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RESUMO - A conjugacao da destilagao por membranas (MD) com a operacao unitaria de
cristalizacdo da origem a um processo intensificado denominado Cristalizagdo Assistida
por Destilagdo por Membranas (MDC) que permite recuperar virtualmente toda a agua
existente em efluentes salinos. Os mecanismos de transporte de calor e massa e aspectos
fluidodinamicos caracteristicos da MD s3o bem descritos na literatura, porém poucos
trabalhos abordam o projeto de sistemas de MDC. Com o auxilio de um modelo
matematico rigoroso e de informagdes heuristicas coletadas da literatura, no presente
trabalho foi apresentada uma metodologia para o projeto de sistemas de MDC. Propde-se
um método hierarquico onde as atividades de projeto sdo divididas em um namero
limitado de etapas, cada uma delas com escopo bem definido, permitindo a produgdo de
decisdes com boa repetibilidade e rastreabilidade em cada nivel hierarquico do projeto.

1. INTRODUCAO

O processo de destilagdo por membranas (MD) tem sido investigado como uma alternativa aos
processos evaporativos tradicionais para recuperacdo da agua contida em solugdes salinas
concentradas (brines), rejeitadas por processos de dessalinizagdo via osmose reversa (OR) e
eletrodialise (ED). A capacidade de produzir fluxos permeados aceitdveis a partir de condigdes
operacionais amenas - temperaturas entre 40 ¢ 80°C e pressdes proximas a atmosférica — mesmo em
sistemas salinos altamente concentrados, motivou a integragdo da MD com a operagdo unitaria de
cristalizagdo em um processo intensificado denominado Cristalizagdo Assistida por Destilagdo por
Membranas (MDC), através do qual ¢ possivel separar de forma virtualmente completa a solugdo
salina alimentada em seus constituintes: d4gua pura e cristais de sais (Curcio et al., 2001). No processo
de MD, uma membrana hidrofobica microporosa, normalmente feita de material polimérico, ¢
mantida em contato com uma solucdo salina aquecida (alimentagdo, ou retentato) em uma de suas
interfaces, sendo a interface oposta mantida em contato com o solvente puro (4gua) a uma
temperatura inferior a da solugdo salina. O carater hidrofébico da membrana evita que liquido flua de
uma interface para outra através dos poros, criando nestes uma interface liquido-vapor em cada lado
da membrana. A diferenga de temperaturas entre os fluidos em contato com as interfaces da
membrana origina um gradiente da pressdo de vapor, provocando a evaporacdo e difusdo de
moléculas de vapor de dgua através dos poros cheios de ar. Assim que as moléculas de vapor de dgua
entram em contato com a interface oposta (fria) sdo imediatamente condensadas e incorporadas ao
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solvente puro, denominado “destilado” ou “permeado” (Curcio e Drioli, 2005). Em MD as
membranas sdo normalmente acondicionadas em modulos tubulares, e seu acoplamento a operagao de
cristalizacdo pode ser ilustrado pelo fluxograma representado na Figura 1.
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Figura 1 — Fluxograma do processo MDC (Fonte: Curcio et al., 2001).

Os mecanismos de transferéncia de calor e massa e os aspectos fluidodindmicos envolvidos na
permeacdo do vapor de agua por membranas hidrofobicas microporosas em MD foram
extensivamente investigados nas ultimas décadas (Schofield et al., 1987; Lawson e Lloyd, 1996;
Curcio et al., 2001; Curcio e Drioli, 2005). Entretanto, apesar de esta tecnologia estar na iminéncia de
ser utilizada comercialmente, ndo existe praticamente nenhum trabalho dedicado ao projeto de
processos de MDC. O presente trabalho tem por objetivo preencher esta lacuna, apresentando uma
metodologia consistente e estruturada para abordagem do projeto de um processo de MDC — com o
auxilio de um modelo matematico rigoroso criado pelo autor para simulagdo do moddulo tubular de
MD acoplado a um cristalizador conforme fluxograma da Figura 1 — e inspirada no método
hierarquico de projeto proposto por Douglas (1985) para processos petroquimicos e adaptado por
Seckler et al. (2013) para processos de cristalizagdo em solugdo. Através de tal método, as decisoes de
projeto sdo divididas em quatro niveis hierarquicos, onde em cada nivel apenas um ntimero limitado
de aspectos ¢ considerado, simplificando assim a formulagdo de hipdteses e respectivas decisoes,
favorecendo a produ¢do de um projeto com reprodutibilidade, repetibilidade e rastreabilidade.

