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RESUMO 

 

Os contatores de membrana de fibra oca (HFMCs) são eficientes em separar o CO2 a partir de 

gases pós-combustão, haja vista a sua alta área de superfície de contato gás-líquido (solvente). 

Ele une as tecnologias de membrana e absorção, onde o nível de maturidade tecnológica se 

encontra em expansão e o conhecimento da dinâmica do processo é crucial para o aumento da 

escala. Por isso, modelos precisos de HFMCs à captura de carbono são necessários para 

compreender e otimizar sua operação, porém a maioria daqueles disponíveis são de estado 

estacionário e estão limitados à análise de parâmetros do projeto. Além disso, à medida que os 

processos de absorção de gases por membranas se consolidam e suas aplicações crescem, surge 

a necessidade de avaliar estratégias de controle para melhor operá-los. Neste trabalho, foram 

avaliados dois modelos dinâmicos rigorosos para um HFMC, validados com dados 

experimentais, um modelo isotérmico e outro não isotérmico. Por conseguinte, o HFMC foi 

inserido em uma planta de captura de CO2 (equipamentos da planta: torre de absorção, trocador 

de calor integrado e tanque pulmão/de solvente) substituindo o principal equipamento do 

sistema, a torre absorvedora. As simulações dinâmicas foram realizadas e demostraram que o 

modelo não linear reagiu bem frente às perturbações, alcançando estados estacionários em 

consonância com os limites práticos de estabilidade. Foram inseridas no processo estratégias 

de controle convencionais, que incluem um controlador razão para a taxa de captura de CO2-

𝜃(%) (CC) e dois controladores realimentação, controlador da temperatura do tanque pulmão-

𝑇𝐵𝑇 (TC-01) e controlador da temperatura de saída do solvente rico - 𝑇𝐶2 (TC-02). Além disso, 

para contornar o problema multivariável (3 x 3), fortes não linearidades do modelo paramétrico 

distribuído (conjunto de equações diferenciais parciais-EDPs) e restrições operacionais do 

sistema, foi inserido um controlador preditivo adaptativo baseado em programação quadrática 

(AQDMC). Assim, de acordo com os resultados apresentados, verificou-se que os 

controladores CC, TC-01 e TC-02 foram capazes de rejeitar distúrbios e, após a correção com 

a ação de controle PID, manter as variáveis em seus setpoints. No entanto, percebeu-se que, 

para alguns distúrbios inseridos no processo, o controlador CC não foi capaz de rejeitar a 

dinâmica de resposta inversa de e/ou limitar a variável 𝜃(%) em seu valor máximo. Por fim, 

notou-se que o AQDMC, em comparação com CC, TC-01 e TC-02, permite menores flutuações 

para variáveis 𝜃(%), 𝑇𝐶2 , 𝑇𝐵𝑇, menores sob/sobre-elevações percentuais (under/overshoot 

percentage) e cumpre restrições de barreiras impostas ao sistema, demostrando ser mais 

eficiente e um potencial sistema de controle à planta de captura de carbono em estudo. 

 

Palavras-chave: captura de carbono; modelagem e simulação dinâmica; HFMC; controle de 

processos. 

  



ABSTRACT 

 

Hollow fiber membrane contactors (HFMCs) are efficient in separating CO2 from post-

combustion gases, given their high gas-liquid (solvent) contact surface area. It combines 

membrane and absorption technologies, where the level of technological maturity is expanding 

and knowledge of the process dynamics is crucial for scaling up. Therefore, accurate models of 

HFMCs for carbon capture are necessary to understand and optimize their operation, but most 

of those available are steady-state and are limited to the analysis of design parameters. 

Furthermore, as membrane gas absorption processes become more consolidated and their 

applications grow, there is a need to evaluate control strategies to better operate them. In this 

work, two rigorous dynamic models for an HFMC were evaluated, validated with experimental 

data, an isothermal model and a non-isothermal model. Therefore, the HFMC was inserted into 

a CO2 capture plant (plant equipment: absorption tower, integrated heat exchanger and 

buffer/solvent tank) replacing the main equipment of the system, the absorber tower. Dynamic 

simulations were performed and demonstrated that the nonlinear model reacted well to 

disturbances, reaching steady states in line with practical stability limits. Conventional control 

strategies were inserted into the process, which include a ratio controller for the CO2 capture 

rate-𝜃(%) (CC) and two feedback controllers, the buffer tank temperature controller-TBT (TC-

01) and the rich solvent outlet temperature controller - TC2 (TC-02). Furthermore, to overcome 

the multivariable problem (3 x 3), strong nonlinearities of the distributed parametric model (set 

of partial differential equations-PDEs) and operational constraints of the system, an adaptive 

predictive controller based on quadratic programming (AQDMC) was inserted. Thus, according 

to the results presented, it was verified that the CC, TC-01 and TC-02 controllers were able to 

reject disturbances and, after correction with the PID control action, maintain the variables at 

their setpoints. However, it was noticed that, for some disturbances inserted in the process, the 

CC controller was not able to reject the inverse response dynamics of and/or limit the variable 

𝜃(%) to its maximum value. Finally, it was noted that the AQDMC, compared to CC, TC-01 

and TC-02, allows smaller fluctuations for variables 𝜃(%), 𝑇𝐶2, 𝑇𝐵𝑇, smaller under/overshoot 

percentages and meets the barrier restrictions imposed on the system, demonstrating to be more 

efficient and a potential control system for the carbon capture plant under study. 

 

Keywords: carbon capture; dynamic modeling and simulation; HFMC; process control. 
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1 INTRODUÇÃO 

 

É de comum acordo que as altas emissões de dióxido de carbono (CO2) proveniente 

das atividades industriais que surgiram nos últimos séculos, como a queima de combustíveis 

fósseis para geração de energia e outros processos que envolvem mecanismos de combustão ou 

oxidação, possuem uma alta parcela de contribuição para o aumento da temperatura global 

(KERR, 2006; WILCOX, 2012). 

A produção de CO2 pode ser dada de três maneiras distintas: (1) como o produto de 

uma reação de combustão a partir de um combustível fóssil, por exemplo, na geração de energia 

em usinas termoelétricas, onde o CO2 é altamente diluído da corrente de exaustão e sua 

concentração depende do combustível utilizado; (2) como um coproduto de uma reação 

química, como na descarbonatação do calcário, na produção de ureia, amônia, bioetanol ou de 

aço, em que algum desses processos também geram CO2 por requererem energia; (3) ou quando 

o dióxido de carbono é naturalmente encontrado em jazidas de hidrocarbonetos, dando origem 

a necessidade da separação do CO2 do gás para atender aos critérios de venda e exportação 

(AL-FATTAH et al., 2011). 

No ano de 2021, as emissões totais de CO2 atingiram o valor de 36.3 giga toneladas de 

CO2 (Gt), onde mais de 40% dessa quantidade é gerado pela produção de calor e energia (IEA, 

2022). O Painel Internacional de Mudanças Climáticas (tradução livre de International Panel 

on Climate Change - IPCC) relata no Climate Change 2023 que o ano de 2019 atingiu as 

maiores concentrações atmosféricas de CO2 (410 ppm) em comparação aos últimos 2 milhões 

de anos. Portanto, para mitigar tais emissões e sua contribuição para o efeito estufa, são 

necessárias estratégias efetivas de abate de emissões de CO2, a exemplo da Captura e 

Armazenamento de Carbono (CCS – Carbon Capture and Storage), que consiste em 

tecnologias para separação do CO2 de correntes gasosas proveniente de indústrias ou captura 

direta do ar (DAC), como também o estudo de estratégias para o seu armazenamento e 

transformação/utilização (WANG et al., 2011; LEE et al., 2024). 

As três maiores abordagens de tecnologias para CCS se baseiam nos processos de 

captura de pós-combustão, pré-combustão e oxi-combustão. Todavia, os processos de pós-

combustão se destacam por não precisarem mudar o processo de combustão em si e trazerem 

uma facilidade de retrofitting em plantas industriais (AL-FATTAH et al., 2011; LEUNG et al., 

2014). Algumas tecnologias de separação são listadas por Wang et al. (2011), as quais 

consistem na adsorção, absorção física ou química, separação criogênica e operações com 

membranas. Dentre estas, a que apresenta maior maturidade tecnológica é a técnica de captura 
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empregando torres de absorção, separação do soluto-gás, e desabsorção para a regeneração do 

solvente, emprega-se como solvente, na maioria dos casos, soluções aquosas de alcanolaminas 

(JAYARATHNA et al., 2013). Mesmo assim, o processo de absorção possui uma série de 

limitações, especialmente em processos à base de monoetanolamina (MEA), a exemplo da 

aplicação na captura pós-combustão, que incluem a decomposição do MEA por causa do 

oxigênio residual na corrente gasosa, ou degradação devido a reações com substâncias como 

NOx e SOx, corrosão, formação de espumas e tamanho dos equipamentos (foodprint), além da 

alta demanda energética por parte do processo de stripping, junto a problemas relativos aos 

equipamentos, como corrosão e formação de espumas (AL-FATTAH et al., 2011; 

MARKEWITZ et al., 2012; WILBEFORCE et al., 2021). Assim, surge a necessidade de 

tecnologias de intensificação do processo (PI) para o desenvolvimento de alternativas viáveis 

no sequestro de CO2. 

Uma alternativa que vem se destacando é a utilização de membranas para processos 

de separação. Os processos envolvendo separação com membranas podem ser divididos de 

acordo com sua força motriz, evolvendo gradientes de pressão, temperatura, concentração e 

potencial elétrico (NATH, 2017; PURKAIT e SINGH, 2018). Entretanto, alguns problemas 

estão associados à tecnologia, que incluem (FRAVE, 2007): a maioria dos sistemas requerem 

membranas altamente seletivas, mesmo com a difusão das pesquisas e aplicações industriais o 

alto custo da membrana é evidente, além disso é requerido grande quantidade de energia ou um 

alto custo com compressão quando a força motriz é o gradiente de pressão, haja vista que a 

resistência à transferência de massa é inversamente proporcional à seletividade da membrana 

ao soluto. Nestes processos, a transferência de massa é dada puramente pela difusão de Knudsen 

(ou difusão efetiva), e a força motriz é o gradiente de pressão parcial (THEO et al., 2019). 

Porém, alternativamente aos processos que envolve apenas a seletividade da membrana para 

separação, uma estratégia de PI altamente promissora e eficiente é a integração do processo de 

absorção gasosa em membranas (MGA – Membrane Gas Absorption), o qual não requer um 

alta seletividade do material, além de trazer inúmeras vantagens em relação aos outros 

processos convencionais, especialmente quando está atrelado à absorção química, utilizando 

solventes com alta afinidade química com o CO2  (WANG et al., 2011; RIVERO et al., 2020). 

Um vasto número de trabalhos na literatura é direcionado para a absorção de CO2 

usando contactores de membranas de fibra oca (HFMC – Hollow Fiber Membrane Contactor), 

equipamento mais comumente utilizado para o processo de MGA, seguindo diversas vertentes. 

Uma delas é a captura em diferentes fontes gasosas, seja separando o CO2 oriundo de jazidas 

de gás natural ou biogás, onde a principal mistura gasosa é CO2/CH4, o que é de grande 
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importância no setor de refino, petroquímicas e gás natural (IARIKOV e OYAMA, 2011; 

ZHANG et al., 2013; CANNONE et al., 2021); ou capturando o CO2 de uma corrente de pós-

combustão, corrente proveniente de uma usina termoelétrica, onde o CO2 é o soluto da mistura 

gasosa contendo CO2, N2, vapor d’água e O2 (WANG et al., 2011; RIVERO et al., 2020; CHAO 

et al., 2021). Também foram estudados os diferentes efeitos da captura em membranas para 

diferentes tipos de solventes, como água, alcanolaminas (MEA, MDEA, EDA, DEA), 

piperazina, diferentes blends e até líquidos iônicos (WANG et al., 2013; LU et al., 2014; 

ZHANG, 2016). Outros trabalhos trazem o acoplamento do processo MGA com outras 

unidades, como a integração da unidade de absorção de CO2 em membranas em usinas 

termoelétricas de ciclo combinado (TURI et al., 2017; LEE e KIM, 2020), com sistemas bio-

eletroquímicos para conversão de CO2 (RODRÍGUEZ-ALEGRE et al., 2019), ou até mesmo o 

design da planta completa de absorção e stripping com emprego de membranas (ZAIDIZA et 

al., 2017; KIANFAR et al., 2017). 

Embora a grande maioria dos trabalhos se propuseram a analisar os parâmetros de 

projeto dos HFMC para captura de CO2, otimizando os designs, avaliando as conFigurações, 

diferentes tipos de solventes e propondo modelos matemáticos cada vez mais acurados e 

precisos, validando tais abordagens com dados experimentais, pouquíssimos trabalhos 

desenvolveram estudos de análise transiente do processo. Porcheron e Drozdz (2009) utilizaram 

um contactor de membrana operando em escoamento paralelo, analisando os efeitos de algumas 

perturbações em variáveis que são de difícil controle, utilizando absorção de CO2 em água. 

Paksiová et al. (2016) compara a abordagem de um modelo matemático, concentrado apenas 

no tempo, com uma abordagem simplificada baseada no número de células de membrana, para 

entender também o comportamento do processo frente às diversas perturbações. Outra proposta 

utilizando a abordagem de células foi descrita por Rosli et al (2019), comparando dados 

experimentais com resultados do modelo proposto, em regime transiente, e para diferentes 

solventes: água, 2-amino-2-metil-1-propanol (AMP) e dietanolamina (DEA). Asadi e 

Kasempoor (2022) avaliaram o desempenho dinâmico de um módulo de membrana para 

separação de CO2 utilizando um sistema gás/gás, aplicando perturbações nas condições de 

operação. Enquanto Bonzoc et al. (2022) apresentaram uma análise simplória de um modelo 

transiente não-isotérmico para separar CO2 de metano. O estudo da implementação de 

estratégias de controle em processos de captura de CO2 que empregam absorção vem sendo 

bastante discutido na literatura, com aplicações de diferentes estratégias de controle, seja o 

controle clássico ou avançado, com análises da influência de cada variável de processo, 

estabilidade, e utilizando as mais variadas abordagens de modelos matemático (LIN et al., 2011; 
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SALVINDER et al., 2019; WU et al., 2020). Mesmo com alguns estudos voltados para a análise 

transiente, não foi encontrado na literatura nenhum estudo voltado para o controle do processo 

de captura de CO2 e das respostas de variáveis importantes frente a distúrbios, como a taxa de 

captura de CO2, com a tecnologia de MGA via HFMC. 

O HFMC tem como principal desafio o aumento de escala para a aplicação no campo 

industrial e a durabilidade da membrana, principalmente pela perda de efetividade de separação 

devido aos efeitos de molhamento (wetting). Assim, estudos voltados para a estabilidade do 

sistema, rejeição de distúrbios e o efetivo controle do processo é essencial para que tecnologia 

alcance níveis superiores de maturidade tecnológica. A possibilidade de integração do modelo 

transiente e do controle do processo é a maior contribuição desse trabalho. Com o crescente 

desenvolvimento de sistemas de membranas em escala laboratorial ou piloto, e a previsão de 

aplicações industriais desse processo (KLAASSEN, FERON e JANSEN, 2005; CHABANON 

et al., 2014; CHUAH et al., 2019), faz-se necessário investigar mais profundamente o 

comportamento transiente destas unidades para analisar e implementar estratégias de controle 

subsequentes que melhor se adequem à tecnologia.  

Pesquisas anteriores se concentraram em modelos simples ou modelos baseados em 

taxas (Rate-based model), e abordando diferentes dimensões, bidimensionais ou 

tridimensionais, que trazem uma melhor acurácia para os resultados, porém exigem um grande 

esforço computacional, mesmo quando abordagens unidimensionais podem dar resultados 

satisfatórios, e usando soluções relativamente robustas, obtendo resultados mais precisos em 

termos de projeto que, todavia, dificultam a aplicação de algoritmos de controle. Pensando 

nisso, este trabalho propõe um modelo dinâmico, unidimensional de uma unidade de captura 

de CO2 de pós-combustão utilizando HFMC, analisar a estabilidade do comportamento 

transiente e sua capacidade de prever coerentemente os efeitos das perturbações. Por fim, são 

implementados algoritmos de controle que consigam acompanhar as condições de operação que 

forem conFiguradas e excluir os efeitos causados pelas variações dos distúrbios ao longo do 

processo. 
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1.1 OBJETIVO GERAL 

 

O objetivo geral deste trabalho consiste na proposta de um modelo matemático e 

análise transiente de um processo de captura de CO2 através de contatores de membrana de 

fibra oca HFMC – Hollow Fiber Membrane Contactor) e na implementação de estratégias de 

controle preditivo baseado em modelo para o sistema. 

 

1.2 OBJETIVO ESPECÍFICOS 

 

Para que o objetivo geral seja alcançado, os seguintes objetivos específicos devem ser 

desenvolvidos: 

− Modelagem e simulação de um HFMC em estado estacionário, com a validação do 

modelo; 

− Modelagem e simulação de um HFMC em regime transiente, como tecnologia 

alternativa da absorção em uma planta de captura de CO2, além de outros equipamentos 

do processo; 

− Análise de variáveis de projeto e estimativa de parâmetros físico-químicos; 

− Análise através da simulação do processo, apresentando a resposta das principais 

variáveis frente à inserção de distúrbios; 

− Desenvolvimento de três estratégias de controle: controle básico da unidade, 

controladores preditivos lineares e controladores preditivos adaptativos; 

− Análise dos parâmetros de sintonia dos controladores (kc, 𝜏𝐼 e 𝜏𝐷 para os controladores 

PID; intervalo de amostragem, horizonte de controle, predição e restrições dos MPCs) 

e testes (distúrbios) em simulações do problema regulatório e servomecanismo; 

− Análise e comparação dos resultados obtidos pelos controladores desenvolvidos. 
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2 FUNDAMENTAÇÃO TEÓRICA 

 

2.1 CONTATORES DE MEMBRANA 

 

Os processos de separação por membranas podem ser definidos, basicamente, como 

técnicas de filtração onde as membranas fazem o papel de barreira seletiva entre duas fases 

distintas (o permeado e o retido), e o componente selecionado (o soluto) atravessa a barreira, 

sendo transportado para a fase do permeado sob a influência de uma força motriz (PURKAIT 

e SINGH, 2018). Tais processos são usualmente classificados de acordo com a força motriz 

utilizada, e podem ser divididos em quatro grupos distintos: (1) processos guiados por pressão, 

onde a força motriz é um gradiente de pressão, e está presente processos como osmose reversa, 

microfiltração, ultrafiltração e nanofiltração; (2) processos guiados por concentração, cuja força 

motriz é um gradiente de concentração, e se dá em processos como separação gasosa em 

membranas densas, pervaporação, diálise e extração; (3) processos guiados por temperatura, 

em que o gradiente de temperatura é a força motriz e ocorre na destilação por membrana e na 

osmose térmica; e (4) e processos guiados eletricamente, onde o potencial elétrico é a força 

motriz, e são utilizados na eletrodiálise, eletrofiltração e na troca eletroquímica de íons (NATH 

2017; PURKAIT e SINGH, 2018). Destes, os mais usuais são os gradientes de pressão e de 

concentração. 

