarbonetos gasosos
cujo componente preponderante é sempre o metano (CHy). O GN nao associado apresenta
os maiores teores de CHi, enquanto o GN associado apresenta proporgdes mais
significativas de etano (C,Hg), propano (Cs;Hg), butano (C4Hjp) e hidrocarbonetos mais
pesados. Além dos hidrocarbonetos, fazem parte da composi¢do do GN bruto, outros
componentes, tais como o didéxido de carbono (COy), nitrogénio (N,), sulfeto de hidrogénio
(H,S), agua (H,O), outros compostos de enxofre e impurezas mecanicas. Apesar da
variabilidade da composi¢do, sdo parametros fundamentais que determinam a especificagdo
comercial do GN o seu teor de enxofre total, o teor de H»S, o teor de gases inertes, o ponto
de orvalho da agua e o poder calorifico (GASNET, 2008). As especificacdes do GN a ser

comercializada no pais atendem a Portaria N°. 104, da Agéncia Nacional do Petréleo

(ANP), emitida em 8 de Julho de 2002 (Tabela 1.1).



Tabela 1.1: Especificagdes do GN, a ser comercializado no pais (sul, sudeste e centro-

oeste), conforme Portaria N°. 104 da ANP.

Caracteristica Unidade Limite

Poder calorifico superior (PCS) a 20°C e latm kWh/m® 9,72 a 11,67

Indice de Wobbe kJ/m’ 46,5 a 52,5
metano (CH4), min % vol. 86
etano (C,Hg), méax % vol. 10
propano (CsHg), max % vol. 3
butano (C4H;o) e mais pesados, max % vol. 1,5
oxigénio (O;), max % vol. 0,5
inertes (N; + CO,), max % vol. 4
nitrogénio (N») % vol. 2
Enxofre total, max mg/m’ 70
sulfeto de hidrogénio (H,S), max mg/m’ 10
Ponto de orvalho de 4gua a 1 atm, max °C -45

Um dos principais problemas do GN ¢ a presenga de gases indesejaveis, tais como
sulfeto de hidrogénio e didéxido de carbono, pois além de provocarem corrosdo e vazamento
de tubulagdes, diminuem a qualidade do combustivel. Sulfeto de hidrogénio (H,S) ¢ um
gas toxico e ¢ também uma das principais causas de problemas com odor em estagdes de
tratamento de dgua e esgoto e em industrias quimicas e petroquimicas. O gas ndo s6 causa
um incdmodo nasal, mas também graves efeitos para a saude. Didxido de carbono (CO,) ¢
um gas inerte que diminui o poder de combustio do GN e, devido ao método de
recuperagdo terciario que introduz CO, em jazidas de petrdleo-gds para promover uma

maior obtencao desses produtos, o seu teor tende a aumentar.

Para a remoc¢do destes gases, utilizam-se processos convencionais de absor¢do
(coluna de bolhas), os quais demandam grande volume em plataformas e alto custo de
fabricagdo, operacdo e manutencao. Para estes dispositivos, o principal desafio ¢ a
minimiza¢do do tamanho das bolhas da fase dispersa e a maximizacdo da quantidade de

bolhas (GABELMAN e HWANG, 1999), para aumento da area de contato.



Em processos convencionais, a utilizacdo de contactores gas-liquido, como anéis de
raschig em colunas de absor¢do, traz um aumento na area de contato e por conseqiiéncia
um aumento no coeficiente de transferéncia de massa. Porém o uso de colunas recheadas ¢
bastante limitado devido a problemas de inundagdes e formagao de espumas, uma vez que a
mistura gasosa também dispersa em contato com o liquido. Para evitar esse problema, o
uso de membranas de fibras ocas tem sido utilizado para promover o contato gas-liquido de

forma nao dispersiva (ATCHARIYAWUT et al., 2007, L1 et al., 1998).

Em 1991, o governo da Noruega atribuiu impostos por emissdes de CO,. O total de
taxas pagas pelas petroliferas norueguesas por emissoes de CO, foi estimado em 369 a 382
milhdes de dolares o qual ¢ equivalente ao pagamento de 53 dodlares por tonelada de CO,
gerada. Estes dados motivaram as empresas petroliferas da Noruega a estudar novas
tecnologias e métodos para reducdo das emissdes de CO, (FALKPEDERSEN e
DANNSTROM, 1997).

Em 1992, a Kvaerner Process Systems, iniciou o programa de estudos para reducgio
de CO; no Mar do Norte. Os resultados positivos dos estudos comecaram a partir da
cooperagao com a W.L. Gore & Associates GmbH, onde a Gore ¢ responsavel pelas
membranas e a Kvaerner ¢ responsavel pelo processo. Em 2003, uma unidade piloto passou
a operar, ¢ bons resultados ja puderam ser obtidos. Detalhes do layout de um processo
tradicional e do processo por Contactores da Kvaerner Process Systems sao mostrados na
Figura 1.2, onde se pode observar a diferenca de espaco ocupado pelos dois processos

(FALKPEDERSEN e DANNSTROM, 1997).
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Figura 1.2: (a) Layout do processo por colunas de absor¢ao (b) Layout do processo da

Kvaerner Process Systems

Além da redugdo de espaco e peso, maior desempenho do processo, maior
densidade de empacotamento (aumento da area de contato gas-liquido) e flexibilidade

operacional foram observados no processo da Kvaerner Process Systems.

As principais vantagens que Contactores com Membranas oferecem sobre os
processos tradicionais sdo listadas a seguir (LI ¢ CHEN, 2005, GABELMAN ¢ HWANG,
1999):

Flexibilidade operacional: As duas fases fluem em lados opostos (limen das
membranas ¢ casco do mdédulo) com o contato apenas na interface na membrana.
Desta forma, os fluxos de gas e liquido podem ser operados independentemente,

evitando problemas de inundagdes.

Processo modular: A capacidade de producdo podera ser alterada em uma ampla

faixa de operagao simplesmente pela adigao de mais modulos.

Area interfacial conhecida: A &rea interfacial de membranas é conhecida e

constante, sendo facil de determinar seu desempenho. No caso de coluna de bolhas,



a area interfacial ¢ dificil de ser determinada pelo fato do tamanho e da quantidade
de bolhas serem dependentes das condigdes operacionais e propriedades do fluido.
Essa ¢ a principal razdo de ser determinado apenas o coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa (Kpa) para coluna de bolhas. Com relagdo a colunas
empacotadas, a area interfacial por unidade de volume pode ser conhecida, mas ¢

dificil de determinar que fracdo de area superficial ¢ realmente utilizada.

Maior economia: Devido a natureza compacta dos dispositivos com membranas,
menor espago fisico é requerido. FALKPEDERSEN e DANNSTROM (1997)
estudaram a separagdo de CO, de exaustores de turbinas em plataformas off-shore e,
comparando colunas convencionais com Contactores com Membranas, foi

observado uma redug@o de 70% e 66% de tamanho e peso, respectivamente.

Maior area de contato: Uma vez que as membranas podem ser confeccionadas na
forma de fibras ocas, o aumento na area superficial ¢ relativamente maior,
proporcionando uma maior eficiéncia de transferéncia de massa por volume de
dispositivo. A Tabela 1.2 compara a area superficial de membranas com outros

dispositivos.

Tabela 1.2: Area superficial especifica de alguns processos (YAN et al., 2007)

Dispositivos Area superficial especifica (m*/m°)
Coluna de bolhas 1~10
Coluna empacotada 100 ~ 800
Coluna agitada mecanicamente 50 ~150
Coluna de bandejas 10 ~100
Contactor com Membranas 1500 ~3000

Contactores com Membranas também tem suas desvantagens que serdo listadas a

seguir (LI e CHEN, 2005, GABELMAN e HWANG, 1999):



Resisténcia da membrana: Para o gas ser transferido da fase gas para a fase liquida,
devera passar pela membrana. Desta forma as membranas causam uma resisténcia
adicional na transferéncia de massa, embora essa resisténcia nem sempre seja

significativa e muitas solugdes podem ser tomadas para minimizar esse efeito.

Fluxo laminar: Devido ao pequeno diametro das fibras e 0s poucos espagos ao
redor das fibras ambos os fluxos de gas e liquido sdo laminares, resultando em uma
perda na eficiéncia. Embora o fluxo turbulento possa ser obtido, na pratica ¢
economicamente e operacionalmente inviavel. Em primeiro lugar, para manter um
fluxo turbulento, ¢ necessario um maior consumo de energia. Em segundo lugar,
para altas pressoes de liquido, a membrana poderd ser molhada, causando uma
resisténcia adicional a transferéncia de massa por causa do liquido estagnado nos

poros da membrana.

Caminho preferencial: Nos modulos de Contactores com Membranas, dependendo
da colocacdo do feixe de fibras, poderdo existir caminhos preferenciais do fluido,
diminuindo a eficiéncia do processo. Neste caso, um projeto do modulo é necessario

para eliminar este efeito.

Tempo de operacdo: Membranas t€ém um tempo de vida finito, entdo o custo
periddico por troca de membranas precisa ser considerado. No caso de mddulo para
producao industrial o projeto proporciona apenas a troca das fibras, sem necessidade

da troca do mddulo por completo.

Embora estas desvantagens existam, inumeros trabalhos tém sido realizados para
contorna-las, como ¢ o caso do estudo de absorventes para aumentar a eficiéncia de
absorc¢do de gases acidos e diminuir o efeito de molhamento das membranas (FERON e
JANSEN, 2002; KUMAR et al, 2002; WANG et al, 2004, MANDAL e
BANDYOPADHYAY, 2006; ATCHARIYAWUT et al., 2007; LOO et al., 2007; SINGH
et al., 2007), estudo e desenvolvimento de fibras poliméricas (ATCHARIYAWUT et al.,
2006 e XU et al., 2008) e projeto e uso de modulos mais eficientes (FALK-PEDERSEN e



DANNSTROM, 1997; BHAUMIK et al., 1998; FERON e JANSEN, 2002; DINDORE et
al., 2005b e 2005¢c; MAVROUDI et al., 2006).

O estudo desta dissertagdo se insere em uma das linhas de pesquisas existente no
Laboratorio de Processos de Separagdo com Membranas (PAM), do Programa de
Engenharia Quimica (PEQ), que lida com a separagdo de gases e vapores. Trabalhos
anteriores incluem, por exemplo, a separacdo e o estudo do fracionamento da mistura
CH4/CO, (BORGES, 1985), da separagdo de olefinas/parafinas (POLLO, 2008), purificacao
do GN (SA, 2007), separa¢io de O, do ar (FERRAZ, 2003) e recuperagio de vapores de
hidrocarbonetos (BRAGA JR, 2007).

A principal motivacdo ¢ avaliar o desempenho de Contactores com Membranas,
visando aumento na eficiéncia, redu¢do de espaco em plataformas e menores custos de
operagdo e manuten¢do, em substituicdo ao processo de colunas de absor¢do tendo anéis de
raschig como contactores. Para isto investigou-se, principalmente, a aplicagdo dos
Contactores com Membranas na remoc¢ao de didoxido de carbono (CO;) e sulfeto de

hidrogénio (H,S) do Gas Natural (GN) para plataformas off-shore.

Como estratégia de trabalho, foi realizada a montagem de um sistema em escala de
bancada para avaliar os efeitos das variaveis do processo, tais como, material da membrana,
temperatura, vazao, pressao e tipo de absorvente na remogao de CO; e H,S de uma corrente
gasosa rica em CH4. Como material de membrana utilizou-se um modulo comercial de
membranas microporosas € um moddulo fabricado no laboratério com membranas

compostas comerciais.

Para avaliar a remocao de gases acidos da mistura CO,, H,S e CHy, outro sistema
mais robusto, com acessorios em aco inoxidavel foi montado ¢ a analise da remogado dos
gases acidos foi realizada utilizando um modulo comercial de membranas microporosas e

um moédulo fabricado no laboratério com membranas comerciais compostas.



1.2 Estrutura da dissertagao

Além da Introdugao ja apresentada neste capitulo, esta dissertacdo esta estruturada
em mais quatro capitulos principais, um capitulo de Referéncias Bibliograficas e no final, a

parte de Anexos. Cada capitulo contém as seguintes abordagens:

Capitulo 1: Introdugao abordada neste capitulo.

Capitulo 2: Refere-se a Teoria ¢ a Revisdo Bibliografica, onde sdo abordados os processos
de separagdo com membranas, com foco da descri¢do, principios e equacionamento dos

Contactores com Membranas.

Capitulo 3: E apresentada a Metodologia Experimental aplicada ao longo da dissertagio na

confec¢do de mddulos, escolha de produtos, montagem de sistema e operagao.

Capitulo 4: Faz parte dos Resultados e Discussdo obtidos das execugdes experimentais e

simulacodes de processos de absor¢ao utilizando membranas.

Capitulo 5: Sao apresentadas as conclusdes deste trabalho e as sugestoes para trabalhos

futuros.
Capitulo 6: Referéncias bibliograficas utilizadas nesta dissertagdo.

Este trabalho foi apresentado na Conferéncia da Industria do Gas Natural e
Seminario Nacional de Energia e Ambiente conferido em marco de 2008, conquistando a 3*
colocagdo no Prémio BahiaGas de Inovagéo, na categoria Mestrado.

Em abril de 2008, este trabalho foi contemplado com uma bolsa de estagio de

mestrado do Instituto de Tecnologia Promon, através de um processo de selegdo nacional

promovido pela empresa.
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CAPITULO 2

TEORIA E REVISAO DA LITERATURA

Neste capitulo serdo comentados os processos de separagdo com membranas (PSM) através de
conceitos basicos e classificacdes. Em seguida sera dada énfase ao uso de Contactores com
Membranas na remog¢do de gases acidos, abordando o funcionamento, aplicagdes e principais

vantagens frente aos processos tradicionais de absor¢ao.

2.1 Processos de separacdo com membranas

No inicio da década de 70, em adi¢cdo aos processos cldssicos de separagdo, como
destilagdo, filtracdo, absor¢do, troca idnica, centrifugacdo, extragdo por solvente,
cristalizacdo e outros, surge uma nova classe de processos denominados processos de
separacdo com membranas (PSM) que utilizam membranas sintéticas como barreiras

seletivas (HABERT et al., 2006).

“Membrana pode ser definida como uma barreira que separa duas fases e que
restringe total ou parcialmente o transporte dos componentes presentes nas fases”
(HABERT et al., 2006).

Os PSM tém sido utilizados nos mais diferentes setores da atividade industrial,
abrangendo desde a industria quimica, alimenticia, farmacéutica, médica e biotecnoldgica.
Os PSM podem ser classificados de acordo com a for¢a motriz utilizada no processo. As
técnicas empregam com maior freqiiéncia o gradiente de pressao como for¢a motriz. Outros
processos utilizam o gradiente de concentracdo, elétrico ou pressdao parcial como forca

motriz.

Em membranas, o material que permeia através dela ¢ denominado permeado e a

fracdo retida ¢ denominada concentrado, como pode ser visto pela Figura 2.1.
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Figura 2.1: Funcionamento da membrana

A morfologia da membrana e a natureza do material que a constitui sdo algumas das

caracteristicas que vao definir o tipo de aplicacdo e a eficiéncia na separagao.

Do ponto de vista morfologico as membranas podem ser divididas em duas
categorias: densas e porosas. As membranas sdo consideradas densas quando o transporte
dos componentes envolve uma ectapa de dissolugdo e difusdo através do material que
constitui a membrana e sdo consideradas porosas quando o transporte dos permeantes
ocorre preferencialmente em uma fase fluida continua, que preenche os poros da
membrana. Além do fato das membranas serem classificadas como densas ou porosas,
podem ser classificadas de acordo com seu material constituinte e sua simetria ao longo da

membrana, como é mostrado a seguir (HABERT et al., 2006):

Homogéneas ou Integrais: constituidas por um tnico material;

Compostas ou Heterogéneas: constituidas por mais de um material;

Simétricas ou Isotrdpicas: apresentam as mesmas caracteristicas morfologicas ao
longo de sua espessura;

Assimétricas ou Anisotropicas: apresentam gradiente de porosidade na diregdo

perpendicular a sua superficie.
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Membranas Isotropicas (simétricas)

Porosa Densa

Membranas Anisotropicas (assimétrica)

Porosa Densa (integral) Densa (composta)

Figura 2.2: Imagem de Microscopia Eletronica de Varredura referente a cada classificagdo

de membranas

2.2 Caracteristicas das membranas poliméricas

Algumas caracteristicas das membranas sdo importantes para verificar se sao
convenientes para uma determinada aplicagdo de separagdo. Sdo elas: a porosidade, a
espessura, a permeabilidade e o didmetro médio de poros. Estas caracteristicas dependem

do material do qual ¢ feito a membrana e também da técnica de fabricagao utilizada.

