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RESUMO

Tecnologias inovadoras sdo necessdrias para atender as normas de tratamento de dguas
produzidas cada vez mais rigidas, visto que a maioria dos processos de separacdo € limitada a
particulas superiores a 10 pum. Os processos de separacdo utilizando membranas ceramicas
veem despertando grande interesse da comunidade académica e industrial. Mesmo assim, t€ém
sido reportados poucos estudos, especialmente numéricos, referentes a aplicacio de
membranas inorginicas na separacdo dgua/dleo. Nesse sentido, realizou-se um estudo da
fluidodinamica do escoamento de fluidos em tubos permedveis (membrana ceradmica porosa
tubular), em regime laminar. As equacdes de conservacdo de massa, momento linear e
transporte de massa foram resolvidas com auxilio de uma malha estruturada usando o pacote
comercial ANSYS CFX 12. A velocidade de permeacdo local foi determinada usando o
modelo das resisténcias em série. A resisténcia especifica da camada polarizada foi obtida
pela equagcdo de Carman-Kozeny. Os resultados numéricos foram comparados e avaliados
utilizando-se de resultados analiticos e numéricos disponiveis na literatura apresentando boa
concordancia entre si. Os resultados numéricos indicam que, ao se utilizar o médulo de
separacdo casco/membrana tubular proposto, hd um favorecimento da transferéncia de massa

e uma reducdo da espessura da camada limite polarizada.

Palavras-chave: Transferéncia de massa, Agua produzida, FluidodinAmica computacional,

Membrana ceramica.
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ABSTRACT

Innovative technologies are needed to attend the requirements increasingly strict for
produced waters treatment, whereas the most separation processes are limited to particles
larger than 10 um. Separation processes using ceramic membranes is attracting great interest
from academic and industrial community. Nevertheless, it has been reported few studies,
especially numerical, regarding the inorganic membranes application in the separation
water/petroleum. Accordingly, a study of fluid-flow dynamics in porous tubes (tubular porous
ceramic membrane) was performed, in a laminar regime. The mass, momentum and mass
transport conservation equations were solved with the aid of a structured mesh using ANSYS
commercial package CFX 12. The permeation velocity local was determined by using the
resistance in series model. The specific resistance of the polarized layer was obtained by
Carman-Kozeny equation. The numerical results were compared and evaluated using
analytical and numerical results available in the literature presenting good agreement with
each other. The numerical results indicate that, using the proposed separation module (shell /
tube membrane), there is a mass transfer favoring and a reduction in the thickness boundary

layer polarized.

Keywords: Mass transfer, Produced water, Computational Fluid Dynamics, Ceramic

membrane.
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1. INTRODUCAO

O avango tecnoldgico apesar de promover intimeros beneficios sécio-econdmico, pode
ocasionar diversos danos ambientais e, muitas vezes quase que de forma irreversivel.
Tratando-se de contaminantes sélidos e liquidos, os corpos hidricos sdo os mais afetados.
Com o avanco da polui¢do, a tendéncia é uma reducdo do volume de dgua potdvel, sendo
necessario efetuar o tratamento de efluente para atender a qualidade do produto final dentro
das exigéncias necessdrias ao consumo.

Os processos de separacdo geralmente empregados na inddstria consomem uma
quantidade significante de energia, a exemplo da destilacdo. Além destes destaca-se outros
processos de tratamento de efluentes liquidos tais como: clarificadores, flotadores,
absorvedores, tanques de sedimentagdo, centrifugas e hidrociclones. Contudo esses
equipamentos sdo restritos as particulas maiores que 10 pm (SVAROVSKY, 2000;
SOUZA, 2010).

De acordo com Souza (2010) a influéncia do didmetro da gota de 6leo no processo de
tratamento de efluente contaminado com o6leo utilizando hidrociclone observou-se que, para
os diametros da gota de 6leo 20 um e 100 pm, as eficiéncias de separagdo foram 62% e 68%,
respectivamente. Porém para particulas menores que 10 um, a separagdo dgua/éleo ndo ocorre
utilizando o hidrociclone, devendo-se recorrer a outros processos de separacdo. Como
alternativa, a inddstria tem adotado o processo de separagdo empregando membranas,
indicada para moléculas menores que 10 pm.

O francés Abbé Nolet realizou um experimento em 1748, utilizando uma bexiga de
origem animal para a separa¢do dgua/ vinho. Essa bexiga animal funcionava como uma
interfase separando duas fases e seletivamente controlando o transporte de material entre as
fases. Portanto, Abbé Nolet verificou que o transporte da d4gua ocorria de uma solu¢ao mais
diluida para uma mais concentrada, quando estas eram separadas por uma bexiga permedvel a
passagem de dgua e impedindo a passagem do outro componente da mistura (vinho). Esse
fendmeno € caracterizado pela descri¢do das leis da difusdo reportado por Fick (1855) que foi
o autor da primeira membrana sintética a base de colédio (STRATHMANN, 1981).

Na década de 50 século XX, houve duas importantes descobertas: a primeira, em 1953
por Breton e Reid que relataram que membranas homogéneas de acetato de celulose, quando
utilizadas para osmose inversa, podiam apresentar retencdo elevada de sais; e a segunda, em

1960, por Loeb e Sourirajan, que aperfeicoaram uma técnica de preparacdo de membranas,
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objetivando aumentar o fluxo permeado de dgua, mantendo elevada a retencdo de sais. A
partir desses fatos o interesse e a necessidade de pesquisas inovadoras sobre o assunto
aumentou consideravelmente, pois a melhoria na seletividade e a reducdo da resisténcia ao
transporte das espécies permanentes representam alteracdes que podem tornar os processos
com membranas mais competitivos do que os processos de separacdo tradicionais (HOWELL
et al., 1993; ANADAO, 2010).

O tamanho das particulas a serem separadas define o processo de separagdo por filtracao
tangencial que pode ser por: microfiltracdo, ultrafiltracdo ou nanofiltragdo. Além de tratar- se
de uma tecnologia limpa é de facil manuseio, vidveis, econdmica e financeiramente
apresentam baixo custo energético. Nestes processos, o declinio do fluxo de permeado é
causado pelo processo de polarizagdo por concentragdo, sendo o fouling (incrustacio) o seu
maior empecilho. A reducdo no fluxo de permeado e na incrustacdo € realizada por métodos:
quimicos (modificagdo quimica na superficie da membrana), fisicos (campos elétricos que
atraem as particulas causadoras de incrustagdes) e hidrodinamico.

Os métodos hidrodinamicos consistem na modificacdo da configuracdo dos modulos de
separacdo por membranas (placa /quadro, espiral, fibra oca e tubular), de modo a promover
turbuléncia (inser¢do de chicanas, geracdo de vortices, entrada tangencial, etc.), objetivando
aumentar a taxa de cisalhamento diminuindo a espessura da camada polarizada e aumentando
o fluxo de permeado (BELFORT et al., 1994; BAKER, 2004;VIEIRA et al., 2012).

Tendo em vista a impossibilidade da medida experimental da camada limite de
polarizacdo é necessario simplificagdes no qual, assume-se a condi¢do de estado de equilibrio
na superficie da membrana para o calculo da concentracdo da espécie difundida (HWANG
and KAMMERMEYER, 1975).

Diante do exposto, este trabalho de pesquisa teve como finalidade estudar a evolucdo
dos processos de separagdo usando membranas, em especial as ceramicas. Utilizou-se a
Fluidodindmica computacional (CFD) para prever o escoamento dos fluidos em tubos
permedveis objetivando a determinagdo da espessura da camada limite de polarizagdo, tendo

em vista a impossibilidade de sua medida experimental.
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1.1. OBJETIVOS

1.1.1. Objetivo Geral

Estudar numericamente o processo de microfiltragdo empregando membranas cerdmicas

no tratamento de dguas produzidas.

1.1.2. Objetivos Especificos

e Desenvolver uma modelagem matemdtica para predizer o transporte de &dgua
produzida utilizando membranas ceramicas,

e Estudar o efeito do nimero de Reynolds e Schmidt, permeabilidade e concentracio na
camada limite polarizada e comparar com os resultados reportados na literatura;

e Estudar a distribui¢do de pressao, velocidade e campo de concentracdo no processo de
separacdo utilizando membrana tubular de microfiltracao;

e Propor modificacgdo na configuragio do modulo de membrana tubular em
microfiltragdo;

e Estudar a influéncia dos parametros fisicos e geométricos do modulo de separacdo tais
como: entrada e saida quadrada, espaco anular, no coeficiente de reten¢do do 6leo e na

camada limite de polarizacao.
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2. REFERENCIAL TEORICO

2.1. Agua produzida

Utilizada para os mais diversos fins, a d4gua € um recurso natural de fundamental
importancia para o planeta. A dgua potdvel tem sido reduzida nas dltimas décadas pelo uso
indevido e irracional, tornando-se cada vez mais escassa. Por esse motivo, tem 0 seu custo
crescente, principalmente em paises como a Republica do Iémen aonde seu valor chega a ser
superior ao do petréleo (HOWELL, 2004; SOUZA, 2009).

A dgua produzida contém geralmente alta salinidade, gotas de 6leo em suspensio,
produtos quimicos adicionados tais como, metais pesados e por vezes alguma radioatividade.
Tornando-se um poluente de dificil descarte agravando pelo expressivo volume envolvido
(SILVA, 2000). Na Figura 2.1 estd ilustrado a estimativa do volume de dgua produzida nas

unidades onshore (em terra) e offshore (no mar) com estimativa para 2015.

Figura 2.1 - Producdo global de 4gua produzida com estimativa para 2015.
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Fonte: AHMADUN et al., (2009)

Devido ao seu efeito agressivo, o seu descarte € regido pela norma da ABNT NBR
1067 (2004) e pela resolucago CONAMA N° 357 (2005) que estabelecem as condig¢des e
padrdes de langcamento de substancias toxicas nos efluentes, com a finalidade de evitar um
impacto danoso aos corpos receptores (SOUZA, 2009). Isto € devido ao fato de que o 6leo
despejado nas dguas consome oxigénio no processo de biodegradacdo, e dificulta a passagem

de luz, comprometendo desta forma a sobrevivéncia das espécies aquaticas. A producdo
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global da dgua produzida é estimada em cerca de 250 milhdes de barris por dia em
comparacao com 80 milhdes de barris por dia de petréleo, uma razao de 3:1 (DAL FERRO E
SMITH, 2007; AHMADUN et al. 2009; SOUZA', 2012).

Geralmente no tratamento da dgua produzida, ndo € possivel atender as especificacdes
exigidas aplicando apenas uma unica técnica, sendo necessdrio recorrer a dois ou mais
sistemas de tratamentos em série. A escolha da melhor tecnologia estd relacionada
principalmente na propriedade fisico-quimica do efluente, destino da dgua a ser reutilizada e

relac@o custo-beneficio.

2.2. Tecnologias e processos para tratamento de dgua produzida

Os  processos para separacdo  Oleo/dgua  incluem métodos como a
sedimentacdo/decantacdo, coagulacdo, floculacdo, filtracdo, adsorcdo, centrifugacao,
ultracentrifugacdo, tratamentos térmicos, entre outros. Contudo, com todos os métodos de
tratamento disponiveis, o indicado serd aquele que apresentar melhor desempenho

objetivando a conservagdo do meio ambiente de uma maneira econdmica.

2.2.1. Coagulagao

A coagulacdo é um processo amplamente usado no processamento primario de petréleo
e no tratamento de efluentes industriais. Sendo eficiente na remocao da turbidez de efluentes.
Consiste na desestabilizacdo das particulas coloidais em um sistema aquoso, preparando-as
para a sua remoc¢do nas etapas subsequentes do processo de tratamento. Parte da matéria
insolivel sedimenta quando permanece em repouso, outra fracdo é mantida em suspensao, no
estado coloidal, com diametros entre 1 um e 200 pm (ALMUBADDAL et al., 2009;
ALTAHER et al., 2011).

As particulas coloidais podem levar até 20 anos para sedimentar devido a baixa
velocidade de sedimentacgdo, por esse motivo deve-se provocar a coalescéncia das particulas
adicionando-se agentes coagulantes (sais inorganicos), formando assim, aglomerados de
particulas, mais facilmente removiveis do meio por sedimentagdo, filtracdo ou outras

operacoes.
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2.2.2. Floculacao

A floculagdo € um processo fisico onde as particulas coloidais tem seu tamanho fisico
aumentado quando aproximadas umas das outras, devido a acdo das vdrias forcas de atracdo
que atuam entre as particulas. Estas particulas se agregam umas as outras formando
agregados, denominados flocos. A floculacdo é empregada quando se deseja a remog¢do de
solidos suspensos nos decantadores primarios, melhorando o desempenho dos decantadores
secunddrios.

Monteiro et al. (2009) estudaram a utilizacdo de processos combinados de coagulagdo e
floculagdo com membranas, verificaram que a adicdo de coagulantes antes de unidades de
ultra ou microfiltracdo, com ou sem sedimentagdo, pode aumentar a remoc¢do de matéria
organica natural, sendo eficientes na remocao de algas. Esse processo combinado (coagulacio
e floculacio com membranas) diminui a adicdo de produtos quimicos (tais como cloro) no
processo de tratamento, tornando-o menos agressivo e evitando a formacdo dos

trihalometanos.

2.2.3. Flotagao

A flotacdo € o processo fisico utilizado para a clarificacdo de efluentes, que visa a
remog¢do de particulas em suspensdo e/ou flutuantes de um meio liquido. A flotacdo consiste
na pressurizacdo do efluente com ar (agente de flutuacdo) aproximadamente entre 1 a 3 atm,
seguida de descompressao de modo que o gés dissolvido esteja presente em forma de bolhas
extremamente pequenas, que aderem as particulas sdlidas e suspendem a matéria para a
superficie devido a acdo da forca de sustentacdo das bolhas de ar. Aplicada para s6lidos com
altos teores de Oleos e graxas e ou detergentes tais como os oriundos de industrias
petroquimicas, de pescado, frigorificas e de lavanderias (GIORDANO, 1999).

A flotacdo de efluentes com 6leos emulsionados deve ser realizada apds o processo de
coagulacdo. A remocdo do material flotado pode ser realizada nos decantadores ou por
raspagem superficial. A flotagdo e os hidrociclones sdo os processos de separacdo Oleo/dgua

mais utilizado na industria do petréleo (THOMAS et al., 2001; SOUZA et al., 20121).
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2.2.4. Sedimentacdo/decantacdo

Desprezando-se o impacto, todos os sistemas de separagdo mecanica sélido/liquido
baseiam-se em dois principios: a sedimentagdo ou filtracdo (SVAROVSKY, 2000). A
sedimentacdo ou decantacdo € um processo fisico baseado na diferenca de densidade das
fases, em que a fase mais densa, por acdo da gravidade deposita-se no fundo do recipiente. E
um processo relativamente barato, podendo ser operado em batelada, ou processos continuo,
que tem sido mais eficiente. Amplamente utilizado na industria do petréleo, curtumes,

oficinas mecanicas e outras atividades que utilizam 6leo, porém este processo ndo é capaz de

remover 6leo emulsionado, sendo utilizado na etapa preliminar dos sistemas de tratamento

(SIMOES, 2005).

2.2.5. Adsor¢ao

Tradicionalmente, carvdes ativados tém sido utilizados como adsorventes de amplo
espectro em aplicagdes industriais tais como: no refino de 6leo mineral, remo¢do de
pigmentos organicos, purificacdo de dgua incluindo a remocao de fenol, aromaticos, dlcoois e
outros produtos quimicos presentes (RICHARDSON et al., 2002).

Segundo DOYLE E BROWN (2000), quando argila organofilica é utilizada em
conjunto com carvao ativado a concentracdo de hidrocarbonetos fica inferior dos padrdes de
qualidade da agua. Esses copolimeros podem reduzir o teor de 6leo cerca de 85% na 4gua
produzida. Contudo, apesar da alta eficiéncia na adsor¢do de um amplo nimero de compostos
e uma ampla faixa de concentragcdo, esse sistema necessita de constante regeneracdo do
carvao ativado, pois compostos organicos, tais como: acidos graxos e fendis, possuem forte

ligacdo de adsorcdo (CARVALHO et al. 2002).

2.2.6. Hidrociclone/ciclone

Os hidrociclones/ciclones sdo equipamentos utilizados largamente na inddstria de
petréleo no tratamento de dguas oleosas em plataformas petroliferas, em especial, unidades
offshore, devido a restricdo de carga e de espaco disponivel. Tem baixo consumo de energia e
podem operar a altas pressdes e temperaturas, apresentando um bom desempenho no
tratamento de dguas oleosas com concentragdes até 2000 ppm (SIMOES, 2005; SOUZA et
al.,2011; FARIAS et al., 2011; SOUZA et al., 2012).
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Diversos fatores podem influenciar no desempenho do processo de separacio
dgua/dleo, como: a geometria do hidrociclone, a capacidade de processamento, o tamanho das
gotas, a diferenca de densidade entre as fases, e a temperatura da mistura. Souza et al. (2010)
estudaram a influéncia da temperatura no processo de tratamento de uma corrente de dgua
oleosa utilizando hidrociclone e verificaram que € possivel aumentar a eficiéncia de separacao
dgua/dleo com o aumento da temperatura, obtendo-se eficiéncias variando de 56,6% a 62%
quando a temperatura aumentou de 20 para 100°C.

No entanto, os hidrociclones ndo conseguem separar 100%, assim o efluente
proveniente destes equipamentos, contendo ainda 6leo dissolvido em baixas concentracoes,
pode ser enviado para o tratamento utilizando filtros e/ou membranas, ou ainda pode ser
acoplado ambos (hidrociclone e membrana) em um unico moédulo aproveitando a
hidrodindmica do hidrociclone com a membrana inserida no interior do equipamento
favorecendo a transferéncia de massa, consequentemente aumentando o fluxo de permeado

como ilustrado na Figura 2.2.

Figura 2.2 - Esquema simplificado de tratamento dgua/dleo, sistema hidrociclone e
modulo membrana tubular em série.

