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RESUMO

Devido ao aumento da demanda energética, novas tecnologias sustentaveis para o suprimento
de energia estdo em desenvolvimento com a finalidade de, além de atender a demanda, reduzir
os impactos ambientais, uma vez que boa parte da energia utilizada pelo ser humano ¢ através
da queima de combustiveis fosseis gerando gases de efeito estufa. Este cenario ¢ preocupante
no que tange a polui¢do do ar e mudangas climaticas. No presente trabalho foram desenvolvidos
modelos matematicos para investigar o comportamento de cinética, equilibrio e a influéncia das
variaveis operacionais sobre a performance da adsor¢do de HoS em colunas de leito fixo, bem
como a modelagem e simulagdo destes no ajuste a dados experimentais em escala laboratorial
e, analise da influéncia dos parametros operacionais, visando o estabelecimento de condigdes
otimas de operacdo para subsidiar o dimensionamento e¢ o scale-up de unidades de
dessulfurizacao do biogés. Desse modo, os dados experimentais em escala laboratorial para a
obtencdo dos dados de equilibrio e cinéticos a partir da isoterma de Langmuir (gmax (45°C) =
23,903 mg g'; gmax(25°C) = 146,5mg gl e b= 12,372 L mg™"), foram obtidos em um médulo
de coluna de adsor¢do em leito fixo presente no Labmater-UFPR, vinculado ao projeto
ANEEL/COPEL PD RD&I UFPR 80-2018. Em seguida, para a descricdo da taxa de
transferéncia de massa, foram considerados trés modelos que assumem diferentes mecanismos
como etapa controladora de transferéncia de massa, sendo dois modelos difusionais:
Resisténcia a transferéncia de massa externa — Difusdo no filme; Resisténcia a transferéncia de
massa interna — Difusdo intraparticula utilizando a abordagem LDF; e um modelo reacional:
Adsor¢do nos sitios do adsorvente. A partir disso, realizou-se a avaliacdo dos seguintes
parametros operacionais: Concentracdo de alimentacao de H2S no leito (Co) em 50 ppmmor, 500
PPMmol € 1000 ppmumol; vazdo volumétrica de alimentagdo (Q) em 300 mL min™', 1050 mL min-
!¢ 1800 mL min™'; Temperatura (T) em 25 °C, 35 °C e 45 °C). A partir dos resultados obtidos
identificou-se que o modelo LDF foi o que melhor descreveu fenomenologicamente o processo
de adsorcao em leito fixo. Desta forma, realizaram-se diferentes simulagdes com os dados reais
de operacdo da coluna de adsor¢ao presente Minicentral Termelétrica a Biogas de Entre Rios
do Oeste, variando os seguintes parametros: Co (191 ppmmol, 769,1 ppmmol € 1773 ppmmor); O
(187,50 L min!, 656, 25 L min™! e 1125 L min™!); Altura do leito (H5) (82 cm e 164 cm). Além
disso, em escala real, identificou-se as variagdes bruscas de concentragao de H»S e vazao de
alimenta¢do como variaveis criticas, pois apesar de serem variaveis ndo facilmente controlaveis
e intrinsecas ao processo, estas (especialmente em algumas configuragdes nao ideais de
operacdo do leito) causam um efeito de “golpe de concentragdo” prejudicando a eficiéncia do
leito. Neste sentido, visando evitar o subaproveitamento do leito e contornar tais problemas, a
partir das simulac¢des encontrou-se os melhores pardmetros de operacao para o leito (Cp = 769
PPMmol, O = 656,25 L min™! e Hg = 164 cm), porém devido ao aumento na perda de carga no
leito causado pelo aumento do mesmo, sugere-se ainda a operagdo em paralelo utilizando dois
leitos com os mesmos parametros Otimos, entretanto, considerando metade da vazao
(O = 328,13 L min'"). De modo geral, por meio da elaboracdo deste trabalho, a modelagem
matematica fenomenologica se configurou como uma ferramenta poderosa na andlise e
otimizagdo de processos, em que por meio de simulagdes de diferentes condi¢des ou
configuragdes operacionais permitiu a otimizagdo destas, a identificacio de possiveis
problemas operacionais (por meio de experimentacdo reduzida), e o aumento de escala do
processo, o qual foi confrontado e validado a partir de dados reais de operagao.

Palavras-Chave: Dessulfurizagao de biogas; Modelagem e Simulac¢ao de Processos; Scale-up.



ABSTRACT

Due to the increase in energy demand, new sustainable technologies for energy supply are being
developed not only to supply this demand, but to reduce environmental impacts, since much of
the energy used by human being is through the fossil fuels burning, which leds to greenhouse
gases emission. This adverse scenario provides concerns about air pollution and climate change.
In this context, the present work consisted in the mathematical modeling development to
investigate the behavior of kinetics, equilibrium, and the influence of operational variables on
the performance of the adsorption of H>S in fixed bed columns, as well as to model and simulate
its dynamic behavior adjusted to experimental lab-scale data coupled with analysis of the
influence of operational parameters, aiming to establish optimal operating conditions to support
the dimensioning and scale-up of biogas desulfurization units. Therefore, lab-scale
experimental data aimind to obtain equilibrium and kinetic data from the Langmuir isotherm
(@max (45°C)=23.903 mg g'!; gmar (25°C) =146.5mg gl and b= 12.372 L mg™!), were obtained
in a fixed bed adsorption column equipment present at Labmater-UFPR, linked to the
ANEEL/COPEL PD RD&I UFPR 80-2018 project. Afterwards, for the description of the mass
transfer rate, three models were considered assuming different mechanisms as the controlling
step of mass transfer, namely, two diffusional models: Resistance to external mass transfer —
Diffusion in the film; Resistance to internal mass transfer — Intraparticle diffusion using the
LDF approach; and a reaction model: Adsorption at the adsorbent sites. From this, the following
operational parameters were evaluated: Feed concentration of H»S in the bed (Cy) in 50 ppmmol,
500 ppmmol and 1000 ppmumol; volumetric feed rate (Q) in 300 mL min™!, 1050 mL min™! and
1800 mL min!; Temperature (7) at 25 °C, 35 °C and 45 °C). From the obtained models’ fitting
performance results, it was identified that the LDF model was the one that best described
phenomenologically the fixed bed adsorption process. In this way, different simulations were
carried out with the actual operating data of the adsorption column present in the Entre Rios do
Oeste Biogas Mini Power Plant, varying the following parameters: Cp (191 ppmmol,
769.1 ppmmol and 1773 ppmmel); O (187.50 L min,656, 25 L min™!' and 1125 L min'); Bed
height (Hg) (82 cm and 164 cm). In addition, on large scale (real scale), sudden variations in
H>S concentration and feed flowrate were identified as critical variables, because despite being
variables that are not easily controllable and intrinsic to the process, these (especially in some
non-ideal bed operation configurations) caused a “concentration peak” effect, impairing the
bed’s efficiency. In this sense, in order to avoid underutilization of the bed and to overcome
such problems, the best operating parameters for the bed were found from the simulations
(Co =769 ppmmol, O = 656.25 L min! and Hz = 164 cm), but due to the increase in the pressure
drop (head loss) in the bed caused by the increase in the bed length, it is also suggested to
operate in parallel by using two beds with the same optimal parameters, however, considering
half the flowrate (Q = 328.13 L min™'). In general, through the development of this work, the
phenomenological mathematical modeling stood out as a powerful tool in the analysis and
optimization of processes, in which, through simulations of different operating conditions or
configurations, it allowed the optimization of these, the identification of possible operational
problems (through reduced experimentation), and the scale-up of the process, which was
confronted and validated based on real operating data.

Keywords: Biogas desulphurization; Process Modeling and Simulation; Scale-up.
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1 INTRODUCAO

Devido ao aumento da demanda energética, novas tecnologias para o suprimento de
energia estdo em desenvolvimento com a finalidade de, além de atender a demanda, reduzir os
impactos ambientais, uma vez que boa parte da energia utilizada pelo ser humano ¢ através da
queima de combustiveis fosseis gerando gases de efeito estufa (GEE). Este cenario ¢
preocupante no que tange a polui¢do do ar e mudangas climaticas. Além disso, sabendo-se que
combustiveis fosseis sdo fontes finitas de energia, ha a necessidade de buscar fontes de energia
que sejam adequadas e compativeis com o desenvolvimento sustentavel. Dentre as alternativas,
o biogas ¢ um potencial fornecedor energético por vias renovaveis (PERSSON; WELLINGER,
2006; WEILAND, 2010).

De maneira geral, o biogas ¢ formado a partir da fermentacdo anaerdbia de residuos
organicos. Dessa forma, os principais locais de formagdo deste sdo os aterros sanitarios e
industriais, estacdes de tratamento de esgoto e os digestores de residuos animais e vegetais. Em
sua maioria, o biogés ¢ composto principalmente por metano (CHas) e didxido de carbono (CO»).
Entretanto, existe a presen¢a de contaminantes que podem ocorrer na ordem de partes por
milhdo (ppm), a exemplo do: vapor d’agua; nitrogénio (N>); sulfeto de hidrogénio (H»S) e tragos
organicos (PROBIOGAS, 2010).

O biogas ¢ uma das fontes renovaveis de energia mais versateis por poder ser utilizado
tanto na geragdo de energia elétrica como na geragdo de calor, combustivel veicular, fonte de
hidrogénio para células a combustivel, ou at¢é mesmo ser inserido na rede de gas natural.
Contudo, como mencionado anteriormente, ha a presenga de contaminantes que precisam ser
removidos e a concentracdo minima permitida para estes compostos depende do destino que
sera dado para o biogas (WEILAND, 2010).

Para tornar possivel a utilizagdo do gas, € necessaria a purificagdo e remogao destes
contaminantes ao longo do processo produtivo. Além disso, mesmo em baixas concentracdes,
estes compostos podem ser prejudiciais ndo so6 a vida util dos equipamentos, devido a problemas
associados a corrosdo, mas também, principalmente, aos efeitos nocivos ao meio ambiente e a
saude humana. Dentre os contaminantes, o mais importante, ¢ também utilizado como
parametro de qualidade do biogas, ¢ o H>S e sua remocgao € necessaria para qualquer um dos
destinos do biogas. Neste contexto, o presente trabalho teve como objetivo desenvolver a
modelagem matemadtica, a simulacdo e a analise da influéncia dos paradmetros operacionais do
processo de adsor¢do para remocao de sulfeto de hidrogénio (H2S) do biogds em carvoes

ativados de babagu em baixas pressoes e temperaturas, visando a descricdo fenomenologica da



cinética de transferéncia de massa e equilibrio de fases da adsor¢ao em colunas de leito fixo.
Dessa forma, permitindo a compreensao dos fenomenos envolvidos no processo, bem como o
levantamento de pardmetros que auxiliem no dimensionamento e otimiza¢do de unidades de

dessulfurizacao de biogas.

1.1 JUSTIFICATIVA

A demanda por energias renovaveis vem aumentando ao longo dos anos, com o objetivo
de diminuir a emissado de gases agravantes do efeito estufa derivados da queima de combustiveis
fosseis, dentre elas ha o biogas. Por ser formado a partir da fermentacdo anaerdbica de matéria
organica residual, o biogas ¢ apresentado como uma alternativa em potencial pelo viés
econdmico e ambiental, podendo trazer beneficios aos setores de saneamento, energético e
econdmico.

Além disso, o potencial do Brasil para a produc¢do de biogés ¢ bem significativo devido
a grande geragdo de residuos agropecuarios, além dos residuos urbanos (BERNAL et al., 2017;
FERREIRA et al., 2018; FREITAS et al., 2019; MAMBELI BARROS; TIAGO FILHO; DA
SILVA, 2014). Dessa forma, verifica-se que, apesar do alto potencial de aplicagdo energética
do biogés no pais, sdo poucas as pesquisas e projetos de aproveitamento voltadas a esta area.
Sendo que, as principais dificuldades para a viabilizagdo destes projetos sdo: econdmica,
associados a fatores logisticos; problemas técnico-operacionais dos sistemas de conversao e
purificagdo. Portanto, isso mostra novos espagos e oportunidades de pesquisa para tornar pratica
e viavel esta operagdo (DJEMA MARIA, 2015).

Para que o aproveitamento do biogds com finalidades energéticas seja possivel €
imprescindivel que haja a remogao de sulfeto de hidrogénio (H2S), visando evitar a corrosdo de
equipamentos presentes na planta de producdo, linhas de transporte e geracdo de energia,
fazendo com que menos recursos sejam destinados a manutengdo e operagdo. Além disso, a
dessulfurizacdo € importante por questdes ambientais, minimizando os teores de gases
poluentes apds a combustao. Para isso, o projeto propde-se a utilizar a técnica de adsor¢cao em
leito fixo com o carvao ativado microporoso derivado do babagu, comercial, como material
adsorvente, uma vez que a adsor¢do ¢ uma das técnicas mais eficazes para alcangar elevados
graus de remocao de H»>S, além de ser possivel a busca de materiais alternativos como meio

adsorvente, reduzindo os custos do processo.



1.2 OBJETIVOS
1.2.1 Objetivo geral

O presente trabalho teve como objetivo desenvolver a modelagem matematica, a
simulacdo e a analise da influéncia dos parametros operacionais do processo de adsor¢ao para
remog¢ao de sulfeto de hidrogénio (H2S) do biogéds em carvoes ativados de babagu em baixas
pressdes e temperaturas, visando a descri¢do fenomenoldgica da cinética de transferéncia de
massa e equilibrio de fases da adsor¢ao em colunas de leito fixo. Dessa forma, permitindo a
compreensdo dos fendmenos envolvidos no processo, bem como o levantamento de parametros

que auxiliem no dimensionamento e otimizagdo de unidades de dessulfurizacdo de biogas.

1.2.2 Objetivos especificos

e Avaliar o desempenho do carvao ativado granular microporoso derivado do babacu
comercial na remogao de HoS;

e Elaborar modelos matematicos que descrevam o equilibrio e a cinética do processo de
adsor¢do (investigagdo dos mecanismos e etapas controladoras de transferéncia de
massa);

e Avaliar o efeito de varidveis operacionais (concentragdo de H»S, vazao de alimentacao,
temperatura) sobre a capacidade de adsor¢do e eficiéncia do leito;

e Levantar parametros de transferéncia de massa e equilibrio a partir de dados
experimentais em escala laboratorial para simular condi¢des em escala real;

e Simular o comportamento do leito por meio da andlise de influéncia dos parametros
operacionais para a otimizagdo das condigdes operacionais, visando o design e scale-up
de sistemas de adsor¢do em leito fixo para remog¢do do H»S;

e Identificar problemas e propor modificagdes de processo para operar de forma

otimizada em escala real.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 ENERGIAS RENOVAVEIS

Segundo a IEA (Internacional Energy Agency), define-se energias renovaveis como
toda e qualquer energia derivada de fontes naturais que estdo constantemente sendo fornecidas
ou reabastecidas, como ¢ o caso da energia solar, geotérmica, hidrelétrica, energia advinda da
movimenta¢cdo de ondas ocednicas e de biomassa que podem dar origem a biocombustiveis
(VAKULCHUK; OVERLAND; SCHOLTEN, 2020).

Isto posto, novas formas de geracao de energia estao sendo cada vez mais pesquisadas
com a finalidade de diminuir as emissdes de gases de efeito estufa (GEEs), provenientes da
queima de combustiveis fosseis, que contribuem com fatores de desequilibrio ambiental. Para
que seja possivel a mitigagdo deste problema, que deve causar um aumento de 1,5 °C na
temperatura global, segundo o Acordo de Paris em 2015, deve haver a substitui¢do de pelo
menos 80 % da geracdo de energia a partir de combustiveis fosseis por energias de zero emissao
de gases poluentes até 2030 e 100 % até 2050 (FREITAS et al., 2019; ULLAH KHAN et al.,
2017; VAKULCHUK; OVERLAND; SCHOLTEN, 2020). Sendo o Brasil um dos paises que
assinaram o Acordo de Paris, o governo brasileiro instituiu a Politica Nacional de
Biocombustiveis, denominada RenovaBIO, que tem como objetivos: fornecer uma contribui¢ao
para o cumprimento dos compromissos determinados pelo Brasil ao que tange o Acordo de
Paris; promover a expansao dos biocombustiveis na matriz energética brasileira; assegurar uma
base solida para o mercado de biocombustiveis, possibilitando a comercializagdo e a ampliagao
nos usos destas fontes energéticas, gerando ganhos de eficiéncia energética e de reducio de
emissoes de GEEs. Dessa forma, o principal foco do RenovaBIO ¢ o estabelecimento de metas
nacionais e anuais de descarbonizag¢do para o setor energético, com o intuito de incentivar o
aumento da produgdo, bem como a participagdo, de biocombustiveis na matriz energética do
pais. Isto posto, as metas nacionais de emissdo de GEEs propostas para o setor energético foram
definidas para o periodo de 2019 e 2029 através da resolugdo CNPE n° 15, de 24 de junho de
2019.

Diante disso, uma das fontes com elevado potencial de geracao de energia renovavel e
sustentavel € o biogds. Estima-se que o emprego do biogds aumentou nos ultimos anos, com
uma projecao de 14,5 GW em 2012 a 29,5 GW até 2022. O biogas, quando purificado e
enriquecido, tem a capacidade de fornecer energia para inimeras finalidades, como por

exemplo: geracdo de energia elétrica ou térmica para o abastecimento de estabelecimentos



comerciais, domésticos ¢ industriais, bem como, sua utilizagdo na forma de combustivel
veicular (ULLAH KHAN et al., 2017).

Segundo Khan et al. (2007), a produgdo foi equivalente a 6 milhdes de toneladas
equivalentes de petroleo (Mtep ') com uma projecdo de aumento para 23 Mtep para o ano de
2020. Além disso, os paises da Unido Europeia estabeleceram uma meta de suprir 20% da
demanda energética a partir de energias renovaveis, dentre elas o biogas, bem como, a
participagdo mundial na utilizagdo do biogds comprimido como combustivel veicular,
aumentando de 2% em 2017 para até 27% em 2050 (ULLAH KHAN et al., 2017).

Durante o periodo de 1970 a 2010 a tecnologia de produgao de biogas ainda nao recebia
a adequada atencdo. Entretanto, a partir de 2010 esta fonte energética passou a ser mais utilizada
e difundida nacionalmente, deixando de ser um passivo. Assim como a IEA a Agéncia Nacional
de Energia Elétrica (ANEEL) também classifica o biogas como uma fonte energética renovavel
gerada a partir de residuos florestais, agroindustriais, urbanos e animais. Dessa forma, ao
perceber o enorme potencial da aplicabilidade do biogés no Brasil, o Centro Internacional de
Energias Renovaveis (CIBiogas) em parceria com o Centro Internacional de Hidroinformatica
(CIH) e com apoio ao Projeto Brasil-Alemanha para a promog¢ao do uso do biogas no Brasil
(Probiogas), desenvolveu uma plataforma, publica e online, nomeada de Biogas Map. Esta
inciativa tem como objetivo mostrar a viabilidade das usinas de biogds no Brasil, além
disseminar informacdes sobre o potencial de producdo existente no pais, tecnologias ja
existentes e as que estdo por vir através de novas pesquisas € programas de financiamento
(FREITAS et al., 2019).

No estudo de Ferreira et al. (2018), cujo objetivo foi avaliar a viabilidade da biomassa
oriunda do mercado brasileiro para a produ¢do de biogas, menciona-se que em 2015 havia 127
usinas de biogas no pais que utilizavam como substrato os residuos agricolas e industriais, lodo
de esgoto e bioresiduos, produzindo aproximadamente 1,6 milhdes de Nm?® dia!, o que
representava uma geracdo energética de 3.835 GWh. Além disso, houve um aumento da
capacidade instalada de geracdo elétrica abastecida por biogas, de 196 MW em 2015 para 450
MW em 2016, o que mostra a viabilidade técnica na produgdo brasileira (FERREIRA et al.,
2018; FREITAS et al., 2019).

Contudo, de acordo com um estudo realizado por Barros et al (2014), ao se tratar da
utilizacao de residuos urbanos, apesar de seu potencial e viabilizagdo nas plantas de produgdo

de biogés, € necessario que, para a viabiliza¢do destas usinas, a populagdo local, ou préxima,

! Tonelada equivalente de petroleo (tep): unidade de energia definida como o calor liberado na combustdo de
uma tonelada de petroleo cru (1 tep = 42 GJ).



nao deveria ser inferior a 200.000 habitantes. Fazendo com que, em municipios menores, a
viabilizagdo de projetos esteja relacionada com a disponibilizacdo de recursos extras
(MAMBELI BARROS; TIAGO FILHO; DA SILVA, 2014). Ja nos segmentos industriais,
Bernal et al. (2017), apresenta uma anéalise da utilizagdo da vinhaga da cana-de-agticar, um
residuo comum na industria sucroalcooleira, para a produ¢do de biogas, mostrando que
6.000 ha — se considerar o processamento da cana-de-agucar de maneira autbnoma — ou
14.580 ha — se considerar o processamento em plantas conjuntas — ¢ necessario para este projeto
ser economicamente viavel (BERNAL et al., 2017). Considerando outro substrato muito
presente devido a economia agropecuaria, a viabilidade de residuos animais foi discutida
através de trabalhos como os de Rockenbach et al. (2016) e Pasqual et al. (2018), onde o
primeiro atesta que a geracao elétrica a partir do biogas em larga escala passa a ser viavel em
operagdes didrias dos geradores por pelo menos 10 horas com um retorno do investimento em
um periodo de 80 meses (ROCKENBACH; SOUZA; OLIVEIRA, 2016). J4 o segundo mostra
a viabilidade de produ¢des em pequenas escalas e geracdo de energia com base na demanda
energética de produtores de leite (PASQUAL et al., 2018). Entretanto, para todos os casos €
necessario levar em consideragdo alguns fatores que impactam diretamente na viabilidade
econdmica de projetos nesta area, com por exemplo: os equipamentos a serem utilizados; o
investimento inicial e tempo de retorno; o potencial produtivo da planta; a composi¢ao quimica
e qualidade dos substratos utilizados para a producao do biogas e o preco da energia elétrica
para cada area de distribuicao. Estes fatores, juntamente com outros fatores independente de
cada regido, desempenha um papel crucial para a implementacdo de plantas de producdo de
biogas (FREITAS et al., 2019).

Portanto, a redug¢do nos impactos ambientais negativos, a partir da utilizagdo do biogas
como fonte energética sustentdvel, motiva o crescimento deste setor no Brasil, seja
apresentando solugdes ambientais ou até mesmo na forma em que a energia ¢ produzida e
fornecida. Bem como, incentiva o desenvolvimento de novas tecnologias que ajudem ainda
mais na diminuic¢ao dos custos de implementacao e produgao, possibilitando o fornecimento de

energia, mais barata e sustentavel, em locais onde isso ainda ndo era possivel.

2.2 DEFINICAO E CARACTERIZACAO DO BIOGAS

A matéria organica, ao passar pelo processo de decomposicdo em meio aerdbico, da
origem a uma mistura gasosa denominada biogas. Desta forma, o processo de formagao natural

por via anaerdbia do biogés ¢ facilmente observado em locais como fundo de lagos, pantanos,



esterqueiras ¢ at¢ mesmo no ramen de animais ruminantes. Além do mais, a formagao deste
bioproduto também pode ocorrer em aterros sanitarios e industriais, granjas, digestores rurais €
em estacdes de tratamento de esgoto a partir de residuos provenientes da atividade humana
(PROBIOGAS, 2010).

De forma geral, a composi¢do basica do biogas se caracteriza principalmente por:
metano (CH4 =40% - 75%); dioxido de carbono (CO2=15% - 60%); vapor d’agua (5% — 10%);
sulfeto de hidrogénio (H2S = 0,005% - 2%) e amoénia (NH3 < 1%). Entretanto, dependendo do
substrato utilizado, ha a possibilidade de outros compostos estarem presentes na mistura gasosa,
como por exemplo: oxigénio (O2 até 1%); mondxido de carbono (CO < 0,6%); nitrogénio (N2
até 2%); siloxanos (até 0,02%) e compostos organicos volateis (< 0,6%) (RYCKEBOSCH;
DROUILLON; VERVAEREN, 2011).

A partir disso, um dos fatores que tem incentivado diversas pesquisas na area de
producdo e purificacdo de biogdas ¢ a sua capacidade energética que pode ser obtida de forma
sustentavel. Dessa forma, o seu poder energético €, principalmente, definido pela concentragao
de CH4, podendo variar de acordo com a composi¢do do substrato inicial a partir do qual este ¢
produzido, sendo que apenas 10% deste composto, presente no gas seco, corresponde a
1 kWh m (PERSSON; WELLINGER, 2006). Além disso, quando alcangado elevados graus
de pureza, se exposto nas condi¢cdes normais de temperatura e pressdo, o CH4 apresenta
capacidade calorifica de de 34.000 k] m> de capacidade calorifica. Isto posto, como
mencionado anteriormente, o biogas pode ter em sua composi¢dao de 15% a 60% de CH4 em
sua composi¢io, podendo alcangar valores de 17.150 kJ m™ a 24.010 kJ m™ para a capacidade
calorifica. Mais informagdes a respeito do biogas podem ser vistas na Tabela 1 (DEUBLEIN;
STEINHAUSER, 2008).

