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RESUMO

A oxidacdo eletroquimica ¢ uma tecnologia promissora para o tratamento de efluentes
organicos recalcitrantes ao tratamento biologico, utilizando energia elétrica para oxidar
completamente poluentes organicos em aguas residuais, convertendo-os em didxido de
carbono no anodo de uma célula eletrolitica. A célula utiliza um dnodo de diamante dopado
com boro (DDB) devido a sua alta capacidade de oxidar compostos organicos, € um catodo de
aco inoxidavel, separados por uma membrana que assegura a producao de hidrogénio puro. O
hidrogénio produzido com o uso de energia renovavel na eletrolise ¢ classificado como verde,
e sua comercializa¢do reduz as despesas do tratamento, tornando o processo economicamente
viavel e ecologicamente benéfico, sem utilizar produtos quimicos para a redu¢ao da Demanda
Quimica de Oxigénio (DQO) do efluente. Este trabalho analisa a viabilidade econdmica desse
processo, cujo modelo em batelada inclui um reator eletroquimico e equipamentos
complementares. Aplica-se a modelagem cinética ja consolidada na literatura, com excelente
concordancia entre dados experimentais e valores previstos, para promover a analise de
distintos valores de DQO inicial e densidades de corrente, avaliando a eficiéncia do tratamento
eletroquimico e a produgdo de hidrogénio. A andlise destaca os beneficios financeiros do
tratamento e a contribuicdo para praticas sustentaveis na produ¢ao de hidrogénio verde. Através
do Indice de Custo-Beneficio (/CB), razio entre o lucro obtido com a comercializagdo do gas
e 0 custo com energia elétrica, definiu-se a condigdo mais economicamente atrativa. Obteve-
se um ICB de 0,63 para a densidade de corrente de 100 A m2, sendo este valor independente
dos valores de DQOo analisados. Avaliou-se o impacto das despesas operacionais e de capital
do processo com o objetivo de identificar a condi¢gdo econdmica ideal, concluindo com a
analise financeira do investimento em termos de Payback e Valor Presente Liquido (VPL).
Constatou-se que densidades de corrente pequenas maximizam a recuperagao dos custos, uma
vez que resultam em menor OPEX ao processo e possibilitam a aplicagdo de margens de lucro
mais altas. Nesse cendrio, apesar do CAPEX ser significativamente mais elevado devido ao
maior requerimento de area anddica, estimou-se que, com uma margem de lucro elevada, o
payback foi de 3 anos e o VPL para um periodo de 8 anos atingiu US$ 1.041.127, sugerindo a

viabilidade econdmica e a atratividade do investimento.

Palavras-chave: oxidagdo eletroquimica; efluentes organicos; hidrogénio verde; analise
econdmica; demanda quimica de oxigénio.



ABSTRACT

Electrochemical oxidation is a promising technology for the treatment of organic
effluents that are recalcitrant to biological treatment, utilizing electric energy to completely
oxidize organic pollutants in wastewater, converting them into carbon dioxide at the anode of
an electrolytic cell. The cell uses a boron-doped diamond (BDD) anode due to its high capacity
to oxidize organic compounds, and a stainless steel cathode, separated by a membrane that
ensures the production of pure hydrogen. The hydrogen produced using renewable energy in
electrolysis is classified as green, and its commercialization reduces treatment expenses,
making the process economically viable and environmentally beneficial without using
chemicals to reduce the Chemical Oxygen Demand (COD) of the effluent. This study analyzes
the economic feasibility of this process, whose batch model includes an electrochemical reactor
and complementary equipment. Kinetic modeling, already consolidated in the literature with
excellent agreement between experimental data and predicted values, is applied to analyze
different initial COD values and current densities, evaluating the efficiency of electrochemical
treatment and hydrogen production. The analysis highlights the financial benefits of the
treatment and its contribution to sustainable practices in green hydrogen production. Through
the Cost-Benefit Index (CBI), the ratio of profit from gas commercialization to electricity cost,
the most economically attractive condition was defined. A CBI of 0.63 was obtained for a
current density of 100 A m2, this value being independent of the analyzed initial COD values.
The impact of the process's operational and capital expenses was evaluated to identify the ideal
economic condition, concluding with the financial analysis of the investment in terms of
Payback and Net Present Value (NPV). It was found that low current densities maximize cost
recovery, as they result in lower OPEX for the process and allow for higher profit margins. In
this scenario, despite significantly higher CAPEX due to the increased anodic area requirement,
it was estimated that with a high-profit margin, the payback was 3 years and the NPV for an 8-
year period reached US$ 1,041,127, suggesting the economic feasibility and attractiveness of

the investment.

Keyword: electrochemical oxidation; organic effluents; green hydrogen; economic analysis;

chemical oxygen demand.
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1. INTRODUCAO

A contamina¢do dos corpos d'dgua por residuos gerados pelas atividades humanas ¢
uma questdo preocupante uma vez que a poluicao ambiental tem se tornado um problema cada
vez mais relevante, com destaque para a polui¢ao por compostos organicos presentes em aguas
residuais (RUEDA-MARQUEZ et al., 2020).

O tratamento de efluentes contendo compostos organicos representa um dos grandes
desafios da engenharia quimica e ambiental na busca pela sustentabilidade, preservacdo e
manutenc¢do dos ecossistemas do planeta, uma vez que o descarte de efluentes industriais desse
tipo, na auséncia de tratamento, representa uma ameaga nao sé aos recursos hidricos, mas
também a saide humana (AKPAN e HAMMED, 2011).

Métodos fisico-quimicos e bioldgicos tém sido tradicionalmente empregados para
reduzir a carga organica de efluentes; no entanto, apresentam limitagdes, como elevados custos
operacionais, necessidade de extensas areas, baixa eficiéncia em efluentes com elevada carga
organica e incapacidade de remover compostos toxicos e refratarios, além da geracdo de
residuos secundarios indesejados, como o lodo residual (MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS,
2015)

Nesse contexto, os tratamentos eletroquimicos t€ém se consolidado como alternativas
tecnologicas promissoras, destacando-se pela evolucdo recente e por suas caracteristicas
vantajosas, como a capacidade de remover uma ampla gama de compostos organicos
contaminantes utilizando apenas energia elétrica. A aplicagao no campo ambiental tem sido
investigada em diversos estudos, que abordam sua eficicia na prevencao e remediacao da
poluicio, evidenciando o elétron como um reagente limpo (MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS,
2011).

Os processos de tratamento eletroquimico incluem métodos como a eletrocoagulagao,
redugdo eletroquimica, oxidacao eletroquimica, eletrooxidacao indireta com oxidantes fortes,
métodos eletroquimicos fotoassistidos, entre outros, utilizados isolados ou combinados a
outras técnicas nao eletroquimicas. Eles oferecem alta eficiéncia na degradacao de poluentes
organicos complexos, por exemplo, por meio da geragao local de espécies oxidantes altamente
reativas diretamente na superficie do anodo, sendo aplicados a efluentes com demanda quimica
de oxigénio (DQO) variando de 0,1 a cerca de 100 g L' (SIRES et al., 2014).

Dentre os processos mencionados, a oxidacgdo eletroquimica tem se mostrado muito

efetiva na remogao de compostos organicos presentes em aguas residuais, degradando e
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convertendo-os em didxido de carbono e produtos mineralizados no anodo de uma célula
eletrolitica (SIRES et al., 2014). Essa tecnologia combina eficiéncia com facilidade de
automacao, versatilidade, reducdo no tempo necessario para o processo, demanda menor
espago fisico para instalacdo, minima utilizagdo de produtos quimicos para o tratamento e
possibilita a recuperagao de coprodutos de valor agregado pelo acoplamento com a produgao
de hidrogénio verde no catodo da célula, o que contribui na transi¢ao energética e reduz o custo
operacional do processo de tratamento.

Segundo intimeros estudos realizados nos ultimos 30 anos, a natureza do material
anddico apresenta enorme influéncia na seletividade e eficiéncia da oxidacgao eletroquimica de
compostos organicos, impactando diretamente em seu mecanismo reacional, também sendo
determinante na interagao com os radicais hidroxila eletrogerados e na atividade eletroquimica
em direcdo a reagdo de evolucao de oxigénio (RDO), que se constitui em uma reagao paralela
indesejada que pode consumir uma parte da corrente elétrica ao oxidar dgua, produzindo O:
molecular, reduzindo, portanto, a eficiéncia do processo (CONMINELLIS, 1994). A
minimizagdo da RDO ¢ feita pela escolha adequada do material do eletrodo, crucial para
maximizar a eficiéncia de corrente e reduzir perdas energéticas.

Eletrodos considerados convencionais permitem a oxidacdo de compostos organicos
com potencial de oxidacdo superior ao potencial de evolugdo de oxigénio, mas essa reagdo
ocorre de maneira muito lenta. Para superar essa limitacdo, foram propostos materiais
eletrocataliticos mais eficientes na eletrooxidacdo de compostos orgénicos, ampliando sua
aplicacao no tratamento de efluentes (PANIZZA e CERISOLA, 2009). Os anodos de diamante
dopado com boro (DDB) destacam-se como uma abordagem eficiente para a degradagao de
compostos organicos recalcitrantes. Diversos estudos demonstram a eficacia desse material,
tanto na mineralizagdo quanto na conversao de compostos organicos em substancias menos
toxicas (REZENDE et al., 2010; SAMET et al., 2010; SANTOS et al., 2010; ZHOU, 2011;
SGARBI et al. (2025); FARIA et al. (2021)). No entanto, o custo associado ao DDB ¢ o
consumo de energia elétrica devem ser cuidadosamente avaliados, especialmente em
aplicacdes de larga escala, tornando a andlise economica um fator determinante na aplicacao
dessa tecnologia, o que estimula seu desenvolvimento continuo.

Este trabalho teve como objetivo analisar a viabilidade econdmica do tratamento
eletroquimico de efluentes contendo compostos organicos utilizando anodo de DDB, com foco
na integracdo do processo com a produgdo de hidrogénio verde como reagdo catddica. A
proposta busca ndo apenas tratar efluentes de maneira eficiente, mas também explorar a

producao de hidrogénio verde como uma fonte potencial de receita, visando otimizar o Indice
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de Custo-Beneficio (ICB), que relaciona os ganhos com a venda do coproduto gerado (H>) e
os gastos com energia elétrica. Como o descarte de efluentes industriais exige a eliminacao de
poluentes organicos, imposta por regulamenta¢des governamentais, essa estratégia visa
estimular que empresas adotem a tecnologia eletroquimica e, a0 mesmo tempo, produzam
hidrogénio renovavel, gerando beneficios ambientais € econdmicos, uma vez que os custos de
tratamento sao parcialmente compensados pela receita proveniente da venda de hidrogénio.

Utilizando-se um modelo cinético para a degradagao eletroquimica empregando anodos
de DDB (BELLAGAMBA et al., 2001; INIESTA et al., 2001; KAPALKA et al., 2008;
MONTILLA et al., 2002; PANIZZA et al., 2000; PANIZZA et al., 2001; RODRIGO et al.,
2001), foram avaliados os impactos das varidveis densidade de corrente, concentracao de
compostos organicos e tempo de operacao sobre a eficacia do processo, visando sua otimizagao
em termos da redu¢do dos custos operacionais.

Neste estudo procurou-se avangar na analise de processos eletroquimicos para
tratamento de efluentes, trazendo uma contribuicdo em termos da analise econdmica. Para
estimar a rentabilidade, foram avaliados os custos de investimento (CAPEX) e operacionais
(OPEX), além de indicadores financeiros, como payback e VPL. Acredita-se que este trabalho
contribui para o entendimento dessas tecnologias na engenharia quimica, focando na

sustentabilidade, eficiéncia e no potencial econdmico para empresas de tratamento de efluentes.

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Hidrogénio como vetor energético

O hidrogénio, identificado por Henry Cavendish em 1766, ¢ o elemento mais simples
em termos de estrutura atdmica e o mais leve da tabela periddica, composto por um préton e
um elétron. Considerado o elemento mais abundante do universo, ocupa a décima posigado entre
os elementos mais prevalentes na crosta terrestre, sendo geralmente encontrado combinado a
outros elementos, como o oxigénio, carbono e nitrogénio (ALBUQUERQUE, 2023). A ligacao
entre os 4tomos de hidrogénio possui uma energia equivalente a 435,8 kJ mol™!, o que faz com
que o Hy se destaque pela alta energia liberada durante a combustao, com um poder calorifico
superior a 141,9 MJ kg! (HAYNES et al., 2017), significativamente maior ao de outros
combustiveis (Figura 1), como gasolina e diesel (SULEMAN et al., 2015). Este valor também
¢ superior ao do gas natural, metanol e etanol (ZENG e ZHANG, 2010).



26

Figura 1 — Poder calorifico superior (PCS) de diferentes combustiveis
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Fonte: Adaptado de SULEMAN et al. (2015)

O hidrogénio pode ser obtido por varias fontes de energia, sendo armazenado como gés,
liquido ou como hidreto metalico, dependendo da aplicagdo final (ZENG e ZHANG, 2010).
Atualmente, sua produ¢do mundial é majoritariamente proveniente de fontes ndo renovaveis,
como combustiveis fosseis. Nesse cendrio, a rota a partir do gas natural domina com
aproximadamente 65% da producdo global, seguida pelas rotas a partir do petroleo (15%),
como subproduto em refinarias e na industria petroquimica, e do carvao (20%) (IEA, 2024).

A produgdo de hidrogénio de baixa emissdo de carbono cresceu marginalmente nos
ultimos anos, entre 2022 e 2024, permanecendo abaixo de 1 milhdo ton/ano, representando
menos de 1% da producao global. Uma parcela ainda muito pequena da producao ¢ obtida por
eletrolise da agua, que permanece abaixo de 100 kton/ano (IEA, 2024).

A produgdo global de hidrogénio consome anualmente cerca de 205 bilhdes de metros
cubicos de gés natural (6% do consumo mundial) e 107 milhdes de toneladas de carvao (2%
do consumo mundial), com o uso de carvao concentrado na China. Consequentemente, essa
atividade ¢ responsavel por emissoes de cerca de 830 milhdes de toneladas de CO; por ano,
volume que equivale as emissdes anuais da Indonésia e do Reino Unido somadas (IEA, 2019).

O uso do hidrogénio atualmente ¢ dominado por aplicacdes industriais. Os quatro
principais usos individuais sdo: refino de petréleo (33%), producao de amodnia (27%), producao

de metanol (11%) e produc¢ado de aco por reducdo direta do minério de ferro (3%) (IEA, 2019).
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Sua aplicagdo se estende aos setores de transporte, aquecimento e geracao de energia, com um
grande potencial na economia do hidrogénio, que visa a sua producao por processos limpos e
de baixo custo, aproveitando fontes de energia renovaveis (URSUA et al., 2012).

O hidrogénio ¢ uma fonte de energia limpa atrativa por sua versatilidade, alto valor
energético e potencial de reduzir emissdes de gases do efeito estufa (GEE), sendo essencial na
transi¢ao para uma economia de baixo carbono. Apesar de nao emitir CO2 na combustdo, seu
ciclo de vida pode gerar emissdes, principalmente durante a producao, fazendo com que seja
classificado em oito categorias distintas, denominadas por cores, que refletem a rota
tecnologica empregada em seu processo de obtencdo, conforme apresentado na Figura 2. A
sigla CCUS se refere as técnicas de captura, utilizacdo e armazenamento de carbono (do inglés,
Carbon Capture, Utilization and Storage), cujo objetivo principal € reduzir as emissdes de CO»

para a atmosfera.

Figura 2 — Classificagdao do hidrogénio em escala de cores segundo seu processo de producao

Cor Resumo do processo de produgdo do hidrogénio
Preto Gaseificacdo do carvdao mineral (antracito) sem CCUS
Marrom Gaseificacdo do carvao mineral (hulha) sem CCUS
Cinza Reforma a vapor do gés natural sem CCUS

Azul Reforma a vapor do gas natural com CCUS

Turquesa Pirdlise do metano sem gerar CO;

Verde Eletrdlise da agua com energia de fontes renovaveis (edlica/solar)
. Musgo Reformas cataliticas, gaseificacdo de plasticos residuais ou biodigestdo
anaerobica de biomassa ou biocombustiveis com ou sem CCUS
Rosa Fonte de energia nuclear
Amarelo Energia da rede elétrica, composta de diversas fontes
Branco Extracdo de hidrogénio natural ou geoldgico

Fonte: EPE (2022)

2.2. Hidrogénio Verde: Definicoes, Regulacoes e a Matriz Energética Brasileira

No cendrio nacional, a Lei N° 14.948, de 2 de agosto de 2024, institui o marco legal do

hidrogénio de baixa emissao de carbono e dispde sobre a sua politica nacional, seus principios,

objetivos, conceitos, governanca ¢ instrumentos. Segundo a lei, hidrogénio verde ¢ aquele
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produzido exclusivamente por meio da eletrolise da agua, utilizando fontes de energia
renovaveis, tais como eolica, solar, hidraulica, geotérmica, biomassa, biogas, etanol e outras a
serem definidas pelo poder publico (BRASIL, 2024). Sua principal caracteristica refere-se as
menores emissoes de carbono durante o seu ciclo de vida, sendo uma alternativa em
comparacao aos combustiveis fosseis e ao hidrogénio convencional comumente produzidos a
partir de fontes ndo renovaveis e processos com alta emissao de gases de efeito estufa.

O hidrogénio produzido por eletrolise da agua utilizando energias renovaveis ¢
historicamente denominado "verde". Contudo, para evitar discriminacdo de rotas de produ¢ao
igualmente limpas, tem-se adotado o termo "hidrogénio de baixa emissao de carbono" para se
referir ao hidrogénio proveniente de eletrolise e outras rotas que, por meio de analise de ciclo
de vida, apresentem baixa pegada de carbono (BRASIL, 2024).

Conforme a lei mencionada, define-se hidrogénio de baixa emissdo de carbono aquele
obtido a partir de fontes diversas, com emissao de GEE inferior ou igual a 7 quilogramas de
diéxido de carbono equivalente por quilograma de hidrogénio produzido (BRASIL, 2024).
Para reduzir as disparidades nas definicdes e aumentar a aplicabilidade, a definicdo de
hidrogénio com base na intensidade de GEE tem ganhado aceitagao.

No cendrio internacional, a Unido Europeia classifica o hidrogénio renovavel como
"combustiveis liquidos e gasosos renovaveis de origem nao biologica" (RFNBO, na sigla em
inglés), um termo que inclui o hidrogénio renovavel produzido por fontes de energia renovaveis
(exceto biomassa) e outros combustiveis renovaveis produzidos sem o uso de biomassa. A
partir de 1 de janeiro de 2021, estabeleceu-se um marco regulatorio que propde um limite de
3,38 kgco/kgn2 para emissdes ao longo do seu ciclo de vida para ser considerado verde
(ERBACH e SVENSSON, 2023), além de exigir que o gas seja de alta pureza.

As diferencas observadas entre os dois cendrios se refletem em detalhes como os
requisitos de pureza e os limites de emissao e os processos de certificagdo. Embora esse método
de categorizagao ofereca maior compatibilidade entre diferentes rotas de producao e paises, ele
também necessita de informagdes detalhadas sobre a cadeia de suprimento e consumo de
hidrogénio, além de parametros como limites do sistema e limites aceitaveis de emissoes.

O Brasil ¢ reconhecido por possuir uma das matrizes elétricas mais limpas do mundo.
Conforme ilustrado na Figura 3, das fontes renovaveis utilizadas, 58,9% provém de fontes
hidraulicas, 7,2% de biomassa, 13,2% de energia eolica e 7,0% de energia solar (EPE, 2024).
Assim, o pais apresenta um grande potencial de recursos renovaveis para a geracao de energia
elétrica a precos competitivos, o que constitui a base de sua competitividade e das

oportunidades na estruturacao da economia do hidrogénio verde (DE CASTRO et al., 2021).
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Figura 3 — Matriz elétrica brasileira no ano de 2023

= Hidrdulica

= Edlica
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= Qutras Renovaveis

= Importagao liquida

» Gas Natural

= Carvdo Vapor

= Oleo Diesel

= Nuclear

» Qutras Ndo Renovaveis

.Fonte: Adaptado de EPE (2024)

2.3. Impactos Ambientais do Descarte Inadequado de Efluentes Industriais

Nos ultimos anos, os problemas ambientais tém se intensificado, especialmente em
razdo do crescimento desordenado das populagdes e das atividades industriais, em particular
aquelas que demandam grandes volumes de 4gua. A populagao mundial passou de cerca de 2,6
bilhdes, em 1951, para 8,2 bilhdes em 2024, representando um crescimento de
aproximadamente 315% (WORLDOMETER, 2024). Esse expressivo aumento populacional
foi acompanhado pela expansdo da atividade industrial em escala global, o que resultou em
uma maior geragao de subprodutos e efluentes (SILVA NETO et al., 2020). O Ministério do
Meio Ambiente destaca que, embora o Brasil possua um volume de 4gua por habitante 19 vezes
superior ao recomendado pela Organizagdo das Nagdes Unidas, ha preocupacdes quanto a
possibilidade de esgotamento dessa reserva hidrica (MMA, 2024). O descarte inadequado de

efluentes industriais em corpos d’agua, impulsionado pelo aumento das atividades produtivas,
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compromete a qualidade da agua e contribui para a degradacao e possivel esgotamento desses
recursos naturais (GOMES et al., 2018; ABREU et al., 2019).

Considerando a crescente escassez de agua em diversas regides do mundo, o uso
irresponsavel desse recurso se tornou uma preocupagdo crescente, pois apenas 2,5% da agua
disponivel no planeta ¢ doce e apta para consumo (ALI ef al., 2011). Entretanto, grande parte
esta congelada nas calotas polares e nas geleiras ou localizada no subsolo, de forma que apenas
0,3% da 4gua presente ¢ acessivel para consumo, irriga¢ao e demais usos (FELIX et al., 2005).

Nesse cendrio, a pesquisa e desenvolvimento de métodos para o tratamento de dguas
residuais estd em expansdo, nao apenas pela necessidade de uma disposi¢cdo adequada desses
efluentes, mas também pela possibilidade do reuso da agua, o que poderia contribuir também
para a reducdo dos custos de producao e descarte seguro em corpos d'agua.

O descarte inadequado de efluentes ¢ uma das principais causas de impactos ambientais,
afetando diretamente a qualidade dos corpos hidricos e o equilibrio ecossistémico. Segundo o
Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA), considera-se impacto ambiental qualquer
alteracdo das propriedades fisicas, quimicas e bioldgicas do meio ambiente, causada por
qualquer forma de matéria ou energia resultante das atividades humanas, que direta ou
indiretamente, afetam: a saude, a seguranc¢a, o bem-estar da populagdo, as atividades sociais e
econOmicas, a biota, as condigdes estéticas e sanitarias do meio ambiente e a qualidade dos
recursos naturais (BRASIL, 1986).

A polui¢do hidrica é consequéncia de diversas atividades antrdpicas, sendo as fontes
difusas ou pontuais. Ao contrario das fontes pontuais, como os efluentes lancados diretamente
de uma fébrica, as fontes difusas sao resultantes de atividades que liberam poluentes de maneira
dispersa e gradual em grandes areas. Efluentes domésticos, efluentes industriais diversos, dguas
de resfriamento de equipamentos em processos industriais, aguas pluviais de areas urbanas,
fertilizantes e pesticidas agricolas, poluicao atmosférica (chuva acida), lixo, residuos so6lidos
de areas urbanas, desmatamento e uso inadequado do solo sdo as principais causas de poluigao.

A Tabela 1 apresenta valores usuais de demanda quimica de oxigénio média para alguns
tipos de efluentes, informando indiretamente a concentracdo de compostos organicos.

O descarte inadequado de residuos ao meio ambiente expde o ser humano a uma ampla
gama de poluentes e contaminantes, afetando-o através do ar, solo, agua e alimentos. Esses
contaminantes comprometem a saide humana, gerando efeitos prejudiciais de longo prazo,
como mutacdes genéticas, cancer e, em casos extremos, levando & morte. Ademais, o
lancamento de efluentes nos ecossistemas ultrapassa a capacidade natural de regeneracdo e

autorregulagdo do meio, resultando em um grave desequilibrio ecologico (FONTES, 2010).
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Tabela 1 — Demanda quimica de oxigénio de alguns efluentes organicos

Efluente DQO (mgo2 L) Fonte
Esgoto doméstico 200 - 800 (JORDAO e PESSOA, 2005)
Cervejaria 2000 (GIORDANO, 2004)
Pescado 4300 (GIORDANO, 2004)
Panificagao 830 (GIVENS e CABLE, 2008)
Doces 4560 (GIVENS e CABLE, 2008)
Matadouro Suino 2500 (HANSEN e MORTENSEN, 1992)
Papel e Celulose 990 (ARAUJO et al., ,2011)

Os processos de recuperagdo de areas impactadas geram custos significativos para as
industrias, que figuram entre as principais fontes de polui¢do ambiental devido ao grande
volume de residuos e toxicidade dos efluentes gerados. Dessa forma, normas e
regulamentagdes ambientais t€m se tornado cada vez mais rigorosas, impondo exigéncias mais
restritivas no tratamento e descarte de efluentes que contenham compostos organicos,
conforme orienta¢des de 6rgdos responsaveis pela preservagdo do meio ambiente. No Brasil,
as diretrizes para a classificacdo dos corpos d'agua e o langamento de efluentes sao
regulamentadas pelo Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA), por meio de
resolugoes especificas.

A Resolucao N° 357, de 17 de marco de 2005, estabelece a classificacdo dos corpos
d'dgua, além de definir condi¢des e padrdes para o langamento de efluentes, fornecendo
diretrizes ambientais para o seu enquadramento (BRASIL, 2005). Posteriormente, a Resolugao
N°430, de 17 de marco de 2011, complementa e altera pontos da Resolucao N° 357, reforcando
os padroes e condi¢des para o descarte adequado de efluentes (BRASIL, 2011).

O langamento de residuos liquidos em corpos hidricos deve seguir rigorosamente as
normas vigentes para evitar sangdes € minimizar os impactos ambientais. A implementagao de
processos de tratamento deve considerar fatores como os custos de investimento, a qualidade
e a quantidade de residuo gerado na estagcdo de tratamento, a qualidade do efluente tratado, a
geracdo de odor, a seguranca operacional, a confiabilidade para o atendimento a legislagao
ambiental, e também a possibilidade de reuso dos efluentes tratados (GIORDANO, 1999).
Nesse contexto, cresce o investimento em tecnologias inovadoras e viaveis para o tratamento
de efluentes industriais, essenciais a preservacao dos recursos hidricos e a promogao de praticas

industriais sustentaveis, conciliando desenvolvimento econdmico e prote¢ao ambiental.
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2.4. Tecnologias para Tratamento de Efluentes Industriais

Um sistema de tratamento de efluentes ¢ composto por diversas etapas e processos
integrados, projetados para remover ou transformar substancias indesejaveis presentes na agua
(inorgénicas ou organicas), de modo que o efluente tratado atenda aos padrdes estabelecidos
pela legislacdo ambiental antes de ser descartado. Os principais processos empregados e
disponiveis para o tratamento de efluentes, de acordo com diversos estudos que analisam suas
caracteristicas e aplicacdes, sao mostrados na Figura 4.

Os métodos podem ser classificados, principalmente, em fisico-quimicos, que combinam
fenomenos fisicos e quimicos para remover solidos, particulas suspensas e contaminantes de forma
mais eficiente; quimicos, que promovem a neutralizagcdo de compostos indesejados e a ocorréncia
de reagdes quimicas que alteram suas propriedades; e microbioldgicos, que utilizam
microrganismos na degradacdo de poluentes. Além disso, existem os métodos de decomposicao
enzimatica, os Processos Oxidativos Avancados (POAs) e as tecnologias eletroquimicas, incluido
no que se denomina atualmente como Processos Oxidativos Avancados Eletroquimicos (POAEs).
Esses processos sao reconhecidos pela eficiéncia na mineralizagao compostos organicos refratarios,
os quais ndo sao degradados por métodos convencionais.

