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O biogéas pode ser aproveitado para a geracao de energia e calor, inserido na rede
de géas natural ou de combustivel veicular. Este € composto por uma mistura de gases,
contendo, principalmente, metano (CH,4) e didxido de carbono (CO,), necessitando de
um processo de purificacdo para a remocgao do CO; e impurezas.

Com o proposito de otimizar sua purificacdo, este trabalho teve por objetivo a
avaliacdo técnica e econdmica do processo combinado para a purificagdo do biogas por
contactores com membranas e regeneracao do liquido absorvente por eletrodialise.

O processo de purificacdo do biogas por contactores com membranas utiliza o
NaOH como liquido absorvente por possuir um alto grau de pureza e baixa perda do
CHj,. Esta etapa resultou em baixa demanda de area e consumo de energia para um
tratamento de 10m3/h de biogas. Visando o processo acoplado com a eletrodialise, para
regeneracdo simultdnea do NaOH, realizaram-se experimentos em um sistema de
bancada de eletrodialise para o estudo da condicdo operacional mais satisfatoria, com
maior taxa de geracdo de OH'". Essa etapa obteve uma alta demanda de area e consumo
de energia. A andlise dos experimentos da eletrodialise indicou a necessidade de uma
corrente de entrada contendo NaOH e uma maior diferenca de potencial aplicada ao
sistema. A estimativa da area e poténcia requerida confirmaram a viabilidade técnica e

econémica do processo integrado para o uso comercial e residencial.
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Biogas is a source that can be used for power and heat generation, injected in to
the natural gas or vehicular fuel systems. This gas refers to a mixture of different gases
containing mainly methane (CH,) and carbon dioxide (CO,) and requiring a process of
purification to remove CO, and other contaminants.

In order to optimize the purification, this work aimed the technical and
economical evaluation of the combined process for biogas purification by membrane
contactors with absorbent fluid regeneration by electrodialysis.

Biogas purification by membrane contactors used NaOH as absorbent fluid for
having a high purity degree and low methane losses. This step resulted in lower demand
of required area and energy consumption for treatment of 10m3/h of biogas. Aiming the
process attached to electrodialysis for simultaneous NaOH regeneration were performed
experiments on a bench scale to achieve the satisfactory operation condition with higher
OH" generation rate. This step resulted in higher demand of required area and energy
consumption. The analysis of electrodialysis experiments indicated as requirements a
concentration of NaOH in input current and higher applied potential difference.
According to area and required power estimation, the feasibility technical and financial

of integrated process for commercial and residential use was confirmed.
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Capitulo 1

Introducao e Objetivo

1. Introducao

O aumento da populacdo mundial leva a um rapido crescimento da demanda de
energia global, que atualmente provém aproximadamente de 88% de combustiveis
fosseis. Com isso também ocorre um aumento da emissdo de gases de efeito estufa na
atmosfera, levando assim, por ambos motivos, a uma procura por fontes alternativas
para suprir a demanda e minimizar as emissdes (WEILAND, 2010; SCHOLZ et al.,
2013).

O biogds é uma fonte de grande interesse, por ser uma fonte de energia
renovavel que pode ser um substituto para os combustiveis fosseis atualmente utilizados
para geracdo de energia, calor e combustivel veicular. Sua producdo pode ocorrer em
plantas de tratamento de esgoto, aterros sanitarios, residuos agricolas e digestores
anaerdbicos. Este gas é produzido pela decomposicdo anaerobia de matéria organica
feita por micro-organismos (SALOMON, 2007; NIEMCZEWSKA, 2012; WEILAND,
2010). Desta forma, as vantagens do biogds encontradas sdo (PETERSSON &
WELLINGER, 2009):

e E uma fonte de energia renovavel;
¢ Reduz a quantidade de metano liberado na atmosfera;
e E um substituto para os combustiveis fosseis; e

O biogas consiste em uma mistura de gases composta principalmente por
metano e dioxido de carbono. Seu aproveitamento pode ser realizado para geracdo de
energia elétrica, energia térmica e cogeracdo ou, apds um processo de purificacdo, ser
utilizado como combustivel veicular ou como substituto de gas natural na rede de
distribuicdo (VEIGA & MERCEDES, 2015). A purificacdo do biogas consiste na
remocao das impurezas e do dioxido de carbono, gerando assim o biometano, com uma

composicdo de 95 a 97% de metano e podendo conter ainda de 1 a 3% de didxido de
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carbono, dependendo diretamente da tecnologia de purificacdo utilizada
(RYCKEBOSCH et al., 2011).

A injecdo do biometano na rede de distribuicdo de gas natural parece ser uma
alternativa muito atrativa, mas este gas pode também ser utilizado para geracdo de
energia e matéria prima para industria quimica. As primeiras plantas de purificacdo de
biogas instaladas eram provenientes de processos da inddstria quimica e tratamento de
gas, por serem tecnologias ja bem estabelecidas. Contudo, demandava alto gasto de
energia e espaco fisico, devido a expressiva dimensdo dos equipamentos. Os processos
com membranas ganharam espagco como tecnologia alternativa por suprir 0s
inconvenientes mencionados anteriormente (SCHOLZ et al., 2013).

Os dois processos de separacdo com membranas que podem ser utilizados na
purificacdo do biogas sdo a permeacdo de gases ou uso de membranas como
contactores. Esses processos conseguem contornar as limitagbes mencionadas
anteriormente, como o alto gasto de energia e grandes volumes dos equipamentos, bem
como a necessidade de etapas de remocéo de outras impurezas, necessidade de insumos
materiais e a baixa pressdo do gas de produto rico em metano. Além disso, 0 processo
com membranas ainda possui as seguintes vantagens: baixo custo de capital, alta
eficiéncia energética, alta densidade de empacotamento, facilidade de operacdo e
manutencdo, facilidade de escalonamento e saida do gas de produto ja pressurizado
(SCHOLZ et al., 2013). Entre estes dois processos a permeacdo de gases € a mais
utilizada e conhecida, sendo um método classico empregado a primeira planta no final
da década de 70 pelos EUA e em seguida pela Holanda. (PETERSSON &
WELLINGER, 2009). Contudo, o uso de membranas como contactores vém ganhando
atencdo no mercado académico e industrial, devido suas diversas aplicacdes e seus
beneficios quando comparado a outras tecnologias convencionais (RYCKEBOSCH et
al., 2011).

O processo de separacdo por contactores com membranas € a juncdo da
separagdo com membranas com a tecnologia de absor¢cdo em um (nico processo
englobando os beneficios de ambas as tecnologias (BEGGEL et al., 2010).
Diferentemente da separacdo com membranas por permeacdo de gases, nos contactores
a membrana atua como uma interface, um suporte fisico, promovendo uma melhor area
interfacial entre as fases em contato sem ocorrer dispersdo de fase, podendo entdo
ocorrer a manipulacdo independente de cada fase (ZHANG et al., 2013). Dessa forma,

as membranas porosas utilizadas nos contactores ndo possuem seletividade, sendo esta
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gerada pelo liquido absorvente utilizado no processo de absor¢do fisica, quimica ou
combinacédo dos dois processos.

Embora as colunas tradicionais de absorcdo tenham funcionado bem por
décadas, possui a desvantagem da interdependéncia entre as fases gera espumas,
emulsdes ou inundagdes. A tecnologia de contactores com membranas superava esta
dificuldade, oferecendo também uma maximizagdo da area de contato entre as fases, o
que promove uma maior taxa de transferéncia de massa (GABELMAN & HWANG,
1999).

Dentre os varios liquidos absorventes estudados experimentalmente, se
destacam: a agua pura, solucgdes aquosas de NaOH, KOH, aminas e sais aminoacidos,
que sdo escolhidos de acordo diversos critérios (LI & CHEN, 2005). O uso de solugédo
de hidroxido de sodio (NaOH) como absorvente, mantém uma alta eficiéncia, mas sao
pouco utilizados industrialmente por ndo possuir um método de regeneracdo bem
estabelecido, e perdem, muitas vezes, espago para as aminas que ja sdo solventes
frequentemente usados (WANG et al., 2004). Por outro lado, a regeneracdo das
solucdes com aminas para a descomplexacdo do CO, requer uma alta demanda de
energia.

Sendo assim, uma proposta inovadora para o tratamento do biogds é o
desenvolvimento de um processo que associe 0s contactores com membranas para a
remocdo do CO, utilizando solucdo de NaOH como liquido absorvente, com a
regeneracdo desta solucdo pelo processo de eletrodidlise com membranas bipolares. O
CO, absorvido se mantém em solucdo na forma de ions bicarbonato ou carbonato,
sendo principalmente na forma de bicarbonato, dependendo da quantidade absorvida.
Essa solugédo é alimentada em um sistema de eletrodialise onde os ions bicarbonato ou
carbonato reagem com prétons convertendo novamente em gas CO, e regenerando o
NaOH (IIZUKA et al., 2012).

O Laboratorio de Processos de Separagcdo com Membranas e Polimeros (PAM),
da Coppe/UFRJ, vem investigando o uso de contactores para a remogdo de CO, de
misturas com metano ou do ar atmosférico. Rafael Amaral (2009) analisou a remocao
do CO; e sulfeto de hidrogénio (H,S) do gas natural em plataformas offshore, em um
sistema em escala de bancada e membranas fabricadas no proprio laboratorio,
comprovando a adequacgéo do projeto para operagdes em plataformas. Graziela Cerveira
(2016) investigou o desempenho de membranas, bem como de diferentes liquidos

absorventes, na remocéo do CO, do biogas por permeacdo de gases e contactores. Os
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ensaios foram realizados em um sistema em escala de bancada para avaliacdo dos
efeitos das variaveis de processo.

O Laboratorio também realizou estudos sobre o uso do processo de eletrodialise.
Luciana Bastos (2017) avaliou a remocdo de fluoreto de um efluente industrial por
eletrodialise para futuro lancamento do mesmo em um corpo receptor, comparando
eficiéncia técnica e econdmica da eletrodiélise com precipitacdo quimica e coagulagéo.

Desta forma, esta dissertacdo investiga a associacdo dos processos de
contactores com membranas para a purificacdo do biogas, com a eletrodialise para a

regeneragdo continua do liquido absorvente.
2. Objetivos

O objetivo deste trabalho é a avaliacdo da técnica e econdmica da purificacdo do
biogés por contactores com membranas utilizando o hidroxido de sédio como liquido
absorvente e a integracdo com a regeneracao do hidréxido de sodio por eletrodialise.

A primeira etapa do trabalho consiste na purificacdo do biogas com contactores
com membranas utilizando hidroxido de sddio como liquido absorvente. Esta etapa
consiste no tratamento dos dados experimentais adquiridos da Dissertacdo de Mestrado
da aluna Graziela Salvan (CERVEIRA, 2016). Dessa forma, serd obtido valores
relativos a pureza e perda do metano, area de membrana para 0S contactores e
composicdo das correntes efluentes para uma analise do processo combinado baseada
numa capacidade de tratamento de biogés de 10m3/h.

A segunda etapa do trabalho tem como objetivo o estudo da regeneracdo do
hidroxido de sodio por eletrodialise, para a integracdo dos processos. Serdo realizados
experimentos sob diversas condi¢des operacionais com objetivo de se obter a condicdo
mais satisfatoria de regeneracdo do NaOH. A partir do tratamento dos dados
experimentais podera ser feito uma analise comparativa de taxas de geracdo de OH".
Com base na condicdo operacional mais satisfatoria e na composicéo da corrente liquida
efluente dos contactores podera ser feita a analise técnica do processo integrado com
calculo da area de membrana requerida para eletrodialise.

A Ultima etapa consiste na avaliagdo econdémica dos processos integrados para
uma capacidade de tratamento de biogas de 10m3/h com base no custo de capital e no

custo com operacdo e manutencdo. Através das vazdes e densidade de corrente podera



ser feita a extrapolacdo do consumo de energia para esta capacidade de tratamento e o
calculo do custo total de energia para operacdo da planta integrada.



Capitulo 2

Teorlia e Revisao da Literatura

1. Biogas

O biogés é proveniente da decomposicdo anaerdbia da matéria organica,
podendo ser de residuos sélidos ou liquidos (SALOMON, 2007). A composicdo deste
consiste em uma mistura de gases contendo principalmente metano e dioxido de
carbono, possuindo tragos de impurezas como: vapor de agua, gas sulfidrico, nitrogénio,
amoOnia e outros demonstrados na tabela a seguir. A Tabela 1 apresenta a composigéo

padrdo do biogas com as variacdes de proporgoes.

Tabela 1 — Composicéo padrao do biogas (Adaptado de RYCKEBOSCH et al, 2011)

Componente Composicdo molar (%)
Metano (CH,) 40-75
Dioxido de Carbono (CO,) 15-60
Vapor de agua (H,0) 5-10
Nitrogénio (Ny) 0-2
Oxigénio (Oy) 0-1
Sulfeto de hidrogénio (H.S) 0,005-2
Amonia (NHs,) <1
Silanos <0,02
Mondxido de carbono (CO) <0,6
Hidrocarbonetos halogenados <0,6

A composic¢do do gas varia substancialmente de acordo com a natureza da fonte
geradora e das condicGes de operacdo (BAKER, 2004; RYCKEBOSCH et al., 2011). A
Tabela 2 explicita diferentes composic¢des encontradas para o biogas produzido a partir

de diferentes fontes geradoras e plantas utilizadas.



Tabela 2 — Composicéo de biogas produzido a partir de diferentes plantas (Adaptado de DIRKSE, 2007)

Planta digestdo Estacao de tratamento Aterro

Componente anaerobia de esgotos sanitario
Metano (vol, %) 60-70 55-65 45-55
Didxido deocarbono (vol, 30-40 35.45 30-40

%)

Nitrogénio (vol, %) <1 <1 5-15

Sulfeto de hidrogénio 10-4000 10-500 50-2000

(ppm)

Oxigénio (vol, %) <0,2 <0,4 <0,5
Agua (RH %) 100 100 100
Indice Wobbe (MJ/m?) 24-33 25-30 20-25

A Figura 1 ilustra as fontes geradoras do biogds e as possiveis formas de

aproveitamento deste biogas, sem ou com necessidade de purificacao.
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Figura 1 — Fontes de producao e aplicacdes do biogas (Adaptado de VEIGA&MERCEDES, 2015)

As propriedades do biogas decorrem da sua mistura, cuja composi¢do pode
variar, sendo prioritariamente similares a do principal componente, metano. Esta
variagdo pode afetar algumas propriedades importantes e consequentemente seu
transporte, depuragédo e combustdo. Dentre essas importantes propriedades podemos
destacar (MONTE, 2010):

e Poder calorifico inferior (PCI): E caracteristico de cada componente, sendo
medido por unidade de massa do combustivel. E a medida da energia
liberada na forma de calor, durante a combustdo, excluindo-se a energia
gasta na vaporizagdo da agua.

e Limites de inflamabilidade: S&o os limites medidos em porcentagens da
mistura de gas combustivel no ar para os quais essa mistura é explosiva ou

inflamével. E considerado um parametro critico para a combustéo do biogas.



Dessa forma, podemos explicitar que o poder calorifico do metano puro é
aproximadamente de 35.800 KJ/m3. J& o poder calorifico do biogés se encontra entre
22.500 a 25.000 KJ/m3, sendo um aproveitamento de aproximadamente 65%, visto que
apenas o metano ird queimar (SALOMON, 2007).

O biogés produzido pode ser aproveitado para geragdo de energia elétrica, pela
sua combustdo, para consumo nas proprias instalacdes industriais e/ou venda; geracao
de energia térmica; ou purificado para distribuicdo na rede de gas natural e/ou utilizacéo
como combustivel veicular (SILVA, 2009). Apds purificacdo, e separacdo das
impurezas contidas do metano, o produto final € denominado biometano contendo agora
uma nova porcentagem de 95 a 99% de metano e 1 a 3% de dioxido de cabono — tendo
necessidade em alguns casos de possuir maior pureza (RYCKEBOSCH et al., 2011). O
aproveitamento mais promissor do biometano, apos sua purificacéo, é o uso como fonte
alternativa para a injecdo na rede de gas natural ou combustivel veicular (DIRKSE,
2007). Sendo assim, podemos comprovar que as impurezas encontradas causam efeitos
negativos. A Tabela 3 demonstra as principais impurezas presentes e seus efeitos no
biogas.

Tabela 3 — Impurezas do biogés e seus efeitos (Adaptado de RYCKEBOSCH et al., 2011)

Impureza Possiveis efeitos
CO, Reducdo do poder calorifico.
i Corroséo devido reacdo com H,S, NH;3; e CO, formando
Vapor de agua . . « «
compostos acidos e possivel condensacéo em alta presséo.
Corroséo, concentragdes toxicas (>5cm3/m?3 no biogas) e possivel
H.S 3 .
formacéo de SO, e SO;3 e chuva acida.
0O, Em altas concentracgdes se torna mistura explosiva.
NH; Corrosdo quando diluido em agua.
Silanos Formacao de SiO, e microcristais de quartzo devido combustédo
e efeitos abrasivos nas velas de ignicdo, valvulas e cilindros.
Hidrocarbonetos Corroséo devido combustao.
Particulados Entupimento em compressores e tanques de armazenamento.

De acordo com VEIGA & MERCEDES (2015) as concessionarias de
distribuicdo de gas no Rio de Janeiro sdo obrigadas a comprarem biometano até o limite
de 10% do volume distribuido por cada concessionaria, desconsiderando o volume
utilizado para a geracédo termelétrica. Enquanto isso, o Estado de Sdo Paulo lancou por
meio do DECRETO N° 58659/2012 o Programa Paulista de Biogas que também tinha



como objetivo estimular a utilizacdo deste recurso estabelecendo um porcentual minimo
a ser incluido no gas canalizado comercializado no estado.

Com o crescimento da procura de fontes de combustivel renovaveis e dos precos
do petrdleo e gas natural ao redor do mundo, o enriquecimento do biogas vem ganhando
atencdo e aumentando os estudos. A quantidade de plantas para purificacdo do biogas
no mundo tem crescido rapidamente ao longo dos anos. Em 2009 o nimero de plantas
em operacao era aproximadamente 100 enquanto em 2012 esse nimero aumentou para
227, com continuo crescimento. Contudo, a maioria das plantas permanecem
concentradas em dois paises da Europa: Alemanha (120) e Suécia (53). E apos se
encontram a EUA (25) Suica (16), Holanda (16) e alguns paises Europeus detendo
poucas plantas junto com o Japdo, Canada, Coréia do Sul e China (PETERSSON &
WELLINGER, 2009; THRAN et al., 2014).

2. Purificacdo do Biogas

Como explicado anteriormente, a purificacdo do biogds € necessaria com a
intencdo de prevenir corrosdo, desgaste mecanico dos equipamentos, bem como
aumentar a qualidade e o poder calorifico do gas (MONTE, 2010; PETERSSON &
WELLINGER, 2009). Dessa forma precisa-se remover o sulfeto de hidrogénio e outros
contaminantes que podem acarretar problemas aos equipamentos. Mas a etapa mais
importante € a remoc¢do do dioxido de carbono, que juntamente com o vapor de agua
tornam o gas menos eficiente. Apds a etapa de enriquecimento e limpeza do biogas
geralmente é necessario a compressao para se adequar as especificacbes da rede de
distribuicdo de gas natural (SCHOLZ et al., 2013; SALOMON, 2007).

2.1.Principais Contaminantes

Os principais contaminantes encontrados no biogéas, seus efeitos e uma breve
discussdo das possiveis técnicas de remocdo, excetuando-se a separacdo do didxido de

carbono, sdo:



Sulfeto de Hidrogénio:

Pode ser encontrado diretamente presente nos aterros ou formado durante a
reducdo microbioldgica (WARREN, 2012; PETERSSON & WELLINGER, 2009).
Pode se converter a dioxido e triéxido de enxofre (SO, e SO3, respectivamente) durante
a sua combustdo e na presenca de vapor de agua se tornar altamente corrosivo e tdxico,
formando acido sulfuroso (H,SO3) e acido sulfurico (H,SO4) (MONTE, 2010). Sendo
assim, sua remocao € importante para prevenir danos a tubulagdes, motores e ao meio
ambiente. Ela pode ser realizada durante a digestdo anaerdbica da matéria organica ou
depois da digestdo (RYCKEBOSCH et al., 2011).

Na remocdo durante a digestdo podemos destacar: adicdo de ar/oxigénio ao
sistema para oxidacdo bioldgica aerdbica ou adi¢do de cloreto férrico no digestor. A
oxidacdo biologica aerdbica reduz o sulfeto de hidrogénio a enxofre elementar através
de um grupo de micro-organismos especificos, porém essa reducdo também produz
sulfato, que pode originar &cido sulfdrico, permanecendo os problemas de corroséo. De
forma alternativa a outra forma de remocédo é adicionando cloreto férrico, direto no
digestor ou em tanques de mistura afluentes, de forma a reagir com o sulfeto de
hidrogénio formando sal de sulfureto de ferro. Este método € eficiente na reducdo de
odores e niveis elevados de concentracdo de H,S, mas ndo alcanca niveis baixos e
estaveis de sulfeto de hidrogénio exigentes para utilizacdo como combustivel veicular
ou gas natural (RYCKEBOSCH et al., 2011; MONTE, 2010).