Portanto, como ja especificado, a concentragdo de metano no biogas depende do
substrato e das condi¢des em que ele foi formado, o que nos leva a concluir que o biogas de
aterros sanitarios apresenta, de forma geral, menores concentracdes de metano do que os de
biodigestores. Além disso, o gas de aterro possui maiores indices de gases tracos caracterizados
como impurezas, como por exemplo compostos halogenados e siloxanos oriundos de produtos
como detergentes e cosméticos. Em relagdo a concentragdo de nitrogénio, devido ao ar que
penetra no solo, sua concentracdo também ¢ mais elevada ao comparar com o biogas de
biodigestores, porém, em relacdo a presenca de sulfatos, os aterros sanitarios possuem menores

niveis (PETERSSON; WELLINGER, 2009).



Tabela 1: Propriedades tipicas do biogas.

Propriedade Valor
Limite de inflamabilidade 6% - 12% de biogés em ar
Temperatura de ignigdo 650 °C - 750 °C
Pressao critica 75 bar — 89 bar
Temperatura critica -82,5°C
Densidade normal 1,2 kg m?
Massa molar 16,043 kg kmol™!

Fonte: (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008)

2.3 PROCESSO DE BIODIGESTAO ANAEROBICA

O biogas ¢ formado a partir da fermentagdo anaerobica, ou seja, na auséncia de oxigénio,
da matéria organica realizada por microrganismos através de diferentes rotas metabdlicas. Este
processo resulta na quebra de compostos organicos complexos em compostos mais simples,
como, por exemplo, seus dois principais constituintes, metano e didéxido de carbono, ambos na
forma gasosa (METCALF; EDDY, 2003).

Existem quatro principais rotas da fermentagdo anaerobica que dao origem ao biogés,
sendo elas: hidrdlise; acidogénese; acetogénese e metanogénese. Durante a primeira etapa,
hidrdlise, ha a quebra de compostos organicos complexos em moléculas menores, onde serdo
metabolizados por microrganismos acidogénicos, normalmente bactérias, dando origem a
acidos graxos volateis, alcoois, dioxido de carbono, hidrogénio e 4cido latico. Na acidogénese,
os produtos oriundos da hidrolise serdo metabolizados em dalcoois, cetonas, aldeidos e
principalmente acidos organicos. Em seguida, as bactérias acetogénicas serao responsaveis pela
formacao de substratos (Hz, CO; e acetato) para a etapa de metanogénese. Por fim, a partir da
metanogénese ha formagdo dos dois principais constituintes do biogas, CHs4 e CO:

(CHERNICHARO, 2007).

2.3.1 Formacio de H2S durante a digestdo anaerdébica

Caso o substrato utilizado para a producdo de biogéds for rico em proteinas e em
compostos que possuem enxofre em sua composi¢cdo, hd formagao de sulfeto de hidrogénio
(H2S). Na presenca desde composto, bactérias sulfato-redutoras utilizam os produtos das rotas
anteriores (acidos organicos, hidrogénio e acetato) em uma outra rota metabolica chamada de

sulfetogénese (CHERNICHARO, 2007).



A partir disso, quando exposto em condi¢des na auséncia de oxigénio livre, as bactérias
redutoras de sulfato (BRS) utilizam o sulfato como aceptor de elétrons sendo transformado em
sulfeto. Em relagdo as BRS, ¢ necessario mencionar que existem dois grupos, as oxidantes
incompletas e as oxidantes completas. As oxidantes completas sdo responsaveis pela oxidagdo
dos compostos até o acetato, enquanto, as oxidantes incompletas fazem a transformagao de
compostos organicos em CO,, fazendo com que, em ambas as situa¢des haja a formacio de S*
a partir da reducdo do SO4%, o que ocasionard a formagdo do sulfeto de hidrogénio. Dito isso,
percebe-se que as BRSs, por também utilizarem acetato e hidrogénio como substrato, competem
com as bactérias metanogénicas na ultima rota de formacao do biogas. Dessa forma, as
Equacdes (1) e (2) apresentam a formagdo de sulfeto de hidrogénio a partir destes dois
substratos (APPELS et al., 2008; DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008).

Além disso, ha o equilibrio quimico entre as espécies de HoS que ¢ diretamente
dependente do pH do meio. Ou seja, quando formado, o H>S pode escapar do meio na forma
gasosa ou permanece na forma de ion sulfidrico (HS") ou sulfeto (S2). Portanto, em pH bésico,
h4 a predominancia da espécie S, enquanto em pH neutro e 4cido a predominancia ¢ das
espécies HS™ e H»S, respectivamente. Desta forma, o equilibrio quimico que representa a

dissociacdo do H»S ¢ representado pela Equacao (3) (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008).

SO;% + 4H, > H,S + 2H,0 + 20H" (1)
SO;2 + CH;COOH - H,S + 2HCO; )
H,S & HS™ + H* & S™2 + 2H* )

Como dito anteriormente, alguns compostos que constituem o biogas dependem das
caracteristicas iniciais dos substratos utilizados, logo, com o H>S isso nao ¢ diferente. A
formacao de sulfeto de hidrogénio no biogas pode variar de poucas partes por milhao (ppm) até
elevadas concentragdes como 20.000 ppm. Como por exemplo, em digestores anaerobicos que
tem como substrato principal os dejetos animais, a concentragao de H»S varia de 10 ppm a
20.000 ppm. Contudo, em casos nos quais, a producao ¢ feita a partir de efluentes sanitarios a
concentragdo de sulfeto de hidrogénio pode chegar até 6.000 ppm. Seguindo a ordem, o local
onde ha a menor formagao deste constituinte ¢ em aterros sanitarios, onde a concentragao ¢

menor que 200 ppm (RASI; LANTELA; RINTALA, 2014).
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2.4 IMPUREZAS E SUAS CONSEQUENCIAS NO BIOGAS

Uma vez que os substratos utilizados para a produ¢do do biogas sdo mistos, como 0s
microrganismos que processam esta matéria organica, ¢ comum notar a presenca de outros
gases e compostos que sao indesejaveis em determinadas aplicagdes do biogas, ou seja, sdao
considerados impurezas. Dessa forma, estas impurezas variam de acordo com o local de
formagao do biogas, logo, a composi¢ao de impurezas varia caso ele for produzido em um aterro
sanitario, biodigestores ou em estacdes de tratamento de esgoto (LINDBERG; WELLINGER,
2006; RASI; LANTELA; RINTALA, 2011).

A partir disso, as principais impurezas presentes no biogas sao o sulfeto de hidrogénio,
vapor d’agua, didéxido de carbono, siloxanos, compostos halogenados, materiais particulados e
a amonia (LINDBERG; WELLINGER, 2006; RASI; LANTELA; RINTALA, 2011).
Comecando pelos compostos halogenados, comumente encontrados no gas formado em aterros
sanitarios, porém, dificilmente encontrados em biogas de estacdes de tratamento de esgotos e
biodigestores, estes podem dar inicio a formacao de compostos como as dioxinas e furanos caso
as condi¢des de combustdo forem favoraveis para esta reagdo (PERSSON; WELLINGER,
2006). Além disso, pode haver a presenca de siloxanos que se originam a partir de produtos
como: xampu; detergentes e cosméticos, esta impureza também pode estar presente em biogas
de estagdes de tratamento de esgoto. Siloxanos, durante a combustao, sdo convertidos em silicio
organicos, que podem causar erosao e incrustagao em equipamentos (SOREANU et al, 2011).

Outra impureza comumente presente no biogas ¢ o CO2 que, tem como maleficio a
dilui¢ao do conteudo energético. Porém, nao ¢ representado de forma significativa, como uma
preocupacdo, uma vez que, ndo ¢ visto diretamente como um contaminante, assim como, por
ndo possuir impacto expressivo no uso do biogas. Contudo, sua remog¢do torna-se essencial
quando o assunto ¢ a conversao de biogés a biometano (LINDBERG, A.; WELLINGER, 2006).
Dito isso, classifica-se como biometano a partir do momento em que a concentragdo de metano
presente do gas esteja acima de 90% (mol) e o teor de H»S seja menor que 10 ppm (ANP, 2015).

Como mencionado anteriormente, caso o substrato inicial seja rico em substancias
proteicas e enxofre, uma variedade de compostos pode ser formada, como por exemplo:
sulfetos; dissulfetos e mercaptanas. Porém, ha um componente que chama mais atengao, que ¢
o H>S. Além disso, sabe-se que sulfatos sdo corrosivos na presenca de agua — que também ¢
comumente encontrada no biogas na forma de vapor — podendo diminuir a vida util de
equipamentos. Essas impurezas estdo resumidamente apresentadas na Tabela 2 (PERSSON;

WELLINGER, 2006).
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A combustao do biogas na presenga de amodnia causa formagao de 6xidos nitrosos, que
sao famosos por serem perigosos poluidores atmosféricos. Entretanto, mesmo em baixas
concentragdes de NO> no biogas, quando em contato com a 4dgua torna-se corrosivo, o que
também leva a diminuicdo da vida util dos equipamentos utilizados (PERSSON;
WELLINGER, 2006).

Portanto, ¢ possivel observar que, mesmo em baixas concentragdes alguns componentes
participantes da mistura que caracteriza o biogds podem ser prejudiciais a0 meio ambiente como
um todo, bem como, em suas aplicagdes para a geragdo de energia por rotas alternativas. Além
disso, percebe-se que existem impurezas que demandam maior atencdo quando o quesito ¢

qualidade final do produto, vide a presenga de sulfetos.

Tabela 2: Contaminantes tipicos do biogas e suas consequéncias.

Impureza Impacto
Compostos halogenados Corrosao em maquinas de combustao
Siloxanos e Material particulado Entupimento e incrustagdes em
equipamentos
CO2 Redugao eficiéncia energética e um dos

causadores do efeito estufa
H>S Formacgao de SOz e SO3, corrosao de

equipamentos e alta toxicidade

Vapor d’agua Auxilia na formagao de compostos
COITOSivVos
Amonia Corrosiva quando dissolvida em dgua e

formacao de 6xidos nitrosos
Oxigénio Aumenta a capacidade explosiva do biogas

quando em elevadas concentragdes

Fonte: Adaptado de (RYCKEBOSCH, 2011)

2.5 PRESENCA DE H,S NO BIOGAS

2.5.1 Problemas associados a presenca do H2S no biogas

Dentre as substincias que participam da mistura do biogés, que sdo considerados

poluentes, o H>S ¢é considerado o mais preocupante uma que, possui caracteristicas prejudiciais
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aos equipamentos envolvidos no processo, ao meio ambiente como um todo e a saude humana.
Possui cheiro caracteristico de “ovo podre”, possui temperatura de autoigni¢do proximo a
260 °C, além de que, seu limite minimo de explosividade é de 4,3 % no ar (MAINIER; VIOLA,
2005). Através do olfato o H»S se torna perceptivel e perigoso em baixas concentragdes (< 5
ppm), além disso, em concentragdes superiores a 300 ppm passa a ser letal dependendo do
tempo de exposi¢ao (WANG; FANG; CHUANG, 2008).

Ao se tratar dos equipamentos utilizados na produc¢do do biogas, caso haja formacao de
sulfeto de hidrogénio, por ser altamente soluvel ele apresenta quadros de corrosdo, além de ser
reativo com uma ampla gama de metais (DIAZ et al., 2011). A partir disso, sabe-se que, a
reatividade do H>S ¢ relacionada com a concentracdo disponivel, aumento da pressdo e
temperatura do sistema, bem como na presenca de agua (APPELS et al., 2008). Dessa forma,
j& nos sistemas de conversao de energia, o sulfeto de hidrogénio apresenta impactos corrosivos
principalmente em compressores, tanques de armazenamento, queimadores e até mesmo
motores, uma vez que que na combustdao do H»S ha a formagado de SOz que por sua vez combina-
se com o vapor d’agua formando 4cido sulftrico (H2SO4) (ABATZOGLOU; BOIVIN, 2009;
RYCKEBOSCH, 2011). Em relacdo as adversidades a saide humana, o sulfeto de hidrogénio
¢ capaz de causar irritagdo e complicacdes aos olhos, perda de olfato, disturbios respiratorios,
inconsciéncia, complicagdes no sistema nervoso ¢ até mesmo colapso e possivelmente morte

dependendo da concentragdo e tempo de exposicao (MAINIER; VIOLA, 2005).

2.5.2 Niveis de concentracao de H2S no biogas para fins energéticos

Apesar de todas essas complicacdes causadas pela presenca de H»S, ndo € necessario
que 100% do sulfeto de hidrogénio seja removido. Dependendo da finalidade para qual o biogas
sera direcionado, existem niveis aceitaveis do composto que podem estar presentes na mistura.

Caso o uso seja direcionado as caldeiras, recomenda-se que a concentragao de sulfeto
de hidrogénio esteja abaixo de 1.000 ppm ([H2S] < 1.000 ppm). Para aplicagdes em motores de
combustdo interna, o adequado ¢ que a [H2S] seja menor que 130 ppm, caso a aplicagdo seja
em combustiveis veiculares e em células combustiveis a concentragdo maxima permitida cai
para 3,5 ppm e 0,5 ppm, respectivamente. A partir disso, observa-se que quanto mais “refinada”
for a utilizagdo e aplicacdo do biogas, a concentra¢do de H2S deve ser reduzida em até 2.000
vezes (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008; MONTELEONE et al.,, 2011; PERSSON;
WELLINGER, 2006; RASI; LANTELA; RINTALA, 2011).
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2.6 TECNOLOGIAS APLICADAS NA REMOCAO DE H2S DO BIOGAS

Como visto nos topicos anteriores, o sulfeto de hidrogénio tende a ocasionar uma série
de problemas para a producao e utilizagdo do biogés, seja em relagdo a condicao estrutural dos
equipamentos durante o processo, em relagdo a pureza do biogas ou ainda, e de extrema
importancia, em relagdo ao meio ambiente como poluente e sua toxicidade ao ser humano.
Sabendo disso, inimeras tecnologias sdo utilizadas com finalidade de remover esta impureza,
sendo que, dependendo do método utilizado e das condi¢des operacionais, ¢ possivel realizar a
remogao do H»S durante ou apos a digestao anaerobia. De forma geral, os processos de remogao
durante a digestdao tendem a ser mais eficientes na redugdo de altas concentragdes de enxoftre,
contudo, menos eficientes em alcangar niveis baixos e estaveis (RASI; LANTELA; RINTALA,
2011).

2.6.1 Remocao de H2S no decorrer da digestao anaerébia (in situ)

Em altas concentragdes, o H2S pode ser tratado diretamente nos tanques de digestdo.
Isto ¢ possivel a partir da adi¢do de cloreto de ferro (FeClz) ou oxigénio. O FeCls, ap6s dosado
diretamente no tanque digestor, reage com o HzS presente no meio, formando sulfeto de ferro
(FeS), que ¢ um composto insoluvel. A partir disso, percebe-se que a técnica apresenta uma
adversidade, uma vez que o produto da reagdo dard origem a um precipitado, fazendo com que
ndo seja uma metodologia muito utilizada em primeira instancia. Porém, € eficiente na redugao
de elevadas concentragdes de sulfeto de hidrogénio. Ndo ¢ a técnica mais refinada para a
obtengdo de biogas utilizdvel em células combustiveis, porém, estudos alcancaram uma redugao
para até¢ 100 ppm, o que sugere a utilizagdo para o abastecimento de caldeiras, turbinas a gas e
até mesmo em alguns motores (RYCKEBOSCH; DROUILLON; VERVAEREN, 2011).

Dhar et al. (2011), estudou a combina¢do de pré-tratamento mecanico do lodo,
combinado a diferentes dosagens de outros agentes quimicos, peroxido de hidrogénio (H>O») e
cloreto ferroso (FeClz), com a finalidade de diminuir os niveis de enxofre no biogas e no lodo
digerido. No estudo, foi observado que, apds o tratamento mecanico a redu¢do de H»S foi
constante em todas as concentragdes de agentes quimicos utilizados, dando um sinal de que ¢
possivel reduzir os custos com produtos quimicos. Ja para o tratamento mecanico utilizado,
antes da digestdo, resultou em um acréscimo entre 8 % e 10 % na producao de biogds, levando
a crer que este tratamento auxilia na obtengdo de maiores rendimentos tanto na produgdo de
biogds quanto na remoc¢do quimica de sulfeto de hidrogénio (DHAR et al., 2011; DJEMA
MARIA, 2015).
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Além disso, existe um grupo de microrganismos que também participam da digestao
que sdao conhecidos como Thiobacillus que possuem caracteristicas autotroficas, ou seja,
utilizam o CO; do biogas como fonte de carbono. Dessa forma, ¢ possivel realizar a técnica de
micro- oxigenacdo. Este método baseia-se na adicdo de oxigénio no digestor que levara a
oxidacao do H2S em enxofre elementar, entretanto, sao necessarias medidas de controle bem
aplicadas, uma vez que, altas concentragdes de oxigénio dissolvido no biogids tendem a
aumentar sua capacidade explosiva (ABATZOGLOU; BOIVIN, 2009).

A partir disso, em alguns casos, 4% a 6% de oxigénio ¢ bombeado para os digestores,
enquanto as bactérias responsaveis pela oxidagdo irdo se desenvolver alcangando concentragdes
proximas a 200 ppm de H»S. Essa concentragdo, assim como a citada no método anterior,
possibilita a utilizagdo do biogés em caldeiras, motores e turbinas a gas (WEILAND, 2010).

O conceito de controle do processo, ¢ essencial para garantir que o tratamento do HoS
seja eficiente. Apesar de existirem diversos estudos nesta area, sabe-se muito pouco da
microbiota responsavel por este processo por se tratar de um consorcio na maioria das vezes,
mesmo sabendo que este ¢ um fator crucial no rendimento do processo de dessulfurizagdo.
Existem poucos estudos relacionados com a caracterizacdo das principais bactérias presentes
durante este processo, bem como, com o comportamento destas dentro dos digestores. Autores
como Kobayashi et al. (2012) e Weiland (2010), dizem que ¢ necessario que o biofilme esteja
presente nas regides mais baixas do headspace, ou seja, préoximo ao meio, possibilitando a
manutengdo das condi¢des Otimas destes microrganismo, contudo, o segundo autor diz que
suportes de madeira podem ser alocados na regido mais alta do digestor, uma vez que isso
garantird uma area superficial de fixacdo para as bactérias dessulfurizadoras (DJEMA MARIA,

2015; KOBAYASHI et al., 2012; WEILAND, 2010).

2.6.2 Métodos de remociao de H2S apos o término da digestao anaerdbica

Mesmo com a possibilidade de realizar o tratamento de remocdo do sulfeto de
hidrogénio durante o processo de digestdo anaerdbia, em alguns casos torna-se vantajoso
realizar o tratamento apds o processo de produgdo, seja por condi¢des econdmicas ou
estruturais, em casos em que € necessario que o biogas alcance maiores graus de pureza. Dessa
forma, alguns métodos — fisicos, quimicos, bioldgicos ou fisico-quimicos — sdo comumente
empregados para esta finalidade, sendo eles: absor¢do fisica; absor¢do quimica; processos
biologicos; separagdo por membranas, processo de adsor¢do por carvdes ativados ou o0xidos

metalicos (DJEMA MARIA, 2015).
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2.6.2.1 Absorcao fisica (Water scrubbing)

O conceito geral deste método baseia-se na solubilizacdo do H>S em agua. O biogas ¢
pressurizado e alimentado na parte inferior na coluna, enquanto, a dgua — solvente mais
comumente utilizado — ¢ alimentada pelo topo, ambos permeiam um “recheio” em
contracorrente que tem como objetivo o aumento da area de contato. Alternativamente, além
das colunas de recheio, existem colunas de pratos ou por borbulhamento. Dessa forma, a dgua
contendo o H»S e at¢ mesmo CO; podem ser redirecionados para um setor de regeneragao por
despressurizacdo da dgua contendo o CO; solubilizado, liberando-o para a atmosfera (ZHAO
et al., 2010).

Quando aplicada em solugdes, a absor¢ao fisica apresenta algumas vantagens como
maiores quantidades de H»S removida, menor demanda elétrica, bem como o emprego de
menores colunas. Outro absorvente fisico comumente utilizado ¢ o éter dimetilico de
polietilenoglicol, ou também conhecido comercialmente por Selexol, tratando-se de um
composto atdoxico e nao corrosivo (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008; DJEMA MARIA,
2015).

Entretanto, sabe-se que a absorcdo fisica, apesar das vantagens citadas, apresenta
limitagdes na remog¢do de H»>S, uma vez que ocorre apenas em concentragdes menores que
300 ppm. Dessa forma, em altos volumes de gas ha a possibilidade de se obter baixos
rendimentos (ZHAO et al., 2010; DJEMA MARIA, 2015). O processo requer elevado volume
de solvente, e pode apresentar problemas associados a corrosividade da solu¢do contendo os

compostos sulfidricos.

2.6.2.2 Absorcao quimica

O principio da absor¢do quimica ¢ a formacao de ligagdes quimicas soluto-solvente,
portanto, envolvendo um processo reacional. Dessa forma, diferentes solventes quimicos em
solugdo sdo empregados, dentre eles: hidroxido de s6dio (NaOH), FeCl, e hidréxido de ferro
(Fe(OH)3). No caso do NaOH e FeCly, ao reagirem com o H>S formam precipitados insoluveis
- NaxS ou NaHS e FeS - e que ndo poderdo ser regenerados, porém, podem ser removidos.
Enquanto que, o Fe(OH); em reacdo com o HoS formard Fe;S; que pode ser regenerado por

oxidacdo. Na maioria das situagdes estes absorventes sdo amplamente utilizados, uma vez que
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propiciam altas eficiéncias de remog¢ao, podendo ter a possibilidade de regeneragao como ¢ o
caso do hidroxido de ferro (DJEMA MARIA, 2015; RYCKEBOSCH, 2011; ZICARI, 2003).
Além disso, na utilizagdo do NaOH como solvente ¢ possivel a adi¢do de agentes
oxidantes, na maioria dos casos H>O2, que tem como objetivo o aumento da eficiéncia por
aumentar a seletividade do H»S. Apesar de haver a adigdo de mais um agente quimico, esta
técnica tende a ser estdvel mesmo no tratamento de diferentes volumes de biogas (DJEMA

MARIA, 2015; KRISCHAN; MAKARUK; HARASEK, 2012).

2.6.2.3 Processos biolégicos

A remogao do sulfeto de hidrogénio do biogas ocorre quase da mesma forma que no
método de micro oxigenagdo. Além disso, esta técnica também forma enxofre elementar,
contudo, para que isso ocorra € necessario fornecer fontes de nutrientes para os microrganismos
que realizardo o metabolismo deste contaminante, por exemplo: fontes de carbono, sais
inorganicos e alguns micronutrientes. No que tange a eficiéncia e aplicabilidade em grandes
escalas, os métodos de absorcao fisica e quimica se destacam, entretanto, devido ao alto uso de
agentes quimicos e disposicao de subprodutos, estas técnicas levantam questionamentos quando
o0 assunto ¢ a viabilizacdo do biogas para fins energéticos, sendo que a remogao de H>S através
de processos bioldgicos passa a ser atrativa devido a menores custos operacionais € por ser
ambientalmente mais amigavel (baixas temperatura e pressao, menores consumos de reagentes
quimicos). O processo, normalmente ocorre, através de biofiltros, filtros percoladores ou
lavadores biologicos (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008; KOBAYASHI et al., 2012; SYED
et al, 2006).

Em biofiltros, o gés contaminado com H»>S € continuamente alimentado enquanto a
solugdo de nutrientes ¢ adicionada de forma descontinua, porém, antes do biogés entrar no leito
filtrante, 4 % a 6 % de ar ¢ inserido, possibilitando a oxidacao do H>S. Da mesma forma que os
biofiltros, os filtros percoladores também funcionam a partir da alimentagdo de gas
contaminado, entretanto, diferente do primeiro caso, a solugdo nutritiva ¢ fornecida de forma
continua. J& para os lavadores biologicos, primeiramente ¢ necessario remover o HaS por
absor¢ao em solucdo de NaOH e nutrientes para que posteriormente ocorra a oxidagao do HoS
no liquido absorvente. Além disso, nas duas primeiras situagdes, por ndo envolver adicao de
agentes quimicos, o enxofre removido pode ser reutilizado em processos de fertilizagdao

(DJEMA MARIA, 2015; SYED, 2006).
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Em baixas cargas de efluente, os processos de remocao biologica de H>S podem alcancar
até 97 % de rendimento, j4 em cargas muito elevadas ¢ possivel que ocorra uma queda neste
valor. Dessa forma, esta limitagdo tende a direcionar a utilizagcdo deste tratamento para o
tratamento de odores e dificilmente para a valorizacdo energética do biogas. Outro fator
limitante ¢ que o controle de todos os parametros responsaveis por manter as concentragoes de
H»S estaveis e em baixos niveis ¢ dificil (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008; DJEMA
MARIA, 2015).

2.6.2.4 Separacao por membranas

Dentro do processo de separacdo por membranas existem duas técnicas que podem ser
utilizadas para a remocdo de H»S, separacdo por alta pressdo e absor¢do gas-liquido. Na
remocao em alta pressdo ocorre a remocao seletiva de HoS juntamente com o CO» presente no
biogds. Ja para absorcdo gés-liquido, utiliza-se membranas hidrofobicas microporosas
ocorrendo a absor¢ao do H»S e CO; pelo liquido absorvente enquanto o biometano ¢ coletado
(DJEMA MARIA, 2015; ZHAO et al., 2010).