A porosidade ¢ uma relagdo entre o volume dos poros € o volume da membrana.
Esta pode ser relativa apenas a parte superficial da membrana (pele filtrante), ou ainda, ser
relativa a toda a membrana. Quanto maior a porosidade da subcamada, menor serd a
resisténcia ao fluxo material que passa através da membrana. Levando-se em consideragao
que a pele filtrante ¢ a parte seletiva da membrana, sua porosidade ¢ uma caracteristica que

merece atengdo, a fim de que membranas com melhores desempenhos sejam desenvolvidas.

A permeabilidade permite quantificar o material que atravessa a membrana. A

permeabilidade da membrana depende das condigdes de operagdo e das caracteristicas da
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solucdo a ser filtrada. Entretanto variagdes de temperatura e pressao devem respeitar os

limites de estabilidade da membrana e do produto.

A determinag¢do do tamanho médio e da distribuicdo de tamanho de poros ¢ de
fundamental importancia na avaliacdo e caracterizagdo de membranas. Nao ¢ adequado
falar em um Unico tamanho de poros, uma vez que os poros ndo sao idénticos e uniformes.
Devido a certa variedade no tamanho, ¢ feita uma curva de distribui¢cao de tamanho de
poros de uma determinada membrana, para entdo determinar o tamanho médio destes
poros. As técnicas mais utilizadas sdo a porosimetria de merctrio, porosimetria de
deslocamento de liquido, microscopia eletronica de varredura e rejei¢do de solutos

polidispersos (HABERT et al., 2006).

2.3 Contactores com Membranas

A idéia de membranas de espessura reduzida e permedveis para algumas espécies e
para outras ndo, ¢ um conceito bastante atrativo, porém altas seletividades muitas vezes sao
atingidas a baixos fluxos, pois a diferenca de permeabilidade das diferentes espécies
implica em uma baixa permeabilidade para todas as espécies. Para compensar o fluxo e a
permeabilidade baixa, projetaram-se membranas em modulo espiral e fibras ocas, para
aumentar a area por volume, aumentando entdo o fluxo por volume. A primeira idéia de se
utilizar membranas de fibras ocas microporosas ndo seletivas para remocdo de gases
indesejaveis de uma mistura foi proposta por QI e CUSSLER (1985a), onde apontaram as

seguintes vantagens e desvantagens:

Vantagem: moédulos em fibras ocas fornecem uma area superficial por volume
muito maior que em colunas recheadas e o aumento de area torna mais rapida a

transferéncia de massa.

Desvantagem: uma nova resisténcia a transferéncia de massa surge com a adi¢ao de

membranas, podendo diminuir a transferéncia de massa e torna-la menos seletiva.
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QI e CUSSLER (1985a) testaram um modulo de fibras ocas de polipropileno (PP)
(Celgard X20, Celanese, Charlotte, NC) utilizando um reservatério de gas e um
reservatorio de liquido (Figura 2.3) em sistema fechado e mediram a variacdo da
concentragdo de CO, variando com o tempo no reservatorio liquido. Considerando o
consumo de hidroxido de so6dio (NaOH) causado pela reagdo com o CO,, obtinham a

quantidade de CO; absorvida no liquido.

o
Reservatorio
Liquido
AQ_
|: —
i_! .
Raen{atérin

[#F: -

Q_

Figura 2.3: Fluxograma do experimento de QUI e CUSSLER (1985a)

Em seguida, um trabalho complementar de QI e CUSSLER (1985b) foi
desenvolvido para avaliar a absor¢ao de uma variedade de misturas gasosas encontradas em
processos industriais. Neste segundo trabalho, também calcularam os coeficientes de
transferéncia de massa e a resisténcia da membrana microporosa. Os absorventes utilizados
para a andlise foram trés diferentes aminas e NaOH. As concentragdes dos gases foram
medidas por cromatografia gasosa com detector de condutividade térmica (DCT). Por fim,
compararam o modulo de fibras ocas com uma coluna de recheio e verificaram vantagens

em se utilizar membranas.
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WICKRAMASINGHE et al. (1991) verificam que o custo do processo de absor¢do
de gas utilizando contactores com membranas na forma de fibras ocas estd diretamente
influenciado pelo dimensionamento das fibras e no projeto do modulo de contactor. Os
resultados deste estudo mostram que o custo da membrana torna-se mais significativo para
as fibras com didmetro mais elevado, porém, com fibras com didmetro menor, o custo

relativo ao bombeamento torna-se a parcela mais importante no custo do processo.

Em processos de separacdo de gas utilizando membranas ndo porosas, o lado do
permeado pode ser mantido com pressdo reduzida para favorecer a diferenca de
concentracdo através da membrana e, por conseqliéncia, o fluxo de permeado com a
intencdo de se atingir o equilibrio em cada lado da membrana. Se no lado do permeado
existir a presenca de um absorvente liquido, a espécie que permeou através da membrana
pode dissolver no liquido e reagir com o mesmo, aumentando a forga motriz para o
processo ¢ a taxa de transferéncia de massa das espécies permeantes na membrana. Além
disso, se um gas for pouco soluvel ao liquido, ele tem dificuldades na transferéncia para a
fase liquida, mesmo com uma alta permeabilidade da membrana. Espera-se entdo que um
processo hibrido de permeagdo de gas e absor¢do no liquido com reacdo quimica possa
conduzir a uma possivel separacao de gas de uma mistura com alta seletividade. Este modo
de operagdo engloba permeagdo e absor¢do de gases e foi descrito por NII et al. (1992)

como ““permabsorgdo”.

Uma aproximac¢ao de equacgdes pode ser adquirida de um trocador de calor para
aplicacdo em um modulo de Contactores com Membranas. Entretanto existe uma diferenga
entre esses dois aparatos. Os tubos de um trocador sdo soldados em um empacotamento
regular, enquanto as fibras ndo sdo posicionadas regularmente durante a constru¢do do seu
modulo. No trabalho de KREULEN et al. (1993a), um modulo com espagos regulares de
fibras foi usado para a compara¢do com um moédulo com espagos irregulares de fibras.
Devido a ma distribui¢do do gas e do liquido causado pela heterogeneidade da disposi¢do
das fibras, existiram caminhos preferenciais do liquido. Isto podera ter uma grande
influéncia na eficiéncia de transferéncia de massa, levando a uma interpretacao incorreta

dos dados de absor¢do global.
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Uma comparagdo de um modulo de membranas microporosas (Celgard X-10,
Hoechst Celanese Corporation, Charlotte, NC) e um modulo produzido com membranas
comerciais de polidimetilsiloxano (PDMS) nao-porosa (Dow Corning Corporation)
mostrou que o uso de membrana ndo-porosa diminuiu a taxa de remog¢ao de CO,, devido a
resisténcia adicional da membrana. Porém o aumento da seletividade das membranas de

silicone compensou a menor taxa de remogdo (AL-SAFFAR et al., 1997).

AL-SAFFAR et al. (1997) concluiram que misturas gasosas podem ser separadas
tanto por membranas porosas como por membranas nao porosas. Os poros das membranas
agem como uma fronteira entre o gas e o liquido, enquanto membranas ndo porosas agem
como uma barreira seletiva entre as espécies presentes no gas. Portanto o tipo de membrana
polimérica ¢ muito importante na seletividade do processo, uma vez que haverd uma
resisténcia adicional dada pela membrana, podendo reduzir a transferéncia de massa entre

as espécies presentes no gas.

No trabalho de JOU et al. (1999) os autores avaliaram o efeito da solubilidade de
CO; e H,S em mistura com o CHy4 utilizando uma solu¢do aquosa de metildietanolamina

(MDEA), considerada bastante eficiente na remocao de gases acidos.

Segundo BHIDE et al. (1998), os principais parametros economicos que devem ser

levados em conta no processo de remog¢ao de gases acidos do GN sdo:
1. Concentracao de CO;e H;S na alimentagao;

2. Vazao de alimentagao;

3. Pressao de alimentacao;

4. Perda de CHy;

5. Permeabilidade do CO;

6. Seletividade CO,/CHy;

7. Vida util das membranas;

8. Espessura efetiva da membrana.
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A remocao de H,S a baixas concentracdes (18 a 1159 ppm) em mistura com N, foi
estudada por WANG et al. (2002). Neste trabalho, uma solugdo aquosa de carbonato de
sodio (Na,COs) foi utilizada como absorvente e a fabricagdo de uma membrana porosa de
fluoreto de polivinilideno (PVDF) e posterior configuragdo em um modulo foi realizada. O
estudo mostrou a remog¢ao completa de H,S a um curto tempo de residéncia e a uma razao
de vazdo gés-liquido alta. Quando a mistura gasosa foi alimentada no casco do mddulo, a
eficiéncia na remoc¢ao de H,S diminuiu bastante ¢ o valor do coeficiente de transferéncia de
massa foi somente a metade daquele observado com a alimentag¢do no limen das fibras; o
tempo de residéncia foi 8 vezes maior; o efeito da pressdo de alimentagdo do gas e da

velocidade do liquido foi similar para ambos os modos de alimentagao.

No trabalho de MAVROUDI et al. (2003), os autores estudaram o desempenho de
um moédulo comercial (Liqui-Cel® Extra-Flow, Hoechst Celanese Corp.) para remogéo de
CO,. Os experimentos foram realizados com uma mistura gasosa (15% CO; e 85% N,)
passando pelo limen das membranas e absorvente liquido (H,O e dietanolamina (DEA))
passando pelo casco. Os resultados foram comparados com as tecnologias convencionais
existentes para captura de gases dacidos. Resultados experimentais mostraram um
decréscimo de CO, na corrente de saida de gas. O aumento da vazao de liquido resultou em
uma maior eficiéncia de remocdo de gas, e isto se deve a menor resisténcia a transferéncia
de massa na interface gas-liquido. Este efeito mostrou-se mais pronunciado quando a vazao
de géas foi menor. O aumento na vazdo de entrada de gds mostrou que uma remocao
equivalente de gas pode ser alcancada se houver um aumento no volume de moddulo
necessario para aumentar a area de contato gas-liquido. As solugdes numéricas de modelos
teoricos foram obtidas e comparadas com os resultados experimentais, observando-se um
desvio em condi¢des de altas vazdes de gas e liquido. Uma resisténcia adicional a
transferéncia de massa pode ser a principal causa deste desvio. Um novo modelo teoérico
considerando que as membranas foram parcialmente molhadas foi realizado e o ajuste com
os resultados experimentais se tornou mais satisfatorio. Para o coeficiente de transferéncia
de massa global em funcao da vazdo de liquido, os resultados mostraram que, para baixas
vazoes de liquido, o sistema torna-se saturado com CO,, reduzindo a taxa de transferéncia

de massa. Por outro lado, maiores fluxos foram obtidos com maiores vazdes de liquido. O
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uso de um absorvente quimico ao invés da agua também foi mais satisfatorio, mostrando
que o aumento da concentragdo de saturacdo do CO, no absorvente aumentou a

transferéncia de massa

O trabalho de DINDORE et al. (2004a) foi avaliar a absor¢do de CO,; a clevadas
pressoes, utilizando membranas de PP (Accurel Q 3/2) configuradas em modulos de vidro
ou ago inoxidavel para pressdes menores ou maiores que 10 bar, respectivamente. O
absorvente utilizado foi um solvente organico. Os resultados mostraram que o aumento na
pressao do géas nao causou efeito no coeficiente global de transferéncia de massa (Kg) e,
mesmo em pressoes elevadas, o processo foi controlado pela resisténcia no filme liquido.
Para pressdes maiores, 0 molhamento da membrana e a formag¢do de bolhas no lado do

liquido ocorreram.

No trabalho de YEON et al. (2005), fibras ocas de PVDF (Krict Korea) foram
produzidas e configuradas em modulos para a remogdo de CO, proveniente de gases de
combustdo. O sistema foi projetado em escala piloto e sua eficiéncia foi comparada com
uma coluna recheada por anéis de raschig (%2’ politetrafluoretileno (PTFE)). DEA ¢ uma
mistura de aminas (monoetanolamina (MEA) + trietanolamina (TEA)) foram utilizadas
como absorventes. Como resultado do trabalho, tem-se que a taxa de absor¢ao de CO; por
unidade de volume no modulo de membranas foi 2,7 vezes maior que na coluna recheada e
que a mistura de aminas como absorvente manteve a eficiéncia de remogao de CO,; estavel

por mais tempo de operagao.

DEMONTIGNY et al. (2006) avaliaram o uso de Contactores com Membranas em
sériec na remocdo de CO, utilizando MEA ¢ DEA como absorventes. Para efeito
comparativo, os autores utilizaram modulos com membranas comerciais de PP (Mitsubishi
Rayon, Japdo) e de PTFE (Sumitomo Eletric Fine Polymer, Japdo). As membranas de
PTFE apresentaram um melhor desempenho que as membranas de PP e mantiveram o
mesmo nivel de remogdo ao longo do tempo de experimento, embora tenha uma parede de
membrana muito maior € uma area especifica menor no mdédulo. Com relagdo ao modo de

operacao dos fluxos géas-liquido, a operagdo em contracorrente resultou em um aumento de
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20% nos resultados obtidos na operagao co-corrente. A adigdo de mais modulos em série

apresentou uma relagdo linear com relagdo ao Kg.

No trabalho de SA (2007) foram utilizadas fibras ocas isotropicas densas de PDMS
e anisotropicas compostas de PES cobertas com PDMS produzidas no laboratorio para
avaliar a remocao de CO; e hidrocarbonetos pesados do GN através da permeagdo de gases
na membrana. Como resultados, valores satisfatorios de seletividade de CO,/CH4 foram
observados nas fibras de PES/PDMS, mas, em contrapartida, observou-se permeabilidades

inferiores as observadas para as fibras de PDMS devido a espessura elevada da pele.

Os estudos de ATCHARIYAWUT et al. (2007) basearam-se na separacdo do CO,
de uma mistura CO,/CH4 usando um moddulo com membranas comerciais porosas de PVDF
(Memcor Australia, Australia). Condi¢des operacionais, tais como velocidade do gas e
liquido, temperatura e concentragdo de absorvente e aditivo, foram investigadas em
combinacdo com a analise de transferéncia de massa. Neste trabalho, o cloreto de sédio
(NaCl) foi utilizado como aditivo na solugdo de NaOH com a intencdo de aumentar a
absorcdo e a qualidade do produto (CH4). Com a adig¢ao de sal a pressdo de vapor tende a
diminuir, reduzindo a difusdao dos vapores de agua através dos poros da membrana. Este
fato foi observado pela redu¢do da umidade no gés com a adicdo de sal. Porém, a presenca
de sal na solugdo também diminui o fluxo de CO, absorvido no liquido, devido ao efeito
“salting out”. Com a adigdo de sal, a solubilidade do CO, ¢ do CHy4 na agua diminuiram e
observou-se aumento na viscosidade da solugdo o que, conseqiientemente, diminuiu a
transferéncia de massa do gis para a fase liquida, o que contribui para aumentar a
recuperagdo de CHy. O desafio é conciliar a reducdo da umidade do gés, aumento da
recuperagdo de CH4 e uma maior absor¢ao de CO, no liquido através da adigdo de sal. O
uso de temperaturas maiores concomitante com a adicdo de NaCl, contribuiu para diminuir
a umidade no gis e aumentar a recuperacdo de CHi, porém observa-se diminui¢do

consideravel na absor¢ao de CO; pela fase liquida.

Com relagdo ao parametro temperatura, os autores verificaram que o aumento da

temperatura do NaOH ocasionou um maior no fluxo de CO,, e isso ocorreu devido ao
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aumento na taxa de reacdo quimica entre NaOH e CO,. Além disso, o aumento da
temperatura diminuiu a viscosidade do absorvente, melhorando a difusdo do gas no liquido,
conseqiientemente aumentando o Kg. Outros trabalhos como de KUCKA et al. (2002)
comprovaram o efeito da diminui¢do da viscosidade do absorvente na melhora da absorc¢ao
de géas no liquido. Em contraste, o aumento da temperatura da agua, usada como
absorvente, diminuiu a absor¢ao de CO,, e isto se da devido a diminui¢do da solubilidade
do CO; no liquido, que diminui com o aumento da temperatura, de acordo com PERRY et
al. (1999). Esta situagdo também foi observada por VERSTEEG ¢ SWAAIJI (1988), que
verificaram que a solubilidade do CO, na dgua diminuiu com o aumento da temperatura, de
0,815 mol/mol a 25°C para 0,648 mol/mol a 35°C. O sistema operando a altas temperaturas
com NaOH apresentou vantagens devido ao favorecimento para a absor¢do de CO,, com

redu¢ao de CH,4 no absorvente.