Os tratamentos fisico-quimicos, que incluem a coagulacdo, floculagdo, sedimentacao,
flotacdo, filtracdo, filtracdo por membranas, adsorc¢ao, centrifugacao, destilagdo, evaporagao,
extracdo, air stripping, troca iOnica € osmose reversa, ndo promovem a destrui¢do dos
contaminantes do efluente, mas sim uma transferéncia de fase que resulta em sua concentragao
no lodo residual (BRITO et al., 2012; FAKHRU’L-RAZI et al., 2009). Além disso, a remogao
de compostos organicos da dgua ¢ um desafio quando se utilizam tratamentos fisicos
convencionais (BARTOLOMEU et al., 2018). Uma alternativa para a mineralizagdo dos
contaminantes ¢ a incineragdo, contudo, os gases gerados no processo podem apresentar
toxicidade e devem ser adequadamente tratados (HINSHAW e TRENHOLM, 2001).

Nos tratamentos quimicos, utilizam-se substincias que induzem reacdes para
transformar ou remover os contaminantes do efluente, incluindo processos como cloragao,
precipitagdo quimica, oxida¢do com oxidantes fortes, reducgdo, neutralizagdo. Esses processos
sdo eficazes para determinados tipos de poluentes, mas podem gerar subprodutos que requerem
cuidados no manejo e disposicao, além da necessidade de substancias quimicas especificas para
sua operacao. Assim como nos outros métodos, a escolha do processo mais adequado depende

da caracterizagdo do rejeito liquido.



Figura 4 — Processos fisico-quimicos, quimicos, enzimaticos, microbiologicos e

eletroquimicos disponiveis para aplicacao em tratamento de efluentes.
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No tratamento bioldgico, substratos sao utilizados para sustentar microrganismos, como
fungos, bactérias e protozoarios, que podem ser aerdbicos, degradando os contaminantes e
convertendo-os em gas carbonico e dgua na presenga de oxigénio molecular, ou anaerobicos,
convertendo-os em gas carbonico e metano em sua auséncia. Métodos de tratamento biologico
comumente usados incluem lodo ativado e biofilme (SGROI et al., 2020; ZHANG et al., 2020).
Apesar de ser ecologicamente correto € produzir menos lodo que os sistemas fisico-quimicos,
enfrenta limitagdes devido ao alto custo de investimento e operagdo, toxicidade dos efluentes,
dificuldades de aclimatacdo dos microrganismos (salinidade, pH, temperatura, oxigénio
dissolvido), necessidade de grande area de terreno para instalacao, inchago de lodo e elevado
tempo de tratamento devido aos longos ciclos de pré-preparagao (ZHANG et al., 2019).

Dependendo as caracteristicas do efluente a ser tratado, vale destacar que os métodos
mencionados podem ser aplicados de forma sequencial, com o efluente passando
primeiramente pelo tratamento fisico-quimico para reducao dos poluentes em excesso, seguido
do tratamento bioldgico, at¢ mesmo com etapas adicionais (ROCHA et al., 2016).

Além dos métodos abordados, as tecnologias eletroquimicas t€ém ganhado destaque
como solu¢des inovadoras e eficazes para a remo¢ao de uma ampla variedade de compostos
organicos € inorganicos contaminantes da dgua, incluindo processos como a oxidacao e a
redugdo eletroquimica com eletrodos especificos, eletrocoagulagdo, eletro-oxidagao indireta
com oxidantes fortes (eletro-oxidacdo com cloro ativo ou Eletro-Fenton), métodos
eletroquimicos fotoassistidos (Fotoeletro-Fenton e Fotoeletrocatalise) e métodos combinados.
Essas abordagens vém sendo amplamente discutidas em livros e artigos de revisdo, que
destacam suas aplicagdes na prevencao e remediagao de problemas relacionados a poluigao,
aproveitando o elétron como um reagente limpo (MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS, 2011).

Entre as principais vantagens dessas tecnologias, destaca-se o custo operacional
acessivel, alta eficiéncia energética, simplicidade operacional, facilidade de automacgao,
seguranca proporcionada pelas condi¢cdes brandas de operagdo (temperatura e pressao
ambiente), ampla versatilidade, menor tempo de processamento, redu¢do do espago fisico
necessario para instalacdo, uso minimo de produtos quimicos, auséncia de fluxos de residuos
secundarios que requerem tratamento adicional e possibilidade de recuperar coprodutos de
valor agregado. Considerando que muitos efluentes organicos apresentam uma alta
variabilidade de compostos recalcitrantes que diminuem a eficacia ou impedem a aplicacdo dos
tratamentos convencionais, hé a necessidade de metodologias inovadoras capazes de diminuir
as concentragdes desses contaminantes ou elimina-los por completo, atendendo tanto as

exigéncias ambientais quanto as demandas por solugdes tecnoldgicas modernas.
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2.5. Tratamento de Efluentes Organicos por Processos Oxidativos Avancados

Os Processos Oxidativos Avancados (POAs) sdo reconhecidos dentre as opgdes para
o tratamento de aguas residuais contendo compostos organicos (CHAVEZ et al., 2019), sendo
tecnologias relativamente recentes que se destacam pela alta eficiéncia de mineralizagao,
répida taxa de reacao de oxidagdo e auséncia de poluicao secundaria (SGROI et al., 2020;
ZHANG et al., 2020). Sao eficazes no tratamento de matrizes contaminadas por substancias
toxicas e recalcitrantes, como organoclorados, derivados de petréleo, corantes provenientes da
industria téxtil, entre outros. Sua aplicagdo resulta na formacdo de intermedidrios mais
biodegradaveis e, frequentemente, na completa mineralizagdo dos poluentes, produzindo como
subprodutos finais dioxido de carbono, dgua e ions inorganicos (REZENDE et al., 2010).

Os POAs englobam a oxidagdo fotocatalitica (BELLO et al., 2019), oxidacdo Fenton e
seus processos similares (CHENG et al., 2016), ozonizagdo (ROKBANI et al.,2019) e oxidagdo
quimica baseadas em radicais sulfato (DONG et al., 2021), entre outras, sendo capazes de
degradar poluentes organicos por meio da geracdo de espécies altamente oxidantes. Esses
processos em muitos casos se apresentam como uma alternativa ambientalmente amigavel,
promovendo a mineralizagdo de compostos organicos por meio da geragao de espécies reativas
de oxigénio (ERO) altamente oxidantes e ndo seletivas.

As ERO s3o extremamente reativas e apresentam atividade desinfetante, sendo
caracterizadas por um elétron desemparelhado na molécula de oxigénio (SERRANO, 2018).
Dentre elas, destacam-se os radicais hidroxila (*OH) (GUO et al., 2018; WANG ¢ ZHUAN,
2020), os radicais superdxido (¢O2) (Y1 et al., 2018) e sulfatos (MAZIVILA et al., 2019).

Os radicais hidroxila, em particular, sdo agentes oxidantes potentes e desempenham um
papel crucial no mecanismo de degradagdo. Com um elevado potencial de oxidagio padrio (E°)
de 2,8 V, reagem com quase todas as classes de compostos organicos e inorganicos, sendo
superados apenas pelo fltior, que possui um potencial de oxidacao superior de 3,06 V, como
pode ser observado na Tabela 2.

Os POAs podem ser classificados como homogéneos ou heterogéneos. Os processos
homogéneos ocorrem em uma unica fase, onde os reagentes e catalisadores estdao
completamente dissolvidos no meio e proporcionam uma maior uniformidade ao sistema,
utilizando peroxido de hidrogénio (H20:) e 0zdnio (O3) como fontes precursoras para a geracao
de radicais hidroxila, na presenca ou auséncia de radiacdo ultravioleta (UV). O processo Fenton
e Foto-Fenton homogéneos, a ozonizacdo, a fotdlise, a oxidacdo fotoquimica (H2O>/UV e

03/UV) e a oxidacao sonoquimica sao alguns exemplos.
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Tabela 2 — Potencial de oxidacao padrao de algumas espécies oxidantes

Radical Eo (V vs. EPH)
Fltor 3,06
Radical hidroxila 2,80
Oxigénio atdmico 2,42
Ozo6nio 2,08
Peroxido de hidrogénio 1,78
Permanganato 1,67
Dioxido de cloro 1,57
Acido hipocloroso 1,49
Cloro 1,36
Hipoclorito 1,43
Oxigénio molecular 1,23

Fonte: Adaptado de SIRES et al. (2014)

O processo Fenton homogéneo, por exemplo, trata dguas residuais com compostos
organicos de baixa biodegradabilidade em que métodos quimicos convencionais ndo sao
eficientes. Nele, H.O. ¢ adicionado ao efluente e ¢ entdo decomposto, formando radicais
hidroxila na presenca de ions ferrosos (Fe?*") como catalisador, por meio de reagdes em cadeia,

em meio acido, que podem ser visualizadas na Figura 5.

Figura 5 — Reacdo em cadeia envolvida no processo Fenton homogéneo

Etapa de iniciagdo da cadeia Etapa de propagacio da cadeia Etapa de terminagio da cadeia

Fe?* + Hy0, — Fe** + OH™ + *OH H,0; + *OH — H,0 + *O0H Fe** + *O0H — Fe?* + 0, + H*
Fe** + Hy0p — Fe?' + H* + *O0H H30; + *00OH — 03 + Hy0 + *OH Fe?* 4 *OOH — Fe** + OH
‘00OH — H* + 0y H207 + 0" — Oz + *OH + OH *OH + *OH— H0;

RH + *OH — R* + Hy0 2°0H + 2*OH— 0z + 2H,0

R* + 0; — ROO-* *OO0H + *00H — 03 + Hy0,

R + Fe?* — RH + Fe’* *OOH +*OH — 0, + H0

R + Fe3* — R* + Fe?* R*+ R* — R-R

Fonte: Adaptado de MA et al. (2021)

A degradagdo de contaminantes organicos também pode ser promovida pela
decomposicdo homolitica direta do peroxido de hidrogénio (Equacdo 2), que possui um
potencial de oxidacdo padrao de 1,78 V, processo que ¢ induzido pela radiagdo UV e resulta

na formacao de radicais hidroxila (GOMES, 2009).
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05 + H,0 - 0, + H,0, (1)
H,0, > 2 OH" )

No caso do ozonio, com potencial de oxidacdo padrao de 2,07 V, se decompde
rapidamente em oxigénio e espécies radicalares em solugdes acidas (pH < 4), que reagem
diretamente com compostos organicos e inorganicos, interagindo preferencialmente com grupos
de alta densidade de carga negativa, como nitrogénio, fésforo, oxigénio, carbonos nucleofilicos
ou presentes em ligagdes duplas ou triplas. J& em solugdes alcalinas (pH > 9), o 0z6nio promove
a oxidagdo dos compostos por meio da geracao de radicais hidroxila (GOMES, 2009).

No entanto, os POAs homogéneos apresentam algumas limitagdes sob certas condicdes,
destacando-se a necessidade de transporte, armazenamento € manuseio de produtos quimicos
perigosos, como o peroxido de hidrogénio. Ademais, a oxidagdo quimica pode trazer outros
inconvenientes quando ha formagdo de intermediarios estaveis menos biodegradaveis que as
moléculas originais, quando ha presenca de compostos recalcitrantes, quando ocorre selecao
deficiente das condi¢des de tratamento e quando resulta em quantidades de ozonio e perdxido
residuais que se tornam toxicas aos microrganismos (OLLER ez al., 2011).

Os POAs heterogéneos envolvem a interacao entre diferentes fases, como sélidos e
liquidos, onde a superficie do s6lido exerce um papel crucial na geracao de espécies oxidantes.
Essa abordagem, frequentemente, resulta em maior eficiéncia devido a geragdo localizada de
radicais na interface entre as fases. A oxidacdo eletroquimica, fotocatdlise heterogénea
(Ti02/UV), ozonizagao catalitica, processo Fenton e Foto-Fenton heterogéneo, Eletro-Fenton,
Fotoeletro-Fenton, fotoeletrocatalise, entre outros, sdo alguns exemplos.

Os processos heterogéneos baseiam-se na geragdo de radicais hidroxila a partir da
excitacdo de um semicondutor solido, como o TiO2. Quando este absorve energia, proveniente
de uma fonte natural ou artificial, com valor igual ou superior ao seu "band gap", um elétron ¢
excitado da BV para a BC, gerando um par elétron-lacuna (esc /hsv*) na superficie do material
(Equagdo 3). A lacuna (hgy") presente na BV, com elevado poder oxidante (+2,0 a +3,5 V),
pode reagir com moléculas de agua adsorvidas na superficie do semicondutor para formar
radicais hidroxila (Equagdo 4) ou oxidar diretamente moléculas organicas situadas na
vizinhanga até sua completa mineralizagdo. Simultaneamente, os elétrons (esc) excitados na
BC interagem com moléculas de oxigénio formando espécies reativas de oxigénio, como
anions superoxidos (Equacdo 5) e peroxidos, fendmeno que estd ilustrado na Figura 6

(MALATO et al., 2009).
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hv
Ti0y - TiO,(epc + hiy) 3)
hi, + Hy0 — H* + OH" @)
egc+ 0, > 05~ (5)

Figura 6 — Diagrama de banda de energia e destino de elétrons e lacunas em uma particula

semicondutora na presenga de agua contendo um poluente orgéanico (R)
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Fonte: Adaptado de MALATO et al. (2009)

Os radicais superdxido, formados pela interagdo entre o oxigénio molecular adsorvido e
os elétrons excitados na BC, reagem com agua (Equacao 6) ou protons (Equagao 7), dependendo

do pH do meio, resultando na formag¢ao do radical hidroperoxil (-OOH) (PELAEZ et al., 2012).
0;~ + H,0 - HO; + OH™ (6)
03~ + H* - HO; (7

Este radical pode gerar direta ou indiretamente radicais hidroxila, dependendo de
condigdes especificas do sistema, como pH, disponibilidade de protons e a presenca de outros
reagentes, como ions metalicos e peroxidos. Em condi¢des apropriadas, como na presenca de
energia adicional (energia térmica ou radiacdo), os radicais hidroperoxil podem se decompor
diretamente em oxigénio molecular e radicais hidroxila (Equagao 8). Alternativamente, de

forma indireta, podem reagir com agua para formar peroxido de hidrogénio (Equacdo 9) que,
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por sua vez, pode sofrer homolise (Equacao 2) catalitica ou fotoquimica, gerando radicais
hidroxila (PELAEZ et al., 2012). Além disso, o anion, formado na reacdo com a agua (Equagao
6), pode sofrer oxida¢do ao interagir com a lacuna da BV na superficie do semicondutor,

resultando na formacao de radicais hidroxila.

2 HO; > 2 OH* + 0, (8)

HO; + H,0 — H,0, + OH" 9)

A classificagao do processo depende do tipo de energia fornecida ao semicondutor para
promover o elétron da BV para a BC. Quando essa energia ¢ fornecida por fotons de radiagao,
o processo ¢ denominado fotocatélise heterogénea. Por outro lado, se a energia for fornecida
eletroquimicamente, originaria de uma fonte de corrente aplicada externamente com potencial
elétrico controlado, o processo ¢ chamado de eletrocatalise heterogénea.

A fotocatalise heterogénea, apesar de promissora, apresenta algumas limitagdes e €
dependente de varios pardmetros, como o tipo de radiagdo utilizada, pH, concentragdo de
catalisador, concentracdo de substrato e presenca de aceptores de elétrons, tais como perdxido
de hidrogénio e persulfato de amonia, além de oxigénio molecular (CATANHO et al., 2006).
Além disso, ¢ um processo lento, que apresenta vantagens economicas quando o efluente a ser
tratado estiver diluido (SANCHEZ et al., 1998).

Os fotocatalisadores na forma de pd, quando em suspensdo, precisam ser separados do
meio reacional apds o tratamento, enquanto os imobilizados podem sofrer redugao de eficiéncia
devido a alta probabilidade de recombinacao dos pares elétron-lacuna. Esse fendmeno ocorre
quando o elétron excitado retorna a lacuna da BV sem que ambos reajam com espécies
adsorvidas, dissipando a energia como calor e reduzindo, assim, a separagao das cargas geradas

e a producdo de espécies reativas (Equagdo 10).

Ti0,(ejc + hity) > TiO, + A (10)

A recombinag¢do pode ocorrer tanto na superficie quanto no volume do semicondutor,
sendo frequentemente favorecida por impurezas, defeitos ou outros fatores que introduzem
imperfei¢cdes superficiais ou volumétricas (SERPONE, 1997). Estratégias para minimizar a
recombinacdo incluem o uso de dopantes, co-catalisadores, metais nobres e ajustes no design

do semicondutor ou, de forma mais eficaz, a utiliza¢ao de irradiagdo com aplicacdo simultanea
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de potencial anddico sobre um eletrodo semicondutor, for¢ando assim a separagao das espécies
carregadas (CATANHO et al., 2006).

Os POAs possuem certas desvantagens como custos relativamente elevados,
necessidade de produtos quimicos e problemas com radiagdo UV devido a curta vida util das
lampadas e elevados coeficientes de absor¢ao de UV pela dgua (KRAFT ef al., 2003). Ja nos
POAE:S, nao ¢ necessaria a adicdo de produtos quimicos para a formagao de radicais hidroxila,
pois sdo gerados por oxidag¢do anddica, tornando-o atrativo.

Os processos de tratamento eletroquimicos fundamentados na eletrocatalise
heterogénea tém se consolidado como alternativas eficazes na degradagdo de contaminantes,
com muitos estudos demonstrando resultados expressivos em diferentes matrizes de efluentes
e destacando suas caracteristicas superiores e alto desempenho. Eles sdo aplicados no
tratamento de efluentes da industria téxtil, na 4gua produzida pela industria de petroleo e gas,
efluentes de laticinios, banhos carrapaticidas, residuos com metais pesados, efluentes de
aquicultura, chorume, residuos farmacéuticos, contaminantes emergentes, entre outros.

Entre as alternativas existentes, os POAEs tém se destacado, abrangendo tecnologias
como oxidagdo eletroquimica, Eletro-Fenton, Fotoeletro-Fenton e Fotoeletrocatalise. Esses
processos tém sido amplamente investigados nao apenas por sua eficiéncia, mas também pelo
potencial de desenvolver métodos ou combinagdes que minimizem os impactos ambientais,
promovam uma abordagem integrada que va além da remediacdo de poluentes e estejam
alinhados aos principios da sustentabilidade. A integragdo dos métodos fotoquimico e
eletroquimico pode gerar efeitos sinérgicos, possibilitando um aumento de até¢ uma ordem de
grandeza nas velocidades de reagdo em comparagdo a soma dos processos realizados
isoladamente (BERTAZZOLI e PELEGRINI, 2002).

Ressalta-se que a eficiéncia na produg¢do de ERO ¢ determinante para a capacidade
oxidativa dos processos, uma vez que a geragdo eficiente dessas espécies e a redugdo da
resisténcia a transferéncia de massa sao fatores chave. Devido as restricdes dos parametros
operacionais ¢ a complexidade dos sistemas de dguas residuais organicas, nenhum POA se

mostra totalmente ideal quando utilizado de forma isolada (MUNTER, 2001).

2.6. Oxidacao Eletroquimica de Poluentes Organicos

A oxidacao eletroquimica (OE), classificada como POAE, ¢ uma técnica eletroquimica
que pode ser utilizada para remediacdo de aguas residuais, frequentemente chamada de

oxidagdo anddica quando solu¢des ndo cloradas sdo tratadas (SIRES e BRILLAS, 2012).
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Estudos pioneiros realizados por Dabrowski, na década de 70, seguidos pelas contribuigdes de
varios outros pesquisadores nas décadas de 80, 90 e em diante, esclareceram os fundamentos
da OE e consolidaram sua aplicagdo como uma alternativa tecnicamente vidvel e inovadora
para o tratamento de efluentes organicos (PANIZZA e CERISOLA, 2009).

Para o estudo e avaliacdo de um processo eletroquimico, alguns conceitos e variaveis
importantes que afetam o processo, como o potencial de célula, papel da reagdao de evolugdo
de oxigénio, e outros, devem ser compreendidos a fim de otimiza-lo. A seguir, sdo apresentados

e discutidos alguns destes conceitos e variaveis.

2.6.1. Potencial de Célula

Em uma célula eletrolitica, o potencial reversivel de equilibrio (E..) representa o
potencial minimo tedrico necessario para que a reacdo ocorra em condi¢des ideais € sem a
passagem de corrente elétrica (estado de equilibrio). Aplicando-se corrente, o potencial real da
célula (Eer) deve ser maior do que Err (URSUA et al., 2012), devido a influéncia de fatores
que envolvem a resisténcia interna do sistema e a dindmica das reagdes eletroquimicas nos
eletrodos. A resisténcia 6hmica (Rc.;) ¢ um dos principais componentes, decorrente da oposi¢ao
a passagem de corrente elétrica no eletrolito, onde a condutividade idnica ¢ influenciada pela
concentracdo, mobilidade dos ions, viscosidade do meio, distancia entre os eletrodos e area
transversal ao fluxo i6nico. O uso de membranas também ¢ um elemento adicional que compde
a Rcel, assim como os contatos elétricos com os eletrodos (GAMBETTA, 2010). A somatoria
dessas resisténcias 6hmicas gera uma diferenga de potencial que ¢ proporcional a corrente
elétrica aplicada, conforme a lei de Ohm (ZENG e ZHANG, 2010).

Somam-se a essas resisténcias 6hmicas os sobrepotenciais associados a transferéncia
de elétrons das reacdes eletroquimicas e que determinam as cinéticas de reagdo, juntamente
com as restrigdes de transporte de massa. O sobrepotencial de ativacao (7,) surge devido a
energia necessaria para superar a barreira energética das reagdes de transferéncia de carga,
sendo mais pronunciado em rea¢des com cinéticas lentas, como a RDO. J4 o sobrepotencial de
concentracao (7.) ocorre quando a taxa de consumo dos reagentes ou formagao dos produtos ¢
maior do que a taxa de transporte dessas espécies entre o eletrodo e a solugdo, causando
gradientes de concentragdo e uma limitag@o pelo transporte de massa. Dessa forma, o potencial
da célula ¢ expresso pela Equagdo 11, sendo resultante da soma das contribui¢des do potencial

reversivel, sobrepotenciais de eletrodo e 6hmico (PANIZZA e CERISOLA, 2009).
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Ecel = Erev + (na + nc)énodo + (na + nc)cétodo + IRcel (11)

O efeito 6hmico pode ser minimizado reduzindo a distancia entre os eletrodos,
aumentando a temperatura (o que diminui a resistividade do eletrolito), elevando a
concentracdo de eletrolito (que reduz a resistividade) e utilizando eletrolitos altamente
condutores, como acidos e bases (TICIANELLI e GONZALEZ, 2005).

Para otimizar a oxidagdo de compostos organicos, ¢ essencial controlar a densidade de
corrente € maximizar a transferéncia de massa das moléculas a serem oxidadas até a superficie
do eletrodo, equilibrando a formagdao de radicais hidroxila (*OH) e evitando reagdes
secundarias, como a RDO. Estes aspectos estdo diretamente relacionados ao 74, 0 qual depende
do material de eletrodo escolhido e o 7., que surge com a limita¢do no transporte de massa.
Usando eletrodos eficientes, como os de DDB, e ajustando as condi¢des operacionais, ¢
possivel otimizar o processo € melhorar a conversao dos poluentes em CO: e H20, promovendo

uma oxidacao eficiente e com menor consumo de energia (INIESTA et al., 2001).

2.6.2. Reacdo de Evolugdo de Oxigénio (RDO)

Nos processos eletroquimicos, a RDO, descrita pela Equagao 12, consiste na oxidagao
de moléculas de dgua para formar oxigénio molecular, sendo a Unica reacdo que ocorre no
anodo durante a eletrolise de 4gua na auséncia de compostos organicos. Na presenca de
compostos organicos, quando o objetivo ¢ promover sua oxidacao eletroquimica, a RDO atua
como a principal reagdo concorrente, consumindo parte da carga elétrica do sistema e

reduzindo a eficiéncia de corrente destinada a oxidag¢ao desses compostos.

2H,0 — 0, + 4H* + 4é (12)

O potencial termodinamico tedrico para a RDO, em condi¢des padrdo (25°C, 1 atm e
pH 0) ¢ de aproximadamente 1,23 V vs. EPH (eletrodo padrao de hidrogénio) (HAYNES et al.,
2017). Entretanto, devido a cinética lenta da reacao e ao sobrepotencial de ativagdo, a reagdo
ocorre geralmente em potenciais mais altos. A RDO ¢ uma reacdo complexa que envolve
multiplos passos de transferéncia de elétrons e a formagao de intermediérios, onde cada um
deles possui uma barreira de energia, contribuindo para a necessidade de um potencial maior.
O sobrepotencial também ¢ altamente dependente do material utilizado no anodo, uma vez que

eletrodos com propriedades cataliticas mais pobres para a RDO apresentam sobrepotenciais
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elevados, algo vantajoso no processo de oxidagao eletroquimica de organicos pois os radicais
hidroxila gerados sao formados em sobrepotenciais mais elevados. A condutividade do
eletrolito, a polarizagao do eletrodo e a sua morfologia também sdo fatores que influenciam na

energia de ativacdo e, portanto, no valor do sobrepotencial.

2.6.3. Oxidacdo Direta e Indireta

O processo de oxidagao eletroquimica envolve a oxidagdo de poluentes em uma célula
eletrolitica por: (i) oxidagdo anodica direta na supertficie do eletrodo, ou transferéncia direta de
elétrons para o anodo MOy, promovendo uma degradacao pouco eficiente e (ii) oxidagdo
indireta (ou mediada) por espécies eletrogeradas em solugdo, como *OH fisissorvido. No caso
de eletrodos de 6xidos metélicos, o *OH fisissorvido pode ser representado por MOx(*OH).
Caso haja uma forte interagao do radical com o 6xido (elevada entalpia de adsor¢do), podera
ocorrer a formagao de superdéxidos em que o oxigénio permanece quimissorvido, presente na
rede do 6xido metalico na forma MOx+1 (COMNINELLIS, 1994; PANIZZA ¢ CERISOLA,
2009; RAJESHWAR e IBANEZ, 1997; SIRES ¢ BRILLAS, 2012). A Figura 7 apresenta

esquematicamente a oxidagdo direta e indireta.

Figura 7 — Representacdo esquematica do tratamento eletroquimico com oxidagdo direta (a)
e indireta. A oxidacao indireta pode ser realizada com reagentes eletrogerados de forma

reversivel (b) e irreversivel (c). No esquema, “R” representa um poluente e “C” um reagente.

(a (b) ()
€ e —-———— ¢ - e
Poluente C R C
Produto(s) ct 0 C*+R >0
Eletrodo  Solugio Eletrodo  Solugio Eletrodo  Solugio
DIRETA INDIRETA

Fonte: Adaptado de RAJESHWAR e IBANEZ (1997)
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Na oxidagdo eletroquimica direta, os contaminantes organicos (R) sdo oxidados ao
serem adsorvidos na superficie do anodo, ou seja, os elétrons sao transferidos diretamente da
espécie eletroativa ao eletrodo, ou vice-versa, produzindo uma descontamina¢do ruim
(MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS, 2009). Esse mecanismo baseia-se na mediagdo de
elétrons que permitem a oxidagao de alguns compostos organicos a potenciais mais baixos que
os requeridos para a RDO, sendo teoricamente viadvel nessas condi¢des (MARTINEZ-HUITLE
et al., 2015). Contudo, a taxa de reagdo tende a ser lenta e depende significativamente da
atividade eletrocatalitica do anodo.

Um dos principais desafios desse processo ¢ a perda progressiva da atividade catalitica
do eletrodo (passivagdo), causada pela formagao de compostos indesejaveis em sua superficie
(MARTINEZ-HUITLE et al., 2015). Essa desativagdo estd associada as propriedades de
adsorcdo do anodo, a possivel auséncia de oxigénio na solugdo, e as caracteristicas e
concentracoes dos compostos organicos e seus intermedidrios de degradagdo, sendo
especialmente favorecida por substratos aromaticos presentes na amostra (MARTINEZ-
HUITLE e ANDRADE, 2011).

J& na oxidagdo eletroquimica indireta, espécies oxidantes, como ERO, sdo
eletrogeradas in situ e adsorvem-se fisicamente ou ligam-se quimicamente a superficie do
anodo, sendo responsaveis por mediar a transferéncia de elétrons (MARTINEZ-HUITLE e
BRILLAS, 2009). Ela ¢ classificada como reversivel quando as espécies oxidantes
eletrogeradas retornam ao estado reduzido apo6s oxidar o composto organico e podem reiniciar
o ciclo (Figura 7a), ou irreversivel, quando ha impossibilidade de regeneracao das espécies, as
quais apresentam alta reatividade (Figura 7b).

