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Esta disseratacao avaliou o processo de remocao de COs; de uma mistura mo-
delo COy /Ny (10/90 %v/v), utilizando contactores com membranas e dgua do mar
sintética como absorvente (3.5% NaCl, pH 8). Por meio de testes com um mddulo
comercial contendo fibras ocas de polipropileno (PP) foi possivel inferir que a va-
zao do liquido absorvedor é a varidvel de processo que mais influencia no fluxo de
CO,. Foram sintetizadas fibras ocas de poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF) pelo
processo de inversao de fases por imersao-precipitacao. A caracterizacao das fibras
ocas de PVDF revelou nanoporos, na faixa de 10 a 40 nm, na superficie externa da
fibra e uma porosidade duas vezes maior do que apresentada pela fibra oca de PP
comercial, cuja porosidade é de 30%. A dissertacao agrega como técnica de carac-
terizacao das fibras ocas de PVDF a microscopia por feixe de hélio, que possibilita
observar com nitidez a morfologia da fibra oca, sem a necessidade de metalizar as
amostras poliméricas. A presenca de nanoporos na superficie externa das fibras ocas
de PVDF ajuda a evitar o molhamento, o que impede a diminuigao do desempe-
nho do processo. Os nanoporos foram obtidos pela escolha das condigoes de sintese
que podem ser manipuladas pela Engenharia da Nanotecnologia. As fibras ocas de
PVDF apresentaram fluxo de CO, cerca de 2,5 vezes maior que as comerciais. Por
meio de um modelo matematico, validado com os dados experimentais do médulo
comercial, foi possivel ampliar a andlise sobre os efeitos das varidveis de processo
e reforgar a significativa influéncia da vazao do liquido absorvedor na remocao de
CO,. Além disso, valida-se o sistema de remocao de CO5 em ambientes confinados

por meio de simulagao computacional.
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This work evaluated the CO,y removal process of a CO5/Ny (10/90% v/v) mix-
ture using membrane contactors and synthetic sea water as absorbent (3.5% NaCl,
pH 8). A commercial module containing polypropylene (PP) hollow fibers was used
verify that the absorbent flow is the variable process that most influences the CO,
flux. Polyvinylidene fluoride (PVDF') hollow fibers were synthesized using the phase
inversion process by immersion-precipitation. Characterization tests revealed that
the outer surface nanopores of the fibers are in the range of 10 to 40 nm. The poros-
ity was twice as high as that of the commercial PP hollow fibers, whose porosity
was 30%. Helium ion microscopy was used as an additional tool in order to char-
acterize PVDF hollow fibers morphology. By using this technique it was possible
to clearly observe hollow fiber morfology, without the need of sputtering polymeric
membrane samples. The presence of nanopores on the outer surface of the PVDF
hollow fibers helps prevent wetting, which prevents the decrease in process perfor-
mance. Nanopores were obtained by choosing the synthesis conditions that can be
manipulated by Nanotechnology Engineering. Gas-liquid contactor tests were car-
ried out with both PVDF and PP hollow fibers. In-house hollow fibers presented
COq flux 2.5 times higher than the comercial. A mathematical model, that was
validated with commercial module experimental data, provides a satisfactory pre-
diction of CO, flux behavior concerning the process variables and emphasizes that
the absorbent flow is the variable that most influences the process. In addition, the
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computer simulation.
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Capitulo 1

Introducao

A remocgao de CO, de ambientes confinados é fundamental em situagdes em
que nao héa a renovacao natural do ar, havendo assim a degradacao da atmosfera
confinada. O problema se agrava quando ha a necessidade de pessoas ocuparem esse
ambiente confinado.

A atmosfera de um submarino é um ambiente confinado com essas caracteristi-
cas. As fontes de deterioracao incluem produtos oriundos de funcgoes fisiologicas da
tripulacao, de processos fisicos e quimicos provenientes de equipamentos a bordo,
da decomposicao de liquidos e sélidos, além da evaporacao de solventes. Os prin-
cipais poluentes sdo o diéxido de carbono (CO;), o monéxido de carbono (CO), o
hidrogénio (Hs), aerossois (desodorantes) e compostos organicos voldteis (COV).

Levando em consideragao o elevado tempo de campanha de submarinos nucleares
e convencionais com sistema propulsao independente do ar (air independent propul-
sion — AIP), é extremamente necessario que haja um sistema a bordo para garantir
uma atmosfera habitavel. O COy é o contaminante presente em maior quantidade
na atmosfera dos submarinos, e as tecnologias mais utilizadas atualmente para sua
remocao sao a absorcao utilizando aminas liquidas e a adsorcao por meio de peneira
molecular [1].

A absor¢ao utilizando aminas liquidas, principalmente monoetanolamina (MEA),
consiste em passar o ar contaminado com CQO, através de uma coluna de recheio
em contracorrente com o liquido absorvedor. O COs é quimicamente absorvido
pela MEA a temperatura ambiente, produzindo uma corrente com ar purificado e
outra com amina rica em CO,. A corrente com amina e CO, é aquecida em um
refervedor para regeneragao da MEA e separagao do COs,, o qual é entao descartado
do submarino. Essa tecnologia apresenta como principais limitacoes o alto consumo
energético na etapa de regeneracao, além do potencial risco de vazamento de vapores
de MEA na atmosfera do submarino, o que pode ocasionar danos a tripulacao [2].

A adsorcao por meio de peneiras moleculares utiliza, em geral, zedlitas micropo-

rosas com alta area superficial e poros com tamanhos regulares. O processo consiste



na adsorcao do COs nos poros da zedlita através da passagem da corrente gasosa
contaminada por uma coluna de leito fixo. Quando ocorre a saturacao dos sitios
ativos da zedlita, a corrente gasosa ¢ direcionada para outra coluna e a primeira passa
por um processo de regeneracao [1]. Essa tecnologia apresenta como desvantagens o
elevado investimento inicial e o elevado grau de complexidade do controle do processo
[3].

Como alternativa a ambas as tecnologias, esse trabalho propoe de forma inédita a
utilizacao de contactores com membranas no processo de remocao de CO,. A absor-
¢ao de CO4, em contactores com membranas, ocorre quando a corrente gasosa entra
em contato com a fase liquida através dos poros da membrana, proporcionados pelo
escoamento das fases liquidas e gasosas em lados opostos da membrana, conforme

apresentado na Figura 1.1 [4].

Membrana

ar LIIC]UIdO

ar + CO, Liquido + CO,

Figura 1.1: Representacao esquematica de um extrator gas-liquido intermediado por
membrana.

Segundo HABERT et al. [5], membrana é uma barreira que separa duas fases e
que restringe total ou parcialmente o transporte de uma ou mais espécies quimicas
presentes nas fases. As membranas podem ser classificadas com relacao a morfo-
logia, em dois grandes grupos, como sendo densas ou porosas. Ambas podem ser

isotropicas ou anisotropicas. A Figura 1.2 ilustra melhor essas definigoes.



Isotrépica Anisotropica
(Simétrica) (Assimétrica)

Porosa Densa Porosa Densa (composta)

Figura 1.2: Classificacao de membranas poliméricas com relagao a morfologia.
(Adaptado de BAKER [6])

As membranas isotropicas porosas apresentam uma distribuicao no tamanho
de poros homogénea ao longo da espessura, ao passo que as membranas densas
apresentam o mesmo material ao longo da espessura. Por outro lado, as membranas
anisotrépicas porosas apresentam poros mais diminutos proximos a parede do que
no restante de sua espessura. As membranas anisotrépicas podem ser produzidas
através da introdugdo de uma camada densa (pele) sobre um substrato poroso.
Caso o material da pele seja o mesmo do suporte, a membrana é dita integral, caso
contrario, a membrana é classificada como composta [5]. O controle do tamanho de
poros, assim como da porosidade de membranas anisotrépicas é fundamental para
aplicacao em contactores [7].

As membranas podem ser produzidas nas formas plana e cilindrica. As membra-
nas cilindricas apresentam a vantagem de dispensarem um suporte, o que reduz o
custo da producao do médulo, e podem ser divididas em: tubular, capilar ou fibra
oca. A diferencga entre elas é baseada no diametro externo, ou seja, considera-se
uma fibra quando o diametro externo for inferior a 0,5 mm, um capilar quando o
diametro estiver entre 0,5 e 3,0 mm e uma membrana tubular quando o diametro
for supeior a 3,0 mm [5].

Contactores com membranas sao tipicamente dispositivos do tipo casco-tubo
contendo membranas do tipo fibra oca porosa. Os poros da membrana sao pequenos
o suficiente para que forcas capilares predominem e inibam a mistura das fases
presentes em cada lado da membrana. Os contactores possuem diversas vantagens
quando comparados aos processos tradicionais de absorgao liquido/gas e extragao
liquido/liquido. A elevada razao drea/volume ¢é a principal dessas vantagens [6].

Comparado com sistemas convencionais, tais como, colunas de recheio, torres de
lavagem, lavadores Venturi e colunas de borbulhamento, os contactores com mem-

branas apresentam as seguintes vantagens [4]:

e Flexibilidade de operacgao: os fluxos de liquido e gas podem ser mani-



pulados de forma independente, uma vez que ocorrem em lados opostos da

membrana;

e Maior economia: devido a natureza de compactagao dos dispositivos de
processo ocorre uma maior economia de energia, de volume e de peso quando

comparado a0S Processos convencionais; e

e Escalonamento linear: a modulagao dos contactores com membranas torna

o design do projeto simples e de facil escalonamento.

A utilizacao de um processo de remocao de CO, econémico e que ocupe pouco
espaco ¢ interessante quando estamos tratando de espacos confinados sem renovacao
natural do ar. Os contactores com membranas sao uma tecnologia em desenvolvi-
mento com elevado potencial para serem aplicados na situacao descrita acima. Além
disso, em aplicacoes off-shore a utilizacao de dgua do mar como liquido absorvedor
exclui a etapa de renovagao do liquido absorvedor, trazendo economias ao processo.

Dessa maneira, esta dissertagao tem por objetivo geral:

Estudar a viabilidade do processo de remocao de CO, utilizando contactores com
fibras ocas comerciais e sintetizadas no laboratorio aplicando 4gua do mar sintética

como absorvente.
Para cumprir esse objetivo sao propostos os seguintes objetivos especificos:

(I) Avaliar experimentalmente o efeito das varidveis de processo sobre o fluxo de
COy;

(IT) Preparar e caracterizar membranas de PVDF nanoestruturadas para contac-

tores, correlacionando aspectos morfologicos com o desempenho observado;

(IIT) Avaliar por meio de um modelo matematico o efeito das varidveis de processo
sobre o fluxo de CO,.

Os resultados desta dissertagao estao organizados da seguinte forma:

No capitulo 2, o médulo comercial contendo fibras ocas de (PP) é submetido ao
processo de remocao de CO, utilizando dgua contendo NaCl como liquido absorve-
dor. Foi possivel verificar experimentalmente quais variaveis de processo apresentam
maior influéncia no fluxo de remocao de CO».

No capitulo 3, é escolhida uma condicao de preparo para a sintese de fibras ocas de
PVDF pela técnica de inversao de fases. As fibras ocas preparadas nesta dissertagao
sao caracterizadas, quanto a permeancia, a porosidade e a morfologia, por meio de
permeacao de Ny, picnometria de hélio, microscopia eletronica de varredura (MEV),

microscopia por feixe de hélio Além disso, as fibras ocas de PVDF sao submetidas
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ao teste de desempenho e comparadas as fibras ocas do médulo comercial em relagao
a capacidade de remocao de COs.

No capitulo 4, é desenvolvido um modelo matematico através de balanco de
massa de cada componente, considerando coordenadas cilindricas, pela discretizagao
da fibra oca em segoes cilindricas infinitesimais. O modelo ¢ validado com os dados
experimentais do capitulo 2. Cenarios de simulacao sao propostos de modo a avaliar
a influéncia das variaveis de processo no fluxo de remocao de CO,, na area de
transferéncia de massa e do coeficiente global de transferéncia de massa para que
99% do CO4 seja removido.

No capitulo 5, é apresentada a avaliacao geral das conclusoes de cada capitulo e

propostas para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Membrana como Contactor na
Remocao de COs5: Influéncia das

variaveis de processo

2.1 Resumo

Este capitulo tem como propdsito apresentar os fundamentos sobre o processo
de remocao de CO, utilizando membranas como contactores do tipo gés-liquido e
estudar a influéncia de algumas variaveis operacionais na remogao de CO,. Sao apre-
sentados o conceito de extrator gas-liquido intermediado por membranas, a teoria
envolvida na transferéncia de massa na remocao do CO, e uma revisao bibliogra-
fica sobre as principais variaveis operacionais envolvidas no processo de remocao
de COy intermediado por membranas. Posteriormente, é detalhada a metodologia
experimental para avaliar a influéncia da temperatura, da vazao e da composicao
do absorvente, além da pressao de entrada da corrente gasosa. Outrossim, os re-
sultados desses testes sao analisados e discutidos, visando determinar qual varidvel

operacional tem maior influéncia no fluxo e na remocgao de CO,.

2.2 Membranas como Contactores

Normalmente, em processos de separacao intermediados por membranas, estas
sao utilizadas como barreira seletiva permitindo livremente a passagem do compo-
nente desejado enquanto impede a passagem do indesejado. Nos contactores com
membranas porosas, essas sao utilizadas como fase intermediaria entre fluidos com
o propdsito de se obter uma elevada razao area/volume, ou seja, area de troca em
relacao ao volume ocupado pelo equipamento. Nesse caso, a membrana atua apenas

como interface entre duas fases e nao influencia significativamente na permeacao dos



componentes entre elas, ou seja, na seletividade [6].
De acordo com SIRKAR [8], os processos que utilizam apenas um tipo de mem-
brana em um extrator fluido-fluido podem ser caracterizados pelo tipo e pela quan-

tidade de interfaces presentes, como apresentado abaixo:
(a) Uma interface fluido-fluido estagnada;

(b) Uma interface fluido-fluido mével;

(¢) Uma interface fluido-sélido (estagnada ou mével);
(d) Uma interface sélido-sélido;

(e) Duas interfaces fluido-fluido;

(f) Duas interfaces fluido-sélido;

(g) Trés interfaces fluido-fluido; e

(h) Duas interfaces fluido-s6lido com mais uma interface fluido fluido.

Nesse sentido, um extrator fluido-fluido intermediado por membranas pode ser
entendido como um processo onde ocorre a transferéncia de massa entre duas fases
que escoam em lados opostos de uma membrana porosa. Nesse processo nao ocorre
dispersao de uma fase na outra, devido a presenga da membrana, cujos poros ficam
preenchidos por um dos fluidos. A interface estagnada ocorre entre os fluidos na

entrada dos poros da membrana [§]

Interface imobilizada no poro
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Figura 2.1: Interface gas/liquido estagnada nos poros de uma membrana (Adaptado
de SIRKAR [8]).



Sendo assim, os contactores com membranas podem ser classificados como sendo
um extrator intermediado por membranas onde ocorre uma interface fluido-fluido.
Essa interface unica pode ser criada por trés tipos de fases: géas-liquido, liquido-
liquido e liquido-fluido supercritico, conforme apresentado na Figura 2.1. Os con-
tactores com membranas utilizados na remocao de COy de ar por um absorvente

sao, entao, entendidos como um extrator gas-liquido.

2.2.1 Transferéncia de Massa

Na avaliacao do processo de remocao de CO, do ar utilizando um extrator gés-
liquido é imprescindivel determinar o fluxo de CO,, J;(mol/m?.s), transferido entre
a corrente gasosa e a liquida. Genericamente, o fluxo de um géas é proporcional ao
seu gradiente de potencial quimico (Vy;), como apresentado na equagao 2.1, onde

L; é o coeficiente de proporcionalidade que relaciona a for¢a motriz com o fluxo [6].

O gradiente de potencial quimico pode ser escrito como funcao da pressao, da
concentracao e da temperatura de cada fase. Para o processo estudado, admite-se
que o potencial quimico é funcao apenas dos gradientes de concentragao e de pressao
[6].

A membrana nao atua como uma barreira seletiva, mas como uma interface
entre as fases liquida e gasosa. Diferentemente de outros processos com membranas,
a transferéncia de massa em contactores com membranas ocorre pela difusao de uma
ou mais espécies pelos poros da membrana. A difusao acontece, portanto, em fase
gasosa ou em fase liquida [6].

Admite-se que a transferéncia de massa em um contactor com membrana pode

ser dividida em quatro etapas consecutivas [9]:

(1) Difusao do(s) componente(s) do seio da fase gasosa para a superficie da mem-

brana;
(2) Difusao do(s) componente(s) através dos poros da membrana;

(3) Dissolugao do(s) componente(s) na fase liquida, ocorrendo absorgao quimica ou
fisica;
(4) Difusdo do(s) componente(s) da superficie da membrana para o seio da fase

liquida.

Utilizando a Figura 2.1 como referéncia, convenciona-se o fluido 1 como sendo o

géas e o fluido 2 como o liquido. Com base nas etapas de transferéncia de massa, é



possivel modelar o processo de remocao de CO, utilizando o modelo de resisténcias
em série, contendo ao todo trés resisténcias, conforme apresentado na Figura 2.2. A
primeira delas € a resisténcia a transferéncia de massa do seio do gés até a membrana
(Rgas), em seguida a resisténcia que o componente encontra para difundir através da
membrana (R)/) e a tltima ¢ a resisténcia para o componente difundir da membrana

até o seio do liquido (Rpq).
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Figura 2.2: Modelo de resisténcias em série comumente utilizado para modelar a
transferéncia de massa no processo de remocao de CO, em contactores com mem-
branas.

1
B RGas + RM + RLiq

Ji AC; (2.2)

O fluxo de um componente i pode ser simplificado como sendo a diferenca de
concentracao deste componente entre o gas e o liquido multiplicado pelo inverso
somatorio das resisténcias de cada etapa, conforme apresentado na equagao 2.2.
Mais detalhes quanto a modelagem matematica do processo de remocao de CO,
utilizando contactores com membranas serao abordados no capitulo 4.

De acordo com WANG et al. [10], durante a operagao do processo, os poros da
membrana podem estar preenchidos pelo gas ou pelo liquido denominados de estado

nao molhado e molhado, respectivamente, de acordo com a Figura 2.3.
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Figura 2.3: Interface gas/liquido representada nos estados de operacao dos contac-

tores: (a) molhado e (b) ndo molhado (Adaptado de WANG et al. [10]).

WANG et al. [10] constatou que a taxa de remogao de CO4 no estado nao molhado
é seis vezes maior do que no estado molhado, uma vez que no estado molhado
é adicionada a resisténcia a transferéncia de massa uma resisténcia adicional na
membrana devido a difusao do gas no liquido, que esta preenchedo os poros daquela.
Nesse sentido, é preferivel que o gas preencha os poros da membrana de modo a
criar interface com o liquido no lado oposto da membrana, conforme apresentado na
Figura 2.3 (b). A pressao do liquido deve ser mantida um pouco acima da pressao
do gas a fim de evitar o borbulhamento de gas no liquido. Entretanto, é necessario
evitar que a diferenca de pressao entre as fases nao exceda a pressao de ruptura para
que nao ocorra o molhamento dos poros [11].

Além da diferenca de pressao aplicada, a escolha do material da membrana é
de extrema importancia para evitar o molhamento, conforme apresentado no item
3.2.5. Materiais hidrofébicos evitam a entrada de dgua nos poros da membrana, ao
passo que materiais hidrofilicos favorecem o molhamento.

A equacgao de Laplace, apresentada em 2.3, relaciona a diferenca de pressao entre
as fases com a tensao superficial do liquido (o), com o angulo de contato () do

liquido em relagao ao material da membrana e com o diametro maximo de poro

(dmaw) :

4oy, cos(0)

dmaz

AP = (2.3)

Estando a diferenca de pressao entre as fases limitada a pressao de ruptura, a
intensificacao do processo deve ser alcancada pela manipulacao das variaveis opera-
cionais que afetam o gradiente de concentracao, tais como a composicao, a tempera-
tura e a vazao do liquido, assim como a pressao, a composicao e a vazao da corrente

gasosa.
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2.2.2 Modbdulos

Em extratores gas-liquido intermediados por membranas, a performance do pro-
cesso estd limitada nao sé pela resisténcia da membrana mas como também pela
resisténcia dos fluidos adjacentes. Isso significa que, além da estrutura e do ma-
terial da membrana, a distribuicao espacial das fibras e configuracao do maédulo e
do escoamento influenciam no bom rendimento do processo. Os moédulos podem
ser classificados em longitudinal ou transversal em funcao da configuragao do esco-
amento dos fluidos.

Nos modulos transversais, as correntes de gas e liquido escoam de forma per-
pendicular. Esse tipo de moédulo apresenta melhor desempenho em relagao aos
longitudinais em fungdo do aumento da turbuléncia promovido pela geometria [4].

Entretanto, sao modulos mais complicados de serem fabricados no laboratério.

Liquido

Liquido

Figura 2.4: Mddulo de fibra oca com escoamaneto transversal das fases: correntes
gasosa e liquida escoam perpendicularmente.

Os modulos longitudinais podem ser caracterizados pelo escoamento das fases
gasosa e liquida em lados opostos e em parelelo as fibras. As fases podem escoar
tanto em co-corrente como em contra-corrente, conforme a Figura 2.5. Tanto o gés
quanto o liquido podem escoar por dentro da fibra, liimen, ou pelo casco do médulo.
Esse tipo de modulo é bastante utilizado para o desenvolvimento de pesquisas por

ser mais facil e mais barato de ser fabricado [11].
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Figura 2.5: Disposicao das correntes em moédulo longitudinal: (a) co-corrente e (b)
contra-corrente.

Por se tratar de um dispositivo do tipo casco-tubo, os moédulos longitudinais
apresentam duas regioes de escoamento, uma interna a fibra oca e outra externa.
Para avaliacao do tipo de escoamento, laminar ou turbulento, é necessério calcular
o numero Reynolds. A equagao 2.4a, combinada com as equacoes 2.4b e 2.4¢, pode
ser utilizada para calcular o nimero de Reynols no casco do médulo e no interior da

fibra, reséctivamente [12].