Unidades onshore
ou effshore

Permeado

Concentrado

Alimentaca

Oleo concentrado

Médulo casco/membrana
tubular

Hidrociclone '5?',"

Oleo dissolvido E;;j}

Fonte: Prépria (2013)
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2.2.7. Filtragao

2

E uma operacdo unitdria que consiste na permeacdo do fluido através de um leito
contendo material filtrante (filtro), que retém as particulas sélidas dispersas neste fluido
conforme a capacidade do filtro e permite a passagem da fase liquida. A filtracao € o processo
mais simples e antigo utilizado no tratamento de efluente para obtencdo de dgua potdvel. Os
filtros podem operar de forma rapida com taxas de filtracdo entre 150 e 600 m/dia ou lenta,
que operam com taxas geralmente inferiores a 6 m/dia, embora na literatura existam
indicacdes de taxas superiores (DI BERNARDO, 1990).

Para o uso eficiente da filtracdo rdpida, € necessdrio um pré-tratamento da dgua bruta,
com coagulacdo quimica, podendo ou ndo haver a floculagdo e decantacdo ou flotacdo,
dependendo da qualidade da dgua a ser tratada. Na filtracdo lenta empregam-se membranas
que podem ter diferentes aplicacdes desde separacdo de liquidos até separacdo de gases
dependendo do diadmetro dos poros e a for¢a motriz aplicada no processo de separacao.
Portanto, o processo de filtragdo em membranas € atualmente o processo com maior

desenvolvimento para aplicacdes em efluentes industriais.

2.3. Membranas

2.3.1. Principio de funcionamento

De acordo com Strathmann (1981) as membranas funcionam como uma interfase
separando duas fases e seletivamente controlando o transporte de material entre as fases, ou
seja, permedvel a passagem de solvente (4gua) e impedindo a passagem do soluto.

O conhecimento da estrutura das membranas e sua relacdo com as propriedades de
transporte sdo de fundamental importancia para uma melhor compreensdo dos fendmenos
envolvidos nos problemas de separacdo e fornece informagdes que permitem a selecdo da
melhor estrutura para uma dada separacdo como ilustrado na Tabela 2.1. As membranas
podem ser utilizadas em processos de filtracao (F), microfiltracdo (MF), ultrafiltracao (UF),
nanofiltragdo (NF) e diélise.

A andlise do balanco de forcas que agem sobre uma particula depositada na superficie
da membrana é de fundamental importancia para o entendimento microscépico da deposicao
de soluto. Como pode ser observado na Figura 2.3a, as for¢as que atuam na superficie da

membrana sdo: arraste, velocidade tangencial, atrito, gravidade, interacdo entre as particulas,
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suspensdo inercial e as forcas de difusdo. A camada limite de concentragdo é formada logo no

inicio do processo de filtragdo até atingir o estado estaciondrio ilustrada na Figura 2.3 b.

Tabela 2.1 - Caracteristicas dos processos de separacdo utilizando membranas.

Microfiltragio  Ultrafiltragdo ~ Nanofiltragdio = Osmose  Didlise
Inversa
For¢a motriz AP AP AP AP AC
Tipo Porosa Porosa Porosa/Densa Densa Porosa
Transporte Convectivo Convectivo Convectivo/ Difusivo  Difusivo
Difusivo
Diametro 0,09-10 0,004-0,1 0,001-0,005 <0,002
(um)
Fonte: Prépria (2013)
Figura 2.3 - Balanc¢o de forcas sobre uma particula depositada na superficie da
membrana (a), e camada limite de polarizagdo por concentracdo (b).
Forca de suspenséo inercial Forcas de interacdes
- eletrostaticas
Difusio - van-der-Waals
- efettos estéricos
Velocidade tangencial u(x.y) (;
Forea de atri Forca de arraste
orga de atrito devido a velocidade
<:| |:> tangencial
v Forca de arraste devido ao fluxo de permeado +
forca gravitacional
{ Interacdes entre particulas + forca de arraste
= 7 1 7 1 | |
Fluxo de permeado ()
Espessura da
Sentido da alimentagio camada ]-”]JHE
de polarizacdo por
ux.v) Seio da suspensio concentragao
W 1 | ¥ — 5
z: ro| - Camada limite 8(x)
" [ : B R R } Camada de torta
= | ! I | |1 1| (foutimg)
Fluxo permeado
B (b)

Fonte: RADER (2003).
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A configuragdo de escoamento € uma importante caracteristica em operacdes de
separagdo utilizando membranas. Podem ocorrer de duas maneiras: fluxo cruzado (crossflow)
ou também conhecido como escoamento tangencial, e o escoamento perpendicular (dead-
end). No escoamento perpendicular o fluxo da alimentacdo é for¢ado a atravessar a membrana
perpendicularmente, causando um acimulo de soluto sobre a superficie da membrana que
aumenta com o tempo de filtracdo. Por outro lado, a aplicacdo do escoamento tangencial
diminui a tendéncia de formacdo de acumulo devido ao arraste das particulas. Por esse
motivo, a operacdo de escoamento tangencial tem crescido nas aplicagdes industriais

(RADER, 2003; HABERT et al., 2006; PORCIUNCULA, 2007).

2.3.2. Aspectos historicos e mercadologicos

A primeira membrana de microfiltracdo foi sintetizada por Schoenbein em 1845 (século
XIX). No entanto, a primeira aplicagdo aconteceu na Segunda Guerra mundial, devido a
necessidade de um método eficiente para o tratamento das dguas alemas em razdo do ataque
de bombas (ANADAO, 2010).

Verifica-se, ao longo dos anos, uma crescente projecdo do mercado global de
microfiltracdo, estimado em $1,2 bilhdes de délares americanos em 2010; esse valor aumenta
cerca de 8% durante os préximos 5 anos alcangando o valor de $ 1,8 bilhdes em 2015 (BCC

RESEARCH, 2010), como ilustrado na Figura 2.4.

Figura 2.4 - Valores do mercado global para microfiltracdo, com projecao até 2015.
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Fonte: Adaptado de BCC RESEARCH, (2010).
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A aplicagdo destinada a obtencao de dgua potavel foi de 232 milhdes délares no final do
ano de 2010; esse valor devera ser elevado para $ 296 milhdes em 2015 refletindo uma taxa
de crescimento anual de 5% (BCC RESEARCH, 2010).

Baseado no exposto observa-se a crescente utilizagao das membranas nas mais diversas
aplicacdes industriais (processos de separacdes em dreas de tratamento de rejeitos industriais,
processamento de alimentos, dessalinizacdo de &dguas, processos biomédicos, téxteis e
quimicos), como ilustrado na Figura 2.5, e consequente importincia desta tecnologia nos

processos separacao e tratamento de efluentes.

Figura 2.5 - Aplicacdes de membrana nos diversos setores.
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Fonte: Adaptado KIM e al (2013).

Por apresentar alta eficiéncia, as membranas podem competir com outras tecnologias
complexas para o tratamento da dgua, aplicada a baixos didmetros de particulas e teor de dleo,
porém com vazdes superiores a 150 m’/h. Técnicas cldssicas, a exemplo da separacdo de
gases, destilacdo criogénica, absorcdo e adsor¢do, que consomem grande quantidade de
energia na indudstria quimica, podem ser substituidas pelos processos aplicando membranas,
podendo representar uma melhoria na eficiéncia e uma reducdo de investimento.

Contudo, a escolha da técnica a ser utilizada no processo de separacdo € dependente da
analise econOmica e viabilidade técnica. A comparacdo de custos entre 0s varios processos é

complexa e, usualmente, dependente do problema em questdo. Por exemplo, a recuperacao de
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hidrogénio no processo de hidrodesulfurizagdo ilustrado na Figura 2.6, ilustra a vantagem da
utilizacdo da permeacdo de gds utilizando membranas densas, representando uma melhor

eficiéncia e uma reducdo nos investimentos, quando comparado com a planta de H,, segundo

HARBERT et al., 2006.

Figura 2.6 - Custo relativo para recuperac¢do de hidrogénio na hidrodessulfurizagdo
utilizando membranas.
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Fonte: HARBERT et al. (2006).

2.3.3. Tipos e configuracdes das membranas

As membranas podem estar dispostas em diversas configuragdes ou mddulos,
dependendo das caracteristicas da substancia a ser separada e das varidveis do processo. Nas
décadas de 1960 e 1970 houve o interesse comercial no desenvolvimento de tecnologias para
produzir médulos de membranas de baixo custo. A geometria do sistema € um parametro a ser
considerado na escolha do médulo da membrana; quanto mais complexa a geometria mais
dificil a andlise de acimulo de soluto sobre a membrana. A maior parte dessa investigacao
centra-se sobre o efeito da disposicao e angulo dos espacadores e do didmetro de filamentos
transversais sobre o regime de fluxo (DA COSTA et al., 1991; DA COSTA et al., 1993).

Zimmerer e Kottke (1996) analisaram os efeitos dos espacadores sobre a mistura e
distribuicao do tempo de permanéncia, e identificaram que, o “design” dos espacadores pode
aumentar a turbuléncia e instabilidade do liquido, ja Vieira et al. (2012) avaliaram o efeito do
aspecto geométrico sobre o comportamento das linhas de fluxo. Adicionaram um dispositivo
tubular formando um espago anular, este favoreceu a presenca de um fluxo turbilhonar

proporcionando uma elevacdo do volume de filtrado.
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Os primeiros projetos foram fundamentados em tecnologia de filtracdo simples, uma
realizada em um tipo de filtro prensa chamados de mdédulos de quadro e chapa e o outro
projeto em membranas na forma de tubos de 1 a 3 cm de didmetro. Ambos os projetos ainda
sao utilizados, mas devido ao seu custo relativamente elevado t€m sido amplamente
substituidas na maioria das aplicagdes a dois outros projetos, médulo espiral e do médulo de
fibra oca (BAKER, 2004).

Deve-se considerar alguns fatores na escolha do médulo a ser utilizado em um
determinado processo industrial, tais como: A uniformidade dos poros, a densidade de
empacotamento (relagdo entre drea da membrana disponivel para permeacdo e o volume do
moédulo) (mz/m3), a espessura da camada ativa (entre 10 e 150 pm) que representa a espessura
pelo qual os poros tém diametro minimo, a facilidade de limpeza do médulo, o controle de
fluxo e custo de fabricacdo. Na Tabela 2.2 estdo ilustradas especificacdes inerentes as

membranas de microfiltracao.

Tabela 2.2 - Especifica¢des tipicas de uma membrana de microfiltracdo

Taxa de fluxo em

Camada AP= 10

dp Variacdo dp Densidade nominal da (Ib/in”),70°F

(nm) (um) (poros/cmz) membrana
(nm) Agua (gal/min ft)

8.0 6.9-8.0 1x10° 8.0 144.0

5.0 4.3-5.0 4x10° 8.6 148.0

1.0 0.8-1.0 2x10’ 11.5 67.5

0.8 0.64-0.80 3x10’ 11.6 48.3

0.6 0.48-0.60 3x10’ 11.6 16.3

0.2 0.16-0.20 3x10° 12.0 3.1

0.1 0.08-0.10 3x10° 53 1.9
0.08  0.064-0.080 3x10° 54 0.37
0.03 0.024 6x10° 54 0.006

Fonte: SEADER AND HENLEY (2006).

Nas Tabelas 2.3 e 2.4 estdo citadas algumas especificacdes para a membrana de
microfiltragdo e aplicagdes dos diversos médulos em diferentes processos de separacdo por
membranas, respectivamente. Especificamente na Tabela 2.4 estdo ilustradas algumas

caracteristicas dos modulos.
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Tabela 2.3 - Aplicagdes dos médulos de membranas.

Moédulos Processos de separacdo
membranas Microfiltragdo  Ultrafiltragdo Osmose
Inversa
Tubular X X _
Espiral _ (x) X
Fibra Oca _ _ X
X — Usual; (x) - Aplicada com restricdes; (—) — Nao aplicado.
Fonte: PORTER, (1990); MULDER, (1996); SCOTT, (1995).
Tabela 2.4 - Caracteristicas gerais dos diferentes tipos de modulos.
Modulos De? si(31ade Custo Limpeza Polarizagao Resistencia Reposicao
(m“/m”) ao fouling
Tubular 30 a 200 Elevado  Alto Baixo Alta Sim/no
Placa/quadro 30 a 500 Elevado Boa Moderado Boa Sim
Espiral 200 a 800 Baixo Moderado Moderado Moderado No
Fibra Oca 500a9.000 Baixo Baixo Alto Baixo No

Fonte: Adaptado de SEADER AND HENLEY, (2006), MULDER, (1996), POTER (1990).
2.3.3.1. Moddulo de fibra oca

Nos ualtimos anos o médulo de fibra oca tem sido alvo de grande interesse devido as
vantagens oferecidas. Esse médulo possui uma relacdo entre a drea de permeacao e volume do
moédulo superior a drea da geometria que representa uma melhor utilizacdo do espago e
consequente redu¢do no custo do equipamento. As fibras ocas sdo fixadas por uma resina nas
extremidades, o fluxo da alimentacdo segue pelo interior das fibras e o fluxo de permeado é
extraido na parte externa do médulo (ANADAO, 2010).

Pode ocorrer o fendmeno de colmatagio, isto €, o entupimento dos poros da membrana,
caso seja submetido a efluentes com elevado teor de sélidos devido a alta densidade de
empacotamento do médulo. E utilizado apenas em processos de nanofiltracio e de osmose

inversa.
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O moédulo de fibra oca da Figura 2.7a em particular é utilizado para aplicacdes até
1000 psig. A aplicagdo desse médulo requer um pré-tratamento para a remog¢ao de particulas,
devido a localizacdo da entrada de alimentagdo o que pode ocasionar o entupimento
dificultando a passagem. O mdédulo da Figura 2.7b é geralmente utilizado para pressdes até

150 psig.

Figura 2.7 - Mdédulos de Fibra Oca para pressdo (a) 150 psig e (b) até 1000 psig.
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Algumas propriedades fisicas do médulo de fibra oca encontra-se na Tabela 2.5.

Tabela 2.5 - Propriedades fisicas do médulo de fibra oca

Fonte

Quantidade de Fibras por médulo 50 a 10.000 fibras Anadao (2010)

Diametro das fibras 50 23000 pm Baker (2004)
Espessura das fibras 100 a 400 pm Anadao (2010)
Velocidade de operacao 0,2a25m gt Anadao (2010)
Numero de Reynolds 500 a 3000 Anadao (2010)
Area/volume 10.000 m* m” Habert ef al. (2006)
Taxa de cisalhamento 2.000 a 16.000 s™! Anadao (2010)

Fonte: Prépria (2013).

2.3.3.2.  Moddulo placa/quadro

Esses moédulos placa/quadro sdo projetados de forma que as membranas estejam
dispostas paralelamente nas posicdes vertical ou horizontal entre espacadores. Os espagadores
sdo utilizados para oferecerem maior fluxo de permeado e transferéncia de massa conforme
ilustrado na Figura 2.8. A substituicdo da membrana é efetuada sem a perda do médulo. Sao
utilizadas em aplicagdes de pequena e média escala em quase todos os processos de separacao

por membranas.

Figura 2.8 - Médulo placa/quadro.

concentrado

4 alimentacao
S
/—'—"’_'d-_ { T

alimentacio

permeado

membrana

P /
\\v —toncentrado

<
espacador

Fonte: HABERT et al. (2006).



37

2.3.3.3.  Modulo espiral

Os moédulos em espiral sdo usualmente utilizado em aplicacdes industriais de
intermedidrias a altas pressoes, superiores a 3 atm, especialmente na separacao do gas natural
na indudstria do petréleo. Também sdao utilizados em aplicacbes de osmose reversa e
ultrafiltracdo. Além disso, estes mdédulos sdo considerados de menor custo de fabricagdo e
compacto, porém, restrito ao uso em situagdes de baixa concentragdo de sélidos suspensos na
alimentacdo.

As membranas, em formato de folhas, sdo enroladas juntamente com os espacadores,
em volta de um tubo central perfurado onde estd localizada a saida de permeado. Os
espacadores favorecem canais preferencias para a coleta do permeado e para o escoamento do
fluxo de alimentacdo. A drea da membrana desses médulos € aproximadamente entre 0,2 a 1
m”. Em escala industrial esses médulos sdo constituidos em viérios envelopes cada um com
dreade 122 m’ possuem diadmetros que ficam entre 20 e 30 cm e comprimento ente 90 e 100

cm ilustrado na Figura 2.9.

Figura 2.9 - Médulo espiral.
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2.3.3.4. Modulo tubular

Moédulos tubulares s@o aplicados quando a alimentagdo € constituida de particulas
grandes e/ou materiais suspensos, geralmente na microfiltracio e ultrafiltragdo,
principalmente quando hd necessidade de um maior controle de escoamento do fluido devido
a caracterfstica hidrodinamica dos fluidos, a exemplo da aplica¢do na separacdo dgua/dleo, o
que ocasionaria danos aos outros tipos de médulo.

No moédulo tubular, as membranas encontram-se suportadas no interior de um tubo,
podendo conter até 30 tubos conectados em série. A solucdo de alimentacdo é bombeada
através do tubo (os) presente no médulo. O suporte pode ser de ceramica, plastico ou aco inox
dependendo da aplicagdo. Contudo, em se tratando de membranas ceramicas o proprio tubo
ceramico constitui a membrana (Figura 2.10). Na Tabela 2.6 estdo ilustradas algumas

particularidades dos médulos tubulares de membranas poliméricas e ceramicas.

Figura 2.10 - Médulo tubular tipicamente para membranas de micro e ultrafiltracio.

Fonte: BAKER, (2004).
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Tabela 2.6 - Propriedades fisicas do médulo tubular

Membrana Membrana ceramica Fonte
polimérica
Tubos por médulo 1 a 30 tubos 1 a 30 tubos Anadao (2010)
Diametro interno dos tubos 12,5 a 25 mm 2 a6 mm Anadio (2010)
Comprimento 0,62a6,4m  Aproximadamente ] m Anadao (2010)

Fonte: Prépria (2013).

A facilidade de limpeza dos mddulos, alta resisténcia a incrustacdo, as caracteristica
hidrodinamicas e a aplicacdo em altas concentragdes na alimentacdo supera o seu elevado
custo de producdo. Contudo, muitas pesquisas vém sendo desenvolvidas com o intuito de
reduzir o custo desses médulos SILVA ef al., (2003); MAIA, (2006). GUIMARAES et al.
(2011).

