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RESUMO

O biogas, composto por 30-50% CO, e 50-70% de CH, pode atender diversas aplicacdes apds ser
purificado, fato que torna este combustivel atrativo frente a meta internacional de descarbonizagdo.
Diferentes concentragdes de C H, implicam em diferentes possibilidades de aplicagdo. A concentragdo de
CO0, influencia o custo energético de purificagdo e varia, de modo geral, de acordo com o tipo de substrato
(biomassa) que originou o combustivel. O objetivo desse TCC ¢ analisar o processo termodinamico da
separagdo criogénica de biogas, desde a alimentagdo com biogas in natura até a entrada na unidade de
destilagdo, considerando o biogas como uma mistura binaria de CO, — CH,. Para uma entrada de 1000 N
m’/h de biogas in natura, tomando 40% de CO, como concentragdo de referéncia. Para a andlise
termodinamica, foram realizadas simulagdes no software Engineering Equation Solver (EES). Os principais
indicadores de performance calculados sdo o consumo de energia, eficiéncia energética. E realizada uma
analise de sensibilidade que busca compreender como a variagdo dos principais pardmetros adotados —
temperatura ambiente, rendimento elétrico, eficiéncia dos compressores ¢ trocadores de calor — afetam o
desempenho do processo e perdas de metano na geragao. Os resultados indicam uma eficiéncia energética
geral de 93,5% para o processo. As perdas de metano podem atingir até 17%, dependendo da configuracao
adotada, fator que refor¢a a importancia do uso de trocadores de calor para reducdo do consumo de energia
elétrica total.

PALAVRAS-CHAVE: Biogas. Analise Termodinamica. Separagao Criogénica.
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2024. 26. Monografia (Trabalho de Conclusdo do Curso em Engenharia de Energia) — Escola de
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ABSTRACT

Biogas, consisting of 30-50% CO, and 50-70% CH,, can serve various purposes following purification,
rendering it an appealing fuel in the context of international decarbonization efforts. Different
concentrations of CH, entail diverse potential applications. The concentration factor impacts the energy
expenditure for purification and generally fluctuates based on the type of substrate (biomass) from which
the fuel is derived. This thesis aims to scrutinize the thermodynamic process of cryogenic biogas separation,
spanning from the introduction of raw biogas to its entrance into the distillation unit, considering biogas as
a binary C0O,- CH, mixture. Assuming 40% C O, as the benchmark concentration, the analysis encompasses
1000 N m*h of raw biogas input. Thermodynamic evaluations were conducted through simulations
utilizing the Engineering Equation Solver (EES) software. The primary performance metrics computed
include energy consumption and efficiency. A sensitivity analysis is performed to elucidate how variations
in key parameters — ambient temperature, electrical efficiency, compressor efficiency, and heat exchanger
efficiency — affect process performance. The results indicate an overall energy efficiency of 93.5% for the
process. Methane losses can reach up to 17%, depending on the adopted configuration, a factor that
reinforces the importance of using heat exchangers to reduce overall power consumption.

KEYWORDS: Biogas, Thermodynamic Analysis, Cryogenic Separation.
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1. INTRODUCAO

A crescente demanda por energia e alimentos, tanto em paises desenvolvidos quanto em
desenvolvimento, impulsiona a busca por fontes alternativas de energia técnico-economicamente viaveis
(Smith et al., 2022). A Conferéncia de Estocolmo de 1972, que antecedeu a crise do petroleo em 1973, foi
a primeira conferéncia mundial a tornar o meio ambiente um assunto de relevancia (ONU, 2023). Desde
entdo, as nagdes tem se mobilizado individual e coletivamente rumo a um mundo mais descarbonizado. O
objetivo internacional de neutralidade de emissdes de carbono implica que combustiveis fosseis ndo podem
mais assumir um papel expressivo na oferta de energia no longo prazo (Mertins et al., 2023).

O Brasil, apesar de apresentar uma matriz elétrica considerada limpa (83% renovavel), conta com
52% da matriz energética oriunda de fontes ndo-renovaveis (BEN, 2023). Isso se da principalmente pelo
setor de transportes de cargas e pessoas, que representa 33% do consumo de energia no pais e ¢é
majoritariamente atendido por combustiveis fosseis. Nos ultimos anos, a frota brasileira tem sido
descarbonizada, principalmente pelo uso do etanol e do biodiesel. Em 2013, 16,5% do consumo de energia
do setor de transportes era renovavel. Em 2023, 21,5%. As principais opgdes para substituicdo dos
combustiveis fosseis incluem a eletrolise da agua com base na geracdo de eletricidade a partir de fontes
renovaveis para produzir hidrogénio verde ¢ o desenvolvimento de combustiveis neutros em C0,, como o
biometano (Mertins et al., 2023).

A biomassa e os respectivos produtos da sua digestdo anaerdbia possuem grande disponibilidade
em territorio nacional. Facilidade para seu despacho, custo energético atrativo e pegada de carbono
praticamente neutra sdo as caracteristicas principais do biogas gerado a partir desta fonte renovavel. Nesse
contexto, a digestdo anaerdbia de substratos organicos surge como uma solucao promissora. A biomassa
apresenta uma diversidade de aplicagdes (Lin et al., 2017), a depender do tratamento do gas. Se purificado
e separado do didxido de carbono (C0O,) pode ser utilizado como combustivel veicular, bem como injetado
na rede de gas natural nacional, desde que atenda as especificacdes exigidas

A composicdo do biogas varia de acordo com a matéria-prima utilizada. O metano representa de
50% a 70% do volume total, enquanto o diéxido de carbono compreende cerca de 30% a 50%. Podem estar
presentes outros gases, como nitrogénio, oxigénio e tracos de compostos sulfurados (Coelho, 2019). Este
processo tem como subproduto um recurso de alto valor agregado: o digestato. Com uma alta propor¢ao de
nitrogénio, fosforo e potassio (NPK), ¢ utilizado como biofertilizante organico, com multiplas aplicagoes.
Esse processo contribui para o tratamento de residuos organicos - que, de outra forma, seriam depositados
em aterros sanitarios e similares. Esterco de bovinos e suinos, residuos organicos residenciais, residuos
solidos urbanos (RSU) e outros compostos organicos sao exemplos comuns (Coelho, 2019).

O aproveitamento da digestdo anaerobia da biomassa é especialmente relevante pelo aspecto de
desenvolvimento energético e de infraestrutura do Brasil. Em 15 de abril de 2022, o governo federal
publicou o Plano Nacional de Residuos Sélidos (Planares), cujo objetivo € terminar com os lixdes e aterros
controlados em 2 anos. Redirecionar os residuos produzidos no Brasil e outros paises considerados
emergentes pode desempenhar um papel fundamental para o cumprimento das metas governamentais,
contribuindo para a reduc@o da emissdo de gases de efeito estufa provenientes desses residuos, auxiliando
na mitiga¢do das mudangas climaticas e solucionando o problema dos lixdes ¢ aterros sanitarios. O pais
também ¢ um dos maiores produtores de alimentos e carne animal do mundo, indicando um grande
potencial para produgdo de biogas a partir de biomassa advinda do setor agropecuario.