Dh
Re = 2227 (2.4a)
1
dm? — ndf?
Dh - asco do Médulo 24b
dm + ndf (c do Médulo) ( )
Dh - df (Interior da Fibra) (240)

onde Re é o nimero de Reynolds, p[kg/m?] é a densidade do fluido, Dh[m] é o
diametro hidraulico, v[m/s] é a velocidade do fluido, u[Pa.s] é a viscosidade do
fluido, dm[m| é o diametro do médulo, df[m| é o diametro da fibra oca e n é o

numero de fibras contidas em um madulo.
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2.2.3 Variaveis Operacionais do Processo

O fluxo e a remocao de CO, sao conceitos importantes para que seja possivel
compreender a revisao bibliografica sobre as varidveis operacionais do processo. O
fluxo de CO; é entendido como sendo o fluxo de permeado de CO, através da mem-
brana. A remocao de CO5 é a reducao percentual de CO5 em relacao a composicao

da alimentacao.

Composicao

O conhecimento das composicoes das fases envolvidas apresenta papel fundamen-
tal na investigagao do processo de absorcao de CO, intermediado por fibras ocas. Na
maior parte das vezes, a mistura gasosa apresenta composi¢ao conhecida e inerente
a corrente de saida de um processo anterior, ou até mesmo, ao ambiente em que o
gas a ser tratado é retirado. Nesse sentido, a composi¢ao da fase gasosa pode ser
considerada um parametro do processo, ou seja, a investigacao ocorre pela avaliagao
das variaveis operacionais de processo que intensificam a remocao do CO4 para uma
dada composicao da mistura gasosa. A Tabela 2.1 apresenta as composi¢oes das
misturas estudadas por diversos pesquisadores. E possivel perceber a variedade de

composigoes de misturas estudadas.

Tabela 2.1: Compilagao de alguns exemplos de misturas gasosas tratadas com ab-
sor¢ao intermediada por fibras ocas como contactores (Em parte com levantamento
de ZHANG et al. [13]).

Misturas gasosas
45-70% CO4, 30-55% CH,4
20% COs, 80% Ny
20% COaq, 1,6% SO., 78,4% N,
9,5% CO4, 90,5% CH,4
20% COs, 80% Ny

Referéncias
KANG et al. [14]

LV et al. [15]

MARZOUK et al. [16]
AMARAL et al. [17]
AL-MARZOUQI, 2009;
AL-MARZOUQI et al., 2008,2008a
BORIUTH et al., 2013
CHABANON et al., 2013
CHEN et al., 2010, 2011

10%CO4 , 90%CH,4

12% CO,, 88% N,
14-15% CO,, 85-86% N
1-9,5% COs, 90,5-99% N,

DEMONTIGNY et al., 2006

9,5-15,2% COs, 84,9-90.5 de ar

FAIZ e AL-MARRZOUQI, 2009

10% COq, 10% H,S, 80% CH,4

FAIZ e AL-MARRZOUQI, 2011

5% CO,, 5% H,S, 90% CH,

HOFF et al., 2004;
HOFF and SVENDSEN, 2013

0-10% COg4 , 90-100% N,
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Tabela 2.1: (continuacao) Compilacao de alguns exemplos de misturas gasosas tra-
tadas com absorcao intermediada por fibras ocas como contactores (Em parte com
levantamento de ZHANG et al. [13]).

Referéncias Misturas gasosas
KHAISRI et al., 2009 15% CO,, 85% de ar
LIN et al., 2008, 2009, 2009a 1-15% CO,, 85-99% N,
LU et al., 2013 20% COq, 80% Ny
LV et al., 2009 40% COs, 60% Ny
LV et al., 2012 20% COq, 80% Ny
MARZOUK and AL-MARZOUQI, 2010 10% CO2, 90% CHy4
MARZOUK et al., 2010a 9,5% CO4, 90,5% CHy
KHAISRI et al., 2011, 2011a;
RAJABZADEH et al., 2009 CO; puro
SUN et al., 2005, 2007
SUN, 2005 25% COq, 75% Ny
ZHANG et al., 2010 COy (£ 0,5) do ar

A absorcao de um gas em um liquido pode ocorrer de duas maneiras: absorcao
fisica ou quimica. No segundo caso, ocorre reacao quimica rapida e irreversivel.
Entretanto, podem acontecer casos mais complexos em que a reacao quimica € re-
versivel [18], como por exemplo a absor¢ao de um gas dcido na dgua do mar. O
rendimento do processo de remocao de CO,, quando intermediado por membranas
porosas, depende da afinidade que o gas apresenta em relagao ao absorvente. Nesse
sentido, é necessario escolher de forma sistematica o tipo e a composicao quimica

do absorvente [4].

14



Tabela 2.2: Compilagao de alguns absorventes utilizados na remogao de contami-
nantes utilizando fibras ocas como contactores (Em parte com levantamento de

AMARALS, [9]).

Referéncias Absorventes
BHAUMIK et al., 1998,
KUMAR et al., 2002 e 2003;
MAVROUDI et al., 2003 e 2005;
DINDORE et al., 2005a e 2005b;
ATCHARIYAWUT et al., 2006;

ZHANG et al., 2006 €2008; H,O
XU et al., 2008;
AL-MARZOUQUI et al., 2008a;
MARZOUK et al. [16];
AMARAL et al. [17];
AL-MARZOUQI et al. [19]
NII et al., 1992;
KREULEN et al., 1993;
NISHIKAWA et al., 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;
MARZOUK et al. [16];
AMARAL et al. [17];
AL-MARZOUQI et al. [19]
KIM e YANG, 2000;
YEON et al., 2005;
BOTTINO et al.,2006;
DEMONTIGNY et al., 2006;
BOTTINO et al., 2008;
YAN et al., 2007;
ATCHARIYAWUT et al., 2007;
AL-MARZOUQUI et al., 2008b;
MARZOUK et al. [16];

LV et al. [15];

NaOH

MEA
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Tabela 2.2: (continuagao) Compilagao de alguns absorventes utilizados na remocao
de contaminantes utilizando fibras ocas como contactores (Em parte com levanta-

mento de AMARAL, [9]).

Referéncias Absorventes
RANGWALA, 1996;
AL-SAFFAR et al., 1997;
FALK et al., 1997;
KIM e YANG, 2000; DEA
WANG et al., 2005;
ZHANG et al., 2006 e 2008;
MARZOUK et al. [16]
QUI e CUSSLER, 1985b TEA
NISHIKAWA et al., 1995; MDEA
YAN et al., 2007; KANG et al. [14]
MANDAL e BANDYOPADHYAY, 2006 (AMP + MEA)
YEON et al., 2005 (MEA+ TEA)
KIM e YANG, 2000; DEMONTIGNY et al., 2006 AMP!?
ATCHARIYAWUT et al., 2007 NaOH + NaCl
KORIKOV e SIRKAR, 2005 KOH
NII et al., 1992;
DINDORE et al., 2005¢; KyCOs3
AL-MARZOUQI et al. [19]
AL-MARZOUQI et al. [19] KyCO3 + KHCO3
DINDORE et al., 2004a e 2004b C4HgOg3
WANG et al., 2002 e 2004; NayCO,
PARK et al., 2008
IVERSEN et al., 1997; Na,SO;
PARK et al., 2008
YAN et al., 2007 PG
FERON e JANSEN, 2002 CORAL?

MARZOUK et al. [16] investigaram o efeito de diferentes tipos de absorventes no
fluxo e na eficiéncia de remocao de CO, de uma mistura gasosa binaria formada por
CO4 e CHy. Os autores observaram que os absorventes quimicos apresentam melhor
desempenho do que os fisicos, ou seja, apresentam maior fluxo e eficiéncia de remocao
de COy. Em pressoes baixas, até 10 bar, solugoes de NaOH com concentragao de

0,1 e 2 mol/L apresentaram, respectivamente, fluxo de COy 6 e 11 vezes maior

TAMP - 2-amino-2-metil-1-propanol
2CORAL - mistura sal e aminoédcido produzido pela TNO
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do que o da agua destilada. Entretanto, com o aumento da pressao até 50 bar,
a razao entre o fluxo de CO4y entre absorventes quimicos e fisicos tende ao valor
assintético da unidade, ou seja, o aumento da pressao intensifica mais a absorcao
fisica do que a quimica. MARZOUK et al. [16] também observaram que o fluxo
de CO, da 4dgua em circuito fechado (volume de absorvente constante durante todo
o processo) é, aproximadamente, 10% menor do que o da dgua em circuito aberto
(fase liquida sendo constantemente renovada durante o processo), independente do
valor da pressao de alimentacao do gas.

Ao compararem a absor¢ao de CO5 e HyS em agua destilada e em solucao 0,5
mol/L de K;CO3, AL-MARZOUQI et al. [19] observaram, como era esperado, que
o absorvente quimico, a temperatura ambiente, aumenta a eficiéncia de remocao
de CO, de 28% para 49% e a de HyS de 48,5% para 97%. Os autores também
investigaram o efeito da adicao de KoHCO3 em solugoes de KoCOj3 e observaram
que a remocao do CO, decresce mais do que a do HyS. Esse efeito mais pronunciado
para o COy pode ser atribuido a dois fatores: i) a diminui¢do do pH da solugao
que afeta significativamente a taxa de absorgao do COs e ii) o efeito do fon comum,
provocado pelos fons HCO3 presentes no liquido, inibe a absorcao do CO».

Apos andlise da Tabela 2.2, é possivel perceber que a maioria dos autores, no
processo de remocao de CO, intermediado por membranas, utiliza na fase liquida
um absorvente que necessita ser regenerado em uma etapa posterior. Sendo assim,
esses processos enfrentam as mesmas restricoes operacionais, tais como, elevados
gastos energéticos na regeneragao do liquido e o risco de contaminacao da atmosfera
por vapores toxicos, dos processos convencionais [9].

Seria ideal que o processo ao ser operado em ambientes confinados utilizasse
um absorvente que nao fosse téxico ou que nao liberasse vapores toxicos. Além
disso, é preferivel que o absorvente nao necessite ser regenerado com a finalidade
de diminuir uma etapa do processo ou até mesmo que nao necessite ser estocado
diminuindo o espaco fisico utilizado. Para unir essas necessidades seria preciso que
o CO, apresentasse um limite de solubilidade muito elevado no absorvente ou este
pudesse ser produzido durante a operacao do sistema.

A interacao do CO5 com a dgua ocorre conforme descrito pelas reacoes quimicas
2.5 a 2.8. Esse conjunto de reacoes ¢ denominado de sistema carbonato e mostra
que o pH da adgua diminui a medida em que o CO, é absorvido. O equilibrio do
sistema carbonato em funcao do pH ¢é apresentado na Figura 2.6. Em pH 8, valor

tipico da dgua do mar, o fon bicarbonato é a espécie que ocorre preferencialmente.
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Figura 2.6: Equilibrio acido-base do CO4 dissolvido em dgua.

Além disso, é necessario avaliar o efeito dos sais dissolvidos na dgua do mar,

sendo o NaCl o que ocorre em maior proporcao, conforme apresentado na Tabela

2.3.
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Tabela 2.3: Composicao tipica da dgua do mar (Adaptado de MILLERO et al. [20]).

Componente | Proporcao em relacao ao teor de sais totais
cr 55,03%
Na* 30,59%
S0,* 7,68%
Mg™? 3,68%
Ca*? 1,18%
K" 1,11%
HCO5 0,41%
Br 0,19%
Outros 0,13%

ATCHARIYAWUT et al. [21] avaliaram o efeito da adicao de NaCl, em solugao
aquosa de 1 mol/L de NaOH, na qualidade do CHy recuperado e no fluxo de remo-
¢ao do CO5 em um processo intermediado por fibras ocas micropororas de PVDF.
O aumento da concentracao do sal na fase liquida diminuiu a umidade do CHy re-
cuperado, que pode ser explicado pela diminuicao da atividade da dgua reduzindo a
evaporacao durante o contato gas-liquido. Entretanto, a presenca de NaCl também
diminui o fluxo de CO, como consequéncia do efeito de salting out, que é a diminui-
¢ao da solubilidade dos gases no absorvente devido a competicao entre os gases e os
ions do sal pelo solvente.

SUN et al. [22] compararam o efeito da dgua do mar da costa ao sul de Dalian
na China, com o da agua destilada e de uma solucao de NaOH, na remocao de
SO, utilizando membranas de polipropileno (PP). O pH tanto da dgua destilada
quanto da solugao de NaOH foram ajustados em 8 35, mesmo pH da agua do mar.
Os autores observaram que para as mesmas condi¢oes operacionais a utilizacao da
agua salgada possibilita atingir valores de coeficiente de transferéncia de massa duas
vezes maiores do que os valores medidos para a solu¢ao aquosa de NaOH. Esse efeito
foi atribuido ao sistema carbonato que proporciona um efeito tampao possibilitando
que a agua salgada atinja melhores resultados do que a agua destilada e a solugao
de NaOH, sem que aquela sature.

Levando em consideracao o que foi exposto, é natural pensar na utilizacao da
agua do mar como absorvente em aplicagoes off-shore, uma vez que aquela estd

presente em abundancia, nao havendo a necessidade de ser estocada.

Pressao

A avaliagao do efeito da pressao da corrente gasosa na remogao de COs deve

levar em consideracao que a diferenca de pressao operacional, entre as fases liquida

19



e gasosa, esta limitada ao valor da pressao de ruptura.

O efeito do aumento da pressao da corrente gasosa na remogao de CO, em
misturas com CH, foi avaliado por KANG et al. [14] utilizando médulos com fibras
ocas de PVDF. As misturas continham 45% e 75% de CO, e foram submetidas a
pressoes de até 60 bar. Os autores observaram que a eficiéncia de remocao aumentou
enormemente com o aumento da pressao, passando de 33,3% para 90% quando a
pressao variou de 1 para 60 bar.

AL-MARZOUQI et al. [19] também observaram aumento na remogao dos conta-
minantes devido ao aumento da pressao da corrente gasosa ao avaliarem uma mistura
contendo 2% de H,S, 5% de CO, e 93% de CH,. Os autores atribuiram esse resul-
tado a maior solubilidade dos gases no absorvente devido ao aumento da pressao.
Esse mesmo resultado foi apresentado por MARZOUK et al. [16] que investigaram
uma mistura contendo 9,5% CO, e 90,5% de CH4 em contato com diferentes liqui-
dos absorvedores por meio de fibras ocas de poli(tereftalato de etileno) expandido
(ePTFE) . Os autores observaram que independente da natureza de absorgao do
liquido, fisica ou quimica, o fluxo e a eficiéncia de remogao de CO5 aumentam com
a pressao. Entretanto, esse efeito é mais pronunciado para a absorcao fisica do que
para a absor¢ao quimica.

O aumento da eficiéncia de remocgao de CO, com relacao ao aumento de pressao
pode entao ser atribuido ao aumento da concentracao do CO, na interface gés-
liquido [14]. O aumento da pressdo de operagao eleva a pressdo parcial do gés
e, consequentemente, promove aumento da concentracao do COy na interface gas-

liquido, promovendo maior interacao entre o CO5 e o absorvente

Temperatura

O aumento da temperatura do absorvente promove aumento da taxa de reagao e
da difusao do géas na fase liquida. Em contrapartida, a solubilidade do COs na fase
liquida diminui e a taxa de evaporagdo aumenta [17].

AMARAL et al. [17] investigaram o comportamento do processo de remocao de
CO., utilizando médulos de membranas microporosas (PP) e membranas compostas
Poli(tereftalato de etileno)/Poliétersulfona - (PTFE /PES ), dois liquidos absorve-
dores (dgua destilada e solu¢ao de NaOH 0,08M) e uma mistura contendo 20% de
COy e 80% de Ny, dentro da faixa de 10 a 40 °C. Em todos os casos o aumento
da temperatura promoveu a diminuicao do fluxo de CO,. Os autores atribuem esse
comportamento a diminuicao da solubilidade do gas no caso da dgua e a predomi-
nancia dessa diminuicao frente ao aumento da taxa de reacao e da difusao no caso
da solucao de NaOH.

ATL-MARZOUQI et al. [19] utilizaram dgua destilada para investigar o efeito da

temperatura do absorvente na absorcao fisica de HoS e COg, utilizando membranas
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de poli(tetrafluoretileno-co-perflurinato alquil vinil éter (PFA). Os autores obser-
varam o mesmo comportamento apresentado por AMARAL et al. [17], em que a
eficiéncia de remocao e o fluxo de COy dos contaminantes diminuiu com o aumento
da temperatura.

Por outro lado, quando AL-MARZOUQI et al. [19] utilizaram uma solucao de
0,5 mol/L de KoCO3, que é um absorvente quimico, os autores observaram o inverso
do que foi observado para a dgua destilada. Esse efeito é mais pronunciado para o
CO5 do que para o HyS, uma vez que a absorcao do CO4 é mais lenta do que a do
HsS. O efeito positivo na taxa de reacao da absorcao do COs na solugao de KoCOs,
efeito quimico, é predominante frente a diminui¢ao da solubilidade do gés na fase

liquida, efeito fisico.

Vazao

Os efeitos provocados pelo aumento da vazao de gas e de liquido sao antagonicos.
O aumento da vazao de liquido intensifica a remogao de CO,, uma vez que diminui
a resisténcia a transferéncia de massa na fase liquida, ao passo que, o aumento
da vazao do gas provoca a queda da remocao, devido a diminuicao do tempo de
residéncia do gas no contactor.

AMARAL et al. [17] investigaram o efeito da vazao do absorvente utilizando dois
moédulos, um contendo fibras ocas microporosas de PP e o outro contendo fibras ocas
compostas por uma camada densa de PTFE e uma estrutura microporosa de PES; e
dois absorventes, agua destilada e solucao de NaOH 0,08M. Os autores expressaram
seus resultados em termos do nimero de Reynolds e observaram que o aumento deste
parametro, independente do médulo, resultou em aumento do fluxo e da remogao
de CO,. Esse resultado mostra que a resisténcia do liquido, que pode ser entendida
pela diminuicao da camada limite no liquido, diminui a medida que o nimero de
Reynolds aumenta. Foi observado que o fluxo de CO5 é mais sensivel a variacao do
numero de Reynolds quando a agua destilada ¢ utilizada, indicando que a resisténcia
a transferéncia de massa na fase liquida é mais significativa para a absorcao fisica
do que para a quimica.

Ao avaliarem o efeito da vazao do liquido na remocao de CO5 e SO», de misturas
CO3/Ny e CO5/S0O4/Ns, utilizando fibras ocas de PP e uma solugao com 0,5 mol/L
de MEA como absorvente, LV et al. [15] observaram o mesmo comportamento des-
crito por AMARAL et al. [17]. A remoca@o dos contaminantes aumenta a medida
que a vazao do absorvente varia de 9 até 45 mL/min. A partir de 34 mL/min, o SOy
é completamente removido devido a pequena quantidade inicial desse contaminante
na mistura. Os autores também avaliaram a influéncia do SO, na remocao do CO,
e observaram que a competicao dos gases acidos pela MEA diminui a eficiéncia de

remocao do CO,.
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A vazao do gés também influencia na eficiéncia de remogao e no fluxo de COy
do processo. KANG et al. [14] avaliaram o efeito da vazao de entrada de uma
mistura contendo 70% de COs e 30% de CH, utilizando mdédulos com fibras de
PVDF. Os autores observaram a diminuicao da eficiéncia de remocao de CO, do
processo resultante do aumento da vazao do gas. Ao mesmo tempo, o fluxo de CO4
aumentou devido ao aumento da forca motriz uma vez que a interface gas-liquido
passou a ficar mais concentrada em COy. O fluxo variou de 0,81 x 10™3mol/m?.s
para 1,9 x 1073mol/m?.s quando a vazao variou de 0,45 L/min para 1,65 L/min.

LV et al. [15] observaram o mesmo comportamento descrito por KANG et al. [14]
ao avaliarem o efeito da vazao do gas na remocao simultanea de CO5 e SO,. Apesar
de a eficiéncia da remocao dos gases diminuir com a vazao, o fluxo dos componentes
aumenta uma vez que o gradiente de concentracao entre as fases gasosa e liquida
aumenta. Os autores também atribuem o aumento do fluxo dos contaminantes, a
reducao da camada limite gasosa provocada pelo aumento da vazao de alimentacao
do gas. Foram utilizadas membranas de PP e MEA como absorvente, além de
mistura contendo CO4 e SOy balanceada com Nj.

MARZOUK et al. [16], investigando o efeito da vazao da corrente gasosa no
processo de remogao de COy intermediado por membranas de ePTFE | observaram
que em pressoes baixas, até 10 bar, o fluxo de COy varia pouco com a vazao. Ja ao
utilizarem pressoes mais elevadas, como 50 bar, os autores observaram que a vazao
do gés apresenta papel fundamental no fluxo de CO5 que aumentou com a vazao. Ja
a eficiéncia de remocao de CO, diminuiu com o aumento da vazao de gas, resultado
de acordo com LV et al. [15] e KANG et al. [14]. Para as vazoes de 200 e 800 mL /min
0 processo apresentou, respectivamente, 82 e 47% de eficiéncia de remocao.

Diante do levantamento bibliografico, fica evidente a diversidade de efeitos pro-
vocados pelas variaveis de processo no fluxo permeado no processo de remocao de
COg4 utilizando contactores com membranas. E necessario delimitar os valores des-
sas variaveis a serem avaliados. Diante disto, a temperatura, a vazao e a composi¢ao
do absorvente, além da pressao do gas, foram avaliados tendo como referéncia um

ambiente confinado operando no mar.

2.3 Metodologia Experimental

2.3.1 Materiais
Reagentes e Gases
(a) COz - 99,99% de pureza, Linde;

(b) N3 -99,99% de pureza, Linde;
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(c) NaCl PA - 99% de pureza, Vetec;
(d) NaOH PA - 98% de pureza, Vetec;

(e) Agua destilada; e

(f) Aborvente: dgua destilada ou solugao salina contendo 3,5% de NaCl, pH 8;

Moédulo Contactor com Membranas

O médulo Fiberflo da empresa MinTech foi utilizado para avaliar as varidveis
operacionais do processo de remocao de CO, em mistura gasosa de CO5 com Ny. As
caracteristicas do médulo comercial utilizado sao apresentadas na Tabela 2.4. O mo-

dulo é constituido por fibras ocas de polipropileno (PP) dispostas longitudinalmente,

conforme apresentado na Figura 2.5.