Guimaraes et al. (2011) realizaram um estudo utilizando a reciclagem de residuos
alumina calcinada (70% w/w) e argila bentonitica (30% w/w) como matéria-prima alternativa
na fabricacdo de membranas ceramicas. Constataram que € possivel obter uma membrana
ceramica a partir de um residuo de baixo valor agregado, provocando uma redu¢do no custo

de producao dos médulos ceramicos tubulares, viabilizando sua aplicagao.

2.4. Mecanismo de escoamento
2.4.1. Retencao de fluidos (suspensdes) na membrana

A hidrodindmica em processos de separacdo utilizando membranas € de extrema
importancia e caracteriza-se pela combinacdo de um escoamento plenamente desenvolvido e
de um escoamento através dos poros descrito pela lei de Darcy, quando esse € considerado
fluxo incompressivel com poros de pequena porosidade. De forma geral a equacdo que
descreve o transporte de qualquer propriedade: massa, momento e energia é dada pela

Equagdo 2.1:
J=—A— (2.1)

onde J € fluxo volumétrico ou massico, A € uma constante que depende da natureza da forca

motriz aplicada, dF/dx € o gradiente da for¢a aplicada perpendicular a dire¢do do transporte x.
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a) Lei de Darcy

O fluxo através de meios porosos € descrito pela equagcdo de Darcy, lei basica que
governa o escoamento de fluidos através do meio poroso. O termo A da Equacdo 2.1,
representa a permeabilidade hidrdulica, dF/dx é o gradiente de pressdo para as membranas de
microfiltracdo, ultrafiltracio e nanofiltracdo, ou gradiente de concentracdo para as membranas
usadas em didlise e permeacdo de gases ou ainda pode ser o gradiente de potencial elétrico
para as membranas de eletrodidlise.

Dessa forma, a equacdo geral proposta para a determinacdo do fluxo de permeado no
processo de filtracdo convencional (RICHARDSON et al., 2002) é da forma dada pela
Equacdo 2.2.

S _lapl-jam
(Ry +R, )i (22)
onde J € o fluxo através da membrana expresso como a taxa volumétrica por unidade de area,
AP € a diferenca de pressdo aplicada através da membrana, também denominada, pressao
transmembrana, AIT ¢ a diferenca de pressdo osmotica através da membrana, p a viscosidade,
Ry, a resisténcia da membrana e R, a resisténcia da camada depositada na membrana ou
torta, no qual € definida como a resisténcia / unidade de espessura da camada de polarizagao
por concentragaood,.
sendo,
VG, 1,V
R, = a4 (2.2a)
onde r, € a resisténcia especifica do material depositado, V7, o volume total no filtrado, V;, o
volume da particula depositada, A,, € a drea da membrana, Cp, concentragcdo madssica da
particula na alimentacdo (volume da particula/volume da alimentagao).
Contudo, em muitos casos o estado estaciondrio ndo € alcancado devendo-se inserir
um fator B na Equacdo 2.2a para descrever a dependéncia com tempo de filtracdo

(RICHARDSON et al., 2002).

R = ﬂrpVTCh
PcTa (2.2b)

onde [} representa a fracdo de particulas remanescente na torta, que niao foram arrastadas pelo

fluxo mdssico, 3 encontra-se no intervalo entre 0 << 1.
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A determinagdo de R, foi avaliada por diversos autores sendo representada na Equagao
2.2c (MULDER, 1996; RICHARDSON et al., 2002; PARIS et al., 2002; DAMAK et al.,
2004; PAK et al., 2008)

R
R, = La,, r, ds (2.2¢)

Assumindo que, a camada de concentracdo seja homogénea, a Equagdo 2.2c torna-se:

R,=r,, (2.2d)

A resisténcia especifica r,, pode ser relacionada teoricamente pela equacdo de

Carman-Kozeny para particulas esféricas, como segue:

180 8 || L
r =
P g; alz) (2.2e)

onde g, € a porosidade da camada de polariza¢do por concentra¢do (volume de vazios da

torta) e a, € o didmetro médio da particula de soluto.
A taxa de escoamento diretamente proporcional ao gradiente de pressdo € expressa pela
varia¢do no modelo de Darcy Equagdo 2.3.
V., KAP
Sxt u (2.3)
onde Vi € o volume, S drea, t tempo, p viscosidade, AP diferenga de pressdo, ( a espessura

da membrana e a permeabilidade de Darcy, K.
b) Modelo de capilaridade (Equaciao de Hagen-Poiseuille)

O modelo de capilaridade é aplicado quando os poros do meio poroso consistem de
capilares cilindricos retos de igual tamanho. Esse consiste na dificuldade da utilizacdo do
modelo de capilaridade tendo em vista que ndo sdo levados em consideracdo os efeitos da
tortuosidade e da variacdo do didmetro dos poros da membrana no modelo matemdtico. E

dado por:

\/ nxSxzxrt AP

T 8 ¢ (2.4)

onde n é o nimero de capilares por unidade de area e r € o raio do capilar
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c) Equacgdo de Kozeny-Carman

E aplicada para poros consistindo de um feixe de capilares com se¢do transversal ndo
circular. Leva em consideragao os efeitos da tortuosidade no modelo, utilizando o conceito de

raio hidraulico.

\ g AP
Sxt K (1-e)S, xu ¢ (2.5)

onde S, € a superficie por unidade de volume da particula, k ¢é uma constante adimensional
dependente da estrutura dos poros. Comparando as Equagdes 2.3 e 2.5, a permeabilidade K é

dada por:

3
g

"t TKaers; 20

Considerando o escoamento laminar em escala macroscépica, as equacdes de Kozeny-
Carman sdo amplamente aplicadas em processos de filtracdo através de leitos porosos
especialmente no calculo da taxa de fluxo (HWANG e KAMMERMEYER 1975).

Durante o processo de separacdo liquido-solido por filtragdo, o fluxo diminui ao longo
do tempo devido a alguns fatores tais como: processos de incrustacdo dos poros (fouling),
polarizacdo por concentracdo, adsor¢io e formacao da camada gel, no qual € criada uma fina
camada na membrana causando resisténcias extras ao transporte de matéria através da
membrana.

Segundo MULDER (1996), o fendmeno de fouling é muito complexo e dificil de
descrevé-lo teoricamente. Tem uma influéncia econOmica negativa nas operacdes de
separacdo utilizando membranas e, portanto, devem ser minimizados de forma a otimizar a
seletividade da membrana e o fluxo de permeado. E comum confundi-lo com o fenémeno de
polarizacdo por concentracdo, no entanto, a extensao no qual esses fendmenos podem ocorrer
difere consideravelmente, segundo o autor.

A polarizag@o por concentracdo € inerente ao processo de filtracdo, ocorre na superficie
da membrana logo nos primeiros minutos de filtracdo. Esta relacionada com a seletividade da
membrana ao soluto. Provoca um declinio do fluxo com o tempo e pode modificar as
caracteristicas de retencdo de soluto na superficie da membrana (MULDER, 1996).

O fouling, também conhecido por incrustacdo, € o bloqueio dos poros causado por:

adsor¢do, precipitacdo e formacdo de torta. Pode ocorrer na superficie ou no interior da
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membrana, € um processo de deposicdo irreversivel ou reversivel dependendo do material
depositado na membrana e dos parametros fisico quimicos, sendo considerado o maior
problema durante o escoamento por meio de membrana (HABERT et al., 2006). As diferentes

resisténcias ao transporte através da membrana esta ilustrada na Figura 2.11.

Figura 2.11 - Diferentes resisténcias ao transporte através da membrana em processos

utilizando a pressdo como for¢ca motriz
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Fonte: Adaptado de MULDER, (1996).

Segundo HWANG e KAMMERMEYER (1975), o mecanismo de transporte de massa
através da membrana segue os seguintes passos (Figura 2.12): Difusdo através da camada
limite interna, Sor¢do dentro da membrana, Difusdo através da membrana, Desorcao, Difusio
através da camada limite externa da membrana.

Embora esta seja apenas uma simplificacdo tendo em vista a impossibilidade de sua
medida experimental, assume-se a condicdo de estado de equilibrio na superficie da
membrana para o calculo da concentracdo da espécie difundida (HWANG e

KAMMERMEYER, 1975).
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Figura 2.12 - Esquema do transporte de massa na membrana: (a) membrana em 3D (b)

ampliacdo da membrana no planoYX.

(a)
Fonte: Prépria (2013).

A condig¢do de estado estaciondrio € alcancada quando o transporte convectivo do soluto
para a membrana, J, C, mais o transporte difusivo do soluto que retorna ao seio da solugdo de
alimentacdo € igual ao fluxo de permeado, J, C,. A integracdo da Equacdo 2.7 atendendo as
condig¢des de contorno seguintes tem a solucdo representada na Equagdo 2.8.

dc
JVC'i-DAB E = JVCp (27)

onde J, € o fluxo volumétrico através da membrana medido sob as condi¢des de entrada do
processo.

X=0 = C=C,

X=0 = C=C,

Cm—Cp_eX Ix6
c,-c, Pp, (2.8)

4

A razdo entre as concentragdes na superficie da membrana e no leito da alimentacdo

Ci/Cy € conhecida por modulo da polarizagao por concentracio (Equacgdo 2.9).

%m - [%j (2.9)

0

A razdo entre o coeficiente de difusdo, Dyp, € a espessura da camada limite, o, é
chamada de coeficiente de transferéncia de massa k, parametro essencial no estudo de
transferéncia de massa objetivando projetar médulos de separacdo por membranas (Equacgdo

2.10) e a ordem de grandeza esta representada na Tabela 2.7.
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5 (2.10)

Tabela 2.7 - Ordem de grandeza do coeficiente de difusdo do soluto D4g

Ordem de grandeza (mzs'l) Fonte
Macromoléculas 107%a 10" Mulder (1996)
Baixo peso molecular 10° Mulder (1996)
Moléculas gasosas 10%a10° Mulder (1996)

Fonte: Prépria (2013).

Segundo MULDER (1996), ¢ importante representar o fluxo J e o coeficiente de
transferéncia de massa k em relacdo a polarizacdo por concentracdo, uma vez que o fluxo de
permeado € determinado pelos parametros de cada membrana utilizada. O coeficiente de
transferéncia de massa depende fortemente da hidrodindmica do processo e, contudo podendo
ser variado e otimizado, manipulando o fluxo J e o coeficiente de transferéncia de massa k.
Este dltimo pode ser variado aumentando a velocidade de alimentacio e mudando as
configuragdes do médulo da membrana (diminuido o comprimento, aumentando o didmetro
hidrulico ou um projeto de forma a promover uma maior turbuléncia). O coeficiente de

transferéncia de massa k esta relacionado com o niimero de Sherwood (Sh).

d
ShszdhzaXRebXSCC d_h (211)
AB L '

onde Re, Sc, a, b, ¢ e d sdo os numeros de Reynolds, e Schmidt e as constantes

respectivamente.
d,xV  pxVxd
Re=—" = k
iy 1 (2.12)
v H
Sc= =
Dyp  pXxDpg (2.13)

onde v € a viscosidade cinemética, dj, € o didmetro hidrdulico, p € a viscosidade dindmica, V é
a velocidade de escoamento, L. € o comprimento do tubo ou do canal e Dyp é o coeficiente de
difusao.

Algumas relagdes semi-empiricas para o coeficiente de transferéncia de massa em tubos e

canais estdo representados na Tabela 2.8.
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Tabela 2.8 - Coeficiente de transferéncia de massa em vdrios regimes de escoamento

Laminar Turbulento

Tubos  Sh=kxdy/Dag =1.6x (RexScxd,/L)"* Sh=0,04x Re®’xSc"

Canais Sh=1,85% (RexScxd,/L)*> Sh=0,04x Re*"’xSc"**

Fonte: MULDER (1996)

DAMAK et al, (2004) confirmaram que a polarizagdo por concentracdo pode ser
analisada em termos da espessura da camada limite de concentrag¢ao, que definiram-na como a
distancia da superficie da membrana ao local onde a relacio (C-Co) / Co € inferior ou igual a
107, no qual C e Co sdo as concentracdes de soluto e na alimentacdo, respectivamente.
Verificaram que a espessura da camada limite de concentragdo, 8, aumenta ao longo da
membrana, e diminui a medida que aumenta o nimero Schmidt. Concluiram que a evolucao
da espessura da concentracdo da camada limite local para um dado nimero de Reynolds de
parede depende dos valores do numero Schmidt e do numero de Reynolds axial

respectivamente, utilizando as seguintes correlacdes baseadas em dados empiricos:

5 0,33

=0, 2(%) (ReSc) ™" (1-1,143-Re ' §c1% Re™) (2.14)
5 0,33 -

L= 2(%) (ReSc) " Re, **(1-0,4377 - Sc " Re,*'>") (2.15a)

As correlacdes (Equacdes 2.14 e 2.15a) sdo validas nos intervalos Re= 300 a 1000,
Re,= 0,02 a 0,3, Sc= 600 a 3200 e zZD= 0 a 100, em que D € o diametro de entrada da
membrana tubular, z a coordenada axial, Re é o nimero de Reynolds, Re,, o nimero de
Reynolds de parede e Sc o nimero de Schmidkt.

Virios estudos tém sido realizados analisando os efeitos das caracteristicas dos poros no
modelo de escoamento através da membrana. MIN e HU, (2011) fizeram uma andlise
tedrico/experimental da permeagdo de vapor de dgua através de uma membrana microporosa
utilizando o SEM (scanning eléctron microscope) para a andlise da microestrutura da
membrana. Os testes de permeagdo de vapor d’agua foram realizados para a medida da
resisténcia a transferéncia de umidade total incluindo as resisténcias a transferéncia na

camada limite em ambos os lados da membrana.
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MIN e HU, (2011) combinaram Knudsen, difusdo molecular e o escoamento de
Poisseuille na modelagem de permeagdo transmembranica como representado no esquema
ilustrado na Figura 2.13. Concluiram que fixando o didmetro médio do poro existe uma
relacdo restrita entre a porosidade superficial, taxa de tortuosidade do poro e no desvio padrao

adimensional.

Figura 2.13 - Modelo de transferéncia de massa no interior da membrana.

Poisseuille
— Je -

Knudsen JID

Difusdo molecular

B

Fonte: MIN e HU, (2011).

Devido aos diferentes principios de separacdo utilizando membranas (porosas ou
densas), MULDER (1996) propde um modelo unificado relacionando os vérios processos em
um unico modelo quanto a estrutura da membrana, forca motriz e fluxo. O fluxo do
componente 1 através da membrana, J;, € descrito como funcio da velocidade e concentragdo

ilustradas na Figura 2.14.

Figura 2.14 - Escoamento convectivo e difusivo na membrana porosa e densa

respectivamente.

Membrana porosa

ﬁ T=c (v +u)
i i
Membrana \

Membrana densa

Fonte: Adaptado de MULDER, (1996).
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Sendo v; o fluxo difusivo e u o fluxo convectivo. Escoamentos em membranas porosas
com poros médios de 0,1 um o fluxo convectivo é o transporte dominante podendo o termo
difusivo ser desprezado. Para o escoamento convectivo laminar através dos poros, ambas as
equacdes de Hagen-Poiseuille e Kozeny-Carman podem ser aplicada, no qual, relaciona o raio
do poro, r, a espessura da membrana, {, viscosidade dinamica, p, e a tortuosidade, .

(Equacao 2.16).

exr® AP

J=—- —
8xuxt [ (2.16)

2.4.2. Permeacao e difusao

Para o escoamento através das membranas desenvolveram-se abordagens analiticas e
modelagens fenomenoldgicas no qual foram utilizadas diversas técnicas matematicas,
aperfeicoando os processos de determinagdo da permeabilidade destes meios. Contudo €
comum confundir os termos permeagao e difusdo.

A permeacdo € o fendbmeno no qual uma espécie ou componente é capaz de atravessar
outra substincia, e ndo necessariamente significa difusio (HWANG e KAMMERMEYER
1975). Por outro lado, o termo difusdo refere-se a difusdo molecular, enquanto a permeagao
estende-se ao fendmeno mais geral de transferéncia de massa, causado por um diferencial de
uma for¢a motriz.

Dependendo do mecanismo de permeacdo especifica, o processo de escoamento pode
ser denominado: difusdo, didlise, eletrodialise, osmose reversa, ultrafiltracao, eletroforese, etc.
Por isso, vale ressaltar que a permeabilidade ndo é uma propriedade da membrana, existindo

uma relacdo entre a resisténcia e a espessura da membrana.
2.4.3. Relacdo entre permeabilidade, resisténcia e espessura da membrana

A permeabilidade e o fluxo através da membrana podem ser definidos em termos de
concentracoes, pressdes, ou também podem ser relacionados com a variagdo da espessura da
membrana. Dessa forma, Hwang e Kammermeyer (1975) utilizaram a definicdo do

mecanismo de permeacdo no estado estaciondrio aplicando a equagdo do fluxo de permeado
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levando em consideragdo a espessura da membrana, £, em termos de concentragdo (Equagao

2.17), e da pressao (Equacoes 2.18).
I -r
F=K-xA, x—1 -2 (2.17)

4

F=Kpxd,x D2 (2.18)

onde Kr e Kp € a permeabilidade por unidade de concentragcdo e pressdo, respectivamente, A,,,
drea da membrana, 'y I, e p; ,p; s@o as concentracdes e pressdes e [ € a espessura da

membrana ilustrados no esquema da Figura 2.15.

Figura 2.15 - Perfil de concentragdo através da membrana.
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Fonte: adaptado de HWANG e KAMMERMEYER, (1975).

As equacdes do fluxo de permeado também podem ser escritas separadamente
considerando o estado de equilibrio, para os dois lados da membrana. Para um lado da

membrana tem-se:

r,-T,
F=A,x—— (2.19)

y

Para o outro lado da membrana:
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' -T
F=A,x—2—2 (2.20)

n
neste caso r; € r; sdo as resisténcias do filme incluindo as resisténcias de sorcao e dessor¢ao,
', e I',, sdo as concentracdes produzidas nas condigdes de equilibrio, respectivamente. Se a
lei de Henry puder ser aplicada entdo:

C =S, xI 2.21)

C, =8, xI, (2.22)

onde §,, € a solubilidade na membrana
Combinando as equacdes e expressando em termos de fluxo de permeado ou em

termos de permeabilidade tem-se as Equagdes 2.23 e 2.24 respectivamente.