Um contator de membrana é um equipamento que consiste em um casco recheado com 

diversas fibras membranas longas, estreitas, ocas e tubulares, as quais são organizadas em uma 

matriz, ou um feixe de cilindros, usufruindo das vantagens existentes na tecnologia das 

membranas com as do processo de absorção líquida, onde a membrana atua como uma interface 

entre a fase gasosa da alimentação com o solvente (SIMONS et al., 2009). Tendo em vista que 

o sistema utiliza um solvente líquido de varredura ao invés de do vácuo para transportar o soluto 

através da membrana, como na maioria das tecnologias de captura de carbono em plantas de 

geração de energia, o processo torna-se mais efetivo (a depender da afinidade de solvente com 

o soluto), além de reduzir significativamente os custos, pois a necessidade de se ter uma 

membrana seletiva é descartada, como a também a necessidade da criação de vácuo no sistema 

(RIVERO et al., 2020). 

A Figura 2.1 ilustra o processo de absorção de CO2 em um HFMC, apresentando um 

sistema em que a mistura gasosa de CO2 escoa no lado do casco e o solvente líquido escoa no 

lúmen das membranas, e o fluxo de massa e calor é representado atravessando a membrana 

porosa. 
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Figura 2.1 – Representação esquemática do HFMC 

 

Fonte: Adaptado de Zaidiza et al. (2016) 

 

2.2 MODELAGEM DINÂMICA 

 

Os estudos relacionados com a modelagem da captura de CO2 através de HFMCs são 

variados. Como citado no capítulo anterior, vertentes como fontes de CO2, tipos de solvente, 

integração e intensificação de processos são levados em consideração e tratados de maneiras 

distintas na literatura. Porém, quando se trata da modelagem matemática em regime transiente, 

existem alguns aspectos que são comuns em diversos trabalhos, seja no desenvolvimento das 

equações, no tipo da membrana que está sendo utilizada ou no cálculo de parâmetros como os 

coeficientes transferência de massa. 

A abordagem mais simples é a baseada em taxas, proposta inicialmente por 

Atchariyawut et al. (2008), o qual confrontou os resultados com dados experimentais de uma 

unidade em laboratório para captura de CO2 a partir de CH4 utilizando água pura e uma solução 

de 2M NaOH como solventes, e avaliada posteriormente por Pakšiová et al. (2016), o qual 

analisou o efeito de vários distúrbios e comparou a abordagem de apenas uma unidade com a 

abordagem em células, para um sistema com CO2/CH4 utilizando MEA como solvente. Rosli 

et al. (2019) também se utilizou desta abordagem para avaliar a captura de CO2 com diferentes 

solventes, também confrontando com dados experimentais. 
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As Eqs. (2.1) e (2.2) descrevem os balanços molares parciais de CO2 para o líquido e 

o gás, respectivamente, onde  𝑉 é o volume da fase, 𝑌𝑒𝑛𝑡 e 𝑌 são as concentrações de entrada e 

saída no gás, 𝑋𝑒𝑛𝑡 e 𝑋 são as concentrações de entrada e saída no líquido, 𝑄 é a taxa de 

transferência de massa e 𝐺 e 𝐿 são as vazões volumétricas das correntes gasosa e líquida, 

respectivamente. 

 

 𝑉𝐿
𝑑𝑋

𝑑𝑡
= 𝐿𝑋𝑒𝑛𝑡 − 𝐿𝑋 + 𝑄 (2.1) 

 𝑉𝐺
𝑑𝑌

𝑑𝑡
= 𝐺𝑌𝑒𝑛𝑡 − 𝐺𝑌 − 𝑄 (2.2) 

 

A transferência de massa dá-se a partir de um coeficiente global de transferência de 

massa (𝐾𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙) e da média logarítmica das diferenças de concentrações (Δ𝐶𝑀𝐿) entre as fases, 

considerando uma conFiguração de escoamento em contracorrente. As Eqs. (2.3) e (2.4) 

definem a taxa mássica e a média logarítmica para esta abordagem. 

 

 𝑄 = 𝐾𝑔𝑙𝑜𝑏𝑎𝑙Δ𝐶𝑀𝐿 (2.3) 

 
Δ𝐶𝑀𝐿 =

(𝐻𝑌𝑒𝑛𝑡 − 𝑋) − (𝐻𝑌 − 𝑋𝑒𝑛𝑡)

ln (
𝐻𝑌𝑒𝑛𝑡 − 𝑋
𝐻𝑌 − 𝑋𝑒𝑛𝑡

)
 

(2.4) 

 

Na descrição da força motriz, percebe-se a presença do parâmetro 𝐻, o qual representa 

a constante de Henry adimensional (ou coeficiente de partição volumétrico), seguindo a Lei de 

Henry para definir a solubilidade do soluto em uma solução diluída (PENTTILÄ et al., 2011). 

Outra abordagem na literatura é a adição dos efeitos espaciais no sistema, os quais são 

importantes para melhor representar o comportamento do processo. Porcheron e Drozdz (2009) 

incluíram em seu modelo transiente e isotérmico os efeitos de difusão axial de massa para a 

fase gasosa, e acrescentaram também os efeitos radiais na fase líquida, confrontando com dados 

experimentais de um sistema em escoamento paralelo de captura de CO2 em água pura. O 

sistema de equações diferenciais parciais, descrito pelas Eqs. (2.5) à (2.9), fornecem os 

resultados dos balanços molares obtidos pelos autores, consistindo em: um balanço molar 

parcial de CO2 para o gás, eq. (2.5), um balanço molar parcial de CO2 no gás que percorre os 

poros das membranas, eq. (2.6), um balanço molar para o CO2 na fase líquida dentro dos poros 
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das membranas, eq. (2.7), o balanço molar parcial de CO2 na fase líquida (dentro das fibras), 

eq. (2.8) e um balanço molar total para o gás, eq. (2.9), o qual provém de uma restrição do 

sistema. O termo C denota a concentração; o índice 𝐴 indica o soluto (CO2); 𝑅𝑒, 𝑅𝑖 e 𝑅𝑜 são os 

raios do casco, interno da membrana e externo da membrana, respectivamente; 𝐷 indica o 

coeficiente de difusividade. 

 

 
𝜕𝐶𝐺

𝐴

𝜕𝑡
= −

𝜕𝐶𝐺
𝐴𝑣𝐺
𝜕𝑧

−
2𝑅𝑜𝜀𝑘𝐺
𝑅𝑒2 − 𝑅𝑜2

(𝐶𝐺
𝐴 − 𝐶𝑀𝐺

𝐴 ) (2.5) 

 
𝜕𝐶𝑀𝐺

𝐴

𝜕𝑡
=

2𝑅𝑜𝑘𝐺
𝑅𝑜2 − (𝑅𝑖 + 𝑒)2

(𝐶𝐺
𝐴 − 𝐶𝑀𝐺

𝐴 ) −
2(𝑅𝑖 + 𝑒)𝑘𝐿
𝑅𝑜2 − (𝑅𝑖 + 𝑒)2

(𝐻𝐶𝑀𝐺
𝐴 − 𝐶𝑀𝐿

𝐴 ) (2.6) 

 
𝜕𝐶𝑀𝐿

𝐴

𝜕𝑡
=

2(𝑅𝑖 + 𝑒)𝑘𝐿
(𝑅𝑖 + 𝑒)2 − 𝑅𝑖

2
(𝐻𝐶𝑀𝐺

𝐴 − 𝐶𝑀𝐿
𝐴 ) −

2𝑅𝑖𝐷𝐿
𝐴

((𝑅𝑖 + 𝑒)2 − 𝑅𝑖
2)𝜀

𝜕𝐶𝐿
𝐴(𝑟)

𝜕𝑟
|
𝑟=𝑅𝑖

 (2.7) 

 
𝜕𝐶𝐿

𝐴

𝜕𝑡
= −𝑣𝐿(𝑟)

𝜕𝐶𝐿
𝐴(𝑟)

𝜕𝑧
+ 𝐷𝐿

𝐴 [
𝜕2𝐶𝐿

𝐴(𝑟)

𝜕𝑟2
+
1

𝑟

𝜕𝐶𝐿
𝐴(𝑟)

𝜕𝑟
] (2.8) 

 
𝑃

𝑅𝑇

𝜕𝑣𝐺
𝜕𝑡

= −
2𝑅𝑜𝜀𝑘𝐺
𝑅𝑒
2 − 𝑅𝑜

2
(𝐶𝐺

𝐴 − 𝐶𝑀𝐺
𝐴 ) (2.9) 

 

Percebe-se que, além do trabalho citado não utilizar o conceito do coeficiente global 

de transferência de massa, ou seja, os efeitos de convecção e difusão estarem presentes em cada 

balanço separadamente, os autores levaram em consideração os efeitos do “molhamento” dos 

poros das membranas, analisando os poros parcialmente molhados, o que impacta 

significativamente a eficiência do processo, tendo em visa o sistema apresentar uma resistência 

a mais à transferência de massa (WANG et al., 2005). 

Uma abordagem transiente e bidimensional para ambas as fases foi estudada por 

Sohaib et al. (2020), onde os efeitos axiais e radiais foram considerados para separar CO2 de 

uma corrente de gás hélio (He) utilizando o líquido iônico dicianamida de 1-butil-3-

metilimidazólio ([bmim][DCA]), como solvente base. O modelo consiste em três balanços 

molares, descritos nas Eqs.s (2.10) à (2.12), representando o tubo, a membrana e o casco, 

respectivamente. 
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𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑡𝑢𝑏𝑜

𝜕𝑡
= −𝐷𝐶𝑂2−𝑡𝑢𝑏𝑜 [

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑡𝑢𝑏𝑜

𝜕𝑟
) +

𝜕2𝐶𝐶𝑂2−𝑡𝑢𝑏𝑜

𝜕𝑧2
]

− 𝑈𝑧−𝑡𝑢𝑏𝑜
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑡𝑢𝑏𝑜

𝜕𝑧
 

(2.10) 

 
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑚𝑒𝑚

𝜕𝑡
= −𝐷𝐶𝑂2−𝑚𝑒𝑚 [

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑚𝑒𝑚

𝜕𝑟
) +

𝜕2𝐶𝐶𝑂2−𝑚𝑒𝑚

𝜕𝑧2
] (2.11) 

 

𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜

𝜕𝑡
= −𝐷𝐶𝑂2−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜 [

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
(𝑟
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜

𝜕𝑟
) +

𝜕2𝐶𝐶𝑂2−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜

𝜕𝑧2
]

− 𝑈𝑧−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜
𝜕𝐶𝐶𝑂2−𝑐𝑎𝑠𝑐𝑜

𝜕𝑧
 

(2.12) 

 

Embora esta seja uma abordagem mais complexa, que leva em consideração os efeitos 

espaciais predominantes, a resolução deste modelo requer um esforço computacional maior, em 

comparação com outras propostas. 

Bonzoc et al. (2022) propõe um modelo matemático transiente, unidimensional e não-

isotérmico, para separar CO2 de uma mistura gasosa de CO2/CH4, utilizando MEA aquoso como 

solvente escoando em paralelo. A proposta consiste em dois balanços totais, três balanços 

molares parciais (um para o MEA livre no líquido e dois para o CO2 no gás e no líquido), e dois 

balanços de energia, um para cada fase. As Eqs. (2.13) à (2.19) descrevem o sistema de EDP’s. 

 

 
𝜕𝐹𝐿
𝜕𝑡

= −𝑣𝐿
𝜕𝐹𝐿
𝜕𝑧

+ 𝑣𝐿
𝐴𝐿𝑎𝑒𝑁𝐶𝑂2𝑀𝐶𝑂2

𝜌𝐿
 (2.13) 

 
𝜕𝐹𝐺
𝜕𝑡

= −𝑣𝐺
𝜕𝐹𝐺
𝜕𝑧

− 𝑣𝐺
𝐴𝐺𝑎𝑒𝑁𝐶𝑂2𝑀𝐶𝑂2

𝜌𝐺
 (2.14) 

 
𝜕𝐶𝑀𝐸𝐴
𝜕𝑡

= −𝑣𝐿
𝜕𝐶𝑀𝐸𝐴
𝜕𝑧

− 2𝑁𝑅 (2.15) 

 
𝜕𝐶𝐶𝑂2

𝐿

𝜕𝑡
= −𝑣𝐿

𝜕𝐶𝐶𝑂2
𝐿

𝜕𝑡
+ 𝑎𝑒𝑁𝐶𝑂2 − 𝑁𝑅 (2.16) 

 
𝜕𝐶𝐶𝑂2

𝐺

𝜕𝑡
= −𝑣𝐺

𝜕𝐶𝐶𝑂2
𝐺

𝜕𝑡
− 𝑎𝑒𝑁𝐶𝑂2 − 𝑁𝑅 (2.17) 
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𝜕𝑇𝐿
𝜕𝑡

= −𝑣𝐿
𝜕𝑇𝐿
𝜕𝑧

+
ℎ𝑎𝑒(𝑇𝐺 − 𝑇𝐿)

𝜌𝐿𝑐𝑝𝐿
−
Δ𝐻𝑟𝑁𝑅
𝜌𝐿𝑐𝑝𝐿

 (2.18) 

 
𝜕𝑇𝐺
𝜕𝑡

= −𝑣𝐺
𝜕𝑇𝐺
𝜕𝑧

+
ℎ𝑎𝑒(𝑇𝐺 − 𝑇𝐿)

𝜌𝐺𝑐𝑝𝐺
 (2.19) 

 

2.3 CONTROLE DE PLANTAS DE CAPTURA DE CARBONO  

 

Apesar de não serem encontrados trabalhos relacionados ao controle de plantas de 

captura de carbono (PCC) que empregam HFMC, alguns manuscritos trazem discursões 

importantes acerca das estratégias de controle de unidades de PCC por absorção, buscando 

superar as características multivariáveis, não linearidades, efeito bola de neve e grandes 

interações no processo (LUYBEN et al., 2016). Portanto, as estratégias de controle 

desempenham um papel crucial na otimização, rejeição de distúrbios e redução dos custos 

operacionais. Diversas estratégias têm sido propostas para controlar variáveis-chave em uma 

PCC, tais como a taxa de captura de carbono (%CC) e a temperatura do referverdor (𝑇𝑟𝑒𝑏), 

sendo comum manipular a vazão de amina pobre e a vazão de vapor do refervedor para 

controlar, respectivamente, a %CC e Treb (LIN et al., 2012 a). Com essa estratégia, Gaspar et 

al. (2015) introduziram perturbações abruptas, variando a vazão de vapor do refervedor, vazão 

de amina pobre e vazão de pós-combustão em até ±30%. Nittaya et al. (2014 a, b) propuseram 

três esquemas de controle sujeitos a alterações nos pontos de referência da %CC e perturbações 

nas condições de operação de pós-combustão (vazão e composição). O estudo concluiu, de 

modo comparativo, que a estratégia definida por Lin et al. (2012 a) resultou em respostas mais 

rápidas para rejeitar distúrbios e rastrear os pontos de referência do que outras duas estruturas 

de controle estudadas. 

As estratégias de controle citadas nos trabalhos anteriores se baseiam na ação de 

controle PID (proporcional-integral-derivativa) do tipo realimentação, razão, cascata e/ou 

cascata-razão, para lidar com o problema multivariável. Entretanto, essas estratégias não 

assumem restrições nas variáveis controladas e manipuladas, regulamentações ambientais, 

mensuração de distúrbios e penalidades energéticas ou econômicas (SALVINDER et al., 2019; 

ZHANG et al., 2022). Para superar esses problemas o Controle Preditivo baseado em Modelo 

(MPC) é utilizado efetivamente em sistemas de captura de CO2 (CORMOS et al., 2015; 

ZHANG et al., 2016). A maioria dos MPCs é aplicado usando modelos lineares contínuos ou 

discretos, que incluem funções de transferência, espaço de estado e modelos de média móvel 
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autorregressivo com variáveis exógenas (ARMAX) (ARCE et al., 2012; PANAHI e 

SKOGESTAD, 2012; SAHRAEI e RICARDEZ-SANDOVAL, 2014; WU et al., 2018; 

MEHLERI et al., 2019). Modelos não lineares, baseados em sistemas inteligentes ainda 

possuem poucas ou raras aplicações (ZHANG et al., 2018). 

O MPC tem se mostrado eficaz na gestão de sistemas de captura de CO2, embora 

muitos desafios permaneçam no desenvolvimento de estratégias de controle avançadas que 

considerem de maneira abrangente as complexidades do processo (HE et al., 2018). 

Recentemente, Tang & Wu (2023) propuseram um MPC inteligente de controle distribuído para 

uma unidade de PCC, apesar da relevância do trabalho, limitam-se ao uso de redes neurais sem 

características recorrentes e um algoritmo de MPC sem horizontes infinitos. Fica evidenciado 

que os trabalhos com MPC para PCC consideram os modelos de referência sem a mensuração 

dos distúrbios, variáveis de folga e/ou não consideram a tratativa da dinâmica não-linear. Neste 

trabalho, apresenta-se como contribuição a construção de controladores clássicos e preditivo, 

que assumem tais considerações, comparando-se o desempenho da estratégia de controle 

clássico PID e do controle inferencial com modelo de predição linear através de linearização 

sucessiva, ou Adapative Quadratic Dynamic Matrix Control (AQDMC). 
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3 METODOLOGIA 

 

3.1 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO HFMC ISOTÉRMICO 

 

3.1.1 Características do sistema 

 

O sistema consiste em um contator de membrana de fibra oca (HFMC), operando em 

contracorrente, como ilustrado na Figura 3.1. A corrente gasosa (gás de pós-combustão), que 

está escoando no lado do casco, é uma mistura de dióxido de carbono (CO2), nitrogênio (N2), 

enquanto a corrente líquida, que escoa no lúmen das fibras, consiste em uma solução aquosa de 

monoetanolamina (MEA) 30% (massa). Esta solução já é bastante difundida na literatura, pois 

gera bons resultados devido sua afinidade química com o CO2 (RIVERO et al., 2020; WANG 

et al., 2011). 

 

Figura 3.1 - Representação esquemática do contator de membrana utilizado 

 

Fonte: o autor 

 

3.1.1.1 Geometria e escoamento 

 

As membranas capilares apresentam uma elevada área específica, o que melhor o 

processo de transferência de massa. As unidades piloto e laboratorial estudadas por Chabanon 
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et al. (2014) e Kimball et al. (2014) foram utilizadas para a simulação - análise dinâmica e 

validação. A Tabela 3.1 define os parâmetros destas unidades. 

