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RESUMO

Um dos principais problemas associados aos processos de separagdo por
membranas € a queda de fluxo de permeado, o0 que limita a aplicacdo do processo
nos setores alimenticios, farmacéuticos, biotecnologicos, tratamento de aguas
industriais e abastecimento, devido ao aumento da concentracdo de componentes
na membrana, denominado polarizagdo por concentracdo. Uma quantificacdo da
polarizag&o por concentragdo em funcéo das condi¢gbes do processo e a quantidade
de agua de alimentacéo do sistema € necessario para estimar o desempenho do
sistema de forma satisfatoria. A busca por novas alternativas visando manter o fluxo
de permeado constante foi a principal motivagdo deste trabalho, sendo avaliada a
forma geométrica do modulo de separagéo, a distribuicdo das membranas no interior
do modulo e parametros operacionais como a vazao de alimentacéo, viscosidade
dindmica da mistura e permeabilidade do meio poroso. Neste sentido, o estudo
numérico do processo de separagdo agua/éleo via membranas porosas foi realizado
com auxilio do software comercial ANSYS CFX® Release 12.0. Um modelo
matematico em regime permanente, aplicado a um fluido incompressivel, escoando
em regime laminar e/ou turbulento no interior de médulos de filtracdo foi proposto.
Os resultados numéricos mostraram que o modelo matematico utilizado foi capaz de
prevé a formacgao e crescimento da camada limite de concentragéao (polarizagéo por
concentracdo) ao longo do comprimento das membranas ceramicas tubulares. A
formacdo da polarizagdo por concentracdo mostrou-se influenciada pelo
comportamento hidrodindmico do escoamento, forma geométrica do méddulo de
separacdo e propriedades da mistura e do meio poroso, como a viscosidade e
permeabilidade, respectivamente. O modelo verificou em regime de escoamento
turbulento um favorecimento da transferéncia de massa e uma dispersédo da camada

limite de concentracgao.

Palavras-Chaves : Simulacdo numeérica, Escoamento turbulento, Separacéo
agua/dleo, Polarizacao por concentracao.
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Abstract

One of the main problems associated with membrane separation process is the
permeate flux decline, which limits the application of the process in the food sector,
pharmaceuticals, biotechnology, industrial water treatment and supply due to the
increase in the concentration of components in the membrane thus calling for a
polarization concentration. A quantification of the concentration polarization as a
function of the process conditions and the amount of feed water system is required to
estimate the performance of the system satisfactorily. The search for new
alternatives to maintain of constant permeate flow was the main motivation of this
work will be evaluated the geometric shape of the separation module, the distribution
of membranes inside the module and operating parameters such as feed flow rate,
viscosity dynamic mixing and permeability of the porous medium. In this sense, the
numerical study of the process of separating oil/water through porous membranes
was performed with the aid of the commercial software ANSYS CFX® Release 12.0.
A mathematical model in steady state, applied to an incompressible fluid flowing in
laminar and/or turbulent inside filtration modules scheme is proposed. Numerical
results show that the mathematical model used was capable of providing for the
formation and growth of the boundary layer concentration (concentration polarization)
along the length of tubular ceramic membranes. The formation of concentration
polarization was influenced by the hydrodynamic behavior of flow, geometry of the
separation and mixing and porous properties, such as viscosity and permeability,
respectively module. The model found in turbulent flow regime of a favoring mass

transfer and dispersion of the boundary layer concentration.

Keywords: Numerical simulation. Turbulent flow. Separation water/oil. Concentration

polarization
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1 INTRODUCAO

Segundo Habert et al., 2006 os processos de separagdo por membrana
(PSM) comecaram a deixar de ser uma curiosidade cientifica e de laboratorio no
final da década de 50. Diversos estudos demonstraram pela primeira vez a
viabilidade técnica e econdmica dos processos de separagcdo por membrana para
dessalinizacdo de agua por osmose inversa (Ol).

O interesse sobre o assunto aumentou consideravelmente, pois a melhoria na
seletividade e a reducdo da resisténcia ao transporte das espécies permeantes
representavam alteragbes que poderiam tornar 0os processos de separacao por
membranas (PSM), em geral, e ndo somente a dessalinizacdo de aguas, mais

competitivos do que os processos de separacéo tradicionais (HABERT et al., 2006).

Segundo Lonsdale (1982), no inicio da década de 1980 o mercado global de
venda de membranas para os diversos tipos de PSM girava em torno dos 500

milhdes de dolares. O que se pode observar nas duas Ultimas décadas € um



crescente mercado de aplicacdo desse tipo de processo. Segundo artigo da BBC
Research publicado na Membrane Technology (2009), o mercado global para
membranas de microfiltracdo utilizadas apenas para separacdo de liquidos foi
estimado em torno de 792 milhdes de délares em 2005. No novo relatério, publicado
pela BBC Research em abril de 2010, o mercado global de membrana de
microfiltracdo deve chegar a 1.650 milhdes de dolares americanos em 2013. O
relatorio prevé valor total de mercado de 2.640 milhdes de dolares em 2018, depois
de aumentar por cinco anos a uma taxa anual composta de crescimento de 10,0%.
O Brasil apresenta um dos mercados mais dinamicos e em constante crescimento
na aplicacdo dos PSM e o maior nicho no emprego desses processos se encontra

na area de tratamento de agua e efluentes.

Segundo Kakutate et al., (2009) os processos de separacdo por membranas
de microfiltrag&o e/ou ultrafiltracdo tém recebido atencéo especial nos dltimos anos
devido as vérias caracteristicas Unicas que as levam a ter melhor relacéo
custo/beneficio, simplicidade de operacéo e uniformidade da qualidade do permeado

durante todo o processo.

Diante do contexto apresentado e do vasto campo de pesquisa para um
melhor desempenho dos PSM, o presente trabalho associa o interesse tecnologico
com a proposi¢cdo de uma nova configuracdo de modulo de permeacédo utilizando
membranas, capazes de tratar agua oleosa. Para tal aplicacdo é necessario que as
membranas apresentem alto fluxo, uma vez que a quantidade de agua produzida
com oOleo, frequentemente alcanca valores da ordem de 50% em volume podendo
chegar proximo dos 100% no fim da vida produtiva do pogo. Um exemplo é o caso
do campo de Guamaré, no Rio Grande do Norte, onde se produz diariamente 80.000
m® de fluidos, sendo 60.000 m® de &gua produzida para cada 20.000 m® de 6leo
(SOUZA FILHO, 2002).



1.1 Justificativa

Uma das principais fungcdes de uma membrana, em especial as membranas
ceramicas é separar componentes soluveis da solucdo baseando-se no tamanho,
carga, forma e interagbes moleculares entre soluto e superficie da membrana. Esta
funcdo tem despertado o interesse de pesquisadores e engenheiros em diversas
aplicacoes a exemplo da purificacdo de agua, separacao agua-o0leo, entre outras. As
membranas ceramicas dispdem de boa estabilidade térmica, quimica e biologica,
resisténcia a pressao, longa vida util, resisténcia a altas temperaturas e, em muitos
casos, sdo mais eficientes e econémicas do que 0s processos convencionais de
filtracdo (tanques de decantacdo, flotadores, separadores bifasicol/trifasico,
hidrociclones, etc.). Tem-se observado na literatura varios trabalhos publicados
visando atingir este objetivo (Rezakazemi et al. 2011; Ma et al. 2013; Miraminia et
al. 2013; Lee e Kim, 2014; Koch e Goérak, 2014; He et al. 2014), tanto em nivel

experimental, como tedrico, sobretudo para as membranas poliméricas.

O presente trabalho é motivado pela crescente importancia dos processos de
separacdo usando membranas, em especial as ceramicas, jA que na maioria dos
trabalhos experimentais e numéricos reportados na literatura se empregam

membranas poliméricas.

A contribuicdo que se pretende com esta pesquisa € compreender fisicamente
o fendbmeno da transferéncia de massa e formacéo da polarizacdo por concentracéo
envolvida na reducdo do fluxo de permeado em processo de separacdo por

membrana, via simula¢cdo numérica e analises dos resultados numéricos.

1.2 Objetivo Geral

Estudar numericamente a separacdo agua/dleo usando modulos com uma ou
mais membranas ceramicas tubulares na presenca de um escoamento turbilhonar

induzido por uma entrada tangencial.



1.2.1 Objetivos Especificos

Propor uma modelagem matematica capaz de simular o processo de
separacdo em membranas ceramicas;

Realizar um estudo 2D da membrana ceramica, avaliando a influéncia
do nimero de Reynolds e Schmidt na formacao da polarizagdo por concentragao;

Realizar um estudo 3D do dispositivo tipo casco/membrana ceramica,
avaliando a influéncia do comportamento hidrodindmico da mistura na formacéo da
camada polarizada,

Simular diferentes casos (modificando-se a vazdo de alimentacao,
resisténcia da membrana ao escoamento e a viscosidade dinamica da mistura)
analisando a distribuicdo de pressao, linhas de fluxo, velocidade e campo de
concentracdo no processo de separacdo utilizando membrana ceramica tubular de
microfiltragcéo;

Avaliar diferentes moédulos de separacdo, modificando a forma da
alimentacdo. Axial (escoamento tangente a membrana) e tangencial (escoamento
perpendicular e helicoidal a membrana).

Estudar a influéncia dos parametros geométricos no processo de
separacdo agua/éleo do moédulo casco/membrana ceramica, tais como: entrada e
saida tangencial, quantidade de membranas no interior do dispositivo e posicdo da
membrana no interior do médulo;

Comparar os resultados numéricos com dados numéricos existentes na

literatura.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Tratamento de agua produzida

A éagua separada do petréleo € um efluente que, quer seja destinada ao
descarte ou ao seu reuso (re-injecdo ou outra utilizacdo, como por exemplo, geracéo
de vapor ou até irrigacao), deve ser tratada. A quantidade da agua associada varia
muito durante a vida produtiva dos poc¢os, podendo alcancar valores da ordem de 50
a 100% em volume ao final da vida produtiva. O descarte ou até mesmo a re-injecao
da agua produzida s6 € permitido apés a remocdo do Oleo e dos sélidos em

suspensao em niveis aceitaveis (SILVA et al., 2007).

A 4gua produzida destinada ao tratamento, pode conter concentracfes de
0leo que variam de 50 a 5000 mL/L, possuir elevada salinidade (entre 40.000 e
150.000 mg/L de NaCl) e teor de solidos suspensos (TSS) variando entre 5 a 2000
mg/L. Além disto, microorganismos e gases dissolvidos, carbénico e sulfidrico,
podem estar presentes (SILVA et al., 2007).



O tratamento da agua produzida faz-se necessario, para atender aos
requisitos de disposicdo do efluente, quer sejam legais ou operacionais. Os
primeiros sao impostos pela legislacdo especifica que protege o meio ambiente. No
caso de descarte de agua, condicdo comumente adotada em campos maritimos
(offshore), deve ser tratada segundo as normas do Conselho Nacional do Meio
Ambiente (CONAMA), que estabelece o limite maximo de 20 mg/L de TOG (teor de
Oleo e graxas) em efluentes para lancamento em corpos d’agua, segundo a norma
357/2005 do CONAMA. Além dessa especificacdo, caso a agua seja descartada em
corpos hidricos em terra (caso das refinarias, terminais e unidades onshore) outros
requisitos especificos do “CONAMA 357/2005” devem ser atendidos relativos, por
exemplo, a presenca de compostos organicos e inorganicos dissolvidos; presenca
de sais e outros constituintes nocivos ao meio ambiente. Enquanto que os requisitos
operacionais sdo definidos pelas caracteristicas da formacdo rochosa onde se
pretende injetar a agua (OLIVEIRA e OLIVEIRA, 2000).

Existem varios processos para separacdo Oleo/agua. A escolha do método
adequado é funcdo das caracteristicas do efluente, como: tamanho das gotas de
Oleo dispersas, teor de solidos suspensos, concentracdo de 6leo. O tipo mais
utilizado de separador Oleo/agua é o tipo API, que pode remover de 60 a 99% do
Oleo livre em um fluxo de residuos. Um separador APl é um tanque retangular, na
sua maioria construida de concreto em que o processo de separagdo ocorre por
gravidade, indicados para separar goticulas maiores que 150 um. A eficiéncia do
processo de separacado depende principalmente do teor de 6leo na alimentacéo e da
vazao da alimentacdo. Com um tempo de retencao, os poluentes mais leves (6leo) e
pesados (solidos) do que a agua sao separados como espuma flutuante (6leo) e
lamas de fundo (areia e outros sdlidos). Estes sdo subsequentemente removidos por
um dispositivo de raspagem para lama de fundo e um dispositivo para remocao de
espuma flutuante da superficie (MASTOURI et al.,, 2010). A Figura 2.1 mostra o

esquema de um separador de 6leo API.



Figura 2.1: Separador API.

Oleo removido 1. Armadilha de residuo

(barras inclinadas);

@—; Vista do topo
Entrada - Saida

2. Chicanas de retencgéo de 06leo;
3. Distribuidores de fluxo;
4, Camada de 6leo;

5. Tubo com fendas
(Escumadeira);

Entrada Saida 6. Vertedouro de

transbordamento ajustavel;

7. Deposito de lamas;

8. Cadeia de raspadores.

Fonte: Adaptado de Mastouri et al., (2010).

Segundo Arnold e Stewart (2008) a forma mais simples do equipamento de
tratamento primario € um tanque de nata (clarificador) ou vaso; conforme

apresentado na Figura 2.2.

Figura 2.2: Esquema de um tanque de nata.

Saida de
dgua

Entrada de dgua
contaminada

Fonte: Adaptado de Arnold e Stewart 2008.

Esses itens sdo normalmente concebidos para proporcionar longos tempos de
residéncia (10-30 min) durante os quais a coalescéncia e a separagdo por gravidade
podem ocorrer (MASTOURI et al., 2010). Tanques de separacdo podem ser
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utilizados como reservatorios atmosféricos, vasos de pressdo e tanques de
compensagcao proOxXimos a outro equipamento de tratamento da agua produzida.

Vasos separadores podem ser vertical ou horizontal na configuragao.

Plataformas de petrdleo offshore também usam dispositivos de separacao
Oleo/dgua conhecidos como Disposal Piles e Skim Piles. Os Disposal Piles sdo
dispositivos abertos (Figura 2.3) de grande diametro (0,6 - 1,2 m) que estao ligados
a plataforma, e estende-se até uma profundidade minima especifica abaixo da
superficie do mar (MASTOURI et al., 2010).

Figura 2.3: Secéo transversal mostrando o padréo de fluxo de uma Skim Pile.
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Fonte: Adaptado de Mastouri et al. (2010).



Segundo Abdel-Aal et al. (2003) o diametro da Disposal Piles é determinado
com base no fluxo total de dgua a ser descartada e as densidades da agua e do
petréleo. Suas fungdes principais sdo as seguintes: a) concentrar todos os efluentes
da plataforma para um anico local, b) proporcionar um canal protegido da acdo das
ondas do mar, de modo que os efluentes possam ser colocado a uma profundidade
suficiente para impedir a ocorréncia de vazamentos, e c) proporcionar um alarme ou
ponto de desligamento, no caso de uma falha e consequentemente vazamento de
6leo no mar Arnold e Stewart (2008). O Skim Pile tem duas vantagens especificas
sobre Disposal Piles, sdo mais eficientes para separar o 6leo da agua e também
proporcionam certo grau de limpeza da areia que pode estar presente na mistura
(ABDEL-AAL et al., 2003).

Diferentes tipos de dispositivos tém sido desenvolvidos para promover a
coalescéncia de pequenas goticulas de 6leo dispersas. O uso do fluxo através de
placas paralelas, para ajudar a separacao por gravidade em separadores API, foi
iniciada em 1950, como uma modificacdo da técnica existente em refinarias para
tratar goticulas de 6leo inferior a 150 microns de didmetro. A partir de entdo, varias
configuragcdes de coalescedores de placa foram criadas. Os separadores CPI e PPI
baseiam-se nos mesmos principios do separador API, exceto que utilizam placas
paralelas para facilitar a coalescéncia das goticulas. O objetivo € minimizar a
distancia de ascensdo das goticulas, compactando o sistema como um todo. As
placas corrugadas (nos CPI) ou lisas (nos PPI) sédo dispostas em paralelo e todo o
tratamento primario de aguas oleosas no conjunto inclinado ocorre de forma que as
goticulas coalescidas migrem para cima e os sélidos migrem para baixo. O aumento
de temperatura auxilia o tratamento, pois diminui a viscosidade do meio,
aumentando a velocidade de separacao (SILVA et al., 2007). A Figura 2.4 mostra o

fluxo padréo de um desenho tipico de fluxo descendente CPI.

A 4gua oleosa entra no bocal de entrada (1), os sélidos decantam e se
estabelecem no compartimento principal de sélidos (2), o fluxo de agua oleosa sobe
atraves do defletor de distribuicdo (3), a agua uniformemente dispersa flui para baixo
e entra no conjunto de placas corrugadas (4), o 6leo funde com outras goticulas de
Oleo e sobe para o topo das placas corrugadas (5), ganhando flutuabilidade, o 6leo
move-se para cima ao longo das placas, que sai do bloco até a interface 6leo/agua,
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onde uma espessa camada de 6leo é formada (6) até que flui ao longo de uma
abertura v-notch ajustavel (7) para dentro do compartimento de Oleo (8). A
separacao de solidos leves e lodo sdo realizados dentro do bloco e caem pelas
aberturas existentes entre as placas corrugadas (9). Os sélidos, em seguida, saem
do bloco para dentro do compartimento secundario de sélidos (10). A medida que a
agua sai do conjunto de placas, flui para cima (11) ao longo de um vertedouro de
agua para dentro um compartimento de agua limpa (12). Uma saida de Oleo
secundario esta ao lado a saida de agua (13). Os gases existentes saem por uma

purga de gas localizado no topo do dispositivo CPI (14).

Figura 2.4: Dispositivo CPI.
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Fonte: ESI, 2014.

Alguns dispositivos de coalescéncia foram melhorados, mas segundo Arnold
e Stewart (2008) se tornaram obsoletos e s&o pouco utilizados, dentre eles pode-se
citar os precipitadores e coalescedores turbulentos de fluxo livre.

Segundo Thomas (2004), os hidrociclones e a flotacdo sdo os processos de
separacdo Oleo/agua mais utilizados pela industria do petréleo. Bradley, (1990) e
Arnold e Stewart (2008) relatam que a flotacdo ocorre quando pequenas bolhas de
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gas (usualmente ar) geradas no seio da fase liquida associam-se a matéria em
suspensao e a forca exercida é suficiente para fazer com que as particulas sejam
transportadas até a superficie do liquido. Assim, faz-se com que particulas mais
densas que o liquido flutue na sua superficie, o que torna possivel a separacdo de
particulas ou liquidos mais densos que a agua. A principal vantagem da flotacéo
sobre os dispositivos de separagdo gravitacional (separador API, Tanque de
decantacgédo, Disposal Piles e Skim Piles) € que particulas muito pequenas ou muito
leves (que sedimentam lentamente) podem ser removidas completamente num
menor intervalo de tempo (menores tempos de residéncia na unidade). Uma vez que
as particulas se acumulam na superficie do liquido, elas podem ser removidas por
uma operacao de raspagem superficial da agua. Segundo Cline (2000) as unidades
de floculacdo sédo classificadas em dois tipos, com base no método através do qual
as bolhas de gas sao produzidas. Essas sédo as unidades de gases dissolvidos e as
unidades de gas disperso.

A Figura 2.5 mostra um corte transversal de uma célula e um indutor de trés
células de flotacdo (gas disperso). A agua limpa do efluente é recirculada (E), e
alimenta uma série de indutores de Venturi (B). A agua que flui através do indutor
aspira gas do espaco de vapor (A), que € libertada no bocal (G) como um jato de
pequenas bolhas. O surgimento de bolhas provoca a flotacdo na camara (C),
formando uma espuma (D) que é separada com um dispositivo mecanico em (F),
Arnold e Stewart (2008).
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Figura 2.5: Dispositivo de flotacao (gas disperso) com indutores.
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Fonte: Adaptado de Arnold e Stewart (2008).

Como mostrado na Figura 2.6 um sistema de centrifugacao, as vezes referido
como hidrociclone dindmico, consiste de um cilindro rotativo, com entrada e de saida
axial, bocal de rejeito e um motor externo. O motor externo é usado para girar a
casca externa do hidrociclone (ARNOLD e STEWART, 2008). Centrifugas podem
ser usadas para separar solidos de baixa densidade ou de alta densidade quando as
percentagens de solidos sdo muito elevadas (MASTOURI et al., 2010). O principio
envolvido € o mesmo que num hidrociclone, em que a for¢ca centrifuga separa
rapidamente os sélidos do liquido. Centrifugas normalmente requerem manutencao
extensa e pode operam somente com pequenas taxas de fluxo de liquidos. Por
essas razdes centrifugas ndo sdo comumente usados em aplicagbes de purificacao
de &gua Arnold e Stewart, (2008).

Os separadores estaticos Oleo/agua, geralmente conhecidos como
hidrociclones, induzem um movimento centrifugo de rotagdo para a mistura
Oleo/agua da alimentacao, amplificando o efeito da gravidade para separar o 6leo da

agua. O fluido injetado tangencialmente no hidrociclone através do tubo de
12



alimentacao proporciona a formacao de uma corrente helicoidal descendente em
direcdo a saida (corrente mais densa). Em consequéncia da diferenca de densidade
entre os fluidos (liquido-liquido) ou sodlido-liquido surge outra corrente (menos densa)
em espiral ascendente viajando nas proximidades do eixo central do hidrociclone em
direcdo a saida superior (ARNOLD e STEWART, 2008; BARBOSA 2011), conforme
ilustra a Figura 2.7. O tempo de residéncia total do liquido no hidrociclone encontra-
se na faixa de 2-3 segundos (BRADLEY, 1990).

Figura 2.6: Sistema de centrifugacédo para Figura 2.7: llustragdo de um hidrociclone.
a separacao 0leo-agua.
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Fonte: Adaptado de Mastouri et al. (2010). Fonte: Barbosa (2011).

Arnold e Stewart (2008) afirmam que os hidrociclones sado bons na remocéo
de sélidos com diametros de cerca de 35 microns ou maiores. Sua simplicidade de
construcdo, o baixo custo de instalacdo e operacdo, a versatilidade de aplicacéo,

alta eficiéncia de separacdo e alta capacidade de processamento, aliadas ao
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pequeno espago requerido, o torna ideal para operacdes onde o0 espaco é critico,
como ocorre em plataformas de perfuragdo (SVAROVSKY, 1981; HEISKANEN,
2000; BARBOSA, 2011).

A Tabela 2.1 lista os varios métodos utilizados nos sistemas de tratamento de
aguas produzidas, os tipos de equipamentos que utilizam cada método e o tamanho

aproximado das particulas que sdo capazes de remover.

Tabela 2.1: Equipamentos utilizados para tratamento de dgua produzida.

Capacidade de
Remocédo Tamanho

Método Tipo de equipamento aproximado da
Gota de oleo
(microns)
Separador API
Separagao Tangue de decantagao ou vaso 100-150
gravitacional Disposal piles
Skim Piles
Placas paralelas interceptoras
Placas de Placas interceptoras onduladas 30-50
coalescéncia Separadores de fluxo cruzado

Separadores fluxo de misto
Precipitadores

Cr?]aellehsocrzr&c;a Filtros/coalescentes 10-15
Coalescedores turbulento de fluxo livre
Gas disperso
Separacgao por . .
gravidade Hidrociclones 15-30
Centrifugas
melhorada
Filtracao Membranas 1+

Dentre esses, 0s processos de separacao por membranas (PSM) sdo os mais
recentes, até aproximadamente duas décadas os processos envolvendo membranas
nao eram considerados tdo importantes como sao hoje, tendo-se expandido para
varias areas; na industria alimenticia (processamento de soro do queijo, clarificagdo
e purificacdo de sucos e vinhos), na indastria farmacéutica (obtengcdo de enzimas,
antibioticos e vitaminas), para obtencdo de agua potavel (osmose inversa), no
tratamento de efluentes, na separacdo de gases de baixo ponto de ebulicdo, em
aplicacbes diversas na (hemodidlise, Orgdos artificiais), entre outros

(PORCIUNCULA, 2007).
14



2.2 Processos de Separacdo por Membranas

Uma membrana pode ser definida como um meio permeavel e seletivo que
separa uma corrente de alimentacdo em duas outras correntes: permeado e 0

concentrado.

O processo de permeagdo ocorre com o0 contato de uma solucdo com a
superficie da membrana a determinadas condi¢cdes de operacdo. A corrente que
passa através da membrana é denominada permeado e a corrente que nao passa
pela membrana é chamada de concentrado ou retido, conforme esquema
apresentado na Figura 2.8. A separacdo ocorre pela habilidade da membrana em
transportar um componente mais rapidamente do que outros (MULDER, 1996;

SCHNEIDER e TSUTYA, 2001).

Figura 2.8: Esquema basico de um processo de separacdo por membranas.

Alimentagao Concentrado >

[/ wewinin /771771

Permeado

Fonte: Prépria.

Segundo Habert et al. (2006) em processos que utilizam membranas porosas
a capacidade seletividade esta diretamente associada a relagdo entre o tamanho
das espécies presentes e o tamanho dos poros da membrana. Este é o caso de

processos como a microfiltracdo (MF), ultrafiltracdo (UF), nanofiltracdo (NF) e dialise

(D).