A, xDyp xSmx(Fl—Fz) (2.23)

DABxSmx(r1 +r2)+€

B D,p xS, <!
Dyg xS,y x(1i +13)+ 1

(2.24)

A Equacgdo 2.24 indica como a permeabilidade varia em funcdo da espessura da
membrana. Uma mudanga nas condi¢des da resisténcia filme ou da espessura da membrana
altera a permeabilidade. Dessa forma, a relacdo entre a permeabilidade e a espessura da
membrana pode ser verificada quando o inverso da permeabilidade € plotado contra o inverso
da espessura, obtendo-se uma linha reta, cuja inclinagdo fornece o valor da resisténcia da
camada limite, e a intercep¢do da linha reta fornece o valor da permeabilidade na espessura

infinita, ilustrado na Figura 2.16 e representada na Equacao 2.25.

1

l——+(r +r )l
K Dyxs, ‘' 2y (2.25)

Segundo Persson et al. (1995) a permeabilidade pode ser relacionada com o inverso da
resisténcia da membrana, como segue.

1
K== (2.26)

m
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Figura 2.16 - Permeabilidade em funcao da espessura da membrana.

°)

1/(Kx10

Fonte: HWANG e STRONG, (1967).

Para entender o mecanismo declinio do fluxo de permeado com tempo Persson et al.
(1995); Yoon et al. (1999); Paris et al. (2002); Damak ef al. (2004); Pak et al. (2008) utilizam
o modelo de resisténcia em série. De acordo com esse modelo, a resisténcia global de uma
microfiltracdo pode ser obtida assumindo todas as fontes de resisténcia a filtragao.

Utilizando a equacdo de Carman-Kozeny para o cdlculo da pressdo Yoon et al. (1999)
verificaram que a pressdo efetiva exercida na superficie da membrana, diminui devido a

queda de pressao causada pelo acumulo de torta durante a permeacao.

5><,u><Si2><(1—5)2><v
= < Al (2.27)

AP

onde S; e ¢ sdo a drea da superficie especifica e a porosidade e A¢ € a espessura da camada

limite da torta.

O valor da primeira queda de pressao AP, .rior, o1 utilizada para o cdlculo da segunda
(Equagdo 2.28) e assim sucessivamente até obter o valor da pressdo transmembrana efetiva,

APr7f1,. Dessa forma pode-se obter o fluxo a partir do modelo de resisténcia em série, dado

pela Equacao 2.29.
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uxe xJ

AP, =AP . AL,
T ,novo T ,anterior 5 % Si2 x (1 _ gi)z i (228)

AI)T eff
J=— 2.29)
U(R, +R,) @.
onde Ry, resisténcia ao bloqueamento,
N
R, = ( N _°1ij (2.29a)

onde R,, é a resisténcia inicial da membrana, obtida experimentalmente, obtida levando em
consideragdo a razdo entre o nidmero de poros da membrana inicial bloqueados, Ny e o

numero restante de poros nao bloqueado N.

Yoon et al. (1999) estimaram o fluxo de permeado utilizando o conceito do modelo de
resisténcia em série considerando o bloqueio dos poros e a resisténcia da torta. Levaram em
consideragdo que somente as particulas em contato com a superficie da membrana sio

capazes de bloquear o poro da membrana como ilustrado no esquema Figura 2.17.

Figura 2.17 - Regra do bloqueio de poros.

Nao bloqueado:

K Membrana

Fonte: YOON et al. (1999)

Yoon et al. (1999) obtiveram a curva do fluxo de permeado e da resisténcia com o
tempo como ilustrado nas Figuras 2.18 a e b, respectivamente. Verificaram que o declinio do
fluxo com tempo foi inicialmente rdpido e entdo estabilizou préximo do estado estaciondrio e
as resisténcias ao bloqueamento e da membrana, R,, € R;, respectivamente, sao constantes ao

longo do tempo.
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Figura 2.18 - (a) Fluxo de permeado (b) Resisténcia em func¢do do tempo
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Fonte: YOON et al. (1999).

Paris et al. (2002) incluiram no modelo das resisténcias em série a influencia da
concentracdo média de soluto (dextran T500) e a pressdo transmembrana na resisténcia
devido a polarizac¢do por concentragdo, R,. (Equacdo 2.30). Assim, a equagdo do modelo das
resisténcias em série modificada por Paris et al. (2002) é fungdo da pressdo transmembrana e
da concentragdo média de soluto na camada limite, dessa forma o fluxo de permeado médio

estd representado na Equacdo 2.31 e ilustrado na Figura 2.19
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a xC X0  p,_
=—2——° (e")AP
p Pe (2.30)
onde a,, é o coeficiente de resisténcia especifico, d, espessura da camada limite local, C, a
concentracdo da alimentacdo e o Pe é o numero de Peclet.

AP
V_/“XRm"‘(OfU><CU><5><,u/Pe)x(eP“f‘l)AP (2.31)

Figura 2.19 - Fluxo de permeado em fung¢do da pressdo transmembrana a velocidade de

0216 ms! para a concentracdo inicial de dextran T500 igual a 8 g L! (a)elg L! (b)
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Paris ef al. (2002) verificaram que para maiores concentracdes de dextran T500 (8 g L)
os dados de fluxo de permeado calculado concordavam com os dados experimentais (Figura
2.19a). No entanto, para baixas concentragdes (1 g L'l) (Figura 2.19b) o fluxo calculado
aumenta linearmente com a pressdo transmembrana ndo havendo concordancia com os
resultados experimentais, indicando que a resisténcia devido a polarizacdo por concentracado €
muito pequena.

Importantes resultados foram obtidos por Paris et al. (2002) em relagdo a influencia do
comprimento da membrana no fluxo de permeado e na espessura da camada limite local.
Observaram que o fluxo de permeado diminui com o aumento do comprimento € a espessura
da camada limite aumenta ao longo do comprimento da membrana ilustrados nas Figuras 2.20
(a) e (b).

Para se obter um modelo realisticos e mais preciso devem-se levar em consideracio a
influéncia da velocidade, concentracdo inicial, pressdo transmembrana e comprimento da
membrana, no modelo e nao simplificagcdes apenas com base em dados médios.

Min e Hu (2011) em suas pesquisas sobre a permeagdo de vapor de dgua através da
membrana microporosa verificaram que a resisténcia da membrana diminui com o aumento
do diametro médio do poro, contudo a resisténcia da membrana diminui mais rapidamente
para pequenos raios. Esse efeito € mais facilmente notdvel na PES (poli éter sulfona) que
possui uma espessura de 0,0998 mm do que na membrana de celulose cuja espessura €
0,1192 mm, dados esses apresentados na Tabela 2.9. Os autores também identificaram que a
resisténcia da membrana € inversamente proporcional a relagdo da porosidade superficial e a
taxa de tortuosidade do poro, €/t. A resisténcia foi avaliada em fun¢@o do raio médio do poro

e em relacdo ao desvio padrao ilustrada na Figura 2.21 (a) e (b).

Tabela 2.9 - Parimetros da membrana.

Membrana £ (mm) Fm (UM) c e/t
PES 0,0988 0,5 0,0827 0,155
Celulose 0,1192 0,5 0,301 0,196

Fonte: Adaptada de MIN e HU, (2011).
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onde £ ¢ a espessura da membrana; r,, € o raio médio do poro, ¢ € o desvio padrao

adimensional e &/t representa porosidade superficial em relacdo a tortuosidade.

Figura 2.20 - Efeito do comprimento da membrana em rela¢do (a) ao fluxo de permeado

e (b) a espessura da camada limite local (C,=8 g L'l, V,=0,216 m s'l, P=49x 10° Pa).
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Figura 2.21 - Resistencia em funcdo do (a) raio médio do poro e (b) do desvio padrdao
adimensional.
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2.4.4. Retenc¢do da dgua pura no meio poroso (membrana)

A retencdo de dgua no meio poroso pode ocorrer nos microporos sendo representado
pelo fenomeno da capilaridade ou nas superficies dos sélidos representando fendémeno de

adsor¢do. A razdo de massa de dgua existente no meio poroso num dado instante e a massa de
sOlidos € dada pela Equacdo 2.32 (LIBARDI, 2005).

g oM _m—m

[kg/kg]
m. m

s s

(2.32)
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m

U% =[m_m»f}100 (2.33)
onde m, m; e m sdo as massas de dgua, sélido e a massa do meio poroso nao saturado,
respectivamente.

A equacdo geral para a determinacdo do fluxo de permeado (Equacdo 2.2) pode ser
simplificada considerando: apenas dgua pura no processo de microfiltragdo. Dessa forma, o
termo da pressdao osmotica é negligenciado e a difusividade € insignificante em relagcdo a
contribuicao convectiva. Entdo a Equagdo 2.2 € reduzida a forma da Equacao 2.34 modelo de
resisténcias em série (PARIS et al., 2002; BLANPAIN-AVET et al., 2009; ABADI et al.,
2011).

_Ldv_ AP
A dt  u(R,+R.) (2.34)

O fluxo de dgua pura e a resisténcia da membrana podem ser medida pela variacio da
pressdo transmembrana via inclinagdo da curva fluxo de permeado versus pressdao
transmembrana. A resisténcia da membrana ou hidraulica, R,, € constante e independe da
composi¢do da alimentacdo ou da pressao aplicada, € unica para cada membrana, dependendo
do diametro dos poros € outros parametros intrinsecos. Blanpain-Avet et al. (2009); Abadi et
al. (2011) estimaram o valor da resisténcia da membrana aplicando o valor do fluxo inicial de
dgua deionizada, usando a Equacao de Darcy:

AP AP
e k" R,= . (2.35)
onde J,;, R, AP e p representam o fluxo de permeado inicial de 4gua deionizada, resisténcia
da membrana, pressdo transmembrana e viscosidade dindmica da dgua, respectivamente.

A equacgdo de Darcy relaciona a vazdo volumétrica de permeado Q, queda de pressio,
AP, viscosidade do fluido p, espessura do leito poroso £ e a face da drea de permeacdo A, dada
por.

AxAP

=K
Q uxL

(2.36)

onde K € uma constante denominada permeabilidade do meio.

Considerando o fluxo de dgua pura submetido a uma determinada queda de pressao,

todos os parametros da Equacdo 2.36 sdo constantes, resultando em uma taxa de escoamento
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constante no qual a curva do volume de permeado acumulado € linearmente proporcional ao
tempo de filtragdo (ou permeacio) ilustrado na Figura 2.22.
Dessa forma, a Equacdo 2.36 pode ser reescrita a seguir:

_ AxAP
HXR,

(2.37)

Na Equacdo 2.37 a resisténcia da membrana, R,, esta relacionada com a

permeabilidade da membrana K e a espessura da membrana £, como segue.

R,=— (2.38)

Figura 2.22 - Volume de filtrado acumulado em func¢do do tempo.

Liquido puro (agua)

Suspensio

Volume de filtrado acumulado, V

Tempo, t

Fonte: SVAROSVISK, (2000)

Dessa forma, € possivel encontrar o valor da resisténcia da membrana no tempo inicial
empregando a Equacdo 2.38 (Svarosvisk, 2000; Abadi et al., 2011; Calcada et al., 2011),
tendo em vista que ¢ e R, sdo parametros intrinsecos da membrana, consequentemente
constantes no estado inicial.

Vale ressaltar que, apds o processo de filtracdo devem-se levar em consideragdo os
fenomenos referentes a filtracdo. Para o caso de escoamento de dgua pura, especificamente
deve levar em consideracdo o fendmeno de saturacdo dos poros da membrana, resultando na
diminui¢do do fluxo com o tempo.

O coeficiente de permeabilidade, L,, da dgua pode ser obtido pela Equagdo 2.39 quando

utilizado experimento para a filtragdo de 4gua pura, tendo em vista que, a diferenca de pressao
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osmotica € zero e existe uma relacio linear entre a pressdao hidrodinamica aplicada e o fluxo
volumétrico da dgua. Dessa forma € possivel obter a curva do fluxo volumétrico como fun¢ao
da pressao aplicada independente dos didmetros de poros (maiores ou densos) como ilustrado

na Figura 2.23.
J{igua = Lp x AP (239)
Figura 2.23 - Fluxo de 4gua pura em fun¢do da pressao aplicada.

J L Membrana porosa

Lp Membrana densa

Fonte: Adaptado de MULDER, (1996).

2.5. Separacdo por membranas: Estado da arte

Davis e Sherwood (1995) em sua pesquisa sobre o processo de microfiltracdo
tangencial em moddulo tubular apresentaram um modelo relacionando com correlagdes
empiricas em que a concentracdo € dependente das tensdes viscosas na resolucdo das
equagdes de conveccao-difusdo aplicada a camada limite polarizada.

Baseado no transporte de soluto induzido por cisalhamento, Davis e Sherwood (1995)
constataram que no inicio da filtracdo existe um escoamento cisalhante que varre as particulas
na superficie da membrana e a mantem limpa até uma distancia critica, x<xc. Apds essa
distancia critica, xc, a tensdo nao € suficiente e a torta estagnada comeca a ser formada, x>xc.

Devido ao reduzido valor da espessura da camada limite, o, em relagdo a meia altura (do canal
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ou do diametro) da tubulagcdo, é possivel representar o mddulo tubular em coordenadas
cartesianas.

Ohya et al. (1998); Psoch et al. (2004) verificaram a distribuicdo do tamanho da gota
de Sleo por volume da emulsdo dgua/dleo de alimentag@o. Ohya et al. (1998) correlacionaram
essa distribuicdo de tamanho de gotas utilizando a equacdo de Rosin-Rammler, dada pela

Equacdo 2.40 e ilustrado na Figura 2.24.
R(d,)=100exp(-3,2 x 10°d,") (2.40)

onde d, é o didmetro da gota (um)

A rejeicdo de 6leo foi obtida utilizando a Equagado 2.41.

C
R =1_ O,P

dleo

(2.41)

0,A

onde C, p e C, 4 sd0 as concentragdes de 6leo no permeado e na alimentacao, respectivamente.

Figura 2.24 - Distribuic@o do diametro da gota da emulsdo dgua/6leo na alimentacao.
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Fonte: Adaptado de OHYA et al. (1998).

Ohya et al. (1998) dividiram o declinio do fluxo de permeado com o tempo em dois
estagios: o primeiro para o mecanismo de filtracdo que dependendo do tamanho dos poros da

membrana, os mecanismos de filtragem sdo diferentes, sendo classificado em trés tipos de
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bloqueio: completo, intermedidrio, padrio, para os seguintes didmetros 0,27 pum, 0,75 pm, e
1,47 pm, respectivamente, e o segundo estdgio € o modelo de formacdo da camada de torta
depositada na membrana.

Quanto ao potencial de separacdo da membrana ceramica tubular (alumina), visando a
andlise das medidas de fluxo e turbidez na separacdo &agua/6leo. Silva et al. (2003)
verificaram que a membrana apresentou bom desempenho com uma eficiéncia de separacao
entre 95 € 99,9%, com concentra¢des do permeado inferior a 5 ppm. As medidas de turbidez
para a 4gua de descarte apresentaram valores inferiores aos exigidos pelo CONAMA
(Conselho Nacional do Meio Ambiente) com uma reducdo do fluxo inicial de 30%,
ratificando a importincia do uso de membranas no tratamento de efluentes oleosos que sdo
lancados no meio ambiente ou reutilizados nos processos industriais.

Bellhouse et al. (2001); Wiley and Fletcher, (2003); Li et al. (2004); Bessiere et al.
(2008) destacaram o uso de técnicas de fluidodindmica computacional na predicdo do
escoamento através da membrana. Estas pesquisas proporcionaram um ponto de partida para a
aplicacdo de técnicas CFD (Fluidodindmica Computacional) utilizando membranas numa
andlise 2D. Indicam que os parametros geométricos (espagadores, rosca helicoidal e outros
parametros) t€ém uma forte influéncia sobre a transferéncia de massa.

Oleos de efluentes podem ser recuperados e substituidos por 6leo combustivel, a fim de
economizar custos com energia. No entanto, 6leo reciclado, promove a geracdo de fuligens e
cinzas ocasionadas pela oxidacdo de substancias ndo combustivel presentes, diminuindo o
ciclo de queima, necessitando de aumento do ciclo de limpeza.

Psoch et al. (2004) sugeriram um processo de tratamento integrando do processo de
microfiltragdo, ao processo de tratamento convencional de recuperacdo de efluentes oleosos.
A membrana cerdmica foi utilizada subsequente ao método convencional para reduzir a
fuligem e a formagdo de cinzas do dleo reciclado, melhorando a performance de combustao.
Psoch et al. (2004) afirmam que € possivel, com o uso de membranas, uma redugdo de 65%
na formacao de cinzas do 6leo reciclado em comparagdo aquela do residuo de 6leo original.

Rahimi et al. (2005) verificaram numericamente a influéncia dos diferentes tipos de
barreiras no processo de microfiltracdo, segundo os autores o modelo de turbuléncia RNG k-¢,
foi utilizado por ser mais adequado e preciso em escoamento com barreiras, quando
comparado com o modelo k-€. Obtiveram resultados referente ao fluxo de permeado mais

preciso, realistico, do que os resultados calculados com simplificagdes, no qual se considera
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as pressdes médias, na equagcdo de Darcy. A diferenca percentual, P(%), entre o resultado

numérico usando CFD e o calculado com simplificagdes, foi quantificada pela Equagao 2.42.

Fluxo com simplifica¢des - Fluxo usando CFD
Fluxo usando CFD

P(%) = (2.42)

Porém vale ressaltar que Rahimi er al.(2005) em suas pesquisas trabalharam com a
filtracdo de dgua deionizada, ndo levando em consideragdo os efeitos de polarizacdo na
modelagem, quando se tem uma substancia capaz de ficar retida na membrana. Nos processos
de separacdo agua/dleo deve-se levar em consideragdo o fendmeno de polarizagdo, tornando
este fato um problema mais complicado e requer um estudo mais aprofundado.