2. METODO HIERARQUICO: PROJETO DE PROCESSO DE MDC

Os niveis hierarquicos propostos para o projeto de um processo de MDC sdo os descritos na
Tabela 1 apresentada a seguir:
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Tabela 1 — Niveis hierarquicos no projeto de um processo de MDC

Nivel de Projeto Descricao
0 Especificacdes iniciais
I Especificacao dos produtos
II Determinagao das condi¢des operacionais
I Projeto do moédulo de destilagdo por membranas (MD)
v Projeto do cristalizador

2.1. Nivel 0 — Especificacgdes Iniciais

Neste nivel sdo especificadas a capacidade nominal da unidade (em termos de vazao de solugdo
salina alimentada), as caracteristicas da alimentagdo (composicao das espécies iOnicas dissolvidas e
propriedades fisicas) e as utilidades disponiveis no site (fluido de aquecimento para o aquecedor de
retentato e fluido de resfriamento para o resfriador de destilado). Por se tratar do rejeito (retentato) de
uma unidade de OR ou ED, ¢ esperado que a concentragdo salina da solugdo alimentada a unidade de
MDC seja superior a 50.000 ppm (em massa), sendo o valor de 70.000 ppm tipico para sistemas de
dessalinizagdo de agua do mar. Quanto a composicdo, a predominancia de fons Na' e C1"é certamente
esperada na dessalinizagdo de agua do mar, mas também em solucdes oriundas de sistemas de
tratamento de efluentes aquosos de processos petroquimicos e de refinarias de petroleo, sendo estas
ultimas de fato o objeto da presente pesquisa, onde o NaCl representa normalmente mais de 65% do
total de sais dissolvidos (Madwar e Tarazi, 2002). Ainda, supde-se que contaminantes organicos,
solidos em suspensdo e sais pouco soluveis ja tenham sido removidos nas etapas predecessoras
(tratamento primario e secunddrio, precipitagdo, OR e/ou ED). Quanto as utilidades, uma vez que o
processo de MDC pode ser conduzido a temperaturas brandas (40-80°C), sem a necessidade de levar a
solugdo salina a ebuli¢do para remog¢do do solvente como € o caso de processos evaporativos
tradicionais, pode-se utilizar uma fonte de calor de baixa entalpia, como por exemplo uma corrente de
reciclo existente no Site em questdo (que em complexos petroquimicos e refinarias podera ser
facilmente identificada). Fontes alternativas como a energia solar também tém sido utilizadas com
sucesso em processos de MD (Charcosset, 2009). Como fonte de resfriamento pode-se utilizar dgua
de torre comum, a temperaturas proximas a ambiente.

2.2. Nivel | — Especificagdo do Produto

O processo MDC produz 4dgua pura — apenas vapor de 4gua permeia a membrana hidrofobica
microporosa se o processo for conduzido adequadamente — e sais. Em aplicagdes onde o objetivo
principal ¢ a recuperacdo total da dgua, caso do objeto do presente trabalho, os sais produzidos sdo
sub-produtos e pouca importancia ¢ dada a sua pureza. Entretanto, para que exista boa separacao dos
cristais da suspensao efluente do cristalizador, o tamanho dos cristais ¢ uma especificacdo importante.
Felizmente, sais muito soluveis como o NaCl — principal componente do sistema salino em questao
conforme destacado no item 2.1 — apresentam taxa de crescimento elevada e formam cristais grandes,
da ordem de 10* a 10~ m, caso a supersaturacio seja mantida em niveis baixos e o cristalizador seja
adequadamente dimensionado.
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2.3. Nivel Il — Determinacdo das Condi¢bes Operacionais