Tabela 2.4: Especificacgdo do médulo comercial da Minntech (dados fornecidos pelo

fabricante)
Parametros FiberFlo
Diametro externo, De (um) 300
Diametro interno, Di (um) 240
) Material PP
Fibra - -
Diametro médio de poros, dp (nm) 30
Porosidade, € (%) 30
Tortuosidade, 7 2,6
Comprimento util do médulo, L (cm) 10
Numero de fibras, n ~2200
Moédulo | Area ttil, A (m?) 0,2
Densidade empacotamento (m?/m?) 3947
Diametro do casco, dm (cm) 2,54

2.3.2 Analise das misturas gasosas

As misturas gasosas foram analisadas em um cromatografo gasoso de bancada

modelo CP 4900 da Varian. O método utilizado para as andlises incorporava os

parametros apresentados da Tabela 2.5.
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Tabela 2.5: Parametros utilizados no método de andlise das correntes gasosas por
meio de cromatografia gasosa

Cromatdégrafo gasoso MicroCG CP 4900, Varian
Coluna PoraPLOT @ 10 m
Temperatura do forno 60°C
Duracao da corrida 1 min
Gas de arraste Hélio
Pressao do gas de arraste 100 kPa

2.3.3 Desempenho do processo com membrana contactora
Descricao

O teste de desempenho para estudar o processo de remocao de CO utilizando
membranas em extratores gas-liquido consiste em avaliar a quantidade removida de
COg de uma mistura conhecida de gases. Os componentes da mistura sao absorvidos
por uma corrente liquida de acordo com sua afinidade fisica ou quimica com o
absorvente empregado. A composicao e a vazao da corrente gasosa de saida do
processo sao monitoradas por um cromatografo gasoso e um fluximetro de bolhas,
respectivamente. As medigoes sao realizadas em intervalos de tempo fixo. Ao final
de cada experimento é possivel, apds cdlculos de balanco de massa, obter tanto o
fluxo de CO, absorvido (mol.m?.s!) quanto a remogao de COy(%) em relagio a
composicao da corrente inicial do processo. A Figura 2.7 apresenta um fluxograma
simplificado da unidade de bancada disponivel no laboratério para a realizacao dos

testes de desempenho.
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Figura 2.7: Fluxograma do aparato experimental utilizado no teste de desempenho
para avaliar a remogao de COq

A unidade de teste é composta pelo médulo (M-1), tanque de acrilico (T-1),
tanque para a solugao de NaOH (T-2), computador (IC-1) para ajustar os medidores

de vazao do gas e pelos equipamentos, instrumentos e valvulas listados abaixo:

e Equipamentos

E-1 Cromatdégrafo gasoso, MicroCG CP 4900, Varian (item 2.3.2);
E-2 Banho térmico, Polystat,Cole-Parmer;

E-3 Bomba de circulagao do absorvente, bomba de engrenagens Gear Pump

Drive, Cole-Parmer;
E-4 Placa de agitagao magnética, Framo, Gerétetechnik;
E-5 Bomba dosadora, Titronic, Schott;
e Instrumentos
[-1 Controlador de fluxo maéssico para COy, 100 NmL/min, Brooks Instru-
ment;
[-2 Controlador de fluxo méssico para N, 100 NmL /min, Brooks Instrument;
[-3 Medidor de vazao da corrente de saida do processo, fluximetro de bolhas;
[-4 Medidor de vazao da corrente liquida, KDS-120, Heinrichs Messtchinik;
[-5 Medidor de pH do absorvente, pHmetro DM-22, Digimed.
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TI-1 Sensor de temperatura do absorvente, Digimed

PI-1 Medidor de pressao da corrente gasosa de entrada, manometro 0 - 2 bar,

Famabras;

PI-2 Medidor de pressao da corrente gasosa de saida, manometro 0 - 4 bar,

Famabras;

PI-3 Medidor de pressao da corrente liquida de entrada, manometro 0 - 2 bar,

Famabras;

PI-4 Medidor de pressao da corrente liquida de saida, manometro 0 - 4 bar,

Famabras;

e Vilvulas

V-1 Valvula para mistura dos gases puros, valvula de trés vias, Swagelok;
V-2 Vélvula para ajuste da pressao da corrente gasosa, valvula agulha, Hooke;

V-3 Valvula para ajuste da pressao da corrente gasosa, valvula micrométrica,

Swagelok.

Inicialmente, o absorvente é adicionado no tanque de acrilico e bombeado em
circuito fechado pelo sistema. O liquido ao sair do tanque passa por um banho
térmico, utilizado para controlar a temperatura da solugao absorvente, segue para o
modulo extrator e retorna ao tanque. A cada novo experimento, o sistema é lavado
com absorvente de modo a evitar resquicios de CO5 no absorvente.

Enquanto o liquido nao atinge a temperatura do experimento proposto, o gas ¢é
direcionado a purga por um by-pass, ou seja, sem passar pelo médulo. A composicao
da corrente de alimentacao é ajustada utilizando controladores de fluxo massico. A
composicao da corrente de alimentacao foi analisada por cromatografia gasosa, pelo
equipamento do item 2.3.2.

Quando a temperatura do experimento proposto ¢é atingida, a corrente de alimen-
tagao ¢é direcionada a passar pelo extrator de fibra oca. Nesse momento, as pressoes
das correntes liquida e gasosa sao incrementadas até atingirem as pressoes propostas
para o experimento. E importante ressaltar que a diferenca de pressao entre o gés e
o liquido é mantida sempre em 0,2 bar, tendo o liquido a maior pressao. Pretende-se,
com esse procedimento, evitar o molhamento da fibra oca e o borbulhamento de gas
no liquido.

A composicao e a vazao da corrente gasosa de saida do processo sao analisadas a
cada 5 minutos por cromatégrafo gasoso, descrito no item 2.3.2. A vazao é medida
com o auxilio de um fluximetro de bolhas e de um cronometro.

Durante todo o experimento, o pH do absorvente foi monitorado com auxilio

de um pHmetro (Digimed, modelo DM-22) e mantido em 8 pela adi¢cdo de uma
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solugao de NaOH por meio de uma bomba dosadora. Todos os experimentos foram
realizados com a corrente gasosa passando por dentro das fibras, limen, e com a

corrente liquida passando por fora das fibras.

Calculo do Fluxo e da Remocgao

O fluxo de um componente da mistura foi calculado pela equacao 2.9.

_ P Qi,e . Yvi,e - Qi,s . Y:i,s
R.T A

onde J; é o fluxo de remocao do componente i, P é a pressao da corrente gasosa, T é

J; (2.9)

a temperatura da corrente gasosa, R ¢ a constante universal dos gases, (); é a vazao
do componente i e Y; ¢é a fragao volumétrica do componente i na corrente gasosa. O
subscrito e significa entrada do médulo ao passo que o subscrito s significa saida do
modulo.

Ja a remocao desse componente pode ser calculada pela equacao 2.10.

_ Qi,e . Y;,e - Qz’,s . Y;,s
Qi,e . }/;,e

onde R é a remocao do componente i, (); é a vazao do componente i e Y; é a fracao

R;

(2.10)

volumétrica do componente i na corrente gasosa.

Condicoes Investigadas

Com a necessidade de entender mais profundamente o comportamento da extra-
¢ao gas-liquido intermediada por membranas, foram propostas diferentes condigoes
operacionais avaliando o efeito das seguintes varidveis de processo: pressao e compo-
sicao da fase gasosa, assim como, temperatura, vazao e composicao da fase liquida.
A Tabela 2.6 resume os experimentos realizados.

Uma mistura modelo contendo 10% de COs; e 90% de N, serd utilizada em
detrimento de ar contaminado com o CO,, devido a complexidade existente na

avaliacao do fluxo de CO, pela adigao de mais componentes na mistura inicial.
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Tabela 2.6: Experimentos propostos para avaliacao do comportamento da extracao
gas-liquido de uma mistura modelo de CO2/Ny = 10%/90% e vazao de 100 mL /min,
com membranas comerciais como contactores.

) Fase Gasosa Fase Liquida
Experimento —
. _ | Composicao ~
Pressao Pressao Vazao | Temperatura
NaCl
(bar) (bar) (L/h) (°C)
(%)

1 2 2,2 3,5 20 10
2 2 2,2 3,5 20 20
3 2 2,2 3,5 20 30
4 2 2,2 3,5 50 10
5 2 2,2 3,5 50 20
6 2 2,2 3,5 50 30
7 1,5 1,7 3,5 20 10
8 3 3,2 3,5 20 10
9 2 2,2 0 50 10

O absorvente foi projetado o mais préximo das condigoes da agua do mar. Nesse
sentido, o pH do absorvente foi mantido em 8 durante os experimentos. Como o
NaCl é o sal com maior concentracao na dgua do mar, o teor de NaCl escolhido foi
de 3,5% que representa o teor de sais totais comumente encontrado na dgua do mar.
Além disso, a temperatura do liquido variou entre 10 e 30 °C por serem temperaturas
encontradas na costa brasileira. As duas vazoes escolhidas para o absorvente levam
a escoamentos laminares com Reynolds inferiores a 100. Os valores de vazao foram
escolhidos de modo a permitir um escoamento apreciavel do liquido entre as fibras
levando em consideracao a alta densidade de empacotamento do mdédulo, em todos
os casos ainda na faixa de regime laminar. Cabe salientar que valores maiores do
numero de Reynolds implicam em maior pressao de alimentacao, a qual pode facilitar
a intrusao do liquido nos poros da membrana. A pressao do gas escolhida respeita

os valores tipicos encontrados em ambientes confinados.

2.4 Resultados e Discussao

2.4.1 Teste de Desempenho

O comportamento tipico do teste de desempenho de remocao de CO, ao longo
do tempo é apresentado na Figura 2.8. Conforme pode ser observado na referida
Figura, o fluxo e a remogao de CO, mantiveram-se estaveis, ao longo de todo o

tempo de processo, indicando que nao estava ocorrendo saturacao da fase liquida.
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Vale lembrar que durante todo o experimento o pH da fase liquida foi mantido em

8 pela adicao de solugao de NaOH.
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Figura 2.8: Fluxo de CO; ao longo do tempo de processo (10% de CO5 e 90% de
N2; Qg = 100 mL/min; P, = 2 bar; Q) = 20 L/min; P} = 2,2 bar; T} = 10 °C; Teor
de NaCl = 3,5%).

No teste apresentado pela Figura 2.8, a vazao da alimentagao do gas foi ajustada
e mantida em 100 mL/min e a vazao da corrente de saida do processo foi reduzida
para 96 mL/min, tendo, portanto, permeado 4 mL/min do gas para a fase liquida.
A concentracao de COy de 10% na alimentacao foi reduzida para 7,4% na saida do
modulo, mostrando que houve remocao de COy da corrente gasosa como desejado.
A remocao média obtida nesse teste foi de 29%. Observa-se, ainda, na Figura 2.8,
que houve uma queda inicial no fluxo e remog¢ao de CO,, o que pode ser atribuido
a estabilizacao dos perfis de concentragao nas fases liquida e gasosa. Apds a esta-
bilidade do teste de desempenho ser comprovada, foi possivel avaliar o efeito das
seguintes variaveis de processo: vazao, composicao e temperatura do liquido, além

da pressao do gas.

Vazao

O efeito da vazao do absorvente no processo de remocao de CO, por meio de
contactores com membranas foi avaliado empregando-se uma mistura de gas modelo

a vazao de 100 mL/min e a pressdo de 2 bar, assim como agua do mar sintética
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contendo 3,5% de NaCl a pressao de 2,2 bar e a temperatura de 10 °C. Os resultados

sao apresentados na Figura 2.9.
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Figura 2.9: Efeito da vazao do absorvente (Q) no fluxo de COy (10% de CO, e
90% de Ny; Qg = 100 mL/min; P, = 2 bar).

A analise da Figura 2.9 indica que o fluxo de CO4 cresce com o aumento da vazao
de liquido. O fluxo médio passa de 19,59 x 10~%mol /m?.s para 34,71 x 10~5mol /m?.s
quando a vazao aumenta de 20 para 50 L/h. Esse fato pode ser atribuido ao au-
mento da vazao da solucao salina, que diminui a espessura da camada limite na
fase liquida promovendo a diminuicao da resisténcia a transferéncia de massa nessa
fase e, portanto, aumentando a for¢a motriz do processo. Além disso, o aumento da
vazao intensifica a reposi¢ao do absorvente reduzindo a queda na concentragao de
NaOH no médulo de contactor.

Nas condigoes avaliadas, é possivel considerar que o fluxo de COs atingiu o
regime permanente ao longo do tempo de processo para as duas vazoes avaliadas.
Isto mostra que mesmo com o aumento da vazao nao ocorre saturacao da fase liquida
para o volume utilizado e que a correcao de pH durante o experimento foi realizada
de maneira controlada e satisfatéria. A remocao de CO, foi de 29 e 51 % para as

vazoes de 20 e 50 L/h, respectivamente.
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Pressao

Para avaliar o efeito da pressao do gas no fluxo de COs, foram mantidos contantes
a vazao do gas em 100 mL/min, a vazao, a temperatura e a composic¢ao do liquido em
20 L/h, 10 °C e em 3,5% de NaCl, respectivamente. Os resultados sdo apresentados
na Figura 2.10.
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Figura 2.10: Efeito da pressao de entrada do gas no fluxo de COy (10% de CO4 e
90% de Ng; Qg = 100 mL/min; Q; = 20 L/h).

Como esperado, o fluxo de CO, aumentou com a pressao da fase gasosa. Esse
comportamento pode ser atribuido ao aumento da concentracao do gas na interface
gas-liquido, o que proporciona maior solubilidade do gas na fase liquida e um maior
gradiente de concentracao de CO, entre as fases. Em outras palavras, o aumento da
forca motriz, devido ao aumento da pressao, proporciona o crescimento do fluxo de
COs.

Os dados experimentais, apresentados na Figura 2.10, podem ser aproximados
por um polinomio do segundo grau, com coeficiente de determinagao (R?) de 0,9982.
Sendo assim, o aumento da pressao promove um aumento nao linear no fluxo de CO,
através da membrana, o que pode ser causado pelo efeito simultaneo de aumento

forca motriz e de aumento da taxa de reagao.
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Temperatura

O efeito da temperatura no fluxo do CO, foi avaliado mantendo a vazao de gas
em 100 mL/min e a concentracao do absorvente em 3,5% m/m de NaCl. A vazao
do liquido foi escolhida como parametro e avaliada em 20 e 50 L/h. Os resultados

sao apresentados da Figura 2.11.
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Figura 2.11: Efeito da temperatura do absorvente no fluxo de CO2(10% de CO4 e
90% de Ny; Qg = 100 mL/min; P, = 2 bar).

Foi observado que o aumento da temperatura diminui o fluxo de CO, para uma
mesma vazao de liquido. Esse efeito pode ser atribuido a diminuicao da solubilidade
do gés no liquido. A solubilidade do CO, é de 45,6, 33,5 e 25,8 mol /m?>.bar para 10,
20 e 30 °C, respectivamente, e pressao de 2 bar. O aumento da temperatura também
provoca o aumento da taxa de reacao quimica entre o CO5 e o liquido absorvedor, a
diminuicao da viscosidade do liquido e o aumento da difusividade do gés no liquido.
Todos esses efeitos induzem um aumento no fluxo de CO, e, portanto, amenizam o
efeito da queda do fluxo devido a diminuicao da solubilidade do gas no liquido.

Como ja discutido anteriormente, o aumento da vazao de liquido promove um
aumento no fluxo de CO,. E importante notar que o aumento da vazao supera a
diminuicao da solubilidade do CO5 no liquido devido ao aumento de temperatura.
Sendo assim, o fluxo de CO, passa de 19,59 x 107%mol/m?.s a 20 L/h e 10 °C para
30,39 x 1075mol/m?.s a 50 L/h e 30 °C. A remocio de CO, correspondente a estas
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condicoes variou de 22 a 51 %.

Presenca do NaCl

Para avaliar o efeito da presenca de NaCl no absorvente no fluxo e na remocao
do CO4 e do Ny, foram utilizadas as seguintes condicoes operacionais: vazao de 100
mL/min e pressdao de 2 bar para o gds, assim como, vazao de 50 L/h, pressao de

2,2 bar e temperatura de 10 °C para o liquido. Os resultados sao apresentados na
Tabela 2.7.

Tabela 2.7: Efeito da presenca de NaCl no absorvente no processo de remocao de
CO; intermediado por membranas (10% de CO4 e 90% de Ny; Q, = 100 mL/min;
P, = 2 bar; Q) = 50 L/h; P, = 2,2 bar).

T;z;)r Fluxo Médio | Remocao | Fluxo Médio | Remocao
NaCl de CO5 x 10% | de CO, | de Ny x 10° de Ny | Seletividade
(mol/m?.s) (%) (mol /m?.s) (%)
()
0 46,56 69,10 10,66 1,76 4
3.5 34,71 51,51 0,14 0,02 254

A adicao de NaCl no absorvente promoveu uma altissima elevacao da seletivi-
dade, apesar da reducao tanto do fluxo de CO5 quanto do fluxo de Ny. A seletividade
pode ser entendida como a razao entre os fluxos de CO5 e de N,. A razao entre os
fluxos de CO5 e Ny aumentou de 4 para 254 ao ser utilizado, respectivamente, agua
destilada e solucao salina. Este resultado é explicado pelo efeito de salting out, isto
é, a diminuicao da solubilidade dos gases no liquido em funcao da adicao de sal. O
fluxo de CO, passou de 46,56 x 107%mol/m?.s para 34,71 x 107 %mol/m?.s com a
adi¢ao de sal. O fluxo de N, foi mais sensivel a salinidade, variando duas ordens de
grandeza, passando de 10,66 x 10~%mol /m?.s para 0,14 x 10~%mol/m?.s. Apesar da
diminuicao do fluxo de CO,, a adicao de NaCl promoveu uma diminui¢ao maior no
fluxo de Ny. Esse efeito resultou em um aumento da seletividade da solucao salina
em relacao a agua destilada.

Vale lembrar que no trabalho de SUN et al. [22] os autores observaram que ao
utilizar a dgua do mar como absorvente o fluxo de SO, foi superior aquele obser-
vado ao se utilizar apenas uma solugao de NaOH. Mesmo com a presenca de sais
dissolvidos, a dgua do mar proporcionou melhor desempenho ao processo do que a
solucao de NaOH. Esse resultado, diferente do que foi observado nesta dissertagao, é
devido a presenca do sistema carbonato que proporciona um efeito tampao na agua
do mar. Na dgua do mar sintética (3,5% NaCl e pH 8) esse efeito nao é observado.

E esperado, entao, que a remocao de CO4 seja mais eficiente ao utilizar a dgua do
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mar propriamente dita.

2.5 Conclusoes

e O comportamento do fluxo e da remocao de CO4 é estavel ao longo do teste
de desempenho, uma vez que a correcao de pH garante condicoes de absorcao

constantes ao longo do processo;

e O fluxo e aremogao de CO, aumentam com a vazao do absorvente e com a pres-
sao de entrada da corrente gasosa, o que pode ser atribuido, respectivamente,
a diminuicao da resisténcia a transferéncia de massa e a maior solubilidade do

COgy na fase liquida;

e O fluxo e a remocao de COs diminuem com o aumento da temperatura do
absorvente. Entretanto, esse efeito pode ser compensado pelo aumento da

vazao do absorvente; e

e A adicao de NaCl no absorvente provoca um elevadissimo ganho de seletivi-

dade, embora as custas de uma reducao do fluxo e remogao de CO,.
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Capitulo 3

Sintese e Caracterizacao de
Membranas para Contactores

Gas-Liquido

3.1 Resumo

Neste capitulo sao apresentados conceitos sobre sintese de fibras ocas com base
na termodinamica e na cinética de precipitacao de solugoes poliméricas. Os métodos
de sintese sao apresentados com énfase no método de inversao de fase por imersao-
precipitacao. As membranas sao preparadas para serem utilizadas em contactores
gas-liquido, nos quais a geometria de fibra oca é predominante. Neste sentido, al-
gumas aplicagoes de fibras ocas em contactores com membranas sao apresentadas,
além dos principais materiais utilizados utilizados no preparo de fibras ocas. O
poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF) por ser um material hidrofébico com elevada
resistencia quimica foi escolhido para ser o material precursor da membrana sin-
tetizada neste trabalho. Na caracterizacao da fibra oca, destaca-se a técnica de
microscopia por feixe de hélio por permitir visualizar os poros nanométricos da su-
perficie externa da fibra oca sem a necessidade de metalizacao do polimero. As fibras
sintetizadas foram testadas quanto a remocao de CO, e os resultados comparados

com os apresentados no Capitulo 2.
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3.2 Fibras Ocas Aplicadas em Extrator Gas-
Liquido

3.2.1 Sintese e Técnicas de Preparo

Diferentes técnicas de preparo de membranas sdo apresentadas na literatura [6],
com destaque para as técnicas de sinterizacao, de inversao de fases, de bombar-
deamento de particulas (track-etching) e de estiramento. A primeira sintese de
uma membrana anisotropica, com possibilidade de aplicacao industrial da mem-
brana (dessalinizagao), foi realizada por Loeb e Sourirajan no inicio da década de
1960. Eles utilizavam a técnica para precipitar acetato de celulose em agua.

Deste entao, a técnica de inversao de fases é a metodologia mais utilizada para
a pesquisa e o preparo, inclusive comercial, de membranas. No processo de inversao
de fases, a precipitagao do polimero pode ser causada por gradiente de temperatura,
por imersao em banho de nao-solvente, pela evaporacao do solvente ou pela absor¢ao
de vapores de compostos também nao-solventes para o polimero [23].