Por necessitar de pouca manutengdo, ser uma operagdo compacta, ocorrer em baixas
temperaturas — na faixa de 25 °C a 35 °C — e obter altos rendimentos — até 98%, a separacao
por membranas apresenta-se vantajosa. Entretanto, ainda ¢ um processo custoso, a adogao desse
método de remogdo torna-se mais vantajoso quando deseja-se remover tanto o CO> quanto o
H>S, que € o caso na producdo de biogas para o abastecimento de células de combustiveis e a
purificacdo (upgrade) do biogés a biometano (DJEMA MARIA, 2015; RYCKEBOSCH;
DROUILLON; VERVAEREN, 2011).

2.6.2.5 Processo de adsorcao

Quando o objetivo ¢ a valorizagdo do biogés para o abastecimento de células de energia
ou formagdo de biometano a partir do biogés, elevados graus de pureza em relacdo a
contamina¢do de H»S ¢ exigido, dessa forma, o processo de adsor¢do torna-se uma solugao
viavel. Diversos adsorventes podem ser utilizados para o processo de dessulfurizag¢do, por
exemplo: zeodlitas; 6xidos metalicos e materiais carbonaceos, onde, os carvdes ativados sao um
dos materiais mais utilizados e conhecidos (ABATZOGLOU; BOIVIN, 2009; DJEMA
MARIA, 2015; MESCIA et al., 2011).
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O carvao ativado ¢ um material adsorvente amplamente utilizado em tratamentos de
efluentes industriais, sejam eles liquidos ou gasosos. Normalmente o processo de adsor¢ao com
carvao ativado ¢ realizado em colunas de leito fixo, sendo muito eficientes para atingir
concentragdes menores que 5 ppm de HoS (DEUBLEIN; STEINHAUSER, 2008).

A eficiéncia do carvao ativado depende tanto das propriedades quimicas quanto das
propriedades texturais do material adsorvente. De forma geral, superficies acidas possibilitam
a oxidagdo de compostos como o HzS para SO, e H2SO4, contudo, tende a resultar em pequenas
taxas de remocdo. Ja superficies de carater basico incentivam a reducdo do H»S para S°
alcancando altas taxas de remoc¢ao (ABATZOGLOU; BOIVIN, 2009; DJEMA MARIA, 2015).

Por se tratar de um sodlido poroso, geralmente o carvao ativado apresenta alta area
superficial. Dessa forma, ¢ de se esperar que diferentes tipos de poros serdo formados, neste
caso ha trés tipos diferentes segundo a classificacdo da IUPAC: microporos (< 2 nm);
mesoporos (2 < dp < 50 nm) e macroporos (> 50 nm) (THOMMES et al., 2015) como
apresentado na Figura 1. O mecanismo de adsor¢do baseia-se na migragdo do componente
contaminante do meio gasoso ou liquido para os macroposos do carvao ativado e, em seguida,
difundindo para os mesoporos ficando retido nos sitios ativos dos microporos. Dessa forma,
neste mecanismo, diferentes geometrias de moléculas contaminantes serdo adsorvidas de
formas diferentes, ou seja, moléculas organicas sdo diferentemente adsorvidas em relagdo a

moléculas inorganicas devido ao impedimento estérico (YU et al., 2016).
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Figura 1 - Distribuicdo dos poros do carvao ativado: (a) Macroporos; (b)
Mesoporos e (c) Microporos.
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Na pratica, todo material carbonaceo pode formar o carvao ativado, o que altera entre
qual material serd utilizado ¢ a metodologia de ativacdo. Os precursores mais conhecidos sdo
carvOes castanhos e betuminosos, turfa, lenhite, ossos e até mesmo a lignina rejeitada das
fabricas de papel (YU et al., 2016).

Por se tratar de uma reagdo de superficie, a adsor¢do tem relacdo direta com os grupos
funcionais presentes na superficie do carvao ativado. Sob forma de quatro oxidos acidos
superficiais, ha a presenta de complexos de oxigénio que se formam a partir do método de
ativagdo ou através das proprias caracteristicas do material precursor. Além disso, a presenca
de carbonila possibilita a adsor¢do de compostos arométicos (CECEN; AKTAS, 2011).

Na sintese do carvao ativado, além da carbonizacdo do material precursor, comumente
realiza-se a ativagdo do carvao, existem dois métodos: ativacdo quimica e ativacdo fisica. As
ativagoes fisicas sdao geralmente realizadas logo apos o processo de carbonizacao do material
precursor, propiciando um maior desenvolvimento na formagdo de estruturas porosas
(especialmente, microporosas), além do desenvolvimento de grupos funcionais especificos, em
sua maioria grupos oxigenados, na superficie do carvdo. Na ativagdo fisica, inicialmente o
precursor carboniceo € carbonizado em atmosfera inerte sob fluxo controlado de nitrogénio
(N2), isto faz com que a perda de material carbonaceo seja menor. Posteriormente, se faz uma

ativagao fisica, o qual ¢ realizado em faixas de altas temperaturas, entre 800 °C e 1000 °C. Os
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agentes ativantes comumente utilizados sd3o o CO> e o vapor d’agua. Além do mais, hd a
influéncia de alguns fatores na ativagao fisica do material, a exemplo do tamanho das particulas
do material precursor, as condi¢des de carbonizagdo (temperatura, taxa de aquecimento, tempo
de carbonizagdo, etc) e as condigdes de operagdo ao longo da ativacdo (temperatura, taxa de
aquecimento, tempo de ativagao e tipo do agente ativante) (YU et al., 2016).

Diferentemente da ativacao fisica, a ativagdo quimica ocorre a partir da utilizagao de
agentes quimicos, podendo ser acidos, bases ou sais, onde serdo mantidos em contatos com o
material precursor e aquecidos — em temperaturas mais brandas em relagdo a ativagao fisica,
300 °C e 600 °C — em atmosfera, também, inerte fazendo com que a carbonizagao e ativagao
simultaneamente. Contudo, dependendo da especificidade do processo de adsor¢do e da ampla
gama de materiais precursores que podem ser utilizados para a sintese de carvdes ativados, a
metodologia e agentes quimicos que serdo utilizados sdo diretamente dependentes do processo
de adsorcao em questdo (YU et al., 2016), tendo em vista a especificidade do sistema adsorbato-
adsorvente em termos de afinidade quimica e relagcdo de tamanho de poros e dimensdes do

adsorbato.
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3 FUNDAMENTACAO TEORICA
3.1 ADSORCAO

O processo de adsorcdo trata-se de uma operagdo unitdria baseada em interagdes
superficiais, envolvendo a transferéncia de massa entre as fases fluidas e solidas, a partir da
migracao do composto a ser adsorvido (adsorvato), do seio do fluido até a interface do solido,
para o interior poros do material adsorvente e, posteriormente, ocorrera a adsor¢ao do composto
nos sitios ativos disponiveis do adsorvente. Dessa forma, por ser um processo de transferéncia
de massa, a forca motriz da operagao ¢ o gradiente de concentracao e potencial quimico, em
que, apOs um certo tempo o processo atingird uma determinada condi¢@o de equilibrio entre as
fases fluida e s6lido (GEANKOPLIS, 1996; MCCABE, W. L.; SMITH, J. C.; HARRIOT, 2001;
RUTHVEN, 1984).

Por ser um processo superficial, hd uma grande dependéncia das caracteristicas do meio
solido, das condig¢des de equilibrio e cinéticas. Cada um desse fatores apresentam seus proprios
subfatores dos quais dependem. Ou seja, para o primeiro caso, hd a dependéncia de aspectos
texturais e morfoldgicos do adsorvente, fazendo com que exista uma determinada seletividade
da substancia a ser adsorvida, por exemplo: area superficial, volume de poros e distribui¢ao do
tamanho de poros, em que para adsorbatos maiores ha uma menor disponibilidade da superficie
interna do adsorvente, levando a um aumento na resisténcia difusiva do processo e,
eventualmente, o impedimento estérico aos poros de menor dimensdes. Nas condigdes de
equilibrio hd uma dependéncia com as propriedades do solido adsorvente para organizar e
direcionar o adsorvato na superficie por processos de afinidade (sendo dependentes
especialmente da quimica superficial do material). Por fim, a dependéncia cinética baseia-se
nas propriedades difusivas de diferentes espécies ao longo dos poros do adsorvente
(NASCIMENTO et al., 2014; RUTHVEN, 1984; SEKAR; SAKTHI; RENGARAIJ, 2004).
Tanto o comportamento de equilibrio quanto cinético podem ser fung¢do de condigdes
operacionais como, por exemplo, vazio, temperatura, pressdo, pois tais variaveis influenciam
0s mecanismos de transporte € o0 comportamento termodinamica do processo.

Dito isso, no que se refere a energia envolvida no processo um processo de adsor¢ao
pode ser quimico (quimissor¢do) ou fisica (fisissor¢do). Em geral, na fisissor¢do as forgas
atribuidas ao processo sdo fracas — coesdo molecular ou Van der Waals —, podendo entdo, ser
chamada de forma alternativa como adsor¢do de Van der Waals. Na fisissor¢ao, ha a
possibilidade de adsor¢do em mais de uma camada sobre a superficie do adsorvente, ou seja,

adsor¢do em multicamadas. Além disso, por ser um processo em que as forgas fracas sdo
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responsaveis pelas interacdes adsorvato-adsorvente, o processo pode mostrar-se reversivel,
possibilitando a recuperacdo do material adsorvente para posterior reutilizagdo. J& na
quimissorcao, ligagdes quimicas sdo formadas por meio do compartilhamento de elétrons, o
que a priori formara ligacdes fortes. Além disso, outra diferenca entre a quimissor¢do e
fisissor¢ao € que, para sistemas gasosos, a primeira ¢ endotérmica, ou seja, ¢ necessario o
fornecimento de energia para que ocorra, enquanto a fisissor¢ao ¢ exotérmica acompanhada da
diminui¢do na energia livre de Gibbs e na entropia do sistema (DABROWSKI, 2001;
MAGDALENA, 2010; RUTHVEN, 1984).

Portanto, para o desenvolvimento de processos adsortivos € necessario um estudo prévio
para investigar a influéncia das condi¢des operacionais, bem como a especificidade em termos
de afinidade e propriedades texturais para o sistema adsorbato-adsorvente, além de considerar
o tipo de adsorcao predominante no sistema, ou ainda se ha necessidade da regeneragdo do
material adsorvente. Além disso, outro fator importante, além dos fisico-quimicos citados
anteriormente, ¢ a investigagdo de ndo forma¢do de produtos intermediarios que podem

prejudicar o desenvolvimento do processo (MARIN et al., 2014).

3.2 CINETICA DE ADSORCAO

Por se tratar de uma operacao de transferéncia de massa, a cinética pode ser representada
por uma taxa de remocao do adsorvato presente no meio fluido para o interior dos poros do
material adsorvente, tudo isso em relacdo ao tempo envolvendo etapas sequenciais difusivas e
de adsor¢do. O estudo cinético permite avaliar os mecanismos envolvidos, bem como os
parametros que influenciam o processo.

Nascimento et al. (2014) mostram que este processo consiste em quatro principais etapas

subsequentes, como apresentado na Figura 2.
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Figura 2 - Etapas e mecanismos de transferéncia de
massa envolvidas na cinética de adsor¢ao
em adsorventes porosos: (1) transporte
convectivo de massa no seio do meio
fluido; (2) transferéncia de massa externa
por difusdo molecular; (3) transporte
difusivo do adsorvato no interior dos poros
do adsorvente; (4) interagdo entre o
adsorvato e o sitio ativo disponivel.
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Fonte: Adaptado de WEBER e SMITH (1986)

Na Etapa (1), ocorre o transporte convectivo de massa no seio do meio fluido, por ser
uma etapa rapida dificilmente serd uma etapa limitante do processo. A Etapa (2), envolve a
transferéncia de massa externa por difusdo molecular, ou difusdo no filme, representando o
transporte do soluto através da camada limite presente ao redor do material adsorvente devido
a estagnacao do fluido nas proximidades da superficie pelas tensdes viscosas. No Etapa (3), ha
o transporte difusivo do adsorvato no interior dos poros do adsorvente, ou difusdo intraparticula,
através da combinagdo da difusdo molecular pelo fluido contido no interior dos poros e pela
difusdo ao longo da superficie, representado por (3a) e (3b), respectivamente. A quarta etapa
corresponde a etapa de adsorcao efetivamente, ou seja, a interagdo entre o adsorvato e o sitio
ativo disponivel (NASCIMENTO et al., 2014).

A resisténcia a transferéncia de massa do adsorvato para o adsorvente ocorre, de maneira
geral, devido as etapas difusivas, o que leva a concluir que a primeira e ultima etapa sdo
comumente as mais rapidas do processo (WEBER; SMITH, 1986). Contudo, a relevancia de
cada uma das resisténcias apresentadas perante o processo global ¢ diretamente dependente das

condi¢des operacionais, além das propriedades do sistema adsorvato-adsorvente. Portanto, ¢
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possivel inferir que a etapa limitante de um processo adsortivo pode variar de acordo com as

condig¢des de operacao estabelecidas (SAUSEN et al., 2018).

3.3 EQUILIBRIO DE ADSORCAO

Para que seja possivel o desenvolvimento de qualquer processo industrial de adsorcao,
¢ necessario ter conhecimento a respeito do equilibrio do processo, uma vez que isso fornecera
dados e informacdes sobre o mecanismo de adsor¢do e que possibilitem a modelagem e a
simulagdo do processo como um todo.

Uma das etapas mais complexas e dificeis do projeto de sistemas de adsor¢ao consiste
na determinacdo de quais mecanismos estdo envolvidos ou influenciam o processo, além de
entender como a intera¢do adsorvato-adsorvente ocorre. Por estes motivos, a obtengdo dos
dados de equilibro ¢ de suma importagao para o desenvolvimento do processo, pois €, de forma
geral, o passo inicial para entender os mecanismos de adsor¢cdo (CANEVESI, 2018).

O equilibrio representa a capacidade maxima de adsor¢do para uma determinada
concentragdo de adsorvato em uma determinada fase fluida, dependendo de fatores como
temperatura, pressao e material adsorvente. Dessa forma, a transferéncia de massa deve ocorrer
até o momento em que a soma dos fluxos méssicos se tornem nulas, a partir deste ponto atinge-
se a condi¢ao de equilibrio dindmico de adsor¢cao (CANEVESI, 2018; RUTHVEN, 1984).

Os comportamentos mais comuns para o equilibrio de fases géas-solido, descritos por

isotermas de adsor¢ao estdo representados na Figura 3.
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Figura 3 - Comportamentos tipicos de isotermas de equilibrio.
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Fonte: Adaptado de MCCABE et al, 2001.

De maneira geral, as isotermas que apresentam comportamentos lineares apresentam
somente uma dependéncia entre as concentragdes nas duas fases, porém, ndo fornecem a
capacidade maxima de adsor¢do, sendo comumente observadas para sistemas com baixas
concentragdes (dilui¢do infinita), representada pela Lei de Henry. As isotermas convexas sao
caracteristicas de processos desfavoraveis, devido as baixas capacidades de adsor¢do obtidas
quando utilizadas baixas concentracdes iniciais de soluto. Ja as que apresentam concavidade
para baixo sdo caracteristicas de processo favoraveis por representarem boas capacidade de
adsor¢do mesmo em baixas concentragdes (CANEVESI, 2018; MCCABE, W. L.; SMITH, J.
C.; HARRIOT, 2001). Baseado nisto, diversos modelos de isotermas foram elaborados com a
finalidade de representar o equilibrio de processos de adsor¢do, dentre eles: modelo de
Langmuir, Freundlich; Brunauer-Emmett-Teller (BET); isoterma de Henry (FOO; HAMEED,
2010).

3.4 ISOTERMA DE LANGMUIR

Proposto originalmente para processos de adsor¢ao em sistemas gasosos, a isoterma de
Langmuir, sendo um modelo tedrico, considera que o processo de adsor¢do ocorre em
superficies homogéneas com a formagdo de uma camada superficial monomolecular. Dessa
forma, € caracterizada por assumir que as moléculas de adsorvato nao sofrem interacdes entre

si e nem com o meio (LANGMUIR, 1918).
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O modelo proposto ¢ baseado nas seguintes hipoteses: (1) Nao ha interacdo entre as
moléculas de adsorvato; (ii) Adsor¢ao limitada em monocamadas; (iii) Cada espécie de
adsorvato interage unicamente com um sitio ativo presente na superficie do material adsorvente;
(iv) Apresenta energia de adsor¢do constante e igual em qualquer ponto da superficie. A partir

disso, o modelo de Langmuir ¢ representado pela Equacao (4) (RUTHVEN, 1984).

_ Qmaxb Ce (4)
1+ bC,

de
Em que, q, representa a quantidade de soluto adsorvido por grama de adsorvente durante o
equilibrio (mg g™); Gmax ¢ a capacidade méaxima de adsor¢io (mg g™!); b é referente a constante
de Langmuir, que representa a afinidade da interagio adsorvato-adsorvente (L mg™); C, é a

concentracio do adsorvato no equilibrio na fase fluida (mg L™') (RUTHVEN, 1984).

3.5 ISOTERMA DE FREUNDLICH

Diferentemente da isoterma de Langmuir, a Isoterma de Freunlich se trata de um modelo
empirico que pode ser utilizada na descricdo de sistemas de adsor¢do em multicamadas
correspondendo a uma distribuicdo ndo uniforme e exponencial de energias de adsor¢do e
afinidade em superficies nao homogéneas. Além disso, este modelo foi o primeiro a descrever
equilibrios de adsor¢do em sistemas ndo ideais, o modelo ¢ representado pela Equagdo (5)

(FREUNDLICH, 1906).

1
q4e = Kr C, /n ®)

Em que, Kr ¢ a constante de Freundlich que ¢ relacionada com a capacidade de adsor¢ado, sendo
que quanto maior este valor, maior ¢ a afinidade do adsorvato pelo adsorvente (mg g!); n é um
parametro ajustavel que incorpora todos os fatores que podem afetar o processo, desse modo,
se n < 1, entdo trata-se de um processo favoravel, caso contrario, sera desfavoravel, cason =1,
o comportamento da isoterma torna-se linear e se reduz a Lei de Henry, conforme Equacao (6)

(RANGABHASHIYAM et al., 2014).
qde = Ky Ce (6)
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3.6 ISOTERMA DE BREUNAUER-EMMETT-TELLER (BET)

Também muito utilizado em processo de fase gasosa, a isoterma BET corresponde a um
modelo fenomenologico, podendo representar diversos processos de adsor¢do. Em sistemas
gasosos, essa isoterma se destaca pela sua aplicacdo na determinag¢do da area superficial,
distribuicao e tamanho dos poros de varios adsorventes e catalisadores (EBADI; SOLTAN
MOHAMMADZADEH; KHUDIEV, 2009).

Por ser uma modificagdo da isoterma de Langmuir, proposta por Brunauer et al. (1938)
para descrever processos em multicamadas, as demais consideragdes sao similares a isoterma
de Langmuir quando em monocamada (BRUNAUER; EMMETT; TELLER, 1938). Além
disso, a isoterma BET leva em consideracdo a cinética de adsor¢ao e dessor¢do na superficie
do adsorvente e nas multiplas camadas (SCHEUFELE et al., 2016). Desse modo, a equacao
BET ¢ representada pela Equagao (7).

— QmKSCe (7)
(1 =K. C[1 + (Ks — K1) Ce]

de

Em que, gq,, ¢ a quantidade de soluto adsorvido nos sitios disponiveis na superficie do
adsorvente (mg g'); Ks; é referente a constante de equilibrio relativa a adsor¢io em
monocamada (L mg™'); K, ¢ a constante de equilibrio de adsor¢do em condi¢io de multicamada,

dessa forma, quando este valor tende a zero a isoterma BET se reduz a isoterma de Langmuir.

3.7 ADSORCAO EM LEITO FIXO

Este sistema consiste no empacotamento de uma coluna, com o material adsorvente, por
onde ocorre a passagem continua da fase fluida até o momento em que a transferéncia de massa
deixe da acontecer, na saturagdo do material adsorvente. Dessa forma, ha a alimenta¢ao do
fluido pela parte inferior da coluna permeando o leito adsorvente até a parte superior, momento
em que a fluido sai do sistema. O termo “adsor¢do em leito fixo” ¢ dado devido a vazao de
entrada da fase fluida ser baixa o suficiente para ndo ocorrer a fluidizagdo das particulas
adsorventes (GEANKOPLIS, 1996).

Dessa forma, com o avango do processo ocorrendo em vazdes constantes, as
concentragdes do contaminante presente na fase fluida e s6lida mudam com o tempo e com a
posi¢cdo da coluna. Durante o contato do fluido com as primeiras regides do leito acontece a

maior parte do processo de transferéncia de massa, logo, conforme avanga ao longo da coluna
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ha um grande decréscimo na concentragao de contaminante na fase fluida, enquanto na fase
solida ha um aumento. Com o desenvolver do processo, as primeiras regides do leito comecam
a saturar, dessa forma, a zona de transferéncia de massa (ZTM) passa a acontecer em um ponto
mais a frente. Esse mecanismo acontece até que a coluna esteja totalmente saturada
(GEANKOPLIS, 1996).

E possivel representar o processo de adsor¢do em coluna de leito fixo através da curva
de ruptura, ou “breakthrough”. Esta curva apresenta comportamento sigmoidal, podendo ser
construida através da concentragdo de adsorvato em func¢ao do tempo, volume de fluido tratado
ou volume do leito, conforme Figura 4. O ponto de ruptura (Cp) ¢ 0 momento em que o
adsorvato passa a ser detectavel no fluido de saida da coluna, de maneira geral, didaticamente
considera-se 5 % da concentragdo inicial (Co) (CECEN; AKTAS, 2011; SAUSEN, 2017), no
entanto, € necessario considerar os padroes de especificacdo de concentragdes limites para uma
determinada aplicacdo ou, ainda, a legislagcdo vigente. Por exemplo, para atingir a especificacao
de biometano o teor de H>S maximo permitido ¢ 10 ppm, podendo este valor ser considerado
como valor referéncia (ANP, 2015)

A zona de saturagdo parcial se move pela coluna em direcdo ao fluxo em uma
determinada velocidade, determinada pela concentracdo de adsorvato, capacidade adsorvente e
vazdo de alimentag¢do da coluna. No momento em que zona de transferéncia de massa atinge o
final da coluna, a concentragdao de adsorvato passa a aumenta de forma gradual. Dessa forma,
considera-se que a coluna ¢ operacional até que a ZTM chegue ao final e a concentracao de

adsorvato no efluente € praticamente a mesma que a de entrada (NASCIMENTO et al., 2014).
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Figura 4 - Curva de ruptura e zona de transferéncia de
massa (ZTM) em processo de adsor¢cdo em
coluna de leito fixo.
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Fonte: Adaptado de NASCIMENTO et al. (2014)

A ZTM, na Figura 4, referente a regido hachurada, localiza-se entre a regido da coluna
que esta saturada e a regido em que o adsorvente ndo esta saturado. Esta drea representa a fracao
do leito que ndo ¢é efetivamente utilizado no processo de adsor¢do e quanto menor for o
comprimento dessa regido, mais proximo a idealidade sera o comportamento da curva (DJEMA
MARIA, 2015; NASCIMENTO et al., 2014). Dessa forma, o célculo para a capacidade de

adsorcao no equilibrio através do balango de massa ¢ dado pela Equacao (8).

CoQ tt(l_&) dt — V.eCy (8)

Gsat =
Mags

ads Jo 0

Em que, ggq¢ ¢ a concentragio do adsorvato no equilibrio na fase sélida (mg g'); C, é a
concentragio inicial do soluto na alimentacdo (mg L™!); C, é a concentragio de adsorvato na
fase fluida na saida da coluna (mg L™"); Q é a vazio volumétrica de alimentagio (L min™); mgg
¢ a massa de adsorvente no leito em base seca (g); V; € o volume do leito (L); € € a porosidade
do leito, correspondendo a um valor adimensional; ¢, € o tempo total de operagao até a saturagao
do leito (min).

Portanto, a operagdo de adsor¢dao em leito fixo possibilita o tratamento de elevados
volumes de efluente, utilizado em sistemas continuos de tratamento apresentando elevadas
forcas-motrizes, em relacdo a adsorcdo em batelada, para o processo de transferéncia de massa,

uma vez que, a concentracao de soluto na alimentacdo ¢ mantida sempre em altos niveis, e sua
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configuragdo ¢ mais eficaz em grandes escalas (NASCIMENTO et al., 2014). Contudo, apesar
de ser uma operacao mais complexa que em batelada, ¢ amplamente utilizado no tratamento e

beneficiamento de substancias liquidas e gasosas, podendo ser mais econdmica

(GEANKOPLIS, 1996).

3.8 PARAMETRO OPERACIONAIS QUE INFLUENCIAM NA PERFORMACE
DO LEITO FIXO

3.8.1 Temperatura

A temperatura é um importante pardmetro a ser monitorado ao longo do processo de
adsor¢do em leito fixo. O aumento da temperatura em processos de adsor¢do que envolve
fluidos gasosos tende a acarretar desempenhos inferiores do que em situagdes com temperaturas
mais baixas, caracterizando o carater exotérmico (tipicamente observado para adsor¢ao em fase
gasosa). Apesar disso, o carater endo- ou exotérmico ¢ particular para cada sistema adsorbato-
adsorvente, ja que caso a adsor¢do de um determinado componente da mistura seja via
quimissorcdo, este pode apresentar comportamento endotérmico. Desta forma, em geral, ¢
necessario realizar determinagdes experimentais para avaliar a natureza do processo de
adsor¢do (endo/exotérmico e fisi/quimissorcao) (HO, 2012; XIAO et al., 2008).