Para que ocorra o transporte de uma fase através de uma membrana é
necessaria a existéncia de uma forca motriz agindo sobre a mesma. Essa forca
motriz pode ser um gradiente de pressao, concentragdo ou um potencial elétrico. No
caso de um gradiente de presséo, este sera maior quanto mais fechado for os poros
da membrana como ilustrado na Figura 2.9 (a). O que diferencia cada um desses

processos é a morfologia da membrana, ou seja, o tamanho dos poros e,
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consequentemente, o tipo de material que atravessa a parede porosa da membrana
Figura 2.9 (b).

Figura 2.9: llustracdo dos processos de separacao por membranas com gradiente de
pressao como for¢ca motriz (a) e tamanho e tipo das particulas separadas em cada
processo (b).
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Fonte: Silva, 2014.
2.3 Membranas Ceramicas

As membranas ceramicas sdo largamente empregadas em processos de
separacdo nas areas de processamento de alimentos, tratamento de rejeitos
industriais, processos biomédicos, dessalinizacdo de aguas, téxteis e quimicos
(BHAVE, 1991; QUEMENEUR e JAQUEN, 1991 e SORIA, 1995). Varios estudos
tém demonstrado que o uso das membranas ceramicas apresentam vantagens em
relacdo as poliméricas, principalmente no que se refere a inércia quimica,
estabilidade biolégica e resisténcia a altas temperaturas e pressdes. Outro ponto
importante é a vantagem que as membranas ceramicas apresentam em relacao aos
métodos tradicionais de separacdo (destilacdo e centrifugacdo), como baixo
consumo de energia, vida Util longa, ocupacdo de pouco espaco fisico e facilidade
de limpeza (BHAVE, 1991 e BODDEKER, 1995).

Segundo Habert et al. (2006), as técnicas de separacdo por membranas
ceramicas, em especial, as que pertencem a uma classe tradicional de materiais
inorganicos e que foi revigorada com o0s avancos das técnicas de fabricacao,
representam uma opgao para 0s processos de separacdo de 6leo/dgua permitindo

usa-las em temperaturas acima de 150C e em meios quimicamente mais
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agressivos. Sua importancia maior reside no fato de que as membranas ceramicas
permitem a formacdo de estruturas micro-porosas bem variadas com um bom
controle de distribuicdo de tamanho de poros, caracterizadas por resisténcias

térmicas e quimicas elevadas e resisténcia a altas pressées (BHAVE, 2001).

O numero de aplicagbes das membranas ceramicas é grande e estd sempre
aumentando. Estima-se que 0s processos de separacao por membranas ceramicas
tém crescido cerca de 15% ao ano, apesar dos conhecimentos detalhados sobre

aplicacdes comerciais ainda serem restritos (SILVA e LIRA, 2006).

2.4 Micro e Ultrafiltracéo

As membranas de microfiltracdo podem ser consideradas como filtros
absolutos, com o diametro dos poros variando entre 0,1 a 10 um, podendo ser
fabricadas em polimeros, metais ou ceramicas, sendo que o diferencial de presséao
utilizado para promover a separacdo dos contaminantes esta na faixa de 0,1 a 2,0
bar. No processo de tratamento por microfiltracdo pode-se obter um concentrado
que representa menos de 5% do volume alimentado ao sistema, com uma
concentracdo em sais que pode chegar a 70% em soélidos (MULDER, 1996 e
HABERT et al., 2006).

De acordo com Baker et al. (1991), Mulder (1996), Perry e Green (1999),
Almeida (2002) e Habert et al. (2006) o processo de separagdo por membranas de
microfiltragdo possuem varias vantagens e desvantagens que sao apresentadas na
Tabela 2.2.

No processo de ultrafiltracdo as membranas apresentam um diametro de
poros significativamente menor que 0,1 um e necessita de uma pressao de operacao
para que se obtenha um fluxo aceitavel de permeado significativamente maior que
para o processo de microfiltracdo, devendo trabalhar com valores na faixa de 2,0 a
10,0 bar (MULDER, 1996 e HABERT et al., 2006). Da mesma forma que para o
processo de microfiltracdo, no processo de ultrafiltracdo também sdo gerados duas
correntes distintas, observando que o permeado tera uma melhor qualidade. Muitas
das vantagens e desvantagens apresentadas para o processo de microfiltracdo

também sdo validas.
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Tabela 2.2: Vantagens e desvantagens do processo de separagdo por membranas

de microfiltragao.

Vantagens Desvantagens
Pode ser utilizada para remogao Os efluentes devem apresentar baixa
seletiva de metais concentracéo de sélidos (contaminante)
Facilmente integrado a outro Muitas membranas estao sujeitas ao ataque
processo de tratamento quimico

Baixo consumo de energia

A corrente de concentrado pode apresentar

problemas para disposicao final

Custo de investimento Substancias iGnicas e gases nao sao

relativamente baixo afetados

No caso das misturas agua/dleo pode-se utilizar membranas de micro e

ultrafiltracdo (Figura 2.10), cujo diametro de poros € suficiente para reter as

moléculas de maior tamanho (goticulas de Oleo emulsionado). Desta forma a

aplicabilidade da membrana de micro e ultrafiltragéo é funcéo do seu diametro médio

de poros.

Figura 2.10: Processos de separacao por membranas.
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Fonte: Maia, 2006.
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A operacdo de um sistema de micro e ultrafitracdo dependem de duas
caracteristicas principais: configuracdo do escoamento e tipo de mddulo no qual a
membrana encontra-se acondicionada. Quanto a configuracdo de escoamento,
existem duas formas principais: tangencial ou fluxo cruzado (cross flow), e
transversal ou perpendicular (dead end), Figura 2.11. No primeiro caso, toda a
alimentacdo é forcada a atravessar a membrana, fazendo com que ocorra um
depdsito de soluto sobre a superficie desta e diminuindo drasticamente o valor do
fluxo permeado com o passar do tempo. No segundo, a suspenséo flui paralela a
superficie da membrana, e o permeado é recolhido separadamente da corrente de
concentrado. (PORCIUNCULA, 2007).

Figura 2.11: Modos de operacdo dos sistemas de microfiltracao: (a) filtracdo frontal

(dead end filtration); (b) filtrac&o tangencial (cross flow filtration).
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Fonte: Habert et al. (2006).

2.5 Formacéo de incrustacdes e polarizacdo de conc  entracéo

Nos processos de separacdo por membranas a polarizacdo de concentragcao
e a formacgé&o de incrustacgdes (fouling) sdo fendmenos que devem ser controlados e
minimizados, pois diminuem o fluxo de permeado e podem afetar a qualidade do
produto. A formacdo de incrustacdes pode ser irreversivel, ocasionado pela
interagc&o entre os componentes da alimentacdo e a membrana. Nesse caso, o fluxo
permeado ndo pode ser recuperado apenas pela manipulacdo das condi¢cdes de
operacdo, entretanto uma limpeza quimica pode alcancar recuperacédo total ou
parcial da membrana. Alguns efeitos de incrustagcdes sao o bloqueio de poros, a
formacdo de uma camada gel na superficie da membrana, a adsor¢do de moléculas
e a precipitacao de substancias (ALMEIDA, 2002).
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Segundo Kulkarni et al. (1992); Song (1998a); Baker (2004) e Habert et al.
(2006), a polarizagdo de concentracdo é um fenébmeno reversivel e que ocorre nos
primeiros minutos de filtracdo, onde ird acontecer a formacdo de um perfil de
concentracdo perpendicular a superficie da membrana, resultando no aumento da
concentracdo das espécies retidas proximo a superficie da membrana. O
estabelecimento de um gradiente de concentracdo provoca uma resisténcia
adicional a transferéncia de massa, levando a diminuicdo do fluxo permeado. A
regido onde ocorre formacdo do gradiente de concentracdo € denominada de

camada limite de concentracao ou polarizagao de concentragao.

Uma representacdo da polarizacdo de concentracdo € esquematizada na
Figura 2.12, sua formacdo pode ser descrita pela teoria do filme, onde os
mecanismos de transferéncia de massa em processos de microfiltragdo e
ultrafiltracdo sdo baseados em trés fluxos: o fluxo convectivo em diregcdo a

membrana JC, o fluxo do soluto através da membrana JCp e o fluxo difusivo da

membrana para a solugao D(jj—c de acordo com a lei de Fick. Considera-se,
X

também, que a distancia d da superficie da membrana ocorre mistura completa e
gue a concentracdo no seio de alimentacdo é C,. Contudo, nas proximidades da
membrana, forma-se uma camada limite onde a concentracédo do soluto aumenta e

atinge um valor maximo na superficie C,, (MULDER, 2006).

Figura 2.12: Polarizagao por concentracao.
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O balanco de massa para o soluto em condi¢des estacionarias € dado por:

dC

Integrando esta equacao diferencial com as condi¢des fronteira:

x=0 C=C,
x=d C=¢G
Obtém-se:
C,-C Je
— _P-exp(—=
G, -C, p(D) (2.2)

Em que Cp, Cn e C, sdo as concentragées de soluto, na alimentagéo, na
membrana e no permeado, respectivamente, J é o fluxo volumétrico, e é a

espessura da membrana e D é a difusividade do soluto em solucdo. De acordo com

a teoria do filme, D/e € o coeficiente de transferéncia de massa k , isto &, k =D/e.

Perry e Green (1999) caracterizam a polarizagcéo por concentracdo como uma
limitacdo reversivel, uma vez que pode ser controlada pelo monitoramento das
condi¢cbes operacionais. Mulder (1996) e Perry e Green (1999) relatam que o tipo de
modulo escolhido e o uso de promotores de turbuléncia séo fatores que contribuem

para um menor efeito de polarizacéo.

2.5.1 Modelo das resisténcias em série

Segundo Amaral (2004) e Habert et al. (2006), a concentracdo elevada de
soluto escoando sobre a superficie da membrana causa a formagéo de uma barreira
adicional ao transporte de solvente e soluto, com consequente declinio do fluxo de
permeado. Esse fendbmeno é causado pela presenca e aumento das resisténcias
envolvidas no processo de separacdo por membranas, que pode ser tratada como
sendo a soma de algumas resisténcias em série: a resisténcia da membrana, Rp,
sempre presente; a resisténcia da camada de polarizagdo por concentragao, Ry, a
resisténcia da camada de gel formada na superficie filtrante, Ry, € uma resisténcia
associada a adsorcdo R, que € iniciada logo que a solucao de alimentacdo entra em
contato com a membrana; esta resisténcia pode ocorrer tanto na superficie quanto

no interior dos poros da membrana. Independentemente do fenébmeno de adsorcao,
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alguns solutos podem depositar-se na entrada dos poros e bloquea-lo, resultando
em uma resisténcia adicional ao transporte (Rp). A Figura 2.13 ilustra a presenc¢a das

diferentes resisténcias que podem ocorrer durante o processo de permeacao.

Figura 2.13: Resisténcias a transferéncia de massa. Efeito da polarizacdo de

concentracéo e das incrustagoes.
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Fonte: Adaptado de Pereira (2011).

Segundo o modelo das resisténcias em série, o fluxo permeado pode ser
descrito da seguinte forma:

J=—o (2.3)

sendo:
R=R,+R+R+ R+ R (2.4)
As resisténcias apresentadas na Equacdo (2.4) sdo responsaveis pela
reducdo do fluxo permeado durante o processo de separagcdo com membranas e,

desta forma, medidas operacionais devem ser analisadas com o objetivo de impedir

0 surgimento dessas resisténcias durante o processo de permeacao.

Segundo a Equacao (2.3) que se designa por modelo das resisténcias em
série, o fluxo é inversamente proporcional ao somatdrio de varias resisténcias que
contribuem de uma maneira diferente para a resisténcia total ao fluxo. No caso da
passagem de agua pura através da membrana, somente a resisténcia da membrana

R, estara envolvida.

22



Kulkarni et al. (1992); Song (1998a); Baker (2004) e Habert et al. (2006),
relatam que independentemente do modo operacional (filtragcdo frontal ou
tangencial), as resisténcias apresentadas na Equacéo (2.4) sdo responsaveis pelo

decréscimo do fluxo permeado.

Hua et al. (2007) estudaram o desempenho de membranas ceramicas (Al,O3)
de microfiltracdo para tratamento de efluentes oleosos, avaliando a influéncia dos
parametros tais como a pressao transmembrana (TMP), velocidade de fluxo cruzado
“Cross-flow” (CFV) e a concentracdo de 6leo na alimentagdo foram investigados por
medicdes de fluxo de permeado, os resultados mostraram que um alto fluxo de
permeado foi alcancado sob alta TMP, alta velocidade de fluxo cruzado e baixa
concentracdo de O6leo. Constatando que o processo de separacdo utilizando
membrana ceramica foi bem sucedido no tratamento de efluentes oleosos, com

eficiéncia de remocéao entre 92,4 e 98,6%.

Vasanth et al. (2013) relatam que, embora o fluxo de permeado aumente com
a pressao aplicada e com o aumento da velocidade de fluxo cruzado, o coeficiente
de rejeicdo reduz com o aumento dessas variaveis. Os autores estudaram a
microfiltragcdo tangencial de emulsdes de 6leo em &gua utilizando trés membranas
ceramicas (M1, M2 e M3) com diametro médio de poro de 0,45, 1,06 e 1,30 um,
porosidade de 23, 26 e 30%, a permeabilidade & 4gua de 0,37, 2,34 e 3,97x10° m/s,
respectivamente. Experimentos de fluxo cruzado foram realizados utilizando a
concentracdo de emulséo 6leo-agua de 100 mg/L a cinco pressdes distintas (69 a
345 kPa) e velocidade de fluxo cruzado diferentes (2,78, 8,33 e 13,9x10" m%/s). As
experiéncias da microfiltracdo de fluxo cruzado indicaram que os fluxos de
permeado aumentam com pressao aplicada e com taxa de fluxo cruzado, enquanto
gue o coeficiente de rejeicdo reduz com o aumento da pressédo aplicada e da taxa de
fluxo cruzado, os resultados apresentados nas Figuras 2.11 (a) e (b) foram obtidos

para a membrana M1 e se repetiram para as membranas M2 e M3.

23



Figura 2.14: Efeito da pressao aplicada (a) e da taxa de fluxo cruzado (b) no fluxo de
permeado e rejeicdo de Oleo para a membrana M1.
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Fonte: Adaptado de Vasanth et al. (2013).

Vasanth et al. (2013), Xu et al. (2013) definem o coeficiente de rejeicdo como:

C
RO60)= 1- 2> X100 (2.5)

0
onde C, e C, sdo as concentragcGes de dleo no permeado e na alimentacao,

respectivamente.

Segundo Habert et al. (2006) o aumento da pressao deve ocasionar um
aumento de fluxo permeado, o que se observa para pressbes mais baixas. No
entanto, o aumento de fluxo permeado provoca uma maior concentracdo das

espécies retidas proximo a superficie da membrana, o que tende a provocar uma
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gueda no fluxo permeado. Assim, a partir de um certo valor de pressdo, um aumento
adicional desta corresponde a um aumento equivalente na resisténcia ao transporte
do solvente, devido a polarizagéo de concentracdo (Ryc). A consequéncia é que o
fluxo de permeado permanece inalterado com o aumento da pressao. Esse valor de

fluxo constante com a pressédo é chamado de fluxo limite.

Hanspal et al. (2009) desenvolveram um modelo matematico bidimensional
envolvendo o acoplamento das equacfes de Navier- Stokes e Darcy sob regime de
escoamento laminar para fluxo cruzado em membrana de filtracdo. As simulacdes
foram realizadas utilizando uma ampla gama de valores de permeabilidade para a
membrana, variando entre 10° m? e 10 m? Observaram que quanto maior a
permeabilidade, maior a quantidade de fluido que atravessa a interface
fluido/membrana e observaram maiores concentracbes de soluto na superficie do

meio poroso para maiores permeabilidades.
2.6 Modulos de Permeacao

Para que as membranas sejam unidas em um dispositivo operacional, elas
devem ser acondicionadas no que se chama de moédulo de permeacéo. A escolha
de determinado tipo de médulo depende de alguns fatores, entre os quais esta o
custo, as condi¢des hidrodinAmicas, a relacdo entre a area de permeacdo e o
volume do médulo, a possibilidade de troca das membranas, as caracteristicas da

mistura a ser fracionada e a facilidade de limpeza e manutencéao.

De acordo com Schneider e Tsutiya (2001), os modulos séo projetados com

0S seguintes objetivos:

- Limitar o acimulo de material retido nas membranas pela otimizag&o do fluido a ser
tratado;
- Maximizar a superficie das membranas por volume de médulo;

- Evitar a contaminag&o do permeado com constituintes do concentrado.

Os modulos tradicionais existentes no mercado séo: placa-quadro, espirais,
tubulares, capilares e fibra oca (FUTSELAAR, 1993).

Segundo Baker (2004) e Habert et al. (2006), os mdédulos placa-quadro tem

caracteristicas parecidas aos filtros convencionais. Nesses moédulos as membranas
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planas estdo organizadas de forma paralela e entre elas se encontram o0s
espacadores e o0 suporte. Os espagadores sao utilizados com a finalidade de
garantir o canal de escoamento e condicdes adequadas para a transferéncia de
massa. O suporte é utilizado para garantir a resisténcia mecanica das membranas
quando submetidas a elevadas diferencas de pressdo. A alimentagcdo ocorre
simultaneamente em todas as membranas (placas). O permeado é retirado através

de um duto central (Figura 2.15).
Figura 2.15: (a) Modulos placa-quadro e (b) se¢éo transversal do modulo.
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Fonte: Adaptado de Baker (2004).

Mddulos com essa concepcdo tém custo de fabricagdo elevado quando
comparado a outros tipos de modulos existentes no mercado e possuem uma
relacdo baixa entre a area de permeac&o e o volume do médulo (400 - 600 m%/m?).
Entretanto, as condicbes de escoamento da alimentacdo e do permeado podem ser
facilmente controladas, bem como as membranas que sdo danificadas durante a
operacdo podem ser substituidas sem perda do modulo. Sdo utilizados em quase
todos os PSM para aplicagcbes em escalas pequenas e médias (CHERYAN, 1998 e
HABERT et al., 2006), porém, problemas relacionados a vazamentos entre 0s
quadros limitam o uso desses modulos, sendo mais utilizados em sistemas de

eletrodialise e pervaporacao.

No modulo espiral utiliza-se a membrana entre dois espacadores e esse
conjunto esta fixado e enrolado em torno de um tubo perfurado, denominado de tubo

coletor do permeado (Figura 2.26).
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Figura 2.16: Representacdo esquematica de uma membrana com configuragdo em
modulo espiral.
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Fonte: Amaral (2004) e Lobo (2004).

Os modulos espirais podem ser confeccionados com varias membranas ou
com uma unica membrana fixada no tubo coletor do permeado. O custo de
fabricacdo do médulo é baixo e apresenta uma relacdo entre area de permeacao e
volume do médulo mais elevada que o médulo placa-quadro (800 - 1.000 m*m?).
Essa concepc¢do de moédulo tem sido frequentemente utilizada em processos como
osmose inversa, permeacdo de gases e pervaporacdo (CHERYAN, 1998;
SCHWINGE et al., 2002; BAKER, 2004; HABERT et al., 2006).

No médulo de membranas ceramicas tubulares, as membranas encontram-se
no interior de um tubo (Figura 2.17), feito de um material especial que serve de
suporte as membranas. O fluxo da agua de alimentacao ocorre de dentro para fora,
uma vez que as membranas ceramicas tubulares estdo no interior de um tubo. As
membranas foram inicialmente confeccionadas com um didmetro entre 2 e 3 cm.

Atualmente, sdo encontradas com um didmetro de 0,5 a 1 cm.
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Figura 2.17: Médulo de membrana ceramica tubular.

Fonte: Baker (2004).

O custo de fabricacdo do modulo de membrana ceramica tubular € bem mais
elevado quando comparado aos demais, devido as varias etapas envolvidas no
processo de fabricacdo. A relacdo area de permeacdo por volume do modulo é
baixa, varia entre 20 a 30 m*/m® (CHERYAN, 1998 e BAKER, 2004; HABERT et al.,
2006).

A utilizacdo de mddulos de membranas ceramicas tubulares em processos de
separacdo so é justificada quando h& necessidade de condicbes de escoamento
bem controladas ou quando a alimentagao possui compostos suspensos capazes de
danificar a superficie da membrana. Quanto a aplicacdo, esses modulos podem ser
utilizados na microfiltracdo, ultrafiltracdo e osmose inversa (CHERYAN, 1998;
BAKER, 2004 e HABERT et al., 2006).

Nos médulos capilares e de fibra oca, as membranas funcionam como uma
barreira seletiva que é suficientemente resistente a pressao de filtracdo. Nesse caso,
o fluxo de filtracdo pode ocorrer nos dois sentidos (de dentro para fora ou de fora
para dentro) (Figura 2.18).
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A divisdo entre fibras e capilares é baseada no diametro, ou seja, considera-
se fibra quando o diametro externo for inferior a 0,5 mm, e capilar quando o diametro
externo se situa na faixa de 0,5 a 3,0 mm. Como mencionado anteriormente, a
principal vantagem desta geometria é o fato das fibras dispensarem um suporte, o
que reduz significativamente o custo de producdo do moddulo. A relacdo area/
volume é elevada e depende do didmetro da fibra ou capilar. Tipicamente,
membranas capilares possuem relacdo area/volume entre 800 e 1.200 m%m?
enquanto que nas de fibras ocas esta relacdo situa-se em torno de 10.000 m%m>.
Membranas capilares tém sido utilizadas nos processos de ultrafiltragcédo e
pervaporacdo, enquanto fibras ocas sdo mais empregadas nos processos de diélise
(incluindo a hemodialise), osmose inversa e permeacdo de gases (BAKER, 2004;
CHERYAN, 1998; SHEPHERD, 2000; HABERT et al., 2006).

Figura 2.18: Modulo de fibra oca. (a) alimentacdo externa as fibras e (b) alimentacéo

interna as fibras.
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Fonte: Adaptado de Baker (2004).
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2.7 Estudo hidrodindmico em regime de escoamento|  aminar

O entendimento do comportamento da camada polarizada e da formacao de
incrustacbes esta intimamente relacionado com a transferéncia de massa e a
hidrodindmica em maoddulos de membranas (BELFORT, 1989). A melhoria na
hidrodindmica pode ser alcangada mediante mudancas na configuracdo do médulo,
presenca de instabilidades como chicanas ou regibes corrugadas, regimes
turbulentos e escoamento pulsado (KAUR E AGARWALL, 2002). Essas estratégias
sdo responsaveis pela diminuicdo da camada polarizada proxima a superficie da

membrana.

Quaile e Levy (1972) estudaram o caso de succado uniforme em um tubo
fechado, mediram os perfis da componente axial da velocidade. Para elevada
sucgao na parede, caracterizado pelo Reynolds de permeacgéo Re, > 4, os autores
mostram uma zona de inversao velocidade perto da parede quando se atinge a
extremidade fechada do tubo. Esse efeito se propaga para a montante do tubo com
0 aumento da velocidade de fluxo, que é atribuido a um efeito de recirculagdo de
liquido, devido a geometria do tubo fechado. Segundo Quaile e Levy (1972) quando
a filtracdo ocorre de fora pra dentro da membrana a literatura chama de injecéo, do

contrario temos a succao.

O numero de Reynolds de permeacao pode ser calculado por:

Re, = "uDe 2.6
& =— (2.6)
Onde o diametro equivalente do meio poroso é dado por:
4
D,=— — D ,
€q 6 1'_/ p (2 7)

onde ; € a porosidade da membrana, D, o diametro médios das particulas que

compdem o meio poroso, considerando as particulas esféricas, e U, é velocidade

de permeagéo.
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Geraldes et al. (2001) propuseram um modelo numérico baseado na
formulacdo de volume finitos para prever a hidrodindmica de fluxos laminares e
transferéncia de massa na superficie de uma membrana porosa em um processo de
nanofiltracdo. A modelagem matematica desenvolvida leva em conta o transporte de
solutos no interior da membrana e foram validados com resultados experimentais em
relacdo as solu¢des aquosas de cloreto de sodio, sulfato de sédio, sacarose e
polietileno glicol (PEG1000), que abrangem um largo intervalo de numeros de
Schmidt, 560-3200. A polarizagcédo por concentracdo foi quantificada através de uma

correlacdo para a espessura da camada limite de concentragao (d,) em fungao do

diametro da membrana ceramica tubular (d), da coordenada axial (z), do nimero de
Reynolds (Re) de circulagdo, o numero de Reynolds de permeacdo (Re,) e o
namero de Schmidt (Sc), da seguinte forma:

0,4

d,/d=155 g Re%* Sc°% Rg % (1 186¢™® Re (2.8)

A correlagdo desenvolvida € valida para a condicdo de funcionamento de
250 < Re < 1000, 0,02 < Re,, < 0,1 e 800 < Sc < 3200. Esta correlagdo mostrou que
o aumento do numero de Reynolds de circulacédo leva a uma reducédo da espessura
da camada limite de concentracdo e aumento do fluxo de permeado. Além disso,
para um dado numero de Reynolds de circulagéo, valores mais elevados do numero
de Reynolds de permeacdo e numero de Schmidt induzem um aumento da

polarizac&o por concentracao.