 

Tabela 3.1 – Parâmetros das unidades de captura 

 Parâmetro Escala lab. Escala piloto 

Módulo 

Raio interno do casco (m) 𝑟𝑠 = 6,2 × 10
−3 𝑟𝑠 = 5,25 × 10

−2 

Comprimento efetivo (m) 𝐿 = 0,30 𝐿 = 0,88 

Número de fibras (-) 𝑁𝑡 = 119 𝑁𝑡 = 8521 

Fração volumétrica (-) 𝜑 = 0,59 𝜑 = 0,648 

Área interfacial específica (m²/m³) 1331 1329 

Fibra 

Raio interno (m) 𝑟𝑖 = 2,15 × 10
−4 𝑟𝑖 = 2,15 × 10

−4 

Raio externo (m) 𝑟𝑒 = 4,35 × 10
−4 𝑟𝑒 = 4,35 × 10

−4 

Porosidade (-) 𝜀 = 0,336 𝜀 = 0,336 

Material (-) 𝑃𝑇𝐹𝐸 𝑃𝑇𝐹𝐸 

Fonte: Adaptado de Kimball et al. (2014) 

 

Os diâmetros hidráulicos foram utilizados para descrever o fluxo no lúmen e no casco, 

uma vez que a seção transversal é circular. As áreas transversais de fluxo total para as fases 

gasosa e líquida foram calculadas usando a fração volumétrica do módulo, os raios de 

membrana e o número de fibras. Dadas as vazões volumétricas de gás e líquido e as respectivas 

áreas de escoamento, as velocidades podem ser calculadas utilizando a razão entre a vazão e a 

área. A Tabela 3.2 mostra as expressões utilizadas para estimar os parâmetros utilizados. 

 

Tabela 3.2 - Expressões para cálculo de parâmetros geométricos do sistema. 

Parâmetro Expressão Unidades Referências 

Raio do casco 𝑟𝑠 = 𝑟𝑒√
𝑁𝑡
𝜑

 m Happel (1959) · 

Área transversal do 

fluxo de gás 
𝐴𝐺
𝑡 = 𝜋𝑟𝑠

2(1 − 𝜑) m² - 

Área transversal total 

do fluxo de líquido 
𝐴𝐿
𝑡 = 𝑁𝑡𝜋𝑟𝑖

2 m² - 

Diâmetro hidráulico 

externo 
𝑑𝑒𝑥𝑡
ℎ = 2𝑟𝑒 (

1 − 𝜑

𝜑
)  m Rode et al (2012) 

Diâmetro hidráulico 

interno 
𝑑𝑖𝑛𝑡
ℎ = 2𝑟𝑒 (1 −

𝛿

𝑟𝑒
) m Rode et al (2012) 

 

3.1.1.2 Principais hipóteses do modelo 
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As principais premissas do modelo (fluxo, sistema, características da membrana, 

termodinâmica, transferência de massa e cinética) estão resumidas na Tabela 3.3. 

 

Tabela 3.3 – Considerações do modelo isotérmico. 

Fluxo 
1. A configuração está em um fluxo de contracorrente. 

2. Corrente de gás no casco e líquido no lúmen. 

Restrições do 

sistema 

3. Operação em regime transiente. 

4. A queda de pressão é negligenciada para ambas as fases. 

5. Condições isotérmica. 

6. A evaporação do solvente e a condensação do gás foram 

negligenciadas. 

Membranas 7. Poros de membrana hidrofóbica parcialmente molhados. 

Termodinâmica 
8. A Lei de Henry é aplicável na interface gás-líquido. 

9. Solubilidade de N2 negligenciada. 

Transferência de 

massa 
10. Fluxo uniforme da parede ao longo das fibras. 

Reação química 11. Cinética irreversível, bimolecular e de segunda ordem. 

 

O sistema opera em fluxo de contracorrente, com temperatura constante e queda de 

pressão desprezível, como abordado por vários trabalhos na literatura. (PORCHERON e 

DROZDZ, 2009; BOUCIF et al., 2011; RODE et al., 2012; ZAIDIZA et al., 2014; FARJAMI 

et al., 2015; PAKŠIOVÁ et al., 2016; NAKHIJIRI et al., 2018). As mudanças na concentração 

de CO2 nas correntes de gás e líquido não afetam suas propriedades, mantendo a vazão 

constante ao longo do processo. Wang et al. (2005) e Keshavarz et al. (2008) analisaram o efeito 

do molhamento dos poros, e concluíram que, dependendo da pressão do líquido, esta fase 

poderia entrar nos poros, aumentando a resistência à transferência de massa, mesmo em uma 

porcentagem muito pequena de molhamento. Neste trabalho, o molhamento da membrana foi 

fixado em 5%, o que mostrou se encaixar neste sistema. Considerando a alta afinidade do 

solvente com o CO2, a solubilidade do N2 foi negligenciada (ZAIDIZA et al. 2016). 

 

3.1.2 Desenvolvimento do modelo 

 

3.1.2.1 Equações de balanço molar parcial 

 

Seguindo a proposta de Bonzoc et al. (2022), onde considera-se apenas a velocidade 

axial (coordenadas cilíndricas), descrevendo o fluxo molar pelo coeficiente de transferência de 



25 
 

massa global e negligenciando a taxa de reação, o balanço molar para o CO2 na fase gasosa é 

dado pela Eq. (3.1). 

 

 
𝜕𝐶𝐺

𝐴

𝜕𝑡
= −𝑣𝐺

𝜕𝐶𝐺
𝐴

𝜕𝑧
− 𝑎𝑖𝐸𝐾𝑂𝑉(𝐶𝐺

𝐴 − 𝐶𝐿
𝐴/𝑚) (3.1) 

 

onde 𝐶 é a concentração molar do componente (mol/m3), o sobrescrito 𝐴 representa o soluto 

(CO2), 𝐾𝑂𝑉 representa o coeficiente global de transferência de massa (m/s), o termo 𝑎𝑖 é a área 

interfacial específica (m2/m3), 𝐸 é o fator de aumento, 𝑚 é o coeficiente de partição volumétrico, 

𝑣 é a velocidade do fluido (m/s), e os subscritos 𝐺 e 𝐿 indicam as fases gasosa e líquida, 

respectivamente. 

Para a fase líquida, o balanço molar é semelhante ao anterior, porém o termo reação 

não é negligenciado, e o fluxo molar do CO2 é positivo. Assim, considerando um fluxo em 

contracorrente, a equação pode ser expressa pela eq. (3.2): 

 

 
𝜕𝐶𝐿

𝐴

𝜕𝑡
= 𝑣𝐿

𝜕𝐶𝐿
𝐴

𝜕𝑧
+ 𝑎𝑖𝐸𝐾𝑂𝑉(𝐶𝐺

𝐴 − 𝐶𝐿
𝐴/𝑚) + 𝑅𝐴

′′′ (3.2) 

 

Onde 𝑅𝐴
′′′ representa a taxa de consumo de CO2 por reação química na fase líquida. 

O consumo de CO2 pela reação química depende também da concentração de MEA no 

líquido. Assim, uma equação para definir a concentração do segundo reagente é necessária, e 

ela pode ser expressa da seguinte forma: 

 

 
𝜕𝐶𝐿

𝐵

𝜕𝑡
= 𝑣𝐿

𝜕𝐶𝐿
𝐵

𝜕𝑧
+ 𝑅𝐵

′′′ (3.3) 

 

onde 𝐵 denota o MEA livre na solução aquosa. 

 

3.1.2.2 Transferência de massa 

 

A teoria do duplo-filme foi aplicada ao sistema para modelar a transferência de massa, 

a qual é descrita pelo conceito de resistências em série, e o coeficiente global de transferência 

de massa é dado pela equação abaixo (MAVROUDI et al. 2006; RIVERO et al 2020; BONZOC 

et al., 2022):  
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1

𝐾𝑂𝑉
=
1

𝑘𝐺
+
1 − 𝑒𝑝

𝑘𝑚,𝐺
+

𝑒𝑝

𝑚𝑘𝑚,𝐿
+

1

𝑚𝑘𝐿
 (3.4) 

 

onde 𝑒𝑝 é a razão de molhamento (a fração do volume molhado nos poros) e 𝑘 representa o 

coeficiente de transferência de massa em cada fase. A Figura 3.2 apresenta o esquema das 

resistências à transferência de massa em série. 

 

Figura 3.2 – Representação das resistências em série 

 

Fonte: Adaptado de Rivero et al. (2020) 

 

A lei de Henry foi aplicada para descrever o equilíbrio na interface gás-líquido, e a 

concentração de CO2 na superfície interna das fibras é função do coeficiente de partição 

volumétrica líquido-gás (𝑚), que é definido pelo inverso da constante de Henry adimensional 

para CO2 na solução de MEA da seguinte forma: 

 

 𝑚 =
𝑅𝑇

𝐻𝐴
 (3.5) 

 

Os coeficientes de transferência de massa para as fases foram calculados usando o 

número de Sherwood dado a partir de diferentes abordagens da equação de Graetz 

(SKELLAND 1974; MIYATAKE e IWASHITA 1991; GABELMAN e HWANG 1999; BAO 

e LIPSCOMB 2002a, 2002b; ZAIDIZA et al., 2016). Rode et al. (2012) analisa a aplicabilidade 

deste método para estimar o número de Sherwood local através de uma matriz cilíndrica e, 

consequentemente, o coeficiente de transferência de massa local para o gás, e conclui que 
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também é adequado, considerando um fluxo laminar e uniforme através da membrana. Esses 

pressupostos também são utilizados por Zaidiza et al. (2014, 2015, 2016, 2017). 

Os números de Sherwood (𝑆ℎ) e Graetz (𝐺𝑧) para uma espécie 𝑖 nas fases gasosa e 

líquida são correlacionados pelas equações (3.6) e (3.7), respectivamente, e definidos pelas 

equações (3.8) e (3.9) para um fluido 𝐹. 

 

 𝑆ℎ𝐺 = (4.36
3 + 1.33(𝐺𝑧𝐺

−1))
1/3

 (3.6) 

 𝑆ℎ𝐿 = 1.62𝐺𝑧𝐿
−1/3

 (3.7) 

 𝐺𝑧𝐹 =
𝐷𝑖,𝐹𝑧

𝑣𝐹𝑑ℎ
2 (3.8) 

 𝑆ℎ𝐹 =
𝑘𝐹𝑑ℎ
𝐷𝑗,𝐹

 (3.9) 

 

Para a membrana, os coeficientes foram estimados utilizando-se o conceito proposto 

por Kreulen et al (1993), considerando também a operação parcialmente molhada. A equação 

usada para calcular os coeficientes de membrana para um componente 𝑖 em um fluido 𝐹 segue 

abaixo. 

 

 𝑘𝑚,𝐹 =
𝐷𝑖,𝐹
𝛿
(
𝜀

𝜏
) (3.10) 

 

onde 𝐷𝑖,𝐹 é o coeficiente de difusividade, 𝛿 é a espessura da membrana, 𝜀 é a porosidade e 𝜏 é 

a tortuosidade da membrana. 

Para monitorar o CO2 absorvido, a razão de captura percentual (Θ) foi definida como 

a razão entre a quantidade absorvida de soluto e a quantidade na entrada do absorvedor. Em 

termos das frações molares do soluto, a razão de captura pode ser calculada pela eq. (3.11). 

 

 Θ =
𝑦𝐴
𝑒𝑛𝑡 − 𝑦𝐴

𝑠𝑎𝑖

𝑦𝐴
𝑒𝑛𝑡 100% (3.11) 

 

A quantidade de CO2 na fase líquida é frequentemente descrita pelo seu carregamento 

no solvente, que pode ser estimado, utilizando-se a estequiometria de reação (RODE et al. 

2012), pela eq. (3.12): 

 

 𝛼 = 0.5 −
𝐶𝐿
𝐵𝑀𝑀𝐸𝐴

2𝑤𝑀𝐸𝐴𝜌𝐿
 (3.12) 
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onde 𝑀𝑀𝐸𝐴 é a massa molar do MEA, 𝑤𝑀𝐸𝐴 é a fração mássica de MEA na solução e 𝜌𝐿 é a 

massa específica da solução. 

 

3.1.2.3 Cinética 

 

Uma vez que a reação química entre CO2 e alcanolaminas é frequentemente 

cineticamente controlada, a cinética global da reação é considerada irreversível e com 

características de segunda ordem (HIKITA et al., 1977; DANCKWERTS, 1978). Assim, 

ocorrendo na fase líquida, a expressão e a cinética são dadas pelas equações (3.12) e (3.13). 

 

 𝐴 + 2𝐵 → 𝐵2𝐴 (3.12) 

 𝑅𝐴
′′′ = −𝑘𝑟𝐶𝐿

𝐴𝐶𝐿
𝐵 (3.13) 

 

onde 𝑘𝑟 é a constante cinética (m3 s-1 mol-1). 

De acordo com a estequiometria, a taxa de consumo de MEA livre é: 

 

 𝑅𝐵
′′′ = 2𝑅𝐴

′′′ = −2𝑘𝑟𝐶𝐿
𝐴𝐶𝐿

𝐵 (3.14) 

 

O número de Hatta (𝐻𝑎) e o fator de aumento assintótico (ou limitante) foram 

utilizados para definir o regime da reação química no sistema, e são calculados pelas equações 

(3.15) e (3.16): 

 

 
𝐻𝑎 =

√𝐷𝐴,𝐿𝑘𝑟𝐶𝐿
𝐵

𝑘𝐿
 

(3.15) 

 𝐸∞ = (1 +
𝐶𝐿
𝐵𝐷𝐵,𝐿

2𝑚𝐶𝑀
𝐴𝐷𝐴,𝐿

) (3.16) 

 

onde 𝐷𝐴,𝐿 e 𝐷𝐵,𝐿 são os coeficientes de difusão para o CO2 e MEA, respectivamente, na solução 

aquosa. Os tipos de regime e sua relação com os números adimensionais mencionados são 

mostrados na Tabela 3.4 (LEVENSPIEL, 1999). 

 

Tabela 3.4 - Definição do regime de reação 

Regime de reação Relação 

Reação de pseudo primeira ordem pela interface 

gás-líquido (reação está limitando o processo)  
𝐸∞ > 5𝐻𝑎 
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Reação rápida de segunda ordem (a transferência 

de massa está limitando parcialmente o processo) 
5𝐸∞ > 𝐻𝑎 >

𝐸∞
5

 

Reação instantânea no filme (a transferência de 

massa está limitando o processo) 
𝐸∞ <

𝐻𝑎

5
 

Fonte: Adaptado de Levenspiel (1999) 

Portanto, o fator de aumento (𝐸) pode ser calculado, seguindo a correlação de Porter 

(1966), pelas equações (3.17) e (3.18). 

 

 𝛼1  = √(
𝐷𝐴,𝐿
𝐷𝐵,𝐿

)  + √(
𝐷𝐴,𝐿
𝐷𝐵,𝐿

)(
𝐶𝐿
𝐵

2𝑚𝐶𝐺
𝐴) (3.17) 

 𝐸 =  1 + (𝛼1 − 1) [1 − exp (−
𝐻𝑎 − 1

𝛼1 − 1
)] (3.18) 

  

3.1.2 Solução numérica e parâmetros de validação 

 

Para a resolução de equações diferenciais parciais (EDPs), o método de linhas (MOL) 

foi escolhido pela facilidade na implementação dos demais algoritmos de controle utilizados, 

transformando o sistema EDP em um sistema de equações diferenciais ordinárias (EDOs) de 

primeira ordem (VANDE WOUWER et al., 2001). O domínio espacial unidimensional foi 

discretizado e um espaço de composição foi definido em cada nó. As derivadas espaciais foram 

aproximadas por um esquema de diferenças finitas. O sistema EDOs foi implementado no 

software Python e resolvido pela função interna odeint, uma ferramenta do pacote 

scipy.integrate. O procedimento numérico está descrito no fluxograma da Figura 3.3, e as 

condições de contorno e iniciais são definidas na Tabela 3.5. 

 

Figura 3.3 – Fluxograma de resolução 
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Tabela 3.5 – Condições iniciais e de contorno. 

𝑡 = 0 

𝐶𝐺
𝐴 = 𝐶𝐺,0

𝐴  

for 0 ≤ 𝑧 ≤ 𝐿 𝐶𝐿
𝐴 = 𝐶𝐿,0

𝐴  

𝐶𝐿
𝐵 = 𝐶𝐿,0

𝐵  

𝑧 = 0 𝐶𝐺
𝐴 = 𝐶𝐺,0

𝐴  

for 0 < 𝑡 < ∞ 
𝑧 = 𝐿 

𝐶𝐿
𝐴 = 𝐶𝐿,0

𝐴  

𝐶𝐿
𝐵 = 𝐶𝐿,0

𝐵  

 

Na Tabela 3.5, o subscrito 0 indica os valores no lado da entrada ou na condição inicial, 

pois foram considerados iguais para ambos os casos. 

Vários trabalhos na literatura, utilizando diferentes abordagens, solventes e 

conFigurações já foram validados com dados experimentais (WANG et al. 2005; ZHANG et 

al. 2006; ZAIDIZA et al. 2015; ZAIDIZA et al. 2016; SOHAIB et al. 2020). Todos esses 

estudos não tratam de validação em regime transiente, devido à falta de dados transientes em 

escala piloto ou mesmo em escala laboratorial na literatura. Embora este trabalho também não 

valide o comportamento dinâmico, uma validação em estado estacionário foi realizada 

utilizando os dados em escala laboratorial de Kimball et al. (2014), para um sistema de captura 

de CO2 pós-combustão por solução MEA. Além disso, especificações de planta piloto de uma 

unidade estudada por Chanabon et al. (2014) e Kimball et al. (2014) foram utilizados para 
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realizar as simulações e analisar o comportamento transitório. As especificações em escala 

laboratorial e piloto estão resumidas na Tabela 3.1. 

A correlações dos parâmetros utilizados na simulação estão descritos na Tabela 3.6. 

 

Tabela 3.6 – Correlações e parâmetros 

Parâmetros Expressão Unidade Referência 

Constante de 

Henry para o CO2 

na solução de 

MEA 

𝐻𝐴 = 𝐻𝑁2𝑂,𝑀𝐸𝐴 (
𝐻𝐴,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝐻𝑁2𝑂,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟

) 

𝐻𝑖,𝑗 = exp (𝐶1 +
𝐶2
𝑇
+ 𝐶3 ln 𝑇 + 𝐶4𝑇) 

 𝑖: CO2, N2 

𝑗: H2O, MEA 30% (massa)  

Pa.m3mol-1 

Ma’mun 

and 

Svendsen 

(2009) 

Coeficiente de 

difusividade do 

CO2 no gás 

𝐷𝐴,𝐺 = (∑
𝑦𝑖
𝐷𝐴,𝑖

𝑖

)

−1

; 

𝐷𝐴,𝑖 =
0.00143𝑇1.75

𝑃𝑀𝐴,𝑖
1/2
[(∑𝜈)𝐴

1/3
+ (∑𝜈)𝑖

1/3
]
2 ; 

𝑀𝐴,𝑖 = 2(
1

𝑀𝐴
+
1

𝑀𝑖
)
−1

 

𝑖: N2, O2, H2O 

m2s-1 Poling et 

al. (2001) 

Densidade da 

solução de MEA 

𝜌𝐿

=
∑ 𝑥𝑖𝑀𝑖𝑖

∑ (𝑥𝑖𝑉̂𝑖𝑖 ) + 𝑥𝑖=1𝑥𝑖=2𝑉̂∗ + 𝑥𝑖=1𝑥𝑖=3𝑉̂∗∗
 

𝑖: MEA, H2O, CO2 

10-3 kg.m-3 Weiland et 

al. (1998) 

Concentração 

inicial de MEA 
𝐶𝐿,0
𝐵 =

𝑤𝑀𝐸𝐴𝜌𝐿
𝑀𝑀𝐸𝐴

 mol.m-3 - 

Viscosidade da 

solução de MEA 
𝜇𝐿 = exp [0.16𝐶𝐿,0

𝐵 + 19.1 exp (−
298.3

𝑇
)] Pa.s 

Marceiras 

et al. 