Tratando de lideranga tecnoldgica no setor, destacam-se Alemanha, Dinamarca, Suécia, Holanda e
Suica. Essas nag¢des tém investido significativamente em pesquisa, desenvolvimento ¢ implementacdo de
tecnologias avangadas voltadas para a producdo, purificagdo e utilizacdo eficiente do biogas através de
politicas favoraveis, incentivos financeiros e uma infraestrutura bem estabelecida, fatores que t€m
impulsionado o crescimento do setor ¢ a adocdo de praticas mais sustentdveis no ambito energético
(Bundesministerium fiir Wirtschaft und Energie, 2016).

Embora a producgdo de biogas em escala industrial seja tecnicamente viavel, ha desafios a serem
superados. O estudo da purifica¢ao do biogas desempenha um papel relevante e € realizada por dois motivos
principais: aprimorar o poder calorifico do biogas e¢ atender aos requisitos especificos para diferentes



aplicagoes. O "tratamento completo” engloba a remogao significativa de CO,, vapor d'agua e outros gases
presentes em menor concentracdo no biogas. Dependendo do processo de purificacdo adotado e
concentragdo volumétrica do produto final, diferentes demandas podem ser atendidas. A Figura 1 apresenta
a futura cadeia de valor do Biogas (Mertins et. Al, 2019).

Figura 1: Futura Cadeia de Valor do Biogas
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Fonte: Mertins et al. (2023)

Muitos métodos ainda estdo em fase de maturagdo e enfrentam desafios como a estabilidade dos
solventes ¢ a alta demanda energética para remog¢ao do C0O, (Xu et al., 2016). A captura de CO, por
separagao criogénica ¢ considerado um método de separagdo inico. Baseado em compressao, resfriamento
e expansdo, com métodos bem consolidados, tem como produtos de saida biometano e €O, liquido com
alto grau de pureza. A alta concentracdo de didxido de carbono na saida de captura torna o processo
especialmente atrativo, uma vez que o CO, por si s6 apresenta alto valor agregado e uso comercial.

O objetivo desse TCC ¢ analisar o processo termodinamico da separagdo criogénica de biogas,
desde a alimentacdo com biogas in natura até a entrada na unidade de destilagdo, considerando o biogas
como uma mistura binaria de CO, — CH,. Os objetivos especificos sdo a estimativa do custo energético de
compressao da mistura, o calor recuperado no processo, a eficiéncia energética do processo ¢ a realizagdo
de uma analise de sensibilidade que busca compreender como a variagdo dos principais parametros
adotados — temperatura ambiente, rendimento elétrico, eficiéncia dos compressores e trocadores de calor —
afetam o desempenho do processo como um todo.

2. REFERENCIAL TEORICO

Nesta Secdo sdo apresentadas informagdes fundamentais para a compreensdo das técnicas de
separagdo, sdo eles as tecnologias de separagdo existentes, os diagramas termodinamicos, suas condigdes
operacionais de temperatura ¢ pressdo, bem como indicadores de performance relevantes. Ao final sdo
apresentados os principais resultados encontrados em estudos referentes a processos de separacao.

2.1 Tecnologias de Separacao

Nesta subsegdo ¢ apresentada uma revisao bibliografica referente as tecnologias de separagdo. O
biogas pode ser aprimorado para remover o CO, principalmente a partir de seis tecnologias: separagio
criogénica, separagdo por membrana, lavagem fisica organica, lavagem quimica, adsor¢do por oscilagdo de
pressdo ¢ lavagem com alta pressdo de agua. Essas tecnologias sdo baseadas em quatro técnicas principais:
absorcdo, adsor¢ao, membrana e criogenia (Bauer ef al., 2013). A Tabela 1 apresenta de forma resumida as
principais tecnologias, suas vantagens e desvantagens.



Tabela 1 - Tecnologias de Purificacdo de Biogas

Tecnologia Vantagens Desvantagens

Absorgdo (lavagem com dgua) | Alta eficiéncia (>97% CH,) Investimento e operagdo
Simultanea remocao de H2S caros

Absorg¢ao (solvente organico- Alta eficiéncia (>97% CH,) Custo de energia: 0,21 kWh

polietilenoglicol) Remogdo simultinea de componentes ~ m3 de gés

organicos, H,S, H3, HCN ¢ H,0

Absorg¢ao quimica (Aminas) Operagdo barata, regenerativa, mais Operagao dificil
CO0, dissolvido por unidade de
volume em comparagdo com a dgua

PSA/VSA (peneiras Altamente eficiente (95-98% CH,) Operacdo incompleta ao

moleculares de carbono, Remocio de H2S, baixo consumo de remover/evacuar (necessita

peneiras moleculares de energia: alta pressdo, mas de fervura), redugdo da

zeolita, alumina silicatos) regenerativo, técnica compacta, operac¢do ao diluir o
também para pequenas capacidades polietilenoglicol com dgua

Tecnologia de membrana Remogdo de H,S e H,0, construgio

(Gas/gas ou gas/liquido) simples, operagdo simples, alta

confiabilidade, tratamento de
pequenos fluxos de gds sem aumento
proporcional de custos

Separagdo criogénica 90-98% CH, pode ser alcangado, Investimento e operagdo
CH, com alta pureza, baixo custo caros
extra de energia para obter biometano CO; pode permanecer no
liquido (LBM) CH,, alto consumo de
energia necessario para
resfriamento.

FONTE: Adaptado de (Awe et al., 2016)

A captura de €0, envolvendo a separagdo criogénica possui tecnologia consolidada e ¢ considerada
promissora para a remo¢do do CO,, pela capacidade de produzir CO, liquido, que pode ser utilizado em
tecnologias que requerem CO, puro (p. ex. gaseificagdo de bebidas) e pela alta concentracdo de metano
atingida. O principio basico deste processo € aproveitar o menor ponto de liquefagdo do CO, em relacgao ao
do CH4 para realizar a captura de CO,. O custo energético pode ser consideravel (Xu et. al, 2016), se a
unidade de separacdo nao for projetada adequadamente. Em um projeto adequado, a captura criogénica de
CO0, pode requerer 30% menos energia em comparagao com outras tecnologias convencionais (Babar et.
al, 2019).

O diagrama de fluxo da unidade de separag@o criogénica avaliada por Yousef et. al (2016) ¢
apresentado na Figura 2. Os simbolos TC1, TC2, TC3 e TC4 se referem aos trocadores de calor cuja energia
advém dos produtos finais da coluna de destilagdo (didxido de carbono ¢ biometano a baixas temperaturas)
ou dos ciclos de refrigeragdo auxiliar, que utilizam energia elétrica. Essa unidade tem a caracteristica de
remover calor do processo a partir dos produtos finais da coluna de destilagdo, aproveitando as baixas
temperaturas dos mesmos. Se trata de um processo de compressdo em duas ou mais etapas, seguidas de
refrigeragdo. O biogas alimenta o sistema a temperatura e pressao ambiente e ¢ comprimido e resfriado até
o ponto de liquefagdo do CO,, tal que se tenha biometano gasoso e diéxido de carbono liquido na mistura.
A mistura é separada na coluna de destilacao, onde ha unidades de refrigeracao adicionais. Nas saidas de
topo e de fundo, ha biogas purificado ¢ C0O, liquido. As baixas temperaturas dos subprodutos na saida sdo
aproveitadas no ciclo, de modo a dirimir a necessidade de energia dos ciclos de refrigeragdo auxiliar e,
consequentemente, economizar energia elétrica. O biometano liquido ¢ a corrente fria do trocador de calor
TC2. O diéxido de carbono liquido, do trocador de calor TC1.