Paris et al. (2002) aplicaram uma modelagem bidimensional do fendbmeno de
polarizacdo de concentracdo em membranas de ultrafiltracdo, com base na
resolucdo numérica das equacodes de difusdo e conveccdo, modificando o modelo
classico de resisténcias em série, a fim de incluir a influéncia da concentragdo média
de soluto (C) e presséo transmembrana (DP) na resisténcia devido & concentracdo

por polarizagao (R,) ao longo do comprimento da membrana. O modelo de

resisténcia em série, representou a influéncia da concentragdo media de soluto na
resisténcia da camada limite de concentracdo por polarizacdo. Porém, em baixas
concentracdes iniciais (1 g/L), os resultados ndo foram muito satisfatorios. Em

concentracdes iniciais mais elevadas (>8 g/L), os fluxos de permeado previstos
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mostraram-se em boa concordancia com os resultados experimentais, e a influéncia
da velocidade, concentracdo inicial, pressdao transmembrana e o comprimento de

membrana foram bem descritos.

Damak et al. (2004a) estudaram a modelagem de processos de separagao
por membrana ceramica tubular com fluxo cruzado, em condi¢des de fluxo laminar.
No estudo foram determinados os efeitos de varias condicbes de operacao (por
exemplo, o nimero de Reynolds axial, o numero de Reynolds de parede e do
namero Schmidt). A modelagem matematica desenvolvida por esses autores se
assemelham com a de Paris et al. (2002), contudo, propuseram uma forma diferente

no calculo da resisténcia devido a concentragdo por polarizagdo (R)). Eles se

baseiam na filtragéo frontal (dead-end filtration) e admitiram que a camada limite de
concentracdo fosse homogénea. Os resultados numéricos mostram que um
aumento do numero Reynolds axial leva a uma diminuigdo da espessura da camada
limite de concentracdo local e que um numero de Schmidt maior leva a uma
diminuicdo da espessura da camada limite de concentragéo local. Concluiram ainda
gue a evolucéo da espessura local da camada limite de concentracdo para um dado
namero de Reynolds de permeado (Re,) depende dos valores do numero de
Schmidt e do nimero de Reynolds axial através das seguintes correlagées baseadas

em dados empiricos:

0,33

.z 3 o 0 | | (2.9)
dyid=2 = (ReSc)°® Re 3 (1 0,437Bc™® Re 0155t

0,33

Z a il ¥ il
dy/d=02 = (ReSc)®® (1 1,143Re%M? Sc®'% Re 0% (2.10)

As condicbes de utilizacdo das Equacdes (2.9) e (2.10) sao tais que
Sc= 600~3200, Re=300~1000, Re,= 0,02~0,3, e z/d = 0~100. Onde d é o

didmetro da membrana tubular, z a coordenada axial.

Pak et al. (2008) estudaram numericamente o fluxo tangencial em regime
laminar de fluidos em membrana tubular de microfiltracdo. A solugdo numérica
bidimensional das equacdes de Navier-Stokes, a lei de Darcy e a equacao de

transferéncia de massa foram utilizadas. Avaliaram o efeito de varios parametros
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fisicos (por exemplo, dimensdo geométrica da membrana, nimero de Reynolds e
namero de Schmidt) sobre o crescimento da camada de polarizacdo de
concentracdo ao longo da éarea da superficie da membrana. Os resultados
numericos mostram que um aumento do niumero de Reynolds axial leva a uma
diminuicdo da espessura local da camada de concentracdo, assim como o0 aumento
do nimero Schmidt levou a uma diminuicdo da espessura local da camada limite de

concentracao.

Cunha et al. 2013 aplicou um modelo matematico bidimensional cuja solucao
numérica das equacgdes de Navier-Stokes sdo acopladas a lei de Darcy na andlise
da transferéncia de massa ao longo da superficie da membrana tubular. Avaliaram o
efeito de varios parametros fisicos sobre os perfis de concentracdo e na espessura
da camada limite de polarizacdo. Observaram menores valores da espessura da
camada limite de concentracdo com o aumento dos numeros de Reynolds axial e
aumento do numero de Schmidt. Verificaram que o aumento do nimero de Reynolds
axial leva a um aumento da pressdo do sistema provocando assim um aumento da
pressdo transmembrana o que resulta em uma maior concentragcdo de soluto na

superficie da membrana, esses resultados estdo de acordo com Souza 2014.

Além desses trabalhos podem ser encontrados na literatura muitos outros
estudos que utilizam o modelo de resisténcia em série em suas modelagens, dentre
eles, destacam-se: Lee e Clark (1997), Lee e Clark (1998); Yeh (2002); Yeh et al.
(2004); Damak et al. (2004a) e Damak et al. (2004b) dentre outros.

2.8 Escoamento turbulento

Muitos estudos tém sido desenvolvidos sob as condicbes em regime de
escoamento laminar, baixo nimero de Reynolds, aplicando a Simulacdo Numérica
Direta (SND) (Paris et al. 2002, Damak et al. 2004 (a), Pak et al. 2008). Nas SND
todas as escalas de turbuléncia sdo avaliadas a partir das equacdes da continuidade
e de Navier-Stokes sem levar em consideracdo as diferentes caracteristicas

existentes entre as pequenas e grandes escalas de turbuléncia.

As Simulacbes em Grandes Escalas, LES (Large Eddy Simulation) € uma

alternativa da SND aplicada as discretizacdes temporais e espaciais aos maiores
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vortices, quando aplicada em malhas muito finas a modelagem LES se aproxima da
SND, porém essa técnica € aplicavel apenas para numeros de Reynolds inferiores a
5000 (ANSYS CFX 12.0).

Outra abordagem é o método RANS (Reynolds-Averaged Navier- Stokes) em
que a meédia temporal de Reynolds é aplicada sobre as flutuagBes turbulentas
obtidas do tensor de tensGes de Reynolds. Segundo Ferreira (2001) o RANS é um
modelo simples que reproduz escoamentos complexos melhor que os modelos
algébricos de uma equacado, entretanto o tratamento das regides proximas aos
contornos onde a estrutura do escoamento é influenciada pela viscosidade
molecular, representa a grande dificuldade de implementacdo desse modelo. Alguns
autores utilizaram o modelo RANS de turbuléncia, visando a andlise de varios de
parametros locais, tais como fungcédo de corrente, velocidade, campo de pressao,
tensdo de cisalhamento, a energia cinética turbulenta, e dissipacdo de energia de
turbuléncia no padrdo de escoamento e na transferéncia de massa na superficie da
membrana, obtendo boa concordancia com os resultados experimentais (Ahmed et
al. 2011; Ahmed et al. 2012; Jafarkhani et al. 2012).

Segundo alguns autores (Rahimi et al. 2005; Ahmed et al. 2011; Yuanfa, et al.
2012) dentre os seis modelos classicos de turbuléncia incluindo o modelo de
comprimento de mistura, k-e padrdo, RNG k-e, Reynolds Stress e modelos de
tensdes algébricas, o modelo RNG k- e € mais adequado para o escoamento em um
canal com barreira, quando comparado aos outros modelos da familia k- e, devido a
sua precisdo na solucdo das atividades turbilhonar em escoamento com obstaculos,
a relativamente baixo nimero de Reynolds e menor tempo computacional CPU.
Rahimi et al. 2005 utilizando o modelo de turbuléncia RNG k-e estudaram a
influéncia dos promotores de turbuléncia do tipo de barreiras no processo de
microfiltragdo. Verificaram a tendéncia de formacdo de escoamentos reversos
levando a formacéo de vortices, e maiores fluxos reversos foram obtidos em
modulos com barreiras trapezoidais e retangulares opostas ao escoamento. O
modelo matematico utilizado apresentou resultados referentes ao fluxo de permeado
mais preciso, do que os resultados calculados com simplificagbes, no qual se

considera as pressdes meédias, na equacéao de Darcy.
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Um estudo numeérico foi realizado por Vieira et al. (2012) com o objetivo
verificar a fluidodindmica do escoamento turbulento no modulo de permeacao. Para
esse proposito, 0 modelo matematico proposto para descrever o escoamento no
meio poroso corresponde a uma generalizacdo das equacdes de conservacao de
massa e quantidade de movimento, aplicadas ao modelo Euleriano-Euleriano de

transferéncia interfacial juntamente com o modelo de turbuléncia RNG k- e.

%(rk)+N-¢Uk): p-re +R. mr —R K

SIRNG (2.11)

1 ~ ~ ~ e
ﬁ(ﬂe)+N- (re)=N- S;ZG N e+ E(CelRNGPk' Ceorng®) (2.12)

onde m é a viscosidade dinamica, r é a densidade, m € a viscosidade turbulenta:

k2
m=C,, r; (2.13)

onde C,, € uma constante empirica, e 0s valores das constantes empiricas sao:

Crn=SknRrG =S enrc=0.717€ (2.14)
Coprng =1.68 (2.15)

A1 4h38

C :1.42_ -
€1RNG 1+ 1B (2.16)
P
h= |—F— (2.17)
reC anG

onde C,png € @ constante do modelo de turbuléncia RNG igual a 0,085, R, € a

producédo de turbuléncia devido as forgas viscosas e de flutuacéo:

35



~ ~ ~ T
R =mNU - (NU+NU) + R, (2.18)

O termo Pkb € a producéao de flutuacdo modelada por:

Fo = - % N 7 (2.19)
p

onde s, iguala 1.

Segundo Vieira et al. (2012) o modelo matematico utilizado ndo prever o
fendbmeno de retencdo de particulas ou moléculas em um meio poroso, mas
considera a dificuldade ou resisténcia a passagem das fases (0leo e agua) atravées
da membrana. Os autores verificaram que modificacdo na configuracdo dos médulos
de permeacado e nas taxa de fluxo da alimentagédo, pode otimizar o processo de
separacdo aumentando o volume de filtrado. Belfort et al. (1994) e Baker (2004)
relatam que esse fendmeno é devido ao aumento do fluxo turbilhonar, que favorece
0 aumento da taxa de cisalhamento diminuindo a espessura da camada polarizada e

aumentando o fluxo de permeado.

Pellerin et al. (1995) desenvolveram uma modelagem matematica
bidimensional do transporte turbulento em modulos de membrana. A formulagéo é
composta das equagOes fundamentais de transporte integrado ao modelo de
turbuléncia k- . A equacdo de conveccdo-difusdo foi incluida no modelo
matematico para prever o campo de concentracdo de um soluto sob a hidrodinamica
do processo. Observaram que 0s contornos da pressao diferenciam-se em baixo
namero de Reynolds para os regimes laminar e turbulento do permeado, sendo
muito semelhante perto do eixo central do mddulo, contudo, diferenciam-se na
regido proxima da parede do permeado (Figura 2.19). Segundo Pellerin et al. (1995)
a mudanca no comportamento do perfis de velocidade é devido as perturbacdes do
perfil de escoamento resultante do fluxo transmembranar. Eles concluiram que a
influéncia da turbuléncia é maior do que a influencia da viscosidade sobre o campo

de pressao.
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Figura 2.19: Efeito do regime de escoamento sobre os contornos de pressao do
modulo (Re = 360) para a metade de um moddulo longitudinalmente simétrico de

dimensdes 5 milimetros por 50 mm: (a) turbulento; (b) caso laminar.

COEFICIENTE DE PRESSAO
Valor de contorno

______ 3.050
_— 2.950
—————— 2.850
— 2.750
Y B |
\ \
: : & (a)
. : |
Contorno da pressdo turbulento (atm) : Re=360, Vw = 1.5E-7
i ! |
i . (b)
|
. |

Contorno da presséo laminar (atm) : Re=360, Yw = LOE=7

Fonte: Pellerin et al. 1995.

Com o intuito de avaliar os efeitos do escoamento turbulento sobre o
processo de separagcdo por membranas Zimmerer e Kottke (1996) analisaram o0s
efeitos dos espacadores sobre a mistura, e identificaram que, o “design” dos
espacadores pode aumentar a turbuléncia e instabilidade do liquido. Vieira et
al. (2012) avaliaram o efeito do aspecto geomeétrico sobre o comportamento
tridimensional das linhas de fluxo, adicionaram um dispositivo tubular formando um
espaco anular no interior do médulo de filtracdo, este favoreceu a presenca de um

fluxo turbilhonar proporcionando uma elevacgéao do volume de filtrado.

Yuanfa et al. 2009 realizaram um estudo numeérico do escoamento turbulento
de suspensdes de carbonato de calcio, visando o efeito de diferentes chicanas no
padrdo de escoamento e na transferéncia de massa na superficie da membrana. Os
autores verificaram que o aumento de fluxo devido as intensas flutuacdes de
velocidade e tensdo de cisalhamento na parede, dificulta o desenvolvimento da
camada limite, impedindo o crescimento da camada da torta. Eles observaram que a
queda de pressao ao longo da membrana tubular é aumentada significativamente
devido as frequentes mudancas na direcédo do fluxo e da dissipagédo de energia de

fluxo turbulento ocasionada pela matriz de defletores.
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Ahmed et al. 2011 observaram que o uso de uma matriz de deflectores no
canal tubular induz mudancas frequentes na direcdo do fluxo e intensifica as
velocidades de flutuacdo, provocando um aumento do fluxo turbulento local. Quando
comparados aos sistemas sem defletores verificaram que o0s sistemas com
defletores tiveram maior energia turbulenta que conduzem um movimento que
perturba a concentracdo adjacente a camada limite, reduzindo a deposi¢cdo de
particulas sobre a superficie da membrana. Elevadas taxas de dissipacdo tambéem
foram observadas, aumentando a queda de pressdo no moédulo de permeacéo,

devido a dissipacdo de energia turbulenta.

Usando o codigo CFD FLUENTE Ahmed et al. 2012 avaliaram varios
parametros, tais como funcédo corrente, velocidade, pressdo estatica, tensdo de
cisalhamento, energia cinética turbulenta e dissipacdo de energia turbulenta sobre o
desempenho hidrodindmico de membrana tubular. Os resultados indicaram que a
presenca de varios arranjos de chicanas conicas favorece o aumento da tensao de
cisalhamento na superficie da membrana e maior producdo de vortices € obtida
favorecendo um aumento do fluxo de filtrado. Isto pode ser atribuido as intensas
variagcdes de velocidade e na tensao de cisalhamento na parede da membrana, que
dificultam o crescimento da camada limite de concentracdo, minimizando a
deposicdo de particulas sobre a superficie da membrana, pois aumenta o0s

fendbmenos de transferéncia de massa e a taxa dissipagéo de energia turbulenta.

Beier et al. 2006 utilizaram mddulos vibratorios aplicados a filtragdo de uma
suspensao de levedura (Saccharomyces cerevisae), com membranas do tipo fibra
oca. Observaram que o0 movimento vibracional dos médulos utilizados no
experimento favoreceu o aumento da taxa de cisalhamento na superficie da
membrana, que possibilitou o processo de filtracdo em condicdes a baixa velocidade

e pressao de operacéao.
2.8.1 Modelos de turbuléncia

Segundo Verardi (2008) o principal problema na modelagem de escoamento
turbulento é como calcular o tensor de Reynolds a partir das quantidades médias
conhecidas. Geralmente as tensdes de Reynolds sdo modeladas utilizando o

conceito de viscosidade turbulenta. Varios modelos surgiram a partir da hipotese de
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Boussinesq, ao qual estabelece que as tensdes turbulentas sejam proporcionais ao

produto do tensor medio de deformacédo pela viscosidade cinética turbulenta, m.

Diferente da viscosidade dindmica molecular, esta é uma propriedade do

escoamento e nao do fluido.

Ao longo dos ultimos anos, a hipbétese de Boussinesq, foi generalizada, e
varios modelos surgiram e foram empregados na previsdo de escoamentos
turbulentos. Proposic6es adicionais para a obtencdo da viscosidade cinética
turbulenta foram necessarias e é este o ponto que diferencia os diversos modelos.
Os diferentes modelos resultam em diferentes equacdes de transporte e constantes
de fechamento. Assim, cada modelo ter4 vantagens e desvantagens especificas, e
estes modelos se classificam em: modelos algébricos, modelos a uma equacéo,

modelos de duas equacgdes e modelos para tensdes de Reynolds (Barbosa, 2011).
- Modelo de turbuléncia k-

O modelo k- , é um dos modelos de turbuléncia mais comuns. E um modelo
de duas equacdes, ou seja, para determinar as tensdes de Reynolds € necessario
determinar a viscosidade turbulenta, para isso, é necessario resolver duas equacdes
de transporte adicionais para representar as propriedades turbulentas do
escoamento. Isto permite que num modelo de duas equacdes a viscosidade
turbulenta seja afetada por efeitos como conveccéo, difusdo de energia turbulenta e
sua dissipacdo (VERARDI, 2008).

Segundo Farias Neto et al. (2013) o modelo k - e esta baseado no conceito de

viscosidade turbulenta, /7, de modo que:

my = M (2.20)

onde m, € a viscosidade efetiva e m a viscosidade dinamica.

O modelo k-e assume que a viscosidade turbulenta esta ligada a energia

cinética turbulenta, k, e a dissipacao turbulenta, e, baseada na seguinte relagédo:

2
m=c,r— (2.21)
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onde c,, € uma constante.

Os valores de k e e sao obtidos a partir das equacdes diferenciais de

transporte para energia cinética turbulenta e taxa de dissipagéo turbulenta, como a

sequir:
TR LR (rOK=R o Dk + B re (2.22)
fit Sk
e
ﬂ(‘l?te)JrN_(,fje):N. (1 s_”ZN e+ E(cﬂpk- C,, ré (2.23)

onde C,=144, C,=192 s5,=10 e s5,=1,3 sdo as constantes do modelo
determinadas empiricamente. O termo B, que aparece em ambas as equagOes

representa a parcela de producéo de energia cinética turbulenta definida por:

® T

. ® ® o .® ®
PR=mNU NRU+ NU -2RNU 3/MU+ k +P, (2.24)

winN

onde R, representa a influéncia das for¢as de flutuagéo.

. ®
Para escoamento incompressivel, NXJ é pequeno e o segundo termo do lado
direito da Equacdo (2.24) ndo contribui significativamente para a producédo de

energia cinética turbulenta, caso contrario, R, pode ser descrito por:

P, =- i Nr
kb s, o) (2.25)
Berwaldt (2009) relata que quando um escoamento atinge um obstéculo,
como o escoamento de um fluido ao redor de um cilindro como apresentado na
Figura 2.20, a camada limite do escoamento separa do objeto para elevado niumero
de Reynolds criando uma zona de escoamento recirculante, com a formacao de

vortices.
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Segundo Schlichting e Gersten (2000) e Incropera e Witt (1992) o

escoamento externo com movimento do fluido na direcdo perpendicular ao eixo de

um cilindro circular conforme Figura 2.20 (a), o fluido na corrente livre fica em

repouso no ponto de estagnacdo frontal. A partir desse ponto, virtude da

conservagao de energia, a pressao diminui com o aumento de X, a coordenada da

linha de corrente, e a camada limite se desenvolve sob a influencia de um gradiente

de pressédo favoravel (dp/ dx<0). Porém, a presséo atinge a certa distadncia, um

valor minimo e, na regido da face posterior do cilindro, o desenvolvimento da

camada limite ocorre na presenca de um gradiente de pressao adverso (dp/ dx>0).

Figura 2.20: Caracteristicas do escoamento viscoso e em regime permanente em

torno de um cilindro.
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B / Ponto de separagéo *Q élisteira

Fluxo reverso
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Fonte: Adaptado de Incropera e Witt (1992).
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A medida que o fluido se desacelera como ilustrado na Figura 2.20 (b), o
gradiente de velocidade na superficie acaba por se tornar nulo, neste ponto,
denominado ponto de separacédo, o fluido nas vizinhancas da superficie ndo tem
momento suficiente para superar o gradiente de pressado, e torna-se impossivel o
movimento continuado na direcdo a corrente. Esta é a condicdo em que a camada
limite se afasta da superficie e se forma a esteira a jusante do cilindro. A separacao
da camada limite, por sua vez, da origem ao processo de formacédo e
desprendimento de vortices (MUNSON, 2004).

O modelo k -e superestima os niveis de turbuléncia nas regides proximas ao
ponto de separagdo da camada limite e tende a ndo separar quando a evidéncia
experimental mostra o contrario (MUCK et al.,, 1985; BRADSHAW, 1997 e
BARBOSA 2011). Segundo Alho e llha (2006) o modelo k-e nédo prevé de forma
adequada o escoamento afastado da condicéo de equilibrio, o que € suficiente para

gue o modelo seja utilizado com cautela na previsdo de escoamento complexo.

- Modelo de turbuléncia k-v

O modelo k-v resolve duas equacbes de transporte, uma para a energia
cinética da turbuléncia, k, e a outra para a frequéncia da turbuléncia, v . O tensor

de tensado é computado a partir do conceito de viscosidade turbulenta.

A formulacéo do modelo segue entdo com as seguintes equacoes:

TR R OK=R- o PRk + P- brk (2.26)
it S
e

ﬂ(;tV)J,N.(,SV):N. o+ sﬂ)qv +aV?F;-brl/ 2 (2.27)

v

®
onde U é o vetor velocidade, € a massa especifica, ¢é a viscosidade molecular,

€ a viscosidade turbulenta, B, representa a parcela de produgdo de energia cinética

turbulenta, e é calculado como no modelo k-
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A viscosidade turbulenta /m € dada por,

LS
m= rV (2.28)

As constantes de fechamento do modelo sdo b =0,09, a =59, b=3/40,

s.,=2,00e s, =2,00.

Uma das vantagens do modelo k-v sobre o modelo k- €& o tratamento
proximo a parede, para escoamentos com alto nimero de Reynolds, isto €, obtém
melhores resultados perto da parede, com resultados mais realisticos do
deslocamento da camada limite (ANSYS, 2009). No entanto, em escoamentos livres,
a equacéo de v possui uma sensibilidade muito grande o que acaba inviabilizando

a troca definitiva do modelo k- pelo k-v .
- Modelo de turbuléncia SST (Shear Stress Transport )

O modelo de turbuléncia SST (Shear Stress Transport), proposto por Menter
(1994), é um modelo do tipo RANS (Reynolds Averaged Navier-Stokes) que
combina as vantagens dos modelos k e o k v fazendo a mudanca entre os dois
meétodos, ou seja, ajustando automaticamente a melhor forma de calcular a
turbuléncia de acordo com a regido do fluxo. O modelo SST funciona da seguinte
forma: na regido externa do escoamento se usa a formulacdo do robusto modelo
k , e onde esse se mostra pouco eficiente, na regido proxima a parede, utilizam-se
as equacles de transporte do modelo k v . Isto consiste na transformacdo do
modelo k- em k-v, e vice-versa, multiplicado por uma funcdo de combinacéo
(blend).

O modelo k v tem suas vantagens relacionadas ao calculo da turbuléncia
nas proximidades das paredes na presenca de gradientes de pressao adversos, e é
recomendado para aplicacbes em que se quer resultados precisos com relacdo a
camada limite, mas perde precisdo longe das paredes e em fluxos livres
(CAMPOBASSO et al.,, 2013). O gradiente de pressdo € dito ser adverso se a

pressdo aumentar no sentido do escoamento. Quando o gradiente de pressao for
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negativo, ou seja quando a pressao diminuir no sentido do escoamento, o gradiente

de pressao é dito favoravel.

S&o duas as equacdes de transporte do modelo SST, sendo uma a equacao

da energia cinética turbulenta (k), Equacdo 2.29, e outra para a frequéncia

turbulenta (v modificada), Equagéo 2.30.

ﬂ(‘l?tk)m-(rﬁk):lﬂ- o+ Nk R bk

k2

~ ® e m 1 ~ ~
+N-(rUv )=N- fn+ Nv + (1 F)2 Ny +
S S,y

v2 v

v )
qt
+av21F’k -byv ?
k
F, =tanh(arg

JK 500 4k
bvy y¥ CDOs,,Y

arg, = min max

1
s,V

Va

NkRv |, 1.0¢10°

CD,, =max 2Zr

(2.29)

(2.30)

(2.31)

(2.32)

(2.33)

Em que y € a distancia mais proxima da parede e n €& a viscosidade

cinematica. As novas constantes que aparecem sao dadas por:
a,=0.44

b, =0.0828

(2.34)

(2.35)

(2.36)

(2.37)
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O comportamento do transporte pode se obtido por um limitador a formulagéo
da viscosidade turbulenta:

ak

n =
max(aV ,SE)

t

; sendo 7, =M
P

(2.38)

onde F, é uma fungéo de combinagdo (blend) semelhante a F, a qual determina o

limite da parede a camada limite. S € uma medida invariante do tensor taxa de
deformacéo. As fun¢des de combinacéo séo criticas para o sucesso do método. Sua

formulagdo é baseada na distancia proxima a superficie e sobre as variaveis do

escoamento.
F, =tanh(arg (2.39)
2Jk 500
arg, = maxX — —— .
% bvy yv (2.40)

Segundo Noleto (2006) e Martins et al. (2007) as fun¢gbes de combinacdo tém
como caracteristica a delimitacdo das zonas onde cada modelo ira atuar. A partir
dos valores encontrados para as func¢des, o modelo ira mudar a formulagcdo nas

equacdes de transporte, onde a fungéo de combinacéo, F,, é responsavel pela troca

de modelos na equacao de transporte de v , e pela determinacdo das constantes do

modelo e, F,, é responsavel pela troca de modelos na formulagdo da viscosidade

turbulenta.

2.9 Malhas Computacionais

A geracao da malha computacional é considerada uma das principais etapas
da simulacdo numérica, pois representara o dominio continuo de maneira discreta,
por meio de volumes de controle interligados, onde serdo resolvidas as equagdes

governantes do fendmeno de acordo com a metodologia numeérica escolhida.
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2.9.1 Qualidade da malha, fontes de erros e propaga ¢ao de erros.