(2008) 

Coeficiente de 

difusividade do 

CO2 na solução 

𝐷𝐴,𝐿 = 𝐷𝐴,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 (
𝜇𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝜇𝐿

)
0.8

 m2s-1 

Versteeg 

and Van 

Swaaij 

(1988) 

Coeficiente de 

difusividade do 

MEA na solução 

𝐷𝐵,𝐿 = exp (−13.275 −
2198.3

𝑇

− 7.8142 × 10−5𝐶𝐿,0
𝐵 ) 

m2s-1 Snijder et 

al (1993) 

Constante cinética 𝑘𝑟 = 4.4 × 10
8 exp (−

5400

𝑇
) m3mol-1s-1 

Versteeg et 

al. (1996) 
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3.2 MODELAGEM E SIMULAÇÃO DO HFMC NÃO ISOTÉRMICO E DEMAIS 

EQUIPAMENTOS 

 

O propósito deste capítulo é modelar e simular uma unidade de captura de CO2, 

levando em consideração os efeitos isotérmicos do sistema e o comportamento de outros 

equipamentos necessários em uma unidade física. A Figura 3.4 apresenta um esquema de uma 

planta convencional de captura de CO2 de pós-combustão por absorção. 

 

Figura 3.4 – Fluxograma de absorção convencional de CO2 

 

Fonte: Adaptado de Jayarathna et al. (2013) 

 

Uma planta convencional de captura de CO2 por torres de absorção possui alguns 

equipamentos que são comuns a outros tipos de processos de captura. Ao realizar a substituição 

das torres de absorção e stripping por contatores de membrana de fibra oca, tem-se uma unidade 

completa de captura de CO2 através de contatores de membranas.  

O presente capítulo desenvolve o modelo matemático de parte de uma planta de 

captura por contatores. A Figura 3.5 ilustra o fluxograma considerado com os equipamentos a 

serem modelados e simulados neste processo: um HFMC para promover a absorção, um 

trocador de calor fluido de processo / fluido de processo (P/P) que utiliza a corrente de solvente 

rico em CO2 para resfriar a corrente que retorna do processo desabsorção, e um tanque de 

solvente para ajuste de concentração e temperatura da corrente de entrada do solvente. 
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Figura 3.5 – Parte de uma planta de captura de CO2 por membranas 

 

Fonte: o autor 

 

3.2.1 HFMC não-isotérmico 

 

Semelhantemente ao capítulo anterior, o sistema apresenta as mesmas características: 

uma corrente gasosa simulando pós combustão (CO2/N2) escoando no lado do casco em 

contracorrente com uma solução aquosa de MEA 30% (m/m) que escoa dentro das fibras, em 

um HFMC de escala piloto conforme a Tabela 1 (CHABANON et al., 2014; KIMBALL et al., 

2014). 

As considerações para o desenvolvimento do modelo estão sintetizadas na Tabela 3.7. 

 

Tabela 3.7 – Considerações do modelo não-isotérmico. 

Restrições do 

sistema 

12. Operação em regime transiente. 

13. A queda de pressão é negligenciada para ambas as fases. 

14. Condições adiabáticas para o ambiente. 

15. A evaporação do solvente e a condensação do gás foram 

negligenciadas. 

Membranas 16. Poros de membrana hidrofóbica parcialmente molhados. 

Termodinâmica 
17. A Lei de Henry é aplicável na interface gás-líquido. 

18. Solubilidade de N2 negligenciada. 

Reação química 19. Reação global reversível, bimolecular e de segunda ordem. 
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A literatura mostra que a influência da queda de pressão é mínima para sistemas com 

configurações de fração de volume de fibras (𝜑) de aproximadamente 0,60 (ZAIDIZA et al., 

2014); portanto, os efeitos da queda de pressão no sistema estudado não foram considerados. 

Para um sistema de absorção por membrana, o modelo não isotérmico é geralmente considerado 

em regime adiabático, permitindo a troca térmica entre os fluidos do processo (fases líquida e 

gasosa) atravessando a membrana, todavia sem transferir ou receber calor do ambiente externo 

(RONGWONG et al., 2013; ZAIDIZA et al., 2015, 2016, 2017). Apesar da variação na 

temperatura do sistema, a evaporação do solvente e condensação do gás foram desconsiderados. 

Como discutido anteriormente sobre a influência do molhamento dos poros da membrana, o 

processo considerou o molhamento parcial dos poros.   

 

3.2.1.1 Equações de balanço 

 

Tomando como base o modelo apresentado por Bonzoc et al. (2022), os balanços 

molares parciais para o CO2 nas fases gasosa e líquida, e para o MEA livre na fase líquida, 

escoando em contracorrente, seguem conforme as Eqs. (3.19) à (3.21), respectivamente, onde 

foram considerados o termo de acúmulo e a dispersão no eixo axial em 𝑧. 

 

 
𝜕𝐶𝐺

𝐶𝑂2

𝜕𝑡
= −𝑣𝐺

𝜕𝐶𝐺
𝐶𝑂2

𝜕𝑧
− 𝑎𝑖𝐸𝐾𝑂𝑉(𝐶𝐺

𝐶𝑂2 − 𝐶𝐿
𝐶𝑂2/𝑚) (3.19) 

 
𝜕𝐶𝐿

𝐶𝑂2

𝜕𝑡
= 𝑣𝐿

𝜕𝐶𝐿
𝐶𝑂2

𝜕𝑧
+ 𝑎𝑖𝐸𝐾𝑂𝑉(𝐶𝐺

𝐶𝑂2 − 𝐶𝐿
𝐶𝑂2/𝑚) + 𝑅𝐶𝑂2

′′′  (3.20) 

 
𝜕𝐶𝐿

𝑗

𝜕𝑡
= 𝑣𝐿

𝜕𝐶𝐿
𝑗

𝜕𝑧
+ 𝑅𝑗

′′′ (3.21) 

 

onde o termo 𝐶 representa a concentração molar (mol/m3), 𝑣 é a velocidade (m/s), 𝑎𝑖 é a área 

interfacial específica, 𝐸 é o fator de aumento, 𝐾𝑂𝑉 indica o coeficiente global de transferência 

de massa, 𝑚 representa o coeficiente de partição volumétrico (adimensional), 𝑅′′′ é a taxa de 

reação química (mol.m-3s-1), os subscritos 𝐺 e 𝐿 representam os fluidos gasoso e líquido e o 

índice 𝑗 indica os demais espécies que estão presentes na reação química: MEA livre em 

solução, carbamato (MEACOO-) e MEA protonado (MEAH+). A cinética química será descrita 

posteriormente. 

As equações resultantes dos balanços de energia do sistema para as fases gasosa e 

líquida são descritos pelas Eqs. (3.22) e (3.23), respectivamente, seguindo uma abordagem 

transiente e unidimensional em 𝑧. 
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𝜕𝑇𝐺
𝜕𝑡

= −𝑣𝐺
𝜕𝑇𝐺
𝜕𝑧

−
𝑈𝑎𝑖(𝑇𝐺 − 𝑇𝐿)

𝜌𝑔𝑐𝑝𝐺
 (3.22) 

 
𝜕𝑇𝐿
𝜕𝑡

= 𝑣𝐿 
𝜕𝑇𝐿
𝜕𝑧

+
𝑈𝑎𝑖(𝑇𝐺 − 𝑇𝐿)

𝜌𝐿𝑐𝑝𝐿
−
Δ𝐻𝑟𝑅𝐴

′′′

𝜌𝐿𝑐𝑝𝐿
 (3.23) 

 

em que 𝑇 representa a temperatura (K), 𝑈 é o coeficiente global de transferência de calor (W.m-

2K-1), 𝜌 é a massa específica (kg/m3), 𝑐𝑝 é o calor específico (J.kg-1K-1) e Δ𝐻𝑟 é o calor de 

absorção reativa gerado (J/mol). 

 

3.2.1.2 Transferência de massa 

 

A transferência de massa para este sistema se dá de maneira idêntica à descrita no 

capítulo anterior, utilizando o conceito do duplo filme e resistências em série para calcular os 

coeficientes de transferência de massa. O número de Graetz (𝐺𝑧) foi adotado para o cálculo do 

número de Sherwood (𝑆ℎ), e a difusividade efetiva define os coeficientes de transferência de 

massa na membrana. As Eqs. (3.24) à (3.29) descrevem os parâmetros para o cálculo de cada 

coeficiente. 

 

 
1

𝐾𝑂𝑉
=
1

𝑘𝐺
+
1 − 𝑒𝑝

𝑘𝑚,𝐺
+

𝑒𝑝

𝑚𝑘𝑚,𝐿
+

1

𝑚𝑘𝐿
 (3.24) 

 𝑆ℎ𝐺 = (4.36
3 + 1.33(𝐺𝑧𝐺

−1))
1/3

 (3.25) 

 𝑆ℎ𝐿 = 1.62𝐺𝑧𝐿
−1/3

 (3.26) 

 𝐺𝑧𝐹 =
𝐷𝑖,𝐹𝑧

𝑣𝐹𝑑ℎ
2 (3.27) 

 𝑆ℎ𝐹 =
𝑘𝐹𝑑ℎ
𝐷𝑗,𝐹

 (3.28) 

 𝑘𝑚,𝐹 =
𝐷𝑖,𝐹
𝛿
(
𝜀

𝜏
) (3.29) 

 

Sendo a Lei de Henry também aplicada a este sistema, o coeficiente de partição 

volumétrico, utilizado para descrever o equilíbrio termodinâmico na interface líquido-gás, pode 

ser calculado através do inverso da constante de Henry adimensional para o CO2 na solução 

aquosa de MEA 30%, conforme a Eq. (3.30). 

 

 𝑚 =
𝑅𝑇

𝐻𝐶𝑂2
 (3.30) 
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3.2.1.3 Transferência de calor 

 

O conceito de resistências em série, consequentemente, o cálculo de um coeficiente 

global de transferência de calor (𝑈𝑂𝑉) pode ser aplicado a este sistema. Este trabalho descreve 

uma abordagem similar ao cálculo de 𝐾𝑂𝑉 para o cálculo de 𝑈𝑂𝑉 para um sistema com poros 

parcialmente molhados, utilizando a fração de molhamento (𝑒𝑝) para ponderar a contribuição 

das resistências à troca de calor das partes molhada e não molhada dos poros da membrana, 

como demonstra a Eq. (3.31). 

 

 
1

𝑈𝑂𝑉
=
1

ℎ𝐺
+
1 − 𝑒𝑝

ℎ𝑀,𝐺
+
𝑒𝑝

ℎ𝑀,𝐿
+
1

ℎ𝐿
 (3.31) 

 

A analogia de Chilton-Colburn correlaciona o coeficiente de transferência de massa 

com o coeficiente de transferência de calor (JOHNSON et al., 2003). Havendo calculado o 

coeficiente de transferência de massa da fase gasosa (𝑘𝐺), é possível calcular o coeficiente de 

transferência de calor do gás (RONGWONG et al., 2013), conforme a Eq. (3.32): 

 

 ℎ𝐺 = 𝑘𝐺 (
𝜌𝐺𝑐𝑝𝐺𝜆𝐺

2

𝐷𝐶𝑂2,𝐺
2 ) (3.32) 

 

onde 𝜆𝐺 é a condutividade térmica do gás e 𝐷𝐶𝑂2,𝐺 é o coeficiente de difusividade do CO2 na 

fase gasosa. 

Para a fase líquida, a correlação de Hausen é a mais indicada para o cálculo do 

coeficiente de transferência de calor (ZHANG e HUANG, 2011; HONGWONG et al, 2013). 

Tal correlação é descrita na Eq. (3.33): 

 

 ℎ𝐿 =
𝜆𝐿
𝑑𝑖
(3.658 +

0.085 (
𝑅𝑒𝑃𝑟𝑑𝑖
𝑍 )

1 + 0.047 (
𝑅𝑒𝑃𝑟𝑑𝑖
𝑍 )

0.067 (
𝜂𝐵
𝜂𝑀𝐿

)
0.14

 ) (3.33) 

 

em que 𝜆𝐿 é a condutividade térmica do líquido, 𝑑𝑖 é o diâmetro interno das membranas, 𝑅𝑒 e 

𝑃𝑟 representam os números de Reynolds e de Prandtl, e 𝜂𝐵 e 𝜂𝑀𝐿 representam a viscosidade 

cinemática no seio da fase líquida e na superfície interna da membrana, respectivamente. 

Para as membranas, os coeficientes de troca de calor para cada fase 𝐹 nos poros da 

membrana podem ser estimados através da Eq. (3.34) (SCHOFIELD et al., 1987; JOHNSON 

et al., 2003; RONGWONG et al., 2013): 
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 ℎ𝑀,𝐹 =
𝜀𝜆𝐹 + (1 − 𝜀)𝜆𝑀

𝛿
 (3.34) 

 

onde 𝜀 é a porosidade da membrana, 𝜆𝑀 é a condutividade térmica do material da membrana e 

𝛿 é a espessura da membrana. 

 

3.2.1.4 Cinética química 

 

 A equação de reação química resultante controlada cineticamente apresentada por 

Zaidiza et al. (2016) foi utilizada neste trabalho, abordagem na qual utiliza o mecanismo 

termolecular para descrever a cinética de sistemas com aminas primárias parcialmente 

carregadas de CO2 (PLAZA et al., 2009). A equação estequiométrica, lei de velocidade e 

equações das constantes cinéticas direta (𝑘𝑟) e reversa (𝑘−𝑟) estão descritas nas Eqs. (3.35) à 

(3.38). 

 

 𝐶𝑂2 +𝑀𝐸𝐴
𝑘𝑟
⇌
𝑘−𝑟

𝑀𝐸𝐴𝐶𝑂𝑂− +𝑀𝐸𝐴𝐻+ (3.35) 

 𝑅𝐶𝑂2
′′′ = 𝑘𝑟𝐶𝐶𝑂2𝐶𝑀𝐸𝐴

2 − 𝑘−𝑟𝐶𝑀𝐸𝐴𝐶𝑂𝑂−𝐶𝑀𝐸𝐴+ (3.36) 

 𝑘𝑟 = 5,310 × 10
3 exp [−

14610

𝑅
(
1

𝑇
−

1

298
)] (3.37) 

 𝑘−𝑟 = 475 exp [−
102740

𝑅
 (
1

𝑇
−

1

298
)] (3.38) 

 

Para incluir os efeitos cinéticos da reação na transferência de massa, o fator de aumento 

foi utilizado como incremento no cálculo das resistências, o qual foi definido utilizando a 

proposta de DeCoursey (1974) para uma reação química reversível entre CO2 e MEA, de acordo 

com a Eq. (3.39), tomando como parâmetros o módulo de Hatta (𝐻𝑎), descrito pela Eq. (3.40), 

e o fator de aumento limitante (𝐸∞), conforme a Eq. (3.41). 

 

 𝐸 =
−𝐻𝑎2

2(𝐸∞ − 1)
+ √

𝐻𝑎4

4(𝐸∞ − 1)2
+
𝐸∞𝐻𝑎2

(𝐸∞ − 1)
+ 1 (3.39) 

 
𝐻𝑎 =

√𝐷𝐶𝑂2,𝐿𝑘𝑟𝐶𝐿
𝑀𝐸𝐴

𝑘𝐿
 

(3.40) 

 𝐸∞ = (1 +
𝐶𝐿
𝑀𝐸𝐴𝐷𝑀𝐸𝐴,𝐿

2𝑚𝐶𝐺
𝐶𝑂2𝐷𝐶𝑂2,𝐿

)(
𝐷𝐶𝑂2,𝐿

𝐷𝑀𝐸𝐴,𝐿
)

1/3

 (3.41) 
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3.2.2 Trocador de calor 

 

O trocador de calor utilizado no processo se utiliza na corrente de solvente rico em 

CO2 que emerge do HFMC para resfriar a corrente de solvente que retorna do processo de 

recuperação à uma temperatura significativamente mais elevada em relação à primeira, devido 

ao processo de recuperação demandar temperaturas superiores, seja em um sistema 

convencional, através de uma torre de stripping, onde é utilizada uma variação energética para 

separação, ou até mesmo em um módulo de membranas de fibra oca, onde a recuperação é 

efetuada através de um gás de arraste, geralmente vapor dágua (ZAIDIZA et al., 2017). 

O modelo do trocador de calor baseia-se no proposto por Jayarathna et al. (2013) para 

uma planta convencional de captura, em que dois balanços de energia são apresentados, um 

para cada fluido de processo na unidade. As Eqs. (3.42) e (3.43) descrevem as equações de 

balanço para a corrente de solvente rico (fluido frio) e de solvente recuperado (fluido quente), 

respectivamente. 

 

 
𝑑𝑇𝐶2

𝑑𝑡
=
𝐹𝐿
𝑐

𝑉𝑐
(𝑇𝑐1 − 𝑇𝐶2) +

𝑈𝐴𝐻𝑋Δ𝑇𝑀𝐿
𝜌𝐿
𝑐𝑐𝑝𝐿
𝑐 𝑉𝑐

 (3.41) 

 
𝑑𝑇ℎ2

𝑑𝑡
=
𝐹𝐿
ℎ

𝑉ℎ
(𝑇ℎ1 − 𝑇ℎ2) −

𝑈𝐴𝐻𝑋Δ𝑇𝑀𝐿

𝜌𝐿
ℎ𝑐𝑝𝐿
ℎ 𝑉ℎ

 (3.43) 

 

onde 𝑇 é a temperatura (K), 𝐹 é a vazão volumétrica da corrente (m3/s), 𝑉 é o volume disponível 

para cada corrente, 𝑈 é o coeficiente global de transferência de calor do trocador, 𝐴𝐻𝑋 é a área 

disponível para troca térmica, Δ𝑇𝑀𝐿 é a média logarítmica das diferenças de temperatura (K), 

𝜌𝐿  os índices 𝑐 e ℎ representam os fluidos frio e quente e os índices 1 e 2 denotam a entrada e 

a saída do trocador de calor, respectivamente. A média logarítmica das diferenças de 

temperatura é dada pela Eq. (3.44), para um escoamento em contracorrente no sistema. 

 

 Δ𝑇𝑀𝐿 =
(𝑇ℎ1 − 𝑇𝐶2) − (𝑇ℎ2 − 𝑇𝐶1)

ln (
𝑇ℎ1 − 𝑇𝐶2

𝑇ℎ2 − 𝑇𝐶1
)

 (3.44) 

 

3.2.3 Tanque de solvente 

 

Levando em consideração as variações na concentração de MEA na corrente de 

solvente ao decorrer do processo, como também a necessidade do ajuste da temperatura na 

corrente de entrada do solvente no HFMC de absorção, torna-se necessário uma unidade para a 
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regulagem destas variáveis. O tanque de solvente, ou tanque tampão (tradução direta de buffer 

tank), foi considerado como equipamento ideal para este processo, em que uma corrente para 

ajuste da concentração do solvente (make-up) é inserida e a temperatura pode ser ajustada 

através de uma carga térmica introduzida no processo através de uma serpentina no tanque 

(RODRIGUEZ et al., 2014; CORMOS et al., 2019). 