Em contrapartida, o aumento da temperatura tende a aumentar a mobilidade do
adsorbato, provocando um aumento na taxa de difusdo intraparticula (ou mesmo na fase fluida
— i.e. no filme), afetando as constantes de velocidade de adsor¢ao. Dessa forma, a temperatura
impacta diretamente no tempo de ruptura e capacidade méxima de adsorcao, afetando a tanto a
cinética quanto a termodinamica e equilibrio de adsor¢do e, consequentemente, a eficiéncia do
leito. Em geral, devido ao carater exotérmico, altas temperaturas acarretam em menores tempos
de rupturas e menores capacidades de adsor¢do, enquanto que, menores temperaturas tendem a
apresentar tempos de ruptura maiores com uma maior capacidade de adsorcio (DJEMA
MARIA, 2015).

Além disso, a temperatura ¢ um parametro operacional que afeta diretamente a
eficiéncia energética da coluna de adsor¢cdo. Dessa forma, diversos estudos propdem a
utilizacdao do processo de adsor¢do do HoS em temperatura ambiente ou baixas temperaturas

(BALSAMO et al., 2016; SHEN et al., 2017; WANG et al., 2017, 2008).
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3.8.2 Vazao volumétrica de alimentacao

A vazdo volumétrica de alimentacdo do H>S ¢ um pardmetro importante a ser
considerado no projeto de uma coluna de adsor¢do. Para maiores valores de vazao volumétrica
observa-se menores tempos de ruptura devido ao menor tempo de contato do adsorbato com o
material adsorvente (tempo de residéncia), que comumente ndao ¢ suficiente para que o
equilibrio de adsor¢ao seja alcangado em altos valores de vazao (ABDELKREEM, 2013; HO,
2012; MARKOVSKA; MESHKO; NOVESKI, 2001).

Além do tempo de residéncia, a vazao volumétrica afeta a fluidodinamica no interior do
leito. Particularmente, a vazao volumétrica de alimentagao esta relacionada com a velocidade
superficial do fluido, entretanto alguns modelos matematicos ndo sdo muito sensiveis a este
parametro. Dessa forma, a velocidade superficial, mesmo sendo um parametro importante a ser
estudado, ndo se trata de algo realmente ajustdvel uma vez que ¢ dependente de muitas outras
variaveis do processo, como por exemplo: variagdes de temperatura, pressao, diametro do leito,
concentragdo de alimentagdo e a porosidade do material adsorvente. Portanto, nestes casos, €
preferivel o estudo da vazao volumétrica por se tratar de um parametro facilmente manipulavel
(HO, 2012).

Além da antecipacdo do tempo de ruptura e de menores tempos de residéncia em altos
valores de vazao volumétrica, Ho (2012) observou que a capacidade de adsor¢ao permanece a
mesma, além de que, como a entrada de adsorbato aumenta, os sitios ativos do material
adsorvente sdo ocupados mais rapidamente (HO, 2012).

No entanto, a capacidade de adsor¢cao pode diminuir dependendo das condic¢des
fluidodinamicas e do tempo de residéncia no leito, ja que para atingir a saturagao completa do
leito a cinética de transferéncia de massa de transporte da molécula do adsorbato (H>S) do seio

do fluido até um sitio ativo disponivel deve superar o tempo de residéncia no leito.

3.8.3 Concentracio de alimentacio de H2S

A concentragdo de alimentagao de adsorbato possui elevada importancia para o processo
de adsor¢do. Na adsorcao de H>S, o aumento da concentracao de alimentagao leva a maiores
capacidades de adsorcdo. Ja para menores concentragdes ha a ocorréncia de menores taxas de
transferéncia de massa, uma vez que, a forca motriz do processo difusivo ¢ a diferenca de
concentracao das moléculas de adsorbato (XIAO et al., 2008).

Entretanto, em maiores concentracdes, devido ao aumento na for¢a motriz do processo

difusional, observa-se curvas de rupturas mais ingremes, levando as condi¢des de equilibrio
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mais rapido. Porém, isso acarreta tempos de rupturas mais rapidos, além de que, uma
determinada massa de adsorvente, sob determinadas condi¢des operacionais, tem capacidade
de adsorver apenas uma quantidade especifica de adsorbato. Dessa forma, altas concentragdes
de alimentacdo levam a saturagdo mais rapida do leito (XIAO et al., 2008), e dependendo das
condig¢des operacionais do leito, pode levar a eficiéncias inferiores para maiores concentragdes

de alimentacao.

3.8.4 Propriedades do material adsorvente (Carvao Ativado)

As propriedades do carvao ativado, especialmente a quimica de superficie e os
parametros texturais (e.g. area superficial externa e de microporos, volume de poros e
distribui¢cdo do tamanho de poros) também estdo intimamente ligadas a eficiéncia do processo
de adsorg¢do. Caracteristicas como, propriedades fisicas ou quimicas dependem do processo de
ativacdo pelo qual o material adsorvente passou. Logo, os carvdes submetidos a um processo
de ativacdo se tornam vantajosos quando o objetivo ¢ a adsor¢do de moléculas poluentes ou
servir como suporte para catalisadores, uma vez que, oferecem alta area superficial, volume de
poro, propriedades de superficie especificas para um determinado processo, bem como, a
possibilidade que altera¢des quimicas na superficie do material (HO, 2012; XIAO et al., 2008).

Carvdes ativados possuem redes cruzadas aleatorias, que formam poros internos
acessiveis que possuem relevancia na adsorcdo de determinados contaminantes (DALAI;
CUNDALL; DE, 2008; HO, 2012). Além disso, Bandosz (BANDOSZ, 2006) e Feng et al.
(FENG et al., 2005) mostram que as particulas de materiais carbonaceos que possuem tanto
microporos € mesoporos proporcionam maiores eficiéncias na remo¢do do que particulas
microporosas com maior area superficial.

Os mesoporos permitem maiores taxas de difusdo do H»S para os sitios ativos, atuando
como “poros de acesso” (de transporte). A estrutura do mesoporo € importante para a vida util
do carvao ativado, uma vez que poros maiores ndo sao bloqueados facilmente devido a
deposicao do enxofre como no casos de poros menores (DALAI; CUNDALL; DE, 2008; HO,
2012). Ja os microporos conferem elevada area e volume de poros ao material e, portanto,
aumentando o nlimero de sitios ativos superficiais e, comumente, a capacidade de adsor¢ao do

material.
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3.8.5 Umidade relativa

Sob condigdes secas ¢ observavel tempos de rupturas mais rapidos em comparacao as
condi¢des umidas. Isso ocorre pois a dgua possui um papel fundamental no processo de
adsor¢ao do H>S, em altas umidades uma quantidade suficiente de agua ¢ adsorvida e passa por
condensagdo nos capilares do material adsorvente em especial no carvao ativado, formando um
filme de agua na superficie interna do material carbonidceo (BOUZAZA; LAPLANCHE;
MARSTEAU, 2004; HO, 2012; XIAO et al., 2008).

E proposto que as moléculas de HzS sdo transportadas e dissociadas, formando H* e HS
no filme de dgua formado (BOUZAZA; LAPLANCHE; MARSTEAU, 2004; HO, 2012). Além
disso, Meeyoo ef al. (1998) mostram que a dgua apresenta um papel mais importante do que
apenas solvente, uma vez que, testes utilizando metanol e decanol como solventes nao
apresentaram reagoes de dissociagdo do H>S, mesmo apresentando maior solubilidade nestes
solventes (HO, 2012; MEEYOO et al., 1998).

Dessa forma, observa-se que a presenga da agua possui efeitos que podem beneficiar o
desempenho no processo de dessulfurizagdo por adsor¢do. Existem duas hipoteses que podem
explicar a causa deste fenomeno: a reagao catalitica pode ocorrer em fase aquosa, sendo mais
rapida do que diretamente na superficie do material carbonaceo, dentro dos poros; a presenga
de 4gua pode retardar o processo de degeneragdao do carbono, podendo inclusive aumentar a

vida util do material (HO, 2012; PRIMAVERA et al., 1998; XIAO et al., 2008).
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4 MODELAGEM MATEMATICA

4.1 MODELAGEM MATEMATICA DE ADSORCAO EM COLUNA DE LEITO
FIXO

Com o objetivo de avaliar o comportamento de equilibrio do processo de adsorcao de

H>S, além de compreender os mecanismos cinéticos e de transferéncia de massa associados
com o processo de adsor¢do em colunas de leito fixo, os modelos matematicos fenomenolédgicos
empregados neste trabalho consideraram as seguintes hipoteses:

(i)  Processo isotérmico;

(i) Propriedades fisicas constantes em ambas as fases;

(iii) Porosidade constante do leito;

(iv) Velocidade intersticial constante;

(v) Fase gasosa se comporta como gas ideal;

(vi) Equilibrio termodinamico na interface gas-solido ¢ descrito pelo modelo de isoterma;

(vii) Dispersao radial e angular ao longo do leito fixo despreziveis.

4.2 BALANCO DE MASSA NA FASE GASOSA

O balango de massa na fase gasosa ¢ representado pela Equacgao (9), que representa o
termo de acimulo na fase gasosa, acuimulo na fase s6lida, bem como, a transferéncia de massa

convectiva e difusiva, respectivamente.

0C  padq  OC 0% _ 9)
ot " ep 0t 'z % ggzz

Em que, C refere-se a concentragio de H»S na fase gasosa (mg L!); g é a concentragio de H.S
na fase solida (mg g); pp ¢ a densidade do leito (g L!); g5 é referente a porosidade do leito,
resultando em um valor adimensional; v, ¢ a velocidade intersticial do gis no leito

(cm min™); D, é o termo representante da dispersio axial (cm? min!).

4.3 BALANCO DE MASSA NA FASE SOLIDA

Para a descri¢do da taxa de transferéncia de massa (segundo termo do balango de massa

— Equacdo 9), foram considerados trés modelos que assumem diferentes mecanismos como
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etapa controladora de transferéncia de massa, sendo dois modelos difusionais: Resisténcia a
transferéncia de massa externa — Difusdo no filme (RETM); Resisténcia a transferéncia de
massa interna — Difusdo intraparticula (RITM); e um modelo reacional: Adsorc¢ao nos sitios do

adsorvente (ASA).

4.3.1 Resisténcia a transferéncia de massa no filme externo (modelo RTME)

O modelo RTME, representado pela Equagdo 10, descreve a transferéncia de massa do
adsorbato (H2S) na parte externa ao carvao ativado, em que hé a difusao molecular do adsorbato
através da camada de gas estagnado em torno da particula (filme), que pode ser caracterizado
como uma difusdao unidimensional sobre uma placa plana e que apresenta como forga-motriz o
gradiente de concentragdo entre o seio da solu¢do e em uma regido proxima a superficie do

solido.

9q ke (10)
- oo (€ —Cs)

Em que, Cs representa a concentragio de H.S em fase gasosa na interface solido-gas (mg L);
ks (min™') é o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa no filme externo.
Considerando a resisténcia externa como unica etapa limitante para a transferéncia de
massa do processo, o perfil de concentragdo interno (nas particulas do adsorvente) sdo
desconsideradas. Neste caso, a concentracdo na superficie (Cs) possui uma relagdo de equilibrio

entre as fases (Cs = Cgq), sendo descrita pelo modelo de isoterma de Langmuir (Equagao 4).

4.3.2 Resisténcia a transferéncia de massa interna (modelo RTMI)

Para representar o comportamento da transferéncia de massa do H>S no interior da
particula do carvao ativado empregou-se a Equacdo 11, a qual € conhecida com segunda Lei de
Fick e descreve a transferéncia de massa intraparticula por meio da difusdo através de um sélido
homogéneo, ou seja, com difusividade efetiva (Dgs) constante (também conhecido como

Homogeneous Surface Diffusion Model — HSDM).
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dq(r, t) _Defi(rz aq(r,t)) (11)
at  r?or or

Dada a complexidade matematica requerida para a resolucdo da Equagdo (11),
juntamente com as demais equagdes que compde o sistema (i.e. isoterma, balanco de massa e
condi¢des iniciais e de contorno), por se tratar de uma equacao diferencial parcial (EDP), foi
considerada uma simplificagdo, a qual atribui a taxa global de transferéncia ser passivel de
controle por efeitos difusivos. Para tal, empregou-se a abordagem do modelo da for¢a-motriz
linear (Linear Driving Force - LDF) que determina que a taxa de transferéncia de massa seja
proporcional a diferencga de concentragao na fase sélida em relagdo a sua condi¢do de equilibrio.

O modelo LDF ¢ caracterizado como um modelo de parametros concentrados
(GLUECKAUF; COATES, 1947). Neste modelo, o qual se trata de uma aproximagdo, ¢
admitido que a resisténcia global descreve a transferéncia de massa (CRUZ; MAGALHAES;
MENDES, 2006; GUTIERREZ ORTIZ; AGUILERA; OLLERO, 2014). Reiterando-se o fato
de que por resisténcia global entende-se uma juncao dos efeitos difusivos internos e externos,
assim, ambos sdo considerados neste modelo. Dessa forma, o modelo que considera a taxa de
transferéncia de massa € proporcional a diferenga de concentracdo na fase sélida em relagdo a
condi¢do de equilibrio, sendo denominado como forga-motriz linear - Linear Driving Force
(LDF) (CRUZ; MAGALHAES; MENDES, 2006; GLUECKAUF; COATES, 1947,
GUTIERREZ ORTIZ; AGUILERA; OLLERO, 2014).

Dessa forma, o modelo LDF ¢ representado pela Equacgdo (12) e considera as seguintes
hipoteses: (1) particulas do material adsorvente sdo consideradas como uma fase homogénea e
com difusividade constante efetiva; (ii) cinética de adsor¢ao em um sitio ativo € mais rapida

que as etapas de transferéncia de massa (i.e. difusionais).

d
% =ks(qe — q) (12)

Em que, k; é coeficiente global de transferéncia de massa (min') e g, é a concentragdo de H»S

na fase sélida no equilibrio (mg g™).
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4.3.3 Adsorc¢ao nos sitios do adsorvente (modelo ASA)

Diferentemente dos modelos de difusao, o modelo de adsor¢do nos sitios do adsorvente
(ASA) ¢ um modelo cinético para reacdo em superficie, ele desconsidera os perfis de
concentracdo da H»S dentro da particula adsorvente e no filme externo, assumindo que sejam
ambas as resisténcias difusionais tenham valor irrelevante. Tal modelo foi originalmente
proposto por Thomas (1944) (THOMAS, 1944).

A expressao responsavel por descrever a adsor¢ao nos sitios do adsorvente ¢ apresentada

na Equacao 13.

dq k
E = kaC(Qmax - CI) - ?aq

(13)
Em que, k, refere-se a constante cinética de adsor¢do (L mg™! min™'); k,; é a constante cinética
de dessorcdo (min'); e b é obtido pela relacio (b = ka/kd), sendo a constante de afinidade

da isoterma de Langmuir (Equacao 4).

4.4 EQUILIBRIO DE ADSORCAO

Além disso, € necessario a representacdo termodinadmica na interface entre as fases. Para
que isso seja possivel, a representacdo dos dados de equilibrio do processo € a partir de uma
das possiveis relacdes de isotermas que representem adequadamente o processo em termos do

equilibrio entre as fases solida e gasosa (q, = f(C,)) (vide Sec¢do 3.3).

4.5 CONDICOES INICIAIS E DE CONTORNO

Para que a resolucao dos modelos seja possivel, por se tratar de equagdes diferenciais,
¢ necessario o estabelecimento de condi¢des iniciais e de contorno. Dessa forma, para a solugao
dos modelos representados pela Equacgdo (9) e Equagdo (10), bem como da isoterma, as

condi¢des iniciais representadas pela Equagdo (14) e Equacao (15) sdo empregadas.

C(z,0) = C, (14)

q(z,0) =0 (15)
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Além disso, as condi¢des de contorno sdo aplicadas na entrada da coluna com a condigao
de Danckwerts (DANCKWERTS, 1953), representada pela Equacao (16), bem como na saida
da coluna pela Equacao (17).

ac
ax 5 = UO(C(t: 0) - CO) (16)
z=0
oc =0 17
aZ JeL - ( )

4.6 DETERMINACAO DOS PARAMETROS E DE PROPRIEDADES

Os modelos matematicos descritos anteriormente utilizados para descrever o
comportamento das curvas de ruptura do processo de adsor¢ao de H»S, descritos na se¢des 4.2
e 4.3, ¢ dependente de trés grupos de variaveis, sendo: (i) pardmetros que podem ser medidos
de forma direta ou experimentalmente (Hg, Q, pg € Vy), ou através de equagdes fundamentais
com a utilizacdo de dados experimentais ou informacdes da literatura (p;, yg and D,,); (ii)
parametros obtidos através de correlacdes matematicas (e and Dg,); (ili) parametros
resultantes de ajustes dos modelos matematicos aos dados experimentais que retornam um
determinado valor 6timo para uma determinada condi¢do (parametros de equilibrio — e.g.

Gmax € b € cinéticos — k).

4.7 PROPRIEDADE DO LEITO

Para a obtenc¢do da densidade do leito utiliza-se a Equacao (18).

_ Magds
P = A (18)

Em que, Vp (cm?) refere-se ao volume do leito vazio até o comprimento do leito Hy o qual
encontra-se preenchido com adsorvente (cm).

Para a determinacao da porosidade do leito, € possivel utilizar a correlacao proposta por
Ribeiro et al. (2010), representada pela Equacdo (19), que ¢ baseada na determinagdo
experimental do diametro médio das particulas por analise granulométrica (RIBEIRO et al.,

2010).
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d
ez = 0,373 + 0,917exp (—0,824d—3> (19)
P

Em que, dg ¢ a didametro do leito (cm); dp refere-se ao didmetro médio das particulas

adsorventes (cm). Entretanto, esta correlagdo exige que a razao entre o diametro do leito e o

diametro médio da particula adsovente tem que estar compreendida em valores entre 2 e 19.

4.7.1 Propriedade do fluido e de escoamento

As velocidades intersticial e superficial do escoamento ao logo do leito, sdo

determinadas pela Equagdo (20) e Equagdo (21), respectivamente.

0
Vs = g (20)
Vo = Apes (21

Em que, Ap é a 4rea da secdo transversal do leito (cm?).
Além disso, suportado na hipotese de que o gas se comporta como um gas ideal, ¢
possivel utilizar a Equagdo (22) para a determinacdo da densidade de cada componente na

mistura gasosa, para que em seguida seja possivel o calculo da densidade do fluido (mistura)

(Pg)-

M;P
RT

PG,i = (22)

Em que, pg; ¢ a densidade parcial de cada componente da mistura gasosa (g L™'); M; € a massa
molar de cada componente (g mol™'); P é a pressio total (kPa); T é a temperatura termodinimica
(K); R é a constante universal dos gases (L kPa mol' K™).

Para a determinac¢do da viscosidade, o célculo ¢ baseado na teoria de Chapman-Enskog,
que considera os parametros do potencial de Lennard-Jones para predizer as propriedades de
transporte para gases de baixa densidade (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNEL, 1978; R. B.
BIRD, 1961). Logo, a partir disso, o calculo da viscosidade ¢ representado pela Equacgdo (23).

JM.T
lg; = 2,6693 - 10—50—Ql (23)
S
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Em que, fg; € a viscosidade para cada componente (g cm™ s); 0; € o comprimento
caracteristico de Lennard-Jones (A); ), ¢ referente a integral de colisdo para a viscosidade,

tratando-se de um valor adimensional, representada pela Equagao (24).

Ay Az A3
m =

Q + +
(,)51 exp (w,B;)  exp (w,B3) (24)

Em que, Ay, A,, A3, B;, B, e B3 sdo parametros de colisdo determinados por Neufeld et al.
(1972) (NEUFELD; JANZEN; AZIZ, 1972); w,, € outro namero adimensional que € fungdo da

temperatura, calculado pela Equagao (25).

kT
(A)H = 6_l (25)

Em que, k é a constante de Boltzmann (k = 1.38064852x10"2* m? kg s2 K'!); ¢; é referente a
energia caracteristica de Lennard-Jones (J); os valores de comprimento e energia caracteristica
de Lennard-Jones podem ser encontrados na literatura (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNEL,
1978).

Apo6s encontrar a viscosidade para cada componente, determina-se a viscosidade da

mistura gasosa, representada pela Equacao (26) (R. B. BIRD, 1961).

Yillg,i
le = z— (26)
iy yi®y

Em que, y; refere-se a fragdo molar de cada componente na mistura (moli/mol); ®; ; € um valor

adimensional que pode ser calculado pela Equagao (27).

_1 L 17?
1 Mi) 2 <Hi>2 <Mj>1
O =—|1+—] |1+|—] +(= 27)
2 \/8( IVI] U; Mi

Além disso, a determinagdo do nimero de Reynolds ¢ crucial para ajudar na
compreensado do processo fluidodinamico, entretanto, para este caso ¢ necessario considerar o
leito poroso, empregando-se o Reynolds de particula (Re,). O nimero de Schmidt para

descrever a razao entre a difusividade do momento e difusividade da massa também € algo que
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auxilia na andlise. Dessa forma, estes valores sao calculados de acordo com as Equagao (28) e

Equagao (29).

d,vspg
Re, = — P 57¢ (28)
P pe(1—eg)
Ky
Sc = 29
pGDm,i ( )

Em que, Re, ¢ o nimero adimensional de Reynolds para a particula; Sc € o numero
adimensional de Schmidt; D,,; ¢ a difusividade molecular (cm? s™), que é calculada pela

Equagao (30).

_0,00266T/2

- 1/2
PM;?a2,0)

(30)

m,i

Em que, T ¢ a temperatura absoluta (K); P refere-se a pressao absoluta (bar); o termo de massa
molecular ¢ dado por M; J/ 2 =2 [(1/M;) + (1 / Mj)]‘l; 0;,j € 0 comprimento caracteristico para
misturas binarias (A); Q) é termo responsével pela integral de colisdo para a difusdo, tratando-

se de um valor adimensional. Além disso, os dois tltimos termos citados, sdo calculados pela

Equacao (31) e Equacao (32).

€2))

Gy Ca Gs Cy
wPr * exp (wD,) exp (wD3) exp (wD,)

Qp (32)

Em que, C;, C,, C5, C4, D1, D,, D3 € D, sdo os parametros da integral de colisdo para a
difusividade, onde, estes valores podem ser encontrados em Neufeld et al. (1972) (NEUFELD;
JANZEN; AZIZ, 1972); w ¢ referente ao termo adimensional de temperatura, que ¢ calculado

pela Equagdo (33).

w = - (33)
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Em que, €; ; € o termo de energia caracteristica de Lennard-Jones para misturas binarias (J),

que ¢ obtido através da Equagao (34).

Ei,j = 1/€i€j (34)

Além disso, € necessario a determinagao da dispersao axial no leito, que € calculada pela
correlagdo de Wakao & Funazkri (1978) (WAKAO; FUNAZKRI, 1978). Contudo, para que
seja possivel a utilizagao desta correlagdo, € necessario que o numero de Reynolds esteja entre
3 e 10000. Portanto, com a condicdo satisfeita, a dispersao pode ser calculada a partir da

Equagdo (35).

EBDax
Dm,i

= 20 + 0,5ScRe,, (35)

Por fim, a queda de pressado no leito (AP) foi determinada por meio da equagdo de Ergun,

representada pela Equagao (36).

AP 1—gp)? 1—¢
AP _isotcll=en) 175760 %) (36)
HB dlzgeg pr

Além disso, a fim de avaliar a possibilidade de fluidizagao das particulas do leito durante
o processo de adsor¢do de H>S em escala real, determinou-se a ‘“velocidade minima de

fluidizagd0” (V,,r), a qual pode ser calculada para regime laminar (Re, < 20) e turbulento

(Re, > 1000), respectivamente pelas Equagdes (37) e (38) (TADINI, 2018).

_ (0e)(pp = )9 (ems)’ (37)
mf = T80 p (1 — emyp)

(Umf)z _ DeQ(pP - p)g (Smf)3 (38)

1,75p

Além disso, outra equagdo foi considerada para determinar a velocidade minima de
fluidiza¢ao conforme descrito em Ruthven, (1984), Equacao 39, onde para que nao ocorra atrito
entre as particulas de um leito empacotado, ¢ necessario que a velocidade de entrada no leito

seja abaixo de 80% da velocidade minima de fluidizacdo (RUTHVEN, 1984).
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—4 (ZRP)Z (39)
Umax = O;8vmf ~ 6x10 gT(pp - pf)
Por fim, a partir da Equacao (40) realizou-se o calculo da porcentagem de remocao de

H,S.

_100(C, — C) (40)

%R
%) Co
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5 MATERIAIS E METODOS
5.1 OBTEN CAO DOS DADOS EXPERIMENTAIS

Os dados experimentais, necessarios para a obten¢do dos pardmetros cinéticos e de
equilibrio, forma obtidos usando uma coluna de adsor¢ao em leito fixo em escala de bancada
disponivel na Universidade Federal do Parana - Campus Palotina no Laboratério de Materiais
e Energias Renovaveis - Labmater, vinculado ao projeto ANEEL/COPEL PD RD&I UFPR 80-
2018, representado pela Figura 5.