Dependendo do fator que causa a precipitagao do polimero, o processo de inversao

de fases pode ser dividido em dois tipos:

(I) Separagao de Fases Induzida Termicamente - Thermally induced phase sepa-
ration (TIPS): a precipitagao do polimero é provocada pelo resfriamento da

solugao polimérica;

(IT) Separagao de Fases Induzida por Difusao - Diffusion induced phase separation
(DIPS): o contato da solu¢ao polimérica com um vapor ou um liquido nao-
solvente para o polimero provoca a transferéncia de massa entre as fases, o
que provoca a alteracao na composicao da solugao polimérica ocasionando a
precipitacao do polimero. A inversao de fases por DIPS pode ocorrer de trés

maneiras diferentes, conforme ilustrado pela Figura 3.1 e descrito a seguir :

(a) Imersao-Precipitagao: a precipitagdo da membrana ocorre apés a imersao
da solucao polimérica no banho de precipitacao contendo nao-solvente
para o polimero. O solvente é transferido da solugao polimérica para o
banho de precipitagao e o nao-solvente apresenta o fluxo inverso. Este
processo recebe o nome de Separacao de Fases Induzida por Nao-Solvente
(NIPS), do inglés non-solvent induced phase separation. A agua, por
apresentar baixo custo, é o nao-solvente mais utilizado em banhos de pre-
cipitagao, entretanto liquidos organicos, como etanol ou metanol, também

poder ser empregados;

(b) Absorg¢ao de Vapor: a solugao polimérica ¢ submetida a uma atmosfera
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rica em vapor de nao-solvente para o polimero que difunde através do

filme polimérico, causando a precipitacao do polimero;

(c) Evaporagao de Solvente: a precipitacdo da membrana ocorre pela eva-
poracao de solvente volatil da solucao polimérica. Nesse caso, a solucao
polimérica é composta por um solvente bastante volatil, um nao-solvente

muito pouco volatil ou praticamente nao volatil e um polimero.

No processo de inversao de fases, a formagao de membranas assimétricas é con-
trolada tanto pela cinética do processo de transporte quanto pela termodinamica da
solucao polimérica. A cinética de transferéncia de massa entre os componentes da
solugao polimérica e o banho de precipitacao depende dos fluxos de entrada e saida
de solvente e nao-solvente, enquanto a termodinamica desta solucao esta relacionada

ao equilibrio de fases desses componentes [5, 6, 23-25].

€Y Banho de Precipitacéo
Ts NS‘
|
Solugédo Polimérica
7 72
(b) Vapor de néo-solvente
NS
Solucéo Polimérica
% 722
(c) Evaporacéo de Solvente
s
|
Solucéo Polimérica
% 722

Figura 3.1: Ilustracao dos fluxos de solvente e nao-solvente durante o processo de
formagdo de uma membrana por DIPS: (a) Imersao-Precipitacao, (b) Absorgao de
Vapor e (c¢) Evaporagao de Solvente (S - Solvente; NS - Nao-Solvente para o poli-
mero).

Nos processos de inversao de fases ocorre usualmente uma separacao de fase
liquido-liquido, na qual é formada uma fase rica em polimero que dara origem a
matriz da membrana e uma fase pobre em polimero que ird formar os poros da
membrana. A morfologia assimétrica da membrana é definida posteriormente de

acordo com o mecanismo de solidificacao.
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3.2.2 Equilibrio de Fases em Solugoes Poliméricas

A compreensao do processo de inversao de fases para a fabricacdo de membranas
tem como base a termodinamica de solucoes poliméricas. A estabilidade da solugao
polimérica é atribuida a afinidade que o polimero apresenta em relagao ao solvente
utilizado.

A equacao termodinamica fundamental, equacao 3.1, que permite avaliar essa
estabilidade, relaciona a variacao da energia livre de mistura (AG,,) com a varia¢ao

da entalpia de mistura (AH,,) e com a varia¢ao da entropia de mistura (AS,,).

AGy, = AH,, — TAS,, (3.1)

As condigoes necessérias e suficientes para que o sistema polimero-solvente (P /S)

apresente estabilidade a temperatura e pressao constantes sao:

AG,, <0 (3.2)
2A
Talbn (3.3)
ox; TP

Caso uma dessas condigoes nao seja satisfeita, o sistema divide-se em duas fases,
uma delas rica em polimero, que dara origem a matriz, e outra pobre em polimero,
que sera removida da matriz gerando os poros da membrana. A separacao de fases
ocorre uma vez que a soma das energias livres de cada fase é menor do que a energia
livre da mistura.

No processo de inversao de fases NIPS é necessario avaliar a estabilidade ter-
modinamica de um sistema ternario formado por polimero-solvente-nao-solvente
(P/S/NS). Para tanto, é necessario compreender diagramas de fase ternario, Figura
3.2, que sao formados pela projecao dos pontos de inflexao da variacao da energia
livre de Gibbs de mistura com a concentragao, a temperatura e pressao constantes

(equagao 3.4), sobre um diagrama ternério de concentragao.

= Ay, (3.4)
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Figura 3.2: Diagrama de fases de um sistema ternario tipico formado por polimero-

solvente-nao-solvente (P/S/NS) & temperatura e pressao constantes (Adaptado de
BAKER [6]).

A Figura 3.2 ilustra um diagrama ternario tipico de um sistema P/S/NS. A
curva binodal é formada pela lugar geométrico dos pontos cuja primeira derivada da
energia livre de Gibbs de mistura em relagao a composigao é igual a zero. A curva
spinodal, por sua vez, é o lugar geométrico dos pontos cuja segunda derivada é igual
a zero. A regiao monofasica pode ser dividida trés: uma regiao liquida em que a
solugao polimérica apresenta baixa concentracao de polimero, uma regiao similar a
um “gel’com viscosidade mais elevada e uma regiao vitrea, com caracteristicas de
um solido. A solidificacao do polimero pode ocorrer por gelificagao, vitrificagao ou
por cristalizagao. [6].

As regioes monofésica e bifasica ocorrem fora e dentro, respectivamente, da area
delimitada pela curva binodal que representa o equilibrio de fases do sistema ter-
nario. A regiao bifasica é dividida em regiao metaestavel, compreendida entre a
curva binodal e espinodal, e instavel, delimitada pela curva espinodal. As linhas de
amarracao determinam o equilibrio de fases dentro da area bifasica onde ocorre a
separacao do sistema em uma fase rica em polimero e outra pobre em polimero. No
ponto critico (PC) a concentragao dessas duas fases é igual. A fase que se encontra

na curva binodal acima do ponto critico apresenta maior concentracao de polimero
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do que aquela que se encontra abaixo. Sendo assim, ocorre a formagao da membrana

oriunda apenas da fase que se encontra acima do PC. [5, 6].

3.2.3 Trajetoria de Separacao de Fases

O diagrama ternario possibilita uma andlise termodinamica do sistema apds a
imersao da solugao polimérica no banho de precipitacao. Entretanto, para analisar a
morfologia da membrana apds o processo de inversao de fases é necessario entender
a trajetoria que o sistema percorre no diagrama ternario do ponto inicial até o
final. Durante o processo de inversao de fases, uma fase enriquece em polimero e
a outra empobrece. Sendo assim, a combinacao dos efeitos termodinamicos com
efeitos cinéticos é de suma importancia [5, 6].

As trajetorias de precipitacao representam a variacao temporal da composicao
do sistema P/S/NS e sdo utilizadas para auxiliar na avaliagdo da influéncia dos
parametros de sintese na morfologia da membrana. Essas trajetérias sao o resultado
da combinagao da transferéncia de massa dos componentes do sistema e do meca-
nismo de solidificacao da fase rica em polimero. A Figura 3.3 ilustra trajetérias que
podem ser percorridas durante a formacao da membrana por meio da inversao de

fases.
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Figura 3.3: Trajetérias de precipitacao e morfologias obtidas: densa (A-B); espon-
josa (A-C); macrovazios (A-D); nodular (A-E); interconectada (A-F); latex (A-G).
(Adaptado de BAKER [6]).

A trajetéria A-B pode ser induzida caso a transferéncia de massa entre solvente e
nao-solvente seja muito pouco intensa ou havendo evaporacao do solvente do sistema,
resultando em membranas densas isotrépicas. A separagao de fases ocorre na regiao
monofésica devido ao aumento da concentracao polimérica.

A trajetéria A-C, conhecida como precipitagdo com atraso [26, 27|, favorece a
separacao de fases liquido-liquido por meio do mecanismo de nucleagao e crescimento.
Este mecanismo consiste na formacao de uma fase dispersa, composta pela fase
pobre em polimero, no interior de uma fase continua rica em polimero. Os nicleos
dispersos tendem a coalescer de modo a diminuir a energia livre de Gibbs do sistema.
A estrutura obtida através da trajetéria A-C é do tipo esponjosa, cujos poros podem
ou nao ser interconectados [6].

Ao contrario da precipitacao com atraso, as trajetorias A-E, A-D e A-G repre-
sentam uma separagao de fases instantanea que consiste na rapida entrada (t < 1
s) do sistema na regido binodal sem que haja penetracdo na regido espinodal. A

morfologia formada quando o sistema percorre a trajetéria A-E é do tipo nodular
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e estd associada a nucleacao da fase rica em polimero. Por outro lado, outra mor-
fologia pode ser obtida quando o sistema percorre a trajetoria A-D, dessa vez com
macrovazios, ou seja, poros grandes e alongados. Quando inimeros macrovazios es-
tao presentes na estrutura apresentam uma forma alongada cilindrica ou digitiforme
(fingerlike). Por outro lado, os macrovazios podem apresentar formato de gotas
quando poucos estao presentes na estrutura da membrana [6].

Apesar de ser uma precipitacao instantanea, quando a concentracao de polimero
na solucao inicial é muito baixa, o sistema atinge a regiao metaestavel abaixo do
ponto critico (PC) pela trajetéria A-G . A separagao de fases ocorre por nucleagao
e crescimento da fase rica em polimero dispersa na fase pobre. O material formado
tem aspecto de um latex e, portanto, apresenta baixa resisténcia mecanica.

Quando ha precipitacao da membrana dentro do limite espinodal, representado
pela trajetéria A-F, ocorre a segregacao de duas fases espontaneamente, obtendo-
se como resultado uma estrutura tridimensional continua interconectada contendo
proporgoes iguais de ambas as fases. Segundo VAN DE WITTE et al. [28] em pro-
cessos DIPS, ou seja, imersao-precipitagao (NIPS), absorgao de vapor ou evaporagao
de solvente, a separacao espinodal é normalmente desfavorecida, e vai depender da
presenca de agentes especiais (aditivos).

As trajetérias acima descritas representam o caminho que o sistema P /S /NS pode
seguir até atingir a morfologia final da membrana. Durante o processo de formagao
da membrana diversas trajetorias diferentes podem acontecer em diversos pontos da
membrana, gerando estruturas anisotropicas ao longo da espessura. Geralmente a
camada superficial da membrana precipita de forma mais rapida, funcionando como
resisténcia a transferéncia de massa para as camadas mais internas. A precipitacao

lenta na subcamada favorece o crescimento dos poros nesta regiao. [5, 6].

3.2.4 Fibras Ocas

O processo em que a precipitacao ocorre por imersao em um banho de nao sol-
vente, NIPS, é comumente empregado na conformacao de membranas cilindricas do
tipo fibra oca. Para atingir a morfologia desejada é necessario utilizar uma extru-
sora com orificios concéntricos, nos quais escoam externamente a solucao polimérica

e por dentro o liquido interno, conforme ilustrado na Figura 3.4.
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Figura 3.4: Geometria da extrusora com dois canais de escoamento para injegao de
liquido interno e de solugao polimérica, onde DEB é a distancia entre o banho e a
extrusora.

Os parametros de extrusao sao fatores cruciais que devem ser controlados durante
o preparo da fibra oca. Tais parametros incluem a proporcao de polimero, de solvente
e de aditivos utilizados para o preparo da solugao polimérica, composicao do banho
de precipitacao externo e do liquido interno, assim como a temperatura destes e
da solugao polimérica; além da vazao tanto do liquido interno como da solugao
polimérica. A distancia entre a extrusora e o banho de precipitagdo (DEB) e a
velocidade de recuperagao da fibra oca também sado parametros importantes [6].

Nesse processo, ocorrem duas frentes de precipitagao, uma que é externa a fibra
e estd em contato com o banho de precipitacao e outra que ¢é interna a fibra e esta
em contato com o liquido interno. A combinacao de todos os parametros citados

anteriormente acabam determinando a morfologia final da fibra oca.

3.2.5 Materiais

A maior parte das membranas comerciais sao fabricadas com materiais polimé-
ricos. Sendo assim, os polimeros devem possuir estabilidade térmica dentro de uma
larga faixa de temperatura e estabilidade quimica em diferentes valores de pH. Atre-
lado a esses dois aspectos, os polimeros devem possuir elevada resisténcia mecanica
[23]. Diversos polimeros sao utilizados na fabricacao de fibras ocas para aplica-
¢oes variadas, nao sendo utilizados exclusivamente em contactores com membranas

para a remogao de COy. FENG et al. [29] relacionaram cerca de 14 polimeros
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como os mais utilizados no preparo de fibras ocas, tais como: Acetato de Celu-
lose (CA), Poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF), Poliétersulfona (PES), Poliéterimida
(PEI), Polipropileno (PP), Poliétercetona (PEK), Polidimetilsiloxano (PDMS), Po-
lianilina (PAni), Poli(tetra fluor etileno) (PTFE), Poli(4-metil-1-penteno) (PMP),
Poli(etileno-co-vinil dlcool) (EVOH), Poliacrilonitrila (PAN), Poli(4-vinilpiridina)
(P4VP), Poli(fluoreto de vinilideno-co-hexafluorproprileno) (PVDF-HFP).

Os materiais utilizados em fibras ocas aplicados em contactores com membranas
devem evitar o molhamento, conforme apresentado na Figura 2.3, de modo a nao
prejudicar o desempenho do processo. Além do controle da diferenca de pressao
entre a corrente liquida e gasosa, conforme mencionado no item 2.2.1, a escolha do
material da membrana é fundamental para evitar o molhamento [10].

Como a maioria dos absorventes utilizados em remocao de CO5 é aquoso, mate-
riais hidrofébicos dificultam a entrada da dgua nos poros da fibra oca. O aumento
do carater hidrofébico contribui para o aumento da pressao de ruptura conforme
previsto na equagao de Laplace (equagao 2.3), em que pressao de ruptura é direta-
mente proporcional ao cosseno do angulo de contato entre o liquido absorvedor e o
material da membrana.

Os polimeros mais empregados no processo de remocao de CO, utilizando con-
tactores com fibras ocas sao o polipropileno (PP) e poli(tetra fluor etileno) (PTFE).
Entretanto, algumas desvantagens em relagao a estes polimeros podem ser desta-
cadas: o PTFE, apesar de possuir grande hidrofobicidade, apresenta elevado custo
de producao e o PP, apesar de ser mais barato e amplamente encontrado comerci-
almente, apresenta baixa resisténcia quimica aos liquidos absorvedores comumente
utilizados [4].

Na busca por um material que seja uma alternativa aos polimeros anteriormente
mencionados, diversos autores utilizam o poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF) na
fabricacao de fibras ocas a serem aplicadas em contactores com membranas. Nas
ultimas décadas, o PVDF tem despertado bastante interesse dos pesquisadores de-
vido a elevada estabilidade aos produtos quimicos agressivos utilizados para limpar

as membranas e considerdvel resisténcia térmica.

3.2.6 Poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF)

O PVDF é um polimero bastante utilizado na fabricacao de fibras ocas. O re-
ferido polimero apresenta em sua estrutura basica dois dtomos de flior, conforme
apresentado na Figura 3.5. O PVDF é amplamente utilizado na confecgao de fi-
bras ocas aplicadas em contactores com membranas, uma vez que apresenta elevada
resisténcia quimica e forte cardter hidrofébico.

Dessa maneira, os autores investigam a aplicacao desse material em processos
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utilizando liquidos absorvedores agressivos quimicamente de modo a evitar as modi-
ficacoes da natureza quimica e morfolégica da fibra. Além disso, a hidrofobicidade
do PVDF evita que os poros da fibra oca molhem, de modo a nao haver perda de

eficiéncia no processo de remocao de gases discutido no capitulo 2.

1 0]
! |

L

Figura 3.5: Férmula quimica minima do poli(fluoreto de vinilideno) - (PVDF).
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GHASEM et al. [30] avaliaram o efeito da concentracdo de PVDF na solucao
polimérica no fluxo de CO, puro em fibras ocas usadas como contactores, utilizando
uma solucao de 0,5M de NaOH como liquido absorvedor. As fibras ocas foram
fabricadas pelo processo de Separacao de Fases Induzida Termicamente (TIPS), uti-
lizando soluc¢oes poliméricas com concentracao de polimero variando de 25 a 34%. A
triacetina (1,2,3-triacetoxipropano) foi utilizada tanto como liquido interno quanto
como solvente no preparo da solucao polimérica. Com o aumento da concentragao
do polimero, a fibra oca confeccionada apresentou diminuicao do tamanho médio
de poro e da porosidade, por outro lado, houve aumento da pressao de entrada de
liquido. As fibras fabricadas com concentracoes de PVDEF de 30, 32 e 34% apresenta-
ram uma pele densa, ao passo que aquela fabricada com 28% de polimero apresentou
superficie externa porosa. A concentracao de 25% de PVDF produziu fibras com
pouca resisténcia mecanica e com propriedades de transporte (fluxo e seletividade)
reduzidas. Além disso, os autores observaram que o fluxo de CO5 diminuia conforme
aumento da concentracao de PVDEF na solucao polimérica, sendo consequéncia da
diminuicao tanto da porosidade superficial efetiva quanto do diametro médio de po-
ros. O melhor desempenho foi apresentado pela membrana sintetizada com solugao
contendo 28% de PVDF, cujo fluxo de CO, puro foi de 2,9 x 10~3mol /m?.s.

A utilizacao de aditivos na solugao polimérica empregada na confeccao de fi-
bras ocas tem por objetivo modificar a morfologia obtida por influéncia na cinética
de formagao da membrana. Os aditivos podem ser um sal, uma molécula orga-
nica com baixa massa molecular, desde que sejam removidos durante a formagao da
membrana. NAIM et al. [31] investigaram como a concentragao de LiCl na solugao
polimérica afeta tanto a morfologia quanto a performace de fibras ocas de PVDF
aplicadas em remocao de COs, utilizando uma solugao de dietanolamina (DEA)
como liquido absorvedor. O processo avaliado consiste no inverso do apresentado no

capitulo 2, ou seja, trata-se da regeneracao do liquido absorvedor, também conhe-

45



cido como processo de stripping. A concentracao de PVDF na solucao polimérica
foi mantida em 17%, ao passo que a concentracao do aditivo variou até 5%. Os
autores observaram que a morfologia da membrana ao longo da espessura variou
com o acréscimo do aditivo. A fibra produzida apenas com PVDF apresentou pre-
dominancia da morfologia com macroporos digitiformes (fingerlike). Ja as fibras
com acréscimo de LiCl apresentaram poros digitiformes apenas na regiao préxima
a superficie externa da fibra oca e predominancia da morfologia esponjosa na parte
interna da fibra. Além da modificacao da morfologia, o aditivo promoveu diminuicao
do tamanho médio de poros, os valores obtidos foram de 430, 20 e 14 nm, respecti-
vamente, para uma solucao sem aditivo e para 3 e 5% de LiCl na soluc¢ao polimérica.

A variacao da morfologia pode ser observada na Figura 3.6.

Figura 3.6: Morfologia da segao reta das fibras ocas de PVDF com adi¢ao de LiCl:
sem aditivo (a), com 3% de LiCl (b) e com 5% de LiCl (c). (Adaptado de NAIM
et al. [31]).

A utilizacao de diferentes aditivos na solucao polimérica foi avaliada por AT-
CHARIYAWUT et al. [32]. Os autores prepararam trés solugoes poliméricas cada
uma contendo 17% de PVDF, 80% de NMP e 3% de aditivo diferente. As fibras

ocas produzidas foram numeradas de 1, 2 e 3 para solugoes contendo como aditivo
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acido fosférico, glicerol e agua destilada, respectivamente. O banho de precipitacao
escolhido era dgua destilada pura e o liquido interno apresentava composicao de 20%
de dgua destilada e 80% de NMP. Esta concentracao do liquido interno promove a
formacdo de uma morfologia mais aberta no limen da fibra oca. E apresentado
na Figura 3.7 as diferencas na morfologia das fibras de PVDF contendo diferentes

aditivos (1, 2 e 3) e uma fibra oca comercial (T).
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Figura 3.7: Comparacao das morfologias das se¢oes retas de fibras ocas de PVDF
com diferentes aditivos: comercial (T), com &cido fosférico (1), com glicerol (2) e
com agua (3). (ATCHARIYAWUT et al. [32]).

A fibra comercial apresenta macroporos digitiformes (fingerlike) tanto na camada
interna quanto na externa. Por outro lado, as membranas produzidas por ATCHA-
RIYAWUT et al. [32] com diferentes aditivos apresentam morfologia esponjosa na
parte interna e macroporos digitiformes na camada mais externa. Além disso, a
camada esponjosa possui maior extensao na seguinte ordem: 3 > 2 > 1. O fluxo de
absorcao de CO, aumentou na sequéncia de 3<2<T<1. Esse comportamento pode
ser explicado devido a menor resisténcia a transferéncia de massa da membrana 1
em relacao as demais.

A fabricacao, via NIPS, de fibras ocas de PVDF carregadas com nanoparticulas

de carbonato de calcio (CaCQOs), com tamanho médio de particula de 40 nm, na
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matriz polimérica utilizando LiCl como agente formador de poros foi proposta por
FOSI-KOFAL et al. [33]. Trés teores de nanoparticulas de CaCOj3 foram utilizados:
10%, 20% e 30%. Os autores conseguiram, por meio da adicao das nanoparticulas,
estreitar os poros digitiformes, diminuindo o tamanho médio de poros calculados de
36 nm para 26 nm, respectivamente, para uma fibra oca de PVDF sem adigao de
nanoparticulas comparando com outra contendo 30% de CaCOs. O fluxo de CO,
teve seu valor méximo para as fibras ocas aditivadas com 20% de nanoparticulas,
sendo o valor do fluxo de CO; de 1,52 x 10™3mol/m?.s.