Jayarathna et al. (2013) apresenta as equações do modelo de um buffer tank, as quais 

consistem em um balanço de massa para determinação do nível, um balanço molar para 

descrever o comportamento das concentrações molares das espécies envolvidas no sistema e 

um balanço de energia para o cálculo da temperatura do tanque, e, consequentemente, da 

corrente de saída (considerando um sistema perfeitamente agitado), conforme as Eqs. (3.45) e 

(3.46), simultaneamente. Todas as variáveis do tanque são referentes à fase líquida, tendo em 

vista que a fase vapor não é de interesse deste processo. 

 

 
𝑑𝐶𝐵𝑇

𝑗

𝑑𝑡
=

1

𝐴𝐵𝑇𝐻𝐵𝑇
(𝑁̇𝑗,𝐵𝑇 + 𝐴𝐵𝑇𝐻𝐵𝑇𝑅𝑗

′′′ −
𝐶𝐵𝑇
𝑗
𝑚̇𝑒𝑛𝑡
𝐵𝑇

𝜌𝐿
𝐵𝑇 ) (3.45) 

 
𝑑𝑇𝐵𝑇
𝑑𝑡

=
∑ (𝑁̇𝑗,𝐵𝑇𝑐𝑝,𝑗

𝑒𝑛𝑡)𝑗 (𝑇𝐵𝑇
𝑒𝑛𝑡 − 𝑇𝐵𝑇)

∑ (𝐶𝐵𝑇
𝑗
𝑉𝐵𝑇𝑐𝑝,𝑗)𝑗

−
∑((−Δ𝐻𝑟)𝑟𝑚)

∑ (𝐶𝐵𝑇
𝑗
𝑐𝑝,𝑗)𝑗

−
𝑄𝐵𝑇

∑ (𝐶𝐵𝑇
𝑗
𝑉𝐵𝑇𝑐𝑝,𝑗)𝑗

 (3.46) 

 

3.2.4 Solução numérica e parâmetros 

 

Toda a solução das equações diferenciais e algébricas apresentadas no modelo da 

planta foram solucionadas no ambiente Matlab® 2024a. 

O sistema de equações diferenciais parciais do HFMC foi solucionado utilizando o 

método de linhas, em que o sistema de equações diferenciais ordinárias resultante foi resolvido 

em integração com as demais equações dos equipamentos de toda a planta, utilizando o solver 

de equações diferenciais ordinárias ode15s, nativo do matlab. O domínio do espaço 

unidimensional do HFMC foi discretizado após realizar uma análise de desempenho da malha 

e definida uma tolerância ao erro. 

Para a validação em estado estacionário do modelo do HFMC, também foram 

utilizados os dados em escala laboratorial de Kimball et al. (2014), para um sistema de captura 

de CO2 pós-combustão por solução MEA, enquanto a especificações de planta piloto da unidade 

estudada por Chanabon et al. (2014) e Kimball et al. (2014) foram utilizados para realizar as 

simulações e analisar o comportamento transiente. Tais especificações foram apresentadas na 

Tabela 3.1 no capítulo anterior. 
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A correlações dos parâmetros utilizados na simulação estão descritos na Tabela 3.8. 

 

Tabela 3.8 – Correlações e parâmetros 

Parâmetros Expressão Unidade Referência 

Constante de 

Henry para o CO2 

na solução de 

MEA 

𝐻𝐴 = 𝐻𝑁2𝑂,𝑀𝐸𝐴 (
𝐻𝐴,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝐻𝑁2𝑂,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟

) 

𝐻𝑖,𝑗 = exp (𝐶1 +
𝐶2
𝑇
+ 𝐶3 ln 𝑇 + 𝐶4𝑇) 

 𝑖: CO2, N2 

𝑗: H2O, MEA 30% (massa)  

Pa.m3mol-1 

Ma’mun 

and 

Svendsen 

(2009) 

Coeficiente de 

difusividade do 

CO2 no gás 

𝐷𝐴,𝐺 = (∑
𝑦𝑖
𝐷𝐴,𝑖

𝑖

)

−1

; 

𝐷𝐴,𝑖 =
0.00143𝑇1.75

𝑃𝑀𝐴,𝑖
1/2
[(∑𝜈)𝐴

1/3
+ (∑𝜈)𝑖

1/3
]
2 ; 

𝑀𝐴,𝑖 = 2(
1

𝑀𝐴
+
1

𝑀𝑖
)
−1

 

𝑖: N2, O2, H2O 

m2s-1 Poling et al. 

(2001) 

Densidade da 

solução de MEA 

𝜌𝐿 =
∑ 𝑥𝑖𝑀𝑖𝑖

∑ (𝑥𝑖𝑉̂𝑖𝑖 ) + 𝑥𝑖=1𝑥𝑖=2𝑉̂
∗ + 𝑥𝑖=1𝑥𝑖=3𝑉̂

∗∗
 

𝑖: MEA, H2O, CO2 

10-3 kg.m-3 Weiland et 

al. (1998) 

Concentração 

inicial de MEA 
𝐶𝐿,0
𝐵 =

𝑤𝑀𝐸𝐴𝜌𝐿
𝑀𝑀𝐸𝐴

 mol.m-3 - 

Viscosidade da 

solução de MEA 
𝜇𝐿 = exp [0.16𝐶𝐿,0

𝐵 + 19.1 exp (−
298.3

𝑇
)] Pa.s Marceiras et 

al. (2008) 

Coeficiente de 

difusividade do 

CO2 na solução 

𝐷𝐴,𝐿 = 𝐷𝐴,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 (
𝜇𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟
𝜇𝐿

)
0.8

 m2s-1 

Versteeg 

and Van 

Swaaij 

(1988) 

Coeficiente de 

difusividade do 

MEA na solução 

𝐷𝐵,𝐿 = exp (−13.275 −
2198.3

𝑇

− 7.8142 × 10−5𝐶𝐿,0
𝐵 ) 

m2s-1 Snijder et al 

(1993) 

Número de 

Reynolds no 

líquido 

𝑅𝑒𝐿 =
𝜌𝐿𝑢𝐿𝑑𝑖𝑛𝑡
𝜇𝐿

 (-) - 

Número de 

Prandtl no líquido 
𝑃𝑟𝐿 =

𝜇𝐿𝐶𝑃,𝐿
𝜆𝐿

 (-) - 

Condutividade 

térmica do gás 
𝜆𝐺 = 2.6 × 10

−2 Wm-1K-1 

Wilke and 

Chang, 

1995 

Condutividade 

térmica do líquido 
𝜆𝐿 = 0.40 Wm-1K-1 

Danckwerts, 

1979 
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Condutividade 

térmica da 

membrana 

𝜆𝑀 = 0.043 Wm-1K-1 

Izquierdo-

Gil et al, 

1999 

Capacidade 

calorífica do 

líquido 

𝐶𝑃,𝐻2𝑂 = 4185 

𝐶𝑃,𝑀𝐸𝐴 = 1411.264 + 4.7151𝑇𝐿 

𝐶𝑃,𝐶𝑂2 = 983.240 + 0.2605𝑇 −
1.86 × 10−7

𝑇𝐿
2  

𝐶𝑃,𝐿 = (1 − 𝑤𝑡)𝐶𝑃,𝐻2𝑂 +𝑤𝑡𝐶𝑃,𝑀𝐸𝐴

+𝑤𝑡(1 − 𝑤𝑡) (0.9198

+ 0.01369𝑇𝐿

+ 69.6243
𝑤𝑡

𝑇𝐿
1.5859) 

J.kg-1K-1 - 

Capacidade 

calorífica do gás 

𝐶𝑃,𝑁2
𝑅

= 3.539 − 0.261 × 10−3𝑇

+ 0.007 × 10−5𝑇2

+ 0.157 × 10−8𝑇3

− 0.099 × 10−11𝑇4 

𝐶𝑃,𝐶𝑂2
𝑅

= 3.259 + 1.356 × 10−3𝑇

+ 1.502 × 10−5𝑇2

− 2.374 × 10−8𝑇3

+ 1.056 × 10−11𝑇4 

J.mol-1K1 - 

Calor de absorção 

Para 𝛼 < 0,55 

Δ𝐻𝑟  = (−2.798(𝛼
5) +  1.6545(𝛼4)

− 0.1686(𝛼3)

− 0.04535(𝛼2)

+ 0.00839𝛼 

+  0.085017) × 106 

Para 𝛼 > 0,55 

Δ𝐻𝑟  = (−0.1256(𝛼
5) +  0.6377(𝛼4)

− 1.2818(𝛼3)

+  1.2757(𝛼2)

−  0.6319𝛼 +  0.129077)

× 107 

 - 

Dimensões do 

trocador de calor 

Raio interno: 𝑟1 =  0.05 

Raio externo: 𝑟2 =  0.1 

Comprimento: 𝐿𝐻𝑋  =  0.3 

Volume fase fria: 𝑉𝐻𝑋
𝑐  = 𝜋(𝑟2

2 − 𝑟1
2)𝐿𝐻𝑋 

Volume fase quente: 𝑉𝐻𝑋
ℎ  = 𝜋(𝑟1

2)𝐿𝐻𝑋 

m 

m 

m 

m³ 

m³ 

- 

Coeficiente 

global vezes área 

do trocador 

𝑈𝐴𝐻𝑋  =  450,3782 Wm2K-1.m2  
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Volume do 

tanque de 

solvente 

𝑉𝑏𝑡 = 0.008 m³  

 

3.3 CONTROLE DO PROCESSO 

 

A Figura 3.6 apresenta a proposta de controle para a planta de captura de Carbono, 

empregando contactores de membrana de fibra oca (HFMC), cuja unidade foi anteriormente 

apresentada na Figura 3.5.  

 

Figura 3.6 - Planta de captura de carbono empregando HFMC. 

 

Fonte: o autor. 

 

De acordo com o Fluxograma da Figura 3.6, T-101 é o HFMC, TQ-101 é o tanque de 

solvente (buffer tank) e E-101 é trocador de calor de integração energética. Além disso, é 
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possível identificar na mesma Figura que os controladores ratio, CC, TC-01 e TC-02 controlam, 

respectivamente, as seguintes variáveis: taxa de captura de carbono (%𝜃), temperatura do buffer 

tank (𝑇𝑏𝑡), da temperatura de saída do solvente rico (rich solvent) (𝑇𝐶2). 

O modelo de referência de planta para o controle PID e para o controle preditivo foi 

obtido através da linearização do processo em torno e um ponto de referência (utilizando séria 

de Taylor), obtendo um modelo de espaço de estado linear. 

 

3.3.1 Controle básico da unidade 

 

A família de controladores PID é construída a partir de várias combinações dos termos 

proporcional, integral e derivativo, conforme necessário para cumprir os requisitos de 

desempenho específicos, sendo sua forma básica, conforme a Eq (3.47), que é um algoritmo 

PID ideal, também chamado de algoritmo ISA, não-interativo, forma padrão ou forma 

independente. Enquanto a Eq. (3.48) é a função de transferência do controlador PID na sua 

forma ideal (ÅSTRÖM, K. J & HÄGGLUND, 2006; ROHANI, 2017) 

 

𝑐(𝑡) = 𝑐0 + 𝐾𝑐𝑒(𝑡) +
𝐾𝑐
𝜏𝐼
∫ 𝑒(𝑡)
𝑡

𝑜

𝑑𝑡 + 𝐾𝑐𝜏𝐷
𝑑𝑒(𝑡)

𝑑𝑡
 (3.47) 

𝐶(𝑠)

𝐸(𝑠)
= 𝐾𝑐 [1 +

1

𝜏𝐼𝑠
+ 𝜏𝐷𝑠] (3.48) 

 

onde 𝑐(𝑡) é o sinal de controle, 𝑐0 é o bias, Kc, 𝜏𝐼 e 𝜏𝐷 e são o ganho proporcional, a constante 

de tempo integral e a constante de tempo derivativa, respectivamente, e 𝑒(𝑡) = 𝑦𝑆𝑃(𝑡) −

𝑦𝑚𝑒𝑑(𝑡) é o off-set, erro de estado estacionário. 

Uma desvantagem das Eqs. (3.47) e (3.48) é que uma mudança rápida no setpoint e, 

portanto, no e(t), torna o termo derivativo muito grande e, assim, gera um salto no atuador. Uma 

das formas de eliminar o salto derivativo, que se tornou padrão para a maioria dos controladores 

comerciais, é fazer com que o modo derivativo se baseie no erro filtrado, 𝑒𝑓(𝑡), conforme a Eq. 

(3.49) (SEBORG et al, 2016; SMITH e CORRÍPIO, 2016). O erro filtrado é dado pela Eq. 

(3.50) e a nova equação do PID com redução do salto derivativo-proporcional é dada pela Eq. 

(3.51) 

 

 
𝑐(𝑡) = 𝑐0 + 𝐾𝑐𝑒(𝑡) +

𝐾𝑐
𝜏𝐼
∫ 𝑒(𝑡)
𝑡

𝑜

𝑑𝑡 + 𝐾𝑐𝜏𝐷
𝑑𝑒𝑓(𝑡)

𝑑𝑡
 (3.49) 
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𝙻 {
𝑑𝑒𝑓(𝑡)

𝑑𝑡
} =

𝑠

𝛼𝜏𝐷𝑠 + 1
 (3.50) 

 
𝐶(𝑠)

𝐸(𝑠)
= 𝐾𝑐 [1 +

1

𝜏𝐼𝑠
+ 𝜏𝐷

𝑁

1 + 𝑁
1
𝑠

] (3.51) 

 

A Tabela 3.9 apresenta as estratégias de controle, variáveis manipuladas (MV), 

variáveis controladas (PV). 

 

Tabela 3.9 - Estratégias de controle da Figura 5.1 

Controlador Estratégia de controle PV MV 

CC Ratio (T-101) 𝜃 (%) Lean Solvent (𝐹L
𝑖𝑛) 

TC-01 Feedback (TQ-101) 𝑇𝑏𝑡 (K) Carga térmica (𝑄𝐵𝑇) 

TC-02 Feedback (E-101) 𝑇ℎ2 (K) Lean Solvent (𝐹𝐿
ℎ) 

 

3.3.2 Proposta de controlador preditivo 

 

Os controladores MPC lineares, como o DMC, possuem uma estrutura relativamente 

simples e foram previamente estudados para plantas de captura pós-combustão (PCC) via 

absorção, por exemplo, os trabalhos de Zang et al. (2016) e Zang et al. (2018). Nesta estrutura, 

os controladores MPC de horizonte finito são normalmente considerados. Embora o Controle 

Preditivo de Horizonte Infinito (IHMPC) tenha sido extensivamente estudado na literatura, 

existem poucas aplicações industriais deste tipo de algoritmo de controle (MARTIN et al., 

2019; FORBES et al., 2015; LEE, 2011). No trabalho de MARTIN et al. (2019), um IHPMC 

foi aplicado a uma Unidade de Destilação de Petróleo (CDU) existente de uma refinaria de 

petróleo. Pataro et al. (2022) propõe um controle preditivo de modelo de horizonte infinito 

nominalmente estável em malha fechada com ação feedforward implícita (IHMPCFF) para 

sistemas estáveis e com atraso no tempo. 

A vantagem potencial do IHMPC sobre o MPC convencional é a estabilidade nominal 

do sistema em malha fechada, o que significa dizer que se o processo que está sendo controlado 

for perfeitamente representado pelo modelo linear considerado no controlador, então a malha 

fechada será estável não importa os parâmetros de sintonia adotados pelo controlador 

(ODLOAK, 2004). Isto não significa que o IHMPC não exigirá uma sintonia adequada, mas o 

procedimento de sintonia pode ser mais fácil do que com o controlador de horizonte finito, ou 

o controlador pode tolerar uma sintonia mais agressiva. Mas, embora o modelo perfeito 

raramente seja encontrado na prática, a estabilidade nominal é uma propriedade desejável de 
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qualquer controlador a ser implementado na indústria (QIN E BADGWELL, 2003). Mesmo 

com alto desempenho e boas condições de estabilidade, o IHMPC podem declinar diante de 

condições de sistemas altamente não lineares. Para esses sistemas, o Controlador Preditivo de 

Modelo Não Linear (Nonlinear Model Predictive Control- NLMPC) e/ou o Controlador 

Adaptativo Preditivo baseado em Modelo (AMPC) podem apresentar desempenho superiores, 

tendo em vista o alto poder computacional em aplicações de tempo real (MACIEJOWSKI, 

2002; PORFIRIO, 2011; LE SHA et al., 2023). 

Assim, esse trabalho tem por objetivo aplicar algoritmos e analisar o desempenho de 

um controlador preditivo multivariável do tipo AQDMC, em substituição aos controladores do 

tipo PID (ratio, TC-01 e TC-02), propostos, inicialmente, para o processo da Figura 3.6.  A 

proposta do controlador preditivo engloba um sistema 3 x 3, que enfoca as três principais 

variáveis do sistema, % CC, 𝑇𝐿
𝑖𝑛 e 𝑇𝐶2, conforme a Figura 3.7. 

 

Figura 3.7 - Proposta de controle preditivo para a planta de captura de carbono via HFMC. 

 

Fonte: o autor. 

 

3.3.2.1 Controle de matriz de dinâmica em programação quadrática (QDMC) 
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Normalmente, o MPC é aplicado para sistemas lineares discretos no tempo, o qual 

apresenta a forma incremental e mais conveniente descrita pela Eq. (3.52) (MACIEJOWSKI, 

2002); haja vista que o controlador passar a ser um controlador integral, eliminando o erro de 

estado estacionário (offset).  

𝑥(𝑘 + 1) = 𝐴𝑥(𝑘) + 𝐵∆𝑢(𝑘)    

𝑦(𝑘) = 𝐶𝑥(𝑘) 
(3.52) 

 

O controlador expresso com lei de controle em função de posição é um MPC 

proporcional, podendo apresentar desvio permanente (offset) entre o setpoint e a variável de 

processo (CAMACHO, 1998). Assim, a forma da Eq. (5.52) é mais adequada para um caso 

real, no caso de o estado estacionário não ser exatamente conhecido, tendo em vista que existem 

distúrbios não medidos ou ganhos não medidos. Sabendo que 𝑥(𝑘) ∈ ℝ𝑛, 𝑢(𝑘) ∈ ℝ𝑛 e 𝑦(𝑘) ∈

ℝ𝑛 denotam, respectivamente, os estados, entradas e as saídas do sistema. A, B e C são matrizes 

com dimensões adequadas, denominadas, respectivamente, de matriz de estado, matriz de 

entrada e matriz de saída. 

A função objetivo ou função custo de um controlador MPC tradicional tem a seguinte 

forma (MACIEJOWSKI, 2002): 

 

𝐽𝑘 =∑𝑒𝑇(𝑘 + 𝑗)𝑄𝑒(𝑘 + 𝑗) + ∑ ∆𝑢𝑇(𝑘 + 𝑗)𝑅∆𝑢(𝑘 + 𝑗)

𝑚−1

𝑗=0

𝑛𝑝

𝑗=0

 (3.53) 

 

sendo, 

 

𝑒(𝑘 + 𝑗) = 𝑦(𝑘 + 𝑗) − 𝑦𝑠𝑝   

∆𝑢(𝑘 + 𝑗) = 𝑢(𝑘 + 𝑗) − 𝑢(𝑘 + 𝑗 − 1)  

 

onde 𝑒(𝑘 + 𝑗) = 𝑦(𝑘 + 𝑗) − 𝑦𝑠𝑝, que é erro entre o valor desejado 𝑦𝑠𝑝 e a previsão da saída, 

𝑦(𝑘 + 𝑗), levando em consideração os efeitos das futuras ações de controle; 𝑦𝑠𝑝 é a referência 

de saída (o setpoint), np e m são, respectivamente, o horizonte de predição e o horizonte de 

controle. Já 𝑄 ∈ ℝ𝑛𝑦𝑋𝑛𝑦 𝑒 𝑅 ∈ ℝ𝑛𝑢𝑋𝑛𝑢 são matrizes positivas definidas que representam, 

respectivamente, as ponderações nos estados e controle. 