Os ensaios de adsor¢ao de HoS sintético em 50 ppmmol, 500 ppmmol € 1000 ppmmol em
N2 (umolnzs mol ™) em leito fixo de GACB foram realizados em um médulo experimental que
consistia em uma coluna de aco inoxidavel, de 2,5 cm de didmetro interno e 48,5 cm de
comprimento total, revestida com Teflon e com controle de temperatura, onde empacotou-se
8,1 cm de comprimento de leito, como pode ser visto na Figura 5. Os experimentos de adsor¢ao
dindmica consistiram em curvas de ruptura, em que a concentragdo de H>S na saida do leito foi
periodicamente quantificada (C(t)|,=;). Além disso, as anélises das amostrada de gas padrao,
ou seja antes do inicio do experimento, ¢ as amostras coletadas na saida do leito foram
realizadas em um cromatografo de gas Micro GC modelo C2V-200, Thermo Scientific, com
um detector de nano condutividade térmica (TCD) e colunas do tipo Plot-MS5A (Peneira
molecular 5A) e tipo Bond-U (divinilbenzeno tipo U). Hélio (99,99%) foi usado como gés de
arraste (SCHEUFELE et al., 2021).
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Figura 5 - Esquema da unidade experimental em escala de laboratdrio e
procedimento analitico: (1) Reservatorio de gas; (2) Manometro;
(3) Valvula de amostragem (entrada do leito); (4) Coluna de leito
fixo; (5) Controlador de temperatura; (6) Fluxometro; (7) Valvula
de amostragem (saida do leito); (8) Analise da composi¢ao do gas
(cromatografo de gas); (9) Sistema de exaustdo.

(7)

Fonte: (SCHEUFELE et al., 2021)

Os dados experimentais obtidos foram empregados para o levantamento de parametros
de equilibrio e de transferéncia de massa, bem como para avaliagdo da performance da coluna
em fung¢do das condi¢des operacionais (e.g. Concentragdao de H>S, Vazao, Temperatura, Pressdao
etc.) por meio da modelagem matematica do processo.

Além disso, dados experimentais em escala real foram utilizados para simulagdes e
validacao do processo adsortivo a partir dos parametros levantados em escala laboratorial. Os
dados em escala real sdo dados de operagdo da Minicentral Termelétrica de Biogas de Entre
Rios do Oeste (PR), que possui capacidade de tratamento de diario de 215 toneladas de residuos
de suinocultura, além de uma produgio de 4.600 m® dia! de Biogas, contando com uma geracio
de 3.000 MWh ano™! de energia elétrica. Além disso, a Minicentral Termelétrica possui uma
poténcia instalada de 480 kW com dois motogeradores (CIBIOGAS, 2020).

O material adsorvente utilizado foi o carvao ativado granular microporoso de babagu

(GACB) 8%30, com diametro entre 3 ¢ 5 mm (Brascarbo Agroindustrial Ltda).



46

5.2 RESOLUCAO DOS MODELOS E ESTIMACAO DOS PARAMETROS

Primeiramente, para a resolu¢do das equagdes diferenciais parciais (EDP) que compdem
o modelo, utilizou-se 0 Método das Linhas, que consistiu na discretiza¢do do modelo em relagao
a coordenada espacial axial (coordenada z) em 50 elementos de discretizacdao, desse modo,
resultando em um sistema de equagdes diferenciais ordinarias (EDOs) em relagdo ao tempo.
Posteriormente, o sistema de EDOs foi resolvido, juntamente com condigdes iniciais
apresentadas anteriormente, através do método numérico de Rosenbrock (ROSENBROCK,
1963).

A estimagao dos parametros ajustaveis foi realizado através do método de otimizagao
Simplex Downhill, proposto por Nelder & Mead (NELDER; MEAD, 1965). Além disso, os
parametros da isoterma de equilibrio (e.g. isoterma de Langmuir) e os parametros cinéticos de
transferéncia de massa (modelo LDF) foram estimados pelo ajuste de curva calculada pelos
respectivos modelos aos dados experimentais, por meio da busca pela minimizagao das fungdes

objetivo (FO) representadas pela Equacao (41) e Equacdo (42).

N
2
FO. = ) (457 - aued) @41)
i=1
N 2
CoPl,,  CMOY),
FOkin=z< ‘ C!Z‘L— ‘ Col“> (42)

i=1

ex ~ r1e .q .
Em que, qeq”l? e q;';,?id representam a concentragdo de HoS na fase sélida no equilibrio

determinada experimentalmente e obtida pelo modelo (mg g!), respectivamente; CiexP| 2=L €
Cl-m"d | ;=1 representam a concentragcdo de HoS na fase gasosa na saida da coluna determinada
experimentalmente e obtida pelo modelo (mg L), respectivamente; N é o niimero de dados
experimentais.

Por fim, a andlise da qualidade do modelo dindmico de adsor¢do do leito fixo
apresentado deu-se a partir do coeficiente de determinacdo (r2), valor da fungdo objetivo (FO),
e pelo valor do critério de Akaike corrigido (AICc) representado pela Equacgdo (43)
(HURVICH; TSAI, 1991).

AIC. =nl (SSR)+2 +2 ( ptl ) 43
¢c=nin{— R Ve (43)

Em que, n representa o nimero de dados experimentais; SSR € referente a soma dos

residuos quadrados; p € o nimero de parametros ajustaveis de cada modelo.
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6 RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste trabalho, em um primeiro momento, realizou-se o ajuste dos modelos estudados
aos dados experimentais de equilibrio e cinéticos, a fim de compreender os mecanismos de
transferéncia de massa e mecanismo de adsorcao, além da obteng¢do de parametros (de equilibrio
e cinéticos) confidveis para, na sequéncia, serem empregados para a predicdo das condi¢oes
otimas de operagao por meio de simulagcdes em escala laboratorial e utilizando os dados reais
do leito de adsor¢do de H»S na unidade de Entre Rios do Oeste (PR) em diferentes condigdes
dos parametros operacionais. Desta forma, almejando subsidiar o design e scale up do processo.
Para isto, com os dados 6timos de operacao em escala real obtidos, realizou-se a validagao das
simulagdes ao comparar com os dados de operagao reais da unidade de adsor¢ao da Minicentral
Termelétrica de Biogés de Entre Rios do Oeste (PR).

Desta forma, as etapas do trabalho sumarizam-se conforme a seguir:

1) Coleta de dados: Estimagao de parametros de equilibrio e transferéncia de massa a

partir de dados experimentais obtidos em escala laboratorial;

2) Otimizacdo de processo: Simulagdes de condi¢cdes operacionais (mencionar quais

foram feitas) e validagdo experimental (em escala laboratorial) visando identificar o
efeito das variaveis e condigdes 6timas;

3) Scale-up: Simulac¢des em escala real e validacdo (a partir de dados de operagao)

6.1 ESTIMACAO DE PARAMETROS CINETICOS E DE EQUILIBRIO

Inicialmente, a partir dos dados das curvas de ruptura na operacao do leito fixo em escala
laboratorial sob diferentes concentragdes de alimentagdo, foram obtidos dados de equilibrio

(i.e., capacidade de adsorc¢do apos a saturagdo completa do leito).

6.1.1 Efeito da concentracido de alimentacido de H2S

A partir da Figura 6 € possivel observar os dados experimentais de equilibrio do
processo de adsor¢ao de H>S em GACB para as concentragdes de 50, 500 e 100 ppmumol obtidos

no mddulo em escala laboratorial, juntamente com o ajuste do modelo de isoterma de Langmuir.
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Figura 6 - Dados experimentais de equilibrio da adsor¢ao de H2S em
GACB obtidos em escala laboratorial e ajuste do modelo de
isoterma de Langmuir.
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Fonte: Autoria propria (2021).

A partir do ajuste obteve-se como maior capacidade de adsor¢do 20,024 mg g na
concentragdo de 1000 ppmmor. Além disso, a partir do comportamento assintdtico dos dados
de equilibrio percebe-se que se trata de um comportamento de isoterma favoravel, indicando
a saturagdo do GACB em altas concentracdes e evidenciando uma alta afinidade na
adsor¢ao do H>S mesmo em menores concentragdes.

Além disso, os pardmetros estimados através do ajuste da isoterma de Langmuir aos
dados experimentais de equilibrio foram: g4, = 20,953 mg gl e b =12,372 L mg™'. Tanto
através da Figura 6 e dos resultados estatisticos obtidos, percebe-se que o modelo de
Langmuir foi capaz de representar de forma adequada os dados experimentais, uma vez que
foi obtido um 2 =0,9989 e y2 =0,09693. Em que, um valor do coeficiente de determinagio
(r?) proximo de 1, bem como menores valores de qui-quadrado (y?) indicam um bom ajuste
do modelo aos dados.

Entretanto, ¢ importante frisar que, mesmo obtendo uma notavel afinidade e capacidade
de adsor¢do no sistema GACB-H>S, os dados de equilibrio foram obtidos na pior condi¢ao
de temperatura, ou seja, 45 °C, logo, para valores menores de temperatura a condi¢ao de
equilibrio seria ainda melhor. A justificativa para isso € que em uma situacao de operagao

real em uma unidade rural, por exemplo, raramente serd possivel garantir uma uniformidade
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e o controle nos parametros de operagao, além do equipamento estar sujeito as intempéries,

em muitos casos. Desta forma, considerou-se o pior cenario possivel de temperatura (i.e.,

condi¢des de um dia quente no verdo).
Analisando os dados experimentais coletados para 50 ppmme, 500 ppmmer €
1000 ppmmol, representados pela Figura 7, € possivel observar um comportamento

sigmoidal, caracteristico de curvas de ruptura de processos de adsor¢ao em leito fixo

relacionadas as resisténcias de transferéncia de massa ao longo do leito.

Figura 7 - Curvas de ruptura de adsor¢cdo pelo GACB obtidas em escala
laboratorial em diferentes concentragoes de H2S (Condigoes:

50 ppmmol, 500 ppmmol € 1000 ppmme em T = 45°C; P = 2 bar;

e Q =30mLs™).
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Fonte: Autoria propria (2021).

Diante disso, ¢ possivel perceber, através da Tabela 3, que tempos mais longos de
ruptura foram encontrados para a menor concentracdo de alimentagdo utilizada, 50 ppm

(tu = 909,4 min), seguido de 500 ppm (z, = 92,6 min) ¢ 1000 ppm (z, = 33,9 min),
respectivamente. Esse fenomeno j4 era esperado uma vez que, mesmo havendo uma maior forga
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motriz, a carga de adsorbato que entra no leito € maior, logo, espera-se a ocorréncia de uma
saturacao mais precoce para concentracdes mais elevadas.

Tabela 3 - Parametros de performance da adsor¢do em leito fixo do H>S em GACB em fungao
da concentragao.

Variavel Parametros

Condicdes operacionais (Parametros de Entrada)

Co (PpMmor) 50 500 1000
Q (mL min™) 1800
T (°C) 45
Uy (cm min!) 983,088
U, (cm min™) 366,693
Propriedades do gés (mistura)
Pmix (2L 2,118
pu(gem's™h 1,84.10*
Parametros de Performance do Leito
t, (min) 909,398 92,620 33,872
t, (h) 15,157 1,544 0,565
t; (min) 1076,355 154,109 79,382
t; (h) 17,939 2,568 1,323
Hy (cm) 6,830 4,858 3,449
ZTM (cm) 1,254 3,225 4,634
qp, (mg g™ 10,537 12,032 8,544
Gsqr (Mg g™h) 12,471 20,020 20,024
1 (%) 84,489 60,100 42,669
Condicdes fluidodindmicas e transporte
Rey, (-) 16,737
Pe (-) 15,468
D, (cm? min™') ¥ 422,060
Pardmetro de transferéncia de massa f
ke (min) 0,01404 0,02362 0,02378

#Estimado pela correlagdo de Wakao & Funazkri (1978); T Estimados pelo ajuste do modelo aos dados experimentais.

Fonte: Autoria propria (2021).

Analisando-se os resultados da Tabela 3, é possivel observar maiores valores de
comprimento de leito 1util para 50 ppmmo (H. = 6,83 cm), o que leva a um melhor
aproveitamento do leito, associado a menor regido de transferéncia de massa (Z7M = 1,25 cm),
0 que, consequentemente, resulta em uma maior eficiéncia do leito para baixas concentragdes
(n = 84,5 %).

Normalmente biodigestores operam em concentragdes que variam entre 10 ppm a
10000 ppm de Ha2S, devido a diversidade disponivel de matéria organica presente no substrato,

fazendo com que a concentragdo de alimentacdo do leito seja uma das varidveis mais dificeis
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de controlar de forma pratica (ABATZOGLOU; BOIVIN, 2009; SU et al., 2013). Contudo, ¢
possivel observar que menores concentragdes de alimentacao resultardo em maiores eficiéncias
do leito. Em contrapartida, observa-se um aumento em relacdo a capacidade de adsor¢do na
condicdo de saturagdo (¢s4«) em funcdo da concentracdo de alimentacdo de H»S na fase gasosa
o que ¢ relacionado com o aumento da for¢a-motriz entre as fases (difusdo). Analisando-se a
capacidade de adsorc¢ao no tempo de ruptura (gs) verifica-se que a maior capacidade ocorreu
em 500 ppmmol de concentracdo de alimentacdo (12, 032 mg g'!), e uma posterior redugio com
0 aumento para 1000 ppmmol.

Desta forma, em geral, o aumento da concentragdo leva ao aumento da capacidade de
adsor¢do, porém a redugdo da eficiéncia (aproveitamento do leito). Portanto, idealmente a
concentragdo de H»S ndo deveria ultrapassar valores acima de 500 ppmmol, pois estes impactam
negativamente sobre a eficiéncia do leito. Evidentemente, oscilagdes nas concentragdes sao
intrinsecas ao processo de producdo do biogés devido as variagdes de composicao de matéria-
prima, bem como condi¢des operacionais no biodigestor.

Além disso, ao analisar a dispersdo axial (Dax) € o valores de Reynolds (Re,) notou-se
que os valores se mantém constantes para todas as concentragdes, o que ja era esperado uma
vez que as condi¢des fluidodinamicas sdo inalteradas com as concentragdes (DOS SANTOS et
al., 2019).

Outro valor dependente da fluidodinamica que foi analisado € o nimero de Peclet (Pe) que
também se manteve constante. Uma vez que Pe representa a propor¢do entre transporte
advectivo e transferéncia de massa difusional, o valor indica que o transporte advectivo ¢
predominante nas condi¢des operacionais estudadas. Neste caso, o valor também indica que o
fluxo no interior da coluna pode ser considerado como um fluxo empistonado (“plug-flow”)
(DOS SANTOS et al., 2019), ou seja, efeitos de dispersdao radial no leito podem ser

considerados como negligenciaveis.

6.1.1.1 Avaliacdo da etapa controladora na cinética de adsorc¢io do H2S em GACB
em funcio da concentracao de alimentacio

Visando investigar os mecanismos de transferéncia de massa associados a cinética de
adsorc¢ao do H»S pelo GACB, foram empregados modelos dindmicos aos dados experimentais
de adsorcao para as diferentes concentragdes avaliadas. Avaliou-se dois modelos difusivos
(difusdo no filme e for¢a motriz linear — LDF) e um modelo reacional de adsor¢do nos sitios do

adsorvente (Modelo de Thomas), conforme Secdo 4.3. Todos os modelos dindmicos
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consideraram que o equilibrio € descrito pela isoterma de Langmuir conforme Figura 6. Os
resultados dos ajustes dos modelos aos dados experimentais sao apresentados na Figura 8.

Figura 8 - Ajuste dos modelos cinéticos aos dados experimentais das curvas de ruptura
da adsor¢ao de H2S em GACB para o efeito da concentragdao de alimentacao
em escala laboratorial (Condig¢des: T = 45 °C; P =2 bar; Q =30 mL min™").
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Fonte: Autoria propria (2021).

o8

Ao analisar a Figura 8, que apresenta os modelos cinéticos propostos ajustados as curvas
de ruptura experimentais para cada concentragdo de alimentacdo, ¢ possivel afirmar que o
modelo LDF ¢ o que melhor representa os dados, além de ser o que melhor prevé o tempo de
ruptura e as condigdes de saturacdo para as trés condigdes de concentragdo avaliadas. O modelo
LDF, considera que as resisténcias difusivas controlam o processo. Além disso, os resultados

dos parametros cinéticos estimados pelos sdo apresentados na Tabela 4.
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Tabela 4 - Valores dos parametros estimados dos modelos cinéticos aos dados experimentais
da adsorgdo de diferentes concentragdes de H2S (Q = 1800 mL min™') pelo GACB.

Modelo Variavel Parametro Estimado
50 ppm 500 ppm 1000 ppm
Difusdo no kg (min™") 2548,53 532,49 346,96
Filme D,y (Cm2 min'l) 422,06
(RETM) FO 1,49821 0,21669 0,47115
r2 0,9688 0,9809 0,9440
AlICc -707,273 -152,984 -97,187
Modelo de kaas (L mg! min™) 0,1165 0,0344 0,0183
Thomas Dgyx (cm? min) 422,06
(ASA) FO 1,1549 0,04996 0,19708
r? 0,9765 0,9957 0,9737
AlCc -747,359 -199,933 -119,848
For¢a motriz k¢ (min™) 0,01404 0,02362 0,02378
linear (LDF) Dy, (cm? min™) 422,06
FO 0,82029 0,02083 0,02521
r? 0,9837 0,9983 0,9967
AlCc -800,037 -227,938 -173,316

Fonte: Autoria préopria (2021).

Dessa forma, analisando os dados da Tabela 4, os pardmetros estatisticos (12, x?)
mostram que o modelo LDF de fato foi o que melhor se ajustou aos dados experimentais para
todas as concentragdes estudadas. Além disso, os pardmetros AICc e FO também sdo pontos de
confluéncia para este argumento. Logo, o modelo fenomenoldgico proposto, baseado nos
balancos de massa nas fases solida e gasosa foi capaz de descrever o comportamento dindmico
das curvas de ruptura, indicando que os mecanismos difusivos controlam a cinética global do
processo de adsorcao.

Ao analisar o coeficiente de transferéncia de massa (k) nota-se que houve um aumento
relacionado com o aumento na concentracdo de alimentagdo de H»>S na coluna, como
representado na Figura 9. Entretanto, em 500 ppmmoe € 1000 ppmmor 0 aumento foi pouco
expressivo. Esse fendmeno pode estar relacionado com a condic¢ao de equilibrio que ¢ similar
para ambas as concentragdes (vide Figura 6). Isso ocorre uma vez que, o modelo LDF considera
que a forca motriz para a transferéncia de massa ¢ proporcional a distncia até o plato de
equilibrio, portanto, condi¢gdes de equilibrio semelhantes resultaram em k; semelhantes para as

concentragdes de 500 ppmmor € 1000 ppmmol, como demonstrado na Figura 9.



Figura 9 - Comportamento do coeficiente de transferéncia de massa
global com a concentragdo de alimentacdo de H2S.
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6.1.2 Efeito da vazao volumétrica
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Visando avaliar o efeito da vazdo sobre o comportamento da cinética de adsor¢ao, bem

como sobre as condi¢des fluidodinamicas no leito foram realizados experimentos de adsorgao

sob diferentes vazdes volumétrica (300 mL min™!, 1050 mL min"' e 1800 mL min™'), os

resultados sdo apresentados na Figura 10 e Tabela 5.
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Figura 10 - Curvas de ruptura obtidas em diferentes vazoes volumétricas de
alimentacio de H>S (300 mL min!, 1050 mL min' e
1800 mL min! em T = 45°C; P = 2 bar e Cy = 1000 ppmumol).
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Fonte: Autoria prépria (2021).

Ao analisar a Figura 10 ¢é possivel observar a influéncia da vazdo de alimentagdo no
processo, na qual nota-se que para baixas vazdes o tempo de ruptura é maior, 300 mL min’!
(t« = 435,4 min), 1050 mL min™ (¢, = 104,6 min) e por fim 1800 mL min (z, = 33,9 min),
como representado na Tabela 5. Além disso, observou-se maiores valores de comprimento de
leito util também em baixas vazdes, 300 mL min"!' (Hu = 6,15 cm), resultando em menores
regides de ZTM e, consequentemente, maiores valores de eficiéncia do leito (300 mL min’;
ZTM = 1,93 cm; n = 76,1 %), conforme apresentado na Tabela 5.

Com a mudanga da vazao, altera-se o regime fluidodindmico do processo o que resulta
em diferentes valores de velocidade intersticial e superficiais. Para vazdes maiores,
consequentemente, valores de velocidade intersticial (u9) mais elevados sdo observados,
resultando em um deslocamento da curva de ruptura para esquerda o que condiz com uma
saturacdo do leito precoce, que estd relacionado aos menores tempos de residéncia das
moléculas de HoS na coluna e ainda a uma maior quantidade de moléculas de H>S entrando no

leito por unidade de tempo.
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Tabela 5 - Parametros de performance da adsor¢ao em leito fixo do H>S em GACB em fung¢ao
da vazao volumétrica de alimentagao

Variavel Parametros

Condigdes operacionais (Pardmetros de Entrada)

Co (PpMmol) 1000
Q (mL min™) 300 1050 1800
T (°C) 45
Uo (cm min™') 163,848 573,468 983,088
ug (cm min'!) 61,115 213,904 366,693
Propriedades do gas (mistura)
Pmix (g L_l) 271 18
pu(gem's™t 1,84.10% 1,84.10* 1,84.10*
Parametros de Performance do Leito
t,, (min) 435,437 104,584 33,872
t, (h) 7,257 1,743 0,565
t; (min) 572,344 153,919 79,382
t: (h) 9,539 2,565 1,323
Hy (cm) 6,150 5,492 3,449
ZTM (cm) 1,934 2,591 4,634
qp (mg g!) 18,805 14,929 8,544
Gsqr (Mg g™h) 24,718 21,971 20,024
1 (%) 76,080 67,947 42,669
Condigdes fluidodindmicas e transporte
Re, (-) 2,790 9,763 16,737
Pe () 2,578 9,023 15,468
Dg, (cm? min™)* 323,979 373,019 422,060
AP (Pa) -3,065 -5,880 -11,821
Pardmetro de transferéncia de massa’
k; (min'1) 0,01169 0,02496 0,02378

#Estimado pela correlagdo de Wakao & Funazkri (1978); T Estimados pelo ajuste do modelo aos dados experimentais.

Fonte: Autoria propria (2021).

Analisando-se a Tabela 5, verifica-se que a fluidodindmica se altera em virtude do efeito
da vazao, apesar disso, os valores do numero de Re, sdo caracteristicos de regime laminar,
mesmo para as maiores vazoes (Re, < 100). Outro fator que ¢ influenciado pela vazao € o termo
de dispersao axial (D,,), associado ao transporte difusivo do H>S no leito, o qual é favorecido
pelo aumento da vazdo. Analisando-se o niimero de Peclet (que corresponde a razdo entre o
termo advectivo e o termo difusivo de transporte), observa-se que para a menor vazao a razao
¢ baixa (Pe = 2,578), indicando que o transporte advectivo ¢ em torno de 2,5 vezes o transporte
difusivo. J& para as vazdes superiores o valor de Pe ¢ substancialmente maior, de forma que os

efeitos difusivos sdo muito inferiores a contribui¢do advectiva de transporte de massa.
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Além disso, percebe-se que com o aumento da vazao volumétrica de alimentagdo ocorre
a diminui¢do na capacidade de adsorcao na ruptura (g»), ou seja, uma antecipa¢ao no ponto de
ruptura, bem como, a diminui¢ao na capacidade de adsor¢@o na saturagdo (gsa). Isso pode ser
justificado devido a relagdo entre a vazao de alimentagdo e o tempo de residéncia do HoS no
leito, ou seja, quanto maior a vazao de alimentagdo menor o tempo de residéncia, prejudicando
o processo de adsor¢ao como € observado através dos valores de eficiéncia do leito obtidos (7),
onde também ocorre uma reducao dos valores. Além disso, o valor de dispersao axial (Dax)
sofreu um aumento decorrente do aumento da uy.

Além disso, ao analisar o coeficiente de transferéncia de massa (k) verifica-se um
aumento em fun¢do do aumento da vazdo (de 300 para 1000 mL min'), indicando que a
transferéncia de massa ¢ facilitada pelo aumento da vazao, efeito esperado tendo em vista a
contribuicao do transporte advectivo de massa. O aumento da vazao também contribui para a
diminuicdo da espessura da camada limite diminuindo as resisténcias a transferéncia de massa
externa a particula (no filme) (SAUSEN et al., 2018).

Isso ocorre uma vez que maiores valores de uy representa um aumento nos coeficientes
de transferéncia de massa externa e global, reduzindo as resisténcias que limitam a transferéncia
de massa. Este comportamento ¢ esperado, uma vez que o regime de escoamento para a maior
vazdo de alimentacdo encontra-se um uma regido escoamento laminar instavel, uma vez que
regimes turbulentos plenamente desenvolvidos ocorrem em valores de Re, maiores que 100,
dependendo de alguns fatores geométricos da particula (ATMAKIDIS; KENIG, 2009; LATIFI
et al., 1989).

No entanto, de 1000 para 1800 mL min™ ndo houve aumento do kg, havendo na
realidade um efeito adverso. Tal comportamento pode estar associado a diminui¢ao do tempo
de residéncia do HaS no leito, havendo um efeito de “arraste” para fora do leito antes que haja
tempo suficiente para a difusdo do adsorbato até um sitio interno disponivel.