Com relagdo ao parametro vazdo de liquido, ATCHARIYAWUT et al. (2007)
verificaram que a absor¢do de CO, foi maior quando se aumentou a vazdo de agua,
demonstrando a contribuig@o significativa da resisténcia a transferéncia na fase liquida. No
caso da utilizagdo de uma solugdo com NaOH, a pouca mudanga no fluxo de CO, mostrou
que o sistema foi controlado pela resisténcia a transferéncia de massa na fase gasosa ou na
membrana. Resultados de absor¢do de CO, puro em dgua mostraram que o aumento na
vazao de entrada de géas praticamente ndo afetou o fluxo de CO,, concluindo que a maior
resisténcia esta na fase liquida. Resultados similares também foram obtidos por WANG et
al. (2005). Porém os autores observaram que, para uma mistura CO,/CHy, a transferéncia
de CO; para a dgua diminuiu quando se aumentou a vazdo de gas, o que foi atribuido a
redu¢@o no tempo de residéncia no modulo. Contrario a YAN et al. (2007) que, para uma
mistura CO,/N,, verificaram que o aumento da velocidade de gas aumentou o fluxo de CO,
absorvido pelo liquido. Mas, neste trabalho, os autores utilizaram MEA e glicinato de

potéssio (PG) como absorventes.
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2.3.1 Médulo de Contactores com Membranas

Diferentes configuracdes de modulos podem ser usadas para acondicionar as
membranas. Cada configuracdo tem suas vantagens e limitagdes e devem ser levados em
consideragdao ao se desenvolver um determinado processo. Para operacdes de absorcao de
gases, € necessdrio que as condi¢des de fluxo sejam bem definidas em ambos os lados da
membrana para uma melhor transferéncia de massa. Para o projeto de contactores, deve se
levar em consideragdo a regularidade da disposi¢do das fibras no modulo (arranjo espacial
das fibras) para que ndo ocorram caminhos preferenciais no escoamento do gas e do
liquido. Neste sentido, deve-se considerar a densidade de empacotamento e as diregdes do
fluxo (paralelo, tangencial, concorrente e contracorrente) de ambas as fases, para um
melhor aproveitamento da area de membranas disponivel. Os modulos de contactores estdo

classificados em dois grupos, de acordo com o fluxo das fases:

Modulo de fluxo longitudinal: Nesta configuragdo de modulo o gas e o liquido
passam de forma paralela, tanto em contracorrente como concorrente. Maiores
detalhes sdo mostrados na Figura 2.4. As vantagens desse modulo sdo a
simplicidade de fabricagdo, porém, se comparado a mddulos de fluxo tangencial,

tem uma eficiéncia bem menor.

Saida Fluido B Entrada Fluido B

¢ v
M [

Y , >
Entrada Fluido A 'sz l\) Saida Fluide A

Figura 2.4: Detalhe do mddulo de fluxo longitudinal

Modulo de fluxo tangencial: A presenca de distribuidores de fluido dentro do
moédulo, como é mostrado no médulo da Liqui-Cel® da Figura 2.5 (a), minimizam o
efeito de caminhos preferenciais, e produz turbuléncia no fluido. Desta forma um
aumento na transferéncia de massa ocorre, tornando esses modulos mais eficientes.

Outra configuracdo de fluxo tangencial ¢ o modulo produzido pela TNO mostrado

22



na Figura 2.5 (b), onde o fluxo do limen das membranas ¢ perpendicular ao fluxo

do fluido de entrada no modulo.

: i Fibras ocas )
Saida Fluido B Entrada Fluido B
o 7 - 7 s e
- ~ 7 T v v -+
e A S L
—_— = L= — L — L — L — ——
e e ot i /i o s o Flui
Entrada Fluido A r " - e ri 7 Saida Fluido A
[ % 3 L) L —— Z 7 |
Y
Distribuidor
(a)
Saida Fluido A

Lamen

Saida Fluido B

Fibras
L.

Entrada Fluido A /
Entrada Fluido B

Ldamen
(b)
Figura 2.5: Detalhe do modulo de fluxo tangencial. (a) Médulo da Liqui-Cel®
(b) Modulo da TNO

2.3.2 Funcionamento dos Contactores com Membranas e modelos de transporte

Nos Contactores com Membranas, o gés e o absorvente fluem em lados opostos da
membrana. O CO; e H,S presentes no GN irdo permear através do material da membrana
(no caso de membranas compostas) ou através dos poros da membrana (no caso de
membranas microporosas) € serdo absorvidos no liquido fisicamente ou quimicamente,
dependendo do absorvente utilizado. Maiores detalhes da transferéncia que ocorre pela

membrana sdo mostrados na Figura 2.6.
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Figura 2.6: Detalhe da transferéncia de massa através da membrana: (a) gas no lumen (b)

gas no casco do mddulo

A maior absor¢do do CO, e do H,S com relagdo ao CHy é devido a maior
solubilidade ao absorvente. A escolha do fluido passando pelo casco do méddulo ou pelo

limen das fibras vai depender da configuracdo do modulo e da morfologia da membrana.

O processo de transferéncia de massa em Contactores com Membranas

microporosas simples consiste em quatro etapas consecutivas:

(1) Difusdo do(s) componente(s) do seio da fase gasosa para a superficie da
membrana;

(2) Difusao do(s) componente(s) através da membrana;

(3) Dissolucao do(s) componente(s) na fase liquida, ocorrendo absor¢do quimica ou
fisica;

(4) Difusdo do(s) componente(s) da superficie da membrana para o seio da fase

liquida.
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Figura 2.7: Regides de transferéncia de massa e resisténcia dominantes em Contactores

com Membranas

Conseqlientemente, o coeficiente global de transferéncia de massa (Kg) ¢ dado por

um modelo de resisténcia em série como mostra a Equagao (2.1) (LI e CHEN 2005):

L tfd), o
K E-m-k quagdo (2.1)

i,membrana i,liquido

Para que este modelo represente a transferéncia de massa através da membrana,

algumas consideracdes devem ser estabelecidas:

(1) O sistema estd em estado estacionario;

(2) O equilibrio ¢ estabelecido na interface gas-liquido;

(3) O seio do liquido ¢ agitado;

(4) O efeito da curvatura da membrana na superficie ¢ omitido;

(5) A forga motriz para a absor¢ao fisica e quimica ¢ a mesma;

(6) A membrana ¢ uniforme em termos de distribuicao de tamanho de poros e/ou
espessura da pele;

(7) A transferéncia de massa entre as fases ¢ resultado da teoria da difusao de filme.

O K depende da fluidodindmica do fluido (afetam ki), da natureza dos
componentes ativos (afetam m e E), da solubilidade do gés no liquido e das condigdes de

temperatura de operagao.
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Embora a Equagao (2.1) possa ser usada para estimar o Kg em uma fibra, em alguns
casos, essa equacdo ndo prediz exatamente o valor do coeficiente, isto porque, para fibras
com menor didmetro, a mistura no seio do liquido ndo pode ser garantida. Além disso, a
mesma for¢a motriz para os dois tipos de absor¢ao também ndo pode ser garantida. O valor

do fator de reacao (E), em alguns casos, também pode estar envolvido numa série de erros.

O K¢ também pode ser avaliado a partir da defini¢do do coeficiente de transferéncia

de massa, conforme mostra a Equacao (2.2). Neste caso, a exatiddo dos resultados ¢ maior.
_ QL N
Kes = T'AC Equacdo (2.2)

A determinagdo dos coeficientes individuais de transferéncia de massa também pode
ser determinada independentemente. Por exemplo, para a determinagdo do coeficiente de
transferéncia de massa da fase liquida (k.), gas puro pode ser utilizado, o qual eliminaria a
resisténcia da membrana e da fase gasosa. Para a determinagdo do coeficiente de
transferéncia de massa da membrana (Kn), pode-se utilizar gas puro na fase gasosa para
eliminar a resisténcia na fase gasosa e na fase liquida um absorvente quimico que reaja de
forma irreversivel e instantdnea com o gas, eliminando a resisténcia na fase liquida (LI e

CHEN 2005).
2.3.3.1 Coeficiente de transferéncia de massa na fase liquida
2.3.3.1.1 Absorcao fisica com liquido no lamen das fibras

Quando somente absorcao fisica ocorre na fase liquida com um fluxo laminar de
liquido no limen das fibras, a solugdo de Lévéque derivada do caso analogo de Graetz para
problemas de transferéncia de calor em liquidos com fluxo laminar pode ser adaptada para

predizer a transferéncia de massa dos componentes gasosos para o liquido, como mostra a

Equagdo (2.3) (DINDORE, et al., 2005a):
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k,-d ld? v
Sh= Ib =1,62x3 L~D-L Equacio (2.3)

2.3.3.1.2 Absorcao fisica com liquido no casco do modulo

Contrario do escoamento de liquido no lumen das fibras, quando o liquido escoa
pelo casco do moddulo o coeficiente de transferéncia de massa ndo ¢ claramente definido.
As explicagdes para isso sdao: ma distribui¢do das fibras ocasionando irregularidades de
espaco entre as fibras; variagdo do didmetro das fibras e efeitos de entrada e saida do fluido

no casco do modulo.

Uma maior densidade de empacotamento nem sempre significa uma maior
transferéncia de massa, pois o efeito de caminhos preferéncias de fluido e zonas mortas

aumenta com a densidade de empacotamento.
No trabalho de FUTSELAAR (1996) foi avaliado o escoamento de liquido pelo

casco do modulo e a partir do estudo foi possivel estabelecer uma correlagcdo para o numero

de Sherwood, como é mostrado na Equagao (2.4):

k .d d?-v
Sh = B =3,66+1,62x 3{ - D-L Equagéo (2.4)
i i

2.3.3.2 Coeficiente de transferéncia de massa com absorc¢édo quimica

O coeficiente de transferéncia de massa pode ser melhorado na presenca de
absorventes quimicos. Nesse caso a Equagdo (2.5) descreve o Fator de reagdo (E) na

transferéncia de massa dado pela reacdo na fase liquida (DINDORE, et al., 2005a):

J

quimico
E=

J

Equagdo (2.5)

fisico

27



Esta diferenga esta relacionada com o fluxo do componente gasoso na fase liquida
com reagdo quimica e com o fluxo do componente gasoso na fase liquida com absorvente

fisico. A partir do resultado do fator E ¢ possivel determinar o K¢ utilizando a Equacao 2.1.
2.3.3.3 Coeficiente de transferéncia de massa na membrana
Admitindo que o transporte através da membrana ¢ somente causado por difusdo, a

Lei de Fick pode ser usada para descrever a transferéncia de massa na membrana (Kn),

como ¢ dada pela Equagdo (2.6):

K,=—= Equacdo (2.6)

O coeficiente de difusdo efetivo (Dg.) ¢ uma combinagdo do coeficiente de difusdo
molecular (Dag) ¢ coeficiente de difusdo de Knudsen (Dy) e pode ser calculado de acordo

com a equac¢ao de Bosangui dada pela Equagdo (2.7) (SATTERFIELD et al., 1981):

= = Equacao (2.7)
T

onde rearranjando a Equagdo (2.7), chega-se a Equagdo (2.8) com as variaveis difusdo

molecular efetiva ( Dag, ) e difusdo de Knudsen efetiva ( Dy ),

11 1
5 DAB,e + D, Equagao (2.8)

g.e €

Para membranas microporosas, a porosidade (g) ¢ geralmente na faixa de 0,2 a 0,9 e

a tortuosidade (1) de 2 a 3. No caso dos poros serem preenchidos pelo gas, o coeficiente de

28



difusdo pode ser governado pela difusdo molecular ou Knudsen ou por ambos, dependendo

do didmetro de poro (d,):

Se d, <0,1um, difusdo de Knudsen domina.
Se d, > 10 um, difusdo molecular domina,

Se 0,1 pm <d, < 10 um , ambos os mecanismos de difusdo ocorrem.

O Cocficiente de difusdo molecular baseado na teoria cinética dos gases foi
desenvolvido independentemente por Chapman ¢ por Enskog (CUSSLER, 1984) conforme
a Equagdo (2.9):

- 0,0018583-T**(1/M, +1/M,)"*

2
P-oax Qs

D,s Equacao (2.9)

O didmetro de colisdo (cap) representa a média aritmética das espécies presentes
conforme ¢ mostrado da Equagdo (2.10) e seus valores tabelados podem ser encontrados em

CUSSLER (1984) e SATTERFIELD et al. (1981).

Opp = -(O'A +0,) Equacdo (2.10)

1
2
O parametro adimensional (2) ¢ mais complexo, mas geralmente ¢ obtido na ordem
de 1. Este pardmetro ¢ dependente de uma interagdo entre as espécies, mais freqlientemente
descrita pelo potencial de Lennard-Jones (eag). O potencial de Lennard-Jones ¢ uma média

geométrica das duas espécies, conforme Equacdo (2.11), e seus valores tabelados também

podem ser encontrados em CUSSLER (1984) e SATTERFIELD et al. (1981).

€ = (EA "€ )1/2 Equagdo (2.11)

29



Uma vez conhecido o gxg 0 parametro Q pode ser encontrado como fungdo de
eap/kT usando valores de outra tabela encontrada em CUSSLER (1984) e SATTERFIELD
etal. (1981).

O coeficiente de difusdo de Knudsen pode ser calculado conforme a Equagdo (2.12):

8RT
D, =K, ‘/W Equacdo (2.12)

Onde K; ¢ dependente da morfologia da membrana e da interagdo entre as
moléculas e a estrutura porosa da membrana. Por simplicidade, Ky pode ser estimado
baseado somente na morfologia da membrana, considerando uma membrana ideal com

poros cilindricos, como mostra a Equagao (2.13):

_4e-dp
30

Ko Equacdo (2.13)

Essas equagdes levam a desvios do comportamento real, uma vez que consideram a

membrana com uma distribui¢do de poros uniforme e morfologia isotropica.

2.3.4 Critérios para selecdo de membranas poliméricas

A escolha do material polimérico interfere diretamente na eficiéncia do processo. O
material polimérico deverd manter as suas caracteristicas de estabilidade a longo prazo para
que o uso de Contactores com Membranas seja viavel economicamente. LI e CHEN (2005)
listaram alguns critérios a serem levados em consideracdo para que as membranas

apresentem o mesmo desempenho ao longo da operagao:
Problemas de incrustacéo e entupimento da membrana: Em aplicagdes tipicas de

microfiltracdo, a formagao de incrustagdes € o principal causador da deterioragdo e

estabilidade das membranas. Porém em aplicacdes de absorcio de gas em
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Contactores com Membranas esse problema ¢ menos observado, desde que ndo
exista um fluxo convectivo através dos poros das membranas. Em aplicagdes
industriais, problemas de entupimento ja podem ser observados, por causa do
pequeno didmetro das fibras. No caso de gases contendo particulas suspensas, uma

pré-filtragao seria mais adequada antes de passar no médulo de membranas.

Estabilidade quimica: O absorvente liquido com alto poder de absor¢do de CO; e
H,S provavelmente pode se tornar corrosivo. Por esta razao, na escolha do material
polimérico, este efeito deve ser considerado para que a membrana ndo venha a
sofrer um ataque quimico. Alguns absorventes também tém a caracteristica de reagir
com a superficie polimérica e modificar sua estrutura, por isso devem ser
observados quais materiais poliméricos sdo compativeis com o0s principais
absorventes utilizados para absor¢do de gases acidos. O uso de PTFE tem sido o
mais recomendado, pois ¢ um material bastante estdvel quimicamente, porém seu
custo de produgdo o torna inviavel economicamente. O tratamento de superficies
poliméricas tem sido uma alternativa viavel, pois nesse caso, podem ser utilizadas
membranas mais baratas, como no caso de PP, para fornecer as mesmas

caracteristicas do PTFE.