A remocao ap6s a digestdo pode ser feita das seguintes formas: adsor¢do usando
Oxido ou hidréxido de ferro, absorcéo fisica ou quimica, filtro bioldgico, separacdo por
membranas ou adsor¢ao em carvao ativado. A absorcdo fisica com agua € um processo
muito comum, contudo perturbagdes devido crescimento de micro-organismos podem
ocorrer. Pode ser realizado a absor¢do quimica com solugdes de hidroxido de sédio,
cloreto de ferroso ou hidréxido férrico. Dentre estes um dos métodos mais antigo € a
absorcéo quimica utilizando o hidréxido de sédio que reage precipitando Na,S e NaHS
(RYCKEBOSCH et al., 2011; PETERSSON & WELLINGER, 2009).

Vapor de agua:

Na saida do digestor, 0 biogas estd normalmente saturado com vapor de agua
que pode condensar nas tubula¢Ges causando obstrugdo ou causar corrosdo (MONTE,
2010; PETERSSON & WELLINGER, 2009). A remoc&o do vapor de 4gua é necessaria

principalmente pois esta pode reagir com outros contaminantes, como sulfeto de
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hidrogénio ou compostos halogenados, produzindo acidos corrosivos aos equipamentos
(WARREN, 2012). A remocdo pode ser feita por resfriamento, compressdo, absorcéo
ou adsorcdo (PETERSSON & WELLINGER, 2009).

Os métodos de resfriamento e compressdo se referem aos métodos fisicos de
secagem e lidam com o processo condensacdo da agua e depois sua remogdo. Os
métodos quimicos de secagem sdo a adsorcao e absorcdo. A adsorgdo pode ser realizada
com peneiras moleculares, silica (SiO;) ou carbono ativado, sendo necessario
regeneracdo através de calor ou diminuicdo de pressdo. A absorcdo pode ser realizada
com solugdo de glicol ou uso de sais higroscépicos (PETERSSON & WELLINGER,
2009; RYCKEBOSCH et al., 2011).

Amodnia:

A amonia é formada durante a digestdo anaerobica e sua concentragdo presente
no sistema depende da quantidade de matéria organica alimentada e do pH do digestor
(WARREN, 2012; PETERSSON & WELLINGER, 2009). A amdnia costuma ser
removida durante a remocdo da agua em processos de secagem por adsorcdo ou
absorcdo ou durante a remocéo do diéxido de carbono em unidades de carbono ativado,
ndo sendo necessdrio uma etapa a mais para sua remogdo (PETERSSON &
WELLINGER, 2009; RYCKEBOSCH et al., 2011).

Hidrocarbonetos halogenados:

Estes compostos sdo encontrados normalmente em gases de aterros sanitarios e
raramente encontrados em gases de esgoto ou gases de residuos organicos (WARREN,
2012). Podem causar corrosdo aos equipamentos e sdo usualmente removidos utilizando
carvéo ativado, sendo adsorvidos por afinidade. S&o compostos de dois sistemas em
paralelo: um para o tratamento (remocao dos compostos) e outro para a regeneracao. A
regeneracdo € realizada pelo aguecimento da coluna de carvdo ativado, a 200°C,
evaporando os compostos adsorvidos (RYCKEBOSCH et al., 2011).

Oxigénio e Nitrogénio:

O processo de digestdo na formacdo de biogas € prioritariamente anaerobico,
mas se ocorrer a entrada de ar no digestor parte do oxigénio pode ser consumido por
micro-organismos aerobios facultativos. A entrada de ar pode ocorrer por deficiéncia na

vedacdo do sistema ou, de forma comum, na coleta de gas em aterros sanitarios através
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de tubos permeéaveis (PETERSSON & WELLINGER, 2009). Pequenas concentracdes
de oxigénio (0-4%) s&o inofensivas, mas dependendo da temperatura, em concentracoes
de ar entre 6 a 12%, o0 biogas contendo 60% de metano se torna explosivo. A remocao
de nitrogénio e oxigénio pode ser feita por membranas ou adsor¢do por pressdo
oscilatoria em baixa temperatura (PSA — Pressure Swing Adsorption). Estes métodos de
remocao sdo caros, sendo mais vantajoso a prevencdo de entrada de ar no sistema por
um controle cuidadoso (RYCKEBOSCH et al., 2011).

Silanos:

Silanos sdo um grupo de compostos contendo uma ligagdo de silica-oxigénio
(Si-O) e radicais organicos, como por exemplo metil, etil e outros grupos funcionais
organicos, ligados ao atomo de silica (RYCKEBOSCH et al., 2011). S&o tipicamente
encontrados em produtos de consumo como produtos de higiene pessoal, cosméticos,
produtos farmacéuticos, lubrificantes e podem ser encontrados em gases de aterros
sanitarios e biogds proveniente de plantas de tratamento de lodos de esgoto
(PAPADIAS et al., 2012; PETERSSON & WELLINGER, 2009). Os silanos podem ser
convertidos a cristais de silica, dioxido de silica (SiO;), mesmo em baixas
concentragcfes durante a combustdo, criando uma camada de silica que pode acarretar na
abrasdo dos equipamentos, acelerando o desgaste da superficie do motor, e se comportar
como um isolante térmico, colaborando com o sobreaquecimento do motor (MONTE,
2010; KAJOLINNA et al., 2015).

Durante o processo de lodo ativado os silanos ndo séo decompostos, supondo-se
que sdo preferencialmente adsorvidos para as substancias poliméricas extracelulares dos
flocos de lodo, explicando assim o aumento da quantidade de silanos no lodo. Apds
isso, a digestdo anaerdbica do lodo, em temperaturas préximas de 60°C, os silanos se
volatizam e aparecem no biogas. Além disso, os silanos podem aparecer devido a
biodegradacdo de silicones adicionados nos digestores como agente antiespumante
(DEWIL et al., 2006).

Os silanos podem ser removidos por: resfriamento, adsor¢cdo por carbono
ativado, silica gel ou peneiras moleculares ou por absor¢do em misturas liquidas de
hidrocarbonetos (PETERSSON & WELLINGER, 2009). O método por resfriamento é
eficiente na remog&o, mas € dispendioso. A adsor¢do por carbono ativado é 0 método
mais ordinario usado, porém humidade presente no gas diminui a eficiéncia da remocéo
(KAJOLINNA et al., 2015).
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Particulados:

Particulados podem estar presentes no biogas e no gas de aterros sanitarios,
sendo necessario sua remocgdo por poder ocasionar desgaste mecanico aos
equipamentos, como nas turbinas, e entupimento em compressores e tanques de
armazenamento. A remocgdo pode ser feita por filtros mecanicos (PETERSSON &
WELLINGER, 2009).

2.2.Remocéao de didxido de carbono

O enriquecimento do biogas, apds a remocdo dos contaminantes, é feito pela
remocdo do didxido de carbono com o objetivo de se obter a qualidade necessaria para
injecdo na rede de géas natural ou combustivel veicular e atender o indice de Wobbe
(RYCKEBOSCH et al., 2011). As técnicas convencionalmente utilizadas para remocao
do didxido de carbono sdo: absorcdo (quimica, fisica ou com agua), adsorcdo por
oscilacdo de pressdo (PSA), separagdo criogénica, separacdo por membranas
(permeacéo de gases ou contactores). A Figura 2 demonstra um esquema dos processos
de tratamento existentes e convencionais.

Nao

Adsorgdo Absorgdo Membranas Criogénica Convencional
(Bioldgica)
l ‘ '

Permeacao de
gases

Adsorgdo por
oscilagdo de
pressao

Figura 2 — Esquema dos processos de remocao de didxido de carbono existentes (Adaptado de WARREN,
2012)

As tecnologias mais utilizadas atualmente sdo: absor¢cdo com agua, PSA e
absorcdo com Aminas. O desenvolvimento constante dessas tecnologias esta
diretamente relacionado com pequenos ajustes, como por exemplo, incluir recirculacao
de gés, niveis de pressurizacdo e vazdes de processo. O objetivo é otimizar o
rendimento de metano no final, a pureza de CH,, € a demanda de energia. A Figura 3

mostra 0 nimero de plantas de enriquecimento de biogas ao longo da ultima década. O
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processo de separacdo por membrana é atualmente a menor parcela e menos
amadurecido no mercado, mas esta rapidamente ganhando o interesse no mercado
(BAUER et al., 2013).

250

200 Separagdo por Membranas
Absor¢do com Aminas
= Adsor¢ao por Oscilagao dePressao - PSA

= Absor¢iocom Agua

Nuamero de Plantas
-
o
o

-
o
o

50 I
l-.li

2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012
Ano

Figura 3 — Crescimento das plantas de enriquecimento de biogas na Gltima década (Adaptado de BAUER
etal., 2013)

Conforme figura anterior hd uma década atras a escolha do processo para o
enriquecimento do biogas era entre a absor¢do com &gua ou o PSA. Atualmente esses
dois processos permanecem com a maior parcela do mercado, mas nos Gltimos 5 anos a
absorcdo quimica com aminas veio ganhando espago e importancia. O processo de
separacdo com membranas esta em vigor no mercado e permanece em expansdo. A
separacdo criogénica possui uma parcela infima, referente a uma Unica planta, ndo
representado na figura. (BAUER et al., 2013).

2.2.1. Separacéo por Membranas

Por aproximadamente trés décadas a tecnologia de membranas tém sido
utilizada na remoc¢do de didxido de carbono no processamento de gas natural. Esta
tecnologia consegue remover outros contaminantes como vapor de agua e hidrogénio
durante a separacdo do CO, do biometano (BAUER et al., 2013). De acordo com
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HABERT et al. (2006) “de uma maneira geral, uma membrana ¢ uma barreira que
separa duas fases e que restringe total ou parcialmente o transporte de uma ou Vvérias
espécies quimicas presentes nas fases”. OS processos convencionais apresentam alguns
inconvenientes no processamento do biogas que séo relatados a seguir (SCHOLZ et al.,
2013):
1. Alta demanda de energia;
2. Baixa pressao do gas de produto rico em metano;
3. Necessidade de diversas etapas para remocdo de CO,, H,S e H,O tornando o
sistema complexo e dificultando a operacao;
4. Grandes volumes ocupados pelos equipamentos;
5. Requer insumos de materiais como, por exemplo, agua, amina e carbono
ativado.

Dessa forma, 0s processos de separacdo com membranas (PSM) estdo ganhando
rpida participacdo no mercado. Os PSM conseguem contornar as limitacoes
mencionadas anteriormente e possuir as seguintes vantagens (SCHOLZ et al., 2013):

1. Alta eficiéncia energética;

2. Baixo custo de capital;

3. Alta densidade de empacotamento, reduzindo o espaco fisico requerido;

4. Facilidade de operacdo e manutencao;

5. Facilidade de escalonamento do processo;

6. Gas de produto ja se encontra pressurizado para injecdo na rede de gas natural

(processo por permeacéo de gases).

O principal desafio no uso dos PSM é manter a estabilidade de operacdo por
longo periodo e uma viabilidade econémica melhor para grandes instalagdes, incluindo
designs mais avancados (BAUER et al.,2013). Outra desvantagem, ou dificuldade de
processo, é o compromisso com a permeabilidade e seletividade em relagédo a perda de
metano no processo de passe Unico. Isso porgue 0s projetos com mddulos de
membranas podem, na tentativa de contornar essa desvantagem mencionada
anteriormente, utilizar sistemas de passes multiplos ou diferentes arranjos de modulos,
minimizando a perda de metano e visando otimizar a pureza do CH,4 no produto final. A
Figura 4 demonstra a versatilidade da utilizacdo da separagdo por membranas em

comparagdo com outros processos.
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Figura 4 — Métodos de limpeza do biogés e comparacéo entre diferentes processos e o uso da tecnologia
com membranas (Adaptado de SCHOLZ et al., 2013)

O primeiro registro sobre o estudo do fenémeno que ocorre com membranas que
se tém conhecimento na literatura é datado de 1748. Um abade francés chamado Nollet
emergiu em agua pura um copo cheio de um destilado de vinho, vedado com uma
membrana (bexiga) de origem animal. Devido a bexiga ser elastica, foi observado no
experimento que apos certo tempo a bexiga se estufava e em alguns casos chegava a se
romper, evidenciando pela primeira vez a permeabilidade e seletividade de uma
membrana. Pode-se explicar que o fluxo preferencial da dgua para dentro do copo se
teve devido a diferenca de potencial quimico da agua entre os dois lados da membrana
(bexiga animal) (HABERT et al., 2006). Em 1987, RAUTENBACH et al. projetou uma
planta piloto de separacdo com membranas para remover CO, do biogés. Eles
demonstraram que as membranas de acetato-celulose eram mais permeaveis ao didxido
de carbono, oxigénio e sulfeto de hidrogénio e que a melhor separacdo ocorria na
pressédo de 5.5 bar e 25°C (SALOMON, 2007).

A separacdo do CH,; do CO, por membranas pode ser feita de dois métodos
distintos: por permeacdo de gases ou por contactores com membranas. O principio do
processo de purificacdo por permeacdo de gases se baseia na passagem do biogas por
uma membrana, de forma a permear o CO, e outras impurezas. Estes sdo entdo
removidos da corrente de alimentacdo, sendo recolhidos na corrente de permeado,
enguanto o metano € retido pela membrana e recolhido na corrente de concentrado. A
Figura 5 demonstra de forma simplificada o principio mencionado acima. A for¢a
motriz que rege o processo € o gradiente de potencial quimico, devido a diferenca de
pressdo parcial através da membrana para o CO,, CH,; e outros componentes
(PINHEIRO, 2015).
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Figura 5 — Principio da separacédo de gases através do sistema de permeacao de gases (Adaptado de
PINHEIRO, 2015)

No processo de permeacdo de gases necessita-se de pelo menos 4 equipamentos
basicos: compressor, modulos de membranas, trocador de calor ascendente e tratamento
dos gases efluentes. O compressor antes dos mddulos de membrana, para a corrente de
alimentacdo, contribui para a geracdo de forca motriz do processo. Existem inimeros
tipos de compressores no mercado, contudo 0s compressores devem ser resistentes, pois
a corrente possuira elevadas concentrac@es de vapor de agua, oxigénio e pode ter sulfeto
de hidrogénio em elevadas pressdes. Devido a compressdo, a temperatura do gas
aumenta significativamente, sendo necessario um controle da temperatura atraves de
trocadores de calor antes da entrada nos médulos de permeacdo. Isso se deve com o
intuito de proteger as membranas das altas temperaturas. O gas efluente é rico em CO,,
contendo também quantidades de impurezas e CH, que ndo podem ser liberados para o
meio ambiente. A composicdo de CH, presente nesse gas efluente que delimita o
método de tratamento. Em concentracdes baixas de CH,4 (<0,2%) deve ser aplicado uma
oxidacdo térmica, enquanto em concentracBes altas (2-6%) pode ser utilizado a
oxidacdo térmica ou catalitica (SCHOLZ et al., 2013). Alguns estudos mencionam a
necessidade de remocdo de alguns contaminantes antes da etapa de compressao e da
alimentacdo nos modulos de membrana. A Figura 6 exprimi um design de processo
simplificado da permeacéo de gases com membranas explicado anteriormente.

As propriedades para a separagdo de gas de uma membrana polimérica séo
controladas pelo material (polimero) da membrana e sua estrutura (morfologia). Dessa
forma, a viabilidade da membrana para uma certa aplicacdo depende de trés
propriedades basicas: seletividade — aos gases a serem separados —, permeabilidade e
tempo de vida da membrana. A seletividade da membrana aos gases promove um
impacto direto na capacidade de recuperacdo de um certo componente e indiretamente

na area requerida de membrana e vazao de alimentacdo. A permeabilidade determina a
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area de membrana necessaria. O tempo de vida da membrana influencia no tempo de
processo e custos de manutencdo. Sendo assim, a escolha do material e estrutura da
membrana para a separacdo de CO, devem ser feitas de forma que permitam uma
resisténcia reduzida ao transporte dos permeantes, apresentando permeabilidade e
seletividade intrinseca adequadas, para 0 processo apresentar competitividade. Na
permeacdo de gases as membranas utilizadas sdo densas e se admite que a seletividade
independe da espessura. Dessa forma, é de interesse que a membrana possua uma
camada densa o mais fina possivel, visto que o fluxo através dela é inversamente

proporcional a sua espessura (HABERT et al., 2006).

3. Contactores com Membranas

A remocéo de dioxido de carbono do biogas por contactores com membranas
vem ganhando atencdo no mercado académico e industrial por diversas aplicagfes. Seu
desenvolvimento e pesquisa se iniciou tardiamente comparado as outras tecnologias
convencionais (RYCKEBOSCH et al., 2011). Esse método € a juncdo da separa¢do com
membranas com a tecnologia de absor¢do em um unico processo englobando os
beneficios de ambas as tecnologias (BEGGEL et al., 2010).

As membranas sendo utilizadas como contactores atuam como uma interface,
um suporte fisico, promovendo maior area interfacial entre as fases em contato sem
ocorrer dispersao de fases, podendo entdo ocorrer a manipulacdo independente de cada
fase. O sistema gas-liquido consiste no biogas a ser purificado fluindo de um lado da
membrana e, do outro, o liquido absorvente, conforme ilustrado na Figura 6 (ZHANG et
al., 2013).
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Figura 6 — Principio do processo de separacdo por contactores com membranas (Adaptado de YAN et
al., 2007)

Embora as colunas tradicionais de absorcdo funcionem bem, estas possuem uma
critica dificuldade: a interdependéncia das fases. Devido a isso, quando os fluidos
entram em contato, pode ocasionalmente gerar emulsdes, espumas ou inundagdes. De
forma alternativa, a tecnologia de contactores utilizando membranas microporosas
surgiu para superar essa dificuldade, oferecendo também uma maximizacdo da area de
contato entre as fases, o que promove melhora na transferéncia de massa (GABELMAN
& HWANG, 1999). As geometrias mais adequadas para essas membranas séo fibras
ocas ou planas, mantendo os fluidos nos lados opostos da membrana sempre fluindo em
paralelo, podendo ser contra-corrente ou co-corrente, e formando uma interface em cada
poro da membrana, evitando os problemas encontrados nos métodos convencionais. O
gas preenche preferencialmente os poros hidrofébicos da membrana (ZHANG et al.,
2013). ZHANG et al. (2013) afirmam que contactores de fibras ocas chegam a ser
aproximadamente 30 vezes mais eficientes para absor¢do de gas do que os
equipamentos convencionais. Dessa forma, a Tabela 4 mostra a eficiéncia da absor¢édo
do géas através da area de contato por unidade de volume, demonstrando que as fibras
ocas oferecem uma maior area especifica de superficie podendo reduzir o tamanho dos
equipamentos em 63-65% e os custos em mais de 25% (YAN et al., 2007; ZHANG et
al., 2013).
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Tabela 4 — Area especifica de superficie de alguns contactores (Adaptado de YAN et al., 2007)

Contactor Area de superficie especifica (m2/m3)
Coluna de bolhas 1-10
Coluna empacotada 100 — 800
Coluna de bandejas 10-100
Coluna agitada mecanicamente 50 — 150
Contactor com membranas 500 - 3000

No método de separacdo com membranas por permeacdo de gases, as
membranas ndo porosas promovem a vantagem da seletividade na separac¢do. Enquanto
isso, as membranas porosas dos contactores ndo possuem seletividade sendo necessario
0 uso de liquidos absorventes que realizam absorc¢éo fisica, quimica ou combinacdo dos
dois processos. Dessa forma os contactores com membranas proporcionam um alto
fluxo de permeacgdo devido a baixa resisténcia a transferéncia de massa e maior area
interfacial (ZHANG et al., 2013).

De acordo com GABELMAN & HWANG (1999), os contactores com
membranas oferecem uma série de vantagens:

e A érea disponivel permanece a mesma em vazles altas ou baixas, evitando o
problema de inundacdo em altas vazdes nos contactores convencionais;

e Nao ocorre formacdo de emulsdo, devido a ndo dispersao dos fluidos por fluirem
independentes;

e Podem operar com fluidos de mesma densidade em qualquer orientacéo,
diferente dos contactores convencionais que precisam de diferenca de densidade;

e Possui escalonamento linear e facil, devido sua estrutura compacta, podendo se
ter um aumento de capacidade simplesmente adicionando mais moédulos de
membrana;

e Permite operar com poucos modulos, mesmo para altas capacidades;

e Possivel operar assepticamente em bioprocessos, como fermentacéo, de forma
mais facil do que os contactores convencionais;

e Pode ser usado para aumentar a conversdo em reaces quimicas limitadas pelo
equilibrio;

e Possui area interfacial conhecida e constante, permitindo predizer o desempenho
mais facilmente do que em contactores convencionais;

e Possui eficiéncia mais elevada que contactores convencionais;
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e Nao possui partes moveis, diferente das colunas de fase dispersa agitadas

mecanicamente.