O controle da qualidade da malha € um fator importante para o controle dos
erros de discretizacdo. Também é importante para evitar erros de arredondamento
durante, por exemplo, a solugcdo das equacgbes lineares que sdo produzidas pelo
processo de discretizagao.

Na maioria das vezes ha diferencas entre a solugdo analitica e a solucao
numérica. Estas diferencas sdo conhecidas como erros de discretizagdo. Esses
erros sdo gerados por fontes localizadas e propagadas em todo o dominio da
solucdo. As fontesde erro resultam dos termos de ordem superior que séao

excluidos por aproximacdes das equacdes discretizadas (TEIXEIRA et al. 2010).

Por outro lado, os resultados da propagacdo de erro tém origem nos termos
que estao incluidos nas aproximacdes discretas. As fontes de erro e propagacao sao

afetadas pela distribuigéo e solugéo da malha.

Reduzir a fonte de erros da solugdo numérica (ou seja, a magnitude dos
termos excluidos nas aproximacOes discretas) € importante quando se deseja
solugdes numéricas precisas. As duas estratégias mais eficazes para conseguir isso
sdo: 0 aumento da precisdo das aproximacoes discretas, ou seja, considerar mais
termos das equacOes discretizadas usando o mais alto método de resolucdo e/ou
reduzindo o espacamento da malha nas regides de maior gradiente da
variavel (TEIXEIRA et al. 2010).

Distribuicdo isotropica e espacamentos reduzidos séo ideais na malha, mas
muitas vezes ndo sao possiveis. Uma estratégia mais Gtil para reduzir as fontes de
erro na solucdo é gerar malhas anisotropicas com espacamentos reduzidos em
direcbes do maior gradiente da varidvel e espagamentos relativamente grosseiros

em outras direcdes.

Controlar o transporte e, mais importante, a amplificacdo do erro, também é
crucial, uma vez que as fontes de erro da solugcdo muitas vezes podem ser
reduzidas, mas nédo eliminadas. Pouco pode ser feito para reduzir o transporte de
erro porgue o erro esta sujeito aos mesmos processos fisicos (tais como, adveccao

ou difusdo) que as quantidades conservadas (TEIXEIRA et al. 2010).
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Os erros sao amplificados por fortes influéncias numéricas (ndo-fisicas), sob a

forma discreta das equacOes modeladas. Estas influéncias nao-fisicas levam a

dificuldades de convergéncia e, em casos extremos, divergéncia

completa. Semelhante as fontes de erro, a amplificacdo de erros é controlada

atraves da escolha do método de discretizagdo e/ou a distribuicdo da malha.

2.9.2 Medidas de qualidade da malha

Dentre os principais fatores que garantem a qualidade de malha estao a razao
de aspecto e o fator de expansado da malha. O entendimento desses valores é muito
importante. Se a razdo de aspecto for muito grande, isso significa que o elemento
apresenta um dos lados maior, proporcionando uma distor¢do no elemento podendo
levar a resultados numéricos inconstantes (Figura 2.21). Da mesma forma, se o fator
de expansado da malha for muito grande, significa que existe um elemento muito

grande perto de um elemento muito pequeno, o que também pode levar a uma
propagacdo de erros no resultado da simulacdo numérica (Figura 2.22).
Normalmente quando esses parametros sado ruins, o principal problema esta

associado a capacidade do problema de convergir.

Figura 2.21: Representacao de elementos com: (a) razdo de aspecto adequado (b)

com razao de aspecto elevado, elementos distorcidos.

Ax - -
(a) (b)

Fonte: Propria.
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Figura 2.22: Figura de uma malha com um fator de expanséo elevado.

T
_-'.i.;:;f'

Fonte: Propria.
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3 ESTUDO BIDIMENSIONAL DO PROCESSO DE SEPERACAO VIA
MEMBRANA CERAMICA

Com o objetivo de validar o modelo matematico apresentado neste Capitulo,
e, tendo em vista que na literatura existem trabalhos numéricos, na qual é avaliada
apenas uma seccdo 2D da membrana (PARIS et al. 2002; DAMAK et al. 2004 (a e
b); PAK et al. 2008), optou-se em trabalhar inicialmente com um sistema mais
simples, ao invés de usar o dispositivo (membrana/casco), de modo que a solucéo
obtida com o simulador (ANSYS CFX) possa ser comparada com os resultados
disponiveis na literatura e, portanto, ser aplicado a situagbes mais complexas. O
problema fisico consiste do escoamento tangencial de um fluido no interior da
membrana tubular, com uma entrada de efluente e uma saida de concentrado,
sendo que o filtrado € coletado pela parede externa da membrana como ilustrado na
Figura 3.1.
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Devido a simetria angular da membrana tubular, foi tomada uma seccdo
transversal da membrana ceramica no plano (y, z) e suas dimensdes estao
ilustradas na Figura 3.2.

Figura 3.1: Detalhe da membrana tubular utilizada no estudo numérico 2D.

———_~Entrada
7 '\_V_,_-"
\ gl
Permeado \

8
\

X R

\< Permeado

\

Fonte: Prépria.

Figura 3.2: Detalhe do plano transversal selecionado para o estudo numérico 2D.

Fonte: Prépria.

Na Figura 3.2 é possivel ainda observar um plano yz que sera usado como
plano de estudo na regido de fluido, ndo abrangendo a membrana. O dominio

bidimensional adotado para o estudo numérico possui comprimento igual ao da
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membrana (3 m) e raio 1,5 cm (Figura 3.3) de acordo com as dimensofes do trabalho
de Damak et al. (2004c).

Figura 3.3: Dimens&es do dominio de estudo bidimensional.

R=1,5cm

z=L

y=0'e z=0
Fonte: Propria.
3.1 Malha 2D

A malha representativa do dominio bidimensional foi gerada, conforme
ilustrado na Figura 3.4, possuindo 77961 elementos e 160000 nos. Foi definida uma
densidade maior de elementos na regido de entrada e proxima a interface de contato
da regido fluida com o meio poroso, onde os gradientes das varidveis de interesse
(concentracao, velocidade e pressédo) sdo mais expressivos. Na Figura 3.5 estédo
ilustradas as fronteiras referentes a corrente de alimentacdo, a saida do concentrado

e o fluxo de permeado do dominio bidimensional.
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Figura 3.4: Malha gerada para o dominio bidimensional (a); Destaque da malha na
regido de entrada de efluente (b).

(a)

-
-
-
p—

-1
s (b)

Figura 3.5: Representacao das fronteiras da membrana.

Fonte: Propria.

Corrente de
Alimentacéo

Concentrado z‘/l\ Y

Fonte: Propria.

3.2 Modelagem Matematica Modulo 2D

O fenbmeno da polarizagcdo por concentracdo no estado estacionario pode ser

descrito em um processo de filtracdo de fluxo cruzado pela equacéo de transporte
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de massa (conveccgao-difusdo), juntamente com a equagdo de conservagcdo da
massa e equacOes de Navier-Stokes que permitem determinar os campos de
velocidade e de pressao do escoamento e 0 modelo de resisténcia em série para 0

transporte de permeado na parede porosa.
A andlise é baseada nas seguintes suposicdes:

O escoamento é considerado em regime laminar, isotérmico e meio poroso
isotrépico;

O coeficiente de difusdo do soluto é considerado constante;

O efeito gravitacional é desprezivel,

A viscosidade e densidade do fluido sdo constantes e iguais as do solvente
(solucbes diluidas);

O fluido é incompressivel e regime permanente;

Na entrada do tubo, foi considerado um perfil de velocidade axial parabdlico e
laminar totalmente desenvolvido;

Nenhuma condi¢éo de deslizamento é assumida na superficie da membrana;

O escoamento é considerado simétrico em relacdo a posicdo angular e radial,
portanto, apenas uma seccéao do tubo € considerada;

N&o é considerado obstru¢cao dos porosos do meio poroso pelo soluto;

N&ao ha reacdo nem adsor¢do do soluto na superficie de contato no meio poroso;
E considerada a resisténcia decorrente da camada de concentracéo na interface
fluido-membrana (resisténcia da polarizacdo por concentracéo);

A velocidade de permeacdo na parede é determinada a partir do modelo de
resisténcia em série;

A camada de concentracdo é considerada homogénea e a equagédo de Carmen-

Kozeny é valida.

A estrutura geométrica da membrana tubular tem uma simetria angular, por
conseguinte, o estudo foi realizado inicialmente no plano yz. O modelo matematico
usado para descrever o escoamento no interior da regido tubular da membrana pode

entdo, ser descrito a partir das equacoes:
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- Conservagao da massa

®

N-(ruU)=0 (3.1)

®
onde r € a massa especifica da solucédo e U é o vetor velocidade.

- Conservacgao da Quantidade de movimento
" ®, ® . ® - - . ®
N-(rUAUXN- (% U¥-N pN- (Ff U)") (3.2)

onde m é a viscosidade da solugdo e pé a pressao.

- Equacéao de transporte de massa

®

U-NC= DN?C (3.3)
onde C corresponde a concentracdo do soluto, D é a difusividade de massa do
soluto considerada constante para cada numero de Schmidt (Sc) fixado e

determinada pela Equacao 3.4:
D=— (3.4)

3.3 Condig0es iniciais e de contorno

Para completar a modelagem, as seguintes condi¢cées de contorno foram

usadas:
- Na entrada do tubo poroso (z = 0);

Assume-se que o fluxo € hidrodinamicamente estabelecido na entrada do
tubo poroso. Por conseguinte, o perfil da velocidade axial na entrada € idéntico ao
laminar e a componente radial da velocidade é zero. Assim sendo, pode-se

escrever:

54



(3.5)

U,=0 (3.6)
P=R (3.7)
onde (U,),, . € definido por:
(U2 e = Y, (3.8)
e
- _Rem
0,=—0r
: =R (3.9)

onde U, corresponde a velocidade média.
O liquido é alimentado para dentro do tubo numa concentracéo inicial de 6leo

na mistura C,, de tal forma que:
(3.10)

C=¢G,
- Na saida do tubo (L = 2);
A condi¢cdo de contorno a jusante do tubo foi assumida igual a pressao
1C

atmosférica (P= 101325 Pa), — =0, 1, =0.
fz 0%

- No eixo de simetria (y = 0);

As condicbes de contorno sobre o eixo do tubo sédo as condi¢cdes de simetria.

Dadas por:
U
z -0
Ty (3.11)
U, = (3.12)
iC
- = O
Ty (3.13)
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- Na parede porosa do tubo (y= R);

Na parede da membrana assume-se que a condicdo de ndo deslizamento é
valida (velocidade axial na parede igual a zero). Desprezando-se a influéncia da

rugosidade local, devido a natureza porosa da parede:
U,=0 (3.14)

Através da parede porosa, a velocidade radial U, € igual a velocidade de

permeagao U, entdo:
u,=u, (3.15)

A equacao de transporte de matéria foi inserida na condigdo de contorno de
saida do permeado como um termo fonte, sendo dada por:

(@
UC=D—
w Ty (3.16)

A velocidade de permeacéo local U, dada pela lei de Darcy, escrita com um

modelo de resisténcia em série (PARIS et al.,, 2002; DAMAK et al., 2004a; PAK et
al., 2008) foi implementada como condicdo de contorno de saida do permeado,

como segue.

DP

u,=——
"R R) (3.17)

onde P é a pressao transmembrana, definida como sendo a diferenca entre a
pressdo média na interface fluido/membrana, (P), e a pressdo externa a membrana

Pextema. R, corresponde a resisténcia hidraulica da membrana € dada por:

R = Espessura da membrana

~ Permeabilidade da membrai (3.18)

A resisténcia especifica da polarizagcdo por concentracdo € um parametro

muito importante que afeta o fluxo de permeado. De acordo com a filtracdo frontal
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(dead-end filtration), a resisténcia especifica da polarizagéo por concentracao (r,) €

definida como a resisténcia por unidade de espessura da polarizacdo por

concentracdo, como segue:

R= rdd, (3.19)

onde, d, € a espessura da camada polarizada e r, € a resisténcia especifica.

Se a concentragdo na camada polarizada é assumida como sendo

homogénea, a Equacéo (3.19) assume a forma:
R, = 1,0, (3.20)

A equacao utilizada para determinar a variacdo local da espessura da camada
limite de concentracdo por polarizacdo foi desenvolvida por Damak et al. (2004b).

Nesta formulacdo, a camada de concentragdo por polarizagdo, d,, €

aproximadamente igual a distancia entre a superficie da membrana e um valor onde
a concentracdo € proxima o suficientemente do valor da concentracdo de entrada,

de modo que o equilibrio entre os fluxos convectivo e difusivo é atingido

quandocé:Co <0,001. Assim, d,, pode ser determinada a partir de correlagGes
0

empiricas, a exemplo, a proposta por Damak et at. (2004a), discutida a seguir:

0,33

Z . ’ ] ¥
d,/d=2 4 (ReSc)** Re % (¢ 0,437Bc%*® Re (3.21)

onde d é o diametro interno, z representa a coordenada axial ao longo da
membrana, Re € o niumero de Reynolds axial, Re, € o numero de Reynolds do
permeado na parede e Sc € 0 numero de Schmidt. As condi¢des de utilizagdo da
Equacdo (3.21) sdo tais que Sc=600~3200, Re=300~1000, Re, =0,02~0,3, e
z/d=0~100.

Segundo Damak et al. (2004b) os parametros (Re, Sc, Re,, e z/d) da Equacao

(3.21) correspondem a uma sistema de separacdo por membranas para a
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ultrafiltracdo de liquido, baixa concentracdo de particulas e fluxo laminar na parede
do tubo poroso.

A resisténcia especifica r, pode ser determinada por meio da correlacao de
Kozeny-Carmen, como segue:

r. =180——"2— (3.22)

onde, a, & o diametro medio de particula e e, € a porosidade da camada de

polarizac&o por concentracao.

A Equacgdo (3.22) é vélida para particulas esféricas dispersas, nao

deformaveis e porosidade variando no intervalo 0,35 ¢, 0,75.

Outros dados importantes que foram definidos na solucdo do problema
correspondem as propriedades do fluido e do meio poroso. As propriedades fisicas e
quimicas do soluto foram consideradas as mesmas da solucdo. Estas propriedades

estao relacionadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1: Propriedades fisicas e quimicas do fluido e da membrana.

Viscosidade dinamica 50 cP (Damak et al. 2004a)
Agua/Soluto Massa molar 18,02 kg/kmol (Ansys CFX)
Oleo
(Oleo) Densidade 997 kg/m* (Ansys CFX)
Porosidade 0,30 (Damak et al. 2004a)
Membrana — —
Permeabilidade 1x10™ m“ (Damak et al. 2004a)

3.4 Casos estudados

As simulacdes foram realizadas em quatro maquinas Quad-Core Intel Dual
Xeon Processador E5430 de 2.66GHz com 8 GB de memoria RAM cada uma,
disponibilizados nos laboratérios LCTF (Laboratério Computacional de Térmica e
Fluidos) e LPFI (Laboratério de Pesquisa em Fluidodinamica e Imagem) das

Unidades Académicas de Engenharia Mecéanica e Engenharia Quimica,
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respectivamente, da Universidade Federal de Campina Grande. Para todas as

simulacdes numéricas foi estabelecido um critério de convergéncia inferior a 10

para o erro residual (RMS-root-mean-square) nas variaveis de escoamento. O tempo

meédio de simulacéo foi de 1 hora e 30 minutos para 0s casos bidimensionais.

Nas simulacdes bidimensionais a concentracao inicial, C,, a permeabilidade,

k, e o numero de Reynolds de permeacédo, Re,, foram mantidos constantes

variando-se o numero de Reynolds axial Re, numero de Schmidt Sc, o diametro

medio da gota de oleo a, e porosidade da camada polarizada, €,, representados na

Tabela 3.2.

Tabela 3.2: Condi¢des utilizadas na simulacdo bidimensional membrana tubular.

Casos | Co (kgm™) | Rey (-) Re (-) Sc(-) | ap(um) & ()
1 1,0 0,1 300 1000 63 0.35
2 1,0 0,1 600 1000 63 0.35
3 1,0 0,1 1000 1000 63 0.35
4 1,0 0,1 1000 2000 63 0.35
5 1,0 0,1 1000 3000 63 0.35
6 1,0 0,1 1000 1000 63 0.40
7 1,0 0,1 1000 1000 63 0.45
8 1,0 0,1 1000 1000 53 0.35
9 1,0 0,1 1000 1000 73 0.35
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4 ESTUDO TRIDIMENSIONAL DO PROCESSO DE SEPARACAO VIA
MEMBRANA CERAMICA

4.1 Médulo duplo tubo

O dominio de estudo corresponde a um modulo constituido de dois tubos, o
interno correspondendo a membrana ceramica que foi usada para o tratamento de
agua produzida, conforme ilustra a Figura 4.1. Este dispositivo possui uma entrada
tangencial de efluente e uma saida tangencial de concentrado; o filtrado é retirado
pelo interior da membrana apds a filtracéo, sentido esse contrario ao que vem sendo
avaliado na literatura (para modulo de permeacéo utilizando membranas ceramicas)
tornando-a dessa maneira, uma proposta inovadora, objetivando a otimizacdo no

projeto de médulos contendo membrana ceramicas como ilustrado na Figura 4.1.

As dimensdes dos moddulos de microfiltracdo duplo tubo utilizados nas

simulagcdes numeéricas estao representadas na Tabela 4.1 e na Figura 4.2.
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Figura 4.1: Dispositivo de separagao de efluente contendo uma membrana com
entrada tangencial do efluente.

ll ‘)

conexao da
membrana

Saida/Reciclo
tangencial do
Concentrado
Entrada i
Tangencial do '
Efluente Tubos de : =

Membrana Cerami

Saidé\\ do ] L 4
Filtrado /

S~

Tabela 4.1: Dimensdes geométricas dos médulos de permeacéo (mm).

Dimensaes Maodulo | Maodulo 1 Maodulo 11
(mm) (mm) (mm)

Comprimento, L 150 150 150

Diametro da membrana, D; 20 20 20

Diametro do tubo externo, De 50 45 40

E=S 15 12,5 10

T 40 40 40

M 114 114 114

C 18 18 18
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Figura 4.2: Representacdo dos modulos duplo tubo com diferentes espacos anulares

tubo/membrana com entrada e saida tangenciais.

< De | « De « De |
P 5D D

A

Y E@

(1) De=50mm (I1) De=45mm (1)  De=40mm

Durante a criacdo ou representacdo do modulo duplo tubo, utilizando as
ferramentas CAD disponibilizadas no ICEM CFD da ANSYS, foram detectados
problemas quando da criacdo dos tubos tangenciais, mas especificamente na
intersecdo destes tubos com o tubo externo do modulo. Estas intersecdes (se¢bes
de entrada de efluente e saida do concentrado) formam uma regido na forma eliptica
(denominado de gota) como pode ser observado na Figura 4.3 (a). Para conseguir
esta intersecao foi necessario usar diversas funcdes do gerador de malha, como por
exemplo: extrusdo, intersecdo de superficies, cortes de superficies, entre outras. A
Figura 4.3 (b) ilustra detalhes desta secdo, que apresenta uma complexidade
peculiar no momento da geracdo da malha. O gerador de malha organizara
elementos hexaédricos na regido mais aguda desta intersecédo (Figura 4.3 c) e O
acondicionamento destes elementos geram volumes de controle com baixa
gualidade de malha, implicando em um maior cuidado ao se gerar a malha nessa

regido do dominio de estudo. Mais detalhes podem ser visto no apéndice A.
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Figura 4.3: Localizag&o das intersec¢des no dispositivo (a), detalhe da intersecéo (b),
regido mais aguda da intersecéo (c).
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(b) (c)

4.1.1 Malha do modulo de separacdo duplo tubo coma  limentacdo tangencial

O programa comercial ICEM-CFD disponibilizado no ANSYS CFX gera
malhas estruturadas, por meio de associa¢des da geometria com um ou mais blocos

(Figura 4.4), criados para conter a malha.

A criacdo do bloco deve representar a geometria do problema, de maneira
gue apos associacao dos vértices e arestas do bloco com pontos e curvas existentes
na geometria seja possivel representar o meio continuo ou dominio de estudo, como
observado na Figura 4.5.

Depois de efetuada as associacdes, € realizada a discretizacdo das arestas
dos blocos com a quantidade desejada de nés e, consequentemente, a geracao da
malha do dispositivo contendo a membrana tubular.
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Figura 4.4: Bloco criado inicialmente para ser moldado a geometria.

Na Figura 4.6 estéo representadas as trés malhas resultantes referentes aos
modulos de separagdo (Modulo |, Médulo 1l e Modulo 111). As malhas dos médulos |,
Il e lll foram geradas usando elementos hexaédricos, contendo 343.140, 313.424 e
305.330 elementos, respectivamente, sendo possivel observar o detalhe do refino da

malha proximo a superficie da membrana.
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Figura 4.6: Malhas estruturadas tridimensionais para diferentes espacos anulares

casco/membrana e dutos de entrada e saida tangencial.
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Para obter uma malha computacional que possibilite a representacéo da fisica
do problema, diversas técnicas de criacdo de malha foram testadas no maodulo
ICEM-CFD disponibilizadas no pacote comercial ANSYS-CFX 12. O ICEM CFD
possibilita a geracdo de malhas sobre blocos distribuidos no interior do dominio de
forma que os elementos hexaédricos possam ser gerados para formar uma malha
estruturada. Este fato permitiu um maior controle sobre as malhas geradas. O tempo
meédio de simulacdo foi de 1 hora e 30 minutos para 0s casos tridimensionais

contendo uma membrana e 14 horas para o modulo contendo quatro membranas.

4.1.2 Malha do modulo de separacao duplo tubo come ntrada axial

No desenvolvimento do estudo numérico do processo de separacao via
membrana tubular outras condi¢cdes do processo de filtracdo foram avaliadas. Um
dominio de estudo foi desenvolvido eliminando-se o0s tubos tangenciais e a
alimentacdo é realizada pela sec¢do transversal anular com a mistura escoando
paralelamente a membrana tubular, como ilustrado na Figura 4.7, as dimensdes
desse moédulo sdo as mesmas do modulo 1ll, sem os tubos tangenciais. Na Figura
4.8 estd representada a malha tridimensional hexaédrica contendo 219.184

elementos e 232.960 nés.

Figura 4.7: Dispositivo de separacdo de efluente contendo uma membrana com

entrada axial do efluente.
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4.2 Modulo de separagéo casco-tubo

Um modulo de separacdo foi idealizado baseado em um trocador de calor
casco-tubo, o qual é constituido por um tubo maior envolvendo quatro membranas
ceramicas tubulares de mesmo diametro responsavel pelo processo de filtracdo.
Este mddulo € munido de uma entrada e de uma saida tangencial como ilustrado na
Figura 4.9. As dimensdes do moédulo de separacdo casco-tubo estdo igualmente
representadas na Figura 4.9.

Figura 4.9: Dispositivo de separacdo de efluente com entrada tangencial contendo
as quatro membranas.
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As membranas foram dispostas no interior do médulo de forma que a
distancia entre os centros das membranas foi igual a 28,28 mm, estando igualmente
distanciadas do casco. Na Figura 4.10 esta representada a malha numeérica,
utilizando elementos hexaédricos, do mddulo de separacdo casco-tubo contendo as
quatro membranas. E constituida de 761.705 elementos e 798.901 nés.
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Figura 4.10: Malha estruturada tridimensional do médulo de filtracdo contendo quatro

membranas com entrada tangencial do efluente e saida tangencial do concentrado.

Nas simulac¢des tridimensionais a resisténcia especifica da polarizagdo por
concentracao (Rp), concentracdo na alimentacdo Co e o coeficiente de difuséo Dgp
foram mantidos constantes, variando-se a permeabilidade, vazdo de alimentacéo,
viscosidade dinamica e regime do escoamento como descrito nas Tabelas 4.2, 4.3 e

4.4 e forma geométrica do modulo de filtracdo como descrito nas Figuras 4.7 e 4.9.
4.3 Modelagem Matematica

O modelo matematico usado para descrever o escoamento do fluido no
interior do dispositivo e no meio poroso corresponde a uma generalizacdo das
equacdes de conservacao da massa, quantidade de movimento (Navier-Stokes), e a
equacao de transporte de massa. As equacdes de Navier-Stokes representam um
conjunto de equacdes que descrevem 0 movimento das substancias fluidas e
estabelecem que as mudancas no momento linear e aceleracdo de uma particula
fluida sdo simplesmente o produto (resultado) das mudancas na presséo e forcas

viscosas dissipativas (similar a friccdo) atuando dentro do fluido.

Nesta situacdo, adotaram-se as EquacOes de conservacdo de massa (4.1),
momento linear (4.2) e transferéncia de massa (4.3) levando em consideracéao que:

O escoamento é considerado em regime turbulento, com excec¢éo do caso 2 que
foi submetido ao regime de escoamento laminar;
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O coeficiente de difusdo do soluto é considerado constante;

O efeito gravitacional é desprezivel,

A viscosidade e densidade do fluido sdo constantes e iguais as do solvente;
Fluido é incompressivel e regime permanente;

Nenhuma condicdo de deslizamento € assumida na superficie da membrana, na
parede do casco do dispositivo e nos tubos de conexdo da membrana;
A velocidade de permeacao de parede é determinada a partir do modelo de
resisténcia em série;

N&o é considerado obstru¢do dos poros do meio poroso pelo soluto;

N&ao ha reacdo nem adsor¢do do soluto na superficie de contato no meio poroso;
E considerada a resisténcia decorrente da camada de concentracdo na interface

fluido-membrana (resisténcia da polarizacdo por concentracéo);

- Conservagao da massa
N ®
N-(ru)=0 (4.1)

- Conservacgao da Quantidade de movimento
~ ®, . ® ~ -~ ©® ~ ~ ~ ® 4 2
N-(rUAUXR- (7 Us-R pR- (7B U)) (4.2)
onde m, corresponde a viscosidade efetiva definida como sendo:

my = 1 { (4.3)
onde m é a viscosidade dinamica e /m a viscosidade turbulenta.