Ao assumir o modelo definido pelas Eqs. (3.52) e (3.53) a função custo, apresentada 

na (3.53), pode ser colocada na seguinte forma (PORFIRIO, 2011): 

 

𝐽𝑘 = {[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅
𝑠𝑝] + 𝐵̅∆𝑢}𝑇𝑄𝐻𝑝{[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅

𝑠𝑝] + 𝐵̅∆𝑢}

+ ∆𝑢𝑇𝑅𝑚∆𝑢            
(3.54) 
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onde, 

 

𝐴̅ =

[
 
 
 
 
 𝐶 
 𝐶𝐴 
 𝐶𝐴2 
⋮

 𝐶𝐴𝑛𝑝 ]
 
 
 
 

, 𝐴̅ ∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦𝑥𝑛𝑥 

𝐵̅ = [

0
𝐶𝐵
𝐶𝐴𝐵

 𝐶𝐴𝑛𝑝−1𝐵

0
 0
 𝐶𝐵

    𝐶𝐴𝑛𝑝−2𝐵

 
 ⋯
 ⋯ …
  …
 

0
0
0

    𝐶𝐴𝑛𝑝−𝑚𝐵 

] 

𝑦̅𝑠𝑝 = [

𝑦𝑠𝑝

𝑦𝑠𝑝

⋮
 𝑦𝑠𝑝 

] 𝑦𝑠𝑝 ∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦 

∆𝑢 = [∆𝑢(𝑘)𝑇…∆𝑢(𝑘 + 𝑚 − 1)𝑇]𝑇 

𝑄𝑛𝑝 = 𝑑𝑖𝑎𝑔 (𝑄……𝑄)⏟       , 𝑄𝑛𝑝
𝑛𝑝

∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦𝑥𝑛𝑦 

𝑅𝑚 = 𝑑𝑖𝑎𝑔 (𝑅……𝑅)⏟      
𝑚

 , 𝑅𝑚  ∈ ℝ
𝑚.𝑛𝑢𝑥𝑛𝑢 

 

Desenvolvendo a função objetivo da eq. (3.54), tem-se: 

 

𝐽𝑘 = {[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅
𝑠𝑝] + 𝐵̅∆𝑢}𝑇𝑄𝐻𝑝{[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅

𝑠𝑝] + 𝐵̅∆𝑢} + ∆𝑢𝑇𝑅𝑚∆𝑢            

𝐽𝑘 = 𝑄𝐻𝑝[[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅
𝑠𝑝]𝑇[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝] + [𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝]𝑇𝐵̅∆𝑢

+ (𝐵̅∆𝑢)𝑇[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝] + (𝐵̅∆𝑢)𝑇𝐵̅∆𝑢] + ∆𝑢𝑇𝑅𝑚∆𝑢  
(3.55) 

 

Assim, 

 

(𝐵̅∆𝑢)𝑇[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝] = [𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝]𝑇𝐵̅∆𝑢 

𝐽𝑘 = 𝑄𝐻𝑝[[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅
𝑠𝑝]𝑇[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝] + 2[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝]𝑇𝐵̅∆𝑢

+ (𝐵̅∆𝑢)𝑇𝐵̅∆𝑢] + ∆𝑢𝑇𝑅𝑚∆𝑢 
(5.10) 

 

Sendo: 

 

𝐻 = [(𝐵̅)𝑇𝑄𝐻𝑝𝐵̅ + 𝑅𝑚]      

𝑐𝑓 = [𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅
𝑠𝑝]𝑇𝑄𝐻𝑝𝐵̅ 

𝑐 =  [𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝]𝑇[𝐴̅𝑥(𝑘) − 𝑦̅𝑠𝑝] 

𝐴̅ =

[
 
 
 
 
 𝐶 
 𝐶𝐴 
 𝐶𝐴2 
⋮

 𝐶𝐴𝑛𝑝 ]
 
 
 
 

, 𝐴̅ ∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦𝑥𝑛𝑥 
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𝐵̅ = [

0
𝐶𝐵
𝐶𝐴𝐵

 𝐶𝐴𝑛𝑝−1𝐵

0
 0
 𝐶𝐵

    𝐶𝐴𝑛𝑝−2𝐵

 
 ⋯
 ⋯ …
  …
 

0
0
0

    𝐶𝐴𝑛𝑝−𝑚𝐵 

] 

𝑦̅𝑠𝑝 = [

𝑦𝑠𝑝

𝑦𝑠𝑝

⋮
 𝑦𝑠𝑝 

] 𝑦𝑠𝑝 ∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦 

∆𝑢 = [∆𝑢(𝑘)𝑇…∆𝑢(𝑘 + 𝑚 − 1)𝑇]𝑇 

𝑄𝑛𝑝 = 𝑑𝑖𝑎𝑔 (𝑄……𝑄)⏟       , 𝑄𝑛𝑝
𝑛𝑝

∈ ℝ𝑛𝑝.𝑛𝑦𝑥𝑛𝑦 

𝑅𝑚 = 𝑑𝑖𝑎𝑔 (𝑅……𝑅)⏟      
𝑚

 , 𝑅𝑚  ∈ ℝ
𝑚.𝑛𝑢𝑥𝑛𝑢 

 

Logo, a função custo escrita da seguinte forma quadrática: 

 

 𝐽𝑘 = ∆𝑢𝑘
𝑇𝐻∆𝑢𝑘 + 2𝑐𝑓

𝑇∆𝑢𝑘 + 𝑐 (3.56) 

 

Sujeita às seguintes restrições de entradas: 

 

 𝑢̅(𝑘 + 𝑗) = 𝑢̅(𝑘) + 𝑁∆𝑢 (3.57) 

 𝑢̅(𝑘 + 𝑗) ≤ 𝑢𝑚𝑎𝑥 

𝑢̅(𝑘) + 𝑁∆𝑢 ≤ 𝑢𝑚𝑎𝑥 

𝑁∆𝑢 − (𝑢𝑚𝑎𝑥 − 𝑢̅(𝑘)) ≤ 0 

(3.58) 

 𝑢̅(𝑘 + 𝑗) ≥ 𝑢𝑚𝑖𝑛 

𝑢̅(𝑘) + 𝑁∆𝑢 ≥ 𝑢𝑚𝑖𝑛 

(−𝑁)∆𝑢 − (−𝑢𝑚𝑎𝑥 + 𝑢̅(𝑘)) ≤ 0 

(3.59) 

 

As restrições, Eqs. de (3.57) a (3.59), assumem a seguinte forma matricial: 

 

 𝐴𝑋 − 𝑏 ≤ 0 (3.60) 

 

Sujeita às seguintes restrições de saídas: 

 

 𝑦 = 𝐶𝐴𝑥 + 𝐶𝐵∆𝑢 (3.61) 

 𝑦𝑚𝑎𝑥 ≥ 𝑦 

𝑦𝑚𝑎𝑥 ≥ 𝐶𝐴𝑥 + 𝐶𝐵∆𝑢 
(3.62) 

 (𝐶𝐵)∆𝑢 − (𝑦𝑚𝑎𝑥 − 𝐶𝐴𝑥) ≤ 0 (3.63) 

 

Agora, 

 

 𝑦(𝑘) = 𝐶𝐴𝑥 + 𝐶𝐵∆𝑢 (3.64) 

 𝑦𝑚𝑖𝑛 ≤ 𝑦 (3.65) 
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𝑦𝑚𝑖𝑛 ≤ 𝐶𝐴𝑥 + 𝐶𝐵∆𝑢 

 (−𝐶𝐵)∆𝑢 − (−𝑦𝑚𝑖𝑛 + 𝐶𝐴𝑥) ≤ 0 (3.66) 

 

Dessa forma, 

 

 

[
 
 
 
 
 
𝐼
−𝐼
𝑁
−𝑁
𝐶𝐵
−𝐶𝐵]

 
 
 
 
 

∆𝑢 −

[
 
 
 
 
 

∆𝑢
−∆𝑢

𝑢𝑚𝑎𝑥 − 𝑢̅(𝑘)

(−𝑢𝑚𝑖𝑛 + 𝑢̅(𝑘))

(𝑦𝑚𝑎𝑥 − 𝐶𝐴𝑥)
(−𝑦𝑚𝑖𝑛 + 𝐶𝐴𝑥)]

 
 
 
 
 

≤ 0 (3.67) 

 

Dessa forma, o QDMC tradicional é baseado na solução do seguinte problema de 

otimização: 

 

 min
∆𝑢𝑘

𝐽𝑘 = ∆𝑢𝑘
𝑇𝐻∆𝑢𝑘 + 2𝑐𝑓

𝑇∆𝑢𝑘 + 𝑐 (3.68) 

 

Sujeita a: 

 

 

[
 
 
 
 
 
𝐼
−𝐼
𝑁
−𝑁
𝐶𝐵
−𝐶𝐵]

 
 
 
 
 

∆𝑢 −

[
 
 
 
 
 

∆𝑢
−∆𝑢

𝑢𝑚𝑎𝑥 − 𝑢̅(𝑘)

(−𝑢𝑚𝑖𝑛 + 𝑢̅(𝑘))

(𝑦𝑚𝑎𝑥 − 𝐶𝐴𝑥)
(−𝑦𝑚𝑖𝑛 + 𝐶𝐴𝑥)]

 
 
 
 
 

≤ 0 (3.69) 

 

3.3.2.2 Controlador Adaptativo de Matriz Dinâmica Quadrática (AQDMC) 

 

A partir do QDMC convencional, foi formulado o um controlador adaptativo baseado 

em linearizações sucessivas, o Controlador Adaptativo Baseado em Matriz Dinâmica 

formulado em programação Quadrática (AQDMC). O uso do controle preditivo adaptativo com 

linearização sucessiva é poderosa ferramenta e, em alguns casos, demonstrou ser mais preciso 

e computacionalmente mais eficiente do que o MPC não linear. Por isso, aqui será empregado 

o método de aproximação sucessiva (PRAMUDITHA et al., 2019), tal que a Eq. (3.68), sujeita 

às restrições da Eq. (3.69), é formulada de tal maneira que as matrizes A, B, C e D, da eq. (3.70), 

são atualizadas a cada instante de tempo discreto k. 

 

 𝑥(𝑘 + 𝑗) = 𝐴(𝑘)𝑥(𝑘) + 𝐵(𝑘)𝑢(𝑘) + 𝐸(𝑘)𝑑(𝑘) 

𝑦(𝑘 + 𝑗) = 𝐶(𝑘)𝑥(𝑘) 
(3.70) 
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Figura 3.8 - Algoritmo do MPC adaptativo empregando o método de linearização sucessivas. 

 

Fonte: o autor 

 

A sintonia dos algoritmos de MPC convencionais e adaptativos foi realizada off-line, 

considerando as seguintes recomendações (SEBORG et al., 2016; ULUSOY, 2018): 

− Admitir N normalmente maior ou igual ao tempo de estabilização em malha aberta, que 

é igual ao tempo para a resposta ao degrau em malha aberta estar 99% completa;  

− Com T e N, calcular Δ𝑡 pela Eq. (3.71);  

 

Δ𝑡 =
𝑇𝑒
𝑁

 (3.71) 

 

− Quanto ao horizonte de predição (R), Eq. (3.72);  

 

𝑃 ≥
𝑇𝑒
Δt

 (3.72) 

 

− Uma estimativa de L, horizonte de controle, recomenda-se estar entre 1/10 e 1/5 do 

horizonte de predição Eq. (3.73):  

 

𝑃

5
≥ 𝑚 ≤

𝑃

10
 (3.73) 

 

As restrições assumidas seguem abaixo: 
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 [Δ𝑀𝑉1𝑀𝐴𝑋  Δ𝑀𝑉2𝑀𝐴𝑋  Δ𝑀𝑉3𝑀𝐴𝑋] = [1,10
−6  1,10−6  10]𝑇 (3.74) 

 0 < 𝑄𝐿 < 2,6667 × 10
−4 (3.75) 

 0 < 𝐹𝐿
ℎ < 1.6667 × 10−4 (3.76) 

 0 < 𝑄𝐵𝑇 < 10
4 (3.77) 

 0 < 𝜃 < 100 (3.78) 

 0 < 𝑇𝑐2 < 500 (3.79) 

 0 < 𝑇𝐵𝑇 < 500 (3.80) 
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4 RESULTADOS E DISCUSSÕES 

 

4.1 MODELO DO HFMC ISOTÉRMICO 

 

4.1.1 Validação do modelo 

 

Os dados fornecidos por Kimball et al. (2014) foram utilizados para comparar com o 

comportamento do modelo em escala laboratorial (usando especificações de laboratório da 

Tabela 3.1). A comparação foi avaliada tomando fração de CO2 de saída (%) no gás para 

diferentes vazões de gás (𝑄𝐺) para duas vazões de líquido (𝑄𝐿) diferentes. A Figura 4.1 compara 

os resultados teóricos e experimentais em escala de laboratório para vazões de gás de 0,2 a 6,0 

L/min e vazões de líquido de 10 (azul) e 50 mL/min (vermelho). 

 

Figura 6.1 – Resultados da validação. 

 

Fonte: o autor 

 

Os perfis da Figura 4.1 demonstram uma concordância aceitável entre os resultados da 

simulação e os dados experimentais utilizados, apresentando coeficiente de correlação R2 > 

0,95 para ambos os casos. O comportamento de simulação do CO2 à medida que o 𝑄𝐺 varia 

segue o padrão experimental, conforme esperado, para ambos os valores de 𝑄𝐿. O modelo 

mostrou a capacidade de prever o comportamento da absorção de CO2 pós-combustão em 

solução de MEA utilizando um HFMC, portanto está validado para ser utilizado nas análises 

pretendidas neste trabalho. 
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4.1.2 Condições de simulação 

 

A seguir, é estudada a dinâmica da planta de captura de carbono. O modelo foi 

submetido a perturbações nas condições de operação provenientes da usina à montante. As 

condições iniciais são apresentadas na Tabela 4.1, e o estado estacionário alcançado nestas 

condições foi posteriormente utilizado como caso base para analisar a dinâmica da planta. 

 

Tabela 4.1 – Parâmetros de simulação 

Parâmetros Valor ou expressão Unidades 

Pressão de operação 𝑃 = 1.05 × 105 Pa 

Temperatura de operação 𝑇 = 300.15 K 

Vazão volumétrica de gás 𝑄𝐺
𝑖𝑛 = 2,78 × 10−3 m3s-1 

Vazão volumétrica de líquido 𝑄𝐿 = 5,56 × 10
−5 m3s-1 

Fração molar de entrada de CO2 no gás 𝑦𝐴
𝑖𝑛 = 0.15 - 

Fração molar de entrada de N2 no gás 𝑦𝑁2
𝑖𝑛 = 1 − 𝑦𝐴

𝑖𝑛  

Concentração de entrada de CO2 no gás 𝐶𝐺,0
𝐴 = 𝑦𝐴

0
𝑃

𝑅𝑇
 mol.m-3 

Concentração de entrada de CO2 no líquido 𝐶𝐿,0
𝐴 = 0 mol.m-3 

Fração mássica de MEA 𝑤𝑀𝐸𝐴 = 0.3 - 

Concentração de entrada de MEA livre no 

líquido 
𝐶𝐿,0
𝐵 =

𝑤𝑀𝐸𝐴𝜌𝐿
𝑀𝑀𝐸𝐴 

 mol.m-3 

Lean loading de CO2 𝛼0 = 0,218 molCO2.molMEA
-1 

Número de pontos discretizados no espaço 𝑁 = 100 - 

Tortuosidade da membrana 𝜏 = 1.0 - 

Fração de molhamento dos poros 𝑒𝑝 = 0.05 - 

 

4.1.3 Comportamento do sistema 

 

O comportamento dinâmico do contator de membrana para as condições iniciais 

fornecidas (Tabela 4.1) é mostrado na Figura 4.2, como solução das equações das concentrações 

de CO2 (a) no casco (fase gasosa), (b) no lúmen das fibras (fase líquida) e (c) na concentração 

de MEA livre no líquido, onde apenas cinco pontos do espaço discretizado foram selecionados 

para visualização. Pode-se observar que o sistema alcança o estado estacionário em torno dos 

30 segundos. As Figuras 4.2 (a) e (b) mostram o comportamento do soluto nas fases gasosa e 

líquida, respectivamente, onde apresentam uma tendência semelhante e espelhada: ambos 

sofrem inicialmente uma mudança abrupta, o que representa um pico no fluxo molar de CO2, 

seguido por um aumento suave, até atingir o estado estacionário. Assim que a quantidade de 
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CO2 na fase gasosa migra instantaneamente para a fase líquida, a reação química começa a 

consumir tanto CO2 livre quanto MEA livre na corrente de líquido, e esta diminuição na 

concentração de MEA livre, mostrada na Figura 4.2, ocasiona em um decréscimo também no 

fluxo molar total de CO2. Esta redução explica o crescimento suave nos perfis de concentração 

de CO2 e deixa claro que a reação química também controla o processo. 

 

Figura 4.2 – Comportamento das concentrações 

 

Fonte: o autor 

 

Uma aproximação dos perfis de CO2 nos primeiros instantes pode ser vista na Figura 

4.3. Os perfis de concentração na fase gasosa, mostrados na Figura 4.1(a), seguem um padrão 

esperado, diminuindo uniformemente em cada ponto do espaço, enquanto a concentração no 

líquido, mostrada na Figura 4.1(b), sofre um crescimento imediato, pois foi considerada 

inicialmente zero e o rápido processo de transferência de massa faz com que uma pequena 

quantidade de soluto surja na fase líquida. Uma parte desse CO2 no líquido começa a ser 

consumida instantaneamente pela reação química. 

 

Figura 4.3 – Perfis iniciais de concentração de CO2 
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Fonte: o autor 

 

Através dos resultados também foi possível obter os perfis da razão de captura de CO2 

e do loading de CO2 na saída do HFMC, conforme mostrado na Figura 4.4(a) e (b), 

respectivamente. É possível observar que a razão de captura possui um padrão muito 

semelhante à concentração na fase gasosa (de forma invertida), crescendo rapidamente e 

sofrendo uma diminuição suave após um pico, até estabilizar. Isso ocorre porque o gradiente de 

concentração é maior nos instantes iniciais, fazendo com que o fluxo de CO2 atinja um ponto 

de máximo e diminua devido ao desempenho da reação química. Por outro lado, o rich loading 

de CO2 demonstra um padrão suave, tal como o comportamento da concentração de MEA livre, 

mas também seguindo uma tendência espelhada. 