Temperaturas das correntes: Conforme descrito no item 1, a forca motriz do processo de
destilagdo por membranas ¢, em ultima analise, a diferenca de temperaturas entre a solugdo salina em
contato com um dos lados da membrana (lado quente, retentato) e a agua pura em contato com o outro
lado (lado frio, destilado). Devido ao comportamento exponencial da pressdo de vapor da dgua com
respeito a temperatura do liquido em equilibrio, quanto maior a temperatura de alimentacdo do
retentato ao modulo de membranas, maior sera o fluxo permeado. Da mesma forma, pouca influéncia
no fluxo ¢ observada pela reducdo da temperatura de alimentagdo do destilado ao mddulo. Os graficos
ilustrados na Figura 2, gerados a partir do modelo rigoroso anteriormente mencionado para um
modulo comercial tipico, demonstram com clareza esta caracteristica. Assim, quando da sele¢do das
temperaturas das correntes, a maior temperatura possivel (dentre as fontes de aquecimento disponiveis
no site) deve ser preferida, enquanto que uma fonte de resfriamento com temperatura proxima a
ambiente (agua de torre de resfriamento, por exemplo) ja ¢ suficiente para uma boa condu¢do do
processo de MD.
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Figura 2a — Fluxo transmembrana em fungao da
temperatura do retentato. Membrana em polipropileno,
espessura 450 pm, poros 0,2 um, temperatura de
alimentagdo do destilado 30°C, regime turbulento (retentato
e destilado), solucdo de NaCl ligeiramente subsaturada
(fracdo massica 0,26).

Figura 2b — Fluxo transmembrana em fung¢éo da
temperatura do destilado. Membrana em polipropileno,
espessura 450 pum, poros 0,2 um, temperatura de
alimentagio do retentato 70°C, regime turbulento (retentato
e destilado), soluc@o de NaCl ligeiramente subsaturada
(fragdo massica 0,26).

Fluidodindmica das correntes: O fluxo de vapor através da membrana em um processo de MD ¢
extremamente sensivel ao regime de escoamento das correntes (retentato e destilado), principalmente
no lado do retentato, devido aos fendmenos de polarizacio de concentragdo e polarizacdo de
temperatura. Um regime de escoamento turbulento é necessario para minimizar os fendmenos de
polarizacdo e consequentemente maximizar o fluxo. Por outro lado, o aumento da turbuléncia implica
em vazdes maiores de recirculagdo das correntes e maior perda de carga através do modulo, o que
implica em maior consumo de energia de bombeamento. O grafico da Figura 3, também gerado a
partir do modelo rigoroso, mostra que a partir de determinado valor do numero de Reynolds o fluxo
tende assintoticamente a um valor maximo, ¢ mostra também que o consumo energético especifico
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(por massa de destilado produzido) — que compreende o calor fornecido ao aquecedor mais a energia
gasta no bombeamento das correntes — diminui com o aumento da turbuléncia e, a partir de
determinado valor do niimero de Reynolds, tende a aumentar, caracterizando um ponto de energia
especifica minima. Em resumo, um numero de Reynolds entre 6000 ¢ 8000 no lado do retentato ¢
suficiente para maximizar o fluxo e minimizar o consumo energético do processo. Valores superiores
a esta faixa tém pouco impacto no fluxo, apenas aumentando o consumo de energia para
bombeamento das correntes.
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Figura 3 — Fluxo transmembrana e energia consumida em Figura 4 — Incremento do fluxo médio em relagdo a
fun¢@o do nimero de Reynolds do lado do retentato. Membrana alocagdo de correntes em paralelo. Membrana em
em polipropileno, espessura 450 um, poros 0,2 pm, retentato polipropileno, espessura 450 pum, poros 0,2 um,
alimentado a 70°C e destilado a 30°C, solugio de NaCl retentato alimentado a 70°C e destilado a 30°C, solugéo
ligeiramente subsaturada (fragdo massica 0,26). de NaCl ligeiramente subsaturada (fracdo massica

0,26).