Figura 2: Esquema de Funcionamento - Separacdo Criogénica
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Bauer et al. (2013) apresenta uma revisdo com resultados obtidos para estudos de diferentes
métodos de purificagdo. O principal parametro para comparar tecnologias ¢ kWh/Nm?® de biogas purificado.
O termo Nm? significa metro cibico normal, uma unidade de medida que indica o volume que um
componente de massa constante ocupa a condi¢des normais de temperatura e pressao. 1 kmol, para um gés
ideal, é equivalente a 22,414 Nm?. Os resultados da revisdo sdo apresentados na Figura 3.

Figura 3: Esquema de Funcionamento - Separacdo Criogénica
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2.2 Equilibrio de Fases da Mistura Binaria CO,-CH,

Nesta subsecdo ¢ apresentada uma revisao bibliografica referente ao equilibrio de fases da mistura
binaria C0,-CH,. Equilibrio de fases ¢ o estudo das diferentes fases de um material em relagdo as suas
propriedades termodinamicas (Predel et al., 2013). Para o projeto de um processo eficiente e
economicamente viavel de captura criogénica, uma analise termodinamica precisa € crucial (Song et al.,
2019; Nagahma et al., 1974). Babar et al. (2019) apresenta uma revisao das propriedades termodinamicas
da mistura Binaria C0,-CH,, na qual a presente subsecdo ¢ baseada.

A Figura 3 apresenta um diagrama qualitativo para misturas bindrias. No diagrama, a curva BDF
representa o locus de trés fases para o sistema binario. A linha FG mostra a linha de congelamento para o
componente com ponto de congelamento mais baixo. A linha AB representa a linha de freeze-out, que é a
fronteira entre as fases de vapor-liquido e a fase vapor nica. A curva BC representa a linha de ponto de
orvalho, que distingue a regido de duas fases vapor-liquido da fase vapor. A curva CD representa a linha
de ponto de bolha, que ¢ a fronteira entre a fase liquida e a regido de duas fases vapor-liquido. O ponto
critico da mistura € representado por C. A linha de congelamento ou fusdo, que ¢ a fronteira entre as fases
liquido-solido e a fase liquida, ¢ representada pela linha DE. Além disso, qualquer alterag@o na composicao
da mistura gasosa afetara a posi¢do dos pontos de orvalho e bolha, linha de congelamento de CO,, linha de
congelamento, ponto triplo € ponto critico.

Figura 4: Diagrama P-T Qualitativo para Mistura Binaria Genérica
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A Figura 5 apresenta o diagrama de fase P-T para a mistura binaria CO,— CH,. Os pontos A ¢ B
representam os pontos triplos de CH, e CO,, respectivamente. A curva BC mostra a pressdo de vapor do
C 0, liquido, enquanto CD representa o locus critico. O locus critico representa as condigdes de temperatura
e pressdo criticas. Nesta linha, o carbono ¢ considerado um fluido supercritico, sem uma distin¢ao clara
entre os estados liquido e gasoso. A regido abaixo e acima da linha BC sdo as fases V e a fase V-L,
respectivamente. A area abaixo da curva AB representa a fase S—V. No entanto, alteragcdes na concentragio
de €O, na mistura afetardo os componentes do envelope de fase (Babar et al., 2019).



Figura 5: Diagrama P-T Qualitativo para Mistura CO,—CH,

11

CO, Critical
Liquid point

10 |
9 4
8 - Solid+Liquid

CO, freeze out line

Vapor+Liquid
6 1 Critical Locus

CHj Critical point —-»D

Pressure / MPa
N

Liquid CHy Vapor Pressure

2 3-phase Locus —»
CHj Tripple point Solid CO, Vapor \ Vapor

| >
Pressure -
Al \A — *— CO, Tripple point

85 105 125 145 165 185 205 225 245 265 285 305
Temperature / K

Fonte: Mokhatab et al. (2012)

O efeito da concentragdo de €0, no envelope de fase P-T do sistema binario CO,—CH, ¢ ilustrado
na Figura 5. As condi¢Ges de pressdo e temperatura para os pontos de orvalho e bolha variam com a
concentracdo de CO, na mistura gasosa (Babar et al., 2019). A Figura 6 apresenta diferentes misturas
binarias C0,—CH4, com fra¢des molares 10, 20, 40, 60 e 80% de CO,. Observa-se no envelope de fase P—
T que cada mistura com uma concentracdo especifica de CO, possui um ponto critico distinto com
diferentes condigdes de pressdo e temperatura. Com o aumento da concentragcdo de CH4 na mistura binaria,
a temperatura dos pontos de orvalho e bolha a pressdo constante diminui, ¢ vice-versa. A mudanga na
composi¢ao também afeta as linhas de congelamento do CO,, o pardmetro-chave para definir as condigdes
operacionais do processo de separacao criogénica e seu custo energético.

Figura 6: Efeito da Concentracdo de €0, no Diagrama P-T
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A pressdo e temperatura de entrada na coluna de destilagdo podem ser definidas baseadas no diagrama
acima, de maneira a evitar a temperatura de freeze-out do C0, com menor trabalho de compressao.

2.3 Propriedades Termodinidmicas da Mistura Binaria

Para o balango de energia do sistema ¢ fundamental compreender variacdo de entalpia de uma
mistura formada por gases puros as mesmas condigdes de temperatura e pressdo. A diferenga entre de uma
mistura composta por N componentes, h, em relacdo ao produto das entalpias molares do componente i, h;,
com suas FRACOES molares, y;, ¢ dada por:



N
A }_lmix =h _Zyi}_li(’r! P) (1)
i=1

Para um gas ideal, A hp,;, = 0, pois as forcas intermoleculares sdo consideradas despreziveis.

Misturas de gases a temperaturas relativamente baixas ou a elevadas pressdes ndo podem ser
descritos pela lei de gas ideal. O que € o caso na etapa de refrigeragdo da separagdo criogénica, onde tem-
se a mistura gasosa sendo resfriada a -60°C. Peng-Robinson descreve um modelo adequado para determinar
a variacao de entalpia em uma mistura real em relagdo ao modelo ideal, conforme a Eq. (4):

N
— - — 2
B = (= h) = Y yilA(T,P) ~ B (D) @
i=1

Os termos h, e h?(T) se referem as entalpias de mistura e de gis puro, respectivamente, com a hipétese de
gas ideal. O primeiro termo ao lado direito da Eq. (2) é a diferenca entre a entalpia molar especifica da
mistura e a entalpia especifica que ela teria a mesmas condi¢des de temperatura e pressao para um gas ideal.
Este termo esta relacionado ao conceito de afastamento de entalpia especifica molar i_ldep definido como

Edep = (h, — h) 3)

O termo [h?(T) — h;(T, P)] ¢ o afastamento de entalpia especifica molar para um gis puro i.