Da mesma forma, os autores listam as desvantagens existentes no processo e

exprimem que ndo prevalecem sobre as inUmeras vantagens encontradas para seu uso:

e A prépria membrana introduz uma resisténcia a transferéncia de massa;

e Os contactores com membranas sdo propensos a ma distribuicdo da vazdo no
casco gerando uma perda de eficiéncia;

e Membranas estdo predispostas a incrustacfes, mas é um problema normalmente
relacionado a variacdo de pressdo do que com variacdo de concentracdo que
ocorre nos contactores;

e Precisa ser considerado o custo para troca de membranas periddicas, devido sua
vida util;

e O adesivo de envasamento utilizado para fixar o feixe de fibras no tubo pode ser
vulneravel a ataques de solventes organicos;

e Os numeros de estagios de equilibrio alcangados sdo limitados por restrices na

queda de presséo.

3.1.Materiais da Membrana

Os materiais poliméricos com hidrofobicidade intrinseca mais frequentemente
utilizados para membranas microporosas utilizadas como contactores para absorcao de
gas sdo: politetrafluoretileno (PTFE), polipropileno (PP) e fluoreto de polivinilideno
(PVDF) (WU et al., 2016).

As membranas de PTFE possuem alta hidrofobicidade com baixa tendéncia ao
molhamento para solugdes aquosas. Contudo, possuem alto custo de producdo quando
comparado a outros materiais e falta de disponibilidade comercial, especialmente com
diametros pequenos. As membranas de PP possuem custo mais baixo e estdo
disponiveis comercialmente em uma grande variedade de tamanho. Entretanto, possuem
a desvantagem de ndo se adequarem aos liquidos absorventes comuns, como agua,
MEA, DEA, MDEA, NaOH, KOH. OQutra desvantagem é possuir menor estabilidade
quimica em comparacdo com membranas de PTFE (LI & CHEN, 2005).
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KHAISRI et al. (2009) realizaram estudos com o0 objetivo de comparar o
desempenho da membrana dos trés diferentes materiais: PTFE, PP e PVDF. De acordo
com os autores todas as membranas obtiveram maior fluxo de CO, com o aumento da
velocidade do liquido absorvente, devido o aumento do coeficiente de transferéncia de
massa. A membrana de PVDF possuiu um fluxo de CO, maior que a membrana de PP,
mas menor que a membrana de PTFE aproximadamente 20%. Contudo, eles concluiram
que o fluxo dependia também de alguns parametros como estrutura e morfologia da
membrana e condi¢des de operacdo. Visando a comparagdo por custo das membranas 0s
autores excluiram as membranas de PP, devido suas desvantagens, e concluiram que a
membrana de PVDF era mais barata que de PTFE e por uma anélise do desempenho e

custo a membrana de PVDF era melhor do que a membrana de PTFE.

3.2.Efeito de Molhamento

O efeito de molhamento da membrana pode ser ocasionado por diversos fatores,
como a presenca de substancias surfactantes que gradativamente alterem as
propriedades superficiais da membrana que se mantém em contato direto com 0s
liquidos absorventes (ZHANG et al., 2013). O molhamento da membrana determina a
operacdo do contactor e deve ser evitado ou contornado ao méaximo. Se o liquido
absorvente utilizado for 4gua ou solugdo aquosa contendo solutos inorganicos de alta
tensdo superficial, considera-se menor a tendéncia para 0 molhamento das membranas
hidrofébicas mais usuais. Contudo, se contiver compostos organicos, mesmo em
concentracdes baixas, a tensdo superficial e 0 angulo de contato entre o liquido e a
superficie da membrana reduzem significativamente. Para concentracdes de compostos
organicos acima da concentracdo maxima permitida (MAC), o angulo de contato reduz
a valores abaixo de 90°, molhando a superficie da membrana e penetrando nos poros (LI
& CHEN, 2005).

Uma vez que os poros da membrana estdo parcialmente ou completamente
preenchidos de liquido se cria uma resisténcia adicional devido a fase liquida estagnada
no interior dos poros, aumentando significativamente a resisténcia a transferéncia de
massa. Para um dado liquido absorvente a pressdo minima que deve ser aplicada na fase
liqguida € utilizada para caracterizar a membrana em termos da resisténcia de

molhamento. Essa pressao € estimada pela equacgédo de Laplace-Young e defini a pressao
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minima na qual o liquido comeca a penetrar nos poros conforme Equacdo 1 (ZHANG et
al., 2013; LI & CHEN, 2005).
AP = 40, cos @

Amax (1)
onde o € a tensdo superficial do liquido, 6 é o angulo de contato entre a fase fluida e
a membrana, d,,,x € 0 didmetro maximo de poro da membrana.

Como indicado na equacdo de Laplace-Young, para se obter um valor alto para a
pressdo minima de molhamento deve-se aumentar a tensdo superficial do liquido ou
alterar as propriedades da membrana. Maiores valores de AP sdo alcancados para
membranas hidrofébicas, com o angulo de contato o maior possivel, um tamanho de
poro maximo relativamente pequeno e uma estreita distribuicdo de tamanho de poros
(ZHANG et al., 2013; LI & CHEN, 2005).

De forma a prevenir a entrada do liquido nos poros da membrana e manter uma
melhor eficiéncia na absorcdo, é desejavel melhorar a hidrofobicidade da superficie da
membrana com tamanhos pequenos de poros. Dentro dos materiais poliméricos mais
usuais para membranas como contactores, explicitados anteriormente, podemos destacar
membranas hidrofobicas de politetrafluoretileno (PTFE) e polipropileno (PP)
disponiveis comercialmente. A fabricacdo das membranas de PTFE e PP pelos métodos
ponto de fusdo e alongamento possibilita obter baixa porosidade e alta resisténcia a
transferéncia de gas. Ja as membranas de poli(fluoreto de vinilideno) (PVDF) podem ser
fabricadas pelo método mais simples e flexivel de separacdo de fase induzida por nédo
solvente (NIPS). Esse método possibilita o controle do tamanho e distribuicdo de poros,
porosidade e estrutura dos poros. Contudo, devido uma hidrofobicidade ndo muito boa,
as membranas de PVDF sofrem com o efeito de molhamento, especialmente em
operacdes de longa duracdo (WU et al., 2016).

Sendo assim, LI & CHEN (2005) consideraram algumas medidas que deveriam
ser tomadas com o intuito de evitar os problemas de molhamento:

1. Utilizar membranas hidrofobicas: visto que os solventes para absor¢do de
dioxido de carbono sdo geralmente solucdes aquosas é preferivel membranas
hidrofobicas para se obter maiores dngulos de contato, minimizando o efeito de
molhamento;

2. Modificacdo da superficie da membrana: o problema de molhamento pode ser
prevenido revestindo a membrana com uma camada fina permeéavel mais

hidrofébica. Essa modificacdo da superficie da membrana pode ser realizada
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pelas técnicas: enxerto da superficie, enchimento dos poros, polimerizacdo
interfacial, polimerizagéo in-situ, entre outras;

3. Membranas compostas: é efetivo para o problema de molhamento utilizar
membranas de suporte microporoso e com uma cobertura densa, que em contato
com a fase liquida proporciona uma camada de estabilizacdo. O material da
cobertura deve ser hidrofébico, para evitar o molhamento, e ter alta
permeabilidade aos gases que se pretende separar;

4. Selecdo de liquidos com adequadas tensbes de superficie: pois liquidos com
baixa tensdo superficial possuem alta tendéncia de penetrar nos poros da
membrana, devido a menor pressao capilar;

5. Otimizacdo das condicbes de operacdo: as condi¢cdes de operacdo determinam a
eficiéncia da absorcdo. A pressdo de operacdo do absorvente deve ser maior que
a pressdo de operacdo do gas para evitar a formacdo de bolhas e manter a boa
separacdo de fases. O processo depende também do sistema gés-liquido e do

material da membrana envolvido.

3.3.Absorventes

Dentro dos liquidos absorventes estudados experimentalmente se destacam a
agua, solucbes aquosas de NaOH, KOH, aminas e sais aminoacidos (LI & CHEN,
2005). De acordo com LI & CHEN (2005) a escolha do liquido absorvente para a
absorcéo do CO; deve ser baseada nos critérios:

1. Alta reatividade com o CO,: alta reatividade gera uma alta taxa de absor¢édo e
fluxo de massa;

2. Tensdo superficial: visto que as membranas para 0 processo sao hidrofobicas,
liquidos com baixa tensdo superficial tendem a penetrar nos poros da membrana

e causar o efeito de molhamento. Isso cria uma resisténcia adicional a

transferéncia de massa, sendo ideal uma tensdo superficial que permita o ndo

molhamento da membrana e que os poros permanecem cheios do gas mesmo em
altas pressdes de liquido;
3. Compatibilidade quimica com o material da membrana: o efeito de molhamento

pode ser causado também pela reacdo do liquido com a membrana, alterando a
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morfologia da superficie e dos poros da membrana e reduzindo a pressdo
minima do liquido;

4. Baixa pressdo de vapor e boa estabilidade térmica: o liquido deve possuir boa
estabilidade térmica e quimica em uma grande variacdo de temperatura para
evitar a degradacgdo. E é preferivel solventes com baixa pressdo de vapor, pois
alguns solventes que reagem irreversivelmente em altas temperaturas aumentam
absorcdo quimica. Contudo, se o solvente volatiliza facilmente este vapor pode
penetrar facilmente a membrana para a fase gas, aumentando a resisténcia da
transferéncia de massa;

5. Facilidade de regeneracéo: esse critério deve ser considerado se ha o interesse de
reciclo do liquido absorvente no processo, de forma a refletir na eficiéncia da

absorcdo e economia da operacéo.
3.3.1. Agua

O CO; ¢ soluvel em &gua de tal forma que mais de 99% permanece como gas
dissolvido e menos de 1% como &cido carbdnico (H,COs3), que se dissocia parcialmente
em H*, HCOs; e COs*. As reagdes envolvidas na dissolucdo do CO, em &gua s&o
demonstradas na Equacdo 2 (KNOCHE, 1981):

CO, + H,0 = Hy,COy = HCO3 + H* = CO3™ + 2H* ()

Na qual podemos calcular a concentracdo total de CO, presente na solucédo pela
Equacéo 3:

Ceotar = [CO,1 + [H,CO5] + [HCOT] + [CO37] (3)

Contudo, o equilibrio da dissolucdo do CO, se desloca conforme o pH da &gua.
Em pH baixo favorece a formacdo de H,COs, em pH proximo do neutro favorece
HCO5 e em pH elevado favorece CO5* (KNOCHE, 1981).

Em termo de reutilizacéo do liquido absorvente, a agua contendo CO, dissolvido
pode ser regenerada pela passagem por um tanque de flash, ocorrendo despressurizacao,
alterando o equilibrio para os reagentes e desprendendo o CO, da solugédo
(PETERSSON & WELLINGER, 2009). Outra forma ndo t&o eficiente de regeneracao é
utilizando tanques agitados (KREULEN et al., 1993).
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3.3.2. Aminas

O uso de aminas se baseia na ligacdo quimica com o CO,, removendo-o da fase
gasosa. E usual a utilizaco de solucio aquosa de aminas. Com o objetivo do tratamento
do gas, com remocdo de CO, e possiveis outras impurezas, as aminas mais usadas sao:
monoetanolamina (MEA), dietanolamina (DEA) e metildietanolamina (MDEA)
(BAUER et al., 2013).

Em termos gerais, pelo ponto de vista termodinamico, a reacdo e a solubilidade
do CO, em agua é favorecida em temperaturas baixas. Contudo, em altas temperaturas,
a reacdo é favorecida pelo ponto de vista cinético, pois a taxa de reacdo entre 0 CO; e a
amina aumenta (BAUER et al., 2013).

A reacdo que ocorre na absorcdo do CO, por MEA é representada na Equagédo 4
(DONALDSON & NGUYEN, 1980):

R,NH +C0, 2 R,NCOO™ + H* (4

Enquanto a reacdo envolvida na absorcdo do CO, por DEA é representada pela

Equacdo 5 (KESHAVARZ et al., 2008):
2R,NH + CO, = R,NCOO~ + R,NHS (5)

Para alcanolaminas terciarias, como no caso da MDEA, a reacdo dominante é
alterada devido a impossibilidade de formacdo de carbamato ou bicarbonato, sendo
representada pela Equacéo 6 (HOFF et al., 2004):

CO, + R;N + H,0 = R;NH* + HCO; ©6)

na qual, em todas equacdes, R é um radical organico.

Em solucdes aquosas de aminas admite-se que todo o CO, capturado reage
inicialmente com a &gua, ficando em forma de bicarbonato e gerando o seguinte
equilibrio demonstrado pelas Equagbes 7 e 8 para a MEA e MDEA (HOFF et al.,
2004):

M(D)EA + HCO3 = M(D)EAH* + C03™ (7)
MEA + HCO; = MEACOO™ + H,0 (g)

De acordo com QI & CUSSLER (1985) as aminas organicas sdo os solventes
mais usados no tratamento de gas, devido sua possibilidade de regeneracdo resultando
em um solvente mais barato que acidos ou bases fortes, os quais costumam ser
descartados ap6s 0 uso. Estes autores realizaram experimentos com MEA, DEA,

trietanolamina (TEA), 2-amina-2-metil-1-propanol (AMP) e 2-(etilamina)-etanol
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(EAE), concluindo que as aminas possuem uma rea¢do mais lenta na fase liquida do que
os acidos ou bases fortes. Os autores entdo auferiram a reacdo mais lenta uma maior
importancia da resisténcia do liquido na transferéncia de massa e uma menor
importancia em relacédo a resisténcia da membrana.

A regeneracdo da amina para a dessorcdo do CO; é realizada por aquecimento
para deslocar o equilibrio no sentido da descomplexacdo do CO, (PETERSSON &
WELLINGER, 2009).

3.3.3. Hidroxido de Sodio (NaOH)

O uso de solucdo de hidroxido de sodio (NaOH) como absorvente, bem como
hidroxido de potéssio (KOH), mantém uma alta eficiéncia, mas sdo pouco utilizados
industrialmente e perdem, muitas vezes, espaco para as aminas. Isso ocorre pelo fato
gue o NaOH néo possui método de regeneracao bem estabelecido (WANG et al., 2004).

Inicialmente a solucdo aquosa de NaOH reage absorvendo o CO, do gas
produzindo fons carbonato (CO3*) e bicarbonato (HCOs5). As reacdes que ocorrem
durante a etapa de absorcdo séo representadas pelas Equacdes 9 e 10 (BACIOCCHI et
al., 2013):

2NaOH(qq) + €Oy, — NayCO3 ) + Hy0 )

NaOH(aq) + C0sg) = NaHCO30q) (1

Uma forma alternativa de regeneracdo quimica da solucdo contendo os ions
carbonato e bicarbonato pode ser por contato com hidroxido de célcio. A reagdo €
representada pela Equacdo 11 e gera o precipitado carbonato de calcio que é
termodinamicamente estavel e fixando o CO, na fase solida para ser armazenado. Da
mesma forma, o NaOH utilizado no inicio do processo é recuperado (BACIOCCHI et
al., 2013).

Ca(OH)z gy + NayCOs ) — CaCOs ) + ZNaOH qq) 1)

Esta forma de regeneracgédo foi testada por BACIOCCHI et al. (2013) em uma
planta piloto. Esse processo foi baseado no tratamento de recuperacdo de soda caustica,
que é usado em vérias aplicagdes industriais. Os resultados obtidos provaram que a
técnica era viavel na purificacdo do biogas, mas manteve os valores maximo de
eficiéncia de regeneragdo entre 50-60%. Dessa forma, o processo ainda precisaria ser

otimizado para escala industrial, devido a baixa eficiéncia de regeneracdo, necessitando
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de uma quantidade complementar alta de hidroxido de sddio na etapa de absorcdo
(BACIOCCHI et al., 2013).

ATCHARIYAWUT et al. (2007) analisaram a separacdo do CO,, de uma
mistura de CO, e CHy,, usando contactores com membranas visando comparar diferentes
condicBes de operacdo no uso de trés absorventes: agua, MEA, NaOH. Em todos 0s
processos a recuperacdo de metano alcancada foi proxima de 100%, sugerindo a perda
ndo significativa de produto final. Foi comprovado que o fluxo de remoc¢édo de CO, era
seis vezes maior com NaOH do que usando agua como absorvente. O aumento da
temperatura do processo, utilizando NaOH como absorvente, resultou também em um
aumento de fluxo, o que foi atribuido ao aumento do coeficiente de transferéncia de
massa na fase liquida. J& a adicdo de sal na solugcdo de 1M de NaOH reduziu a umidade
do gas de saida em 3% com adicdo de 5M de NaCl e aumentou recuperacdo de CH,. Os
autores utilizaram membranas de fibra oca PVDF e concluiram que é mais vantajoso o

gas ser alimentado no casco dos modulos, operando em contracorrente.

3.4.Modulos

De forma a classificar os modulos utilizados em contactores, algumas
caracteristicas que influenciam no desempenho foram relacionadas por LI & CHEN
(2005):

1. Regularidade das fibras: polidispersividade e arranjo espacial das fibras

(distribuicdo uniforme das fibras);

2. Densidade de empacotamento;

Direcdo da alimentacgéo: paralelo ou contracorrente;

4. Diregdo do escoamento das fases: longitudinal ou cruzado.

No mddulo longitudinal as fases escoam paralelamente entre si em lados
opostos. Sua vantagem é a simplicidade de fabricagdo do modulo, mas a principal
desvantagem é apresentar uma baixa eficiéncia na transferéncia de massa quando
comparado ao modulo com escoamento cruzado. O mddulo com escoamento cruzado
possui a presenga de chicanas, com o intuito de melhorar a eficiéncia de transferéncia de

massa, reduzindo a formacdo de caminhos preferenciais de escoamento e fornecendo
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uma componente de velocidade perpendicular & superficie da membrana. Dessa forma,
este mdédulo possui um alto coeficiente de transferéncia de massa (LI & CHEN, 2005).

3.5.Estabilidade a longo prazo

3.5.1. Incrustacoes (fouling)

Incrustacdes, ou fouling, € o principal problema encontrado em membranas
porosas e aplicacdes como microfiltracdo podendo reduzir o desempenho da membrana
e sua estabilidade a longo prazo. Felizmente, em processo de contactores gas-liquido as
membranas sdo menos sensiveis ao fouling por ndo existir fluxo convectivo através dos
poros da membrana. Contudo, em escala industrial, as correntes de gas e liquido podem
possuir particulas suspensas grandes causando entupimentos no pequeno diametro das
fibras ocas, sendo necessario em alguns casos uma pré-filtracdo (LI & CHEN, 2005;
MANSOURIZADEH & ISMAIL, 2009).

3.5.2. Estabilidade Quimica

A estabilidade quimica afeta diretamente e significativamente na estabilidade a
longo prazo, pois qualquer possivel reacdo entre o solvente e o material da membrana
pode afetar a integridade e matriz da membrana e suas propriedades superficiais. As
membranas ficam mais suscetiveis a ataques quimicos quando séo utilizados liquidos
absorventes com elevada concentragdo de gases acidos, que sdo naturalmente
corrosivos. Para garantir a estabilidade a longo prazo deve-se analisar primeiramente a
compatibilidade do material da membrana e do solvente a se utilizar. Outra alternativa é
o tratamento da superficie ou uso de membranas compostas para melhorar a estabilidade
quimica (L1 & CHEN, 2005; MANSOURIZADEH & ISMAIL, 2009).

3.5.3. Estabilidade Térmica

A estabilidade térmica é uma importante propriedade da membrana, pois apesar
de ser menos considerada é indispensavel para aplicagcdes industriais. Para o caso

especifico de separacdo de CO, de uma corrente gasosa requer alta estabilidade térmica
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da membrana devido a corrente de gas estar acima de 100°C. Pois, sobre altas
temperaturas o material da membrana pode n&o ser resistente a degradacdo ou
decomposicdo da membrana. A estabilidade térmica do polimero que forma a
membrana depende de sua temperatura de transi¢ao vitrea (Ty) e temperatura de fusdo
dos dominios cristalinos (Tm). Acima dessas temperaturas as propriedades da membrana
podem mudar significativamente. A maioria dos polimeros utilizados em contactores
com membranas sao amorfos e com caracteristicas vitreas (ZHANG et al., 2013).

Na Tabela 5 sdo apresentadas as temperaturas de transicdo vitreas dos polimeros
mais comumente utilizados em aplicacbes de absor¢do gasosa por contactores com
membranas. Pode-se verificar que PP e PE possuem valores de Ty muito baixos
podendo justificar os problemas de instabilidade e molhamento associados a estes
polimeros. A temperatura de transicdo do polimero é determinada pela estrutura
quimica, na qual inclui a flexibilidade da cadeia e sua interacdo. Por exemplo o PTFE
possui quatro fluoretos laterais, tendo menos flexibilidade e T, elevada em compragao
com o PP e PE.

Tabela 5 — Temperaturas de transicéo vitrea dos polimeros mais comuns (Adaptado de
MANSOURIZADEH&ISMAIL, 2009)

Polimero T4 (°C)
Politetrafluoretileno (PTFE) 126
Polipropileno (PP) -15
Polietileno (PE) -120
Poli(fluoreto de vinilideno) .40
(PVDF)

Geralmente, as estabilidades quimica e térmica aumentam pelos mesmos fatores
que aumentam a Ty/T,. Para processos de absor¢do de CO, em que corrente gasosa se
encontrar acima de 100°C séo indicadas membranas com altas T4 (MANSOURIZADEH
& ISMAIL, 2009).