A existéncia de oxidagdo indireta, ou mediada por espécies heterogéneas, levou ao
desenvolvimento de duas abordagens principais de tratamento, esquematizadas na Figura 8: (i)
a conversao eletroquimica, que consiste na transformacao seletiva de compostos organicos
refratarios (ndo biodegradaveis) em compostos organicos biodegradaveis por “oxigénio ativo”
quimissorvido ao eletrodo, como acidos carboxilicos, tornando-os passiveis de serem tratados
por degradacdo biologica, e (ii) a combustdo eletroquimica, na qual os compostos organicos
sao convertidos pelos radicais *OH fracamente fisiossorvidos até sua total mineralizagdo, ou
seja, conversdo a COz, H,O e ions inorganicos (COMNINELLIS, 1994; PANIZZA e
CERISOLA, 2009; SIRES e BRILLAS, 2012).
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Figura 8 — Esquemas da conversao eletroquimica de organicos nao biodegradaveis e da

combustao eletroquimica de compostos organicos.

Conversio Tratamento
Eletroquimica 5 OSTC Microbiolégico
“OMPOSTOS . "
— |siocompativers | = [COZ * B'OMA‘S‘SA]

Combustio

Eletr q fmica
COMPOSTOS .
ORGANICOS | ™ CO: + Hy0

Fonte: Adaptado de COMNINELLIS (1994)

Na conversao eletroquimica, o material de eletrodo ideal deve apresentar alta atividade
eletroquimica para a abertura de anéis aromaticos, uma vez que compostos aromaticos nao sao
biocompativeis, e baixa para a oxidagao de acidos carboxilicos alifaticos, que geralmente sao
considerados biocompativeis. Na segunda, o material do eletrodo deve possuir elevada
atividade eletrocatalitica para a combustao eletroquimica (COMNINELLIS, 1994). Em ambas,
E..; impacta diretamente a producdo de espécies oxidantes e, consequentemente, na oxidagao
dos poluentes.

A utilizagdo de valores de E¢.; mais elevados (na regido de descarga de 4gua), permite
a ndo ocorréncia de passiva¢do e mantém a atividade catalitica, que tem uma forte influéncia
na seletividade e eficiéncia do processo, promovendo a oxidacdo simultinea de compostos
organicos e dgua, porém, hd a diminuicao da eficiéncia de corrente em funcao da competicao
com a RDO. Em menores valores de E.., evita-se a RDO, levando-se a uma melhor eficiéncia
de corrente, porém o tempo de processo sera maior (MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS, 2009;
MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS, 2014; SIRES e BRILLAS, 2012).

Dessa forma, a eficacia da remog¢ao depende fortemente das condi¢des operacionais e,
principalmente, do material do anodo (GUERRINI e TRASATTI, 2006; SANTOS etal., 2011),
que deve ter alto sobrepotencial para a RDO e resisténcia & corrosdo. Anodos com baixa
adsor¢ao e superficies inertes, como o DDB, mostram menor perda de atividade eletrocatalitica,
a qual € mais acentuada em altas concentragdes de organicos.

Além dos processos baseados no radical *OH gerado pela descarga da agua, que
constituem a maioria dos POAs disponiveis, hd também os baseados em radicais sulfato,
cloreto, peroxosulfato, espécies de cloro ativo, entre outros (MIKLOS et al., 2018).

A agdo das espécies pode ocorrer proximo a superficie do eletrodo, no caso de oxidantes
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muito reativos e instaveis, como os radicais *OH. Entretanto, oxidantes mais estaveis, como as
espécies de cloro ativo, podem se difundir pela solucao e atuar em um volume maior. Em certos
casos, a eletrogeracdo de espécies oxidantes in situ possibilita superar limitagdes na

transferéncia de massa e facilita o tratamento de solucoes diluidas (SERRANO, 2018).

2.6.4. Anodos Ativos e Nao Ativos

O material do anodo exerce uma influéncia decisiva na seletividade e na eficiéncia da
OE, determinando se o processo seguird preferencialmente para a conversao ou combustao
eletroquimica, conforme suas propriedades. Para explicar esse comportamento,
COMNINELLIS (1994) propdés um modelo abrangente para a destrui¢do de compostos
organicos em meio acido, que também considera a competicdo com a RDO.

A reacao de compostos organicos com *OH eletrogerados estd em competicao com a
RDO. As taxas com que essas duas reagdes ocorrem dependem muito da interagdo entre os
radicais hidroxila e a superficie do eletrodo. De forma geral, uma interacdo mais fraca resulta
em menor atividade eletroquimica em direcdo a RDO, caracteristica de anodos com alto
sobrepotencial para O, e maior reatividade quimica voltada a oxidacdo de compostos

organicos. Com base nisso, classifica-se diferentes materiais de anodo de acordo com sua

capacidade de oxidagdo em meio 4cido, conforme o Quadro 1.

Quadro 1 - Caracteristicas de materiais anddicos em meio acido

Eoit = Sobrepotencial Entalpia de Poder
Eletrodo oxidagio | de eyolugdo de adsorcio de oxidante
™ 02(V) M -'OH do Anodo
RuO,-TiO Quimissorgdo
u0,-110, . do radical "OH
(DSA-Cl) 1.4-1.7 0.18 FORTE BAIXO
1r0,-Ta,05
(DSA-O,) 1.5-1.8 0.25
Ti/Pt 1.7-1.9 0.3
Ti/PbO, 1.8-2.0 0.5
Ti/Sn0,-Sb,0s 1.9-2.2 0.7 \/
FRACA ALTO
p-SV/BDD 22-2.6 13 Fisissorgdo do
radical 'OH

Fonte: Adaptado de KAPALKA et al. (2008)
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Os eletrodos utilizados na degradagdo de espécies organicas sdo categorizados como
ativos ou nao ativos, conforme sua natureza quimica (MALPASS et al., 2008). Os ativos, como
Pt, IrO2, RuO: e aco inoxidavel, possuem baixos sobrepotenciais de O: e utilizam
predominantemente “oxigénio ativo” quimissorvido como agente oxidante, favorecendo a
conversao eletroquimica de organicos em acidos carboxilicos. J& os ndo ativos, como PbO., SnO-
e DDB, apresentam altos sobrepotenciais de O e favorecem a combustao eletroquimica, na qual
os poluentes sdo mineralizados a CO; e ions inorganicos devido a ac¢do dos radicais hidroxila
fracamente fisissorvidos em sua superficie (MARTINEZ-HUITLE e BRILLAS, 2014).

O Quadro 1 mostra que o potencial de oxidacao do anodo (potencial em que se inicia a
RDO) esta diretamente relacionado ao sobrepotencial para evolucao de oxigénio e a entalpia
de adsor¢ao de radicais hidroxila na superficie do eletrodo, ou seja, para um determinado
material, quanto maior o sobrepotencial de Oz, maior sera o seu poder de oxidacao.

Anodos com baixo poder de oxidagdo apresentam uma forte interagio entre o eletrodo
e os radicais hidroxila, resultando em alta atividade eletroquimica para a RDO (anodos de baixo
sobrepotencial) e baixa para a oxida¢ao de compostos organicos (baixa eficiéncia de corrente
na oxidag@o de organicos). Por outro lado, anodos de alto poder de oxidacdo apresentam uma
interacdo fraca entre sua superficie e os radicais hidroxila e favorecem reagdes mais rapidas
com o MOy(*OH), resultando em baixa atividade eletroquimica para a RDO (anodo de alto
sobrepotencial) e alta para a oxidagdo de compostos organicos (alta eficiéncia de corrente na
oxida¢ao de organicos) (KAPALKA et al., 2008).

O mecanismo de oxidacdao eletroquimica de compostos organicos proposto por
COMNINELLIS (1994) ¢ mostrado esquematicamente na Figura 9 e considera que a reacao
inicial, independentemente do tipo de dnodo, corresponde a formagdo de radicais hidroxila
(Equagdo 13) adsorvidos na superficie do eletrodo (MOx(*OH)) através da descarga de H>O.

As reagdes eletroquimicas subsequentes dependem da natureza do material anodico.

MO, + H,0 -» MO, ("OH) + H* + ¢é (13)

Os eletrodos ativos sdo compostos por metais ou Oxidos metalicos que ndo estdo
completamente oxidados, ou seja, que apresentam estados de oxidacdo maiores, permitindo
alteracdes em suas estruturas durante os processos eletroquimicos. Eles apresentam eficiéncia
inferior e baixos sobrepotenciais para a RDO. Sob polarizagdo, geram preferencialmente
“6xidos superiores” (MOx+1), espécies intermedidrias resultantes da forte interagdo anddica

com os radicais hidroxila (quimissor¢do) formados através da descarga de H>O, que promovem
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a degradacao seletiva de compostos organicos (conversao eletroquimica). Nesse sentido, o *OH
interage preferencialmente com vacancias de oxigénio presentes no anodo, com possivel

transicao do oxigénio do radical adsorvido para a estrutura do 6xido anddico (Equacao 14).
MO,("OH) »> MO,,, + H* +¢é (14)

Ao entrar em contato com o eletrodo, o composto organico (R) captura o oxigénio do
oxido superior, que age como espécie catalitica, sendo oxidado (Equacdo 15), conversdao
eletroquimica). Nessa etapa, o 6xido superior também desempenha o papel de mediador da

RDO (Equacao 16), que compete diretamente com a oxidagdo do composto organico.

MO,,, + R - RO + MO, (15)
MO,y =0, + MO, (16)

Por outro lado, os anodos ndo ativos sdo compostos por 6xidos metalicos que nao
apresentam estados elevados de oxidagdo e funcionam como doadores de elétrons,
permanecendo praticamente inalterados durante todo o processo eletroquimico e interagindo
fracamente com os radicais hidroxila adsorvidos, o que exige a necessidade de um alto
sobrepotencial para a RDO. Nesse sentido, preferencialmente, MOx(*OH) torna-se a espécie
catalitica responsavel por oxidar os compostos organicos (Equagdo 17) e promover a RDO

(Equacao 18).
aM0,("OH) + R » aM O, + mCO, + nH,0 + xH" + yé 17
MO, ("OH) > MOy + -0, + H* + & (18)

Na superficie de 6xido anddico, os dois estados de “oxigénio ativo” estdo presentes. Na
presenca de organicos oxidaveis, a classificagdo dos eletrodos como “ativo” ou “nao ativo”
esta relacionada ao estado predominante do “oxigénio ativo” e, consequentemente, na maneira
em que ele reage com o composto organico, fator muito dependente do material que o compde.
Ele pode estar predominantemente fisissorvido no eletrodo ndo ativo, como radical hidroxila

fracamente adsorvido, promovendo preferencialmente a combustdo eletroquimica, ou
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predominantemente quimissorvido no eletrodo ativo, como na formagao do 6xido metélico
superior, promovendo preferencialmente a conversao eletroquimica. Entretanto, na auséncia
de organicos oxidaveis, os dois estados de “oxigénio ativo” produzem Oz pela RDO, conforme
as Equacgdes 15 e 16 (COMNINELLIS, 1994).

Para a conversao eletroquimica, ou oxidacao seletiva, a concentragao de radicais *OH
adsorvidos na superficie do anodo deve ser praticamente zero. Para satisfazer essa condigao, a
taxa de transi¢ao do oxigénio para a rede do 6xido anddico (Equagdo 14), deve ser muito maior
do que a taxa de formacao de radicais hidroxila (Equacao 13) (COMNINELLIS, 1994). Para a
combustdo eletroquimica de compostos organicos, deve haver uma alta concentracdo de
radicais *OH na superficie do anodo. Isso ocorre quando a taxa de formacao de radicais
hidroxila (Equagao 13) ¢ muito maior do que a taxa de transicdo de oxigénio para a rede do

oxido (Equagdo 14) (COMNINELLIS, 1994).

Figura 9 — Representagdao esquematica do mecanismo de oxidagdo anodica de compostos
organicos. (a) Formac¢do do radical hidroxila; (b) formacdo de 6xido metalico superior; (c)
conversdo eletroquimica do composto organico R através do 6xido metalico superior; (d)
evolucdo do oxigénio por decomposi¢do quimica do 6éxido metélico superior; (€) combustao
eletroquimica do composto organico por radicais hidroxila; (f) evolu¢do do oxigénio por
oxidacdo eletroquimica de radicais hidroxila; (g) producdo de perdxido de hidrogénio via

radicais hidroxila e (h) producao de ozbnio.
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Fonte: Adaptado de COMNINELLIS (1994)
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A eletrogeragdao de *OH como oxidante mediado permitiu classificar a OE como um
Processo Oxidativo Avangado Eletroquimico (POAE). Vale destacar que oxidantes mais fracos
também podem ser gerados a partir da descarga de d4gua no anodo. Consequentemente, diversas
EOR, como *OH, H:0: e Os, sdo formadas, embora o *OH seja o oxidante mais potente para
poluentes. No entanto, essa espécie possui uma vida Util extremamente curta, atuando apenas

enquanto uma corrente elétrica direta ¢ aplicada ao anodo.

2.6.5. Anodos Dimensionalmente Estdveis e Anodos de Diamante Dopados com

Boro

No inicio dos anos 60, Henri Bernard Beer descobriu que anodos metélicos revestidos
com 6xidos de metais nobres possuem desempenho superior aos correspondentes metais puros
(TROSTER et al., 2002; TRASATTI, 2000). A descoberta de Beer revolucionou a industria
eletrolitica, sendo incorporada em diversos setores, como a producdo de cloro-alcali, a
recuperagdo de metais, a eletrossintese de compostos organicos e o tratamento de residuos
industriais, destacando-se pelo elevado poder catalitico de sua aplicagdo (TRASATTI, 2000).

Este anodo foi aperfeicoado e mundialmente patenteado, com o nome comercial de DSA”
(Dimensionally Stable Anodes) ou ADE® (dnodos Dimensionalmente Estdveis).
Os ADE" sido compostos por uma base metalica, geralmente de titnio, recoberta de

uma fina camada de 6xidos de metais nobres (metais de transicdo) como RuO:, IrO2, e um ou
mais 0xidos adicionados para garantir a estabilidade mecanica e a seletividade, como TiO»,
Ta,05 e ZrO». Adicionalmente, sdo incorporados aditivos moduladores, como SnOa2, C030s4,
Nb20s, PtOx, CeO: e ZrO2, com o objetivo de otimizar as propriedades elétricas e, por
conseguinte, aumentar a eficiéncia eletroquimica do material (CARVALHO et al., 2006).

Uma composi¢cdo comum de um ADE consiste em 34% de 6xido de ruténio (RuO:) e
66% de oxido de titanio (TiO:), conhecida como Ti/Ruo,34Tio,6602, a qual permite que a
combinagdo dos oOxidos preserve uma estrutura semelhante & do RuO: puro, mantendo as
propriedades eletrocataliticas atribuidas ao ruténio, enquanto garante a estabilidade mecanica
proporcionada pelo TiO: (SANTOS, 2006). Esse material eletrocatalitico ¢ amplamente
utilizado na reagao de desprendimento de cloro, destacando-se pela sua alta atividade, o que o
torna eficaz no tratamento de efluentes que contenham cloreto (SOUZA, 2013).

Esses eletrodos tém uma vida 1til longa (aproximadamente 10 anos), podem ser

encontrados comercialmente e t€ém uma area efetiva elevada devido a sua morfologia de micro
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rachaduras, o que favorece tanto a oxidacao direta do substrato na superficie do eletrodo quanto
a geracdo de intermediarios ativos para a oxidagdo indireta de poluentes, com baixo
sobrepotencial anddico. Eles também possuem boa estabilidade dimensional, permitindo um
design adequado para células industriais, além de alta durabilidade e facilidade de perfuragao,
o que resulta em uma forma fisica que facilita a liberacdo dos gases produzidos. Sua area
eletroquimicamente ativa ¢ grande, enquanto o custo de manutencao € o consumo de energia
sdo baixos (TRASATTI, 2000; PANIZZA e CERISOLA, 2007).

O diamante dopado com boro (DDB) ¢ um material eletrodico que atraiu atengdo nos
ultimos tempos devido as suas propriedades, distinguindo-se de outros comumente utilizados
por apresentar caracteristicas tinicas. Os dois métodos basicos para a sintese de diamante sao a
deposicao quimica a partir da fase vapor (do inglés “chemical vapor deposition”, sigla CVD)
e o crescimento a alta-pressdo/alta-temperatura (do inglés “high-pressure/high-temperature”,
sigla HPHT), sendo este ultimo o que mais se assemelha ao processo de formacao do diamante
natural (SOUZA, 2013). O diamante ¢ um isolante elétrico, entretanto, quando dopado com
boro, revela caracteristicas de material semicondutor (SOUZA, 2013).

Entre as vantagens do DDB, destacam-se o elevado poder oxidante (FOTI e
COMNINELLIS, 2004), alto sobrepotencial para a RDO, corrente de fundo baixa e
estabilidade morfologica e microestrutural em altas temperaturas. Além disso, apresenta boa
resposta a certos analitos em solucdes aquosas € ndo aquosas, sem necessidade de pré-
tratamento, ¢ uma superficie inerte com fraca adsor¢do de moléculas polares, conferindo
resisténcia a desativagdao. Sua estabilidade de resposta a longo prazo ¢ mantida em meios
agressivos, oferecendo ampla janela de potencial (HUPERT et al., 2003).

Gragas as suas propriedades, promove a geracdo de radicais hidroxila fracamente
adsorvidos durante a eletrdlise, devido a auséncia de orbitais p e d livres, o que contribui para
sua alta capacidade de mineralizar completamente os poluentes organicos (combustdo
eletroquimica) com alta eficiéncia de corrente. Além disso, sdo reconhecidos por possuirem o
maior sobrepotencial de O> conhecido (MARSELLI et al., 2003).

A formacao de radicais hidroxila durante a polarizagdo do DDB foi confirmada por
espectroscopia de Ressonancia de Spin Eletronico (SER, na sigla em inglés) durante a eletrolise
de uma solucdo de DMPO (5,5-dimetil-1-pirrolina-N-6xido), revelando que os radicais
interagem tdo fracamente com a superficie do DDB que se comportam como se estivessem
quase livres (MARSELLI et al., 2003). Esse comportamento explica o alto sobrepotencial para
a RDO, resultando na formag¢ao de H>O» nas proximidades da superficie do eletrodo (Equagao

19), que ¢ posteriormente oxidado (Equacao 20) no anodo (KAPALKA et al.,2008).
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2'0H - H,0, (19)

H,0, —» 2H* + 26 + 0, (20)

Essas caracteristicas tornam o DDB a melhor alternativa em termos de eficacia,
estabilidade e cinética de degradacao (SCIALDONE et al., 2008; AQUINO, 2011; SUN et al.,
2012), sendo amplamente utilizado em diversas pesquisas e reconhecido como um 6timo
eletrodo nao ativo, o que resulta em alta eficiéncia para a oxidagao eletroquimica de compostos
organicos, sendo, portanto, considerado um anodo ideal para aplicagcdes em processos de OE

voltados a remediagdo de aguas residuais contaminadas.

2.7.  Eletrooxidacio de Compostos Organicos usando Anodos de DDB

2.7.1. Influéncia do Regime Operacional na Formagdo de Intermedidrios

A formacao e a natureza dos intermedidrios durante a mineralizacdo eletroquimica de
compostos organicos em anodos de DDB dependem significativamente do regime operacional
(KAPALKA et al., 2008). A relagao j / DQO pode ser util para predizer o regime operacional

do sistema, como ilustrado esquematicamente na Figura 10.

Figura 10 — Esquema da influéncia do regime operacional na formacao de intermediarios

durante a mineralizagao eletroquimica de compostos organicos em anodos de DDB

CONTROLE DE CORRENTE CONTROLE DO TRANSPORTE DE MASSA
1 (i/DQO) 1 (i/DQO)
R

D
Principal Reacao D Principal Reagdo
B
CO2
+ ions
02 (RDO)
Eletrodo Efluente Organico Eletrodo Efluente Organico

Fonte: Proprio autor.
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Naregiao de potencial de decomposicao da dgua, a oxidagao eletroquimica do fenol em
anodos de DDB, por exemplo, envolve intermediarios ativos que evitam a desativacdo do
eletrodo. Nessa regido, ¢ possivel controlar a quantidade de radicais hidroxila eletrogerados e
a natureza dos produtos de oxidacdo, a qual ¢ diretamente dependente da densidade de corrente
aplicada (j) e da concentracao de fenol no sistema (INIESTA et al., 2001). Esse comportamento
foi confirmado em experimentos de oxidacao eletroquimica do fenol em anodos de DDB, conforme

ilustrado na Figura 11 (INIESTA et al., 2001).

Figura 11 — Evolugdo da porcentagem de fenol convertido em CO; (A) e em compostos
aromaticos (0) durante a eletrolise do fenol, a 25 °C, em 1 M HCIO4, sobre DDB: (a) controle
limitado pela corrente (concentrago inicial de fenol: 20 mM, j = 5 mA cm™2; potencial anddico:
2,5+ 0,1 V vs. EPH); (b) controle por transporte de massa (concentragdo inicial de fenol: 5

mM; j = 60 mA cm2; potencial anédico: 3,1 = 0,1 V vs. EPH)
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Fonte: Adaptado de INIESTA et al. (2001)

Em baixas densidades de corrente, altas concentra¢des de fenol e baixas conversdes
(baixo valor j/DQO), ocorre a formagdo preferencial de intermediarios aromaticos, como
benzoquinona, hidroquinona e catecol, com minima conversdao para CO> (Figura 11a). Isso
ocorre porque o sistema esta sob controle cinético de corrente, ou seja, a densidade de corrente
aplicada ¢ suficientemente pequena (ou a DQO ¢ suficientemente alta) para que a taxa de
geracdo de radicais hidroxila seja menor do que a quantidade de moléculas a serem degradadas
na superficie do anodo. Consequentemente, a taxa de reacdo no anodo ¢ mais lenta do que a
taxa de transporte de massa da molécula organica até a superficie do eletrodo. Como resultado,
predominam as reagdes que levam a formacdo de intermediarios, em vez de combustdo

completa (INIESTA et al., 2001).
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Por outro lado, em altas densidades de corrente, baixas concentragdes de fenol e altas
conversoes (alto valor j/DQO), a oxidagdo € mais eficaz, resultando na combustao quase completa
dos compostos organicos, formando CO; e H2O (Figura 11b). Isso ocorre pois o sistema esta sob
controle do transporte de massa, ou seja, a densidade de corrente aplicada ¢ suficientemente alta
(ou a DQO ¢ suficientemente baixa) para que a taxa de geracao de radicais hidroxila seja elevada
e, consequentemente, a taxa de reacao no anodo seja mais rapida que a de transporte do composto
até a superficie do eletrodo, uma vez que o sistema apresenta baixa concentragao de fenol, fazendo
com que o transporte de massa seja o fator limitante. Além disso, a eficiéncia de corrente diminui
rapidamente ao longo desse regime, a medida que a concentracao de fenol diminui, pois os radicais
-OH disponiveis comecam a reagir entre si, formando O, via RDO (INIESTA et al., 2001).

Analogamente, sob condi¢des galvanostaticas, a principal influéncia € a concentracao
de organicos. No inicio do processo, a concentracdo de organicos € suficientemente alta e ha
moléculas suficientes sendo transportadas para a superficie do anodo, de modo que o sistema
permaneca sob controle de corrente, ocorrendo a formagio preferencial de intermediarios. A
medida que os compostos organicos sao oxidados, suas concentragdes diminuem e o transporte
de massa até a superficie do anodo comeca a limitar o processo de oxidagao, ja que a taxa de
consumo no anodo supera a taxa com que eles sdo transportados da solugdo para a superficie
do eletrodo. Nesse ponto, o regime passa a ser controlado pelo transporte de massa, ocorrendo

a formacao preferencial de CO; por combustao eletroquimica.

2.7.2. Modelagem Cinética

2.7.2.1.  Decréscimo da DQO em funcgdo do tempo

A modelagem cinética para a mineralizagdo eletroquimica de compostos organicos em
anodos de DDB foi desenvolvida por Comninellis, Michaud, Panizza, Cerisola, Kapalka e
demais coautores, os quais comprovaram a sua Otima concordancia com resultados
experimentais, envolvendo, por exemplo, a oxidacao eletroquimica do fenol (INIESTA et al.,
2001; PANIZZA et al., 2001), do 4cido benzoéico (MONTILLA et al., 2002), do poliacrilato
(BELLAGAMBA et al., 2001), do 2-naftol (PANIZZA et al., 2000; KAPALKA et al., 2008) e
do 4-clorofenol (RODRIGO et al., 2001).

O modelo matematico desenvolvido permite prever a evolucao da DQO e da eficiéncia

de corrente instantdnea (ICE) ao longo do tempo durante a oxidagdo eletroquimica de
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compostos organicos em um reator eletroquimico operando em modo de recirculagdo em

batelada, como ilustrado na Figura 12, sob condi¢des galvanostaticas (RODRIGO et al., 2001).

Figura 12 - Esquema do equipamento utilizado para a oxidagdo eletroquimica de poluentes
organicos em um anodo de DDB. (a) Configuragdo utilizada: (1) reservatério de anolito
termorregulado; (2) célula eletroquimica; (3) fonte de alimentagdo; (4) bomba.
(b) Célula eletroquimica: (1) saida de eletroélito; (2) anodo de DDB; (3) catodo de Zr (zirconio);

(4) compartimento de eletrélise; (5) e (6) conexdes elétricas; (7) entrada de eletrolito

N

A\
0

Fonte: PANIZZA et al. (2000)

A modelagem matematica proposta ¢ fundamentada em algumas premissas: (i) a
adsorcdo dos compostos organicos na superficie do eletrodo ¢ desprezivel, (ii) todos os
organicos apresentam o mesmo coeficiente de difusdo, (iii) a taxa global da mineraliza¢ao
eletroquimica no anodo ¢ de uma reacao rapida e controlada pelo transporte de massa dos
organicos para a superficie do eletrodo e (iv) ndo se considera a oxidacao de organicos no
volume do eletrélito por oxidantes eletrogerados, como O3 e H20s.

Primeiramente, a taxa de reacdo (r) para um sistema controlado pelo transporte de
massa ¢ definida em fungdo do coeficiente de transporte de massa (k) € a concentracao da

espécie reagente na solugao (C), como expresso na Equacao 21.

r=k,C (21)
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Em reagdes eletroliticas, a taxa de reagdo (Equacdo 22) depende da area do eletrodo
(4.), da corrente elétrica aplicada (/) e do nimero, ou mols, de elétrons transferidos no processo
(n), cuja carga molar ¢ definida pela constante de Faraday (F)). Ademais, define-se a densidade

de corrente elétrica () durante eletrolise como a corrente elétrica dividida pela area do eletrodo.

r= =— (22)

A consequéncia da terceira premissa do modelo € que a taxa da reagao de mineralizagao
¢ independente da natureza quimica do composto organico presente no eletrolito, adotando-se
um mesmo valor para o coeficiente de transporte de massa (k») dos componentes. Nessas
circunstancias, a densidade de corrente limite (jii») para a mineralizagao eletroquimica de um
composto organico, ou uma mistura de compostos organicos, sob condi¢des hidrodinamicas
especificas, pode ser escrita segundo a Equacao 23 (KAPALKA et al., 2008). Essa equagdo ¢
decorrente das Equacgdes 21 e 22, sendo aplicavel em processos sob controle de transporte de
massa, onde a taxa reacional maxima de producdo ¢ determinada pela densidade de corrente

limite (PANIZZA e CERISOLA, 2009).

Jim = anmcorg (23)

Tem-se que jim corresponde a densidade de corrente limite para a mineralizagcdo de
organicos (A m), n ao niimero de elétrons envolvidos na oxida¢do do composto organico, F
a constante de Faraday (96485,3 C mol¢™), kn ao coeficiente de transporte de massa médio no
reator (m s') e Corg a concentragio de organicos na solugdo a ser tratada (mol m™).