 

Figura 4.4 – Perfis de razão de captura e rich loading 

 

Fonte: o autor 

 

4.1.4 Resultados do estado estacionário 
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Os perfis de estado estacionário são necessários para entender para onde vai o processo 

e o que está acontecendo ao longo das fibras. Portanto, os perfis ao longo das fibras são 

mostrados na Figura 4.5, para a concentração de CO2 na fase gasosa (a) e líquida (b), e a 

concentração de MEA livre no líquido (c). Espera-se que o perfil de concentração no gás 

diminua a partir da entrada (z=0), à medida que o CO2 migra do gás para o líquido. Assim que 

a corrente de solvente entra no sistema isenta de CO2, a concentração de soluto aumenta 

rapidamente e permanece crescendo ao longo de z (partindo de z=0,88), embora a concentração 

de MEA livre comece a diminuir a partir de z=0,88, devido ao consumo pela reação química,  

 

Figura 4.5 – Perfil do sistema em estado estacionário 

 

Fonte: o autor 

 

O regime de reação rápida pode ser confirmado pelo perfil da razão entre o número de 

Hatta (Ha) e o fator de aumento assintótico (𝐸∞) ao longo do comprimento da membrana 

(regime de estado estacionário), conforme mostrado na Figura 4.6. Tendo em vista que o valores 

se situam entre 0,2 e 5, podemos concluir, conforme Tabela 3.4, que a reação é caracterizada 

como rápida e de segunda ordem, onde tanto a transferência de massa quanto a reação química 

possuem contribuição significativa. 
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Figura 4.6 – Perfil do regime da reação 

 

Fonte: o autor 

 

4.1.5 Respostas dinâmicas frente a perturbações 

 

Para verificar a eficácia do modelo dinâmico, foram projetadas algumas perturbações, 

utilizando funções degrau e pulso, considerando os valores de estado estacionário alcançados 

na seção anterior como caso base. As variáveis de entrada escolhidas estão distribuídas em 

quatro casos distintos: distúrbios na vazão do líquido (caso 1); distúrbios na vazão do gás (caso 

2); distúrbios na composição do CO2 de entrada (caso 3); e distúrbios no lean loading de CO2 

(caso 4). 

 

Caso 1 - Distúrbios na vazão do líquido 

 

No caso 1, foi realizada uma perturbação de uma vazão de líquido de ± 30% do valor 

da Tabela 4.1, conforme a Figura 4.7(a), e as respostas dinâmicas foram analisadas. Os 

resultados do teste dinâmico para essas mudanças são mostrados na Figura 4.7 (b) e (c). 
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Figura 4.7 – Respostas às perturbações em degrau na vazão do líquido 

 

Fonte: o autor 

 

Para verificar como 𝑄𝐿 apresentaria uma mudança dinâmica na amplitude de um sinal 

de um valor base para um valor superior ou inferior, seguido de um rápido retorno ao valor de 

base, foi implementado um sinal de pulso. O pulso foi conFigurado com período de 75 segundos 

e amplitude de 20% do valor inicial. O pulso e as respostas são mostrados na Figura 4.8. 
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Figura 4.8 – Respostas à perturbação pulso na vazão de líquido 

 

Fonte: o autor 

 

De acordo com a Figura 4.8, o modelo se mostra estável à medida que as variáveis 

atingem outro estado estacionário e voltam ao estado anterior após o pulso. O comportamento 

das curvas segue o padrão esperado visto nas mudanças de degrau para ambas as variáveis. 

 

Caso 2 - Disturbances in the gas flow rate 

 

Similarmente ao caso anterior, é projetada uma resposta ao degrau (± 30%) para a 

vazão dos gases de combustão e analisado o comportamento dinâmico do sistema. As respostas 

de desempenho transiente para o caso 2 são mostradas na Figura 4.9. 
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Figura 4.9 – Respostas às perturbações em degrau na vazão do gás 

 

 

Fonte: o autor 

 

Conforme mostrado na Figura 4.9, a taxa de captura de CO2 tem uma resposta mais 

rápida em comparação com o loading de CO2 e, após uma curva acentuada, atinge o estado 

estacionário. No entanto, o loading começa a mudar significativamente logo após a mudança 

brusca na taxa de captura e segue suavemente até o ponto estacionário. Como o distúrbio é 

aplicado à corrente gasosa e a razão de captura de CO2 é calculada com base na concentração 

na fase gasosa, espera-se que esta variável sofra primeiramente a variação, mas só se estabilize 

quando a fase líquida atingir o estado permanente. A Figura 4.9(b) mostra que, ao aumentar a 

vazão de gás, a taxa de captura sofre uma variação negativa, o que pode ser explicado porque a 

quantidade de gás, e consequentemente a quantidade de CO2, aumenta no sistema, o que possui 

a mesma quantidade de solvente para tratar a nova corrente de gás, reduzindo a capacidade do 
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sistema de capturar o soluto. O inverso ocorre quando a taxa diminui e a ração de captura 

aumenta. Para o loading, o mesmo aumenta assim que mais CO2 entra no sistema e diminui 

quando o gás é reduzido. Esse comportamento ocorre porque, embora a capacidade do sistema 

de capturar a mesma proporção de CO2 de antes seja afetada, o incremento na taxa de gás 

permite que uma maior quantidade de soluto migre para o líquido, apresentando uma tendência 

inversa para o decréscimo. Pode-se observar também que, diferentemente do caso 1, a variação 

na vazão do gás afeta as variáveis em proporções distintas: ao aumentar, a razão de captura é 

mais afetada que o carregamento, e o inverso acontece quando a entrada é diminuída. 

Além disso, foi definido um sinal de pulso para este caso, considerando uma amplitude 

de 40% e um período de tempo de 75 segundos, iniciando no instante de 50 segundos. O perfil 

do pulso e as respostas nas variáveis do processo são mostrados na Figura 4.10(a), (b) e (c). 

 

Figura 4.10 – Respostas à perturbação pulso na vazão de líquido 

 

Fonte: o autor 
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Os padrões de resultados seguem o comportamento das mudanças de degrau, onde a 

taxa de captura tem uma mudança mais acentuada (Figura 4.10(b)), se comparada ao loading 

(Figura 4.10(b)), que tem uma mudança suave contra os distúrbios, apesar de o primeiro 

demorar mais para se estabilizar. O modelo mostrou-se estável frente à variação da vazão do 

gás. 

 

Caso 3 - Distúrbios na composição de CO2 

 

O terceiro caso simula uma perturbação na composição molar do CO2 no gás de 

combustão (𝑦𝐴
𝑖𝑛). Um degrau de +20% do valor inicial foi comparado a um degrau de -20%, 

como mostrado na Figura 4.11(a). As respostas dinâmicas para 𝛩 e 𝛼𝑟𝑖𝑐ℎ podem ser observadas 

na Figura 4.11 (b) e (c), respectivamente. 

 

Figura 4.11 – Respostas às perturbações em degrau na composição de CO2 

 

Fonte: o autor 
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A resposta o loading de CO2 possui uma resposta bem definida para ambas as 

mudanças, alcançando a estabilidade após uma mudança suave, aumentando com a maior 

quantidade de soluto no sistema e diminuindo com a menor (Figure 4.11 (c)). Por outro lado, 

perturbar 𝑦𝐴
𝑖𝑛 faz com que a taxa de captura de CO2 sofra uma alteração imediata, conforme a 

Eq. (3.11), e então continue variando com a composição de saída do soluto (𝑦𝐴
𝑜𝑢𝑡). Este 

comportamento é confirmado na Figura 4.11(b) para ambos os distúrbios (± 20%), onde 𝛩 

também apresenta uma característica de resposta inversa, respondendo inicialmente na direção 

oposta à resposta final. A Figura 4.12 mostra o que acontece no instante em que ocorre a 

perturbação. 

 

Figura 4.12 - Resposta ampliada da taxa de captura de CO2 em relação às mudanças na 

fração molar de CO2 

 

Fonte: o autor 

 

O overshoot gerado pode ser visualizado mais nitidamente na Figura 4.12, e uma 

explicação para esse comportamento é o fato de que mudanças na composição do gás afetam o 

gradiente de concentração, provocando uma rápida mudança no fluxo molar de soluto na mesma 

direção da mudança de degrau; entretanto, a quantidade de solvente para arrasar o CO2 não 

muda, levando o sistema a um estado estacionário novo e oposto ao primeiro. Depois de atingir 

a direção real, a taxa de captura continua variando suavemente até que a fase líquida se 

estabilize. 

Também foi projetado um distúrbio de pulso para a composição de entrada de CO2 no 

gás, tendo amplitude de 40% do valor anterior e período de 75 segundos, conforme mostrado 

na Figura 4.13(a). 
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Figura 4.13 – Respostas à perturbação pulso na composição de CO2 

 

Fonte: o autor 

 

O comportamento da razão de captura de CO2 frente à perturbação do pulso segue uma 

tendência semelhante a partir das perturbações em degrau, incluindo a resposta inversa, que 

apresenta um overshoot maior quando a variável de entrada diminui para o valor anterior, 

comparado ao início do sinal de pulso. Pode-se observar na Figura 4.13(b) que após o período 

do pulso, ele se estabiliza no mesmo valor do início. A Figura 4.13(c) mostra que α também 

retorna ao estado inicial após o pulso, seguindo o padrão esperado. 

 

Caso 4 – Distúrbios no lean loading de CO2 

 

O último caso faz uma variação no loading de CO2 no lado de entrada do HFMC. 

Assim como nos casos anteriores, foi definido um conjunto de perturbações em degrau com 
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variação de ± 30% em relação ao caso base. A Figura 4.14 demonstra a perturbação e mostra 

as respostas dinâmicas da taxa de captura de CO2 e do rich loading. 

 

Figura 4.14 – Respostas às perturbações em degrau no lean loading de CO2 

 

Fonte: o autor 

 

Uma resposta inversa na razão de captura também pode ser vista variando o lean 

loading de CO2 na Fig. 4.14(b). Uma alteração no loading de entrada de CO2 no líquido 

significa uma alteração na concentração de MEA livre na solução. À medida que a concentração 

de MEA livre é reduzida, ao aumentar o lean loading de CO2, o sistema é menos influenciado 

pela reação química a princípio, o que faz com que a concentração de soluto na saída do gás 

também seja reduzida pela absorção física, permitindo que Θ aumente por um momento. Porém, 

a capacidade do sistema de absorver o soluto é reduzida pela queda na quantidade de MEA, 
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então a razão de captura diminui para um valor menor comparado ao caso base (o oposto ocorre 

pela redução da variável de entrada). 

A Figura 4.14(c) mostra um atraso na resposta do rich loading, que segue na mesma 

direção do sinal de variação. A variação inicial em 𝛼𝑟𝑖𝑐ℎ é mínima, porque a concentração de 

CO2 ao longo da fase gasosa ainda está processando a perturbação. Porém, assim que a fase 

gasosa segue na direção correta, o carregamento começa rapidamente a mudar para os novos 

valores. Como a quantidade de CO2 no solvente é alterada ao variar o 𝛼𝑙𝑒𝑎𝑛, a quantidade de 

soluto na saída também é modificada, ficando maior ao aumentar a variável de entrada e sendo 

reduzida ao diminuir a mesma entrada. Ainda, pode-se inferir dos resultados que a diminuição 

do lean loading afeta o processo em maior proporção, se comparada à variação do aumento. 

Além disso, foi estabelecida uma variação de pulso para analisar se o sistema pode ser 

alterado e ainda assim voltar ao estado inicial. A perturbação projetada tem um período de 75 

segundos e uma magnitude de 40% do valor inicial. Os resultados podem ser vistos na Figura 

4.15. 

Figura 4.13 – Respostas à perturbação pulso na composição de CO2 

 

Fonte: o autor 
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Para a variação do pulso, o modelo mostra-se estável, assumindo os valores do caso 

base após o término da perturbação, apesar dos overshoots apresentados pela razão de captura 

de e do atraso na resposta do rich loading de CO2. 

 

4.2 MODELO DA PLANTA DE CAPTURA COM HFMC NÃO-ISOTÉRMICO 

 

4.2.1 Análise de malha e validação do modelo do HFMC não-isotérmico 

 

Uma análise preliminar da malha foi realizada para verificar a quantidade de pontos 

ideal no espaço discretizado para o sistema de EDP’s. A Figura 4.14 mostra a curva do erro 

relativo variando com a quantidade de pontos tomados na discretização, e que este erro diminui 

à medida em que a malha aumenta, convergindo para o zero. Para fins de simplificação do 

sistema e diminuição do esforço computacional, a malha com 6 pontos no espaço foi adotada, 

em que se observa um erro menor que 0.005 em relação à malha de 5 pontos. 

 

Figura 4.14 – Erro relativo da avaliação de pontos na malha. 

 

Fonte: o autor 

 

A avaliação dos resultados do modelo em confronto com dados experimentais foi 

tomada da mesma forma que para o modelo isotérmico, no ponto 4.1.1. Foram comparados 

dados de razão de captura (%), utilizando os resultados fornecidos por Kimball et al. (2014) em 

escala experimental (Tabela 3.1). A Figura 4.14 compara os resultados teóricos e experimentais 

em escala de laboratório para vazões de gás de 0,2 a 6,0 L/min e vazões de líquido de 10 e 50 

mL/min. 
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Figura 4.15 – Resultados da validação do HFMC-não isotérmico. 

 

Fonte: o autor 

 

Para as duas conFigurações, o modelo se demonstrou o comportamento esperado, em 

que o perfil seguiu os dados experimentais, sendo capaz de predizer o comportamento do fluxo 

de CO2 pra o processo de captura. O modelo, portanto, torna-se apto para ser utilizado nas 

análises do sistema feitas neste trabalho. 

 

4.2.2 Avaliação da dinâmica da planta 

 

A dinâmica da planta de captura integrada foi analisada através de perturbações em 

variáveis relacionadas com a corrente de gás de pós-combustão. Os parâmetros de simulação 

com as variáveis de operação estão descritos na Tabela 4.2.  

 

Tabela 4.2 – Parâmetros de simulação 

Parâmetros Valor ou expressão Unidades 

Pressão de operação 𝑃 = 1.05 × 105 Pa 

Temperatura de operação 𝑇 = 300.15 K 

Vazão volumétrica de gás 𝑄𝐺 = 2,3611 × 10
−3 m3s-1 

Vazão volumétrica de líquido no HFMC 𝑄𝐿 = 8,333 × 10
−5 m3s-1 

Fração molar de entrada de CO2 no gás 𝑦𝐴
0 = 0.15 - 

Fração molar de entrada de N2 no gás 𝑦𝑁2
𝑖𝑛 = 1 − 𝑦𝐴

0  

Concentração de entrada de CO2 no gás 𝐶𝐺,0
𝐴 = 𝑦𝐴

0
𝑃

𝑅𝑇𝐺
0 mol.m-3 

Fração mássica de MEA 𝑤𝑀𝐸𝐴 = 0.3 (massa/massa) 
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Número de pontos discretizados no espaço do 

HFMC 
𝑁 = 6 - 

Tortuosidade da membrana 𝜏 = 1.0 - 

Fração de molhamento dos poros 𝑒𝑝 = 0.10 - 

Vazão volumétrica da corrente quente no 

trocador 
𝐹𝐿
ℎ = 4,1667 × 10−6 m3.s-1 

Temperatura de entrada da corrente quente do 

trocador 
𝑇ℎ1 = 360 K 

Vazão volumétrica de make-up 𝐹𝑀𝐾 = 𝑄𝐿 − 𝐹𝐿
ℎ m3.s-1 

Carga térmica do tanque 𝑄𝑏𝑡 = 5 × 10
3  

 

As variáveis adotadas para verificar o comportamento da planta foram a razão de 

captura (%), as temperaturas do gás e do líquido do HFMC (K), as temperaturas dos fluidos do 

trocador de calor (K), e a temperatura de saída do tanque de solvente - buffer tank (K). Foram 

realizadas quatro perturbações pulso com magnitude de 30%, sendo elas na vazão volumétrica 

de gás, vazão volumétrica de líquido no HFMC, na composição de entrada de CO2 do gás e na 

temperatura de alimentação do gás. 

O primeiro caso consiste na perturbação da vazão de gás, conforme ilustrado na Figura 

4.16.  

 

Figura 4.16 – Perturbação na vazão de gás. 

 

Fonte: o autor 

  

O comportamento da planta frente a esta perturbação pode ser observado na Figura 

4.17. 
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Figura 4.17 – Resposta da planta à perturbação em 𝑄𝐺. 

 

Fonte: o autor 

 

É percebido, na Figura 4.17(a) um rápido comportamento da razão de captura, quando 

a vazão volumétrica de gás é acrescida. Como a perturbação do sistema ocorre na mesma fase 

em que a razão de captura é computada, utilizando as concentrações de entrada e saída do gás, 

é natural que esta variável sofra alterações mais rapidamente em relação às demais. Com o 

aumento da quantidade de CO2 no sistema, a capacidade de captura imediatamente diminui. 

Todavia, a medida em que a planta integrada está se estabilizando, a o 𝜃 acompanha essa 

estabilização suavemente na direção inversa a resposta imediata. 

Na Figura 4.17 partes (b), (c) e (d), as temperaturas de saída do HFCM, do trocador de 

calor e do buffer tank, respectivamente, sofrem um acréscimo frente à perturbação no gás. O 

comportamento reflete uma reação química mais acentuada no sistema, tendo em vista que a 

quantidade de CO2 que adentra ao sistema é maior, que a reação é exotérmica, e que em ambos 

o HFMC e buffer tank é considerado ocorrer a reação. 

Uma perturbação pulso na vazão de líquido foi o próximo analisado. A Figura 4.18 

demonstra o distúrbio estudado. 
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Figura 4.18 – Perturbação na vazão de líquido no HFMC. 

 

Fonte: o autor 

 

Na Figura 4.19, é mostrado o com portamento de toda a planta, semelhantemente ao 

caso anterior. 

 

Figura 4.19 – Resposta da planta à perturbação em 𝑄𝐿. 

 

Fonte: o autor 

 

Conforme esperado, a capacidade de arraste de CO2 do sistema é aumentada quando 

acrescentado solvente ao sistema, tornando possível elevar a taxa de captura, como mostra a 

Figura 4.19(a). Percebe-se um overshoot/undershoot após o distúrbio, em que a razão de captura 

estabiliza na direção contrária à primeira reação, explicado devido ao fato de que as 
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temperaturas estabilizam em uma região inferior. Observando aos demais perfis de temperatura, 

para o HFMC, o trocador de calor e o tanque, segundo a Figura 4.19(b), (c) e (d), 

respectivamente, todos os comportamentos apresentam overshoots ou undershoots, embora na 

temperatura da fase líquida na unidade de absorção seja mais evidente. Esse fato dá-se à reação 

química. 

A perturbação na composição de CO2 na entrada da fase gasosa é ilustrada na Figura 

4.20, e a resposta da planta a este distúrbio pode ser vista na Figura 4.21. 

 

Figura 4.20 – Perturbação na composição de entrada de CO2 no gás 

 

Fonte: o autor 

 

Figura 4.21 – Resposta da planta à perturbação em 𝑦𝐴
0 

 

Fonte: o autor 
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Observando-se o comportamento da planta, é possível identificar uma semelhança com 

seu comportamento frente à perturbação na vazão de gás. Sendo a quantidade de CO2 

aumentada no sistema, é esperado que os perfis de resposta sejam semelhantes, porém, em 

intensidades diferentes. 