- Equacao de transporte de massa
® o ~ 4.4
U-NC= DN°C (4.4)
Para estudar o comportamento do processo de filtragdo em um mddulo
contendo membrana(s) tubular(es) fez-se um estudo de casos considerando uma
variedade de condi¢cdes operacionais, conforme reportado nas Tabelas 4.2, 4.3 e
4.4,
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Para as simulac¢des 3D foi utilizado o modelo de turbuléncia SST, j& que este
se mostra mais completo ao se estudar o fendmenos do escoamento turbulento da
mistura agua/oleo, devido ao gradiente de pressédo e concentracdo mais acentuado
proximo a interface fluido/membrana. Assim, proximo a interface fluido/membrana o
escoamento é descrito pelo modelo k-v , ja no seio da solucdo, onde o modelo k-
Vv nao é capaz de fornecer bons resultados, o modelo k- € aplicado de acordo com

a necessidade da solucao.

Foram mantidas as mesmas condicdes de contorno adotadas na geometria
bidimensional, porém considerando ndo mais um perfil de velocidade parabdlico na
entrada do efluente e sim uma condicdo de vazao (Q) prescrita como pode ser
observado na Figura 4.11. Apenas no caso 2 utilizou-se o modelo de escoamento
laminar, de forma que foi possivel comparar o efeito do regime de escoamento sobre

a formacéao de polarizacéo por concentracao e outras variaveis do processo.

Tabela 4.2: Condi¢Bes utilizadas na simulacéo tridimensional do médulo 11l com
entrada tangencial.

Casos | Co (kgm?®) | u(Pas) | k(m? | Q (kgls) | Ry (M™) | Dap (M*s™)

1 1,0 1,1 1x10° 1,0 2,5x10°  1,0x10”
2 1,0 1,1  1x10® 0,002 2,5x10®  1,0x10°
3 1,0 1,1 3x10t 1,0 2,5x10%  1,0x10°
4 1,0 1,1 6x10** 1,0 2,5x10%  1,0x10°
5 1,0 1,1 9x10? 1,0 2,5x10%  1,0x10°
6 1,0 1,1 3x10? 0,5 2,5x10%  1,0x10°
7 1,0 1,1 3x10t 1,0 2,5x10%  1,0x10°
8 1,0 1,1 3x10t 1,5 2,5x10%  1,0x10°
9 1,0 1,0 3x10 1,0 2,5x10%  1,0x10°
10 1,0 1,1 3x10 1,0 2,5x10%  1,0x10°
11 1,0 1,4 3x101! 1,0 2,5x10°  1,0x10°

Tabela 4.3: Condi¢bes utilizadas na simulagédo tridimensional do médulo com
entrada axial do efluente.

Caso | Co(kgm?®) | u(Pa.s) | k(m® | Q(kals) | Rp(m™) | Dap (M*s™)
12 1,0 1,1 3x10* 1,0 2,5x10°  1,0x107
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Tabela 4.4: Condi¢bes utilizadas na simulagéo tridimensional do médulo contendo

quatro membranas.

Q (kg/s) | Rp (m™) | Dap (M*s™)
1,5 2,5x10°%  1,0x10°

Caso | Co(kgm™) | p(Pa.s) | k(m?
1,0 1,1 3x10™

13

Figura 4.11: Condicdes utilizadas na simulacédo tridimensional do modulo de

separacao.
Saida
Pext = 1 atm.
Entrada JMW

Saida de filtrado 2
(superficie com area L-i :
pDiM)

Condigéo de néo deslizamento (ux = uy = u, =0)
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5 RESULTADOS
5.1 CASOS BIDIMENSIONAIS

Os campos de concentracdo ilustrados nas Figuras 5.1, 5.2 e 5.3 séo
apresentados e analisados para os numeros de Reynolds 300, 600 e 1000,
respectivamente, e o numero de Schmidt igual a 1000. Sdo apresentados
igualmente uma ampliacdo dos campos de concentracdo nas regifes de entrada,
meio e saida da membrana, respectivamente. E possivel notar que ha variagdes de
concentragcdo na regido proxima a parede porosa da membrana em todos 0s casos
analisados. Isto reflete o fato de que o soluto € transportado por conveccdo para a
superficie da membrana onde se acumulam. Um gradiente de concentracdo surge
no ambiente proximo a parede porosa e induz um fluxo difusivo. A consequéncia

deste fendbmeno é a formagéo de uma camada de polarizacdo muito fina.
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A presenca desta estreita regido em que ocorre fortes gradientes de
concentracéo justifica o maior refinamento da malha conforme ilustrado na Figura
3.4. Este refino foi necessario visando prever os perfis de concentracao nesta regido
com maior precisdo. Verifica-se que o aumento no nimero de Reynolds provoca
uma diminuicdo da espessura da camada de concentracdo por polarizagdo e um
aumento na concentracdo proxima a regido de interface fluido-membrana. A
formacdo da camada polarizada em todo o plano transversal pode ser visualizada no
Apéndice A (Figuras AP. 8).

Figura 5.1: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracdo de Oleo
proximo a regiao de entrada (Sc = 1000, a, = 63 um e g, = 0,35), (a) Re = 1000 (b),
Re =600 e (c) Re = 300.
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Figura 5.2: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracdo de 6leo
proximo ao meio da membrana (Sc=1000, a,=63 pm e ,=0,35), (a) Re=1000 (b),
Re=600 e (c) Re=300.
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Figura 5.3: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracao de 0leo
proximo a saida da membrana (Sc=1000, a,=63 pm e &,=0,35), (a) Re=1000 (b),
Re=600 e (c) Re=300.
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Este comportamento pode ser melhor observado ao representar graficamente

os perfis de concentracdo em diferentes posi¢des axiais, z/L (0,25; 0,50; 0,75; 1,00),
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como representado na Figura 5.4. Nesta figura, € igualmente representado o0s
resultados obtidos por Damak et al. (2004a). A comparacdo dos resultados
numericos das simulacfes realizadas indicam uma boa concordancia com o0s
resultados obtidos por Damak et al. (2004a). Pode-se observar que os perfis de
concentragéo de soluto, para o numero de Reynolds igual a 1000, aumentam com o
aumento da posicao radial, e que a discrepancia entre os resultados, é maior para
valores mais elevados de y/R, isto é, proximo a superficie da membrana onde os
gradientes de concentragcdo sdo mais expressivos. Essa diferenca entre os
resultados esté relacionada com as simplificacfes para a resolucdo das equacgoes,
ao contrario desse trabalho de pesquisa que considera completa as equacbes de

momento e massa.

Figura 5.4: Perfis radiais de concentragdo ao longo do eixo z (Sc =1000, a,= 63 pm,
& = 0,35 e Re = 1000).
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A espessura da camada limite de concentragéo resultante da simulagéo, dp,
foi determinada de maneira que a concentracdo na camada limite a uma distancia da
interface fluido/membrana fosse suficientemente préxima do valor de entrada da

concentragcdo, de modo que o equilibrio entre os fluxos convectivo e difusivo seja

atingido quando Céco <0,001.
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Na Figura 5.5 ilustra-se o comportamento da variacdo da espessura da
camada limite de concentracdo em funcao da distancia adimensional z/d. A partir da
analise desta figura € possivel observar que o aumento do nimero de Reynolds
provoca um aumento das tensfes cisalhantes o que acarreta em uma menor
espessura da camada limite de concentragcdo, como reportado por Damak et al.
(2004a) e Pak et al. (2008). Além disso, verifica-se 0 crescimento da camada limite

de concentracdo com a distancia axial, como esperado.

Figura 5.5: Variacéo local da espessura da camada limite de concentracédo (Sc =
1000, a, = 63 pm e &, = 0,35).
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As Figuras 5.6 e 5.7 representam o comportamento da velocidade média de
permeado em funcéo da pressao transmembrana e a velocidade de permeacdo em
funcdo do comprimento da membrana. Verifica-se que o aumento da presséo
transmembrana é resultado do aumento das tensdes cisalhantes provocado pelo
aumento da velocidade do escoamento (Re), Figura 5.6, provocou o aumento da
velocidade de permeado. Observe-se na Figura 5.7, a reducdo da velocidade de
permeacdo com o comprimento da membrana. Comportamento semelhante foi
observado por Geraldes et al. (2001) em seu estudo sobre fluxo e modelagem da

transferéncia de massa em membranas ceramicas de nanofiltracao.
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Figura 5.6: Velocidade média de permeacdo em fungdo da pressao transmembrana

média para diferentes nimeros de Reynolds (Sc = 1000, a,= 63 pm e g, = 0,35).

5.0 .
] Re=1000

Re=300

0.0

I
101.5

\
102.0

I
102.5

I
103.0

I
103.5

Pressao Transmenbrana (kPa)

Figura 5.7: Velocidade de Permeacédo em funcdo do comprimento da membrana (y =
R, Sc = 1000, a, = 63 um e g = 0,35).
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E importante ressaltar que as particulas sio deslocadas por convecgio para a
superficie da membrana sob o efeito do fluxo de permeado e da presséo
transmembrana, provocando um aumento na concentracdo na interface fluido-
membrana. Porém, esse resultado mostrou-se contrario ao obtido por
Damak et al. (2004a) e Damak et al. (2004b) (Figura 5.8).

provavelmente se deve ao fato de Damak et al. (2004a) e Damak et al. (2004b)

Essa diferenca
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terem usado um perfil de velocidade para todo o dominio e nao ter levado em
consideracao na sua modelagem a queda de presséo radial. Outro fator que pode
ter contribuido para essa discrepancia pode estar associado ao fato de que os
modelos aplicados por Damak et al. (2004a) e Damak et al. (2004b) sdo baseados
em equacdes de transporte desacopladas, ou seja, os autores resolvem as
equacdes de movimento em separado da equacdo de transporte de matéria, de
forma que ndo ha uma interacdo direta entre os perfis de velocidade e de
concentracdo. Ao contrario das simulacbes numéricas realizadas em que as
equacgOes foram resolvidas simultaneamente, o que poderia justificar a diferenca

entre os resultados.

Figura 5.8: Efeito do numero de Reynolds no perfil de concentracdo axial. (z/d=50,
Sc=1000, a,=63 pm e ,=0,35).
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Nas Figuras 5.9, 5.10 e 5.11, sdo apresentados os campos de concentracao
nas regides de entrada, meio e saida da membrana para nimero de Reynolds 1000
e numeros de Schmidt 1000, 2000 e 3000. Pode-se observar qgue com o aumento do
namero de Schmidt, e consequente reducdo do coeficiente de difusdo, menor
quantidade de particulas retorna ao seio do fluxo por transporte difusivo, implicando
na reducdo na espessura da camada limite de concentragdo e aumento da
concentracdo na regido préoxima a superficie do meio poroso. A formagdo da
camada polarizada em todo o plano transversal pode ser visualizada no Apéndice A

(Figuras AP. 9).
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Figura 5.9: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracdo de Oleo
proximo a entrada da membrana (Re = 1000, a,= 63 pm e g = 0,35), (a) Sc = 1000,
(b) Sc = 2000 e (c) Sc = 3000).
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Figura 5.10: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracao de

6leo proximo ao meio da membrana (Re = 1000, a, = 63 pm e g,= 0,35), (a) Sc =
1000, (b) Sc = 2000 e (c) Sc = 3000).
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Figura 5.11: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracao de
6leo proximo a saida da membrana (Re = 1000, a, = 63 um e &, = 0,35), (a) Sc =
1000, (b) Sc = 2000 e (c) Sc = 3000).
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Na Figura 5.12 esta representado o comportamento da espessura da camada

limite adimensional, a/d, em fungdo da posicdo axial adimensional, z/d, para

diferentes valores de nimero de Schmidt (1000, 2000 e 3000). E possivel observar
que o aumento do numero de Schmidt provoca uma reducdo na espessura da
camada limite de concentragdo, aumentando a concentragdo na interface com o
meio poroso (Figura 5.13). Estes resultados estdo de acordo com os resultados
obtidos por Damak et al. (2004b).

Figura 5.13: Variacdo local da espessura da camada limite de concentracdo em

funcéo do numero de Schmidt (Re = 1000, a, = 63 pm e &, = 0,35).
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Figura 5.13: Efeito do numero de Schmidt no perfil de concentracdo adimensional.
(z/d =50, Re = 1000, a, =63 pm e g, = 0,35).
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A Figura 5.14 representa o comportamento da velocidade média de permeado
em funcdo da presséo transmembrana. Observa-se que 0 aumento do numero de
Schimdt praticamente n&o influenciou no comportamento da presséo
transmembrana, mas a redugdo da resisténcia (Rp) da camada polarizada,
decorrente da reducdo da espessura da camada limite de concentracdo (Figura

5.12), provocou 0 aumento da taxa de permeado.

Figura 5.14: Velocidade média de permeado em funcéo da pressao transmembrana
média (Sc = 1000, a, = 63 pm e g, = 0,35).
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5.1.1 Campo de presséo e velocidade

Nas Figuras 5.15, 5.16 e 5.17 estéo ilustrados os campos de presséo para 0s
nameros de Reynolds variando de 300, 600 e 1000, respectivamente.

Figura 5.15: Campo de Presséao, Re = 300, Sc = 1000, a,= 63 pm e g, = 0,35.
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Figura 5.16: Campo de Presséao, Re = 600, Sc = 1000, a, = 63 pm e g,= 0,35.
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Pode-se observar que o aumento do numero de Reynolds provoca um
aumento da pressdo em todo dominio de estudo resultado do aumento da
velocidade do escoamento. E possivel observar ainda um aumento da presséo na
interface fluido/membrana o que leva ao aumento da pressdo transmembrana,
justificando o aumento do fluxo de permeado (dgua e Oleo). Comportamento
semelhante foi igualmente observado por Paris et al. (2002).

Figura 5.17: Campo de Presséo, Re = 1000, Sc = 1000, a, = 63 pm e g, = 0,35.
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Nas Figuras 5.17, 5.18 e 5.19 s&o apresentados 0os campos de pressao para

a variagdo do numero de Schmidt, 1000, 2000 e 3000, respectivamente. Observou-
se que o aumento do numero de Schmidt provocou uma leve diminuigdo da presséo
em todo dominio de estudo devido a reducdo do coeficiente de difusividade de
massa e um aumento da concentracao na interface fluido/membrana como mostrado
na Figura 5.13, o que indica que a contribuicdo convectiva do transporte de massa
tem influéncia mais significativa sobre a pressdo transmembrana que o transporte

difusivo.
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Figura 5.18: Campo de Presséo, Re = 1000, Sc = 2000, a, = 63 pm e &, = 0,35.
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Figura 5.19: Campo de Presséo, Re = 1000, Sc = 3000, a, = 63 pm e g, = 0,35.
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Na Figura 5.20 é possivel verificar o campo de velocidade do fluido no interior
da membrana tubular. Observa-se que a regido de maior velocidade localiza-se
proximo ao eixo central da membrana, com reducdo gradativa da velocidade de
escoamento a medida que se aproxima da interface fluido/membrana, se
assemelhando ao perfil de velocidade que ocorre com 0 escoamento no interior de
dutos, porém, no caso de uma membrana porosa, na regido de interface
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fluido/membrana a componente de velocidade radial é igual a velocidade de
permeacgdo, conforme estabelecida na condicdo de contorno na interface

fluido\membrana para o fluxo de permeado (Equacgéo 3.17).

Figura 5.20: Campo de velocidade, Re = 1000, Sc = 1000, a, = 63 pm e g, = 0,35.
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5.1.2 Efeito da porosidade da camada polarizada
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Na Figura 5.21 estd representado o comportamento da concentracdo
adimensional, C/C,, em funcdo da posi¢cao adimensional, y/R, para trés porosidades

da camada polarizada, €.

Observa-se na Figura 5.21 um aumento da concentracdo adimensional de
6leo na superficie da membrana de 2,09 para 3,61 devido ao aumento dos valores
da porosidade da camada limite de concentragcao de 0,35, para 0,45. Esse aumento
da concentracdo de 6leo na interface fluido/membrana se d4 devido a reducdo da
resisténcia que a camada polarizada oferece a passagem do permeado.
Consequentemente, tem-se o aumento da velocidade média de permeacao como
pode ser observado na Figura 5.22. Dessa forma, espera-se uma maior quantidade
de particulas acumulada na regido de interface, favorecendo o campo de
concentracado na superficie da membrana, mesmo que o comportamento da pressao
transmembrana ao longo da membrana ndo seja influenciado pela porosidade da
camada polarizada como pode ser observado na Figura 5.23.
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Figura 5.21: Efeito da porosidade da camada polarizada no perfil de concentragao
adimensional. (z/d = 50, Sc = 1000, Re = 1000 e a, = 63 um).
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Figura 5.22: Velocidade média de permeacdo em funcéo da porosidade da camada

polarizada (Re = 1000, Sc = 1000, a, = 63um e g, = 0,35).
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Figura 5.23: Efeito da porosidade da camada polarizada na pressao transmembrana
(Re = 1000, Sc = 1000 e ap= 63 um).
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5.1.3 Efeito do diametro da particula de dleo (a )

Na Figura 5.24 estdo representados os perfis de concentracdo adimensional
para trés diametros da gota de oleo (53, 63 e 73 um). Os resultados indicam que o
didmetro da gota de dOleo influencia de forma significativa nos perfis de concentracao
de 6leo. Observa-se igualmente um aumento da concentragdo adimensional de 6leo
na superficie da membrana de 1,79 para 2,41 com o aumento dos valores dos
diametros das particulas de 6leo 53 um para 73 um, respectivamente. O diametro

medio das particulas de oleo tem influéncia direta na resisténcia especifica (r,) da

camada polarizada. O aumento do tamanho da particula de 6leo que é transportada
para a regido de interface fluido/membrana, acarreta a reducdo da resisténcia
especifica da camada polarizada, ou seja, a camada polarizada se torna mais
permedavel, consequentemente, aumentando o fluxo de permeado, como pode se ver
na Figura 5.25, favorecendo o transporte convectivo de 6leo em direcdo a interface
fluido/membrana como pode ser observado no perfil de concentragédo apresentado
na Figura 5.24. Desta forma, espera-se uma maior quantidade de particulas
acumuladas na regiao de interface fluido/membrana, mesmo com o comportamento

da pressdo transmembrana ao longo da membrana mantendo-se praticamente a
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mesma para os trés diametros da gota de 6leo analisadas, conforme pode ser
observado na Figura 5.26.
Figura 5.24: Efeito do diametro da gota de Oleo no perfil de concentracdo

adimensional. (z/d = 50, Re = 1000, Sc = 1000 e g, = 0,35).
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Figura 5.25: Velocidade média de permeacdo em fungéo do didmetro de particula do

6leo (Re = 1000, Sc = 1000 e g = 0,35).
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Figura 5.26: Efeito do diametro da gota de 6leo na pressao transmembrana
(Re =1000, Sc = 1000 e ap = 63um).
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5.2CASOS TRIDIMENSIONAIS
5.2.1 Aspectos geomeétricos dos modulos de filtracao (M, (1) e (1.

O estudo geométrico dos modulos de filtragdo (1), (1) e (lll) foi realizado com o
objetivo de avaliar a influéncia da geometria no fluxo de permeado, pressao
transmembrana, perfil da concentracdo de 6leo no interior dos modulos, campo de
concentracdo, campo de pressao e eficiéncia de retencdo nos moédulos 3D. As
simulacOes foram realizadas considerando regime de escoamento turbulento, com
excecdo do caso 2, onde se considerou o regime de escoamento laminar, de forma
que foi possivel comparar e avaliar a influéncia do regime de escoamento sobre a
formacao da polarizacdo por concentracao.

5.2.1.1 Fluxo de permeado, pressao transmembrana.

O campo de pressao foi avaliado para os médulos (1), (Il) e (lll), que possuem
diferentes espacos anulares e didmetros dos tubos de entrada e saida tangencial,
porém, para um mesmo moédulo, a espessura do espaco anular (e, = De-Dj) € igual
aos diametros da entrada (E) e saida tangencial (S). Esta escolha assegura que a
razao E/e, ou S/e, fossem iguais a 1, conferindo um comportamento semelhante nas

trés geometrias e assegurando o mesmo nivel de expansdo e contracdo da
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geometria, o que seria diferente para E/(De-Dj)>1 ou E/(De-Dj)<1, conforme é
relatado em Farias Neto (1997). Na Figura 5.27 (a), (b) e (c) estédo representadas a
distribuicdo de pressao no interior dos médulos para uma vazéo de alimentacéo de
1,0 kg/s, para os trés moédulos estudados. Pode-se observar que a variacado de
pressdo, para os trés modulos estudados, sdo maiores proximos da regido de
entrada do fluido e nas vizinhancas do casco do médulo de filtracédo, e que reduz a
medida que se aproxima da regido de saida do concentrado e da parede da

membrana ceramica.

A perda de carga no sistema é decorrente ao atrito, ou seja, cisalhamento do
fluido com as paredes do dispositivo e em decorréncia do fluxo de permeado, que

colabora para reducao da velocidade do escoamento no espaco anular.

O campo de pressao para o Médulo |, Figura 5.27 (a), apresenta variacdes
entre 110 kPa e 132 kPa, com uma pressdo média na parede do permeado
(interface fluido/membrana) igual a 111 kPa, o que corresponde a uma pressao

transmembrana média préxima a 0,11 bar.

Ainda na Figura 5.27, é possivel verificar um aumento nos valores das
pressbes meédias na parede do permeado iguais a 126,4 kPa e 167,8 kPa,
respectivamente, para os modulos Il e Ill, o que corresponde a uma pressao
transmembrana média préximo a 0,25 bar para o modulo Il e 0,66 bar para o modulo
lll. Isto é resultado do aumento da velocidade do escoamento no interior do
dispositivo devido a reducao dos diametros dos tubos (entrada e saida) tangenciais
e do espaco anular dos moédulos de separacdo. Com o objetivo de avaliar o
comportamento do perfil de pressao na interface fluido-membrana (permeado),
foram tomadas quatro posicées angulares, g, (0, 90, 180 e 270°), Figura 5.28, e foi
representada a pressdo em funcdo da posicao, y, ao longo da membrana ceramica
em ¢ igual a 0, 90, 180 e 270°, conforme ilustrado na Figura 5.29 (a), (b) e (c).
Observa-se que o médulo com menor didmetro do tubo de entrada (E) e espaco
anular (e,) apresenta maiores valores da presséo na interface fluido-membrana. Este
fato favorece um aumento da pressdo transmembrana e, consequentemente um
aumento na velocidade do filtrado. Comportamento semelhante foi observado nas
simulag@es realizadas no dominio bidimensional apresentadas anteriormente, bem

como nos trabalhos de Damak et. al. (2004a) e Geraldes (2001).
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Figura 5.27: Campo de pressao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no
plano yz, (a) Médulo (1), (b) Médulo () e (c) Médulo (Il), (Co = 1,0 kg/m?, Q = 1,0
kgls, Rp=2,5x10° m™, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?)
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Para escoar o fluido da entrada do dispositivo a saida tangencial do
concentrado, nas condi¢des avaliadas, foi requerido para o0 médulo | uma diferenca
de pressao ( P) de 23,33 kPa, que corresponde a diferenca de pressao entre a
alimentacéo e a saida de concentrado. E para os médulo Il e 11l valores de P iguais
a 49,23 kPa e 114,25 kPa, respectivamente, sendo estas diferencas a barreira

necessaria para transportar a mistura pelo interior dos modulos.

Na Tabela 5.1, estdo representadas as poténcias de bombeamento
requeridas para cada uma das diferencas de pressao dos modulos de separacéao I, Il

e lll.

Tabela 5.1: Célculos das perdas de carga e das poténcias requeridas pela bomba.

Médulo | Médulo I Médulo 11
Diferenca de Presséo 23,33 kPa 49,23 kPa 114,25 kPa
Poténcia da bomba 23,4W 49,4 W 1146 W

Figura 5.28: llustracdo do posicionamento das linhas na superficie da membrana

onde foram coletados os dados referentes ao fluxo de permeado.
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Figura 5.29: Pressédo na parede permeavel, nas posi¢cdes angulares q (0, 90, 180 e
270°), em funcdo do comprimento da membrana para os trés maodulos (I, 1l e Il)

avaliados (Co = 1,0 kg/m°, Q = 1,0 kg/s, Rp = 2,5x10° m™, m=1,1cP, a,=63 um e k

= 3x10™ m?).
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5.2.1.2 Campo de concentragao.

O campo de concentracao foi avaliado para os trés Modulos de filtracao, que

possuem diferentes espacos anulares e diametros dos tubos tangenciais como

apresentada na Tabela 4.1.
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Na Figura 5.30 (a), (b) e (c) sé&o representadas os campos de concentracao
do soluto sobre um plano longitudinal yz, bem como sobre trés planos transversais
xz (A, B e C) para os trés moédulos de separacao (I, Il e Ill). Observa-se, nos trés
modulos, a existéncia de regides onde a concentracdo de o6leo é proxima da
concentracdo da alimentacdo (1,0 kg/m®), e concentracdes mais elevadas & medida
gue o fluxo se aproxima da saida do concentrado.