E possivel perceber que a sintese de fibras ocas de PVDF para contactores utiliza-
dos na abosorgao de CO5 apresenta intimeros desafios e possibilidades. A morfologia
da fibra oca depende da composicao da solucao polimérica, do banho de precipitacgao,
da composi¢ao do liquido interno e dos parametros de fiacao. O carater hidrofébico
do PVDF ¢ utilizado para evitar o molhamento da fibra oca e, consequentemente,
evitar a diminuicao das propriedades de transporte. Além disso, a diminuicao do
diametro médio de poros da superfice da fibra oca em contato com o liquido ab-
sorvedor dificulta o molhamento. Nesse sentido, a escolha do PVDF como material
para a sintese de fibras ocas aplicadas na remocao de CO5 é natural, devendo se es-
colher de forma adequada as condigoes de sintese para ajustar o tamanho dos poros

superficiais.

3.3 Metodologia Experimental

3.3.1 DMateriais

Reagentes e Gases

(a) COy - 99,99% de pureza, Linde;

(b) Ny -99,99% de pureza, Linde;

(¢) He - ultra puro UO, Linde;

(d) NaCl PA - 99% de pureza, Vetec;

(e) NaOH PA - 98% de pureza, Vetec;

(f) Etanol PA - 95% de pureza, Vetec;

(g) Hexano (mistura de isomeros), Vetec;

(h) Poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF), Kynar®, Arkema;

(i) Poli(vinil pirrolidona) (PVP), 360 KDa, Sigma-Aldrich ;
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(j) n-metil-2-pirrolidona (NMP), PS, Vetec;
(k) Acido adipico, 99,8% de pureza, Riedel-de Haén;
(1) Agua desmineralizada e microfiltrada;

(m) Liquido absorvedor: dgua destilada ou solugao salina contendo 3,5% de NaCl,
pH 8;

3.3.2 Preparo de Fibras ocas

A preparacao de fibras ocas foi feita por fiacao imida, que implica em imersao-
precipitacao conforme apresentado anteriormente. Esta técnica foi desenvolvida e
aprimorada pelo Laboratério de Processos de Separacdo com Membranas (PAM)
[5]. No processo de fiagao, a solugdo polimérica é armazenada em tanque metdlico e
pressurizada por Ny. A pressao do gés determina a vazao massica da solugao poli-
mérica que ¢ injetada pela extrusora. O liquido interno, cuja fungao € criar o espaco
interno da fibra oca, é bombeado e introduzido pela lateral da extrusora. A fibra
polimérica extrudada, formada pela injecao simultanea de solugao polimérica e de
liqudo interno, é introduzida no banho de precipitacao contendo dgua microfiltrada,
onde a fibra oca é consolidada pela precipitacao do polimero através da inversao de
fase. Tanto a agua quanto o liquido interno atuam como banhos de precipitagao.
A Figura 3.8 ilustra o processo de fiacao de fibras ocas pela técnica de inversao de
fases do laboratorio.

O filme polimérico podera ser exposto ao ambiente por um periodo curto de
tempo antes de imergir no banho de precipitagao. Esse tempo pode ser ajustado

pela distancia entre a extrusora e o banho de precipitacao (DEB), conforme Figura
3.8(b).

49



m_. DI%B

E‘l banho de

(Y et :
@) precipitacdo :
bomba Q et (o)
banho de precipitacao
4 | ® i
O ' < @\ estocagem
[
(a) bomba

Figura 3.8: Ilustragao da técnica de fiacio umida: (a) sistema de fiagdo completo
e (b) detalhe da injecao de liquido interno e de solu¢do polimérica na extrusora
(Adaptado de BORGES [34]).

A fibra oca é recolhida em um recipiente no qual sao realizadas trocas periddicas
de agua microfiltrada e deionizada, até que seja finalizada a retirada de solvente
residual dos poros da membrana. Em seguida, utiliza-se o processo de troca de
solvente para retirar a dgua dos poros da membrana sem que haja colapso destes.
Esta troca deve ser realizada na sequéncia decrescente de tensao superficial, ou seja,
com a agua nos poros da membrana, primeiro utiliza-se etanol e depois hexano [35].
Apés a retirada do hexano, as fibras sao secas ao ar livre.

As fibras ocas de PVDF foram preparadas por fiacao utilizando uma extrusora
metalica com dois orificios coaxiais, sendo o externo utilizado para injetar a solugao
polimérica e o interno para injetar o liquido interno, conforme apresentado na Fi-
gura 3.9. Os orificios da extrusora devem estar concéntricos para evitar defeitos na
formacao das fibras. Esse ajuste foi realizado com auxilio de um microscopio 6tico
modelo PVC 100C da marca Pixera. A Figura 3.9(c) ilustra os orificios concéntricos

da extrusora, cujos diametros externo e interno sao 1,5 e 0,7 mm, respectivamente.
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Figura 3.9: Extrusora: (a)foto da lateral, (b) foto da base contendo o orificio de
saida dos liquidos extrusados e (c) ilustracao dos orificios concéntricos, saida da
extrusora.

A composicao da solucao polimérica foi fixada em 17% de PVDF, 78% de NMP e
5% de 4cido adipico. Este dcido é utilizado como aditivo por ser um agente promotor
de porosidade na fibra oca, visto que forma um complexo dcido-base de Lewis com
o NMP que encontado com a dgua induz a formacgao de poros. O liquido interno
utilizado é composto por 30% de dgua desmineralizada e microfiltrada e 70% de
NMP, assim como, 10% de PVP com base na massa total de dgua e NMP. Estas
condicoes de preparo foram escolhidas considerando os resultados observados na
literatura e a experiéncia do Laboratério de Processos de Separacao com Membranas
[36]. As fibras ocas foram preparadas aplicando uma vazao madssica de solugao
polimérica de 8,4 g/min e uma vazao volumétrica de liquido interno de 2,3 mL/min.
As vazoes foram determinadas de acordo com a estabilidade da solugao polimérica

observada durante a fiacao. Além disso, foram utilizados dois valores de DEB: nulo
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e 4 cm.

3.3.3 Confeccao de Mdbdulos

De modo a testar o desempenho das fibras ocas de PVDF, foram confecciona-
dos médulos com base na experiéncia adquirida pelo Laboratério de Processos de
Separacao com Membranas (PAM). Os mddulos foram construidos com o casco em
PVC. As fibras ocas foram introduzidas no casco do mddulo e as laterais daquele
foram seladas com mistura bicomponente epoxidica para separar as correntes de gés
e de liquido durante o processo de remocao de CO,. Dois tipos de modulos foram
fabricados com 15 cm de comprimento 1util, sendo que um continha dez fibras e o
outro quarenta fibras. Uma fotografia do médulo confeccionado em laboratorio é
apresentada na Figura 3.10. Além disso, as dimensoes e caracteristicas do médulo

sao apresentadas na Tabela 3.1.

Figura 3.10: Fotografia do médulo confeccionado contendo 40 fibras ocas: antes da
selagem das laterais (a) e médulo finalizado (b).
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Tabela 3.1: Especificacao do mdédulo confeccionado em laboratério com
casco em PVC e fibras ocas de PVDF

Parametros Médulo 1 | Médulo 2
Diametro externo, De (um) 1226 1226
Diametro interno, Di (um) 836* 836~
. Material PVDF PVDF
Fibra
Diametro médio de poros, dp (nm) 300 300
Porosidade, € (%) 63¢ 63¢
Comprimento util do médulo, L (cm) 15 15
Numero de fibras, n 10 40
Moédulo | Area ttil, A (cm?) 58 231
Diametro do casco, dm (cm) 1,27 2,54

a - Microscépio Eletronico de Varredura (MEV); b - Microscépio de Feixe
de Hélio (MFH); ¢ - Picnometria de Hélio.

As técnicas utilizadas para a caracterizagao das fibras sao descritas a seguir.

3.3.4 Caracterizagao de Membranas
Microscopia Eletronica de Varredura (MEYV)

A morfologia das fibras ocas foram avaliadas por microscopia eletronica de var-
redura (MEV). A técnica de fratura criogénica, apés imersao em nitrogénio liquido,
foi utilizada para fraturar as amostras sem deforma-las. Em seguida, as amostras
sao fixadas em um suporte metdlico e recobertas com ouro por sputtering a frio
utilizando o metalizador Sputter Q150R ES da Quorum Technologies. Apds metali-
zagao, as imagens de MEV foram obtidas por meio do microscépio FEI Quanta 200,

utilizando-se uma tensao de aceleracao de 20 kV.

Microscopia de Feixe de Hélio

A microscopia de feixe hélio é um tipo de microscopia que ao invés de utilizar um
feixe de elétrons, utiliza um feixe de fons de hélio, para obter as imagens com resolu-
¢ao da ordem de 1 nm. Devido ao feixe utilizado, nao ha a necessidade de metalizar
a amostra, sendo portanto indicada para obter imagens de alta resolucao de materi-
ais isolantes sem perda de informacao devido ao recobrimento de ouro. O primeiro
microscopio de feixe de hélio da America Latina esta localizado no INMETRO.

O feixe de hélio incide na amostra arrancando elétrons secundarios e tornando-
a positivamente carregada. Apds carregada, nao é possivel arrancar mais elétrons

secundarios para gerar uma imagem. Para contornar essa situacao, a amostra é

93



entao irradiada com outro feixe de elétrons deixando a amostra neutra ou com
uma baixa carga negativa residual, desta vez quando o feixe de He incide sobre a
amostra é possivel formar uma imagem. O canhao de elétrons e o detector de elétrons
secundarios operam alternadamente, de modo a evitar uma exposicao excessiva que
poderia danificar o detector.

As fibras ocas foram cortadas e colocadas em fita de carbono sobre um porta
amostra de aluminio. As medidas foram realizadas sem recobrimento em um mi-
croscopio de feixe de hélio (MFH) em inglés Helium lon Microscope (HIM), modelo
Orion Nanofab da fabricante Zeiss, nas condicoes de trabalho de 30 kV e 0,5 pA.

Permeacao de Gas

A permeancia é definida como sendo o fluxo de transporte de material através
da membrana por unidade de for¢a motriz (Equagao 3.5). Para obter essa propri-
edade, tanto para o médulo comercial de PP (Tabela 2.4) quanto para o médulo
confeccionado em laboratério com membranas de PVDF (Tabela 3.1), foi montado

o aparato experimental conforme ilustrado na Figura 3.11.
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de N,

Figura 3.11: Ilustracao do aparato experimental para o teste de permeacao de Nj.

O experimento consiste em medir a vazao de Ny que permeou pelos modulos com
auxilio de um medidor de vazao a uma dada pressao, a qual foi ajustada em 1 bar.

Os testes foram realizados a temperatura ambiente. A permeancia pode ser obtida

~ =, . . om3 em3N -
pela equacao 3.5, onde P é a permeancia (m), Fy, (“2=) é a vazao de Ny,
P (emHg) é a pressao e A (cm?) é a 4rea externa total das fibras ocas contidas no

modulo.

Fy,
A.P

P= (3.5)
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Porosidade

A porosidade (¢) do material é um dado muito importante a respeito das fibras
ocas a serem empregadas em processos como contactores, pois o contato gas-liquido
ocorre nos poros da membrana. A porosidade (€) pode ser calculada pela razao entre
o volume dos poros e o volume geométrico (V;) da parede da fibra oca considerando
como sendo densa. O volume de vazios é obtido pela diferenca entre volume geomé-
trico (V;) e o volume real (V}.). Sendo assim, a porosidade (€) pode ser calculada de

forma simplificada conforme apresentado na equacao 3.6.

V.
d2_d'2
-G . ol (3.7)

O volume geométrico (V;) pode ser calculado pela equagao 3.7 e representa o
volume do cilindro maci¢go com comprimento L, cuja parede é formada por um anel
circular com didmetro interno (di) e diametro externo (de). O volume real (V;)
foi obtido por picnometria de Hélio com auxilio do equipamento AccuPyc 1330 da
Micromeritics. A picnometria de Hélio consiste em mensurar o volume de gés hélio
ocupado em uma camara com 20 fibras ocas com comprimetro de 2 cm cada. Através
de calibragao prévia, o equipamento consegue calcular o volume real (V,.) ocupado
pelas fibras fazendo a diferenga entre o volume de gas na camara sem fibras e o

volume de gas na camara ocupada pelas fibras.

Teste de Desempenho

O desempenho das fibras ocas de PVDF foi avaliado com a mesma metodologia
apresentada no item do capitulo 2. A condi¢ao em que o médulo comercial de PP
apresentou maior fluxo de CO,, mantendo-se a pressao de 2 bar na corrente gasosa,
foi escolhida para avaliar os modulos contendo fibras ocas de PVDF. Essa condigao

é apresentada na Tabela 3.2.

Tabela 3.2: Condicao escolhida para testar as fibras ocas de PVDF

Fase Gasosa Fase Liquida
_ | Composi¢ao ~ _ | Composicao _
Pressao Vazao Pressao Vazao | Temperatura
wa) | OO iy | ey | N fam | co [P
ar mL/min ar
(%) (%)
2 10/90 100 2,2 3,5 50 10 8
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3.4 Resultados

As fibras ocas obtidas com DEB de 4 cm nao apresentaram estabilidade mecanica
e, portanto, nao foram consideradas neste trabalho. As fibras obtidas com DEB nulo
passaram pelo processo de secagem descrito no item 3.3.2 e caracterizadas pelas

técnicas previamente descritas, cujos resultados sao apresentados neste item.

3.4.1 Morfologia

A morfologia das membranas utilizadas nessa dissertacao foram caracterizadas
por microscopia eletronica de varredura (MEV). Para observar melhor as caracte-
risticas da superficie de contato gés-liquido, utilizou-se também a microscopia por
feixe de Hélio (MFH). As fotomicrografias revelam que as fibras ocas de PVDF e de
PP comercial apresentam diferencas morfoldgicas tanto na superficie externa quanto
ao longo da secao transversal.

As fibras ocas de PVDF apresentam morfologia anisotrépica porosa na sua se¢ao
reta conforme apresentado na Figura 3.12. O detalhe da secao transversal da fibra
oca, Figura 3.12(c), revela que a parte interna da fibra, mais préxima do ldmen,
apresenta morfologia esponjosa ao passo que a parte mais externa apresenta poros
digitiformes (fingerlike). O detalhe da superficie externa, apresentado pela Figura

3.12(a), revela poros nanométricos variando entre 10 e 40 nm.
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Figura 3.12: Fotomicrografias da fibra oca de PVDF: superficie externa (a), se¢ao
transversal (b) e detalhe da segao transversal (c).

A formacao da camada interior esponjosa pode ser explicada pela trajetéria de
precipitacao A-C, apresentada anteriormente na Figura 3.3, em que a transferéncia
de massa entre a solugao polimérica e o liquido interno é retardada em decorréncia
da composicao do liquido interno apresentar elevado percentual de NMP, que é o
solvente utilizado no preparo da solugao polimérica. A camada externa formada
por macrovazios com poros digitiformes ocorre conforme previsto pela trajetoria de
precipitacao A-D, em que a precipitagao da fibra oca ocorre de forma instantanea
devido a elevada diferenca de potencial quimico entre o banho de precipitacao, dgua
microfiltrada pura, e a solucao polimérica. A frente de precipitacao externa avanca
com velocidade maior do que a interna, dessa maneira a estrutura interna se forma
numa escala de tempo que permite que os poros se formem e crescam ao passo que
na parte externa isso nao ocorre.

Para conseguir realizar as imagens de MEV das fibras comerciais de PP, um
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modulo foi desmontado e um feixe de fibras ocas foi submetido aos procedimentos
de preparo de amostra especificado. As fibras ocas comerciais de PP apresentam
morfologia isotropica conforme apresentado na Figura 3.13. O detalhe da segao
transversal da fibra oca, Figura 3.13(c), revela claramente a morfologia isotrépica
confirmando a baixa porosidade, em torno de 30%, conforme o fabricante. O detalhe
da superficie externa apresentado na Figura 3.13(a) ndo mostra poros com esse
aumento. Cabe ressaltar que o limite de resolucao utilizado nao possibilitou observar

claramente os poros nesta membrana.

Figura 3.13: Fotomicrografias da fibra oca de PP: superficie externa (a), segao trans-
versal (b) e detalhe da segao transversal (c).

Empregou-se a microscopia de feixe de hélio (MFH) com o intuito de visualizar
a superficie externa e a secao transversal das fibras ocas com mais detalhes. Como
nao foi necessario recobrir as amostras com ouro para obter as fotomicrografias, foi
possivel observar em alta resolucao a superficie porosa das fibras ocas de PVDF,

conforme Figuras 3.14 e 3.15.
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Figura 3.14: Fotomicrografias por MFH da superficie externa da fibra oca de PVDF:
campo de visao de 20 x 20 um (a) e de 2 x 2 um (b).
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Figura 3.15: Fotomicrografias por MFH da superficie externa da fibra oca de PVDF":
campo de visao de 2 x 2 um (a) ede 1 x 1 um (b).

Observando as fotomicrografias reproduzidas pelas Figuras 3.14 e 3.15, é possivel
verificar a existéncia de poros superficiais nanométricos com diametro variando entre

10 e 100 nm. Com base nas fotomicrografias obtidas, sem realizar nenhum estudo
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estatistico, é possivel observar de forma qualitativa que hd uma predominancia de
poros na faixa entre 10 e 40 nm.

A Figura 3.16 reproduz fotomicrografias obtidas por microscopia de feixe de
hélio da segao transversal das fibra ocas de PVDF com diferentes campos de visao.
Na Figura 3.16 (a), com campo de visao de 80 x 80 um, é possivel observar com
detalhe as trés regioes de poros que a membrana de PVDF apresenta. Na parte mais
interna uma regiao com poros esponjosos interconectados, uma regiao de macrovazios
digitiformes e externamente uma superficie com poros nanométricos.

Na Figura 3.16 (b) sao apresentadas com detalhes a regido de macrovazios digi-
tiformes e a regiao da superficie externa. Os poros digitiformes vao se alargando a
medida em que afastam-se da superficie externa da fibra oca. E possivel observar
na interface entre a regiao contendo poros digitiformes e a superficie externa que
os poros superficiais da fibra oca se conectam ao seu interior. A Figura 3.16 (c)

apresenta de forma mais clara essa conexao entre superficie e interior da fibra oca.
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Figura 3.16: Fotomicrografias por MFH da se¢ao transversal da fibra oca de PVDEF:
80 x 80 pum (a), 20 x 20 um (b) e 2 x 2 um (c).

Conforme descrito, a formacao das fibras ocas apresenta diferentes trajetérias de
precipitacao. A superficie externa da membrana sofre precipitacao instantanea ao
entrar em contato com o banho de precipitagao, levando a formacao de nanoporos da
superficie. Na camada imediatamente inferior a superficie espera-se uma diminuigao
na transferéncia de massa entre a solu¢ao e o banho de precipitacao a medida que
se afasta da superficie. Esta condicao leva a formagao macrovazios digitiformes
conforme previsto pela trajetéria A-D da Figura 3.3. A resisténcia a entrada de
nao-solvente devido a formacao de uma camada contendo macrovazios, aliada a
concentracao do liquido interno, favorece a precipitacao com atraso da camada mais

interna da fibra oca, conforme descrito pela trajetéria A-C.
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Os resultados obtidos por MFH ratificam aqueles observados por MEV e mostram
com alta resolucao como ¢ a superficie externa e a secao transversal das fibras ocas
de PVDF obtidas em laboratério. E importante destacar que a superficie externa
das fibras ocas de PVDf apresentam nanoporos. Poros superficiais desta magnitude
dificultam o molhamento da membrana pela intrusao de liquido absorvedor, o que

garante uma maior eficiéncia do processo de remocao de COs.

3.4.2 Porosidade

As fibras ocas de PVDF foram caracterizadas por picnometria de Hélio para
obter a porosidade do material. A porosidade apresentada pelas fibras de PVDF foi
de 63%. O resultado obtido pela picnometria de Hélio reforca o que foi observado
nas fotomicrografias tanto de MEV quanto de MFH, em que a fibra oca de PVDF
é mais porosa do que a fibra oca comercial de PP. Vale lembrar que a porosidade
indicada pelo fabricante da fibra oca de PP é de 30%.

O trabalho de GHASEM et al. [30] mostrou que o aumento da quantidade de
PVDF na solugao polimérica proporciona a diminuicao da porosidade da membrana.
Os autores obtiveram valores de porosidade de 45%, 39%, 36%, 34% e 32% para con-
centracoes de PVDF de 25%, 28%, 30%, 32% e 34%, respectivamente. Corroborando
com este resultado, FOSI-KOFAL et al. [33] obtiveram fibras ocas com porosidade
variando de 78 a 81% utilizando solucao polimérica precursora contendo 18% de
PVDF, 3% de LiCl. A diferenca na porosidade foi atribuida & adicao de nanopar-
ticulas de CaCO;3 que variou de 0 a 30% em massa em relacao a quantidade de
PVDF. FOSI-KOFAL et al. [33] atribuem o aumento da porosidade das fibras ocas
promovido pela adicao de nanoparticulas CaCO3 que pode ser entendido pela maior
presenca de macrovazios digitiformes. A porosidade das fibras obtidas neste traba-
lho é compativel com os valores reportados por este autores, indicando que o aditivo

utilizado (écido adipico) é eficaz na promocao de porosidades elevadas.

3.4.3 Permeacao de Nitrogénio

Os dados obtidos por meio da permeacao de gés revelaram que as fibras ocas
de PVDF apresentam pemeabilidade ao Ny cerca de 10 vezes maior do que aquela
apresentada pelas fibras ocas de PP comercial. A permeancia ao Ny das fibras ocas
de PVDF a 1 bar foi de 7,15 x 1073cm?/cm?.s.cmH g ao passo que a permeancia das
fibras comerciais de PP foi de 7,09 x 10~*em?3 /em?.s.cmHg. Este resultado confirma
aquele obtido pelo teste de picnometria de Hélio, além de estar de acordo com o que
foi observado nas fotomicrografias de MEV e MFH.