Ainda, foi estudado como uma mudança na temperatura de entrada do gás afeta o 

sistema. A perturbação é ilustrada na Figura 4.22, e a resposta ao distúrbio pode ser vista na 

Figura 4.23. 

 

Figura 4.22 – Perturbação na temperatura de alimentação do gás 

 

Fonte: o autor 

 

Figura 4.23 – Resposta da planta à perturbação em 𝑇𝐺
0 

 

Fonte: o autor 
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Segundo a Figura 4.23(a), o aumento da temperatura do gás eleva a razão de captura. 

Sendo o fluxo de calor maior, o fluxo de massa tende a aumentar. Embora a concentração de 

entrada de CO2 (mol/m3) cresça com a temperatura de alimentação, a quantidade total de do 

soluto no sistema permanece a mesma, porém o sistema ganhou mais capacidade de arrastar 

CO2. As curvas de temperatura aumentam devido o aumento significativo da temperatura do 

gás. Para as temperaturas o HFMC, parte (b) da Figura, 𝑇𝐿 chega a ultrapassar 𝑇𝐺,  isso ocorre 

devido o fato de que a unidade opera em contracorrente. O mesmo fato acontece no trocador de 

calor. 

 

4.3 ESTRATÉGIA DE CONTROLE CLÁSSICO 

 

4.3.1 Sintonia dos controladores PID 

 

Para os três controladores utilizados no controle clássico, os dados de sintonia foram 

obtidos utilizando a ferramenta tune presente no Simulink/Matlab para auto sintonia de 

controladores PID e derivados, que utiliza um método baseado em função de transferência. 

Cada controlador foi sintonizado separadamente, com as malhas de controle aberta para os 

demais. A Tabela 4.3 descreve os valores de sintonia obtidos. 

 

Tabela 4.3 – Parâmetros de sintonia dos controladores PID 

Controlador 𝐾𝑐 𝜏𝐼 𝜏𝐷 𝑁 

CC 0.25801 0.16272 0.2927 27.8536 

TC-01 1.5043 0.0049139 2.0255 0.56733 

TC-02 -0.93635 0.010335 - - 

 

Para melhor desempenho do controlador TC-02, a ação derivativa não foi levada em 

consideração, tornando-se, conceitualmente, um controlador PI, possuindo apenas ação 

proporcional e integral. 

 

4.3.2 Controlador Razão da taxa de captura (CC) 

 

O controlador razão, utilizado para controlar a razão de captura, foi estudado frente a 

três perturbações: um degrau 30% de acréscimo em 𝑄𝐺,  𝑦𝐴
0 e 𝑇𝐺

0, e um set-point de 90% foi 
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estabelecido para estas condições. Os resultados para a primeira perturbação encontram-se na 

Figura 4.24. 

 

Figura 4.24 – Desempenho de CC frente à perturbação em 𝑄𝐺 

 

Fonte: o autor 

 

A Figura 4.24(a) descreve a perturbação aplicada. Como visto na sessão anterior, a 

reação da razão de captura é rápida frente a perturbações, porém se estabiliza de maneira suave. 

Conforme a parte (b) da Figura, o controlador foi capaz de remover a ação da perturbação, 

retornando a variável para próximo do set-point estabelecido, e prossegue alcançando o set-

point suavemente, enquanto planta se estabiliza. A variável manipulada, como observado na 

parte (c) da Figura, sofre um acréscimo pelo controlador, o que é esperado para que a razão de 

captura retorne ao seu valor pré-estabelecido.  

Os resultados para a perturbação na composição de CO2 no gás estão descritos na 

Figura 4.25. 
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Figura 4.25 – Desempenho de CC frente à perturbação em 𝑦𝐴
0 

 

Fonte: o autor 

 

Após a perturbação (a), o controlador conseguiu expurgar os efeitos do distúrbio, 

retornando 𝜃 ao seu estado de origem, conforme a parte (b). É percebido também, que a variável 

manipulada, segundo a parte (c) da Figura 4.25, recebe um acréscimo maior em comparação 

com a perturbação anterior. 

Ainda a terceira perturbação foi realizada e os resultados seguem conforme a Figura 

4.26. 
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Figura 4.26 – Desempenho de CC frente à perturbação em 𝑇𝐺
0 

 

Fonte: o autor 

 

Como esperado, o acréscimo na temperatura do gás torna-se benéfico para a razão de 

captura. Após a perturbação (Figura 3.26(a)), a razão de captura aumenta (parte (b)), e o 

controlador retorna a variável controlada a seu antigo estado através de um decréscimo na vazão 

de líquido, conforme observado na parte (c) na Figura. 

Nota-se que o controlador CC não limitou a PV em seu valor máximo para este último 

caso, como também não foi capaz de rejeitar a dinâmica da resposta inversa para todas as 

perturbações aplicadas durante a análise, o que demonstra a limitação da aplicação do controle 

clássico. 

 

4.3.3 Controlador da Temperatura do Solvente Rico (TC-01) 

 

O controlador da temperatura de saída do trocador de calor para a unidade de stripping 

foi analisado frente a uma perturbação degrau de 30% de acréscimo também na corrente de gás, 
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em 𝑄𝐺, 𝑦𝐴
0 e 𝑇𝐺

0, enquanto que um set-point foi estabelecido em 347.8765 K. As Figuras 4.27 

seguem com os resultados do controle para a perturbação em 𝑄𝐺. 

 

Figura 4.27 – Desempenho de TC-01 frente à perturbação em 𝑄𝐺 

 

Fonte: o autor 

 

A Figura 4.27(b) indica que o distúrbio ilustrado na parte (a) surtiu um efeito mínimo 

na variável controlada. Embora não esteja claro na parte (c), a variável manipulada decresceu 

para 99,43% de seu valor prévio, constatando que ação de controle foi realizada, porém com 

efeito extremamente pequeno. 

A Figura 4.28 descreve os resultados para a variação na composição de entrada de 

CO2 no gás. 

  

Tc2
 (

K
) 
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Figura 4.28 – Desempenho de TC-01 frente à perturbação em 𝑦𝐴
0 

 

Fonte: o autor 

 

Desta vez, embora os efeitos da perturbação também sejam mínimos, conforme 

observado na Figura 4.28, a variável manipulada decresceu um pouco mais em relação à última 

perturbação, decaindo para 99.04% de seu valor anterior. É visto que a ação de controle 

continua sendo baixa para esse distúrbio. 

 

  

Tc2
 (

K
) 
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Figura 4.29 – Desempenho de TC-01 frente à perturbação em 𝑇𝐺
0 

 

Fonte: o autor 

 

Para a perturbação ilustrada na Figura 4.29(a), a variável controlada teve seu valor 

alterado para mais no momento do distúrbio, conforme a parte (b) da Figura, o que forçou o 

controlador a decrescer a variável manipulada em relação ao seu valor prévio, como visto na 

parte (c). O controlador TC-01 foi capaz de cumprir seu papel, não permitindo que a variável 

controlada sofresse alterações permanentes, excluindo os efeitos dos distúrbios. 

 

4.3.4 Controlador da Temperatura do Tanque Pulmão (TC-02) 

 

Para o segundo controlador de temperatura da planta, as mesmas perturbações se 

repetiram, e um setpoint de 334.1374 K foi determinado. Porém, semelhantemente a TC-01, as 

ações de controle para as primeiras duas perturbações foram mínimas, indicando que tais 

distúrbios em pouco alteram a variável controlada. As Figuram 4.30 e 4.31 corroboram esse 

pensamento. 

 

Tc2
 (

K
) 
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Figura 4.30 – Desempenho de TC-02 frente à perturbação em 𝑄𝐺 

 

Fonte: o autor 

 

A ação de controle, para este caso, aumentou o valor de 𝑄𝐵𝑇 em 0,61% de seu valor 

anterior. 

 

  

T B
T
 (

K
) 
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Figura 4.31 – Desempenho de TC-02 frente à perturbação em 𝑦𝐴
0 

 

Fonte: o autor 

 

Para tal perturbação, a variável manipulada foi acrescida em 1% de seu valor original, 

o que diz que a variável controlada sofre mais em relação ao último distúrbio, porém ainda em 

pequena proporção. 

Por último, os resultados para a perturbação em 𝑇𝐺
0 seguem na Figura 4.32. 

 

  

T B
T
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K
) 
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Figura 4.31 – Desempenho de TC-02 frente à perturbação em 𝑇𝐺
0 

 

Fonte: o autor 

 

Neste distúrbio, a ação de controle sobre a variável manipulada se torna clara, 

conforme a parte (c) da Figura, removendo a alteração positiva em 𝑇𝐵𝑇, como ilustrado na parte 

(b) da Figura. 

O controlador TC-02 também mostrou-se excluir os efeitos dos distúrbios aplicados, 

conforme visto nos três casos. 

 

4.4 ESTRATÉGIA DE CONTROLE PREDITIVO 

 

É necessário ressaltar que os controladores clássicos analisado foram avaliados 

separadamente. Ou seja, três casos SISO (Single Input – Single Output) foram estudados, e as 

ações de controle para os três controladores disputam entre si. Tendo em vista que o sistema 

estudado neste trabalho é um sistema MIMO (Multiple Input – Multiple Output), possuindo três 

entradas e três saídas, o mais recomendado é utilizar um controlador preditivo de modelo, o 
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qual, por definição, suporta um sistema MIMO. Neste trabalho, foi analisado o controlador 

AQDMC. 

 

4.4.1 Sintonia do AQDMC 

 

O método de sintonia utilizado foi proposto por Seborg, Edgar e Mellichamp (1989), 

o qual baseia-se no modelo de resposta ao degrau unitário na variável manipulada. Utilizando 

tal resposta e as correlações descritas no item 5.2.3, é possível realizar as estimativas 

preliminares para o tempo de amostragem (Δ𝑡), o horizonte de controle (𝑚), o horizonte de 

predição (𝑃) e o fator de supressão de movimento da entrada e saída (𝑅 e 𝑄). Tais estimativas 

são ótimos parâmetros para a sintonia, necessitando apenas de pequenos ajustes. A Tabela 4.4 

descreve os parâmetros do controlador. 

 

Tabela 4.4 – Parâmetros de sintonia do AQDMC 

Tempo de amostragem Horizontes Matrizes de ponderamento 

Δ𝑡 = 18.5650 𝑠 
𝑃 =  80 

𝑚 =  16 

𝑄 = 𝑑𝑖𝑎𝑔(1,1,1) 

𝑅 = 𝑑𝑖𝑎𝑔(1.10−3, 1.10−3, 1.10−3) 

𝑁 = 1010 

 

4.4.2 Avaliação do controlador AQDMC 

 

Foram realizadas três perturbações na vazão de gás, semelhantemente aos casos 

anteriores, sendo acrescido 30% do valor de 𝑄𝐺, 𝑦𝐴
0 e de 𝑇𝐺

0, porém todas as variáveis de 

controle foram analisadas ao mesmo tempo. As repostas dos modelos de predição (linear) e de 

referência (não-linear) são mostrados em cada caso. 

 

Caso A – Perturbação na vazão de gás 
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Figura 4.32 – Perturbação para o caso A. 

 

Fonte: o autor 

 

A perturbação de 30% na vazão de gás é ilustrada na Figura 4.32. O comportamento 

das variáveis controladas e os perfis de predição, em comparação com o set-point de 90,9%, 

pode ser visto na Figura 4.33. 

 

Figura 4.33 – Resposta do sistema para o caso A. 

 

Fonte: o autor 

 

Como observado, após a perturbação, o modelo de predição sofre uma modificação 

retorna e retorna ao valor definido. O modelo de referência da planta segue também o modelo 

de predição. Para a razão de captura, conforma a Figura 4.33(a), a variação do modelo de 

predição fica mais evidente. Porém, para as temperaturas do trocador de calor de tanque, partes 

(b) e (c), respectivamente, o comportamento da predição em comparação com o perfil da planta 

é pequeno. Ainda assim, o sistema atingiu o seu valor desejado novamente, demonstrando a 

capacidade do controlador. As ações de controle são demonstradas na Figura 4.34. 
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Figura 4.34 – Ações de controle para o caso A. 

 

Fonte: o autor 

 

Na Figura 4.34, é observado que os perfis das ações de controle para as malhas são 

semelhantes, destacando a capacidade do controlador de excluir os efeitos do distúrbio. 

 

Caso B – Perturbação na composição de entrada de CO2 no gás 

 

Figura 4.35 – Perturbação para o caso B. 

 

Fonte: o autor 

 

A perturbação de 30% da composição de gás foi descrita a Figura 4.35, e os resultados 

encontram-se na Figura 4.36. 
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Figura 4.36 – Resposta do sistema para o caso B 

 

Fonte: o autor 

 

Na Figura 4.36(a), é mostrado que os modelos de predição e de referência tomam 

sentidos distintos, porém ambos alcançam o valor esperado. Isso deve-se ao fato que de o 

modelo de predição é apenas uma aproximação, o qual está em constante mudança, devido as 

linearizações sucessivas. Nas partes (b) e (c) observa-se um comportamento com perfil 

semelhante, em que a planta realiza um undershoot longo, seguido de um overshoot, 

precedendo a estabilização e alcance do set-point. As ações de controle podem ser observadas 

na Figura 4.37. 

 

Figura 4.37 – Ações de controle para o caso B. 

 

Fonte: o autor 
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As ações de controle nas variáveis manipuladas seguem o mesmo padrão, atingindo 

novos estados estacionários, conforme a as variáveis de processo atingem o set-point. Para este 

distúrbio, o AQDMC mostrou-se adequado, não permitindo o sistema sofrer os efeitos. 

 

Caso C – Perturbação na temperatura de entrada do gás 

 

Figura 4.38 – Perturbação para o caso C 

 

Fonte: o autor 

 

No caso C, foi perturbada a temperatura de entrada do gás em 30% de seu valor, 

conforma ilustrado na Figura 4.38. Os resultados para o controlador seguem na Figura 4.39. 

 

Figura 4.39 – Resposta do sistema para o caso C 

 

Fonte: o autor 

 

É observado na parte (a) da Figura 4.39 que, novamente, a resposta imediata do modelo 

de predição e da planta de captura são divergentes, porém, ambas estabilizam rapidamente, 

atingindo o ponto definido. Para as temperaturas do trocador e do tanque de solvente, conforme 

as partes (b) e (c) da Figura 4.39, ambas estabilizam depois de um overshoot, seguido de um 

undershoot. Percebe-se que o modelo de predição para estes últimos pouco se altera em relação 

ao comportamento da planta. As ações de controle seguem conforme a Figura 4.40. 
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Figura 4.40 – Ações de controle para o caso C 

 

Fonte: o autor 

 

Todas as ações de controle foram capazes de lidar comas perturbações inferidas no 

sistema, demonstrando que o controlador conseguiu excluir todos os efeitos advindos dos 

distúrbios, prevendo o comportamento da planta e mantendo as variáveis controladas nosso 

seus respectivos set-points. 

Em comparação com os controladores clássicos, o AQDMC respeitos os limites de 

restrição impostos, e apresentou, em todos os casos, valores de over/undershoots menores em 

intensidade, testificando sua maior eficiência pra o processo de captura. 
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5 CONCLUSÕES 

 

Em primeiro lugar, este trabalho relatou um estudo de modelagem e simulação 

dinâmica unidimensional da remoção de CO2 de um gás de combustão empregando absorção 

química realizada em um contator de membrana de fibra oca (HFMC). Para tanto, com 

suposições importantes do modelo, as respostas do modelo dinâmico mostraram-se coerentes 

com o comportamento físico esperado, combinando muito bem com os dados experimentais 

utilizados na seção de validação. 

As simulações dinâmicas foram realizadas para prever o efeito de algumas 

perturbações em importantes variáveis do processo, como a taxa de captura de CO2 e o rich 

loading de CO2, a fim de analisar a estabilidade e capacidade do modelo em prever o 

comportamento da planta. As respostas obtidas a partir das perturbações em degrau e de pulso 

mostraram-se muito distintas de uma variável de entrada para outra. A fase gasosa mostrou-se 

mais rápida que a fase líquida. Porém, a partir dos resultados analisados, cada resposta pode ser 

explicada de acordo com as variações de entrada dadas. Observou-se que o modelo atinge 

estados coerentes para todas as variações em degrau e permanece estável frente às diversas 

variações de pulso propostas. Além disso, conforme discutido, a forma e a proporção em que 

cada mudança afeta o sistema resultaram em informações importantes para as aplicações de 

estratégias de controle a este processo. 

Este manuscrito também analisou um modelo de uma planta de captura de CO2 através 

de membranas, utilizando um modelo de unidade absorvedora não-isotérmico, acrescido de um 

trocador de calor de um tanque pulmão, como também estudando o comportamento de toda 

planta frente a perturbações nas correntes de alimentação do HFMC. 

O modelo mostrou-se condizente com o esperado de uma planta de captura que utiliza 

MEA aquoso como solvente e trada uma corrente gasosa proveniente de uma combustão. Toda 

a planta se mostrou estável frente às perturbações pulso aplicadas, nas quais a planta migra de 

um estado-estacionário para outro, e ao final do distúrbio, retorna para seu estado inicial. O 

comportamento do gás permanece rápido, porém, a estabilização das variáveis apenas se dá 

quando a planta se estabiliza por completo. Os efeitos térmicos do HMFC permitiram sua 

robustez e aproximação com os dados reais. O modelo foi validado em regime permanente, 

devido à escassez de dados na literatura para fazê-lo em regime transiente. Ainda, o sistema de 

equações diferenciais parciais foi otimizado quanto à sua solução, seguido o critério do erro 

relativo estabelecido previamente, permitindo que o esforço computacional gerado seja menor, 

dando abertura para aplicações de algoritmos de controle mais facilmente. 
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Como fechamento, este trabalho se utilizou de estratégias de controle clássico e 

avançado para desenvolver controladores para este sistema, dado o fato de que tal sistema 

carece de aplicações de controle na literatura. Foram construídas malhas de controles, e tais 

malhas mostraram-se adequadas para a manutenção do sistema. 

O controle PID foi avaliado de maneira individual em três controladores distintos: um 

controlador razão e dois controladores de temperatura os quais demonstraram-se capazes de 

mitigar os efeitos dos distúrbios para cada malha de controle de sistema SISO. Todavia, para 

algumas perturbações, os controladores clássicos não conseguiram rejeitar o efeito da resposta 

inversa na dinâmica, nem respeitar os limites de valores máximo para a razão de captura. O 

controle preditivo tornou-se necessário para atender a demanda do sistema estudado MIMO 

(3x3), tendo em vista que, no controle clássico, as ações de controle se cancelam. 

Um controlador de matriz dinâmica quadrático adaptativo inferencial (AQDMC), de 

predição linear e que utiliza o método da linearização sucessiva foi projetado, o qual 

demonstrou ótimos resultados, excluindo completamente os efeitos das perturbações aplicadas 

no sistema, obedecendo as restrições aplicadas ao processo e diminuindo os as amplitudes 

causadas pela ação de controle (over/undershoots). Tal controlador possui o potencial de 

melhorar a eficiência de processos de captura de CO2 através de contatores de membranas, uma 

vez que tais processos cresçam em aplicações industriais.  
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