Os resultados obtidos por Rahimi ef al.(2005) estdo de acordo com Porcitdncula (2007).
Na andlise do campo vetorial verificam-se uma tendéncia a formacdo de escoamentos
reversos levando a formacdo de vortices, indicando que na presenca de soluto essas regioes
sdo favordveis ao acumulo de material causando uma queda no fluxo de permeado. Dessa
forma a geometria € um importante parametro a ser considerado na escolha do médulo de
membrana. Maiores fluxos reversos foram verificados em médulos com barreiras trapezoidais
e retangulares opostas ao escoamento.

A separagdo de efluentes oleosos utilizando membrana cerdmica (aAl,O3) foi verificado
por Hua et al. (2007) e observaram que alto fluxo de permeado foi alcancado com menores
pressdes transmembrana, alta velocidade do fluxo e baixa concentracio de o6leo na
alimentacdo. Constatando que o processo de separacdo utilizando membrana cerdmica foi
bem sucedido no tratamento de efluentes oleosos, com eficiéncia de remocdo entre 92,4 e
98,6%.

Pak et al. (2008) verificaram o processo de dessalinizagdo utilizando membranas,
empregando a fluidodindmica computacional. A andlise da resisténcia da camada limite da

polarizacao por concentracdo foi realizada utilizando a equacio:

R

Rp: _[ rl’dé‘:rﬂé‘P (2.43)

R-6,
onde r, € a resisténcia especifica e 0, € a espessura da camada de polarizagdo por
concentragdo, aproximadamente igual a distincia da superficie da membrana onde o valor da
concentracdo € proximo o suficiente do valor da concentra¢do na entrada, assim, o equilibrio

entre os fluxos convectivo e difusivo € alcan¢ado quando:
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Cc-C,

0

O escoamento através de um meio poroso é modelado utilizando os conceitos de fluxo
convectivo ocasionado pelo fluxo das particulas na corrente de alimentacdo, e do fluxo
difusivo, que ocorre na superficie através dos poros da membrana, até atingir o equilibrio.
Pela consideracdo da presenca de uma camada estagnada entre a superficie da membrana e o
seio da solucdo, o regime € laminar e o cisalhamento do fluido préximo a superficie da
membrana € praticamente inexistente (BAKER, 2004). A Figura 2.25 (a) e (b) ilustra o perfil
de velocidades do fluido no interior da membrana, indicando a regido turbulenta, a camada
limite da regido laminar e a espessura da regido considerada estagnada para os regimes

laminar e turbulento.

Figura 2.25 - Perfil de velocidade do escoamento de fluido através do canal de um
moédulo de membrana em (a) regime laminar e (b) em regime turbulento.
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Fonte: Adaptado de BAKER, (2004).

Hanspal et al. (2009) desenvolveram um modelo matematico bidimensional envolvendo

o escoamento turbulento e laminar descritos pelas equagdes de Navier—Stokes e Darcy.



Equacgao da quantidade de movimento para o escoamento livre

Equacgao da quantidade de movimento para 0 meio poroso

/I +8_p=0

iv,+a—p=0
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(2.45)

(2.46)

onde, p € a pressdo, v, e v, sdo as componentes da velocidade dos fluidos nas diregoes x € y,

respectivamente, e 1 € a viscosidade do fluido.

As simulacdes de Hanspal er al. (2009) foram realizadas utilizando dois valores de

permeabilidade para a membrana: 10° m*e 102 m’. A Figura 2.26 ilustra o esquema

representando as condicdes de entrada, saida e interface.

Figura 2.26 - Esquema do escoamento através do meio poroso.
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velocidade proximo a regido de saida. Os resultados referentes a quantidade do fluxo através
da matriz porosa foram calculados por meio do balango de massa sobre o dominio.
Verificaram que apenas 1,5% do fluido na entrada atravessam a barreira porosa e 98,5% escoa
fora da membrana.

Lautenschlager et al. (2009) propuseram uma modelagem matemadtica para otimizacao
dos ciclos de operacdo e lavagem em um sistema de ultrafiltracdo, no qual a permeabilidade é
dada como uma funcdo linear do tempo apds a retrolavagem, e o volume de liquido produzido

sdo dados pelas Equagdes 2.47 e 2.48 e ilustrado na Figura 2.27.
K({)=axt+b (2.47)

onde K(t) € a permeabilidade apds a retro lavagem [L.m2h".bar'], a e b sdo coeficientes a

serem determinadas para cada tipo de efluentes e ¢ é o tempo apds a retrolavagem.
t
Ve ZnXIP(t)APdt—nVG (2.48)
0

onde Vp € o volume de permeado, n € o nimero de retrolavagem durante o ciclo, Vg é o
volume gasto durante cada retrolavagem e AP € a pressao transmembrana.

Lautenschlager et al.(2009) verificaram que no processo de limpeza da membrana a
permeabilidade ¢ maxima imediatamente apds a retrolavagem, e consequente diminui¢do ao
longo do tempo ilustrado na Figura 2.27. A modelagem matemadtica proposta possibilitou a
otimizagdo do sistema de ultrafiltracio com ganhos que variaram de 6 a 14% no volume de

permeado.

Figura 2.27 - Permeabilidade como funcdo linear do tempo apds a retrolavagem.
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Recentemente uma membrana cerdmica tubular (Al,03/TiO,) em filtracao tangencial foi
estudada por Gomes et al. (2010) que avaliaram a eficiéncia de separacdo de biodiesel e
glicerina; o limite maximo de glicerina dissolvido no biodiesel € de 0,02%. A performance da
membrana foi avaliada na capacidade de retencdo de 99,6% de glicerina em um fluxo de
permeado de 63,1 kg h'm?, o qual foi dado pela Equagdo 2.49:

oo = L(Co=C,)x100]

(2.49)

o
onde C, e Cp sdo as fracOes madssicas do glicerol na alimentacdo e no permeado
respectivamente.

De acordo com Mulder (1996), com o aumento na pressao aplicada, o fluxo através da
membrana aumenta, porém diminui a taxa de rejeicdo, R, isto é, diminui a seletividade da
membrana, podendo ser definida de acordo com a relacio entre as concentragdes na
alimentacdo e no permeado, representada pela Equacido 2.41 em concordincia com Ohya et
al. (1998) em relacao ao dleo.

A reducio da seletividade pode ser explicada pela deformacdo na estrutura dos porosos
(dilatagdo, fratura) ou pela deformacdo da gota. Zaini et al. (2010) avaliaram os modelos
matemadticos de deformagdo da gota de dleo e de filtragio com o objetivo do melhor
entendimento do fendmeno de filtracdo do dleo disperso em agua. O modelo de deformagao
da gota foi utilizado para a andlise de rejeicdo do 6leo, que combina o efeito da tensdo
interfacial e o angulo de contato necessario para o fluido atravessar os poros da membrana. A

Figura 2.28 ilustra o angulo de deformagao da gota de 6leo na entrada do poro da membrana.

Figura 2.28 - Ilustrac@o da gota de 6leo na entrada do poro da membrana.
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Fonte: ZAINI et al. (2010)
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O modelo de filtracio estudado por Zaini et al.(2010) descreve o fendmeno de
decaimento do fluxo durante a microfiltragdo, utilizando uma variacdo da Lei de Darcy,
segundo as equagdes.

v" O modelo de filtracdo da torta representa o aumento da deposi¢do de massa e da altura
da camada depositada sobre o filtro, dado por:
L _av+n
V) 1 1 (2.51)
v" 0 modelo de filtragdo padrio representa a diminui¢do do fluxo através do meio poroso
devido a deposi¢do de material na superficie dos poros. E dado por:
t
V_p =a,t+B, (2.52)
v" O modelo de bloqueio intermedidrio representa o bloqueio parcial dos poros devido
efeitos fisicos, tais como: pressdo transmembrana, forcas de arraste e hidrodindmica,

deposic¢io de particulas e fendmeno de molhabilidade. E dado por:
1
5 a,t + B, (2.53)

v O modelo de bloqueio completo
—In [i] =a,t+B
J 4 4 (2.54)
onde a e B nas equacdes 2.51 a 2.54 referem-se as diferentes constantes relacionadas a
resisténcia especifica da torta e a resisténcia da membrana, respectivamente, ¢ € o tempo, V, €
o volume do permeado, enquanto J e J, s@o os fluxos de filtracdo no tempo t e em t=0
(inicial), respectivamente. Esses modelos sdo utilizados considerando-se a diferenca de
pressdo sobre a drea da membrana.

Segundo Zaini et al. (2010) o modelo de deformagdo da gota indicou uma baixa
rejeicao de dleo através do filtro, causada pela baixa tensdo interfacial da emulsdo dgua/éleo.
Assim sendo, o 6leo pode facilmente penetrar no filtro até mesmo em baixa pressao
transmembrana. Os autores sugerem que um surfactante seja adicionado de forma a aumentar
a tensdo superficial de modo que as gotas comportem-se como particulas sélidas para uma
melhor rejeicdo de 6leo. O modelo de filtracdo sugeriu que a for¢a hidrodinamica exercida
pela incorporacdo de uma hélice reduz a resisténcia ao fluxo, varrendo a superficie da
membrana e impedindo a deposi¢do de 6leo nos poros.

De acordo com Abadi ef al. (2011) o tratamento de um efluente oleoso utilizando uma

membrana ceramica (aAl;O3), com o objetivo de substituir o método convencional de
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tratamento utilizado, indica que o tratamento utilizando a microfiltracdo teve melhor
desempenho em comparagdo ao método bioldgico convencional, sendo 85%, 100% e 98,6% a
reducdo de conteddos oleosos e graxa, TSS (sélido suspenso total) e turbidez, respectivamente
as caracteristicas do efluente e tratamento utilizado estdo representado na Tabela 2.10. A
eficiéncia de remogdo de TOC (carbono orginico total) foi de 95%. Assim, o método
bioldgico convencional pode ser substituido pelo método de tratamento utilizando membrana

ceramica, com alta eficiéncia.

Tabela 2.10 - Caracteristicas do efluente e tratamento.

Parametros Unidade  Alimentagdo Processos de tratamento

Microfiltracio  Método

Biolégico
Solidos suspenso total (TSS) mg L' 92 Traco 4
Conteudo de dleos e graxas mg L 26 4 5
Carbono organico Total (TOC) mgL" 141 7 24
Turvagao mg L 21 0.3 1.1

Fonte: Adaptado de ABADI er al. (2011)

Vieira et al. (2012) estudando o processo de separacdo agua/dleo por microfiltragcdo
tangencial, verificaram que mudancas na taxa de fluxo da alimenta¢do, bem como na
geometria do médulo da membrana tubular, proporcionando um fluxo turbilhonar, pode
otimizar o processo de separacao aumentando o volume de filtrado.

De acordo com os trabalhos de diversos pesquisadores como: Lautenschlager et
al.(2009); Zaini et al. (2010); Abadi ef al. (2011); Vieira et al. (2012) entre outros verifica-se
a ampla utilizacdo de membranas nos mais diversos campos de aplica¢do, concentrando os
estudos na reducdo da camada polarizada e incrustagdes, aumentando o fluxo de permeado
por meio dos métodos quimicos, fisicos e hidrodinamicos. Contudo, existe um vasto campo a
ser explorado quanto as modificagdes hidrodindmica nos médulos de permeacdo, com

consequente melhora na transferéncia de massa.
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3. METODOLOGIA

Este trabalho de pesquisa foi desenvolvido na Universidade Federal de Campina
Grande/Centro de Ciéncias e  Tecnologia/Unidades  Académicas:  Engenharia
Quimica/Laboratério de Pesquisa em Fluidodindmica e Imagem (LPFI) e de Engenharia

Mecanica/Laboratério Computacional de Térmica e Fluidos (LCTF).

3.1. Descricdo do problema
3.1.1. Modbdulo com membrana tubular

Para as simula¢des numéricas foi necessdria a geracao da malha, que € a representacao
discreta do dominio de estudo bidimensional (Figura 3.1). Considerando simetria radial,
apenas metade do tubo € avaliada (y=0 a y=R). Optou-se por uma malha simplificada
bidimensional, assumindo que a membrana tubular possa ser representada por um canal
retangular utilizando coordenadas cartesianas', de modo que a solucdo obtida com o
simulador (ANSYS ICEM CFD) possa ser comparada com os resultados disponiveis na
literatura e, portanto, ser aplicado as situagdes mais complexa.

Figura 3.1 - Geometria representativa do dominio de estudo bidimensional
AN AN

o
(N

3000 mm

J_l 15 mm

Fonte: Prépria (2014)

! Aplicada quando a espessura da camada limite é suficientemente pequena em relagdo ao raio da tubulagdo,
tornando-a apropriada tanto para geometrias retangulares como para tubulares (Davis e Sherwood, 1990).
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3.1.1.1.  Geragado da malha

Geraram-se cinco malhas estruturadas aplicando a mesma metodologia de confecc¢do.
Previamente definiram-se os principais pontos para serem criadas as curvas, superficies e
sOlidos que representaram o dominio de estudo. Esses foram gerados de forma que as
equacdes de momento, massa e energia discretizadas fossem corretamente aplicadas e os
resultados obtidos pela simulacdo numérica se aproximem da soluc¢do exata, de forma que a

malha ndo interfira nos resultados obtidos.
a) Malha bidimensional

A malha bidimensional representativa da membrana tubular ilustrada na (Figura 3.2 (1))
cujas dimensdes estao ilustradas na Tabela 3.1 é constituida de 77.961 elementos hexaédricos

e 160.000 nos.

Figura 3.2 - Malha bidimensional-2D com 77.961 elementos (I), detalhes das regides
de:(II) entrada e (III) saida

— ® =

(1T (11D)
Fonte: Prépria (2014)

Tabela 3.1 - Dimensoes da malha bidimensional (mm)

Comprimento, L 3000
Diametro, D 15

Fonte: Prépria (2014)
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Detalhes da malha nas regides de entrada e saida estdo representadas nas Figuras 3.2 (II)
e (II), respectivamente. Esses detalhes indicam um refino na regido préximo a superficie da

membrana e na regido de entrada onde os gradientes das varidveis de interesse sdo mais

eXpressivos.
b) Malhas tridimensionais

A configuracdo do médulo de microfiltracdo casco/membrana tubular proposta neste
trabalho de pesquisa consiste em uma membrana tubular inserida no interior do equipamento,

(Figura 3.3), cujas dimensdes estio representadas na Tabela 3.2.

Tabela 3.2 - Dimensdes geométricas dos médulos de permeagdo (mm).

Moédulo Moédulo Moédulo Moédulo
| II 111 v
Comprimento, L 150 150 150 150
Diametro interno, Di 20 20 20 20
Diametro externo, De 100 60 40 40
a=b 15 15 15 7,5
c 20 20 20 10

Fonte: Prépria (2014)

Figura 3.3 - Representacdo geométrica do médulo de permeacdo para diferentes espacos
anular e dutos de entrada e saida.

(I) De=100mm (II) De=60mm (III) De=40mm  (IV) De= 40mm
Fonte: Prépria (2014)

Na Figura 3.4 (a) estdo representadas as quatro malhas tridimensionais estruturadas
formadas essencialmente por elementos hexaédricos contendo 35.370, 12.876, 4.170 e 7.344

elementos respectivamente (I) (II), (III) e (IV). A Figura 3.4 (b) ilustra a projecdo horizontal
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da malha que representa sua face superior, e o detalhe do refino no eixo central do médulo de

permeacao.

Figura 3.4 - Malha estruturada tridimensional para diferentes espagos anular e dutos de
entrada e saida (a) e vista superior da malha (b) detalhe do refino no eixo central (c).

()
I 35.370 1) 12.876 (I1II) 4.170 (V) 7.344

ST
Sty
SN2

(b) (©)

Fonte: Prépria (2014)

Utilizou-se a mesma estratégia de blocagem para as quatro malha tridimensional
estudas. Aplicou-se a ferramenta Ogrid essa por sua vez, permitiu modificar os blocos do

casco, do sub-bloco membrana tubular, representados nas Figuras 3.5 (I) e (II), de modo a
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reduzir a distor¢do entre os elementos obtendo-se uma distribui¢cdo uniforme dos volumes de

controle.

Figura 3.5 - Divisdo do dominio em blocos: (I) visualizacdo das curvas e vértices; (II)

visualizagao frontal dos blocos no dispositivo.
‘ Y
Z o
A ] X

(D (I1)

H.

Fonte: Prépria (2014)

3.2. Modelagem Matematica

3.2.1. Modelo geral

Para o estudo do processo de separacdo via microfiltracdo usando os moddulos
membrana tubular bidimensional e o casco/membrana tubular tridimensional foram assumidas
de uma forma geral as seguintes consideracOes, baseando nas pesquisas de Paris et al. (2002),
Damak et al.(2004), e Pak et al. (2008):

*Viscosidade e densidade dos fluidos constantes e iguais as do solvente puro, representadas na
Tabela 3.3;

Tabela 3.3 - Parametros fisico-quimicos do solvente (dgua) e do soluto (6leo)

Parametros Solvente Soluto
Densidade, p (kg/m3) 997 997
Viscosidade, p (cP) 50 50
Diametro médio das particulas (um) - 80

Fonte: Prépria (2014)
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*O coeficiente de difusdo do soluto € considerado constante;
*Escoamento incompressivel, isotérmico e em regime permanente;
*A velocidade de permeacao local ¢ determinada de acordo com a teoria de resisténcias em
série;
*A camada de concentragdo ¢ assumida como sendo homogénea e a equagao Carmen-Kozeny
¢ valida.

Com estas consideragdes a equagao de conservacao da massa e momento linear pode ser
escrita como sendo:

. Equacao de conservacio de massa:

Ve(pU)=0 (3.1

onde p, e U sio, respectivamente, a densidade e o vetor velocidade.

o Equacdo de momento linear:
B - T
v-(pU®U):—vp+v-y(VU+(VU) ) (3.2)
onde p € a pressdo e L € a viscosidade do fluido

. Equacdo de transporte de massa:

V o(pUC) =V o(pD,;VC) (3.3)
Esta equacdo € valida para o regime de escoamento laminar.

onde C, corresponde a concentracdo do soluto (6leo), Dsp € a difusividade de massa
considerada constante para cada nimero de Schmidt (Sc¢) fixado e determinada pela Equagao

3.3a:

7,

D.. =
AB Scx p

(3.3a)

A eficiéncia de separagdo da membrana foi avaliada na capacidade de retengdo de dleo,

avaliado pela Equacdo 3.3b:
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_[(C, = C,)x100]
CO

%R (3.3b)

onde C, e Cp sdo as concentracdes de 6leo na alimentacdo e no permeado respectivamente.