4. Eletrodialise

O processo de eletrodidlise se baseia na separacdo de ions com uso de
membranas contendo grupos ionicos fixos e na aplicacdo de uma diferenca de potencial

elétrico. As membranas se diferenciam de acordo com a carga dos grupos idnicos

30



fixados no material da membrana, dificultando o transporte de ions de mesma carga.
Dessa forma, membranas anidnicas (AEM) possuem grupos carregados positivamente e
permeiam facilmente ions carregados negativamente. Por outro lado, membranas
catidnicas (CEM) possuem grupos carregados negativamente e facilitam a permeacéo
de ions carregados positivamente (MULDER, 1996; BAKER, 2004; BANASIAK et al.,
2007). A Figura 7 ilustra uma membrana cationica e seus grupos fixos carregados
negativamente, permitindo o transporte de cations (Na*) e impedindo o transporte de

anions (CI").

Nat CI-

Figura 7 — Membrana catidnica com grupos fixados de &cido carboxilico, na qual permeiam sédio e
repelem cloreto (Adaptado de BAKER, 2004)

As membranas catidnicas e anidnicas sdo colocadas entre o catodo e o anodo em
um padrdo alternado e cada par forma uma célula. O sistema de eletrodialise pode
acoplar um arranjo de mais de 500 pares de células em uma pilha (“stack”), entre 0s
eletrodos. O processo inicia quando uma solugdo é bombeada através dos pares de
células e uma diferenca de potencial elétrico continuo é aplicado entre os eletrodos.
Com isso, os ions carregados positivamente tendem a migrar em direcdo ao catodo
enquanto os ions carregados negativamente tendem a migrar em dire¢cdo ao anodo.
Contudo, conforme explicado anteriormente, cations podem ser transportados
facilmente pelas membranas catidnicas e sdo retidos pelas membranas anibnicas;
enquanto anions séo permeados facilmente por membranas anionicas e séo retidos pelas
membranas catidnicas. O resultado deste processo é o aumento da concentracao de ions
em compartimentos alternados de células, enquanto ocorre a reducdo da concentracdo
de ions nos compartimentos adjacentes, formando solugdes de saida concentrada e

diluida. No compartimento dos eletrodos circula uma solucdo salina, de forma a evitar
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acumulo de produtos das reacdes de reducdo e oxidacdo (BAKER, 2004; MULDER,
1996). A Figura 8 ilustra o processo de remocao de ions dissolvidos na agua salgada por

eletrodidlise.
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Figura 8 — Diagrama esquemaético de uma pilha de células de um processo de eletrodiélise para remogao
de ifons dissolvidos na agua (Adaptado de BAKER, 2004).

A primeira planta de eletrodialise foi instalada em 1952 tendo a indUstria lonics
como lider principal da produgdo de membranas de troca i6nica. No Estados Unidos a
eletrodialise foi desenvolvida principalmente para dessalinizacdo da agua. J& no Japao
foi desenvolvido o processo de concentracdo da agua do mar para a producdo de sal,
conseguindo uma concentracdo final de sal na agua do mar de aproximadamente 18-
20%. Dessalinizacdo da agua era uma das principais aplicacdes da eletrodialise até a
década de 90, perdendo mercado posteriormente para 0 processo de osmose inversa.
Outra aplicagdo a receber bastante atencéo é o uso de membranas bipolares (BPM) na
eletrodialise de sais para produgdo de &cidos e bases. Membranas bipolares sdo
compostas por uma jungdo de membranas cationicas e anidnicas em uma Unica
membrana e que permitem a dissociacdo da agua. Sua primeira aplicacdo préatica
ocorreu em 1977 por K. J. Liu e outros na Allied Chemicals (BAKER, 2004). A Figura
9 esquematiza a aplicagdo da membrana bipolar.
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Figura 9 — Diagrama esquematico de uma membrana bipolar (Adaptado de MULDER, 1996)

4.1.Membranas de Troca I6nica

4.1.1. Transporte atravées da membrana

O transporte de componentes, no caso ions, no processo de eletrodidlise ocorre
pelo gradiente de concentracdo e de potencial elétrico. De acordo com BAKER (2004),
podemos exemplificar um transporte através das membranas considerando o cloreto de
sodio, um simples eletrélito univalente-univalente que se mantém completamente
ionizado em solucdo diluida. Dessa forma, cada cation carrega uma carga positiva (+€)
enquanto cada anion carrega uma carga negativa (-e) e a concentracdo de ions de sodio
e cloreto sdo, respectivamente, ¢t e ¢~. Quando aplicado uma forca de campo E os
cations de sodio adquirem uma velocidade (cm/s) enquanto os &nions cloreto
adquirem uma velocidade v(cm/s) medida na mesma direcdo. Com isso, o total de
carga transportada por segundo através de um plano é dado pela Equacéo 12 (BAKER,
2004):

113 = ct(u)(+e) + ¢ (—v)(—e) = ce(u +v) (12)

onde I é a corrente e F € a constante de Faraday para converter o transporte de cargas
elétricas em amperes. Esta equacdo mostra que o fluxo do componente permeado € o
produto do termo de mobilidade (velocidades « ou v) pela concentracdo (c* ou c¢™)
(BAKER, 2004). A mobilidade dos ions pode ser determinada pelo raio idnico
hidratado, de forma que quanto menor o raio iénico hidratado em ions de mesma carga
maior serd sua mobilidade. J& para ions com raios i6nicos hidratados semelhantes,
quanto maior sua carga maior a migragdo (BANASIAK & SCHAFER, 2009).
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Ainda considerando o exemplo anterior de BAKER (2004), sabe-se que a fracéo
da corrente carregada pelos anions e cations ndo sdo necessariamente iguais e 0 nimero
de transporte daquele ion é uma medida de permeabilidade relativa. Sendo assim,
podemos dizer que 0 numero de transporte para 0s cations e anions sao,
respectivamente, t* e t=, na qual t* +t~ = 1. Combinando com a Equagdo 12 o
namero de transporte dos cations e dos &nios em um eletrolito univalente-univalente é
dado pelas Equacgdes 13 e 14 (BAKER,2004):

+
r c ue u

_ce(u+v):u+v (13)

v

T utv (14)

Os numeros de transporte podem variar amplamente, refletindo os diferentes

tamanhos dos ions e a seletividade das membranas. lons com a mesma carga dos grupos
fixados na membrana sdo excluidos da membrana e possuem uma baixa fracdo da
corrente, podendo variar de 0 a 0,05. Enquanto ions de carga oposta da membrana fluem
livremente pela membrana e carregam quase toda parcela da corrente, podendo variar de
0,95 a 1 (BAKER,2004).

4.1.2. Caracteristicas das membranas

As membranas de troca ionica existentes tendem a conter concentracfes de
grupos idnicos fixos aproximadamente de 3 a 4 meqg/g de membrana. Estas membranas
sdo divididas em dois grandes grupos: homogéneas e heterogéneas. Nas membranas
homogéneas os grupos de cargas sao fixados e distribuidos uniformemente na matriz da
membrana. A presenca de grupos idnicos tende a causar o inchamento excessivo da
membrana, reduzindo a sua seletividade. Reacdes de reticulagéo (crosslinking) do
polimero podem controlar o inchamento, entretanto uma alta densidade de reticulacdo
podem levar o polimero a fragilidade, tornando-o quebradico. Em geral, estas
membranas sdo armazenadas e manuseadas molhadas, mantendo a plastificacdo da
membrana (BAKER, 2004).

No caso das membranas heterogéneas 0s grupos i0nicos estdo presentes em
suportes dispersos na matriz polimérica que forma a membrana. Em geral, este tipo de
dispersdo proporciona maior resisténcia mecanica, mas oferece maior resisténcia ao
transporte (BAKER, 2004).
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4.2. Transporte no Processo de Eletrodialise

A eletrodialise pode ser realizada em batelada ou continua. No processo em
batelada existe um volume fixo de solucdo a ser tratada e esta é recirculada pelas
membranas até que se alcance a concentracdo final desejada, ou que o experimento seja
limitado por outras varidveis. No processo continuo a concentracdo final desejada é
alcancada em uma Unica passagem através da pilha de células, embora seja comum
recircular parcialmente a corrente concentrada.

Em temos gerais STRATHMANN (2004) definiu o balan¢o de massa em uma
pilha de membranas de eletrodidlise pela Equacdo 15, considerando as diferencas de

concentracdes nas correntes de diluido e concentrado:

&l
C¢—C.04=(C°-CE).Q¢ =———
(€ - D= =520 F (1)

onde C, é a concentracdo de sal alimentada e C é a concentracdo de sal de saida, 0s
sobrescritos “d” e “c” referem-se as solu¢Oes diluida e concentrada. Q¢ e Q¢ sdo as
vazOes das solucdes diluida e concentrada, z,. € a valéncia do cation, g, € o coeficiente
estequiométrico do cation, ¢ a eficiéncia da utilizacdo da corrente, I a corrente total e F
a constante de Faraday. O termo de eficiéncia da corrente é necessario, visto que nem
toda corrente que passa pela pilha de células é utilizada para a transferéncia de ions.
Isso pode ocorrer devido a existéncia de vias de corrente de fuga dentro da pilha de

células ou pelo fato da membrana néo ser totalmente seletiva (STRATHMANN, 2004).
4.2.1. Polarizacéo de concentracéo e densidade de corrente limite

O transporte de ions em uma célula de eletrodialise é esquematizado na Figura
10. Nesse esquema € adicionado uma solucdo de sal como, por exemplo, o cloreto de
sodio, levando os ions de sodio a migrar para a direita (em direcdo ao catodo) sendo
permeados pela membrana catibnica e bloqueados pela membrana anidnica. Enquanto
0s ions cloreto migram para a esquerda (em direcdo ao anodo) sendo permeados pela
membrana aniénica e bloqueados pela membrana catibnica. Dessa forma, alguns
compartimentos ficam com alta concentracéo de sal enquanto outros ficam esgotados de

ions. O potencial elétrico fornecido para o processo controla o fluxo de ions pelas
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membranas e a produtividade do processo. Contudo, 0 processo possui resisténcias
relacionadas a membrana e aos compartimentos das solucdes diluida e concentrada, que
ocasionam a queda de potencial elétrico. A resisténcia da membrana & considerada
pequena quando comparada a resisténcia do compartimento da solucdo diluida. Neste
compartimento ocorre a formacdo de regides com deplecdo idnica proximo a
membrana, gerando um limite na corrente elétrica e, consequentemente, no fluxo de

ions pela membrana (BAKER, 2004). Este efeito & denominado polarizacéo.

—
A C A C
_ CI- Cl- _ ClI- ClI-
— + + + + ey
Anodo Na7 Na . Na7 Na > Catodo
(+) )
Concent Diluido Concent Diluido
Potencial ( E )
Elétrico | | T———7 | | I———7
Concentracao

Figura 10 — Esquema do transporte de ions e da variacdo da concentracdo em uma célula de
eletrodialise com solucéo bem agitada (Adaptado de BAKER, 2004)

A polarizacdo controla o desempenho da eletrodialise e o fluxo de ions. Um
aumento na diferenca de potencial elétrico leva a um aumento do fluxo de ions
permeados e, consequentemente, um aumento no esgotamento desses ions proximo a
superficie da membrana. O momento em que a concentracdo na superficie da membrana
alcanca o valor proximo a zero representa o fluxo limite de transporte destes ions. Neste
ponto do processo encontramos a densidade de corrente limite, expresso como a
corrente por unidade de area da membrana (A/cm?). Nesta condi¢cdo, um aumento
adicional no potencial elétrico ndo ir4 aumentar a corrente, nem o transporte de ions
através das membranas. Essa polarizagdo pode ser parcialmente controlada pela
circulacdo de solugdo salina em altas velocidades atraves dos compartimentos (BAKER,
2004).

A Figura 11 esquematiza a variacdo de concentracdo através de uma membrana

catiébnica durante o fluxo de ions. Nesta figura a resisténcia da solucdo aquosa é

36



representada por uma fina camada limite ndo agitada () entre a superficie da membrana
e a fase bulk da solucdo e sua espessura € geralmente entre 20-50um. A representacédo
exemplifica a variacdo de concentracdo do ion sodio, a qual € equivalente ao anion
cloreto adjacente a membrana aniénica. O fluxo de ions s6dio devido ao gradiente de
concentracédo pode ser descrito pela Lei de Fick conforme a Equacéo 16:

Jr = pr )

‘ 4 (16)

onde J*, é o fluxo difusivo, D* € o coeficiente de difusdo do cation na agua, c* a
concentracdo do cation na fase bulk e c{[,) a concentracdo do cation na solucdo adjacente

a superficie da membrana (o) (BAKER, 2004).

Membrana Cationica

Na*

Compartimento
diluido

\\
B

Compartimento
concentrado

AAAARRRRRRARARREN

+ + + +
C C(O) Cc

o ¢

Figura 11 — Esquema do gradiente de concentracao de ions sédio adjacente a uma membrana catiénica
(Adaptado de BAKER, 2004)

Além disso, o fluxo total de ions sédio (J*) é a soma do termo anterior com 0
termo relativo a migracéo elétrica conforme Equagéo 17:
(c* - C(J:;)) ﬂ
5 F (17)

O transporte através das membranas pode também ser representado também pela soma

]+:D+

dos termos difusivo e de migragéo elétrica, representado na Equacao 18:

+
_taT o G0t ~ )

S =7 7 (8
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onde P* é a permeabilidade dos fons de sédio através da membrana de espessura £. O
segundo termo da equacdo é muito menor do que o termo de transporte devido ao
gradiente de voltagem. Dessa forma, podemos fazer as seguintes simplificagdes e
igualar as duas equacdes anteriores conforme Equacéo 19:

pe &) Tt ']
5 FTT R (19)

Para uma membrana catibnica seletiva na qual t{;n) ~ 1, a equacdo pode ser

simplificada pela Equagdo 20:

F D |
- 5 ¢~

I = C(J:))) (20)

A condicdo em que a concentracdo de ions na superficie da membrana alcanca o valor

de zero a corrente atinge o valor limite, dado pela equagéo 21:
D* Fc*
li = —
m 6(1—tt) (21)
Quando a corrente limite é excedida, esse excesso de corrente ndo é utilizado no
transporte de ions, podendo ocorrer a dissociacdo da dgua em protons e ions hidroxila e

alterar o pH das solugfes (BAKER, 2004).
4.2.2. Eficiéncia de corrente e consumo de energia

A eficiéncia total do processo de eletrodialise € determinada principalmente pela
quantidade de energia consumida para ocorrer a separagdo. Essa energia consumida (E)
é dada em quilowatts e associada a corrente I através da célula e a resisténcia R da
célula pela equacéo 22 (BAKER, 2004):

E=IR (22
Enquanto a corrente tedrica requerida para ocorrer a separacdo € dada pela
equacéo 23:
lieor =2 AcFQ (23)
onde Q é a vazdo de alimentacdo, Ac € a diferenca de concentragdo molar entre a
solucdo de alimentacéo e a solucéo diluida, z € a valéncia do sal e F € a constante de
Faraday. Dessa forma, com as devidas substituicdes, 0 consumo de energia teorico é
representado pelas EquacOes 24 e 25 (BAKER, 2004):
Eieor =IRZACFQ (24)
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Eteor =VZAcFQ (25)
onde V é a diferenca de potencial elétrico tedrico atraves da célula.

A diferenca de potencial elétrico e energia consumida real no processo séo
geralmente maiores que as tedricas. Isso porque as concentragdes de ions nas solugdes
adjacente as superficies da membrana sao significativamente menores do que na solucao
bulk. Isso leva a um aumento no valor da energia consumida de cinco a dez vezes acima
do valor tedrico. A energia elétrica também é utilizada para acionar a bomba de
circulagéo das solugdes concentrada e diluida. Em geral, nos sistemas de eletrodialise as
bombas de circulacdo consomem de um quarto a metade do total de energia requerida
(BAKER, 2004).

4.3.Aplicacédo na regeneracao de hidroxido de sédio

A eletrodialise utilizando membranas bipolares, em seus diferentes arranjos com
membranas catibnicas e anidnicas, € um processo atrativo para producdo de acidos e
bases a partir dos seus sais correspondentes e agua. A membrana bipolar é uma
membrana composta pelos dois tipos de membranas de troca ibnica, catidnica e
anidnica, prensadas juntas que quando aplicado uma voltagem leva a dissociacdo da
agua em ions hidroxila e prétons. Os protons podem permear a membrana catiénica da
membrana bipolar enquanto os ions hidroxila podem permear a membrana anidnica do
conjunto bipolar.

TRIVEDI et al. (1997) realizaram estudos na conversao de acetato de sodio em
acido acético e hidréxido de sodio por eletrodialise utilizando membranas bipolares,
catibnicas e anidnicas em um arranjo de trés compartimentos. Os autores realizaram
experimentos variando diferenca de potencial elétrico e concentracdo de sal. Eles
concluiram que a eficiéncia diminuia com o aumento da concentragdo inicial de sal,
variando de 88,5% para uma concentracdo de sal de 15N até 99,9% para uma
concentracdo de 0,5N e que a concentragdo dos produtos aumentava com uma maior
diferenca de potencial.

WEI et al. (2012) realizaram estudos para regeneracdo de hidroxido de sodio por
eletrodialise em um arranjo apenas com membranas bipolares e catiénicas, por se tratar
de um arranjo com menor consumo de energia, confirmado também por NAGASAWA

et al. (2009). Os autores realizaram experimentos em um sistema de eletrodialise com
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trés compartimentos sendo alimentados com solugéo caustica, NaOH e sulfato de sddio,
variando a concentragdo alimentada de NaOH e sal e a densidade de corrente, com
objetivo de uma maior eficiéncia na regeneracdo do NaOH. Eles concluiram que uma
variacdo na concentracdo de sal alimentada ndo alterava a regeneragdo, mas que uma
maior concentra¢do diminuia o consumo de energia no processo. A concentracdo de
NaOH alimentada afetava na eficiéncia da regeneracdo, de forma que uma maior
concentracdo diminuia a regeneracdo deste no final do processo. Em relacdo a
densidade de corrente os autores comprovaram gque com um maior valor ocorria um
maior rendimento de NaOH regenerado, sendo ocorrido porque mais agua é dissociada
no compartimento adjacente em uma maior densidade de corrente.

A absorcdo quimica vem sendo a opcdo mais promissora para a captura de
diéxido de carbono. Nessa absorcdo um liquido que possui alta afinidade com o CO; é
usado para capturé-lo do biogés e, em seguida, ir para 0 processo de regeneracao desse
liquido absorvente e recuperacdo do CO, (NAGASAWA et al., 2009). Dessa forma, a
eletrodialise usando membranas bipolares € um método proposto como forma de
recuperacdo do CO, da solucdo de liquido absorvente. Quando o NaOH ¢ utilizado
como liquido absorvente, o CO, absorvido se mantém em solugdo na forma de ions
bicarbonato ou carbonato, estando principalmente na forma de bicarbonato, dependendo
da razdo de absorcdo. Essa solucdo € alimentada em um sistema de eletrodialise, no qual
0s ions bicarbonato ou carbonato reagem com prétons convertendo novamente em gas
CO,. As reagdes usualmente ocorridas no processo de absorcdo de CO, pelo NaOH e na
recuperacdo do didxido de carbono sdo representadas, respectivamente, pelas Equacdes
26, 27 e 28 (IIZUKA et al., 2012):

NaOHqq) + COyg) = HCO3(aq) + Nafagy (26)
HCO3aq) + Hiag) = H20 + COx) T 37y

Nalyy) + OHggy = NaOH 4 (28)

4.3.1. Arranjos de membranas

Um sistema de eletrodialise padrdo para a conversao de sais em acidos e base é
composto por repetidos pares de membranas bipolares (BPM) - catibnicas (CM) -
aniénicas (AM) entre os eletrodos. A alimentacdo da solucéo salina de carbonato é feita

no compartimento entre a membrana catidnica e a membrana anidnica, chamado de
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compartimento de alimentagdo. O compartimento entre a membrana bipolar e a
catibnica é chamado de compartimento de regeneracdo alcalina enquanto o
compartimento entre a membrana anidnica e a bipolar € chamado de compartimento de
recuperacdo de CO,. Quando aplicado um potencial elétrico os ions bicarbonato séo
transportados pela membrana anidnica para o compartimento de recuperagéo de CO,,
enquanto os ions de sddio sdo transportados pela membrana catibnica para o
compartimento de regeneracdo alcalina. A membrana bipolar fornece prétons para o
compartimento de regeneracdo do CO; e fornece ions hidroxila para o compartimento
de regeneracdo alcalina pela dissociacdo da dgua. No compartimento de regeneracdo de
dioxido de carbono é formado um &cido que sob condicdes especificas, reduzindo o pH,

libera o gas CO,. Esse arranjo é exemplificado na Figura 12.