Alocagdo das correntes: Modulos industriais tipicos para MD sdo casco-tubulares, semelhantes a
trocadores de calor. As correntes (retentato e destilado) trocam calor ao longo do modulo: seja pela
conducdo de calor pela membrana microporosa, seja pelo calor latente transportado pelo vapor
permeado. Assim, existe sempre perda de for¢a-motriz ao longo do modulo, fazendo com que o fluxo
seja maximo na extremidade de entrada do retentato e minimo na extremidade de saida. A exemplo
dos trocadores de calor, a alocagdo das correntes em paralelo ou em contra-corrente tem influéncia na
temperatura terminal das correntes e na quantidade de calor trocada. A teoria de trocadores de calor
casco-tubulares demonstra que a troca térmica ¢ maximizada pelo trabalho em contra-corrente, uma
vez que a diferenga de temperaturas ao longo do trocador ¢ mais ou menos constante, ao contrario da
alocacdo em paralelo, onde a diferenca de temperaturas decresce ao longo do trocador, sendo maxima
na extremidade de entrada e minima na extremidade de saida. O fluxo transmembrana em um
processo de MD ¢ devido ao transporte simultineo de calor e massa, e varia exponencialmente com a
temperatura do retentato, como ja mencionado. Para verificar a melhor configuragdao de escoamento
neste caso, extensivas simulagdes foram realizadas através do modelo. Foi possivel constatar que a
configuragdo em contra-corrente apresenta desempenho ligeiramente superior em MD, sendo tanto
melhor quanto maior for a relacdo L/D do modulo (comprimento em relagdo ao didmetro dos tubos).
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Assim, para modulos com L/D reduzido, menor que 1000, a alocagdo das correntes praticamente nao
tem interferéncia no fluxo, conforme ilustra a Figura 4.

2.4. Nivel 111 — Projeto do Modulo de Destilagdo por Membranas

Espessura da membrana: Quanto mais espessa a membrana, maior sua resisténcia a
transferéncia de massa. Por outro lado, membranas mais espessas diminuem a transferéncia de calor
por condugdo (efeito potencializado pela presenca de ar nos poros), diminuindo assim a perda de
forca-motriz e a eficiéncia térmica do processo. Com o auxilio do modelo matematico foram
efetuadas simulagdes para varias espessuras de membrana, sendo os resultados para o fluxo e o
consumo energético ilustrados na Figura 5. Verifica-se que a partir de uma certa espessura, o
consumo energético do processo MD estabiliza-se, indicando que a perda de calor por condugdo foi
minimizada, sendo a transferéncia de calor entre as correntes devida quase que exclusivamente ao
calor latente transportado pelo vapor. O fluxo, entretanto, continua decrescendo, embora nao de forma
linear, 4 medida em que a espessura aumenta. E possivel dizer, portanto, com alguma seguranga, que
a espessura 6tima encontra-se entre 30 e 80 um. Valores inferiores a 30 um correspondem a fluxos
elevados, porém a um alto custo energético, enquanto que valores superiores a 80 pum produzem
fluxos menores sem entretanto qualquer redu¢do no consumo de energia do processo.
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Figura 5 — Fluxo transmembrana em fung¢do da espessura Figura 6 — Fluxo transmembrana em fung¢ao do tamanho
da membrana. Membrana em polipropileno, poros 0,2 um,  dos poros. Membrana em polipropileno, espessura 450 um,
alimentagdo de retentato a 70°C e destilado a 30°C, regime  alimentagio de retentato a 70°C e destilado a 30°C, regime
turbulento. turbulento.

Diametro dos poros: Membranas utilizadas em MD apresentam poros com didmetros que
variam entre 0,1 um e 1,0 um. Poros pequenos apresentam maior resisténcia a transferéncia de massa,
devido a maior influéncia da difusdo de Knudsen (choques das moléculas de vapor com as paredes
dos poros). Por outro lado, fluxos mais elevados ocorrem em poros maiores, porém com maior
possibilidade de “molhamento” da membrana, ou seja, passagem de liquido através da mesma. Existe
assim um compromisso entre a maximiza¢do do fluxo e a minimizagdo da possibilidade de
molhamento, a qual ¢ controlada pela pressao de penetracao, ou LEP. Como as pressdes ao longo do
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sistema estdo sob controle do projetista (0 modelo matematico em questdo prevé, por exemplo, a
perda de carga no lado dos tubos e no lado do casco do modulo), ¢ possivel a selecdo do maior
didmetro de poro que nao provoque molhamento. O grafico da Figura 6 mostra a variagdo de ambas
as grandezas — fluxo e LEP — em fung¢do do diametro dos poros, para uma membrana tipica de MD em
condigdes de processo também tipicas.