Estabilidade térmica: Em altas temperaturas de operagdo, o material da membrana
pode sofrer degradagdo ou decomposicdo. A extensdo de mudanga da estrutura da
membrana depende da temperatura de transi¢ao vitrea (Tg) para polimeros amorfos
e da temperatura de fusdo (Tm) para polimeros semicristalinos. As temperaturas de
transi¢do vitrea dos principais polimeros utilizados como contactores sdo mostrados
na Tabela 2.1. Os baixos valores de Tg para PP e polietileno (PE), por exemplo,
podem contribuir para a instabilidade da membrana e molhamento. No caso do
PTFE, o valor de Tg ¢ relativamente maior que o de PP e PE, contribuindo assim
para sua superioridade na estabilidade térmica e a ndo ocorréncia de molhamento da

membrana.
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No caso especifico do trabalho, a remocao de gases acidos do GN por Contactores
com Membranas, a op¢do por membranas com Tg moderadas, como no caso do PP e PE,
pode ser levada em consideracdo, desde que a operagdo seja realizada em temperaturas
mais brandas e préximas da temperatura ambiente. Para outros processos, onde as
condi¢des operacionais de temperatura sao maiores da ambiente, a op¢do por membranas

com maior Tg ja € mais desejavel.

Tabela 2.1: Temperatura de transigao vitrea (Tg) dos principais polimeros usados em

Contactores com Membranas (LI e CHEN, 2005)

Polimero Tg (°C)

politetrafluoretileno (PTFE) 126
polipropileno (PP) -15
polietileno (PE) -120
polietersulfona (PES) 230
polisulfona (PS) 190

fluoreto de polivinilideno (PVDF) -40
polidimetilsiloxano (PDMS) -123

2.3.5 Critérios para selecao de absorventes liquidos

Para o processo de absor¢ao por Contactores com Membranas o tipo de absorvente
(fisico ou quimico) tem influéncia direta na eficiéncia do processo. Varios absorventes tém
sido estudados experimentalmente, e os principais sdo mostrados na Tabela 2.2. De acordo
com LI e CHEN (2005), para a escolha dos absorventes, devem ser levados em conta os

seguintes critérios:

Alta reatividade com CO, e H,S: A alta reatividade leva a uma maior remog¢ao dos
gases acidos, devido a maior taxa de absor¢do. Devido a reacdo quimica, a

resisténcia na fase liquida pode ser ignorada.

Compatibilidade quimica com o material da membrana: O absorvente quimico nao

poderd reagir com o material da membrana, uma vez que a modificagdo da
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morfologia da membrana diminui a pressdo de molhamento da membrana. Nesse
caso, ocorre a passagem de absorvente pela membrana ou preenchimento dos poros

do material polimérico.

Alta Tensao superficial: Liquidos com uma baixa tensdo superficial t€m uma maior
tendéncia de causar o molhamento da membrana, aumentando assim a resisténcia a

transferéncia de massa.

Baixa volatilidade e boa estabilidade térmica: Se o absorvente apresentar
volatilidade elevada pode ocorrer sua transferéncia para a fase gasosa. No caso de
absorventes quimicos que reajam irreversivelmente com o géas transferido, o
aumento da temperatura pode aumentar a absor¢ao quimica, porém a vaporizagdo do
liquido também podera ocorrer a maiores temperaturas. O absorvente também
deverd possuir uma boa estabilidade térmica dentro de uma ampla faixa de

temperatura, para que a degradacdo quimica possa ser evitada.

Facil regeneracdo: Absorventes com facil regeneragdo sdo preferiveis, pois

proporcionam um menor gasto de energia.

Tabela 2.2: Principais absorventes utilizados em Contactores com Membranas

Referéncias Absorventes liquidos estudados

BHAUMIK et al., 1998; KUMAR et al., 2002 ¢ 2003; agua (H,0)
MAVROUDI et al., 2003 e 2005; DINDORE et al., 2005a e
2005b; ATCHARIYAWUT et al., 2006; ZHANG et al., 2006 ¢
2008; XU et al., 2008; AL-MARZOUQUI et al., 2008a

NII et al., 1992; KREULEN et al., 1993; NISHIKAWA et al., hidroxido de soédio (NaOH)
1995; RANGWALA, 1996; KUMAR et al., 2002 e 2003;
DINDORE et al., 2005a; BOTTINO et al., 2006; AL-
MARZOUQUI et al., 2008b; PARK et al., 2008

KIM e YANG, 2000; YEON et al., 2005; BOTTINO et al., monoetanolamina (MEA)
2006; DEMONTIGNY et al., 2006
BOTTINO et al., 2008; YAN et al., 2007; ATCHARIYAWUT
etal., 2007; AL-MARZOUQUI et al., 2008b
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Tabela 2.2: Principais absorventes utilizados em Contactores com Membranas

(continuacao)

Referéncias Absorventes liquidos estudados

RANGWALA, 1996; AL-SAFFAR etal., 1997; FALK- dietanolamina (DEA)
PEDERSEN e DANNSTROM, 1997; KIM e YANG, 2000
WANG et al., 2005; ZHANG et al., 2006 e 2008

QUI e CUSSLER, 1985b trietanolamina (TEA)
NISHIKAWA et al., 1995; YAN et al., 2007 metildietanolamina (MDEA)
MANDAL e BANDYOPADHYAY, 2006 mistura (AMP + MEA)
YEON et al., 2005 mistura (MEA+ TEA)
KIM e YANG, 2000; DEMONTIGNY et al., 2006 2-amino-2-metil-1-propanol (AMP)
ATCHARIYAWUT et al., 2007 NaOH + cloreto de sodio (NaCl)
KORIKOV e SIRKAR, 2005 hidréxido de potassio (KOH)
NII et al., 1992; DINDORE et al., 2005¢ carbonato de potassio (K,COs3)
DINDORE et al., 2004a e 2004b carbonato de propileno (PG)
WANG et al., 2002 e 2004; PARK et al., 2008 carbonato de s6dio(Na,COs)
IVERSEN et al., 1997; PARK et al., 2008 sulfito de s6dio (Na,SO;)
YAN etal., 2007 glicinato de potassio (PG)
FERON e JANSEN, 2002 mistura sal e aminoacido (CORAL)*

*Nome comercial de um absorvente produzido pela TNO

Em processos industriais de desulfurizagdo podem ser empregados alkanolaminas

ou carbonatos como absorventes (NII et al., 1992).

KIM ¢ YANG (2000) utilizaram membranas microporosas de PTFE (Poreflon TB-
21, Sumitomo Co.) configuradas em um modulo para avaliar a remogao de CO, de uma
mistura CO,/N, em diferentes absorventes (dgua, MEA, DEA e AMP) O uso de AMP tem
demonstrado melhores resultados que as outras aminas. O AMP ¢ uma amina primaria,
onde o grupo amina ¢ atacado por um carbono terciario. No caso do MEA, a formagao de
carbonatos estaveis limita sua capacidade de cerca de 1/2 mol de CO, para cada mol de

MEA.

Comercialmente as aminas mais utilizadas para absor¢cdo de gases acidos sdo a
MEA, DEA, diisopropanolamina (DIPA), MDEA e AMP. Entre estas, destaca-se a MDEA,

pois possui as caracteristicas de maior seletividade a H,S, maior capacidade de absorgao,
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menor consumo de energia para regeneracdo ¢ baixa degradacdo térmica e corrosdao. A
mistura de aminas primarias ou secundarias com MDEA também tem suas vantagens, pois
combina as maiores taxas de absor¢do de gds das aminas primarias e secundarias com as

maiores capacidades de absor¢ao do MDEA. (LU et al., 2006).

No trabalho de ATCHARIYAWUT et al. (2007) resultados de absor¢ao de CO, em
Contactores com Membranas com diferentes absorventes (dgua, NaOH e MEA)
comprovam a maior eficiéncia de absorventes quimicos na absorcdo de CO, e a
comparagdo entre os dois absorventes quimicos mostrou uma maior eficiéncia do NaOH,
nas mesmas concentragoes. Os resultados de taxa de reagdo constante entre o CO, ¢ ions
(OH-), a 30°C, relatados por KUCKA et al. (2002) e entre CO, ¢ MEA relatados por SADA
et al. (1985), de 11.000 m’Kmol's" e 7.740 m’Kmol's”, respectivamente, também
evidenciam a maior eficiéncia do NaOH. Posteriormente, GONG et al. (2006) calcularam
uma taxa de reagdo constante de 12.037 m’Kmol s e 8.983 m’Kmol's"! entre CO, e ions
(OH-) e CO,; e MEA, respectivamente, a uma temperatura de 30°C, corroborando com a

conclusao anterior.
2.3.6 Molhamento das membranas e critérios de prevencéo

Para um dado absorvente liquido, a pressdo minima de molhamento na qual ocorre a
intrusdo de liquido pelos poros da membrana pode ser estimada pela Equagao de Laplace

como mostra a Equacao (2.14) (ADAMSON, 1990):

_ 2-y,-cosb
r

poro

AP Equacao (2.14)

Para a determinagdao do angulo de contato entre a fase liquida e a membrana

mostrada na Figura 3.4, tem-se a Equagao (2.15):

yL-cosO=ys—yq Equagdo (2.15)
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Figura 2.9: Balango de forgas e angulo de contato na superficie da membrana

.

Para um angulo de contato equivalente a zero, resulta em um completo molhamento
dos poros na superficie da membrana, enquanto que um angulo entre 0° e 90° resulta em um
parcial molhamento dos poros da membrana. Para um angulo acima de 90°, indica a

tendéncia de ndo ocorrer o molhamento da membrana pelo liquido.

Para avaliar a extensdo molhamento da membrana tém-se a Equagao (2.16) onde se
considera a transferéncia de massa sem o molhamento da membrana e a transferéncia de

massa com o molhamento da membrana.

FIUXO 4ypes — FIUXO s

antes

Fluxo -100% Equacdo (2.16)

ExtensdoMolhamento =

antes

De acordo com WANG et al. (2005) dois modos de operagdo podem ser realizados
em Contactores com Membranas (Figura 2.8), operagdo sem molhamento, onde as
membranas possuem caracteristicas hidrofobicas e os poros sdo preenchidos
preferencialmente por gas, e operacdo com molhamento, onde as membranas possuem
caracteristicas hidrofilicas e os poros sdo preenchidos preferencialmente pelo absorvente
liquido. Segundo os autores, a simulagdo do processo mostrou uma reducdo de 20% na
transferéncia de massa quando as membranas apresentaram um molhamento de 5%. Os
autores também verificaram que a taxa de absor¢ao de CO, em operagdo sem molhamento ¢

seis vezes maior do que operando com molhamento da membrana.
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Figura 2.8: Modos de opera¢do nas membranas

Os estudos de MAVROUDI et al. (2003) também verificaram o efeito da reducdo
da transferéncia de massa pelo molhamento da membrana. Eles concluiram que para
prevenir a dispersdo de bolhas de gds no absorvente ou mesmo o molhamento das
membranas, a pressdo do liquido deve ser ligeiramente maior do que a pressdo no gas até
um limite em que a pressao do liquido ndo ultrapasse a pressao minima de molhamento na
membrana, a fim de evitar que os poros sejam molhados pelo liquido, diminuindo a

eficiéncia do processo.

Em um trabalho posterior, MAVROUDI et al. (2006) verificaram que, no inicio dos
experimentos, os resultados mostravam que a resisténcia total de transferéncia de massa era
governada pela fase liquida. Apos um periodo de tempo, quando os poros foram molhados
pelo liquido, a resisténcia a transferéncia de massa da membrana tornou-se comparavel a
resisténcia na fase liquida. Em todos os experimentos, os poros molhados pelo liquido
contribuiram mais que 98% para a resisténcia a membrana e 21-53% na resisténcia total do
processo de absorc¢do. Além disso, a difusdo de uma espécie gasosa na fase liquida ¢ muito
menor que na fase gasosa podendo diminuir significativamente a transferéncia de massa das
espécies pelo fato dos poros serem preenchidos pelo liquido. Os autores também
concluiram que o molhamento dos poros depende do material poroso, da pressao de
operagdo e da natureza do liquido em contato com a membrana. Com a intrusdo de liquido

na membrana, as caracteristicas de hidrofobicidade podem ser alteradas. A presenga de
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espécies i0nicas € complexas, microrganismos ou impurezas até mesmo em pequenas
quantidades também podem mudar as caracteristicas de molhamento da membrana.
Também foi verificado que uma gradual penetracao de liquidos para dentro dos poros pode
ser verificada devido ao fendmeno de aquecimento. A absor¢do e dissolucdo de CO; na
agua sdo exotérmicas e isto pode causar um aumento gradual da temperatura nos poros das
membranas, aumentando a intrusdo de liquidos pela evaporacdo e posterior condensagao
capilar. Porém, verificaram que com uma posterior secagem das membranas, o fluxo foi

restabelecido, garantindo entdo que a resisténcia adicional € reversivel.

De acordo com GABELMAN e HWANG (1999), os poros da membrana
preenchidos por gas melhoram o desempenho do processo, por causa da maior difusividade
na fase gasosa. Se a diferenca de pressdo entre a corrente liquida e o gas ¢ menor que a

pressdo de molhamento, os poros ndo vao ser molhados pelo liquido.

No trabalho de ZHANG et al. (2008) os autores verificaram o efeito do
molhamento das membranas sobre diferentes condi¢des de operagdo (liquido no limen e
liquido no casco) na captura de CO, através de absorcao fisica (dgua) e absor¢ao quimica
(DEA). Para este estudo utilizaram mddulos de membranas microporosas de PP (X-50 da
Celgard MiniModule®) ¢ PVDF (Tiajin Motian Membrane Eng. & Tech Co.). Quanto a
analise de molhamento das membranas, verificou-se que o fluxo caiu drasticamente apos 2
dias de operacdo e se estabeleceu apos 4 dias. Para as membranas de PVDF foi verificado o
molhamento das membranas pela presenca de goticulas de DEA na saida do gas. Em
estudos anteriores foi observado que as membranas de PP sofreram modificagdes na sua
estrutura em presenca de DEA. Os autores também verificaram que, quando o molhamento
provocado pela agua atinge uma pequena extensdo (por exemplo, <20%), a absor¢ao de
CO; pode ainda ser acelerada se aumentar a velocidade de liquido, porém, quando o
molhamento atinge grandes extensdes (>20%), a absor¢ao de CO; ndo ¢ aumentada quando
se aumenta o fluxo liquido. Para o molhamento de DEA, o fluxo caiu significativamente, e
esta condi¢do é mais drasticamente afetada com o aumento do fluxo de gis na entrada.
Quando o molhamento da membrana superou 20 % da extensdo dos poros, ndo causou

diferencas no fluxo de CO, com a variagdo da velocidade de gas na entrada. Isto sugere que
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o aumento da velocidade de gas na entrada nao traz nenhum beneficio quando a membrana
¢ severamente molhada. O aumento da extensao de molhamento na membrana causou um
aumento na resisténcia da membrana para ambos os absorventes, tornando a transferéncia
de massa na fase molhada da membrana a etapa de controle, tornando o ajuste na

velocidade do liquido ou do gés insignificante.

ATCHARIYAWUT et al., (2007) verificaram que o desempenho de membranas
porosas de PVDF em testes em longo prazo diminuiu o fluxo de CO, e que permaneceu
constante durante 15 dias de operagdo utilizando dgua como absorvente. Ja para a solucao
de NaOH, foi observado uma reducdo de fluxo de aproximadamente 15% nos primeiros 3
dias, e apds isso até o 15° dia ndo foi verificado mudanga no comportamento. Para a
solugdo de MEA, observou-se uma reducdo de fluxo de 43% durante os 15 dias de
operacdo. Estes resultados verificam um comportamento mais drastico de molhamento da

membrana de PVDF utilizando MEA como absorvente do que utilizando NaOH.

A TNO desenvolveu e patenteou um absorvente liquido baseado na mistura de sais e
aminodcidos o qual foi dado como nome comercial de CORAL. Nos trabalhos de FERON e
JANSEN (2002) eles avaliaram o uso do CORAL e nao verificaram molhamento do liquido
para remogdo de CO, em uma membrana comercial de PP (ACCUREL Q3/2).