Hidréxido de Sédio Acido Carbénico
BPM t CM AM 1 BP
- (B8N B Il + 1
H- JoH [ i H
B + - + B
Na* HCO
- -4+ - - - +
g J"
-+ & -
Na HCO ;
-1+ T T -
=8* célulade |- * célulade |-
regeneracao Célula de recuperacao |
0% alcalina | * alimentacéo de CO2
Bicarbonato de
Agua Sédio Agua

Figura 12 — Esquema do arranjo padrdo BPM-CM-AM em uma eletrodialise (Adaptado de NAGASAWA
et al., 2009)

Contudo, ambos os compartimentos de regeneracdo alcalina ou recuperagéo do
CO, podem ser agrupados com o compartimento de alimentacdo gerando assim dois
novos arranjos simples: o arranjo BPM-CM e o arranjo BPM-AM. O arranjo BPM-CM
é composto por uma membrana bipolar e uma membrana catidnica, tendo removido a
membrana aniénica do arranjo padrdo anteriormente exemplificado, agrupando o
compartimento de alimentagdo com o compartimento de recuperagdo de CO,. Dessa
forma, os ions de soédio sdo transportados pela membrana catibnica para o
compartimento de regeneracdo alcalina que ocorre por causa da dissociacdo da agua
ocasionada pela membrana bipolar, gerando hidroxilas no compartimento entre a
membrana bipolar e a membrana catiénica. JA4 no compartimento entre a membrana

catidnica e a membrana bipolar do par seguinte se mantém os ions bicarbonato que se
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ligam aos protons gerados pela membrana bipolar. O arranjo BPM-AM é composto por
uma membrana bipolar e uma membrana anidnica, tendo removido a membrana
catidnica da configuracdo padrdo, agrupando o compartimento de alimentacdo com o
compartimento de regeneracdo alcalina. Diferente da configuracdo BPM-CM anterior 0s
ions bicarbonato que sdo transportados pela membrana anibnica para o compartimento
de recuperagdo de CO, através da ligagdo com os protons providos da membrana
bipolar (NAGASAWA et al.,, 2009). A Figura 13 demonstra esquematicamente o
arranjo BPM-CM e o arranjo BPM-AM.

Arranjo BP-C
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Figura 13 — Esquemas dos dois outros possiveis arranjos BPM-CM e BPM-AM para recuperacéo de
CO, por eletrodialise (Adaptado de NAGASAWA et al., 2009)

NAGASAWA et al. (2009) fizeram um estudo comparando 0s trés possiveis
arranjos em um processo de recuperacdo de dioxido de carbono a partir da solugdo
alcalina de bicarbonato. Seu estudo consistia na analise comparativa da variacdo do pH
em cada compartimento, da taxa de recuperacdo de CO,, da diferenca potencial do

sistema e da energia requerida por quantidade de CO, recuperada. Dessa forma, 0s
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resultados indicaram que o arranjo BPM-CM era a configuragdo mais apropriada para
recuperacdo de CO;, sendo igualmente eficiente que o arranjo padrdo BPM-CM-AM em
quase todas as analises e sendo a mais vantajosa em termos de energia requerida.

Da mesma forma, outros estudos utilizando a configuracdo BPM-CM foram
publicados nos anos seguintes. HZUKA et al. (2012) realizaram um estudo aprofundado
sobre a recuperacdo de dioxido de carbono a partir de solucdo de carbonato usando
eletrodialise com membranas bipolares. Nesta configuracdo o sistema € constituido por
dois tipos de células alternadas, a célula de recuperacdo de CO, e a célula de
regeneracdo alcalina. A solucdo alcalina de carbonato é alimentada na célula de
recuperacdo de CO, enquanto os ions de sddio sdo transportados para a célula de
regeneracdo alcalina através da membrana catidnica pela diferenca de potencial. A
Figura 14 esquematiza a explicacdo acima do processo de recuperacdo de CO, e

regeneracdo de NaOH por eletrodialise com o arranjo BPM-CM.

Membrana Cationica

I Solucéo alcalina I | gas CO2

£

(+)

Eletrodo Eletrodo

Célula de Célula de

regeneracao alcalina | recuperagéo de CO2 Membrang Ripolr

Membrana bipolar

= Solucao de
SOIl,‘lgao de alimentacao (CO2
Agua absorvido)

Figura 14 — Esquema de eletrodialise com arranjo BP-C para recuperacdo de CO, e regeneracao de
NaOH (Adaptado de 11IZUKA et al., 2012)

Em seu artigo, 1ZUKA et al. (2012), comprovaram a viabilidade do processo de
eletrodialise com membranas bipolares para este fim, realizando ainda investigacoes
variando alguns pardmetros do processo com a intencdo de otimizar a recuperagdo do

CO,, reduzindo os custos de operagéo.
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5. Estudos Realizados

Na literatura sdo encontrados diversos estudos que exprimem resultados
adequados para comprovar possibilidade do processo proposto.

A Tabela 6 a seguir apresenta estudos com contactores com membranas
encontrados na literatura. RYCKEBOSCH et al. (2011) compararam diversas técnicas
para purificacdo do biogés através de suas principais vantagens e desvantagens
operacionais, incluindo custos de operacdo e investimento. Eles concluiram que a
escolha da técnica de purificacdo se baseava primordialmente no custo e nos problemas
ambientais que poderiam gerar e que 0 processo de separagdo com membranas possuia
beneficios comparado a outras tecnologias convencionais encontradas.

Li & CHEN (2005) fizeram andlises comparativas de diferentes liquidos
absorventes estudados, incluindo agua, solugdes aquosas de NaOH, KOH, aminas e sais
aminoacidos em contactores com membranas paraa absorcdo de CO,. Eles entdo
definiram os critérios que devem ser baseados na escolha do liquido absorvente.

ZHANG et al. (2013) analisaram diferentes materiais de membranas em
diferentes processos de separacdo com membranas encontrados na literatura,
comparando suas performances, gasto de energia e custos. Eles concluiram que o0s
contactores com membranas de fibras ocas sdo promissores para separacdo do CO,,
obtendo simultaneamente uma alta seletividade e um alto fluxo.

BACIOCCHI et al. (2013) propuseram um processo que nomearam de inovador
na separacdo do CO, por absorcdo quimica com hidréxido de sédio como liquido
absorvente e sua regeneracdo através de um tratamento caustico. Eles confirmaram a
alta eficiéncia de remocéo de CO, com o NaOH como liquido absorvente e a eficiéncia
do processo de regeneracdo em 50 — 60%.

YAN et al. (2007) evidenciaram a eficiéncia da absor¢do do CO; por contactores
com membranas, em comparacdo a outras técnicas convencionais, atraves de uma
melhoria na area de contato, promovendo uma reducdo no tamanho dos equipamentos
em até 65% e nos custos em mais de 25%.

ATCHARIYAWUT et al. (2007) compararam o uso de dgua, NaOH e MEA na
remocdo do CO, por contactores com membranas. Eles concluiram que o uso de NaOH
promovia uma melhor performance, obtendo uma recuperagdo de metano de
aproximadamente 100%, ou seja, sem perdas significativas, enquanto a recuperacao do

CHjy utilizando a 4gua alcangava valores proximos de 83,2%.
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No laboratério de membranas da COPPE sdo realizados estudos para remogéo
de CO; por contactores com membranas. A aluna Graziela Cerveira (2016) publicou em
sua Dissertacdo de Mestrado um estudo comparativo dessa remoc¢édo utilizando agua,
DEA e NaOH como liquidos absorventes sob as mesmas condicdes. Ela concluiu que a
ordem de seletividade era: &gua < DEA < NaOH, obtendo para uma alimentacdo de
50% de CH4 um concentrado contendo 54% de CH,4 com &gua, 70% com DEA e 82%
com NaOH.

Tabela 6 — Estudos realizados, encontrados na literatura, com contactores com membranas

Autores Trabalho

RYCKEBOSCH, E.; Techniques for transformation of biogas to

DROUILLON, M; _
VERVAEREN, H. biomethane (2011)

Review of CO, absorption using chemical

Li, J.. CHEN, B. solvents in hollow fiber membrane contactors
(2005)
ZHANG, Y.: SUNARSO. J.: Current status and development of membranes for
LIU, S.; WANG, R. CO,/CH, separation: A review (2013)
BACIOCCHI, R,

CARNEVALE, E.; CORTI, A.; | Innovative process for biogas upgrading with CO,

COSTA, G.; LOMBARDI, L.;

OLIVIERI, T.; ZANCHI, L.;
ZINGARETTI, D.

storage: Results from pilot plant operation (2013)

Experimental study on the separation of CO, from
YAN, S.; FANG, M.; ZHANG, ) _
W.: WANG, S.: XU, Z.: LUO, | flue gas using hollow fiber membrane contactors

Z.; CEN, K. without wetting (2007)
ATCHARIYAWUT, S;; Separation of CO, from CH, by using gas-liquid
JIRARATANANON, R.; membrane contacting process (2007

WANG, R. g process (2007)

Remocéo de CO, do biogas por permeacédo em
CERVEIRA, G.

membranas (2016)

Estudos sobre eletrodialise sdo escassos na literatura, contudo pode-se basear o
projeto em dois estudos encontrados. NAGASAWA et al. (2009) estudaram a
performance da recuperacdo do CO; de solugdes de carbonato atraves da eletrodialise

utilizando membranas bipolares em trés diferentes arranjos de membranas. Eles
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testaram os seguintes arranjos: membranas bipolares, seguidas de catiénicas e anionicas,
membranas bipolares e cationicas, e membranas bipolares e anidnicas. Os autores
concluiram que a configuracdo mais apropriada era contendo membranas bipolares e
catiénicas para recuperacdo de CO, em termos de consumo de energia.

Em 2012, os mesmos autores com ajuda de HASHIMOTO, K. avaliaram a
performance e o consumo de energia na recuperacdo de CO, por eletrodidlise, de
solucdes de carbonato, utilizando membranas bipolares e catidnicas sob diversas
condigdes operacionais. Um estudo muito similar ao processo proposto, contudo 0s
autores obtiveram uma condi¢cdo operacional mais satisfatéria com o objetivo de uma
melhor recuperacdo de CO, e ndo da regeneracao da solucdo de carbonato.

No laboratério de membranas da COPPE foi realizado estudo com eletrodialise
pela aluna Luciana Bastos (2017) em sua Dissertacdo de Mestrado. Seu trabalho
consistiu na reducdo da concentragéo de fluoreto em efluente industrial e ela comprovou
a eficiéncia técnica e econémica do processo de eletrodialise.

Com base nos resultados dos estudos encontrados na literatura o presente
trabalho propbe a combinacdo de dois processos que possuem alta eficiéncia, a
purificacdo dos contactores com membranas utilizando NaOH e a regeneragdo do
NaOH por eletrodialise com membranas bipolares e catidnicas. O capitulo a seguir

exp0de 0 processo proposto.
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Capitulo 3

Processo Proposto: Absorcao do CO,

com regeneracao continua de NaOH

1. Processo Integrado

Esta dissertacdo investiga a remocdo do CO, utilizando contactores com
membranas e solucdo aquosa de NaOH como liquido absorvente, visando a purificacdo
do biogas. No processo proposto, a regeneracdo de NaOH é estudada de forma continua
utilizando o processo de eletrodialise com membranas bipolares. O processo integrado

com contactores com membranas e eletrodialise é exemplificado na Figura 15.

t:ozA
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Figura 15 — Esquema do processo interligado de contactores com membranas e eletrodialise com
membranas
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Nesse processo, a corrente de biogas contendo metano e gas carbénico entra nos
contactores com membranas. O dioxido de carbono é permeado pela dissolugéo e reacdo
com o liquido absorvente (solucdo de NaOH), enquanto por sua vez a corrente de biogas
é concentrada em CHy,. O didxido de carbono reage com o liquido absorvente gerando
como produto o bicarbonato de sédio (NaHCO3), que € a corrente de alimentacdo da
célula de recuperacdo de CO, na eletrodialise. J& a célula de regeneracdo alcalina da
eletrodialise € alimentada com agua, podendo ser reciclada de um dos efluentes da
prépria eletrodialise. Na eletrodialise, os cations sodio do bicarbonato de sédio migram
da célula de recuperacdo de CO, para a célula de regeneracdo alcalina e a agua €
dissociada, mantendo a hidroxila na célula de regeneracdo alcalina e migrando 0s
prétons para a célula de recuperacdo de CO,. Com isso, é regenerado o hidréxido de
sodio que € liberado pela célula de regeneracdo alcalina e utilizado como liquido
absorvente nos contactores com membranas. Na célula de recuperacdo de CO,
permanecem os ions bicarbonato e o0s protons, gerando o &cido carbdnico, que pode ser
dissociado em dioxido de carbono e agua dependendo do pH da solucédo. Esta agua pode
ser separada do gas carbdnico e reciclada na alimentacdo da célula de regeneracao

alcalina na eletrodialise, conforme mencionado anteriormente.
2. Estrutura e equac0es basicas

Para a analise do projeto foi necessario a definicdo de um modelo matematico e
elaboracdo de uma rotina computacional. O modelo € composto por balangos de massa
global e por componente.

A Figura 16 ilustra a estrutura dos modelos construidos tanto para o0s
contactores, quanto para a eletrodialise de forma continua e dependente. A partir das
propriedades de cada gas (massa molar, viscosidade e solubilidade), temperatura,
dimensdes de membranas e reacdes envolvidas, bem como dos dados experimentais
obtidos e das condicGes iniciais (pressdo, composicdo de alimentacdo, voltagem,
namero de membranas, numero de Reynolds) sdo calculados os balangos molares dos
componentes, as vazdes necessarias e taxa de geragdo de NaOH tedrica. Com isso, foi
possivel obter dados de desempenho do projeto, como a pureza e recuperacdo do CHy
nos contactores, consumo de energia e demanda de area de permeacdo necessaria em

ambos 0S processos.
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Constantes: massa molar, Condigdes iniciais: pressdo,

viscosidade, temperatura, Dados nimero de Reynolds,
solubilidade, dimensdes, Experimentais composi¢do, voltagem,
reagdes nimero de membranas

R

Balango molar
Contactores: para CO, e CH, ao longo do médulo
Eletrodidlise: de ions ao longo do processo

U

Area de Membranas
Contactores: Pureza de CH, no concentrado e Recuperacdode CH,
Eletrodidlise: Taxa de gera¢do, nimero de pares de membranas e
numero de sistemas em paralelo

Figura 16 — Estrutura basica do modelo utilizado para simular os processos

As hipoteses consideradas em ambos processos séo:
e Distribuicdo homogénea das correntes de alimentagéo;
e Homogeneidade nas dimens6es dos modulos;
e Operac0es isotérmicas;
e Comportamento de gas ideal e de solucéo ideal;
e Sem efeitos de polarizacao.
Foi considerado também o escoamento pistonado nos contactores e o potencial

elétrico constante na eletrodiaise.

2.1.Balanco molar

Para o célculo nos contactores pode-se considerar o balango molar global como

a Equacdo 29:

ar = Per. i]-c

dz =7 (29)
onde é F a vazdo molar total, z o comprimento do médulo, J;° o fluxo permeado molar
de cada espécie nos contactores com membranas e Per 0 perimetro da membrana.
Resultando em um balango molar por componente nos contactores, conforme Equacao
30:
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dF;
— = Per.J*

dz (30)

Com base no balanco molar dos componentes ao longo do processo pode-se
calcular a remocédo de CO, (pureza de CH,) e a perda de CH4. Em seguida, calcular a
area de membrana necessaria, dependente da variacdo do comprimento do modulo e do
perimetro da membrana nos célculos anteriores, bem como da capacidade de tratamento
da planta.

Para a anélise da eletrodialise foi necessario o célculo da taxa efetiva de geracao
de OH" dos experimentos realizados, com fins comparativos para se obter a condigédo

operacional mais satisfatoria, dado pela Equacgéo 31.
R A[OH™]
OHT T At (31)

onde Ryy- € a taxa efetiva de geracdo dos ions OH™ pelas membrana bipolares, A é a
area total de membrana utilizada experimentalmente e t é o tempo decorrido em cada

experimento.

Considerando a reacdo ocorrida nos contactores, descrita pela Equagdo 32, e
conhecendo a quantidade de biogas a ser tratada, pode-se calcular vazdo molar de
bicarbonato de sodio e, respectivamente, a vazdo molar de saida dos contactores (Q,).

1NGOH q4q) + 1C0, ;) - INaHC Oy, (32)

Na eletrodialise considerou-se o balanco entre os fons Na" que s&o transportados
pelas membranas catidnicas e 0 OH™ gerado pelas membranas bipolares, dado pela
Equacdo 33, mantendo o equilibrio de cargas em cada célula.

Qa-[Na™lentra = Roy--A° (33)
onde Q, e [Na'] sdo a vazdo e concentracdo molar de sodio na entrada da eletrodialise,
ou seja, na saida dos contactores. R,,-A¢ € a area total necessaria das membranas de
eletrodialise. Dessa forma, sabendo-se a capacidade de tratamento da planta pode-se
calcular a vazdo e concentragdo molar de sodio e, juntamente, com a taxa efetiva de

geragdo de OH" calcular a demanda de area requerida para a eletrodialise.
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2.2.Calculo das propriedades de mistura

Na analise para os contactores s@o necessarios calculos referentes a mistura de
componentes, no caso CH, e CO,. A massa especifica de cada componente pode ser

calculada considerando o modelo de gés ideal da Equacdo 34:
_pM;
~ RT (34)

onde é p; a massa especifica de cada componente, p é a pressdo, M; a massa molar, R a

Pi

constante universal dos gases e T a temperatura.
Contudo, para calcular a massa especifica da mistura é necessario determinar a
fracdo massica pela Equacéo 35:
XM
X XM, (35)

onde w; é a fracdo massica de cada componente e é x; a fracdo molar de cada

w;

componente.
Podendo, dessa forma, calcular a massa especifica da mistura (pnis:) pela

Equacéo 36:

1
Pmist = 5.

Tpe, L
e (36)

O célculo da viscosidade da mistura (u,,;s:) € feito com base nos dados de
viscosidade de cada componente e das respectivas fracdes molares conforme Equacdo
37:

Hmist = Z.uixi
i1 (37)
As constantes utilizadas nas simulagdes foram (CERVEIRA, 2016):
e Massa molar: 44,01g/mol para 0 CO; e 16,04 g/mol para o0 CHy;
e Viscosidade: 1,501x10° Pa.s para 0 CO, e 1,12x10 Pa.s para 0 CH..

2.3.Equacdes referentes a geometria dos modulos

Nas simulagdes com contactores foram considerados mddulos constituidos por
membranas na forma de fibras ocas. Nesse modulo, a area da secdo transversal ao

escoamento no interior das fibras (As;) é dada pela Equacéao 38:

51



Ay = mr? (38)
onde r ¢ o raio da fibra.

E a area de membrana nos contactores na geometria de fibra oca pode ser
calculada pela Equagéo 39:

A = 2nrz (39)
onde z é o comprimento da fibra.

A simulacdo foi realizada para uma fibra e para obter a vazdo total a ser
processada, basta multiplicar os resultados pelo nimero de fibras em paralelo.

Nas simulacdes de eletrodidlise foram considerados modulos constituidos por
membranas planas. Neste modulo, a area de membrana pode ser calculada pela Equacgao
40:

A° =bh (40)
onde h é a altura da membrana, b a largura da membrana, que industrialmente sédo
definidos como 1,0 e 0,5 metro, respectivamente.

A dissociacdo da agua na eletrodialise € praticamente independente da
composicdo e vazdo da corrente de alimentacdo, sendo funcdo da diferenca de potencial
elétrico aplicado. Desta forma, no célculo de area de membrana para eletrodiélise
considera-se a taxa de geracdo de OH™ necesséria para converter o bicarbonato em
NaOH. A distribuicdo das membranas é realizada considerando as dimensdes de um par
de membranas e 0 nUmero de pares em paralelo para processar uma determinada vazédo

de alimentacéo.
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Capitulo 4

Metodologia Experimental

1. Eletrodialise

Os experimentos de eletrodidlise foram realizados no Laboratério de Processos
de Separacdo com Membranas e Polimeros — PAM, no Instituto Alberto Luiz Coimbra
de Pos-Graduacdo e Pesquisa de Engenharia — COPPE, na UFRJ.