Edep,i = E?(T) - Ei(T; P) (4)
A Eq. (2) pode ser reescrita em termos de i_ldep e }_ldep’i, tal que:

N
A }_lmix = Z Vi Edep,i - Edep (5)
i=1

A determinacgdo da entalpia especifica molar de uma mistura pode ser estimada a partir da equagdo de Peng-
Robinson. Para um gas puro, temos que

da;
a; — Td_TL n <Zl- + 2,414Bi> (6)

V8 b; V8 B;

Edep,i = (hio - hi) = RT(l - Zi) +

Onde R ¢ a constante universal dos gases ideais. Z € o fator de compressibilidade, uma medida adimensional
que descreve o desvio do comportamento de um gas em relacdo ao comportamento de um gas ideal. Para
gases ideais, Z = 1. Os valores a; e b; sdo constantes adimensionais dadas em termos da temperaturas critica
Terit i, pressdo critica Py ; € volume critico v ; da mistura ou gas puro, relacionados com a forga de
atracdo intermolecular € o volume das moléculas, respectivamente, sendo definidos por:

_ 9RTcrit,ivcrit,i
=g

(7)

b; = vc;it,i (8)



da; , . . o n . /o
d—T‘ ¢ a derivada parcial do termo a; com relagdo a temperatura. As propriedades criticas Tyri¢, Porit € Verit

sdo a temperatura, pressdo e volume nos quais um gas ndo pode mais ser liquefeito, i.e., acima dessas
condigdes, o gas nao se liquefaz. O valor B; ¢ definido como

B; P;
B = — 9
" RT; ®)
De maneira andloga, para uma mistura, temos que
da
_ a—Tgr Z +2,414B 10
Rigep = (R° —h) = RT(1 — Z) + \/gde ln( 5 ) (10)

Os valores a e b de uma mistura de N componentes sdo definidos a partir dos valores a; ¢ b; dos gases

puros presentes na mistura a mesmas condi¢des de temperatura e pressdo, tal que:

N
(11)

a= al-j

—

i=1j=1

(12)

b= ) yb;

i

Onde

O parametro k;; € um parametro de mistura bindria igual a zero se i = j e k;; = kj;. Valores para k;; podem
ser retirados da literatura.

2.4 Balanc¢o de Massa e de Energia

Nesta subseg¢ao, serdo apresentados o balango de massa e energia da unidade de separacdo avaliada.

2.4.1 Compressores

O balango de energia nos compressores ¢ realizado a partir da Primeira Lei da Termodinamica. Em
uma compressdo adiabatica e reversivel, considerando despreziveis as variagdes de energia potencial e
cinética, a taxa de trabalho isentrépico de compressdo W; pode ser calculada por

VVS = n(hy — hout,s) (14)

W, conforme apresentado na Eq. (14), é o trabalho minimo do eixo necessario para a compressao
de um gas de um estado inicial dado a uma dada pressdo de descarga dada, n € a vazdo molar. A entalpia
na entrada do compressor € h;,, € hyy e € a entalpia de saida do processo isentropico. A eficiéncia do
compressor 1); € definida como

Ne = (15)

S



Sendo W, a taxa de trabalho de compressio real do processo. Sdo comuns valores de 7, entre 0,7
e 0,9.

2.4.2 Trocadores de Calor Intermediarios

A presente revisdo do conceito da temperatura minima se baseia em Heggs (1989). O principio de
trocadores de calor envolve a transferéncia de energia térmica entre uma ou mais correntes. As correntes
com temperatura mais elevada sdo denominadas correntes quentes, as com menor temperatura, correntes
frias. O conceito de abordagem de temperatura minima esta relacionado a quantidade de energia perdida
em sistemas de recuperacdo de calor e a ineficacia de um trocador de calor, permitindo de maneira
relativamente simples a determinacao da eficacia do trocador de calor.

O esquema termodindmico conceitual do trocador de calor em contracorrente ¢ apresentado na
Figura 6. A vazio molar da corrente quente, 1, entra a uma temperatura Tj, ;, com uma entalpia molar
hp in € sai a uma temperatura T}, ,,, com uma entalpia hyp, ,,,;. A varia¢do de entalpia da corrente quente &
absorvida pela corrente fria de vazdo molar, 7. , que entra a uma temperatura T, ;, com uma entalpia
h¢ in, € sai a uma temperatura T ,,,; com uma entalpia h o,,+. A extremidade quente do sistema de troca de
calor ¢ arbitrariamente definida entre a entrada quente e a saida fria, e a extremidade fria esta entre a saida
quente e a entrada fria, sendo a variagao de temperatura nas extremidades A T, ¢ A Ty, respectivamente.

Figura 7 - Esquema Termodindmico de Trocador de Calor de Contra-Corrente

Th.o ut
—i

T

c,out

Fonte: Adaptado de Stoecker (1989).

Assumindo que o sistema ¢ adiabatico, a transferéncia de calor entre as duas correntes € idéntica,
em dire¢des opostas, tal que, para um trocador de calor, a taxa de transferéncia de calor, Q;., seja:

th =ny (hh,in - hh,out) = N (hc,in - hc,out) (16)

Os termos (hh,in — hh,out) e (hc,m — hc,out) se referem a variagdo da entalpia das correntes
quente e fria, respectivamente. A Eq. (16) pode ser escrita em termos da diferenca de temperatura ¢ da
capacidade térmica de cada corrente. A capacidade térmica é dada pela variagdo média de entalpia entre
dois niveis de temperatura. A capacidade térmica média da corrente quente €, portanto:



(hh,in - hh,out)
Cpp = otin =~ thout) (17)
(Th,in - Th,out)
Os termos (hp i — hpout) € (Th,l-n — Th,out) sdo as variacdes de entalpia e temperatura na entrada
e saida da corrente quente, respectivamente. A capacidade térmica média da corrente fria é definida, de
maneira analoga, como:

_ (hc,in - hc,out)

= (18)
(Tc,in - Tc,out)

Cp,C

De maneira analoga, os termos (h¢ i, — e oyt) € (Tc,in - Tc_out) sdo as variagdes de entalpia e
temperatura na entrada e saida da corrente fria, respectivamente. Portanto, a Eq. (18) se torna:

th = (ncp)h(Th,in - Th,out) = (flcp)c(Tc,in - Tc,out) (19)

Se o nivel de referéncia de temperatura para recuperacao de energia for considerado igual a
temperatura de entrada da corrente fria, T, ;,, entdo a entalpia maxima recuperavel da corrente quente
seria:

Qrec,h = (hcp)h(Th,in - Tc,in) (20)

Essa quantidade de calor s6 poderia ser alcangada com a hipotese de um trocador de calor de area
infinita, uma vez que néo haveria diferenca de temperatura entre as correntes de saida quente ¢ fria, ou seja,
(Thout — Tein) = 0. Q'reC,h ndo pode ser alcangado mesmo se (1.Cy ). for menor que (1C,)p, uma vez que
isso implicaria em uma variag@o de temperatura superior a da Eq. 20. Além disso, deve ser levada em conta
a diferenca entre as capacidades térmicas de cada corrente, pois a maxima transferéncia de calor ¢ limitada
pela menor capacidade térmica entre as duas correntes, (Cp)min. A maxima recuperagdo teorica possivel
de entalpia da corrente quente ¢, portanto:

Qmax = (flcp)min (Th,in - Tc,in) (21)
(1Cp)min € definida pela Eq. 28.
(flcp)min = min[(ncp)h' (flcp)c] (22)

A partir das Egs. 19, 20 e 21, é possivel determinar a porcentagem tedrica minima de energia M,,in
ndo recuperada da corrente de processo quente em relagdo ao nivel de temperatura de referéncia de T i,

0.
Nonin = <1 - %)x 100% (23)
p/h

Escrevendo em termos de diferenga de temperatura, a porcentagem de energia ndo recuperada da
corrente quente ¢ definida por:

Th out — TC in A Tc
Nperdas = = x100% = ——F—— 24
peraas Th,in - Tc,in Th,in - Tc,in ( )



AT, ¢ adiferenga entre as temperatura T}, oy,¢ € T¢ i, da extremidade arbitrariamente definida como
quente do trocador de calor. Para que seja possivel definir arbitrariamente A T,, este termo deve
determinado tal que ndo seja fungdo de T}, o¢, de modo a evitar que as temperaturas nas extremidades do
trocador ultrapassem seus limites fisicamente possiveis. A partir da defini¢cdo de A T, e da Eq. (26), é obtida
a seguinte relagdo:

AT = (Thin — Teiin) — L (25)
’ ' (nCp)h

A T, pode ser escrita, portanto, em fungdo de (1€} ),. A méaxima recuperagdo de calor da corrente
quente se dara quando (12C,)p, for a menor entre as capacidades térmicas da corrente fria e quente. Neste
caso, AT, = ATy E desejavel, portanto, que a corrente fria tenha maior capacidade térmica. A
recuperagao de calor se relaciona, portanto, com a minima diferenga de temperatura e com a diferenga entre
as magnitudes das capacidades térmicas do sistema. A abordagem de temperatura na extremidade quente
do sistema ¢ dada na seguinte expressdo, de forma andloga a Eq. (27):

Qi

GC). (26)

ATy = (Th,in - Tc,in)

ATy s6 seraigual a A T, quando (nCy)p, = (NCy)c. Se (Cp)p < (MCp)c, A Trpin = A T, Caso
contrario, A Tp,in = A Ty,. As Egs. (27) e (28), podem ser usadas para todas as configurac¢des de trocadores
de calor e arranjos de fluxo, mesmo que os perfis de temperatura variem consideravelmente dentro dos
sistemas, a partir da eficacia de um trocador de calor (Heggs, 1989).

A eficacia, € , do trocador de calor, em termos de taxa, é dada a partir das Egs. (16) e (21):

¢ = e (29)

Qmax

Ao normalizar as duas abordagens de diferenca de temperatura nas Egs. (21) e (23) pelo uso da
diferenca de temperatura entre as temperaturas de entrada quente e fria, e usando a definigdo de eficacia,
temos os seguintes termos adimensionais para as temperaturas de corrente fria e quente, 6T, e 6Ty,
respectivamente:

T —T,; ncC.
5TC — ( h,out c,m) — _ ( )mm (30)
(Th,in - Tc,in) (n )h
(§
(5Th — (Th,in - Tc,out) -1 (nCp)mm (31)
(Th,in - Tc,in) (n )c
Se (NCp)p < (MCp)c, entdo 8T, = 8Ty €, no caso inverso, 6Ty = 8Ty, portanto:
AT,;
0Tmin = 22 =(1-¢€) (32)

(Th,in - Tc,in)

Assumindo que a corrente fria (ex. 4gua a temperatura ambiente) tenha a maior capacidade térmica,
é possivel, definir a ineficacia do trocador de calor. De forma direta, a transferéncia de calor Q,, é dada,
portanto, pela Eq. 33.



A Tmin

N
te max (Th,in - Tc,in)

{ (33)

Heggs (1989) recomenda que seja investigado uma gama de valores de A T,,,;;,, € compara-lo com
resultados experimentais, de modo a escolher A T,,;, adequadamente. Na literatura de processos de
separagdo criogénica do biogas, é possivel encontrar valores de A Ty, entre 2°C (Yousef et al, 2016) ¢
10°C (Song et al, 2018).

3. METODOLOGIA

Nesta secdo apresenta-se a metodologia aplicada, definindo-se as limitagdes e as ferramentas
utilizadas para a simulacdo do caso de estudo. A Analise sera realizada no Software Engineering Equation
Solver (EES.

3.1 Definicao do Problema

Assume-se que uma vazdo massica de 1000 kmol/h de Biogas in natura com concentragio de 40
mol% de CO, a temperatura ambiente ¢ 101 kPa ¢ comprimida e resfriada a 4983 kPa e -60°C, para
posteriormente ser separada em Biogas Purificado (CH4 % Mol = 94,5%) e CO, Liquido (€O, %Mol =
97,5%) em uma coluna de destilagdo. E considerado apenas a remogdo de CO,, sem outras impurezas, ¢
que o gas de alimentacgdo consiste apenas de CH4 e C0,, com uma composicao de referéncia de 60% em
mol de CH4 e 40% em mol de CO,. Seréo consideradas 3 configura¢des de compressdo, em 2, 3 e 4 etapas
com refrigeracdo intermediaria, correspondentes ao Modelo 1, 2 e 3, respectivamente. O esquema de
funcionamento do Modelo 2 ¢ apresentado na Figura 8.

Figura 8 - Esquema de Funcionamento do Modelo 02 (3 Etapas)
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Fonte: O Autor

A vazao molar, pressdo, temperatura e concentragdo molar do biogés nas etapas de alimentacdo, na
entrada e nas saidas (topo e fundo) da coluna de destilagdo sao apresentadas no Quadro 1. A pressdo na
entrada da coluna de destilagdo ¢ a concentragdo de cada componente no topo ¢ no fundo foram baseadas
nos valores estimados por Yousef et. al (2016) para o modelo apresentado na Fig. 2. As propriedades da
mistura binaria sdo retiradas do modelo de gas ideal do software EES, que se baseia no livro Reid, Prausnitz,
and Sherwood, 3* edicdo, McGraw-Hill, (1977). Na analise realizada por Yousefet. al (2016), a propriedade
das misturas foi calculada pelo método Peng-Robinson, considerado mais preciso. Todavia, como as
pressdes de operacdo sdo relativamente baixas, assume-se que a mistura se comporta como um gas ideal
nas etapas de compressao com trocadores de calor intermediario. Na etapa de refrigeragdo auxiliar, que
resfria o CO, a -60°C, os valores da entalpia de entrada e saida foram ajustados para o modelo de mistura
real de Peng-Robinson, a partir da Eq. (7). A validagdo desta hipdtese sera discutida nos resultados.