Além disso, ao aplicar a equagdo de Ergun (Equagdo 36) ¢ possivel observar um
aumento na perda de carga diretamente proporcional com o aumento da vazao volumétrica de
alimentagdo. Tal comportamento se d4 em virtude de a velocidade superficial ser diretamente
proporcional a vazdo volumétrica e que, a queda de pressdo no sistema ¢ diretamente
proporcional a velocidade superficial do fluido, portanto, o aumento da vazdo resulta em
maiores valores de perda de carga. Observou-se ainda que, o termo da equagao responsavel pela
queda de pressdo laminar, relacionada aos efeitos viscoso, foi mais expressivo em comparagao
com o termo inercial (turbulento) para os trés valores de vazao volumétrica estudados,

confirmando o carater laminar do escoamento, uma vez que, para a maior vazao analisada o
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numero de Reynolds obtido foi de 16,737. Apesar disso, tal valor caracteriza um escoamento
laminar instavel, ja que para que um escoamento turbulento plenamente desenvolvido seja
observado ¢ necessario um valor de Reynolds maior que 100 em leitos empacotados
dependendo de fatores geométricos das particulas do material adsorvente que compdem o leito
(ATMAKIDIS; KENIG, 2009; LATIFI et al., 1989).

Desta forma, com base nos resultados observados, verifica-se que o ajuste da vazao
volumétrica ¢ de suma importancia para a operacdo eficiente do leito, pois ele influencia
fortemente a fluidodinamica do leito que, por sua vez, impacta nos mecanismos de transferéncia
de massa e, consequentemente, na cinética e no equilibrio de adsor¢do, bem como no tempo de
residéncia do adsorbato no leito.

Em geral, vazdes entre 300 e 1000 mL min™!, que correspondem 4 valores de velocidade
superficial de 61,12 cm min™! e 366,7 cm min! (1,02 cm s € 6,11 cm s!), sdo preferiveis pois
levam a maiores eficiéncias do leito e capacidades de adsor¢ao. Ao se considerar a cinética de

transferéncia de massa (k¢) a vazdo de 1000 mL min™' ¢ desejavel.

6.1.2.1 Avaliacio da etapa controladora na cinética de adsorciao do H2S em GACB
em funcio da vaziao volumétrica

Similarmente ao efeito da concentragdo, realizou-se um procedimento analogo para
investigar o efeito da vazio sobre a etapa controladora de transferéncia de massa, tendo em
vista que a vazao pode influenciar os mecanismos de transporte, conforme discutido na segado
anterior. Os resultados do ajuste dos modelos cinéticos aos dados experimentais em escala
laboratorial de adsor¢ao do H»S em fun¢do da vazdo de alimentagdo sdo apresentados na

Figura 11.
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Figura 11 - Ajuste dos modelos cinéticos aos dados experimentais das curvas de ruptura
da adsor¢ao de H>S em GACB variando a vazao volumétrica de alimentagao
(Condigdes: T =45 °C; P =2 bar; Q = 1000 ppmmo).
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Ao realizar o ajuste dos trés modelos aos dados experimentais, representado pela

Figura 11, observou-se novamente que o modelo LDF melhor representa fenomenologicamente

o processo para todas as vazdes avaliadas. Isso pode ser observado pelos valores de 7%, FO e

AICc, apresentados na Tabela 6, além de representar adequadamente os tempos de ruptura e

tempo na condigao de saturagdo. Desta forma, verifica-se que a mudancga na vazao ndo interfere

na mudanca da etapa limitante de transferéncia de massa. Ou seja, apesar de a fluidodindmica

influenciar na espessura da camada limite e, consequentemente, na transferéncia de massa

externa do adsorbato, as resisténcias a difusdo interna sdo ainda maiores e controlam a cinética

global da adsorcao. Tal comportamento, faz sentido tendo em vista a elevada porosidade e,

especialmente, microporosidade que apesar de promover uma elevada capacidade de adsor¢ao

gera elevadas resisténcias a transferéncia de massa interna no solido adsorvente.
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Tabela 6 - Valores dos parametros estimados dos modelos cinéticos aos dados experimentais
da adsor¢do de H>S em GACB em fungdo das vazoes de alimentagao.

Modelo Variavel Parametro Estimado
300 mL min 1050 mL min' 1800 mL min!
Difusao no kg (min™") 380,649 496,405 346,956
Filme D, (cm? min™) 323,98 373,02 422,06
(RETM) FO 0,8211 0,3715 0,47115
r2 0,9700 0,9750 0,9440
AlICc -285,335 -154,718 -99,756
Modelo de kqqs (L mg! min™) 0,01268 0,02110 0,01828
Thomas Dgyx (cm? min) 323,98 373,02 422,06
(ASA) FO 0,2908 0,15961 0,19708
r? 0,9865 0,9878 0,9737
AlCc -353,842 -184,288 -122,417
Forga motriz k¢ (min™) 0,01169 0,02496 0,02378
linear (LDF) Dy, (cm? min™) 328,98 373,02 422,06
FO 0,03150 0,01936 0,02521
r? 0,99867 0,99934 0,9967
AlCc -500,540 -258,125 -175,886

Fonte: Autoria préopria (2021).

Figura 12 - Comportamento do coeficiente de transferéncia de massa
global com a vazao de alimentacdo de H»S.
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Além disso, observou-se que para as vazdes de 1050 mL min™' e 1800 mL min™! quase
nao houve variacao no coeficiente global de transferéncia de massa. Entretanto, para a maior
vazao houve um leve decréscimo no valor, isso pode ser justificado pelo tempo de residéncia
das moléculas de adsorbato no leito que € inversamente proporcional a vazao.

Dessa forma, como dito anteriormente, Secao 6.1.2, ¢ possivel afirmar que entre as
vazdes de 300 e 1000 mL min' sdo preferiveis por apresentarem elevadas capacidades de

adsorcdo (g4t € qp), eficiéncias (1) e cinética de transferéncia de massa favoravel (k).

6.1.3 Efeito da temperatura

Com o objetivo de avaliar o efeito da temperatura sobre o comportamento cinético de
adsor¢do, bem como nas condigdes operacionais do leito, foram realizados experimentos de
adsor¢ao sob diferentes temperaturas (25, 35 e 45 °C), os resultados sdo apresentados na

Figural3.

Figura 13 - Curvas de ruptura obtidas em diferentes temperaturas de
alimenta¢do de H»S (Condigdes: T =25 °C, 35 °C e 45 °C
em Q = 1800 mL min!; P =2 bar; e C, = 1000 ppmmol.
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A partir dos resultados obtidos para as diferentes temperaturas, representados na
Figura 13 e Tabela 7, ¢ possivel perceber que, o aumento da temperatura do processo resulta
em uma reducdo no tempo de ruptura, além de um menor tempo de saturagdo do leito. Este
fendmeno ocorre uma vez que o processo de adsor¢do ¢ um processo exotérmico, dessa forma,
aumentando-se temperatura do sistema, a concentracao de H»S adsorvido no equilibrio € menor.
Ou seja, termodinamicamente a condi¢ao de equilibrio ¢ afetada, jA que em processos de
adsorcao gasosa, a dessorcao ¢ favorecida pelo aumento da temperatura em virtude do aumento
do estado energético das moléculas (BESINELLA et al., 2021). Tal comportamento, ¢ um

indicativo que o processo de adsor¢ao do H2S no GACB provavelmente tem natureza fisica.

Além disso, o aumento da temperatura geralmente resulta no favorecimento da
transferéncia de massa, expresso por maiores valores de difusividade efetiva, causando um
aumento nos coeficientes de transferéncia de massa externa e global favorecendo a cinética do
processo, contudo, desfavorecendo o equilibrio termodinamico de adsor¢do (DOS SANTOS et

al., 2019).
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Tabela 7 - Parametros de performance da adsor¢ao em leito fixo do H>S em GACB em fungao
da temperatura do leito.

Variavel Parametros

Condigdes operacionais (Pardmetros de Entrada)

Co (PpMmol) 1000
Q (mL min™) 1800
T (°0) 25 35 45
Up (cm min!) 983,088
ug (cm min'!) 366,693
Propriedades do gés (mistura)
Pmix (€L 2,260 2,187 2,118
pu(gem!'s™h 1,76.10* 1,80.10* 1,84.10*
Parametros de Performance do Leito
t, (min) 328,362 104,584 23,872
t, (h) 5,473 1,743 0,398
t; (min) 553,470 162,088 76,446
t: (h) 9,225 2,701 1,274
Hy (cm) 4,796 5,216 2,524
ZTM (cm) 3,288 2,868 5,559
qp, (mg g™ 86,916 27,039 6,021
Gsqr (mg g™h) 146,502 41,906 19,283
1 (%) 59,328 64,523 31,227
Condigoes fluidodindmicas e transporte
Re, (-) 17,860 17,280 16,737
Pe (-) 17,437 16,410 15,476
D, (cm? min™!)* 387,804 404,815 422,123
Pardmetro de transferéncia de massa’
ks (min'1) 0,01169 0,02471 0,02157

#Estimado pela correlagdo de Wakao & Funazkri (1978); T Estimados pelo ajuste do modelo aos dados experimentais.

Fonte: Autoria propria (2021).

Além disso, neste caso € possivel perceber variagdes nos valores de dispersao axial e no
numero de Peclet. Os valores de dispersdo axial aumentam com o aumento da temperatura
devido a proporcionalidade direta entre a difusividade e temperatura. Isso ocorre uma vez que
valores maiores de dispersdo axial leva & um aumento na zona de transferéncia de massa ao
longo do leito (GUTIERREZ ORTIZ; BARRAGAN RODRIGUEZ; YANG, 2019). Ja valores
obtidos de numero de Peclet diminuem, mostrando que o aumento na temperatura do sistema
torna o conceito de fluxo pistonado ideal, uma afirmac¢ao invalida para este caso. Além disso,
observa-se que o nimero de Peclet varia sutilmente com a temperatura, porém em maior
intensidade que o nimero de Reynolds. Isto se deve a maior dependéncia da difusdo molecular
com a temperatura, afetando o ntimero de Schmidt (associado a taxa de difusdo molecular

massica), ao passo que o transporte molecular de momento (taxa de difusdo viscosa de
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momento), que depende da viscosidade e densidade do fluido, varia pouco com a temperatura
(vide valores de densidade e viscosidade da mistura — Tabela 7). Desta forma, o regime de
escoamento ndo ¢ fortemente afetado pela temperatura na faixa de operagdo, caracterizando-se
como laminar em todas as situagdes.

Além disso, ao observar a capacidade de adsor¢ao na ruptura e na saturagao ¢ perceptivel
a queda expressiva nestes valores, indicando que este processo possui carater exotérmico, uma
vez que o aumento da temperatura tende a favorecer a dessor¢do ao invés da adsor¢do. Vale
ressaltar que, para 25 °C a capacidade de adsor¢do na saturacdo apresentou um valor bastante
expressivo (146,5 mg g'), indicando que nesta temperatura as capacidades sdo
significativamente relevantes, tendendo a ser favorecidas e obtendo valores ainda maiores em
temperaturas abaixo de 25 °C.

Tal valor é expressivo, quando comparado a valores reportados na literatura, por
exemplo, Ortiz et al. (2014) (GUTIERREZ ORTIZ; AGUILERA; OLLERO, 2014) obteve
valores de 9,91 mg g! empregando lodo de esgoto tratado termicamente a 700 °C em condigdes
operacionais similares (T = 25°C; Hg = 10 cm; Q = 1.1 L min™ ') para uma concentragio de
H>S de 1980 ppm of H,S (mais elevada que neste trabalho) (GUTIERREZ ORTIZ;
AGUILERA; OLLERO, 2014).

Balsamo et al. (2016), empregando um carvao ativado comercial e ZnO-CuO suportados
em carvdo ativado obtiveram capacidades de 6.82 mg g ! e 49.76 mg g !, respectivamente,
porém para uma concentracao de alimentacao de 3000 ppmv (BALSAMO et al., 2016).

Finalmente, Oliveira et al. (2019) alcancaram valores de 232,07; 222,18 e
205.51 mg g! respectivamente para as temperaturas de 20, 30 e 40 °C, porém operando em
sistemas de alta pressdo (39,9 bar), muito superiores as empregadas neste trabalho. E, ainda,
empregando zedlita NaY, a qual € um material muito mais nobre e caro (DE OLIVEIRA et al.,
2019).

Verifica-se também que até 35 °C obteve-se valores elevados de eficiéncia do leito,
porém em 45 °C houve uma queda de 64,5% para 31,2%, dessa forma, evidenciado que ¢
preferivel trabalhar em temperaturas menores que 35°C, tal comportamento ¢ relacionado a
termodindmica do processo (carater exotérmico). Entretanto, verifica-se que a transferéncia de
massa ¢ favorecida com o aumento da temperatura, uma vez que a cinética ¢ favorecida pelo
aumento da mobilidade, ou seja, energia cinética das moléculas (DOS SANTOS et al., 2019).
Contudo, em 45 °C observa-se uma queda no valor de k; (vide Figura 14), isso pode ter
ocorrido devido ao baixo valor de eficiéncia do leito, indicando que a satura¢do completa do

leito pode nao ter ocorrido, levando a uma situacao de pseudo-equilibrio.
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Figura 14 - Correlagdo entre o coeficiente de transferéncia de
massa global com a temperatura de alimentacdo de
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Fonte: Autoria propria (2021).

Portanto, ¢ possivel observar que ¢ preferivel trabalhar em temperaturas inferiores (até
35 °C), uma vez que, os parametros obtidos acima deste valor, mais precisamente até 45 °C,
levaram a situagdes que sao prejudiciais ao processo, como baixos valores de qsq¢, qp € 17. Além
disso, em temperaturas mais baixas, mesmo apresentando uma cinética mais lenta (i.e. menor

k¢), os parametros de performance do leito (qsq: € 1) sdo altamente favorecidos, como

observado em 25 °C.

6.1.3.1 Avaliacdo da etapa controladora na cinética de adsorc¢io do H2S em GACB
em funcio da temperatura

Visando investigar os mecanismos de transferéncia de massa associados a cinética de
adsor¢dao do H»S pelo GACB, similarmente as se¢des anteriores, foram empregados modelos
dinamicos aos dados experimentais de adsor¢cdo para as diferentes temperaturas avaliadas.
Todos os modelos consideram que o equilibrio € descrito pela isoterma de Langmuir,

apresentada na Figura 6. Além disso, os resultados obtidos sdo apresentados na Figura 15 e
Tabela 8.
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Figura 15 - Ajuste dos modelos cinéticos aos dados experimentais das curvas de ruptura da
adsor¢cdo de H>S em GACB em diferentes temperaturas do leito (Condigdes:
Q = 1800 mL min!; P =2 bar; Q = 1000 ppmmoi).
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Fonte: Autoria propria (2021).

Ao realizar o ajuste dos modelos matematicos propostos aos dados experimentais,
representados na Figura 15, verificou-se novamente que o modelo LDF melhor descreve o
comportamento dindmico de adsor¢ao do H»S pelo GACB em leito fixo, a partir dos resultados

obtidos de °, FO e AICc, apresentados na Tabela 8, bem como pela interpretacio grafica.
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Tabela 8 - Valores dos parametros estimados dos modelos cinéticos aos dados experimentais
da adsor¢do de H2S em diferentes temperaturas (25, 35 e 45 °C) em GACB.

Modelo Variavel Parametro Estimado
25 °C 35°C 45 °C
Difusao no k¢ (min!) 904,470 641,616 329,885
Filme D, (cm? min™) 387,84 404,75 422,06
(RETM) FO 0,4521 0,3534 0,5579
r2 0,9837 0,9745 0,9257
AlICc -324,713 -156,462 -86,704
Modelo de kaas (L mg! min™) 0,00804 0,02027 0,01524
Thomas D, (cm® min™) 387,84 404,75 422,06
(ASA) FO 0,12014 0,13444 0,22002
r? 0,9957 0,9902 0,9636
AlICc -412,189 -190,294 -108,038
For¢a motriz k¢ (min™) 0,01169 0,02471 0,02157
linear (LDF) Dy, (cm? min™) 387,84 404,75 422,06
FO 0,12492 0,01938 0,04134
r? 0,9974 0,99935 0,9941
AlCc -409,611 -258,081 -148,160

Fonte: Autoria préopria (2021).

Deve ser mencionado, que em virtude de ndo haver dados de equilibrio para todas as
temperaturas, a modelagem cinética foi feita considerando-se o mesmo valor de afinidade
(b = 12,372 L mg!) obtida pela isoterma de 25°C (vide Figura 6) para todas as temperaturas,
porém no valor do g4, considerou-se a capacidade de adsor¢do na saturacdo (qs,:) obtido
para cada curva de ruptura sob as diferentes temperaturas.

Tal consideracdo foi realizada, mesmo sabendo-se que a afinidade ¢ passivel de
mudangas devido a termodindmica do processo. Apesar disso, a isoterma apresentada na
Figura 6 considera a pior condi¢ao possivel em uma situagao real, logo, em temperaturas mais
baixas este parametro tenderia aumentar e, portanto, favorecer o processo.

Evidentemente, apesar de a consideracdo ser termodinamicamente questionavel, os
ajustes adequados dos modelos cinéticos (especialmente o modelo LDF) aos dados
experimentais das curvas de ruptura para as demais temperaturas (conforme Figura 15 e

Tabela 8) indicam que a consideracdo nao impacta fortemente sobre os resultados, podendo ser

de fato feita.
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6.1.4 Consideracoes finais sobre o efeito das condicdes operacionais sobre a performance
do leito

Com base nos resultados da modelagem e estimativa de pardmetros apresentadas nas
segdes anteriores, observou-se que, em geral:

1) Efeito da concentragdo:

O aumento da concentragdo leva ao aumento da capacidade de adsor¢do, devido a
condicdo de equilibrio, contudo, a reducdo da eficiéncia do leito devido ao baixo
aproveitamento do mesmo, tendo em vista a elevada “carga” de HoS adentrando no leito por
unidade de tempo.

2) Efeito da vazao:

Além disso, verifica-se que o ajuste da vazao volumétrica ¢ importante para que o leito
opere de forma eficiente, uma vez que influencia fortemente na fluidodinamica e, por sua vez,
impacta nos mecanismos de transferéncia de massa e, consequentemente, na cinética e no
equilibrio de adsor¢do, bem como no tempo de residéncia do adsorbato no leito.

3) Efeito da temperatura:

Em relacdo a temperatura, observou-se que o aumento da temperatura favorece os
mecanismos de transferéncia de massa devido ao aumento na energia cinética das moléculas,
entretanto, prejudica os parametros de performance do leito, como a capacidade de adsor¢ao na
ruptura e na saturacdo, além de prejudicar também a eficiéncia do leito, os quais sdo atrelados
a termodinamica do sistema (carater exotérmico).

Logo, com base nestas observagdes verifica-se que ¢ preferivel trabalhar em
concentracgoes at€¢ S00 ppmmol, Uma vez que ao ultrapassar este valor os valores de eficiéncia do
leito e capacidades de adsor¢do passam a ser impactados negativamente. Além disso, vazdes
entre 300 ¢ 1000 mL min' (baixas a intermedidrias), que correspondem a velocidades
superficiais de 61,12 cm min! e 366,7 cm min’!, sdo preferiveis por levarem a maiores
eficiéncias do leito e capacidades de adsor¢dao. Em relagdo a temperatura ¢ preferivel trabalhar
até 35 °C, uma vez que, os parametros obtidos acima deste valor levaram a situagdes que s@o

prejudiciais ao processo, como baixos valores de g4, g5 € 7.

6.2 SIMULACOES DO EFEITO DAS CONDICOES OPERACIONAIS
BASEADAS EM CONDICOES REAIS DE OPERACAO

Apos o levantamento de pardmetros de equilibrio (g4, € b) € de transferéncia de massa
(k) obtidos em escala laboratorial, juntamente com as equagdes constitutivas, correlagdes e

propriedades do fluido e do leito caracteristicos para a condicdo operacional, realizou-se
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simulagoes a partir do modelo dindmico fenomenologico para aprofundar a avaliagdo do efeito
dos parametros operacionais (concentragdo de H»S na alimentagdo, vazao volumétrica de HoS
na alimentacao e altura do leito) no comportamento do processo de adsor¢ao de HoS em GABC.
No entanto, nestas simulagdes empregou-se condi¢des operacionais caracteristicas de dados de
operagdo da Miniusina Termelétrica de Biogas de Entre Rios do Oeste no Parand. Tendo em
vista a diferenca dos didmetros e condigdes de vazdo do mddulo experimental em escala
laboratorial (d =2,5 cm e Q =300 a 1800 mL min™) e da coluna real (vide Tabela 9 - d = 62,5
cme Q = 0,04 Nm® h' 2 96,99 Nm?® h'!), como critério para o aumento de escala utilizou-se a
velocidade intersticial (v,), a fim de manter as propriedades fluidodindmicas apds o aumento
de escala.

Os valores das propriedades e condi¢des de operagdo do leito, em termos de
concentragdo de H»S na entrada e na saida do leito, vazao volumétrica, umidade e temperatura
(valores minimo, médio e méaximo) sdo apresentados na Tabela 9. Os dados referem-se a
operacdo da coluna desde o empacotamento do carvao ativado virgem (11/03/2020) até a troca
do carvao (ap0s saturacdo), sendo que o processo decorreu durante 27 dias (07/04/2020), que
equivalem a 648 h. No entanto, a coluna ndo operava continuamente, havendo algumas
interrupg¢des ocasionais, sendo que o tempo de operagdo real foi de 468,82 h, ou seja, um tempo
de operacdo equivalente a 72,3% do tempo total da batelada.

Deve-se ressaltar que nao ha controle de tais parametros e, portanto, dependem com as
condi¢gdes da linha de biogas que entra no sistema de tratamento. Observa-se a expressiva
variacdo das propriedades analisando-se o Desvio Relativo, especialmente, concentragido de
entrada e saida (45% e 95%, respectivamente), além da vazdo volumétrica (47%) e umidade

(27%), sendo a temperatura a varidvel que apresentou menor variagao (<10%).
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Tabela 9 - Valores minimos, médios, maximos e desvio padrao dos parametros operacionais do
processo de adsor¢ao de H>S em GACB da usina de biogas em Entre Rios do Oeste

(PR).
Parametros
Valores [H2S] na [H2S] na saida Vazao Umidade Temperatura
entrada do do leito volumétrica (%) no leito (°C)
leito (ppmmot) (PPMmol) (Nm’ h'")

Minimo 191 2 0,04 26,43 16,24
Médio 769,1 338.3 64,19 47,75 22,23
Maximo 1773 1234 96,99 83,92 25,36
Desvio 345,7 319,9 30,24 12,74 2,132
Padrao

Desvio 44,95 94,54 47,11 26,68 9,59
Relativo

(%)

Fonte: Autoria propria (2021).

6.2.1 Simulacao do efeito da concentracao

Com base nos parametros estimados em escala laboratorial, bem como as condi¢des
operacionais caracteristicas da operagdo em escala real da termelétrica de ERO, foram efetuadas
simulagdes simulacdes avaliando-se os efeitos da concentragdo de alimentagdo (maxima, média
e minima), enquanto as demais condi¢des de pressdo, temperatura e vazao foram consideradas
nas condi¢des médias tipicas da coluna real. Deve-se ressaltar que para as simulagdes utilizou-
se os parametros de transferéncia de massa (k;) e (Dgy) que foram baseadas nas condigdes
idénticas (ou mais proximas possiveis) das condi¢des de operagdo, assim como os dados de
equilibrio (gmqx) 0 qual foi considerado como o g4, obtido a 25 °C (valor préximo a condigado
de operacdo média do leito — Tmeda = 22,23 °C), no entanto a afinidade foi assumida como igual
a de 45 °C, tendo em vista que nao foram obtidos isotermas completas nas menores

temperaturas. Os resultados das simulag¢des sao apresentados na Figura 16.
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Figura 16 - Curvas de ruptura obtidas pela simulagao utilizando o modelo
LDF com os parametros de operag¢do da usina de biogds em
Entre Rios do Oeste (PR) avaliando o efeito da concentragao
de H>S na alimentacdio (Condigdes: 191 ppmmol,
769,1 ppmmol € 1773 ppmmol em P = 1 bar, T = 22,23 °C e
Q = 64,19 Nm® h'!),

1,0 H —_—
[_
QD 0,5 =
O
Cmin (191 ppmmo\)
—C__, (769,1 ppm_ )
—¢C,_, (1773 ppm_)
0’0 T T T T T T T T T T T
0 10000 20000 30000 40000 50000 60000

t (min)

Fonte: Autoria propria (2021).

Para esta simulagdo foram utilizados os pardmetros de operagdo médios obtidos dos
dados da usina de Entre Rios do Oeste (PR), variando apenas as concentragdes de alimentacao
de H>S, ou seja, utilizando a concentragdo minima (Cp, = 191 ppmmol), média
(Crea = 769,1 ppmmol) € maxima (Cpp,q, = 1773 ppmmol) observada entre os dados. Dessa forma,
como observado na Figura 16, é possivel perceber que quanto maior a concentragdo de H»S na
alimentacdo da coluna mais rdpido ocorre o tempo de ruptura e a saturagdo do leito, os
resultados obtidos estdo apresentados na Tabela 10. Observa-se que para a maior concentragao
(1773 ppmmor) um tempo util de operagdo de 110,45 h (4,6 dias) seria obtido, ao passo que para
as menores concentragdes (191 ppmmor) um tempo de 792,6 h (33 dias) ocorreria, evidenciando
que, sempre que possivel, seria interessante operar com concentragdes baixas visando evitar

uma saturagao precoce do leito.
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Tabela 10 - Valores dos parametros obtidos através da simulagao do modelo LDF aos dados da
usina de Entre Rios do Oeste (PR) da adsor¢ao de H»S em diferentes concentragdes

de alimentacao.