O estudo da eletrodidlise foi realizado de forma comparativa variando alguns
pardmetros de processo de forma a otimizar a regeneragdo do hidroxido de sodio e
permitir a integragdo com os conctatores com membranas pela modelagem do processo

integrado.
1.1.Reagentes

Para realizar os testes experimentais foram necessarios 0s seguintes reagentes:
1. Agua desmineralizada;

2. Hidrdxido de Sodio (NaOH) p.a. 98% pureza, Vetec;

3. Bicarbonato de Sddio (NaHCO3) p.a. %pureza, Isofar;

4. Sulfato de Sédio Anidro (Na,SQO,) p.a. %pureza, Vetec;

1.2.Membranas

As membranas e suas respectivas quantidades utilizadas no processo, fornecidas
por duas diferentes empresas (PCA GmbH e GE Water & Process Technologies),
juntamente com os devidos espagadores necessarios para a montagem foram:

1. Duas (2) Membranas Catidnicas para o compartimento dos eletrodos (End

CEM) PC MTE fornecidas pela PCA GmbH;
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Cinco (5) Membranas Bipolares (PC bip) ED64004 fornecidas pela PCA

GmbH,;

3. Quatro (4) Membranas Cationicas (CEM) CR67 fornecidas pela GE;

4. Dois (2) Espacadores para o compartimento dos eletrodos (sem canais)
fornecidos pela PCA GmbH;

5. Dez (10) Espacadores (com canais) fornecidos pela PCA GmbH;

As membranas e espacadores sdo representados com um desenho ilustrativo na
Figura 17 e mostrados na Figura 18, enquanto as especificacdes, como temperatura e pH
suportados em operacdo e espessura das membranas estdo descritas na Tabela 7. Pode-
se verificar uma variagdo no pH suportados pelas trés diferentes membranas. Dessa
forma sera considerado para operacdo o pH 12 como maximo, para evitar a

inviabilizacdo das membranas.
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----- Espacadores
Membranas Cationicas para eletrodos (PCCell)

Membranas Bipolares (PCCell)
Membranas Catidnicas (GE)

Figura 17 — Desenho ilustrativo das membranas utilizadas no sistema de eletrodiélise

|
Membranas Catiénicas Finais

'y _Espé_gadores Finais

Figura 18 — Esquema de montagem das membranas e seus respectivos espacadores no sistema de
eletrodialise
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Tabela 7 — Especificacfes das membranas dos experimentos

Espessura  Temperatura

Membrana o pH Voltagem (V)
(mm) (°C)
Catidnica End
CEM PC MTE 0,2-0,35 40 0-12 -
Agua dissociago:
Bipolar ED64004 0,2-0,35 40 0-12 a partir de 0,8-
1,0v
Catidnica CEM
CR67 GE ) 00 0-14 )

1.3.Unidade de teste e Procedimento Experimental

O sistema de eletrodidlise utilizado com os seguintes acessorios e instrumentos
necessario para realizacdo dos experimentos:
1. Célula (Anodo e Catodo) PCCell ED 64002 fornecida pela PCA GmbH;
2. Unidade de Eletrodialise prépria do laboratério PAM,;
3. Fonte de corrente continua (marca Statron) de voltagem méaxima igual a
36,3V;

4. Membranas especificadas anteriormente.

As Figuras 19 e 20 mostram a célula utilizada fechada e aberta, observando o
catodo e o anodo separadamente. A Tabela 8 fornece os dados técnicos da célula da
PCA GmbH utilizada.

Figura 19 — Célula de eletrodiélise montada e seus respectivos acessorios e conexdes
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Figura 20 — Vista interna da célula contendo seus respectivos eletrodos (catodo e anodo).

Tabela 8 — Especificacbes da célula utilizada no sistema de eletrodiélise

Célula PCCell ED 64002
Dimensao da Membrana 110x110 mm
Area Ativa de Membrana 64 cm2

Eletrodo-Membrana: ca. 1,0mm

Espacamento de Membrana Entre Células: 0,5mm

NuUmero de Membranas Maximo 25 pares
Conectores de Corrente 4 mm pinos banana
Comprimento de Processamento 80 mm
Quadro de Célula Polipropileno
Tubos Polietileno
Eletrodos Titanio, revestimento Pt/Ir

As Figuras 21 e 22 mostram a unidade de eletrodidlise utilizada para o0s
experimentos realizados juntamente com seus acessorios e instrumentos conectados. A
Figura 23 ilustra esquematicamente o sistema de eletrodidlise mostrado nas figuras
anteriores. A Tabela 9 fornece as variacbes das condigdes operacionais que serdo

analisadas e monitoradas durante o funcionamento do sistema de eletrodialise
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Figura 22 — Vista lateral do sistema de eletrodialise
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Figura 23 — Desenho esquemético do sistema de eletrodialise

Tabela 9 — Especificacfes do sistema de eletrodiélise

Parametro Faixa de Operacao
pH 0-12
Temperatura 27°C
Vazéo 2,6 —3,4 L/min
Diferenca de Potencial 15-18V
Corrente 0-4A
Volume das Solugdes | 1L(alimentacGes) — 2L (eletrodos)
Pares de Membranas 5
Solucdo dos Eletrodos Na,SO,4 0,35M

Primeiramente, € necessario realizar a montagem das membranas na célula. A
montagem se inicia no anodo colocando um espagador para 0 compartimento dos
eletrodos (sem canais abertos) e em seguida uma membrana catibnica para o
compartimento dos eletrodos (End CEM) da PCA GmbH. Sempre ap6s uma membrana
catibnica o espacador a ser colocado deve possuir o canal aberto virado para baixo. Em
seguida se coloca uma membrana bipolar (PC bip ED 64004), que possui diferenciacao
nos lados. Apds a membrana bipolar deve ser colocado um espacador com o canal
aberto virado para cima e em seguida uma membrana catidnica (CEM) da GE.
Conforme explicado anteriormente segue um espacgador com o canal virado para baixo e
continua a sequéncia de pares com uma membrana bipolar e outra catidnica até
completar 5 membranas bipolares e 4 membranas cationicas. Finaliza a sequéncia de
montagem com outra membrana catidnica para o compartimento dos eletrodos (End

CEM) da PCA GmbH e outro espacador sem canais, fechando a célula com o catodo.
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Deve-se apertar devidamente os parafusos da célula para evitar vazamentos durante o
funcionamento do sistema.

Apbds montada, a célula é colocada no sistema de eletrodialise, conforme
mostrado na Figura 21. A proxima etapa é a preparacdo das solucBes que serdo
utilizadas na alimentacéo de cada compartimento e a solucéo do eletrodo. As solugdes
sdo entdo, nos devidos volumes, adicionadas nos respectivos vasos reservatorio do
sistema. A solucdo de bicarbonato de sédio é mantida no reservatério 2 (de coloragéo
azul), a solucédo de agua com adicdo minima de bicarbonato de sddio no reservatorio 3
(de coloracdo amarela) e a solugdo de sulfato de sddio no reservatério 4 (de coloracdo
amarela).

Apds toda montagem, as bombas referentes a circulacdo das solucGes podem ser
ligadas em suas respectivas vazfes seguindo o desenho esquematico demonstrado na
Figura 23. Em seguida, a fonte, dando a diferenca de potencial elétrico ao sistema e
iniciando a transferéncia de ions. Pelos painéis frontais é possivel verificar a variacao
do pH e da condutividade nos reservatorios 2 e 3. Deve-se assegurar a voltagem
escolhida através da fonte e, pelo painel frontal do equipamento, o pH 12 que limitara a

finalizag&o do processo, conforme mostrado na Tabela 8.

1.4.Matriz de Experimentos

A matriz de experimentos foi selecionada por um planejamento sequencial néo
estatistico com objetivo de se obter uma condicdo operacional mais satisfatoria para
regeneracdo do hidroxido de sodio a partir da solugédo de bicarbonato de sédio.

Dessa forma, foi variado os seguintes parametros:

1. Razdo da mistura de bicarbonato de sodio e hidroxido de sédio na solucdo de
entrada na célula de recuperacdo de CO, no sistema de eletrodialise,
correspondendo a razdo de absorcdo de CO, no processo de contactores com
membranas, variando de 80, 90 e 100%, com uma concentracao total fixa de
1M de ions sadio;

2. Concentracdo de bicarbonato de sodio na alimentacdo da célula de
regeneracdo alcalina, devido a conversao incompleta do NaHCO3; em CO; na
saida da eletrodialise, variando de 37,5, 62,5 e 87,5%, que sera reciclada na

prépria eletrodialise;
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3. Diferenca de potencial elétrico;

4. Vazdo de circulacdo das solugdes na célula.

A concentracdo total de ions sodio na alimentacdo da célula de recuperacdo de
CO, foi fixada no valor 1M, porque segundo estudos realizados por NAGASAWA et al.
(2012) a variacdo da concentracdo de sddio ndo gera alteragdes significativas e segundo
WEI et al. (2012) uma maior concentracdo de sal diminui o consumo de energia do
processo. A diferenca de potencial elétrico e vazdo de circulacdo das solucBes na célula
possuem pequena variacdo porque foram limitadas pela capacidade do sistema de
eletrodialise do laboratdrio. A Tabela 10 mostra a matriz de experimentos e os valores

dos parametros, enquanto a Tabela 11 as especificacfes do reservatorio 4, contendo a

solucdo do eletrodo, que sdo iguais em todos experimentos.

Tabela 10 — Matriz de experimentos do sistema de eletrodialise

Compartimento de recuperagdo de

CO,

Compartimento de
regeneracéo alcalina

NaHCO;/NaOH

100% de CO, reagido = 1M
NaHCOj3; + OM NaOH
90% de CO, reagido = 0,9M
NaHCO; + 0,1M NaOH
80% de CO; reagido = 0,8M
NaHCO; + 0,2M NaOH

0,8M NaHCO; + 0,2M NaOH

0,8M NaHCO; + 0,2M NaOH

0,8M NaHCO; + 0,2M NaOH

0,8M NaHCO3; + 0,2M NaOH
0,8M NaHCO; + 0,2M NaOH
0,8M NaHCO; + 0,2M NaOH
0,8M NaHCO3; + 0,2M NaOH

Vazao
(L/min)

3,0
3,0

3,0

3,0

3,0

3,0

3,0
3,0
3,0
3,4
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[NaHCO3]
0,1M NaHCO;
0,1M NaHCO;

0,1M NaHCO;

0,1M NaHCO;,
(recuperacéo de
CO, 87,5%)
0,3M NaHCO;
(recuperacéo de
CO, 62,5%)
0,5M NaHCO;
(recuperacéo de
C0O,37,5%)

0,1M NaHCO;
0,1M NaHCQO;
0,1M NaHCO;
0,1M NaHCO;

Vazao
(L/min)

2,6
2,6

2,6

2,6

2,6

2,6

2,6
2,6
2,6
2,9

DDP
(V)

15

15

15

15

15

15

15
18
15
15



Tabela 11 — Especificacdo da solucéo do eletrodo

Eletrodo Composi¢ao Vazao (L/min)
0,35M Na,SO4 2,8

As solucbes dos reservatorios 2 e 3 sdo preparadas com volume de 1 litro,
enquanto a solucdo do eletrodo (reservatério 4) é preparada com volume de 2 litros.
Para os experimentos sem variagdo na concentracdo das alimentacdes considerou-se a
situacdo em que 80% de CO, é absorvido na etapa da purificacdo do biogas com
contactores de membranas, sendo o0 cenario mais realista em acordo com o0s
experimentos da primeira etapa do estudo. A diferenca de potencial elétrico foi limitada,
sendo regulada na fonte, para ndo ultrapassar a densidade de corrente aceitavel pelas
membranas, 0 que correspondia a valores inferiores a 4 Amperes.

O sistema possui aquisicdo de dados, possibilitando registrar a condutividade e
pH em funcdo do tempo de operacdo. Os dados foram tratados no programa Excel da

Microsoft.
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Capitulo 5

Resultados e Discussao

1. Eletrodialise

Os resultados e discussbes dos experimentos realizados no sistema de
eletrodialise, de acordo com a matriz de experimentos, sdo apresentados a seguir. Os
experimentos foram realizados para simular condi¢cdes encontradas na corrente de saida
da solucdo absorvente dos contactores, bem como para simular diferentes condicdes de

regeneracdo do NaOH e reciclo da dgua no proprio sistema de eletrodialise.

1.1.Razdo NaHCO3/NaOH na alimentacéo da célula de recuperacéo
de CO,

O estudo da razdo entre NaOH/NaHCOj; refere-se a fracdo de NaOH que foi
convertida a bicarbonato pela absor¢do de CO, nos contactores com membranas. Esta
corrente é alimentada no sistema de eletrodialise na célula de recuperacdo de CO,, onde
ha a geracdo de acido carbdnico (H.COs3). A Figura 24 mostra o pH desta corrente em
funcdo do tempo do processo. Pelo equilibrio termodinamico é possivel afirmar
liberacdo do géas carbdnico quando o pH da solucéo alcancar valores proximos de 7,5,
Mesmo que em pequenas proporgoes.

A concentracdo total do ion sodio na alimentacdo da célula de recuperagédo de
CO, foi mantida fixa em 1M variando a raz&o entre bicarbonato de sodio e hidroxido de
sodio. Essa variacdo na composi¢do corresponde de 80 a 100% de remocdo de CO, por
absorcéo no processo com contactores com membranas. Neste teste a concentracdo da
solucdo de alimentacdo da célula de regeneracdo alcalina foi mantida em 0,1M de
bicarbonato de sddio, simulando a converséo incompleta em &cido carbonico.

Pode-se verificar que o pH inicial da solugdo de alimentacdo se encontra mais

baixo para alta taxa de absorcdo de CO; e, para ocorrer a liberacdo do gas de CO; da
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solucdo, o pH necessita estar abaixo de 7,5. Sendo assim, quanto maior a absorcéo de
CO, mais proximo da dissociacdo do acido carbonico. Vale ressaltar que os pHs iniciais
das solucbes com adicdo de NaOH néo se encontram alto, em valores proximos a 14,
pela formacdo de uma solucdo tampédo. Os resultados estdo de acordo com os estudos
realizados por NAGASAWA et al. (2012), que mencionam também a necessidade de
maiores tempos de processo para solucdes de alimentacdo com menores taxas de
absorcéo de CO,, para se alcancar o pH de 7,5 e se obter maior recuperacdo de CO; na

saida da eletrodialise.

14

12
1MENaHCO3

® 0,9MMNaHCO3F®,1MMNaOH

10 ® 0,8MMNaHCO3Fm,2MMNaOH

pH

0 600 1200 1800
Tempods)

Figura 24 — Variacado do pH em funcéo do tempo na célula de recuperacéo de CO, para diferentes
razbes NaHCO3/NaOH. Pares de membranas: 5; Diferenca de voltagem: 15V; Vazao solucéo de
bicarbonato de sédio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.

Enquanto isso, na Figura 25, é possivel confirmar a geracdo de hidroxido de
sodio na célula de regeneracéo alcalina pela variagdo do pH, sendo limitada pelo pH 12
que é maximo suportado pelas membranas bipolares. Inicialmente o pH desta solucéo,
em todos os experimentos, se encontra proximo a 8, devido a alimentacdo conter
pequena concentragdo de NaHCOj3;. Observou-se um periodo inicial no qual a variagdo
da concentracdo de OH™ é pequena e dependente da concentragdo inicial de NaOH
existente na alimentacdo da célula de regeneracdo de CO, para inicio do aumento linear
da concentracdo de OH". Apoés este periodo, observa-se uma tendéncia de aumento
linear de [OH’], com menor coeficiente angular para a solu¢do apenas com NaHCOs.
Esta variacdo na taxa de geracdo de OH pode estar associada & condutividade da
solucdo na célula de regeneracdo alcalina, que afeta a resisténcia a transferéncia de

massa no compartimento. A Figura 26 mostra a variacdo da [OH] em funcdo da
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condutividade no compartimento de regeneracdo alcalina, observando-se claramente
que o aumento mais acentuado na [OHT] ocorre quando a condutividade ibnica esta

acima de 15 mS/cm, comprovando a hipoOtese anterior. Cabe mencionar que,

inicialmente, a condutividade se encontra proxima de 10 mS/cm, por se tratar de dgua

desmineralizada contendo 0,1M de bicarbonato.
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Figura 25 — Variacao da [OHT em fungdo do tempo na célula de regeneragdo alcalina para diferentes

razdes NaHCO;/NaOH. Pares de membranas: 5; Diferenca de voltagem: 15V; Vazéo solugéo de
bicarbonato de sédio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.

0,0140

1M@INaHCO3R
© 0,9MMNaHCO3HD, 1IMMNaOHE

0,0120
® 0,8MMNaHCO3@D,2MMNaOH?

0,017

0,008(

[OH-]2

0,0060

0,004

0,002

208

orl
] 108 15a

oz B/
Condutividaded@6nica@mS/cm)&

Figura 26 - Variacao da [OH"] em funcéo da condutividade na célula de regeneracéo alcalina para
diferentes razdes NaHCO3/NaOH. Pares de membranas: 5; Diferenca de voltagem: 15V; Vazao solucéo
de bicarbonato de sodio: 3L/min; Vazéo &gua: 2,6L/min.
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Na Figura 27 é possivel verificar a condutividade na célula de recuperacéo de
CO,; em fungdo do tempo. Conforme a concentracdo inicial de NaOH aumenta na
alimentacdo deste compartimento, o que esta associado a menor absorcdo de CO,, a
condutividade e o pH iniciais se encontram mais elevados dificultando a dissociacdo do
acido carbbnico em CO,. Quando a alimentagdo contém apenas NaHCOsg,
correspondendo a conversdo total da NaOH nos contactores com membranas, é possivel
verificar oscilacfes da condutividade com o tempo, o que pode ser atribuido a liberacédo
do CO,. No pH abaixo de 7,5 o acido carbonico se dissocia, liberando CO, e agua,
levando uma variacdo na condutividade. Nesta condicdo foi possivel observar a
formagéo de bolhas no tanque de recirculagéo.
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Figura 27 — Variagdo da condutividade em funcé@o do tempo na célula de recuperacéo de CO, para
diferentes razbes NaHCO3/NaOH. Pares de membranas: 5; Diferenca de voltagem: 15V; Vazéo solucéo
de bicarbonato de sodio: 3L/min; Vazado agua: 2,6L/min.

1.2.Concentracdo de NaHCO; na alimentacdo da célula de

regeneracao alcalina

O estudo da concentracdo de NaHCO3 na alimentacdo da célula de regeneracéo
alcalina refere-se a conversao incompleta do bicarbonato de sdédio em CO,, na corrente
que entra na célula de recuperacdo de CO,. Esta corrente é reciclada na alimentagdo da
célula de regeneragdo alcalina, contendo concentracfes de bicarbonato de sodio nao

convertido.
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A concentracdo da solugdo de alimentacdo na célula de recuperacdo de CO, foi
de 0,8M de NaHCOg3; e 0,2M de NaOH, com uma concentragdo total de ion sodio de
1M. A concentracdo de bicarbonato de sddio na alimentacdo da célula de regeneracao
alcalina foi de 0,1M, 0,3M e 0,5M de NaHCOg, correspondendo a uma conversao de
NaHCO3; em CO,;, no processo de eletrodidlise, de 87,5%, 62,5% e 37,5%,
respectivamente.

As Figuras 28 e 29 mostram a [OH] e a condutividade na célula de regeneracédo
alcalina em funcdo do tempo de processo. Pode-se verificar que, para uma menor
concentracdo de NaHCOg3 na corrente de alimentacdo a [OH] alcanca uma tendéncia
linear de aumento em um menor tempo. Isso pode ser explicado pela reducdo na forca
motriz para a permeacdo dos ions sddio da célula de recuperacdo de CO; para a célula
de regeneracdo alcalina, com o aumento da concentracdo do NaHCO;. Pois, a
transferéncia de ions € dependente da diferenca de concentracdo entre as células.
NAGASAWA et al. (2012) apresenta 0 mesmo comportamento com uma redugéo na
recuperacdo de CO; na saida da eletrodialise com o aumento da concentracdo de
NaHCOs. Segundo os autores, o transporte de ions s6dio aumentara com uma maior
diferenca de concentracdo entre as duas células, conforme explicado anteriormente. A
mesma tendéncia é confirmada no estudo de WEI et al. (2012), demonstrando em
graficos, que com uma maior concentracdo de sodio na alimentacdo da célula que ira
ocorrer a regeneracdo alcalina diminui a producdo de NaOH. As variacdes na
condutividade apresentadas na Figura 29 reforcam esta analise, pois observa-se um
aumento da condutividade mais acentuado com as menores concentracdes de NaHCO;

na corrente de alimentagdo, o que indica um maior fluxo de Na* e maior geragio de OH"
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Figura 28 - Variacao da [OH"] em funcé@o do tempo na célula de regeneracéo alcalina para diferentes
concentracdes de NaHCO;. Nimero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V; Vazéo solucéo de
bicarbonato de sédio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.
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Figura 29 - Variacao da condutividade em funcdo do tempo na célula de regeneracdo alcalina para
diferentes concentragdes de NaHCO;. Numero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V; Vazéo
solugdo de bicarbonato de sédio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.

Ja na andlise da Figura 30 observa-se que a recuperacdo do CO, nao foi
significantemente influenciada pela variacdo da concentracdo de bicarbonato de sodio
na alimentacdo da célula de regeneracéo acalina. Segundo NAGASAWA et al. (2012),
apesar de uma maior recuperacdo de CO; ser dependente de uma menor concentragdo
de NaHCOg, os resultados para estas concentracGes de bicarbonato ndo alteraram a

variacdo do pH, comprovando néo ter sido obtido significativa influéncia.
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Figura 30 - Variacdo do pH em funcéo do tempo na célula de recuperacao de CO, para diferentes
concentracdes de NaHCO;. NUmero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V; Vazéo solucéo de
bicarbonato de sodio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.