KRONEMBERGER (2007) utilizou Contactor com Membranas para controlar a
concentracdo de oxigénio dissolvido no meio para a produgdo de biossurfactantes. Neste
trabalho o autor verificou que contactores de fibras microporosas podem ser usados para a
oxigena¢do de correntes aquosas com valores de tensdo superficial proximos ao da agua
pura. Quando utilizadas correntes com baixos valores de tensdo superficial, a interface nao
ficava imobilizada na entrada dos poros, ocorrendo a passagem de liquido quando a pressao
desta fase era superior a da fase gasosa. Como sugestao, o autor recomendou a utilizagao de

membranas compostas para a oxigenagao destas correntes.

Tém-se verificado que operacdes prolongadas com uma pressao consideravel de

liquido podem levar a um molhamento total ou parcial da membrana, e este fato reduz a
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transferéncia de massa das espécies presentes no gas devido a uma maior resisténcia da fase
liquida. O recobrimento de membranas com uma fina camada na superficie tem sido uma
das alternativas para evitar esse problema de molhamento. O uso de uma camada ultrafina
nas membranas de fibras ocas ocasionard uma resisténcia adicional que levara a uma

reducdo na transferéncia de massa (AL-SAFFAR et al., 1997).

A seguir sdo mostradas as principais medidas a serem consideradas a fim de evitar o

problema de molhamento das membranas de acordo com LI e CHEN (2005):

Uso de membranas hidrofébicas: Pela razao dos absorventes serem liquidos, o uso
de membranas hidrofobicas torna maior o angulo de contato entre o liquido e a
membrana, sendo mais eficiente em minimizar o efeito de molhamento. Devido a
maior hidrofobicidade, membranas de PTFE s3ao mais resistentes ao molhamento,

porém seu custo de producdo ¢ relativamente alto, tornando sua utilizagdo

comercialmente inviavel, principalmente para menores diametros de fibras.

Modificagdo da superficie da membrana: A modificagdo da superficie pode reduzir
a molhabilidade da membrana. NISHIKAWA et al. (1995), provaram que o
tratamento da superficie de uma membrana de PE por materiais fluorcarbonicos
melhorou o problema de molhamento. A adi¢do de uma fina camada permeavel de
silicone na membrana também tem mostrado bons resultados ao problema de

molhamento (KREULEN et al., 1993b).

Uso de membranas compostas: O uso de uma membrana com uma camada densa ¢
um suporte poroso ¢ também uma solucdo para o problema de molhamento. A
camada densa deve ser hidrofobica o suficiente para prevenir o molhamento pelo
liquido e altamente permeavel para ndo diminuir o fluxo dos componentes gasosos

que passam pela camada.

Selecdo de membranas densas: O uso de membranas densas para eliminar o

problema de molhamento da membrana leva a uma diminui¢do do fluxo. AL-
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SAFFAR et al. (1997) tém mostrado que a diminuigdo do fluxo causada pela maior
resisténcia da membrana pode ser compensada pelo aumento da pressdo de
alimentagao do gas. LI et al. (1998) observaram que a pressao de alimentagdo de gas
acima da pressdo do liquido pode ainda ser mantida sem formagdo de bolhas na fase

liquida, utilizando membranas densas.

Selegdo de liquidos com consideravel tensdo superficial: Liquidos com uma menor
tensdo superficial tendem a penetrar nos poros da membrana mais facilmente. A
selecdo de liquidos com tensdo superficial maior é requerida para evitar o problema

de molhamento.
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CAPITULO 3

METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Neste capitulo, ¢ descrito todo o trabalho experimental desenvolvido no laboratdrio, desde a etapa
de montagem dos sistemas até a execucdo dos testes utilizando os modulos de membranas. A
montagem dos modulos, caracterizagdo e execucdo dos experimentos foram todas realizadas no
Laboratorio de Processos de Separagdo com Membranas (PAM) do Programa de Engenharia
Quimica (PEQ) do Instituto Alberto Luiz Coimbra de Pds-Graduacdo e Pesquisa de Engenharia
(COPPE).

3.1 Descricdes de reagentes e gases utilizados na dissertagao

Para a execucdo dos testes experimentais foram necessarios 0s seguintes gases e

reagentes:
1. Agua destilada microfiltrada
2. NaOH P.A. 97% pureza, Vetec;
3. DEA pura 99% pureza, Vetec;
4. N, 99,9% pureza, AGA,
5. CO; 99,9% pureza, AGA,;
6. CH4 99,9% pureza, AGA,
7. Mistura CO,/H,S/CH4 10/1/89 % molar, AGA.

3.2 Confecgdo dos médulos de membranas compostas

Como estratégia da dissertagdo, decidiu-se comparar o desempenho de membranas
microporosas (tradicionalmente utilizadas como contactores) com membranas compostas,
conforme sugerido no trabalho de AL-SAFFAR et al. (1997) ¢ de KRONEMBERGER
(2007). Para isto, foram utilizados modulos comerciais com membranas microporosas
(FiberFlo®, Minntech Co. EUA) e modulos montados no laboratério com membranas

compostas comerciais (Innovative Membrane Systems, Inc./ Praxair Co. EUA).
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Para a confec¢do dos modulos com as membranas compostas, as fibras-ocas foram
dispostas longitudinalmente em um tubo de acrilico, inserindo resina epoxi (Adesivo
Araldite 24Hs - Vantico) nas extremidades do tubo para adesdo das fibras ao tubo e
vedagdo do mesmo. A parte interna das fibras (limen) foi mantida aberta nas duas
extremidades. A configuracdo dos modulos tem as mesmas caracteristicas de um trocador
de calor casco e tubo, onde a alimentagdo de fluido ¢ realizada no casco do modulo € no

interior dos tubos (fibras ocas para o caso do trabalho em questdo).

(a) (b)

(©)

Figura 3.1: (a) Mddulo confeccionado com 48 fibras ocas (¢) Mddulo confeccionadas com

32 fibras ocas (c) Modulo comercial com membranas microporosas

Maiores especificagdes dos mddulos e das fibras sdo mostrados na Tabela 3.1 a

seguir:

43



Tabela 3.1 Especificacdes das fibras e dos mddulos utilizados na realizagao dos

experimentos.
Médulo Médulo Maodulo
confeccionado | confeccionado | comercial
Diametro externo, um 667 667 300
Diadmetro interno, ym 374 374 240
Fibras Material PES/PTFE PES/PTFE PP
Tamanho de poros, um - - 0,03
Porosidade, (%) - - 30
Tortuosidade, T - - 2,6
Compr’lmento util do 17 17,5 10
modulo, cm
Numero de fibras 32 48 = 2200
Area util, m* 0,0114 0,0176 0,2
Modulo Densidade
empacotamento 889 1440 7976
(m’/m°)
Diametro hidraulico, 0.87 0.84 1,61
casco (cm)

3.3 Caracterizagdo das membranas

As morfologias das membranas compostas de pele densa de PTFE e do suporte de
poli(éter sulfona), (PES), foram caracterizadas por microscopia eletronica de varredura
(MEV) e pelas propriedades de transporte (permeabilidade e seletividade). As fibras de PP
do modulo comercial nao foram caracterizadas, sendo entao utilizados os dados fornecidos

pelo fabricante.

3.3.1 Microscopia eletronica de varredura

A verificacdo das morfologias das membranas compostas foi feita por microscopio
eletronico de varredura (Quanta 200, Fei Company) do Laboratorio de Processos de

Separagao com Membranas (PAM) do Programa de Engenharia Quimica (PEQ).

As membranas a serem observadas foram previamente preparadas imergindo as
amostras em nitrogénio liquido para assim, fratura-las sem o risco de deformacdo da
estrutura. Depois, as amostras foram colocadas em um suporte de latdo sendo mantidas por

fita adesiva de dupla face e entdo metalizadas com ouro em uma camara de metalizacao a
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frio “sputtering” (JFC -1500, Jeol). Os resultados das imagens obtidas do MEV sao

mostrados no proximo capitulo.

3.3.2 Permeacao de gases

Para caracterizar os mdodulos confeccionados no laboratério, permeou-se CO,, N; e

CH4 separadamente através de um sistema de permeagdo. O fluxograma do sistema de

permeagdo de gases ¢ mostrado na Figura 3.2. O gas era alimentado no limen das fibras e o

que permeou pelas membranas era medido por um medidor de vazdo. Na corrente do

concentrado a valvula “agulha” era utilizada para ajustar a pressao desejada. Os modulos

foram avaliados segundo o fluxo de permeado e seletividade.

Vent

3.4 Sistemas operacionais e metodologia

Valvula

agulha

Manémetro

Mddulo de membranas

CO,
¢ N,
CH,
Saida bloqueada
Bolhémetro

Figura 3.2: Fluxograma do sistema de permeagao

Na execugdo experimental desse trabalho foram montados 2 sistemas de

Contactores com Membranas. O segundo sistema foi montado, pois foi necessario que

todos os instrumentos de medi¢ao, bem como as tubulagdes que levaria a mistura de gases

fossem trocadas para aco inoxidavel, a fim de evitar problemas de corrosao e permeacao de

H,S. A seguir, sdo descritos os dois sistemas utilizados nos experimentos e a metodologia

empregada nos testes.

a) Primeiro sistema montado

O primeiro sistema continha os seguintes acessorios € instrumentos:
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Tanque de acrilico de 1L de volume;
Bomba de engrenagens Gear Pump Drive, Cole-Parmer;
Manometro de latdo de 0 a 4 bar para o liquido, Famabras;
Manometro latdo de 0 a 7 bar para o gas, Famabras;
Medidor de vazdo de liquido em ago inox KDS-120, Heinrichs Messtchinik;
4 valvulas tipo “esfera” em latdo, Detroit;
2 valvulas tipo “agulha” em ago inox, Detroit;
2 Reguladores de pressao em latdo, Detroit;
Transmissor de CO,/Sensor de CO, 5100e/ Inpr0®5000, Metler Toledo;
. 2 Controladores de fluxo massico 2179A, MKS Instruments;

A S A R A S e

—_ =
—_ O

. Instrumento de ajuste dos controladores de fluxo massico, MKS Instruments;
. pHmetro digital Q 400-S, Quimis;
. Controlador de temperatura Polystat, Cole-Parmer;

= =
B oW N

. Agitador magnético M 21/1, Framo-Geratechik;

[S—
9]

. Serpentina de ago inox %4”;

. Tubulag¢des de poliflor 4 e 1/8”.

[S—
[©)

Os testes de absor¢dao da mistura gasosa CO,/N, foram realizados no sistema
apresentado na Figura 3.3 cujo fluxograma ¢ mostrado na Figura 3.4. Primeiramente a
propor¢cdo volumétrica dos gases era ajustada no medidor de fluxo com auxilio de um
bolhémetro, em uma proporc¢ao que correspondesse 20% v/v de CO; e 80 % v/v de N,. Em
seguida, 800 mL de absorvente eram adicionados no tanque de acrilico. Para esse sistema
trabalhou-se com agua destilada microfiltrada e solu¢do de NaOH preparada analiticamente
na concentracdo desejada. Na realizacdo de cada teste, antes, borbulhava-se N, na agua

destilada a fim de remover CO, residual no liquido e saturar o absorvente com Nj.

Para o caso da corrente do absorvente, o sistema era fechado, ou seja, o absorvente
saia do tanque de acrilico e retornava para o mesmo. Para manter a temperatura do
absorvente na condi¢do desejada, o liquido passava por uma serpentina imersa em um
banho isotérmico. O ajuste da vazao de liquido era realizado pela regulagem da bomba de

engrenagens e sua medida era visualizada no medidor de vazdo colocado apos a saida da
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bomba. O ajuste da pressao era realizado por uma valvula do tipo “agulha” na saida do
modulo de membranas e entre a saida do modulo e a valvula foi colocado um manémetro

para fazer a leitura da pressao no liquido.

A entrada do gas no sistema era liberada por uma valvula tipo “esfera” e apds essa
valvula o gas passava por um regulador de pressdo para manter a pressdo estabilizada no
sistema. Logo em seguida as 2 correntes de gis, onde uma continha CO, e a outra Nj
passavam nos controladores de fluxo massico onde foram previamente calibrados. A
mistura desses gases era promovida pela passagem em um tubo de ago inox %’ de 20 cm de
comprimento recheado com esferas de vidro e, logo apos, entrava no modulo de
membranas. Para regular a pressdo do gés, na saida do modulo foi colocado uma valvula
tipo “agulha” e entre essa valvula e o0 mddulo foi colocado um manometro para verificar a
pressdo do gas. A corrente de gas, contrario a corrente de liquido, foi configurada em um

sistema aberto onde a exaustdo do gas era realizada dentro de uma capela.

Reguladas a corrente de gas e a corrente de liquido, independentemente, na vazao e
pressdo desejada, a aquisicao dos dados foi realizada apds o regime estacionario quando a

temperatura do absorvente ja atingira a temperatura desejada.

Figura 3.3: Detalhe do sistema de Contactores com Membranas (primeiro sistema)
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Figura 3.4: Fluxograma do sistema de Contactores com Membranas (primeiro sistema)

O sensor de CO,, colocado no reservatorio liquido, mostrava a quantidade de CO,

em mg/L que estava sendo absorvida na agua destilada. A aquisi¢do era realizada por um

data logger (LogBox-AA, Novus), o qual recebia o sinal do sensor de 4 a 20 mA,

programado com freqiiéncia de aquisicdo de 10 segundos. Através da manipulacao dos

dados chegava-se novamente ao valor em mg/L mostrado no controlador do sensor. Um

exemplo da aquisi¢do desses dados ¢ mostrado na Figura 3.5. A partir da inclinacdo da

curva obtinha-se a quantidade de CO, por unidade de tempo e com o valor da area

superficial das membranas obtinha-se o fluxo de COs.
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Figura 3.5: Exemplo da aquisi¢do de dados

Para a determinagdo do coeficiente global de transferéncia de massa a partir dos
resultados da aquisi¢ao utilizou-se a equacao da defini¢ao do coeficiente de transferéncia de

massa, definido na equacgao 3.1:

dm d(c-V)
t

N=K-AC.‘.%=K-AC.‘.E=K-A-AC.‘. =K-A-Ac Equacao (3.1)

onde rearranjando a equagao e integrando,

kA9 kA
Ac \% (Ceq =€) \Y

chega-se ao coeficiente global e volumétrico de transferéncia massa em fungao do tempo,

dado pela equagao 3.2 e 3.3, respectivamente:

—-Ln(c,, —¢)=K_ Vé-t Equagdo (3.2)
—-Ln(c, —-c)=K,a-t Equacao (3.3)
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O consumo de ions (OH-) promovido pela reagdo com o CO,, foi obtido a partir da
medicao do pH em pHmetro digital com conexdo direta com o computador com freqiiéncia
de aquisicdo de 10 segundos. A partir da definicdo do pH, obtém-se a correlagdo com os

ions (OH-) presentes no meio.

pH + pOH =14 . pOH =14— pH . —log|(OH ~)|=14 - pH

[(OH ) )] =107 Equagao (3.4)

Determinando o consumo de ions (OH-) ao longo do tempo torna-se possivel
determinar a quantidade de CO, transferida através da membrana a partir da reacdo
estequiométrica de Na'OH™ com o CO,, sendo que para cada 2 mols de (OH-) eram

consumidos 1 mol de CO,, conforme reacao a seguir:
2Na*OH ™ +CO, — Na,CO, +H,0

A partir da quantidade de CO, transferida através da membrana com o tempo e da

area de membrana disponivel para a permeagao, pode-se determinar o fluxo de CO,.

b) Segundo sistema montado

Para o segundo sistema os equipamentos foram os mesmos do primeiro sistema,
porém para operagdo com H,S, as valvulas e os instrumentos de medi¢do foram

substituidos por aco inoxidavel, conforme mostrado a seguir:

1. Tanque de acrilico de 1L de volume;

2. Bomba de engrenagens Gear Pump Dirve, Cole-Parmer;

3. 4 Manometros de inox de 0 a 4 bar, Famabras;

4. Medidor de vazao de liquido em ago inox KDS-120, Heinrichs Messtchinik;
5. Regulador de pressdo em ago inox, Swargelok;
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2 valvulas tipo “3 vias”’em ago inox, Swargelok;

6

7. 1 valvulas tipo “esfera”em ago inox, Swargelok;

8. 1 valvula tipo “agulha” em ago inox, Hooke;

9. 1 valvula tipo “micrométrica” em ago inox, Swargelock;

10. Transmissor de CO,/Sensor de CO, 5100e/ Inpr0®5000, Metler Toledo;
11. 1 Controlador de fluxo massico 2179A, MKS Instruments;

12. Instrumento de ajuste do controlador de fluxo massico, MKS Instruments;
13. Controlador de temperatura Polystat, Cole-Parmer;

14. Detector de vazamentos para H,S, CO, O, e combustiveis, BW Techologies;
15. Agitador magnético, Corning;

16. Serpentina de ago inox Y4”;

17. Tubulagdes de poliflor ¥4”;

18. Tubulagdes de ago inox %4”.

O segundo sistema ¢ mostrado na Figura 3.6 e o fluxograma esquematizado na
Figura 3.7. A execugdo experimental foi bastante similar ao realizado no primeiro sistema,
porém com as seguintes modificagdes: utilizou-se apenas um controlador de massa, uma
vez que nao foi necessario fazer mistura de gases; com a utilizagdo de valvulas de 3 vias,
foi possivel coletar amostras de gases na entrada e na saida do moddulo para serem
analisadas por cromatografia gasosa; o controle de pressdo do liquido e do gas era realizado
tanto na entrada quanto na saida do modulo para assim ajustar alguma perda de carga no
modulo; o gas nao permeado na saida do médulo passava por um tanque de lavagem com
NaOH 1 M para evitar que H,S fosse liberado para a atmosfera; a utilizagdo de um detector
de vazamento de gases e de mascara com filtro foram necessarias para evitar algum tipo de

contaminag¢do por H,S por conta de algum vazamento acidental de gas.
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Figura 3.6: Detalhe do sistema de Contactores com Membranas operando com quatro

contactores conectados em série (segundo sistema)
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Figura 3.7: Fluxograma do sistema de Contactores com Membranas (segundo sistema)

Neste segundo sistema, além da dgua e de NaOH (0,1M e 0,01M) como absorvente,
invesigou-se DEA 0,1 M. A DEA ¢ um absorvente quimico que reage reversivelmente com
CO; e H,S e sua regeneracdo se da por aquecimento. Nestes testes o absorvente também

estava em um sistema fechado.