Quadro 1 — Parametros de Referéncia da Mistura nas Principais Etapas do Processo

Concentracio
~ o/ _
Estado Fluxo Tem?oe(l;;ltura P(rlfls);:;o (%-Mol)
cOo, CH,
1 Alimentacao Biogas in natura 25 101 40 60
6 [ Pos-Compressao Biogas in natura - 4983 40 60
7 | Entrada Col. Dest. | Biogas in natura -60 4983 40 60
8 Saida Topo Col. Biometano -60 4983 5,5 94,5
Dest.
9 | Saida Fundo Col. C 0, liquido -60 4893 99,7 0,3
Dest.

3.2 Balan¢o de Massa e de Energia

A presente subsecdo apresenta as equagdes, hipdteses e simplificagdes adotadas para a analise
termodindmica do sistema. Para os compressores, assume-se que o processo ¢ adiabatico e que as perdas
de energia cinética e potencial sdo negligenciaveis. O fluxo de trabalho em kW para cada compressor é
calculado a partir das Eqgs. (16) e (17). O trabalho total do médulo de pré-compressdo com n compressores
¢ dado pela Eq. (34).

n
=1

Wpc,total = 2 Wpc,i (34)

O termo Wpc,i ¢ o trabalho realizado por cada compressor i nas etapas de pré-compressdo. Seguindo
a abordagem de temperatura minima, a taxa de calor Q.. de cada trocador de calor intermediérios sera
calculada a partir da Eq. (33). Para de m trocadores de calor em série, o calor total, Q¢c torai, €:

th,total = Z Qi (35)
i=1

Para o modulo de compressao, assume-se que:

— O processo ¢ adiabatico e encontra-se em regime permanente;

— A eficiéncia isentropica do compressor ¢ 0,80;

— A corrente fria dos trocadores de calor intermediarios é agua a 35°C;

— A capacidade térmica da corrente fria ¢ maior que a capacidade térmica da mistura;
— A variagdo minima de temperatura A T,,;,, € 5°C.

Apds 0 modulo de compressdo, a mistura € resfriada a -60 °C pelo modulo de refrigeracao auxiliar.
Esta temperatura-objetivo ¢ definida a partir do diagrama da Figura 4,5 tal que esteja 5 °C abaixo da
temperatura de congelamento do CO, a 4983 kPa, evitando a presenga de CO, sélido na saida. O calor
recuperado no processo de refrigeragdo auxiliar é determinado a partir da diferenga de entalpia da mistura.
Nesta etapa, em razao da baixa temperatura, ¢ considerado que a mistura se comporta como uma mistura
real. Para tanto, ¢ aplicado o modelo de Peng-Robinson para determinacéo da diferenca entre as entalpias
de entrada e saida, de acordo com as Egs. 1-15. O calor recuperado no processo, é portanto:

Qc,aux = Nnix (h5 - h6) (36)

Onde hs e hg s@o as entalpias da modelo de mistura real de Peng-Robinson nos estados 5 ¢ 6
respectivamente. Reescrito em termos da entalpia do modelo gas ideal, h2 e h, e do afastamento de entalpia
especifica molar, A hs e A hg, a Eq. 41 pode ser reescrita, tal que:



Qc,aux = hmix[(hg +A ES) - (hg —-A }_16] (37)
O Quadro 2 resume os valores adotados para os pardmetros a;, b;, Terit; € Veriri, que permitem
calcular as entalpias do modelo de mistura real para os gases puros para o calculo de A hg e A hg. Os

valores foram retirados de (SANDLER, 2012).

Quadro 2 — Parametros de Referéncia da Mistura nas Principais Etapas do Processo

Parametro Metano Diéxido de
Carbono
a; 0,4017 0,833
b; 0,0772 0,0769
Tcrit,i (K) 190,6 304,2
Veriti (m*/kmol) 0,099 0,0931

O trabalho realizado pelo sistema refrigerac@o auxiliar pode ser estimado a partir do produto do
calor recuperado pelo coeficiente de performance COP conforme a Eq. 43. Valores tipicos normalmente
encontram-se entre 2 ¢ 5. Yousef et. al (2016) estimou, para 2312 kW de taxa calor recuperado, uma taxa
trabalho de refrigeragdo realizado de 2510 kW, o que significa que o COP adotado ¢ de 1,09. Apesar de
atipico, para fins de comparacdo, sera adotado este valor de referéncia para a estimativa do trabalho
realizado WC,aux. Na analise de sensibilidade, a influéncia da escolha do valor do coeficiente de
performance seré avaliada.

I/i/c,aux = COP(Qc,aux) (38)

Para fins de comparagdo com os resultados obtidos por Yousef et. al (2016), que fez uma analise
completa, considerando a coluna de destilagao, os resultados serdo apresentados desconsiderando o valor
do calor recuperado pelas correntes frias advindas das saidas de topo e de fundo, que totaliza 2368 kW em
seu trabalho, e ndo consumiria energia elétrica, e considerando o calor fornecido pelo sistema de
refrigeragdo auxiliar na coluna de destilagdo, que totaliza 684 kW, obtendo um valor ajustado de Wclaux,
para comparagdo, tal que:

W, qux = COP(Qcqux — 2368 kW + 684 kW) (39)

WC’ aux considera, portanto, apenas a parcela do balango de energia que foi considerada por Yousef
et. al (2016) para a estimativa da poténcia elétrica necessaria. Como, no presente estudo, ¢ considerado que
toda energia de refrigeracdo apds a etapa de compressdo advém do sistema de refrigeragdo auxiliar, é
esperado que Wc_aux supere o valor encontrado por Yousef et. al (2016) em aproximadamente 1680 kW,

enquanto WC’ aux deve ter um valor mais proximo . Q'C,aux pode ser comparado, uma vez que Q'C,aux
corresponde ao calor recuperado por HX1, HX2 ¢ HX3 (Fig. 2.), que soma 3986 kW (Yousef et. al, 2016).

3.3 Indicadores de Desempenho e Analise de Sensibilidade

A presente subsecdo apresenta os indicadores de desempenho utilizados, bem como os parametros
de referéncia para a analise de sensibilidade. Indicadores de desempenho facilitam avaliagdo de um sistema
e sua comparagdo com outras tecnologias. A eficiéncia energética (EE) ¢ um pardmetro chave a ser
calculado, uma vez que considera ndo apenas a energia consumida pelo processo, mas também a perda de
CH4 em todo o processo de purificagdo que afeta a eficiéncia energética global. O termo Eficiéncia
Energética EE ¢ definido por Yousef et. al (2016) pela Eq. 3.4.



EE = EBiogés Purificado (40)

EBiogais in natura + Eprocesso

Os termos EBiogés Purificado © EBiogés innatur 540 o fluxo de energia contido na
fragdo massica de metano presente no biogas purificado, no Estado 8, na saida de topo da
coluna de destilagdo, e no biogas in natura, na alimentacdo do sistema. A energia contida em
uma fracdo massica de metano em um estado i pode ser obtida a partir do produto da fragado
massica de metano neste estado, pelo poder calorifico inferior (PCI) do metano em MJ/kg,
conforme as Egs. (42) e (43).

EBiogais Purificado = PCI(yZH4)(m7) = PCI(mZ‘H4) (41)

EBiogés innatura = PCI(y(,l‘H4)(m1) = PCI(m%‘HAL) (42)

E assumido um poder calorifico de 50 MJ/kg, conforme adotado por Hashemi et. al (2019). A
taxa energia consumida no processo, Eprocesso ¢ dada pelo somatorio do trabalho realizado
pelos compressores Wc,toml com o trabalho realizado pelo sistema de refrigera¢do auxiliar

W, qux- de acordo com a Eq. 44.