Na eletrooxidagdo de misturas de compostos organicos € mais pratico restringir e
estimar a densidade de corrente com base em um parametro global, como a DQO, que
corresponde a quantidade de oxigénio necessaria para oxidar quimicamente a fracdo organica
presente em uma amostra sob condi¢des experimentais definidas. A partir disso, o numero de
elétrons (n) envolvidos no processo de mineralizacdo eletroquimica de um composto organico
genérico pode ser determinado a partir da Equacao 24, que representa o balango atomico na
reacdo de transferéncia eletroquimica de oxigénio para a mineralizagdo anddica desse
composto. Nessa reacdo, a agua ¢ a fonte de atomos de oxigénio para a sua oxidagdo completa

a CO2 no anodo da célula eletrolitica (KAPALKA et al., 2008; PANIZZA ¢ CERISOLA, 2009).
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CyH,0, + (2x — 2)H,0 = xCO, + (4x +y — 22)H* + (4x + y — 22)é (24)
Substituindo o valor de n = (4x + y — 2z) na Equacgao 24, obtém-se a Equagéo 25.

Jiim = (4x +y — 22)Fkp,Corg (25)

Com base na equacao que descreve a mineralizagdo quimica de um composto organico
genérico (Equagdo 26) através de oxigénio molecular, € possivel estabelecer uma relacao entre
a concentracdo do composto organico (Core, em mol m™2) e a demanda quimica de oxigénio

(DQO, em molo, m2), conforme apresentado na Equacao 27.

4x+y—22> y

C,H, 0, + ( 7 03 = xC05 + = H0 (26)

dx+y—2z

-1
Corg = CCxHyOz = (T) DQO = 0 (27)

(4x + vy —22) be

A partir das Equagdes 25 e 27, num dado tempo ¢ durante a eletrolise, ¢ possivel
relacionar a densidade de corrente limite na mineralizagdo eletroquimica de organicos, dada

por jim(t), com a demanda quimica de oxigénio, dada por DQO(t), segundo a Equacao 28.

jlim(t) = 4kaDQ0(t) (28)

No inicio do processo eletrolitico (instante ¢ = 0) a densidade de corrente limite (jiin") é

dada segundo a Equacao 29, em que DQOy ¢ a demanda quimica de oxigénio nesse instante.
Jitm = 4FknDQ0, (29)

Em condicdes galvanostaticas, onde a densidade de corrente elétrica aplicada (jup)
permanece constante, identifica-se dois regimes distintos: (i) quando jup < jiim, a eletrélise &
controlada pela corrente, exibindo uma eficiéncia de corrente instantanea (/CE) de 100% e uma
taxa () de remocdo da DQO constante e diretamente proporcional a juu, decrescendo
linearmente; (ii) quando ju > jim, a eletrdlise € controlada pelo transporte de massa, com a

RDO reduzindo a ICE e a remog¢do da DQO seguindo um comportamento exponencial.
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Além disso, define-se a a partir da densidade de corrente aplicada (j4») € da densidade

de corrente limite inicial (ji»"), um pardmetro caracteristico do processo (Equagio 30).

japl
a=—— (30)
]lim

No regime em que a eletrolise estd sob o controle de corrente (ju < jim), a taxa de

remogio da DQO, dada em molo> m™? s™!, pode ser descrita a partir de Equagio 31.

-0
] .
r=a <ﬁ> = ak,,DQO, (31)

Nesse regime, para descrever a evolucao temporal da DQO em um sistema de reator
eletroquimico em batelada com recirculagao, ¢ fundamental considerar os balangos de massa
tanto na célula eletroquimica quanto no reservatorio de efluente. Supondo que o volume do
reator eletroquimico (Vz, em m?) seja significativamente menor que o volume de eletrdlito no
reservatorio (Vg, em m?), ¢ possivel obter o balanco de massa para a DQO na célula
eletroquimica, segundo a Equagdo 32, em que V corresponde & vazio volumétrica de efluente
que atravessa a célula (m?® s), DOQOeura € DOOsii (molo2 m™) as demandas quimicas de
oxigénio na entrada e na saida da célula, respectivamente, k, ao coeficiente de transporte de
massa médio do reator eletrolitico (m s™) e 4. a 4drea do eletrodo (m2). Para o reservatdrio, que

possui boa mistura, tem-se o balanco de massa na Equagao 33.
VDQasai = I./DQOentra — akyA.DQO, (32)

dD Q Oentra

It (33)

V(DQOsq; — DQOcnira) = Vg

Combinando as Equagdes 32 e 33 e substituindo o termo DQOeu pela evolucao

temporal da DQO, obtém-se a Equagdo 34.

dDQO Ak,,DQO,
= —a

34
dt Vs (34)
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A integracao da Equacao 34, sujeita a condi¢do inicial DQO = DQOy em ¢t = 0, fornece

a evolucao de DQO no tempo para esse regime de operacao, dado pela Equacao 35.

Ak
DQO(t) = DQO, (1 —a ‘;/ = t) 0<t<tg (35)
E

Esse comportamento persiste até o tempo critico (), em que a densidade de corrente
aplicada ¢ igual a densidade de corrente limite e a DQO assume o valor da demanda quimica
de oxigénio critica (DQO,,), ou seja, quando ¢ = t.,, DOQO = DQO¢r € japi= jiim- A relagdo entre
DQO.- e DQO, ¢ expressa pela Equacao 36.

japl

DQO = aDQ0, =
m

onde Japt = Jum (36)

Substituindo a Equagao 36 na Equagao 35, torna-se possivel calcular o tempo critico
(dado em s) segundo a Equagdo 37. Além disso, também se obtém a Equacao 38, que expressa

a carga critica especifica (Q.), dada em Ah m™.

- 1—a Vg 37)
T a Ak,
(1—a) 4FDQOy(1— )
=0 = 38
Qer = Jim 33500 3600 (38)

No regime em que a eletrélise estd sob o controle do transporte de massa (jupr > jiim),
que vai desde 7. até o tempo final do processo (7), reagcdes secundarias, como a RDO, comecam
a ocorrer, promovendo uma reducdo da eficiéncia de corrente instantanea (/CE). Nesse regime,
descreve-se a evolucdo temporal de DQO a partir do balanco de massa no compartimento

anddico e no reservatorio de efluente segundo a Equagao 39.

dDQO  A.kyDQO

39
dt Vs (39)

A integragdo da Equacdo 39, sujeita a condigdo DQO = DQO¢ = a DQOy e t = ter —

7, obtém-se a evolugdo de DQO em funcao do tempo para esse regime, dada pela Equacao 40.
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DQO(t) = aDQ0yexp (— Aefom ¢ %“) to<t<t  (40)

VE -

A Figura 13 fornece a representacdo grafica do modelo, destacando as variagdes na
dindmica de remoc¢ao da DQO ao longo do tempo, que diminui de forma linear no regime

controlado por corrente e exponencialmente no regime controlado pelo transporte de massa.

Figura 13 — Comportamento da DQO em fung¢ao do tempo na oxidagdo eletroquimica de
compostos organicos sobre anodo de DDB. No "Regime A”, a eletrolise estd sob controle de
corrente, enquanto que no “Regime B”, estd sob controle do transporte de massa

Regime A Regime B
(a<1) (a>1)

! | |
r T 1

h
DQO’ Ak,

l
DQO (1) =pQ0° (1 -

/ RES

Ak -
DQO(t) = 0.DQO” exp (.M[ +l_0( )
RES
DQO ~Jw /
QOer =7Fi

m

Fonte: Adaptado de KAPALKA et al. (2008).

2.7.2.2.  Eficiéncia de corrente elétrica

A eficiéncia de corrente (@) ¢ geralmente definida como a relacdo entre a carga

utilizada para a oxidagdo de cada composto e a carga total aplicada na eletrdlise (Equagao 41).

Carga utilizada para oxidar organicos

= 1009 41
Carga total o (41)

Na literatura, diferentes expressdes para eficiéncia de corrente sdo apresentadas,
incluindo eficiéncia de corrente instantanea (/CE), indice de oxidagdo eletroquimica (/IOF) e
eficiéncia de corrente global (GCE) (KAPALKA et al., 2008; PANIZZA ¢ CERISOLA, 2009).

A eficiéncia de corrente instantanea (/CE) na eletro-oxidacao representa a fracdo da

corrente elétrica total que ¢ efetivamente utilizada para a oxidagao eletroquimica de compostos
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organicos no sistema, em um dado momento. No regime sob controle de corrente, ela ¢ de 100%
({CE japi < jiim = 1), e no regime sob controle do transporte de massa (0 < ICE jupi > jiim < 1), € uma

funcdo da DQO (Equagao 42).

Jim _ DQO(®)
ECligp > lim = = 2DQo, te <t<T (42)

A partir das Equacdes 40 e 42, a expressao que define a /CE para o regime sob controle

de transporte de massa (a > 1) pode ser reescrita segundo a Equacao 43.
EClLps itim = €X (—Mt+1_—“) t, <t<T (43)
japl > jlim p VE o cr =

A Figura 14 fornece a representacdo grafica do modelo e destaca as variagdes na
dindmica de /CE ao longo do tempo, que permanece em 100% no regime controlado por

corrente e decresce exponencialmente no regime controlado pelo transporte de massa.

Figura 14 — Comportamento da eficiéncia de corrente instantanea (/CE) em funcao do tempo
na oxidacao eletroquimica de compostos organicos com anodo de DDB. No "Regime A”, a
eletrolise esta sob controle de corrente, enquanto que no “Regime B”, esta sob controle do

transporte de massa

Regime A Regime B
(@<1) (a>1)
: : '
ECI(%)4
100
k I-o
ICE = e —_
Q _.o (1-00 | U‘P( kr<l+a )
er = Jtim K, /
\4 >
0 t >

Fonte: Adaptado de KAPALKA et al. (2008)

A eficiéncia de corrente global (GCE) representa o valor médio da eficiéncia de
corrente em um intervalo de tempo, desde o inicio da reagdo (¢ = 0) até um instante 7. Esse

parametro pode ser calculado a partir da DQO conforme a Equagdao 44 (PANIZZA e
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CERISOLA, 2009), sendo DQOy e DQO(t) as demandas quimicas de oxigénio (molo, m> ) no

tempo ¢ = 0 e ¢, respectivamente.

(DQO, — DQO(1))
8japlAet

GCE = FV; (44)

2.7.3. Consumo Energético Especifico

A energia elétrica constitui o insumo principal para a oxidagdo eletroquimica de
compostos organicos presentes em efluentes. Nesse contexto, o elétron desempenha o papel de
reagente fundamental, eliminando a necessidade de utiliza¢do de diversos reagentes quimicos
e simplificando o gerenciamento de residuos associados ao processo.

O consumo especifico de energia por volume de efluente (7,), expresso em kWh m™,
refere-se a energia necessaria para tratar uma unidade de volume do efluente, sendo estimado
através da Equagdo 45 (PANIZZA e CERISOLA, 2009), em que E..; € o potencial de célula
(V), DOOjinai é a demanda quimica de oxigénio final do efluente (kgo» m~) e GCE é a eficiéncia

de corrente global da eletrolise, conforme apresentado na Equagao 44.

_ FEcel(DQOO - DQOfinal)
N 28800GCE

My (45)

O consumo de energia especifico também pode ser dado em fungdo da carga organica

removida (1pqe), expresso em kWh kgnqo™, sendo determinado a partir de 7.

2.8. Producio de Hidrogénio

A producdo de gés hidrogénio (H2) no processo de oxidagdo eletroquimica de
compostos organicos ¢ promovida pela reacdo de evolugdo de hidrogénio (RDH), que ocorre
exclusivamente no compartimento catddico do eletrolizador, mais especificamente no catodo
(eletrodo carregado negativamente). Em condi¢des neutras e alcalinas, a RDH ocorre de acordo
com a Equacdo 46. Nesta reacdo, a 4gua atua como doadora de protons (HY), que, ao receberem

elétrons fornecidos por uma fonte de corrente externa, sao reduzidos a gas hidrogénio.

2H,0 + 26 > H, + 20H"™ (46)
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2.8.1. Catodos e Catolitos

E de suma importancia que o meio idnico (catolito) possua boa condutividade elétrica
para reduzir ao méaximo as perdas dhmicas associadas ao processo. Sabe-se que solugdes de
ions sulfato tém condutividade muito baixa e eletrolitos acidos podem causar problemas de
corrosdo, sendo preferivel o uso de eletrélitos alcalinos (HAMANN et al., 2007). Tanto
eletrolitos acidos quanto basicos, quando utilizados em concentragdes excessivas, também
podem promover a corrosdo do eletrodo e de outros componentes (MAZLOOMI e
SULAIMAN, 2012). O hidroxido de potassio (KOH) constitui o eletrélito mais comumente
utilizado em eletrolisadores alcalinos (AHMAD e SHENAWY, 2006; MAZLOOMI e
SULAIMAN, 2012; ZENG e ZHANG, 2010), apresentando vantagens que contribuem para a
eficiéncia e viabilidade econdmica do processo.

As principais vantagens incluem a baixa corrosividade em relagdo a materiais como o
aco inoxidavel, o que contribui para o aumento da vida 1til dos eletrodos e a redugao dos custos
operacionais; elevada condutividade elétrica em solugdo aquosa, facilitando o fluxo de corrente
e minimizando as perdas de energia associadas a resisténcia do sistema; eficiéncia na RDH,
com uma maior taxa de produgdo de H> a medida que a concentragdo do eletrdlito aumenta; e
a reducao na formacgdo de hidretos metélicos, preservando a integridade dos materiais do
sistema (OLIVARES-RAMIREZ et al., 2007).

Outro fator a ser considerado ¢ o material do catodo, que deve apresentar resisténcia a
corrosdo, boa condutividade elétrica (baixa resisténcia), boas propriedades cataliticas e
integridade estrutural. A platina e o ouro sdo considerados os mais adequados para a fabricagao
de eletrodos devido as suas excelentes propriedades eletrocataliticas e resisténcia a corrosao,
entretanto, seus custos elevados inviabilizam a aplicagdo em larga escala na industria, sendo
preferiveis materiais de custo mais baixo e adequados as condigdes operacionais desse processo.

Eletrodos de niquel e ago inoxidavel (por exemplo, o aco inoxidavel 316), amplamente
reconhecidos por sua robustez e estabilidade, sdo frequentemente empregados, garantindo um
desempenho eficiente e duradouro. Esses materiais ndo apenas suportam as condigdes alcalinas
rigorosas, mas também apresentam boas propriedades cataliticas para a RDH, tornando-os
alternativas praticas e econdOmicas em compara¢ao com materiais nobres. O aco inoxidavel 316
¢ uma escolha vantajosa devido ao seu alto teor de niquel (OLIVARES-RAMIREZ et al., 2007),
que assegura boa resisténcia a corrosdo e estabilidade eletroquimica, além de ser ideal para

aplicacdes industriais pela durabilidade e custo-beneficio.
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2.8.2. Producdo, Consumo Energético e Eficiéncia

De acordo com SGARBI et al. (2025), a producao de hidrogénio no compartimento
catédico de um reator pode ser descrita por um modelo cinético de ordem pseudo-zero.
Segundo os autores, a analise experimental do volume de gés produzido em fun¢do do tempo
de eletrolise demonstrou que sua geragao ¢ diretamente proporcional ao tempo, evidenciando
uma evolucao linear de V2 ao longo do tempo, como expresso na Equacgdo 47. Nessa relagao,
V2 € 0 volume de gés hidrogénio gerado, dado em dm, ks> é a constante cinética de producdo

de hidrogénio, dada em dm® s™! e 7 é o tempo, em segundos.
VHZ = kHzt (4‘7)

Conforme apontado no estudo, observa-se um aumento evidente em kp> (inclinagdo)
com o incremento da densidade de corrente, o que reflete uma eficiéncia faradaica muito
proxima de 100%. Tal resultado ¢ atribuido a elevada eficiéncia do catodo contendo niquel,
evidenciando que toda a carga elétrica fornecida ao sistema ¢ convertida de maneira eficaz na
producdo de hidrogénio, sem perdas significativas durante o processo. Além disso, a andlise
estatistica realizada destacou a densidade de corrente aplicada como a principal variavel que
impacta no comportamento da reacao, influenciando também no valor de Ece..

A massa de hidrogénio (mp2) formada durante a reducdo catodica da 4gua na RDH foi
quantificada por SGARBI et al. (2025) a partir da aplicagdo da segunda lei de Faraday
(Equacgao 48). Segundo a lei, a massa de hidrogénio formada durante o processo ¢ diretamente
proporcional a quantidade de carga elétrica transferida através do catodo. Nessa expressao, m»
¢ a massa de hidrogénio produzida (kg), MMp> é a massa molar do Hz (2,016 kg kgmol™), ju
¢ a densidade de corrente aplicada (A m?), 4. ¢ a area do catodo (m?), ¢ é o tempo de eletrdlise
(s), n € o numero de elétrons envolvidos na reducao (2 elétrons) e F' ¢ a constante de Faraday

(96485 C mol™).

_ MMHZjaplAet

2 nF (48)

my

O consumo de energia especifica por massa de hidrogénio (#7x2), dado em kWh kguo™!,
refere-se a energia necessaria para produzir uma unidade de massa de H», sendo estimado

através da Equacdo 49. Nessa expressao, Ec; € o potencial da célula (V), ju € a densidade de
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corrente gyicada (A m™2), 4. é a area do catodo (m?), ¢ é o tempo de eletrolise (s), mu2 é a massa

de hidrogénio produzida (kg).

EceljaplAet

N, = T, (49)
2

A eficiéncia energética para a producdo de hidrogénio (EEx2), quantificada por meio
da Equacdo 50, indica a eficicia com que a energia elétrica consumida ¢ convertida
exclusivamente na formag¢ao de hidrogénio no catodo. Esse parametro ¢ definido como a razao
entre a energia quimica armazenada no hidrogénio produzido (€yuimicari2) € a energia elétrica

fornecida ao sistema (E€esrrica), sendo importante para a avaliagdo do desempenho do processo.

€quimicaHz mHz AH{:
EEH2 S S

=— (50)
€elétrica Ecel]aplAet

Nessa expressao, AcH? ¢ o calor de combustao do hidrogénio, equivalente ao seu poder
calorifico superior de 141,9 kJ guo' (HAYNES et al., 2017), Ecer é 0 potencial da célula (V),
Japi € a densidade de corrente aplicada (A m2), 4. é a area do catodo (m?) e ¢ é o tempo de

eletrdlise em segundos.

3. OBJETIVOS

3.1.  Objetivo Geral

O estudo tem como objetivo analisar a viabilidade econdmica da integracdo entre o
tratamento de efluentes organicos por oxidacao eletroquimica e a producao de hidrogénio verde
como coproduto de alto valor agregado, focando em compreender a influéncia dos parametros
operacionais no desempenho da oxidagdo de compostos organicos, propor um processo
integrado e otimizar sua condi¢do operacional em relagdo a carga organica inicial do efluente
a ser tratado e a densidade de corrente aplicada em concomitancia a produgdo de hidrogénio.
Através de estimativas de custos de capital e operacionais para o processo otimizado, busca-se
calcular os indicadores financeiros do investimento considerando o lucro proveniente do

servico de tratamento e o ganho através da comercializagao do hidrogénio gerado. Dessa forma,
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almeja-se demonstrar o potencial economico dessa tecnologia, com énfase em empresas de
tratamento de efluentes, posicionando-a como uma solu¢ao técnica e economicamente viavel
para o tratamento de efluentes industriais contendo compostos organicos, oferecendo dados

relevantes para fomentar investimentos no setor.

3.2.  Objetivos Especificos

e Avaliar a influéncia dos parametros operacionais na oxidagdo anddica de organicos em
eletrodos de DDB, abordando os efeitos da DQO, japi, VE, Ae € buscando compreender seus

impactos na cinética de remoc¢ao da DQO e na eficacia do processo.

e Otimizar o processo integrado em relagdo a carga organica do efluente e a densidade de
corrente a ser aplicada em cada condicdo. Para isso, analisou-se a eficiéncia de corrente, o
consumo energético especifico, a area de eletrodo demandada, a quantidade de hidrogénio
gerada, a eficiéncia e o consumo energético associados a sua producao e o indice de custo-

beneficio (/CB) para cada combinacao de DQOy € japi.

e Estimar os custos de investimento (CAPEX) e operacionais (OPEX) do processo otimizado,

considerando as condigdes que resultem no maior Indice de Custo-Beneficio (ICB).

e Avaliar o potencial econdmico do processo por meio do célculo de indicadores financeiros,
como o periodo de retorno do investimento (payback) e o valor presente liquido (VPL),

levando em conta o lucro gerado pelo servigo de tratamento e do hidrogénio gerado.

4. METODOLOGIA

O presente estudo configura-se como uma pesquisa aplicada, de natureza técnico-
tedrica e abordagem quantitativa, voltada a avaliacao da viabilidade econdmica da integragao
entre o tratamento eletroquimico de efluentes organicos e a produg@o de hidrogénio verde. As
etapas metodologicas foram estruturadas com a finalidade de se cumprir os objetivos
especificos estipulados na sec¢ao anterior.

A pesquisa foi conduzida com base em calculos fundamentados em um modelo cinético
validado na literatura, conforme descrito na Se¢do 2.7.2, sendo estes desenvolvidos por meio

da elaboragio de planilhas no software Microsoft Excel “. Todos os parimetros relacionados a

oxidacdo e a producgdo de hidrogénio foram obtidos a partir de resultados experimentais dos



67

grupos de pesquisa de SGARBI et al. (2025) e FARIA et al. (2021). Além disso, a andlise
quantitativa foi sustentada por uma ampla revisdo bibliografica, composta por artigos de
periddicos académicos especializados, repositorios universitarios, estudos de 6rgaos publicos

e obras de referéncia, garantindo solidez e embasamento cientifico.

4.1. Avaliacao dos Parametros Operacionais no Processo de Oxidacio

A avaliagdo inicial teve como objetivo identificar o impacto dos pardmetros
operacionais na oxidacdo. Nesta andlise, considerou-se uma célula eletrolitica operando em
condig¢des galvanostaticas a 25°C, com anodo e catodo dispostos em compartimentos distintos.
Em ambos, os respectivos eletrélitos recirculam continuamente na presenca de um promotor
de turbuléncia, configurando a célula como um reator eletroquimico de fluxo (do inglés,
electrochemical flow reactor). Por se tratar de uma avaliagdo paramétrica voltada a oxidacao
de compostos organicos, a analise se concentrou no anodo, o eletrodo de DDB, reconhecido
como o melhor material anddico para a oxidagdo de organicos.

A influéncia dos parametros operacionais na oxidacdo foi analisada por meio da
modelagem cinética da degradacao de organicos em anodos de DDB. Nesse primeiro momento,
avaliou-se os impactos de ju, DQOo do efluente simulado, 4. e Vg sobre a cinética de remogao
da DQO, ICE(t), GCE e sobre o tempo total de eletrodlise.

O valor do coeficiente de transporte de massa (k») adotado nesta analise inicial foi de
9,2 x 10° ms™!, conforme obtido no estudo de FARIA et al. (2021), relativo a uma velocidade
de escoamento de anolito equivalente a 0,69 m s™!. Neste estudo foram realizados experimentos
com uma solugdo eletrolitica contendo 130,6 mg L' de fenol em Na>SO4 0,1 mol L™ (310,8
mgo2 L' de DQO), utilizando corrente continua de 30 mA ¢cm2 e um promotor de turbuléncia

de malha plastica (Figura 15).

Figura 15 — Promotor de turbuléncia de malha plastica utilizado no sistema experimental

Fonte: FARIA et al. (2021)
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Sabe-se que &, ¢ afetado pela velocidade de escoamento () e pelas propriedades fisicas
do anolito, como viscosidade e densidade, pela presenca ou auséncia de promotor de
turbuléncia no reator, pela geometria do sistema e pela temperatura.

A partir dos valores de DQO de alguns efluentes (Tabela 1) e de densidades de corrente
utilizadas em processos de oxidagao eletroquimica (SGARBI et al., 2025), optou-se por utilizar
valores para a DQOy de 500, 1000, 1500 e 2000 mgoz L™! e valores para a ji, de 100, 300, 500,
700 € 900 A m. Além disso, o impacto de V& e 4. foi analisado utilizando valores de 1, 2, 3,
4eS5m?edel,?2,3,4e5m? respectivamente.

Primeiramente, j», € DQOy foram variados de maneira combinada conforme os valores
previamente estabelecidos, enquanto Vg e 4. foram fixados em 1 m?® e 1 m?, respectivamente.

As condigdes referentes as combinagdes de jupre DQOy estdo dispostas Quadro 2.

Quadro 2 - Combinagdes utilizadas na avaliacdo do impacto de j,e DQOyem

DQO), ICE(t), GCE, ICE(DQO) e no tempo total de eletrolise

Combinacdo | 100 Am? | 300 Am™ | 500Am? | 700 Am? | 900 A m~

500 mgoz L™ 100/500 | 300/500 | 500/500 | 700/500 | 900 /500

1000 mgo, L' | 100 /1000 | 300 /1000 | 500/ 1000 | 700 /1000 | 900/ 1000

1500 mgo> L' | 100/1500 | 300 /1500 | 300/ 1500 | 300/ 1500 | 300/ 1500

2000 mgo2 L' | 100 /2000 | 300 /2000 | 500 /2000 | 700 /2000 | 900 /2000

Fonte: Proprio autor

Para cada combinacao n, foram construidas as curvas cinéticas de remo¢ao da DQO(%),
ICE(t), ICE(DQO) e GCE, considerando os regimes de controle de corrente e transporte de
massa, com o objetivo de avaliar a influéncia desses parametros na oxidagdo de compostos
organicos. Além disso, avaliou-se o tempo final da eletrolise, definido como 0o momento em
que a DQO atingia 30 mgo2 L™'. Essa escolha se justifica por ser um valor de DQO adequado
para o tratamento eletroquimico, uma vez que para concentragdes menores o sistema perde
eficiéncia rapidamente. Além disso, o acoplamento de um sistema de adsor¢ao para a reducao

da concentragdo até os niveis estabelecidos pela legislacdo seria mais eficiente.
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Em seguida, seguindo a mesma logica, avaliou-se a influéncia de Vr e 4. variando-os
conforme os valores previamente estabelecidos, enquanto ju,r € DQOy foram mantidos fixos
em 500 A m? e 1000 mgo> L', respectivamente. Dessa forma, foram analisadas duas condigdes:
a primeira considerou a variacdo de Vz com A. fixo em 1 m?, enquanto a segunda avaliou a
varia¢ao de 4. mantendo Vz fixo em 1 m?. Para cada uma, construiu-se as curvas cinéticas de
DQOw), ICE(), ICE(DQO) e GCE, e avaliou-se o tempo final da eletrolise. O Quadro 3

apresenta as condi¢des adotadas para essa analise.

Quadro 3 - Condigdes utilizadas na avaliagdo do impacto de 4. € Ve em DQO(t), ICE(t),
GCE, ICE(DQO) e no tempo total de eletrélise.

. Valores dos .
Condicao Parametro Valores Fixos
parametros

DQOy = 1000 mgoz L; jupr = 500 A m%;

1 VE (m?) 1;2;3;4;5
Ae=1m%kn=92%10"ms"!

DQOy = 1000 mgoz L; jupr = 500 A m%;

2 Ae (M?) 1;2;3;4;5
Ve=1m3 kn=9,2x10"ms’"!

Fonte: Préprio Autor

4.2.  Processo Integrado Proposto

Propds-se um processo modelo de tratamento integrado que combina a oxidacao
eletroquimica de efluentes organicos com a producao de hidrogénio verde. A proposta baseia-
se em resultados experimentais obtidos no Laboratorio de Tecnologias Ambientais (LATEA)
do Departamento de Engenharia Quimica (DEQ) da Universidade Federal de Sao Carlos
(UFSCar), utilizando dados gerados no reator eletroquimico desenvolvido pelo grupo de
pesquisa do LATEA, por SGARBI et al. (2025). O esquema do reator utilizado no estudo em
questdo, juntamente com uma fotografia do promotor de turbuléncia de malha plastico utilizado
e o sistema experimental desenvolvido pelo grupo, estd ilustrado nas Figuras 16 e 17,

respectivamente.
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Figura 16 - (A) Esquema do eletrolisador e (B) fotografia do eletrolisador e da malha

promotora de turbuléncia (dimensdes em milimetros) do estudo de SGARBI et al. (2025).
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Fonte: SGARBI et al. (2025)
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Figura 17 - (A) Representacdo esquematica e (B) fotografia do sistema experimental utilizado

para a degradacdo eletroquimica e produ¢do de Hz no estudo de SGARBI er al. (2025): 1)

reservatorio de catolito; 2) reservatorio de anolito; 3) bombas centrifugas magnéticas; 4)

trocadores de calor; 5) medidores de vazao (rotametros); 6) valvulas para controle de vazao; 7)

eletrolisador; 8) valvula de drenagem; 9) multimetros; 10) fonte de corrente e 11) tanque de

armazenamento de hidrogénio.