3.2.2. Condig¢des de contorno

Para a resolucdo das equacdes diferenciais definiu-se as condicdes de fronteiras
(contorno), conforme as Figuras 3.6 e 3.7 detalhadas na sequéncia para as geometrias

bidimensional e tridimensional.

Figura 3.6 - Representacdo esquemadtica da membrana bidimensional.

Permeado

2 —
Concentrado
Alimentagdo
0 2 I_. ,
0 Fixo deLqimPn'ia > =

Fonte: Prépria (2014)

Figura 3.7 - Representacdo geométrica do médulo de permeagao tridimensional.

Saida Saida (Filtrado)
(Concentrado)
Superficie da
membrana
Casco
{Parede)
Entrada

Fonte: Prépria (2014)
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3.2.2.1. Modulo de microfiltracdo tubular bidimensional

Por se tratar de um escoamento com simetria radial apenas metade do tubo estd sendo

considerada (y=0 a y=R), como foi ilustrado na Figura 3.6 cujas dimensdes estdo

representadas na Tabela 3.2.

a) Condigdes de entrada (alimentacao, z=0)

Na entrada do tubo, é considerado um perfil de velocidade parabdlico plenamente

desenvolvido;

2
V=2V, {1-(%} } (3.4)

U=0
(3.5)
Cc=C,
Ve = 2%V (3.6)
onde C,, é a concentragio inicial e V € a velocidade média dada por:
—  Rex
V=2t (3.62)
PXR
onde Re € o numero de Reynolds e R € a altura do canal.
b) No eixo de simetria (y=0)
Y Y
(3.7)
a_y
y
¢) Nos planos transversais
ov. oU
o ox
X X
(3.8)
0
€ _y
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d) Condicdes de saida (concentrado e permeado)

- Condig¢ao de saida no concentrado, (z=L):

v _au
oz 0z
€ _y

0z
P=F,

0
(3.9

onde P, é a pressdo externa a membrana igual a 1 atm.

- Condi¢do de saida do permeado, (y=R):

V=0
U = UW(Z) (3.10)

oC
U,(2)C=D,, £

A velocidade de permeacao local U,, € dada pelo modelo das resisténcias em série.

AP

UW(Z)ZM

(3.11)

onde U,(z) € a velocidade do fluido através da membrana em fun¢do da posi¢ao z.

A espessura da camada limite de polarizacdo por concentragdo, 0,, foi determinada
utilizando.
C-Co

Co

<107 (3.12)

no qual C e Co sdo as concentragdes de soluto e na alimentagdo, a espessura da camada limite

também calculada utilizando a correlagdo empirica.

0,33
°_ 2(%) (ReSc) 7 Re, ™ (1-0,43778¢ "1 Re, 11 ) (3.13)

D

3.2.2.2.  Modulo de microfiltracdo casco/tubo membrana tubular tridimensional

Utiliza-se do conceito que governa a hidrodindmica em hidrociclone por exemplo. As
andlises sdo realizadas considerando que o fluido da alimentag¢do entra no médulo por uma
entrada lateral quadrada, a corrente de concentrado sai na parte superior € uma corrente de

fluxo que atravessa a membrana, no sentido de fora para dentro do interior da membrana. A
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corrente de permeado € recolhida pelo interior da membrana tubular, sentido esse contrério ao
que vem sendo proposta na literatura (para moédulo de permeagdo utilizando membranas
ceramicas) tornando-a dessa forma, uma proposta inovadora, objetivando a otimizagdo no

projeto de médulos de membrana.

a) Condigoes de entrada

V=V
U=W=0 (3.14)
C:Cl)

onde V, € a velocidade de entrada obtida pela Equagao 3.14a.

vV = Rex :ueigua

o (3.14a)
pdgua x dh

onde dj, é o didmetro hidraulico.

b) Condicao de saida do concentrado
v _ou_aw
oz 0z 02
€ _y (3.15)
0z
P=F,

0

onde P, € a pressdo externa a membrana e igual a 1 atm
¢) Condicao de saida do filtrado (permeado):
W=V=0
U=U,

(3.16)
oy

onde U,, € a velocidade de permeado, determinada pelo modelo das resisténcias em série.

AP

onde U, € a velocidade de permeacdo que representa a velocidade com que o fluido atravessa

a membrana, R,, € a resisténcia da membrana definida pelo inverso da permeabilidade.
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R =— (3.17a)

AP € a pressdo transmembrana definida como sendo a diferenca entre a pressao média

de permeado, (13p ), € a pressdo externa a membrana P,,.
AP=P —P, (3.18)

A resisténcia devido a polarizag¢do por concentragdo (R,) corresponde a resisténcia por

unidade de espessura da camada de polarizag¢do por concentracao definida por:

R

R
R, =j L, ds (3.19)

onde O espessura da camada de concentracdo. Assumindo a camada de concentragdo
homogénea, a Equagado 3.19 torna-se:
R, =10, (3.20)

O valor da resisténcia especifica r, foi calculado usando a equacdo Carmen-Kozeny,

CcoOmo seguce:

2

(l—gp)
d,e,

onde d, ¢ o didmetro médio das particula de soluto igual a 80 pm e g, € a porosidade da

camada de polarizacdo por concentracdo igual a 0,35.

d) Condigdo de parede do casco
As paredes do dispositivo sdo impermedveis, com condi¢cdo de ndo-deslizamento
(U=V=W=0).
A camada de polarizacdo foi avaliada em relacdo a espessura da camada limite de
concentragdo local, d,, utilizando a relagdo entre a distancia da superficie da membrana ao
local onde a relacdo (C-Co) / Co € inferior ou igual a 107, onde o equilibrio entre o fluxo

convectivo e difusivo € alcancado.

3.3. Casos estudados

Para todos os resultados numéricos foi estabelecido um critério de convergéncia inferior
a 107 para o erro residual (RMS-root-mean-square) nas varidveis de escoamento. Nas

simulagdes bidimensionais a concentragdo inicial, C,, o didmetro médio da gota de 6leo d,, e
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o nimero de Reynolds de permeacdo, Re,,, foram mantidos constantes variando-se o nimero

de Reynolds axial Re, numero de Schmidt Sc, e a permeabilidade K representados na Tabela

3.4. Para as simulacdes 3D mantiveram-se as mesmas condi¢des adotadas na geometria

bidimensional, porém considerando a concentragdo inicial e a velocidade de entrada varidvel

(Tabela 3.5) e ndo mais um perfil de velocidade parabdlico.

Tabela 3.4 - Condicdes utilizadas na simulacdo bidimensional membrana tubular.

Sc

o Co 3 d, Rey Re K2 €p
(kgm™)  (um) ) () ) (m”)
1 1 80 0,1 300 1000 1x107® 0,35
2 1 80 0,1 600 1000 1x10™" 0,35
3 1 80 0,1 600 1000 1x10°® 0,35
4 1 80 0,1 1000 1000 1x10™"! 0,35
5 1 80 0,1 1000 1000 1x10™ 0,35
6 1 80 0,1 1000 2000 1x10°® 0,35
7 1 80 0,1 1000 3000 1x10°® 0,35
Fonte: Prépria (2014)
Tabela 3.5 - Condig¢des utilizadas na simulag@o tridimensional casco/membrana tubular.
Caso De a=b G, V, d, Rew Re Sc K &
s (mm) (mm) (kgm®) (ms) (m) () () ) (m’)
1 100 15 1 5x10" 80 0,1 07976 1000  1x10® 0,35
2 100 15 1 5x10* 80 0,1 07976 1000 1x10"" 0,35
3 100 15 10,1881 80 0,1 300 1000  1x10® 0,35
4 100 15 1 03761 80 0,1 600 1000  1x10® 0,35
5 100 15 1 0629 8 01 1000 1000  1x10® 0,35
6 60 15 1 5x10° 80 011 03988 1000  1x10° 0,35
7 60 15 1 03761 80 0,1 300 1000  1x10® 0,35
8 60 15 1 03761 80 0,1 300 1000 1x10"" 0,35
9 60 15 1 07523 80 0,1 600 1000  1x10® 0,35
10 60 15 1 12538 8 011 1000 1000  1x10® 0,35
11 60 15 4 12538 80 0,1 1000 1000  1x10® 0,35
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Caso De a=b (OGN Vv, d, Rew Re Sc K &y
s (mm) (mm) (kgm”) (ms) @m) ) ) @)

12 60 15 8 1,2538 80 0,1 1000 1000 1x10° 0,35
13 60 15 1 1,2538 80 0,1 1000 2000 1x10® 0,35
14 60 15 1 1,2538 80 0,1 1000 3000 1x10® 0,35
15 60 15 1 1,2538 80 0,1 1000 1000 1x10® 0,35
16 40 15 1 5%107 80 0,1  0,1994 1000 1x10° 0,35
17 40 15 1 0,7523 80 0,1 300 1000 1x10® 0,35
18 40 15 1 1,5045 80 0,1 600 1000 1x10® 0,35
19 40 15 1 2,507 80 0,1 1000 1000 1x10®° 0,35
20 40 7,5 1 5%107 80 0,1  0,1994 1000 1x10° 0,35
21 40 7,5 1 0,7523 80 0,1 300 1000 1x10® 0,35
22 40 7,5 1 1,5045 80 0,1 600 1000 1x10® 0,35
23 40 7,5 1 2,507 80 0,1 1000 1000 1x10®* 0,35

Fonte: Prépria (2014)

Efetuou-se simulacdes utilizando o método matemdtico dos volumes finitos
implementados no pacote computacional ANSYS CFX 12.0, usando um Servidor Quad-Core
Intel Dual Xeon Processador E5430 de 2.66GHz com 16 GB de memoéria RAM
disponibilizados nos laboratérios LPFI (Laboratério de Pesquisa em Fluidodindmica e
Imagem) e LCTF (Laboratério Computacional de Térmica e Fluidos) das Unidades
Académicas de Engenharia Quimica e Engenharia Mecanica, respectivamente, da

Universidade Federal de Campina Grande.
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4. RESULTADOS E DISCURSSAO
4.1. Membrana tubular bidimensional
4.1.1. Espessura da camada limite

As Figuras 4.1 a 4.7 ilustram o comportamento da espessura da camada limite
polarizada adimensional em funcdo da posi¢do. Na Figura 4.1 € assumido o nimero de
Reynolds (Re), igual a 300, nimero de Reynolds de permeacdo (Rey) igual a 0,1 e o ndmero

de Schmidt igual a 1000.

Figura 4.1 - Espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z. (Co=1 kg m’,
Re=300, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"m?).

0.12
0.08 —
2 -
[Aa]
Re =300; Re,=0,1; S¢ =1000
0.04 = e A Numeérico
Damak et al. (2004)
000 l ) I 1 l ] I 1 I ] I 1 I 1 I 1 I 1 | 1

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

z/D
Fonte: Prépria (2014)

Os resultados indicam que o valor da espessura camada limite méaximo € 0,102 e
apresenta uma concordancia com o valor obtido por Damak et al. (2004) igual a 0,100.
Comportamento semelhante é observado nas Figuras 4.2 e 4.3 para nimero de Reynolds
iguais a 600 e 1000, no qual a espessura atinge os valores mdximos de 0,0843 e 0,0683,

respectivamente.
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Figura 4.2 - Espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z. (Co=1 kg m’ ,
Re=600, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"*m?).

0.12

0.08 — PR |
a
© Re = 600; Re, = 0,1; Sc = 1000

0.04 = A Numérico

- Damak et al. (2004)
----- Pak et al. (2008)
0.00 I ) I 1 l ] I 1 I ] I 1 I 1 I 1 I 1 | 1

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100

z/D
Fonte: Prépria (2014)

Figura 4.3 - Espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z. (Co=1 kg m’,
Re=1000, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"m?).

0.12
0.08 —
Q | F 3 F 3 b
s a4
Re=1000; Re_,=0,1, Sc= 1000
0.04 = A Numérico
- Damak et al. (2004)
----- Pak et al. (2008)
0.00 l 1 I 1 l | I 1 I | I 1 I 1 I 1 I 1 | 1

0 10 20 30 40 30 o0 70 80 90 100

z/D
Fonte: Prépria (2014)

Os resultados referentes a espessura da camada limite polarizada em fung¢do da posi¢ao
também foram comparados com dados empiricos determinados usando a Equacdo (2.15a) e

estdo ilustrados nas Figuras 4.4 a 4.6 para diferentes nimeros de Reynolds.
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Figura 4.4 - Comparacio da espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z.
(Co=1 kg m™, Re=300, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"m?).

0.12
0.08 —
- |
7 Re=300; Re_=0,1; Se = 1000
0.04 — A Numeérico
Equagdo 2.15a
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z/D
Fonte: Prépria (2014)

Figura 4.5 - Comparacdo da espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z.
(Co=1 kg m~, Re=600, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"m?).

0.12

Re=600, Re_=0,1; 5S¢ =1000
A Numeérico
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z/D
Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.6 - Comparacio da espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z.
(Co=1 kg m™, Re=1000, Rew=0,1, Sc=1000 e K=1x10"*m?).

0.12

0.08 —
Q i a
o
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Fonte: Prépria (2014)

Nas Figuras 4.1 a 4.6 observou-se uma discrepincia entre os resultados apresentados
nesse trabalho de pesquisa com os de Damak et al. (2004); Pak et al. (2008) e a Equacdo
2.15a, provavelmente devido ao fato que os modelos aplicados terem sidos baseados em
equagoes de transporte desacopladas em que o perfil de velocidade ndo interfere no perfil de
concentracdo, resolvendo-se dessa forma, as equacdes de conservagcdo de massa e quantidade
de movimento separadamente. Ao contrdrio deste trabalho de pesquisa foi aplicado o
acoplamento das equacdes de momento e transferéncia de massa, o que justifica a diferenca

entre os resultados.

A influéncia do nimero de Schmidt (1000, 2000 3000) sobre a espessura da camada
limite polarizada ao longo da membrana foi realizada estd ilustrada na Figura 4.7.

Os resultados foram igualmente comparados com os de Damak ez al. (2004), indicando
um bom ajuste. Diminuindo o nimero de Schmidt de 3000 para 1000 espera-se que o
coeficiente de difusao aumente, dessa forma, maior quantidade de particulas retornam ao seio
da alimentacdo por transporte difusivo, com isto diminui-se a reteng¢do de soluto proximo a
superficie da membrana, consequentemente aumentando a espessura da camada limite

polarizada de 0,0509 para 0,0729 (Figura 4.7).
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Figura 4.7 - Espessura da camada limite ao longo da coordenada axial z, para diferentes
Sc (Co= 1 kg m™, Re= 1000, Rey,=0,1 e K=1x10"*m?).
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Fonte: Prépria (2014)

Esse aumento da espessura da camada limite polarizada representa uma diferenca de
0,004 e 0,0014, respectivamente, em relacdo aos resultados apresentados por Damak et al.,
(2004), esta diferenca € atribuida a formulacdo simplificada baseada em valores médios, em
relagdo aos valores encontrados neste trabalho de pesquisa que considera uma modelagem

completa, como foi ratificado por (PARIS et al.,2002; RAHIMI et al.,2005).

4.1.2. Perfil de concentragdo adimensional

Os perfis de concentracdo do soluto foram avaliados em funcdo do numero de
Reynolds, Schmidt e comprimento da membrana nas posi¢Oes radial e axial. Os resultados
numéricos sdo igualmente comparados com os resultados de DAMAK et al. (2004). Nas
Figuras 4.8 e 4.9 estdo representados os perfis de concentragdo de soluto para dois valores do
numero de Reynolds 600 e 1000, respectivamente, na posi¢ado axial, z, igual a 0,5L.

Observa-se nas Figuras 4.8 e 4.9 que a concentracdo aumenta com o aumento da
posicao radial, quando fixado a posi¢do axial em z igual a 0,5 L. Nas Figuras 4.10(a e b) e
4.11 estdo representados os perfis de concentracdo em diferentes posi¢cdes z ao logo do
modulo de separacdo (0,25L; 0,5L; 0,75L e 1L) para os numeros de Reynolds iguais a 300 e

1000 respectivamente.
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Figura 4.8 - Perfil de concentracdo radial em z/L=0,5. (Co=1 kg m'3, Re= 600, Re,,=0,1,
Sc=1000 e K=1x10"m?).
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Fonte: Prépria (2014)

Figura 4.9 - Perfil de concentracdo radial em z/L=0,5. (Co=1 kg m'3, Re= 1000, Re,=0,1,
Sc=1000 e K=1x10"m?).
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Figura 4.10 - Perfil de concentragdo em funcio da coordenada radial para diferentes
posicdes z e nimero de Reynolds igual a (a) 300 e (b) 1000 (Cyp= 1kg m™; K=1x10%m?,
Sc=1000, Rey=0.1).
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Fonte: Prépria (2014)

Observa-se que a concentragdo aumenta em maiores Z, atingindo valores de
concentracdo menores na entrada em z aproximadamente igual a 0,251 e maiores na regiao de
saida em z aproximadamente igual a 1L, e que a discrepancia entre os resultados, € maior para
valores mais elevados de y/R isto €, proximo a superficie da membrana onde os gradientes de
concentracdo sdo mais expressivos. Essa diferenca entre os resultados esta relacionada com as
simplificacdes para a resolucdo das equacdes, ao contrario desse trabalho de pesquisa que

considera completa as equagdes de momento e massa.



90

Figura 4.11 - Perfil de concentragdo radial ao longo da coordenada z. (Re=1000, Cy= 1
kg m™; Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10"m?).
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Fonte: Prépria (2014)

Na Figura 4.12 € possivel verificar o efeito do nimero de Reynolds sobre o perfil de

concentracdo, tomando-se uma posi¢do fixa em z/L igual a 0,5.