NAIM et al. [31], avaliando o efeito da concentragdo de LiCl em fibras ocas de

PVDF, obteve para as membranas carregadas com 3% e 5% de LiCl valores de
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permeancia ao Ny de 8,25 x 1073cm?3 /em?.s.emHg e 1,00 x 1073cm3 /em?.s.cmH g,
respectivamente. Segundo estes autores, o diametro médio de poros, calculado com
base no teste de permeagao de Ny em diferentes pressoes, foi de 40 e 28 nm para
as fibras aditivadas com 3% e 5% de LiCl, respectivamente. Nesse sentido, como
a permeancia das fibras ocas de PVDF sintetizadas nesta dissertacao esta entre os
valores obtidos por NAIM et al. [31], é esperado que o diametro médio de poros
desta fibra oca esteja na mesma ordem de grandeza obtido pelo pelo referido autor,
ou seja, na ordem de grandeza des nanometros. Essa observagao ¢ confirmada pelo
resultado de MFH.

3.4.4 Teste de Desempenho na Remocao de CO,

Os resultados do teste de desempenho na remocgao de CO, para os moédulos 1
e 2 sao apresentados em conjunto com aqueles relativos a fibra comercial de PP
(Capitulo 2), podendo ser visualidos na Tabela 3.3. Estao dispostos na Tabela os
valores de tempo de residéncia, de fluxo de COs, de remogao de CO, e remocao de

CO; normalizado, assim como a vazao do liquido utilizada durante o experimento.

Tabela 3.3: Comparacao de desempenho entre os médulos utilizados no processo de
remogao de CO, intermediado por membranas (10% de CO5 e 90% de Ny; Qg = 100
mL/min; P, = 1 bar; P, = 1,2 bar; T) = 10 °C; Teor de NaCl 3,5%).

o ~ ~ Vazao
Tempo de | Fluxo Médio | Remocao Remocao q
e
Modulo | Material | Residéncia | de COy x 106 | de CO, de CO, Lionid
iquido
do gds (s) | (mol/m?.s) (%) (%/m/fibra) b
(L/h)
1 PVDF 0,5 118 4,95 3,31 50
2 PVDF 2 111 18,49 3,08 30
Comercial PP 6 A7 69,10 0,31 50

A remocao de CO5 do moédulo comercial é aproximadamente quatro vezes maior
do que a remocao de COy do mdédulo 2 e quatorze vezes maior do que a remocao de
CO5 do médulo 1. Esse resultado é esperado uma vez que o tempo de residéncia do
moédulo comercial é aproximadamente doze e trés vezes maior do que do modulo 1
e do modulo 2, respectivamente. Para comparar as remocoes é preciso normalizar
o valor dividindo-se pela quantidade de fibras e pelo comprimento do médulo. Os
modulos 1 e 2 apresentam aproximadamente a mesma remoc¢ao de CO, normali-
zada, cerca de 3,2% /fibra/metro, ao passo que o médulo comercial apresenta o valor
de 0,31%/fibra/metro. Sendo assim, as fibras ocas confeccionados no laboratério

removem dez vezes mais COy do que as fibras ocas comerciais.
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O médulo 1 apresentou fluxo de COy com valor de 118 x 107%mol /m?.s, ao passo
que o médulo 2 apresentou fluxo de COy de 111 x 10~%mol/m?.s. Os fluxos de CO,
para os dois moédulos confeccionados no laboratorio estao muito préximos, apesar
de o moédulo 2 ter apresentado elevada perda de carga na corrente liquida, havendo
impossibilidade de avaliar os médulos na mesma vazao de 50 L/h. Sendo assim, a
vazao escolhida foi de 30 L/h para avaliar o médulo 2. O médulo comercial de PP
apresentou fluxo de COy de 47 x 107 %mol/m?.s.

Sendo assim, os médulos de PVDF apresentaram fluxo de CO4y por volta de 2,5
vezes maior do que o apresentado pelo moédulo de PP comercial. E preciso lembrar
que esta se comparando mddulos contendo quantidades diferentes fibras ocas que
nao sao da mesma dimensao. FEstes parametros influenciam de forma direta na
hidrodinamica no casco do moédulo.

A comparagao entre os fluxos de remocao de CO5 de modulos distintos deve ser
realizada a luz do nimero de Reynolds (Re) de cada médulo. Os trés médulos apre-
sentam Re no regime laminar. O moédulo 1 apresentou nimero de Re de cerca de
524. O modulo 2 apresentou numero de Re de 106, cerca de 6 vezes maior do que
do modulo comercial, cujo Re é de 19. Mesmo havendo essa diferenga no niimero de
Re, o resultado obtido com o médulo 2 indica que a fibra oca de PVDF apresenta
potencial para ser utilizada como intermediaria no processo de remocao de COs

utilizando contactores com membranas.

3.5 Conclusoes

e As fibras ocas de PVDF sintetizadas apresentam morfologia anisotrépica com
predominancia de estrutura esponjosa no interior e macroporos digitiformes na
regiao mais proxima a superficie externa, o que representa uma fibra duas vezes
mais porosa e dez vezes mais permeavel ao Ny do que a fibra oca comercial de
PP. Além disso, a composicao da solucao polimérica possibilitou a formacao
de poros nanométricos na superficie externa, com predominancia de diametro
de poro na faixa entre 10 e 40 nm, o que evita o molhamento e garante maior
eficiencia ao processo de remocao de CO,. Sendo assim, a engenharia da
nanotecnlogia apresenta papel fundamental na garantia do desempenho no
processo evitando o molhamento, por meio do controle do tamanho de poros

na superficie externa da membrana;

e As fibras ocas de PVDF sintetizadas apresentam potencial para ser utilizada
como intermediaria no processo de remocao de COs utilizando contactores
com membranas, uma vez que apresentaram fluxo de CO5 e remocao de COq

normalizada maiores do que a fibra oca comercial de PP.
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Capitulo 4

Modelagem e Simulacao do
Processo de Remocao de CO»
Utilizando Contactores com

Membranas

4.1 Resumo

Neste capitulo, é apresentada uma breve revisao da literatura sobre modelos
matematicos aplicados em contactores com membranas. Um modelo matematico
unidimensional (1D) é deduzido com base nos balangos de massa por componente
em uma fibra oca, assim como no liquido absorvedor. O modelo é implementado
em Matlab e validado com os dados experimentais do capitulo 2. Em seguida, sao
propostos cenarios de simulacao para avaliar a varidvel operacional que influencia
de forma mais significativa o fluxo de CO,, o coeficiente de transferéncia de massa
e a drea de transferéncia de massa para uma remocao de 99% da concentracao de
COy inicial. Os resultados para a variacao da concentracao de CO, na alimentacao

levam em consideracdo uma concentracao de CO, na corrente de saida de 0,1%.

4.2 Revisao da Literatura

Os modelos matematicos utilizados para descrever o comportamento do processo
de remocao de CO, utilizando contactores com membranas podem ser divididos em

trés tipos:

(i) Aproximagao com base no coeficiente global de transferéncia de massa (K);
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(ii) Modelo unidimensional (1D) levando em considerac@o resisténcias em série
para descrever o coeficiente de transferéncia de massa no gas, no liquido e na

membrana, conforme 2.2;

(iii) Modelo bidimensional (2D) baseado em equagoes diferenciais resultantes de

balanco de massa.

RONGWONG et al. [37] deduziram um modelo unidimensional (1D) para descre-
ver o processo de remogao de CO, utilizando monoetanolamina (MEA) como liquido
absorvedor por meio de contactores com membranas. Os autores equacionaram um
modelo que leva em consideracao tanto a transferéncia de massa quanto de calor
na absor¢ao do COy pela MEA. O modelo foi validado com dados experimentais
da literatura para membranas de PTFE e de PVDF. Os autores observaram que
o modelo descreveu bem os dados obtidos com a membrana de PTFE. Ja para
a membrana de PVDF foi necessario ajustar o modelo aos dados experimentais
variando o fator de molhamento da fibra oca. Na simulagao onde a fibra oca nao
estd molhada, RONGWONG et al. [37] observaram que o efeito da temperatura do
liquido no fluxo de absorcao de CO4 passa por um maximo, caracterizando que ha
uma temperatura 6tima de trabalho onde a reacao de absor¢ao do CO, pela MEA é
favorecida em detrimento da diminuicao da solubilidade do gés no liquido. J& para
os casos em que a fibra foi considerada parcialmente molhada, nao foi observado um
maximo e o fluxo de CO, aumentou com a elevacao da temperatura do liquido.

DAT et al. [38] desenvolveram um modelo em bidimensional (2D) baseado em ele-
mentos finitos para descrever o comportamento do processo de captura de CO, utili-
zando como liquido i6nico o 1-butil-3-metilimidazol bis(trifluorometilsulfonil)imida
por meio de contactores com membranas. Os autores avaliaram, com auxilio do
modelo, a influéncia da configuragdo da membrana, das propriedades do liquido
absorvedor e das varidveis de processo na performance do processo em lide. Foi
considerado que o gas escoava pelo casco do médulo e o liquido escoando em contra-
corrente pelo interior das fibras. Os autores trabalharam numa faixa de temperatura
elevada variando de 303 a 393 K e pressao a 20 bar. A membrana utilizada como
referéncia para a simulagao foi uma membrana de vidro da SPG, com diametro de
poros de 100 nm e porosidade de 0,56.

DAI et al. [38] concluiram que para um contactor com membrana operando no
modo nao molhado, a resisténcia a transferéncia de massa no liquido é 100 vezes
maior do que no gas ou na fibra oca. Os autores obtiveram os valores de coeficiente
de transferéncia de massa de 4,69 x 10™°m/s, 3,45 x 107>m/s e 6,18 x 1073m/s,
respectivamente, para o liquido, para a membrana e para o gas. Caso haja o molha-
mento dos poros da membrana, o coeficiente de transferéncia de massa desta pode

alcangar a mesma ordem de grandeza do liquido. Para um molhamento com 1% de
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extensao, o coeficiente de tranferéncia da membrana passa para 1,53 x 107°m/s. A
constante de solubilidade de Henry do gas no liquido tem maior efeito na absor¢ao

do CO3 do que a viscosidade do liquido.

4.3 Modelagem Matematica

A deducgao de um modelo para representar matematicamente o processo de re-
mocao de CO, utilizando contactores com membranas inicia com a enunciagao das
hipoteses a serem consideradas. Posteriormente, o sistema é discretizado possibili-
tando a deducao das equagoes diferenciais. Em seguida é adotado um modelo para o
fluxo dos componentes entre as fases de modo a complementar as equagoes diferen-
ciais. O sistema deve entao ser implementado em alguma ferramenta computacional
para ser validado com os dados experimentais. Apds a validagao, sao propostos
cenarios de simulagao de modo a prever o comportamento do processo em diversas

situacoes.

4.3.1 Hipodteses

Hipdtese I - Gas ideal;

Hipétese II - Escoamento pistonado no interior da fibra;
Hipoétese 111 - Vazao de liquido constante;
Hipotese IV - Estado estacionario;

Hipdtese V - Fluxo baseado no coeficiente de transferéncia de massa global.

4.3.2 Deducao matematica

Considerando escoamento em contra-corrente, em que o gas escoa pelo interior
e o liquido pelo exterior da fibra oca, é possivel representar o escoamento tanto
da corrente gasosa quanto da corrente liquida através de uma fibra de um maédulo
utilizado no processo de remogao de CO4 utilizando contactores com membranas. A
Figura 4.1, que tem como proposito auxiliar a visualizagao do escoamento e melhor
entendimento do modelo proposto, é o resultado dessa representacao. Tomando
uma se¢ao infinitesimal da fibra oca, é possivel representar a vazao de entrada (Qz)
e de saida (Qz1az) do gés que escoa através da drea dessa segao transversal interna
da fibra oca, assim como o fluxo de um componente i (J;7) através da area lateral
externa da fibra oca. Foram adotadas coordenadas cilindricas por se adequarem

melhor ao problema proposto.
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Figura 4.1: Tlustracao esquematica de uma segao infinitesimal de uma fibra oca pra
auxiliar o desenvolvimento do modelo matemético

Balanco de Massa no Gas

Fazendo o balango de massa de um componente através da secao infinitesimal

cilindrica de uma fibra, representada na Figura 4.1, e utilizando a hipotese I

Vazao de Entrada — Vazao de Saida = 0

P
Q2 Yiz) — QuzranYiziaz)] — JizToenAZ =0
RT,

. Py [QzrazyYizeaz) — Qz)Yiz) _
Alggo {  RI, AZ — JigTheat ¢ =0
P, d(QY;) _

R_T97 JizTPezr = 0

Apés simplificacoes e algebrismo, obteve-se como resultado do balango de massa no

gas a equacao 4.1:

d’l)g dY; RT ¢ext
-9 = _4- "9
iz "z P, ¢

int

Y,

X JiZ (41)

onde Y; é a fracao molar do componente i, v, [m/s] é a velocidade do gés no interior da
fibra oca, R [m3.bar/(mol.K)] é a constante dos gases ideais, T, [K] ¢ a temperatura
do gés, P, [bar] é a pressao do g&s, dest € Pint [M], respectivamente, sao o diametro
externo e interno da fibra oca e J;z [mol/m?.s] é o fluxo do componente i.
Considerando a hipdtese II, a velocidade do gds no interior da fibra pode ser

considerada como funcao apenas da posicao ao longo da fibra, ou seja, a velocidade
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do gas em determinada secao transversal nao varia nem com o raio nem com o angulo

teta, sendo assim: v, = f(2).

Balango de Massa no Liquido

Fazendo o balango de massa de um componente através da secao infinitesimal

contendo n fibras e utilizando a hipétese I1I:

Vazao de Entrada — Vazao de Saida = 0
Qrz+a2)Ciz+az) — Quz)Cirz) + JiznThert AZ = 0
Ciiziaz) — QuzCi
lim {QL(Z+AZ) (z+a2) — Qrz)CiL

AZ50 AZ

d(QrCirz)
dz

) + JiZn7T¢e:vt} =0
+ JiZnW¢ezt =0

Apos simplificacoes e algebrismo, obteve-se como resultado do balanco de massa no

gas a equacao 4.1:

dCirz o NT Qext
Z -0, x J; (4.2)

onde Cjrz [mol/m?] é a concentragio do componente i no liquido, n é o nimero de

fibras ocas no médulo e Qr [m3/s é a vazao do liquido.

Perda de Carga

Como o gas é admitido no limen das fibras ocas, admite-se que a variacao de
pressao do gas ao longo do mddulo segue o modelo de Hagen-Poiseuille, conforme

equacao 4.3:

P M. Ftotal
& = 128 Nmist Mmist .
dz TN Pist - Qi

(4.3)

Aplicando a hipétese I e sabendo que a vazao volumétrica do gas (Q) através da

’ ~ Y 2 rd /. ~
area da secao transversal da fibra oca é igual a nvg%, é possivel obter uma equacao

que relaciona a variacao de pressao do gas ao longo do médulo tanto com a pressao

quanto com a velocidade do gas, conforme equagao 4.4:

E — 39 TNimist Mmist P. Ug

4.4
dz Pmis ¢12nt RSI T ( )
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onde P[M Pa] é a pressao do gas, Nmist [Pa.s] é a viscosidade dindmica da mistura
gasosa, Pmist [kg/m?] é densidade da mistura gasosa, M,,;s [g/mol] é a massa molar
média da mistura gasosa e Rgy[J/mol.K] é a constante dos gases ideais.

Para que seja possivel calcular a velocidade do gas e a composicao de cada
componente ao longo do comprimento de um moédulo contendo fibras ocas por meio
das equagoes diferenciais deduzidas é necessario utilizar um modelo para o fluxo de

cada componente através das fibras ocas.

Modelo do Fluxo

Conforme mencionado no capitulo 2, o fluxo de transferéncia de massa de um
componente i, entre o gas e o liquido, através da fibra oca, pode ser modelado por

uma série de resisténcias conforme ilustrado pela Figura 2.2.

Gas M kLin

]
(NN i
T Ty
NEEAREK
ENIRENEIEN]
Y TN
EENEREN]
S0 400 g0 0y

CO2(G)

Liquido

Figura 4.2: Representacao das trés regioes em que ocorre a transferéncia de massa
no processo de remocao de CO4 através de fibras ocas e seus respectivos coeficientes
de transferéncia de massa individuais.

Considera-se o fluxo com base no coeficiente global de transferéncia de massa
da fase liquida e os fluxos de transferéncia de massa individuais. No modelo de
resisténcias, o coeficiente global de proporcionalidade entre o fluxo e a diferenca de
concentragao entre as fases é a soma dos coeficientes de cada fase (gds, membrana e
liquido). A Figura 4.2 ilustra as trés regides em que ocorre a transferéncia de massa
no processo de remocgao de CO, através de uma fibra oca.

Modificando a expressao apresentada por RONGWONG et al. [37] levando em
consideragao o escoamento em contra-corrente com o gas escoando pelo interior e o
liquido pelo exterior da fibra oca, é possivel obter uma expressao para o coeficiente

global de transferéncia conforme apresentado pela equagao 4.5,
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1 1 m; m;

— + LA 4 4.5
KiG gbext Ez kil ¢ewt kzm ¢ln kig ¢int ( )

onde K¢ [m/s| é o coeficiente global de transferéncia de massa, ki, k,, e k, [m/s] sao
os coeficientes individuais de transferéncia de massa no liquido, na membrana e no
gés, respectivamente, F é o fator de enriquecimento, que é definido como sendo a
razao entre o fluxo de CO5 com reacao quimica e o fluxo de CO5 sem reacao quimica,
e m é o coeficiente de distribui¢ao entre um componente do gas e o liquido, ¢, [m]
¢ a média logaritimica dos diametros externo e interno de uma fibra oca. Sendo
assim o fluxo de um componente i em determinada secao transversal da fibra oca é

apresentado pela equacao 4.6.

Jiz = Kic.(H;Y; Py — Ciz) (4.6)

onde J;z [mol/m?.s] é o fluxo de transferéncia de massa do componente i, K;¢ [m/s]
é o coeficiente de transferéncia de massa global do componente i obtido pela equagao
4.5, H; [mol/m3.bar] é a constante de Henry do componente i em relagao ao liquido
absorvedor, P, [bar] é a pressao total do gds e C;1z [mol/m® é a concentracao do

componente i no liquido absorvedor.
Coeficientes de Transferéncia de Massa Individuais

Gas e Liquido O ntmero de Sherwood (Sh) representa a razao entre as a trans-
feréncia de massa convectiva e a transferéncia de massa difusiva. A equagao 4.7

apresenta a expressao para o numero de Sherwood:

kd

h
o D

(4.7)

onde k[m/s| é o coeficiente de transferéncia de massa na fase, d[m] é o diametro
caracterfstico e D [m?/s] é o coeficiente de difusdo do componente i na fase.

Os coeficientes de transferéncia de massa para o gas e para o liquido dependem
das condicoes de escoamente, da pressao, da temperatura e da composicao da fase.
Diversas correlagoes propostas para estimar esses coeficientes foram resumidas por
FUTSELAAR [39] e baseiam-se no célculo do nimero de Sh. Como o gés escoa por
dentro das fibras ocas e o liquido escoa no casco do modulo paralelamente as fibras
ocas, foram utilizadas as correlagoes propostas com Dahuron e Cussler (1988) e por

Yang e Cussler (1986) para representar, respectivamente, o escoamento para o gas
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e para o liquido:
s (1
Sh = 1.5(Re Sc Z) , para o gas'; (4.8a)

d
Sh = 1.25(Re E)0-93 Sct/3 para o liquido® (4.8b)

onde Sh é o nimero de Sherwood, Re é o nimero de Reynolds, Sc¢ é o nimero de
Schmidt, d [m] é o didmetro caracteristico, L [m] é o comprimento 1til do médulo e

n é o numero de fibras ocas no médulo.

Membrana Admitindo que o transporte através da fibra oca é difusivo, a lei de
Fick pode ser utilizada para transferéncia de massa. Sendo assim, o coeficiente de
transferéncia de massa através da membrana pode ser representado por:

ke =D (4.9)

€
TS
onde D, . [m?/s] é o coeficiente de difusao efetivo através da fibra oca, € é a porosi-
dade da fibra oca, ¢ [m] é a espessura da parede da fibra oca e 7 ¢ a tortuosidade da
fibra oca. O coficiente de difusao efetiva é composto pelo coeficiente de difusao no
seio do gés (D) e pelo coeficiente de difusao de Knudsen (Dk ), conforme expressao
4.10.

= 4.10

Dg,e Dab - DK ( )
onde D, [m?/s] é o coeficiente de difusao do par de gases considerado e Dy [m?/s] é
o coeficiente de difusao de Knudsen. O coeficiente de difusao D, pode ser calculado

pela teoria de Chapman-Enskog conforme a expressao 4.11a. Ja o coeficiente de

IDjametro caracteristico interno: d = Dint

2 2
Dnduio =M Poyy

2Diametro caracteristico externo: d = R
mdulo ex
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difusao de Knudsen Dg pode ser obtido pela expressao 4.11b.

T2 (3 + )
D,, = 1.8583 x 107". Mo M, 4.11
b % Patm 'Jg,b .Qab ( a)
SRT
Dyx = K,
K 0 7TM
(4.11D)

onde T, [K] é a temperatura do gas, P, [atm] é a pressao do gés, M ¢é a massa
molar do gas, o, [angstroms] é o diametro de colisdo do gas "a’com o gas "b”, Qg
¢ uma quantidade adimensional associada ao potencial de Lennard-Jones e K esta
associado a morfologia da membrana e a interacao das moléculas com a estrutura dos
poros. Para uma estrutura idealizada onde a membrana apresente poros regulares e
cilindricos, Ky ¢é igual a (4.e.dy)/3.0, em que € ¢é a porosidade da fibra oca, d, [m]O
é o diametro médio de poros e § [m| espessura da parede da fibra oca. Os valores de

Tap € Qap, para o par COy e Ny a 298K sao 3,8695 e 0,9996 respectivamente [40].