Fonte: SGARBI et al. (2025)
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4.2.1. Descri¢cio do Processo e dos Equipamentos

Considerando as caracteristicas especificas do reator e do sistema experimental de
SGARBI et al. (2025), elaborou-se o fluxograma apresentado na Figura 18, representando o
processo integrado de tratamento eletroquimico de efluentes com produgdo simultdnea de
hidrogénio. O processo ¢ constituido pelo reator eletroquimico (RE) e equipamentos

complementares.

Figura 18 — Fluxograma proposto para o processo integrado de tratamento de efluentes e

producao de hidrogénio.
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Fonte: Proprio autor.

O reator eletroquimico, equipamento central do processo, opera a temperatura ambiente

(25°C) sob condigdes galvanostaticas controladas pelo retificador de corrente. Ele ¢ composto
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por dois compartimentos separados por uma membrana de troca idnica: o compartimento
anddico, equipado com um eletrodo de DDB, conhecido pelo seu desempenho na oxidagao de
compostos organicos; € o compartimento catodico, equipado com um eletrodo de ago
inoxidavel 316 (SS316, do inglés Stainless Steel 316) com boa atividade catalitica para a RDH.

A separacao dos compartimentos € feita por uma membrana de troca anionica (AEM,
do inglés Anion Exchange Membrane), seletiva para ions OH", que permite a passagem desses
ions formados no catodo durante a RDH. O anolito ¢ composto pelo efluente organico, € o
catolito se trata de uma solu¢ao de KOH 3M. A sele¢ao do KOH baseia-se em suas vantagens,
incluindo elevada condutividade elétrica, baixa corrosividade em relacdo ao aco inoxidavel 316
e sua capacidade de preservar a integridade e a durabilidade dos componentes do sistema. De
acordo com a literatura, a alta concentragdo de 3M de KOH favorece a redugdo do consumo de
energia elétrica, atribuida a sua elevada condutividade (SGARBI et al., 2024).

Os equipamentos complementares sdo constituidos por bombas centrifugas (B1 e B2),
tanque de efluente contendo compostos organicos (T); retificador de corrente (RC), separador
de fases gas-liquido (SF), que também desempenha a fun¢do de reservatorio do catolito;
modulo de osmose reversa para a desmineralizagdo da agua (OR); compressor de pistao (CP)
e um tanque pressurizado (TP) para armazenamento de hidrogénio sob alta pressao.

As bombas centrifugas (B1 e B2) garantem a recirculacao continua do anolito e catolito
nos compartimentos do reator. O tanque (T) armazena o efluente organico, sendo construido
com materiais resistentes a corrosdo. O retificador (RC) converte a corrente alternada da rede
elétrica em corrente continua, garantindo estabilidade e controle da densidade de corrente
aplicada ao reator. O separador de fases (SF) separa as fracdes gasosa (H») e liquida (KOH),
utilizando a diferenga de densidade para garantir a eficiéncia no processo de eletrolise. O
compressor de pistdo (CP) € responsavel por comprimir o hidrogénio gerado no processo,
oferecendo alta eficiéncia, baixa manutencao, custo reduzido e sendo adequado para fluxos
variaveis, atendendo as exigéncias do processo. O modulo de osmose reversa (OR) opera
removendo impurezas da dgua de alimentacdo, garantindo a qualidade necessaria para a
producdo de hidrogénio. O tanque pressurizado (TP) é responsavel por manter o gas sob alta
pressao, sendo construido com materiais que suportam altas pressdes e resistem a corrosao,
assegurando a integridade do H»> armazenado, evitando vazamentos, proporcionando seguranga
e permitindo o acesso controlado do gas para uso posterior em aplicagdes externas.

Visando facilitar a compreensdo e esclarecer a integracdo, o processo pode ser
subdividido em duas partes, com a membrana de troca idnica e o retificador de corrente

funcionando como os elementos que as interligam. A primeira envolve a oxidacao
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eletroquimica dos poluentes (tratamento do efluente) e ¢ composta pelo compartimento anddico
do eletrolisador, o tanque de efluente e a bomba centrifuga (B1). A segunda abrange a producao,
separacdo e armazenamento do hidrogénio gerado, englobando o compartimento catddico do
eletrolisador, a bomba centrifuga (B2), o separador de fases, o mdédulo de osmose reversa, o
compressor € o tanque de armazenamento de hidrogénio pressurizado.

O efluente com concentracdo organica inicial equivalente a DQOo ¢ introduzido, através
da corrente E1, no tanque de armazenamento, com volume Vr, até seu enchimento. Em seguida,
a bomba centrifuga (B1) bombeia o efluente (anolito) ao compartimento anddico do reator
através das correntes A2 e A3. Ao ingressar no compartimento, ocorre a oxidagdo
eletroquimica dos poluentes organicos no eletrodo de DDB. Nessa etapa, ha liberagao de
didxido de carbono (CO2), que é removido do processo através da corrente G.

O efluente, ao atravessar o compartimento anddico do reator, retorna ao tanque de
armazenamento através da corrente S1. Sendo um processo em batelada, o efluente permanece
no sistema até que a DQO atinja um valor suficientemente baixo, momento em que ¢
descarregado através da corrente E2 e direcionado ao destino apropriado.

Na parte referente a producdo de hidrogénio, o catolito (solu¢do de KOH 3M em agua
desmineralizada), recircula continuamente entre o compartimento catodico do reator
eletroquimico e o separador gas-liquido. Esse movimento ¢ garantido pela bomba centrifuga
(B2), que transfere o catolito do separador de fases ao reator por meio das correntes C2 e C3 e
mantém o fluxo no sistema.

Para garantir a producao de hidrogénio de alta pureza, ¢ essencial o uso de agua
desmineralizada. Para isso, um médulo de osmose reversa ¢ integrado ao sistema, permitindo
a reposicao da dgua consumida na producdo de hidrogénio, por meio da corrente W2.

No compartimento catddico do reator, o cadtodo de aco inoxidavel promove a geracao
de gas hidrogénio, conforme a Equacdo 46, que ¢ transportado pela corrente C1, juntamente
com o catolito, até o separador de fases gés-liquido.

A fracdo liquida, correspondente a solucdo alcalina, ¢ encaminhada novamente ao
reator, enquanto a fragdo gasosa, composta por gas hidrogénio praticamente puro, ¢ direcionada
ao compressor através da corrente H1. No compressor, o gas ¢ comprimido até uma pressao de

200 atm e, em seguida, encaminhado e armazenado no tanque pressurizado (TP).
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4.3.  Tratamento de Efluente com Producdo Simultinea de Hidrogénio

Considerando um Tempo Operacional Fixo

Nesta etapa, foi realizada a avaliagdo do processo proposto, com base no sistema
experimental de SGARBI et al. (2025), em relacdo a DQOo do efluente a ser processado e a
densidade de corrente para a condicao operacional descrita na Tabela 3. Os calculos foram
baseados no modelo cinético da mineraliza¢do de organicos em anodos de DDB, conforme

descrito na Sec¢do 2.7.2.

Tabela 3 — Condicao operacional a ser otimizada no processo proposto

Ve diario (m?) Tempo de tratamento diario (h)  DQOfina (mgo2 L)
50 20 30

Fonte: Préprio Autor

A partir dos valores de DQO de alguns efluentes (Tabela 1) e de densidades de corrente
utilizadas em processos de oxidacdo eletroquimica (SGARBI et al., 2025), trabalhou-se
novamente com valores de DQQy iguais a 500, 1000, 1500 e 2000 mgo, L' e valores de jip
iguais a 100, 300, 500, 700 e 900 A m™. O valor de k foi fixado em 9,2 x 10° m s!, extraido
do estudo de FARIA et al. (2021), condizente ao fluxo de anolito equivalente a 0,69 m s™\. A
escolha de tratar 50 m*® de efluente por dia foi baseada no volume aproximado tratado
diariamente por uma empresa do setor, assegurando a adequacao do processo.

Com base na condi¢do operacional estabelecida, a area de eletrodo (4.) demandada para
cada combinagdo de DQOy ¢ j4» foi obtida por meio de iteragdes no software Microsoft Excel
das Equacdes 35 e 40, até que o valor calculado de 4. fosse suficiente para atingir a DQOinal
da condicao especificada no tempo definido. As areas correspondentes ao catodo e a membrana
sdo idénticas a do anodo, conforme o sistema experimental descrito por SGARBI et al. (2025).

Para cada combinacdo de DQOo, japi € Ae, avaliou-se a ICE(t) por meio da construgao
das curvas que englobam os regimes da eletrolise sob controle de corrente e do transporte de
massa, conforme a Equacdo 43. Adicionalmente, para calcular as demandas energéticas do
processo em cada combinacdo, determinou-se a GCE (Equacdo 44) considerando o tempo
necessario para atingir DQOiqa de 30 mgoz L, e estimou-se o potencial de célula (Ece)).

Para essa estimativa, E.; foi determinado com base no sistema experimental de
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SGARBI et al. (2025), representado nas Figuras 16 e 17. Nesse sistema, os autores utilizaram
uma solugio de 0,1 M NaxSOuse 130 g L™! de fenol como anolito (correspondente a uma DQO
de 309 mgoz L), uma solug¢io de KOH 3M como catolito, além de um promotor de turbuléncia
de malha pléstica entre os eletrodos e uma membrana de troca aniénica (AEM) para a separagdo
dos compartimentos do reator. Com base nesse sistema, foi ajustado um modelo polinomial
que correlaciona Ec. com jqp € temperatura, permitindo a estimativa de Ec.; para a andlise
energética do processo proposto.

Em seguida, para cada combinacdo de DQOy, ju € Ae, determinou-se o consumo
energético especifico por volume de efluente tratado (7,) (Equacao 45), a massa de hidrogénio
produzido (mu2) (Equagdo 48), o consumo energético especifico por unidade de massa de
hidrogénio gerado (nx2) (Equacdo 49), a eficiéncia energética associada a sua producdo (EEm)
(Equagdo 50) e o indice de custo-beneficio (/CB).

O ICB relaciona os ganhos provenientes da comercializacao do hidrogénio verde gerado
com o consumo de energia elétrica utilizado exclusivamente na eletrélise do efluente organico.
Esse indice foi calculado através da Equagao 51, na qual $x2 e $£ representam, respectivamente,
o valor de mercado do quilo de H» verde produzido a partir de processos eletroliticos e o prego
da energia elétrica, dados em USS$ kg, e US$ kWh'!. Os valores adotados para $x2 e $gz foram,

respectivamente, 5.16 US$ kgu,! € 0.074 US$ kWh'!, conforme JAMES et al. (2023).

I1CB = Ganho com a comercializagdo de H, my, $p,

(51)

Gasto com energia elétrica na eletrélise  1,Vg$eg

Assim, a otimizagao consistiu em identificar as condi¢gdes operacionais que resultaram
nos maiores valores de /CB. Os maiores valores de ICB refletem a maximizacdo da
rentabilidade do processo, uma vez que proporcionam um retorno econdomico mais
significativo com a comercializagdo do hidrogénio, contribuindo para uma maior viabilidade

econOmica do processo a longo prazo devido ao aumento do fluxo de caixa liquido

4.4. Analise Economica

Nesta etapa, foi realizada a analise economica das combinagdes otimizadas descritas na
se¢dao anterior, correspondentes aos maiores valores do Indice de Custo-Beneficio (/CB)
obtidos para cada DQO» do efluente processado sob a condi¢do operacional fixada, conforme

apresentado na Tabela 3. A analise envolveu a quantificacdo, para cada combinacao otimizada,
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dos custos de capital (CAPEX) e operacionais (OPEX) do processo, seguida pelo calculo de
indicadores financeiros, como o periodo de retorno do investimento (payback) e o valor
presente liquido (VPL). Essa avaliacao foi baseada no fluxo de caixa liquido anual da operagao,
o qual considera tanto o lucro advindo do servigo de tratamento quanto a receita obtida com a

comercializa¢dao do hidrogénio verde gerado.

4.4.1. Custo de Capital (CAPEX)

O custo de capital (CAPEX) dos equipamentos complementares (RC, T, B1, B2, SF,
OR, CP, TP) foi estimado, em dolares, por meio de diferentes abordagens: (i) com base em
precos de mercado, obtidos através de pesquisa em sites de empresas especializadas, (ii)
utilizando heuristicas da literatura para determinar as poténcias dos equipamentos (TURTON
et al., 2008), (ii1) com auxilio do site Matche, que realiza estimativas de custo de equipamentos
industriais com base nas especificagcdes dos equipamentos, e (iv) considerando o custo dos
componentes de RE, quantificado por meio de uma abordagem distinta. Além disso, o custo
relativo a infraestrutura também foi considerado, levando em consideracao o custo associado
as estruturas, suportes, instrumentacdo, tubulagdes, acessorios (como conexoes e valvulas) e
sistemas elétricos. Sendo assim, 0 CAPEX do processo foi definido através da Equacao 52, em
que Cec, Cre € Cua 830 os custos de capital referente aos equipamentos complementares, ao

reator e a infraestrutura, respectivamente.

CAPEX = CRE + CEC + CI (52)

O custo de capital referente ao RE foi determinado pela soma dos custos do eletrodo de
DDB, considerado o principal item de investimento do processo, da membrana de troca i6nica
e do catodo de ago inoxidavel 316. Assim, Crg foi definido partir da Equagao 53, na qual $pps,
SuEe € $ss316 correspondem ao custo do anodo, da membrana e do catodo por unidade de area
(US$ m™), respectivamente, iguais US$ 18500 m™ (Neocoat S.4.), US$ 180 m™ (Elinox) e
USS$ 200 m™ (Membranes International Inc.) e A a drea de eletrodo calculada (m?). Além disso,
as areas correspondentes ao catodo e & membrana sdo idénticas a do anodo, conforme o sistema

experimental descrito por SGARBI et al. (2025).

Cre = Sppp + Sme + $ss316)Ae (53)



77

No que tange aos equipamentos complementares e a estimativa de Cgc, eles foram
selecionados e dimensionados para atender as demandas do processo, como corrente elétrica,
vazao e poténcia. Assim, Cgc foi definido a partir da Equagao 54, na qual $CE, corresponde ao
custo de capital (US$) relativo a cada equipamento complementar, e n refere-se a codificacao

adotada para cada equipamento, conforme especificado na Tabela 4.

8
CEC = Z $CETL (54‘)
n=1

Tabela 4 — Codificacdo dos equipamentos complementares

n Equipamento Complementar
1 Retificador de Corrente (RC)
Tanque de Efluente (T)
Bomba Centrifuga (B1)
Bomba Centrifuga (B2)
Separador de Fases (SF)
Osmose Reversa (OR)

Compressor (CP)

o BN BN Y, B N US B S ]

Tanque Pressurizado (TP)

Fonte: Proprio autor

O custo associado as estruturas, suportes, instalagao, instrumentagdo, acessorios (como
conexdes e valvulas) e sistemas elétricos envolvidos no processo também foi considerado,
sendo definido a partir de Cre e Cec. Estabeleceu-se um acréscimo de 5% sobre o Cre e de 35%
sobre o Ckc, valores estimados com base em PETERS ez al. (2002). Essa diferenca foi adotada
em razao do custo significativamente maior do eletrodo de DDB em relacdo aos demais
equipamentos, definindo-se, assim, um menor acréscimo sobre Crg, visando refletir mais
adequadamente os custos de infraestrutura e acessorios associados ao reator e evitar que o valor

total calculado ultrapassasse a realidade pratica. Assim, C; foi definido a partir da Equagao 55.

CI = O’OBCRE + 0’35CEC (55)
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4.4.2. Custos Operacionais (OPEX)

O OPEX foi calculado considerando os principais custos operacionais associados a
execucdo do processo, abrangendo a energia elétrica, a 4gua utilizada no sistema e o KOH
presente no catolito. Além disso, considerou-se os custos de sustentagcdo operacional associados
a manutencdo e reparos dos equipamentos, pessoal, substitui¢ao de eletrodos, reposi¢ao do
catolito, licengas, regulamentagdes e logistica. Considerando que o processo opera durante 360
dias por ano e 20 horas diarias (Tabela 3), definiu-se o OPEX conforme a Equacdo 56, em que
CAge, CAw, CAxone CAso representam, respectivamente, os custos anuais com energia elétrica,

agua, KOH e sustentac¢do operacional, dados em USS.

OPEX S CAEE + CAW + CAKOH + CASO (56)

Sabe-se que CAge inclui tanto o consumo referente a eletrdlise, que representa o
principal gasto, quanto o consumo dos equipamentos complementares. Dessa forma, ele pode
ser expresso pela Equacdo 57, na qual CAger e CAge> representam, respectivamente, o custo

anual de energia elétrica consumida na eletrdlise € nos equipamentos complementares.
CAgg = CAgpy + CAgg, (57)

Primeiramente, calculou-se CAgg; através da Equacdo 58, na qual $zz é o prego da
energia elétrica, definido como 0,074 US$ kWh™! (JAMES et al., 2023), enquanto jupi, Ae, Ecer
€ top, respectivamente, correspondem a densidade de corrente aplicada, drea do anodo, potencial

de célula e tempo operacional dirio, os quais sdo dados em A m?2, m2 V e h.
CAggy = (360top/1000)$EEjaplAeEcel (58)
Seguindo essa logica, CAgg2 foi calculado a partir da poténcia dos equipamentos,
conforme a Equagdo 59, na qual $£ é o prego da energia elétrica em US$ kWh!, Pcp Por, Psi,

Pp2, sdo as poténcias do compressor, do modulo de osmose reversa, da bomba centrifuga 1 e

da bomba centrifuga 2, respectivamente, dados em kWh™!,

CAEEZ = (360t0p/1000) $EE(PCP + POR + PBl + PBZ) (59)
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Em seguida, calculou-se CAy através da Equacdo 60, na qual $w é o pre¢o da agua por
unidade de volume, igual 0,28 US$ m™ (INTRATEC SOLUTIONS, 2025), e m2 ¢ a massa de
hidrogénio produzida diariamente (kg). Essa equagdo foi determinada a partir do balanco de
massa global do processo e da estequiometria da RDH, conforme a Equacdo 46, considerando
uma eficiéncia de corrente de 100%, a densidade da 4gua (p,) igual a 1000 kg m™ e as massas

molares da 4gua (MMp20) e do hidrogénio (MMy:) de 18,02 e 2,016 g mol™!, respectivamente.

360 my;, 2 MMy,
pW MMHZ

Considerou-se um volume de catolito (solu¢do 3M de KOH) de 5 m?, equivalente a 10%
do volume de anolito, o qual era parcialmente reposto ao longo do ano, cujo custo de reposicao
estd vinculado a sustentacdo operacional, e completamente substituido ao final do ano. Assim,
calculou-se o custo anual referente a reposicdo completa do catdlito (CAkon) através da
Equagdo 61, na qual Sxom é o preco do KOH por unidade de massa, igual a 5,82 US$ kg
(INTRATEC SOLUTIONS, 2025), MMkow é a sua massa molar, equivalente a 56,11 g mol™,

Vcé o volume de catolito (m?) e Cc a sua concentragdo (mol L1).

CAgon = $KOH VeCcMMgon (61)

Por fim, definiu-se que CAso correspondeu a 82% do custo resultante da soma de CAkg,
CAw, CAkon, sendo associado a manutengdo e reparos dos equipamentos, engenharia e
supervisdo, pessoal, reposicdo do catolito, licengas, regulamentagdes e logistica. Esse
acréscimo faz com que o CAso representasse aproximadamente 45% do custo operacional do
processo, um valor condizente com a realidade (PETERS et al., 2002). Além disso, todos os
componentes (energia elétrica, agua e KOH) impactam direta ou indiretamente nos custos de

sustentacdo operacional. Dessa forma, calculou-se CAso através da Equagdo 62.

CAsp = 0,82(CAgg + CAy + CAxon) (62)

4.4.3. Lucro Gerado com o Servico de Tratamento

A demonstragdo do potencial econdmico desta tecnologia e a apresentacdo de dados

relevantes para fomentar investimentos, especialmente por empresas de tratamento de efluentes,
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foi baseada no lucro obtido pelo servico de tratamento sobre os custos operacionais totais,
somado ao ganho proveniente da comercializagdo do hidrogénio verde produzido. Em virtude
da auséncia de informacdes acessiveis a respeito da margem de lucro aplicada por empresas
que utilizam processos eletroquimicos e, levando em conta que margens elevadas sdo comuns
em negocios que demandam alto CAPEX, considerou-se trés situagdes distintas (x), de acordo
com a Tabela 5, com margens de lucro (MLy) de 75, 100 e 125% sobre o OPEX associado ao

servico de tratamento de efluentes, para cada combinacao de j,, € DQOy analisadas.

Tabela 5 — Situacdes de margem de lucro sobre o OPEX

Situagao (x) ML, (%) Ox
1 75 0,75
2 100 1,00
3 125 1,25

Fonte: Proprio autor

Nesse cenario, o fluxo de caixa liquido anual (FCLA), que ¢ a soma do lucro liquido
anual obtido com o servigo de tratamento e o ganho anual com a comercializagao do hidrogénio,
foi calculado através da Equagdo 63 para cada combinacdo de j,, € DQOy analisadas. Nessa
equacao, o, € o coeficiente multiplicativo relativo a margem de lucro adotada sobre o OPEX,
OPEX ¢ o custo operacional total do processo, mu> ¢ a massa de hidrogénio (kg) produzida

diariamente e $12 € o seu preco de mercado.

FCLA, = a,OPEX + 360my, $;. (63)

4.4.4. Indicadores Economicos

4.4.4.1.  Payback

O Payback ¢ um indicador utilizado para avaliar o tempo necessdrio para que o
investimento (CAPEX) seja recuperado por meio dos fluxos de caixa gerados pela operacao do
processo ao longo do tempo. O Payback descontado (PBp) fornece o periodo de tempo
necessario para recuperar o CAPEX, considerando o valor do dinheiro no tempo, utilizando a

taxa minima de atratividade (TMA) para ajustar os fluxos de caixa de cada periodo.
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Em investimentos de engenharia, essa taxa pode variar devido a fatores como o risco
do projeto, o custo de oportunidade e a inflagdo. Normalmente, uma TMA utilizada esta entre
12% e 15% ao ano, refletindo um prémio de risco adicional devido a natureza desses
investimentos, que geralmente envolvem altos custos de capital e um certo grau de incerteza.
Para esta analise, a TMA adotada foi de 13,5%.

Dessa forma, PBp foi calculado para cada condicdo de jur € DQOy através da Equacao
64, levando em consideracao as distintas margens de lucro (ML,) de cada situacdo evidenciada
na Tabela 5. Nessa relagdo, ¢ refere-se ao periodo (ano) e PBp ao tempo necessario para que a

soma dos fluxos de caixa descontados seja maior ou igual ao CAPEX.

PBp,
FCLA,

L, (1+T—MA)n > CAPEX (64)

4.4.4.2.  Valor Presente Liquido (VPL)

O Valor Presente Liquido (VPL) ¢ uma ferramenta financeira utilizada para avaliar a
rentabilidade de um projeto ao calcular o valor presente de todos os fluxos de caixa futuros,
descontados a uma taxa previamente definida, como a taxa minima de atratividade (TMA). Um
VPL positivo indica que o projeto ¢ financeiramente vidvel, pois os fluxos de caixa futuros
descontados pela TMA superam o investimento inicial, garantindo um retorno superior ao custo
de oportunidade do capital. Por outro lado, um VPL negativo sugere que o projeto nao € viavel,
pois os retornos nao cobrem o investimento inicial nem a remunera¢ao minima esperada.

Para cada combinacdo de j, € DQOy, o célculo do indicador foi realizado através da
Equacao 65, que considerou o CAPEX, o fluxo de caixa liquido (FCLAx) gerado pela operacao
do processo como servigo de tratamento, considerando cada uma das margens de lucro (ML)
apresentadas na Tabela 5, e o valor do dinheiro no tempo, com uma TMA de 13,5%.

Esse célculo foi essencial para avaliar a viabilidade economica do processo, levando
em conta a vida util média dos eletrodos de DDB, que representam o maior custo de
investimento. De acordo com fabricantes, o tempo de vida util dos eletrodos varia entre 6 ¢ 10

anos, sendo adotado um valor médio de 8 anos para a analise do VPL.

FCLA,

VPLy = » ——— 2
* T L1+ TMAY

— CAPEX (65)
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1. Avaliacdo dos Parametros Operacionais no Processo de Oxidacio

5.1.1. DQO®, ICE(t), GCE, ICE(DQO) e Tempo de Eletrolise

A partir das combinagdes do Quadro 2, com A., Ve € kn constantes, construiu-se as
curvas de DQO(?) segundo a modelagem cinética da degradagdo de compostos organicos em
anodos de DDB, as quais estao dispostas na Figura A2 do apéndice A. Para fins comparativos,
a Figura 19 ilustra a influéncia de j,,r € DQOy sobre DQO(t) para valores de DQOy iguais a

500 e 2000 mgo2 L', os quais sdo os extremos do intervalo de concentra¢io adotado.

Figura 19 — Influéncia das combinacgdes de j,,r € DOOy sobre a cinética de remogao da DQO(1),

para valores de DQQy iguais a 500 e 2000 mgo2 L', considerando DQOjinar = 30 mgo, L
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Fonte: Proprio autor

Mantendo 4., VE e kn constantes, sob condi¢cdes galvanostaticas, as curvas cinéticas de
remog¢ao da DQO indicaram que, para uma dada jy, efluentes com maior DQOy demandaram
um tempo de tratamento mais longo em comparag¢ao aos menos concentrados. Nesses casos,

esse requerimento esteve intimamente associado a taxa () de remocao da DQO caracteristica
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da eletrolise no regime sob controle de corrente, a qual foi exclusivamente influenciada por jup..

Esse regime, correspondente ao comportamento inicial do sistema e a por¢ao linear das
curvas, ocorreu quando a concentragdo de organicos foi suficientemente alta, permitindo o
transporte adequado de moléculas para a superficie do anodo. Neste cenario, houve formagao
preferencial de intermedidrios € uma reducdo linear da DQO do efluente. Nesse regime, r ¢
constante, diretamente proporcional a j4» € independe de DQO, o que ¢ evidenciado na Figura
19, onde o coeficiente angular dos trechos lineares permaneceu idéntico para os mesmos
valores de jqp. Esse comportamento € descrito através da Equagdo 66, obtida pela substitui¢ao

das Equagdes 29 e 30 na expressao que descreve DQO(t) para este regime (Equacao 35).

rA
DQO(t) = DQO, — V—et emque r=—r (66)
E

No regime em que a eletrolise esteve sob controle de corrente, o impacto de ju € DOOy
sobre a cinética de remogao foi significativo. Maiores valores de j,,/ aceleraram a remogao
(maior r), enquanto maiores valores de DQQOy ndo alteraram r, apenas aumentaram o tempo
necessario para o fim deste regime. Este regime perdurou até o instante 7., determinado através
da Equacao 37, momento em que a concentragao do efluente atingiu seu valor critico (DQO,,)

e a eletrdlise passou a ser controlada pelo transporte de massa, com j se igualando a jlin’.

Figura 20 — Influéncia das combinacdes de ju € DQOy sobre o tempo critico (Zc)

) = 100 A m?
= 300 A m?

500 A m?2
= 700 A m?2

= 900 A m2

~
on

t,, (h)
— [§®] W N D
i N N N N N
I 137
2,6
0,3
0.6
1.2
30,5
472
I 137
7,0
W 42
026
e 64,0
. 193
10,4
M 66
M 44

-
)
0~
I - o
-

-5 500 1000 1500 2000

DQO, (mgo, L)

Fonte: Proprio autor



84

A Figura 20 apresenta os valores obtidos para #.-em cada combinagao analisada, o qual
¢ diretamente proporcional a DQOy e inversamente proporcional a ju». Esse comportamento
fica claro através da substitui¢do do valor de a (Equacdo 30) na expressdo que define 7.,

conforme a Equacgao 67.

_4FDQO.Vy; Vg
japlAe Aekm

(67)

cr

No menor valor de DQOy analisado (500 mgo2 L), t.- apresentou resultados negativos
para as densidades de corrente correspondentes a 700 e 900 A m™2. Nesses casos, o valor de ji
foi superior a densidade de corrente limite inicial (iz”), resultando em o. maior que 1. O modelo
requer que a, um parametro caracteristico calculado através da Equagao 30, esteja no intervalo
0 <a <1 para que a eletrolise se inicie sob o regime controlado pela corrente.