Eprocesso = Vi/c,aux + Wc,total (43)

Substituindo W, 4, por W, 4y, ¢ possivel estimar a energia consumida no processo, se as mesmas taxas

de transferéncia de calor consideradas por Yousef (2016) fossem consideradas neste trabalho, obtendo o
nll

termo Epyocesso-

(43)

. o .
Eprocesso = Weaux + Wc,total

li

Os consumos especificos de energia, Egspecifico € Eespecifico» €M kKWh/Nm? de biogas purificado a partir
de E'pmcesso e E{,mcesso, respectivamente, e da vazdo molar de entrada serdo exibidos nos resultados.

Considerando que Epmcesso ¢ a partir do biometano purificado, com um rendimento elétrico 1,; =
0,40, é possivel estimar as perdas percentuais de biometano advindas da geragdo de energia para o processo
Pyer-

(44)

Eprocesso

P = - *100%
ger nel(EBiogés in natura)

Sera realizada uma analise de sensibilidade para avaliar a influéncia da escolha das principais variaveis de
entrada. Um dos pontos de analise sera a eficiéncia do compressor 1. € como a sua varia¢do pode afetar a

Eprocesso- Também serd investigado como mudancgas em A T,,;,, influenciam o fluxo de calor retirado pelos
trocadores de calor intermediarios € o processo como um todo. O efeito da temperatura ambiente T,y ,
que ¢ a temperatura de alimentacdo do biogas e da corrente de d4gua com respeito ao custo energético do
processo sera avaliado. Sera analisada a relag@o entre as perdas de metano e o rendimento elétrico, visando
entender como variagdes nesse rendimento afetam as perdas de metano na geragao.

A performance da unidade de separagdo sera avaliada considerando 3 regides do Brasil a partir de
dados de temperatura ambiente média (INMETRO, 2022). Para isso, serdo consideradas estagdes



meteoroldgicas de trés municipios: Porto Alegre, Goias e Fortaleza. Goias ¢ escolhido por ser a capital do
estado com maior nimero de confinamentos de bovinos e suinos no Brasil, o que indica um alto potencial
de produgao de biometano, e pela posicao estratégica, no limite até onde a rede de gas natural do Brasil se
estende. Finalmente, Fortaleza foi selecionada por sua posicdo estratégica, tendo proximidade do
hemisfério norte, que a torna um possivel ponto de exporta¢do de biometano liquido.

4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Os principais resultados das simulagdes para os 3 modelos avaliadas estdo listados na Tabela 1. Os
resultados obtidos por Yousef et. al (2016) e sua diferenca relativa com o Modelo 03 (compressdo em 4
etapas) sdo exibidos para comparagao.

Tabela 1 — Principais Resultados Obtidos nas Simulagdes

Parimetro | Modelo 01 Modelo 02 Modelo 03 Dif. Rel. Yousef et. al

(2 Etapas) (3 Etapas) (4 Etapas) (2016)

W, total 4343 kW 3774kW 3511 kW 2,45% 3598 kW
W, qux 5279 kW 4744 kW 4081 kW - _
W, qux 3523 kW 2957kW 2262 kW 9,88% 2510 kW
Qc.qux 4843 kW 4352kW 3805 kW 4,64% 3986 kW
Qnx.total 1412 kW 2076 kW 3711 kW - i
Eprocesso 9622 kW 8518 kW 7316 kW - -
E}rocesso 7866 kW 6731 kW 5773 kW 5,67% 6108 kW
Eespecifico 0,43 2% 038 X% 33X - -

Nm Nm Nm
Eespecifico 0,35 <20 0,30 X2 26X 5,67% 0,27 X

Nm Nm Nm Nm
Pyer 19,70 % 17,44 % 14,98 % - -
EE 91,7 % 92,1 % 93,19 % 2,00% 95,4%

Fonte: (O autor)

E perceptivel que conforme maior o nimero de etapas de compressdo, menor o custo energético do
processo como um todo. O esquema com 4 etapas de compressdo produziu resultados mais préximos ao
modelo de Yousef et al. (2016). Este resultado é esperado, devido a maior similaridade entre essas
configuragdes. A analise das diferencas relativas mostra que o fluxo de trabalho realizado pelos
compressores ¢ pela unidade de refrigerag@o auxiliar apresentaram uma diferenca de 3,92% e 0,08%,
respectivamente, indicando que as simplificagdes no esquema de funcionamento termodindmico ndo afetam
significativamente. Além disso, o valor de Wc_aux encontrado valida que, o tratamento da mistura como gas
real a partir da equagdo de Peng-Robinson para a etapa de refrigeragdo auxiliar e a simplificagdo adotada
para o célculo da entalpia de gas ideal nas etapas de pré-compressdo para as presentes condigdes T-P sdo
apropriados. O consumo especifico de energia

4.1 Analise de Sensibilidade

Esta subse¢do apresenta a analise de sensibilidade dos parametros e indicadores de
desempenho mais relevantes com respeito a eficiéncia do compressor n_c, deltaTmin, n_ele . Nao
existe um valor geral de Py, que possa automaticamente viabilizar um projeto de purificagdo de
biogas, uma vez que a viabilidade do projeto depende de fatores como posicao geografica (distancia
do ponto de consumo), se o CO, liquefeito



4.1.1

Efeito da Eficiéncia do Compressor
O efeito da variagdo da eficiéncia do compressor foi avaliado com o consumo de energia
do processo, perdas de biometano advindas da geragdo e eficiéncia energética é apresentado na
Figura 4.1.
Figura 9 — Efeito da Eficiéncia do Compressor na Performance para o Modelo 3
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Fonte: (O autor)

Variando 1. de 0,7 a 0,9, mantendo os pardmetros de referéncia impactos notaveis em
diferentes aspectos do processo. Apesar do esperado aumento de entalpia devido a maior
quantidade de irreversibilidades, ndo houve uma alteracéo significativa no consumo de energia do
processo de refrigeracdo auxiliar. A variagdo no consumo total de energia foi principalmente
influenciada pelo aumento no consumo de energia do médulo de compressdo, variando de 4015
kW para 3421 kW, apresentando 12% de diferenca relativa entre os extremos. As perdas de
biometano foram de de 16,7% para 14,6%. Com uma diferenca relativa de 16% entre os extremos
da variagdo, deve ser cuidadosamente considerada em termos de custo-beneficio, especialmente ao
ponderar os ganhos potenciais de eficiéncia energética com as perdas associadas de biometano.

A eficiéncia energética do processo se mostrou pouco sensivel a variacdo de 1, indo de
93,92% a 94,63%. Isso sugere que, apesar das variacdes na eficiéncia do compressor, a eficiéncia
geral do processo permaneceu estavel dentro da faixa testada. Isso se da pelo fato de que a equagdo
proposta por Yousef et. al (2016) ndo considera perdas de biometano no processo de geragado, de
modo que o termo referente a energia de biometano ao final ndo se altera, o que diminui o efeito
do aumento do trabalho total na EE.