Sistema Bicomponente

Aplicando as equacgoes 4.1 e 4.2 em um sistema binario, onde o CO5 é o compo-
nente A e o Ny é o componente B, lembrando que Y4 + Yz = 1, podemos obter o

seguinte conjunto de equagoes:

dUg dYA R Tg ¢ext

Y, -2 Ay . 412
N AT P, 2, Jaz (4.12)
d’U dYB RT ¢ext
Yy —2 B _ 4t . 4.1
5z T Vg P, 2, pz (4.13)
dCALZ nﬂ¢ext
- J 4.14
a7 QL AZ (4.14)
dCprz nm ¢ext
- — J 415
dZ Qr Bz (4.15)
dp, 32 g Py
_ 4.1
dz ¢y 02, RT (4.16)
Jaz = Kag. (HaYy P —Carz) (4.17)
JBZ :KBg.(HBYBP—CBLz) (418)
Y, +Ys =1 (4.19)

Para resolver esse sistema de equacoes é necessario definir condicoes de contorno.
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Tais condigoes foram consideradas ao longo do eixo longitudinal, no inicio e no final

da fibras, e sao apresentadas na Tabela 4.1.

Tabela 4.1: Condigoes de contorno genéricas para a resolugao das equagoes diferenci-
ais referentes ao modelo matematico para a remocao de CO, utilizando contactores
com membranas.

Fase Gasosa Fase Liquida
Fracao ~ ~
. B Concentragao | Concentracao
Velocidade Molar Pressao
de COs de Ny

(m/s) de (MPa)

(mol /m?) (mol /m?)

CO,

Vg(0) = Vo? | Ye02(0) = Yocor | Pys(0) = Pogs | [CO2|(L) = 0| [N2](L) = 0

A Tabela 4.1 apresenta as condigoes de contorno, onde V{ é a velocidade inicial
do gés, Yyco2 é a concentragao inicial de COq e Py, € a pressao da corrente gasosa
no inicio da fibra oca. As concentragoes de COq ([CO2](L)) e de Ny ([N2](L)) no

liquido no final da fibra oca foram consideradas nulas.

4.4 Propriedades Fisicas e Quimicas

Os modelos preditivos das propriedades fisicas e quimicas do liquido absorvedor
e da mistura gasosa sao apresentados nesta secao. A escolha desses modelos é de
fundamental importancia para a validacao do modelo matematico e posterior simu-
lacao, uma vez que algumas propriedades fisicas e quimicas, tanto do gas quanto do
liquido, podem variar de acordo com as variaveis de processo e ao longo do compri-
mento do moédulo. Buscou-se expressoes que levassem em consideragao a variacao
das propriedades fisicas e quimicas em relacao, principalmente, a temperatura e a

salinidade do liquido absorvedor.

4.4.1 Liquido

SHARQAWY et al. [41] e por NAYAR et al. [42] compilaram expressoes para o
calculo das propriedades fisicas e quimicas da agua do mar. Além da publicagao dos
referidos artigos, os autores implementaram as correlacoes no MatLab e disponibi-
lizaram online. Os dados obtidos a partir dessas equagoes tém validade dentro dos
intervalos de temperatura de 10 a 120 °C, de salinidade de 0 a 120 g/kg e de pressao
de 0 a 12 M Pa. A densidade e viscosidade do liquido absorvedor foram calculadas

com base nesses trabalhos.

4. s
3‘/0 _ Qog

= p)
T Pine
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A difusao molecular do CO5 e do Ny na dgua salgada foi considerada constante
e aproximadamente igual a da agua pura a 25°C'. Os coeficientes de difusao do CO,

e do Ny na dgua a 25°C sdo, respectivamente, 1,92 e 2,01 x 1079m?/s [43]

4.4.2 Gas

De acordo com os resultados no capitulo 2, é necessario considerar um modelo
que calcule as propriedades fisicas e quimicas das espécies gasosas envolvidas em
relacao ao liquido absorvedor levando em consideracao tanto a temperatura quanto
a salinidade.

GLADE e AL-RAWAJFEH [44] se preocuparam com o desprendimento de CO,
durante o processo de dessalinizacao de agua utilizando destilagao com multiplos
estdgios. Os autores compilaram equagoes que preveem a dessor¢ao do CO, da dgua
do mar. O modelo de Henry foi considerado para descrever a solubilidade do CO,

no liquido absorvedor, uma vez que as pressoes utilizadas nao foram muito elevadas.

onde Coo,r, [mol/m?] é a concentracao de CO, dissolvida na dgua salgada, Hoo, as
¢ a constante de Henry, P é a pressao total do gas e Yoo, é o percentual de CO4
no gas. A solubilidade do CO, na dgua salgada é afetada pelos fons dissolvidos e
pela temperatura da dgua. A constante de Henry para um gas dissolvido em agua

salgada pode ser obtida em funcao da constante de Henry para a agua pura.

H,
log =224 — p ] (4.21)
Heo,,as
log Hoo, 4 = 108,3865 + 0,01985076.T (4.22)
1
— w — 40,45154 .logT
669365
TQ
h=0112—-5 x10"% —5,3 x 1077, (4.23)
19,92.9
I = ! (4.24)

1000 — 1,005.5

onde Heo, 4 € Hoo,, a5 [mol/kg.atm] sao a constante de Henry do CO; na dgua pura
e na dgua salgada, respectivamente, I [mol/kg| é a forga ionica da dgua, S[g/kg]
¢ a salinidade da agua, hem L/mol é o somatério dos parametros especificos das
espécies i0onicas positivas, negativas e do gas e T [K]e T, [°C] sdo a temperatura da

agua.
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WEISS [45] utilizou um conjunto de dados experimentais de diversos autores
para determinar uma expressao para o coeficiente solubilidade de Bunsen em func¢ao

da temperatura e da salinidade da dgua, conforme equacao 4.25.

Inf3 = — 59,6274 + 85,7661 x (100/T) + 24,3696 In T /100 (4.25)
+ 5 x (—0,051580 + 0,026329 x (7//100) — 0,0037252 x (T/100)?)

onde /3 é o coeficiente de Bunsen do No, T'[K] é a temperatura do liquido e S [g/kg]
¢ a salinidade. A partir do coeficiente de Bunsen é possivel obter a constante de
Henry para um gas ideal de acordo com a equacao 4.26. Essa corregao independe

da temperatura, pois o fator de correcao considerado estd na CNTP4.

B

Hy, a5 =

onde Hpy, as|[mol/kg.atm] é a constante de Henry do N, na dgua salgada,
R[L.atm/K.mo]l é a constante dos gases ideais e TNTT [K] é a temperatura nas
CNTP.

Além da solubilidade dos gases na agua salgada, é necessario calcular a visco-
sidade da mistura gasosa. HEIKKILA [46] ao avaliar o efeito da viscosidade na
simulacao de escoamente gas liquido utilizou o método de Wilke para determinar a
viscosidade de uma mistura gasosa. O referido método é indicado para estimar a
viscosidade de uma mistura gasosa para valores de pressao reduzida abaixo de 60%,
ou seja, para pressoes abaixo de 60% da pressao critica. As equacoes 4.27a e 4.27b

em conjunto representam o método de Wilke.

n

Yin;
Nmist = ZIZ:;LI—?M (4.27a)
o (M 1/412
Gij = [1 ' \/: <M> (4.27b)
8. (1+37)

onde 7 [Pa.s] é a viscosidade, Y é a fragao molar, ¢ é o parametro de intera¢ao. Os
subscritos mist, i e j correspondem, respectivamente, a mistura, ao componente i
e ao componente j. As viscosidades dos gases puros na temperatura de 20°C' e na

pressao ambiente foram consideradas e correspondem a 1,50 e a 1,80 x 107°Pa.s

4Condigdes Normais de Temperatura e Pressdo (T°NTP =273 15 K e P°NTP = 1atm)
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para o COy e para o Ny respectivamente [47].
A densidade dos gases considerando a hipétese I pode ser calculada pela equacao

4.28.

Py M;

o= el 4.9
p BT (4.28)

onde p; [kg/m3] é a densidade do componende i puro, P, [bar] é a pressao total,
R [m?.bar /(mol.K)] é a constante universal dos gases e T [K] é a temperatura do
gas. Para calcular a densidade da mistura pela equacao 4.29c, é preciso primeiro
calcular a massa molar da mistura e fracao massica w; de cada componente pelas

equacoes 4.29a e 4.29b respectivamente.

Mmist = ZY;Mi (4.29a)
Y; M;
i = o 4.29b
v Zz Y M; ( )
1
Pmist = —newr (4.29¢)
Zi i

onde M,ist[g/mol] é a massa molar da mistura gasosa, Y; é a fragdo molar do
componente i, M;[g/mol] é a massa molar do componente i, w; é a fracao méssica

do componente i, e rhoy,st[kg/m?] é a densidade da mistura gasosa.

4.5 Validacao do Modelo

O modelo matematico foi implementado em Matlab e as equacgoes diferenciais
foram resolvidas pela funcao BVP4C, que considera um problema de valor de con-
torno. As condigoes de contorno ja foram apresentadas na Tabela 4.1. O modelo foi
validado pela comparacao dos dados calculados com os dados experimentais j& apre-
sentados no Capitulo 2. Cabe ressaltar que para esta validagao nao foi considerado o
efeito da reacao quimica na transferéncia do CO,, ou seja, o fator de enriquecimento
(E) foi mantido como 1.

As caracteristicas tanto do mdédulo comercial quanto das fibras ocas de polipro-
pileno (PP) que o compoem foram anteriormente apresentadas na Tabela 2.4. Em
todos os graficos desta secao, os pontos representam os valores experimentais e as

retas os valores calculados pelo modelo matemaético.
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Na Figura 4.3, é apresentada a comparacao entre o fluxo de CO5 calculado pelo
modelo matematico e o fluxo experimental para diferentes temperaturas e vazoes do
liquido absorvedor. O modelo prevé a tendéncia de queda do fluxo com o aumento
da temperatura, o que pode ser entendido pela diminuicao da solubilidade do CO,
no liquido. O modelo de Henry ja prevé essa diminuicao de solubilidade com o

aumento da temperatura.

40.0
35.0 u
]
<~ 300 .
E
©
= 25.0
= B 50 Uh—Exp
S 20.0 - 50 L/h — Calc
< B 20L/h—Exp
o' 150 —_— \' - 20 Lh — Calc
(@]
L 100
o
3 5.0
[
O.o T T T T T 1
5 10 15 20 25 30 35

Temperatura (°C)

Figura 4.3: Comparacao entre o fluxo de CO4 experimental e o calculado pela vari-
acao da temperatura e da vazao do liquido absorvedor.

A temperatura exerce efeitos opostos na solubilidade e na taxa de reacao do COq
com liquido absorvente. Experimentalmente é possivel observar que a diminuicao da
solubilidade do CO5 no liquido absorvedor é mais preponderante do que o aumento
da taxa de reacao quimica do COy. O modelo prevé fluxos de CO5 menores do
que os obtidos experimentalmente. Esse efeito é mais acentuado com o aumento da
temperatura do liquido absorvedor. E possivel inferir, pela comparacao do dados
experimentais com os calculados, que o efeito da reagao quimica sobre o fluxo de CO,
estd presente, mas nao é capaz de superar a diminuicao da solubilidade e inverter a
tendéncia de diminui¢ao do fluxo com o aumento da temperatura.

A Figura 4.3 ainda ilustra a comparagao entre o fluxo de COs calculado e o expe-
rimental para as vazoes de 20 e 50 L/h do liquido absorvedor. O aumento da vazao
provoca a diminui¢ao da camada limite do liquido, consequentemente diminui a re-
sisténcia a transferéncia de massa na fase liquida, o que promove aumento do fluxo
de CO5. O modelo matematico consegue prever o aumento do fluxo de COs devido

ao aumento da vazao de liquido absorvedor, uma vez que considera a hidrodinamica
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do casco pelo cédlculo do niimero de Sherwood por meio da equagao 4.8b.

O modelo apresenta um desvio de em média 19% para a vazao de 20 L/h do
liquido absorvedor e de 12% para a vazao de 50 L/h. Na vazao mais elevada, o desvio
dos valores calculados do fluxo de CO, em relagao aos valores experimentais aumenta
com a elevacao da temperatura. O aumento da vazao proporciona a renovagao
mais efetiva das espécies aquosas na interface gas-liquido nos poros da membrana,
de maneira a manter o maior gradiente de concentracao entre o gas e o liquido
intensificando a absorcao do CO,. O tempo de residéncia do liquido no casco do
modulo diminui com o aumento da vazao. Essa situacao favorece também a reagao
quimica entre o COs e a dgua devido ao deslocamento do equilibrio no sentido dos
produtos.

A comparacao entre o fluxo de CO5 calculado e o experimental foi realizada
levando em consideracao a variagao da pressao da corrente gasosa, cujos resultados

sao apresentados na Figura 4.4.

(mol/m?.s)
w
()]

2

B Exp
Calc

Fluxo de CO _x 10°

0 05 1 15 2 25 3 3.5
Presséao (bar)

Figura 4.4: Comparacao entre o fluxo de CO4 experimental e o calculado pela vari-
acao da pressao do gas.

O modelo consegue prever a tendéncia de aumento do fluxo de CO5 em relagao ao
aumento da pressao da fase gasosa, entretanto os fluxos calculados apresentam menor
valor do que os experimentais. A diferenca percentual entre o fluxo experimental e
o calculado é de aproximadamente 20% para as pressoes de 1,5 e 2 bar, ao passo que
essa diferenca aumenta para 43% na pressao de 3 bar.

Novamente, a presenca da reacao do COy com o absorvente pode ser responsavel
pelo aumento do fluxo medido experimentalmente. O maior desvio observado em

pressoes mais elevadas deve estar relacionado a dependéncia do fator de enriqueci-
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mento E com a pressao, nao previsto no modelo desenvolvido. O modelo, por nao
considerar a reacao quimica, descreve o aumento co fluxo com a pressao de forma
linear, ao passo que os dados experimentais mostram uma tendéncia nao linear.

Os resultados tanto experimentais quanto calculados pelo modelo nas condicoes
em que o liquido absorvedor continha 0% e 3,5% de NaCl sao apresentados na Tabela
4.2.

Tabela 4.2: Comparacao entre o fluxo de CO, experimental e o calculado em fungao
do teor de NaCl no liquido absorvedor.

Teor | Fluxo Médio | Fluxo Médio Remocao Remocao
de | de CO5 x 10% | de CO5 x 106 de CO, de CO,

NaCl | (mol/m?.s) | (mol/m?.s) (%) (%)
(%) | Experimental | Calculado | Experimental | Calculado
0 46,56 35,80 69,10 51,98
3,5 34,71 27,79 51,51 45,08

O modelo representa de forma mais satisfatoria o experimento em que foi adici-
onado NaCl do que aquele em que o sal nao foi adicionado. A diferenca percentual
entre os fluxos experimentais e calculados foi de 20% para o liquido com NaCl e de
23% para o liquido sem o sal. A adicao de NaCl provoca o efeito salting-out, ou seja,
diminuicao da solubilidade do CO5 no liquido devido a competicao entre o processo
de solvatagao dos ions do sal e a absor¢ao do COs pela agua. E possivel inferir que
a diminuicao da solubilidade do CO4 no liquido devido a presenca do NaCl diminui
o efeito da reacao quimica entre o CO, e a agua.

De modo a avaliar o efeito da reacao quimica no fluxo de CO, tanto em relacao
a temperatura e a vazao do liquido absorvedor quanto em relacao a concentragao
de NaCl, o fator de enriquecimento (E) foi parametrizado. Os valores do fator de
enriquecimento foram variados entre 1 e 1,6 com incremento de 0,1.

A Figura 4.5 ilustra a influéncia do fator de enriquecimento no fluxo de COq
quando a vazao do liquido é de 50 L/h. E possivel perceber que o aumento do
fator de enriquecimento proporciona maiores fluxos de remocao de CO,, como era
de se esperar. Vale notar que o fator de enriquecimento estimado, para que o fluxo
calculado seja igual ao experimental, é menor para 10 °C' do que para 20 e 30
°C'. O fator E de 1,17 é adequado para reproduzir o valor experimental quando
a temperatura do liquido absorvedor é 10 °C'. O valor de 1,32 para o fator E é
adequado quando as temperaturas sao de 20 e 30 °C.

Isto indica que o aumento da taxa de reacao quimica entre o COy e o liquido
absorvedor torna-se um fator importante a ser considerado para a predi¢ao mais

acurada do fluxo de CO, pelo modelo proposto para as temperaturas mais elevadas.
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Figura 4.5: Efeito do fator de enriquecimento E no fluxo de COs para diferentes
temperaturas e vazao do liquido absorvedor em 50L/h

A parametrizagao do fator de enriquecimento (E) foi realizada para analisar os
experimentos com e sem adi¢ao de NaCl no liquido absorvedor. O fator E ajustado
para o liquido contendo o sal apresentou o valor de 1,17, ao passo que esse fator
passou a ser de 1,56 quando considerado o liquido sem NaCl. Sendo assim, o efeito
da reagao quimica passa a ser mais consideravel quando nao ha adicao de sal no

liquido absorvedor.
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Figura 4.6: Efeito do fator de enriquecimento E no fluxo de COy para diferentes
teores de NaCl no liquido absorvedor.

A analise paramétrica do fator E mostra que o efeito da reagao quimica deve ser
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considerado no processo de absorcao de CO5 em agua para alcancar fluxos de CO,
mais precisos, ou seja, é necessario que seja utilizado um modelo para predizer os

valores do fator de enriquecimento (E).

4.6 Simulacao

A simulacao foi utilizada para avaliar as variaveis que apresentam maior influén-
cia no processo de remocao de COs utilizando contactores com membranas. O fluxo
de CO, foi avaliado em relacao a variacao da concentracao de CO, de alimentacao
na corrente gasosa, da concentracao de NaCl no liquido absorvedor, da vazao e da
temperatura do liquido absorvedor, assim como da vazao de alimentacao do gés.
Além disso, a drea de membrana requerida e o coeficiente de transferéncia de massa
foram avaliados em relagao as mesmas variaveis de processo.

O comprimento do mdédulo foi utilizado como varidvel para que 99% do COs
da corrente gasosa seja removido em todos os cendrios propostos, exceto quando se
pretendeu avaliar o efeito da remocao na area de membrana requerida. Dessa ma-
neira, diferentes comprimentos de mdédulo, consequentemente de area de membrana
requerida, foram obtidos. O fator de enriquecimento E foi considerado 1, visto que

o modelo representa bem as tendéncias do fluxo de CO,.

4.6.1 Cenarios propostos

A Tabela 4.3 apresenta as variacoes propostas na concentracao de CO, da ali-
mentacao, no teor de NaCl do liquido absorvedor, na vazao da corrente liquida, na

temperatura do liquido e na vazao de alimentacao do gas.

Tabela 4.3: Condigoes operacionais para a simulagao.

Fase Gasosa Fase Liquida
Concentragao Teor
Pressao de Vazao Pressao | Vazao | Temperatura de
(bar) CO, (mL/min) | (bar) (L/h) (°C) NaCl
(%) (%)
2 10e1l 150 a 20 2,2 100 a 7 50 a 0 4,0 a 0,1

A faixa de cada uma das varidveis respeitou os limites provaveis de serem en-
contrados em um ambiente confinado tripulado em operacao por diversos dias sem
renovacao da atmosfera. A ampla faixa de temperatura e de teor de NaCl foi con-

siderado devido as diferentes regioes do globo terrestre em que é possivel operar
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com esse ambiente confinado. A pressao do gas foi mantida em 1 bar por repre-
sentar a pressao do interior desse ambiente confinado. J& o valor da pressao do
liquido respeitou a diferenca de 0,2 bar acima da pressao da corrente gasosa para
nao haver molhamento das fibras ocas. A faixa escolhida para as vazoes de gas e
de liquido foram consideradas para ampliar o conhecimento sobre comportamento

dessas varidveis operacionais no fluxo e na remocao de COs.

4.6.2 Resultados

Os resultados para simulagoes de cendrios em que a concentracao de COs na
alimentacao é 1% e 10% sao apresentados na Figuras 4.7 e 4.8. A remocao de CO,
foi variada de 10% a 99%. A temperatura e a vazao do liquido foram mantidas
respectivamente em 10°C' e 20 L/h, ao passo que a vazao do gés foi mantida em 100
mL/min.

A Figura 4.7 apresenta o efeito remocgao de COs no fluxo de CO, para as duas
concentracoes na alimentagao. O fluxo de CO5 é maior para a concentracao de 10%
do que para a concentracao de 1% em todos os valores de remocgao. Esse resultado
é esperado, uma vez que quanto maior for a concentracao de entrada, maior sera
a forca motriz para a transferéncia de massa do CO, do géas para o liquido. Além
disso, é possivel perceber que o aumento da remogao de CO4 faz com que o fluxo de
COy diminua. Esse resultado pode ser explicado pela diminuicao da forca motriz ao

longo do médulo causado pelo aumento da remocao de COs.
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Figura 4.7: Efeito da remocao CO, no fluxo de COs calculado para as concentracoes
de alimentagao de 10% e 1% (Gés: vazao - 100 mL/min e pressao - 1 bar; Liquido:
vazao - 20 L/h, pressao 1,2 bar e temperatura - 10°C" ).
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Na Figura 4.8 é possivel observar que a area de membrana requerida cresce
de forma assintética quando a remocao aproxima-se de 100%. Isto indica que a
depuracao da corrente de saida acima dos 90% de remoc¢ao de CO5 implica em um
aumento de area muito significativo. Esse comportamento indica que deve haver um
compromisso entre a qualidade da corrente de saida e o custo do equipamento devido
ao aumento da drea. B possivel observar, também, que os médulos para purificar
correntes de alimentacao contendo 1% de CO5 sdo ligeiramente maiores do que para

a concentracao de 10%.
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Figura 4.8: Efeito da remocao de COs na area de membrana requerida, com dife-
rentes concentragoes de CO, na alimentagao: 10 % e 1% (Gds: vazao - 100 mL/min
e pressao - 1 bar; Liquido: vazao - 20 L/h, pressao 1,2 bar e temperatura - 10°C' ).