Assim, a obten¢ao de um valor negativo para ¢ € positivo para o indicou que a eletrdlise
Jj& se iniciou no regime sob controle do transporte de massa. Isso ¢ evidente na Figura 19, onde
as curvas cinéticas de remogio de DQO para o efluente com DQOy de 500 mgoz L™, para ji
de 700 e 900 A m™, exibiram um comportamento exponencial desde o inicio, indicando que,
em ambas as combinagdes, a eletrolise ja comegou sob controle do transporte de massa.

De modo geral, no instante #, a eletrolise passou a ser controlada pelo transporte de
massa pois a taxa de produ¢do de radicais hidroxila no anodo, determinada por j,, excedeu a
taxa de transporte das moléculas organicas da solucao para a superficie do eletrodo, ja que a
DQO atingiu um nivel suficientemente baixo devido a formag¢ao de intermediarios no regime
anterior. O inicio deste regime foi observado no trecho em que as curvas passaram de um
comportamento linear para um exponencial e DQO(?) assumiu o valor de DQO.,.

Nesse regime, cuja cinética ¢ expressa pela Equacdo 40, um maior valor de DQOy
aumentou iz’ e reduziu a, desacelerando a taxa de decaimento exponencial de DQO(t) e
prolongando sua permanéncia em niveis mais elevados. Em contrapartida, uma maior ju
aumentou «a, acelerando a taxa de decaimento exponencial da DQO (t).

Para um dado efluente, o valor de DQO.: ¢ independente de DQOy e diretamente
proporcional a ju, uma vez que € ela quem controla a taxa de formacao de radicais hidroxila.
Isso pode ser constatado através da Equacao 68, que define DQO.; a partir das Equagdes 29,
30 e 36, e pelos valores de DQO.: obtidos para as combinagdes estudadas, evidenciados na
Tabela 6. Destaca-se que, para as mesmas condi¢des anteriormente discutidas com DQOy de

500 mgoz2 L' € jupr de 700 € 900 A m™, a obtengio de DQO., superior ao proprio valor de DQOy,
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segundo a modelagem cinética, indicou que a eletrolise ja se iniciou sob controle do transporte

de massa.
DQO,, = Japt (68)
T 4Fk,,
Tabela 6 — Influéncia de j, sobre DQO.,
Japt (A M) 100 300 500 700 900
DQO., (mgo2 L) 90 270 451 631 811

Fonte: Proprio autor

Portanto, de maneira geral, maiores valores de j,» promoveram uma maior taxa de

remog¢ao de DQO no regime controlado pela corrente, além de uma maior DQO., € menor .

Por outro lado, maiores valores de DQOy prolongaram o tempo necessario para o tratamento,

pois estenderam o regime controlado pela corrente e resultaram em maiores valores de .. Esse

comportamento ¢ ilustrado na Figura 21, que mostra o tempo de eletrélise necessario para

atingir uma DQOjina de 30 mgoz L' para cada combinacio de j, € DQOy analisada.

Figura 21 — Influéncia das combinagdes de ju € DOOy sobre o tempo de tratamento

necessario para atingir DQOfina= 30 mgoa L
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A partir de todas as combinagdes evidenciadas no Quadro 2, com A, V£ € k, constantes,
também foram construidas as curvas referentes de /CE(t) segundo a modelagem cinética da
degradacdo de compostos organicos, as quais estao dispostas na Figura A3 do apéndice A. Para
fins comparativos, a Figura 22 ilustra a influéncia de j» € DQOy sobre ICE(t) para valores de

DQOy iguais a 500 e 2000 mgoz L', os quais sdo os extremos do intervalo de concentracio.

Figura 22 — Influéncia das combinacdes de jup € DQOy sobre ICE(t), para valores de japi
iguais a 100 ¢ 900 A m™ e DOOina = 30 mgoz L™
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Fonte: Proprio autor

A analise das curvas de eficiéncia de corrente instantanea (/CE) em funcao do tempo
revelou que uma maior DQOy influenciou positivamente a eficiéncia de corrente no processo,
enquanto maior j, exerceu uma influéncia negativa. Esse comportamento foi ainda mais
evidente ao observar os valores de eficiéncia de corrente global (GCE) das combinagdes
analisadas, apresentados na Figura 23, que correspondem aos valores médios de /CE ao longo

do processo.
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Figura 23 - Influéncia das combinagdes de j,, € DQOy sobre GCE para DQOjina= 30 mgoa L
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Fonte: Proprio autor

As curvas mostraram que, no tratamento de efluentes mais concentrados, o regime
controlado pela corrente se prolongou, mantendo a /CE em 100% por mais tempo e
maximizando o aproveitamento da carga elétrica fornecida ao processo. Por outro lado, o
aumento de j, intensificou a taxa de oxidag¢do (maior ») durante a eletrolise sob controle de
corrente, acelerando o decaimento de DQO(t) e reduzindo a duragdo desse regime, o que foi
evidenciado pelos maiores valores de DQO... Como consequéncia, a /CE foi mantida em 100%
por um periodo menor, diminuindo o aproveitamento da carga elétrica fornecida ao processo.
Esses efeitos foram evidenciados pelos valores de GCE e também pela anélise dos valores de
ter sob condigdes galvanostaticas, que foram maiores para efluentes com maior DQOy e
menores para situacdes em que jq foi maior.

O decaimento da /CE, quando o transporte de massa passou a limitar o processo,
ocorreu devido a competicdo entre a oxidacdo dos compostos organicos e a formagdo de
oxigénio molecular pela reacdo de evolugdo de oxigénio (RDO). Esse fendmeno se deveu ao
fato de que uma fragdo dos radicais hidroxila gerados, altamente reativos, sofreu descarga
anodica e foi convertida em Oz, uma vez que a taxa de geracdo desses radicais superou a taxa
de transporte dos compostos organicos até a superficie do eletrodo.

No regime em que a eletrolise foi controlada pelo transporte de massa, uma maior jgp
resultou no aumento do valor de a, o que acelerou a taxa de decaimento exponencial de DQO(?)

e promoveu menores valores de /CE no tempo final da eletrolise. Esse comportamento foi
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evidente a partir das curvas de /CE em funcao da DQO do efluente, apresentadas na Figura 24
para valores de DQOy iguais a 500 mgo2 L' e 2000 mgo> L. As curvas de ICE(DQO)
referentes a todas as condi¢des operacionais analisadas estdo dispostas na Figura Al do
Apéndice A. Como tanto /CE(?) quanto DQO(t) seguiram um comportamento exponencial no
regime sob controle do transporte de massa, o trecho da curva ICE(DQQO) correspondente a

esse regime apresentou comportamento linear.

Figura 24 - Influéncia das combinagdes de jupr € DQOy sobre ICE(DQO), para valores de
DQOy iguais a 500 e 2000 mgoz L' € DQOjina = 30 mgoo L
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Fonte: Proprio autor

5.1.2. Area de eletrodo (A.) e Volume de Efluente (Vi)

A influéncia da area do eletrodo (4.) na oxidacao de compostos organicos foi avaliada
por meio da modelagem cinética da mineralizagdo em anodos de DDB, considerando as
condi¢des especificadas no Quadro 2. Analisou-se os efeitos de 4. € Vi sobre DQO(t), ICE(1),
GCE, ICE(DQO) ¢ o tempo total de eletrolise até atingir uma DQO final de 30 mgo, L.
Inicialmente, avaliou-se a variagcdo de 4. de 1 a 5 m?, cujos efeitos sobre DQO(t) e ICE(t) estao

representados na Figuras 25.
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Figura 25 — Influéncia da 4. sobre DQO(t) e ICE(t) para atingir DOOna = 30 mgo, L™!
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Fonte: Proprio autor

Os resultados indicaram que 4. teve um impacto significativo na cinética de remocao
da DQO ao longo do tempo. Uma maior 4. acelerou a remocao de contaminantes, refletida em
uma inclinacdo mais negativa do trecho linear da curva DQO(t), conforme previsto pela
Equagdo 66, onde a taxa de remocao (1) no regime controlado pela corrente ¢ multiplicada por
A.. Como consequéncia, valores maiores de 4. resultaram em menores tempos criticos (),
conforme mostrado na Figura 26. Ao aumentar 4. de 1 a 5 m?, constatou-se que #.- diminuiu

exponencialmente.

Figura 26 — Influéncia de 4. sobre o tempo critico (z.)
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O valor de DQO., obtido para todas as areas avaliadas foi o mesmo, correspondendo a
451 mgo» L', Esse resultado esteve em conformidade com as maiores remog¢des de DQO
observadas para maiores areas de eletrodo (4¢), uma vez que o efluente atingiu a concentracao
DQO,, no instante critico (f-). Assim, a drea do eletrodo nao afetou a concentragdo em que o
sistema mudou seu regime operacional, que permaneceu determinado exclusivamente pela
densidade de corrente aplicada (500 A m 2 em todos os casos analisados).

No regime controlado pelo transporte de massa, o aumento de 4. intensificou a taxa de
decaimento exponencial da DQO(t), reduzindo o tempo necessario para a remoc¢do dos
contaminantes. Esse efeito ocorreu porque uma maior 4. proporcionou uma maior superficie
ativa para a oxidagao, facilitando a conversao dos compostos organicos em produtos oxidados,
o que acelerou o processo. Como consequéncia, a redu¢do da DQO do efluente ao longo do
tempo se tornou mais rapida, impactando significativamente o tempo total de eletrdlise.

Os tempos necessarios para que a DQOgua do efluente atingisse 30 mgor L',
abrangendo ambos os regimes, estdo apresentados na Figura 27 e demonstram uma relagao
inversamente proporcional com A.. Para 4dreas menores, o regime controlado pela corrente se
manteve por mais tempo, permitindo que a /CE permanecesse em 100% por um periodo

prolongado, ja que esta tem relacao com a cinética de remog¢ao da DQO em fungao do tempo.

Figura 27 — Influéncia de 4. sobre o tempo de eletrdlise para DQOjinar = 30 mgos L
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Fonte: Proprio autor

No entanto, como o decaimento exponencial da DQO foi menos acentuado para valores
menores de 4., 0 sistema permaneceu sob controle do transporte de massa por um periodo

maior. Nesse regime, a disponibilidade de matéria organica na interface eletrodo/solugdo
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tornou-se o fator determinante para a eficiéncia do processo e, como a difusdo dos compostos
até a superficie anddica ocorreu em uma taxa relativamente baixa, a oxidagdo eletroquimica
foi limitada, favorecendo a RDO. Isso reduziu a taxa de remocdo da DQO nessa etapa,
compensando negativamente a alta /CE observada até ..

Apesar da influéncia de 4. na cinética de remog¢ao da DQO, a ICE ao final do processo
apresentou valores equivalentes para todas as areas analisadas. Consequentemente, a GCE,
obtida a partir da razdo entre a area sob a curva ICE(?) e o tempo total de eletrolise, permaneceu
constante em 54,8%, independentemente da area de eletrodo utilizada.

Em seguida, a analise se concentrou na segunda condicao especificada, na qual variou-
sea Vpde 1 a5 m?. A Figura 28 fornece as curvas construidas a partir do modelo da degradagao

eletroquimica de compostos organicos referentes a influéncia de Vx sobre DQO(?) e ICE(%).

Figura 28 — Influéncia da Vg sobre DQO(t) e ICE(t) para atingir DOOina = 30 mgo, L

1000 100%
900 90%
800 80%
700 70%
600 3 60%
500 E 50%
400 L 40%
300 30%
200 20%
100 10%
0 0%
0 10 20 30 40 50 60 70 0 10 20 30 40 50 60
t(h) t(h)
5 m? 4 m? 3m? 2m?3 1m?3 Sm?3 4 m?3 3m? 2 m?3

70

1m?3

=500m A-'; DOO,= 1000 mg,, L'; 4,=1m?* k,=9,2x 10°m s Japr =300 m A1; DOO, = 1000 mgy, L' A,= 1 m? k,,=9,2x 10°m s™!

Fonte: Proprio autor

A andlise da influéncia do volume de efluente (V£) sobre o processo de remocdo de
DQO revelou que, assim como discutido na andlise da area de eletrodo, o volume também
impactou a cinética de remocao da DQO e ICE ao longo do tempo. Quando o volume de
efluente aumentou, a DQO diminui de forma mais lenta, e o tempo de eletrolise necessario para

atingir a DQO final se prolongou. Esse comportamento pode ser explicado pela Equagdo 66,
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que mostra que no regime em que a eletrolise se encontra sob controle de corrente, a taxa de
remocao (r) ¢ dividida por Vg. Consequentemente, para volumes maiores, a inclinacao do
trecho linear da curva DQO(?) se tornou mais suave, resultando em um aumento de .. Isso foi

constatado através dos valores de .- obtidos para cada Vg, que estdo apresentados na Figura 29.

Figura 29 — Influéncia de Vg sobre o tempo critico (Z.r)
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Fonte: Proprio autor

Ao aumentar Vg de 1 a 5 m?, observou-se um aumento mais acentuado em z.,, enquanto
a diferenca entre os valores consecutivos dos tempos permaneceu constante. Os valores de
DQO., observados para todos os volumes de efluente avaliados foram consistentes, igualando-
se a 450,6 mgo> L!. De forma semelhante ao que foi observado para diferentes 4reas de
eletrodo, o volume de efluente ndo alterou o ponto de transicdo do regime de operagdo, que
continuou sendo determinado pela densidade de corrente aplicada.

No regime controlado pelo transporte de massa, o aumento de Vr reduziu a taxa de
decaimento exponencial da DQO(?), prolongando o tempo necessario para a remog¢ao dos
contaminantes. Esse efeito ocorreu porque um maior Vx resultou em uma menor relagdo entre
a area do eletrodo e o volume de solugdo, reduzindo a disponibilidade relativa de superficie
ativa para a oxidagdo anoddica. Os tempos necessarios para que a DQO final do efluente
atingisse 30 mgo> L', abrangendo ambos os regimes, estio apresentados na Figura 30 e

demonstraram uma relacdo diretamente proporcional com VE.
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Figura 30 — Influéncia de Vz sobre o tempo de eletrdlise para atingir DQOfinal = 30 mgo, L!
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Fonte: Proprio autor

Embora o volume de efluente tenha influenciado a cinética de remo¢ao da DQO, a ICE
ao final do processo foi equivalente para todos os volumes analisados. Em conformidade com
os resultados da andlise da area de eletrodo, a GCE, calculada a partir da razao entre a area sob
a curva ICE(®) e o tempo total de eletrdlise, permaneceu constante em 54,8%,
independentemente do volume de efluente processado. Além disso, as curvas de ICE(DQO)

obtidas para ambas as analises estdo dispostas na Figura 31, as quais sdo exatamente idénticas.

Figura 31 — Influéncia da 4. e de Vg sobre ICE(DQO) para atingir DQOjina = 30 mgoz L7
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5.2.  Analise do Processo Proposto Considerando um Tempo Operacional Fixo

Inicialmente, para cada combinacdo de densidade de corrente aplicada (ju) € DQO,,
determinou-se a area de eletrodo (4.) necessaria para atender a condicdo operacional
especificada na Tabela 3. Para isso, utilizou-se a ferramenta "solver" do Microsoft Excel,
fixando o volume de efluente (Vk), a DOOy e a jup1, enquanto a area de eletrodo foi ajustada de
modo a garantir que tanto a DQOyima quanto o tempo de operacdo exigidos fossem alcancados.

A Tabela B1 do Apéndice B apresenta as areas requeridas para cada combinacao de ju
e DQOy, de modo a atender a condi¢do operacional da Tabela 3. A Figura 32 ilustra o

comportamento dos valores obtidos, permitindo uma anélise visual da tendéncia observada.

Figura 32 - 4. requerida em fungio de japi, considerando #o, = 20 h, DOOjina = 30 mgo2 L' e
diferentes valores de DQOy
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Fonte: Proprio autor

A analise da Figura 32 revelou que a 4. necessaria para atender a condi¢ao operacional
especificada foi diretamente proporcional a concentracdo de compostos organicos do efluente
(DQOy) e inversamente proporcional a densidade de corrente aplicada (j4). Isso indicou que,
quanto maior a DQQOy ou menor a j.», maior seria a area de eletrodo requerida para alcangar a
DQOfina. No entanto, o impacto de DQOy sobre a area de eletrodo diminuiu com o aumento de
Japl, tornando as diferencas entre as areas exigidas para diferentes concentragdes de DQOy
menos significativas. Para atender a condi¢@o operacional especificada na Tabela 3, a condi¢ao
com jz de 900 A m? e DQOy de 500 mgoz L! exigiu a menor 4., enquanto a condi¢do com

de 100 A m2 e DQOy de 2000 mgoz L' demandou a maior
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Figura 33 — DQO(t) para cada combinagdo de j,, € DQOy, considerando Ve = 50m?, t,, =20 h e
DQOfina = 30 mgoo L!
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A Figura 33 fornece as curvas cinéticas de remoc¢ao da DQO em funcao do tempo para
todas as condi¢des operacionais estudadas, ilustrando a influéncia jup, DQOp € A na taxa de
degradacdo dos compostos organicos ao longo do tempo, considerando Vg de 50 m*, DQOsina
de 30 mgo> L' e um tempo operacional de 20 h.

A andlise das curvas de DQO(t) indicou que DQOy, Ae € juu influenciaram
significativamente a cinética de remog¢ao da DQO. Como o tempo total do processo de oxidacao
eletroquimica foi fixado em 20 horas e a DQOjina a ser atingida era de 30 mgoz L™!, densidades
de corrente mais baixas sdo compensadas por maiores valores de 4., 0 que também ocorreu nos
casos em que a DQOy foi maior.

Ao contrario do que foi observado na Figura 19, a andlise das curvas na Figura 33
revelou que as diferentes areas de eletrodo em cada condicao operacional resultaram em trechos
lineares ndo paralelos. Isso indicou que a taxa de remocao de DQO ao longo do tempo, até tcr,
apresentou diferentes valores em cada condigdo operacional.

Efluentes com maior DQOy exigem uma taxa de remog¢ao maior para atender ao tempo
de tratamento, sendo essa taxa funcdo de 4. € jupi, conforme a Equacdo 66. Assim, para maiores
valores de DQOy, com j,, constante (condi¢des galvanostaticas), a 4. necessaria aumenta, a
qual eleva a taxa de remog¢ao de DQO e resulta em uma inclinagdo mais acentuada da curva no
regime de controle de corrente, permitindo o cumprimento da condi¢do operacional
especificada na Tabela 3. Em contraste, para menores valores de DQOy, a area de eletrodo
necessaria foi reduzida, resultando em uma curva de inclinacdo mais suave até atingir DQO,
ponto em que o processo passou a ser limitado pelo transporte de massa.

Os valores de DQO. mostraram-se independentes da DQOp e A., aumentando
proporcionalmente com jqy, conforme os dados apresentados na Tabela 6, baseados em
densidades de corrente semelhantes as utilizadas nesta anélise. Além disso, nas condigdes em
que a DQOy foi de 500 mgoz L e ju de 700 € 900 A m™, a modelagem indicou valores de
DQO., superiores a DQO,, evidenciando que a oxidagao iniciou sob controle do transporte de
massa. Isso foi indicado pelo comportamento exponencial de DQO(t) desde o inicio do
processo. Assim, a area do eletrodo ndo afetou a concentragdo em que o sistema mudou seu
regime operacional, que permanece determinado exclusivamente por jp.

Em cada condi¢ao analisada, o regime controlado por corrente manteve-se linear até .,
conforme apresentado na Figura 34, que indica a relagdo entre 7.- ¢ DQOy para diferentes

densidades de corrente aplicadas.
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Figura 34 - tcr para cada combinacao de ju,r € DQOy
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A Figura 34 revelou que #. apresentou uma relagdo diretamente proporcional a DQOy
e inversamente proporcional a j,, indicando que altas concentracdes de matéria orgénica
aumentaram o tempo em que o processo foi controlado pelo regime cinético de controle de
corrente, enquanto altas densidades de corrente diminuiram esse tempo. Além disso, a
tendéncia observada indicou que a area do eletrodo reduziu a diferenga entre os tempos criticos
para uma mesma DQOy em diferentes densidades de corrente. Essa diminui¢do se baseou no
fato de que maiores valores de 4. resultaram em menores tempos criticos, o que, por exemplo,
evidenciou o expressivo aumento de 4rea de eletrodo requerida para a condigdo de 100 A m™.

A partir das curvas de DQO em fun¢ao do tempo foi possivel construir as curvas de
ICE(1), as quais estdo dispostas na Figura 35 para cada combinagao de j,,n ¢ DQOy analisada,

considerando Vg igual a 50 m?, top de 20 h € DQOjina de 30 mgo, L.
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Figura 35 — /CE(t) para cada combinag¢do de j,n € DQOy, considerando Vi = 50m?, #,, =20 h
e DOOjna = 30 mgo, L7!
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A partir da Figura 35, observou-se que o comportamento de /CE sofreu um impacto
significativo de DQOy, japi € Ae. Altos valores de DQOy mantiveram a /CE no maximo por um
periodo maior, uma vez que o processo permaneceu por mais tempo em regime cinético de
controle por transferéncia de carga. Em termos gerais, o aumento de j,» reduziu a duragao dos
regimes controlados por corrente e resultou em menores valores de /CE ao longo do processo.

A necessidade de diferentes areas de eletrodo nas condi¢des operacionais analisadas
resultou em comportamentos distintos da eficiéncia de corrente instantanea (/CE) ao longo do
regime sob controle de corrente. O aumento de 4. para todas as condi¢gdes analisadas encurtou
o periodo do regime sob controle de corrente, levando a uma redugao de #, e, portanto,
diminuindo o tempo em que a /CE permaneceu em 100% de eficiéncia.

No entanto, embora um maior requerimento de 4. tenha reduzido a duracdo do tempo
em que o processo permaneceu nessa condi¢do de regime cinético, ele intensificou a taxa de
decaimento exponencial de DQO(?), fazendo com que a ICE diminuisse muito mais
rapidamente a partir de #.,, em comparacao com o decaimento em um cenario com menor Ae.
Isso resultou em uma maior eficiéncia energética associada as condigdes que requereram maior
area de eletrodo e, portanto, em maiores valores de GCE, conforme ilustrado pela Figura 36,
que mostra o comportamento de GCE em func¢do de ju, tendo DQOy como parametro. Além
disso, a Tabela B2 do Apéndice B apresenta os valores de GCE determinados para cada

combinagao de jup € DQOOy.

Figura 36 — GCE em funcgao de jup, tendo como pardmertro a DQOy, considerando Ve = 50

m?, top = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L7
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Os valores de GCE indicaram que o aumento de jq reduziu a eficiéncia de corrente
global do processo, estando associado a um menor requerimento de A, para se atingir o mesmo
grau de remog¢ao de DQO considerando o tempo operacional de 20 h. Por outro lado, o aumento
de DQOy resultou em uma necessidade de 4. maior, uma vez que a carga organica a ser
removida também era maior. Além disso, em menores densidades de corrente, o impacto de
DQOy sobre GCE foi menos significativo, resultando em valores mais proximos entre si, como
observado na condi¢do com j, de 100 A m™.

A Figura 37 apresenta as curvas de /CE em funcdo de DQO, caracterizadas por um

comportamento linear, pois tanto DQO(t) quanto ICE(t) seguiram uma tendéncia exponencial.

Figura 37 — ICE(DQO) para cada combinac¢ao analisada de ju, e DQOy, considerando Vg =
50 m?, tp = 20 h e DQOjina = 30 mgoa L
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A figura evidenciou que o decaimento exponencial de DQO(#) foi mais acentuado em
condi¢des de menor ju, que requereram maior area, ja que a taxa de remocao de DQO foi
maior para atender a condicdo operacional estabelecida. Além disso, observou-se que o
comportamento do decaimento foi semelhante para um mesmo j4, enquanto valores mais
elevados de DQOy prolongaram o regime controlado por corrente, mantendo /CE em 100%.

Para a analise energética do processo, o potencial de célula (E..;) foi estimado com base
no modelo polinomial de SGARBI et al. (2025), que correlaciona Ec.; com jgy € temperatura.
O modelo foi desenvolvido a partir de experimentos com uma solug¢ao de 0,1 M Na.SO4 e 130
g L' de fenol como anolito, KOH 3M como catolito, um promotor de turbuléncia de malha
pléstica e uma membrana de troca anidnica para separagao dos compartimentos. Os valores de

Ece utilizados, para 25°C, estdo apresentados na Tabela 7 em funcao de jup:.

Tabela 7 — E..; em fun¢do de ju, a 25°C

Japt (A m™) Ecet (V)
100 4,15
300 4,58
500 5,01
700 5,44
900 5,87

Fonte: Adaptado de SGARBI et al. (2025)

Figura 38 - 7, em funcdo de j,p/, tendo como parametro a DQOy, considerando Vg = 50 m?,

top =20 h € DQOfinar = 30 mgos L
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A partir dos valores estimados de E..;, determinou-se o consumo energético especifico
por volume de efluente tratado (7,) para cada condigdo analisada, utilizando a Equagao 45. A
Tabela B3, do Apéndice B, apresenta os valores calculados de #,, enquanto a Figura 38 ilustra
seu comportamento em fungdo das variaveis analisadas. A partir da anélise da Figura 38, foi
possivel identificar que #, foi diretamente influenciado por Ec., que ¢ funcdo de ju», pela
quantidade de carga organica removida do efluente (DQOy — DQOinai), € pela eficiéncia de
corrente global (GCE), em cada combinagao de jun € DQOy.

Mantendo j,p constante, maiores valores de DQOy demandaram maior 4. para se atingir
uma remocido da carga organica até 30 mgo, L', que corresponde ao valor de DOOjina
estabelecido. Consequentemente, #, aumentou proporcionalmente, pois a oxidacdo de uma
maior concentra¢cdo de matéria organica exigiu um maior aporte energético. Valores de DQOy
muito elevados prolongaram o tempo de processo com controle cinético pela corrente aplicada,
em que o GCE foi superior, conforme observado na Figura 38, atenuando parcialmente o
aumento de 7,. Assim, apesar da maior eficiéncia de corrente obtida nessa condigao de controle
cinético, #, aumentou em fun¢do do incremento da DQO.

No entanto, valores mais altos de j, reduziram o GCE, o que aumentou gradualmente
o 77v a medida que jq foi elevada. Assim, operar com valores de ju muito elevados mostrou-
se desvantajoso do ponto de vista energético, pois, apesar de acelerar a remog¢ao da DQO e
requerer menor 4., reduziu a eficiéncia de corrente e aumentou o consumo energético do
processo. Além disso, o efeito 6hmico associado a resisténcia interna da célula elevou Ec.; em
condi¢des de maior jqp, resultando em um aumento de #v, uma vez que este pardmetro ¢
diretamente proporcional a Ec.;. Em sistemas praticos, Ec.; depende do sobrepotencial dos
eletrodos e do acréscimo de potencial resultante da resisténcia 6hmica da célula, que ¢ fungao
da densidade de corrente aplicada e da area de eletrodo, fatores que podem ser otimizados para
minimizar 7,.

Até o momento, a discussao se concentrou na oxidagao eletroquimica de organicos no
anodo. No entanto, por se tratar de um sistema eletroquimico, a corrente elétrica utilizada no
processo anddico também foi utilizada para a producao de hidrogénio no catodo. Segundo os
experimentos de SGARBI et al. (2025), a produ¢ao de hidrogénio apresenta uma eficiéncia
faradaica de 100%, indicando que toda a corrente aplicado no catodo foi utilizada para a
producdo de hidrogénio. No que se refere a sua producdo, a Figura 39 apresenta a massa de
hidrogénio gerada diariamente (mz,), em kg, ao longo de 20 horas de operacdo, considerando
as diferentes condigdes operacionais analisadas. Os valores de my, estdo dispostos na Tabela

B4 do Apéndice B.
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Figura 39 — my, gerada em fungao de j,p, tendo como parametro a DQOy, considerando Vg =

50 m?, top = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L7}
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Fonte: Proprio autor

A andlise dos valores de mpy, permitiu afirmar que a producdo de hidrogénio foi
diretamente proporcional a DQOy do efluente e a j,», sendo que a maior producdo foi observada
com jgp de 900 A m2 e DQOo de 2000 mgo2 L.