Nesse sistema optou-se por fazer a andlise do gas por cromatografia, uma vez que a
mistura de gas era ternaria, o qual impossibilitou a utilizagdo de sensor de CO, ou pHmetro
digital. Depois de atingida a temperatura desejada do absorvente, amostras de gas foram
retiradas na saida do moédulo em intervalos de 5, 10 ou 30 minutos. As amostras eram
armazenadas em seringas de 60 mL com um mecanismo de valvula de 3 vias, conforme
mostra a Figura 3.8. Com esse mecanismo foi possivel adaptar 2 seringas, onde uma delas

funcionava como purga, para descartar o gas que ficou retido na coleta anterior.
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Figura 3.8: Detalhe da coleta de amostra por seringa

O cromatdgrafo utilizado nas analises era um CLARUS 600 CG-MS da Perkin Elmer
com valvula de injecdo automatica de 6 vias. Detalhes equipamento e parametros do
método sdo mostrados na Figura 3.9 e Tabela 3.2. A curva de calibracdo foi realizada a
partir de varias dilui¢des da amostra em Hélio. Detalhes das curvas de calibragdo para o

CH4, CO; e H,S sdo mostrados no Anexo A.

Injecao amostra

Figura 3.9: Cromatografo gasoso (Clarus 600-CG-MS, PerkinElmer)

54



Tabela 3.2 Parametros ajustados no CLARUS 600- CG-MS da Perkin Elmer.

Configuragao da coluna capilar

Nome da coluna Plot-Q
Comprimento (m) 30
Diametro interno (mm) 53

Parametros do equipamento

Temperatura do Forno

60°C por 2 min, rampa de 60° a 100°C a

uma taxa de 20°C/min, 100°C por 2 min

Temperatura do injetor

100°C

Temperatura do TCD

200°C

Vazao do gas de arraste (Hélio) (mL/min)

& mL/min
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, sdo mostrados os resultados experimentais dos testes de absor¢cdo de gis em
Contactores com Membranas microporosas ¢ compostas. Uma discussdo dos resultados também ¢
realizada para demonstrar qual membrana foi mais efetiva no processo de remogdo de gases
acidos. Também constam neste capitulo as imagens da MEV das membranas compostas
comerciais ¢ o resultado dos testes de permeagdo de gases dos modulos confeccionados no

laboratorio.

4.1 Resultados da microscopia eletronica de varredura

As fotomicrografias por microscopia eletronica de varredura das membranas
compostas podem ser observadas pela Figura 4.1. A partir das imagens da MEV pode-se
verificar a homogeneidade na geometria da membrana, bem como a fina camada densa de
PTFE na parte externa da fibra. A utilizagdo de membrana composta em contactores no
processo de remogao de gases acidos do GN garante a utiliza¢do de toda a area superficial
da membrana. Por outro lado, na utilizagdo de membranas microporosas a regido de
transferéncia de massa ¢ apenas na interface gés-liquido dos poros. Nas membranas
compostas a seletividade resulta da combinagdo das propriedades do material da pele e da
absor¢do dos permeantes na fase liquida, enquanto nas membranas microporosas a

seletividade deve-se apenas a solubilidade no absorvente.
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() (d)

Figura 4.1: Imagem de microscopia eletronica de varredura da membrana comercial de PES
coberta com PTFE: (a) Detalhe da geometria e dimensdes da membrana ampliada 377 x (b)
Suporte e pele da membrana ampliada 1500 x (¢) Suporte interno ampliado 5000 x (d)

Camada densa de PTFE ampliada 5000 x
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4.2 Testes de permeacao de gas

Dois moddulos confeccionados com membranas compostas comerciais foram
caracterizados por permeacdo de gés. A tabela 4.1 mostra os resultados dos testes de

permeacdo utilizando os principais gases estudados na dissertagao.

Tabela 4.1: Caracterizagao das fibras compostas comerciais por permeagao de gases.

Médulo *Permeabilidade (GPU) Seletividade ideal
N> CO, CH4 CO/N; CO,/CH4

32 Fibras 176 1.170 113 6,6 10,3

48 fibras 288 2.030 188 7,1 10,8

* Valores representam média de 3 medi¢des (1 GPU = 10 cm3/cm2.s.cmHg)

A fibra composta comercial apresentou seletividade na média de 6,8 para o CO,/N,

e 10,5 para o CO,/CHy, indicando que o material da membrana ¢ seletivo ao CO,.

4.3. Simulacéo de Contactores com Membranas

O sistema de Contactores com Membranas foi avaliado através da simulagdo do
processo de transferéncia de massa, conforme mostrado na Figura 4.2, utilizando o
programa MathCad® (MathCad 13 — MathSoft, Inc.). As rotinas computacionais utilizadas
na simulacdo sdo demonstradas no Anexo B. Investigou-se o efeito da vazao de liquido
sobre o coeficiente de transferéncia de massa, assim como a influéncia da alimentacdo da

corrente de gas no casco do mddulo ou no lumen das fibras.
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Figura 4.2: Simula¢do do Kg do CO, em fun¢do do Numero de Reynolds do liquido

por Contactores com Membranas

Como esperado e verificado por ZHANG et al. (2008), a simulagcdo mostra que o
aumento da vazio de liquido leva ao aumento no valor do K. e conseqiiente diminui¢cdo na
resisténeia a transferéncia de massa. O aumento no valor de K, ocorre de forma mais
acentuada no inicio da curva, para baixos valores de Reynolds do liquido, sendo mais suave
para maiores valores. Esse aumento ocorre devido a diminuigdo da camada limite

hidrodinamica e massica pelo aumento da velocidade de escoamento do liquido.

A forma de escoamento do liquido, no limen das fibras ou no casco do mddulo,
também foi avaliada. De acordo com os resultados da simulagdo, o escoamento de liquido
no casco do modulo mostrou melhores resultados, o que pode ser atribuido a efeitos de
mistura promovidos pelo escoamento através do feixe de fibras, representado por um

aumento no coeficiente de transferéncia de massa.

Os perfis de CO, ao longo do lumen da fibra e do casco do médulo também foram
simulados, de acordo com a equacgao diferencial obtida do balango de massa apresentado no
Anexo C. A Figura 4.3 apresenta o resultado obtido para o escoamento de gas no limen das
fibras e a posterior transferéncia para o absorvente liquido. O que pode ser observado é que

o decaimento da concentragcdo de CO, ja ocorre no inicio do comprimento da fibra. Apos a
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queda inicial a concentracao de CO, tende assintoticamente ao valor de equilibrio com a

fase liquida.
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Figura 4.3: Simulagao do perfil de CO, ao longo da fibra

Na Figura 4.4 ¢ mostrado o perfil de CO, na fase liquida externa as fibras, ao longo
do modulo. A concentracdo de CO, ¢ observada, pois o absorvente simulado no caso ¢
fisico, ndo ocorrendo o consumo de CO, ao longo do moddulo, mas a saturagdo do
absorvente com o gas. A condicdo de saturacdo foi atingida a partir dos 20 mm de

comprimento do modulo.

No trabalho de LEE, et al. (2001), os autores também verificaram a saturagao de

CO; no liquido ao longo do médulo de membranas de fibras ocas.
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Figura 4.4: Simulag¢ao do perfil de CO, ao longo do modulo

Estes resultados mostram que existe um comprimento ideal de fibras para que
ocorra a transferéncia de massa. A constru¢cdo de mdédulos com comprimento maior que o
ideal acarreta em areas de permeacdo maiores que a necessaria, aumentando o custo do
processo. Resultados experimentais também comprovam este efeito, como ¢ mostrado logo

a seguir.
4.4 Testes de absorc¢do de gas em Contactores com Membranas

4.4.1 Efeito da vazao de liquido

A vazdo de liquido ¢ uma das condigdes operacionais mais importantes em
processos de absor¢do, pois influencia na transferéncia de massa do gis e no custo
operacional do sistema. Para o modulo de membranas compostas de PES/PTFE, tém-se os
resultados de absor¢dao de gas de uma mistura 20% v/v CO; e 80% v/v N,. No caso de
membranas compostas, a pele da membrana também gera uma seletividade, além do
absorvente. Para os testes utilizando membranas compostas, a primeira comparagao que se
tem ¢ a variagdo do nimero de Reynolds do liquido tendo a pressdo (gas/liquido),

temperatura do liquido e vazao de gas constante. Conforme a Figura 4.5, o aumento numero
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de Reynolds no liquido resultou em uma maior remog¢ao de CO,, tanto na absor¢ao fisica,
no caso da dgua, quanto na absor¢do quimica, no caso do NaOH. Este resultado pode ser
atribuido a reducdo na polarizagdo da concentragdo de CO, na camada limite

hidrodindmica, préximo a superficie da membrana.
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Figura 4.5: Efeito da variagdo do nimero de Reynolds do liquido no fluxo de COs.
Membrana composta — 32 e 48 fibras; alim: 20 % v/v CO; e 80 % v/v Ny; prig: 1,5 bar; peas:

1,0 bar; vazdog,: 100 mL/min; temperatura absorvente: 20°C

Para escoamento da fase liquida com ntimero de Reynolds menores, o sistema torna-
se saturado com gas mais rapidamente fazendo com que diminua o fluxo de CO; para o
liquido. Este efeito também foi observado nos testes de MAVROUDI et al. (2003) com
uma mistura gasosa 15% mol/mol CO; e 85% mol/mol N, em 4gua e solucdo de DEA

como absorventes.

No trabalho de LI ¢ CHEN (2005) os autores atribuiram o aumento do fluxo de
transferéncia de CO, ao aumento do nimero de Reynolds, correlacionado com a
diminuicdo da espessura da camada limite do liquido, diminuindo a resisténcia da fase

liquida.
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Para a avaliacdo economica do processo, sabe-se que ha reducdo nos custos de
bombeamento e recuperagdo de absorvente para operagdes com menores vazoes da fase
liquida, porém uma avaliagdo econdmica ¢ necessaria uma vez que a transferéncia de massa

diminui.

A Figura 4.6 compara, para diferentes condi¢des de escoamento da fase liquida, a
remog¢ao percentual de CO; utilizando o absorvente fisico (dgua) ou quimico (solucdo de
NaOH). A analise desses resultados mostra que o uso de um absorvente quimico aumenta a
remocao de CO;,, o que esta associado a taxa de reacdo. A reagdo entre CO, e [OH] eleva o
gradiente de concentracdo, uma vez que todo o CO; transferido para a fase liquida ¢
instantaneamente consumido pela rea¢do. No caso da utiliza¢do do absorvente fisico, ocorre
uma polarizagdo de concentragdo do CO; transferido, por ndo haver consumo de CO,,
diminuindo entdo o gradiente de concentracdo. Este efeito também foi observado nos
trabalhos de ATCHARIYAWUT et al. (2007) e ZHANG et al. (2006). Para uma mesma
remoc¢do de CO,, o volume da fase liquida ¢ menor com a utilizagdo do absorvente
quimico, o que reduz o tamanho dos contactores. Por outro lado, o custo do reagente deve
ser considerado na analise econdmica do processo. Esta desvantagem pode ser compensada
com a utilizagdo de absorventes que reagem reversivelmente, como as aminas que podem

ser regeneradas e recirculadas ao processo.
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Figura 4.6: Efeito da variagdo do nimero de Reynolds na remogao de CO,.
Membrana composta — 32 e 48 fibras; alim: 20 % v/v CO; e 80 % v/v Ny; prig: 1,5 bar; peas:

1,0 bar; vazaog: 100 mL/min; temperatura absorvente: 20°C

O efeito da velocidade de escoamento, representada pela variacdo do numero de
Reynolds, também foi investigado com a utilizagdo do contactor comercial com membranas
microporosas de polipropileno. Neste caso, a transferéncia de massa ocorre apenas na

interface gas-liquido da regido dos poros e a seletividade ¢ determinada principalmente pela

solubilidade no absorvente.

O modulo com membranas microporosas foi alimentado com uma corrente gasosa
com 20% v/v CO; e 80% v/v Ny, e uma corrente liquida de dgua ou solucdo de NaOH. A
Figura 4.7 apresenta a varia¢ao do fluxo de CO, com o aumento do nimero de Reynolds da
fase liquida, observando-se um comportamento semelhante ao verificado para os

contactores com membranas compostas.
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Figura 4.7: Efeito da variagao do nimero de Reynolds no fluxo de CO,. Modulo

comercial PP; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; priq: 1,5 bar; pgss: 1,0 bar; vazdogss:100

mL/min; temperatura absorvente: 20°C

A Figura 4.8 compara a remog¢do percentual de CO, utilizando o contactor com

membranas microporosas operando com diferentes absorventes e condigdes de escoamento.

90 = NaOH 0,08 M
1 4 Agua i
80
70 }
S i
Sl
2 50
u
O
g 40
& i
30 i
] i =
20
A
1 €
10

T
400

T
600

T T T T T T T T 1
800 1000 1200 1400 1600
Nre (-)

Figura 4.8: Efeito da variagdo do namero de Reynolds na remog¢ao de CO,. Mddulo

comercial PP; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; priq: 1,5 bar; pgss: 1,0 bar; vazaogss:100

mL/min; temperatura absorvente: 20°C
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Para efeitos comparativos, para cada condigdao e contactor, o fluxo de CO, foi
normalizado pelo fluxo obtido na menor velocidade de escoamento. A Figura 4.9 compara
os dois modulos de membranas com os absorventes quimico e fisico. O resultado mostra
que a inclinagdo do fluxo normalizado é maior no caso da dgua para os dois modulos e
fibras completamente distintos. Este resultado demonstra a maior influéncia das condigdes
de escoamento da fase liquida com a utilizacdo do absorvente fisico, o que esta associada a

uma maior resisténcia a transferéncia de massa.
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Figura 4.9: Fluxo normalizado de CO,. Médulo membrana composta € médulo
comercial PP; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; priq: 1,5 bar; pgss: 1,0 bar; vazdogss:100

mL/min; absorvente: 4gua e solucdo NaOH 0,08 M; temperatura absorvente: 20°C.

No trabalho de MAVROUDI et al. (2006) os autores também mostraram que,
quando utilizando absorventes que ndo reagem quimicamente, a transferéncia de massa na

fase liquida ¢ a etapa controladora do processo.