Variavel Parametros

Condi¢des operacionais (dados de entrada)

Q (L min™) 1069,87415
T (°C) 22,23
Hyotqr (cm) 182,8
H (cm) 82
Maas (2) 125000
Co (umol mol™) 191 769,10 1773
Condigdes fluidodindmicas e transporte
Uy (cm min') 934,92
us (cm min') 348,73
Re, 9,012
Parametro de transferéncia de massa '
kg (min) 0,02378
Dy, (cm? min™) 643,00
Dados de equilibrio *
Gmax (Mg &) 146,5
b (L mg™) 12,37
Parametros de Performance do Leito
t,, (min) 47555,603 14576,509 6626,818
ty (h) 792,593 242,942 110,447
t¢ (min) 48714,228 14906,837 6802,451
t: (h) 811,904 248,447 113,374
Hy (cm) 80,050 80,183 79,883
ZTM (cm) 1,950 1,817 2,117
qp (mg g!) 107,884 133,172 139,600
Gsqr (Mg g™h) 110,513 136,190 143,300
1 (%) 97,622 97,784 97,418

Fonte: Autoria propria (2021). T Estimados em escala laboratorial. * Estimados em escala laboratorial, sendo
que 0 Gy,qy foi considerado como 0 g4, (25°C), e a afinidade b assumida como a mesma da isoterma (45°C).
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Através da Tabela 10 observou-se que o aumento na concentracdo de H>S na
alimentacao levou a maiores capacidades de adsor¢ao devido ao aumento da carga de adsorvato
distribuido ao longo do leito, isso pode ser evidenciado através da proporcionalidade entre C,
€ qsq¢- Além disso, 0 aumento da concentragao de alimentagdo também resultou no aumento da
zona de transferéncia de massa, contudo, houve a diminui¢do na eficiéncia do leito, indicando
que ha a necessidade de leitos mais longos ou mais sitios ativos para que a adsor¢ao de uma
determinada concentragdo de H>S no mesmo periodo seja possivel (HO, 2012; ZULKEFLI et
al., 2017). Deve-se ressaltar que as eficiéncias foram elevadas, em virtude de a simulagdo
considerar valores de vazio (Q = 64,19 Nm® h'!) e temperaturas (T = 22,23 °C) intermediarias,
as quais sao condi¢des termodinamicas e fluidodinamicas favoraveis ao processo, conforme

discutido nas segdes anteriores (em escala laboratorial).

6.2.2 Simulacio da vazio de alimentacio

Visando avaliar o efeito da vazdo, foram utilizados os parametros de opera¢ao médios
para as demais varidveis (e.g. temperatura e concentracdo de alimentacdo) obtidos dos dados
da usina de Entre Rios do Oeste (PR), variando-se apenas as vazdes volumétricas de
alimenta¢do de H»S. Entretanto, para que isso fosse possivel foi necessario a utilizacdo de um
critério de escalonamento que, para este caso, utilizou-se a velocidade superficial, a fim de se
manter as condi¢des fluidodinamicas. Dessa forma, a partir da Equacao (21) sabe-se que a
velocidade superficial ¢ diretamente proporcional a vazao volumétrica, portanto, com os dados
de area e porosidade do leito presente na usina foi possivel o calculo das vazdes necessarias
para que este critério fosse atendido, estes dados estdo apresentados na Figura 17 e Tabela 11

com os demais resultados obtidos.
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Figura 17 - Curvas de ruptura obtidas pela simulagao utilizando o modelo
LDF com os parametros de operacdo da usina de biogds em
Entre Rios do Oeste (PR) avaliando o efeito da vazao
volumétrica de alimentacgdo de H2S (Condicdes: 187,5 L min™!,
656,2 L min! € 1125 L min em P = 1 bar, T = 22,23 °C ¢
CO =769 ppmmol)-

1,0 4

QD 0,5 sl

O
——(187,5L min™)
——(656,2L min™)
—— (1125 L min™")

0.0 T T T T T T T T T T
0 20000 40000 60000 80000 100000
t (min)

Fonte: Autoria prépria (2021).

Dessa forma, como observado na Figura 17, o modelo LDF previu que com o aumento
da vazao volumétrica de alimentagdo o tempo de ruptura ¢ antecipado, entretanto, a capacidade
de adsor¢do permanece a mesma, como mostrado por g, na Tabela 11, uma vez que como a
taxa de introducgdo de adsorvato aumenta ha a ocupagdo dos sitios ativos do material adsorvente
de forma mais rapida (HO, 2012; ZULKEFLI et al., 2017). Verifica-se que, como esperado,
menores vazdes permitem longas operacdes do leito, de forma que caso o sistema operasse
exclusivamente na menor vazdo (187,5 L min™!) um tempo 1til de operagdo do leito de
1379,5 h (57,5 dias) seria atingido, a0 passo que na maior vazdo (1125 L min™") apenas 230,9 h
(9,6 dias), na concentragdo média de H»S. Tal resultado indica a forte influéncia da vazao
volumétrica sobre o tempo de operacao do leito configurando-se como outro fator crucial de

Processo.
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Tabela 11 - Valores dos parametros obtidos através da simulagao do modelo LDF aos dados da
usina de Entre Rios do Oeste (PR) da adsor¢do de H>S em diferentes vazdes

volumétricas de alimentagao.

Variavel

Parametros

Condi¢des operacionais (dados de entrada)

Q (L min)
T (°C)

H total (Cm)
H (cm)

Maqs (8)

Co (umol mol™)

1125,00

Condigdes fluidodindmicas e transporte

Uy (cm min')
us (cm min')
Re,

AP (kPa)

983,09
366,70
9,484
-76,343

Parametro de transferéncia de massa

k¢ (min™)

Dy, (cm? min™)

0,02378
648,764

Dados de equilibrio *

Gmax (Mg g")
b (L mg™h)

Parametros de Performance do Leito

t,, (min)
ty (h)
t; (min)
t (h)

Hy (cm)
ZTM (cm)
qp (mg g

Gsar (Mg g)
1 (%)

82769,577 23784,638

85058,612 24302,461

13855,284
230,921
14176,429
236,274
80,142
1,858
133,105
136,190
97,734

Fonte: Autoria propria (2021). T Estimados em escala laboratorial. ¢ Estimados em escala laboratorial, sendo
que 0 Gy,qy foi considerado como 0 g4, (25°C), e a afinidade b assumida como a mesma da isoterma (45°C).
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Analisando-se a Tabela 11, verifica-se que a eficiéncia do leito € pouco afetada pela
vazdo, isto se deve a baixa influéncia da fluidodinamica sobre os mecanismos de transferéncia
de massa, conforme discutido nas se¢des anteriores e devido a elevada altura de leito, que torna
a regido util do leito muito superior, proporcionalmente, a zona de transferéncia de massa.
Apesar disso, verifica-se que para a menor vazdo uma maior ZTM ¢é observada
(2,207 cm), o que pode ser visualizado na Figura 17 (curva na cor preta), a qual apresenta uma
inclinagdo mais expressiva demonstrando maiores resisténcias a8 TM, como ¢ de se esperar para
menores vazdes. Apesar disso, como a altura do leito ¢ significativamente superior (82 cm) a
tais valores, as eficiéncias sdo pouco afetadas (7 > 97%).

Apesar de em alguns casos o aumento deste pardmetro favorecer o processo por diminuir
determinadas resisténcias da adsor¢ao por mecanismos difusivos, em um certo ponto a vazao
torna-se elevada o suficiente para que o tempo de residéncia das moléculas de adsorvato seja
curto, e em casos extremos pode ocorrer a formagdo de caminhos preferenciais ao longo do
leito. Isso pode justificar o aumento da eficiéncia entre 187,5 L min! ¢ 656,3 L min™! e a leve
queda em 1125 L min™'. Outro ponto importante a ser observado é a perda de carga no sistema
que, neste caso, obedece a proporcionalidade direta entre queda de pressdo e velocidade
superficial do fluido no sistema, representado pela Equagdo (36), ou seja, quanto maior a
velocidade superficial do fluido maior serd a perda de carga no leito, obtendo-se uma perda de
carga de -76,3 kPa (0,763 bar) para a condi¢do de maior vazdo. No que se refere a capacidade
de adsorgdo (tanto util quanto de saturacdo), observa-se valores elevados, tendo em vista do

elevado aproveitamento do leito.

6.2.3 Simulacio do efeito da altura do leito

Visando avaliar eventuais efeitos de formacao de caminhos preferenciais e de efeitos
adversos de dispersdo radial, realizou-se uma simulagdo para avaliar o efeito da altura do leito.
Em teoria, espera-se que maiores alturas de leito tendem a minimizar ambos os efeitos. Dessa

forma, os resultados obtidos encontram-se na Figura 18 e Tabela 12.
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Figura 18 - Curvas de ruptura obtidas pela simulagdo utilizando o
modelo LDF com os pardmetros de operagdo da usina de
biogas em Entre Rios do Oeste (PR) avaliando o efeito do
comprimento do leito de GACB na adsor¢ao de H>S (82 cm
e 164 cmem T =22,23 °C, P = 1 bar, C, = 769,1 ppmmol,
Q = 64,19 Nm® h'!),

1,0 H
QD 0,5 sl
O
—— (82 cm)
—— (164 cm) J
0’0 T T T T T T T T T

T T T T T T
0 5000 10000 15000 20000 25000 30000 35000 40000

t (min)
Fonte: Autoria propria (2021).

Novamente foram utilizados os parametros de operacdo médios obtidos dos dados da
usina de Entre Rios do Oeste (PR), variando apenas o comprimento do leito de GACB, 82 cm
e 164 cm, respectivamente. Dessa forma, através da Figura 18 e Tabela 12, € possivel perceber
que quanto menor o leito de material adsorvente mais rapido o tempo de ruptura ocorre, efeito
esperado tendo em vista a menor quantidade de adsorvente e, portanto, a menor quantidade de
sitios ativos disponiveis ao H>S. Analisando-se os resultados das simulacdes observa-se que
duplicando a altura do leito, obtém-se o dobro do tempo util, o que ¢ de se esperar de acordo
com a teoria. Verifica-se que na simulagdo, tendo em vista as condi¢gdes 6timas, a ZTM ¢ muito
pequena e, portanto, ndo impacta significativamente na operacdo do leito. No entanto, em
situagoes reais (vide Secdo 6.3) a ZTM pode ser expressiva a ponto de impactar na eficiéncia

do leito. Desta forma, seria desejavel usar a maior altura de leito possivel.



Tabela 12 - Valores dos parametros obtidos através da simulacao do
modelo LDF aos dados da usina de Entre Rios do Oeste
(PR) da adsor¢do de H»S em diferentes alturas de leito.

Variavel Parametros

Condi¢des operacionais (dados de entrada)

Q (L min™) 1069,87
T (°C) 22,23
Htotqr (cm) 182,8
H (cm) 82 164
Myas (8) 125000 250000
Co (umol mol™) 769,10
Condigdes fluidodindmicas e transporte
Ug (cm min™) 934,92
ug (cm min™) 348,73
Re, 9,012
AP (kPa) -71,639 -143,278
Parametro de transferéncia de massa '
kg (min!) 0,02378
Dy, (cm? min™) 643,00
Dados de equilibrio *
Gmax (Mg ™) 146,5
b (L mg™) 12,37
Parametros de Performance do Leito
t,, (min) 14576,509 29230,144
t, (h) 242,942 487,169
t; (min) 14906,837 29813,674
te (h) 248,447 496,895
Hy (cm) 80,183 160,790
ZTM (cm) 1,817 3,210
qp (mg g 133,172 133,524
Gsar (mg g) 136,190
1 (%) 97,784 98,042
Fonte: Autoria propria (2021). T Estimados em escala laboratorial.

tEstimados em escala laboratorial, sendo que 0 g,,,4, foi considerado como
0 (54 (25°C), e a afinidade b assumida como a mesma da isoterma (45°C).
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Ao analisar Tabela 12 nota-se que capacidade de adsor¢do, através do gy, mantém-se
constante, mostrando que a capacidade de adsor¢cdo possui maior dependéncia com as
concentragdes de alimentag¢ao de H>S do que com o comprimento do leito, além disso, 0 mesmo
ocorre ao variar as vazdes volumétricas da alimentagdo no leito. Entretanto, em comprimentos
maiores de leito a eficiéncia da coluna de adsor¢do aumenta devido a maior massa de material
adsorvente e ao maior tempo de residéncia do adsorbato na coluna (HO, 2012; ZULKEFLI et
al., 2017), evidentemente tendo em vista que nestas simulagdes foram utilizados condi¢des
favoraveis a TM, logo uma ZTM pequena em compara¢do ao tamanho do leito, verifica-se
pouca influéncia na eficiéncia, o que ndo se observa em condigdes reais de operacdo (a ser
discutido posteriormente — vide Se¢do 6.3). Entretanto, ¢ possivel notar que em maiores alturas
de leito ocorre também o aumento na perda de carga do sistema, para este casso um aumento
de exatamente 2 vezes, mantendo a proporcionalidade do aumento na altura do leito, atingindo
um valor de -143,27 kPa (-1,43 bar) na maior altura de leito simulada.

Dessa forma, o aumento na altura do leito resulta em maiores valores de eficiéncia do
leito, em contrapartida, uma maior exigéncia energética por parte dos compressores ¢ requerida

devido ao aumento expressivo nos valores de perda de carga no sistema.

6.3 ANALISE DAS CONDICOES DE OPERACAO DA COLUNA EM ESCALA
REAL

A Figura 19 representa a curva de ruptura a partir dos dados coletado no processo de
adsor¢do de H>S em coluna de leito fixo de GACB na usina de biogas em Entre Rios do Oeste
(PR), e de forma evidente ¢ possivel notar uma grande discrepancia entre os pontos da curva,
devido as variag¢des de concentragao de alimentagao de H»S, vazao volumétrica de alimentagao,
temperatura e umidade do géas (como ja discutido pelo elevado desvio relativo — vide Tabela 9).
Além disso, vale ressaltar que a coluna ndo opera continuamente, logo, os tempos de operagao
referem-se a soma dos intervalos de operacao didrios (conforme, também, mencionado na Secao
6.2). Apesar desse comportamento ser caracteristico do processo, tal efeito dificulta a
interpretagdo dos dados. Dessa forma, por meio da Tabela 9, € possivel entender de forma mais
clara onde existe maiores variacdes dentre os parametros avaliados. Os dados reais de operagdo
da coluna de ERO (na integra) estdo presentes no ANEXO A.

Figura 19 — a) Dados reais (curva de ruptura) do processo de adsor¢do de
H>S em GACB na Minicentral Termelétrica de Biogas de Entre
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Rios do Oeste (PR); b) Dados de concentracdo absoluta de H»S
na saida do leito.
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Fonte: Autoria Propria (2021).

A partir da Tabela 9 € possivel perceber grandes variagdes, através dos valores de desvio
padrao e desvio padrao relativo, na concentragao de alimentagao e na saida do leito, bem como
na vazao volumétrica de alimentagdo. Em relagdo a umidade e a temperatura de operagdo do
leito € perceptivel uma maior uniformidade entre os dados coletados. Entretanto, a concentragao
de HoS na saida da coluna apresenta um desvio padrdo muito alto entre os dados,
(Figura 19b), fazendo com que, de maneira geral, a coluna apresente baixos valores de
eficiéncia. Este problema estd relacionado diretamente com os demais parametros
(concentragdo de alimentagdo de H»S e vazdo volumétrica de alimentacdo) que também
apresentam altos valores de desvio padrdo. Além disso, através dos resultados obtidos pela
modelagem matematica e simulagdes € possivel afirmar que, para esta situagdo, a concentragao
de alimentag¢do e vazdo volumétrica estdo intimamente relacionados com o desempenho e
eficiéncia do leito.

A interpretacdo grafica da curva de ruptura nas condigdes reais (Figura 19) permite
identificar um tempo de ruptura foi muito curto (£, = 2000 min ou 33,3 h) em relagdo ao tempo
total de operagdo do leito (468,82 h), o que acarreta uma eficiéncia baixa de utilizagdo do leito.
Deve-se ressaltar, que sendo a concentragdo de alimentagdo variavel o valor de C/C, oscila
pontualmente (em fun¢do do tempo), assim como a vazao, portanto considerou-se as variagdes
nos calculos de capacidades de adsorcao (na ruptura e na saturacao) e eficiéncia.

Desta forma, para os dados reais obteve-se os seguintes valores de qgq¢, qp € 7,
144,301 mg g™!, 56,864 mg ! e 39,41%, respectivamente. Fica evidente, que apesar de verificar-

se um alto valor de capacidade de adsor¢do na saturacdo, os valores de capacidade de adsor¢ao
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na ruptura sdo significativamente inferiores e, consequentemente, observa-se uma baixa
eficiéncia do leito.

Estes valores, permitem inferir algumas consideragdes, quando comparados aos
resultados obtidos em escala laboratorial e as simulagdes em condigdes similares as reais (vide
Secdo 6.2), baseados nos parametros levantados a partir da coluna laboratorial, destacando-se:

1) A capacidade de adsor¢dio na saturacdo obtida em escala real (qsq = 144,3 mg g'!) a
qual foi obtida em uma temperatura média de T = 22,2 + 2,1 °C, ¢ muito proxima da
obtida em escala laboratorial em condi¢do similar (qs,:(25 °C) = 146,5 mg g! — vide
Tabela 7). Tal resultado evidencia importantes caracteristicas ou propriedades
desejaveis do modelo matematico e da abordagem empregada neste trabalho:

(i) Consideragdo (hipotese simplificadora) do uso da afinidade a partir dos dados da
isoterma (45 °C) ndo impacta fortemente nos resultados, podendo ser realizada sem
maiores prejuizos a simulacao;

(i1)) O modelo matematico possui uma capacidade preditiva, ou seja, pode ser
empregado para a predicdo de condicdes reais € o scale-up de sistemas reais de
adsor¢ao em leito fixo (mesmo considerando as expressivas oscilagdes
caracteristicas do processo);

(ii1) Os dados experimentais levantados experimentalmente no modulo laboratorial tém
confiabilidade, tendo em vista que podem ser validados pelos dados de operacao da
coluna real.

2) A baixa eficiéncia se da pelos efeitos de oscilagdes expressivas caracteristicos do
processo, devido a efeitos similares a “golpe de ariete” associadas especialmente a picos
de concentragdao de H»S na alimentacdo do leito e de vazdes de alimentacdao (ou ambas
concomitantemente). Tal efeito causa uma elevacdo brusca na quantidade de H»S por
unidade de tempo que entra na coluna e, portanto, gera uma ruptura precoce. Ressalta-
se que a ruptura pontual e precoce, prejudica significativamente a eficiéncia do leito, de
forma que concentracdes indesejaveis (superiores a especificacdo minima) sao
observadas. Tendo em vista as simulacdes do efeito da vazao (Figura 17) e efeito da
altura do leito (Figura 18), verifica-se que tal efeito seria amenizado por meio das
seguintes modificacdes de rotina de processo e/ou modificacdo estrutural
(implementacdo ou adaptagdo do méddulo de tratamento):

1) Aumento da altura do leito (Proposta de Modificagdo de Processo 1: medida de facil

implementag¢do); ou
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1) Reducdo e/ou controle da vazdo de alimentacao (Proposta de Modificacao de
Processo 2: medida de implementacao de relativa complexidade);

Ambas medidas impactariam em um maior aproveitamento e eficiéncia do leito.

6.3.1 Efeito das variaveis operacionais sobre a performance da coluna em escala real

Visando investigar o complexo comportamento causa-efeito do leito operando com
condi¢des varidveis e sem controle de operacdo, elaborou-se graficos de correlacdo entre a
variavel porcentagem de Remocao de H»S, Equagao (40) em fungao das condi¢des operacionais
do leito: Umidade, Temperatura, Vazao de Alimentagdo, Concentragdo de entrada de H»S no
leito e Concentragdo de saida de HzS no leito.

A Figura 20 apresenta graficamente a dispersdo dos valores dos parametros
operacionais em relagdo a porcentagem de remocgdo de H»S, juntamente com o ajuste linear

visando a verificacao da tendéncia da causa-efeito associada a esta variavel independente.
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Figura 20 — Correlagdes dos parametros operacionais (variaveis independentes) sobre a
porcentagem de remogdo de H>S (dispersdo “causa-efeito”).
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Fonte: Autoria propria (2021).

A Figura 20 mostra de forma mais clara a uniformidade entre os valores de umidade e
temperatura de operagdo da coluna devido a uma maior densidade de dados entre os valores de
30 a 64 % de umidade e 20 a 25 °C, verificando-se inclusive uma dispersdo aleatoria (tendo em
vista a dependéncia com as condi¢cdes ambientais e temporais durante o periodo de operacao do

leito).

a) Efeito da Umidade:

Em geral, verifica-se um efeito negativo de remo¢ao do H>S em fun¢do da umidade
sendo piores remogodes observadas em elevados teores de umidade (> 60%) que podem causar
um efeito de “afogamento” da coluna, prejudicando os mecanismos de transferéncia de massa

devido ao transporte mais dificultado em fase liquida em comparacdo a fase gasosa.
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b) Efeito da Temperatura:

A temperatura apresentou efeito positivo, o que contradiz o carater exotérmico do
processo. Apesar disso, deve-se ressaltar que as temperaturas se encontram em uma regiao
favoravel de temperatura (T < 25,4 °C) além de uma variabilidade pequena (T =22,4 £ 2,2 °C),
de forma que provavelmente as variagdes sao realmente aleatorias.

Neste caso a temperatura, apesar de ser um parametro de suma importancia no processo
de adsorcao por influenciar o equilibrio e a termodinamica do processo (conforme discutido nas
secdes anteriores), ndo se caracterizou como uma variavel critica para o processo, dentro das
condigdes avaliadas. Deve-se ressaltar que em determinados periodos do ano, no verdo, as
temperaturas podem ser desfavoraveis e, neste caso, impactar mais fortemente sobre a

performance do leito.

c¢) Efeito da vazao de alimentagao:

Além disso, analisando-se a vazdo de alimentacdo observa-se um efeito mais
proeminente e negativo, o que confirma o efeito adverso de “golpe de concentragdo” conforme
discutido na Sec¢do 6.4. Ou seja, nas situagdes de pico de vazdo ha um tempo de residéncia
minimizado na coluna, de forma que a altura do leito nao ¢ suficiente para viabilizar a adsor¢ao

do H»S em teores reduzidos na saida do leito.

d) Efeito da concentragdo de H>S na alimentacao:
No que se refere a concentracao de alimentacdo, observa-se um efeito pouco expressivo
e uma elevada variabilidade. Em geral, havendo uma maior concentragdo, dada uma maior forga

motriz para a transferéncia de massa, espera-se um aumento da porcentagem de remogao.

e) Efeito da concentragdo de H>S na saida:
Por fim, a concentragdo de saida do leito impacta negativamente sobre a capacidade do
leito, corroborando para o efeito adverso de “golpe de concentragdo” discutido anteriormente,

no item c), que juntamente com a vazao prejudica a performance do leito.

6.3.2 Avaliacdo da possibilidade de caminhos preferenciais e fluidizacio do leito

Tendo em vista os efeitos das possibilidades de picos de vazdo, que em geral, sdo

decorrentes de variagdes intrinsecas ao processo (especialmente, considerando-se que a geragao



85

do biogas se da por meio de multiplos produtores rurais), que poderiam causar a formagao de
caminhos preferenciais ou mesmo a fluidizagdo do leito, o que levaria a detec¢ao de altas
concentragdes de H»S na saida da coluna e, portanto, uma ruptura precoce do leito.

Para isto, considerando-se a maxima vazdo de alimentagdo o Q = 96,99 Nm?/h, que
corresponde a uma velocidade superficial v, de 8,8 cm/s, empregando-se as Equagdes (37) e
(39), respectivamente, obteve-se valores de velocidade minima de fluidizagdo
Umf radini = 178,79 ¢m/s € Vpns puthven = 243,01 cm/s. Tais valores sdo significativamente
superior a velocidade superficial méxima observada, de forma que tal hipdtese fica
provavelmente descartada, uma vez que tanto a vazao minima de alimenta¢do quanto a maxima
operando em ERO correspondem a velocidades abaixo das velocidades minimas de fluidizacao,

por ambas metodologias.

6.3.3 Validaciao do modelo matematico em escala real

De modo geral, ¢ observado nos dados experimentais da coluna de adsor¢ao presente na
usina de biogas em Entre Rios do Oeste (PR) uma alta variabilidade devido aos fatores nao
controlaveis discutidos na Secdo 6.3.1 (vide Figura 20). Apesar disso, realizou-se a simulagao
(considerando os dados médios e os dados reais de operagao da coluna de adsor¢ao em escala
real de Entre Rios do Oeste - PR) visando comparar com o comportamento real e os simulados
por meio do modelo matematico proposto aliado aos parametros levantados em escala

laboratorial, conforme apresentado na Figura 21.
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Figura 21 - Comparacgao entre os dados simulados (nas condigdes médias
de operagdo pelo modelo matematico fenomenoldgico
associado a dados experimentais em escala laboratorial) aos
dados reais de operagdo da coluna de adsor¢ao de ERO.
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Fonte: Autoria propria (2021).