Ainda na Figura 5.30 é possivel verificar que devido a succ¢ao provocada pela
pressdo transmembrana as maiores concentracdes de 6leo encontra-se proximo a
parede do permeado para os trés modulos avaliados, assim como observado para a
simulagédo 2D. Porém, devido a turbuléncia do meio, provocada pela velocidade do
escoamento, e principalmente, devido a configuracdo dos mdédulos com entrada e
saida tangencial e espaco anular que favorece o escoamento turbilhonar, o
gradiente de concentracdo apresenta-se disperso em todo espago anular, ou seja,
ndo ha formacdo da camada polarizada tao nitida como no escoamento laminar 2D
avaliada anteriormente. A quebra da camada polarizada pelo escoamento
turbilhonar significa uma maior transferéncia de massa, que limita a formacéo de
uma camada limite de concentracdo de Oleo na interface fluido/membrana em
decorréncia da hidrodinamica do escoamento, e consequentemente, uma reducéo
da resisténcia ao fluxo de permeado devido a deposicdo de soluto na parede da
membrana. Em outras palavras, o efeito da reducdo do fluxo de permeado
provocado pela polarizacdo por concentracdo na parede da membrana €

minimizado.

Comparando o campo de concentracdo apresentado pelos trés modulos de
filtrac&o, verificou-se que o madulo Il apresentou uma concentragcdo média de Oleo
na parede do permeado em torno de 1,015 kg/m®, maior que os médulos | e Il com
concentracdes médias de aproximadamente 1,003 kg/m® e 1,007 kg/m?
respectivamente. Embora a formagcao da polarizagcdo por concentracdo tenha sido
substancialmente reduzida pela hidrodindmica do escoamento, a presenca de 0leo
na superficie da membrana ndo € completamente eliminada, tendo em vista que o
diferencial de pressédo (pressdo transmembrana) e o fluxo de permeado agem
atraindo as particulas de 6leo e as mantem aderidas a parede do permeado. O
aumento da pressdao transmembrana e do fluxo de permeado auxiliam esse
processo. Na Figura 5.30 observa-se que o modulo Il apresentou maior
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concentracdo de Oleo ao longo da parede do permeado, contudo, foi 0 modulo que
forneceu a maior velocidade de permeado, como pode ser observado nas Figuras
5.31,5.32 e 5.33.

Figura 5.30: Campo de concentracao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e

no plano yz, (a) Médulo (1), (b) Modulo (1) e (c) Modulo (111), (Q = 1,0 kg/s, Co= 1,0
kg/m®, Ry =2,5x10® m™*, m=1,1cP, a,= 63 pm e k = 3x10™ m?).
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Nas Figuras 5.31 a 5.33, estdo representadas as velocidades de permeado,
Uw, em funcdo da posi¢cao y ao longo da membrana em quatro posi¢cdes angulares
(0, 90, 180 e 270°), conforme ilustrado na Figura 5.28. E possivel verificar uma
reducado d velocidade de permeacdo com o comprimento da membrana para os trés
modulos avaliado. Isso ocorre devido ao aumento da concentracdo de éleo ao longo
do comprimento da membrana a medida que o fluxo de permeado ocorre com a
distancia axial do escoamento. Além disso, a reducéo da velocidade do escoamento
no espaco anular devido a perda de carga e a reducdo da quantidade de matéria
pelo préprio fluxo de permeado favorece a reducédo do fluxo de permeado ao longo

da membrana.

Figura 5.31: Velocidade de permeacédo em funcéo do comprimento da membrana (De
= 15,0 mm, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, Q = 1,0 kg/s, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63
pum) — Modulo 1.
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Figura 5.32: Velocidade de permeacgéo em funcéo do comprimento da membrana (De
= 12,5 mm, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, Q = 1,0 kg/s, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63
pum) — Modulo 1.
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Figura 5.33: Velocidade de permeacgédo em funcéo do comprimento da membrana (De
= 10,0 mm, Q = 1,0 kg/s, k = 3x10™"* m?, R, = 2,5x10° m™, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63
pm) — Maodulo 111,

13.73
+ Posicdo da linha
13.72—9%** © ¢ 0p=0°
- e** («]
@ 13.71 ° f qxgé* +++0-90
= 4 * 29 * kK P=180°
L 1370 3%%% 000p=270°
% 13.69 — s %
: . IR
> 13.68 i N
1 Sopbe® 8 ger
"% 2@ Qﬁ
13.67 IRE:
13.66 T I T T T | T [ ! [ ' |

0.02 004 006 008 010 012 0.14
y (m)

Comparando as velocidades de permeado apresentado pelos trés médulos de
filtracdo (Figura 5.31 a 5.33), verificou-se que o médulo Il apresenta uma velocidade
de permeacdo média em torno de 13,7x10™* m/s, superior aos médulos | e II, com
velocidade de permeacdo média aproximada de 2,25x10* m/s e 5,92x10™ ml/s,
respectivamente. Como discutido anteriormente, a reducdo dos diametros dos tubos
tangenciais (entrada (E) e saida (S)) e o espaco anular (e;) acarreta no aumento da
velocidade do escoamento pelo interior do dispositivo casco/membrana como
ilustrado na Figura 5.34, aumentando a turbuléncia do escoamento e da pressédo do
sistema, e, consequentemente, da pressao transmembrana, o que favorece o fluxo

convectivo para dentro do meio poroso, promovendo o fluxo de permeado.

Os modulos de filtragdo I, 1l e Il apresentaram coeficiente de rejeigao,
calculado utilizando a Equacéo 2.5, de 99,9, 99,7 e 99,0%, respectivamente, o que
implica em uma alta taxa de rejeicdo da membrana ao soluto, o que é desejavel,
visto que o objetivo da filtracdo por membrana é obter uma agua tratada (obtida na
corrente de permeado) isenta ou com a menor quantidade possivel de 6leo. Como a
forca motriz na forma de pressdo do escoamento e na interface fluido/membrana
aumentou do modulo | ao madulo 1ll, devido a redugdo das dimensdes geométricas
dos dispositivos, a pressédo auxilia ao fluxo de permeado e forca a passagem de
soluto pela parede porosa da membrana, reduzindo a eficiéncia de retencdo e

aumentando a concentracdo de 6leo no permeado como mostra a Tabela 5.2.
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Figura 5.34: Campo de velocidade no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no
plano yz, (a) Médulo (1), (b) Modulo (1) e (c) Mdédulo (I11), (Q = 1,0 kg/s, Co =1,0
kg/m?, Rp=2,5x10° m™, m=1,1cP, a,=63 um e k = 3x10™' m?).

‘ g >
Velocidade (m/s) .-

o

Velocidade (m/s) , <f’l">

(c) Modulo Il
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Tabela 5.2: Concentragdo media de 6leo no permeado para os médulos avaliados.

Modulo | Modulo 1l Modulo I
1,0 3,0 10,0

Concentracéo de 6leo no
permeado (mg/L)

Todos os moédulos apresentaram eficiéncia de retencao superior a 99% e o
modulo Il apresentou um fluxo de permeado 6,0 vezes maior que 0 moédulo | e 2,3
maior que o modulo Il. Optou-se em adotar o médulo 1ll para avaliar o efeito de
outros parametros operacionais, tendo em vista que a concentracdo de 6leo no
permeado pode ser reduzida alterando a vaz&o de alimentagéo, a permeabilidade da
membrana, viscosidade da mistura, dentre outro parametros, que sao avaliados

mais adiante.
5.2.2 Efeito do regime de escoamento (laminar e tur  bulento)

A hidrodindmica do escoamento no interior do modulo de permeacao
mostrou-se um importante fator para a dispersdo da camada polarizada,

favorecendo o fluxo de permeado.

Esse fendmeno pode ser evidenciado ao se comparar o processo de filtracao
sob os regimes de escoamento laminar e turbulento. Para realizar essa comparacao,
utilizou-se os casos 1 e 2 apresentados na Tabela 4.2, onde para o caso 1 a vazao
massica de alimentacédo foi igual a 1,0 kg/s e para o caso 2 igual a 0,002 kg/s de
modo que o regime de escoamento laminar fosse atingido, sendo mantidos fixos

todos os outros parametros operacionais.

Analisando os campos de concentragcdo apresentados na Figura 5.35 (a) e
(b), observa-se uma importante diferenca no comportamento do gradiente de
concentracdo no interior dos dispositivos. O escoamento turbulento embora
apresente uma concentracdo de 6leo um pouco maior proxima a parede do
permeado, o gradiente de concentracdo encontra-se disperso no espaco anular e
esta sendo transportado pelo escoamento. Por outro lado, no caso do escoamento
laminar, o gradiente de concentracdo encontra-se condensada nas vizinhancas da
membrana ceramica favorecendo a formagdo de uma camada limite de

concentracéo de espessura delgada, criando uma resisténcia ao fluxo de permeado
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superior ao observado no escoamento em regime turbulento. A concentragéo
méxima de 6leo na superficie da membrana no regime turbulento foi de 1,059 kg/m?
e a concentracdo média de 1,0354 kg/m? enquanto que no regime laminar a
concentracdo méaxima de 6leo na superficie da membrana foi de 1,052 kg/m® e a
concentracdo média igual a 1,029 kg/m?.

Figura 5.35: Campo de concentragao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e
no plano yz, (a) Escoamento Turbulento (1), (b) Escoamento Laminar (I). (Co = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10° m™, m=1,1cP, a,=63 um e k = 1x10™°m?).

Concentragdo (kg m"-&ii e

[ 1.055 "
1 1.050 T
- 1.046
- 1.042

- 1.038
r 1.034

E 1.029
- 1.025
- 1.021
|+ 1.017

r 1.013
- 1.008
- 1.004

1.000

(a) Modulo com regime de escoamento turbulento no anular (Q = 1,0 kg/s).

Concentragdo (kg m*-3) (i,_
' 1.042 o

1.039
1.036
1.032

1.029
1.026

| 1.023

1 1.019
1 1.016
1 1.013

1.010
1.008
1.003
1.000

(b) Modulo com regime de escoamento laminar no anular e detalhe da polarizacéo
por concentracao (Q = 0,002 kg/s).
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Na Figura 5.35 (b) tem-se um detalhe do campo de concentracéo ratificando
que o gradiente de concentracdo se condensa numa fina camada conhecida por

camada de polarizacéao por concentracao do soluto.

Nas Figuras 5.36 e 5.37 sdo apresentados o comportamento da velocidade de
permeado e nas Figuras 5.38 e 5.39 o perfil da presséo transmembrana ao longo do
comprimento da membrana nas posi¢cdes angulares 0, 90, 180 e 270° como
ilustrado na Figura 5.28, para os dois casos analisados. Pode-se observar que
devido aos fortes gradientes de concentracdo de Oleo préximo a superficie da
membrana observada quando do escoamento no regime laminar, a velocidade de
permeacdo e a pressdo transmembrana mostram-se muito inferiores quando
comparado com o moédulo de separacdo apresentado no regime de escoamento
turbulento. A velocidade de permeacdo meédia para o0 regime de escoamento
turbulento foi de 4,0x10° m/s para uma pressdo transmembrana de 61,0 kPa ou
0,61 bar, enquanto que no caso do escoamento laminar, a velocidade de permeacéo
média foi igual a 9,5x10® m/s para uma presséo transmembrana de 0,27 kPa ou
0,0027 bar.

Figura 5.36: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q = 0,002 kg/s, k = 1x10™ m?, R, = 2,5x10° m™, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63 um) —

Regime Laminar.
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Figura 5.37: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q = 1,0 kg/s, k = 1x10™ m? R, = 2,5x10° m™, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63 pum) —

Regime turbulento.
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Um resultado interessante pode ser verificado ao se analisar o
comportamento da pressédo na superficie da membrana (Figura 5.38 e 5.39) sobre
as linhas nas posicoes angulares, g, iguais a 0, 90, 180 e 270°. Para 0 caso em que
0 escoamento laminar no interior do modulo de permeacéo foi utilizado, ocorreu uma
reducdo da pressdo com o comprimento da membrana simétrico com a posicao
angular, como era esperado, o que justificaria um estudo em um dominio
bidimensional, pois os efeitos de entrada e saida do fluido podem ser desprezados
sobre a membrana ceramica, como ilustrado na Figura 5.38. Situacdo diferente é
observada para o escoamento turbulento no interior do modulo de permeacéao,
Figura 5.39. Observam-se comportamentos distintos da distribuicdo de pressdo ao
longo do comprimento da membrana nas quatro posi¢cfes angulares avaliadas (O,

90, 180 e 270°) o que indica a forte caracteristica tridimensional do escoamento.

Nota-se ainda na Figura 5.39, que nas regides proximas da entrada
tangencial (entre 0,02 e 0,065 m da superficie da membrana) a presenca de picos e
vales de pressdes decorrentes das intensas intensidades turbilhonares' nesta

regido. Em seguida, observa-se um decréscimo nas flutuacdes da pressao,

! A intensidade turbilhonar sendo, entdo, defingkngundo Guptat al (1984), como sendo a razdo entre o
momento angular do escoamento por unidade de rasgaoduto do raio do duto de escoamento e o momen
axial do escoamento por unidade de massa.
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tendendo a uma ndo dependéncia da posi¢cao angular, g, (entre 0,085 e 0,110 m na
membrana). A partir desta posicdo nota-se o0 efeito da saida tangencial sobre o
escoamento e, consequentemente, na pressdo na interface da membrana.
Comportamento semelhante foi observado por Morsi e Clayton (1984),
Legentilhomme e Legrand (1991), Aouabed et al. (1994), Lefébvre (1996) e Farias
Neto (1997) utilizando um dispositivo semelhante ao modulo de separacéo avaliado,

porém os dois tubo eram impermeaveis.

Figura 5.38: Pressdo na parede permeavel em funcdo do comprimento da
membrana (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™, Q = 0,002 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e
k = 1x10"m?).
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Figura 5.39: Pressdo na parede permeavel em funcdo do comprimento da
membrana (Co = 1,0 kg/m?, R, = 2,5x10® m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k
= 1x10"0m?).
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O entendimento do comportamento da pressdo no interior no modulo de

permeacdo pode ser melhor compreendido ao se analisar o campo vetorial de
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velocidade para o regime de escoamento laminar e turbulento nos planos em q = Q°,
90°, 180° e 270° como ilustrados na Figura 5.40. Importantes resultados foram
obtidos levando em consideracdo o efeito da vazdo de alimentagdo no campo
vetorial de velocidade quando fixado todos os outros parametros operacionais. Para
baixa vazdo de alimentacdo, 0,002 kg/s, verifica-se um perfil do campo de
velocidade caracteristico do escoamento laminar (Figuras 5.41 a 5.44) a medida que
o fluxo se afasta da regiao de entrada. Ao aumentar a vazdo de alimentagéo para
1,0 kg/s séo verificados escoamentos reversos com formagéo de vortice no interior
do modulo desde a entrada da corrente de alimentacdo no anular até a saida do
concentrado e proximo a parede do permeado (Figuras 5.45 a 5.48). Portanto, ha
um aumento na quantidade de movimento no interior do médulo de permeagéo, com
a presenca da recirculagao de fluxo, que por sua vez dificulta a formagéao da camada
polarizada com o consequente aumento na transferéncia de massa. A formacao de
vortices ocorre devido a separacdo da camada limite do escoamento da superficie
da membrana, surgindo assim gradientes de pressdo adversos que provoca a

recirculagéo do fluido.

Figura 5.40: llustracdo do posicionamento dos planos no interior do modulo de
filtrac&o.
Corrente de alimentacgéo

\

Concentrado

A
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Figura 5.41: Vetor velocidade para o regime de escoamento laminar sob o plano em q = 0° (Co = 1,0 kg/m*, Q = 0,002 kg/s,

Rp=2,5x10° m™*, m=1,1cP e k = 1x10™'°m?) - Regime laminar.
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Figura 5.42: Vetor velocidade para o regime de escoamento laminar sob o plano em g = 90° (Co = 1,0 kg/m*, Q = 0,002 kg/s,

m=1,1cP, Rp=2,5x10° m™ e k = 1x10™°m?).
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Figura 5.43: Vetor velocidade para o regime de escoamento laminar sob o plano em g = 180° (Co = 1,0 kg/m*, Q = 0,002 kg/s,
m=1,1cP, Ry=2,5x10® m™ e k = 1x10™°m?).
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Figura 5.44: Vetor velocidade para o regime de escoamento laminar sob o plano em q = 270° (Co = 1,0 kg/m?, Q = 0,002 kg/s,
m=1,1cP, Ry= 2,5x10‘8 m™ e k = 1x10™ mz).

P — 1 || N —_— gﬂ' p—

D 1 1 -

140 SURLTH |f| 'f,f,’ i =28 IIH ”l‘ |r|' 88 — 148
an ! ff,rr' = -.|1 1|-_- SRIUFRRUETIAN

130 '-rII"I'rrrr:f;'l.f,;u'I., — 26 "1” 111r|'1[]|I 1{[1 Rr i J I 86 L i b~ 146
NY Vi r.-.,,. L .rII rr I. | .Inlllrl'||1r1l|“r-

e e Y Ee T

110 ",'-r""r_.f*"f""f.".r”ff:' 22 | r1r r”rH LA S R P L ML I
AL ] B B e S A A

100 | .' J. J’Ir'l .r.II;'lII.’- :: -. 1' — 20 ..I 1 1[” R’[] THN ' N 80 ' Ifj| Jljl;' 'I. :} E'r,r':l.'llf],lrf:jhl L 140

90 ' ' J' | III" | ' :i 18 ..r.””1 HT[1I||I|I1””“1[1] r“ — 78 i 'rl.'llrIr-'r”::llr'lrrll','}flj[rjH.:‘}r.r” -_ 138

80 o T : 'I,‘||'r1i1'1ﬂ1ml w rlwﬂw]llﬂl Fn r':'l: "rf;"f.'f"';'rr’ﬂf"l::f”hf,ﬂ”; {
= U IFR o ',ltr rrlllnrl”.‘, |’lI i

20 [ 14 ur':’:'1IH{1:]1T11TT[JT1T11I1{T1111|r111, I - ,,’.'.l',';.*’ [ flfr'rffr.fr’;j'rﬁ"'ffﬁ'f’;f"x:"1 — 134

- ., I|Ir1rrr11r1wr[fr T’T' Tr]1TL1r1rj1',1,l | E | 'jir; i?LH .*%I' ;-P-‘, "-{rl: .:f,:l C 139
- | N |I1 A, R

50 — 10 .r|:|:1rr1r[rlrlllﬂ TIW}TTTT]HHI'I =70 I”l“ﬁ'r&f:}%? JII ’f 12 Jff' — 130
N ! k- L1 Wt b

4 ¢ ""‘r’r'tﬂr'rMTrr #1'9;’1’] "'-.._ ° "’:’rl'rr"rtw i “Wr”ﬂh — 128

. A i Ee il
PN _'I ||'- ,-1' ||11I -

- At 4 L 11”7 w ) —ea |rrrf11.W ﬂ h”TT"TI?'N — 124
= - ...HHHI H I“"" "'IrrT]fHT”'M”“?“‘I' _

o B e R

0 = I 0 'I'I’1',”|r”[1ff 1”1|” ] H' Ve B0 ..I.r1l 11rf 11 J| h f]Yr.1f1rrul __ 120

108



Figura 5.45: Vetor velocidade para o regime de escoamento turbulento sob o plano em g = 0° (Co = 1,0 kg/m?, Q = 1,0 kg/s,
m=1,1cP, R, = 2,5x10® m™ e k = 1x10™"° m?) - Regime turbulento.
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Figura 5.46: Vetor velocidade para o regime de escoamento turbulento sob o plano em g = 90° (Co = 1,0 kg/m®, Q = 1,0 kg/s,
Rp=2,5x10° m™?, m=1,1cP e k = 1x10"°m?).
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Figura 5.47: Vetor velocidade para o regime de escoamento turbulento sob o plano em q = 180° (Co = 1,0 kg/m*, Q = 1,0 kg/s,
Rp=2,5x10° m™?, m=1,1cP e k = 1x10"°m?).
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Figura 5.48: Vetor velocidade para o regime de escoamento turbulento sob o plano em g= 270° (Co = 1,0 kg/m?, Q= 1,0 kg/s,

Rp=2,5x10° m™*, m=1,1cP e k = 1x10"°m?).
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5.2.3 Comparacdo entre dois modulos de separacdo: u m com entrada

tangencial e outro com entrada axial.

Nesta secdo é realizada uma comparacao entre dois moédulos de separacao
com entradas e saidas da mistura diferentes. O primeiro de uma entrada e uma
saida tangencial (Figura 4.1) e, o segundo, com entrada e saida axiais (Figura 4.8),
alimentados com a mesma quantidade de matéria (1,0 kg/s) e mantendo o regime de

escoamento turbulento.

Comparando os campos de concentracdo apresentados na Figura 5.49 (a) e
(b), verifica-se a formacédo da polarizacdo por concentragdo proxima a superficie da
membrana no caso do escoamento turbulento com alimentagdo axial, com uma
concentracdo maxima de 6leo na superficie da membrana de 1,00009 kg/m® e média
igual a 1,00006 kg/m®. No caso do escoamento turbulento do médulo com entrada e
saida tangencial, o gradiente de concentracdo mostrou-se disperso na regido anular,
com uma concentracdo méaxima de 6leo na superficie da membrana de 1,0188 kg/m?®
e média a 1,0153 kg/m®.

bY

A baixa concentracdo de 0Oleo proximo a interface/fluido membrana para o
caso ilustrado na Figura 5.49 (b) quando comparado ao caso da Figura 5.49 (a) se
justifica pelo aspecto geométrico da alimentacdo e pelo comportamento
hidrodindmico da mistura. Para o escoamento turbulento com entrada tangencial da
mistura, o campo de velocidade na regiao anular (Figura 5.50) ilustra o valor maximo
de velocidade local superior a 12 vezes a velocidade maxima obtida no médulo com
uma entrada axial, Figura 5.51. Verifica-se assim um comportamento bem mais
desordenado das componentes de velocidade para o modulo com entrada e saida
tangenciais quando comparado com o modulo com entrada e saida axiais 0 que
favorece uma dispersédo no espaco anular do gradiente de concentragdo do soluto

como pode ser observado na Figura 5.51.

A baixa velocidade de escoamento no médulo de separagdo com entrada e
saida axiais indica uma menor energia cinética envolvida no escoamento,
consequentemente, menor energia potencial de pressdo € gerado na interface
fluido/membrana e no interior do dispositivo (considerando todos o0s outros

parametros operacionais constantes). Este comportamento pode ser observado
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pelos perfis de pressdo na superficie da membrana ilustrados nas Figuras 5.50 e
5.53. Este fenbmeno reduz o fluxo de permeado e o transporte de soluto para
interface fluido/membrana e explica a baixa concentracdo de Oleo na superficie da
membrana do mdédulo com alimentacédo axial, quando mantido constantes todos os

outros parametros operacionais.

Figura 5.49: Campo de concentracdo no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e
no plano yz (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10° m™*, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™*

m?).
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(b) Escoamento turbulento com entrada axial
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Figura 5.50: Campo de velocidade no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no
plano yz (Q = 1,0 kg/s, Co= 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™*, m=1,1cP, a,= 63 pm e k =
3x10M m?).
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Figura 5.51: Campo de velocidade no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no

plano yz (Q = 1,0 kg/s, Co= 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™*, m=1,1cP, a,= 63 pm e k =

0.0
3x10M m?).
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Observando os perfis de presséo ao longo da superficie da membrana (Figura

5.52 a e b) nas posi¢cbes angulares em ¢ igual a 0, 90, 180 e 270Q°, verificam-se
diferencas no comportamento e nos valores da pressédo na parede do permeado.
Para mdédulo de separacdo com alimentacdo axial, ocorre uma queda gradativa da
pressao com o comprimento da membrana parecido com o comportamento do caso
2 para o escoamento laminar (Figura 5.38), indicando que embora o escoamento
seja turbulento, a forma geométrica da alimentacdo e a vazao de alimentacdo

utiizada ndo provocou a formacdo de vortices e zonas de recirculagdo, nao
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ocorrendo assim a dispersado da camada polarizada com ilustrado na Figura 5.49 (a).
A pressdo média da parede do permeado foi igual a 101,87 kPa quando a
alimentacdo se deu axialmente e 168 kPa para o caso da alimentacao tangencial, o
que corresponde a uma pressao transmembrana de 0,55 kPa e 67 KkPa,

respectivamente.

Figura 5.52: Perfil da pressdo na superficie da membrana (Co = 1,0 kg/m?, Rp =
2,5x10° m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cp, a,= 63 pm e k = 3x10""* m?).

102.00
i )
@ Posicdo da linha

6\10195_ @ & & 0=0°
o - % +++0-00°
= %o * x Kk 9=180°
% 101.90 — 0,. 0000-270°
7] i "o.’
o "o.,”
® 101.85 \N

101 80 I I 1 I ] I 1 | I I 1 I I I

0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14
y (m)

(a) Entrada axial.

176.00 — ,
| Posicao da linha
174.00 — $-¢0=0°
. i 4 6-90°
& 172.00 ok 6=180°
=4 i
< 170.00 —
2] -
w
D 168.00 —
n- -
166.00 —
16400 T I T I T I T ] T I T ] T I
0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14

y (m)

(b) Entrada tangencial.