Na Figura 31 se encontra a condutividade na célula de recuperacdo de CO, em
funcdo do tempo de processo. Conforme ja explicado anteriormente, com a conversdo
do NaHCO3; em acido carb6nico ha reducdo gradativa do pH e favorecimento da sua
dissociacdo em CO,. Esta dissocia¢do ocasiona oscilagdo na condutividade idnica, como
observado na Figura 31. Cabe mencionar que quando a corrente de alimentacdo da
célula de regeneracdo alcalina continha 0,1M de NaHCOj ndo foi observada a
dissociacdo do &cido carbdnico na célula de recuperacao de CO,, devido ao pH limite de
12 ja ter sido alcancado no outro compartimento.
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Figura 31 - Variacao da condutividade em funcdo do tempo na célula de recuperacdo de CO, para
diferentes concentracdes de NaHCO;. Nimero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V; Vazéo
solugdo de bicarbonato de sodio: 3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.

1.3. Influéncia da Diferenca de Voltagem

O parédmetro variado foi a diferenca de voltagem aplicada ao sistema de
eltrodialise e sua influéncia na transferéncia de cations. A concentracdo da solucdo de
alimentacdo da célula de regeneracdo alcalina foi fixada em 0,1M de bicarbonato de
sodio, por ser a mais vantajosa encontrada para a transferéncia de cations. A
concentracdo da solucdo de alimentacdo da célula de recuperagdo de CO, foi fixada em
0,8M de bicarbonato de sédio com 0,2M de hidroxido de sédio, o que corresponde a
uma conversdo parcial do NaOH em NaHCO; durante a absor¢do de CO,.

As Figuras 32 e 33 mostram, respectivamente, a [OH] da corrente de
alimentacdo da célula de regeneracdo alcalina e o pH da corrente alimentada na célula

de recuperagdo de CO, em funcdo do tempo de processo.
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Figura 32 - Variacao da [OH"] em funcéo do tempo na célula de regeneracéo alcalina para diferentes
voltagens. Numero de pares de membranas: 5; Vazao solucdo de bicarbonato de sédio: 3L/min; Vazéo
agua: 2,6L/min.
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Figura 33 - Variacao do pH em fun¢édo do tempo na célula de recuperacédo de CO, para diferentes
voltagens. Numero de pares de membranas: 5; Vazéo solugéo de bicarbonato de sodio: 3L/min; Vazéo
agua: 2,6L/min.

Os resultados obtidos comprovaram que com o aumento da diferenca de
voltagem intensifica a geragdo de OH" e a transferéncia de ions. Na Figura 31 observa-
se uma taxa méaxima de geracdo de OH" de 8,66x10™ mol/L.s para 18 V e de 4,80 x10°
mol/L.s para 15V. O tempo total de processo para alcangar o pH 12 também foi menor
em alta voltagem. J& na célula de recuperacdo de CO, nenhuma variacéo significativa

foi observada.
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As Figuras 34 e 35 mostram, respectivamente, a condutividade na célula de
recuperacdo de CO, e a condutividade na célula de regeneracgdo alcalina em fungdo do o
tempo de processo da eletrodidlise. Em ambas as figuras é possivel verificar ndo haver
alteracdes significativas, sendo mantida a tendéncia de queda para a condutividade na
célula de recuperacdo de CO, e a tendéncia de aumento para a condutividade na célula
de regeneracdo alcalina. A diferenca entre os experimentos foi o tempo total de

processo, limitado pelo alcance do pH 12 na célula de regeneracdo alcalina.
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Figura 34 - Variacao da condutividade em funcéo do tempo na célula de recuperacdo de CO, para

diferentes voltagens. Nimero de pares de membranas: 5; Vazao solucao de bicarbonato de sddio:
3L/min; Vazéo agua: 2,6L/min.
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Figura 35 - Variacao da condutividade em funcdo do tempo na célula de regeneracdo alcalina para
diferentes voltagens. Nimero de pares de membranas: 5; Vazéo solucéo de bicarbonato de sédio:
3L/min; Vazao agua: 2,6L/min.

1.4.Influéncia da vazao de circulacéo das solugoes

Outro parametro variado foi a vazdo de circulacdo das solucBes do sistema de
eltrodialise. A velocidade de circulacdo das solucdes nos compartimentos afeta
diretamente a camada limite proxima a superficie das membranas e, consequentemente,
a resisténcia a transferéncia de massa.

A concentracdo da solucdo de alimentacdo da célula de regeneracdo alcalina foi
fixada em 0,1M de bicarbonato de sddio, por ser a mais vantajosa encontrada para a
transferéncia de cations. A concentragdo da solucdo de alimentagdo da célula de
recuperacdo de CO, foi fixada em 0,8M de bicarbonato de sédio com 0,2M de
hidroxido de sodio, o que corresponde a uma conversdo parcial do NaOH em NaHCO3;
durante a absor¢éo de CO..

As Figuras 36 e 37 mostram para diferentes velocidades de escoamento das
solugdes, respectivamente, a [OH] na corrente alimentada na célula de regeneracéo
alcalina e o pH da corrente alimentada na célula de recuperacdo de CO, em funcdo do o
tempo do processo. A concentracdo da solucdo de alimentagdo da célula de regeneracéo
alcalina foi fixada em 0,1M de bicarbonato de sdédio enquanto a concentracdo da
solucdo de alimentacdo da célula de recuperacdo de CO, foi fixada em 0,8M de

bicarbonato de sédio com 0,2M de hidréxido de sodio.
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A vazdo no tanque de alimentagcdo do compartimento de recuperacdo de CO; foi
avaliada em 3L/min e 3,4L/min, enquanto no tanque de alimentagdo do compartimento
de regeneracdo alcalina foi avaliada em 2,6L/min e 2,9L/min. Ambos os valores de
vazOes foram limitados pelas caracteristicas construtivas do sistema de eletrodialise.

Pode-se observar nas Figuras 36 e 37 que o aumento da velocidade de
escoamento no compartimento de regeneracdo alcalina aumenta cerca de 40% a taxa
méxima de geracéo de OH’, de 4,8x10™ mol/L.s para 6,6x10™° mol/L.s, enquanto que no
compartimento de recuperacdo de CO,, praticamente, ndo houve alteracdo. O resultado
encontrado de um pequeno aumento na geracdo de OH" e, consequentemente na geragdo
de NaOH, com o aumento da velocidade de escoamento é confirmado também por
NAGASAWA et al. (2012).
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Figura 36 - Variacao da [OH] em funcé@o do tempo na célula de regeneracéo alcalina para diferentes
vazOes. Numero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V.
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Figura 37 - Variacao do pH em funcdo do tempo na célula de recuperacdo deCO, para diferentes vazdes.
Numero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V.

As Figuras 38 e 39 mostram a variacdo nas condutividades nos compartimentos
de recuperacdo de CO, e de regeneracao alcalina em funcéo do tempo de processo. Em
ambas as figuras ndo s&o possiveis verificar alterag@es significativas com o aumento da
velocidade de escoamento das solucdes. Este resultado indica que a transferéncia de
ions através das membranas ndo foi significativamente alterada com a reducdo da

resisténcia a transferéncia de massa na fase liquida.
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Figura 38 - Variagéo da condutividade em funcéo do tempo na célula de recuperacéo de CO, para
diferentes vazbes. NUmero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V.
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Figura 39 - Variacdo da condutividade em funcédo do tempo na célula de regeneracéo alcalina para
diferentes vazes. Nimero de pares de membranas: 5; Voltagem: 15V.

1.5.Comparativo dos experimentos

Os experimentos realizados foram comparados em relacéo a suas taxas efetivas e
méaximas de geracdo de OH". Os calculos posteriores, na etapa de analise técnica e
econbmica, foram baseados na taxa efetiva de geracdo de OH". A taxa efetiva é
calculada considerando a variagédo total na concentracdo de OH™ durante o tempo de
cada experimento, sendo normalizada pela area de membrana. A taxa maxima de
geracdo de OH" € obtida apds um determinado intervalo de tempo que esta relacionado a
reducdo das resisténcias a transferéncia de massa, conforme discutido anteriormente.
Esta condicdo é mais favoravel para a transferéncia de massa neste compartimento,
aumentando a geracdo de OH™ e possibilitando a reducdo da demanda de area de
membrana. Nas Tabelas 12 e 13 sdo mostradas as taxas efetivas e maximas de geragado
de OH" em diferentes condicGes de operacao do processo de eletrodialise.

Para estimar a area necessaria para a regeneracdo de NaOH e reciclar ao
processo de absorcdo de CO, por contactores com membranas, pode-se utilizar a taxa
efetiva de geracdo de OH". Entretanto, caso a corrente de saida do compartimento de
regeneracdo alcalina seja parcialmente reciclada para sua entrada, pode-se operar o
processo proximo da taxa maxima de geracao de OH", o que reduz a demanda de area de
membrana necessaria para atingir a concentracdo de NaOH estabelecida para a absorc¢ao

de CO, nos contactores com membranas.
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Pode ser observado, em ambas as tabelas, a maior taxa de geracdo de OH™ é
obtida com a diferenca de potencial elétrico de 18V. Pode-se notar também que as taxas
maximas de geracdo aumentam levemente com o aumento da velocidade de escoamento
pelos compartimentos, conforme comprovado também nos estudos de NAGASAWA et
al. (2012). Mas quando s&o comparados as taxas efetivas, que sdo as taxas utilizadas nos
calculos seguintes, a velocidade de escoamento ndo promove alteragcfes significativas,
explicando assim a nédo realizacdo de experimento com maior valor de voltagem e

vazoes.

Tabela 12 - Taxas efetivas de geracdo de [OH] (mol/mzh) em diferentes condi¢Bes do processo de

eletrodialise.
Comparti[nento de Compartimento (?Ie Taxa efetiva de
recuperagao de CO, regeneracdo alcalina | DDP x
= . geracdo de [OH-
NaHCO5;/NaOH  Vazéo NaHCO; Vazéo V) 1, (mol/mz.h)
(L/min) (mol/L) (L/min) ’ '

10M/0M 3,0 0,1 2,6 15 0,47
0,9M/0,1M 3,0 0,1 2,6 15 1,24
0,8M/0,2M 3,0 0,1 2,6 15 1,22
0,8M/0,2M 3,0 0,3 2,6 15 0,57
0,8M/0,2M 3,0 0,5 2,6 15 0,38
0,8M/0,2M 3,0 0,1 2,6 18 1,72
0,8M/0,2M 3,4 0,1 2,9 15 1,23

Tabela 13 - Taxas maximas de geracao de [OH]™ (mol/m2h) em diferentes condicdes do processo de

eletrodialise.

Compartimento de Compartimento de -

. . i Taxa maxima de

recuperacgao de CO, regeneracdo alcalina | DDP ~
. . geracdo de [OH-],
NaHCO3/NaOH | Vazéo NaHCO; Vazéo V) (mol/mz.s)
(L/min) (mol/L) (L/min) '

10M/0M 3,0 0,1 2,6 15 1,98
0,9M/0,1M 3,0 0,1 2,6 15 6,50
0,8M/02M 3,0 01 2,6 15 5,40
0,8M/0,2M 3,0 0,3 2,6 15 7,61
0,8M/02M 3,0 0,5 2,6 15 6,13
0,8M/02M 3,0 0,1 2,6 18 9,74
0,8M/0,2M 3.4 0,1 2,9 15 7,43

Portanto, nas condicdes experimentais avaliadas, a operacdo mais adequada é
com diferenca de potencial elétrico de 18 V, vazdo no tanque de alimentacdo do
bicarbonato de sddio de 3L/min e 2,6L/min no tanque de alimentacdo de agua que ird
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concentrar o hidréxido de sddio, a concentragcdo da solugdo de alimentagdo da célula de
regeneracdo alcalina fixada em 0,1M de bicarbonato de sédio e a concentragdo da
solucéo de alimentacdo da célula de recuperacao de CO, fixada em 0,8M de bicarbonato
de sddio com 0,2M de hidroxido de sodio. Sendo esta condicdo utilizada para analise e

estimativa econdmica do processo acoplado.

No decorrer dos experimentos realizados foram anotadas as correntes e suas
flutuacbes com a voltagem fixada, representadas na Tabela 14. Posteriormente, pode-se
calcular a densidade de corrente alcancada em cada experimento para utilizar na
estimativa da area de membrana necessaria em relacdo a quantidade de bicarbonato de
sodio gerado no processo de purificacdo do biogas, possibilitando a integracdo dos
processos. Estas condi¢des também sédo utilizadas na estimativa do consumo de energia
para 0 processo e na analise financeira. Da mesma forma, pode-se comparar 0S
resultados obtidos com o estudo de NAGASAWA et al. (2012), na qual os autores
confirmaram que para uma maior densidade de corrente se obtinha uma maior
recuperacdo de CO, na saida da eletrodialise e, consequentemente, uma maior
transferéncia de ions Na* para o compartimento de regeneracdo alcalina. WEI et al.
(2012) também confirmam que com uma maior densidade de corrente ocorre uma maior
geracdo de NaOH, devido uma maior dissociacdo da agua. De acordo com estes autores

e a Tabela 14 é comprovado o resultado da condicdo experimental mais satisfatéria.

Tabela 14 — Comparativo de corrente maxima e densidade de corrente maxima entre 0s experimentos

realizados
Compartimento de Compartimento de
recu 5 5 Densidade
peracao de CO, regeneracgao Corrente
alcalina DDP | ima de
~ ~ corrente
NaHCO4/NaOH | Vazdo | NaHCO; Vazdo | (V) (A) o
(L/min) | (mol/L)  (L/min) maxima
(A/m2)
10M/0OM 3,0 0,1 2,6 15 1,96 306,25
09M/0,1M 3,0 0,1 2,6 15 2,77 432,81
08M/0,2M 3,0 0,1 2,6 15 2,87 448,43
0,8M/0,2M 3,0 0,3 2,6 15 3,04 475,00
08M/0,2M 3,0 0,5 2,6 15 3,29 514,06
0,8M/0,2M 30 0,1 2,6 18 3,84 600,00
0,8M/0,2M 3,4 0,1 2,9 15 2,88 450,00
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Capitulo 6

Processo Combinado para Purificacao de

Biogas

Para avaliar a combinacdo de contactores com membranas com a unidade
eletrodidlise para o tratamento do biogas e regeneracdo simultdnea do liquido
absorvente, foi desenvolvido um modelo matematico simplificado para cada processo,
que permitiu a estimativa da area e poténcia requerida para cada processo. Toda
modelagem foi implementada no Microsoft Excel. A anélise do processo foi baseada na
capacidade de tratamento industrial de 10 m*h de biogas contendo 50% de CO,
(KLAASSEN et al., 2005). Neste estudo ndo foi considerado o efeito de possiveis
contaminantes presentes no biogas. A Tabela 15 mostra todas as condi¢des de processo

consideradas para analise do processo combinado.

Tabela 15 — Especifica¢des das condi¢des para analise do processo combinado

Capacidade 10 m3/h (KLAASSEN et al., 2005)
CH4/CO; (vIv) 50%
Liquido Absorvente NaOH 0,5M
Taxa de geragéo de OH" 1,72 mol/m?h
Dimensao das membranas
eletrodidlise tmx0.5m
Espacador smm
Pureza CH,4 97%

1. Contactores com membranas

O estudo de contactores com membranas foi realizado na Dissertagdo de
Mestrado da aluna Graziela Salvan Cerveira (CERVEIRA, 2016) no Instituto Alberto
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Luiz Coimbra de P6s-Graduacdo e Pesquisa de Engenharia — COPPE, na UFRJ. Os
resultados obtidos experimentalmente e publicados nessa dissertacdo serviram de base
para o estudo e célculos do processo integrado proposto no presente trabalho que serdo
mostrados a seguir.
As condigdes de operacéo selecionadas do estudo de CERVEIRA (2016) foram:
e Temperatura constante de 25°C;
e Pressdo da corrente gasosa de 2 bar (pressédo absoluta);
e Pressdo da corrente liquida de 2,2 bar (pressao absoluta);
e Liquido absorvente NaOH 0,5M em solucéo;
e Vazdo da corrente liquida de 50L/h;
e Composicdo da mistura gasosa contendo 50% CH, e 50% CO»;
e Vazdo da corrente gasosa de 100cm3/min;
e Moddulo comercial Superphobic 2,5x8 fabricado pela Membrana-Charlotte;
e Membranas compostas de polietersulfona (PES) e cobertura de
politetrafluoretileno (PTFE).

A Tabela 16 mostra as especificacdes das fibras e mddulos.

Tabela 16 — Especificacdes das fibras e dos médulos selecionados experimentalmente pela Graziela
Salvan (CREVEIRA, 2016)

Membrana
composta
PES/PTFE
Comprimento Gtil do
17
modulo (cm)
Médulo Numero de fibras 50
Area de membrana (m?) 0,0126
Diametro hidraulico, 207
casco (cm)
. Diametro externo, pum 472
Fibras A .
Diametro interno, um 283

1.1.Coeficientes globais de transferéncia de massa

A modelagem considerou os resultados obtidos experimentalmente para o

transporte dos componentes através da membrana (CERVEIRA, 2016). O valor do
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coeficiente global de transferéncia de CO, com base na fase liquida foi aproximado por
uma média entre os coeficientes com relacdo a variacdo da composi¢do de alimentacéo,
considerando que os coeficientes de transferéncia de massa em cada fase eram
constantes. Para o gas CHj o valor do coeficiente global de transferéncia foi
considerado constante, utilizando-se um valor médio baseados em dados experimentais .
Os valores dos coeficientes globais de transferéncia de massa sdo encontrados na Tabela
17.

Tabela 17 — Coeficientes de transferéncia de massa global

Componente kg (mM/s)
CcO, 1,67 x 10™
CH, 1,07 x 10™

As equacdes utilizadas para a analise do processo de absor¢do de CO, nos
contactores com membranas foram descritas na secdo 2 do Capitulo 3. Estas equacdes
foram integradas pelo método de diferencas finitas utilizado o codigo computacional

Excel. Os resultados obtidos discutidos a seguir.

1.2.Pureza e recuperacao do metano

Pelas simulacGes realizadas pode-se avaliar a pureza e recupera¢do do metano
em relacdo a area de membrana necessaria para o tratamento de uma corrente de biogas
de 10m3h nas CNTP. A Figura 40 apresenta a pureza e recuperacdo do metano em
funcdo da area de membrana requerida para os contactores com membranas utilizando
NaOH 0,5M como liquido absorvente. Cabe mencionar que, segundo WEI et al.(2012),
uma variacdo na concentracdo de sal alimentada na eletrodialise ndo alterava a
regeneracdo do NaOH e o fluxo de CO,. Portanto, a diferenca da concentragdo de soda
na andlise dos contactores e da eletrodialise ndo sofre influéncia para o acoplamento dos

processos.
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Figura 40 — Pureza e recuperacdo de CH, em funcéo da area de membrana com NaOH como liquido
absorvente

Para uma pureza de metano de 97% a simulagdo indicou uma perda de metano
aproximadamente de 8,4% e a necessidade de area de membrana de 23,8m2. Comparado
com os estudos de GABELMAN&HWANG (1999) e alguns valores de area de
maodulos comercialmente disponiveis pode-se ressaltar que a demanda de area requerida
é baixa para os contactores. Isso torna o processo de regeneracdo do liquido absorvente
a principal fonte de custos do processo, conforme comprovado também nos estudos de
NAGASAWA et al. (2012). A simulacdo de outras condi¢cbes de operacdo para 0S
contactores poderia ser realizada, mas foge aos objetivos principais desta dissertacéo,
que visa a andlise técnico e econémica do processo acoplado com a eletrodialise para a

regeneracgdo simultanea do liquido absorvente.

2. Eletrodialise

Para o processo de eletrodialise a analise foi baseada nos resultados obtidos
experimentalmente no laboratorio de processos de separacdo com membranas e
polimeros na COPPE da UFRJ. A partir destes resultados foi possivel estabelecer
equacBes que descrevam o transporte de ions atraveés das membranas, conforme

apresentado na secdo 2 do Capitulo 3, e analisar a separacdo e concentragdo dos
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produtos esperados. Apos analises das taxas de geracdo de [OHT, na secdo 1.5 do
Capitulo 5, foi observado que a condi¢do de operacdo mais adequada é obtida com
diferenca de potencial elétrico de 18 V, vazdo no tanque de alimentacéo do bicarbonato
de sodio de 3L/min e 2,6L/min no tanque de alimentacdo de agua, concentracdo da
solucdo de alimentacdo da célula de regeneracdo alcalina de 0,1M de bicarbonato de
sodio e concentracdo da solucdo de alimentacdo da célula de recuperagdo de CO, de
0,8M de bicarbonato de sddio com 0,2M de hidroxido de sédio. Esta condigdo foi
utilizada para a estimava da area e da poténcia requeridas, bem como para a estimativa

econémica do processo acoplado.