Figura 4.12 - Concentragdo na parede permedvel y=R em fun¢do da coordenada radial
z/LL=0,5, para diferentes Re (Co=1 kg m>; Sc=1000, Re,=0.1 e K:1><10'8m2).
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Fonte: Prépria (2014)

Aqui estd ocorrendo dois fendmenos simultaneamente o aumento da tensdo cisalhante
que varre o soluto na superficie da membrana e o aumento do fluxo transmenbranico que

aumenta a concentracdo de o soluto na superficie com o aumento do ndimero de Reynolds



91

axial. S6 € possivel constatar esses dois fendmenos com a hidrodindmica do processo sendo
as equagdes de transferéncia de massa e momento acopladas.

Observa-se concentragdes maximas de 1,44, 1,91 e 2,65 kg m~ na superficie da
membrana em y/R igual a 1 referente aos Re axial iguais a 300, 600 e 1000 respectivamente.
Esse comportamento deve-se ao fato que, maiores nimero de Reynolds axiais, aumenta a
tensdo de cisalhamento na superficie da membrana com consequente aumento da pressdo do
sistema. Dessa forma, sob essas condi¢des operacionais, considerando que a torta ainda esta
sendo formada, na superficie da membrana, o aumento da pressao transmembranica aumentou
o fluxo de permeado de 1,68 x107 para 7x10” kg s™ que por sua vez favorece o gradiente de
concentracdo proximo a superficie da membrana onde a polarizacdo por concentracdo é
formada e depositada, justificando dessa forma o aumento da concentracdo com o aumento do
numero de Reynolds. Este resultado estd de acordo com o modelo das resisténcias em série
Equacdo 3.11.

A andlise comparativa com relagdo ao efeito do nimero de Schmidt estd ilustrada na
Figura 4.13. Observa-se que a concentracdo local em 0,5L (aproximadamente na metade da
membrana tubular) aumenta com o aumento do nimero de Schmidt. Fixado a posi¢cdo
adimensional, y/R igual a 1 (na superficie da membrana), verifica-se que o aumento de Sc de
1000 a 3000, favorece o aumento da concentracao local de 2,3 para 6,4, respectivamente. Ao
se comparar os resultados numéricos com os de Damak er al. (2004), verifica-se um

comportamento idéntico dos perfis em ambos os trabalhos.

Figura 4.13 - Concentragdo em fun¢do da coordenada radial adimensional para
diferentes nimeros de Schmidt. (Co=1 kg m'3; Re=1000, Re,=0.1 ¢ K:lxlO'gmz).
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O mesmo comportamento foi verificado tomando-se agora ndo sé a posi¢ao 0,51, mas,
qualquer posi¢@o ao longo da membrana, na dire¢do axial e estd ilustrado nas Figuras 4.14 (a)

e (b).

Figura 4.14 - Perfil de concentracdo adimensional em funcdo da posicdo z, em Sc iguais
a 1000, 2000 e 3000 respectivamente e comprimento igual a (a) 1 m e (b) 3 m
(Co=1 kg m™; K=1x10"8m? Re=1000 e Re,=0.1).
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Fonte: Prépria (2014)

Observa-se que fixando o nimero de Schmidt igual a 3000 a concentracdo aumenta com o
comprimento da membrana de 3,6 (Figura 4.14 a) para 5,4 (Figura 4.14 b), esse

comportamento também € verificado para os numeros de Schmidt iguais a 2000 e 1000 onde
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as 0 aumento nas concentracdes maximas sao (2,8 para 3,9) para o nimero de Schmidt igual a
2000 e (1,9 para 2,4) para Schmidt igual a 1000 respectivamente.

Sob as condi¢des hidrodinamicas maiores nimeros de Schmidt tem-se menor coeficiente
de difusdo, Dag. Isto significa uma reducio na possibilidade das moléculas retornarem ao leito
da suspensdo por transporte difusivo favorecendo o aumento da concentracdo na superficie
(y/R igual a 1) ao longo da membrana, atingindo maiores concentracdes em maiores
comprimentos.

Para uma melhor visualizacdo do desenvolvimento da espessura da camada limite
polarizada e concentracdo de soluto na superficie da membrana foi efetuada uma ampliagcdo
do campo de concentracdo ao longo do comprimento da membrana e estdo ilustrados na
Figura 4.15 para diferentes nimeros de Reynolds.

Observa-se que o aumento do nimero de Reynolds favorece a redugdo na espessura da

camada limite polarizada e um aumento na concentracao na superficie da membrana.

Figura 4.15 - Campo de concentracio de soluto na superficie da membrana ao longo da
coordenada axial z para Reynolds (a) 300, (b) 600 e (c) 1000 (C,=1 kg m>, Rew=0,1,
Sc=1000 e K=1x10"m?).

Fonte: Prépria (2014)
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4.1.3. Perfil de velocidade

De acordo com os perfis de velocidade verifica-se que o movimento € simétrico, tendo em
vista que esta sendo considerada condi¢@o de simetria e s6 parte do tubo esta sendo analisada.
Os efeitos da posi¢do axial e nimero de Reynolds no perfil de velocidade sdo analisados e

ilustrados nas Figuras 4.16 e 4.17.

a) Perfil de velocidade axial e radial
Nas Figuras 4.16 e 4.17 estdo ilustrados os perfis de velocidade axial e velocidade radial

para o nimero de Reynolds de 300 em diferentes posi¢des ao longo do médulo de separagdo

(0,1L; 0,25L; 0,5L; 0,75L e 1L).

Figura 4.16 - Perfis de velocidade axial em relacdo posi¢ao radial ao longo do

comprimento L.(Co= 1 kg/m’®; Re=300, Sc=1000, Re,=0.1 ¢ K=1x10"m").
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Fonte: Prépria (2014)

Verifica-se na Figura 4.16 que os perfis de velocidade axial estdo sobrepostos isto é,
coincidem para diferentes posicdes axiais z, como era esperado. Por outro lado, nota-se uma

variacdo no comportamento dos perfis de velocidade radial, apresentados na Figura 4.17,
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devido a velocidade de permeacgdo provocada pela succio através da parede porosa ao longo

do mddulo da membrana.

Figura 4.17 - Perfis de velocidade radial em relag¢do posi¢do radial ao longo do

comprimento L.(Co=1 kg m'3; Re=300, Sc=1000, Re,=0.1 ¢ KzlxlO'sz).
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Fonte: Prépria (2014)

4.1.4. Efeito da permeabilidade

A permeabilidade tem significante influéncia na deposicdo de soluto ao longo do
comprimento adimensional, ilustrada na Figura 4.18. Nessa figura esta ilustrado o aumento da
concentracdo na superficie da membrana de 1,003 para 2, 9002 quando se aumenta a
permeabilidade de 1x10™"" para 1x10®m?. Este fator implica na diminuicio da resisténcia,
necessdria a passagem de soluto. Dessa forma, espera-se maior quantidade de particulas

acumulada nessa regido, favorecendo o campo de concentragdo na superficie da membrana.

Estes resultados estdo em consonancia aos encontrados por Hanspal et al.,(2009).
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Figura 4.18 - Concentracdo na parede permedvel y=R em funcdo do comprimento
adimensional na dire¢do axial para diferentes permeabilidades (Co= 1 kg m™, Re =1000,
Sc=1000, Rey=0.1).
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Fonte: Prépria (2014)

4.1.5. Campo de pressao

O campo de pressdo bidimensional foi analisado levando-se em consideragdo o efeito
da permeabilidade e do numero de Reynolds. O efeito da permeabilidade e do numero de
Reynolds esté representado nas Figuras 4.19 (a) e (b) e Figuras 4.20 (c) e (d). Observa-se para
todos os casos apresentados, maior pressdo na regido de entrada que diminui a medida que se
afasta ao longo do comprimento.

Comparando as Figuras 4.19 (a) e (b) verifica-se o efeito da permeabilidade no campo
de pressdo, mantendo-se fixo o nimero de Reynolds igual a 600.

O aumento da permeabilidade de 10! para 10 m* a presséo total diminui de 106,013
kPa (Figura 4.19 a) para 105,985 kPa (Figura 4.19 b) o que representa uma redugdo de 0,028
kPa.

Fixando o valor da permeabilidade em 1x10® m” é possivel verificar o efeito do
nimero de Reynolds no campo de pressdo. Observa-se as pressdes maximas iguais a 105,985
kPa (Figura 4.19 b) e 111,294 kPa (Figura 4.20 a) para nimeros de Reynolds iguais a 600 e
1000 respectivamente. O aumento do numero de Reynolds tem-se uma diferenca nas pressoes

maximas de 5,309 kPa.
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Figura 4.19 - Campo de pressdo bidimensional sobre o plano longitudinal YZ em x=0,
com Co= 1 kg m™~, Sc=1000, Re=600, Re,=0,1 e (a) K=1x10""'m? (b) K=1x10"*m?

[Pa]

(a)

105985

(b)
Fonte: Prépria (2014)

Espera-se que o aumento da permeabilidade, encontrados nesse trabalho de pesquisa
de 10" para 10% m?, favorecga a redugdo na resisténcia ao transporte de fluido através do meio
poroso (membrana), portanto menor pressao exercida. Também € esperado que o aumentando
o nimero de Reynolds de 600 para 1000 aumente a velocidade axial aumentando a tensdo de
cisalhamento na superficie da membrana, consequentemente aumentando a pressdo do

sistema.
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Figura 4.20 - Campo de pressdo bidimensional sobre o plano longitudinal YZ em x=0,
com Co= 1 kg m™, Sc=1000, Re=1000, Re,,=0,1 e (a) K=1x10""'m?* (b) K=1x10*m?

(b)
Fonte: Propria (2014)

4.2. Analise tridimensional casco/membrana tubular

A andlise do campo de pressdo, concentracdo, vetor velocidade, linhas de fluxo em 3D e
espessura da camada limite de concentragcdo tridimensional foram realizadas considerando
que o fluido entra no médulo por uma entrada quadrada, e o fluxo através da membrana € no

sentido de fora para dentro do interior da membrana, semelhante ao escoamento em torno de
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cilindros permedveis, baseado no escoamento centrifugo utilizado em hidrociclone, por

exemplo.

4.2.1. Campo de pressao

O campo de pressio foi avaliado em diferentes espacos anular, funcdo da
permeabilidade e do nimero de Reynolds, no plano xy e tridimensional. E verificada de um
modo geral, uma sutil variacdo de pressdo na parede do permeado, permanecendo
praticamente constante, o que € esperado tendo em vista o baixo valor da velocidade de
entrada do fluido (valores de 0,18 a 0,37 m/s, dependendo da forma do modulo avaliado). Isto
estd relacionado com tipo de configuracdo do modulo de separagdo, em que ha uma tendéncia
do fluido atingir a parede da membrana convertendo energia cinética em energia potencial,
tornando dessa forma a dependéncia da pressdo com o padrdo de escoamento do fluido, em
concordancia com a literatura Pellerin et al., (1995); Rahimi et al., (2005); Ahmed et al.,
(2011). O campo de pressdao no plano xy em diferentes comprimentos z ao longo do médulo
de microfiltracdo foi avaliado em func¢do do nimero de Reynolds (Figura 4.21) e da

permeabilidade (Figura 4.22).

Figura 4.21 - Campo de pressao no plano xy em z= 0,03; 0,07; 0,12 m (I) Re=300 e (II)
Re=1000 (De=60mm, Co= 1 kg m™~, Sc=1000, Re,,=0.1 e K=1x10"m?).
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Observam-se maiores pressoes na regido de entrada do fluido que reduz a medida que se
aproxima da regido de saida (topo). [lustrado nas Figuras 4.21(I) e (II) respectivamente.

Na Figura 4.21 (I) verifica-se um campo de pressao em torno de 101,4 kPa apresentando
uma variacdo entre as pressdes minimas e maximas de 0,01 kPa para o nimero de Reynolds
igual a 300. O mesmo comportamento € observado na Figura 4.21 (II), porém a pressao é em
torno de 102,6 kPa, para o nimero de Reynolds igual a 1000, apresentando uma variagdo de
pressdo igual a 0,182 kPa. Isto é resultado do escoamento cisalhante na superficie da
membrana (Davis e Sherwood, 1995), essa tenséo de cisalhamento é maior em altos niimeros
de Reynolds o que provoca uma maior queda de pressdao no médulo de permeacao.

O efeito da permeabilidade no campo de pressdo sobre os planos xy foi avaliado para o
nimero de Reynolds igual a 300 (Figura 4.22) e Reynolds igual a 100 (Figura 4.23).

Comparando as Figuras 4.22 e 4.23 observa-se que o efeito da permeabilidade € maior
em alto nimero de Reynolds. Isto é resultado da consideracdo que a camada estagnada entre a
superficie da membrana e o seio da alimentacdo estd sendo formada e, portanto, o
cisalhamento do fluido proximo a superficie da membrana € alto, especialmente em maiores
nimeros de Reynolds favorecendo maior fluxo através da menbrana em maior

permeabilidade, provocando maior queda de pressao no médulo de permeacao.

Figura 4.22 - Campo de pressdo no plano xy em z= 0,03; 0,07; 0,12 m (I) K=1x10%¢
(I K=1x10""m* (De=60mm, Co= 1 kg m~, Re=300, Sc=1000 e Re,=0.1).
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Figura 4.23 - Campo de press@o no plano xy em z= 0,03; 0,07; 0,12 m (I) K=1x10%¢
(ID) K=1x10" m?* (De=60mm, Cy= 1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e Re,=0.1).
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Fonte: Prépria (2014)

4.2.2. Campo de concentracao

O campo de concentracdo foi avaliado em diferentes espacos anular e em funcdo da
permeabilidade, nimero de Reynolds e do numero de Schmidt. Na Figura 4.24 verifica-se a
influencia do espaco anular sob a distribui¢do de 6leo no interior dos médulos de permeagao.

Os resultados da Figura 4.24, para o modulo de diametro igual a 100 mm, evidenciam a
dependéncia do gradiente de concentracdo em relacdo ao comportamento do fluido em torno
da membrana cilindrica. Observam-se regides onde a concentracdo € zero, e altas
concentracdes proximas a membrana no méddulo de permeacdo I (Figura 4.24 (I)) quando sdo
mantidos fixos todos 0s outros pardmetros operacionais, este comportamento nao € verificado
nos demais médulos de permeacgdo II (Figura 4.24 (II)) e médulo III (Figura 4.24 (II)). Esse
fato € devido principalmente as diferentes caracteristicas hidrodindmicas induzidas
naturalmente a partir da Unica entrada de fluido com a variacdo do espago anular. Isto
significa que, sob essas condi¢des operacionais, o médulo de maior espago anular, ilustrado
na Figura 4.24(I) possui ma distribuicao de massa, portanto deve ser otimizado.

Verifica-se na Figura 4.24 (IV) um aumento de concentracdo na corrente de saida de

N

concentrado pode ser atribuida a reducdo das dimensdes do duto de alimentacdo, o qual
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corresponde a metade do duto de alimentacdo dos mddulos I, II e IIl. Esta reducdo das
dimensdes do duto de alimentacdo proporcionou um aumento da queda de pressao de
0,011 kPa para 0,040 kPa quando mantido o nimero de Reynolds de 600 que favorece o
maior contato do fluido da alimentacdo com a succ¢do da parede permedvel promovendo maior
corrente de concentrados e retidos.

A titulo de ilustracdo para a andlise de concentracdo de soluto sob o plano yz fixou-se a
escala de cores no valor da concentracdo da alimentacdo em 1 kg m™ até o valor maximo de
1.1 kg m'3, para o nimero de Schmidt e permeabilidade iguais a 1000 e 1x10°® mz,
respectivamente, e variou-se o nimero de Reynolds (600 e 1000) para os diferentes
diametros: 100 mm (Figura 4.25 I), 60 mm (Figura 4.25 II) e 40 mm (Figura 4.25 III) e
(Figura 4.25 IV), respectivamente.

De modo geral na andlise da Figura 4.25, verifica-se que maiores concentracdes de 6leo
sdo obtidas na corrente de concentrado (topo) e maiores distribui¢cdes de massa foram obtidas

em maiores nimeros de Reynolds. Dessa forma, verifica-se que transferéncia de massa é

dependente da velocidade e da configuragdo do méodulo.
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Figura 4.24 - Campo de concentragdo no plano x = 0 para diferentes espacos anular (I) 100 mm (II) 60 mm e (IIT) 40 mm e (IV) 40
mm e duto de entrada reduzido a ¥2 (K = 1x107 m2,C0 =1kg m> , Re =600, Sc = 1000, Re,,=0.1).
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Fonte: Prépria (2014)

[ - P
woo=h

o
o

0.7
o




104

Figura 4.25 - Campo de concentracio no plano yz para diferentes ndmeros de Reynolds iguais a 600 e 1000 (De=40 mm, Co= 1 kg m’,
Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10"*m?).

(I) Re=600 (II) Re=1000 (IIT) Re=600 (IV) Re=1000
Fonte: Propria (2014)
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Figura 4.26 - Campo de concentragio no plano yz para diferentes nimeros de Reynolds iguais a 600 e 1000 (De=40 mm, Co= 1 kg m’,
Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10"*m?).
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106

Comparando as Figuras 4.26 1l e 4.26 IV de mesmo espaco anular (De = 40 mm)
e nimero de Reynolds (Re = 1000), diferente duto de entrada e sob pressdes totais
baixas iguais a 107,6 e 106,9 kPa, respectivamente, sabe-se que a medida que o soluto
na superficie da membrana se torna mais concentrado, a transferéncia de massa €
controlada pela hidrodindmica dos mdédulos de permeagdo e ndo mais pela pressdo.
Dessa forma, maior distribuicdo de massa com maior concentragdo de 6leo na corrente
de concentrado foi obtido quando reduzido em 50% o duto de entrada (Mddulo IV) com
fluxos de permeado iguais a 0,01772 L/h e 0,033306 L/h. Isto pode ser verificado no
perfil do coeficiente de rejeicdo do soluto em fun¢do do nimero de Reynolds para os
trés modulos de permeacdo (Figuras 4.27) onde o médulo de permeagdo IV obteve um
melhor desempenho que os demais modulos apresentando uma eficiéncia de 100%, no e
também pode ser verificado no campo de concentracdo nos contornos para diferentes

modulos (Figuras 4.28 a 4.31).