Outro ponto a ser destacado, na Figura 5.53 (b), € que os maiores gradientes

de pressdo estdo localizados nas vizinhangcas do tubo externo, do que nas
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proximidades da membrana. No entanto, ao se comprar 0s resultados dos
gradientes de pressdo para o médulo com entradas tangencial com o de entrada
axial, nota-se que os gradientes de pressdo nas proximidades da membrana séo
aproximadamente 1.65 vezes maior, 0 que proporciona maior fluxo de permeado.

Figura 5.53: Campo de press&o no interior do médulo de permeacéo (Co = 1,0 kg/m?,
Rp=2,5x10° m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cp, a,= 63 um e k = 3x10™' m?).
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(b) Entrada tangencial

Nas Figuras 5.54 e 5.55 sdo apresentados os comportamentos da velocidade

de permeado para os dois casos analisados nas posicées angulares 0, 90, 180 e
270° como visto na Figura 5.28. E possivel verificar uma velocidade de permeacéo
média em torno de 1,213x10° m/s para o médulo de separacdo com alimentacédo
axial e uma velocidade de permeacdo média em torno de 13,7x10™ m/s para o
moédulo com entrada tangencial. Estes resultados indicam que, embora a
concentracdo de 6leo na superficie da membrana tenha sido menor para a
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alimentacao axial, o fluxo de permeado foi aproximadamente 1100 vezes menor do
que o caso do médulo com alimentacdo tangencial. Este fato pode ser explicado
pela menor pressao transmembrana gerada pelo comportamento hidrodinamico do
fluido e pela formacédo da camada polarizada na superficie da membrana. A camada
polarizada, observada no modulo com entrada axial, ndo sofre dispersdo da
concentracéo de soluto no espaco anular pelo padrédo de escoamento resultante da
alimentacdo axial, ao contrario do que ocorre com a alimentagdo tangencial no
modulo de filtracdo, onde é observada a formacéo de vortices e fluxos reversos que

auxiliam na disperséo da camada polarizada, como observado na Figura 5.49 (a).

Figura 5.54: Velocidade de permeacao em funcédo do comprimento da membrana (Q
= 1,0 kg/s, k = 3x10™" m? R, = 2,5x10° m™, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63 um).
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Figura 5.55: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q =1,0 kgls, k =3x10™"" m? R, = 2,5x10® m™, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63 um).
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Analisando o coeficiente de rejeicdo do soluto devido & hidrodindmica do
escoamento para os dois modulos de separagédo, o médulo com entrada axial obteve
um melhor desempenho que o mddulo com entrada tangencial apresentando uma
eficiéncia de 99,99% contra 99,0%, o que era esperado tendo em vista que a
resisténcia do meio poroso ao escoamento € a mesma para 0s dois casos, porém a
forca motriz na forma de presséo no escoamento e na interface fluido/membrana foi
bem maior para o0 médulo com entrada tangencial, e a pressao auxilia o fluxo de
permeado e for¢ca passagem de soluto pela parede porosa da membrana, reduzindo

a eficiéncia de retencéo.
5.2.4 Efeito da permeabilidade sobre o processo de  separacao

Na Figura 5.56 estdo representados os campos de concentragdo sobre 0s
planos xz e yz para trés permeabilidades 3x10™*, 6x10™! e 9x10™** m?% Observa-se,
de uma maneira geral, que a permeabilidade tem significante influéncia na

concentracéo de soluto no interior do dispositivo e na parede do permeado.

Na Figura 5.56 esta ilustrado o aumento da concentracdo meédia na superficie
da membrana de 1,01531 para 1,04176 kg/m® quando se aumenta a permeabilidade
de 3x10™ para 9x10™* m?. O aumento da concentracdo na superficie da membrana
para maiores permeabilidades é consequéncia da diminuicdo da resisténcia do meio
poroso ao fluxo de permeado. O aumento do fluxo de permeado que atravessa a
membrana eleva a concentracdo de 6leo no interior do dispositivo e uma maior
quantidade de particulas de soluto € transportada pelo mecanismo convectivo para
superficie da membrana. Dessa forma, espera-se maior quantidade de particulas
presentes nessa regido, favorecendo o campo de concentragdo proximo a superficie
da membrana. Os resultados da analise do efeito da permeabilidade no acumulo de
soluto na superficie da membrana estdo de acordo as pesquisas de
Hanspal et al. (2009).
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Figura 5.56: Campo de concentragdo para diferentes permeabilidades no plano zx
em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no plano yz (Q = 1,0 kg/s, Co = 1,0 kg/m?, Rp =
2,5x10°% m™, m=1,1cP e a, = 63 um).
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Nas Figuras 5.57 e 5.58 estéo representadas as espessuras das camadas de
concentracdo de Oleo no interior do médulo de separagdo para os valores de
permeabilidade 3x10™", 6x10** e 9x10™m? Os dados de concentracdo de 6leo
foram coletados sobre os quatro planos nas posi¢cdes angulares 0, 90, 180 e 270°

conforme a Figura 5.40, para uma concentracéo de 6leo (C,) igual a 1,015 kg/m?®.

Observa-se, de uma maneira geral, que a camada de concentracdo de 6leo
muda de comportamento com a variagdo da posicdo angular na qual ela é
representada, resultado do comportamento hidrodindmico do escoamento com a
formacdo de vortice e escoamentos reversos. Destaca-se igualmente que a
espessura da camada de concentracdo de o6leo sofre uma significativa influéncia

1Im2 conforme

-11...2
m

quando se varia a permeabilidade da membrana de 3x10™ a 9x10
pode ser observada nas Figuras 5.59 e 5.60. Para a permeabilidade de 3x10
verifica-se uma menor espessura da camada de concentracdo de 6leo que esta
sendo transportada pelo escoamento no anular do médulo de filtracdo. A medida
gue a permeabilidade é aumentada, pode-se constatar um aumento da espessura
da camada de concentracdo de 6leo para C,=1,015 kg/m*® na regido anular,
resultado do maior fluxo de permeado para maiores permeabilidades que concentra
0 6leo na regido anular, embora ocorra também o aumento da concentracao de 6leo

no permeado.

Figura 5.57: Espessura da camada de o6leo no plano zy em q igual 0° e 180°
(Q=1,0 kg/s, Co= 1,0 kg/m®, C, = 1,015 kg/m®, R,=2,5x10° m™, m=1,1cP e a,=63

pm).
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Nas Figuras 5.58 (a), (b) e (c) estéo ilustrados os gradientes de concentracao
de Oleo para as espessuras da camada de concentracdo apresentada da Figura
5.57. Assim como, nas Figuras 5.60 (a), (b) e (c) estéo ilustrados os gradientes de
concentracdo de 6leo para as espessuras da camada de concentracdo de Oleo

apresentadas na Figura 5.59.

Figura 5.58: Campo de concentracdo no plano zy em g igual 0° e 180° (Q = 1,0 kg/s,
Co=1,0kg/m®, C, 1,015 kg/m®, R,=2,5x10® m™, m=1,1cP e a,= 63 pym).
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Figura 5.59: Espessura da camada o6leo no plano xy em q igual 90 e 270°
(Q =1,0kgls, Co=1,0 kg/m?, Co= 1,015 kg/m®, R, = 2,5x10® m™ e m=1,1cP).
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Figura 5.60: Campo de concentracdo no plano xy em ¢ igual 90 e 270° (Q = 1,0 kg/s,
Co=1,0kg/m® C, 1,015 kg/m® R,=2,5x10° m™, m=1,1cP e a,= 63 um).
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Na Figura 5.61 est4 representado o comportamento da concentracéo de 6leo

na parede do permeado sobre as quatro posi¢cdes angulares (0, 90, 180 e 2709

ilustrada na Figura 5.28. Verifica-se que o aumento do fluxo de permeado (Figuras

5.62, 5.63 e 5.64) devido a elevacdo da permeabilidade, provocou o0 acréscimo da

concentracdo de O6leo no espago anular do modulo e, consequentemente, o

transporte por convecgdo de mais particulas de 6leo para a superficie da membrana,

aumentando a concentracdo de 6leo nessa regido, além disso, pode-se observar o

aumento da concentracdo de 6leo com o comprimento da membrana para os trés

casos avaliados.

Figura 5.61: Concentragédo na parede do permeado para diferentes permeabilidades
da membrana (Q=1,0 kg/s, Co=1,0 kg/m®, R,=2,5x10® m™, m=1,1cP e a,=63 um).
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(d) g=270°

Nas Figuras 5.62, 5.63 e 5.64 sao apresentados as velocidades de

permeacdo para as permeabilidades 3x10™**, 6x10™, 9x10™* m?, respectivamente,

sobre as quatro posi¢cdes angulares (0, 90, 180 e 2709 ilustrada na Figura 5.28.
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Figura 5.62: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q=1,0 kg/s, k=3x10"" m?, R,=2,5x10° m™, m=1,1cP, Co=1,0 kg/m® e a,=63 um).
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Figura 5.63: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q=1,0 kg/s, k=6x10""" m?, R,=2,5x10° m™*, m=1,1cP, Co=1,0 kg/m* e a,=63 um).

26.15
i % Posicéo da linha
26.10 s ¢ @ o0=0°
- | e +++0-90°
E 26.05 % R =180°
i *%4 00 CH=270°
= 7 ®,
% 26,00 - %
2
> | %
25.95 — s gbp00
2590 T I T I T | T I T | T I T |
0.00 002 004 006 008 010 012 0.14
y (m)

Figura 5.64: Velocidade de permeacdo em funcdo do comprimento da membrana
(Q=1,0 kg/s, k=9x10""* m?, R,=2,5x10® m™, m=1,1cP, Co=1,0 kg/m* e a,=63 um).
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Para a membrana de menor permeabilidade, k=3x10"' m

2 uma menor

quantidade de fluido atravessa a interface porosa da membrana em comparacgéo

com a velocidade de permeacdo para as permeabilidades 6x10™ m? e 9x10™ m?,
Ao aumentar a permeabilidade da membrana de 3x10*! para 9x10™ m? , é
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provocada uma diminuicdo da resisténcia da membrana porosa ao escoamento do
permeado, portanto, um fluxo maior de permeado atravessa a parede porosa da
membrana. Analisando a eficiéncia de retencdo conforme ilustrado na Figura 5.65,
verifica-se que 0 moédulo contendo a membrana de menor permeabilidade
apresentou a melhor eficiéncia de retencdo em torno de 99,0%, contra 98,1% do
mo6dulo com a membrana de permeabilidade igual a 6x10™! m? e 97,3% do médulo
com a membrana de maior permeabilidade. A reducao na eficiéncia de retencéo com
0 aumento da permeabilidade ocorre porque a resisténcia que a membrana oferece
ao escoamento é reduzida tanto para agua como para o 6leo, ou seja, 0 aumento da
velocidade de permeacdo ocorre com uma maior passagem de 6leo pelo meio
poroso conforme ilustrado na Tabela 5.3. A concentracdo de 6leo no permeado foi
calculada através do balanco de massa da corrente de alimentacédo, corrente do
permeado e concentrado, de forma que foram obtidos os fluxos massicos de 6leo de

cada corrente.

Tabela 5.3: Concentracéo de 6leo no permeado para permeabilidades avaliadas.

k=3x10"* m? k=6x10"* m? k=9x101t m?

Concentracao de
6leo no permeado 10,0 19,0 27,0
(mg/L)

Figura 5.65: Representacdo do coeficiente de rejeicdo de soluto em funcéo do da
permeabilidade da membrana.

100.0

99.0

< 98.0 —

97.0

960 T I T | T I T I T I T I T | T I T

1.0 20 30 40 50 60 7.0 80 90 10.0
k (x1077)

Nas Figuras 5.66 (a), 5.67 (a) e 5.68 (a) sdo apresentados os perfis de
pressdo na superficie da membrana sobre as quatro linhas conforme ilustrado na
Figura 5.28, e nas Figuras 5.66 (b), 5.67 (b) e 5.68 (b) sdo apresentados os campos
de pressdo no interior do médulo de filtragéo para as permeabilidades 3x10™, 6x10°

1 9x10™! m?, respectivamente.
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Os campos de pressao tridimensional, representados nas Figuras 5.66 (b),
5.67 (b) e 5.68 (b), foram analisados levando-se em consideracdo o efeito da
permeabilidade. Observa-se uma variacdo sutil nos campos de pressao entre 0s
casos apresentados, com maior pressao na regido de entrada que diminui conforme
se aproxima da saida do concentrado e da parede permeavel, em virtude da

reducdo da velocidade do fluido & medida que se aproxima e penetra 0 meio poroso.

Com o aumento da permeabilidade de 3x10™! para 9x10™ m? a pressdo
meédia na superficie da membrana diminuiu de 167 kPa (Figura 5.66 a) para 165 kPa

(Figura 5.68 a), o que representa uma reducgéo de 2,0 kPa ou 0,02 bar.

Figura 5.66: Comportamento da pressdo no interior do médulo de filtracdo (Co = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10® m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?).
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(a) Perfil de presséo na parede permeéavel em funcéo do

comprimento da membrana. I

Presséo (Pa) L o~
- 247875 N

- 241500
- 235125
- 228750
- 222375
- 216000
| 209625
| 203250
- 196875

- 190500
| 184125

- 177750
171375
- 165000

(b) Campo de presséao no plano zx em y=0,0375; 0,075; 0,1125 m e

no plano yz.
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Figura 5.67: Comportamento da pressédo no interior do modulo de filtracdo (Co = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10® m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 6x10™ m?).
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(a) Perfil de pressao na parede permeavel em funcéo do

Presséo (Pa)
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[ 241500
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- 196875
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I 184125

177750
171375
165000

comprimento da membrana.

(b) Campo de presséao no plano zx em y=0,0375; 0,075; 0,1125 m e

no plano yz.

Figura 5.68: Comportamento da pressao no interior do modulo de filtracdo (Cp = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10° m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 9x10™ m?).
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(a) Perfil de presséo na parede permeavel em fungéo do

comprimento da membrana.
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Presséao (Pa) L Ik
.— 247875 ¥ )

241500 %
- 235125
- 228750
- 222375
- 216000
| 209625
203250
- 196875
- 190500
184125

177750
171375
' 165000

(b) Campo de pressao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125

m e no plano yz.
5.2.5 Influéncia da vazao de alimentacdo sobre o pr ocesso de separacao

Nas Figuras 5.69 e 5.70 estdo representados os comportamentos das
espessuras da camada de concentracdo de 6leo no interior do dispositivo em funcéo
da posicao longitudinal y/R, sobre os quatro planos nas posi¢cées angulares 0, 90,
180 e 270° conforme ilustrado na Figura 5.40. Trés valores para a vazdo de
alimentacéo (0,5, 1,0 e 1,5 kg/s) foram assumidos, de forma que a concentracédo de
6leo na camada de éleo é superior a 1,009 kg/m®. Observa-se, de uma maneira
geral, que a camada de concentracdo de 6leo muda de comportamento com a
variacdo da posicdo angular na qual ela é representada, resultado do
comportamento hidrodinamico do escoamento com a formacdo de vortice e

escoamentos reversos.

Destaca-se igualmente que a espessura da camada de concentracdo de 6leo
sofre uma significativa influéncia quando se varia a vazédo de alimentacao de 0,5 a
1,5 kg/s, conforme pode ser observada nas Figuras 5.69 e 5.70. Para uma vazéo de
0,5 kg/s verifica-se uma menor espessura da camada de concentracdo de oOleo que
estd sendo transportada pelo escoamento no anular do modulo de filtragdo. A
medida que a vazdo de alimentacdo é aumentada, observa-se o0 alargamento da
espessura da camada de 6leo para a concentracdo de 6leo igual a 1,009 kg/m* na
regido anular, consequéncia do acréscimo do fluxo de permeado como pode ser
observado nas Figuras 5.71, 5.72 e 5.73 que aumenta a concentracdo de 6leo na
regido anular. O acréscimo do fluxo de permeado devido a variagdo da vazao de

alimentacdo vem do aumento da energia cinética envolvida para maiores
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velocidades do escoamento, com formacdo de vértices e fluxos reversos mais

intensos, que auxilia na transferéncia de massa e, consequentemente, tem-se a

elevacdo da pressdo no interior do modulo e na interface fluido/membrana

resultando no aumento do fluxo de permeado.

Figura 5.69: Espessura da camada de 6leo no plano zy em q em 0° e 180°.
(k = 3X10™ Co = 1,0 kg/m?, C,

pum).

0.6

/R,
o
o

|

3.0

VIR,

4.0

1,009 kg/m®, R, = 2,5x10° m™, m=1,1cP e a, = 63

Concentragao (C,= 1,009 kg/m®)
Q= 1,5 kg/s (0=0°)
Q= 1,5 kg/s (9=180°)
— — —Q=1,0kg/s (6=0°)
— — —Q=1,0kgfs (0=180°)
(
(

_____ Q= 0,5 kg/s (6=0°)
_____ Q= 0,5 kg/s (6=180°)

Figura 5.70: Espessura da camada 6leo no plano xy em g em 90° e 270°. (k = 3x10°
1 Co=1,0kg/m?® C, 1,009 kg/m®, R,=2,5x10° m™, m=1,1cP e a,= 63 um).

0.6

Concentragao (C,= 1,009 kg/m?)
Q= 1,5 kg/s (6=90°)

Q= 1,5kg/s (6=270°)

= — —Q=1,0kg’s (6=90°)

— — —Q=1,0kg/s (0=270°)
----- Q= 0,5 kg/s (6=90°)
----- Q= 0,5 kg/s (6=270°)
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Figura 5.71: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q = 0,5 kg/s, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m*, m=1,1cP, Co = 1,0 kg/m® e a, =

63 um).
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Figura 5.72: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q = 1,0 kg/s, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, m=1,1cP, Co = 1,0 kg/m® e a, =

63 um).
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Figura 5.73: Velocidade de permeacdo em funcdo do comprimento da membrana
(Q=1,5kgls, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, m=1,1cP, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63

um).
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Nas Figuras 5.74 (a), (b), (c) e (d) estdo representado o comportamento da

concentragcdo de 6leo na parede do permeado sobre as quatro linhas conforme as

posi¢cdes angulares (0, 90, 180 e 2709 ilustrada na Figura 5.28. Verifica-se que o

aumento da vazao de alimentacdo elevou a concentracdo de 6leo na superficie da

membrana, consequéncia do aumento do fluxo de permeado (Figura 5.71 (a), 5.72

(@) e 5.73 (a)) que agem atraindo o fluido e, consequentemente, as particulas de

Oleo. Os resultados da Figura 5.76 indicam um acréscimo da concentracao de 6leo

com o comprimento da membrana. Resultado semelhante foi observado por Damak
et al. (2004a), Damak et al. (2004b) e Pak et al. (2008) ao variar 0 numero de

Reynolds no processo de separagao adotando um escoamento laminar no interior da

membrana

tubular.

Figura 5.74: Concentracdo na parede do permeado para diferentes vazbes de

alimentagéo (Co= 1,0 kg/m°, Rp=2,5x10° m™, m=1,1cp e a, = 63 um).
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Os campos de pressao sobre os planos longitudinais yz e se¢fes transversais
xz foram analisados levando-se em consideracao o efeito da vazdo de alimentagéo e
estédo representados nas Figuras 5.75 (b), 5.76 (b) e 5.77 (b). Nota-se que a vazao
de alimentacdo tem uma forte influéncia no campo de pressao no interior do modulo
de filtracdo, com pressdes maximas igual a 152 kPa, 302 kPa e 556 kPa para as
vazles 0,5, 1,0 e 1,5 kg/s, respectivamente.

Figura 5.75: Comportamento da pressao no interior do modulo de filtracdo (Cp = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10® m™, Q = 0,5 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?).
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(b) Campo de pressao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e

no plano yz.

Os perfis de pressdo na superficie da membrana foram analisados e estao
representados nas Figuras 5.75 (a), 5.76 (a) e 5.77 (a). Verifica-se que com aumento
da vazdo de 0,5 para 1,5 kg/s a pressdao média na superficie da membrana
aumentou de 118 kPa (Figura 5.75 a) para 247 kPa (Figura 5.77 a) o que

representa um aumento de 129,0 kPa ou 1,29 bar. Observa-se também, menores
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oscilagdes do perfil de pressdo proxima a entrada do modulo de filtragdo para a
vazéo de 0,5 kg/s, resultado da reducéo da turbuléncia.

Figura 5.76: Comportamento da pressao no interior do modulo de filtracdo (Cp = 1,0
kg/m?, Rp=2,5x10® m™, Q = 1,0 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?).
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(a) Perfil de pressao na parede permeavel em funcéo do

comprimento da membrana. T

(b) Campo de pressao no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e

no plano yz.

Com base na lei de Darcy, 0 aumento a pressao transmembrana aumenta
fluxo de permeado (mantendo-se constante a viscosidade, resisténcia da membrana
e resisténcia que o Oleo depositado sobre a superficie da membrana oferece ao
fluxo de permeado). No entanto, maiores presséo transmembrana forga a passagem
do soluto através dos poros da membrana, aumentando a concentragdo de 6leo no

permeado.
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Figura 5.77: Comportamento da pressdo no interior do médulo de filtracdo (Co=1,0
kg/m®, Rp=2,5x10® m™, Q=1,5 kg/s, m=1,1cP, a,=63 pm e k=3x10"" m°).

(a) Perfil de pressao na parede permeavel em funcdo do comprimento

da membrana. T

(b) Campo de presséo no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no

plano yz.

Analisando a eficiéncia de retencgéo, Figura 5.78, em fungcdo da vazao de
alimentacao, verifica-se que eficiéncia de retencdo diminui & medida que se aumenta
a vazao da alimentacdo. A melhor eficiéncia de retencéo foi de 99,4% para a vazao
de 0,5 kg/s, 99,0% para a vazao de 1,0 kg/s e 98,6% para a maior vazao. Isto se
deve ao fato de que o acréscimo da pressdo transmembrana com o aumento da
vazao de alimentacdo fez com que mais soluto passe através dos poros da
membrana elevando a concentracdo de 6leo no permeado como ilustrado na Tabela
5.4, e assim diminuindo a eficiéncia de retencdo. Isto mostra que elevadas pressdes

transmembrana pode n&o ser adequada para uma elevada qualidade do efluente.
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Figura 5.78: Representacao do coeficiente de rejeicdo de soluto em funcéo da vazao
de alimentagao.

Tabela 5.4: Concentracdo de 6leo no permeado para as vazdes de alimentacdo

avaliadas.
Q =0,5kg/s Q =1,0kg/s Q=1,5Kkgls
Concentragéo de
0leo no permeado 6,0 10,0 14,0

(mg/L)

5.2.6 Efeito da Viscosidade sobre o processo de sep  aracgao

Nas Figuras 5.79 e 5.80 esta representada a espessura da camada de
concentracdo de Oleo no interior do dispositivo em funcdo da posicdo sobre os
quatro planos nas posicdes angulares 0, 90, 180 e 270°conforme ilustrado na Figura
5.40. Trés valores para a viscosidade dinamica da mistura foram assumidos (1,0, 1,1
e 1,4 cP) de forma que a concentragdo de Oleo na camada de 6leo € igual ou
superior a 1,009 kg/m?®.

Comparando as espessuras da camada de concentracédo de 6leo, verifica-se
para a viscosidade de 1,0 cP uma maior espessura da camada de concentracdo de
6leo. A medida que a viscosidade é aumentada, observa-se uma diminuicdo da
espessura da camada de concentracdo de 6leo para a concentracdo de Oleo igual
1,009 kg/m® na regido anular. O aumento da viscosidade da mistura provocou a
reducdo da velocidade do escoamento no interior do médulo de filtragdo, como pode
ser observado na Figura 5.81 (a), (b) e (c), resultado da redugcdo das forcas
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cisalhantes internas do fluido que impde resisténcia a fluir, com consequente
reducdo do fluxo de permeado, como pode ser observado ao se comparar 0s
resultados das Figuras 5.82, 5.83 e 5.84, logo, uma menor espessura da camada de
concentracdo de 6leo (C, 1,009 kg/m® é observada no anular do médulo de

filtrac&o.

Figura 5.79: Espessura adimensional da camada de 6leo no plano zy em g em 0° e
180° em fungéo do comprimento adimensional da membrana (k = 3X10™ m?, Co =
1,0 kg/m®, C, 1,009 kg/m®, R, = 2,5x10° m™ e a, = 63 um).

0° C,<1,009 kg/m®

180° Co<1,009 kg/m®

Figura 5.80: Espessura adimensional da camada de 6leo no plano xy em g em 90° e
270° em funcdo do comprimento adimensional da membrana (k = 3X10™* m?, Co =
1,0 kg/m®, C, 1,009 kg/m®, R, = 2,5x10° m™ e a, = 63 um).

270 Co<1,009 kg/m*

90° C,<1,009 kg/m®
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Figura 5.81: Campo de velocidade no plano zx em y= 0,0375; 0,075; 0,1125 m e no
plano yz (Q = 1,0 kg/s, Co= 1,0 kg/m®, Ry = 2,5x10° m™, ap,= 63 um e k = 3x10™" m?).

| !

(@ m=1,0cP
f

m=1,1cP

m=1,4cP

138



Figura 5.82: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q= 1,0 kg/s, k = 3x10™" m?, R, = 2,5x10° m™, m=1,0cP, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63

pm).