Para a comparagdo da eficiéncia de remocao de CO, nos diferentes contactores e
absorventes utilizados, os valores da remocdo percentual foram normalizados por fibra e
por comprimento de membrana. Desta forma, ¢ possivel comparar diretamente as diferentes

condi¢cdes de operagdo, conforme apresentado na Figura 4.10.
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Figura 4.10: Comparacao na eficiéncia de remogao de CO; entre membrana
composta € a membrana microporosa. Alim: 20 % v/v CO, e 80 % v/v Ny; Apriq: 1,5 bar;
Apass: 1,0 bar; vazdogss: 100 mL/min; absorvente: dgua e solugdo NaOH 0,08 M;

temperatura absorvente: 20°C.
De acordo com os resultados, a utilizagdo de membranas compostas ¢ absorventes
quimicos aumenta a remog¢ao de CO,, o que pode ser atribuido aos seguintes fatores:

* O aumento da resisténcia da membrana pela camada densa foi compensado pela

seletividade do material;

* A camada densa diminuiu o efeito do molhamento da membrana, principalmente no

uso do absorvente quimico que diminuiu a tensao superficial do liquido.

* O uso de PTFE como camada densa seletiva proporcionou uma maior estabilidade

térmica e quimica, diminuindo o efeito de molhamento do material.

= A area disponivel para a transferéncia de massa ¢ a area superficial total das fibras,

contrario ao uso de material microporoso onde a area disponivel para transferéncia
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de massa ¢ apenas a area dos poros. No trabalho de KRONEMBERGER (2007)

também se chegou a essa conclusao.

4.4.2 Efeito da vazao de liquido no coeficiente global de transferéncia de massa

O coeficiente global de transferéncia de massa do CO, foi determinado a partir do
fluxo permeado e a Figura 4.11 mostra sua variacdo em fun¢do do nimero de Reynolds
para o modulo de membranas composta e de membrana microporosa, utilizando 4gua como

absorvente.
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Figura 4.11: Efeito da variagdo do numero de Reynolds do liquido no Kg do CO,.
Alim: 20 % v/v CO, e 80 % v/v Ny; Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar; vazaogss: 100 mL/min;

absorvente: agua; temperatura absorvente: 20°C

Como esperado, o Kg aumenta com o niumero de Reynolds da fase liquida para
ambos os modulos. A comparagdo entre os valores de Kg dos contactores com membranas
compostas ou microporosas, mostra a maior transferéncia obtida com as membranas

compostas, o que pode ser atribuido a maior area de troca disponivel neste caso.

4.4.3 Molhamento da membrana
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AL-SAFFAR et al. (1997) verificaram que operagdes prolongadas podem levar a
um molhamento total ou parcial da membrana, reduzindo a transferéncia de massa devido a

intrusdo de liquido nos poros das membranas.

De acordo com GABELMAN e HWANG (1999), se a diferencga de pressdo entre a
corrente liquida e a corrente gasosa ¢ menor que a pressao de molhamento dos poros, nao
ocorrera molhamento da membrana. Para a andlise de molhamento, calculou-se a partir da
Equacdo (2.17) (ADAMSON, 1990) a pressdao de molhamento da membrana com 4gua,

utilizando o raio de poro fornecido pelo fabricante do médulo de membranas microporosas.

~93.10° 9" _ g 3par

L COSp 272dina/cm-cos0°
= - =

F poro 1,5-107cm cm

Ap =27

A fim de evitar que os poros fossem molhados pelo absorvente, e que ndo ocorresse
borbulhamento de gés no absorvente, a diferenca de pressao entre a fase liquida e gasosa foi
mantida em torno de 0,5 bar, valor este, muito abaixo da pressdo de molhamento da
membrana. Para avaliar a estabilidade do mdédulo comercial com membranas microporosas,
utilizando agua como absorvente, manteve-se o contactor operando interruptamente por
vinte dias, avaliando o fluxo de CO,. A Figura 4.12 apresenta os resultados obtidos e pode
ser observado uma queda gradual do fluxo e remoc¢do do CO; ao longo do periodo de

operacao.

Os resultados obtidos mostram que ocorreu um aumento da resisténcia a
transferéncia de massa, que pode ser atribuido a presenca de liquido nos poros. Pode-se
observar também que hd uma tendéncia a estabilizar os valores de fluxo e remocao,
indicando que o efeito de intrusdo de liquido nos poros ¢ parcial e pode estar associado a

fracdo de poros com maior tamanho.
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Figura 4.12: Efeito do fluxo de CO, com o molhamento da membrana. Modulo
comercial PP; alim: 20 % v/v COs e 80 % v/v Na; Aprig: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar; vazaogs:

100 mL/min; absorvente: agua; temperatura absorvente: 20°C

Durante este intervalo € possivel obter, através da Equacao (2.16), a extensdo de

molhamento da membrana pela queda de fluxo de CO,:

Fluxo

antes ~ FIUXO i 1002 309107 ~233-107
FIUX0,,, oy 3,09-107°

ExtensdoMolhamento = -100 = 24,72%
O controle da Ap entre o gas e o liquido, ndo foi suficiente para evitar o
molhamento dos poros da membrana. Porém outros fatores podem ocasionar a intrusao de

liquido nos poros das membranas.

A absorcao de CO; na agua € exotérmica, € isto pode causar um aumento gradual de
temperatura nos poros das membranas (MAVROUDI et al., 2006). Com o aumento da
temperatura a quantidade significativa de vapor d’4dgua ¢ formada, favorecendo o fendmeno

de condensacao capilar e a intrusdao de liquido nos poros da membrana.
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4.4.4 Efeito da temperatura do absorvente

A variagdo da temperatura pode ter diferentes efeitos no processo de remocao de
gases acidos. Sabe-se que o aumento da temperatura favorece a taxa de reagdo de acordo
com a equagdo de Arrhenius (KUMAR et al.,, 2002) ¢ a difusdo de gas no liquido
(SNIJDER et al., 1993), porém a solubilidade do CO, diminui (PERRY et al. 1999) ¢ a
evapora¢do do absorvente aumenta. Por isso, dependendo do tipo de absorvente a variacao
da temperatura pode ter maior efeito para a taxa de reagdo quimica ou para a solubilidade

do gas no liquido.

Neste trabalho o efeito da temperatura foi avaliado para o0 mdédulo de membranas
microporosas e para o médulo de membranas compostas. A absor¢do de CO; foi verificada
no absorvente fisico (agua) e no absorvente quimico (NaOH). Nas figuras 4.13 ¢ 4.14 t€m-
se os resultados obtidos para a variagdo de temperatura do absorvente na faixa de 10 a

40°C.
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Figura 4.13: Efeito da variacdo da temperatura do absorvente na remocgao de COs.
Membrana composta — 32 fibras; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; Apriq: 1,5 bar; Apgss:

1,0 bar; vazaogs: 100 mL/min
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Figura 4.14: Efeito da variacao da temperatura do absorvente na remog¢ao de CO,.
Membrana microporosa; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; Apriq: 1,5 bar; Apggs: 1,0 bar;

vazdogss: 100 mL/min

Para ambos contactores e absorventes o aumento da temperatura diminuiu a taxa de
absor¢do de CO; na fase liquida. No caso da agua, este efeito estd mais relacionado com a
redugdo da solubilidade do CO; (0,815 mol/mol a 25°C para 0,648 mol/mol a 35°C), o que
também foi verificado nos trabalhos de VERSTEEG e SWAAIJ (1988).

No caso da utiliza¢do de solu¢do de NaOH, observa-se uma reducdo mais acentuada
da remocdo de CO,; com o aumento de temperatura, indicando que a redug¢do na
solubilidade foi preponderante ao aumento da taxa de reacgdo. Para a temperatura de 40°C, a
remocdo de CO, mostrou ser melhor utilizando absorvente fisico, porém neste caso, pode
ter ocorrido um erro experimental nos testes com a solu¢cdo de NaOH a 40°C. Em contraste,
os resultados de ATCHARIYAWUT et al. (2007) indicaram maior absor¢dao de CO, com o
aumento de temperatura. Entretanto, esses autores utilizaram como absorvente uma solucao
de NaOH com concentragdo de 1 M, enquanto que neste trabalho utilizou-se 0,08 M. Esta
comparagdo mostra que a competi¢do entre 0 aumento na taxa de reacdo e a redugdo na

solubilidade deve ser considerada na otimizagao do processo.
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4.4.5 Efeito da pressao da fase liquida

A influéncia da pressdo do liquido na absor¢ao de CO; para os dois materiais de
membrana utilizando &gua como absorvente foi estudada. Conforme os resultados
mostrados na Tabela 4.2, a variagdo da pressao do liquido pouco influencia na absor¢ao de
CO,, porém a pressao do liquido devera ser sempre necessariamente maior que a pressao do
gas, no caso de utilizagdo de membranas microporosas, para ndo ter a ocorréncia de

formagao de bolhas no liquido, causadoras de espumas.

Tabela 4.2: Influencia na Remogdo de CO, com a variagdo na pressao do liquido. Vazao

gas:100 mL/min (CO,:N, 20:80 v/v); vazao liquido: 65L/h; temperatura absorvente: 20°C.

Membrana | Pgss (bar) | P, (bar) Ap Fluxo CO, (mol/m®s) | % Remocdo CO,
1 1 0 7,53E-05 9,75
composta 1 15 0,5 7,72E-05 9,99
1 2 1 7,35E-05 9,52
0,5 1 0,5 1,25E-05 18,45
microporosa 0,5 2 1,5 1,28E-05 18,83
0,5 2,5 2 1,28E-05 18,76

Para os demais testes realizados, a condicdo de pressdo mantida foi um Ap entre o
gas e o liquido de 0,5 bar, mantendo a pressdo do liquido sempre maior que a pressao do

gas.

4.4.6 Efeito da pressao da fase gasosa

A variagdo da pressdo de alimentagdo da fase gasosa foi verificada, conforme o
grafico apresentado na Figura 4.15. Os testes foram realizados no moédulo de membranas
composta, utilizando solucao de NaOH como absorvente. A pressao do liquido foi ajustada

para permitir manter um Ap 0,5 bar em relagdo a pressao da fase gasosa.
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Figura 4.15: Variagao da pressao de alimentacao no fluxo e na remogao de COs,.

Membrana composta - 48 fibras; alim: 20 % v/v CO e 80 % v/v Ny; vazdogss: 100 mL/min;

temperatura absorvente (solu¢do NaOH 0,08 M): 20°C

Como pode ser observado na Figura 4.15, ocorre um aumento na absor¢ao de CO,
com o aumento da pressao de alimentagdo. Este resultado ¢ esperado pelo aumento da forga
motriz para o processo de permeacdo e ilustra a vantagem da utilizagdo de membranas

compostas.

4.4.7 Efeito da alimentacao

Para avaliar o efeito do modo de escoamento, operou-se o contactor com
membranas compostas mantendo o escoamento das fases gasosa e liquida em contra ou co-
corrente. Os resultados obtidos sdo apresentados na Figura 4.16, na qual pode-se observar
que o escoamento em contracorrente aumentou o fluxo de transferéncia do CO, para a fase

liquida.
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O mesmo comportamento foi observado nos trabalhos de ATCHARIYAWUT et al.
(2007) para a separagdo do CO, de uma mistura CO,/CHs ¢ de DEMONTIGNY et al.
(2006) para separagdao do CO, de uma mistura ar/COs,.
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Figura 4.16: Efeito do escoamento co-corrente ou contracorrente no fluxo de COs.
Membrana composta - 48 fibras; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Na; Aprig: 1,5 bar; Apgss:

1,0 bar; vazdogs,: 100 mL/min; temperatura absorvente (4gua): 20°C

No caso do contactor com membranas microporosas, os resultados representados na

Figura 4.17 mostram pouca diferenca entre os dois modos de operagao.
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Figura 4.17: Efeito do escoamento co-corrente ou contracorrente no fluxo de CO,.
Membrana microporosa; alim: 20 % v/v COz e 80 % v/v Ny; Aprig: 1,5 bar; Apggs: 1,0 bar;

vazadogss: 100 mL/min; temperatura absorvente (dgua): 20°C

Supde-se que a diferenca no fluxo de CO, entre as duas formas de escoamento nio
foi significativa no contactor com membranas microporosas, pois o comprimento do
modulo era relativamente curto, implicando em tempo de residéncia reduzido para a fase
liquida no modulo, ou seja, pouca diferenca entre a entrada e saida do mddulo na

concentragdo de CO, dissolvido na fase liquida.

No trabalho de KREULEN et al. (1993b) os resultados para absor¢do de CO, de
uma mistura CO,/N, também ndo mostraram diferenga na forma de escoamento, o que

também foi atribuido ao comprimento insuficiente das fibras.

4.4.8 Alimentacgdo de gés no lumen das fibras e no casco do moédulo

Para avaliar a influéncia da forma de alimentacao de gas, no limen ou no casco do
modulo, sobre a remocdo de CO,, realizaram-se testes com contactor com membrana

microporosa € os resultados sdo mostrados na Tabela 4.3. No mddulo de membranas
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compostas nao se realizou testes, pois uma vez que camada densa estd na regido externa da
membrana, o liquido s6 poderd escoar pelo casco do modulo, do contrério, o liquido

penetraria pelo suporte poroso de PES da membrana.

Tabela 4.3: Efeito do escoamento de gas no limen ou no casco no fluxo de COs.
Alim: 20 % v/v CO; e 80 % v/v Na; Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar; vazaogs: 100 mL/min;

temperatura absorvente (agua): 20°C

Alimentacdo | Fluxo (moI/mzs) Incerteza| %Remocéo
Gas casco 2,25E-05 1,57E-06 33,04
Gas lumen 2,45E-05 1,26E-06 35,96

Como pode ser verificada nos resultados da tabela, dentro da margem de incerteza,
praticamente nao existiu diferenca entre a forma de alimentacdo no casco ou no limen. Este
fato também pode estar relacionado com o comprimento relativamente curto do mddulo de

membranas microporosas.

QI e CUSSLER (1985a) avaliaram a alimentag¢do de gas nos dois modos (lumen ou
casco) mostrando resultados de coeficiente de transferéncia de massa similares, porém a
baixas vazdes de liquido, o coeficiente de transferéncia de massa foi ligeiramente maior
com 0 gas no casco e para altas vazdes, os melhores resultados foram para o gas escoando

no lumen das fibras.

4.4.9 Variacao da vazao de gas

Resultados mostrados na Tabela 4.4 da absor¢do de CO; puro em agua mostraram
que o aumento na vazdo de entrada de gas no moddulo de membranas compostas

praticamente nao afetou o fluxo de CO,.

Tabela 4.4: Influencia na Remocgao de CO, com a variagdo da vazao de gas puro; vazao

liquido: 50L/h; temperatura absorvente (agua): 20°C

Vazao de CO, mL/min | Fluxo CO, (mol/mz.s)
140 3,31E-04
200 3,38E-04
250 3,28E-04
310 3,34E-04
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Neste caso, conclui-se que a resisténcia a transferéncia de massa na fase gasosa ¢
reduzida, uma vez que o CO, era o Unico componente de alimenta¢do. Os mesmos

resultados foram obtidos por WANG et al. (2005) e por ATCHARIYAWUT et al. (2007).

4.4.10 Comprimento das fibras

O efeito do comprimento das fibras sobre o fluxo de CO, também foram avaliado. A
utilizagao de modulos conectados em série proporcionou um aumento no comprimento das
fibras, sendo possivel observar a queda do fluxo, como ¢ mostrado na Figura 4.18. O efeito

do comprimento das fibras foi investigado mantendo as vazdes de gés e liquido constantes.
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Figura 4.18: Efeito comprimento das fibras no fluxo de CO,. Membrana
microporosa; alim: 20 % v/v CO; e 80 % v/v Ny; Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar; vazaogss: 100

mL/min; temperatura absorvente (dgua): 20°C
Pelos resultados verificou-se que a queda do fluxo esta relacionada com a saturagao

nos modulos, uma vez que a utilizagdo de um absorvente fisico ndo promoveu o consumo

de CO; ao longo das fibras.
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4.5 Validacao do Contactor de Membranas utilizando mistura ternaria

A etapa final do trabalho consistiu na realizacdo de experimentos com uma mistura
de gases contendo CHy4, CO, e H,S (utilizada em substituicdo ao gas natural bruto). O uso
de mascaras com filtro para H,S, detector de vazamentos, monitoramento com camera e
ambiente adequado para os testes foi necessario, a fim de evitar qualquer risco de acidente
que, neste caso, poderia ser fatal, uma vez que concentragcdes acima de 100 ppm tornam
imperceptivel ao olfato e exposi¢do com concentragdes acima de 700 ppm leva o individuo

a morte em poucos minutos.