E importante ressaltar que na simulagio considera-se que o leito opera de forma
continua, o que ndo ocorre na pratica. Entretanto, ao analisar o tempo de ruptura do leito na
Figura 21, percebe-se que este pardmetro, nas operagdes reais, ocorre muito antes do que
deveria ocorrer teoricamente ao se comparar com a simulagdo realizada a partir dos dados
médios de ERO, devido justamente aos efeitos de “golpe de concentracao”.

Apesar disso, ¢ possivel afirmar que a simulagdo descreve adequadamente os dados
experimentais, apresentando-se com um perfil de ruptura e saturacdo em uma posi¢ao
aproximadamente média em relagdo aos dados reais de ERO, associados ao subaproveitamento
do leito pela elevada zona de transferéncia de massa, que ocupa praticamente todo tempo de
operacgdo do leito, diminuindo drasticamente a eficiéncia do leito (39,41%).

Em geral, tendo em vista o comportamento observado na operagdo em escala real e
discutido nas secdes anteriores, ¢ possivel deduzir que as adversidades observadas sao
decorrentes de uma somatéria de fatores, ou seja, da influéncia da falta de controle e
padronizagdo nos parametros operacionais, em especial a vazao volumétrica e concentracdo de
alimentacdo de H>S. Estes dois parametros estdo intimamente ligados a porcentagem de

remogao devido ao tempo de residéncia do H>S no leito e a saturagao precoce do leito.
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Logo, em altas concentragdes de adsorbato ¢ preferivel uma menor vazao volumétrica
de alimentagao, devido ao tempo de contato do adsorbato com o material adsorvente, como
demostrado pelos valores de eficiéncia do leito na Tabela 5. J4 em baixas concentracdes de
alimentacdo, ¢ possivel a utilizacdo de maiores valores de vazao volumétrica de alimentagao,
como demonstrado pelos valores de eficiéncia do leito presentes na Tabela 3. Ou seja, um
sistema de analise de H>S na entrada do leito atrelado a um sistema de controle de vazao poderia
mitigar ou mesmo contornar completamente o problema (Proposta de Modificacao de Processo
3: modifica¢do estrutural de processo — elevada complexidade), alternativamente um sistema

de by-pass ou de purga/flare poderia ser empregado.

6.4 OTIMIZACAO E SCALE-UP: SIMULACOES EM CONDICOES
OTIMIZADAS

A partir dos ajustes realizados em laboratdrio, associada a modelagem matematica, foi
possivel a realizagdo de diferentes simulagdes, utilizando os dados reais de operagdo da coluna
de adsor¢do em Entre Rios do Oeste (PR), para diferentes pardmetros operacionais. A partir
disso, determinou-se quais seriam as melhores condi¢des de operagdo e geométricas, tendo
como critério de escolha a eficiéncia do leito (), a fim de melhorar o processo de
dessulfurizacao do biogdas a partir da biodigestao anaerdbia, e realizou-se simulagdes para as
diferentes condicoes de concentracdo de alimentacgdo relativas as condi¢des minima, média e

maxima observada na coluna de ERO.

6.4.1 Simulacoes para elevacido da altura de leito com vazio controlada/reduzida
(Proposta 1): Efeito da concentrac¢io de alimentacio do H2S

Nota-se que a vazao volumétrica 6tima (656,25 L/min ou 39,38 m3/h — Tabela 13)
empregada na simulacdo, se encontra abaixo da vazdo média (64,2 m*h — Tabela 9) e uma
altura elevada do leito (H = 1,64 m), tendo em vista que conforme discutido nas segdes
anteriores, o aumento da altura e diminuicdo da vazdo seriam benéficos para o melhor
aproveitamento do leito (i.e. eficiéncia). Os valores de parametros de entrada empregados nas

simulagdes, bem como respostas das simulagdes sao apresentados na Tabela 13.



88

Tabela 13 - Valores obtidos através da simulacdo do modelo LDF, utilizando os valores de
vazdo volumétrica e altura do leito 6timos, utilizando dados da usina de ERO.

Variavel Parametros

Condig¢des operacionais (dados de entrada)

Q (L min™) 656,25
T (°C) 22,23
Htotqr (cm) 182,8
H (cm) 164
Myas () 250000
Co (umol mol™) 191 769,10 1773
Condigdes fluidodinamicas e transporte
Uy (cm min!) 573,468
ug (cm min™) 213,904
Re, 5,533
AP (kPa) -87,760
Parametro de transferéncia de massa
k¢ (min) 0,02496
Dy, (cm? min™) 599,724
Parametros de Performance do Leito
t, (min) 155340,669 47676,824 21525,732
t, (h) 2589,011 794,614 358,762
t¢ (min) 158836,592 48604,921 21971,690
te (h) 2647277 810,082 366,195
Hy (cm) 160,390 160,868 160,671
ZTM (cm) 3,610 3,132 3,329
qp (mg g!) 108,081 133,572 139,073
Gsqr (Mg g™h) 110,513 136,173 141,955
1 (%) 97,800 98,090 97,970

Fonte: Autoria propria (2021).

Pela Tabela 13 ¢ possivel perceber que um leito com uma vazdo de aproximadamente
40 m® h'!, valor que se encontra entre a vazio minima e a vazdo média de operacdo da coluna

de acordo coma Tabela 12, e uma altura de leito de 1,64 m, ou seja, o dobro da altura do leito
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atualmente utilizada resultaria em valores de eficiéncia elevados (entre 97,97 e 98,09%).
Entretanto, mesmo a concentracao de alimentagao de HoS sendo um dos fatores que mais
apresentou relevancia e variagdo nos dados observados, este parametro foi considerado como
uma variavel ndo manipulavel, uma vez que ¢ diretamente relacionada com o substrato que a
central termelétrica recebe, ou seja, sendo muito provavelmente invidvel a realizacdo da
padronizacao de todas as cargas de recebimento a fim de manter a concentragao de alimentagao
constante.

Dessa forma, os perfis das simulag¢des, considerando as concentragdes minima, média e
maxima intrinsecas a operagao real do leito de ERO como demonstrado na Tabela 13, sdo

apresentadas na Figura 22.

Figura 22 - Simulagdes pelo modelo LDF em condigdes de vazao volumétrica de alimentacao
e altura do leito 6timos, variando-se a concentracao de alimentagdo do H>S,
juntamente com os dados reais da coluna de adsor¢do em ERO.
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A partir da Figura 22 percebe-se que, mesmo tendo uma alta variabilidade entre os dados
de concentragao de alimentacao de H»S, ¢é possivel perceber que mantendo uma vazao constante
de 40 m® h'! e aumentando a altura do leito de material adsorvente para 1,64 m, ja é possivel
manter a eficiéncia do leito e tempos de ruptura em valores consideravelmente maiores (n >
97%), como mostra a Tabela 13, levando a maiores tempos de vida tutil do material adsorvente.

Logo, a partir dos resultados obtidos ¢ perceptivel que, mesmo com a alta variabilidade
dentre os parametros operacionais, ¢ possivel corrigir ¢ melhorar a performance do leito
controlando a vazao volumétrica de alimentacao e alterando alguns parametros geométricos da
coluna de adsor¢do, ou mesmo, de maneira mais simples, apenas pelo uso de uma maior altura
de leito (H = 164 cm — neste caso), tendo em vista que as dimensdes da coluna permitem utilizar
valores ainda maiores (Hyptq; = 182,8 cm).

Deve-se destacar que tal modificagdo proposta (Proposta de Modificacdo de
Processo 1: medida de facil implementacdo), consiste meramente em mudar a forma de operar,
€ nao impacta em custos adicionais ao processo. Em outras palavras, ¢ preferivel operar com a
coluna cheia (i.e. dobro da altura) do que operar duas bateladas com a metade da altura, devido
ao menor aproveitamento (eficiéncia) do leito na segunda configuragao.

Evidentemente, ¢ necessario atentar a perda de carga (queda de pressao) no leito devido
a utilizagdo de leitos maiores. Nota-se, pelas simulagdes, que a perda de carga no leito ¢ maior
que o dobro da perda de carga correspondente para a mesma vazdo volumétrica, como
demonstrado na Tabela 10, isso ocorre devido ao aumento na altura do leito. Além disso, ao
observar os valores de atura do leito (Hg), nota-se que o valor de perda de carga se mantém
abaixo nos valores correspondentes de altura do leito apresentados na Tabela 11, isso ocorre,
pois, a vazdo volumétrica de alimentacdo Otima encontrada encontra-se abaixo da vazao
volumétrica média operada em Entre Rios o Oeste (PR), dessa forma, compensando o

acréscimo de altura da coluna.

6.4.2 Simulacoes para utilizacio de duas colunas em paralelo para diminuicao da
vazao no leito (Proposta 2)

Outra alternativa que poderia ser empregada, visando diminuir a vazao no leito, e
aumentar a eficiéncia de aproveitamento do leito, sem o efeito adverso da elevada perda de
carga decorrente de uma coluna maior (Proposta 1), seria o emprego de duas colunas em
paralelo de mesmas dimensodes. O uso de duas colunas acarretaria a diminui¢do da vazao em

cada coluna pela metade e, desta forma, ficaria dentro da faixa desejavel no leito, mitigando
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consequentemente, o efeito adverso de “golpe de concentragdao” que depende da concentragao
do H»S e da vazao de alimentagdo (Proposta 2).

Evidentemente, tal proposta consiste em uma modificagdo estrutural do processo, em
que pela inclusdo de uma nova coluna, despesas de capital (CAPEX — Capital expenditure) (i.e.
de aquisi¢ao/construcao e instalagdo) adicionais deveriam ser consideradas. Sendo necessario,
comparar com os beneficios de custos operacionais (OPEX — Operational expenditure)
associados a possivel reducdo da frequéncia de reposi¢ao do carvao ativado no leito.

Além disso, outra proposta de modifica¢do estrutural também permitiria uma utilizagao
muito mais eficiente do leito, por meio de um sistema de analise das concentragdes de HoS e
vazao e o controle da vazao de alimentagao (Processo 3), no entanto, esta acarretaria tanto em
custos de investimento, quanto em custos de operagdo/manutencdo, sendo esta, a proposta de
implementag¢do mais complexa e onerosa.

Desta forma, considerou-se na simulagdo do processo de adsor¢ao com duas colunas
operando em paralelo a metade da vazao volumétrica 6tima de alimentagao. Além disso, a fim
de manter a consisténcia fluidodinamica e de transferéncia de massa do sistema, um novo valor
de velocidade intersticial foi calculado, e k; para essa condig¢do foi obtido por interpolacao
linear entre os dois dados (inferior e superior) mais proximos, para cada uma das vazodes
simuladas e apresentadas na Tabela 10, possibilitando a interpolagdo para encontrar um k
correspondente a nova vazao. Os valores dos pardmetros de entrada, bem como os resultados

obtidos nestas simulacdes encontram-se na Tabela 14.



Tabela 14 - Valores obtidos através da simulacdo do modelo LDF, utilizando os
valores de vazao volumétrica e altura do leito 6timos, operando com
duas colunas em paralelo, utilizando dados da usina de ERO.

Variavel Parametros
Condigdes operacionais (dados de entrada)

Q (L min™) 328,124
T (°C) 22,23
Hiotar (cm) 182,8
H (cm) 164

Maas (8) 250000

Co (umol mol™) 769,10

Condigdes fluidodinamicas e transporte

Ug (cm min™) 286,734
ug (cm min™) 106,952
Re, 2,766
AP (kPa) -62,649
Parametro de transferéncia de massa
ke (mint) T 0,01567
Dy (cm? min™) 565,396

Parametros de Performance do Leito (Duas colunas em Paralelo)

t,, (min)
t, (h)
t; (min)
t, (h)

Hy (cm)
ZTM (cm)
qp (mgg")

Gsar (Mg &™)
n (%)

95926,441
1588,274
97209,842
1620,164
160,772
3,228
133,492
136,173
98,032

Fonte: Autoria propria (2021). " Obtido através de interpolagio linear.
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Dessa forma, ao analisar a Tabela 14, com os resultados da operagao de duas colunas

em paralelo (com metade da vazao e dobro da altura de leito), percebe-se uma queda no valor
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de perda de carga (-62,649 kPa) devido a diminui¢do pela metade da vazao volumétrica, em
comparagdo a simulagdo anterior (-87,760 — vide Tabela 13). Além disso, observa-se um
elevado valor eficiéncia do leito de 98,032%, como esperado. Desta forma, tanto o problema
da perda de carga ¢ amenizado, quanto um melhor aproveitamento do leito ¢ obtido nesta
condicao.

Mas além dos beneficios anteriormente mencionados, acima de tudo, ao analisar os
tempos de ruptura, houve um aumento expressivo em comparagdo a simulacdo utilizando os
valores 6timos na concentracdo média (ver Tabela 13), de aproximadamente 794,61 h. Na
simulacdo usando duas colunas em paralelo (em azul) observou-se um tempo util de
1588,274 h (o dobro). Tal resultado, portanto, evidencia o beneficio do uso de duas colunas em
paralelo acarretando uma diminui¢do da vazao nos leitos e, portanto, uma maior eficiéncia do
leito.

Deve-se ressaltar que tais perfis sdao simulagdes e, que em situagdes reais, O
comportamento pode sofrer influéncia de outras varidveis intervenientes ndo consideradas no
modelo, podendo gerar discrepancias. Apesar disso, tendo em vista a validagao apresentada na
Secdo 6.3.3 (vide Figura 21) demonstram que o modelo possui potencial na predicdo de

condigdes para o processo em escala real.



Figura 23 - Simulagdes pelo modelo LDF para a operagao de adsor¢ao com
duas colunas operando em paralelo, juntamente com os valores
de vazao volumétrica de alimentagao e altura do leito 6timos,
aos dados reais da coluna de adsor¢ao em ERO.
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Fonte: Autoria prépria (2021).
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Em geral, com base nos resultados simulados, ¢ possivel afirmar que haveria uma

na reducao de custos associados a reposicao frequente de carvao ativado no leito.

melhora consideravel na performance do leito apenas ajustando a altura do leito para 164 cm, e
a vazdo volumétrica de alimentagdo em torno de 656 L min™' (39,36 m® h™") ao considerar uma
faixa de operacdo para a concentragdo de alimentacdo de HoS de 191 ppmmor a 1773 ppmumol
(Proposta 1). Além disso, visando a minimiza¢do da perda de carga no leito, a possibilidade de
se operar com duas colunas em paralelo seguindo os mesmos preceitos citados anteriormente,
seria ainda mais favordvel ao processo (Proposta 2), pois além de manter uma eficiéncia

elevada, seria possivel atingir tempos de ruptura significativamente superior, o que impactaria
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7 CONSIDERACOES FINAIS DA MODELAGEM, SIMULACAO E
SACLE-UP DO PROCESSO

Etapa 1: Andlise, modelagem e levantamento de dados (em escala laboratorial)

Com base nos resultados experimentais em escala laboratorial associados a modelagem
matematica fenomenoldgica do processo de adsorcao de H»S pelo carvao ativado de babagu
(GACB) foi possivel:

(1) Avaliar os efeitos das variaveis operacionais de concentracdo de H»S, vazdo e
temperatura a partir dos quais conclui-se acerca das condi¢des de equilibrio (isoterma
favoravel), fluidodinamica (regime laminar e fluxo aproximadamente empistonado) e
termodinamica (carater exotérmico);

(i1) Identificar o efeito adverso de elevadas vazdes (devido ao baixo tempo de residéncia no
leito) e elevadas concentragdes, causando conjuntamente efeitos de “golpe de
concentracao” e, consequentemente, menores eficiéncias de aproveitamento do leito;

(ii1) Investigar o mecanismo de reten¢do/equilibrio de adsor¢ao do H>S pela isoterma de
Langmuir (comportamento favoravel, associado a formagdo de monocamada sobre a
superficie do adsorvente);

(iv) Investigar a etapa controladora de transferéncia de massa sobre a cinética global do
processo em funcdo de todas as varidveis operacionais, sendo descritas em todas as
condi¢des pelo modelo LDF (TM controlada por efeitos difusivos);

(v) Levantar parametros de equilibrio (g4, b) € de cinética de transferéncia de massa (k)
em fun¢do das varidveis operacionais, que se mostraram confidveis e robustos para
simular e realizar a otimizagao e o scale-up do processo (escala laboratorial para real).

Etapa 2: Otimizagdo processo

Com base nos resultados de modelagem e simulagdes das condi¢cdes operacionais em
escala real a partir de pardmetros levantados em escala laboratorial foi possivel:

(1) Avaliar as condi¢des manipuléveis de processo e realizar a sua otimizagao;

(11) Identificagdo/defini¢do de condigcdes mais favoraveis ao processo: operacdo com
menores concentracdes de H»S, menores vazoes de alimentacdo e maiores alturas do
leito.

Etapa 3: Andlise do processo em escala real

Com base na andlise dos resultados experimentais em escala real (Minicentral
Termelétrica a Biogas de ERO) foi possivel:

(1) Avaliar qualitativamente o comportamento ‘“causa-efeito” das varidveis nao

controlaveis de processo (Umidade, Temperatura, Vazao Volumétrica, Concentragao de
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H»S), destacando-se as bruscas variagdes de vazao e concentracdo intrinsecas ao
processo de produgdo do biogas;

(i1) Identificar efeito adverso de “golpe de concentracdo” associado a valores elevados de
concentracao de HoS e vazao de alimentagdo, que impactam fortemente na eficiéncia de
aproveitamento do leito (n < 40%) e, portanto, nos custos de operagdo do processo
(associados a frequente reposi¢do de carvao ativado no leito);

Etapa 4: Simulagao e otimizagdo de condigoes operacionais em escala real

(1) Simular condigdes operacionais por meio da modelagem matematica fenomenologica,
associada ao levantamento de dados em escala laboratorial, visando contornar ou
amenizar os problemas operacionais identificados;

(i1) Avaliagdo dos efeitos de perda de carga (queda de pressdao) associados as diferentes
condi¢des de operacdo (vazao e altura do leito);

(ii1) Obter algumas possiveis modificagdes de processo com diferentes graus de dificuldade
de implementagao:

1. Proposta 1: Uso de maiores alturas do leito (Modificacdo de facil implementagdo)
- Vantagem: Mitigagdo do efeito de “golpe de concentragdo”, Melhor eficiéncia de
aproveitamento do leito (n > 96%) e, consequentemente, menor custo de reposicao
do carvao;

- Desvantagem/Dificuldade: Maiores perdas de carga associadas;

2. Proposta 2: Uso de duas colunas em paralelo para diminui¢do da vazdo no leito
(Modificacdo de média dificuldade de implementagao):

- Vantagem: Mitigacao do efeito de “golpe de concentrag¢do”, Melhor eficiéncia do
leito (n > 96%) e perdas de carga mais amenas;
- Desvantagem/Dificuldade: Custos de implantagdo e instalagdo de leito adicional;

3. Proposta 3: Emprego de sistema de andlise de concentragdo de H>S e vazdo
associado ao controle da vazao de alimentacao do leito (Modificacdo de elevada
dificuldade de implementacao):

- Vantagem: Controle adequado de condigdes adversas e, portanto, um
aproveitamento ideal do leito;
- Desvantagem/Dificuldade: Custos de implantagdo e operagdo/manutencao do

sistema de controle; Maior complexidade do Processo.
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8 CONCLUSOES

A partir dos dados obtidos em escala de bancada juntamente com os modelos propostos
foi possivel concluir que o modelo LDF ¢ o que melhor descreve o comportamento dos dados
experimentais, bem como a previsdo dos tempos de ruptura. Dessa forma, por meio do
modelo LDF, foi possivel determinar condi¢des otimizadas dos parametros operacionais €
levantar parametros cinéticos de transferéncia de massa e de equilibrio através de ajustes aos
dados experimentais.

A partir disso, foi possivel a realizag¢do de diversas simulagdes utilizando dados reais de
operacdo do leito de adsor¢do de H»S presente na unidade de Entre Rios do Oeste (PR) em
diferentes condi¢des operacionais. Observou-se divergéncias entre os valores operacionais
de operacao real com altos valores de desvio padrio, especialmente, para as condigdes de
vazao volumétrica concentracdo de HoS e, em menor intensidade, para a temperatura e
umidade. Desta forma, identificou-se como paradmetros criticos a vazdo volumétrica e
concentracdo de alimentagdo. Finalmente, por meio das simulagdes obtidas pelo modelo e
parametros em escala laboratorial, foram identificadas condi¢des 6timas de operagao do
sistema em escala real, visando evitar os problemas operacionais observados.

De modo geral, verifica-se que a modelagem matematica fenomenoldgica se configura
como uma ferramenta poderosa na andlise (investigacdo dos mecanismos de transferéncia
de massa, equilibrio e termodindmica) e otimizacao de processos, permitindo a identificacao
de possiveis problemas operacionais e o aumento de escala, desde que adequadamente
validados. Dessa forma, permitindo a elaboragdo e sugestdes de melhoria para a operagao

em escala real.
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ANEXO A - Dados reais de operacio da coluna de adsorcio de ERO

Tempo fle [H2S] na [H2S] nasaidada |, Vazflo Temperatura Umidade ~
Operagio t (h) estrada da coluna instantanea | na coluna (%) % Remoc¢io
da coluna coluna (Nm?/h) (°C)
9,18 9,18 1541 59 81,52 19,88 34,54 0,9617
14,53 23,71 1073 5 90,63 25,36 42,37 0,9953
3,03 26,74 896 5 90,7 24,64 43,38 0,9944
7,16 33,9 724 23 80,38 24,72 36,15 0,9682
8,33 42,23 915 20 27,42 24,96 50 0,9781
7,03 49,26 447 4 28,79 23,01 32,77 0,9911
7,03 56,29 1264 6 17,44 23,1 36,41 0,9953
8,265 64,555 589 71 86,55 22,85 36,13 0,8795
8,265 72,82 775 134 72,01 22,47 26,43 0,8271
14,74 87,56 676 28 29,98 24,1 49,1 0,9586
3,12 90,68 516 96 87,22 22,15 52,65 0,8140
12,49 103,17 607 18 29,35 25,25 52,63 0,9703
6,42 109,59 731 185 73,55 25,25 43,78 0,7469
8,1 117,69 1000 403 92,84 24,26 63,57 0,5970
9,13 126,82 999 643 91,54 22,94 82,15 0,3564
21,36 148,18 283 119 96,99 23 82,26 0,5795
14,88 163,06 541 111 79,24 21,13 60,75 0,7948
3,08 166,14 1472 84 18,48 20,09 47,24 0,9429
13,14 179,28 639 389 79,78 20,69 58,68 0,3912
5,01 184,29 844 532 85,93 19,28 37,7 0,3697
10,14 194,43 306 2 3,25 21,63 42,68 0,9935
8,36 202,79 346 40 44,53 23,29 44,21 0,8844
11,02 213,81 430 266 88,31 20,59 43,93 0,3814
7 220,81 464 302 91,23 21,17 32,39 0,3491
14,76 235,57 410 190 80,93 20,25 433 0,5366
4,88 240,45 482 309 89,03 19,03 29,73 0,3589
3,165 243,615 602 490 94,14 21,75 40,59 0,1860
2,8 246,415 631 621 88,72 20,57 41,36 0,0158
18,316 264,731 867 638 81 21,26 43,75 0,2641
3,216 267,947 1278 906 84,59 20,2 35 0,2911
14,013 281,96 669 329 78,6 22,28 33,7 0,5082
6,12 288,08 997 244 55,24 20,93 37,43 0,7553
6,63 294,71 878 301 0,04 21,9 36,42 0,6572
2,43 297,14 923 402 87,61 23,1 54,15 0,5645
11,99 309,13 216 157 85,01 23,67 57,52 0,2731
11,99 321,12 447 367 80,99 24,51 64,13 0,1790
9,43 330,55 191 27 57,54 23,49 60,67 0,8586
5,53 336,08 632 447 82,63 23,56 52,52 0,2927
3,733 339,813 554 358 0,04 23,47 49,51 0,3538
6,076 345,889 974 825 76,38 24,96 52,22 0,1530
12,38 358,269 617 281 68,3 24,86 51,55 0,5446
11,55 369,819 772 734 73,82 24,84 47,46 0,0492
18,54 388,359 922 716 62,09 23,56 52,86 0,2234
3,1 391,459 1115 1061 64,15 24,02 63,79 0,0484
12,34 403,799 1086 840 68,14 16,24 45,53 0,2265
7,776 411,575 1270 1234 83,48 18,35 41,23 0,0283
18,38 429,955 634 69 4,85 18,45 54,35 0,8912
10,234 440,189 538 518 26,61 20,13 41,37 0,0372
10,234 450,423 1128 99 3,84 21,15 41,72 0,9122
12,46 462,883 1773 1035 19,77 474 0,4162
5,94 468,823 540 512 21,07 83,92 0,0519

Especificacdes geométricas da coluna:

Altura total do leito: Hyota) = 182,8 cm; Diametro: D = 62,5 cm

Condigoes operacionais do leito:

Altura de carvéo no leito: H = 82 cm; Massa de carvao no leito: m = 125 kg