L/D 6timo: Conforme anteriormente descrito, o fluxo varia ao longo do modulo tubular, devido
a queda de temperatura do retentato. Quanto mais longo o modulo, menor a temperatura de saida do
retentato e menor, portanto, o fluxo médio resultante. Da mesma forma, maior sera a temperatura de
saida do destilado quanto maior o comprimento do mddulo. A Figura 7 ilustra com simulagdes o fluxo
maximo, minimo e médio para modulos de membranas tubulares com diversos comprimentos, mas
com numero e diametro de tubos fixos, a partir de condi¢des operacionais fixas (vazao e temperatura
de entrada das correntes). A partir de um L/D maior do que 5000 (onde L € o comprimento dos tubos
e D o didmetro interno dos tubos), o fluxo minimo, ou seja, o fluxo na extremidade de saida do
retentato, tende a zero. Simulagdes adicionais foram realizadas para outras temperaturas de
alimentacdo de retentato, e também a partir de L/D>5000 o fluxo tendeu a zero na extremidade de
saida do mesmo. Pode-se, portanto, estabelecer um L/D=5000 como o maximo efetivo para um
modulo de MD em processos de MDC. Qual seria, entretanto, o L/D 6timo? Para responder a esta
questdo foram estimados o custo de investimento (modulo de membranas, trocadores de calor e
bombas de circulacdo) e o custo operacional (energia elétrica para as bombas, dgua de resfriamento e
depreciagdo). Nao foi considerado o custo de aquecimento, partindo-se do pressuposto que uma fonte
de calor de baixa entalpia estaria a priori disponivel no site, sendo sua energia descartada caso nao
fosse utilizada no processo de MDC. Os resultados sdo ilustrados pela Figura 8, podendo ser
simplificadamente explicados da seguinte forma: para um dado L/D, existe um fluxo médio
correspondente, que por sua vez determinard a area total de membrana requerida para o processo. A
fluidodindmica 6tima para o retentato, determinada no Nivel II, aliada a uma velocidade economica
de escoamento para os tubos previamente definida pelo projetista (no caso, da ordem de 1,5 m/s),
determina simultaneamente o didmetro e o nimero de tubos, bem como a vazdo por tubo e,
consequentemente, a vazao total de circulagdo de retentato pelo médulo. Os resultados obtidos pelo
modelo demonstraram que valores de L/D menores estdo associados a areas de membrana menores e
vazdes de circulacdo maiores (modulos mais curtos, mas com maior nimero de tubos), com variagdes
menores nas temperaturas de entrada e saida dos fluidos recirculados pelo modulo (retentato e
destilado). Finalmente, a andlise economica dos resultados das simulagdes apontou para um L/D
6timo, que minimiza os custos totais (custo de investimento mais custo operacional), da ordem de
2000-2500.

3. CONCLUSOES

Foi proposto um método hierarquico de projeto para sistemas de MDC. Com o auxilio de um
modelo matematico rigoroso para o moédulo de MD acoplado a um cristalizador, foi possivel
estabelecer niveis de decisdo de projeto bem definidos: no Nivel 0 as especificagdes inicias do
processo sdo especificadas; no Nivel I as especificagdes dos produtos sdo determinadas; no Nivel II
(condig¢des operacionais), concluiu-se que temperaturas maiores para o retentato sdo indicadas, com
Reynolds ideal entre 6000 e 8000 e alocacdo de correntes em contra-corrente para L/D>1000; no
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Nivel II especificacdes oOtimas para o moédulo MD foram determinadas, como espessura da
membrana entre 30 um e 80 um, didmetro de poros entre 0,1 pm e 1,0 pum, maximizados de acordo
com a LEP admissivel, e L/D entre 2000 e 2500. O Nivel IV (projeto do cristalizador) ndo foi

abordado no presente trabalho e seré discutido futuramente.
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Figura 7 — Fluxo maximo, minimo ¢ médio em fung¢ao do
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Figura 8 — L/D 6timo para modulo de MD em processo de
MDC. Alimentag¢do de retentato a 70°C e destilado a 30°C,
regime turbulento.
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