Nesta etapa final foi somente testado o uso de membranas compostas, uma vez que
a etapa inicial mostrou que o processo de remocdo de CO, foi mais eficiente para
membranas compostas do que para membranas microporosas. A cromatografia gasosa foi
utilizada na identificacdo dos componentes da corrente de gas, como pode ser verificado na

Figura 4.19.
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Figura 4.19: Cromatograma das correntes de (a) alimentagao e (b) saida do
contactor com membranas compostas (48 fibras). Os picos, pela ordem de tempo de

reten¢do, referem-se ao ar, CH4, CO; e H,S, respectivamente

A comparacdo dos cromatogramas apresentados na Figura 4.19 mostra a remogao
dos gases acidos e valida a utilizagdo de membranas compostas para uma mistura ternaria.
A Tabela 4.5 mostra a quantificagdo dos resultados obtidos do cromatograma para a mistura

CH,4, CO; e H,S em condigdes de operagdo em regime permanente.
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Tabela 4.5: Quantificacao da Remoc¢ao de CO; e H,S. Dados: vazao liquido: 50L/h; vazao

de gas: 50 mL/min; temperatura absorvente (solugdo NaOH 0,1 M): 20°C; membrana

composta - 48 fibras; Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar.

Alimentacao (% mol/mol) Saida (% mol/mol)
Componentes\Tempo de operacao 0 80 90 120
(min)
CH4 88,74 97,39 | 97,58 | 97,56
CO, 10,19 2,4 2,19 | 2,21
H,S 1,08 0,21 0,23 | 0,23

4.5.1 Avaliacédo da remocéo de CO; e H,S utilizando diferentes absorventes

Diferentes absorventes quimicos, solucdo de NaOH e solucdo de DEA, foram

investigados para a remogao de gases acidos. A utilizagdo de DEA foi estudada, pois ¢ um

absorvente que pode ser reciclado, diminuindo os custos no processo. Neste estudo foram

utilizadas duas solu¢des de NaOH (0,1M e 0,01M) e uma solucao de DEA 0,IM. Apos 50

minutos de operacdo, considerou-se que o sistema ja estava em regime permanente,

utilizando esta condi¢do para a comparacao do desempenho dos contactores. As Tabelas 4.6

e 4.7 apresentam os resultados obtidos para a remogao de CO, e H,S, respectivamente.

Tabela 4.6: Quantificacdo da Remoc¢ao de CO,. Dados: vazao liquido: 50L/h; vazao gas: 50

mL/min; temperatura absorvente: 20°C; membrana composta - 48 fibras; Apyq: 1,5 bar;

Ap(}és: 1 ,0 bar.

Absorventes | Alimentacdo | Concentrado | Permeado | Fluxo CO, | Remogao CO,
(mol/s) (mol/s) (mol/s) (mol/m’s) (%)
NaOH 0,1M 3,41E-06 9,07E-07 2,5E-06 1,42E-04 73,4
NaOH 0,01M | 3,41E-06 2,14E-06 1,27E-06 7,21E-05 37,2
DEA 0,1M 3,41E-06 1,49E-06 1,92E-06 1,09E-4 56,3
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Tabela 4.7: Quantificacdo da Remocao de H,S. Dados: vazao liquido: 50L/h; temperatura

absorvente: 20°C; membrana composta - 48 fibras; Apyiq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar.

Absorventes | Alimentacao | Concentrado | Permeado Fluxo H,S | Remo¢ao H,S
(mol/s) (mol/s) (mol/s) (mol/m?’s) (%)
NaOH 0,1M 3,41E-07 1,23E-07 2,18E-07 1,24E-05 64
NaOH 0,01M | 3,41E-07 1,23E-07 2,18E-07 1,24E-05 64
DEA 0,1M 3,41E-07 1,06E-07 2,35E-07 1,34E-05 69

Comparando a solugdo de NaOH em diferentes concentragdes, verifica-se que a
maior remoc¢ao de CO, foi em maior concentragdo, fato este podendo estar relacionado com
a taxa de reacdo que aumentou a for¢a motriz. Porém para a remog¢ao de H,S o resultado foi

equivalente.

Comparando as mesmas concentracdes das solucdes de DEA e NAOH, a soda
apresentou maior eficiéncia na remog¢ao do CO, e remocao equivalente para o H,S. Porém,
como economia do processo a DEA pode apresentar melhores resultados, pois ela pode ser
reciclada. Neste sentido, uma andlise econdmica € necessdria para selecionar as melhores

condig¢des para a utilizagcdo de NaOH sem reciclo ou DEA com reciclo.
4.5.2 Variagao da vazao de gas na remocao de CO, e H,S

A variagdo da vazao de alimentagdo da fase gasosa foi estudada para avaliar o efeito
sobre o fluxo e a remog¢do dos gases acidos. As Figuras 4.20 e 4.21 mostram os resultados

obtidos para a remocdo de CO, e H,S, respectivamente, em condicdes de regime

permanente.
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Figura 4.20: Variacdo da vazio de alimentag¢do na remocao de CO,. Vazao liquido: 50L/h;

temperatura absorvente (solu¢do NaOH 0,1M): 20°C; membrana composta - 48 fibras;

Aprig: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar
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Figura 4.21: Variacao da vazao de alimentagdo na remoc¢ao de H,S. Vazao liquido: 50L/h;

temperatura absorvente (solucdo NaOH 0,1M): 20°C; membrana composta - 48 fibras;

Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar
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Os resultados das Figuras 4.20 e 4.21 mostram que o aumento da vazdo de

alimenta¢do aumentou os fluxos de CO, e de H,S sendo transferidos pela membrana, porém

a remoc¢do de ambos foi menor, conseqiiéncia da reducdo no tempo de residéncia. O

aumento da vazao de alimenta¢do diminuiu a polarizagdo de concentragdo dos componentes

a serem removidos, aumentando a forga motriz para a transferéncia de massa através da

membrana.

A Tabela 4.8 faz uma comparag@o nos resultados obtidos nos testes iniciais com a

mistura binaria (CO,/N,) com os testes com a mistura ternaria (CO,/H,S/CHy).

Tabela 4.8: Variag¢do da vazao de alimentacdo na remog¢ado de CO,. Vazao liquido: 50L/h;

vazao gas: 100 mL/min; temperatura absorvente (solu¢do NaOH): 20°C; membrana

composta - 48 fibras.; Apriq: 1,5 bar; Apgss: 1,0 bar.

Concentracao Mistura gas Alimentagdo | Permeado | Fluxo CO, | Remogao CO,
Absorvente (M) (% molar) (mol/s) (mol/s) (mol/m’s) (%)
0,1 CH4:CO2:H,S 6,82E-06 3,010E-06 | 2,17E-04 44,1
(89:10:1)
0,08 CO2:N, (20:80) 1,36E-05 3,15E-06 | 1,79E-04 23,16

Devido ao fato de se ter operado com diferentes concentracdo de NaOH, a remocao

de CO, foi bastante diferente nos 2 testes. Entretanto, os resultados mostram valores muito

proximos de fluxo de CO,, indicando a auséncia de efeitos de acoplamento e validando o

uso de misturas bindrias para a analise do desempenho de contactores.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste capitulo constam as conclusdes chegadas neste trabalho, bem como as sugestdes para

trabalhos futuros utilizando esta dissertagao.

5.1 Conclusdes
5.1.1 Conclusdes utilizando a mistura binaria (CO/N,)

O estudo desta dissertacdo indicou claramente que o uso de Contactores com
Membranas para remogao de gases acidos ¢ uma tecnologia promissora. Por ser um
processo que requer menor demanda de 4rea, ¢ bastante adequado para operacdes em

plataformas off-shore.

A partir de modelos matematicos que avaliam o perfil de CO; ao longo do limen da
fibra e do casco do modulo, simulagdes foram obtidas e mostraram que existe um
comprimento ideal de fibras para que ocorra a transferéncia de massa, acima do qual resulta

em areas de permeacao maiores que a necessaria, ditada pelo equilibrio termodinamico.

A andlise de escoamento de absorvente dentro da faixa de numero de Reynolds de
400 a 2800, mostrou que numero de Reynolds menor, torna o sistema saturado com gas
mais rapidamente, fazendo com que diminua o fluxo de CO, para o liquido. Para
escoamentos com nimero de Reynolds maior, a transferéncia de CO, para a fase liquida
mostrou ser mais eficiente, supondo que o aumento do niimero de Reynolds diminuiu a

espessura da camada limite, reduzindo a resisténcia na fase liquida.

O uso de um absorvente quimico (solu¢do de NaOH a uma concentragdao 0,08 M)
aumentou a remoc¢do de CO, cerca de 3 vezes utilizando membranas compostas ou
microporosas, devido a reagdo quimica com o CO, e, consequentemente, ao aumento do

gradiente de concentragao.
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A utilizagdo de membranas compostas como contactores foi mais eficiente que a das
membranas microporosas. As principais razdes para este fato podem ser atribuidas a maior
area disponivel para a transferéncia de massa (correspondente a area superficial total das
fibras). No caso de membranas microporosas, a area disponivel para transferéncia de massa

¢ apenas a area situada na regido dos poros.

Testes de remocdao de CO, de maior duracdo (20 dias) utilizando membranas
microporosas mostraram uma queda do fluxo de CO,, em aproximadamente 25%, tendendo
a um valor assintotico. Esta queda pode ser reflexo do efeito de intrusdo parcial de liquido

nos poros, associada a fragdo de poros com maior tamanho.

Para a faixa de temperatura estudada de 10 a 40°C, o aumento da temperatura
diminuiu a absor¢ao de CO,, tanto para o absorvente fisico (4gua) quanto ao absorvente
quimico (solucdo de NaOH), o que pode estar atribuido a menor solubilidade do gas no

absorvente.

A influéncia da pressdo do liquido na absor¢cdo de CO, na faixa de 1 a 2,5 bar

mostrou pouca influéncia na absor¢do de CO,, para os dois materiais de membrana.

A influéncia da pressao de alimentacdo da fase gasosa na faixa de 0,5 a 1,5 bar
mostrou um aumento na absor¢do de CO, com o aumento da pressdo utilizando membrana
composta, fato este esperado pelo aumento da for¢a motriz para o processo de permeacao,

mostrando a vantagem da utilizacdo de membranas compostas.

5.1.2 Conclusdes utilizando a mistura ternaria (CO,/H,S/CH,)

O estudo mistura ternaria demonstrou a eficiéncia do processo na remocao
simultanea de CO; e H,S através do uso de membranas compostas. A partir dos testes desta
mistura, pode-se chegar a remogdes de 73 e 64% para CO, e H,S, respectivamente,
utilizando solu¢do de NaOH e de 56 e 69% para CO, e H,S, respectivamente, utilizando

solugdo de DEA como absorvente.
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O desempenho dos absorventes (solu¢do de DEA e NAOH), apresentou maior

eficiéncia na remogao do CO; utilizando NaOH e remog¢ao equivalente para o H,S.

A variacdo da vazao de alimentag¢do da fase gasosa da mistura ternaria foi estudada
e mostrou que o aumento da vazao aumentou os fluxos de CO, e de H,S sendo transferidos
pela membrana, porém a remocao de ambos foi menor, fato este, ndo limitado ao processo,

mas sim, devido apenas da reducdo do tempo de residéncia.

5.2 Sugestodes

Um aumento de escala com reciclo de absorvente pode ser interessante na
comparagdo do processo tradicional de colunas de recheio por modulos de membranas.
Uma analise econdmica completa poderia ser util na implementacdo dessa proposta de
processo. Por fim, o estudo e a sintese de membranas podem dar uma maior economia no
processo, viabilizando ainda mais o uso de membranas de fibra oca na utilizagdo de

remocao de gases acidos do Gas Natural.
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CAPITULO 7

Anexos

Anexo A
Curvas de calibragéo

1) Curva de calibragdo para o CH4 na determinagdo pelo CG-MS
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Anexo B
Efeito do coeficiente global de transferéncia de massa em func¢do da vazao de liquido

Consideragoes:

1) Membrana microporosa

2) Absorvente fisico — dgua

3) Desprezado resisténcia na membrana
4) Desprezado resisténcia na fase gasosa
5) Escoamento de liquido interno

6) Escoamento de liquido externo

Difusdo de CO, em agua (m?/s)

T :=298 Temperatura (K)

—2119)

DCO2:=2.3510 6~exp(
) Difusao de CO, em agua

Dados da membrana de fibra oca

dext :=.0003 Diametro externo (cm)
dint :=.00024 Diametro interno (cm)
A= 10 Comprimento das fibras (cm)
N:=1 Numero de fibras
vi=0.20 Vazio de liquido (cm’/s)
pe=110° Viscosidade (g/cm.s)
p =1000 Massa especifica (g/cm’)
Nre(v) i= p-v-dint

u Numero de Reynolds
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Klint(v) = ——— :
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Anexo C

Modelagem do perfil de CO, ao longo da membrana de fibra oca e ao longo do médulo de

Contactores com Membranas.

Consideragoes:
1) Estado estacionario
2) Desprezada a curvatura da membrana
3) Despreza variacdes radiais de concentragdo (valido para o sistema considerado)
4) Equilibrio termodinamico para a concentracdo de CO, entre a fase gias e a

membrana, bem como a fase membrana e a fase liquida

Balanco de massa do CO; no interior da membrana

vint(d—Cint\

dz )

Balango de massa do CO; no lado externo da membrana — regido liquida

)

Vext(d— Cext = J-2:wr

dz )

A érea transversal (Atrans) equivale a 4rea preenchida pela fase liquida. No entanto, como

=-J2nr

se modela para uma fibra, deve-se normalizar a area transversal dividindo-se a érea

transversal pelo numero de fibras.

Dados de entrada:

Atrans := 1 Area transversal do modulo ocupada pelo liquido (mmz)
Nfibras := 10 Numero de fibras no modulo

A= 100 Comprimento da fibra (mm)

r:=0.2 Raio “médio” da fibra (mm)

esp :=0.001

Espessura da membrana (mm)
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vint := 10 Vazdo do gas no lado interno da fibra (mL/min)

vext:=10 Vazdo do gas no lado externo da fibra (mL/min)
=25 Temperatura (°c)
A= 82.14 Constante dos gases (atm.L/mol.K)

FracaoCO2 :=0.20 % de CO; na fase gasosa

Pressaoalim := 1 Pressdo de alimentacdo (atm)

Cint denota a concentragdo de CO; na fase gasosa
Cext denota a concentragdo de CO, na fase liquida, na parte externa da fibra

Coeficientes termodinamicos e de transferéncia de massa

-6 .6 . . ~
DCO2m:=3.71-10 10 Coeficiente de difusio de CO, na fase membrana densa (mm2/s)

(— 2044
— 6-ex j
2.8210 T+2n
ml:= . .
8.314(T + 273) Coeficiente de particdo entre a membrana e a fase gasosa
(— 2044
— 6-exp|
2.8210 1+273)
m2:= ) .
8.314(T + 273) Coeficiente de partigdo entre a membrana e a fase aquosa
DCO2mr
kp = . )
esp Coeficiente de transferéncia de massa na membrana densa (mm/s)

Parametro de integracao

spacepts := 1-103

3 Pressaoalim-FracaoCO2

C0:=
R(T + 273.19 Concentragio de CO, na fase gasosa (mol/L)

Normalizagdo para uma fibra ajustando a unidade das vazdes e concentragdes para (m’/s)

. vint vext
m&/ = . vext .= .
Nfibras MYV Nfibras
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Given

) = —kp-(m1-Cint(z) — m2 Cex{(z))-(2-3.14161)

Vint-(d— Cint(2)
dz

) = kp-(m1-Cint(z) — m2-Cext(z))-(2-3.1416r)

vext: 4 Cext(z)
dz

Condicao “inicial” em z

Cint(0) = CO Cext(0) = 0

Avaliando a concentragdo ao longo do raio e do comprimento
Criando o vetor z, que conterd pontos no comprimento:

z:=0,0.05..L

8.17-10 ° T
~~
3
=
@]
g
5 54410 °+
£
=
o Cint
2 int(z)
o)
O 272410 °
(]
o]
=
—
(]
[l

: : : : |
0 20 40 60 80

Comprimento ttil da fibra (mm)
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Perfil de CO2 no casco (mol/L)

Cext(z)

8.17-10 °1

5.44-10 ° 1

27210 °-

Comprimento util (médulo)
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