Os resultados para a simulacao dos diferentes cenarios propostos, mantendo a
concentracao de CO, na alimentacao em 10%, foram comparados em um mesmo
grafico. Para faciliar a comparacao dos diferentes cenarios, os valores de cada varidavel
de processo foi dividido pelo maior valor de cada uma delas, obtendo-se uma varidavel
adimensional unitaria. Por exemplo, a concentracao de NaCl na fase liquida variou
de 0 até 4 %. Com essa abordagem, a variavel unitaria que representa a concentragao
de NaCl do liquido estda compreendida na faixa de 0 até 1.

Pela Figura 4.9, é possivel perceber que o aumento da vazao de liquido favorece
o fluxo de CO,. Entretanto, é preciso entender que, desta vez, além do aumento da
forca motriz pela renovagao mais acentuada de liquido na interface, a hidrodinamica
no casco do médulo estd variando com a vazao do liquido. O aumento da vazao
promove a diminui¢ao da camada limite no liquido e, portanto, diminui a resisténcia

a transferéncia de massa.
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Figura 4.9: Efeito das variaveis de processo: temperatura do liquido, teor de NaCl,
vazao do liquido e vazao de entrada do gas no fluxo de COy calculado (Remogao de
99% utilizando as condigoes da Tabela 4.3).

O fluxo de CO5 descresce mais acentuadamente com o aumento da temperatura
do liquido absorvedor. A temperatura afeta principalmente a solubilidade do CO,
no liquido absorvedor, diminuindo a tranferéncia do mesmo para a fase liquida. O
aumento do teor de NaCl e o aumento da vazao do gés geram aparentemente uma
diminigao do fluxo de CO5 na mesma intensidade. O aumento da salinidade promove
uma competicao entre o processo de solvatacao dos fons do sal e de absorc¢ao do COs,
gerando o chamado o efeito salting-out.

A Figura 4.10 apresenta a variacao da area de membrana requerida em relagao
aos cenarios da Tabela 4.3. A vazao de liquido influencia a variagao da area de forma
mais acentuada do que as outras varidaveis. Na menor vazao de liquido considerada, a
drea de membrana requerida ¢ de 21,8 m?, enquanto isso a drea vale 0,82 m? quando
considerada a maior vazao do liquido.

Vale notar que a curva de variacao da area de membrana requerida com a vazao
do liquido apresenta comportamento assintético, atingindo um platdé a partir de
90% da vazao maxima. Sendo assim, a partir desse ponto, o aumento da vazao do
liquido nao resulta em grandes ganhos de drea de membrana. Portanto, a escolha
da vazao de liquido para operacao deve levar em consideragao os custos operacionais
de bombeamento em conjunto com os critérios de projeto do sistema de remocao
de CO;. A concentragdo de NaCl no liquido e a vazao de gds apresentam pouca

influéncia na variacao da area de membrana requerida.
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Figura 4.10: Efeito das variaveis de processo: temperatura do liquido, teor de NaCl,
vazao do liquido e vazao de entrada do gés na drea de membrana requerida (Remogao
de 99% utilizando as condigoes da Tabela 4.3).

Ainda avaliando a Figura 4.10, é possivel observar que o aumento da temperatura
também influencia de forma acentuada o aumento da area de membrana requerida.
Entretanto, o aumento da vazao do liquido promove uma diminuicao mais acentuada
da area de membrana requerida do que o aumento promovido pela elevacao da
temperatura.

Pela analise da Figura 4.11 é possivel perceber que o aumento da vazao do liquido
apresenta maior influéncia no coeficiente de transferéncia de massa do que o aumento
da temperatura do liquido absorvedor. A vazao do liquido promove o aumento do
coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida pelo aumento do nimero de
Reynolds.

J4 o aumento da temperatura influencia diretamente no coeficiente de distri-
bui¢ao (m) do COq entre o gis e o liquido e no aumento do nimero de Reynolds.
O coeficiente de distribuicao é o produto entre a constante de Henry, a constante
universal dos gases e a temperatura absoluta. Mesmo com a diminuicao da solu-
bilidade de Henry, o coeficiente m aumenta com a temperatura. Além disso, como
a difusao do CO4 no liquido foi considerada constante, o aumento da temperatura
estd influenciando o aumento do niimero de Reynolds promovido pela diminuicao da
viscosidade do liquido.

Apesar da temperatura influenciar o aumento do coeficiente de transferéncia
de massa global, pelo aumento tanto do coeficiente de distribuigdo (m) quanto do
nimero de Reynolds pela diminuicao da viscosidade do liquido, o efeito promovido

pelo aumento da vazao de liquido é mais relevante.
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Figura 4.11: Efeito das variaveis de processo: temperatura do liquido, teor de NaCl,
vazao do liquido e vazao de entrada do gas no coeficiente global de transferéncia de
massa calculado (Remocgao de 99% utilizando as condigoes da Tabela 4.3).

Pela analise da Figura 4.11, tanto o aumento da vazao do gas quanto o aumento
da concentracao de NaCl no liquido absorvedor nao possuem nenhuma influéncia
na variagao do coeficiente de transferéncia de massa. Essas variaveis influenciam
na transferéncia de massa no gas e na membrana, etapas que nao sao limitantes
para a transferéncia de massa global. Os resultados da simulacao do processo de
remocao de CO,, indicam que alteracoes na concentracao inicial de COy podem ser
compensadas pelo controle da vazao e temperatura da fase liquida. Em alguns casos,
como em operacoes off-shore, onde a dgua do mar estd em abundancia, seria um gasto
energético desnecessario controlar a temperatura do liquido. Nesse caso, controlar
a vazao do liquido é de exterma importancia para obter os melhores resultados do

processo de remocao de CO, utilizando contactores com membranas.

4.7 Estudo de Caso

Apés entender que a vazao do liquido absorvedor € a variavel de processo que mais
influencia no fluxo de COs, é natural simular a aplicacao do processo de remocao de
COs utilizando contactores com membranas e 4gua do mar como liquido absorvedor

em ambientes confinados.
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4.7.1 Determinacao das Condigoes de Operagao

Pensando na remogao de CO4 de ambientes confinados habitaveis, a concentracao
de CO4 nao deve ultrapassar o limite de 1%. Para a escolha do comprimento das
fibras ocas, que em 1ultima andlise determina a area de membrana de um moédulo, é
importante levar em consideracao as vazoes de liquido que podem ser utilizadas na
operacao do processo de remogao de CO,. Nesse sentido, é apresentada na Figura
4.12 a variagao da taxa de remocao de CO, em funcgao da vazao do liquido absorvedor
para diferentes comprimentos de fibra oca. A taxa de remoc¢ao [mol/h] de COy pode
ser definida como sendo a diferenca entre a vazao molar de entrada e a vazao molar

de saida de CO, em um modulo.
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Figura 4.12: Escolha do comprimento do médulo: Taxa de remocao de CO, em
fungao da vazao de liquido para diferentes comprimentos do médulo (1% CO4 e 100
mL/min na alimentacao).

E possivel observar na Figura 4.12 que a taxa de remoc¢ao de COq atinge um
limite com o aumento da vazao de liquido absorvedor. Além disso, quanto maior
for o comprimento da fibra oca, menor é a vazao para que esse limite seja atingido.
Isso significa que todo o CO, é transferido da fase gasosa para a fase liquida, corres-
pondendo a uma remocao de praticamente 100% desse componente. Nesse sentido,
¢ importante ressaltar que modulos muito pequenos implicam em maiores gastos
com bombeamento e menores taxas de remocao de CO,. Para que o compromisso
entre custo com equipamento e custo de operacgao seja respeitado, o comprimento
das fibras ocas de 1 m foi escolhido.

Uma vez determinado o comprimento do mdédulo a ser empregado na remocao

de CO5 em ambientes confinados, é importante avaliar as condi¢oes de operacao do
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processo. A temperatura da agua do mar, bem como a concentracao de NaCl sao
condicoes inerentes ao mar e, portanto, devem ser assimiladas no projeto do processo
de remocao CO;. A temperatura de 10°C' e a concentragao de 3,5% de NaCl sao
tipicamente encontradas nas profundidades de operacao de submarinos.

Além disso, é preferivel empregar pressoes de 1 e 1,2 bar, respectivamente, para
as correntes de liquido e gas, de modo a evitar maiores gastos com bombeamento
e compressao. Tomando como base essas condicoes, é necessario definir as vazoes
de liquido e de gas que serdo empregadas. A Figura 4.13(a) apresenta a taxa de
remocao de CO, em funcao da vazao de gas para diferentes vazoes de liquido, ao

passo que na Figura 4.13(b) é apresentada a remocao de COs.

(a)
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=500 L/h
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Figura 4.13: Escolha das condigbes de processo: (a) Taxa de remocao de CO, e
(b) Remogao de COy em fungao da vazao de géas para diferentes vazoes de liquido
(Comprimento do médulo: 1 metro).
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Com base na analise da Figura 4.13(a), é possivel perceber que a taxa de remog¢ao
de CO5 aumenta com o aumento em conjunto da vazao de liquido e da vazao de gas.
Esse aumento apresenta um limite causado pela diminuicao do tempo de residéncia
do gés dentro do processo, como € possivel perceber pela curva em que a vazao
de liquido é de 100 L/h. A Figura 4.13(b) mostra claramente como diminuicao
da remocao de CO, com o aumento da vazao de gas se fixar a area de membrana
e a vazao de liquido. Nesse sentido, é possivel definir as condicoes de operacao
para o processo de remogao de COy em ambientes confinados: 500 L/h - vazao de
liquido, 1,2 bar - pressao da corrente liquida, 10°C' - temperatura do liquido, 3,5%
- concentragao de NaCl , 200 L/h - vazao de gés e 1,0 bar - pressao da corrente
gasosa.

Vale ressaltar que as vazoes escolhidas serao empregadas em um modulo e que
a vazao total utilizada vai depender da quantidade de mddulos empregadas, que
sera determinada apds a simulagao da dinamica de remocao de CO, em ambientes

confinados, realizada a seguir.

4.7.2 Dinamica de Remocao de CO, de Espagos confinados

Nesta secao sao apresentados os resultados da simulacao em que o processo é
utilizado para remover CO, de um espaco confinado, com base nas seguintes consi-

deracoes:

[ - O ambiente confinado possui geometria cilindrica com 10 metros de diametro

e 95 metros de comprimento;
IT - O tempo de operacao é de 90 dias;
III - A composicao inicial do ambiente é de 0,03% de COy e 99,97% de Ny ;
IV - O ntimero de mols de Ny é constante durante todo o tempo de operacao;

V- 0O CO; é o tinico contaminante presente na atmosfera com taxa de geragao
de 1,68 m3/h ;

VI - Os gases sao ideais e estao a 25°C e 1 bar.

O modelo matemaético para a variacao do nimero de mols do COy no tempo
em um espacgo confinado, em que sé ha geracao e remocao do gas, pode ser escrito

conforme a equacao 4.30:

dnco2
dt

= G002 — F002 .nM (430)
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onde neo, em [mol] é o numero de mols de CO4, G, em [mol/h] é a taxa de geragao
de COy, Foo, em [mol/h/modulo] é a taxa de COq que é removido e nM é o nimero
de médulos empregados, que é calculado pela razao entre a area total de membrana
requerida e a drea de um modulo. A taxa de COq (Feo,) foi calculada pelo modelo
matematico desenvolvido nesta dissertagao (equagoes de 4.12 a 4.19), sendo portanto
acoplado a equacao 4.30.

Para realizar as simulagoes foram utilizadas vazoes na faixa de 483 a 1.208 m?/h
para o absorvente e vazoes na faixa de 193 a 966 m?3/h para o gds, além de dreas

2. Estes valores de vazao tanto de gés

de membrana variando de 2.000 a 5.000 m
quanto de liquido correspondem a multiplicagao dos valores de vazao de cada cor-
rente escolhidos para um maédulo pelo nimero de médulos correspondente a area de
membrana utilizada. O volume do espaco confinado considerado é de 7.460 m? e
contém inicialmente 3 x 10° mols de Ny e 90 mols de CO,. A taxa de geracao de
CO., calculada com base na equagao dos gases ideais, é de 67,8 em mol/h.

A estratégia de remogao de CO, ficou estabelecida da seguinte maneira: o pro-
cesso de remocao serd ligado quando a concentracao de CO, atingir 0,9% e serd
desligado quando a concentracao atingir o valor de 0,5%. Vale lembrar que a concen-
tracao de CO4y nao deve ultrapassar o limite de 1% durante todo o periodo operacao.
Na Figura 4.14 sao apresentadas as dinamicas de remocao de CO, para diferentes

areas de membrana apds 90 dias de operacao do sistema.
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Figura 4.14: Dinamica de remogao de CO, para diferentes dreas de membrana: (a)
2.000 m?, (b) 3.000 m?, (c) 4.000 m?* e (d) 5.000 m?>.

Ao utilizar 2.000 m? de &rea de membrana, Figura 4.14(a), fica evidente que o
sistema de remocao nao foi capaz de manter a concentracao de CO, abaixo de 1%.
Por outro lado, analisando as Figuras 4.14(b) e (c), que representam as dreas de
3.000 m? e 4.000 m? respectivamente, é possivel notar que o sistema de remocao
manteve a concentragao de COy abaixo de 1%, sem atingir o limite inferior de 0,5%.
Nesses casos, o sistema ficou ligado durante todo o tempo restante da operacao e a
concentracao de CO, ficou constante atingindo os valores de 0,8% e 0,6% para as
dreas de 3.000 m? e 4.000 m? respectivamente.

Analisando a Figura 4.14(d), é possivel perceber que o aumento da drea de
membrana para 5.000 m? implicou na oscilacao do estado do sistema, criando ciclos
repetitivos em que o sistema liga e desliga. Nesse caso, o nimero de ciclos é muito
elevado, o que poderia causar danos ao sistema durante a operagao. Sendo assim, é
preferivel utilizar uma area de membrana menor e que esteja dentro do intervalo de
3.000 a 5.000 m?2.

Por meio desses resultados, é possivel demonstrar que o processo de remocao
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de COy utilizando contactores com membranas pode ser aplicado na purificacao
da atmosfera de ambientes confinados. Considerar que o Ny nao é removido pelo
processo é uma simplificacao que nao invalida o estudo de caso. Apenas reforca que
o sistema de remocao dos contaminantes do espaco confinado deve ser seletivo ao
COs.

4.8 Conclusoes

e O modelo matematico preveé de forma satisfatéria o comportamento do fluxo de
CO4 em relagao as variaveis de processo consideradas, apesar de nao considerar

a reagao quimica entre o COy e a dgua;

e A vazao do liquido é a variavel operacional que gera maior influéncia no au-
mento tanto do fluxo de COy quanto no coeficiente de transferéncia de massa
global, assim como na diminuicao da area de transferéncia de massa para a

remocao de 99% do CO, da corrente inicial, sem considerar a reagdo quimica;

e Considerar o efeito da reacao quimica do CO, com a dgua no modelo é rele-

vante para a predicao mais acurada do fluxo de COo;

e O aumento simultaneo da vazao da corrente liquida e da corrente gasosa pro-
move aumento na taxa de remocao de CO5 do processo utilizando contactores

com membrana, quando a area de membrana ¢ fixada;

e O processo mostrou-se viavel para controlar a concentragao de COs em um
ambiente confinado, sendo a area de transferéncia de massa o fator mais impor-
tante, apds a definicao das varidveis de processo, para que o sistema mantenha

a concentracao de COq abaixo de 1%.
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Capitulo 5

Conclusoes

5.1 Resumo

Neste capitulo sao apresentadas as conclusoes gerais considerando o desenvolvido
dos trés capitulos anteriores. Além disso, sao apresentadas sugestoes de trabalhos
futuros, desta maneira, colaborando para a continuidade dos estudos voltados ao

processo de remocao de CO, utilizando contactores com membrana.

5.2 Consideracoes Finais

O processo para a remogao de CO, utilizando contactores com fibras ocas se
mostrou viavel utilizando-se uma corrente contendo NaCl dissolvido. Tal processo é
promissor para aplicacoes off-shore, onde ha abundancia de dgua salgada.

Os resultados experimentais obtidos, por meio dos experimentos com o moédulo
comercial contendo fibras ocas de polipropileno (PP), mostraram que a remocao de
CO4 é viavel quando uma corrente contendo 3,5% de NaCl e com pH 8 foi utilizada
como liquido absorvedor. Foi constatado que a vazao do liquido absorvedor é a
variavel de processo com maior influéncia sobre o fluxo de CO,, 0 que mostra que
a resisténcia a transferéncia de massa no liquido é dominante. O efeito positi-
vo do aumento da vazao supera o efeito negativo da elevacao da temperatura do
liquido absorvedor no fluxo de CO5. Além disso, o aumento do teor de NaCl, apesar
de diminuir o fluxo de CO,, promove o aumento relativo na absorcao do COy em
comparacao com o No.

As fibras ocas de poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF), que foram preparadas
utilizando-se como aditivo na solucao polimérica o acido adipico, apresentaram es-
trutura anisotrépica contendo uma regiao esponjosa no interior da fibra oca, uma
regiao com macrovazios digitiformes e uma camada superficial com poros nanomé-

tricos. A caracterizagao por microscopia de feixe de hélio mostrou claramente que a
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superficie externa da fibra oca de PVDF apresenta poros nanométricos variando de
10 a 40 nm de diametro. O desempenho durante o processo de remocao de CO, das
fibras ocas sintetizadas no laboratoério foi melhor do que o obtido pelas fibras ocas
comerciais. Isto se deve a menor resisténcia a transferéncia de massa no médulo
confeccionado do que o moédulo comercial, em funcao das quantidades de fibras que
cada modulo possui. Nesse sentido, a engenharia da nanotecnologia desempenha
papel importante no controle do tamanho de poros da superficie externa das fibras
ocas, o0 que em tultima andlise evita uma diminui¢ao no desempenho do processo
devido ao molhamento.

O modelo matematico deduzido considera que a absorcao do COy pelo liquido
ocorre de forma fisica, ou seja, sem reagao quimica. Essa consideracao leva a fluxos
de remocao de COy calculados ligeiramente inferiores aos experimentais. Apesar
disso, o modelo representa bem as tendéncias de variagao do fluxo de CO4 em relagao
as variaveis de processo. O modelo matematico ratificou que a vazao do liquido é a
variavel de processo que mais influencia na variagao do fluxo de COs.

O estudo de caso proposto mostra que a aplicagao de contactores com membra-
nas para a remocao de CO, de ambientes confinados utilizando dgua do mar como
absorvente é viavel. A area de transferéncia de massa é o fator principal que de-
termina a concentracao final do CO, no ambiente confinado ao longo do tempo de
simulagao. A vazao de liquido passa a ser importante quando uma mesma area é
considerada. Além disso, o aumento simultaneo da vazao da corrente liquida e da
corrente gasosa implica em aumento na taxa de remocao de CO,, mostrando que
deve haver um compromisso entre essas duas variaveis de processo.

Com o desenvolvimento desta dissertacao, foi possivel comparar um modulo co-
mercial com um moédulo contendo fibras ocas sintetizadas em laboratoério. O desem-
penho das fibras ocas de PVDF sintetizadas foi superior ao das fibras de PP comerci-
ais. Foi demonstrado que o processo de remocao de CO, utilizando contactores com
membranas com agua salgada como liquido absorvedor é viavel e promissor para
aplicacoes off-shore. O desenvolvimento do modelo matematico contribuiu para o
melhor entendimento da influéncia de cada variavel de processo na remocao de COs.
Além disso, o processo mostrou-se viavel para controlar a concentracao de CO, de

um ambiente confinado.

5.3 Sugestoes para Estudos Futuros

Um campo pouco investigado na remocao de CO, utilizando contactores com
membranas é a utilizacao de dgua do mar como liquido absorvedor. A tentativa
simplificada de reproduzir a dgua do mar em laboratorio pela adigao de NaCl e

correcao continua do pH foi um primeiro passo para o completo entendimento da
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remocao de COy intermediado por contactores contendo fibras ocas com dgua do
mar. E necessdrio testar uma mistura que represente de forma mais fidedigna a
agua do mar, até mesmo utilizar a agua do mar propriamente dita. Outras fibras
ocas comerciais devem ser testadas, inclusive fibras contendo uma pele densa na
superficie externa.

Outro ponto a ser considerado, é o desenvolvimento e a caracterizacao de fibras
ocas de PVDF de modo a elucidar a formagcao das regioes da morfologia anisotrépica.
A técnica de microscopia por feixe de hélio, por nao necessitar que as amostras sejam
metalizadas, é promissora para avaliar a morfologia das fibras ocas formadas. Além
disso, a confeccao de médulos contendo mais fibras ocas sintetizadas em laboratério
¢ de fundamental importancia para a comparacao entre diferentes médulos, de modo
a diminuir o efeito da vazao do liquido no fluxo de CO,.

Além disso, é preciso desenvolver um modelo matematico que consiga prever a
reacao quimica do COy com a agua para diferentes temperaturas e teor de NaCl.
E preciso considerar, também, a variagao da difusao dos gases no liquido com a
temperatura.

A operagao por longos periodos pode levar ao molhamento dos poros das fibras
ocas, o que pode modificar de forma significativa a magnitude da transferéncia de
massa da fibra oca. Obter um modelo capaz de considerar o molhamento é de
fundamental importancia para prever o comportamento do fluxo de CO4 para longos
periodos de operacao.

Outro ponto importante a ser investigado, é desenvolver testes de desempenho
em escala piloto. Dessa maneira sera possivel avaliar como o aumento de escala
influéncia no processo de remocgao de CO, utilizando contactores com membranas,
além de ser possivel validar o modelo matemético proposto em uma escala maior.

Essas acoes futuras sao primordiais para o desenvolvimento desse processo.
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