Para um mesmo valor de j,, efluentes com maior DQOy, como mencionado
anteriormente, resultaram em um maior valor de 7,, mesmo apresentando maiores valores de
GCE. Assim, condigdes operacionais com maior DQOy demandaram uma maior carga elétrica,
o que esteve diretamente associado a uma maior demanda de area anddica. Consequentemente,

isso resultou em uma maior produgdo proporcional de hidrogénio no catodo.

Figura 40 - ;> em fungio de j,, considerando Vz = 50 m?, #,, = 20 h € DQOjina = 30 mgox L™
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A Figura 40 mostra os valores de consumo energético especifico por unidade de massa
de hidrogénio produzido (##.), calculados de acordo com a Equacdo 49, em funcao da
densidade de corrente aplicada para cada condicdo operacional estudada.

Os valores obtidos para 5y, refletiram a relag@o entre o consumo energético na eletrolise
e a quantidade de hidrogénio gerada. Observou-se que os valores obtidos para #u, sob uma
mesma densidade de corrente aplicada, foram todos semelhantes para distintos valores de
DQOy. Os valores obtidos para 7y, foram maiores em densidades de corrente mais elevadas que
requereram menores areas de eletrodo, uma vez que, para 50 m* de efluente, a relagdo 7,/ my,

cresceu em fun¢do do aumento de j,p;, conforme apresentado na Tabela 8.

Tabela 8 — Relagdo entre 7, € my, em fungdo de jup, considerando Ve=50 m3, 7, =20he

DQOﬁnal =30 mgo2 L-l

Japt (A m?) 100 300 500 700 900
nv! m, (kWhm3 kgh) | 2,21 2,44 2,67 2,90 3,13

Fonte: Proprio autor

A Figura 41 apresenta os valores de eficiéncia energética da produgdo de hidrogénio
(EEw,) para as condigdes operacionais estudadas, calculados pela Equagdo 50. A Figura 42
mostra os valores do indice de custo-beneficio (/CB) para as mesmas condi¢des, determinados

pela Equagdo 51.

Figura 41 - EEy;, em fungio de j,, considerando Vg = 50 m?, #,, = 20 h € DQOinar = 30 mgo, L™
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Figura 42 — /CB em fungio de j,, considerando ¥z = 50 m?, #,, = 20 h € DQOjinar = 30 mgo L™
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A partir da figura 41, foi possivel observar que EEy, foi independente dos valores de
DQOy observados. Logo, constatou-se que EEy, foi afetado apenas pela densidade de corrente,
aumentando linearmente a medida que j,» diminuia. Da mesma forma, o indice de custo-
beneficio (/CB) cresceu linearmente com a diminui¢ao da densidade de corrente, tornando o
processo de eletrdlise mais economicamente atraente em baixos valores de jqp.

Concluiu-se que a varia¢do na area do eletrodo nao impactou o valor do /CB. O maior
valor obtido para /CB foi 0,63 com j,,» de 100 A m™, indicando que, nessa densidade de corrente,
63% do valor gasto com energia elétrica consumida no processo de eletrolise seria recuperado
pela comercializagdo do hidrogénio gerado. Assim, operar com menores densidades de corrente

maximizam o /CB, independentemente da DQOy do efluente a ser processado.

5.3. Analise Economica

5.3.1. Custos de Capital (CAPEX)

A andlise econdmica do processo proposto foi desenvolvida com base na condicao
operacional fixa especificada na Tabela 3 para todas as combinagdes de j,,» € DQOy analisadas.
Primeiramente, o custo capital do reator eletroquimico, considerado como o principal
equipamento do processo, foi estimado conforme a Equagdo 53, tendo como principal fator

determinante a area dos eletrodos e membrana, apresentadas na Tabela B1 do Apéndice B. O
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custo capital associado ao equipamento, calculado para cada combinagado de j.,r € DQOy, esta

disposto na Tabela 9.

Tabela 9 — Custo de capital do reator eletroquimico (Crg) em fungdo das condigdes

operacionais, considerando Vg = 50 m?, t,, = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L™

Cre (USS$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo, L) 100 300 500 700 900
500 804.883 434.318 401.726 | 400.900 | 400.931
1000 1.595.574 697.875 559.851 | 517.416 | 503.024
1500 2.385.991 961.454 717.930 | 630.385 | 590.866
2000 3.176.650 1.224.918 | 876.080 | 743.340 | 678.732

Fonte: Proprio autor

Apods pesquisa em sites e empresas especializadas, foi selecionado o tanque de
armazenamento mais adequado para o processo. Seu volume foi escolhido para garantir um
armazenamento seguro de 50 m? de efluente em processamento, proporcionando mais de 15%
de margem de seguranga em volume. Optou-se por um tanque cilindrico de polietileno de alta
densidade (PEAD) da empresa Roto Plas Brasil, modelo Polistore-16, com capacidade de 60
m? (altura de 8,23 m e didmetro de 3,2 m). O equipamento inclui um conjunto de saida
rosqueada e uma valvula de polipropileno de 2 polegadas, com custo estimado em US$ 13.166
O PEAD destaca-se como material ideal para essa aplicagdo devido a sua alta resisténcia
quimica, impermeabilidade e durabilidade, além do baixo custo em comparagdo a outros
materiais, minimizando riscos de vazamento e assegurando a seguranga operacional.

Vale destacar que os pregos dos equipamentos complementares obtidos por meio de
orgamentos ou pesquisas na internet e expressos em reais (R$), foram convertidos para dolares
americanos com base na taxa de conversdo de R$ 5,89 por dolar, conforme informagdes do
Banco Central do Brasil, em 24 de janeiro de 2025.

O modulo de osmose reversa selecionado foi um equipamento capaz de atender a
demanda de agua desmineralizada do processo, tanto em situacdes de menor quanto de maior
consumo. A Tabela 10 fornece as vazdes de adgua de processo (M, ) necessarias para cada
combinagdo analisada, correspondente as correntes W1 e W2, as quais foram calculadas através

da Equacdo 46 considerando a massa de hidrogénio produzida (mz2), 100% de eficiéncia de
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corrente para a produgio de H», densidade da 4gua (p.) igual a 1000 kg m™ e as massas molares

da agua (MMm20) e do hidrogénio (MMu>) de 18,02 ¢ 2,016 g mol™!, respectivamente.

Tabela 10 — m;;, requerida em funcao das condi¢des operacionais, considerando Vg = 50 m?,

My (m® h)
Japi (A m-z)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 2,9 4,6 7,2 10,1 13,3
1000 5,7 7,5 10,0 12,9 16,1
1500 8,5 10,3 12,8 15,7 18,9
2000 11,3 13,1 15,6 18,5 21,8

Fonte: Proprio autor

O custo de capital do modulo de osmose reversa (Cor) foi determinado com base na
vazado volumétrica de 4gua para cada combinacao, considerando que uma maior demanda exige
um equipamento de maior capacidade e, consequentemente, mais caro. Para isso, o Cor foi
estimado com base em or¢camentos de modulos de osmose da marca Loja Era Ambiental,
realizados em 2024, com um valor de US$ 1.981 por m*® h'! de capacidade. Além disso, a
estimativa de sua poténcia seguiu a mesma ldégica, sendo equivalente a 0,833 kW m=. A
estimativa do custo de capital do equipamento para cada condi¢do operacional estd apresentada

na Tabela 11, enquanto sua poténcia nominal (Por), em kW, pode ser encontrada na Tabela 12.

Tabela 11 — Custo do modulo de osmose reversa (Cor) em fungao das condigdes

operacionais, considerando Vg = 50 m3, t,, = 20 h € DQOfina = 30 mgoz L

Cor (US$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 5.678 9.191 14169 | 19.971 | 26.358
1000 11255 | 14.768 | 19.745 | 25548 | 31.934
1500 16.830 | 20.346 | 25.321 | 31.126 | 37.511
2000 22.408 | 25.921 | 30.899 | 36.704 | 43.089

Fonte: Proprio autor
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Tabela 12 — Poténcia do médulo de osmose reversa (Por) em fungdo das condigdes

operacionais, considerando Vg = 50 m?, t,, = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L

Por (kW)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 2,4 3.9 6,0 8,4 11,1
1000 4,7 6,2 8,3 10,7 13,4
1500 7,1 8,6 10,7 13,1 15,8
2000 9,4 10,9 13,0 15,4 18,1

Fonte: Proprio autor.

O custo do retificador de corrente (Crc) foi obtido com base na demanda de corrente
elétrica para cada combinacao, uma vez que uma alta demanda requer um equipamento com
maior capacidade e, portanto, mais caro. Para isso, o custo foi estimado com base em
orcamentos de retificadores de corrente da marca Suplitec, no ano de 2024, sendo estimado um
custo capital relativo a corrente demandada de US$ 16,98 A™!.

Dessa forma, para cada combinagdo, obteve-se a demanda de corrente elétrica, em A,
através da multiplicagio da densidade de corrente aplicada (A m™) pela area de eletrodo
calculada (m?). A estimativa do custo capital do equipamento para cada combinacdo analisada,
apresentada na Tabela 13, foi obtida através da multiplica¢do da corrente demandada pelo custo

relativo informado.

Tabela 13 — Custo do retificador de corrente (Crc) em funcio das condigdes operacionais,

considerando Vg = 50 m?, t,p = 20 h e DQOfina = 30 mgoa L

Cre (USS$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 72.379 117.169 180.627 | 252.358 324.485
1000 143.483 188.270 | 251.724 | 325702 | 407.112
1500 214.561 259.378 322.801 396.814 | 478.205
2000 285.662 330.454 | 393910 | 467917 549.318

Fonte: Proprio autor
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Os precos dos demais equipamentos foram obtidos por meio do site Matche, que
fornece estimativas baseadas nas especificacdes de diversos equipamentos industriais. Para
isso, com base nas vazdes das correntes, para cada combinagdo, utilizou-se métodos heuristicos
da literatura (TURTON et al., 2008; PETERS et al, 2002) para determinar a poténcia necessaria
dos equipamentos, a qual foi considerada na estimativa de custo capital de cada item.

Inicialmente, para determinar a vazao massica do anolito e do catolito foi necessario
definir a area de eletrodo correspondente a um stack do reator eletrolitico. Os stacks sdo
conjuntos de células justapostas, cada uma composta por um anodo e um catodo separados em
compartimentos. Esses conjuntos operam em paralelo, viabilizando o escalonamento do reator.

Neste processo, considerou-se que cada stack ¢ formado por um anodo de DDB e um
catodo de ago inoxidavel, ambos com area de 0,5 m? ¢ dimensdes de 86,6 cm de altura ¢ 57,7
cm de largura. Os valores adotados foram definidos com base no reator de SGARBI ef al.
(2025), cujas areas e dimensdes de eletrodo mantém a mesma propor¢ao dos valores
estabelecidos neste trabalho. Além disso, em cada stack, a separagao entre os eletrodos foi
definida em 3 mm, seguindo a configurag¢do adotada por FARIA et al. (2021).

Dessa forma, sabendo que o anolito percorreria o compartimento anédico com uma
velocidade de escoamento equivalente a 0,69 m s (FARIA ef al., 2021) e o catolito percorre
o compartimento catodico a 0,35 m s!, as suas vazdes massicas (ri1) foram calculadas através
da Equacao 69, na qual p ¢ a densidade do respectivo fluido, 4 € a area transversal de cada
comprimento (altura do eletrodo multiplicada pelo espagamento de 3 mm) e u ¢ a velocidade
de escoamento. A velocidade de escoamento do catolito ndo necessita ser equivalente a do
catolito, uma vez que o requerimento de 0,69 m s deve ser atendido somente para o 4nodo
para garantir que o coeficiente de transporte de massa seja equivalente a 9,2 x 10° m s’

(FARIA et al., 2021).

m = pAu (69)

Neste calculo, considerou-se a densidade do efluente constante e equivalente a 1100 kg
m™ (25°C), uma vez que a carga organica das combinagdes analisadas (DQOy) ndo sio muito
elevadas. Além disso, a densidade da solugdo de KOH 3M utilizada correspondeu a 1130 kg
m> (ROWLAND, 2021). As vazdes massicas obtidas para o anolito e o catolito sdo
equivalentes a 7100 e 1585 kg h™!, respectivamente.

Através da heuristica apresentada na obra de TURTON et al. (2008), foi possivel

determinar as poténcias das bombas Bl e B2. Segundo ela, a poténcia requerida para o
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bombeamento de fluidos, dada em kW, pode ser estimada através da Equagdo 70, na qual V é

a vazdo volumétrica (m3 min™'), AP é a pressdo de descarga (bar) e &b é a eficiéncia da bomba.

1,67V AP
P(kW) = & (70)

A partir das densidades do anolito e do catolito, foram determinadas as vazdes
volumétricas (m® min'') de ambos, conhecendo-se a vazio massica. Assumiu-se que a pressio
de descarga em B1 fosse equivalente a altura de uma coluna de efluente de 10 m, considerando
que a altura do anolito no tanque de efluente (T) ¢ de 8,23 m, com um acréscimo adicional de
perda de carga devido ao reator e as tubulagoes.

Em contraste, AP em B2 seria significativamente menor em comparagao a Bl pois a
altura que o catolito deve ser bombeado ¢ muito inferior, razao pela qual foi considerada uma
perda de carga equivalente & de uma coluna de catolito de 2 m. Dessa forma, AP (bar) foi
calculado para cada uma das bombas através da Equacdo 71, na qual g ¢ a aceleracao da

gravidade (9,81 m s2), p é a densidade (kg m™) e /4 é a altura da coluna de fluido, em m.

pgh
AP(bar) = m (71)

Considerando os valores calculados de V e AP, calculou-se a poténcia requerida para as
bombas centrifugas B1 e B2, adotando uma eficiéncia de 70% (TURTON et al., 2008). A partir
da poténcia calculada, foi possivel determinar o custo das bombas através do site Matche,
considerando ambas como do tipo unico estagio, horizontal e de ago inoxidavel (SS316 para
B1 e SS304 para B2) com selagem mecanica do eixo.

Além disso, como o site forneceu os precos referentes ao ano de 2014, foi realizada a
correcdo monetaria para 2025, com um acréscimo de 32,5%, correspondente a inflagdo
acumulada no periodo (US INFLATION CALCULATOR, 2025). A Tabela 14 fornece as
vazodes volumétricas de anolito e catolito, as pressdes de descarga e as poténcias estimadas para

B1 e B2, juntamente com o custo estimado para ambas.
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Tabela 14 — Vazao volumétrica, pressao de descarga, poténcia e prego estimado das bombas

centrifugas B1 e B2

Parametro Bl B2

Vazio volumétrica (m? min™) 0,11 0,05
AP (bar) 10,79 2,22

Poténcia (kW) 2,77 0,29

Preco (USS) 740 105

Fonte: Proprio autor

A estimativa de preco do compressor seguiu a mesma ldgica empregada para a bomba.
Sua poténcia foi estimada utilizado um método heuristico descrito por TURTON et al. (2008),
que se baseia na determinagdo da poténcia adiabatica reversivel tedrica necessaria para a
compressao do gas.

O célculo foi realizado por meio da Equagdio 72, na qual 71 é a vazio molar (mol s!), z;
é a compressibilidade do hidrogénio, R ¢ a constante universal dos gases (8,314 J mol! K'!),
T1(K) e P; (atm) a temperatura e a pressao do gas na entrada do compressor, P2 a pressao de
saida, & € a eficiéncia adiabatica do compressor e C, e C, correspondem as capacidades

calorificas do gas a pressdo e volume constantes, respectivamente.

(
nz;RT:k | /P,\ k C
-1 1 ( 2) -1 onde k= C—p (72)

A eficiéncia adiabéatica adotada para o equipamento foi de 70% e, além disso, para gases
diatdbmicos como o hidrogénio, ¢ comum considerar k igual a 1,4 (TURTON et al., 2008).
Ademais, z; ¢ muito proximo de 1 na pressao de entrada do compressor (1 atm), indicando que
o hidrogénio se comporta quase como um gas ideal nessa condigao.

A Tabela 15 apresenta as poténcias estimadas para o equipamento (Pcp), em W, para

cada combinagdo de j,», € DQOo analisada, considerando a compressao do gas de 1 a 200 atm.
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Tabela 15 — Poténcia estimada do compressor (Pcp) em fungdo das condi¢des operacionais,

considerando Vg =50 m?, t,, =20 h e DQOOfinar = 30 mgo2 L!

Pcp(W)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 1924 2524 3375 4367 5458
1000 2877 3477 4328 5320 6411
1500 3830 4430 5281 6273 7365
2000 970 1571 2422 3413 4505

Fonte: Proprio autor.

Com base nas potencias calculadas, estimou-se o preco do compressor (Ccp) utilizando
o site Matche, com valores corrigidos para o ano de 2025. O compressor considerado ¢ do tipo
reciproco de pistao, com multiplos estagios e resfriamento entre cada estagio, fabricado em ago
carbono. A Tabela 16 apresenta o prego estimado para as diferentes condi¢cdes operacionais de

japl (& DQO() .

Tabela 16 — Custo do compressor (Ccp) em fungdo das condi¢des operacionais,

considerando Vg = 50 m?, t,p = 20 h ¢ DQOjinar = 30 mgoo L!

Ccp (USS)
Japl (A m)
DQOy (mgo, L) 100 300 500 700 900
500 5.565 10.733 15.105 19.875 28.620
1000 10.733 15.105 19.875 24.248 32.993
1500 15.105 19.875 24.248 32.993 37.365
2000 19.875 24.248 32.993 37.365 41.738

Fonte: Proprio autor

A estimativa de custo para o separador de fases gas-liquido também seguiu a mesma
logica, sendo este previamente dimensionado para que o seu custo fosse estimado. Para isso,
um método heuristico também foi utilizado, descrito em TURTON et al. (2008). De acordo
com a heuristica, o tempo de residéncia para separadores horizontais cilindricos do tipo gas-

liquido ¢ estabelecido em 5 minutos, com base na metade de seu volume.
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Nesse contexto, a velocidade do gas hidrogénio e o volume de catolito sdao fatores
essenciais para o dimensionamento ¢ a eficiéncia de separagao. A velocidade ideal (uizeas) para
o processo de separacdo (m s™'), conforme a heuristica, é determinada através do calculo da
velocidade teorica (usesrica) multiplicada por um fator a, para sua devida corregao a realidade.
Ela foi calculada através da Equagao 73, na qual p; e py representam as densidades do liquido
(solugdo de KOH 3M) e do gis (Hz) em kg m™, respectivamente, e k um fator adimensional
relacionado a presenca ou auséncia de tela de contencdo, sendo equivalente a 0,0305 para
separadores que ndo a possuem. Além disso, segundo a heuristica, o fator a deve ser pequeno

para uma boa performance de separacao, sendo adotado um valor equivalente a 0,1.

’PL
Uigeal = AUtesrica = Ak p_V -1 (73)

Considerando as densidades do H» e do catolito, a 25 °C e 1 atm, equivalentes a 0,083
kg m> (GREEN e PERRY, 2008) e 1130 kg m (ROWLAND, 2021), respectivamente, a
velocidade do gas hidrogénio calculada para uma boa eficiéncia de separacdo correspondeu a
0,35 m s, A partir de u, my;, (kg s) em cada combinagio de j,, € DQOy e de sua densidade

(pr2) em kg m™, determinou-se o didmetro do separador (Dsp), em m, através da Equagdo 74.

(74)

Tabela 17 — Volume do separador gas-liquido (¥sp) em fungdo das condi¢des operacionais,

considerando Vg = 50 m?, t,p = 20 h e DQOfina = 30 mgoa L

Vsp (cm®)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 199 410 784 1313 1990
1000 555 835 1291 1899 2654
1500 1016 1350 1874 2554 3379
2000 1560 1941 2526 3271 4160

Fonte: Proprio autor
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A heuristica afirma que a razdo otima entre comprimento (L) e didmetro (D) ¢
equivalente a 3. Dessa forma, os volumes calculados para o separador gas-liquido, em cm?,
podem ser visualizados na Tabela 17.

Por se tratar de um separador de fases de porte reduzido, optou-se pela selegdo de um
equipamento que atendesse a todas as condigdes de ju € DQOo, considerando o maior volume
calculado, equivalente a 4160 cm?, garantindo que a eficiéncia do processo de separagdao nao
fosse comprometida. Com base no volume definido, o custo de capital do separador gés-liquido
horizontal (Csp), composto por ago carbono, foi estimado a partir da referéncia de prego
disponivel no site Matche, devidamente ajustada para o ano de 2025, totalizando US$ 4.107.

Para estimar o custo do tanque pressurizado, o dimensionamento foi baseado no volume
necessario para armazenar a massa de hidrogénio produzido em 10 dias de operagdo. Esse
volume ndo apenas acomoda a producdo total de gas durante o periodo, garantindo a
possibilidade de estoca-lo, mas também serve como reserva estratégica.

O volume do tanque pressurizado (V7p) foi calculado através da Equagdo 75, na qual
p2p € a densidade do gés hidrogénio pressurizado, a 200 atm e 25°C, correspondente a 13,8
kg m™ (GREEN e PERRY, 2008) e m2 10 ¢ a massa de hidrogénio produzida durante 10 dias

de operagao. Os volumes calculados sao apresentados na Tabela 18, em m?.

(75)

Tabela 18 — Volume do tanque pressurizado (V7p) em fungdo das condi¢des operacionais,

considerando Vg = 50 m?, t,p = 20 h e DQOfina = 30 mgoa L

Vrp (m3)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 2,3 3,8 5,8 8,2 10,8
1000 4,6 6,1 8,1 10,5 13,1
1500 6,9 8,3 10,4 12,8 15,4
2000 9,2 10,6 12,7 15,0 17,7

Fonte: Proprio autor

Considerando a razao 6tima entre comprimento e largura do tanque equivalente a 3,
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determinou-se as dimensdes correspondentes que suprissem os volumes apresentados na

Tabela 18, para cada combinagdo analisada. As dimensdes calculadas para o equipamento, em

m, sdo apresentadas na Tabela 19, em que Drp e L7p sdo o didmetro e o comprimento do tanque,

respectivamente.

Tabela 19 — Diametro (Dzp) e comprimento (L7p) do tanque pressurizado em fun¢do das

condi¢des operacionais, considerando V=50 m?, £, = 20 h e DQOjina = 30 mgo, L™

Dr7p (m) - L7p (M)

Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 1,0-3,0 1,2-3,5 1,4-4,1 1,5-4,5 1,7-5,0
1000 1,3-3,8 1,4-4,1 1,5-4,5 1,6 —4,9 1,853
1500 1,4—-43 1,5-4,6 1,6 —4,9 1,8-5,3 1,9-5,6
2000 1,6 —4,7 1,7-5,0 1,8-5,3 1,9-5,6 2,0-5,9

Fonte: Proprio autor

A partir dos volumes calculados, o custo de capital do tanque pressurizado (Czp)

horizontal, para cada combinagdo analisada, foi estimado a partir da referéncia de prego

disponivel no site Matche, devidamente ajustada para o ano de 2025, considerando um tanque

pressurizado com 8,1 mm de espessura de parede, composto por ago inoxidavel 304, altamente

resistente ao stress mecanico.

Tabela 20 — Custo do tanque pressurizado (Ctp) em funcao das condigdes operacionais,

considerando Vg = 50 m?, t,p = 20 h ¢ DQOjinas = 30 mgoo L!

Crp (USS)
Japl (A m™)
DQOy (mgo, L) 100 300 500 700 900
500 20.008 26.368 33.655 40.943 47.965
1000 29.548 34.450 40.678 47.170 53.530
1500 37.233 41.473 46.905 52.735 58.698
2000 43.725 47.568 52.603 57.903 63.468

Fonte: Proprio autor
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Segundo TURTON et al. (2008), tanques pressurizados com 1,07-1,52 m de didmetro
devem ter essa espessura para suportar pressoes elevadas acima de 200 bar. A Tabela 20
apresenta o custo capital estimado ao tanque pressurizado, para cada combinagdo analisada.

A Tabela 21 apresenta o custo de capital total dos equipamentos complementares em

cada combinagdo de ju € DQOy, incluindo RC, T, B1, B2, SF, OR, CP e TP.

Tabela 21 — Custo dos equipamentos complementares (Cec) em fungdo das condigdes

operacionais, considerando Vg = 50 m3, t,, = 20 h € DQOfina = 30 mgoz L

Cec (US$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 121.748 181.578 | 261.674 | 351266 | 445.547
1000 213.137 | 270.712 350.141 440.787 543.687
1500 301.848 359.190 | 437.393 531.787 629.897
2000 389.788 | 446.309 528.522 618.007 715.731

Fonte: Proprio autor

A partir de todos os custos de capital estimados para todos os equipamentos, calculou-
se o custo associado a infraestrutura do processo (Cj) através da Equagdo 55, o qual esta
disposto na Tabela 22 para todas as combinacdes de j, € DQOy analisadas. Esse custo €
associado as estruturas, suportes, instrumentacao, acessorios (como conexdes e valvulas) e

sistemas elétricos envolvidos no processo, sendo definido a partir de Cre € Ckc.

Tabela 22 — Custo de infraestrutura (C;) em fun¢do das condi¢des operacionais,

considerando Vg =50 m?, t,, =20 h e DOOfinar = 30 mgo2 L!

Cr (US$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 76.769 76.189 98,589 125.425 153.711
1000 143.720 116.107 133.035 158.107 188.257
1500 209.854 155.830 167.114 191.055 218.512
2000 275.769 195.139 | 202.361 222.569 | 248.656

Fonte: Proprio autor
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Por fim, o custo CAPEX para cada combinagdo de j, € DQOy analisada foi calculado

de acordo com a Equagao 52, sendo detalhado na Tabela 23.

Tabela 23 — CAPEX estimado em fung¢do das condi¢des operacionais, considerando Vg = 50

m?, o, = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L

CAPEX (USS$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 1.003.400 | 692.086 761.988 877.591 1.000.189
1000 1.952.430 | 1.084.695 | 1.043.027 | 1.116.309 | 1.234.968
1500 2.807.694 | 1.476.474 | 1.322.437 | 1.353.228 | 1.439.275
2000 3.842.207 | 1.866.365 | 1.606.963 | 1.583.916 | 1.643.119

Fonte: Proprio autor

Conforme a Tabela 23, o CAPEX aumentou com a carga organica do efluente (DQOy)
e a densidade de corrente aplicada (jp1), sendo principalmente impactado pelo custo do reator
(Cre) e pelos equipamentos complementares (Crc).

Para j,» mais altas, mantendo-se a DQO constante, Cre foi reduzido devido a menor
demanda de area anddica. No entanto, a necessidade de equipamentos complementares com
maior capacidade de processamento elevou o Ckc, conforme a Tabela 21, o que exerceu grande
influéncia no CAPEX, resultando em seu aumento nessas condigdes. Isso pdde ser constatado

pela razao entre Cre € Cec para cada condigdo operacional analisada, conforme a Tabela 24.

Tabela 24 — Razdo entre Cre € Cec em fungdo das condigdes operacionais, considerando Vg =

50 m?, top = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L7}

Cre/ Cec
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 6,61 2,39 1,54 1,14 0,90
1000 7,49 2,58 1,60 1,17 0,93
1500 7,90 2,68 1,64 1,19 0,94
2000 8,15 2,74 1,66 1,20 0,95

Fonte: Proprio autor
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Esse comportamento, no entanto, foi distinto somente para a condi¢do com jg, de 100
A m™, em comparacio com as condi¢des de maior jz, onde 0 CAPEX foi exclusivamente mais
elevado devido a necessidade de uma area de eletrodo significativamente maior (Tabela B1),
o que aumentou o Cgg, com impacto muito superior ao do Cgc. Além disso, para menores
valores de DQOy, houve um ponto em que o aumento de j,»; ndo teve um impacto significativo
no Cge, pois a diferenca na demanda de area foi minima. Isso foi nitidamente observado na
Tabela 21 para as condi¢des com densidades de corrente de 700 A m™ e 900 A m™, nas quais
a eletrodlise ja foi iniciada sob o regime de controle do transporte de massa.

Para valores mais altos de DQOy, mantendo-se j,» constante, tanto Cre quanto Cgc
aumentaram devido a maior demanda de area anddica e capacidade operacional do processo.
No entanto, o impacto do aumento de DQOy sobre Cgg foi ligeiramente maior (Tabela 9).