4.4.2 Efeito da Diferenca Minima de Temperatura

O efeito da variagdo de A T,,;, foi avaliado com respeito a eficacia, fluxo de calor
recuperado e consumo de energia total no processo € apresentado na Figura 4.1. Variou-se a escolha
de A Tyin de 1 2 50°C.

Figura 10 — Efeito de A T),,;;, no Modelo 3
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Fonte: O Autor.

As eficacias €4, €5, €3 , referentes ao primeiro, segundo e terceiro trocador de calor intermediario do
Modelo 3, variam de forma distinta. A eficicia do primeiro trocador de calor €; diminui de forma
praticamente linear com o aumento de A T,,;,, enquanto valor de €3 decai de forma abrupta. Essa
diferenga entre o comportamento cada etapa se da pela interdependéncia entre os trocadores de calor.
Como a temperatura de entrada no primeiro trocador de calor T, ;, ; ndo depende A Ty,;,, sendo
constante, ao passo que uma redugdo no calor transferido pelo trocador de calor 1 acarreta em uma
menor diferenca de temperatura entre a sua entrada ¢ a saida, ha um aumento das temperaturas de
entrada nos trocadores de calor subsequentes, T}, j, 5 € Ty in 3. Pode ser verificado na Eq. 23 que um
aumento Ty ;, acarreta em um maior maximo calor maximo @4, recuperado. Entdo, no caso dos
trocadores de calor 2 ¢ 3, apesar de haver uma diminuigdo das eficacias €, e €3, 0 aumento do calor
maximo influenciou em um leve aumento da transferéncia de calor nos trocadores 2 e 3, sendo ele
mais expressivo para o segundo trocador de calor. O taxa de calor recuperado total do conjunto de
trocadores de calor, como esperado, diminuiu com o aumento de A Ty,;,,, variando de 3680 kW quando
A Tpin = 2°C para 3340 kW quando A Ty, = 502C

4.4.2 Efeito do Rendimento Elétrico e Perdas de Geracéo
O rendimento elétrico da geracdo de energia para o processo a partir do biometano foi
avaliado para valores entre 0,35 e 0,45. A curva das perdas de biometano na gera¢do em fungdo do



rendimento elétrico é exibida na Figura 4.3, indo de 17,7 a 13,8%, apresentando uma diferenca
relativa de 26% nas perdas de metano.

Figura 11 — Efeito de 1, nas Perdas de Geragao
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4.4.2 Efeito da Temperatura Ambiente

O rendimento elétrico da geragdo de energia a partir do biometano foi avaliado em um
intervalo de temperatura de -10°C a 40°C. Conforme esperado, observou-se um aumento
significativo no fluxo de energia tanto na etapa de compressdo quanto na etapa de refrigeragdo
auxiliar com o aumento da temperatura. Especificamente, o fluxo de energia aumentou de 5414
kW para 6366 kW, representando um aumento relativo de 15,86% ou uma média de 19 kW a cada
1°C de aumento na temperatura. As perdas de gerac@o de energia variaram de 13,16% a 15,2% nos
extremos do intervalo de temperatura avaliado. Esses resultados destacam a sensibilidade do
processo as variagdes de temperatura e a importancia de considerar esse fator ao projetar e operar
sistemas de gerag@o de energia a partir de biometano.

Figura 12 — Efeito da Temperatura Ambiente
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Os resultados de Epmcesso em fungao de Ty, para as temperaturas médias diarias de Porto
Alegre, Goiania e Fortaleza ¢ exibida na Figura 4.5. De modo geral, é necessario um fluxo de energia
maior para as cidades com temperatura média mais elevada. E'pmcesso média para Porto Alegre,
Goiania ¢ Fortaleza foi estimada em: 7467 kW, 7568 kW ¢ 7650 kW, respectivamente.



Figura 13 — Energia Consumida no Processo para Diferentes Regides do Brasil
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Esses achados indicam que o custo energético da purificagdo em regides mais frias tende a ser
menor. No entanto, essa constatagdo nao deve ser interpretada como uma vantagem direta dessas regides
para a produgdo de biogds em geral, mas apenas para o processo de purificagdo. Isso ocorre porque
temperaturas mais baixas aumentam a demanda por energia na produgdo de biogas in natura, o que pode
ser desvantajoso. Mesmo assim, compreender como o custo energético varia de acordo com a regido auxilia
na identificagdo de oportunidades e na possivel mitigacao de desvantagens.

5. CONCLUSAO

O estudo avaliou a eficiéncia energética de um processo de purificacdo de biometano por meio de
simulagdes ¢ analises de sensibilidade a partir do Software EES, que fornece fungdes embutidas para o
calculo de misturas ideais. Na etapa de refrigeragdo, as propriedades foram consideradas de mistura real,
em fun¢do da baixa temperatura, sendo necessario um ajuste. Para tanto, foi implementada a equagdo de
Peng-Robinson na etapa de refrigeragao. A variacdo do nimero de etapas de compressao revelou que um
maior numero de etapas resulta em menor custo energético, com resultados mais proximos aos do modelo
de referéncia, chegando a 5% de diferenca relativa nas estimativas de calor recuperado. Essa diferenga do
custo energético em fun¢do das etapas de compressao se deu principalmente em fungdo do maior niimero
de trocadores intermediarios no processo ¢ da consequente maior recuperacdo de energia. A analise de
sensibilidade destacou a influéncia da eficiéncia do compressor no consumo de energia e nas perdas de
biometano, ressaltando a importancia de um equilibrio entre eficiéncia e perdas. As perdas de metano na
geracgdo de energia elétrica para o processo

Na analise de sensibilidade, as perdas de biometano variaram de 13% a 18% do contetido energético
na entrada do processo, indicando a alta sensibilidade as condigdes ambientais e a selegdo de equipamentos.
Se arecuperagdo de calor dos produtos da coluna de destilagdo, conforme avaliado por Yousef et al. (2016),
fosse implementada, seria possivel reduzir o custo energético do processo em aproximadamente 2400 kW,
diminuindo as perdas para cerca de 10%. O consumo especifico no modelo de 4 etapas atingiu 0,33
kWh/Nm? de biogas, se aproximando da faixa normalmente encontrada para processos de purificagdo,
estando 10% acima do limite apresentado na Figura 2. Todavia, considerando o reaproveitamento de
energia a partir das saidas de topo e de fundo da coluna de destilagdo, o consumo especifico atingiu 0,26
kWh/Nm?, estando proximo do que foi estimado na literatura e entre os limites encontrados por outros
métodos de purificacdo.

. Esta analise fornece uma visao inicial sobre os custos energéticos dos processos de purificagcdo de
biometano. Apesar do potencial de altas perdas de metano, isso nao necessariamente inviabiliza um projeto,
uma vez que o didxido de carbono liquido, anteriormente ndo utilizado, ¢ um subproduto de alto valor que
pode dirimir o efeito dessas perdas. Um estudo de caso mais aprofundado poderia contribuir para a tomada
de decisdo pelas partes interessadas na implementacao de um projeto de biometano, englobando ndo s6 o
estudo termodindmico, mas avaliagdo economico-financeira e estudos de casos comparativos.
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