Figura 4.27 — Representacio do coeficiente de rejeicdo de soluto em fun¢do do nimero
de Reynolds para os médulos II, IIT e IV.
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Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.28 - Campo de concentracdo: (I) contornos, (II) plano yz (De=100 mm,
K=1x10"® m%,Co= 1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 , Re,,=0.1).
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Figura 4.29 - Campo de concentragdo: (I) contornos, (II) plano yz (De=60 mm,
K=1x10"® m%,Co= 1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 , Re,,=0.1).
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Figura 4.30 - Campo de concentracdo: (I) contornos, (II) plano yz (De=40 mm,
K=1x10" m?, Co= 1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 , Re,,=0.1).
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Figura 4.31 - Campo de concentracdo: (I) contornos, (II) plano yz (De=40 mm,
K=1x10"® m? Co= 1 kg m~, Re=1000, Sc=1000 , Re,=0.1).
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Esses resultados s@o satisfatérios, pois nos projetos de otimizacdo dos médulos de
permeacdo deseja-se minimizar o fendmeno de polarizacdo por concentracdo o que €
obtido por meio de maiores transferéncias de massa com maior capacidade de rejeigcdo

de soluto.

A influencia do nimero de Schmidt no campo de concentracdao sob o plano YZ
foi avaliada e estd ilustrada na Figura 4.32 para a médulo II de permeacdo (didmetro
igual a 60 mm). Observa-se que a concentracdo de 6leo na corrente de concentrado
aumenta com o aumento do nimero de Schmidt. Isto € devido a reducao do coeficiente
de difusdo em maiores nimero de Schmidt. O que implica na redu¢do do transporte
difusivo para o seio da alimentag@o. Dessa forma a relacdo de equilibrio entre os fluxos
convectivo e difusivo em que a relacdo (C-Cy)/C, € inferior a 107 ¢ alcancado mais
rapidamente ‘“deslocando” a camada polarizada em maiores nimeros de Schmidt,
possibilitando um aumento na drea de permeacao.

Isto pode ser verificado na andlise do coeficiente de rejeicio do soluto em
funcdo do nimero de Schmidt ilustrado na Figura 4.33, o que representa uma eficiéncia

de 89,5%, para o médulo II.

Figura 4.32 - Campo de concentragdo no plano yz para diferentes nimeros de Schmidt
(De=60 mm, K=1x10"® m? Co= 1 kg m™, Re=1000, Re,=0.1)
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Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.33 - Coeficiente de rejei¢do de soluto em funcdo Numero de Schmidt (Médulo II)

(Co= 1 kg m™, Re=1000, Rey=0.1 e K=1x10"m?).
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O perfil de concentracdo no médulo de separacdo foi avaliado em funcgdo do
diametro, em diferentes posicoes z mantendo-se a velocidade de alimentagcdo constante

1

igual a 5%10” m s, e estd ilustrado nas Figuras 4.34 a 4.36.

Observa- que o perfil de concentracdo varia com a posi¢cdo z tomada no médulo e

com a redu¢do do espaco anular que esta relacionada com a hidrodindmica do

escoamento no interior do equipamento.

Figura 4.34 - Perfil de concentracido no plano yz para o espaco anular de De= 100 mm
(Vo=5x10" ms™, Co= 1 kg m™, Sc=1000, Rey=0.1 e K=1x10" m?).
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Figura 4.35 - Perfil de concentra¢do no plano yz para o espaco anular de De= 60 mm
(Vo=5x10" ms™, Co= 1 kg m™, Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10" m?).
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Figura 4.36 - Perfil de concentra¢do no plano yz para o espaco anular de De= 40 mm
(Vo=5x10" ms™, Co= 1 kg m™, Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10" m?).

1.001 l
- - Z=0,0006 |
Loo0s — ZT00m
: 7=0,13
1.0006 —
=
E
£ .
&)
1.0004 —
1.0002 —
i -
! \ 1 1
-0.06 -0.04 0,02 0 0.02 0.4 0.06
¥ (m) (III)
Fonte: Prépria (2014)

O efeito da concentragdo inicial na corrente de permeado foi avaliado mantendo-
se constantes o nimero de Reynolds axial, Reynolds de permeagdo, nimero de Schmidt,

permeabilidade e didmetro do médulo de permeacao e estd ilustrado na Figura 4.37.
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Figura 4.37 - Concentragao de 6leo no permeado em fun¢@o da concentracio inicial.
(Re=1000, Re,,=0.1 e K=1x10"® m?).
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4.2.3. Vetor velocidade

As Figuras 4.38 a 4.40 ilustram a influencia do padrdo de escoamento
tridimensional no moddulo de permeagdo casco/membrana tubular levando em
consideragdo o escoamento do fluido em diferentes espacos anulares, duto de entrada e
saida, e velocidade do fluido na entrada.

O efeito dos parametros geométricos (espaco anular, duto de entrada e saida) no
campo vetorial sob os planos yz (x=0) e xy foi avaliado para os nimeros de Reynolds
iguais a 1000 e 300 respectivamente, e estdo ilustrados na Figura 4.38 e 4.39,
respectivamente.

Verifica-se no campo vetorial uma queda brusca de velocidade devido a expansao
ocorrida quando da passagem do fluido do duto de entrada para o mddulo de
permeacdo. A queda de velocidade é menor nos médulos de menor espago anular e as
velocidades méximas sob o plano yz sdo iguais a 0,879, 1,696, 3,568 e 3,037 m gt para
os espacgos anulares cujos didmetros sao iguais a (I)100 mm, (II) 60mm (IIT) 40mm e
(IV) 40 mm respectivamente e nimero de Reynolds fixo igual a 1000 (Figura 4.38).
Esse comportamento € devido ao fato que nos médulos de menor espago anular o fluido
dispdem de pouco espago para dissipar energia quando comparados aos moédulos de
maior espaco anular que apresenta naturalmente maior caminho livre dissipando maior

quantidade de energia cinética.
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Sob o plano XY verifica-se através dos vetores, que maiores velocidades sio
encontradas na regido do médulo de permeagdo onde o escoamento € livre e menor
velocidade na regido central em que o escoamento € através do meio poroso (membrana
porosa). Verifica-se que quando mantido o nimero de Reynolds fixo igual a 300, as
vazdes de alimentacdo variam e seus valores sdo iguais a 0,002812 kg s, (Figura 4.39
@), 0,00675kg s’ (Figura 4.39 (II)) e 0,00469 kg s’ (Figura 4.39 (III))
respectivamente. Isto é devido a variagdo do duto de entrada e da variagdo do espaco
anular, de forma a manter as condi¢des hidrodinamicas do nimero de Reynolds fixado.
O que explica o aumento na velocidade do médulo de permeacgao de 0,113 (Figura 4.39
(1)), para 0,397 m s (Figura 4.39 (II)).

Importantes resultados foram obtidos levando em consideracdo o efeito da
velocidade inicial no campo de velocidade. Diferentes caracteristicas hidrodinamicas do
fluido em funcdo da velocidade de alimentacdo sdo observadas quando fixado todos os
outros parametros operacionais no campo vetorial (Figura 4.40). Em baixas velocidades
de alimentacdo, 510 m s verifica-se um perfil caracteristico de escoamento laminar
(Figura 4.40(I)), ao aumentar a velocidade de alimenta¢do para 0,376 m s é verificada
uma tendéncia a escoamentos reversos com formacdo de vortice proximo a entrada do
moédulo (Figura 4.40(I1)). Para a velocidade de alimentacdo igual a 1,253 m st é
observada melhor distribuicdo de velocidade no médulo (Figura 4.40(III)). Portanto ha
um aumento na quantidade de movimento no interior do moédulo de permeacio, com a
presenca da recirculacdo de fluxo, que por sua vez reducdo espessura da camada
polarizada e consequente aumento na transferéncia de massa. Contudo, todos esses
resultados estdo na faixa do nimero de Reynolds méaximo igual a 1000 garantindo dessa

forma, o escoamento laminar.



Figura 4.38 - Vetor velocidade sob o plano yz para diferentes espacos anular e nimero de Reynolds igual a 1000 (Co= 1 kg m™,

Sc=1000, Rey=0.1 ¢ K=1x10*m?).
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Figura 4.39 - Efeito do espaco anular e do duto (de entrada e saida) no vetor velocidade no plano xy em diferentes posicdes do médulo
de separagdo para niimero de Reynolds igual a 300 (Co=1 kg m~, Sc=1000, Rey=0.1 e K=1x10"m?).

(I) 60mm (II) 40mm (III) 40 mm

Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.40 - Vetor velocidade no plano yz do médulo casco/membrana tubular para diferentes velocidades de entrada (Co= 1 kg m™,

Sc=1000, Rey=0.1 e K=1x10*m?).
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4.2.4. Linhas de fluxo

A andlise fluidodindmica no interior do mdédulo de permeacdo pode ser
verificada pelas linhas de fluxo no interior do equipamento ilustradas na Figura 4.41 e
4.42. O efeito da parede porosa nas linhas de fluxo para a velocidade de alimentacdo
fixa igual a 5x10™* m s™, ilustrado na Figura 4.40.

Observa-se na (Figura 4.41(I)) um comportamento desordenado do fluido no
modulo sem permeagdo quando comparado com a (Figura 4.41 (II)) em que se verifica
nitidamente um escoamento ordenado em torno da membrana. Isto € esperado devido a
succao presente na parede porosa fazendo com que haja um fluxo convectivo para
dentro do meio poroso, promovendo o fluxo de permeado isto € o fluxo que atravessa a

membrana, e favorece esse comportamento ordenado em torno do meio poroso.

Figura 4.41 - Linhas de fluxo no médulo com a parede interna: (I) ndo permeavel e (II)
permedvel. (510 m's™, Co= 1 kg m™, Sc=1000, Re,,=0.1 e K=1x10"m?).

Fonte: Prépria (2014)

Assim como foi discutido no campo vetorial e a agora partir das linhas de fluxo
verifica-se o padrdo tridimensional do escoamento no moédulo de permeacdo.
Observam-se linhas de correntes distintas para diferentes velocidades de alimentacio
quando todos os outros parametros sdo fixados. Maiores velocidades de alimentacdo sdao
verificados zonas de recirculagido de fluxo (fluxos reversos) no interior do médulo de

permeacdo que desaparece a medida que € reduzida a velocidade de alimentagcdo. Esse
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comportamento induz o surgimento do escoamento mais ordenado ao redor da

membrana (Figura 4.42 (I)).

Figura 4.42 - Linhas de fluxo para diferentes velocidades de entrada (I) 5%10* m s,

(D) 0,376 ms™ e (III) 1,253 m s™ (Cy= 1 kg m™, Sc=1000, Re,=0.1 e K=1x10"m?).

0,0005 ms ™" 0.3760 ms ™' 12530 ms
Fonte: Prépria (2014)

4.2.5. Espessura da camada limite tridimensional

Nas Figuras 4.43 a 4.50 estdo representadas o comportamento da camada limite
polarizada sobre quatro posi¢des angulares (0, 90, 180 e 270°) sobre a membrana
ceramica para diferentes formatos do modulo de separacdo (moédulos I, II, III e 1V),
conforme ilustrado na Figura 3.2. Foi assumido um valor constante para os parametros
adimensionais: numero de Reynolds (Re igual a 1000), nimero de Reynolds de
permeacido (Re,, igual a 0,1) e o nimero de Schmidt (Sc igual a 1000). Observa-se, de
uma maneira geral, que a camada limite muda de comportamento com a variacdo da
posicdo angular na qual ela € representada, bem como a variacdo das dimensdes do
espaco anular entre a membrana ceramica e a parede do modulo de permeagao.

Destaca-se igualmente que a camada limite sofre uma significativa influéncia
das dimensodes da secdo de entrada da mistura no modulo de permeacdo, conforme pode

ser observada nas Figuras 4.43 a 4.50.
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Figura 4.43 - Espessura da camada limite nos planos yz, 6 em 0 e 180°.(De = 100 mm,
Re,=0,1, Co=1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).
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Figura 4.44 - Espessura da camada limite nos planos yz, 6 em 90 e 270°.(De=100mm,
Rew=0,1, Co=1 kg m~, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"m?).
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Figura 4.45 - Espessura da camada limite nos planos yz, 0 em 0 e 180°. (De = 60 mm,
Rew=0,1, C,=1 kg m™~, Re=1000, Sc=1000 ¢ K=1x10"m?).
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Figura 4.46 - Espessura da camada limite nos planos yz, 0 em 90 e 270°.(De = 60 mm,

Rey = 0,1, Co=1 kg m~, Re = 1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).
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Figura 4.47 - Espessura da camada limite nos planos yz, 0 em 0 e 180°. (De = 40 mm,

a=b=15mm, Re, =0,1, Co=1kgm™, Re = 1000, Sc = 1000 ¢ K = 1x10 *m?).
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Figura 4.48 - Espessura da camada limite nos planos yz, 6 em 90 e 270°. (De = 40 mm,
a=b=15mm, Re, =0,1, Co=1kgm>, Re = 1000, Sc = 1000 e K = 1x10 *m?).
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Figura 4.49 - Espessura da camada limite nos planos yz, 6 em 0 e 180°. (De = 40mm, a

=b=7,5mm, Re, =0,1, Co= 1 kg m™, Re = 1000, Sc = 1000 ¢ K = 1x10" *m?).
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Figura 4.50 - Espessura da camada limite nos planos yz, 6 em 90 e 270°. (De = 40 mm,

a=b=7,5mm, Re,=0,1,Co=1kgm>, Re = 1000, Sc = 1000 e K = 1x10" *m?).
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Observa-se nestas figuras que o tamanho, desenvolvimento e a estrutura da

camada limite polarizada em torno da membrana variam muito com angulo 0, com o

espaco anular e com os dutos de entrada e saida. Isto esta associado as diferentes taxas

de transferéncia de massa local induzidas pela variacio de concentracdo desde a

superficie da membrana até o seio do modulo de permeacao.

A variacdo de concentracdo estd intimamente relacionada com o comportamento

do fluido em torno da membrana ceramica tubular, como pode ser observado nas

Figuras 4.51 a 4.54. Nestas figuras estdo representados o campo vetorial de velocidade

sobre diferentes planos transversais (XY) ao longo do modulo de permeacdo. Nota-se

nestas figuras zonas de recirculacdo semelhantes ao que se € observado em escoamento
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de fluidos em torno de um cilindro impermeédvel, como podem ser facilmente
observados nas posi¢des 0,01 m e 0,03 m. Ao se distanciar do duto de entrada percebe-
se uma queda significativa das grandezas vetoriais indicando uma diminuicdo da
velocidade em virtude da expansao sofrida pelo escoamento no interior do modulo de
permeacdo. Este fato € mais proeminente no modulo de s permeacdo com didmetro do
cilindro com 100 mm (Figura 4.51).

Os resultados apresentados nas Figuras 4.51 a 4.54 indicam claramente a forte
influéncia da dimensdo do espaco anular, entre a membrana ceramica e parede do
cilindro do modulo de separagdo, sobre o comportamento dos fluidos nas diferentes
secdes ao longo do modulo de permeacdo e, consequentemente, sobre o comportamento
da distribuicdo da concentragdo do soluto (6leo) no interior do modulo de permeagdo
como observado nos Figuras 4.24 2 4.26 e 4.28 a 4.31.

Dessa forma, observa-se que médulo de menor espaco anular e duto de entrada,
apresentam menor espessura da camada limite, favorecida pela hidrodinamica desses

modulos.
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Figura 4.51 - Campo vetorial de velocidade sobre diferentes planos transversais (XY) para o modulo de separacdo (De = 100 mm,
Re,=0,1, Co=1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).

0,01 m

0,01 m

Fonte: Prépria (2014)



Figura 4.52 - Campo vetorial de velocidade sobre diferentes planos tranversais (XY) para o modulo de separagdo (De = 60 mm, Re,=0,1,
Co=1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).

Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.53 - Campo vetorial de velocidade sobre diferentes planos tranversais (XY) para o modulo de separagdo (De =40 mm, a=b =15
mm, Re,=0,1, Co=1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).
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Fonte: Prépria (2014)
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Figura 4.54 - Campo vetorial de velocidade sobre diferentes planos tranversais (XY) para o modulo de separagdo (De =40 mm, a=b =
7,5 mm, Rey,=0,1, Co=1 kg m™, Re=1000, Sc=1000 e K=1x10"*m?).
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Fonte: Prépria (2014)
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5. CONCLUSOES

Com os resultados numéricos da simula¢do do processo de filtracdo tangencial via

membrana ceramica pode-se concluir que:

v As andlises comparativas permitiram verificar o quio os resultados numéricos se
aproxima dos resultados disponiveis na literatura.

v A modelagem matemadtica foi capaz de prever numericamente processo de filtracdo
tangencial empregando membrana cerdmica no tratamento de dguas produzidas.

v Observou-se na andlise bidimensional que menores concentracdes na parede
permedvel foram obtidas: em baixo nimero de Schmidt, permeabilidades e comprimentos da
membrana.

v Menores espessuras da camada limite polarizada foram obtidas em: altos de nimero de
Reynolds, nimero de Schmidt.

v A andlise fluidodindmica no interior do médulo de separacdo pode ser verificada pelas
linhas de fluxo e pelo campo vetorial no interior do dispositivo. Onde foi verificado regides
de recirculacdo de fluxo, mostrando o comportamento tridimensional do fluido no interior do
equipamento.

v O modelo matemdtico utilizando o software CFX previu com boa precisio o
comportamento do fluido no interior das geometrias 2D e 3D estudadas, consolidando-se
como uma ferramenta potencial na andlise escoamento em mddulos permeéveis.

v Os parametros fisicos e geométricos do mddulo de separacdo afetam diretamente no

comportamento da camada limite polarizada.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Diante dos resultados € pertinente dar sequencia a este trabalho de pesquisa com a

investigacdo de alguns pontos relevantes, como:

v Implementacdo de modelos de turbuléncia;

v Simulagdo com deformagdo da malha na anélise de compactagdo da membrana;

v Andlise de fluxo de permeado com o tempo, realizar simulagdo em processos
transientes;

v Considerar o coeficiente de difusdo e as propriedades do fluido varidveis.
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