Figura 5.83: Velocidade de permeacdo em funcdo do comprimento da membrana
(Q = 1,0 kg/s, k= 3x10™ m?, R, = 2,5x10® m™, m=1,1cP, Co = 1,0 kg/m® e a, = 63

um).

Figura 5.84: Velocidade de permeacdo em fungdo do comprimento da membrana
(Q = 1,0 kg/s, k = 3x10™ m?, R, = 2,5x10® m™, m=1,4cP, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63

pum).
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Na Figura 5.85 (a), (b), (c) e (d) esta representado o comportamento da
concentragcdo do 6leo na parede do permeado sobre as quatro posi¢des angulares
(0, 90, 180 e 2709 ilustrada na Figura 5.28. Verifica-se que o aumento da
viscosidade da mistura reduziu a concentracdo de 6leo na superficie da membrana.
A diminuicdo do transporte convectivo de particulas de o6leo para superficie da
membrana devido a reducdo da velocidade do escoamento e do fluxo de permeado,
fez com que uma maior fracdo do solvente permanecesse na regido anular

mantendo o fluido diluido no interior do moédulo.

Figura 5.85: Concentracdo na parede do permeado para diferentes viscosidades da
mistura (Q=1,0 kg/s, Co=1,0 kg/m®, Rp,=2,5x10® m™ e k=3x10"" m?).

q=180° q=270°

Os perfis de pressdo na superficie da membrana foram analisados e estao
representados na Figura 5.86 (a), (b) e (c). Nota-se que com aumento da
viscosidade de 1,0 para 1,4 cP a pressdo média na superficie da membrana teve um
aumento sutil de 166,4 kPa (Figura 5.86 a) para 170,0 kPa (Figura 5.86 c) o que

representa uma variagao de 3,6 kPa. A pressdo transmembrana (diferenca entre a
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pressao média na parede do permeado e a pressdo externa) sofreu uma variacdo de
65,0 kPa para 68,7 kPa. Pode-se entdo constatar um leve aumento da pressao
transmembrana resultado do aumento da resisténcia que o fluido oferece ao
escoamento no interior do modulo e ao atravessar 0 meio poroso, uma vez que

guanto maior a viscosidade (/7)) do fluido maior serd o atrito entre as particulas do
fluido e do sélido no meio poroso. Assim como observado por Pellerin et al. (1995),

verifica-se que a influéncia da viscosidade é menor sobre o campo de pressao do

que os efeitos turbulentos observado quando se variou a vazao de alimentacao.

Verifica-se igualmente, que o aumento da pressdo transmembrana nao
significou necessariamente aumento do fluxo de permeado. Analisando a lei de
Darcy, pode-se concluir que as forgas viscosas mostraram-se superiores as forcas

de pressao quando se variou a viscosidade da mistura.

Figura 5.86: Pressdo na parede permeavel em funcdo do comprimento da
membrana nas linhas em q igual 0, 90, 180 e 270° (Co = 1,0 kg/m°, R, = 2,5x10° m™,
Q =1,0kg/s, a,= 63 um e k = 3x10™* m?).

(@ m=1,0cP (b) m=1,1cP

(@) m=1,4cP
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Analisando a eficiéncia de retencdo conforme ilustrado na Figura 5.87,
verifica-se que a eficiéncia de retencdo aumenta a medida que se aumenta a
viscosidade dinamica da mistura. A melhor eficiéncia de retencéo foi de 99,1% para
a viscosidade de 1,4 cP, contra 99,0% para a viscosidade de 1,1 cP e 98,9% para a
menor viscosidade. Isto ocorre porque a viscosidade dindmica da mistura ao ser
elevada provoca a reducgéo do fluxo de permeado e aumenta a resisténcia do fluido
a escoar pelo interior do médulo de filtracdo e pelos poros da membrana, portanto
menor quantidade de particulas de Oleo é transportada por conveccao para parede
da membrana e pelo fluxo de permeado, reduzindo a concentracdo de 6leo no
permeado como ilustrado na Tabela 5.5, e assim auxiliando na eficiéncia de

retencao.

Figura 5.87: Representacdo do coeficiente de rejeicdo de soluto em funcdo da

permeabilidade da membrana.

Tabela 5.5: Concentracdo de 6leo no permeado para as vazdes de alimentacéo

avaliadas.
p=1,0 cP p=1,1 cP p=1,4 cP
Concentracao de
6leo no permeado 9,0 10,0 11,0

(mg/L)

5.2.7 Véarias membranas no interior do mdédulo

Com o objetivo de avaliar o desempenho do processo de separagcao via

membrana ceradmica, o médulo de filtracdo foi modificado, sendo inserindo quatro
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membranas no seu interior (Caso 13). Sobre o médulo casco-tubos foram avaliadas
o fluxo de permeado, pressédo transmembrana, linhas de fluxo, campo vetorial de
velocidade, distribuicdo da concentracdo de 6leo no interior do modulo, campo de
pressdo e eficiencia de retencdo, comparando os resultados como o moddulo
contendo uma membrana (Caso 8). As simulagbes foram realizadas considerando

regime de escoamento turbulento.

A andlise fluidodinamica no interior do modulo casco-tubos pode ser
verificada pelas linhas de fluxo no interior do médulo de separagdo como ilustrado
na Figura 5.88. Verifica-se nitidamente um escoamento ordenado (mantém um
padrao) do fluido entre casco do dispositivo e a face das membranas voltadas para o
casco (Figura 5.88 a), e um comportamento desordenado do fluido no centro do
modulo, entre as membranas (Figura 5.88 b). Isto é esperado devido ao
posicionamento das membranas localizadas na regido central do méddulo. As
membranas funcionam como obstaculos, quebrando o movimento ordenado do
escoamento ao se chocar com as membranas, sendo que na regido entre

membranas ha uma reducdo acentuada da velocidade do escoamento do fluido.

Figura 5.88: Linhas de fluxo no modulo casco-tubos: (a) Posicao axial e (b) Posi¢édo
radial (Co= 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™, Q = 1,5 kg/s, k = 3x10" m* e a,= 63 um).

—>

(@) (b)
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Na Figura 5.89 esta representado o comportamento das linhas de fluxo sobre
as superficies das membranas. A partir destes resultados é possivel constatar a
mudanca no comportamento das linhas de fluxo na superficie das membranas
devido a injecdo do permeado na parede porosa da membrana. Na face das
membranas voltadas para o casco, as linhas de fluxo seguem o comportamento
ordenado descritos anteriormente, e a medida que percorrem a superficie da
membrana em direcdo a regido central (entre membrana), as linhas de fluxo na
superficie das membranas apresentam-se desorganizadas, reflexo da perturbacéo
do escoamento provocado pela presenca das membranas, como pode ser
observado na Figura 5.90 (a) e (b).

Figura 5.89: Linhas de fluxo sobre as membranas (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m ™,
Q =1,5kgls, a,= 63 um e k = 3x10™" m?).

#
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Figura 5.90: Linhas de fluxo sobre as membranas (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10° m ™,
Q =1,5kgls, a,= 63 um e k = 3x10™" m?).

(@)

(b)

Na Figura 5.91 esta representado sobre as superficies das membranas o
campo de pressao, bem como o campo vetorial sobre trés planos transversais A, B e
C. Observa-se que o comportamento hidrodindmico do fluido no interior do mdédulo
caso-tubos gera regides com gradiente de presséao favoravel e gradiente de presséo
adverso. A camada limite de velocidade se desenvolve sobre a superficie da
membrana sob a influéncia de um gradiente de presséao favoravel, porém, a pressao

atinge, em um certo ponto, um valor minimo (regido na cor azul sobre a superficie
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das membranas) e, na regido da face posterior a regido de minima presséo, o
desenvolvimento da camada limite ocorre na presenca de um gradiente de pressao
adverso, com separacdo da camada limite da superficie da membrana conforme
pode ser observado em detalhe nas Figuras 5.92, 5.93 e 5.94. Nestas figuras sao

representados os campos vetoriais sobre os planos A, B e C, respectivamente.

Figura 5.91: Campo de pressao sobre a parede das membranas e campo vetorial
de velocidade sobre os planos A, B e C (Co= 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™*, Q = 1,5
kgls, m=1,1cP, a,=63 um e k = 3x10™"* m?).

Gradiente de presséao T
adverso

4 T Ls=132 mm

~
~

A
Gradiente de pressao
2 Lo=75 mm favoravel

L:=18 mm

Figura 5.92: Campo vetorial de velocidade sobre o plano A (a) e detalhe da
separacdo da camada limite da superficie da membrana (b).
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Figura 5.93: Campo vetorial de velocidade sobre o plano B (a) e detalhe da
separacdo da camada limite da superficie da membrana (b).

Voértice

Ponto de separacéo

(@) (b)

Figura 5.94: Campo vetorial de velocidade sobre o plano C (a) e detalhe da
separacdo da camada limite da superficie da membrana (b).

Ponto de separacéo

Vortice

< N _——D
fr e m=m—=-—
L----
\\—f/
() (b)

Nas Figuras 5.96 a 5.99 estéo representados os perfis de pressao nas quatro
posi¢coes angulares (0, 90, 180 e 270°), bem como o campo de pressao sobre a
superficie das membranas 1, 2, 3 e 4, respectivamente (Figura 5.91). Observa-se
nestas figuras que os campos de pressdo destacam regides de maxima pressao
onde o fluido que circula entre o casco e a face da membrana voltada para o casco
incide sobre a superficie da membrana, seguido de uma regido de reducdo de
pressao, esta variacdo de pressdo é denominada gradiente de pressao favoravel. A
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jusante da se¢do de minima presséao, as velocidades decrescem (Figura 5.100) e as
pressbes crescem, sendo esta variacdo de pressdo denominada gradiente de
pressdo adversa. Em virtude da perda de quantidade de movimento, o fluido ndo
retorna a configuracdo original, podendo atingir uma condi¢cdo de parada e inversao
de sua direcdo, dando origem ao fendmeno de separacdo da camada limite, onde
esta se desprende da superficie do corpo com a formacgédo de vortices como foi

observado nas Figuras 5.92 a 5.94.

A partir dos perfis de presséo (Figuras 5.96 (a) a 5.99 (a)) é possivel verificar
a reducdo da presséo entre as posi¢cdes angulares 0° e 270° para a membrana 1,
entre 270° e 180° para a membrana 2, entre 180° e 90° para a membrana 3 e entre
90° e 0° para a membrana 4, que corresponde a face da membrana que esta voltada

para o casco, como ilustrado na Figura 5.95.

Figura 5.95: Posi¢cOes angulares e numeracao das membranas.

| |
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270° 1 90°  270° 4 90°

| |
180° 180°

¥ v
270° 90°  270° 3 90°
[ |
180° 180°

148



Figura 5.96: Perfil de pressdo (a) e campo de pressdo (b) sobre a parede do
permeado para a membrana 1 (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10° m™, Q = 1,5 kg/s,
m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™"* m?).
OO
270°

90°
180°
(@) (b)
Figura 5.97: Perfil de pressdo (a) e campo de pressdo (b) sobre a parede do

permeado para a membrana 2 (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10® m™, Q = 1,5 kg/s,
m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™" m?),

270°
180°

OO
90°
(@) (b)
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Figura 5.98: Perfil de pressdo (a) e campo de pressao (b) sobre a parede do
permeado para a membrana 3 (Co = 1,0 kg/m®, R, = 2,5x10° m™, Q = 1,5 kg/s,
m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™"* m?).

180°
90°

270°

OO
() (b)

Figura 5.99: Perfil de pressdo (a) e campo de pressdo (b) sobre a parede do
permeado para a membrana 4 (Co = 1,0 kg/m?, R, = 2,5x10® m™, Q = 1,5 kg/s,
m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™"* m?).

90°
OO

180°
@) (b) 270°

Na Figura 5.100 sao representados os campos de velocidade sobre os planos
transversais A, B e C sobre o moédulo de separacdo. Pode-se constatar, mais uma
vez, que ha uma regido de maior velocidade do escoamento situado entre o casco e
as faces das membranas voltadas para casco e, uma regido de baixa velocidade do
escoamento localizado na regido entre membranas. Observando em detalhes o

campo de velocidade proximo a membrana 2, Figura 5.100 (d), fica evidente o
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aumento de velocidade do escoamento ao se aproximar da membrana devido ao

gradiente de presséao favoravel, seguido da regido de reducéo de velocidade.

Figura 5.100: Campo de velocidade sobre os planos transversais A, Be C (Cp=1,0
kg/m?, Rp=2,5x10° m™, Q = 1,5 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?).

| f

L,=75 mm
C
B ;=103 mm
A
L:=28 mm
A B C
it Y
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i | @ (b) (€)
I .
Aumento de ..
velocidade
Reducao de
velocidade
\2
(d)

Na Figura 5.101 é apresentada a distribuicdo da concentracdo de 6leo sobre
as gquatro membranas no modulo casco-tubos. Observa-se de uma maneira geral,
uma maior concentracdo de 6leo na face da membrana que estd voltada para o

centro do mddulo, que corresponde a regido de menor velocidade do escoamento, e,
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portanto, menor transferéncia de massa, tornando-se mais propicia ao acumulo de
6leo. Na face das membranas voltadas para o casco pode-se observar uma menor
concentracdo de Oleo, resultado do aumento de velocidade do escoamento nessa

regido e consequente separacado da camada limite com formacao dos vortices.

Figura 5.101: Campo de concentragdo de 6leo sobre a parede do permeado (Co =
1,0 kg/m®, Rp=2,5x10® m™, Q = 1,5 kg/s, a,= 63 pm e k = 3x10™ m?).

Na Figura 5.102 esta representado o campo de concentracdo avaliado em
diferentes planos transversais (A, B e C) no mddulo de separacédo. Os resultados
evidenciam que os maiores gradientes de concentragdo se encontra na regiao entre
as membranas e é consequéncia do comportamento hidrodinAmico da mistura em
torno das membranas tubulares. Observa-se sobre os planos A, B e C regides onde
a concentracdo é proxima da concentracdo de alimentacdo (1,0 kg/m°),
principalmente proximo ao casco do moédulo de separacdo. Esse fato € devido
principalmente as diferentes caracteristicas hidrodindmicas induzidas a partir da
Gnica entrada tangencial de fluido, da acédo da forca centrifuga e do fluxo de
permeado que auxiliam no transporte das particulas de 6leo para o centro do modulo

e para as proximidades da superficie da membrana.
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Figura 5.101: Campo de concentracdo de 6leo sobre a parede do permeado e nos planos A, B e C (Co = 1,0 kg/m?, Q =1,5 kg/s,
Rp=2,5x10®% m™, a,= 63 pm e k = 3x10""* m?).

L3=103 mm

L1=28 mm

(@) (0)

L,=75 mm

(© (d)
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Na Figura 5.103 estdo representadas as distribuicdes de concentracdo na
superficie da membrana cerdmica em funcdo da posicao longitudinal, y, em quatro
posicdes angulares 0° 90°, 180° e 270° conforme ilustrado na Figura 5.95. Fica
evidente que as maiores concentracdes de Oleo na superficie das membranas
localizam-se na regido entre membranas. Nas posi¢cbes 0° para as quatro
membranas, as maiores concentracdes de 6leo encontram-se nas membranas 2 e 3
(regido entre membranas), na posicdo 90° as maiores concentracdes de 6leo
encontram-se nas membranas 1 e 2 (regido entre membranas), na posi¢cao 180° as
maiores concentracdes de Oleo encontram-se nas membranas 1 e 4 (regido entre
membranas) e na posicdo 270° as membranas 3 e 4 apresentam as maiores

concentracdes de Oleo.

Figura 5.103: Concentracdo na parede do permeado para as quatro membranas
inseridas no mddulo poli membranas (Q=1,5 kg/s, Co=1,0 kg/m®, R,=2,5x10° m™,

m=1,1cP e a,=63 pm).

(a) 0° (b) 90°

(c) 180° (d) 270°
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Na Figura 5.104 estdo representadas as distribuicdes de velocidade em
funcdo da posicéo longitudinal, y, em diferentes posi¢cbes angulares (0, 90, 180 e
270) para as quatro membranas tubulares, para o caso 13. Enquanto que na Figura

5.105 corresponde a utilizacdo do modulo duplo-tubo (Caso 8).

Figura 5.104: Velocidade de permeagédo em funcdo do comprimento da membrana
(Q = 1,5 kg/s, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, m=1,1cP, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63

pum).

(a) Membrana 1 (b) Membrana 4

(c) Membrana 2 (d) Membrana 3

Observa-se que 0 modulo que contém apenas uma membrana no seu interior
(duplo tubo) apresentou uma velocidade de permeado média igual a 29,57x10™ m/s,
enquanto que as membranas 1, 2, 3 e 4 do médulo casco-tubos apresentaram uma
velocidade de permeado média igual a 12,93, 12,83, 12,84 e 12,87x10™* m/s,
respectivamente. Comparando estes resultados, pode-se verificar que a membrana
do médulo de separacdo duplo-tubo apresentou uma velocidade de permeado
superior ao dobro das membranas 1, 2, 3 e 4 do mddulo duplo-tubos, quando

comparadas individualmente. Porém em termos de fluxo méssico total de permeado,

155



0 modulo casco-tubos apresentou fluxo médio de permeado de aproximadamente
0,038 kg/s enquanto que para o médulo duplo-tubo o fluxo médio de permeado foi

de aproximadamente 0,021 kg/s, 55,3% inferior ao casco-tubos.

Figura 5.105: Velocidade de permeagédo em funcdo do comprimento da membrana
(Q = 1,5 kgls, k = 3x10™ m? R, = 2,5x10° m™, m=1,1cP, Co= 1,0 kg/m® e a, = 63

pm).

Analisando a eficiéncia de retencdo dos dois modulos de separacéo, verifica-
se que o modulo casco-tubos apresentou eficiéncia de retencao de 99,4% para cada
membrana, enquanto que o modulo contendo apenas uma membrana apresentou
eficiéncia de retencao de 98,6%. Esta reducédo na eficiéncia de retencéo se deve ao
fato do modulo casco-tubo ter apresentado maior velocidade de permeado (Figura
5.105) e maior pressao transmembrana (Figura 5.77), que o modulo contendo varias
membranas (Figuras 5.104 e 5.96 a 5.99), resultado da maior velocidade de
escoamento da mistura no interior do modulo casco-tubo como ilustrado na Figura
5.106 quando comparado ao modulo contendo varias membranas apresentado na
Figura 5.100, consequentemente, mais soluto atravessa os poros das membranas
do modulo casco-tubo aumentando a concentracdo de Oleo no permeado como

llustrado na Tabela 5.6, e assim reduzindo a eficiéncia de permeacgéo.
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Figura 5.106: Campo de velocidade sobre os planos transversais A, Be C (Co=1,0
kg/m®, Rp=2,5x10° m™, Q = 1,5 kg/s, m=1,1cP, a,= 63 um e k = 3x10™ m?).

| f

Tabela 5.6: Concentracdo de 6leo no permeado para as vazbes de alimentacdo
avaliadas.

Moédulo casco-tubos Modulo casco-tubo

6,0 14,0

Concentracéo de 6leo
no permeado (mg/L)
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6 CONCLUSOES

O modelo numérico utilizado nesta pesquisa prediz com sucesso 0S mecanismos
fundamentais envolvidos no comportamento de declinio da velocidade de
permeacdo ao longo da membrana durante a filtragdo de fluxo cruzado. E
importante salientar a influéncia do comprimento da membrana nos perfis de
concentracao axial.

Os resultados numeéricos evidenciam que um aumento do nimero de Reynolds
axial leva a uma diminuigéo da espessura da camada limite de concentragao e
que um numero mais elevado Schmidt leva a uma diminuicdo da espessura da
camada limite de concentracao.

O aumento do numero de Reynolds axial leva a um aumento da pressdo do
sistema provocando assim um aumento da pressao transmembrana o que resulta
em um maior volume de permeado e um aumento da concentragdo de soluto na
superficie da membrana.

Os niveis de concentracao de 6leo no permeado para os médulos casco-tubo e
casco-tubos mostraram-se aceitaveis em ralacdo a resolugdo CONAMA
357/2005.

A analise do comportamento hidrodindmico da mistura no interior do médulo de
separacao pode ser verificado pelo campo vetorial e pelas linhas de fluxo no

interior do dispositivo. Onde foi verificado regibes com gradientes de presséo
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adversos e recirculacao de fluxo, mostrando o comportamento tridimensional do
fluido no interior do equipamento.

Em geral a concentracdo de 6leo no permeado aumentou com o aumento do
fluxo de permeado e das pressdes do escoamento e transmembrana.

Os parametros fisicos e geométricos do modulo de separacdo afetam
diretamente a distribuicAo da concentragdo de 6leo no interior do modulo, a

presséo transmembrana e o fluxo de permeado.
6.1 SUGESTAO PARA TRABALHOS FUTUROS
Analisar o comportamento do fluxo de permeado em regime transiente;

Incorporar ao modelo matematico a influéncia da outras fontes de resisténcia ao
escoamento do permeado, como a formacdo das incrustacdes, bloqueio de

poros, associadas a adsorcéo e formacéo de camada gel,

Considerar uma corrente de alimentagdo com varias espécies de
hidrocarbonetos;

Estudar outros tipos de soluto como o indigo blue, que possui um tamanho
definido e que poderia trabalhar com uma malha predefinida em fungdo do
tamanho médio das particulas;

Estudar também a modelagem matematica para membranas poliméricas com

porosidades definidas.
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APENDICE A

Qualidade da Malha no ICEM-CFD

No ICEM-CFD a qualidade da malha € exibido como um histograma, onde a
abscissa (eixo x) indica a qualidade do elemento em uma escala de 0 (pior) a 1
(melhor), e a ordenada (eixo-y) exibe o numero de elementos em cada faixa de
qualidade. O padrao é de 20 barras ou divisbes entre 0 e 1. Assim, a primeira barra
exibe o nimero de elementos, cuja qualidade esta entre 0 e 0,05, e na barra

seguinte entre 0,05 e 0,1.

Andlise de qualidade da malha gerada

Para a malha gerada do dispositivo de separacdo agua/soluto (6leo), o
histograma de qualidade de malha apresentado pelo gerador de malha ICEM-CFD
esta ilustrado na Figura AP.1. Com o auxilio deste histograma e da Figura AP.2 é
possivel verificar que os elementos (Tabela AP.1) de qualidade de malha inferior a
0,6 estdo localizados na regido de entrada tangencial do efluente, saida tangencial

do concentrado e elementos préximos a membrana.

Tabela AP.1: Numero de elementos da malha para as barras do histograma até 0,6.

0,05->0,10 2 elementos

0,10 -> 0,15 38 elementos

0,15 ->0,20 78 elementos

0,20 -> 0,25 150 elementos
0,25 ->0,30 270 elementos
0,30 -> 0,35 500 elementos
0,35->0,40 866 elementos
0,40 -> 0,45 1342 elementos
0,50 -> 0,55 2901 elementos
0,55 -> 0,60 4273 elementos
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Figura. AP.1: Barras selecionadas no histograma da qualidade de malha até 0,6.
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Figura AP.2: Localizagcdo dos elementos com baixa qualidade de malha no

dispositivo.

O critério razdo de aspecto é calculado de forma diferente para os diferentes
tipos de elementos. Para elementos hexaédricos, a razdo de aspecto € definida pela
divisdo da aresta de maior tamanho e a aresta de menor tamanho do elemento. Os
valores sdo definidos de modo que para um valor igual a 1 (um) o elemento é

perfeitamente regular, e 0 (zero) indica que o elemento possui volume zero.

Para a malha gerada do dispositivo de separacdo Oleo/agua, o histograma
apresentado pelo gerador de malhas (Figura AP.3) mostra que neste critério, os
elementos com razdo de aspecto mais baixo estdo, mais uma vez, localizados nas
regides de entrada tangencial do efluente, saida tangencial do concentrado e

elementos proximos a membrana, conforme pode ser observado na Figura AP.4.
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Figura AP.3: Barras no histograma para a razéo de aspecto selecionada até 0,2.
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Figura AP.4: Localizacdo dos elementos com valores mais baixos para a razéo de

aspecto (a); Detalhes dos elementos mais deformados (b) e (c).
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O histograma para o critério fator de expansdo da malha apresentado pelo
gerador de malhas (Figura AP.5), mostra os valores para o fator de expansao (eixo-
Xx) dos elementos da malha. Mais uma vez, os elementos da malha com menor
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gualidade segundo o fator de expansao estdo localizados nas regides de entrada
tangencial do efluente, saida tangencial do concentrado e elementos préximos a
membrana, conforme pode ser observado na Figura AP.6 (a) e (b). Para o mddulo
CFX-Solver, o fator expansao deve possuir valor menor que 20 para garantir uma

gualidade de malha.

Figura AP.5: Barras no histograma para o fator de expansao de malha.
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Figura AP.6: Localizacdo dos elementos com os maiores valores para o fator de
expansdo da malha (a); Detalhe dos elementos proximos a membrana e na

intersecdo casco/ saida tangencial de efluente (b).
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(b)

A malha estruturada resultante deste estudo esta ilustrada na Figura AP.7, a

qual é constituida de 195.040 elementos hexaédricos e 174.964 nos.

Figura AP.7: Malha preliminar gerada.
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Figura AP.8: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracdo de
contaminante ao longo do comprimento do plano transversal (a) Re = 300, (b) Re =
600 e (c) Re = 1000.
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Figura AP.9: Espessura da camada limite de concentracdo e concentracdo de
contaminante ao longo do comprimento do plano transversal (a) Sc = 1000, (b) Sc =
2000 e (c) Sc = 3000.
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