Em suma, o0 CAPEX estimado foi fortemente influenciado por DQOy € jup1. Para jup, 0s
maiores valores ocorreram em 100 A m™ e os menores em 300 A m™. Para DQOy, os maiores
valores foram em 2000 mgo2 L™ e 0os menores em 500 mgo, L. A condigdo com ju de 300 A
m~2 e DQOy de 500 mgo> L™! teve o menor custo de capital, enquanto a com jg, de 100 A m2 e

DQOy de 2000 mgo> L' teve o maior, constatando o que foi discutido.

5.3.2. Custos Operacionais (OPEX)

A Tabela 25 indica os custos dos insumos utilizados na determinacao do OPEX do
processo proposto, englobando a energia elétrica consumida no reator € nos equipamentos

complementares, a 4gua e o catolito.

Tabela 25 — Pre¢o de mercado dos insumos utilizados no processo.

Insumo Preco Fonte
Energia Elétrica 0,074 US$ kWh'! JAMES et al. (2023)
Agua de Processo 0,27 U$ m™ INTRATEC SOLUTIONS (2025)
Hidroxido de Potassio (KOH) 5,82 US kg'! INTRATEC SOLUTIONS (2025)

Primeiramente, calculou-se o custo anual referente a energia elétrica (CAgg) consumida

no processo a partir da Equagdo 57, a qual engloba tanto o custo com a energia elétrica
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consumida na eletrdlise (Cggr), quanto a consumida nos demais equipamentos complementares

(CEkg2), em cada combinagao analisada. Os valores calculados estao apresentados na Tabela 26.

Tabela 26 — Custos anuais de energia elétrica (CAgg) em funcdo das condigdes operacionais,

considerando Vg =50 m?, t,, =20 h ¢ DOOfinar = 30 mgo2 L!

CAee (USS)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 12.859 21.402 34.568 51.138 69.916
1000 23.891 33.401 47.534 65.455 86.947
1500 34.919 45.401 60.495 79.390 101.846
2000 45.950 57.395 73.462 93.324 116.749

Fonte: Proprio autor

Em seguida, calculou-se o custo anual referente a 4gua (CAw) consumida no processo

a partir da Equacao 60. Os valores calculados estdo apresentados na Tabela 27.

Tabela 27 — Custo anual de agua (CAw) em fungdo das condi¢des operacionais, considerando

Ve= 50 m>, to, =20 h e DOOjfina = 30 mgo, L

CAw (USS)
Japi (A m-z)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 5.727 9.271 14.292 20.145 26.587
1000 11.353 14.897 19.917 25.771 32.212
1500 16.977 20.523 25.541 31.397 37.837
2000 22.603 26.147 31.168 37.023 43.464

Fonte: Proprio autor

O custo anual associado ao catolito (CAkon) foi calculado através da Equacao 61, sendo
equivalente a US$ 4.898. A partir de todos os custos operacionais estimados, calculou-se o
custo associado a sustentagdo operacional do processo (CAso) através da Equacdo 62, o qual
esta disposto na Tabela 28, referente a manutencao e reparos dos equipamentos, engenharia e

supervisao, pessoal, reposicao do catolito, licengas, regulamentagdes e logistica.
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Tabela 28 — Custo anual de sustentagdo operacional (CAso) em fungdo das condigdes

operacionais, considerando Vg = 50 m?, t,, = 20 h € DOOjina = 30 mgo, L

CA4so (USS)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 19.257 29.168 44.082 62.469 83.150
1000 32.916 43.621 59.326 78.822 101.727
1500 46.571 58.074 74.566 94.863 118.557
2000 60.230 72.521 89.813 110.901 135.391

Fonte: Proprio autor

Por fim, o custo OPEX para cada combinag¢ao de j,,r € DQOy analisada foi calculado de

acordo com a Equacdo 56, sendo detalhado na Tabela 29.

Tabela 29 — Custo anual de operagdo (OPEX) em func¢do das condi¢des operacionais,

considerando Vg = 50 m?, £, = 20 h e DQOfina = 30 mgoa L

OPEX (US$)
Japi (A m-z)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 42.741 64.740 97.840 138.650 184.551
1000 73.058 96.817 131.676 174.946 225.784
1500 103.365 128.896 165.501 210.549 263.138
2000 133.681 160.961 199.342 246.147 300.502

Fonte: Proprio autor

Conforme a Tabela 29, o OPEX aumentou com a carga organica do efluente (DQOy) e
a densidade de corrente aplicada (j»1), sendo principalmente influenciado pelos custos anuais
de energia elétrica (CAgk), agua (CAW) e sustentagdo operacional (CAso). O custo anual do
catolito (CAkown) foi praticamente irrelevante, pois nao foi afetado pela condigao operacional,
uma vez que seu volume permaneceu constante em todas elas.

Com relagdo a energia elétrica, os valores de CAge (Tabela 26) indicaram que o aumento
da DQOy, mantendo-se j,, constante, elevou o consumo do processo, especialmente no reator

(CAEkr). Isso ocorreu porque efluentes com maior carga organica exigiram mais carga elétrica
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durante o tratamento, resultando em um maior requerimento de area anodica. Além disso, o
aumento de j», mantendo-se DQOy constante, também elevou CA g1, pois resultou em maiores
potenciais de célula (E..;), enquanto a reducio de area anddica associada ndo compensou esse
aumento, levando a um maior consumo de energia em comparagdo aos menores valores de jqp..

Com relacdo a agua, os valores de CAw (Tabela 27) revelaram que o consumo de agua
aumenta em funcdo de jo € DOOy, uma vez que ambos influenciam numa maior producgao de
hidrogénio. Isso também esté totalmente relacionado ao que foi observado para o custo anual
com energia elétrica nos equipamentos complementares (CAgk2), que também aumentou com
o aumento de ju € DOOy, uma vez que maiores vazoes de gas hidrogénio requerem tanto um
modulo de osmose reversa quanto um compressor de maiores capacidades. Ademais, o CAso
(Tabela 28), em cada condi¢do, se manteve proporcional aos demais custos operacionais.

De modo geral, o OPEX estimado foi influenciado tanto por DQOy quanto por jup. A
menor despesa operacional ocorreu na condigdo com jq de 100 A m? e DQOy de 500 mgo, L
!, enquanto a maior foi observada para j,,» de 900 A m™? e DQO, de 2000 mgo. L™!, confirmando

a tendéncia discutida.

5.3.3. Indicadores Economicos

5.3.3.1.  Fluxo de Caixa Liquido Anual (FCLA)

A partir dos valores calculados para CAPEX e OPEX do processo proposto, determinou-

se os fluxos de caixa liquido anuais (FCLA) para cada combinagao, utilizando a Equagao 63.

Tabela 30 — Receita gerada pela comercializagdo do hidrogénio produzido em fung¢do das

condi¢des operacionais, considerando V=50 m?, £, = 20 h € DQOjina = 30 mgo, L

Receita H> (US$)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 5957 9643 14,866 20.954 27.655
1000 11.809 15.495 20.717 26.805 33.505
1500 17.658 21.347 26.566 32.658 39.356
2000 23.510 27.196 32.419 38.509 45.209

Fonte: Proprio autor
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Para esse calculo, foram consideradas as receitas geradas a partir do hidrogénio,

apresentadas na Tabela 30 de acordo com as condi¢des operacionais estudadas.

A Tabela 31 apresenta FCLA, para cada situagdo de margem de lucro adotada (ML,),
correspondentes a 75% (ML;), 100% (ML>) e 125% (ML3) sobre o OPEX calculado, em cada

condicdo operacional analisada. A partir de FCLA,, foi possivel determinar os indicadores

econOmicos para cada condi¢do operacional.

Tabela 31 — Fluxo de caixa liquido anual (FCLA) considerando distintas margens de lucro

(MLy) sobre o OPEX calculado em cada condi¢do operacional

FCLA; (US$) —75%
Japt (A m™)

DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 38.013 58.198 88.246 124.941 166.068
1000 66.602 88.107 119.474 158.015 202.844
1500 95.182 118.019 150.692 190.569 236.710
2000 123.771 147.917 181.925 223.120 270.586

FCLA; (US$) — 100%
500 48.698 74.383 112.706 159.603 212.206
1000 84.867 112311 152.393 201.751 259.290
1500 121.024 150.243 192.068 243.207 302.494
2000 157.191 188.158 231.761 284.657 345.711
FCLA3 (US$) — 125%
500 59.384 90.568 137.166 194.266 258.344
1000 103.132 136.515 185.312 245.488 315.736
1500 146.865 182.467 233.443 295.844 368.279
2000 190.611 228.398 281.596 346.193 420.837

Fonte: Proprio autor

Como a analise econdmica deste estudo aplicou as mesmas margens de lucro sobre os
custos operacionais totais em todas as condi¢des analisadas, constatou-se que valores mais
elevados de OPEX resultaram em um maior F'CLA. Conforme observado na Tabela 31, 0 FCLA
aumentou proporcionalmente ao incremento de DQQOy € jup, pois o lucro do servigo de
tratamento e a receita da comercializa¢ao de hidrogénio também cresceram nessas condigdes.

O lucro aumentou com DQOy € jupi, pois, 0 OPEX, diretamente proporcional a esses
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parametros, foi maior devido ao aumento nos consumos de energia elétrica, 4gua e nas despesas
operacionais, resultando em maiores valores de CAge, CAw e CAso. Além disso, com o aumento
de jupi, uma maior carga elétrica foi fornecida ao reator durante as 20 horas de operagdo,
gerando mais hidrogénio e, consequentemente, ampliando a receita com sua comercializagao.

E importante ressaltar que a analise econdmica desenvolvida inicialmente neste estudo
aplicou as mesmas margens de lucro sobre 0 OPEX de todas as condi¢des operacionais. Dessa
forma, quanto maior o OPEX associado a condi¢do, maior foi o0 FCLA promovido. O aumento
do FCLA gerado pelas condi¢gdes com maior OPEX foi benéfico para o fluxo de caixa
acumulado do investimento. No entanto, isso também resultou em um aumento no custo do
servigo de tratamento oferecido.

A Figura 43 ilustra os valores resultantes de FCLA> em fungdo de j,p, considerando a

DQOy como parametro, evidenciando o que foi discutido.

Figura 43 — Fluxo de caixa liquido anual (FCLA>) considerando uma margem de lucro de

100% (ML3) sobre o OPEX calculado em cada condic¢ao operacional
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Fonte: Proprio autor

5.3.3.2.  Payback

Com base nos valores do fluxo de caixa liquido anual (FCLAx), o payback descontado
(PBp) foi calculado para cada condi¢do operacional analisada, utilizando a Equacdo 64 e
considerando as trés margens de lucro (ML) apresentadas na Tabela 5. A Tabela 32 apresenta
o periodo necessario para recuperar o investimento em capital (CAPEX), levando em conta o

valor do dinheiro no tempo. Os valores de PBp;, PBp> € PBp; correspondem ao tempo de
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retorno do investimento, em anos, para cada margem de lucro adotada, sob diferentes condigdes

operacionais. Além disso, o simbolo

(1313

foi extremamente longo e, portanto, o investimento ndo seria viavel.

se refere as condigdes em que o periodo de payback

Tabela 32 — Periodo de payback descontado (PBp;) considerando distintas margens de lucro

(ML) sobre o OPEX calculado em cada condig¢ao operacional

PBp; (anos) — ML1=75%
Japt (A m?)

DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 - - - 24 14
1000 - - - 25 14
1500 - - - 26 14
2000 - - - 26 14

PBp; (anos) — ML, =100%
500 - - 20 11 8
1000 - - 21 11 9
1500 - - 21 11 9
2000 - - 22 11 9
PBps (anos) — MLz = 125%
500 - - 11 8 6
1000 - - 12 8 6
1500 - - 12 8 6
2000 - - 12 8 6

Fonte:

Proprio autor

A analise da Tabela 32 revelou que tanto o aumento da densidade de corrente quanto a
aplica¢do de margens de lucro mais altas reduziram o tempo de payback do investimento. No
entanto, independentemente da margem de lucro adotada (ML;, ML> ou ML3), as densidades
de corrente de 100 A m™ e 300 A m™ foram economicamente inviaveis segundo a abordagem
de calculo do FCLA., apesar de apresentarem os maiores valores de /CB (Figura 42). Nessas
densidades de corrente, tanto as margens de lucro adotadas quanto o OPEX ndo foram
suficientes para viabilizar o investimento e promover o payback. Como resultado, os fluxos de
caixa acumulados se prolongaram até que o periodo (ano) fosse suficiente para que o dinheiro

perdesse quase todo o seu valor ao longo do tempo, devido a TMA adotada.
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Para 100 A m™, a extensa area de eletrodo necessaria resultou em um CAPEX
significativamente superior ao das demais densidades de corrente (Tabela 23), enquanto o
OPEX associado foi o menor entre os valores analisados (Tabela 29). Como o calculo do FCLA,
foi baseado em margens de lucro igualmente aplicadas sobre os custos operacionais totais, este
valor de ju» promoveu os menores valores de FCLA,, mesmo sendo o que apresentou maior
valor de /CB. Nesse caso, com o lucro do servigo de tratamento definido pela multiplicagdo de
ax pelo OPEX associado, o custo do servigo de tratamento oferecido seria o menor possivel.
No entanto, o lucro gerado ndo seria suficiente para recuperar o investimento.

Com base em ML, constatou-se que apenas as densidades de corrente de 700 e 900 A
m™ apresentaram payback. No entanto, esses valores foram extremamente elevados, o que
resultaria em muitos anos para a recuperagio do investimento. Além disso, jur de 500 A m™
ndo se mostrou viavel, pois tanto o OPEX quanto a receita gerada pela comercializagdo do
hidrogénio nao foram suficientes para cobrir os maiores valores de CAPEX observados.

Com base em ML e ML3, observou-se que j de 500 A m se apresentou como uma
densidade de corrente viavel, pois promoveu o retorno do investimento. Além disso, para ML,
houve uma leve tendéncia de aumento no PBp conforme DQOy aumentou, devido a maior
elevacao do CAPEX em comparacao ao OPEX e a receita com o hidrogénio, necessitando de
uma maior area de eletrodo e de equipamentos complementares com maior capacidade. Para
Japt de 700 e 900 A m™, os periodos de payback permaneceram relativamente constantes para
todas as concentragdes avaliadas.

Com base no FCLA, de cada condicao operacional, calculado a partir de margens de
lucro igualmente aplicadas sobre o OPEX associado, os menores periodos de payback
ocorreram nas condi¢des com ML; € jur de 900 A m™, que apresentaram maior OPEX e as
maiores receitas provenientes do hidrogénio. No entanto, os maiores periodos de payback
foram observados para ML; € jup de 500 A m. Ademais, o investimento ndo se mostrou viavel
para baixos valores de ju, pois o retorno financeiro ndo ocorreu em um periodo aceitavel.

Por outro lado, constatou-se que em um cendrio onde o lucro proveniente do servigo de
tratamento fosse obtido aplicando-se uma margem de lucro consideravelmente maior sobre o
OPEX nas condi¢des de menor jqp;, seria possivel alcangar periodos de payback mais curtos do
que os observados na Tabela 32 para condigdes com maior ju € MLs3. Isso ocorreria porque o
fluxo de caixa liquido anual nessas condigdes seria significativamente maior em funcdo da
maior lucratividade, permitindo o retorno do investimento inicial em tempo menor.

Nesse contexto, mantendo-se o custo anual do tratamento ofertado préximo ao da

condi¢do com maior ju» € ML3, o periodo necessario para recuperar o investimento em capital
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na condi¢do operacional com jg de 100 A m™? e DQOy de 500 mgo, L, considerando uma
margem de lucro de 950% sobre o OPEX associado, foi de 3 anos.

Isso indicou que o preco do servigo de tratamento de efluentes para j, de 100 A m™ e
DQOy de 500 mgo, L' poderia ser menor e, da mesma forma, um menor periodo de payback
seria alcancado. Nesse cendrio, haveria um aumento na eficiéncia energética do processo, uma
vez que menores valores de j,y maximizariam o /CB e o GCE, e, consequentemente,

minimizariam #,.

5.3.3.3.  Valor Presente Liquido (VPL)

Com base nos valores do fluxo de caixa liquido anual (FCLAx), calculou-se o valor
presente liquido (VPL), utilizando a Equagdo 65, para cada condicdo. Para a analise, foram
consideradas as trés margens de lucro (MLy) apresentadas na Tabela 5 e um periodo de 8 anos
de operacao, correspondente a vida util média dos eletrodos de DDB, conforme informado pelo
fabricante. A Tabela 33 apresenta o VPL, expresso em dolares (US$), para o processo proposto
em cada uma das combinagdes de j,n € DQOy analisadas.

Com base nos valores de FCLAx das condigdes operacionais, calculados a partir de
margens de lucro igualmente aplicadas sobre o OPEX associado, constatou-se que os valores
mais negativos de VPL,, para todas as MLy, estiveram associados aos maiores valores de DQOy
e menores valores de j,». Conforme mencionado anteriormente, o expressivo valor negativo de
VPLy em ju de 100 A m™2, para todos os valores de DQOy, foi resultado do grande CAPEX
associado a essa densidade de corrente, devido a maior area de eletrodo demandada. Além
disso, para as condi¢des operacionais com j, de 300 A m™2, constatou-se que tanto as margens
de lucro adotadas quanto o OPEX ndo foram suficientes para viabilizar o investimento e fazer
com que o VPL assumisse valores positivos no periodo analisado

Nesse contexto, identificou-se que ML; e ML, nao forneceram viabilidade para o
investimento em um periodo de 8 anos, pois quase nenhuma condi¢do operacional apresentou
VPL positivo. A tnica condi¢do operacional que apresentou VPL positivo foi com ju» € DQOy
iguais a 900 A m2 e 500 mgoz L™!, respectivamente. No entanto, o pequeno valor de VPL, nesse
caso, ndo seria suficiente para compensar o investimento. Assim, adotando ML; ou ML> como
bases de lucro do processo de tratamento, os eletrodos seriam utilizados até o fim de sua vida
util, e, mesmo assim, nenhum retorno financeiro seria alcangado considerando o valor do

dinheiro no tempo.
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Tabela 33 — Valor Presente Liquido (VPL) considerando distintas margens de lucro (ML)

sobre 0 OPEX calculado em cada condi¢do operacional, para um periodo de 8 anos

VPL; (USS$) — ML1=75%
Japl (A m™)

DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 -824.066 -417.524 -345.667 -288.153 -216.723
1000 -1.638.217 | -669.030 -479.381 -370.838 -278.006
1500 -2.448.649 | -919.693 -611.511 -454.172 -322.541
2000 -3.273.103 | -1.168.530 | -748.688 -531.296 -366.568

VPL> (US$) — ML>= 100%
500 -773.655 -341.168 -230.271 -124.625 943
1000 -1.552.050 | -554.841 -324.079 -164.500 -11.708
1500 -2.326.737 | -767.668 -416.313 -205.843 -12.187
2000 -3.115.435 | -978.687 -513.578 -240.982 -12.146
VPL3 (US$) — ML3=125%
500 -723.244 -264.812 -114.875 38.903 218.610
1000 -1.465.882 | -440.652 -168.776 41.837 254.589
1500 -2.204.825 | -615.644 -221.115 42.485 298.167
2000 -2.957.767 | -788.844 -278.467 49.333 342.277

Fonte: Proprio autor

A Unica margem de lucro que forneceu valores positivos para o VPL foi ML3, associada
a jupr de 700 A m™? e 900 A m™. Nesse cendrio, a analise das condi¢des operacionais revelou
que o aumento da DQOy do efluente promoveu maiores valores de V'PL3, pois nessas condicoes,
tanto o OPEX quanto a receita gerada pela comercializagao do hidrogénio foram maiores e
capazes de viabilizar o investimento. Assim, com base no FCLA  calculado a partir de margens
de lucro igualmente aplicadas sobre o OPEX associado, o maior VPL foi observado na
condi¢do com ML3, juy de 900 A m™? e DQOy de 2000 mgo, L, relativo a US$ 342.277.

Conforme discutido anteriormente, caso a precificacao do servigo de tratamento tivesse
considerado uma margem de lucro substancialmente maior sobre o OPEX nas condi¢des de
menor j» € DOOy, teria sido possivel obter um VPL mais elevado em comparagao as condi¢des
com maior ju € ML3, dentro do mesmo periodo. Isso ocorreu porque o fluxo de caixa liquido
anual nessas condic¢des foi consideravelmente superior, garantindo um retorno financeiro mais

rapido devido a maior lucratividade.
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Nesse cendrio, ao manter o custo anual do tratamento proximo ao da condi¢do com
maior j € ML3, a operagdo com jg de 100 A m? e DQO, de 500 mgo L', considerando uma
margem de lucro de 950% sobre o OPEX, resultou em um VPL de US$ 1.041.127 ao final do
periodo. Isso demonstrou que o valor cobrado pelo servico de tratamento poderia ter sido
reduzido e, ainda assim, um VPL mais vantajoso teria sido alcangado. Além disso, essa
abordagem teria resultado em uma maior efici€ncia energética, visto que menores valores de

Japi maximizam tanto o /CB quanto o GCE, além de reduzir #,.

6. CONCLUSAO

A analise dos resultados deste trabalho demonstrou que o processo de oxidagdo
eletroquimica de efluentes organicos utilizando anodos de diamante dopado com boro (DDB)
¢ eficiente e pode ser acoplado a producao de hidrogénio verde, mas sua viabilidade econdmica
estd vinculada a uma série de variaveis operacionais. A cinética do processo de eletroxidacdo
mostrou que a remoc¢ao de DQO ¢ impactada pela densidade de corrente, sendo controlada
inicialmente pela transferéncia de carga e, posteriormente, pelo transporte de massa, quando a
difusdo dos compostos organicos a superficie do anodo se torna um fator limitante. A transi¢ao
entre esses regimes ocorre de forma dinamica e ¢ crucial para a eficiéncia do processo.

O emprego de densidade de corrente elevada acelerou a remogao da DQO, mas também
reduziu a eficiéncia de corrente, pois o transporte de massa passou a ser o fator determinante
do processo. A éarea de eletrodo foi um parametro decisivo para o desempenho do sistema, com
a analise mostrando que areas maiores resultam em uma remoc¢do mais rapida da DQO,
reduzindo os tempos criticos e aumentando a taxa de oxidagdo dos compostos organicos. No
entanto, a eficiéncia global do processo nao foi afetada pela sua variacdo, que se manteve
constante. A avaliacao do volume de efluente revelou que volumes maiores prolongam o tempo
de tratamento, mas, assim como a area de eletrodo, ndo impactam a eficiéncia de corrente,
evidenciando a robustez do processo frente a diferentes condigdes operacionais.

A modelagem cinética foi eficaz ao determinar a relagdo entre a densidade de corrente,
a carga organica inicial e a area de eletrodo necesséria para atingir a DQO final desejada. Essa
modelagem permitiu otimizar o processo para diferentes condi¢des, contribuindo para a
defini¢do de parametros operacionais ideais. Além disso, o consumo energético especifico foi
mais eficiente em condi¢des de menor densidade de corrente aplicada, embora a produgao de

hidrogénio tenha aumentado com a densidade de corrente, elevando o consumo de energia.
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Do ponto de vista econdmico, a analise do indice de custo-beneficio (/CB) demonstrou
que a reducdo da densidade de corrente melhora a viabilidade econdmica do processo,
maximizando a recuperagdo da energia utilizada por meio da comercializagdo de hidrogénio e
aumentando sua rentabilidade. A analise do CAPEX e do OPEX revelou a necessidade de um
equilibrio entre a drea de eletrodo e os custos dos equipamentos complementares, como bombas
e retificadores, que influenciam significativamente o custo total do processo. A andlise dos
fluxos de caixa e dos indicadores econdmicos, como o payback descontado (PBD) e o valor
presente liquido (VPL), demonstrou que a condi¢do operacional de menor densidade de
corrente ¢ menor DQQOy apresenta o menor OPEX associado, permitindo a aplicacdo de
margens de lucro mais altas. Apesar do CAPEX significativamente elevado, essa estratégia
resultou no maior retorno econdmico, além de melhorar a eficiéncia energética do processo,
maximizando o ICB e o GCE, reduzindo o consumo energético especifico por volume de
efluente e possibilitando a oferta de um servigo de tratamento a um custo mais competitivo.

Em conclusao, o estudo confirmou que a oxidagao eletroquimica de efluentes organicos
utilizando anodos de DDB ¢ uma tecnologia promissora para o tratamento de efluentes ¢ a
producdo de hidrogénio verde. No entanto, sua viabilidade econdmica depende de uma
combinacdo otimizada de variaveis operacionais, como a densidade de corrente, a carga
organica do efluente e a area de eletrodo. A anélise criteriosa dos custos de operagdao sao
fundamentais para garantir a sustentabilidade econdmica do processo, o que torna essa

tecnologia viavel para aplicagdes em larga escala.

Sugestdes para Trabalhos Futuros

Para trabalhos futuros, sugere-se investigar a influéncia de outros parametros
operacionais, como pH e temperatura, na eficiéncia do processo de oxidacdo eletroquimica.
Também, a aplicagdo de técnicas de analise estatistica, como regressao e analise de variancia,
pode ajudar a entender melhor a interagdo entre as varidveis e otimizar os resultados. Além
disso, seria valido explorar a durabilidade dos anodos de DDB ¢ a viabilidade de escalonamento
do processo para aplicacdes industriais, considerando o impacto econdomico € a

sustentabilidade do sistema.
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APENDICE A - Curvas Cinéticas de DQO®), ICE (1) e ICE(DQO) para a Avaliacao do

Impacto dos Parametros Operacionais no Processo de Oxidacgao

Este apéndice contém as curvas cinéticas de DQO(t), ICE(t) e ICE(DQO), segundo o
modelo cinético da mineralizacdo eletroquimica de compostos organicos em anodos de DDB,
para a avaliagdo dos impactos da densidade de corrente aplicada (j4») € da carga orgénica do

efluente (DQOy), segundo o que foi abordado na se¢do 5.1.

Figura A1 — Impacto de j,r € DOOy sobre ICE(DQO)
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Fonte: Proprio autor
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Figura A2 — Impacto de j, € DQOy sobre DQO(t)
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Figura A3 — Impacto de ju € DQOy sobre ICE(1)
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APENDICE B — Dados do Processo com Produciio Simultanea de Hidrogénio em

Tempo Operacional Fixo

Este apéndice contém os valores de area de eletrodo requerida (4.), eficiéncia de
corrente global (GCE), consumo energético especifico por unidade de volume tratado () € a
massa diaria de hidrogénio produzida (mp2) referentes as combinacdes de jun € DQOy
analisadas para a otimizagdo do processo proposto (secdo 5.2). Os valores referem-se a
operagao condicionada pelos dados da Tabela 3, considerando Vr equivalente a 50 m?, 7., a 20

h e DQOjina de 30 mgo, L.

Tabela B1 — Area de eletrodo (4.) requerida para cada combinagdo de jup € DQOy

A (m?)
Japi (A m-z)
DQOy (mgo, L) 100 300 500 700 900
500 42,6 23,0 21,3 21,2 21,2
1000 84,5 37,0 29,7 27,4 26,6
1500 126,4 50,9 38,0 33,4 31,3
2000 168,3 64,9 46,4 39,4 35,9

Fonte: Proprio autor

Tabela B2 — Eficiéncia de corrente global (GCE) para cada combinagao de ju»r € DQOy

GCE (%)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 92,3 57,0 37,0 26,2 19,9
1000 96,1 73,3 54,8 423 33,9
1500 97,4 80,6 64,8 52,7 43,7
2000 98,1 84,8 71,1 59,9 51,0

Fonte: Proprio autor



142

Tabela B3 — Consumo energético especifico por volume de efluente tratado (7.)

para cada combinacdo de ju € DQOy

1y (kWhm?)
Japt (A m™)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 7,08 12,67 21,37 32,72 46,62
1000 14,04 20,35 29,78 41,86 56,48
1500 21,00 28,04 38,19 51,00 66,34
2000 27,96 35,72 46,60 60,13 76,20

Fonte: Proprio autor

Tabela B4 — Massa de hidrogénio produzida diariamente (m,) para cada combinagao de jup

e DOOy
My, (kg)
Japt (A m?)
DQOy (mgo> L) 100 300 500 700 900
500 3,21 5,19 8,00 11,28 14,89
1000 6,36 8,34 11,15 14,43 18,04
1500 9,51 11,49 14,30 17,58 21,19
2000 12,66 14,64 17,45 20,73 24,34

Fonte: Proprio autor