A concentracdo de OH" é resultante da dissociacdo da dgua, 0 que requer um
fluxo de sodio através da membrana para manter a condicdo de eletroneutralidade. A
Figura 41 apresenta a densidade de corrente em relacdo a concentracdo de NaOH na
célula de regeneracdo alcalina. Pode-se verificar um aumento inicial réapido da
densidade de corrente e uma tendéncia a um valor assintético, mesmo com o aumento
da concentracdo de NaOH. Com os valores experimentais, ajustou-se uma funcao para
descrever o aumento da densidade de corrente em funcéo da concentracdo de NaOH, a

qual foi utilizada na analise do processo acoplado.
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Figura 41 — Densidade de Corrente em funcéo da concentracdo de hidroxido de sodio na célula de
regeneracéao alcalina
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3. Analise do processo integrado

Para a andlise do processo combinado foi considerada passagem Unica e direta
do liquido absorvente pelo contactores, assim como das correntes na eletrodialise. A
analise foi baseada na capacidade de tratamento de 10 m3/h de biogas em uma corrente
contendo 50% de CH,; e 50% de CO, em volume, sem presenca de contaminantes
(KLAASSEN et al., 2005). A dimensédo de da membrana em escala industrial (1 m x 0,5
m e espacador de 5 mm) e pressdo de operacao foram consideradas a partir de valores
encontrados na literatura. A area de membrana necessaria para oS contactores com
membranas foi apresentada na secdo 1.2 deste capitulo. Para a integragdo com 0s
contactores, a area de membrana necesséaria na eletrodialise foi calculada considerando
0 nimero de pares de membranas (M) contido em cada mddulo e na variacdo do numero
de mddulos em paralelo (N). Desta forma, a area de membrana requerida é o produto da
area de uma membrana (A) pelo nimero de pares em cada médulo e pelo nimero de

maodulos em paralelo.

Com base na melhor taxa de geracdo de [OH] no processo de eletrodialise foi
considerado uma corrente de saida dos contactores contendo 20% de hidréxido de
sodio. Também com os valores de perda e pureza requerida para 0 metano no processo
de contactores com membranas e pela estequiometria da reacéo, calculou-se a vazéo
molar de bicarbonato de sodio na saida dos contactores como de 397,2 mol/h. Da
mesma forma, pode-se calcular a vazdo necessaria do liquido absorvente como
992,9L/h. Pelos balancos, a vazdo de saida do biometano calculada, contendo 97% de
pureza, é de 4,72 m3/h,

Nestas condicOes, determinou-se a vazdo de saida dos contactores e
concentracdo tedrica de NaOH. Como mencionado, para a andlise da eletrodidlise,
utilizou-se a taxa efetiva de geragdo de [OH7] de 1,72 mol/m2h, que foi a condig¢do
experimental mais satisfatoria. Considerando a regeneracdo necessaria de NaOH e a
taxa de geracdo efetiva de [OH'] foi possivel calcular a area necessaria de membranas
na eletrodialise de 231,2 m2. Uma demanda de area requerida alta em comparagdo com
0 processo de contactores com membranas para o processo acoplado. A Figura 42
mostra o fluxograma do processo integrado, indicando as vazdes € areas de membrana

requeridas para cada processo.
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Vazdo: 4,72m¥%h Vazdo: 992,9 L/h
97% CH, NaOH
3% CO,

Area
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NaOH
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50% CO,

Taxa efetiva de geragdo de
[OH] =1,72 mol/m*h
87,5% recuperacgdo CO,
Vazdo: 992,9 L/h

397,2 mol/h NaHCO,

99,3 mol/h NaOH (20% néo reagido)
8,38% perda CH,

ELETRODIALISE

Figura 42 — Fluxograma do processo integrado contendo as respectivas vazdes, proporcdes e areas de
membranas requeridas para o tratamento de 10m3/h de biogéas
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Capitulo 7

Analise Econdmica

1. Custos dos processos

A andlise econémica inclui o calculo do custo total para a producdo por metro
cubico de biometano gerado baseado nas condi¢fes satisfatorias. Esse custo total foi
realizado a partir de estimativas dos custos de capital (CAPEX, Capital Expenditure),
que é o investimento inicial na aquisicdo de bens, para a construcdo da planta, com sua
devida capacidade necessaria e escolha do pais a ser instalada, e custos de operacdo e
manutencdo (OPEX, Operational Expenditure), podendo ser fixos ou varidveis
(YOUNOS, 2005; STRATHMANN, 2010).

1.1.Custo de capital (CAPEX)

O custo capital inclui todo custo necessario para a constru¢do como compra de
equipamentos, prédios, estruturas, necessidades de reforma e montagem, entre outros.
Para o caso dos contactores e eletrodialise esse custo inclui a compra de equipamentos
de processo (membranas, espacadores, eletrodos, instrumentacdo para monitoramento e
controle, unidades de pré e pds tratamento e unidades de limpeza), de equipamentos
auxiliares (tanques, bombas, tubulagdes, equipamentos elétricos e valvulas), bem como
de tratamentos adicionais necessarios (YOUNOS, 2005; MELNIKOV et al., 2016). De
acordo com Datta & Sen (2006), o custo de capital de um processo de separacdo por
contactores com membranas é reduzido quando comparado aos processos convencionais
de absorcéo.

Melnikov et al. (2016) definiu o custo de capital assumindo que o custo de uma
unidade € igual ao dobro do custo da area de membrana requerida, somando-se 0 custo
dos equipamentos auxiliares que pode ser assumido como metade do custo de
investimento total de uma unidade. Dessa forma, o custo de capital para ambos 0s
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processos, contactores com membranas e eletrodiélise, pode ser estimado por Melnikov
et al. (2016) pela Equagéo 41:

Cc = 3.4 Cremp (41)
onde C. € o custo de capital para a producdo em R$, A é a &rea de membrana requerida,
Cmemp € O Custo de membrana por area.

Da mesma forma, o custo de capital de ambos os processos foi calculado pela
soma do custo total com membranas e do custo total de periféricos, que pode ser
considerado como 70% do custo de capital. Demais gastos podem ser desconsiderados
em comparacéo a estes (YOUNOS, 2005).

1.2.Custo operacional (OPEX)

Os custos de operacdo e manutencdo podem ser divididos em custos fixos e
variaveis. Dessa forma, inclui-se como custo fixo o gasto com depreciagédo e seguro da
planta. J& os custos varidveis sdo 0s gastos com méao de obra, manutencdo, matéria
prima e energia. Os custos com méo de obra e manutengdo dependem diretamente do
tamanho da planta e sdo baseados em uma porcentagem dos custos de investimentos. O
custo total de energia é a soma da energia necessaria para bombear as solucdes nas
unidades, a energia elétrica necessaria para gerir 0s processos (a transferéncia de ions
através das membranas) e dos equipamentos periféricos inerentes ao processo, como o
controle do processo ou etapas de tratamentos adicionais. Porém, em escala industrial,
pode-se desconsiderar o gasto de energia para operar os dispositivos de processo de
controle (YOUNOS, 2005; STRATHMANN, 2010).

Em uma unidade de eletrodialise em escala industrial geralmente séo dispostos
mais de 200 pares de células entre os eletrodos, podendo também ser desconsiderado o
gasto de energia com as reagdes que ocorrem nos eletrodos (STRATHMANN, 2010).

Com isso, de acordo com Melnikov et al. (2016), E;,0 consumo total de energia
por metro ctibico de biometano gerado (kwWh/m?), para o processo de eletrodialise pode

ser dado pela Equacéo 42:
a4

onde Eg € a energia necessaria para o bombeamento das solu¢des em ambas célula, Ej, €

a energia consumida na desmineralizacdo e g € a vazdo de biometano gerado. Para o

86



processo dos contactores o consumo total de energia por metro cubico de biometano
gerado pode ser considerado apenas como a energia necessaria para 0 bombeamento,
por se tratar de um processo de baixo custo, na qual o principal investimento é com a
prépria membrana (HO & WILEY, 2004).

O consumo de energia necessario para a desmineralizacédo (Ep), na eletrodialise,
é dado pela multiplicacédo entre a diferenca de potencial dada ao sistema (U), a corrente
que passa através das células (I) e o tempo de operacdo (t) conforme Equacdo 43
(STRATHMANN, 2010).

E,=1U.t (43)

Para o calculo do consumo de energia necessario para a desmineralizacdo (Ep)
foi feita uma extrapolagdo dos valores de diferenga de potencial e corrente obtidos da
condicdo de operacdo mais satisfatoria. Considerando o tempo de operacdo do processo,
a dimensdo de membrana em escala industrial e a densidade de corrente maxima pode-
se calcular o consumo de energia. Tal extrapolacdo obedeceu ao valor minimo de
diferenca de potencial estimado, a partir da energia minima requerida para separar o sal,
conforme Equacdo 44 e Equacédo 45 (STRATHMANN, 1992).

[NaOH] )
[NaOH], ) (44)

onde, AG refere-se a energia livre de Gibbs, R é a constante universal dos gases, T € a

AG =R.T.ln<

temperatura absoluta e [NaOH] e [NaOH], correspondem as concentracdes final e

inicial do hidréxido de sodio.

AG = Z xl’ZiFAV (45)

onde, x; € o numero de mols de uma espécie i, z; é a valéncia quimica, F é a constante
de Faraday e AV é a queda de potencial minima necessaria. Da mesma forma, foi
calculada a corrente minima necessaria, considerando a vazéo do liquido absorvente e a
regeneracdo necessaria de NaOH analisadas na sec¢éo 3 do Capitulo 6.

A necessidade de reposi¢do anual das membranas é assumida por uma taxa de
20%, podendo ser representado por uma vida Gtil de membranas de 5 anos. O custo
anual com troca de membranas (Creposicao — R$/M?) € calculada leva em consideragéo o
custo total com membranas divido pela sua vida util das membranas, por m3 de
biometano gerado (MELNIKOV, 2016). Ho & Wiley (2004) analisaram e escreveram
sobre premissas economicas que referiam o custo de manutencao (Cp,anutencao) POr Uma

taxa de 4% do custo de capital (CAPEX), sendo calculado dessa forma. E uma
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depreciacdo linear de 7% ao ano, sendo representada por 14 anos de operacdo para
depreciagéo e considerada na Equacdo 46. A depreciacdo (Cyepreciacao — R$/M?), foi
calculada dividindo o custo de capital, excluindo-se o custo total com membranas, pelo
volume de biometano gerado e pelo periodo de depreciacdo em anos (n), sendo

representada pela Equacéo 46.
(CAPEX — A.Cpomp)

q.n (46)

Entdo, o OPEX, para ambos 0s processos, pode ser representado como a soma

Depreciagao =

do gasto com energia, do gasto resultante da depreciacdo, com manutencdo e com troca
de membranas, sendo representado pela Equacéo 47.

OPEX = ETCenergia + Cdepreciagﬁo + Cmanutem;éo + Creposigéo (47)

onde o OPEX ¢ dado por R$/m3, Cepergiq € 0 custo de energia (R$/kWh), Er a energia
total consumida (kKWh), Cyepreciacao € 0 CUSto com a depreciacdo, Cpgnutencao O CUStO
COM a Manutengao € Creposicao O CUStO cOM a troca de membranas.

Sendo assim, o custo total por metro cubico de biometano gerado (C;) €

compreendido pela soma entre 0 OPEX e a remuneracdo sobre 0 CAPEX (Rcarex). O

calculo do Rcapex é dado pela Equacéo 48 e o custo total (Cr) pela Equacdo 49.

CAPEX
Reapex = 1
0.3

2 1+ Tx)”} (48)

onde Rc4pex € expresso em R$/m3, Tx é a taxa bésica de juros anual (Taxa Selic), g a

vazdo de biometano gerado e n o periodo de deprecia¢do em anos.
CT = OPEX + RCAPEX (49)

onde Cy, OPEX e R;,pgx SA0 expressos em R$/ms3.

2. Custo total por metro cubico de biometano gerado

Conforme mencionado anteriormente, 0 CAPEX compreende o total de recursos
investidos na aquisicdo de bens, equipamentos, terreno e etc. Enquanto o OPEX
compreende todo gasto com energia, manutengdo, depreciacdo e mdo de obra. Dessa
forma, pode ser calculado o custo total por metro cubico de biometano gerado, para

ambos 0s processos, considerando um periodo de operagédo de projeto de 20 anos.
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Para a unidade de eletrodialise foi considerado a operacdo de 24hs por dia,
sendo 22hs de processo e 2hs para a limpeza das membranas, sendo considerado entdo
para a operacdo 22horas por dia. Quaisquer custos de reagentes para limpeza foram
desconsiderados em comparacdo aos demais custos. Por se tratar da regeneracdo
simultdnea por eletrodialise do liquido absorvente utilizado nos contactores, este
processo de contactores também seré considerado com 22hs de operagdo diaria. A taxa
basica de juros anual (Taxa Selic), segundo o Banco Central do Brasil em seu sitio
eletrbnico para a vigéncia de 2018, é de 7% ao ano.

Os precos das membranas, em ambos 0s processos, foram considerados das
melhores cota¢des encontradas no mercado. Sendo entéo o preco de membrana para 0s
contactores de U$66,70/m2, segundo cotacdo da empresa Liqui-Cel, e para a
eletrodialise de U$105,00/m?, segundo cotacdo da empresa IONTECH Continuous
Innovation, usando um cadmbio de 1U$ = R$3,30. As areas necessarias de membrana
foram calculadas, para o acoplamento dos processos, e apresentadas no Capitulo 6.

Dessa forma, o0 CAPEX, o custo total com membranas compreendido dentro do
CAPEX, 0 OPEX, Rcapex € 0 custo total sdo mostrados na Tabela 18. Pode-se observar
um alto custo para o processo de eletrodialise, sendo resultado de um maior preco de
membrana por area. Somando-se 0 custo total dos processos obtém-se um custo total do

processo combinado de R$2,77 por m? de gas gerado.
Tabela 18 — Valores de CAPEX, custo total com membranas, OPEX, Recapex e custo total dos processos

Contactores Eletrodialise Total

CAPEX (R$) 17.467,19  267.093,75 284.560,94
Custo total com membranas (R$) | 5.240,16 80.128,13  85.368,28
OPEX (R$/m3) 0,07 1,73 1,80
Rcarex (R$/m3) 0,06 0,91 0,97
Custo Total (R$/m3) 0,13 2,64 2,77

Devido a baixa demanda de area requerida e 0 baixo custo para os contactores, a
eletrodialise se torna a principal fonte de custos do processo, conforme mencionado
anteriormente e comprovado também por NAGASAWA et al. (2012), necessitando de
uma diminui¢do no seu valor. A Tabela 19 informa a tarifa limite do gas vigente em
2018 em (R$/m3), de acordo com a CEG, para alguns tipos de consumidores.

Comparando os valores de venda do gas com o valor de custo total do processo
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combinado analisado pode-se comprovar sua viabilidade econdmica para alguns

consumidores. O processo torna-se competitivo para uso residencial e comercial, sendo

0 custo do processo combinado de, aproximadamente, 54% e 61% do valor de venda,

respectivamente. Para o uso industrial ou como GNV necessita-se de uma melhora no

custo.

Tabela 19 — Estrutura tarifaria para alguns consumos de gas vigentes em 01/01/2018 (Adaptado de

Tipo de

Gas/Consumidor

CEG, 2018)

Consumo (m3/més) Tarifa Limite (R$/m3)

Residencial

Comercial e outros

GNV/GNV transporte
publico

Petroquimico

Industrial

0-7
8-23
24-83
Acima de 83
0-200
201-500
501-2000
2001-20.000
20.001-50.000
Acima de 50.000

Faixa Unica

Faixa Unica
0-200
Acima de 200

5,10
6,75
8,24
8,71
4,97
4,82
4,67
4,52
4,36
4,21

1,56

1,35
2,71
<2,61

A Figura 43 simula a variagdo do custo total para o tratamento do biogas

(R$/m3) em funcdo de uma variagdo no preco de membranas da eletrodidlise (U$/m2),

interferindo em um alto custo de capital para o processo da eletrodialise. Sendo assim, o

gréafico ilustra uma a variacdo no preco da membrana de eletrodialise de 90, 80, 70 e

60% do valor atual mencionado anteriormente e existente no mercado. Percebe-se que

para um preco de membranas 10% mais baixo, 90% do valor atual, obtém-se um custo

total do processo combinado abaixo da tarifa limite para a o uso industrial. Conforme

observado, para um pre¢go de membrana da eletrodialise similar ao preco de membrana
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para os contactores, 40% menor que o valor atual (60% do valor atual), consegue-se
reduzir o custo total do processo combinado para R$1,98.

Valor atual da

Tarifa Industrial membrana U$105

R$ 2.70 =

RS 2.50 90% do valor atual

R$2.30 80% do valor atual —e—Processo Combinado
T .
*
S 70% do valor atual
2 R$210
w
g
x 60% do valor atual
= R$190 ’
e
=]
g R$1.70

TarifaGNV
R$ 1.50
Tarifa Petroquimica
R$ 1.30
$60 $65 $70 $75 $80 $85 $90 $95 $100 $105 $110
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Capitulo 8

ConclusoOes e Sugestoes

1. Conclusodes

Na analise da etapa de purificacdo do biogds com contactores com membranas
utilizando hidréxido de sddio como liquido absorvente obteve-se uma baixa demanda de
area requerida, sendo de 23,8 m? segundo comparacdo com membranas
comercialmente utilizadas de acordo com GABELMAN&HWANG (1999). Além disso,
um baixo CAPEX, OPEX e custo total para este processo em comparagdo com 0s custos
do processo combinado. Estes resultados demonstraram que o0 processo de regeneragdo
do liquido absorvente é a principal fonte de custos do processo combinado.

Segundo os experimentos da eletrodialise uma menor absorcdo de CO, na etapa
de purificacdo do biogas promove uma maior recuperacdo de CO, no processo de
eletrodidlise, comprovado também por NAGASAWA et al. (2012). Ja um aumento na
concentracdo de bicarbonato de sodio na alimentacdo da célula de regeneracédo alcalina
resulta em uma menor producdo de NaOH, devido a reducdo da forca motriz na
transferéncia dos ions sodios. Esse resultado também é comprovado por NAGASAWA
et al. (2012), sendo essa reducdo da producdo de NaOH e, consequentemente, na
transferéncia de ions sodio explicado pela diferenca de concentracdo destes ions sodio
entre os compartimentos, que uma menor diferenca gera a reducdo da forga motriz.

Sendo assim, para andlise da eletrodialise, pode-se comparar 0s experimentos
realizados em relacdo as suas taxas efetivas de geracdo de OH". Uma maior taxa efetiva
de geracdo de OH" pode ser obtida com uma maior diferenca de potencial elétrico, uma
menor taxa de absor¢cdo do CO, nos contactores e uma menor concentragcdo de
bicarbonato de sédio na alimentacdo da célula de regeneragdo alcalina. Este
experimento obteve um maior valor de densidade de corrente, apresentando assim a
mesma tendéncia encontrada nos estudos de WEI et al. (2012) e NAGASAWA et al.

(2012), na qual os autores expunham que uma maior densidade de corrente promovia
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uma maior recuperacdo de CO, na eletrodidlise e uma maior dissociagdo da agua,
gerando assim uma maior concentragdo de NaOH.

Integrando os dois processos, para o tratamento de 10 m*/h de biogéas contendo
50% em volume de CH,4, pode-se calcular a demanda de area de membrana para o
processo de eletrodialise como 231,2m2. Caso a corrente de saida do compartimento de
regeneracdo alcalina seja parcialmente reciclada para sua entrada pode-se operar
proximo da taxa maxima de geracdo de OH", reduzindo a demanda de area de
membrana necessaria para atingir a concentracdo de NaOH estabelecida para a absor¢éo
de CO, nos contactores com membranas. Apdés a analise do processo combinado
observou-se a viabilidade técnica do presente trabalho.

A analise econdmica do processo comprovou a hipdtese da etapa de regeneracao
do liquido absorvente como a principal fonte de custos do processo, fornme mencionado
e comprovado também por NAGASAWA et al. (2012). Dessa forma, obteve-se um
curto total do processo combinado por metro ctbico de biometano gerado de R$2,77,
um valor com viabilidade para uso residencial e comercial, segundo comparagdo com as
estruturas tarifarias disponiveis pela CEG vigentes em 2018. Ainda comparando com
outros possiveis uso, 0 processo necessita de uma melhora no custo para se tornar
competitivo para a uso industrial ou como GNV. Vale ressaltar que o alto custo do
processo se deve, primordialmente, ao alto preco de membrana e o alto consumo de
energia na eletrodialise. Sendo assim, com uma reducdo de 20% no pre¢o de membrana
foi comprovado uma reducdo do custo total de forma a tornar viavel o processo para o

uso industrial.

2. Sugestdes

A realizagdo de experimentos e a andlise do processo combinado em outras
proporcdes de CH4/CO; para o biogas de entrada na unidade de tratamento, calculando
0s novos coeficientes de transferéncia de massa e simulando a nova perda e area de
membranas com relagéo a pureza alcangada.

Procura de membranas que suportem a faixa de pH até 14 para realizacdo de
experimentos e comparacdo da densidade de corrente e possivel reducdo de area o

consumo de energia.
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Anélise de experimentos com maior variagdo na vazdo de circulacdo das
solugdes para comparacgéo de alteracOes mais significativas na geracéo de OH".

Simulacdo e modelagem do processo com reciclo parcial na eletrodidlise com
objetivo de alcancar a taxa maxima de geracdo de OH" e, consequentemente, a area de
membrana requerida na eletrodialise e os custos do processo.

O estudo e a sintese de membranas para eletrodilise poderiam promover uma
economia no processo, reduzindo o CAPEX e, consequentemente o custo total do

processo, tornando-o mais competitivo para o mercado.
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